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RESUMO

Um modelo matemético € apresentado para predizer a velocidade de transferéncia de massa
de um componente num processo de absor¢fo, através de borbulhamento. O problema da
absorcdc gasosa, acompanhada por uma reacfio instantinea e reversivel, foi estudado para as
condigSes isoférmicas e ndo-isotérmicas. A andhise realizada proporcionou a determinacio dos
coeficientes de transferéncia de massa e de calor, externo e interno 4 bolha, a qual se encontra em
movimento ascendente. Neste caso, o presente frabalho considerou o gas no interior da bolha
como sendo estagnado, ou seja, 0 mecanismo interno € difusivo. A descricio do coeficiente de
transferéncia de massa da fase liguida foi baseada em termos do modelo de filme.

Um processoe no-isotérmico fol estudado para se obter a2 influéncia dos efeitos térmicos
sobre a taxa de transferéncia de massa. O aumento da temperatura na interface gas-liquido ¢ o
fator de aumento para uma taxa de absorgio gasosa ndo-isotérmica, foram analisados. O efeito da
volatilidade do reagente liquido sobre a taxa de absorcfo foi considerado. Os resultados tedricos,
provenientes de um processo em condigBes isotérmicas, foram comparados com um processo
ndo-isotermico.

Uma montagem experimental foi desenvolvida para estudar a transferéncia de massa e de
calor do SO; de uma mistura gasosa para uma fase continua, constituida de 4gua pura.

Os resuliados obtidos a partir da modelagem matematica utilizada, apresentaram uma

concordancia satisfatoria quando comparados aos resultados experimentais.

Palavras chaves : absorcio, borbulhamento, SO,, transferéncia de calor, transferéncia de

massa, transferéncias de massa ¢ calor simulidneas.



CAPITULO I - INTRODUCAQ

I-1 - APRESENTACAO

0Os processos de borbulhamento que envolvem reacio quimica sdo utilizados amplamente
em diversas areas da engenharia quimica, como por exemplo, nas operagdes de absorgio que se
destinam a hidrogenacgdo, oxidagio e cloragio de liquidos org8mcos. Em muitos processos de
separacdo ocorrem as transferéncias de massa e de calor simultaneamente, assim como a
destilag8o reativa, que esté recebendo uma atenglio consideravel na literatura. Neste processo, a
vantagemt ¢ devida 4 remoc¢io de um dos produtos da zona reativa, na fase liquida, por
evaporacdo, € a partir dai, o equilibrio ¢ deslocado para o lade do produtoc desejado,
consequentemente se atingindo taxas maiores de conversio.

As principais vantagens das operacgtes de transferéncia de massa e de calor, com reacgdes
heterogéneas gas-liquido, empregando-se sistemas de borbulhamento, consistem em permitir uma
drea de contato interfacial mais elevada, obtengfio de coeficientes de transferéncia elevados,
consume de energia menor e decréscimo de varios custos correspondentes ao projeto €
manuten¢iio do equipamento.

Nas Gliimas décadas, foram realizados numerosos estudos sobre os aspectos multiplos dos
reatores de colunas de borbulhamento, gerando uma gama extensa de publicacdes. Desde que
esse processo continuo, compreende uma fase gasosa dispersa, fluindo através de uma fase
continua, torna-se necessario estimar a capacidade de contato entre as fases. Portanto, deve-se
pesquisar pardmetros, 0s quais caracterizem a eficiéncia desses processos bifasicos de separagio,
avaliando-se o comportamento hidrodindmico, o tempo de contato entre as duas fases e a
velocidade de transferéncia.

A maioria dos trabalthos na area contribui para a avaliago do regime de fluxo, da
distribuicBo dos tamanhos das bolhas e coalescéncia das bolhas, da retencio do gis, dos
coeficientes de transferéncia de massa individuais de cada fase, da 4res interfacial gés-liquido e da
transmissio de calor. Esses estudos, muitas vezes, concernem a resultados experimentais,
paralelamente com uma abordagem tebrica.

Reportando-se aos coeficientes de transferéncia de massa, eles descrevem o fendmeno,
mensurando devidamente a resisténcia & transferéncia de massa associada a cada fase. O

coeficienie de iransferéncia de massa externe & bolha tem sido analisado extensivamente na



literatura, no entanto, existem poucas contribuicBes referentes ao coeficiente interno. Os estudos
sobre a transferéncia interna a bolha podem ser baseados em trés aproximacgles teGricas: a)
considera-se apenas o regime dindmico associado a difusfo interna a bolha, neste caso, a bolha se
apresenia como estagnante, b) considera-se a bolha com circulagfo interna, quando o perfil de
velocidade afeta substancialmente o coeficiente interno a bolha € ¢} considera-se o modelo
misturado em que nfc ha gradiente térmico em seu interior, ¢ a resirténcia interna € nula. Para os
objetivos deste trabalho, adotou-se o modelo da bolba estagnante que se toma adequado para
uma representacio realistica do sistema fisico utihzado. A escolha do modelo depende do tempo
de contato entre a bolha e o liguido. Sendo este pequeno, pode-se comparar com uma esfera
solida e estagnante. As equag¢des que governam o perfil interno, portanto, sdo baseadas na
aplicaglio das equagfes de difusfo no regime transiente.

As correlagbes proposias na literatura s8o numerosas, no entanto, as diferengas entre elas
sio importantes para a averiguagio da influéncia das simplficagdes impostas ao modelo

matematico e dos erros experimentais.

I-2 - OBJETIVO DO PRESENTE TRABALHO

O estudo realizado ¢ de natureza tedrico-experimental e foi desenvolvido fundamentalmente
em duas fases.

Na primeira fase do trabalho, estudou-se o comportamento de uma operagiio de absorgdo
gas-liquido acompanhada de borbulhamento, envolvendo transferéncia de massa isotérmica, com
reagio quimica.

Na segunda fase, estudou-se a influéncia do efeito simultdneo da transferéncia de calor e de
massa nos coeficientes de transferéncia, mantendo-se os mesmos sistemas fisicos utilizados na
primeira fase.

Inicialmente, um modele matematico € proposto, visando a obtengfo de parmetros que
determinem 2 velocidade da transferéncia de massa de um componente da fase dispersa para a
fase continua, em regime {ransiente, isotérmico, com a ocorréncia de uma reaclo guimica da
espécie absorvida com o meio liquido. Posteriormente o mesmo modelo serd aplicado de maneira
a incluir o efeito da temperatura.

E empregado o modelo de bolha estagnada, onde admite-se que a transferéncia de massa no

interior da bolha ocorre somente por difusdo. Através de uma formulagiio que leva em conta o



carater intrinsecamente {ransiente das condigBes interfaciais, os coeficientes de transferéncia para
ambas as fases sdo estabelecidos, contribuindo para o conhecimento das resisténcias individuais e
destacando-se a importancia do trabalho na descrigac do comportamento de ambas as fases.

A fim de se obter a representacio do fendmeno estudado, ¢ feita uma montagem
experimental, de maneira a possibilitar a medida de varidveis importantes, associadas a um
processo de absorgio.

A obtenglio dos dados experimentais permitird a comprovagio do modelo tedrico
desenvolvido.

A montagem consta basicamente de uma célula de borbulbamento que funciona como uma
unidade de absor¢iio de um componente gasoso, através de uma injegio direta de uma mistura
gasosa de composicio conhecida.

Trabathou-se com uma mistura de SO, ¢ N, para uma absorgio do SO, em 4gua pura, o
qual apresenta uma solubilidade adequada para uma caracterizacdo dos coeficientes de

transferéncia das fases continua e dispersa.

I-3 - ANALISE DO COMPORTAMENTO TRANSIENTE DE UM BORBULHAMENTO EM
RELACAO A TRANSFERENCIA DE MASSA

As colunas de borbulhamento sfio frequentemente utilizadas como reatores, nos quais a
reagdo ocorre na fase liquida com um ou mais componentes sendo transferidos & partir da fase
gasosa. As bolhas do gas s¢ elevam através de um fluxo de liquido contracorrente ou concorrente,
ou através de um liguido parado.

Muitos processos de absor¢io indusiriais s80 acompanhados por reagio quimica. Algumas
vezes, o reagente ¢ o produto da reagfo s@c ambos soluveis, come a absorgiio do didxido de
carbono pela dgua. Em contraste, os gases provenientes da queima dos fornos, contendo didxido
de enxofre, podem ser contactados com solugSes aquosas de carbonato de calcio, a fim de formar
o sulfito de calcio insolavel.

A reacio do soluto absorvido com um reagente, acompanha dois pontos favoraveis para a
taxa de absorgo:

- eliminagfo total ou parcial do soluto absorvido, consequentemente, um acréscimo na
diferenca de concentracio entre o gés e o liguido, tendo-se portanto a taxa de absorcio

aumentada;



- o coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida € aumentado devido a um fator
correspondente a reacfio quimica. Isto contribui também para o aumento consideravel da taxa de
absorgio.

Por outre lado, quando a escolha do reator recai numa unidade de borbulhamento, torna-se
notavel os ganhos nas taxas de transferéncia de calor e/ou massa, pois a érea de troca aumenta,
Além disso, a estrutura do equipamento se evidencia através de uma construclo mais simples e de
baixo custo.

A transferéncia de massa e de calor airavés de um processo de borbulhamento é, sob
quaisquer condigdes, um processo em regime transiente, Portanto, ha uma complexidade de
fatores, os quais influenciam no comportamento dos perfis de temperatura e concentragiio,
representativos do modelo fisico. Esses efeitos que interferem na variagfio da hidrodindmica do
sistema, referem-se de um modo geral aos efeitos do tamanho da bolha, das propriedades fisicas
de ambas as fases, da velocidade superficial do gas, do tipo de difusor de bolhas, entre outros.

COCKX et al. (1995) realizam um estudo da transferéncia de massa de bolhas de gas
(oxigénio ou ozdnio) para a fase liquida, baseados em experimentos e na elaboracio de um
modelo teorico. Eles utilizam uma planta piloto correspondendo a uma coluna de bolha classica.
O gradiente de pressio, o didmetro da bolha e ¢ coeficiente de transferéncia de massa volumétrico
da fase liquida foram medidos. O mecanismo de fransferéncia de massa € basicamente relacionado
com a transferéncia de momento entre as bolhas de gas e a fase liquida continua, resultando numa
escala para a velocidade interfacial de transferéncia de momento que ¢ utilizada para a descricio
da distribuicdo de velocidade bem como da geometria da fase dispersa. O trabalho se apresenta
satisfatorio na predigfio da area interfacial e da transferéncia turbulenta na interface.

RODEMERCK e SEIDEL (1991) demonsiram a aplicabilidade do método da
transformada de Laplace para analisar o balango de massa em uma coluna de borbulhamento. Os
coeficientes de transferéncia de massa das fases liquida e gasosa sfio determinados, utilizando-se
os métodos de regressdio. Eles pesquisam a transferéncia do oxigénio para o n-pentadecano a
30°C. Medem experimentalmente a variagio de concentragio do oxigénio na fase liquida e
comparam com 0§ resultados tedricos, mostrando que o modelo matematico € bastante efetivo na
representacio do sistema fisico. E verificado que se utilizando uma velocidade do gés baixa, em
regime de escoamento homogéneo, o modelo pode ser simplificado e a coluna passa a se
comportar como um reator plug-flow. Considerando-se a velocidade do gas alta, ¢ obtida uma

fase liquida completamente misturada.



HONG e BRAUER (1989) desenvolvem um modele matemético baseado na teonia da
deformacio turbulenta, que descreve a transferéncia de massa na interface de um reator de coluna
de bolhas. Os autores comparam os valores preditos com os dados experimentais e concluem que
o modelo é satisfatério para o sistema de borbullhamento.

DEINDOERFER e BUMPHREY (1961) desenvolvem um estudo tebrico-experimental
sobre a dissolugBo de um gis na fase liquida em coluna de borbulhamento. O tratamento
matematico nfo € baseado numa anslise fundamental. O método utilizado € baseado na expressio
da taxa de transferéncia de massa na fase liquida, cujo coeficiente € calculado empiricamente. O
equipamento € designado para permitir as determinagBes do volume da bolha, area superficial ¢
altura do liguido situado acima de uma boltha que se eleva ao longo de um caminho vertical.
Foram utilizadas fotografias durante o percurso da bolha para as observagGes experimentais. O
sistema escolhido para o estudo corresponde a absorcio do CO; pela 4gua. Os estudos indicam
que o tempo mais importante na transferéncia de massa ¢ o periode imediatamente posterior a
liberagio da bolha. De um ponto de vista pratico, para aumentar a eficiéncia de transferéncia de
massa do soluto além desse tempo, é necessaria uma regeneracio da superficie da boltha, que
pode ser obtida através de agitadores na fase liguida e também intensificando-se a quantidade de

bolhas.

1-4 - ABSORCAC GASOSA COM REACAO QUIMICA

Muitos processos industriais de separacio utilizam a absorcdo gasoss com reagio quimica
com o objetivo de remover certos componentes ou produzir determinados compostos quimicos,
tais como a oxidaclio, hidrogenizacio, sulfonacio, nitragio, cloragfo e outres. Os equipamentos
apresentam diferentes configuragbes tais como colunas de spray tubulares, colunas de filme
Hquido descendente, colunas de recheio, de pratos, de borbulhamento ou reatores agitados
mecanmcamente. A escolha do equipamento depende da interag8o de diversos fatores, quanto a
termodinémica e a cinética quimica envolvidas, assim como dos varios fendmenos existentes, de
tal forma que opere em condicBes Otimas. As dimensSes do equipamento estfo vinculadas
também as condigtes hidrodindmicas do regime de escoamento.

Determunados pardmetros, tais como o soldup gasoso, os coeficientes de transferéncia de
massa e a area interfacial, sdo importantes para o projeto do equipamento utilizado para o contato

gas-liguido. Isto porque essas variaveis sio fungBes, fundamentalmente, das vanagBes referentes



ao estado e escoamento de ambas as fases. As condigbes hidrodindmicas de um processo de
absorgfio quimica proporcionam um aumento nos coeficientes de transferéncia de massa em
relacdo a absorgfo fisica. Por exemplo, no caso de coluna de recheio, o liguido permanece
praticamente sem movimento, saturando-se mais rapidamente pelo gas absorvide, quando ocorre
absorgio fisica, permitindo uma diminuig8o da capacidade de transferéncia de massa. A eficiéncia
da absorgfio do liquido pode ser aumentada através de uma reagiio quimica. A medida em que o
soluto € convertido, as zonas de liguido no recheio se tornam mais efetivas, sumentando o
coeficiente da fase liquida e a 4rea interfacial. Também no caso de reator mecanicamente agitado
se pode evidenciar a vantagem da reagdo quimica sobre a transferéncia de massa. Considerando-
se uma reacdo instantanea, o coeficiente de transferéncia de massa passa a ser independente da
hidrodindmica e igual em qualquer ponto do equipamento, sendo que a area interfacial em todas
as partes contribui igualmente para a transferéncia de massa. No enianto, para uma absorgio
fisica, podem ter valores muitos diferentes ac redor do agitador e em regides mais afastadas, além
de diminuir a area interfacial efetiva de transferéncia de massa.

FRANK et al. (1995-1) desenvolvem um modelo para predizer o fluxo de transferéncia de
massa para uma absorglo isotérmica de um gas puro por um reagente liquido, baseando-se na
teoria de Maxwell-Stefan. Esta teoria se torna adequada para os casos de solubilidades altas em
que nio podem ser descrifos pela teoria do filme. No entanto, o0 modelo do filme € adaptado aos
postulados de Maxwell-Stefan, considerando-se uma fase liquida de mistura perfeita ¢ uma zona
estagnante onde situa-se as principais resisténcias de massa e de calor. A teoria de Maxwell-
Stefan tem sido comparada com a teoria classica de Fick. Quando os coeficientes de difusic
binarios s80 iguais, a iransferéncia de massa pode ser descrita pela lel de Fick. Se caso sio
diferentes, a equagfio de fluxo de Maxwell-Stefan € mais apropriada pois considera-se as
interacOes binanas que existem em altas concentragfes do soluto na fase liquida.

OVEJERO et al (1992) obtiveram uma equacio semu-empirica relacionande os
coeficientes de ambas as fases com as propriedades fisicas. Os resultados do nGmero de
Sherwood obtidos dessa equacio foram comparados com as determinagles experimentais,
mosirando uma concordincia aceitavel, com desvios relatives em torne de £20%. O modelo
tedrico € aplicado para a determinacio de coeficientes de transferéncia de massa em processos de
destilagio em sistema binario, de acordo com a lei de Fick.

WEI-CHUNG YU e ASTARITA (1987) estudam uma coluna de recheio no caso de uma
absorgio simultdnes, isto €, absorcio de dois gases em condigfes isotérmica e adiabatica. O

modelo tedrico, utilizando-se a teoria do filme, trata da seletividade encontrada em operagBes



industriais na separacdo de componentes gasosos, HoS / CG, com solugbes de metildietanolamina.
A distribuicio de pressdo ao longo da coluna de recheio € determinada em func¢Bo da altura do
equipamento.

LEYE e FROMENT (1986) seguem a mesma linha de pesquisa direcionada 2 simulagfo de
uma coluna de recheio onde ccorre um processo de absorgiic gasosa acompanhada de reagdo
simples ¢ complexa. E desenvolvido um modelo rigoroso para a simulagio e projeto de uma
coluna de recheio. Os resuitados tedricos compreendem os perfis de conceniragio e de pressio
parcial, variando com a altura da coluna, como por exemplo, a absorgio do CO; pela solugdo de
monoetanolamina (MEA). Também trata da absorcfo simultdnea de dois gases. Os coeficientes
transferéncia de massa das fases liquida e gasosa sdo determinados em funcfio da percentagem da
parte Umida no recheio, da pressiio da gota e da condicio de inundagfio, da superficie efetiva

especifica e das correlagBes padrdes incorporadas no programa.

I-5 - EFEITOS TERMICOS DE UMA ABSORCAO GASOSA COM REACAO EM
CONDICOES NAO-ISOTERMICAS

Um processo simultdneo de transferéncias de massa e calor, com reagfio quimica, permite
interacOes complexas enire as variaveis que representam a cin€tica da reacfio e os balangos de
massa e calor. Estas interacfes compreendem trés fatores basicos: 1) a solubilidade de gases
proporciona um aumento da temperatura na interface gas-liquido durante a absorglio; i) a
liberagio de calor de reacfio pode causar uma temperatura interfacial elevada de tal forma que a
solubilidade ¢ reduzida significativamente, com uma reducgdo correspondente na forca motriz da
transferncia de massa e i) gqualquer aumento de temperatura ne mierface pode aumentar
grandemente a constante da taxa de reacfio, portanto aumenta a velocidade da reagfic. O efeito da
temperatura € importante, especialmente para reacOes instantineas, uma vez que o calor de
reacdo € quase totalmente liberado no interior do filme adjacente a interface. Consequentemente,
a zona reativa, referente ao filme liguido, pode ser submetida a grandes aumentos de temperatura
gue produz uma variacdo de solubilidade do gas de natureza nfio-linear.

FRANK et al. (1995-11) estudam a influéncia dos efeitos térmicos sobre a taxa de
transferéncia de massa, com uma atengo especial a sistemas concenirados. O modelo proposto

neste trabalho ¢ muito geral para as aplicacdes industriais, especialmente no caso de destilagiio



reativa, onde as transferéncias de massa e calor n3o-isotérmicas sio conjugadas a alta fragiio
méssica do componente.

Alguns autores podem ser citados, os quais realizam um estudo tedrico sobre os efeitos do
calor liberado e dos pardmetiros das taxas de reacio exotérmica sobre o fator de aumento e sobre
a elevagdio da temperatura interfacial. Pode-se destacar os trabathos de BHATTACHARYA et
al. (1988), ASAI et al. (1985), ALLAN e MANN (1979 ¢ 1982) ¢ MANN e MOYES (1977).

LEYE ¢ FROMENT (1986) propdem um modelo matematico, para coluna de recheio
operando ndo-isotermicamente, no caso de absor¢do com reacfio quimica. A partir dos dados da
coluna, bem como do ntimero total de pratos, das composigdes, dos fluxos, da temperaturs e
pressic do gas e das vazdes das alimentacSes ¢ retiradas laterais, tem-se calculados as vazdes, as
composicdes e os perfis de pressfo e temperatura em cada prato. As simulaces sdo realizadas, e,
na etapa de projeto, determina-se o nGmero de pratos requeridos para ocorrer uma dada
absor¢io. A énfase do trabalho esta direcionada no estabelecimento de parfmetros significativos,
tais como, os dados das propriedades fisicas, as resisténcias de ambas as fases e os efeitos de

calor, onde se incluem ¢ calor de solugio, o calor de reacfio e o calor sensivel em ambas as fases.

I-5-1 — ABSORCAO GASOSA COM REACAO QUIMICA EM CONDICOES NAQ-ISOTERMICAS E
VOLATILIDADE DO REAGENTE LIQUIDO

A grande maioria dos trabathos no campo das transferéncias simuliéneas de massa e calor,
com reaglo quimica, em condicles exotérmicas, desconsidera a vaporizacio da fase liguida. Em
muitos sistemas praticos, especialmenie em reatores de laboratdrio, a vaporizagio do reagente
liquido pode reduzir drasticamente o aumento de temperatura interfacial. Por esta razéo, justifica-
se a importéancia de se estudar os efeitos da volatilidade do reagente liquido sobre o fator de
aumento. Existem vérias possibilidades para que esta influéncia possa se tornar muito
significativa, dependendo da intensidade do fluxo de vapor formade que é fungfio também, entre
outros fatores, da temperatura alcancada pela fase liqunda.

Este problema ¢ identificado e teoricamente analisado por AL-UBATDT ¢ SELIM (1992),
através da teoria do filme. Os resultados das taxas de absor¢o se encontram em funcio do
numerc de Hatta e da taxa difusional do reagente gasoso em relacio ao reagente Houido. O efeito
da volatilidade do Hquido sobre & temperatura na interface, torna-se menos significativo quando

os valores do nimero de Hatfa tendem a zero ou a infinito. Contudo, torna-gse mais pronunciado



guando a taxa difusional decresce devido ao consumo do reagente liquido, proximo a interface
gas-liguido.

SHATIKH e VARMA (1984) e PANGARKAR (1974) seguem a mesma linha de pesquisa,
relevando o caso particular tratado neste topico e estudando os processos de oxidagiio de
aldeidos e cloracdio de clefinas, os quais apresentam o reagente liquido com a volatilidade

acentuada.

I-6 - TRANSFERENCIAS DE MASSA E CALOR NA INTERFACE COM REACAQ
QUIMICA

As condigBes de fluxos de massa ¢ de calor na interface sfo muilo importantes para o
entendimento das interagOes existentes entre as variaveis do processo. A forca motriz de ambos
os fendmenos é fungdo da temperatura e concentragdo do reagente gasoso na interface, que uma
vez determinados, define-se o comportamento do processo. Neste dmbito, diversos trabalhos sio
encontrados na literaiura. A seguir, comentaremos alguns deles para o caso isotérmico.

KLEINMAN ¢ REED (1995) analisam a transferéncia de massa na mterface de um
reagente sendo transferido de uma bolha para ¢ interior de um filme liquido, em repouso, onde
ocorre uma reacdo quimica. E considerado apenas o modelo difusivo para a botha. Além disso, a
resisténcia para a transferéncia de massa na interface € calculada em termos da soma das
resisténcias individuais de cada fase. O problema tem sido resolvido analiticamente, utilizando-se
a transformada de Laplace. No entanto, para se obter o valor exato do nimero de Sherwood,
aproximacgdes foram realizadas no modelo, dependendo do numero de Damkohler. Quando este
apresentar um valor alto em torno de 500, tem-se o caso limite em que a resisténcia 2
transferéncia de massa dentro da bolha se torna desprezivel Para valores do nimerc de
Damkohler que nfio sfio suficientemente altos, a aproximacio também ¢ aplicada ao método,
tornando-se viavel 3 solucfo analitica.

YULCHANOV e BOYADJIEY (1996).aborda a influéncia da direclio da transferéneia de
massa na. interface e sua relagio com os efeitos nfo-lineares no sistema gas-liquido. Assim, ¢
estudo avalia a influéncia da direcdo da transferéncia de massa sobre a respectiva taxa. O
problema € resolvido numericamente com a aproximacio da teoria da camada limite.

A matoria dos trabalhos publicados tem sido restrita 308 casos nos guais a resisténcia 4

transferéncia de massa ocorre em uma das fases enquanto na outra fase ¢ desprezivel. Excegbes
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podem ser atribuidas aos trabathos de OLIVER ¢ CHUNG (1986, 1990), NGUYEN et al
{1993), ABRAMZOM e BORDE (1980}, ANDRADE (1972, 1985), ¢ HACKENBERG ¢
ANDRADE (1975, 1982) que discutem de uma maneira ampla os aspectos relativos aos
coeficientes de transferéncia de massa e de calor, abordando inclusive os efeitos simultdneos. E
feito um levantamento bibliografico extenso, sendo os resultados tedricos obtidos, comprovados
experimentalmente.

Hé uma extensa literatura que trata da influéncia dos mecanismos fisicos sobre a
transferéncia de massa na interface. Reportando-se ao caso de um processo simultdneo de
transferéncias de massa e calor, SHAH {1972) analisa o problema do aumento da temperatura na
interface, quande ocorre uma reagfio gas-liquido de primeira ordem, e a influéneia desta

temperatura sobre a solubilidade, taxa de reag3o e coeficiente de difus3o.

I-7 - ABSORCAO DE SO, EM SOLUCOES AQUOSAS

A absorciio de didxido de enxofre em meio lquide aquoso é um processo de importéncia
consideravel na indistria quinuca, principalmente para a purificagio dos gases exauridos para o
conirole da poluigio do ar atmosférico. Um ntmero de estudos experimentais tem sido
reportados na literatura a respeito desse processo. Contudo, poucos estudos estBo associados 2
analise tedrica dos dados de taxa de absorgBo, levando-se em consideragio a cinética da reagio
guimica.

Ressaltando-se alguns trabalhos publicados, os quais merecem destague por considerarem a
reacio de hidrolise do dioxido de enxofre, em condicBes isotérmicas, € por se relacionarem mais
diretamente com a proposta presente, tem-se:

PASIUK-BRONIKOWSKA e RUDZINSKI (1991} desenvolvem uma modelagem
baseada na teoria do filme, aplicada a absorcic de dioxido de enxofre em solugSes aquosas. A
habilidade do método para predizer as taxas de absorcio, fatores de aumento e perfis de
concentragdo para os reagenies € bem sucedida, uma vez que os resuliados fedricos sdo
comparados com o8 experimentais, retirados dos casos selecionados na literatura, em condiges
isotérmicas. As solucgdes de eletrolitos utilizados para a absorgiio € de hidréxido de calcio e sulfito
de sodio.

CHANG e ROCHELE (1981, 1982) realizam um estudo tedrico-experimental para a

absor¢io do didxido de enxofte pela agua pura, e também por solugSes aquosas basicas ¢ 4cidas a
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25°C. O diéxido de enxofre se encontra diluido com nitrogénio na mistura gasosa, que alimenta ©
topo de uma célula contendo um meio liguido sob a acdo de um agitador. As taxas de
transferéncia de massa da fase liquida sfio precisamente modeladas pela teoria da superficie
renovavel, considerando a hidrélise do SO, dissolvido como uma reacio instantdnea e reversivel.
Eles tratam também em obter uma modelagem para os fatores de aumento de transferéncia de
massa com reagles instantdnea, simples e mualtiplas. Na abordagem, eles utilizam uma
aproximacgdo da teoria do filme, com um afastamento dos resultados em relagfic da teoria da
superficie renovavel de 10%.

ZARITZKY ¢ CALVELQ (1979) utilizam a técnica fotografica para medir a variag3o do
volume de bolhas de 80, - N, se elevando no interior da agua, com o objetivo de comprovar a
vahidade do modelo matematico que determina os coeficientes de transferéneia de massa de ambas
as fases. As equages diferenciais que governam o fendmeno, inclui circulago interna & bolha. A
partir do coeficiente de transferéncia de massa externo & bolha, avaliado da teoria de Higbie e dos
dados experimentais, o coeficiente de transferéncia de massa interno & bolha é calculado ¢
representado graficamente em fungdo do numero de Peclet. Valores tedricos foram comparados
com 08 experimentais, obtendo-se uma concordincia satisfatona. Valores baseados no modelo de
bolha estagnante também s8o analisados.

HIKITA et al. (1978) estuda o mecanismo de absorgdo do SO, pela 4gua com base na
teoria de absorgfo quimica, considerando a reagBio de hidrélise. As equacBes diferenciats que
descrevem a difusdo de todas as espécies na fase liquida (reagentes e produtos), baseiam-se no
modelo da penetragiio e se obtém uma sclucBo analitica aproximada do modelo do filme,
proposto por Higbie. O experimento consiste numa coluna de parede tmidz em contato com um
fluxo de gés, em temperaturas de 15°C, 25°C, 35°C e 45°C.

BJERLE et al. {1972) constroem um reator de jato laminar para o estudo da absorgio de
didxido de enxofre por uma solugiio de hidrdxido de sodio e carbonato de célcio. A resisiéncia da
fase gasosa € calculada teoricamente e determinada através de experimentos. A teoria é baseada
ne modelo da penetragio.

DANCKWERTS (1968) realiza um estudo tednico do efeito do mecamsmo de uma reacgio
instantdnea e reversivel sobre a taxa de absorgio, comparando-se com a absorgio fisica. Por sua
vez, HAN ¢ PARK (1990} utilizam o critéric da absorgdo fisica apenas, desprezando-se a
hidrélise, para o desenvolvimento do modelo. Eles investigam um experimento de uma absorgio

de uma simples bolha de SO, diluido no N, elevando-se no interior de uma coluna de agua pura,
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parada, como a fase continua. E aplicada a equagio de estado para o gas ideal e chega-se a
obtencBo da concentracio na interface da fase liquida, adotando-se as seguintes aproximacdes:

- a absorgdo ocorre isotermicamente,

- a agua € um fluido mcompressivel;

- a lei de Henry ¢é aplicada na interface;

- a tensfo superficial na interface da bolha € desprezada.

A taxa de absorcio de SO, da bolha observada € cerca de de 30% inferior ao modelo da

superficie renovavel e 10% em relaglo ao modelo do filme.
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CAPITULO II - MODELAGEM MATEMATICA PARA ABSORCAO GASOSA
ISOTERMICA

1-1 - INTRODUCAO

O desenvolvimento da modelagem matematica ¢ direcionado para descrever o
comportamento dinfmico de um processo de absorgdo isotérmico de uma bolha isolada,
ocorrendo uma reacio quimica na fase continua.

0O modelo tedrico considera um comportamento transiente na interface, de maneira que a
concentragdo na superficie da bolha varia com o tempo. Também € admitide que o reagente
gasoso se solubiliza na interface, em sua concentragdo de saturagfio. Essas condigdes visam
aproximar o modelo teérico de uma representacio adequada do que acontece na realidade.

A partir da obtencfo da concentraciic interfacial em ambas as fases, a taxa de transferéncia
de massa, assim como 0§ pardmetros associados aos mecanismos envolvidos, sfo facilmente
determinados.

Nos experimentos realizados e utilizados para a comprovagdo expenmental do medelo, fo
escothido o sistema de absorgio do didxido de enxofre pela agua pura. Conforme se sabe, essa
reacdo de hidrélise, que acontece simultaneamente com a absorgBo gasosa, classifica-se como
instantinea e reversivel. Ela se caracteriza por uma taxa de reagio slevada e que segundo EIGEN
et al. (1961}, tem o valorde 3,4 x 10° s a 20°C. Além disso, a constante de equilibric é muito
pequena e de acorde com o trabalho de JOHNSTONE ¢ LEPPLA (1534), tem um valor de 1,3
x 107 M para diluigio infinita e 25°C.

Algumas hipdteses simplificadoras sfo utilizadas na metodologia proposta, as quais podem
ser aplicadas plenamente dentro do dominio operacional que serd adotado. Considera-se o
modelo da bolha estagnada e com geometria esférica. Neste caso, considera-se somente difusio
no interior da bolha, simplificando a equaclio que representa ¢ perfil de concentracBo na fase
dispersa. Torna-se conveniente esta consideragio, uma vez que o modelo para o interior da bolha
fica reduzido simplesmente a equaciio da difusividade massica e o tratamento matematico se torna
mais simplificado. Fssa aproximagio condiz com o préprio modelo fisico. De fato, trabalha-se
com uma célula de borbulhamento com uma profundidade pequena de liquido em seu interior, de
tal forma que o tempo de residéncia da botha em contato com a fase continua € tdo pequeno, que

se pode considerar insuficiente para o desenvolvimento de um perfil interno de velocidade.



14

Outra consideracfo feita € que a concentragfo na fase liquida € constante no intervalo do
tempo de residéncia, de tal maneira que a sua variagio da-se na forma de um salto, a medida em
que se procede a integragio das equacdes para um determinade tempo de borbuthamento.

Assume-se que muito proximo a interface, forma-se um filme de liquido laminar e, baseado
nisto, € calculado o coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida.

A seguir, apresentaremos ¢ desenvolvimento do modelo tedrico, dividido em etapas, as
quais se referem 4 determinag3o da concentracio na interface, da taxa de transferéncia de massa e

da quantidade de massa transferida para um determinado tempo de residéncia da bolha.

1I-2 - CONCENTRACAQ NA SUPERFICIE DA BOLHA

Na seqgiiéncia, procede-se um tratamento analitico para a equagfio de balango de massa no
interior da bolha e da equac@o que representa o fluxo na interface.

(O problema sera resolvido numericamente, sendo proposta uma solugiio que envolva os
métodos da COLOCACAQ ORTOGONAL [VILLADSEN e MICHELSEN (1978)], RUNGE-
KUTTA DE 4*. ORDEM ¢ NEWTON-RAPHSON [CARNAHAN et al. (1969)].

Esses métodos serfio empregados convenientemente para a determinagio do perfil de

concentracio da fase gasosa no interior da bolha, e da varia¢iio da concentracfo com o tempo
para a fase liquida.

Uma representaciio grafica do modelo fisico € mostrada na figura II-2-1, onde Cufr#) é a
concentraciio do componente A no interior da botha, (y5e(7) é a concentragio do componente A
da fase dispersa na interface e Cy5(?) € a concentragio do componente A na interface, referida 2

fase liguida.

UHiCamepe
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Fase 1. Gas
Fase 2: Liquido

(jff {f",f)
Fase 2
C s (1)

> A
/ T(?,ﬁ(r)

Fase 1

R—

Figura II-2-1 - Modelo de bolha esférica.

A equacglo de balango de massa no interior da bolha em coordenadas esféricas pode ser

gscrita na forma:

ec , +(V oc, ~ Lec, ! acgjm

71 e ¢y 24 Yo Y sen® o4 J
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duc = difusividade do componente A na fase dispersa;
R, =taxa de reacio do componente A na fase dispersa.
Considerando-se que;
1) o perfil de velocidade no interior da bolha € nulo;
2} hé simetria esferica, portanto C, = Cu{r, ) e tomando-se o raio da bolha igual a R;
3) n#io ha reaclo no interior da bolha, £, =0

4y Sie € constante;



entdo, a equacgho (1) fica reduzida a uma forma simplificada, unidimensional, dada por:

Ty oo, ec,)] o
§AGL“‘TO L oféhz o
¥ ﬁri aF

Associada z esta equacdo, temos as seguintes condigGes inicial e de contorno:

CL =0, Ca=Cuo
CC1l. r=R (4= Cussll)
CC2: =004 <og

onde Co € a concentracio inicial da bolha.

Na interface, consideraremos a seguinte relagfo para o fluxo de massa:

ac,
ar

“5(«3 *KL(CASL(Z)"CA!,U})

r=x

onde:
Caz{#) = concentracdo do componente A na fase liquida;

X, = coeficiente de transferéncia de massa na fase liguida.
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(2}

(2a)
(2b)

(2c)

(3)

Convém aqui ressaltar o carater transiente considerado para a conceniragio na interface,

gerando um problema do tipo “contorno livre”.

VARIAVEIS ADIMENSIONAIS

De maneira a representar-se o perfil de uma forma continua, conforme mostrado na figura

11-2-2, definiremos um conjunto de variaveis adimensionais de acordo com o seguinte:



Fase 1: Gas
Fase 2: Liquido

&
L/ Fase 2
I
,/‘/M h kt
// & Gy =y
7 \4\
Ir \\\‘_\____ﬁ_g__
Fase I/
\_\\ : //,
\\ - s

Figura 11-2-2 - Modelo da bolha esférica - varidveis adimensionalizadas.

& - concentracio na fase gasosa (ntenior da bolha)

CA’G_CA{rat)

-
C L.

£ =

& - conceniragio na fase liguida

CASLO - Caz(f)

ASEQ

onde Cusro € a concentracio micial da interface na fase continua,

Gsc - concentraclo na interface - fase gasosa

A partir da equagio (4)

17

(4)

(5
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CAO - C’Ass{f)

8 .. = 6
SiF (:-' o { }
& - concentracio na interface - fase liguida
A partir da equag8o (5):
g — CASLO - CASL(I‘}
S CASLO )

Demonstraremos a seguir que &g = Oy, 0 gue resulta na continuidade do perfil de
conceniragio.

Para a maioria dos gases que s8o absorvidos, espera-se que a lei das pressbes de equilibrio
aplicada a interface, seja seguida, até aproximadamente a pressdo de 5 atm. No caso em que o gés
possui uma solubilidade baixa, este limite pode ser ampliado para o valor de 34 atm, conforme
TREYBAL (1980).

Admitindo-se que na interface as concentragSes nas fases liquida ¢ gasosa obedecem a uma

relaglo de solubilidade entre si, segundo a lei de Henry, podemos escrever para a interface que:

Cau{)=HC (1) (8}

onde:

H HR;T (9

H € a constante da lei de Henry,
Re € aconstante dos gases ideais;

7 ¢é a temperatura absoluta.
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O sistema de absorgfo escolhido para este trabalho, é constituido por agua como fase
continua, e dibxido de enxofre como fase dispersa. Para a solubilidade do didxido de enxofre em
dgua, utilizaremos os resultados de RABE e HARRIS (1963), os quais mediram a sclubilidade
em uma faixa extensa de conceniracfio e temperatura. Os valores experimentais das pressfes
parciais de vapor do didxido de enxofre foram avaliados numa faixa de 30°C a 80°C. A partir dai,
eles definiram uma correlagio empirica para a constante da lei de Henry, e sugeriram que os
dados fossem extrapolados para temperaturas que nfo se enquadram nesta faixa Eles

apresentaram seus resultados na forma da constante da lei de Henry para o SO, n#o ionizado:

H=exp{2851,1/ T 93795} (10)

em que 7 € a temperatura em K.

Da equagio (8) e considerando-se o mstante inicial, temos que:

CASLG =H ${:4o {11)

Multiplicando e dividindo a relaciio {6) por i, temos;

H'C,, - H'C, )

B = p i2
SG H {j\‘ o ( }
Considerando (8) e (11) e comparando com (7}, podemos escrever:
Cligo~Clt
QSG — ASLC /i&,{{ ) - ﬁSZ (13>

CASLQ

Para a adimensionalizacio do problema inicial, definiremos um raio £ e um tempo 7

adimensionais, através de
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¢ x "
5 .1
el (15)

Substituindo as variaveis adimensionais e suas derivadas em relacfo ao espacgo e ao tempo

nas equacgdes (2) e (3), tem-se:

1 8 (. ,58 j o8 6

g gE d g&  ér (16)
<,

. 1 76 _ i

égscm’) }%mﬁg Lz?::K,:{C,gSL{f)—CAL)s (E?)
respectivamente.

Adimenstonalizando as condigdes inicial € de contorno referentes as equacgdes (2a), (2b) e
{2¢):

C.I.z=0, 8=¢; (18)

CClL: &=1, 6= Gg(v); & = Ol Gel(d = Guly (19)

CC2 £=0, < (20)

Evidentemente que a soluc8o do nosso problema depende do coeficiente de transferéncia de
massa da fase continua &, o qual incorpora ¢ efeito da reacfio quimica no processo de absorgdo
estudado. Portanto, apresentaremos a seguir a sua determinagdo a partir da conhecida teoria do

filtne,
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li-2-1- CALCULO DO K, PELA TEORIA DG FILME

O desenvolvimento do caleulo do X ¢ baseado na solugfic analitica exata das equagbes
diferenciais que descrevem o modelo do filme, proposto por Higbie, e se encontra detathado no
BIRD et al. (1960).

Este modelo especifica a difusio de um ou mais componentes, no interior de um filme
liquido, muito proximo 2 interface, quando ele estd submetido a um movimento descendente.
Devido ao movimento do liquido, a transferéncia de massa também acontece através do
mecanismo convectivo. A restricio de gue a difusfio acontece lentamente, deve ser atendida. Isto
indica que o componente em difusfio nfo penetrarda muito dentro de filme lquido, isto ¢, a
distdncia que penetra € bem pequena em comparaco com a espessura do filme. Quira
consideragiio € que a solubilidade do géas na fase lquida deve ser baixa. Neste proposito, a
viscosidade do liguido ndio varia apreciavelmente durante o processo de absorgfio, tornando-se
constante com ¢ tempo de borbulhamento.

A teoria tem ampla aplicacio em absor¢Zo gasosa de bolhas que se elevam no interior de
um liquido parado. A medida em que as bolhas se elevam, ¢ liquido se move descendentemente
em relacdio a bolha, e cessa, quando alcanga a base da bolha. Assume-se que proximo a interface,
ha um filme estagnante de espessura x,,, através do qual o processo de transporte do componente
A acontece, simplesmente, por difuso molecular. As condigdes no meio liguido sio constantes,
exceto no interior do filme, desse modo, toda a forga motriz € inteiramente empregada no
fendmeno de transporte molecular dentro do filme. Além disso, o tempo de contato € certamente
pequenc ¢ satisfaz a condi¢fio de que a penetracio do gés dissolvido ¢ pequena. A representagio
grafica do modelo considerado encontra-se na figura 11-2-1-1.

Quando o didxido de enxofie € absorvido pela dgua, a seguinte reagio de hidrolise acontece

na fase Houida:

SO, + H;,0 < H + HSO; 21)
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Figura 11-2-1-1 - Absorcio de uma bolha de gas.

0 valor da constante de egulibrio X da reagiio &

P ”E]gi*?fs’] (22)

A constante de equilibrio para a reacBo fo1 escolhida do trabalho de RABE £ HARRIS
(1963). Eles determinaram uma correlacdio baseada em resultados experimentais da primeira
constante de disscciagdo do acido sulfuroso, combinada as medidas de condutividade a varias

temperaturas. A equagio € escrita na forma:

19725

K= exp{ - 1{),9670} (23

em que 7 ¢ a temperatura em K.

O processo de absorgdo € acompanhado, portanto, por uma reagdo instantinea, reversivel

{por razdes ja ditas anteriormente), da forma;

Ciw ¢ T + O (24



onde:
Cu =[80:],  Co=[H] e Cr =[HSOs"]

PressupGe-se que as concentracbes molares (g e Crg 880 iguais, assim como as respectivas
difusividades do H™ e HSO5 A partir dai, aplica-se o balango de massa para o liquido,

correspondendo a seguinte equacio diferencial:

~&C & 17 O é°C, IN
&AL + 3y éxzﬁ - é,:L + Oy 5x2& = &.4 (25)
onde:

N, = fluxo de massa do componente A combinado na interface, ou seja, os fluxos de A nfio
ionizado mais o produto da reagdio;

&, op = difusividades do reagente e do produto da reaglo, respectivamentie, na fase
liquida.

As condicdes inicial e de contorno, s3o:

1y t=0, x>0, Cu=Cuys Ca~=Cas (26)
2) t>0, x=0; Cy=Casll) (27)
3) { > 0, X% o0, ap = C&gz@ g = Cria. (28)

Por definigio, no filme acontece a velocidade maxima v de difus@io no qual o componente

se transfere de uma fase para outra. Considerando a coordenada Z referente a altura do liguido na

célula:  dr = fZ (29
Substituindo-se a equago (29} em (25}
a, &, . C 5C, N
) m( Zta ) Ta e m g (0
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A solugBo da equacglo {(30) € dada conforme BIRD et al. {1960} {os célculos se encontram
no apéndice A). Chega-se a uma expressdo para a taxa de iransferéncia de massa média, cuja

expressio € dada por:

5, 5y
N, =2‘j A Cu fr)—c_@)"i—z\/f(cm(r)-—cﬂ). G
ey a@p

em que I, é considerado o tempo de exposigio requerido para o liquido deslizar ao longo da

bolha, do topo a base. Por definigio, este tempo € fixo e exiremamente pequeno, igual ao

didmetro da bolha dividido por sua velocidade de ascengfo. No entanto, no presente trabalho,
assume-se que o [, representa o tempo de contato da bolha com o liquido, variavel ao longo do

processo. Através dessa tentativa, o tempo de exposicio da bolha nio se limita a um valor

predeterminado que resiringe o tempo que ela deve transferir sua massa. Assim, ha possibilidade
de estudar o sistema com uma amplitude maior para 7., Porém, torna-se necessario o

esclarecimento, de que o tempo de residéncia da bolha no liquido, deva ser pequenc o suficiente
para ndc comprometer o modelo do filme. A validade das consideragBes empregadas, serfio
comprovadas a partir dos resultados experimentais.

Através da reacio de hidrolise:
CEL = f K 'VCAL (32)
entdo:

CESL = /K ‘\fcfisz,(!) {33:’

Substituindo-se as equactes (32) e (33) em (31), e arranjando-se 0s termos, obtém-se:

s 5 K ]
A - \/_— J(C.éSL (1} - CA[, ) (34}

N, =2

i
S I LR JCoa ) +-/Co

A eguac8o (34) representa ¢ fluxo de massa do 80; total através da interface, isto §, do

SO, livre, combinade aos produtos da reac3o ( SO, jonizado ).
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Portanto, o coeficiente de transferéncia de massa ¢ dado por

fi,_g:m 1+ 555;,, \/f

1
i
i e %535 ’\/CAESL(i}"!"V/CAELj

onde o fator ¢ de aumento da transferéncia de massa devido a hidrélise € dado por:
8 JK
o =1+ |=—=F (36)

a1 JCASL{Q "‘*“'\/CAL .

Como podemos verificar, este fator independe das condi¢des hidrodindmicas da fase continua.
Simplesmente, ¢ consumo do soluto através de uma reacfo quimica instantinea, aumenta a
velocidade de transferéncia de massa.

Substituindo-se 2 equaclio {35) na equacio (17), e adimensionalizando:

- 1G] [ VK]
g}: }:—\{— (40 5 éG‘/_E_ J&AL(;’M\/C%(E)”%/Q%‘F%%L) (37)

Definindo-se as consiantes:

- 172
2 {:‘43.{.0 8" 4

H =
‘Vf;E {j:go ésWAG

(38)

5 1/%
F = (M} NI & (39)
{SAL (- ASLO

a equacdo {37) pode ser escrita na forma:

1+ d 11 @)
§ H] J1-6, +.1-6, JJ“ -

(40)
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Um quadro representativo do sistema de equagles diferenciais, adimensionalizadas,
correspondentes as equacdes (16) e (40) do modelo e as condigBes iniciais e de contorno, €

apreserdado a seguir

1 é , 28 ae

NP [‘5 5z ]z o7 (16)
Interior

ClLzr=0 6=0 (18) da
CCl:&=1, 6= bair) 6 = Ou(7; Ooiv = Bu0 (19 Bolha
CC2 &£=10, < x (20}
_ | !
é?m“ :'HLHV/].—@SLT—\/%@L Jj?(ﬁg -o.) (49) Interface

A solugfo analitica referente as equacgGes diferenciais do interior da bolha, equagio (16), e 2
relagio de fluxo na interface, equag@o (40), apresentou grandes dificuldades mateméticas.
Utilizou-se o método da transformada de Laplace para a resoluglc do sistema de equagdes. No
entanto, ndo se obteve a inversa da transformada de Laplace nas tabelas convencionais da
literatura (este desenvolvimento se encontra no apéndice B). Dessa forma, adotou-se uma solugio

numérica para a resolucio do problema, conforme apresentada a seguir.

SOLUCAQ NUMERICA

O método da COLOCACAO ORTOGONAL, para problemas com simetria fisica, ¢

utilizado para a resoluco das equacges diferenciais do interior da bolba, equacdo 16, e da relagéio

de fluxo na interface, equacdo (40). O perfil de conceniragfio adimensionalizado, torna-se uma
funcio continua, apropriada para o emprego da colocago ortogonal. O polindmic de Lagrange ¢
utilizado neste trabatho, para a aproximacio das equacBes diferenciais. O polindmio de Jacobi €
escolhido para a determinacdo dos pontos de colocagfio. Uma referéncia para este assunto &
VILLADSEN e MICHELSEN (1978).

A equacdo diferencial para o interior da bolha foi integrada pelo méiodo numérico de

RUNGE-KUTTA de 4° ordem. A condicfo de contorno, a qual consiste na relaciio de fluxo na
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interface, € aplicada para determinar-se a concentrag8o na interface, via fase liquida, utilizando-se

o método numérico de NEWTON-RAPHSON, A partir dai, a conceniracio na interface, fase

gasosa, estd automaticamente determuinada pois, 6y, = 8, .
A teoria dos dois Gltimos méitodes numéricos citados, encontra-se detalhada no

CARNMNAHAN et al. (1569).

I1-3 - EQUACAO DA CONCENTRACAQ NA INTERFACE - FASE LIQUIDA

A partir dos resultados numéricos do perfil de concentragiic do liquido na interface,
variando com o tempo de borbulhamento, obtém-se uma correlagio através do método de ajuste
dos SIMPLEX MODIFICADOS, PRESS et al. (1988).

A correlagBio escothida deve apresentar bons desvios médios relativos aos resultados

numericos. Estipulou-se neste trabalho, um valor menor que 1,5% para um bom desvic médio.
Este valor sugere uma aproximacdo condizente, em gque a diferenga minima enire as
concentragles em termos de ordem de grandeza ¢ verificada na quarta casa decimal, quando
representadas em g/lom’.

Vérias equacgdes foram criadas para se obter uma concordincia satisfatéria com os
resultados numéricos. Elas representam fungdes exponenciais e as mais comumente utilizadas na

escolha da qual corresponde o desvio médio mais adequado, est8o relacionadas a seguir:

C s (1) = C o0 expl—~ At) {41)
o Cug ¢
Coe (=17 4 B “42)
exp{— At} H
Casp (6= Cuso v T g(m) (43)

I , (- At))
Cuse(t)= _C’ASLOi-(Efexp(“Df}m exP(*Bf))WJ {(44)

expl—At)

45
(1+Ct)7? (“3)

Cag (t)= MCASI_O{EI expl~Di1) — expl—Bt)( 1 + Ft }}
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. , , | A(1+ A1)

C s (1) ==C g0l Etexpl~D1) — exp(~ Bt ){ I+ F1 ] (1+C1) (46)
] | Etexpr-D1) o1+ 4e)?

O ft)=—C e Bt I+ Ft} - ;

onde 4, B, C, D L, F, G, H el s80 parametros ajustaveis a cada problema especifico.

II-4 - FLUXO DE MASSA

A partir do comportamento da interface, determinado por uma das equacdes de Cug (7). eqs.
{41) 2 (47), o fluxoc de massa N, através da interface, pode ser obtido pela relacio definida em
(3). Entio, substituindo na equaco (3} o valor de X, dado pela equagdo (35), obtém-se para ¢

fluxo de massa:

4 8 JE ]
F=R 7t | + &, \/CASL (t)+ ‘\/CAL J( asn (1) AL} {48}

Integrando a equacio {48} na superficie da bolha, obtemos a taxa de massa transferida por
bolha:

W, =8n'°R*S *”’firu Ok VK jl((’ (t)—Cy ) (49)
L AL ‘*EL 5. \/CASL(t) . ‘\/CAL J - ASL - AL

Para se obter a quantidade de massa transferida por bolha, basta integrar a equacio (49) no
tempo de § a 3, onde 3 € o tempo de residéncia da bolha, ou dependendo do caso, o tempo que 2
bolha gasta para transferir a massa do soluto até o equilibrio. Esta integraco pode ser realizada
pelo método numérico de SIMPSON, cuja referéncia se encontra no PRESS et al. (1988).

Conveém salientar que o calculo do fluxo de massa na interface se refere ao SO, toial, ou

sgja, a0 SO, que reagiu somado ao SO; livre. No entanto, nas equacles de balango de massa na
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fase continua, a espécie A ¢ tratada como sendo o SO, que nfo reagiu. E esta espécie que
realmente ira saturar ¢ meio e definir o inicio do equilibrio.
A teoria do método da colocaglio ortogonal e seu emprego nas equacdes do modelo se

encontram no apéndice C.

[I-5 - DEFINICAQ DOS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASSA DAS FASES
GASOSA E LIQUIDA

Um dos principios empregados na modelagem matematica, baseia-se na hipotese que os
potenciais quimicos da especie A, em ambas as fases, sfo iguais na interface. Evidentemente,
pode-se escrever o fluxe de A em cada fase, utilizando-se a curva de distribuicio de equilibrio, em
que seus ponios representam as concentracdes interfaciais. Esta curva € unica, desde que a
temperatura e pressdo nio variem durante ¢ processo.

Escrevendo-se o fluxo de A em termos dos coeficientes de transferéncia de massa de cada

fase, tem-se que:
N,y =K, [Cog()-Cy )= Ko[Cu(rt)=C s (t)] (50)

em que K, e K, sdo os coeficientes locais de transferéncia de massa, da fase liquida e gasosa,
respectivamente. Lembrando-se que K, fo! determinado pela teoria do filme anteriormente.
Vamos considerar um ponio representativo da concentragdo da fase liquida e gasosa,
conforme a figura II-5-1. A partir dai, os coeficientes de transferéncia de massa globais so
definidos. A conveniéncia da designacBo destes coeficientes, deve-se ao fato de facilitar 2

comparagdo dos resultados do modelo com os dados experimentais. Istoc porque expressamos

esses coeficientes através de um ponto ficticio {CZL NOPTEN: )L, utilizado para o calculo da forga

motriz global, substituindo-se ¢ ponto referente a conceniracio na interface [C g (8),C 4ot )]_
Este, por sua vez, ndo permite uma medicio experimental por alguma técnica que seja eficiente.
Desenvolvendo-se o fluxo de massa, considerando as definicdes para os coeficientes

globais:
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Ny = KeolCotrt)=Cirt)] (51)

Ny= KLG{CZL - C/‘;L} (52}

44

em que K,,,,K,, sio os coeficientes de transferéncia de massa globais das fases gasosa ¢ liquida
respectivamente.

(% (r,t) consiste na concentragdc de A na fase gasosa em equilibric com C ;.

(7, consiste na concentragio de A na fase liquida em equilibrio com C,.

Através da geometria da figura [1-5-1, podemos extrair as seguintes relacdes:

Calr,t) - C (rt) =[Catr.t) — Cuso (O] H]Cuss (1)~ Citr,1)]

. {53)
= [CA (r.t)—Cuse (t)] +n {CASL (i)- CAL}

em que m ¢ a inclinagio da rets CM.

] Curva de equilibrio
Inclinagdo = K /K
C, D
P \\ i‘ I } o PE— 7 f
3 nclinagdo = m" /
. .
“ N
L
.
"
N
(’ASG . - ¢ ey /{; M
Inclinago=m" -/
\ e g S
.//// ///
//’/ ///
T
,// ’/‘///
C
E Pt
€ T
- #
C&’L {/ A5, CAL

Figura 11-5-1 - Diferencas de concentracdes globais.
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Substituindo-se as diferencas de concentrago pelo fluxo e coeficiente local equivalente:

. .
Ky K, K, 9
1 1 '

e I (55)
KGO KG Kﬂ

A correlagBo (55) € chamada na literatura como a “teoria das duas resisténcias”. O
coeficiente de transferéncia de massa global e local esta em fungiio do somatdric dos coeficientes
locais. Portanto, ha uma contribuico das resisténcias das duas fases na resisténcia total de cada
fase.

Através de analise similar, obtém-se 0 X, :

P
[
[—y

X, wmK. XK, (56)

em que m ¢ a inclinagfio da reta MD na figura 11-53-1.

Esta defini¢o sobre os coeficientes estd associada as condigbes de um ponto qualguer do
sistema. No entanto, na pratica, o sistema de absorcio € formado por numero infinito de pontos.
Eles representam normalmente, as variagbes de concentrago das fases em contato referidas.
Dessa forma, o coeficiente de transferéncia de massa global e local, € varigvel de acordo com a
localizacfo do ponto.

Ng literatura, também € definido um coeficiente global médio de todos os pontos. Ele pode
ser aplicado em qualquer lugar da fase considerada. Ele € o proprio coeficiente de transferéncia de
massa global e local, desde que a restrico a seguir seja obedecida: 2 quantidade m‘% ou

L

—E

e deve permanecer constante em qualquer ponto do sistema. Isto pode ser verificado
=

m!:

facilmente, através das equacBes desenvolvidas para K, e K.

De fato, pode acontecer que tanto os valores dos coeficientes individuais de cada fase,
quanto os das inclinagBes m ou m , variem com a coordenada espacial do sistema, & acabem se
compensando mutuamente. Em consequéneia, satisfaz a condigfo estabelecida. No entanto, deve-

se enfatizar que teoricamente, os céalculos daquelas guantidades devem ser realizados para um
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nimmero infinito de ponios, para a comprovagio da uniformidade dos valores. 86 assim, o
coeficiente de transferéncia de massa médio tem significado fisico, podendo ser aplicado no
aparato inteiro, caso os valores sejam iguais. Na verdade, depende-se de uma avaliacio pontual
devido & particularidade de resultados para cada ponto. Em sintese, a solugdo do problema pode
ser viavel, se consideramos m =m = cte, ou seja, a curva de distribuigio de equilibric
corresponde a uma hinha reta. A partir dai, analisa-se apenas as variagdes dos coeficientes
individuais de cada fase ¢ se elas se compensam. Este critério € facilmente avaliado, desde que se
conhega o perfil de composicio em ambas as fases.

Baseando-se no comportamento genérico das composigdes de acordo com a figura II-5-2:

<< Gas Interface Liquido
&
:3 7“““‘*-1_
] —
o .
" a% CA I
751 ™.
o 5 - o
S S N a1
A

2% @ SN
& YN
‘E @ CASG ‘\\
42 . ,
= R Cur
o e
LJ

Distancia

Figura 11-5-2 - Concetto das duas resisténcias.

As composicles estdo relacionadas conforme a equacio a seguir:

C‘é{r,f)—CASG{t):mKL (57)
th{. . CASL (1) K

L

7 seia uma constante para todos os pontos, ha duas alternativas:
"G

Para que



33

-~

1) A razdo entre as diferencas [CA (r.t)—C 0 (;‘}E e EL}HJ -y (’f)] ¢ constante em todos
os pontos do sistema. Esta alternativa € eliminada, por uma rapida deducio sobre os dominios das
concentracdes de ambas as fases, os quais s3o consideravelmente diferentes.

2} As concentragdes de cada fase sfo as mesmas em qualquer ponto. Além dissc, as
concentragGes ao longo da interface também so iguais para cada fase. Assim, o numerador e ¢
denominador da equagBo (57) torna-se constante para iodos os pontos. Essa alternativa €
ordinariamente possivel para uma aplicacio de uma modelagem matemaética a um sistema fisico,
onde essas aproximacdes sdo validas.

Resumindo-se, chega-se a conclusio que o coeficiente de transferéncia de massa global
médio s6 pode ser empregado em sistemas em que a curva de equilibrio € uma reta. Além disso,
as concentracSes em cada fase e da interface também, niio podem vanar de ponto a ponto na fase
considerada. Obviamente, o mesmo regime hidrodindmico deve existir em tode o aparato, a fim
de se obter uma avaliacfio correta para a vahidade de tal coeficiente.

Evidentemente, se reportarmos aoc presente trabalho, torna-se Obvio que apesar de se
considerar a concentragfio na interface constante para cada fase, pela condigio de simetria, € no
meio Hquide também, para qualquer ponto, o coeficiente médio nfio pode ser aplicado. Isto
porque a curva de distribuig@o de equilibrio € uma funclo exponencial (basta verificar a constante
da lei de Henry), e as concentragdes no interior da bolha variam conforme a localizacdo.

Dessa forma, o modelo calcula o coeficiente global, local e instantineo. Ele ¢ extraido de
um ponto de colocagdo ortogonal, escollido aleatoriamente. O ponto escolhido corresponde ao

pentitimo da série ordenada.

11-6 - CALCULO DA CONCENTRACAO DA FASE CONTINUA

A modelagem matematica proposta, descreve o comportamento do processo de absorcio
de uma bolha isclada em funcfio do tempo. A partir dai, temos condigfes de determinar a
quantidade de massa transferida por essa bolha para a fase continua, para um determinado tempo
de residéncia e temperatura constante. Como o difusor ird gerar um conjunto de bolhas em
contato direto com a fase continua, o modelo proposto serd reproduzido para cada uma delas,
sem considerar, entretanto, a mteracBo e coalescéncia entre elas. Assim, cada bolha contribul para
o calculo do acumulo de massa do soluto na fase continua, individualmente. A importancia desse

calculo € determinar a variago da concentracdo da fase lHquida com o tempo, até o sistema
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chegar ao equilibrio, ou seja, no projeto de um eqguipamento que atue desta forma, € possivel
obter-se ¢ tempo necessario para que a saturagio seja atingida.
A quantificacio global para o calculo da concentragiic do S0, na fase continua, esta

baseada em um balanco de massa, expresso através da seguinte relagio;
. W
Cop = Cani + 3~ ,{j N(n)dt (58)
i

onde:

Carr== Concentragio final do componente A total na fase liquida no tempo t;

Ca1 = Concentragfo inicial do componente A total na fase liguida;

V7. = Volume do liguido no borbulthador,

N(#) = Ndmero de bolhas alimentadas no borbulhador por unidade de tempo;

W = Massa transferida por uma botha para o liquido, obtida da integracic da equacio

(49).

A concentragdo do SO, total € convertida para a concenirag8o do SO, livre, utilizando-se a
cinética da reacio. A necessidade deste calculo € devida as equages da modelagem estarem em
fungdo do SO, livre. Dessa forma, o sistema de equacges representativo do caleulo do SO, livre €

obtido através do mecanismo da reagfo de hidrolise, conforme o sistema a seguir;

!CALJ‘" - CAL + C.EL

v
L Ch (59)
L Caz

em que a solugfo do sistema de equaces {59), consisie na concentracdo do SO, livre, definida

por:

aran 4KC ., —K E

2 )

-~

{"A.r.’. = szz,f i

(60)

O tempo t escolhido, determinando assim o intervalo de tempo para integracio do actmulo,
¢ o proprio tempo de residéneia (3g) da bolha em contato com a fase lguida. Essa escotha se

torna coerente, desde que o tempo de residéneia seja menor que © tempo de transferéncia de



massa. O que chamamos de tempo de transferéncia de massa {31) € o tempo necessario para que
ocorra toda a {ransferéncia de massa possivel entre a bolha e ¢ liquido. No caso estudado, foi
constatado através de simulagdes com as equagles do modelo, que © tempo de residéncia é
menor que o tempo de transferéneia de massa, justificando entdo a escotha do primeiro para a
integracio das equacgdes.

No caso em que o tempo de residéncia é maior que o tempo de transferéncia de massa (J1),
este nitimo € escolhido para o intervalo do calculo do acomulo. O tempo de transferéncia de
massa € variavel ao longo do processo, mais precisamente, tendera a um aumento.

A escolha de t deve garantir 2 compatibilidade entre o modelo tedrico e o sistema fisico
utilizado.

Evidentemente que o tempo de transferéncia de massa, correspondera ao tempo que a bolha
necessita para transferir 2 massa do componente a ser absorvido, para a fase liquida até que o
equilibrio entre as duas fases seja alcangado. Na continuidade do processo, a concentragio deste
componente na fase liquda vai aumentando. Com isto, a forga motriz da transferéncia, que € o

gradiente de concentragiio (', —(,,, diminui, consequentemente a velocidade de transferéncia

diminui também, o que justifica o aumento de I com ¢ decorrer do processo.

Quando trabathamos com um volume minimo de liquido, suficiente para que a bolha atimja o
equilibrio durante o borbulhamento {3z sempre maior que J1), 0 tempo de residéncia deixa de ser
o fator limitante da capacidade de absorgic do processo. Isto deve ser entendido da seguinie
forma: - dependendo de J3g, o mecanismo difusivo do soluto pode ser interrompido, antes que ¢
equilibrio se estabeleca. Neste caso, havera uma perda excedente na capacidade de absorgo, pois
a bolha nfio consegue transferir toda a massa do soluto que a forga motriz permite.

Aumentando-se o volume do liquido na célula, a partir do minimo referido, uma
percentagem de SO, continua ndo sendo absorvida em relagio a quantidade total introduzida na
célula. Essa percentagem vai diminuindo proporcionalmente ao acréscimo de volume, quando se
compara velumes diferentes no mesmo intervalo de tempo que a bolha transfere sua massa, e
mantendo-se as mesmas condigBes hidrodindmicas. Neste caso, a guantidade de SO, nfo
absorvida serg justificdvel apenas pelo aumento da concentragic do soluto na fase liquida com o
tempo de borbulhamento.

Analisando-se um mesmo sistema (3x sempre maior que 3yv), na medida em que a
concentracdo do soluto aumenta na fase liquida, a quantidade de massa do soluto que ¢ absorvida

diminui com ¢ tempo de borbulhamento. Isto porgue a bolha nfio transfere toda a massa do soluto



existente em seu interior, pois num dado momento, a concentracdo interfacial do SO, na fase
Hguida se iguala 3 do meio liguido e cessa o fluxo de massa.

Supondo-se um sistema hipotético onde haja uma eficiéncia na capacidade de absorgio de
100%, entdo, neste caso, um velume de grandeza infinita € necessério, pois proporciona uma
diluigo infinita do SO, na fase lquida, e assim, a bolha pode transferir a massa do soluto
integralmente, em todos os instantes do processo. Dai, a fase liquida nfio se satura da espécie
absorvida.

Conveém salientar, que numa analise dos resultados experimentais se deve considerar as
perdas de SO; por arraste, isto €, as goticulas do liquido podem ser removidas pela corrente
gasosa. Além disso, podera haver possiveis erros experimentais.

Para cada caso esiudado neste trabalho, serd avaliade o volume minimo citado
anteriormente, considerando as dimensdes da célula disponivel. Com este volume, sera calculado
o balango de massa na fase liquida, sendo que t = Jy. Através desses resultados, obtém-se a
quantidade n3o absorvida do SO, em relaclio ao introduzido na célula. Essa quantidade sera

comparada com outra, proveniente das simulacdes realizadas com o volume trabalhado na célula,

em que t = Jg.
1I-7 - CALCULO DO TEMPQ FINAL DE ABSORCAO GASOSA

O procedimento de célculo, utilizando o algoritmo do acimulo de concentracio da fase
continua cessa, quando o tempo de processamento atinge o squilibric. Esta condigfio € alcancada
quando a concentragio do soluto na fase continua estiver em equilibric com 2 concentracio inicial
das bolhas, ou seja:

CAL = C,qsfm (éi)

Este valor ja foi calculado anteriormente, através da lei de Henry, equagdo {11).
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1I-8 - DIAGRAMA DE BLOCOS DO ALGORITMO DE TRANSFERENCIA DE
MASSA

O algoritmo desenvolvido para o processo de transferéncia de massa isotérmico, com
reacio quimica, pode ser exphcado através de um diagrama de blocos, ilustrado na figura I1-8-1.
A fim de que as etapas sejam mais detalhadas, os blocos serfio numerados, e suas abordagens
correspondentes, as quais explicam o gerenciamento, serfo descritas na sequéncia.

O programa elaborado na linguagem FORTRAN pode ser executado tanto no PC quanto na
estacdo de trabalho.

1 - Leitura das condi¢Ses operacionais do borbulhador e das propriedades fisicas das fases
dispersa e continua.

2 - Calcule das variaveis termodindmicas e da concentraco inicial da fase liguida na
interface, segundo a equacfio (11).

3 - Integraco da equacBo diferencial para o interior da boltha (equacio da difusfo) através

do método numérico de Runge-Kutta.

13 [gzée\ 58

|
— = 16
g 8¢ &< J ar (16)
associada as condictes de inicial e de contorno (18}, {19) e (20).

4 - Aplicagiio do método de Newton-Raphson a relagio de fluxo na interface.
0 ] F 1 x

Py = HF* J (QSL “gL} (40)

% é=1 \h”gsz ‘*“\/1“81, v

Teste da convergéncia.
Determinagio das concentragbes das fases liguida e gasosa na interface.
5 - Se o tempo de borbulhamento for igual ao tempo do intervalo da integracio do acumule
de massa, entfio prossegue com ¢ passo 6. Caso contrano, retorna ao passo 3. Lembrando gue:
intervalo de integracic = tempo inicial de borbulhamento + Jx (ou J1).
6 - Ajusie dos resultados numéricos da concentraclic da fase liquida na interface,

instantdneos, através do meétodo numérico dos Simplex Modificados.



Figura iI-8-1 - Diagrama de blocos do algoritmo de transferéncia de

isotérmico,
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7 - Célculo da taxa do fluxo de massa do SO; total, por bolba, utilizando-se o resultado da

correlagdo ajustada para a concentrag@io na interface da fase liguida.

(60, K
Vo,

)
Cift)—-C 49
L JCASL{E)”}"‘\/(:A?L} ASEY ) Ai,) ( )

_ | 1l
W =& 1/2}%25 72 _* i +
i a ar - Jf

8 - Calculo da concentragéio do SO, total na fase liquida, mtegrando-se a equagio de taxa
de fluxo de massa, conforme ¢ passo 8.1. Depois, estende-se esse calculo para ¢ balango de
massa na fase liquida, somando 2 contribuicdo de todas as bolhas. Esta concentrago calculada é

utilizada no actmulo do proximo mntervale.
w
CALf =y ot %MWJG N{(n)dt (58)
£

Calculo da concentragio do SO, livre, conforme a cinética da reagdio reversivel e instantanea.

(K vakC, -k
\j ALf

Cyu= C&Lf “”L 5 J (60)

Esta nova concentragio € utilizada na integracio do proximo intervalo.

8.1 - Calcule da guantidade de massa transferida por bolha W, integrando-se a equaco da
taxa de transferéncia de massa de 0 até o tempo de residéncia (ou o tempo de transferéncia de
massa), através do método de Simpson.

9 - Tmpressdo dos resultados parciais das concentragbes do SO, total na fase liguida,
variando com ¢ tempo de borbulhamento.

10 - Se a concentragfio do SO, livre na fase liguida for igual 2 concentragBo de saturacio,
entfo o programa € finalizado. Caso contrario, prossegue com o passo 11.

11 - Retorno as condigdes iniciais do méiodo de integracdo de Runge-Kutta da eguacio
diferencial da difuséio no interior da bolha. Prossegue com o passo 3.

Quando o ajuste das concentragbes da interface na fase liguida apresentar desvios elevados,
em relago a solugio numérica, mesmo testando-se as sete eguacdes propostas, esie serd

eliminado do algoritmo. Qutra condiglic para se desprezar o ajuste, acontece quando a subrotina
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de Newton - Raphson gera um n(imero extenso de concentragBes, de tal forma que a execucio do
programa se torna demasiadamente lenta.

A fim de solucionar este problema, garantindo uma boa precisio dos resultados, a fungio
que representa as concentragfes da interface variando com o tempo, passa a ser definida através
do recurso da interpolagio. O critério para que este método seja bem sucedido, depende do
ntmero de pontos no intervalo de tempo (3Ir ou 3+) para se aplicar a aproximagfio. Ja foi
verificado que o nimero de pontos gerados, possue uma quantidade satisfatoria, de tal forma que
se comparando com os resultados de um bom ajuste, praticamente coincidem. Essa solugio foi

verificada a partir de 50 pontos.

11-9 - CALCULO DO RAIO E VOLUME DA BOLHA

As dimensdes da bolha ocupam também um papel de extrema importéncia para uma perfeita
analise dos resultados obtidos. Um grande ndmero de trabalhos encontrados na literatura trata
desse assunio sob um aspecto experimenial. Por simplicidade, e por j&4 ter sido usade
anteriormente dando bons resultados no trabalho de ANDRADE (1985}, utilizaremos a equagio
apresentada por DAVIDSON e HARRISON (1963}, proposta para o calcule do volume de uma

bolha formada em um Hguido inviscido, dada por:

V = 1,138 —53 (62)

onde (& corresponde a vazio volumétrica por orificio e g & aceleragdo normal da gravidade, sendo
1,138 uma constante quando V, G e g encontram-se no sistema de unidades C.G.S. A maneira de
se obter (- ¢ simplesmente dividir a vaz8o volumétrica do gas que alimenta a célula pelo numero
de orificios da placa difusora.

O raioc equivalente da bolha ¢ dado pela seguinte relagiio [DAVIDSON ¢ HARRISON
(1963)1:

G.4

G
R =0,6476%4 e (63)
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sendo 0,647684 uma constante quando G ¢ g encontram-se no sistema de unidades C.G.S.

11-10 - CALCULO DA VELOCIDADE DE ASCENSAQO

O célculo da velocidade de ascensfio se torna importante para o caleulo do tempo de
residéncia. Empregaremos 3 relacfio de DAVIDSON ¢ HARRISON {1985), cuja aplicacio é
muito geral na literatura em fluidizacBio de particulas em liquidos. A geometria da botha assumida
¢ de um formato esférico achatado, constatado através de observagdes experimentais. Para que
esta condic3o seja estabelecida, a densidade do gas dentro da bolha deve ser desprezivel em
comparagdo com a do liquido ao redor. Com isto, os efeitos da tensfio superficial sobre a bolha
sdo despreziveis.

O éngulo de deformagio da bolha achatada 8,, quando a fase liquida corresponde a um

fluido Newtoniane, depende do nimero de Reynolds, dado por:

2RV, p,
- He

€y (64)

em que;

¥, € a velocidade de ascensio da bolha;

P, ¢ a densidade da fase liquida;

1, € aviscosidade dinamica da fase liquida.

O éngulo 8, ¢ representado empiricamente no trabalho de CLIFT et al. (1978):
8, = 50+190 exp{—e.ez Rel* | (65)
A velocidade de ascens#io da bolha, considerando-se Re, > 1,2, € obtida na forma:

i
¥, = 0,504,/2gR {2 - 3cos8, +cos*6,} (66)



42

Como 6 ¢ funclo de V', entfo esta equacio € implicita na propria velocidade de ascensdo

da bolha. Portanto, utilizaremos o método numérico da FALSA POSICAQ para resolvé-la, cuja

referéneia se encontra em PRESS et al, (1988).

[-11 - CALCULO DC TEMPO DE RESIDENCIA

O tempo de residéncia de uma bolha corresponde ao tempo que uma bolha leva para
percorrer uma determinada altura de liquido e pode ser calculado a partir da relagdo entre a altura

do liquido e a velocidade de ascensfo da bolha.

1[-12 - CALCULO DA FREQUENCIA DAS BOLHAS

No balango de massa, € necessério 0 conhecimento do niimero de bolhas por unidade de
tempo. O caleulo é realizado através da relacBo entre a vazdo total da fase gasosa, a mistura 80,

e mtrogénio, € o volume de cada bolha.



CAPITULO I - TRANSFERENCIAS DE MASSA E DE CALOR SIMULTANEAS

III-1 - INTRODUCAQ

Um modelo baseado na teoria do filme para a fase continua,e em um mecanismo difusivo
para o interior da bolha, considerando-se uma absorgiio gasosa no-isotérmica, com reacHo
instantdnea ¢ reversivel, serd apresentado. No desenvolvimento do modelo, é assumida a
volatilidade do reagente liquido. O modelo também podera descrever um processo onde haja
superaguecimento, ou seja, o caso onde g temperatura da fase gasosa ultrapassa o ponto de
ebulicio do liguido. Neste caso, o efeito da vaporizagio do liguido se torna mais evidente.

Os efeitos térmicos sobre as taxas de transferéncia de massa sfio uma consequéneia da
variagio de entalpia devido a mudanca de fase e 2 reacBo guimica. Neste trabalho sera discutido o
problema da absorgio gasosa com reaglo em condicBes exotérmicas.

Quando um gas se difunde no interior de um liquido, podera haver uma elevaciio de
temperatura na interface gés - liquido, devido a liberagfio do calor de solugfo e do calor da reagio
quimica. Associado a este efeito térmico, existe um fator de aumento que representa a influéneia
da temperatura na interface, sobre © comporiamento da: i) solubilidade do componente
dissolvido, i1} da taxa de reaglo quimica e in) das difusividades das espécies transferidas para a
fase liquida. Assim, o agquecimento do Hquido aumenta a taxa de reagfo e de difusfo, elevando o
gradiente de concentracdo nas proximidades do filme, permitindo um aumento da forga motniz.
Por outre lade, existe a tendéncia de diminuir a solubilidade na fase liquida, diminuindo 2 forca
motriz do processo de transferéncia de massa. Dessa forma, o fator de aumento relevante € um
resultado da combinagic desses dois efeitos opostos. Os efeitos térmicos correspondentes &
vaporizacio do liguido também serfio considerados neste trabalho. Portanto, 2 volatiidade do
solvente pode também coniribuir para a diminuicdio de temperatura na interface. Esta
multiplicidade de aspectos, os quais interferemn no fator de aumento, serd considerada diante das
interagdes existentes no fendmeno em estudo, através da proposi¢éo de um modelo matematico e

a consequente soluc3o das equagbes.



por uma fase liquida, reagindo reversivelmente com o solvente, o qual é volatil.

temperatura para um caso envolvendo a evaporacio do reagente liquido € mostrado na figura 111-

2-1.

7; €atemperatura do solvente liquido, x_ € a espessura do filme de transferéncia de calor da fase

liquida e x,, ¢ a espessura do filme de transferéncia de massa da fase liquida.

T1-2 - TEQRIA DO FILME PARA ABSORCAQ GASOSA NAG-ISOTERMICA

O problema considerado trata da situacfio na qual um componente gasoso, A, € absorvido

Um diagrama esquemético do modelo do filme com perfis de concentragio e de

Na figura T11-2-1, 7 é a temperatura do gas, 7, ¢ a temperatura na interface gas-liquido,

O modelo matematico € baseado nas seguintes consideragdes.

1 - a reagBo na fase liquida € completada essencialmente no interior do filme de

transferéncia de massa;

Gas Regifo 1 Regido 1T
CA N T —“—-ﬁ-,_‘_l-
8
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Figura ITI-2-1 - modelo do filme com perfis de concentragio e temperatura.
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2 - as propriedades fisicas no interior do filme liguido, assin como a densidade,
difusividades, capacidade calorifica, condutividade térmica e a pressio de vapor, sfo reportadas &
temperatura da interface, uma vez que considera-se que a temperatura do filme ¢ constante e igual
4 temperatura da interface;

3 - a fase liquida consiste de um liquido reagente cujas perdas de massa e de energia
existentes sfo devidas 3 evaporacio,

4 - Assume-se que o calor de soluclio e de reagfio s#o independentes da temperatura e sio
calculados a uma temperatura de referéncia de 25°C;

5 - o modelo baseado na teona do filme define que a zona estagnante para os processos de
transferéncia de calor é bem maior que a espessura de processos de transferéncia de massa, assim
X, > X,

6 - a resisténcia a transferéncia de massa na interface € desprezivel;

7 - os efeitos do escoamento das bothas, Dufort, Soret e Rayleigh sfo despreziveis.

Considera-se 7" a temperatura do filme de transferéncia de massa, resultante do efeito
térmico da mudanca de fase e da reacfio quimica. Neste trabalho, considera-se que a espessura do
filme x_, sobre o qual existe um gradiente de temperatura, € muito superior a espessura do filme
x,., onde existe um gradiente de concentragdo, conforme ¢ salientado na figura I1-2-1. Em outras
palavras, desde que x, >>x,, 7" é agora considerada constante através do filme de transferéncia
demassa, e 7, =7

A respeito da primeira consideragio, a espécie dissolvida “A” reage tdo rapidamente que a
reacdic € completada no interior do filme. Dessa forma, o perfil de temperatura na regifio

x,, <x < x_ ¢ linear e o fluxo de calor na extremidade do filme de transferéncia de massa é dado

por:
e I ©7)

em que A, ¢ a condutividade térmica da fase liquida no filme.

Por definiclio, o coeficiente de transferéncia de calor convective da fase liguida € dado por:

A

xC’

B

{68)
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Para o presente problema, um fator de aumento nfio-isotérmico pode ser definido como:

taxa de absor¢fio quimica com transferéncia de calor e volatilidade
do solvente.

taxa de absorgio fisica sem transferéneia de calor e volatilidade

do solvente.

Sabendo-se que N° 4 ¢ definido a partir da taxa de absorcio em condi¢des isotérmicas,

comao:

Nc,; - (76)

entio ¢  corresponde a um fator que possui a mesma forma de ¢ (fator de aumento devido &
reacio isotérmica), dado pela equaciio (36), sendo que as propriedades fisicas e a concentracio na
interface sdo fungBes da temperatura do filme de transferéncia de massa, levando-se em conta os
efeitos térmicos devido ao aquecimento da fase liquida, ac calor de reagfio, a dissolugdo do
componente “A” e 3 volatilidade do solvente. Portanto, para uma reagfo instantinea e reversivel e

considerando-se a absorgio niic-isotérmica, podemos escrever que:

S (17) VE(T7)

8 (1) VO (T )+ C

6% =1+ (71)

ou seja, neste ¢aso, Jg, dar, Cax € X sfo fungdes da temperatura.

O sistema de equacdes diferenciais, o qual descreve o comportamento de um processo nio-
isotérmico de difusdo, com reagfo ¢ evaporacBo do solvente, pode ser obtido a partir das
equacBes (16) e (40) para condices isotérmicas. Este sistema serd integrado numericamente para
a absorcio fisica, isto &, considerando-se K =0 (conseguentemente ¢ = /), com as mesmas
condicdes inicial e de contorno. O intervalo de tempo de integracBo escolhide, corresponde ao
tempo de residéncia. Em relagio a este tempo, valores médios temporais de coeficientes e fluxos

de massa serfo introduzidos, com a finalidade de tornar o problema numérico mais simplificado.
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Como ja foi verificado, deve-se calcular o valor de ¢~ para uma avaliagio dos perfis de

transferéncia de massa, com 2 inclusfio dos efeitos térmicos sobre o filme. Reportando-se ao fator

médio temporal, isto €, 4, ¢ fluxo de massa médio na interface é definido como:

N; = a*ﬁflo {72)

onde;

3
[ N e (73)

em que N ,° € o fluxo de massa médio temporal na superficie da bolha, calculado a partir da
integracio numérica da equacdo (40}, através do método de SIMPSON [PRESS at al.(1988)],
considerando-se a constante de equilibrio igual a zero. A integraciio se efetua isotermicamente,
com as propriedades fisicas e as concentragdes do sistema de absorgfo, em funcfo da temperatura
do liquido.

Para que ¢ seja determinado, uma nova condico de contorno deve ser aplicada, com o
objetivo de se obter a temperatura média temporal do filme de transferéncia de massa, 7 . A

temperatura 7" desconhecida € obtida do seguinte balango de calor global sobre o filme de
transferéncia de massa [AL-UBAIDI E SELIM (1992)]

[ a,l | | ackl [ dcF] )
(“AHSJL”‘Sﬁ(F} ey §m0J+(”AHR>]Lm54L(T) e » \:‘“514;:{51) e N /}E"‘<74)
AH N, (2) z}fﬂ +h T =T+ AH, N (D)

onde:

k" ¢ o coeficiente convectivo de transferngia de calor para a fase gasosa,

AH € o calor latente de vaporizagfo do reagente liquido a temperatura da fase liquida 77

Ns(t) é o fluxo de massa do vapor,
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AHs € o calor de solugiio devido a dissolugdo do SOy,

Ay é ¢ calor de reacio,

AH; ¢ o calor de ionizagédo do acido sulfuroso;

C,* é a concentraciio do S8O; que reagiu.

N; é o fluxo de massa do produto da reagfio de iomzagfo do acido sulfuroso.

O primeiro termo do lado esquerdo da equagio (74), significa a energia devido a dissolugio
do componente “A”. Este efeito € calculado através das entalpias parcial molar do componente

“A” em ambas as fases H,, definida por:
H, = Ea,fw + Cpfnq(T— TREF} (75)

em que (', , € o calor especifico do componente “A” ¢ 7). € a temperatura de referéncia.
Na equacglo (75) € considerado que H, ¢ uma funcdo linear da temperatura, portanto
q A g >
H,;,.. €, sio constantes e sdo diferentes entre si para a fase Hquida e gasosa. Para efeito de

caleulo, serd desconsiderado o segundo termo do lado direito da equagBo {75), assim neste caso,

o calor de soluglio AH pode ser expresso como:

AH = H* i~ H,, ™ (76}
o qual € independente da temperatura. O valor de A/, para o caso da dissolugdo do SO, na dgua
pura foi extraido do trabatho de JOHNSTONE e LEPPLA (1934) 4 diluigio infinita, cuja
temperatura de referéncia, 7., é igual a 25°C.

O segundo termo do lado esquerdo da equagio (74) representa o calor liberado pela reacio
quimica. Este efeito pode ser incorporado nas entalpias de formagio parcial molar, desprezando-
se todos os calores especificos do gas ideal para os produtos e reagentes. Isio se torna bastante
adequado para o sistema em estudo, pois o calor especifico do acido sulfuroso em funco da
temperatura nfo existe nas tabelas convencionais de propriedades fisicas, logo assume-se apenas
os calores de formaciio a temperatura de referénecia de 25°C. Em consequéncia, tem-se a

expressio para o calor de reaglo:

AHy = Z %Hz,’;;{f (77}

i=A4.B.E
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onde v, € o coeficiente estequioméirico do componente / {para reagente, € negativo, para produto
¢ positivo), B e £ sdo os componentes dgua e acido sulfuroso, respectivamente.

O terceiro termo do lado esquerdo da equacgiio (74) significa a energia hberada devido 2
iomzacio do acido sulfuroso. O acido sulfuroso ¢ formado na hidrélise do SO, G fluxo de massa
total do acido sulfuroso formado Ny € igual ao fluxo do SO; que reagiu. No entanto, deve-se
calcular o fluxo de massa do acido sulfiiroso ionizado para obter-se o valor de N,

A reacfo de iomizagédo ¢ dada por:

£y
Ho80; «» H + HSGy {78)
em que K; ¢ a constante de ionizacio.
O mecanismo da reaciio de ionizagio do 4cido sulfuroso permite o calculo de N, que é a
média temporal do fluxo de massa do acido sulfuroso n3o ionizado, através da seguinte forma:

Nmfzﬁlr“ﬁm (79}

onde:

L {,j!{fﬂgﬁﬁﬁqu

5 (80)

em que N, é o fluxo de massa total do acido sulfuroso, médio temporal, dado por:
Ny={g*-0)N (81

e N, representa o fluxo de massa médio temporal do 4cido sulfuroso nfo ionizado.
O primeiro termo do ladeo direito da equacglio (74) representa a energla condutiva na fase
liquida, o segundo termo representa z perda de calor por convecgfio para a fase gasosa, e o

terceiro termo representa a energia consumida na evaporacic do reagente liquido B

dC 7|

-3 {7

ey

Segundo o perfil de concentragfo assumido através da teoria do filme,

Vamos considerar que a equacglio (74) € valida também para valores médios temporais definidos
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em relagBo ac tempo de residéncia, na forma da relagiio (73). Entdo, considerando ainda a

equacio (72), a equacio (74) passa a;

(82)

emque 7 é a temperatura média do filme de transferéncia de massa e 7 _ ¢ a temperatura média
temporal e volumeétrica para o interior da bolha, considerando-se as transferéncias simultdneas de
massa e de calor.

A obtengdo dos parimetros referentes 4 equacio (82) serfio abordadas nos topicos I11-2-1 a

ili-2-4, a seguir.

l1-2-1 - FATOR DE AUMENTO MEDIO PARA O FLUXO DE MASSA NAQO-1SOTERMICO

O aumento da temperatura na interface gas-liguide segue o desenvolvimento da teoria do
filme previamente discutida, evidenciando a simplificacio de que a espessura do filme de
transferéncia de calor é bem mator que 3 do filme de transferéneia de massa.

De acordo com estudos realizados por SHAH (1972}, chega-se a uma analise conclusiva
sobre a dependéncia das propriedades fisicas, de transporte e de reaglo sobre esta temperatura. O
aumento na temperatura da interface reflete-se sobre irés parimetros significativos: o coeficiente
de difusfioc massico, 3 solubilidade do reagente gascso e a constante de equilibrio da reacdo. Para
o caso especifico da absorgio do didxido de enxofie pela dgua, acompanhada por uma reacdo
instanténea e reversivel, o coeficiente de difusfic massico aumenta com a temperatura, engquanto
que a solubilidade e a constante de equilibrio € inversamente proporcional. O efeito térmico desse
fendmeno pode ser fraduzido através de um fator de aumenio médio cobtido da equagio (71),
definido por:

(83)
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Convém lembrar que a concentragfio na fase continua Cy;, € constante no infervalo de tempo
de residéncia.

Assim, as propriedades fisicas ¢ de reacfio tal como a concentraglo da fase liguida na
interface também sdo valores médios.

Empregando-se uma relagfio da solubilidade decrescente com o aumento da temperatura,
tem-se que a concentracio do SO, total, C .y » Média temporal, da fase liquida na interface,

CRPressa como!

Cagf{Tm):CASL{T},)”ﬂS(?M%""E) (84)

onde C ASL(T L) ¢ a concentracfio média temporal da fase liquida na interface, considerando-se

apenas a absor¢do fisica, cuja expressfo provém do ajuste da solugBo numérica isotérmica com

K~=0. Este termo € dado por;

35 Coa (T3 ) (85)

2| .

W?ASL(‘TL):
)4

s € a derivada da curva de solubilidade x temperatura, aplicada a temperatura da interface,

expressa por:

= {86)

sendo m a solubilidade do gés. Reportando-se ao caso da absorclo gasosa do SO, m

(solubilidade do SO, total) pode ser expresso pela seguinie equacio [RABE e HARRIS (1963)}
HP, =m—+mK (87)
onde P, é a pressio parcial média do SO na bolha. Considerando-se que o interior da bolha tem

comportamento de gas ideal e que a pressfio da boltha no varie substancialmente no intervalo de

ternpo de residéncia, podemos aproximar o valor médio para o valor inicial Py cuja equagio €
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PAFL} = CAQ RG Tgﬁ (38}

dK A dH
mg + {25340 - Qﬁqam) ’;ém
Hs = 2m- K - 2HP,, (89)
T=F"
Determinando-se agora a concentraco média do 8O, livre da fase liguida na interface:
N NKZ{ T*)+4K(T*)C ., — K{ 7))
CASL{T ) = {*ALf(T )““" 2 J (90)

dessa forma, temos o fator ¢ definido para substituirmos na equagio de balango na interface.

111-2-2 — TRANSFERENCIA DE CALOR NO INTERIOR DA BOLHA

A equacfo basica da transferéncia de calor serd abordada, & principio, sem considerar a
influéncia do fendémeno de transferéncia de massa.

No desenvolvimento da teoria, aplica-se a equagio de energia térmica para o interior da
bolha na forma simplificada, ou seja, despreza-se os termos que representam a transformacio de
energia por radiagfo eletromagnética ou por reacfio quimica, além do termo que represenia a
dissipagio viscosa. Baseando-se no modelo da bolha esférica e estagnada, em gue no seu interior
a transferéneia de calor se processa apenas por conducio, tem-se 4 expresso:

Vﬁ’uiﬁzﬁ CI))

5,

Supondo-se simetria esferica, tal que 7 = Tyr,#), a equacio (91) fica na forma:

&T 24T 1T

@ ra a 2
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sendo &, a difusividade térmica da fase dispersa.

Associada a esta equacdio, temos as seguintes condigdes inicial e de contorno:

CL:t=07T=1Ty (93}
CClL :r=R T=Ts1 (94
CC2.r=0T<w (95)

onde 75 € a temperatura da interface, arbitraria ¢ desconhecida, e T, a temperatura inicial da
bolha.

Definindo uma temperatura adimensional 7 na forma;

= (96)

e definindo-se o operador D, por:

(6> 25 12)
L oD

pode-se reescrever a equagdo (92) e as condigdes inicial e de contorno:

DI =0 (98)
l_,=0 (99
3;(?} - ?jg(}
R olt) (100)

rl, < (101)
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Este problema foi resolvido por ANDRADE (1972), aplicando o métodoe funcional de
HACKENBERG (1969) desenvolvido para operadores difusivos.

Neste método, o problema do tipo contorno livre definido por:

Dr =0 (102)
rl =0 (103)
. =F7.1] | (104)
T =6l (105)
a =R

ri_, <= (106)

sendo ' e (G funcionais arbitrdrias de f, que admite uma solucio do tipo:

r=Ffer® o Flrolr- 107)

&
onde ' ¢ a derivada de # em relagBo ao tempo, * representa a convoluglo e 77 € a solugio do

problema:
Dr¥=g (108)
r# =0 (109)
rF = (110)
I < (111)

sendo que f ¢ determinada a partir da relagio funcional,



A solugdio do problema (108-111) € faciimente obtida e dada por:

ZRE(-D"  (nm)
F¥ - ;“}mm WJ —rTE
ar ; 7 Se}’\ R ¢

onde:

;z"’;g
ac = R‘?
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(112)

(113)

(114)

(115)

A solugo do problema (102) a (106) requer uma relacfio de fluxo na superficie, a qual sera

expressa em funcio do coeficiente de transferncia de calor convectivo Ay para a fase continua, ou

seja:

0=, |T,(0-T40)]

Tem-se ainda gue na interface:

(116)

(117)

onde A, € a condutividade térmica para o interior da boltha. Em fungio de 7, o fluxo () é escrito

na forma;
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(118)

Igualando-se essas equagbes de fluxo na superficie da bolha, sem levar em conta as

resisténcias interfaciais, encontra-se a condi¢@o de contorno (105) necessaria, obtendo-se:

N { ()42 W)} G(7.1) (119)

=K

A solugdo do problema (102) conforme a equacio (107) sera:

= o0y 7 +4l0) I (120)

e a equagdo funcional (112} gera uma equacfio integro-diferencial que devers ser satisfeita por

#1) cuja forma é

$(0)+ A, ploe K1) = gl) (121)

onde:
22,

A = W R (122)

k(1) = Ze s (123)
€

3:(1) - Tg@ by
gl = 7 - 2 $(0) K(1) (124)

A equagfio integro-diferencial (120) relaciona a temperatura na superficie da bolha com a

temperatura da fase continua.



57

Congiderando-se gue o Kernel da equacgio (121) é dado na forma de um somatdrio infinito
de exponenciais, onde os termos tendem rapidamente a zero, 4 medida que n—o0, consideramos
uma aproximac¢fo de primeira ordem, utilizando o primeiro termo da série, o que simplificara

bastante a solucBo desejada. Logo paran = I

I?(z‘) = gi(z) =e % (125)
e que reduzirg a equaco (121) a forma:

B(0) + 4, 0% K(0) = gl0) (126)

Aplicando-se a transformada de Laplace obtém-se que:

S L _Ab.

¢(f):(i+ AN %}f<t)$e‘5” (127)
onde:
B, = i}c (128)
e
#ly =0 e (129)
Zeo

Considerando-se que o tempo de residéncia do processo seja pequeno o suficiente para que
a temperatura da fase continua possa ser considerada constante, apos resolver a convolugio,
chega-se 4 egquaclic da temperatura na superficie da bolha em relagic a uma temperatura

constante da fase continua:
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Ty =7 + AT e P (130)

I+ A

T

onde:

AT=T,-1, (131)

O perfil interno da temperatura da bolha num processo envolvendo somente transferéncia
de calor foi obtido por ANDRADE (1985). A metodologia empregada foi a mesma utilizada no
desenvolvimento da temperatura na mterface. Dessa forma, o resultado para o perfil interno de

temperatura foi encontrado igual a:

-1, AT 1, .. 2R (=B fnm**} ! e ]
g{) _ A P - S Al muatt
T, T(1+i)L8. (-0~ Z R Ja - B (e e,
AF I B imrje 't
1»{»% L!ﬂw Z) S

(132)
Partindo-se da equagio (117) para o fluxo de calor na superficie da botha, utilizando-se 2

solugio de ANDRADE (1985) e uma temperatura adimensicpal &, definida por:

7,18
g, = £ (133)
P

chega-se a equagdo da taxa de transferéneia de calor:

SaRAAT] = &P ol Ap -
By T e
(}4“‘%:} L}%ﬁcﬂ;i ﬁz&s - ﬁc ngy‘m‘?k ﬂgac - ﬁ.r;xje j

i~

(134)
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A fim de obter a quantidade de calor (J, transferida por bolha para a fase liquida, integra-se
a equagio (134) do tempo zero a um tempo .3, sendo que T ¢ o tempo de transferéncia de calor
da bolha para a fase liquida. Neste trabalho, o tempo de residéncia da bolha € utilizado para
representar o valor de 3, uma vez que limita o tempo necesséario para que a bolha transfira todo

o calor para a fase liguida. A expressio resultante da integragdo &

Iy AB. | 1 N
| 2 I—e )y j-—e s [ o™} (135
LZ Mo ﬁc)( e h7)+ ;k 7 e~ B.)n ac( ¢ )J (135)

A partir das comrelagBes que caracterizam o fendmeno de iransferéncia de calor
isoladamente, 0 coeficienie convectivo para o interior da bolha sera obtido como um valor médio,
a fim de que participe do balango energético na interface segundo a equacio (82).

A principio, sera definido um coeficiente convectivo médio, /#_, relacionando a temperatura

média 7, no volume (¥} e no tempo para o interior da bolha, a temperatura média temporal da

superficie, 7, € o fluxo de calor médio, Q O coeficiente h £ eXpresso como:

_ e,
"I (136
sendo:

7 -Lir 7 ()t T xifz"(r,z)d;f (137)
S ¥ S

7= 2 o (138)

1? a7
0,=3lo0a o) =27 (139)

Fa

Para o caleulo de 7, consideramos a equagiio (132) e aplicamos as integrais em (137),

obtendo-se;
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(
_ AAT, 4 64T | =7 1 | 1
- - T
= S s M B B
P N A E _]; 27 a3 \i 140)
(f-e )Jrﬁfe "1}j+n§facn“(g“e }f (140)

Para se obter ?}, integra-se a equacdo (130) conforme a integral (138) e obtém-se:

_ AAT . s
fo=17, + i
-5 L v S( € ) (141)

<

Finalmente, o fluxo de calor médio O , calcula-se a partir da substitui¢io da derivada da

equacio (135) em (139):

. 24,47 {w A 5o

Qm: R jf"é}l‘%ﬁg{a‘c—w C} f—e )+

Y R D Y

;(j- fsz{ac~ ﬁc)anaﬁ (‘i—e o )J (142)

Substituindo-se as equagdes (140}, (141) e (142} em (136), tem-se para ¢ coeficiente médio

de transferéncia de calor para o interior da bolha, a seguinte equagfo:

b
Am” E A f, g 3 wacwzs{ 4B, )
— 3R i?EEI‘5’:‘!1?{{‘%’:?“""lgc e )ngnga (jme }ijﬁz acwﬁc))
7 =
4w g i [ \ 7T = o
4 (B e ) R R e i |

(143)
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Portanto, temos definido o coeficiente de transferéncia de calor na fase gasosa como
resultado apenas da diferenga de temperatura na auséneia de transferéncia de massa.

No entanto, para ¢ caso de um processo simultdneo de transferéncia de calor e massa, o
calor transferido por conveccio € resultante da diferenca de temperatura ¢ também inclui o calor
sensivel carregado pela substincia que se encontra em difus3o no interior da bolha.

Fot utilizada uma aproximagiio para a temperatura 7, para o interior da bolha no caso de
transferéncias simultdneas de massa e de calor. Esta temperatura deve estar compreendida entre a
temperatura inicial da bolha e a temperatura 7. Isto porque o aumento de temperatura na
interface, devido a liberacBo de calor de reacfio e de solucg3o, proporciona uma diminuico no
gradiente de femperatura entre o interior da bolha e a mterface, logo tem-se uma diminui¢io no
fluxo de calor médio quando comparado a um processo na auséncia de transferéncia de massa.
Dessa forma, ¢ processo simultdneo apresenta uma temperatura para o interior da botha superior

a 7, contudo ela deve ser inferior a4 temperatura inicial da bolha. Portanto, foi considerada a

média aritmética para representar o valor de 7, conforme a expressio a seguir:
7 o= (144)

De acordo com TREYBAL (1980}, o fluxo de calor médio temporal no interior da bolha

@

g .. com a influéneia dos fluxos de massa do soluto e do vapor do solvente, € aplicado no centro
da bolha através da seguinte expressio:

e AT o e
q,=h megjm(gs N M,Coy + MM Co T -T7). (145)

em que 7 ¢ a temperatura média temporal em dado ponto no interior da bolha em relagio ao
tempo de residéncia.

Rearranmando-se os termos da equagio (145) e integrando-a, tem-se:

dT I F
: - — S 17 4 {146)
F qg_{ﬁg*N,chch,A “é“i?\fgﬁ{‘?(jp,ﬁ)(_y -T) Ttte

&.m-.g"“
Il
g
e
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resultando em:

. *NJM,Co, +NoM,C _
q, = ? (7 - T) (147)
; = (é*NAQAfACP,A +NBMBCP),B)
f—exp ——— = f
] & ]

Com essa abordagem das transferéncias de calor e de massa simultdneas, o coeficiente de

transferéncia de calor simultdneo para a fase gasosa, 4,”, sera introduzido, conforme a equagfo:

N

(

4 M4Cp ﬁBMBCP.B
5$NAQM‘4C§,A + ﬁBMB(jP,B)_
h,

£

(148)

h' =

}
=

I —exp —

-

onde #" esta definido na equacso (83) e

M, M sdo os pesos moleculares do soluto e do solvente, respectivamente;

{4, Cpp sfo os calores especificos do solute gasoso e do vapor de solvente.

Os fluxos de massa sdo tomados como positivo na diregiio do gas para o liquido ¢ negativo
na diregio oposta. Portanto, os valores de ¥ ,° ¢ N, serfo acompanhados de sinais opostos
entre si.

Dessa forma o coeficiente de transferéncia simultdneo },“g* sera calculado a partir do

conhecimento do coeficiente de transferéncia de calor .gg, dado pela equacglo (143).

Il -2-3 - FLUXC DE VAPOR MEDIO DO SOLVENTE

O modelo avalia o fluxe de massa e o calor latente envolvido na vaporizagio do solvente
figuido. Para isto, baseia-se na predigio da concentragic média de vapor no interior de bolhas
esféricas, Cp. durante o intervalo de tempo muito pequeno, no caso o tempo de residéncia. A
variagcdo desta concentracdo média € dada em termos da eficiéncia de transferéncia de massa, 7,

definida por SIDEMAN (1966}, através da expressio:
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E = __ 4G (149)
T T [6*3 _ ﬁg}

onde:

em que Cy , € a concentragdo inicial do vapor no interior da bolha e T," ¢ a concentragiio média
temporal na interface da bolha.

Uma analise dimensional indica que a eficiéncia de transferéncia de massa € apenas uma
funcio do formato da bolha e do niimero de Fourier, que ¢ a razdo entre o tempo de contate da
bolha com a fase liquida e o tempeo de difusio do vapor no interior da bolha. O némero de Fourier

respectivo € dado por:

&t
o=

(151)
em que O € a difusividade massica do vapor de solvente no interior da bolha.

Para uma bolha esférica rigida, considerando-se que a temperatura da fase lquida é
constante no intervalo de tempo analisado € o nimero de Biot para calor € bastante pequeno, a
solugdo analitica da equagfo de difusiio no interior da bolha permite o calculo da eficiéncia, cuja

equagio €

E =1I-6r 4%51@"‘7 exp(mnzzrzﬁ;m)} (152)

=i

Considera-se que na inferface da bolha, o vapor d’agua se encontra a uma pressio de
equilibrio que ¢ fun¢fo da temperatura média na interface. G vapor e o liquido se apresentam

saturados a uma pressio relativamente pequena, por 1830 a lei do gas ideal pode ser utilizada para

descrever a relagdo entre a presséio de vapor de solvente, P, e C "5 na interface:

oy =2
B T*Rg

{153)
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Dai, conclui-se que o fluxo de massa médio que descreve a evaporagio do solvente, no

intervalo de tempo de residéncia €

_ ATLR
Ng =3 (154)
335

111-2-4 - COEFICIENTE CORVECTIVO DE TRANSFERENCIA DE CALOR MEDIO PARA A FASE LIQUIDA

() coeficiente convectivo da fase liguida nas proximidades da interface, foi extraido de uma
correlagdo empirica de um fluido escoando ao redor de uma esfera rigida, com ampla aplicagéo
nos casos de borbulhamento, conforme BIRD (1960).

As propriedades do fluido devem ser avaliadas 4 temperatura média temporal do filme
liquido, quando o processo de transferéncia de calor se desenvolve apenas pela diferenga de
temperatura. Diante da hipotese assumida de que a espessura do filme de transferéncia de calor ¢
muito mator que a do filme de transferéncia de massa, a temperatura média do filme liguido pode
ser considerada constante e igual 3 temperatura média na interface 7.

A correlacio obtida para ¢ coeficiente de convecgiio de calor &

i

i

2B R 2RV, p, 2 C 3

,{; :2+9,5{ ;’p‘?}[ P;L“LJ (155)
g

a qual pode ser expressa em funcfio do nimere de Nusselt médio, ¥, do niimero de Reynolds,

Re e do niimero de Prandtl, Pr, na forma:

. !

NAT) =2+06R(T) Pri(T;) (156)

As propriedades fisicas sio calculadas em fungfio da temperatura da interface 7.

No entanto, deve-se calcular o coeficiente convectivo na fase liquida A4, com a influéncia
dos fluxos de massa do 80, que nfo reagiu e dos produtos da reagfio. Considerando-se a soluco
das equacgBes, as quais representam as transferéncias simultineas de massa e de calor, de acordo

com TREYBAL (1980), desprezando-se os fluxos de massa dos produtos da reagio e
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compensando estes valores através da consideragic do fluxo de massa do S0, total, o

desenvolvimento para &;” é escrito na forma a seguir:

° [ d‘T\ IE R o = .
9, = ngjxmﬁ-tﬁ N, M}iCPL,A{T “""T) (157)

=

em que ¢, € o fluxo de calor convectivo na fase liquida com a influéncia da transferéncia de
massa do SO, e Upp 4 € o calor especifico do SO, na fase liquida.
Rearranjando-se os termos da equaco {157) e integrando-a, tem-se:
gy dar 1
_f; . - - === f e (158)
T qLﬁ¢*ATA°.MACPL‘A(T*W?) L mxm

resultando em:

(7"~ 1) (159

A partir da equaciio (159), o coeficienie convectivo de calor pode ser definido como:

— N SMCoy
B = é} 4 A lhd 7 (160}
L PN %/*{ACPL,A

e TR

Retornando-se a equacio de balango de energia na interface gas-liquido (82), temos agora

todos os seus parfmetros definidos, e podemos observar que € uma relagio implicita de 7"

Portanto, iremos calcular o seu valor, utilizando-se o método numérico da FALSA POSICAQ,

PRESS et al. {1988), para a resolugiic de equagdes algébricas nfo lineares. A temperatura 7,

por também se tratar de uma fungfo implicita, foi determinada pelo mesmo método numérico.
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As propriedades fisicas da fase gasosa foram calculadas a2 uma temperatura que ¢ a média
aritmética entre a temperatura inicial da bolha e a temperatura da fase liquida. Esta consideracgio
diminui a complexidade da solugBo numérica.

Os fluxos de massa do SO, e do vapor de dgua foram determinados considerando-se a
influéncia do comportamento de um sobre © ouiro. As equagles que representam os fluxos de
massa do SO, e do vapor de dgua sio resolvidas simultaneamente através da soluciio numérica da
equacdo de fluxo de calor na interface, referente 2 equacglo (82). Eles dependem da temperatura
na interface que uma vez calculada, somam-se os efeitos do fendmeno difusivo de SO, e do vapor

de agua.

II1-3 - CALCULO DA CONCENTRACAQ DA FASE LIQUIDA - PROCESSO SIMULTANEO
DE TRANSFERENCIA DE CALOR E MASSA

O calculo da concemtragio do soluto na fase liquida, variando com o tempo de
borbulhamento, ¢ apresentado pela metodologia de calculo proposto, pois se irata do parimetro
de comparacdo com os resultados experimentais.

Para este céleculo, € empregado o mesmo conceito do balango de massa representado pela
equacio (58), referente ao modelo isoiérmico, que € baseado no acumulo de massa de SO,
transferido pelas bolhas, dividido pelo volume de liquido presente na célula, para um dado tempo
de borbulhamento.

A sistematica de calculo inclui o solvente liquido evaporado no decorrer de cada intervalo
de tempo de integracio do actmulo de massa, logo a massa imcial do solvente na célula deve ser
subtraida da massa do vapor produzida. Assim, o volume que deve ser incluido no céleulo da

concentragdo, deve ser descontado da parcela evaporada, conforme a equagiio:

[ 42N NI IM. |
v, =V, -l PO SJ (161)
L Pr

em que ¥z, € o volume inicial do solvente no intervalo de integragiio.
A taxa de massa transferida por bolha, #,7, ¢ obtida a partir da integraciio do fluxo de
massa NV ", [equacio (72)], na superficie da bolha, com a contribuicio dos efeitos térmicos

devido & reagfio e & mudanga de fase. A expressio para W,” é dada por:
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W, =dnR°N (162)
Para substituirmos na equagfo (58) a massa transferida por bolha no intervalo de tempo de

residéncia, basta calcular o valor através da expressio:

W, (163)

Existem dois aspectos importantes quanto ao caleulo da concentragdo do SO, livre na fase
liquida, a partir da concentracio do SO; total. O primeiro € que o célculo baseado na cinética da
reaglo, com a constante de equilibrio em fiunciio de 7", determina a concentragio do SO, livre
que 114 saturar o meio. Esta concentrac@io ird definir tempo final da absorgfio gasosa, como ja
discutido anteriormente, Neste procedimento, a concentragio do SO, livre serd comparada a
concentragio inicial do filme liquido, que esta em funcio de 7° e em equilibrio com a
concentragdo inicial do SO, na bolha, conforme a lei de Henry. Quando ambas as concentracOes
se igualarem, a absorgdo cessa.

O segundo aspecto consiste em se definir a concentragio do 80; livre, Cy, que devera ser
introduzida nas equacGes da modelagem correspondente & absorc8o fisica. O sistema de
equaches, (16) e (40), serd resolvido numericamente, em condigles isotérmucas, considerando-se
K = 0, o que caracteriza um processo sem reacSo quimica. Dessa forma, C.p serd igual 2
concentragdo do SO, livre dissolvida calculada através do processo nfio isotérmico, a qual
desempenha, na realidade, a participacdo na forga motriz do fendmeno de transferéncia de massa.
Logo, estuda-se como o processo se comporta isotermicamente quando submetido a essa forga
motriz, desprezando-se a reagdo quinuca, € a partir dai, os efeitos térmicos devido as condigBes

apresentadas serdo introduzidos € mensurados através de um fator de aumento.

114 - CALCULO DA TEMPERATURA DA FASE LIQUIDA

A temperatura na fase liquida € medida experimentalmente em intervalos de tempo pré-
definidos ac longo do periodo de borbulhamento.
Considera-se que durante o intervalo de tempo de residéncia, a temperatura na fase liquida €

constante. Esta por sua vez, no inicio do processo, € conhecida.
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Cada bolha transfere calor que € um somatério do calor por convecgfio, de solugio e de
reagfo que a fase liquida absorve. Este calor transferido para a fase liquida corresponde ao calor
latente de vaporizacdo do solvente e calor sensivel. No balanco, tem-se que o calor sensivel que a
fase liquda retém, proporcionando a variagdo de temperatura, depende do fluxo de calor

convectivo, dado por:
Qs = (T7 1) (164)

Integrando-se (0, na superficie total da bolha, tem-se a taxa de fluxo de calor:

O = 42k 0 (165)

Para se obter a variaglc de temperatura da fase liquida, um calculo correspondente ac
acimulo de calor transferido por todas as bolhas, liberadas pelo difusor, sera introduzido. Para ¢

intervalo de tempo de residéncia, ele consiste em:

O¢3, ¢
T =7 VN el 166
Z Li MLC}’)J{ P ()d ( }
em que

17, € a temperatura inicial da fase liquida;

A ¢ a massa do liguido no borbulhador;

Cpy, € o calor especifico da fase liquida na temperatura inicial.

Assume-se que o sistema € adiabitico, portanio o calor perdido para o ambiente ndo serd

levado em conta no balango de energia.

11-5 - DIAGRAMA DE BLOCOS DG ALGORITMO DE TRANSFERENCIA SIMULTANEA
DE MASSAE DE CALOR

O algoritmo desenvolvido para o caso dos fendmenos de transferéncia de massa e de calor

ocorrerem simultaneamente, sera explicado através de um diagrama de blocos, conforme a figura
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H1i-5-1. Ele apresenta a parte dos calculos correspondentes as condigBes isotérmicas ¢ a definigio
dos perfis de temperatura ¢ concentracio da condiclo exotérmica, com & contribuicfo de um
fator de aumento.

O programa elaborado na linguagem FORTRAN pode ser executado tanto no PC quanto na
estacfio de trabalho.

A numeragio correspondente ao algoritmo, a qual representa as etapas do desenvolvimento
do programa, sera explicado a seguir.

1 - Leitura das condigBes operacionais do borbuthador.

2 - Caéleulo das propriedades fisicas das fases dispersa ¢ continua a temperatura da fase
liquida para a resolugfo isotérmica. Célculo das propriedades da fase dispersa a temperatura
média aritmética, entre a temperatura inicial da bolha e da fase liquida, para a resoluciio
exotérmica. Calculo das variaveis termodindmicas € da concentragdo inicial da fase liquida na
interface para a resolugdo isotérmica (em funcio da temperatura da fase liquida).

3 - Integracfo da equagdio diferencial para o interior da bolha (equagfio da difusdo) através
do método numérico de RUNGE-KUTTA [CARNAHAN et ali. (1969)].

= (16)

associada as condigbes inicial e de contorno (18), (19) ¢ (20).
4 - Aplicagio do método de Newton-Raphson 2 equacio de fluxo na interface,

considerando-se a constante de equilibrio igual a zero.

[ P

s 1
=H i+ &, ~-6 44
£=1 Hl sz"gsxn "%“\/E“@L JV‘?( " L} @0

23

Teste da convergéncia,
Determinagio das concentragBes das fases liquida e gasosa na interface para a resolugio
18otérmica.

5 - Se o tempo de borbulhamento for igual a0 tempo do intervalo da integragfio do acumulo
de massa, entdo prossegue com o passo 6. Caso contrario, retorna ao passo 3. Lembrando que:

intervalo de integracdo = tempo inicial de borbulhamento + 3z (ou J3y).
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Figura Ii1-5-1 - Diagrama de blocos do algoritmo de transferéncias simultineas de massa e

de calor,
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6 - Ajuste dos resultados numérnicos da concentragBio da fase liquida na interface,
instantaneos, através do método numerico dos Simplex Modificados, para a resolugio isotérmica.
7 - Célculo da taxa do fluxo de massa do 8O- total, por bolha, utilizando-se o resultado da
correlagio ajustada para a concentracBo na interface da fase liquida, considerando-se apenas

absor¢do fisica, em condi¢des isotérmicas.

[6,, vK
Sz ‘\/CASL (1}+ ‘\/CAL

_ , Al ]
W, ﬂc?iz‘j’szé’M!Q:/?”LFr J}(CASL(U"CAL) (49)

8 - Calculo do fluxo de massa meédio temporal para a absorcio fisica, cuja integragio ¢
através do método numénco de SIMIPSON [PRESS et al. (1988)], no mtervale de tempo de
residéncia.

— i3
Np=o | Npodt 73
S5 N (73)

9 - Célculo da temperatura no filme liquido de transferéncia de massa e do fator de

aumento, médios temporais, com os efeitos térmicos da dissoluclo do SO, da reagio do SO;

com a fase liquida e da evaporagio d’4gua, segunde o balango de energia na interface, ¢
utilizando-se o método numérico da FALSA POSICAQ, [PRESS et ali. (1988)].

(82}

9.1 - Céleulo das propriedades fisicas do filme liquido em funglo da temperatura do liquido
na interface, até que a convergéneia seja alcangada, referente ao item 9.
9.2 - Caleulo da temperatura da interface, comsiderando-se apenas ¢ gradiente de

temperatura do processo, isto €, um processo ndo isotérmico sem transferéncia de massa.

A
=17 + 7 ~— AT e 4 (130)
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10 - Caleulo do fluxo de massa médio do SO, na interface da bolha, com a influéneia do

aumento de temperatura na interface.

Nr=§N,S (72)

11 - Caleulo do fluxo de calor convectivo médio temporal na fase Hquida, com os efeitos

térmicos inseridos, para o célculo do calor sensivel nesta fase.

Qo =hT"-1;) (164)

4 RIN NS M, |
L P

13 - Calculo da temperatura da fase liquida, a partir da taxa de fluxo de calor convectivo

que ¢ aplicada ao balango térmico nesta fase, somando-se a contribuig@io de todas as bolhas.

03, r
T, =7, +——5— | N(t)dt 166
L Li ML{:IPL o ()d ( }

14 - Calculo da concentragdo do SO; total na fase liquida, a partir da taxa de fluxo de
massa. Aplica-se ¢ balango de massa na fase liquida, somando-se a contribuico de todas as
bolhas.

ff j; N(tdt (58)
L

Cupr =0+

15 - Caleulo da concentraglio do SO; livre na fase liquida para o processo de transferéncia
simultinea de massa e de calor.
16 - Impresséio dos resultados parciais das concentragfes do SO, total e da temperatura da

fase liguida, variando com o tempo de borbulhamento,
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17 - Se a concentragio do SO; livre na fase liquida for igual 4 concentracio de saturacio,
entdio o programa termina de executar. Caso contrario, prossegue.

18 - Retorno as condigbes iniciais do método de integracio de RUNGE-KUTTA
[CARNAHAN et ali. (1969}] da equaclo diferencial de difusfio no interior da bolha para

absorgdo fisica, isotérmica. Calculo das vanidveis termodindmicas e das propriedades fisicas da

fase liquida a temperatura calculada no passo 13. Prossegue com o passo 3.
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CAPITULO IV - PROPRIEDADES FiSICAS

IV-1 - INTRODUCAO

Um aspecto de extrema importdncia no problema estudado € o conhecimento das
propriedades fisicas relacionadas com o modelo fisico escolhido. Portanto, daremos um destague
especial neste topico, onde serfo discutidos os métodos escolmdos para a avaliagio dessas
propriedades.

No primeiro bloco, serdo abordados 2 densidade, a viscosidade dinfimica, os coeficientes de
difusdo do S0, e wvapor d’agua, os calores especificos do 50; e do vapor d’agua e a
condutividade térmica para a fase gasosa. Em seguida, abordaremos a densidade, a viscosidade
dindmica, os coeficientes de difusdo do SO, e H', o calor especifico d’agua, a pressiio de vapor
d’agua, o calor de vaporizaglio d’agua, a condutividade térmica, além do calor de reagfo do
diéxido de enxofre com a agua no estade padrio e o calor de solugiio para 2 hidratacdo do SO-

no estado padrio para a fase continua.

V-2 - PROPRIEDADES FISICAS DA FASE DISPERSA

As propriedades fisicas da fase dispersa, para o sistema ndo isotérmico, sic consideradas
como fungdo da média arttmética entre a temperatura inicial da bolha e a temperatura da fase
liquida. Esta estimativa visa uma simplificacio na solugic da modelagem mateméatica. As
propriedades fisicas para o sistema isotérmico sfo consideradas como funglo da temperatura da

fase liquida.

W-2-1 - DENSIDADE DA MISTURA GASOSA

A densidade é calculada de acordo com a equacfo virial para a mistura gasosa, conforme
PRAUSNITZ et al. (1986). Nestz correlagio se considera o efeito das forgas intermoleculares no
gés. as quais sfo representadas por constantes, chamadas de coeficientes virias.

Esse calculo ¢ utilizado para determinar a concentrag@ic imicial de SO, na bolha,

aproximando das condiges reais. O caleulo € feito de acordo com as seguintes equages:
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pmi: - i’;

Mix
onde: p,,. = densidade da nistura;
V. = volume molar da mistura.

X

|
A 2{ * RT

e B__ & o coeficiente virial da mistura, dado por:

O B, binario é calculado pela correlagiio de Tsonopoulos:

B, P
if Cif {43
®T., " L

C i

\
e o)

onde:
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Z, RT..
P., = L {176}
o VC:‘;‘
Z,+Z,
(s ERS
Vey = L B Lo J (178)

ii, jj refere-seacomponentes puros,
i/ refere-se a componentes binarios;
T

ciy» Loy € Vo, s80 temperatura, pressio e volume criticos, respectivamente;

@, & o fator acéntrico.

IV-2-2 — COEFICIENTE DE DIFUSAC PARA SISTEMAS GASOS0S BINARIOS EM PRESSOLS BAIX:
CORRELACAQ Ei—%PERE A

O coeficiente de difus@io do SO, ¢ vapor d’4gua em mistura gasosa binéria, € calculado pelo
método de Fuller e colaboradores, REID et al (1987), sendo uma grandeza efetiva, em unidades

C.GS:

0,0014377%7°
S = 5 (179)

P[5 4 (20), ]

onde:

M ., M _ sio massas moleculares de A e B;

M, = ELM M (180}

Zv & o somatdrio dos volumes de difusio atdmica.
Esta correlacio foi aplicada para a mistura gasosa de 8Os e N; e o desvio relativo ac
resultado experimental fol em tomo de 0,17%, comprovando a eficiéncia. J4 para o sistema de

vapor d’agua e nitrogénio, o desvio relativo ao resultado experimental € de -6,0%.
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[V-2-3 - VISCOSIDADE DINAMICA DA MISTURA GASOSA

O método de Wilke determina o valor da viscosidade dinfimica para um sistema gasosc
binario, avaliado através dos valores das viscosidades dos componentes puros, REID at al
{1987). O método ¢ deduzido a partir da aproximacio da teoria cinética, com os efeitos de
segunda ordem sendo desprezados. Nio consideraremos ¢ vapor d’agua na composico da bolha,
e como a mistura se frata de compostos ndo polares, os erros esperados estSo na faixa de 0,5 a

1,5%. A correlagio &

()
RTWATYE
Gy = r ( M_\’!m (181)
A,

_E My
@y = 1 M, ¢y (182)
Vil
=2 (183)
n=1 ‘y}(&g
=1

em que:

L bty 580 as viscosidades dindmicas dos componentes puros na fase gasosa. Esses valores
foram extraidos do DAUBERT e DANNER (1985), onde as respectivas validades de
temperatura empregada est@o na faixa de 200,00 a 1000,00 K para o SO, € 80,00 a 1500,00 K

para 0 Ny, A correlaggo proposta €

A, TP

H= (184)
I+

7
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Os coeficientes especificos para o SO, de modo que a viscosidade € em (Pas) e 2
temperatura em K, s30: Ay = 6,8630 x 107, By = 6,1120x 10", Cy=2,17 x 107 ¢ para o N, séo:
Ay=T7632 x 107, By =5,8823 x 107, Cv= 6,775 x 10.

1V-2-4 - CALOR ESPECIFICO DO S0, GASOSO B VAPOR D'AGUA

O SO, e vapor d’agua s#o considerados gases ideais e a correlagio do calor especifico
como funco da temperatura € a seguinte [DAUBERT « DANNER (1985 |:

-Cy

Cp, = Ao+ Be™ (185)

Ac=3,371 x 10", Bc=2,839 x 10", Cc=2,508 x 107 e Dp_1,2994, sio constantes
especificas para o calor especifico do SO; como gas ideal, de modo que as unidades do calor
especifico € (Jkmol K) e da temperatura em K. A validade da aplicagiio da correlaciio esta na
faixa de temperatura de 100,00 2 1500,00 K

No entanto, para ¢ vapor d’dgua, as constantes especificas para a mesma correlaggo sio:

de temperatura para 0 emprego da correlagio € 100,00 a 1573,20 K.

[V-2-5 - CONDUTIVIDADE TERMICA PARA A MISTURA GASOSA

O método de Maxon ¢ Saxena, REID at al. {1987), determina a condutividade térmica para

misturas gasosas a baixa pressfo. Uma correlacfio empirica cuja equagiio para sistema binario €

2 A
A =2 % (186)

2
TS
Y Uy

em que:
Ag: € a condutividade térmica do componente puro 7 na fase gasosa;

vy € o par@metro de interagfio para a viscosidade da mistura gasosa, dado por:
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TR
"4, i) }
v, = . . v \:[; (187)
)

onde:

Az € © valor moncatdmice da condutividade térmica, expresso por:

z@z‘ _ -‘ug’-‘ MJ‘
22; Jag;' Mi

(188)

e € a constante numérica igual a 1. Consideramos aqui & mistura gasosa de SO; e
nitrogénic apenas.
A condutividade térmica do componente purc foi extraida de DAUBERT e DANNER

{1985) segundo a correlacio:

pByr
_ AT
Cu

7

(189)

Ay
I+

Os coeficientes especificos para o SO,, de tal forma que as unidades para a condutiviadade
térmica é (W/m.K) ¢ a temperatura em K, sfio: Ay = 4,57 x 107, By =724 x 107, C\y = 5,85 x
107 e para o Ny 580 45, = 35,1 x 107, By =76,52x 107 e Oy = 2,5767 x 1671

A validade da temperatura para o emprego da correlagio €

SO, a faixa corresponde de 197,67 a 1000,0 0 K.

N> a faixa corresponde de 78,00 a 1500,00 K.

IV-3 - PROPRIEDADES FISICAS DA FASE CONTINUA

Uma consideragio empregada na sistematica de caleulo consiste em assumir gque o©

experimento se desenvolve a diluiclo infinita. Essa questo pode ser abordada baseando-se no
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trabalho de JOHNSTONE e LEPPLA (1934). Eles medem a solubilidade do SO; na dgua pura 2
baixa pressio. Sabe-se que para a maioria dos sistemas de gases dissolvidos em liquido, a
solubilidade do gas diminui com o aumento de temperatura. Dessa forma, tomando-se um ponto
de méxima solubilidade no trabalho citado, o valor corresponde a 0,0006 moles de SO, por mol
de H,0O (temperatura de 25°C e pressdo de 0,01350 atm), o que representa uma solubilidade
bastante baixa, de tal forma que se pode considerar as propriedades fisicas na fase continua a

dituigdo infinita.

IV-3-1 - DENSIDADE DA FASE CONTIRUA

Consideraremos que na fase liquida, a diluigio é infinita. Dessa forma, deve-se fazer uma
aproximaclo da densidade da mistura liquida o para a densidade da 4dgua & temperatura de
operagiio. Esta equagdc pode ser enconirada nas tabelas de propriedades fisicas para
componentes puros, cuja referéncia se encontra em DAUBERT ¢ DANNER (1985). A densidade

o, é dada pela seguinte expressio:

Ag
Bﬁl}—}{ f—z‘fcd}gﬂ}

Pr = (190}

em que A, =4,6137,B, =026214,C, = 647,29 e D, = 0,23072, séo constantes especificas para
a densidade da 4gua liguida, cuja unidade da densidade & (Kmol/m®).
7 ¢ a temperatura absoluta em K.

A faixa de temperatura que a correlacio € valida € de 273,16 2 647,29 K.

I¥-3-2 - VISCOSIDADE DINAMICA DA FASE CONTINUA

As correlagbes para predizer a viscosidade dinfmica em sistema liquido multicomponente,
dependem de fatores acéntricos, de temperaturas e volumes criticos ¢ das demars constantes
especificas. Porém, diante do fato de que a solubilidade do SO, na agua ¢ bastante baixa, torna-se

razpavel aproximar a viscosidade dinAmica da fase continua para a viscosidade da agua.
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Baseando-se nas tabelas de propriedades fisicas para componentes puros, cuja referéncia se
encontra em DAUBERT ¢ DANNER (1985}, temos a viscosidade dindmica g para a 4gua, em
unmidades C.G.S., dada pela equacdo

exp{ A, +z§:ﬁ +C, log{) + D, T% )

em que A, =-52267 8, =36652,C =5786 e D, =100, sdo constantes especificas para a
viscosidade da 4gua liguida, cuja unidade é (Pa.s).
7' ¢ a temperatura absoluta em K.

A validade da correlacio ests na faixa de temperatura de 273,16 2 646,65 K.

[V-3-3 - COEFICIENTE DE DIFUSA0 DO 80, NA FASE CONTINUA

O método de estimativa do coeficiente de difusfio para a mistura liquida bindnia, 3 diluigio
infinita, adotado neste trabalho, € ¢ conhecido método de Wilke-Chang. Ele estd em unidades

C.G.S A referéncia ¢ o REID et al {(1987).

Assim
7.4 x10 (oM )T

& 4. = y{gg/ﬁqs,ﬁ (192}
onde:

M, =  Massa molecular do solvente B;

= Temperatura absoluta em K

T = Viscosidade dinémica do solvente B;

V, = Volume molar do solutc A em sua temperatura normal de ebulicdo;

¢ =  Fator de associaglo do sclvente B, adimensional.

Wilke e Chang recomendam que ¢ seja escolhido como 2,6 se o solvente for dgua.
O desvio relativo a0 resultado experimental para o sistema SO, - 4gua € em forno de 2,0%.

As unidades das propriedades fisicas sio em CGS, compativeis com a constante 7,4 x 107,
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IV-3-4 ~ COEFICIENTE DE DIFUSAO BO H' {ou do HSO; ) NA FASE CONTINUA

No presente sistema, os produtos da reaclio sfo apenas duas espécies iOnicas de sinais
opostos. Portanto, nfo hé outras espécies idnicas presentes na soluglic. Entfo, o principio da
neutralidade elétrica em agua pura requer que cada uma das espécies idnicas, H e HSO5 tenha a
mesma difusividade,

A razfo entre as difusividades efetivas do H' (ou do HSO:) e do SO, ¢ assumida como
sendo constante em diluicdo infinita, conforme o trabalho de HIKITA e NOSE (1978). Os
valores dos coeficientes de difusio efetivos dos produtos da reagBo a diluig8o infinita, podem ser
estimados da equagio de Nernst, ROBINSON e STOKES (1959), usando os valores de
conduténcia i0nica que se encontram na literatura, LANDOLT-BORNSTEIN (1960).

A razfo entre as difusividades do produto e do reagente independe da temperatura e

viscosidade da fase continua. Através dos dados da literatura citada, ela foi calculada como sendo:
3
=132 (193)
3.

concluindo-se que a difusividade do H™ (ou do HSO;) pode ser calculada em fiuncio da
difusividade do SO,

[V-3-5 - CALOR ESPECIFICO DA AGUA

O calor especifico da fase liquida serad aproximado ao da agua. A correlagBio empirica
proposta, conforme DAUBERT e DANNER (1985), ¢

Cpp = A, +B,T+C, T°+D, T’ (194)
em que A,=35,2634 x 107, By=24119x 1072, C;=-8.5085x 10" e Dy=1,0x 107,
E valido empregar esse ajuste na faixa de 303,1 2363,1 K.

As unidades para o calor especifico € {I/Kmol K) e para a temperatura ¢ K.
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V=3-6 - CALOR ESPECIFICO DO 50, NA FASE CONTINUA

O calor especifico do SO, na fase liquida € calculado baseado na correlacfio empirica

conforme DAUBERT e DANNER (1988), a expressdo utilizada €
Cpr 4 = Ag + BT+ CT? + DT {195)

em que 4s= 23,3794 x 10, Bg=7,51x 10", Cs=-3.4013 e Ds= 49771 x 107,

As unidades para o calor especifico € (J/Kmol K) e para temperatura € em K.

Os dados experimentais disponivels para este ajuste estdio na faixa de 197,67 a 263,13 K.
No entanto, adotou-se no presente trabalho uma extrapolagiio no calor especifico, pois as

temperaturas alcancadas estfo fora desta faixa.

[V-3-7 - PRESSAQ DE VAPOR DA AGUA

A pressfio de vapor da dgua € calculada através da correlacio empirica proposta por

DAUBERT e DANNER (1985), conforme:

B
(AP+§§+CP BT+ P)

}'5;5439 =g (196)

Di=4,046 x 16° ¢ Ep=2,0. As unidades para a pressio de vapor é em (Pa) e para a temperatura ¢
em K.

A validade da correlacfio esté na faixa de temperatura de 273,16 2 647,29 K.

I¥-3-8 - CALOR DE VAPORIZACAO DA AGUA

O calor latente de vaponizacio da agua € calculado através da correlagfio empirica proposta

por DAUBERT e DANNER (1985}, conforme:
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(BR"?{“}ETF*DJ{T zr}

AH, = A(1-T) (197)

onde:
Ap=57608x 107 Br = 6964 x 167, Co=-7.7970x 107, Da=4,7678 x 10"

Tm_if“_ (198
r_:;; L )

Te=647,29 K

A validade da correlac@io proposta esta na faixa de temperatura 273,16 2 647,29 K.

As unidades para o calor de vaporizacio € (J/Kmol) e para 2 temperatura ¢ em K.

IV-3-9 - CONDUTIVIDADE TERMICA DA AGUA

A condutividade térmica da fase continua € aproximada a da agua. A correlagiio proposta

conforme DAUBERT ¢ DANNER (1985) ¢
A=A +BT+C,T°+DT’ (199)
em que: A,—6,878 x 107, B,=7,7877 x 107, C,=-1,3365 x 10°, D,~6,2354 x 10”°. As unidades

para a condutividade térmica € (W/m K} e para a temperatura é K.

A validade da correlagiio esta na faixa de temperatura 273,16 2 573,15 K.

[¥-3-10 ~ CALOR DE REACAO

O calor de reagio padriio é calculado a uma temperatura de referéncia de 25°C. Ele ¢
definido como a variago de entalpia, resultante da reaciio quimica, no presente caso, do SO, com

agua, assim:

SO, + Hy0 «» H + HSO:™ « H,80; (200)

AH, = Hzfzsaj “ VHSGZ 'E"EHZO } {201)



85

em que H ¢ o calor de formacdo dos componentes da reacdio a 25°C. Eles sfo fornecidos pelo
DAUBERT e DANNER (1988) como:

Hg, = ~70946,463 cal/mol;

Hy o = -57796,367 cal/mol,

Hy 50, = -146880,0 cal/mol.

[¥-3-11 - CALOR DE SOLUCAO DO S0, EM Hy0 PADRAO

O calor de soluggo ¢ defimdo como a variacio de entalpia que acompanha a dissolugdo de
um composto. O calor de solucdo padrio € considerado 3 temperatura de 25°C e se aproxima a
um valor maximo em diluicdo infinita. Se s mol de soluto € dissolvido em # mol de solvente, a

entaipia de solugio &
Hy=mH _ +nH +ndAH, (202)

em que todas as entalpias e o calor de solugio sfo tomados a temperatura padrio.

O calor de solugBo devido a absorgdo do dioxido de enxofre pela agua em dilui¢dic
infinita, a temperatura de 25°C foi determinado empiricamente no trabatho de JOHNSTONE e
LEPPILLA (1934). O valor € 4Hs = -6260 cal/mol.

IV-3-12 - CONSTANTE DE 10NIZACAO DO ACIDO SULFUROSO

A constante de iomzacio do acido sulfuroso € denvada dos dados de condutincia

estudados no irabalho de SHERRIL e NOYES (1926). O valor é £, = 0,012 em molalidade e a
25°C.

IV-3-13 - CALOR DE IONIZACAC DO ACIDO SULFUROSO

O calor de iomzagdo do acido sulfuroso € baseado no resultado do trabalho de
JOHNSTONE ¢ LEPPLA (1934). O estudo € baseado nas variagSes da constante de iomzagdo ¢
da constante da lei de Henry com a temperatura. O resuliado obtido para a uma femperatura de

25°C & AH, = 3860 cal/mol.
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CAPITULO V - EQUIPAMENTOS E MEDIDAS EXPERIMENTAITS

V-1 -INTRODUCAQO

Na primeira fase do trabaltho, as medidas experimentais foram realizadas, estudando-se um
processo de transferéncia de massa, isotérmico, com borbuthamento. Na segunda fase, o interesse
do trabatho se detém em medidas experimentais em processo de borbuthamento nfo isotérmico. A
montagem do equipamento ¢ a coleta de dados referentes a essa abordagem s3o tratados a seguir.

Neste trabalho, pretende-se efetuar medidas experimentais da concentragdo do soluto na
fase continua, variando com o tempo de borbulhamento. Através desses dados, a taxa de massa
transferida € calculada sendo entfic comparada com os valores obtidos com o uso das equagdes
resultantes do modelo tedrico.

A célula de borbulhamento € construida em acrilico transparente, de maneira a permitir a
observagiio do seu interior, € {em uma forma retangular. Durante o borbulhamento, as amostras
da solucfio sdc tomadas para a analise, em intervalos de tempo pré-fixados. Qutras medidas que
devem se realizar, correspondem az¢ tempo de residéncia, ao raic da bolha, a velocidade de
ascensfo, a vazo do gas e a altura de borbulhamento,

A operagiio do equipamento consiste fundamentalmente na injecio do gés na célula através
de um distribuidor situado na sua base, sendo mantido o borbulhamento até que se atinja uma
condi¢do de equilibrio entre a fase dispersa e a fase continua. A célula é colocada no interior de
uma capela de laboratério, evitando-se com isso a contaminagio do ambiente.

A célula de borbuthamento opera aberta ¢ na temperatura ambiente, e portanto submetida 3
pressdo atmosférica, no caso de absorgio isotérmica.

Quando se trabalha com transferéncia de calor, 0 gas injetado € aquecido previamente em
banho de dleo de silicone, cuja serpentina é confeccionada com ago inox 316, seguindo por um
tubo para a célula, de ago inox, revestido com uma fita de aquecimento. A fim de se diminuir as

perdas para o ambiente, a parede externa da célula € revestida com isopor.

V-2 - DESCRICAO DA APARELHAGEM

A aparelhagem consiste basicamente de:

- cilindro de armazenamento da mistura gasosa 80, e Ny,
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- valvula tipo agulha para controle da vazio do SO,;

- rotémetro para medir a vazio do gas que alimenta o borbulhador;

- ¢€lula de borbuthamento,

- capela para a exaustdio dos gases;

- termopares para a medicdo da temperatura da fase liquida e do gas;

- banho de odleo;

- fita de aquecimento.

A unmidade de absorgio é construida em acrilico, com um formato retangular com cerca de
30 ¢m de altura, e dimens8o da base de (13,5 x 14.5) cm’. A base possui um cone coletor da fase
dispersa e sobre este cone, existe uma placa perfurada. Esta funciona como um distribuidor da
fase dispersa em forma de bolhas. A placa tem didmetro de 10 ¢m ¢ apresenta, a principio, 5
orificios com didmetros em tormo de 1 mm.

A figura V-2-1 mostra um diagrama esquemadtico da montagem experimental e suas
respectivas dimensdes, lembrando-se que no funcionamento do experimento isotérmico, o banho

de éleo e a fita de aquecimento se encontram desativados.
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1. Cilindro de SG; e Ny 5. Borbulhador
2. Valvula tipo agulha para 6. Dreno
controle da vazdo 7. Banho termostatico de dleo
3. Rotémetro 8. Fita de aquecimento
4. Capela

Figura V-2-1 - Montagem experimental.

88



89

V-3 - METODO DE ANALISE

Uma das medidas mais importantes que € realizada refere-se 2 concentragio de SO, na fase
continua, isto porgue todo 0 calculo da taxa de massa transferida esté baseado neste valor medido
experimentaimente.

O método de anélise do teor do diéxido de enxofre total que se encontra na fase liquida,
adotado neste trabatho, foi extraido das normas ABNT, referncia NBR 12979 de setembro de
1993. Este método de titulagio foi elaborado para a medigio da qualidade do ar atmosférico, com
as concentracGes das solucbes compativeis com o teor do SO, poluente do ar. No entanto, neste
experimento, iremos trabalhar com fragSes massicas percentuais do SO, de até 68,5% na fase
dispersa. Por isso, este método foi adaptado para as condigOes presentes. A aparelhagem e a
amostragem referentes ao processo de absorgio, também sfo particulares e diferentes daquelas

adotadas pela norma. A seguir sera descrito ¢ ensaio que se realiza para a mediciio do SO,

V-3-1 - DETERMINACAQ DA CONCENTRACAO DE DIOXIDO DE ENXOFRE PELO METODO DO PEROXIDO
DE HIDROGERIO

A} Principic do método: o SO, absorvido pela agua através de borbulhamento, reage com
uma solugfo de peroxido de hidrogénio, formando o acido sulfiirico, o qual € posteriormente
quantificado em laboratério através de uma solucio de tetraborato de sédie. O ponto de viragem
¢ determinado com um indicador,

B) Ensaio:

- um volume de amostra de 1 mi é coletado da célula de borbulhamento com uma seringa;

- a amostra € transferida para um erlenmever de 250 ml que contém 100 mi da solugic de
perdxido de hidrogénio (dgua oxigenada) 0,3%;

- prepara-se uma prova em branco e junta-se irés gotas do indicador misto. Deve surgir uma cor
cinza clara, pois a agua oxigenada € neutralizada na sua preparagfo. Esta cor representa uma
neutralidade da solugfio, e consequentemente, define o ponto de viragem posteriormente. Caso
apareca um tom verde {meio basico) ou rosado {meio acido), levar até cor cinza clara através de
uma solugZo de acido sulfirico 0,004N ou de tetraborato de sédio 0,004N. Se isto acontecer,
provavelmente vai ser devido a uma contaminacio da vidraria ou do ar possuir agentes basicos ou

acidos;
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- caso tenha sido acrescentada qualquer quantidade da solugdo & prova em branco na etapa
anterior, adicionar exatamente a mesma quantidade a amostra, acrescendo em seguida trés gotas
de indicador;

- CAS0 apareca a cor cinza na amostra, isto significa que ndo ha didxido de enxofre no gas, o que
certamente ndo acontecera;

- caso a amostra apresente a cor rosa ap6s a adigio do indicador {0 que deve ocorrer
normalmente), titular com solugfo de tetraborato de sédio 0,04N até o aparecimento da cor
cinza-clara. Anotar o volume gasto;

- s¢ aparecer a cor verde apos & adicdo do indicador, isto significa que algum gas ou vapor
alcaline foi absorvido. Assim, o ambiente € improprio para a execucdo do ensaio, € a analise é

cancelada.

C) Procedimento de célculo: o teor de SO, total na amostra (isto porque a #gua oxigenada
reage também com o HSO', produzindo H,80,) € dado pela formula deduzida a partir da cinética

da reacdo, em g/mi:

128,118 x 107 x Na, B, 0. gasto(ml)
= (203)
amostra{ml)

‘A exp

D) A preparacio ¢ padronizacio das solugbes podem ser vistas na norma da ABNT,

A sensibilidade do ensaio tem apenas um limite inferior de 20 pg de SO, em 100 ml de
solugBo absorvente. Dessa forma, € bastante adequado para o nosso objetivo, pois ndo iremos
trabalhar neste limite inferior, extremamente baixo, e além disso, ndc conhecemos o valor da
concentracio de saturagiio de cada experimento.

Enire os métodos, acreditamos ser o método do perdxido de hidrogénio o que melhor se
adapta as nossas condigbes de operagio, uma vez que iremos trabathar com o sistema aberto,

provocando uma provavel oxidagiio do SO,
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CAPITULO VI - CONDICOES OPERACIONAIS

VI-1 - TRANSFERENCIA DE MASSA ISOTERMICA

A seguir serfic apresentadas as condicBes operacionais dos experimentos referentes a etapa
do trabalho com transferéncia de massa isotérmica. A fase liquida corresponde a 4dgua pura no
instante inicial do borbulhamento. A fase gasosa € composta por uma mistura de didxido de
enxofre e nitrogénio. Também estfo definidos a composico do gés que alimenta a célula, o
tempo de residéncia e o raio da bolha calculados pelas correlagbes propostas no trabaltho. As

tabelas VI-1 a VI-11 descrevem os dados operacionais para cada experimento.

EXPERIMENTO 1

TEMPERATURA (°C): 25,0
PRESSAQ (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM'/S): 28,5
VOLUME DA FASE CONTINUA (CM): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,297
FRACAC MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,703
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38
RAIO DA BOLHA (CM): 0,328

Tabela VI-1 - CondigBes operacionais do experimento 1 - isotérmico.
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EXPERIMENTO 2

TEMPERATURA (°C): 27.8

PRESSAQ (ATM): 0,93

VAZAO VOLUMETRICA DG GAS (CM/S): 287

VOLUME DE AGUA DATFASE CONTINUA (CM): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA; 0,301
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,699
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,38

RAIO DA BOLHA (CM): 0,328
Tabela VI-2 - Condi¢Bes operacionais do experimento 2 - isotérmico.

EXPERIMENTO 3

TEMPERATURA (°C): 24,0

PRESSAC (ATM): 0,94

VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 285

VOLUME DA FASE CONTINUA (CM): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,299
FRACAC MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,701
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38

RAIO DA BOLHA (CM): 0,328

Tabela VI-3 - Condiges operacionais do experimento 3 - isotérmico.
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EXPERIMENTO 4

TEMPERATURA {°C): 23,0
PRESSAQ (ATM): 0,94

VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 33,2

VOLUME DA FASE CONTINUA(CM®): 2000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,298
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,702
TEMPC DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,69

RAIO DA BOLHA (CM): 0,381

Tabela VI-4 - Condi¢Bes operacionais do experimento 4 - isotérmico,

EXPERIMENTO 5

TEMPERATURA (°C ) 24,5

PRESSAO (ATM): 0,94

VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 332

VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 2000,0
FRACAC MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,299
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,701
TEMPC DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,73

RAIO DA BOLHA (CM): 0,348

Tabela VI-5 - Condigbes operacionais do experimento 5 - isotérmico.
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EXPERIMENTO 6

TEMPERATURA (°C): 28,0
PRESSAC (ATM): 0,94
VAZAQO VOLUMETRICA DO GAS (CMY/S): 29.0
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CMY): 900,0
FRACAQ MOLAR DO 8O, NO GAS DE ENTRADA: 0,487
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,513
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,33
RAIO DA BOLHA (CM): 0,33
Tabela VI-6 - CondigBes operacionais do experimento 5 - isotérmico.
EXPERIMENTO 7
TEMPERATURA (°C ): 23,0
PRESSAC (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 28,9
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM'): 900,0
FRACAC MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,487
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0.513
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S8): 0,34
0,329

RAIO DA BOLHA (CM):

Tabela VI-7 - CondigBes operacionais do experimento 7 - isotérmico,
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EXPERIMENTO 8

TEMPERATURA (°C): 285
PRESSAO (ATM): 0,93

VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 31,4

VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM®): 2500,0
FRACAO MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA: 0,492
FRACAQ MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA; 0,508
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,92

RAIO DA BOLHA (CM): 0,341

Tabela VI-8 - Condiges operacionais do experimento 8 - isotérmico.

EXPERIMENTO 9

TEMPERATURA (°C): 32,2

PRESSAQ (ATM): 0,94

VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 31,3

VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 2500,0
FRACAO MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA: 0,501
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,499
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (8) 0,92
RAIO DA BOLHA (CM); 0,34

Tabela VI-9 - CondigSes operacionais do experimento 9 - isotérmico.
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EXPERIMENTO 10

TEMPERATURA (°C): 28,3
PRESSAQ (ATMY): 0,93
VAZAQ VOLUMETRICA DO GAS (CMY/Sy: 31,4
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’ ) 2500,0
FRACAC MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA. 0,493
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS DE ENTRADA: 0,507
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,92
RAIC DA BOLHA (CM): 0,341
Tabela VI-10 - CondigBes operacionais do experimento 10 - isotérmico.
EXPERIMENTO 11

TEMPERATURA (°C): 21,4
PRESSAC (ATM): 0,94
VAZAOQ VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 33,1
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’ ) 3000,0
FRACAO MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA: 0,298
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,702
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) i11
RAIO DA BOLHA (CM): 0,348

Tabela VI-11 - Condigdes operacionals do experimento 11 - isotérmuco.
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VI-2 - TRANSFERENCIA DE MASSA NAO-ISOTERMICA

Neste tépico serfio apresentadas as condigBes operacionais dos experimentos referentes a
etapa do trabatho com transferéncia de massa ndo-isotérmica. O sistema fisico corresponde a
absorgio de SO, pela agua de uma mistura gasosa de SO, e N.. As tabelas VI-12 a VI-25
fornecem os dados de temperatura inicial de ambas as fases, de pressfio atmosférica, de vazfo
volumétrica do gas, de volume da fase continua, de composicio do gés, de tempo de residéncia ¢
raio da bolha.

O tempo de residéncia € varidvel ao longo do processso pois € funcfio das propriedades
fisicas da fase continua, as quais dependem da temperatura. O resultado tedrico se baseia no
tempo de residéncia correspondente ao primeiro intervalo de integragfio do balango de massa, em
que a temperatura da fase liquida € igual a inicial ¢ a concentragio do S0, € nula nesta mesma
fase. Dessa forma, tem-se uma estimativa do valor que se manterda no mesmo, uma vez que a
densidade e viscosidade da fase liquida nfo variam grandemente com a temperatura desenvolvida
nos experimentos.

O aguecimento da mistura de gases foi realizado através de um banho termostatico e duas
fitas de aquecimento. O banho continha uma serpentina em a¢o inox 316, de comprimento total
igual a 10m, mergulhado em éleo silicone aquecido em torno de 200°C. As fitas de aquecimento
possuiam 1,2m de comprimento e poténcia de 160W, cada uma delas, e eram colocadas em volta
do tubo de alimentacio dos gases, no trecho situado entre o banho e o borbulhador.

Por problemas operacionais, nfo foi possivel manter a temperatura dos gases de entrada
constante durante a reslizacBo dos experimentos. Basicamente, isto foi devido ao reduzido
volume de gas contido nos cilindros. Para que pudéssemos ter a garantia da composicic de
entrada da mistura gasosa, a pressio nos cilindros era baixa (em torno de 4 atm) e
consequentemente ¢ volume de gas disponivel era reduzido e insuficienie para que o regime
permanente fosse atingido.

Este fato mostrou-se bastante desfavoravel em relagdo aos resultados obtidos com o
modelo, uma vez gque uma das condigSes impostas era a de consténcia em relago 2 temperatura
inicial da bolha. Foi verificado que quanto maior a variagio de temperatura, maior era ©
afastamento em relagdo aos dados experimentais. Em alguns casos esta variago chegou a atingir
20°C.

A fim de contornar este problema, para efeito de calculo, for considerado que nos

experimentos onde a variacio de temperatura excedia de 10°C, o valor de 7 (dada pela equacgio
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144), era o proprio valor da média das temperaturas medidas ao longo do borbulhamento.
Conforme sera mostrade a seguir, houve boa concordincia entre os resultados obtidos. Os
experimentos em que se realizaram as aproximagdes estdo assinalados com wm asterisco na

temperatura inicial da fase dispersa.

EXPERIMENTO 1

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 51,8
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 27,4
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM’/S): 26,5
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,507
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,493
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,39
RAIO DA BOLHA (CM): ' 0,319

Tabela VI-12 - Condi¢des operacionais do experimento 1, no-isotérmico.

EXPERIMENTO 2

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 60,9
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 25,6
PRESSAC (ATM) 0,94
YAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 28,2
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA {(CM’ ) 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,306
FRACAO MOLAR DO N; NO GAS: DE ENTRADA 0,694
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,38
RAIO DA BOLHA (CMy: 0,326

Tabela VI-13 - Condiges operacionais do experimento 2, nfc-isotérmico.
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EXPERIMENTO 3

TEMPERATURA INICTAL DA FASE DISPERSA (°C): *121,9
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 33,3
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CMY/S): 25,9
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 1600,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,507
FRACAO MOLAR DO N; NO GAS: DE ENTRADA 0,493
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38
RAIO DA BOLHA (CM): 0,315
Tabela VI-14 - CondigBes operacionais do experimento 3, nfo-isotérmico.
EXPERIMENTO 4

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 53,0
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C); 28,1
PRESSAQ (ATM): 0,93
VAZAQO VOLUMETRICA DO GAS (CMY/S): 28.5
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 1000,0
FRACAO MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA 0,303
FRACAC MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,697
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38
RAIO DA BOLHA (CM): 0,328

Tabela Vi-15 - Condicdes operacionais do experimento 4, nfp-isotérmico.
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EXPERIMENTO &8

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): *67,6
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 33,1
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 28,3
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 900,0
FRACAO MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA: 0,299
FRACAO MOLAR DO N; NO GAS: DE ENTRADA 0,701
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,33
RAIO DA BOLHA (CM): 0,327
Tabela VI-16 - CondigBes operacionais do experimento 5, nio-isotermico.
EXPERIMENTO 6

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 75 8
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 288
PRESSAQ (ATMY: 0,94
VAZAC VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 28,0
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM ) 1060,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA; 0,299
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,701
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,38
RAIC DA BOLHA (CM): 0,325

Tabela VI-17 - Condighes operacionais do experimento 6, ndo-isotérmico.
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EXPERIMENTO 7

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C); 48,2
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C); 26,8
PRESSAC (ATM): 0,93
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CMY/S): 28,5
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’ ) 900,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,303
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,697
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,33
RAIO DA BOLHA (CM): 0,328
Tabela V1-18 - Condigdes operacionais do experimento 7, nAo-1sotermico.
EXPERIMENTO 8

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): *84,7
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA °C); 33,2
PRESSAC (ATM): 0,94
VAZAG VOLUMETRICA DO GAS (CM/8) 28,0
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM ) 900,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,302
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,698
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S) 0,33
RAIO DA BOLHA (CM): 0,326

Tabela VI-19 - CondigSes operacionais do experimento 8, nfio-isotérmico.
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EXPERIMENTO 9

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): *85,5
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 313
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAOQ VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 26,2
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA 0,507
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,493
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38
RAIO DA BOLHA (CM): 0,317

Tabela VI-20 - Condigbes operacionais do experimento 9, ndo-isotérmico.

EXPERIMENTO 10

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): *88,7
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 36,0
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 28,1
VOLUME DE AGUA NGO INTERIOR DA CELULA (CM ). 900,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,302
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,698
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (8): 0,33
RAIO DA BOLHA (CMy: 0,326

Tabela VI-21 - Condiges operacionais do experimento 10, nio-isotérmico.
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EXPERIMENTO 11

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): *74.,6
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 28,9
PRESSAQ (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 26,3
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’): 1000,0
FRACAC MOLAR DO S0, NO GAS DE ENTRADA: 0,503
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,497
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,39
RAIO DA BOLHA (CM): 0,317

Tabela VI-22 - Condiges operacionais do experimento 11, ndo-1sotérmico.

EXPERIMENTO 12

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 61,2
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 25,3
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/8): 282
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA {CM’ ) 960,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,306
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,694
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,34
RAIO DA BOLHA (CM): 0,326

Tabela VI-23 - Condighes operacionais do experimento 12, nfo-isotérmico.
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EXPERIMENTO 13

TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 75,1
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 26,9
PRESSAO (ATM): 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CM/S): 26,4
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM’): 1000,0
FRACAO MOLAR DO $O; NO GAS DE ENTRADA; 0,507
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,493
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,39
RAIO DA BOLHA (CM): 0,318
Tabela VI-24 - Condi¢les operacionais do experimento 13, nfo-isotérmico.
EXPERIMENTO 14
TEMPERATURA INICIAL DA FASE DISPERSA (°C): 86,3
TEMPERATURA INICIAL DA FASE CONTINUA (°C): 31,7
PRESSAQ (ATM); 0,94
VAZAO VOLUMETRICA DO GAS (CMY/S): 26,5
VOLUME DE AGUA NO INTERIOR DA CELULA (CM): 1000,0
FRACAO MOLAR DO SO, NO GAS DE ENTRADA: 0,503
FRACAO MOLAR DO N, NO GAS: DE ENTRADA 0,497
TEMPO DE RESIDENCIA DA BOLHA (S): 0,38
0,318

RAIO DA BOLHA (CMy

Tabela VI-25 - CondigBes operacionais do experimento 14, nfo-isotérmico.
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CAPITULO VII - APRESENTACAQ DOS RESULTADOS E ANALISE

VIi-1 - INTRODUCAO

Neste capitulo abordaremos os resultados correspondentes aos sistemas trabalhados com
absorgio isotermica e ndo-isotérmica. O pardmetro de comparagio entre os resultados tedricos €
experimentais € a variagio da concentragdo do SO; na fase liquida com o tempo de
borbuthamento. O desvio relative entre os resultados do modelo matematico ¢ as medidas
experimentais ¢ calculado com o objetivo de avaliar a concordincia entre eles.

A concentragio de saturagio medida experimentalmente serd utilizada ne modelo para
definir o tempo final de absorgfo gasosa. A curva gerada nestes calculos serd comparada com a
curva proveniente dos calculos utilizando-se a concentragdo prevista pelas correlagtes de RABE
e HARRIS (1963). Este procedimento serd empregado para o caso de absorg8o isotérmica.

A concentragdo do SO, da fase liguida na interface variando com o tempo de residéncia da
bolha ¢ apresentado para cada sistema trabathado em condigBes isotérmicas. As correla¢Bes que
representam a concentragdo na interface em funcfo do tempo, resultantes do ajuste da solugfo
numeérica, também sdo apresentadas nos respectivos graficos.

O comportamento do coeficiente de transferéncia de massa local variando com o tempo de
borbulhamento de ambas as fases serd estudade, a fim de verificar a ordem de grandeza dos
valores obtidos para a fase liquida e para a fase gasosa. Conforme ia comentado, os coeficientes
de ambas as fases quando comparados entre si, estdo na mesma ordem de grandeza, o que
permite o SO, ser um gas com uma solubilidade adequada para os objetivos do trabalho.

Fot desenvolvido o calcule do volume minimo do solvente em que o tempo de residéneia €
sempre malor que o tempo de transferéneia de massa no decorrer de todo processo de absorgio.
A partir desse valor, o programa foi executado considerando-se esse volume de liquido na célula e
tomando-se ¢ tempo de transferéncia de massa para o intervalo de integragcdo do balango de
massa na fase liguida. Através do conhecimento da quantidade absorvida do SO, pode-se calcular
a quantidade de SO, nfio absorvida em relagio a quantidade de SO; injetada na célula. Esse
mesmo calculo foi desenvolvide utilizando-se as condigbes dos sistemas irabalhados e os
resultados correspondentes foram comparados com aqueles utilizando-se © volume minimo.

Para os sistemas trabalhados com absorcio gasosa ndo-isotérmica, apreseniaremos os
resultados da temperatura € concentragfio na fase lquida variando com o tempo de
borbulhamento, comparados com as medidas experimentais. Estudarernos o efeito da temperatura

sobre o comportamente do processo de transferéncia de massa, comparando-se com os resultados



106

caso a absor¢®o ocorresse isotermicamente. A variaciio do fator de aumento ao longo do
processo de absorcBo gasosa serd representado graficamente para cada sistema trabalhado.
Iremos considerar uma temperatura media na interface em rela¢fio ao tempo de residéncia. Estes
resultados serfic representados graficamente 20 longo do tempo de borbulhamento até atingir a

saturacdo da fase liquida.

VII-2 - RESULTADOS PARA A TRANSFERENCIA DE MASSA ISOTERMICA

Na sequéncia, serfio apresentados os resultados de 11 cornidas experimentais para a
absorgio gasosa isotérmica, divididos em tOpicos, os quais levam em conta as discussdes sobre 0s
calculos desenvolvidos na representacio dos sistemas fisicos. As condigdes de operagio de cada

um desses experimentos foram mostradas nas tabelas Vi-1 a VI-11.

Vil-2-1 - CONCENTRACAO DO 50, TOTAL NA FASE LIQUIDA

Uma comparaco entre os resultados tetricos e experimentais ¢ feita através da medida da
variacio de concentragic do SO, total na fase liquida com o tempo de borbulhamento. As figuras
VIi-1 a Vil-11 representam as curvas dos resultados te6ricos € os pontos experimentais. Cada
grafico trata dos resultados tedricos quando se considerz no calculo a concentracio de saturacio
proposta por RABE ¢ HARRIS (1963). Eles determinaram uma correlagiio empirica que foi
extraida de experimentos que se realizaram na faixa de temperatura de 30°C a 80°C. Os
experimentos realizados no presente trabalho com exceglio de um, foram executados em
temperatura abaixo de 30°C. Dessa forma, os resultados tebricos também foram obtidos,
considerando-se a concentrago de saturagio medida na analise quimica realizada, com o objetive
de avaliar se houve uma otimizacio nos resultados do modelo matematico. No experimento seis
que representou uma boa aproximac3o, utilizando-se as correlagBes termodindmicas de RABE e
HARRIS (1963), ndo houve a necessidade de inchuir o estudo da resposta do modelo com a
concentragdo de saturagio medida.

Os desvios percentuais dos resultados das simulagSes relativos aos valores experimentais

foram caleulados para cada sistema. O desvio foi calculado conforme 2 expressio:
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CAL,_ ., - CAL
CAL

experimenial 100 (204)

exp erimental

DESVIO{%) =

A tabela VII-1 apresenta um quadro dos desvios médios e as concentragdes de saturagdo do
SO, total correspondentes a cada experimento. A coluna representada pelo simbolo (*) refere-se a
condigdo do calculo da concentracio de saturacfio através do trabalho de RABE ¢ HARRIS

{1963}, enquanto o simbolo (&) refere-se 4 concentracio de saturaclio experimental

EXPERI-  *DESVIO (%) & DESVIO (%)  * CONC.DE & CONC. DE
MENTO entre resultados entre resultados SATURACAO SATURACAO

tedricos e exp. te6ricos e exp. em g/em’ . em g/em’ .

o s Y I—vT T 6,035
2 9.0 5,0 0,0232 0,0224
3 142 9.3 0,0269 0,0257
4 14,5 9.3 0,0274 0,0263
5 16,2 13,2 0,0264 0,0258
6 2,2 - 0,0359 0,0365
7 5,8 3.1 0,0401 0,0390
8 8,0 5,9 0,0342 0,0342
9 8,5 8,5 0,0331 0,0338
10 10,1 7.9 0,0359 0,0355
i1 35,3 - 0,0291 -

Tabela VIi-1 - ConcentragBes de saturagdo e desvios relativos.

O desvio encontrado no experimento 11 foi bastante grande em relacfio aos demais. Isto se
deve ao procedimento da absorgdo gasosa ocorrer com ¢ maior volume de liquide no interior da
célula, correspondente 3 trés litros. Provavelmente, o borbulhamento nfic foi suficiente para
homogeneizar ¢ meio e proporcionar uma uniformidade nas concentragdes na fase liquida ou o
tempo de residéncia se tornou grande o suficiente para nfo validar o modelo difusivo. Portanto, a
partir deste fato, resolveu-se trabalhar com um volume menor para ndo comprometer a

representatividade das medidas experimentais. A tabela VII-1 nfo apresenia a concentracfio de
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saturacio experimental do experimento 11 pois ndo foi viavel a sua mediclio, desde que o
abastecimento do gas foi insuficiente para completar o experimento.

Os desvios do modelo isotérmico em relagdo a cada ponto experimental para todos os
experimentos, serfo apresentados pelas tabelas VII-2 a VII-12, ate o tempo quando foi atingida a
saturagdo. As conceniragdes na fase liquida também sfc mostradas. O experimento sete
apresentou um menor nimero de pontos experimentais pois as amostras foram tomadas a cada
quinze minutos. Foi realizado um teste neste experimento para avaliar o melhor tempo na
realizagdo da planilha de trabalho. A partir dai, considerou-se o intervalo de tempo enire as
amostras de cinco minutos como ideal para executar as anélises quimicas nos demais
experimentos.

Tendo em vista os resultados mostrados nas figuras VII-1 a VII-10, e levando-se em conta
as naturais dificuldades encontradas para a realizacio de medidas experimentais em transferéncia
de massa, podemos considerar que a modelagem matematica proposta representa de uma forma
bastante satisfatoria o fenOmeno estudado, uma vez que os desvios médios relativos possuem
valores baixos, demonstrando que as aproximages realizadas no modelo foram condizentes para
descrever 0 mecanismo de absorgéio.

Quando analisamos os resultados utilizando-se a concentracdo de saturaco determinada
experimentalmente, observa-se que ha diminuicfo nos desvios se compararmos com 0s desvios
baseados nas correlagdes termodindmicas de RABE e HARRIS {1963). Como ¢é verificado, ha
uma melhora na concordéncia do modelo em relacio aos resultados experimentais, se atribuirmos
o valor da concentragdio de saturaglo medida. No entanto, para se obter uma correlagic empirica
gue determine a concentragfo de saturaclio do SO, como funcdo da pressdo e temperatura, torna-
se necessano introduzir um maior nimerc de experimentos com os devidos testes de
reprodutibilidade. O objetivo fundamental de realizarmos esse estudo comparativo, é demonstrar
a dependéncia da inclinagfic da curva de resultados tedricos com a concentracio de saturacio

definida. A eficiéncia do modelo dependera da qualidade das relagBes de equilibrio utilizada.
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Figura VIi-4- Variacio da concentragdo do SO, na fase continua com o tempo-experimento 4.
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EXPERIMENTO 1

concentracdo na fase concentracdo na fase %
tempo {(min) liquida experimental liguida teorica desvio relative
{g/em’) (g/om’)

5.0 0,0056 0,0066 17.86
10,0 0,0101 0,01186 14,85
15,0 0,0141 0,0153 8,51
20,0 0,6169 0,0180 6,51
25,0 0,0191 0,0201 5,24
30,0 0,6207 06,0216 4,35
35,0 0,0224 0,0228 1,79
40,0 0,0230 0,0236 2,61
45,5 0,0238 0,0243 2,10
50,5 0,0241 0,0248 2,90
55,0 0,0244 0,0251 2,87
60,0 0,0245 0,0253 3,27
65,0 0,0247 0,0255 3,24
70,0 0,0247 0,0257 4,05
80,0 0,025 0,0259 3,60
90,0 0,0255 0,0260 1,96
100,0 0,0254 0,0260 2,36

Tabela ViI-2- Concentragdes do SO, total na fase lquida experimental e tedrica - experimenio 1.
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EXPERIMENTO 2

concentragao na fase concentragio na fase %
tempo (min) tiquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(gfem’) (g/om’)

5 0,0053 0,0064 20,75
10 0,0097 0,0112 15,46
i5 0,0128 0,0147 14,84
20 0,0158 0,0172 8,86
25 0,0176 0,0191 8,52
30 0,6195 0,06205 5,13
35 0,0210 0,0215 2,38
40 0,0210 0,0222 571
45 0,0218 0,0228 459
50 0,0224 0,0232 357

Tabela VII-3- Concentragdes do SO; total na fase liquida experimental ¢ tedrica - experimento 2.
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SISTEMA 3
concentracio na fase concentragio na fase %%
tempo {min) liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/om’)

5 0,0049 0,0068 38,78
12 0,0095 0,6135 42,11
15 0,0126 0,0157 24,60
20 0,0146 0,0185 26,71
25 G,0184 0,0207 12,50
30 0,0197 0,0222 12,69
35 0,0218 0,0235 7.80
40 0,0227 0,0244 7.49
45 0.0236 0,0251 6,36
50 0,0241 0,0256 6,22
55 0,0246 0,026 5.69
60 0,0247 (,0262 6,07
65 0.0250 0,0264 5.60
75 0,0251 0,0267 6,37
90 0.0257 0,0269 4.67

Tabela VII-4- Concentracdes do SO total na fase liquida experimental ¢ tedrica - experimento 3.
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EXPERIMENTO 4

concentraglo na fase concentracdo na fase Y%
tempo {(min} liquida experimental liguida tedrica desvio relativo
(g/em®) (gfem’)

5 (,0033 0,0046 39,39
10 0,0060 0,0084 40,00
i5 0,6090 0,0116 28,89
20 0,0114 0,0143 25,44
30 0,6158 0,0184 16,46
40 0,0191 0,0213 11,52
50 0,0211 0,0233 10,43
&0 0,0228 0,0247 8,33
70 0,0237 0,0256 8,02
80 0,0243 0,0263 8,23
90 0,0250 0,0268 7,20

100 0,0256 0,0271 5.86
110 0,0263 0,0274 418
125 0,0259 0,0276 6,56
140 0,0263 0,0277 5,32
155 0,0264 0,0278 5,30

Tabela VIi-5- Concentragfes do 8O; total na fase liquida experimental e tedrica - experimento 4.



EXPERIMENTO 5

tempo (min} concentraciio na fase concentragfo na fase Yo
liquida experimental liguida tedrica desvio relativo
{g/cm’) (gfom’)
5,0 0,0031 0,0047 51,61
10,0 G,0061 (,0086 40,98
15,0 0,0086 0,0118 37,21
20,0 0,0110 0,0144 30,91
25,0 0,0131 0,0166 26,72
30,0 0,0150 0,0184 22,67
35,0 0.0168 0,0199 18,45
40,0 0.0177 0,0211 19,21
45,0 0,0192 0,0221 15,1
50,0 0,0205 0,0229 11,71
55,0 0,0208 0,0236 13,46
60,0 00219 0,0241 10,05
65.0 0,0214 0,0246 14,95
70,0 0,0224 0,0250 11,61
75,5 0,0218 0,0253 16,06
80,0 0,0235 0,0255 R 51
85,0 (,0238 G,0257 7,98
90,0 0,0241 0,0259 7,47
95,0 0,0247 0,0261 5,67
160,0 0,024¢ 0,0262 522
107.0 0.0249 0,0263 5,62
110,0 0,0252 0,0264 4,76
120,0 0,0258 0,0264 2.33
1250 0,0268 0,0265 -1,12

Tabela VII-6- Concentragdes do SO, total na fase liquida experimental e tedrica - experimento 5.
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EXPERIMENTO 6

concentragio na fase concentrago na fase %
tempo {min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em®) (glem’)
5,00 0.0105 0,0108 2,86
10,60 0,0188 0,0185 -1,60
15,50 0,0250 0,0228 -8,80
20,25 0.0290 0,0280 3,45
25,00 00318 0,0307 3,46
30,00 0,0345 0,0327 -5,22
35,60 0,0347 0,0341 -1,73
40,00 0,0355 0,0351 -1,13
4525 0,0365 0.0359 _1,64
50,50 0,0363 0,0364 0,28
55,00 0,0363 0,0367 1,10
60,00 0,0367 0,037 0,82
65,00 56,0366 0,0372 1,64
70,00 0,0373 0,0373 0,00
75,00 0,0370 0,0374 1,08
80,00 0,0372 0.0375 0.81
85,00 0,0369 0,0375 1.63

Tabela VII-7- Concentrages do 8O, total na fase liguida expenimental e tedrica - experimento 6.

EXPERIMENTO 7

concentracio na fase concentracio na fase %
tempo {min} liquida experimental ligquida tedrica desvio relativo
(g/om’) {g/em’)
18 0,022 0,0243 10,45
30 0,033 0,0352 6,67
45 0,039 (,0401 2.82
60 0,040 0,0423 5,75
75 0,040 0,0433 8,25
30 0,041 0,0437 6,59

Tabela VII-8- Concentragbes do SO, total na fase liguida experimental e tedrica - experimento 7.
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EXPERIMENTO 8

concentragdo na fase congentracdo na fase %
tempo {min) liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/cm®) (g/em’)
5,50 0,0053 0,0063 18,87
10,00 0,0088 0,0107 21,59
15,00 0,0122 0,0149 22,13
20,00 0,0159 0,0184 15,72
25,00 0,0190 $,0213 12,11
30,85 0,021¢9 0,0242 10,50
36,00 0,0242 0,0263 8,68
40,00 0,0262 0,0276 5,34
45,50 0,0269 0,0292 8,55
50,00 0,0290 0,0304 4,83
56,50 0,0306 0,0317 3,59
61,50 0,0318 0,0325 2,20
66,50 0,0327 0,0332 1,53
70,00 0,0330 0,0337 2,12
75,00 0,0333 0,0342 2,70
80,00 0,0336 0,0347 327
85,00 0,0342 0,0342 0,00
90,00 0,0343 00,0353 2,92
101,00 0,0342 0,0359 4,97

Tabela VII-9- Concentragdes do SO total na fase liquida experimental e tedrica - experimento 8.
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EXPERIMENTO 9

concentracdo na fase concentracio na fase %
tempo {min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/cm’) (gfcm’)

5 0,0042 0,0057 35,71
10 $,0082 0,0105 28,05
i5 0,0118 0,0144 22.03
20 0,0151 0,0177 17,22
25 0,0184 0,0205 11,41
30 0,0209 0,0228 9,09
36 0,0238 0,0251 5.46
40 0.0251 0,0263 4,78
45 0,0271 0,0277 2,21
50 0,0289 0,0288 -0,35
55 06,0302 0,0298 -1,32
60 0,0316 (,0305 -3,48
65 0,0320 03,0312 -2,50
70 0,0322 0,0317 1,55
75 0,0329 0,0322 -2.13
80 (,0336 0,0326 -2.98
85 0,0331 0.0329 0,60
90 0,0338 0,0331 -2.07

Tabela VII-10- Concentracdes do S0, total na fase liquida experimental e tedrica-experimento 9.
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EXPERIMENTO 10

conceniracdo na fase concentracdo na fase %
tempo (min} liquida expernimental liquida tedrica desvio relativo
(g/cm®) (g/cnr)

5,00 0,0043 0,0058 34,88
10,00 $,0082 0,0108 31,71
15,00 0,0118 0,0149 26,27
20,00 0,0149 0,0185 24,16
25,00 0,0181 0,0214 18,23
30,50 00215 0,0241 12,09
36,00 0,0239 0,0264 10,46
40,25 0,0260 0,0279 7.31
45 00 04,0276 0,0293 6,16
50,00 0,0293 0,0306 4,44
55,00 03,0304 0,0316 3,95
60,00 0,0317 0,0325 2,52
65,00 0,0320 (,0333 4,06
70,00 0,0334 {,033% 1,50
75,00 0,0338 0,0345 2.07
80,00 0,0343 0,0349 1,75
85,00 0,0345 (,0353 2,32
90,00 0,0343 0,0356 3,79
85,00 00,0355 $,035%9 1,13
105,00 0,0352 0.0363 3,12

Tabela Vii-11 - Concentragdes do SO; total na fase liguida experimental e tedrica - exp. 10.
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EXPERIMENTO 11

concentragdo na fase concentracdo na fase %
tempo {min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/emr’) (g/em’)

5.00 0,0024 0.0036 50,00
10.00 0,0042 0,0067 59,52
15,00 0,0060 0,06065 58,33
20,00 0,0072 0,0012 -83,33
25,00 0,0089 0,0141 58.43
30,00 0,0105 0,0160 5238
3525 0,0120 0.0176 46.67
41,00 0,0135 0,0193 42,96
4525 (,0143 06,0204 42,66
50,00 0,0151 0,0214 41,72
56,00 0,0166 0,0226 36,14
62,50 0,06177 0,0237 33,90
65,00 0,0182 0,0240 31,87
70,00 0,0190 0,0247 30,00
75,00 0,0196 0,0253 29,08
80,00 0,0201 0,0258 2836
90,00 0,0217 0,0266 22,58
100,00 0,0227 0,0273 20,26
110,00 0,0241 0,0278 15,35
120,00 0,0249 0,0281 12,85
140,00 0,0243 0,0287 18,11
155,00 80,0258 0,0289 12,02
165,00 0,0256 0,020 13,28
168,00 00272 $,0291 6,99

Tabela Vil-12 - Concentragdes do SO total na fase liguida experimental e tedrica - exp. 11.
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Vil-2-2 - CONCEN

RACAQ DO 30, LIVRE NA FASE LIQUIDA

Torna-se necessaria a demonstragio do comportamenio da concentragiio do SO, livre
variando com o tempo na fase liquida. Isto porque adotamos no modelo as correlacBes
termodindmicas propostas por RABE ¢ HARRIS (1963), as quais determinam a concentragio de
saturag@o do SO; que nfio reagiu na fase liquida. Dessa forma, o término da absorgio gasosa esta
vinculado ao mstante em que esta concentragdo € atingida. Logo, a curva exponencial que
representa a variac8o da concentragio do SO, livre com o tempo deve convergir para o valor da
saturagio. Deste ponto de vista, podemos avaliar se o modelo se apresenta adequado para a
representacgio do fenbmeno em estudo.

As figuras VII-12 a VII-22 estdo associadas aos casos estudados, mostrando as respectivas
concentracdes de saturagdo. Como podemos observar, todas as curvas se estabilizaram no valor

desta concentragfo, comprovando a coeréncia dos calculos do modelo em relagio a composicio

de equilibrio.
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Figura VII-12 - Variaglic da concentragfo do SO, livre na fase liquida com o tempo - exp. 1,
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Figura VII-13 - Variagio da concentragio do SO, livre na fase liquida com o tempo - exp. 2.
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Figura VIi-14 - Vanacfo da concentragio do SO, livre na fase liguida com o tempo - exp. 3.
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CONCENTRACAO DO 80, LIVRE NA FASE CONTINUA, GFOMS,

Figura VII-15 - Variacfo da concentragfio do SO, livre na fase liquida com o tempo - exp. 4.

ONCENTRACAO DO 350, LIVRE NA FASE CONTINUA, GIOM®,

C

Figura V1I-16 - Variagio da concentragéo do SO livre na fase liquida com o tempo - exp. 5.
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A0 DO 80, LIVRE NA FASE CONTINUA, G/owMs,
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Figura VII-17 - Variag8o da concentrac@o do SO, livre na fase liquida com ¢ tempo - exp. 6.
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Figura VII-18 - Variagfo da concentragio do SO, livre na fase liguida com o tempo - exp. 7.
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.- 0032
=
g o3
§ D028
E ooz
= 0024
]
X por2
=
< 0.020
E=-=
T
= 0016
2
= 0014
G o012
o
& 0010
S
Z 0.008
= 0006
Z 0004
Z o002
]
Y6000

Figura VII-20 - Variacfio da concentrac8o do SO, hivre na fase lquida com o tempo - exp. 9.

40 86 120
TERMPO, MIN.

166

200

— CONCENTRACAQODE SATURA(;A() = {1,299 glem”® —
C ]
440 80 126 160

TEMPO, MIN,

125



CONCENTRACAO DO 80, LIVRE NA FASE CONTINUA, GroMs,

Figura VII-21 - Vanacgfo da concentragdo do SO, livre na fase liquida com o tempo - exp. 10,
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Figura VII-22 - Variaglo da concentracfio do SO, livre na fase liquida com o tempo - exp. 11.
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VII-2-3 — CONCENTRACAO DO SO, LIVRE DA FASE LIQUIDA NA INTERFACE

A variagfo da concentragio do SO, livre da fase liguida na interface ac longo do tempo de
residéncia sera representada graficamente para todos os casos estudados. Para a representagio
das figuras, escolheu-se o passo na integrag¢do do actmulo de massa em que a concentragdo do
50, na fase liquida € nula.

Avaliando-se o comportamento da curva das figuras VII-23 a VII-33, vemos que ela
decresce exponencialmente significando que o 80O, esta sendo consumido na interface no decorrer
do processo de absorgdo gasosa. A expressdo originada do ajuste da solugic numérica da
concentragfo na interface, encontra-se anexada a cada grafico respectivo.

Para os casos estudados, venificou-se o fato que o tempo de transferéncia de massa ¢
sempre maior que o tempo de residéncia durante todo o processo de absorgio. Portanto, a bolha
ndo atinge o equilibrio no interior da fase liguida. Em consequéncia, escolheu-se o tempo de
residéncia da bolha para o intervalo de integragio do acimulo de massa. No entanto, devemos
justificar este fato existente e sua abrangéncia de aplicagio no modelo.

Naturalmente, a forga motriz que rege o processo de transferéncia de massa na fase liquida,
¢ a diferenga de conceniraciio do SO, livre entre a interface e o meio liquido. No decorrer do
processo, a concentracio na interface tende a diminuir, podendo ou nio se igualar 4 concentragiio
do meio liquido, dependendo do tempo de contato entre as fases. Quando ocorre das
concentracBes se igualarem, o equilibrio quimico € atingido e a transferéncia de massa cessa. Nos
casos estudados neste trabalho, concluimos que a botha nfo atinge o equilibrio enquanto se eleva
no interior do liquido,

Para se confirmar esta conclusfio, basta acompanhar o comportamento dos graficos das
figuras VII-23 a VII-33. O passo do somatdrio do actmulo de massa em que se tem um menor
tempo de transferéncia corresponde ao primeiro, onde a concentracio na fase liguida € nula. Isto
porgue o gradiente de concentracfo € maximo em relagdo sos passos subsequentes. Este passo ¢
representado pelas figuras citadas. Como podemos observar, a concentragio na interface ndo se
anuia, porianto o tempo de residénciz passa a ser menor gue o de iransferéncia de massa e o
equilibrio nfio ¢ alcangado. Dessa forma fica garantido que ao longo do processo, onde teremos
maiores tempos de fransferéncia, o tempo de residéncia sera sempre menor. Logo, existe bastante
coeréncia em se optar pelo intervalo de tempo escolhido para os calculos do balango de massa na

fase liquida.
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Por estar associado a um fendmeno de natureza interfacial, o conhecimento do
comportamernio da conceniraclo na interface gas-liguido é de fundamental importéncia para a
compreensdo do processo em estudo. A partir de sua determinagio, todas as relages de fluxe de
massa sio facilmente calculadas. Também permite definir o tempo que a bolha necessita para
transferir a massa do soluto até que o equilibrio seja atingido. Com esse conhecimento, podemos

elaborar um modelo fisico com um tempo de residéncia apropriado para se efetuar os estudos

experimentas,
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Figura VII-23 - Variagio da concentracio do SO, na interface com o tempo - experimento 1.
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Figura VII-31 - VariacBo da concentragio do SO, na interface com o tempo - experimento 9.
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Figura VII-32 - Varia¢3o da concentragio do SO, na interface com o tempo - experimento 10

CONCENTRACAG DO 50, DO LIQUIDO N& INTERFACE, G/OM®,

Figura VII-33 - Vanacio da conceniracio do SO, na interface com o tempo - experimento 11.

0.0356 :
0.6300 —
I‘:: ’f \i i
i 0,0324 eioti : ; |
0.0250 [ — G < -0,01153 L
. 1-058¢ \ 0,0151 ¢ |
N Py
00200 — -
N
N )
\\
0.0150 i— S ]
o
\.\\\
\\\\
50100 — — -
0.0050 : i ; :
000 0,20 .40 .60 0.80
TEMPO, 5.

0.0266

00240 —

3.0220 +—

G.0290

0.0180
0.0160 —\
0.0140 —
00120 —
0.0100 —
0.0080 —
0.0060 —

3.0049

CASI. -

60,0247 etet {7

1

- 0,0079
|

1,743 ¢

09,0082 + 1
%,

Vs
A

00020
0.00

0.26

§.4¢

4.60 .80
TEMPO, 5.

1.20

137



Vil-2-4 ~ PERCENTAGEM DE 30, ¥AG ABSCRVIDO PELO SISTEMA

A quantidade total de S0, introduzida na célula de borbulhamento € apenas sbsorvida
parcialmente pelo solvente liquido. O aumento da concentragio do soluto na fase liquida com o
tempo, limita a transferéncia de massa pois a forga motriz do processo diminui simultaneamente.
Portanto, a eficiéncia da absorgdo gasosa também esta vinculada ao volume de solvente utilizado
na operagdc. Quanto maior ¢ volume, maior a capacidade de absorcgiio.

Para todos os casos trabalhados, o tempo de residéncia € menor que o tempo de
transferéncia de massa. Portanto, esse aspecto acentua o problema da capacidade de absorgfo do
sistema. N#o ha possibilidade da bolha transferir toda a massa necessaria do SO, até que o
equilibrio se estabelega.

Um parametro que pode avaliar a capacidade do fenGmeno em estudo, consiste no calculo
da percentagem de SO, nfo absorvida pelo sistema em relaglo a quantidade total que foi

destinada ao processo de absorgio. O célculo pode ser realizado conforme as expressdes:

Quantidade de SO, absorvida = Cuy V) {205}
Quantidade de SO, introduzida = Gy Supn Vi 1 {206)
(1600C .V,

% de SO, ndo absorvida = /00 WL (207)

G Dpicynt

em que:

G, € a vazio volumétrica do gas nas condigbes operacionais;

Vm € a fracBo massica do SO, na mistura gasosa.

Este percentual calculado € vanigvel ao longo do processo de absorclio, tendendo a um
aumento com ¢ tempo.

Utilizando-se a modelagem proposta, foi calculade o tempo de residéncia que se iguala ao
tempo maximo de transferéncia que ocorre em cada sistema. A metodologia empregada consiste
em escolher o tempo de transferéncia de massa para o intervalo de integracic do acumulo,
conforme a eguacdo (58). A bolha em cada passo de integraclo atinge o equilibrio, ou seja, as
concentracdes da interface e da fase liquida chegam a se igualarem. No decorrer da simulacfio, o
tempo de transferéncia se torna crescente até afingir o valor méximo, que se dé no momentoc em

que a concentragio na fase liguida se encontra muito préoxima da saturagfio. Estipulou-se uma
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diferenca na sexta casa decimal. Uma vez determinado o tempo de transferéncia maximo, pode-se
determinar o volume minimo que se deve trabalhar na célula para que a bolha atinja o equilibrio
no interior do Hquido durante todo o borbulthamento. A importincia do conhecimento deste valor
limite, deve-se ao fato da necessidade de definir com antecipagho o intervalo a ser utilizado em
cada passo da integragdo do acumulo de massa, a fim de que o modelo represente adequadamente
o sistema fisico. Dependendo da altura do volume de liquido na célula gue se ira trabalhar ¢ da
velocidade de ascensdo da botha, o tempo de residéncia é facilmente determinado. Dai, compara-
se com o valor maximo do tempo de transferéncia de massa. Caso ele seja inferior, € escolhido
para se efetuar os célculos. Caso contrario, o tempo de transferéncia de massa é introduzido no
balango.

Foram realizadas as simulages, considerando-se o volume mimimo da fase liquida para que
a bolha sempre atinja o equilibrio. Os resultados das concentragBes do SO, nesta fase variando
com o tempo foram empregados para o calculo da % do SO, ndo absorvido. O mesmo
procedimento foi realizado para as condicSes dos sistemas trabathados. A partir dai, comparou-se
as duas curvas obtidas através da representaciio dos graficos nas figuras VII-34 a VII-44.

Analisando-se os resultados dos graficos, chegamos a conclusfo que a capacidade de
absorgdo € maior para os sistemas que trabalham com um tempo de residéncia minimo para que a
bolha possa transferir 2 massa do soluto até o equilibrio. Os gréficos expbem os volumes
referentes a cada simulacfio, considerando-se as mesmas dimensdes da célula do presente estudo.
A drea compreendida enire as duas curvas representa a % de 50, ndo absorvida devido ao tempo
de residéncia ser menor que o tempo maximo de transferéncia,

No entanto, mesmo trabalhando-se com o volume minimo citado, podemos observar ainda
que uma determinada quantidade de SO, ¢ eliminada do processo de sbsorgio, a qual poderiamos
denominar de perda de SO, Essa perda a partir desse ponto, € justificada pelo aumento de
concentracio na fase liquida com o tempo, que nfo permite a bolha transferir toda sua massa,
pois ela atinge o equilibrio antes disso. Um sistema ideal para que se obtivesse um méximo de
absorggo, seria o de se trabalhar a diluic8o infinita. Para isto, o volume do lguide seria tAo grande
que © SO, solubilizado nfio influenciaria na forca motriz do processo.

A percentagem de SO, ndo absorvida também foi calculada para os resultados
experimentais, e estdo representados pelas figuras Vil-45 a VII-55. Todos os valores foram
positivos, mostrando-se a coeréneia com o balange de massa introduzide. No entanto, para os
resultados tfedricos, figuras VII-34 a VII-44, os wvalores inicisis s80 negativos, ndo tendo

significado fisico. Isto € devido ao afastamentc entre os resultados tedricos ¢ experimentais.
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Quando o desvie correspondente € grande, os resultados tedricos se tornam insatisfatérios para o
fechamento do balango de massa. Para se ter uma idéia dos desvios, podemos observar as tabelas
VII-2 a VII-12.
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Figura VII-42 - Percentagem do 30: ndo absorvida pela fase liquida - experimento 9.
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Figura VII-45 - Percentagem do SO, nio absorvida pela fase liquida experimental - exp. 1.
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Figura VII-51 - Percentagem do SO; nfo absorvida pela fase liquida experimental - exp. 7.
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ViI-2-5 - COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE MASSA LOCAIS DA FASE LIGQUIDA E GASOSA

Uma das definiges dos coeficientes de fransferéncia de massa locais das fases lguida ¢
gasosa € que eles representam as velocidades de transferéncia de massa e portanto, dependem do
diferencial de concentracio entre um determinade ponto ¢ a interface. O coeficiente de
transferéncia de massa local da fase gasosa foi calculado no pendGltimo ponto da série ordenada da
COLOCACAO ORTOGONAL, VILLADSEN e MICHELSEN (1978). A variagdo dos

coeficientes de ambas as fases com o tempo serd represeniada ac longo do processo de

borbulhamento para todos os sistemas trabalhados. No entanto, para cada intervalo de tempo de
residéncia integrado no balanco de massa, o comportamento dos coeficientes corresponde a uma
curva exponencial, conforme ¢ mosirado nas figuras VII-56 a VII-66 {coeficientes da fase liquida)
e figuras VII-67 a VII-77 (coeficientes da fase gasosa). Dessa forma, a representacio grafica dos

coeficientes seria inadequada até o tempo final de borbulhamento, pois haveria uma superposico
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das curvas, comprometendo um reconhecimento nitido dos resultados. Assim, ficou estipulado
que para cada intervalo de tempo de residéncia, apenas um coeficiente deve ser escolhido para a
construgic do gréfico, aquele associado ao primeiro intervalo de integracio do método de
RUNGE-KUTTA de 4° ordem, CARNAHAN et al. (1969). Estes ponios se encontram grifados
nas figuras VIL-36 a ViI-77.

As figuras VII-78 a VII-88 representam a variacdo dos coeficientes de transferéncia de

massa locais da fase liquida ao longo de todo o processo de borbulthamento, considerando-se 08
pontos selecionados conforme o critério adotado. As figuras VII-89 z VII-99 mostram ¢
comportamento dos coeficientes de transferéncia de massa da fase gasosa levando-se em conta o
mesmo critério.

Analisando-se os resultados das figuras V1i-56 a V1I-77, temos que para cada intervalo de
tempo de residéncia, a curva ¢ decrescente. Em cada intervalo, a concentragio na fase liquida ¢
constante. O decréscimo da curva estd conjugado ao efeito da diminuigio da concentragio do
SO, no interior da bolha no decorrer da transferéncia de massa, considerando-se o caso do
coeficiente da fase gasosa, enquanto para o coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida
pode ser justificado pela diminuicio da concentraggo do SO, na interface com o tempo.

Analisando-se as figuras VII-78 a VII-88 representativas dos coeficientes especificados para
a fase Hiquida, temos que a medida gue o tempo passa, os valores dos coeficientes diminuem. Isto
se deve ao fato da forga motriz do processo diminuir com ¢ aumento da concentragdo da fase
Liquida no decorrer do borbuthamento. Os coeficientes diminuem até um valor minimo quando
cessa a transferéncia de massa. As figuras VII-89 a VII-99 mostram que os coeficientes de
transferéncia de massa da fase gasosa aumentam no decorrer do processo até um valor méximo
quando € atingido o equilibrio. Isto € caracterizado pelo aumento da concentraglio do SO, no
interior da bolha proporcionalmente ao decréscimo da forga motriz. Como podemos verificar a
soluciio matematica desses parAmetros permite identificar a caracteristica de um processo de
transferéncia de massa.

Comparando-se os valores dos coeficientes de transferéncia de massa da fase liguida e
gasosa, observamos que eles possuem a mesma ordem de grandeza. Dessa forma, possibilita uma
anglise tedrica-experimental dos parimetros de ambas as fases, simultaneamente, sem a
necessidade de desprezar a resisténcia de uma das fases como a grande maioria dos aufores ¢
fazem. Baseando-se na caracteristica da solubilidade do SO, na #gua, o coeficiente de
transferéncia de massa global deve ser tratado comsiderando-se a influéncia dos coeficientes

individuais de cada fase,
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A determinagfo do coeficiente de transferéncia de massa interno 2 bolha ¢ de grande valia
pois existemn poucas contribuicles na literatura a2 respeito desse estudo. Contudo, as informagtes
sobre ambos os coeficientes, interno e externo a bolha, sdo relevantes para o sistema fisico e

cruciais na aplicacfio do controle de um processo onde se estabeleca este fendmeno.
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Figura VII-63 - Coeficiente local de transferéncia de massa da fase liquida - experimento 8.
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Figura VII-64 - Coeficiente local de transferéncia de massa da fase liquida - experimento 9.
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Figura VII-71 - Coeficiente local de transferéncia de massa da fase gasosa - experimento 5.

COEFICIENTE LOCAL DE TRANSE, DE MASSA GASOSQ, CMJS,

Figura VI-72 - Coeficiente local de transferéncia de massa da fase gasosa - experimento 6.
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Figura VII-99 - Variagfo do coeficiente local de transferéncia de massa gasoso com o tempo de

borbuthamento - experimento 11,

VI-3 - RESULTADOS PARA A TRANSFERENCIA DE MASSA NAQ-ISOTERMICA

Na sequéncia, tem-se os resultados para a transferéncia de massa nfo-isotérmica em que se
estudou 14 sistemas fisicos, os quais serdo detathados nos topicos apresentados nos itens VII-3-1
a VIiI-3-4.

VII-3-1 — CONCENTRACAD DO S0, TOTAL KA FASE LIQUIDA

As medidas experimentais referentes a conceniracfio do SO, total na fase liguida serfc
comparadas com os resultados do modelo para os casos isotérmico e nfo-isotérmico, conforme as
figuras VII-100 a VII-113. Considerou-se para ¢ caso isotérmico, a condigBo em que o sistema

fisico se encontra a uma temperatura igual a temperatura imcial da fase liquida. O objetivo
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consiste em avaliar os efeitos térmicos devido & volatilidade do reagente liquido e 2 transferéncia
de calor entre as fases, sobre a taxa de absor¢io quimica.

A saturacfio da fase liguida com o SO; ¢ atingida mais rapidamente quando ¢ sistema é
submetido a um aquecimento do que quando trabalhado isotermicamente. A medida em que a
temperatura da fase liquida aumenta, a diferenga entre as curvas fica mais acentuada. A
concentracio de saturagio do caso isotérmico € maior, indicando uma maior inclinacio da curva.
Portanto, podemos observar que a capacidade de absorglo também € superior. A importéncia de
se verificar esses resultados se deve ao fato de serem fundamentais para ¢ projeto de reatores gas-
liguido. Obtém-se taxas de transferéncia de massa maiores e consequentemente coeficientes
maiores para © case ndo-isotermico, devido a concentragio na fase liquida aumentar mais
lentamente. A partir dai, um estudo pode ser desenvolvido para avaliar a vantagem econdmica de
um procedimento isotérmico, a temperatura ambiente, com uma maior capacidade de absorcgio do
sclvente, sobre um processo com aquectmento, onde teremos maiores taxas de absorgfo gasosa.

Os desvios entre as concentraches medidas experimentalmente e as obtidas com o modelo
nio-isotérmico, serfio apresentados nas tabelas VII-13 g VII-26, calculados conforme a equacio
(204). A média aritmética dos desvios para cada sistema fisico sera apresentada em cada tabela.
Através destes resuliados, podemos concluir que ¢ modelo tedrico representa as condigbes reais
eficientemente, pois o equacionamento envolvido representa as medidas das concentragSes com
desvios relativos aceitaveis para o bom desempenho do medelo. A consideragBio empregada, que
a solubilidade do SO, decresce com o aumenio de temperatura, parece concordar com as
evidéncias experimentais de uma forma satisfatéria. No entanto, uma ressalva deve ser feita a
respeito dos possivels erros experimentais, quanto 2 precisdo da amostragem e da andlise quimica
envolvida. Como para qualquer procedimento experimental, ¢ critério para uma medida eficiente
em transferéncia de massa € bastante sensivel, por envolver vérias etapas que dependem do
empenho do analista e da precisdo do método adotado. Dessa forma, esses fatores influenciam

também no afastamento entre a curva tedrica e 0s pontos experimentais.
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Figura VII-100 - Concentragiio do SO, total na fase liguida do experimento n3o-isotérmico 1.
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Figura VII-101 - Concentragio do SO, total na fase liguida do experimento ndo-isotérmico 2.
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Figura VI1-104 - Concentragiio do SO, total na fase liquida do experimento ndo-isotérmico 5.
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Figura VII-104 - Concentragéo do SO; total na fase liquida do experimento ndo-isotérmico 3.
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Figura VII-109 - Concentrago do SO, total na fase liquida do experimento n#o-isotérmico 10.
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Figura VII-111 - Concentragéo do SO, total na fase liquida do experimento ndo-isotérmico 12.
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EXPERIMENTO 1

tempo {min} concentragdo na fase concentragdo na fase %
liquida expenrimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/em’)

5 0,0099 0,0104 5,05
10 0,0161 0,0175 8,7
15 0,0210 0,0226 7,62
20 0,024¢9 0,0260 4.42
25 0,0270 0,0284 5,19
30 0,0286 0,0301 5,24
35 0,0296 00312 5,41
40 0,0296 0,0319 7,77
45 0,0301 0,0323 7.31
50 0,0296 0,0326 10,14

% desvie médio relativo 6,68

Tabela VII-13 - Desvios relativos entre as concentragfes experimental e tedrica - experimento 1.
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EXPERIMENTO 2

tempo (min) concentragfo na fase concentracio na fase %
liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/cm’) (g/em’)

5 0,0061 0,0069 13,11
10 0,0101 0,0117 15,84
15 (,0134 0,0151 12,69
20 0,0156 0,0174 11,54
25 0,0167 0,0190 13,77
30 0,0177 0,0201 13,56
35 0,0182 0,0208 14,29
40 0,0179 0,0213 18,99
45 0,0186 0,0215 15,59
50 0,0188 0,0217 15,43

% desvio médio relativo 14,48

Tabela VII-14 - Desvios relativos entre as concentragdes experimental e tedrica - experimento 2.

EXPERIMENTO 3

tempao {min) concentragio na fase concentragio na fase %
liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/em’)

5 (3,0084 0,0088 4,76

10 $,0140 0,0145 3,57

is 01856 00183 -1.61

20 0,0224 0,0206 -8,04
25 0,0256 0,0219 14,45
30 0,0269 0,0225 -16,36

% desvio médio relativo 8,13

Tabela VII-15 - Desvios relativos entre as concentragfes experimental ¢ tedrica - experimento 3.
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EXPERIMENTO 4

tempo {min} concentiracic na fase concentracdo na fase %
liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em”) (g/em’)

5 0,0058 0,0066 13,79
10 0,0095 0,0112 17,89
15 0,0126 0,0143 13,49
20 0,0151 0,0164 8,61
25 0,0170 0,0179 5,29
30 0,0182 0,0189 3,85
35 0,0187 0,0195 4,28
40 0,0195 0,0200 2,56
45 0,0201 0,0202 0,50
50 $,0200 0,0204 2,00
% desvio médio relativo 7.23

Tabela VII-16 - Desvios relativos enire as concentragdes experimental e tedrica - experimento 4.

EXPERIMENTO 5

tempo {min} concentragdo na fase concentraco na fase %
Houida experimental liquida tedrica desvio relativo
(gfem’) (g/em’)

5 0.0068 0.0063 735
10 60,0111 0,0104 -6,31
i5 0,0141 0,013¢C -7,80
20 0,0167 0,0147 -11,98
25 30,0181 0,0157 -13,26
30 0,0190 0,0163 -14,21
35 0,0260 0,0166 -17,060

% desvio médio relativo 11,13

Tabela VII-17 - Desvios relativos entre as concentracGes experimental e tedrica - experimento 5.
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EXPERIMENTO 6

tempo {min) concentragio na fase concentragdo na fase %
liquida expenimental liquida teérica desvio relativo
(g/om’) (glem’)

3 0,0049 0,0063 28,57
i0 0,0083 0,0106 27,71
15 0,0120 0,0135 12,50
20 0,0145 0,0153 5,52
25 0,0165 0,0165 0,00
30 0,0179 0,0172 -3,91
35 0,0196 0,0176 -10,20

% desvio médio relativo 12,63

Tabela VII-18 - Desvios relativos entre as concentra¢Bes experimental e tedrica - experimento 6.

EXPERIMENTO 7

tempo (min} concentracio na fase concentragdo na fase %
liquida experimental liguida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/em’)

5 0,0060 0,0072 20,00
10 0,0100 | 0,6120 20,00
i5 0,0133 0,0152 14,29
20 80,0156 0,0175 12,18
25 0,0170 0,6189 11,18
36 0,0188 0,0199 5,85
35 0,0190 0,0210 10,53
40 0,619¢6 0,0210 7,14
45 0,0197 0.0212 7,61
50 0,0196 0,0214 9,18

% desvio medio relativo 11,80

Tabela ViI-19 - Desvios relativos entre as concentraches experimental e tedrica - experimento 7.
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EXPERIMENTO 8

tempo (min) concentracdo na fase concentracio na fase %
liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/en’) (glem’)

5 0,0065 0,0062 -4,62

10 0,0109 0,0102 -6,42

15 $,0140 0,0128 -8,57

20 0,0168 0,0143 -14,88

25 0,0187 0,0152 -18,72
30 0,0262 0,0157 -2228

% desvio médio relative 12,58

Tabela VII-20 - Desvios relativos entre as concentracdes experimental e tedrica - experimento 8,

EXPERIMENTO ¢

tempo {min} congentragio na fase concentragio na fase Y%
liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/enm’) (g/cm’)

5 0,0070 0,0094 3429
10 0,0122 0,0157 28,69
15 0,0170 0,0196 17.06
20 0,0213 0,0227 6,57
25 06,0248 0,0244 -1,61
30 0,0281 0,0254 -9,61
35 0,0303 0,0260 -14,19

% desvio medio relativo 16,00

Tabela VII-21 - Desvios relattvos entre as concentrages experimental e tedrica - experimento 9.
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EXPERIMENTO 10

tempo (min) concentracdo na fase concentracdo na fase %
liquida experimental liquida tecrica desvip relativo
(g/em’) (g/em’)

5 0,0045 0,6060 33,33

1C 0,0085 0,0097 14,12

15 00114 0,0120 5.26

20 0,06142 0,0134 -5,63
25 G,0167 0,0142 -14,97
30 0,6179 0,0146 -18.44

% desvio médio relativo 15,26

Tabela VII-22 -Desvios relativos entre as concentracfes experimental ¢ teérica - experimento 10.

EXPERIMENTO 11

tempo (min) concentragio na fase concentracio na fase %
Hiquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/em’)

5 G,0070 0,0097 38,57
10 00116 0,6164 41,38
15 0,0158 0,0209 32,28
20 00195 0,0240 23,08
25 0,0231 0,025% 12,12
30 0,0258 0,6272 5,43
35 0,0279 0,6278 ~(,36
40 0,0291 0,0282 -3,09

% desvio médic relativo 19.54

Tabela VII-23- Desvios relativos entre as concentragfes experimental e tedrica - experimento 11
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EXPERIMENTO 12

tempo (min) concentracio na fase concentragdo na fase %
liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
(g/em’) (g/em’)

8 0,0077 0,0106 37,66
10 0,0094 0,0123 30,85
15 0,0120 0,0157 30,83
20 0,0142 0,0180 26,76
25 0,0166 06196 18,07
30 0,0172 0,0206 19,77
35 0,0178 0,0213 19,66
40 0,0185 0,0217 17,30
45 0,0184 0,0219 19,02

% desvio médio relativo 24 .44

Tabela ViI-24- Desvios relativos entre as concentrages experimental e tedrica - experimento 12.

EXPERIMENTO 13

tempo (min) concentraciio na fase concentracio na fase %
Hquida experimental liquida tedrica desvio relative
(g/em’) (g/om’)

5 0,6077 0,0102 32,47

10 0,0131 06,0173 32,06

is5 00179 0,0222 24,02

20 (,0223 0,0257 15,25

25 0,0250 0,0280 12,00

30 0,0272 0,0296 8,82

% desvio medio relativo 20,77

Tabela VIi-25- Desvios relativos entre as concentragBes experimental e tedrica - experimento 13
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EXPERIMENTO 14

tempo (min) concentracio na fase concentragio na fase %
liguida experimental liquida tedrica desvio relative
(gem’) (g/em’)
5 0,0099 0,0093 -6,06
10 0,0157 0,0157 0,00
15 0,0199 90,0200 0,50
20 0,0245 $,0229 -6,53
% desvio medio relativo 3,27

Tabela VII-26- Desvios relativos entre as concentragdes experimental e tedrica - experimento 14.

VII-3-2 - TEMPERATURA NA FASE LIQUIDA

E feita uma comparagdo entre os resultades tedricos e experimentais da temperatura da fase
liquida variando com o tempo de borbulhamento. As figuras VII-114 2 VII-127 apresentam os
graficos comparativos correspondentes aos 14 experimentos realizados. As tabelas VII-27 g V-
40 contém os valores das temperaturas experimentais e tedricas com os desvios relativos entre
elas.

Os desvios médios relativos dos casos estudados foram bastante satisfatorios, concluindo-se
que o modelo matemético representa adequadamente o fendmeno de transferéncia de calor. O
balango energético apresentado, com as consideragbes dos fluxos de calor convectivos, de calor
de solugdio, de calor reagBo ¢ de calor da vaporizagio do solvente, contribui efetivamente para um
bom desempenho do modelo.

No experimento 14 foi analisado um menor nimere de pontos experimentais devido ao
abastecimento de gas ter sido insuficiente. No experimento 10, houve uma lacuna nos pontos
experimentais intermediarios pois houve problemas no posicionamento dos fermopares no interior

da célula e as leituras das temperaturas foram incoerentes.
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Figura VII-116 - Variagio da temperatura na fase liquida com o tempo - experimento 3.
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Figura VII-122 - Vanacfo da temperatura na fase liquida com o tempo - expenmenio ¥.
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EXPERIMENTO 1

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo (min} liquida experimental Hiquida tedrica desvio relativo
°C C

5 292 29,1 -0,34
10 30,4 30,2 -0,66
15 312 31,0 -0,64
20 319 31,6 0,94
25 324 32,1 -0,93
30 32,7 32,4 -0,92
35 33,0 32,7 -0,91
40 33,3 32,9 -1,20
45 33,4 33,1 -0,90
50 33,6 333 -0,89
% desvio médio relativo 0,83

Tabela VII-27 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 1.

EXPERIMENTO 2

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo (min} Hguida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 267 27.0 1,12
10 27,7 28,0 1,08
15 28 4 28,8 1,41
20 29,0 29,4 1,38
25 29,6 29.9 1,01
30 30,1 30,3 0,66
35 30,6 30,6 0,00
40 30,9 310 0,32
45 31,3 31,3 0,00
50 31,7 31,6 032
% desvio médio relattivo 0,73

Tabela V11-28 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 2.
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EXPERIMENTO 3

temperatura na fase temperatura na fase Yo
tempo (min) liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
C C

5 36,4 36,3 -0,27

10 38,4 38,6 0,52

15 40,3 46,7 0,99

20 422 42,4 0,47

25 43,7 44.0 0,69

30 45.0 455 1,11

% desvio médio relative 0,68

Tabela VII-29 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 3.

EXPERIMENTO 4

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo (min} liquida experimental liquida tebrica desvio relativo
°C °C

5 285 204 3,16
i6 292 30,2 3,42
15 29,7 30,9 4,04
20 36,2 31,4 3,97
25 30,5 31,7 3,93
30 30.8 32,1 422
35 31,0 32,3 4,19
44 31,1 32,6 4,82
45 312 32,8 5,13
50 31,3 330 5,43
% desvic medio relativo 4,23

Tabela VII-30 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental ¢ tedrica - experimento 4.
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EXPERIMENTO 5

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo {min} liquida experimental iquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 352 34,7 1,42
10 36,7 35,9 -2,18
15 37,9 36,9 2,64
20 38,9 37,7 -3,08
25 40,1 38,3 -4,4G
30 40,8 38,9 -4.66
35 41,7 39,5 -5,28
% desvio médio relativo 3,39

Tabela VII-31 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 5.

EXPERIMENTO 6

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo (min)} liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
“C °C

5 310 30,7 -0,87
10 32,4 32,2 -0,62
15 33,5 334 -0,30
20 34,4 34,5 0,29
25 35,2 35.5 0,85
30 359 36,3 i,i1
35 36,6 37.1 1,37
% desvio médio relativo 8,79

Tabela VII-32 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 6.
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EXPERIMENTO 7

temperatura na fase temperatura na fase Y
tempo {min) liquida experimental liguida tedrica desvio relativo
°C °C

5 282 28,1 -,35
10 29,1 29,0 -0,34
15 29,9 29.6 -1,00
20 30,4 30,0 -1,32
25 30,9 30,4 -1,62
30 31,2 30,7 -1,60
35 31,5 30,9 -1,9G
40 31,7 311 -1,89
45 32,0 31,3 -2,19
50 32,1 31,5 -1,87

% desvio relativo 1,41

Tabela VII-33 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental ¢ tedrica - experimento 7.

EXPERIMENTO 8

temperatura na fase temperatura na fase Y
tempe {(min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C “C

5 357 35,2 -1,40
10 373 36,7 -1,61
15 38,7 38,0 -1.81
20 39,9 39,1 -2,01
25 41,2 40,1 2,67
30 42.0 41,0 -2,38

% desvio relativo 1,98

Tabela VII-34 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 8,
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EXPERIMENTC 9

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo {(min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 33,5 33,6 0,30
16 35,2 35,3 0,28
15 367 367 0,60
20 37,7 37,9 0,53
25 38,8 38,9 0,26
30 39,8 397 -0,25
35 40.7 40,6 -0,25
% desvio médio relativo 0,27

Tabela VII-35 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 9.

EXPERIMENTO 10

temperatura na fase temperatura na fase Yo
tempo (min) liguida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 39.6 38,0 -4,04

10 41,3 39,5 -4,36

23 449 42,9 -4,45

30 45,0 43,8 -2,67

%% desvio médio relativo 3,88

Tabela VII-36 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 10.
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EXPERIMENTO 11

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo (min) Hquida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 30,5 31,1 1,97
10 31,7 32,7 3,15
13 32,9 34,6 3,34
20 34,0 35,0 2,94
25 35,1 35,9 2,28
30 36,6 36,6 0,00
35 37,0 37,3 0,81
40 37,8 38.0 0,53

% desvio médio relativo 1,88

Tabela VII-37 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 11.

EXPERIMENTO 12

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo {min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 26,7 28,1 5,24
10 27,7 29,0 4,69
i5 28.5 29.6 3,86
20 29,1 30,0 3,09
25 29,8 30,4 2,01
30 303 30,7 1,32
35 30,8 30,9 0,32
40 31,2 31,1 -0,32
45 31,7 31,3 -1,26
50 32,2 31,5 -2,17
% desvio medio relativo 1,88

Tabela VII-38 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e tedrica - experimento 12.
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EXPERIMENTO 13

temperatura na fase temperatura na fase %
tempo {min} liquida experimental liquida tedrica desvio relativo
°C °C

5 27,9 28,8 3,23

10 287 30,1 4,88

15 29,4 31,1 5,78

20 30,0 31,9 6,33

25 30,5 32,5 6,56

30 30,9 33, 6,80

% desvio medio relativo 5,60

Tabela VII-39 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e fedrica - experimento 13.

EXPERIMENTO 14

temperatura na fase temperatura na fase Yo
tempo {min) Hiquida experimental liguida tedrica desvio relativo
°C °C

5 33,6 33,5 -0,30

10 352 34,8 -1,14

i5 36,3 35,8 -1,38

20 37,3 36,5 -2,14

% desvio médio relativo 1,24

Tabela VII-40 - Desvios relativos entre as temperaturas experimental e teérica - experimento 14,
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VII-3-3 - TEMPERATURA NA INTERFACE GAS-LIQUIDG

O somatorio do calor hiberado pela dissoluciio do gas, pela reagfio guimica e pela
transferéncia convectiva sfo relevantes para o aumente da temperatura na interface com o tempo
de borbulhamento, como podemos verificar nas figuras VII-128 a VII-141, as quais representam
todos os casos estudados. O aumento de temperatura na interface pode resultar na dissipagiio de
calor da superficie do liquido para a fase gasosa. Perdas de calor para a fase gasosa reduz o
aumento de temperatura interfacial. A vaporizacio do solvente proporciona este efeito. Esia
temperatura € uma média em relagio ao tempo de residéncia.

A teoria do filme ¢ aplicada para descrever a absorciio gasosa ¢ o comportamento da
temperatura na interface em condigdes exotérmicas. Os resultados sfio muito importantes para um
projeto que utiliza o presente sistema fisico, pois temos definida a tendéncia da reduglo da
solubilidade do SO, com o aumento da temperatura interfacial. Esta é um parimetro que n3o se
pode medir expenmentalmente, contudo seus valores calculados pele modelo sdo precisos, desde
que ele represente adequadamente o fendmeno, e significativos para o estude da influéncia dos
diversos mecanismos de transferéncia sobre o comportamento din8mico da temperatura

interfacial.
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VIi-3-4 - FATOR DE AUMENTO DE TRANSFERENCIA DE MASSA

Analisou-se o comportamento do fator de aumento médio temporal em relagio ao tempo de
residéncia, variando com o tempo de borbulhamento. As figuras VII-142 a VII-155 apresentam
estes resultados para os casos estudados. O valor do fator decresce com ¢ tempo pois 2
concentragio do SO, na fase liquida aumenta, diminuindo a forga motriz do processo de
transferéncia de massa. Além disso, 3 medida que decorre o tempo, a temperatura da interface
aumenta proporcionando um efeito conjunto da solubilidade do SO,, das difusividades e da
constante de equilibrio sobre o fator de aumento.

A temperatura alcancada pela fase liquida nfio foi grande, dessa forma ndo se espera que a
volatilidade do liquido influencie significativamente no fator de aumento. No caso de um
aquecimento intenso, a vaporizacdo do liquido pode reduzir drasticamente o aumento da
temperatura na interface, possibilitando efertos térmicos mais complexos sobre o fator de

aumento.
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Comparando-se com a absorgio fisica em que o fator € igual a | {a constante de equilibrio é
igual a zero), podemos observar um aumento do fluxo de transferéneia de massa na faixa de 10 a
35%. A reacfio quimica 34 garante um acréscimo na forga motriz com o consumo do soluto na
fase liguida, no entanto, a transferéncia de calor envolvida limita a grandeza desse acréscimo,
dependendo das contribuigdes dos fluxos de calor devido & difusfio do SO, e a vaporizagdo do
solvente. O fator representa a intensidade deste aumento, com seus valores sempre maiores que

um devido a reagfo quimica e atingindo patamares que se somam aos efeitos dos fendmenos

simulténeos.
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Fig. VII-147 - Variag¢do do fator de aumento com o tempo de borbulhamento- experimento 6.
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Fig. VII-151 - Variagfo do fator de aumento com o tempo de borbulhamento- experimento 10.
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Fig. VII-153 - Variagdo do fator de aumento com o tempo de borbulhamento- expenmento 12.
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CAPITULO VHI - CONCLUSOES E SUGESTOES

Viii-1 - CONCLUSOES

O modelo metematico proposto e a metodologia de calculo foram aplicados a um caso
especifico de absorgio gas-liquido acompanhada de uma reaciio quimica instantinea e reversivel.
Entretanto, este desenvolvimento pode ser estendido para outras situacdes. Por exemplo, para o
caso de outros tipos de reacfio, como uma de primeira ordem ou segunda ordem e irreversivel,
basta que se utilize um novo fator de aumento que seja representativo da reacdo estudada. Como
consequéncia, uma nova estruturagio das equagdes diferenciais € obtida, provavelmente com o
grau de ndo-linearidade diferente do caso apresentado. Portanto, o procedimento de resolugiio
pode langar mio da mesma sistematica dos métodos numéricos adotados, que se torna extensiva
para outros sistemas fisicos, desde que as informacges fisico-quimicas essenciais selam obtidas
para predizer os efeitos interativos entre as variaveis do processo.

As taxas de absorgiio de SO; e os fatores de aumento foram governados inteiramente pelo
equiltbrio quimico na interface gas-liquido e no meio liquido absorvente. No caso de absorgZo
gasosa ndo-isotérmica, este equilibrio depende do perfil de temperatura desenvolvido ao longo do
filme e no meio liquido.

De fato, torna-se bastante apropriada e realistica, a consideragio de absor¢do quimica para
a descrigio de um processo de absorgio, acompanhado da hidroélise do SO,. O fator de aumento
do fluxo de transferéncia de massa, em relacio 3 absorgfo fisica, apresentou-se em média em
torno de 30%, portanto muito significative. Dessa forma, incluinde-se este fator no modelo
tedrico, obtém-se uma concordincia satisfatoria com os resultados experimentais. Em condiges
nio-isotérmicas, o calor liberado pela reagio guimica também € muito significative para ser
inchuide no balango térmico. Sua contiribuigdo ¢ essencial para predizer a distribuicdo da
temperatura em absorvedores, empregando-se um solvente que reaja com o composto em difusfo.

O modelo matematico descrito para as condigBes nfo-isotérmicas esté associado aos quatro
fenbmenos importantes que participam, na realidade, das operagles existentes neste processo: a
iiberagio do calor de reagfo e de solucdo, a transferéncia de calor direta entre a fase liquida e a
fase gasosa e a vaporizagfo da agua. Os valores adiabaticos dos parfmetros fisicos caiculados, em
particular, da constante de equilibrio, variam ao longo do percurse da bolha devido 2 variagio da
temperatura do filme. A reaclo ¢ rapida demass, de tal forma que ¢ completada inteiramente

dentro do filme fiquido, onde ocorrem predominantemente os efeitos térmicos ndo-lineares sobre
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a taxa de absorglo. Neste modelo, valores médios das variacGes dos pardmetros duranie o
intervalo de tempo de residéncia, foram considerados, como uma forma de simplificar a resolucio
matematica associada & descricio do fendmeno. Aftravés dos resultados apresentados neste
trabalho, torna-se claro que os efeitos térmicos t€m uma participagio importante nos processos de
fransferéncia de massa com reagdc quimica. Quando comparados ac case  isotérmico
correspondente, tem-se a vantagem que os efeitos térmicos aumentam as taxas de transferéncia de
massa.

A transferéncia de calor que ocorre, compreende trés efeitos competitivos. aumento da taxa
de transferéncia de massa devido ao aumento dos coeficientes de transferéncia de massa de ambas
as fases, aumento da taxa de reagfio quimica, € decréscimo na solubilidade do gas absorvido. Uma
solugdo a alta temperatura pode resultar numa influéncia muite importante da vaporizagio do
solvente sobre a taxa de transferéncia de massa, especialmente quando a temperatura na interface
esta proéxima ao ponto de ebuligio do liquido. Nos casos trabathados, isto nfo acontece, uma vez
que a participacio do calor latente de vaporizacio € em torne de 0,01% apenas do calor total
desenvolvido. Por isso, nfio contribui significativamente para os calculos do modelo. No entanto,
o modelo inclui este efeito, tornando-o mais abrangente, de maneira a levar em conta a influéncia
da volatilidade do liquido sobre o decréscimo da temperatura na interface. Os resultados tedricos
e experimentais, quando comparados, apresentaram uma boa concordéncia.

As consideracdes utilizadas pelo modelo visam diminuir o grau de complexidade do
equacionamento envolvido, facilitando a solugdo numérica, contornam o problema das variagdes
da temperatura inicial da bolha com o tempo, obtidas nos procedimentos experimentais e estimam
a temperatura meédia temporal € volumétrica para o interior da bolha no intervalo de tempo de
residéncia, incluindo-se a influéncia da transferéncia de massa. No entanto, tais consideracBes sio
compativeis com o modelo fisico e mantiveram as caracteristicas importantes para a descrigio do
problema, conforme foi comprovado através de uma aproximacio adequada com os resultados
experimentais.

O estudo dinfmico sobre o comportamento dos coeficientes de transferéncia de massa
merece destaque. Os resuliados numericos revelam a importéncia conjugada das resisténcias das
fases continua e dispersa no mecanismo de transferéncia de massa. Os coeficientes de ambas as
fases se apresentaram na mesma ordem de grandeza, demonstrando que numericamente, nio
houve a necessidade de se desprezar uma delas parz a descrigio do fendmeno. A determinaciio do
coeficiente de transferéncia de massa da fase dispersa € relevante, como uma valiosa contribuicio

na literatura, devido & escassez desses dados, os quais sdo fundamentais para a elaboragio de
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projetos de reatores gas-liquido. Os resultados sdo provenientes das equacdes fenomenolégicas,
avaliando-se a velocidade de transferéncia de massa ¢ podendo ser aplicadas em condigBes
operacionais mais amplas, em substituic8o aos calculos empiricos das eficiéncias.

Qutro aspecto importante se refere ao célculo do tempo de contato gés-liqguido minimeo,
para que a bolha atinja o equilibrio no interior do liquido, no decorrer de todo o processo de
borbulhamento. Através desse pardmetro, é possivel escolher o intervalo de tempo de integragio
para o célculo de acimulo de massa na fase liguida: o tempo de residéncia ou o tempo de
transferéncia de massa. Essa escolha deve ser acertada para se adequar o modelo, de um modo
condizente, ao sistema fisico que se pretende estudar.

Finalmente, podemos destacar os resultados obtidos através dos graficos das figuras VII-1 a
VII-11 e das figuras VII-100 a2 VII-113, correspondentes aos casos isotérmico e ndo-isotérmico,
respectivamente. Uma analise desses resultados mostram claramente uma boa concordéincia entre
os resultados obtidos pelo modelo e os obtidos experimentalmente, expressos através da variacio
da concentracgfio do componente absorvido na fase liquida, com o tempo de borbuthamento. Este
tipo de resultado proporciona a determinagio de uma vanéavel de extrema importincia na
operacio de equipamento de absorgfio, que € o tempo necessaric em que a condiglo de saturacio

seja atingida.

VIII-2 - SUGESTOES

Algumas sugestBes s3o recomendadas para os trabalhos posteriores que reforcarfio e
complementardo as informacgdes obtidas no presente estudo. SHo propostas as seguintes
atividades:

1} Realizar estudos tedrico-experimentais com outros sistemas fisicos, como por exemplo,
absorgiio de SO, em solucdes acidas ou béasicas, absorcBo gasosa com reages de primeira ou
segunda ordem, irreversiveis.

2} Realizar um estudo tedrico-experimental, utilizando-se o volume minimo de solvente no
interior da célula, para que o tempo de residéncia seja sempre superior ac tempo de transferéncia
de massa, até que a fase liquida atinja a saturagfio. Dessa forma, o intervalo de tempo de

integracdo do balango de massa € o tempo de transferéncia de massa.
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3) Desenvolver um moedelo com circulac@o interna para o interior da bolha e comparar com
os resultados experimentais, no case em que o tempo de residéncia € grande o suficiente para que
o modelo difiisivo ndo represente adequadamente o sistema fisico.

4} Integrar as equagbes diferenciais de balango de massa e de calor simultaneamente,
através do método de Runge-Kutta e discretizar as concentragdes © temperaturas para o interior
da bolha através do método da colocagdo ortogonal. Comparar os resultados tebricos com os
experimentais. Verificar se a concordincia € melhor, do que ocorre com os célculos de valores
médios temporais dos parmetros, empregados no balango térmico realizado neste trabatho.

5) Desenvolver uma correlagio para o calculo da temperatura média e volumétrica para o
interior da bolha, 7., para o processo simultdneo de transferéncia de massa ¢ de calor, baseada

nas equagdes fundamentais dos balanges de ambos os fenémenos.
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MODELG DO FILME

O desenvolvimento das equacdes, as quais descrevem o processo difusivo de um soluto no

interior de um filme liquido descendente, sera apresentado com base na figura A1
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Figura A.1 - AbsorgHo gasosa no interior de um filme liquido descendente.

Consideremos a absorcfio de um gis 4 por um filme lguido laminar B O perfil de
velocidade para o filme v.%), definido na auséncia de transferéncia de massa na superficie do

fluido [BIRD et al. (1966)], € o seguinte:

o~

LV
v (x) = v[z{iﬂj j (A1)

O filme atinge sua velocidade méxima na interface gas-liquido, definida por v,
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Consideraremos (4 como sendo a concentracdo do componente 4 no interior do filme
liguide. Tem-se que (; varia de acordo com x e com z Portanto, o elemento de volume
selecionado para o estudo do processo possui dimensdes que compreendem 2 intercess@io dos

planos de espessuras Ax e Az. O balango de 4 ¢ expresso pela pela seguinte equacio:

Ny| Wac~N,| Wi+ N,

z

Wiz~ N, Waz=0 (A.2)

xR

Dividindo a equagio (A.2) pelo termo W Ax Az e considerando-se o elemento de volume

infinitesimal, tem-se;

dvxiz ‘ﬂvﬁx - ~
5= (A3)

Relacionando-se o fluxo molar com o gradiente de concentragfo para inserir as expressdes

para N4, e N, e fazendo-se as simplificagdes apropriadas, tem-se:

a
Ny ==y é; + xA(NAz + st) ~ e v, (x) {(A4)

em que x; € a fraglo molar do componente 4.
O primeiro termo do lado direito da equagBio (A 4) é desprezado porque A se move na
direco de z, preferencialmente, devide ao movimento do filme, portanto 2 contribuicio difusiva

se torna desprezivel. G fluxo molar na direclio de x sera:

fi‘ji 3 ’{ja
N, =84 é: +XA(NA;: +Np. ) ~—6 G@: (A5

Na equagio (AS), tem-se a consideragfio que na dirego de x, 4 ¢ transportado
preferencialmente por difusfio, nfio havendo quase transporie convectivo pois 4 € levemente
soluvel em B. Dessa forma, o segundo termo do lado direito da equag¢fo {A5) € desprezado.

Substituindo-se as equagdes (A 4) e (A 5) em (A 3), tem-se 3 expressio:

ay °C,
sy da “g;“iw (A.6)
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a qual € a equago diferencial que descreve Cafx,z).
A conveccdo forgada para a transferéncia de massa ¢ descrita pelas equagdes (A 1) e (A6).

Combinando-se essas duas equagdes, tem-se como resultado a seguinte expressio:

I 2—] ) 2
' x & Iz
vmymf ——) = (A7)

A equagdo diferencial {A.7) ¢ resolvida com as seguintes condi¢des de contorno:

C.C.1: z=0, Ci=0 (A.8)
CC2 X = O, Cig = CASI_ {Ag)
a,
C.C3: = X ={ A0
X=X A { )

Considera-se que ¢ solvente B se encontra purc no inicio do processo.
O problema sera resolvido para o caso limite em que o tempo de contato € muito pequeno,

L .
ou seja, para pequenos valores de ——. Também, considera-se que o componente 4 penetra a
B

uma disténcia muito pequena no interior do filme, desse modo € feita uma aproximacdo que o
filme se move em relacio ac componente 4 a uma velocidade igual a v, Portanto, se o filme
tivesse uma espessura infinita, movendo-se com uma velocidade v,,.., 0 componente em difusio
continuaria penetrando a uma distdncia pequena no mnterior do filme. Diante das simplificacSes

consideradas, a equac8o (A7) ¢ as condigBes de contorno ficam na forma:

a, | &C
Y e &‘@ =04 &.;4 (A§ i)
CCl z=0, =0 {A12)
CCz X = @, Cz; = 1435 (AE?’)
CC3  x-mx Ci=0 (A.14)

A soluclo da equagBo (A 11) com essas condicBes de contorno pode ser encontrada na

forma:
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C,
pln) =~ (A.15)
ASL
(A.16)
Em termos das novas variaveis, tem-se:
-
é{wg[gj
{?ﬁi » _Z }7
ﬂbL z‘“Eﬁ:én {AE?)
e
# [ Cu }
CA s/ 7 ‘
— = (A.18)

Dessa forma, utilizando-se as diferenciactes em relacio a 72, a equagio (A 11) se torna;

¢r+Zng =0 (A1D)

com as condigdes de contorno expressas como:

CCz2 =0, g=1 {A.20}
CCi1+CC3 7= 0, g=0 {A21)
Substituindo-se ¢’ = ¥, entdo tem-se uma equagio de primeira ordem com separagiio de

variaveis, a qual pode ser escrita de acordo:
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- Cfé,—r;f {A22)
Uma segunda integragfo ¢ dada por:

3
$=C) ¢ dn+C, (A.23)

onde 77 = O foi arbitranamente selecionado para o limite inferior da integral indefinida. Caso
houvesse uma mudanca no limite inferior 77 = 0 para um valor diferente, significaria uma mudanca

do valor da constante (», ainda indeterminada. Aplicando-se as duas condig8es de contorno, tem-

5€0
if e dn
¢:1m?§m:iw%}e"’zdﬁ (A.24)
e‘ﬁidry ¢

[i4

A razdo das integrais que ¢ apresentada na equacfo (A.24) ¢ chamada de fungdo erro, cuja
abreviagiio ¢ erf 7. Ela € uma funcio bastante conhecida e pode ser facilmente avaliada nas

tabelas. Portanto, a solucio pode ser escrita como:

C, I—erf x
= { —erf g
Cast T 4?:.4

1
------ e
4

LI

{A.25)

Uma vez que o perfil de concentragiio é conhecido, pode-se determinar 3 taxa de
transferéncia de massa. O fluxo de massa local na superficie x = 0 & uma determinada posicc de

z, € representado da seguinte forma:

a | S v .
‘ﬁfﬁ}x {Z}Ex:g = méA_{' &Zg ; - C;{SL y" Ai;zz (A26}
Pxe=l} K

O total de moles de 4 transferido por unidade de tempo do gas para o filme liquido é:



7, = ﬁ N .| dzdy
a4

R
) ad f 5,41, "’ma‘c )3
=W iy }J ——— T
) b2

I

- 4§A.Lvmax
=WLC g (A27)

Sabendo-se que a taxa de transferéncia de massa ¢ diretamente proporcional 4 raiz quadrada

da difusividade ¢ inversamente proporcional a raiz quadrada do tempo de exposigio, 7, = \
' 1"!?2{2’.1‘
tem-se o fluxo de massa proposto por Higbie representado pela seguinte expressio:
45{!{.
N,=—"C, {A.28)
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APENDICE B
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SOLUCAO ANALITICA

Aplicando-se a transformada de Laplace 2 equagfio (16}

;2 ;5 (5 2 i?J = ro B.D
C L 7=0, g =0, (B.2)
CCl:&=1, 6 =85(p)0 =85(p):bs;(p)=8s(p); (B.3)
CC2 &=0, 8 <wx (B.4)

Aplicando-se uma mudanga de varidveis a equagio (B.1):

n = 6¢ (B.5)

Derivando a equag@io (B.5) em relagio a coordenada espacial adimensionalizada, logo

depois, substituindo-se na equagio (B.1), chega-se:

I (B.6)

Imegrando a equacio (B.6), chega-se 4 seguinte solucio:

7 =C, senh{/p&)+ C, cosh(y[p&) (B.7)

Assim, de acordo com a equacio (B.5), tem-se:

Foc seﬁé(:’}a*ﬂ o, msiz(j}c?f,}

(B.8)
= g
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— osh

Para que § tenha um valor finito em £ = 0, C.C.2 na eguacio {B.4), o termo E—%@
nfio pode existir, ou seja, , =

Fazendo (' =C, tem-se:

e O senh{

i (\pE) B9

¢

e

o e

EE = C{chosh\/pwse;zh@] (B.10)

Eal

Aplicando-se a transformada de Laplace 2 equaglc (40), aproveitando-se ¢ método da

convolugBo para o produto de fungbes, através da propriedade distributiva, obtém-se o seguinte

resultado:
r _g
106 Po— ] —~ 1 =
— = H 7z @ L(G @ W e (—?(6 ‘E
%f L I_ i‘f) 1 e Sg) (B.11)

( F )

onde: L(QSL}EL]+w[j“gs_g(ﬁfz)"}'\/’j“gz/j (B.12}
G(6 '{ d |
= e e -

e A, A, sio constantes que transladam o tempo de tal forma, que &, ¢ nula quando

T < {)

Substituindo-se a equacio (B. 10)em (B. 11}

A
i

(Icas[w*;eiwp} HngSSLJf&M g, [ G(@SL)}E {B.14)
37
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Sabendo-se da relag#io considerada na condigBio de contorno (B.3), tem-se que a eguacio

(B.14) fica em fungo da transformada de Laplace de 8, conforme a expressfo a seguir:

c N i)
mg{@cos p—sensp)= Hbf'&.—ﬁaﬁgg%}_ QLJE@:@(@SG;J (B.15)

No entanto, a fim de aplicar a condigiio de contorno em que @ = 8y.(p), equagio (B.3),
para determinar o valor da constante (), os valores de I(0s.) ¢ G{8;) na equacio (B.15),
devem ser desdobrados em fungiio 8. (p), para que se possa explicitar o valor de é;c;( pl)e
aplicar a condiglo de contorno, juntamente com a equagdic (B.9). S6 que L(8y;) e G(B:) sio
funcBes implicitas de 8, que ¢ desconhecida. Dessa forma, a solugfio analitica desse problema,
apresenta grandes dificuldades matematicas, pois a transformada de Laplace para este caso, nfio

se encontra nas tabelas convencionais adotadas na literatura. Por esta razfo, utilizou-se uma

resolug8o numerica das equagdes da modelagem.
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METODO DA COLOCACAO ORTOGONAL

A solucfio analitica de um sistema de equacles diferenciais ordinarias ou parciais, torna-se
uma tarefa dificil, mesmo que o problema apresente uma estrutura simples.

Um deos métodos numeéricos mais versateis para aplicacdes em computador € o denominado
COLOCACAO ORTOGONAL [VILLADSEN e MICHELSEN (1978)]. O principio deste
método consiste em expandir as equacfes diferenciais em polindmios ortogonais, obtendo-se
desse modo uma soluclic aproximada

Comumente, as equagOes diferenciais na engenharia sdo do tipo de condigio de fronteira. A
colocaglio ortogonal transforma este problema naquele de valor inicial, relevando as condigdes de
contorno originais. £ um dos chamados métodos dos residuos ponderados, caracterizado pelo
critério de que os residuos devem ser nulos em pontos definidos no espago para garantir uma
melhor exatiddo do modelo. Isto se deve a solugiio aproximada nesses pontos corresponder
precisamente ao valor da funcgéo discretizada.

Suponde a equag8o diferencial:

g{_ym?}’mwj, ..... ’yfjx):{? (C})

vy = 2% (€.2)

ele sera aplicado em cada ponto de colocagfo. Temos entio:
indice & = grau do polindmio;
¥ = {N+1) pontos de colocagio;
a; = {(N+1) coeficientes dos pontos de colocaglio, ajustiveis as condigBes de contorno.
O procedimento para calculo dos coeficientes obedece a um critéric de minimizagio de

erro. Para isto, defintu-se o residuo Rix, vy

}E(x,yﬁ) = g‘(y_f,yﬁ,””i,, ..... Y ,yﬁ,,x} (C3)

¢ sua integral ponderada no intervale de colocagio deve satisfazer:
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?w_; Rx,y, Jdx =0 (C.4)

onde:
W, = funcfio ponderada;
a, b = limites do intervalo fisico de colocagio.

No caso da colocagfio, a escotha de W), recai sobre a fungfo delta de Dirac:
W = & (x-x) {(C.5)

cujas propriedades genéricas sdo as seguintes;

& x-x) =0, X #X; (C.6)
Tﬁ(x—xj}dxx i (C.7
Té{xmxf}f(x)dx:f(x) (C.8)

Assim, tem-se a dedugfio:

fg(x —x, R{xyy Jae = Rx, v, ) =0 (€9

&

Torna-se suficiente notar que os residuos calculados nos pontos de colocacio se anulam e a
funcio polinomal se iguala a funcfo original do problema nesses pontos. Dai, essa imposicio fixa
os coeficientes tais gue promovam desvios pequenos da solucdo aproximada em relaciio aos
resultados exatos,

A série de polindmios ortogonais pertencente ao somatorio existente na formula da
colocagdo, atende as propriedades de ortogonalidade. Segundo essas condigBes, os coeficientes

das citadas expansfes sfo numericamente determinados. As raizes do polinémio ortogonal de
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maior grau sfo escolhidas para representar os pontos de colocagio. Por exemplo, temos o

desenvolvimento dos polindmios em combinacdes lineares atraves de PP ()
! 3 y A :
P.Nlﬁuﬁ}(x) :Z(MZ)‘ Mjczxz (C‘i{))
i=f

onde:
¢, = vetores de posigio;
cg =1 ¢ os N coeficientes remanescentes sio encontrados diretamente das propriedades de

ortogonalidade que correspondem a:
jw(x)Pk{x)g,(x)m: g (C.11)
14

Oindice b= N,

E=01,.., N-1.
assim, a funglo ponderagdo Wix) ¢ positiva no intervalo aberto de colocacio (0,1}

Como foi demonstrado, gerou-se uma familia de polindmios ortogonais entre si, cuja
interpretacdic geométrica pode ser vista como dois vetores perpendiculares no espago de
dimensdo . Desde que N represente um wvalor grande, as coordenadas dos vetores sio
aproximadas as fungBes continuas das variaveis independentes.

O polindmio escolhido para a determinagfo dos pontos de colocaglio foi o de Jacobi

Extraindo-se as raizes de sua respectiva expressio:

Exﬁ(fmx)axfﬁvie’ﬁ)akmﬁ (C.12)

J

Oindicej=10,1,. . . ,N-1.
O polindmic de interpolag@o de Lagrange foi utilizado neste trabalho para aproximacio das

equacbes diferenciais. Ele € representado pela seguinte formula:

Yofx)= tiy( x, )i {x) (C.13)
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onde:

x; = pontos de colocagio,

;= func¢Bo varidvel e integravel.

O problema a ser resolvido, deve ser avaliado quanto a sua condigdo de simetria
Dependendo do seu comportamento fisico, ele pode ser dividido em expansdes de fun¢des pares

{simétrico) ou impares (nfo-simétrico):

1 - PROBLEMA NAO-SIMETRICO
Yix)=x+x(1-x)2.aP_(x) (C.14)
imd

2 - PROBLEMA SIMETRICO

Utilizaremos polindmios em torno de x° para garantir a simetria;
. o .
Y(xz}m}"(f)w}m(fwx"?)zgj};f(x‘) (C.15)

agrupando-se 08 termos:

Nl

g
)= 2h P (x") = 2dx™? (C.16)

i=1 =1

Reportando-se ao caso simétrico, presente neste trabalho e rescrevendo a equagdo (C.16)

em cada ponto de colocaglo, tem-se:

Hx/)= Ny (€.17)

=g A

e derivando:

éfY{Xj”?} Nt?

b d{(2i - 2)x 7 (C.18)
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d'gy(x;'?} Mol ‘
————_—_-M- xig d,(2i - 20(2i - 3)x > (C.19)

Colocando-se as equacdes (C.17), (C.18) e (C.19) em notagio matricial, respectivamente:

Y=0d (C.20)
dy
—-=Cd (C.21)
f;f = Dd (C.22)
COTIL
0y =x,"7 (€C.23)
C, ={(2i-2x 7~ (C.24)
D, =(2i - 2(2i - 3)x, " (C.25)

temos entdo:
d=07'r (C.26)
e substituindo {(C.26) em (C.21) e (C.22):

ar Nk
T CO'Y = AY = ZA,Y(x,) (C27

4°V y Nl
—5= DY =BY= 2 B,¥{x,) (C.28)
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O somatodrio que substitui as derivadas em cada ponto de colocagic € expresso pelo
produto de uma matriz de discretizacio pelo vetor composto pelos valores da variavel derivada.

Analisando-se o sistema deduzido, as equacles diferenciais apresentam uma solugio
relativamente simples. Conhecidos os valores dos pontos de colocagdo, temos condictes de
determinar as matrizes A e B, uma vez que sdo funcBes de C, D e O, as quais s6 dependem dos
pontos de colocacgio.

Uma subrotina apresentada no programa desenvolvido neste trabalho, avalia esses pontos,
além dos coeficientes que participam dos somatérios, baseando-se no caleulo das raizes da familia
de polindmios ortogonais escolhida. Os dados requisitados para tal, consistem na selegiio do
numero de pontos internos e dos vetores de posiciio « e £, lembrando que a quantidade desses
pontos define a ordem do sistema.

Designou-se para todos os casos estudados neste trabalho que o nGmero de pontos de
colocacdo fosse igual a oito e os valores de o = 20 e de f= 0. Este resultado foi obtido através
de um estudo amplo em que se demonstrou que os polindmios escolhidos com este grau, permite
uma convergéncia do modelo em todas as condigdes operacionais estipuladas. A distribuicio dos
pontos mais proximos do centro da bolha, devido aos valores escolhidos para o e para f3
concentra-os em posicdes altamente nio-lineares do perfil, conduzindo a uma convergéneia do

modelo com uma maior preciséoc.
APLICACAO DA COLOCACAO ORTOGONAL AS EQUACOES DO MODELQ

Aplicaremos a colocagio ortogonal as equacgdes (18), (18), (19} ¢ (40), respectivamente, ¢
nfo utilizaremos a condicio de simeiria representada pela equagiio {20} pois se torna

desnecessaria para o emprego do método numérico, o resultado obtido &

3 Nl N+l o6
zigﬁeﬁmZBﬁ@j = &_J (C.29)
7= i=l
indice j=1,.... N
C 1 r=0,8=0 j=1,..,N (C.30)
(o=6,..
CCt =N, 1, o (C31)

T2
A¥ TS
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