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RESUMO

O principal objectivo deste trabalho foi o estudo experimental e tedrico da viabilidade de
efectuar em continuo a lavagem a seco de gases acidos num reactor ciclone. Estudou-se em
particular a purificagdo de emissdes contendo é4cido cloridrico gasoso por reac¢io com
particulas solidas de hidréxido de calcio.

Este estudo foi dividido em duas fases: em primeiro lugar procurou-se caracterizar o
mais completamente possivel a reacgio que ocorre entre 0 HCI gasoso € o Ca(OH), solido
através de experiéncias laboratoriais num reactor tubular, em seguida estudou-se a
capacidade de remogdo do HCI pelas particulas sélidas de Ca(OH), num reactor ciclone,
verificando-se a influéncia das varidveis operatérias mais importantes na eficiéncia de
remogdo. Os resultados experimentais obtidos nas duas fases deste estudo foram
modelizados teoricamente.

As experiéncias realizadas no reactor tubular revelaram uma boa capacidade reactiva para
este sistema uma vez que se atingiram conversdes praticamente completas para ambos o0s
reagentes, apesar de para o reagente solido serem necessarios tempos de contacto da ordem
dos 40 minutos. Encontrou-se uma forte correlagiio entre a humidade relativa do géas e a
conversio de Ca(OH),. Estes resultados experimentais foram modelizados através do
modelo do grio, tendo-se verificado para as experiéncias com humidade uma boa
concordincia entre os resultados experimentais e os previstos por este modelo
considerando limitagdes difusionais no produto solido. O comportamento da fase gasosa foi
simulado através de uma cascata de RPAs. Os valores da constante cinética da reacgio
obtidos na modelizagio mostram que a reacgdo ¢ muito rdpida em regime quimico. Os
valores obtidos para o coeficiente de difusdo do HCI no produto sélido estdo dentro da
gama esperada para a difusdo de gases em solidos. Verificou-se que este coeficiente de
difusdo ¢ dependente da temperatura segundo uma lei de Arrhenius, ¢ encontrou-se uma
dependéncia linear deste coeficiente com a humidade relativa do gas. Compararam-se oS
resultados obtidos com outros dois modelos mais simples para descrever o comportamento
da fase gasosa: o modelo do reactor diferencial e 0 modelo da concentragio média. Verificou-
se que este Gltimo constitui uma boa alternativa ao modelo da cascata de RPAs uma vez que
os resultados obtidos sio semelhantes e o esforgo de calculo necessério € consideravelmente
menor. Quanto ao modelo do reactor diferencial, que é o modelo mais largamente aplicado
nos trabalhos publicados sobre este sistema reactivo ¢ semelhantes, verificou-se que ele nio
¢ adequado para a modelizagdo da fase inicial da reacgéo. '

No reactor ciclone conseguiram-se atingir remogdes completas de HCI para quantidades
de solido alimentado correspondentes a duas ou trés vezes a quantidade estequiométrica €
para tempos de residéncia muito curtos, da ordem dos décimos de segundo. O
aproveitamento do sélido foi, no entanto, baixo ji que as conversdes deste reagente foram
em média inferiores a 30%. A presenga de humidade no gés revelou-se fundamental para a
obtengdo de eficiéncias de remogdo elevadas. Os produtos sélidos obtidos a seco € na
presenga de humidade, apesar de terem a mesma constitui¢do quimica, revelaram diferengas



significativas na estrutura cristalina quando observados por microscopia electrénica. Os
resultados experimentais obtidos no reactor ciclone foram modelizados considerando
escoamento tipo pistio para a fase solida, o qual foi aproximado a uma cascata de RPAs.
Para a fase gasosa consideraram-se duas situagSes limite: escoamento tipo pistio e
escoamento perfeitamente agitado. Em ambos os casos o modelo proposto consegue
aproximar razoavelmente os resultados experimentais quer para a eficiéncia de remogio quer
para a conversdo do solido atingida.

Como principal conclusdo deste trabalho salienta-se o facto de laboratorialmente o
reactor ciclone se ter revelado adequado para a purificagdo de gases contendo HCI,
permitindo fazer em simultdneo e com elevada eficiéncia a lavagem do gés e a remogéo das
particulas sélidas em tempos de residéncia muito curtos. A utilizagio de um reactor ciclone
para a lavagem de gases contendo HCI (e possivelmente de outros poluentes tais como HF
e SO,) pode ser uma alternativa interessante para exploragio 4 escala industrial uma vez que
¢ um equipamento econémico, que ocupa pouco espago € potencialmente muito eficiente.



ABSTRACT

The main purpose of this work was the theoretical and experimental study of using a
cyclone as a reaction chamber in a continuous process for dry scrubbing of acid gases. This
study was particularly focused on the purification of gases containing hydrochloric acid
through the reaction with solid calcium hydroxide particles.

The study was divided in two phases: first some experiments were carried out in a
Jaboratory-scale tubular reactor in order to characterise the kinetics of the reaction occurring
between gaseous HCI and solid Ca(OH),; secondly the HCI removal capacity by solid
Ca(OH), was studied in a cyclone reactor, where the influence of the most important
operating conditions on the removal efficiency was studied. The experimental results
obtained in both these phases were simulated using theoretical models.

The experiments in the tubular reactor revealed a good reacting capacity for this system
since almost complete conversions were attained for both reactants. However, 40 minutes
of contact time were needed for the solid reactant to achieve complete conversion. A strong
correlation was found between the relative humidity of the gas and the Ca(OH),
conversion. These experimental results were simulated using the grain model, and a good
agreement was found between the experimental results for the experiments with humidity
and those predicted by this model considering product solid diffusion limitations. The
behaviour of the gaseous phase was simulated through a cascade of CSTRs. The values
obtained for the kinetic reaction constant show that in chemical reaction control this
reaction is very fast. The solid diffusion coefficients obtained are as expected for diffusion
of gases in solids. This diffusion coefficient was found to be dependent on the temperature
through an Arrhenius' law, and a linear correlation between this parameter and the relative
humidity of the gas was found. These tesults were compared with two other simpler
models used to describe the behaviour of the gaseous phase: the differential reactor and the
average concentration models. The latter was found to be a good alternative to the CSTRS'
cascade model since the results obtained were similar and the needed calculation effort was
considerably less. As for the differential reactor model, which is largely applied in
published works about this and other similar reacting systems, the results obtained reveal
that it is not adequate for the modellization of the initial phase of the reaction.

In the cyclone reactor complete HCI removal was attained for solid feeds corresponding
to two or three times the stoichiometric quantity and for very short residence times.
Nevertheless the solid conversion obtained were on the average lower than 30%, revealing a
poor solid usage. The presence of humidity in the gas was found to be very important for
achieving high HCl removal efficiencies. The solid products obtained with and without
humidification of the gaseous stream, although having the same chemical composition,
revealed significant morphological differences when observed through electron scanning
microscopy. The experimental results obtained in the cyclone reactor were modelled
considering piston flow for the solid phase, simulated by a cascade of CSTRs. For the
gaseous phase two limit situations were considered: piston type flow and perfectly mixed
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flow. In both cases the proposed model is in good agreement with the experimental
observations both for the removal efficiencies and the solid conversions obtained.

The main conclusion of this work is that the cyclone reactor was found to be adequate
for the purification of gases containing HCI at a laboratory scale. This equipment enables
the simultaneous highly efficient scrubbing of the gas and the removal of the solid particles
in very short residence times, Using a cyclone reactor for the dry scrubbing of gases
containing HCI (and possibly other acid pollutants like HF and SO,) may be an interesting
alternative approach for industrial scale exploration since this equipment is economiic,
occupies a short space and is potentially highly efficient.
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RESUME

L’objectif principal de ce travail a été I’étude expérimentale et théorique de la possibilité
de réaliser en continuité le nettoyage a sec de gaz acides dans un réacteur cyclone. On a
étudié notamment la purification d’émissions contenant de I’acide chlorhydrique gazeux au
moyen de particules solides d’hydroxyde de calcium.

L’étude a été divisée en deux phases: d’abord, on a essayé de caractériser le plus
complétement possible la réaction entre le HCI gazeux et le Ca(OH), solide moyennant des
expériences laboratoriales dans un réacteur tubulaire; ensuite, on a étudié la capacité¢ de
rémotion du HCI par les particules solides de Ca(OH), dans un réacteur cyclone, tout en
vérifiant 'influence des variables opératoires les plus importantes dans Pefficacité¢ de
rémotion. Les résultats expérimentaux obtenus dans les deux phases de cet étude ont été
modelisés théoriquement.

Les expériences réalisées dans le réacteur tubulaire ont fait preuve d’une bonne capacité
réactive pour ce systéme, étant donné qu’on a pu atteindre des conversions pratiquement
complétes pour les deux réactifs, malgré le besoin d’un temps de contact d’environ 40
minutes dans le cas du réactif solide. On a trouvé une corrélation forte entre I’humidité
relative du gaz et la conversion du Ca(OH),. Ces résultats expérimentaux ont été modelisés
en utilisant le modéle du grain et on a vérifié, dans le cas des expériences avec de I’humidité,
une bonne concordance entre les résultats expérimentaux et ceux qui étaient prévus par ce
modéle avec limitations de diffusion au produit solide. Le comportement de la phase
gazeuse a été simulé au moyen d’une cascade de RPAs. Les valeurs de la constante
cinétique de la réaction obtenues dans la modelisation ont montré que la réaction est tres
rapide en régime chimique. Les valeurs obtenues pour le coefficient de diffusion de HCl
dans le produit solide se situent dans la gamme prévue pour la diffusion de gaz en des
solides. On a vérifié que ce coefficient de diffusion est dépendant de la température selon
une loi d’ Arrhenius et on a trouvé une dépendance linéaire entre ce coefficient et I’humidité
relative du gaz. On a comparé les résultats obtenus avec deux autres modéles plus simples
pour décrire le comportement de la phase gazeuse: le modéle du réacteur différentiel et le
modéle de concentration moyenne. On a vérifié que ce demier constitue une bonne
alternative au modéle de cascade de RPAs, car les résultats obtenus sont semblables et
Ieffort de calcul nécéssaire est considérablement moindre. En ce qui concerne le modéle du
réacteur différentiel, qui est le modéle le plus largement utilisé dans les travaux publiés sur
ce systéme réactif et d’autres semblables, on a vérifié qu’il n’est pas adéquat dans la phase
initiale de la réaction.

Dans lé réacteur cyclone on a pu atteindre des remotions complétes de HCI pour des
quantités de solide alimenté, correspondant & deux ou trois fois la quantité stéquiometrique
et pour des temps de résidence trés courts (de I’ordre des dixiémes de second). Le profit du
solide a été assez bas, cependant, étant donné que les conversions de ce réactif ont été
inféricures & 30%, en moyenne. La présence d’humidit¢ dans le gaz s’est averée
fondamentale pour 1’obtention d’une efficacité de remotion élevée. Les produits solides



obtenus ou 4 sec ou dans la présence d’humidité, ayant la méme constitution chimique, ont
montré¢, cependant, des differences significatives dans leur structure crystaline lorqu’ils on
¢té observés au microscope electronique. Les résultats expérimentaux obtenus dans le
réacteur cyclone on été modelisés considérant un écoulement piston pour la phase solide,
lequel a été simulé comme une cascade de RPAs. Pour la phase gazeuse, on a considéré deux
situations-limite: écoulement piston et écoulement agité. Le modele proposé a pu, dans les
deux cas, étre assez proche des résultats experimentaux soit pour Iefficacité de remotion,
soit pour la conversion du solide qui a été atteinte.

Comme conclusion principale de ce travail on signale que, en laboratoire, le réacteur
cyclone a montré étre adéquat pour la purification de gaz contenant HCl, tout en
permettant de faire simultanément et avec une efficacité élevée le nettoyage du gaz et la
remotion des particules solides sur des temps de résidence trés courts. L utilisation d’un
réacteur cyclone por le nettoyage de gaz contenant HCI (et probablement d’autres poluents
tels que HF e SO,) s’avére étre une alternative interessante a explorer industriellement étant
donné qu’il s’agit d’un ¢quipement économique, peu emcombrant et virtuellement trés
efficace. ‘
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1. Introducao

Sumario

Neste primeiro capitulo apresenta-se a motivagdo que deu origem a este trabalho, os

principais objectivos deste estudo e a metodologia utilizada para os atingir.

Faz-se ainda uma referéncia 4 forma como esta tese esta estruturada e organizada de

modo a facilitar a sua consulta.

1.1 Motivagdo

1.2 Objectivos e Metodologia Utilizada
1.3 Organizago e Estrutura da Tese

1.4 Bibliografia
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1.1 Motivacao

Poluigio atmosférica € a presenga de matéria indesejada nmo ar, em quantidades
suficientemente elevadas para produzir efeitos nefastos quer na satide humana, nos animais,
na vegetagio ou em materiais €xpostos a0 ar. Muitos dos poluentes atmosféricos sdo
originados por fontes largamente fora do controlo humano. No entanto nas zonas mais
densamente povoadas do globo, particularmente nos paises mais industrializados, as

actividades humanas constituem as principais fontes destes poluentes.

A eliminagfio das actividades humanas geradoras de emissdes poluentes implicaria uma
drastica diminuigdo do nivel e qualidade de vida, por isso esta solugfio para o problema da
poluigdo atmosférica ¢ raramente considerada. Nos ultimos anos tem-se verificado uma
crescente preocupagio com a procura de processos alternativos menos poluentes,
vulgarmente designados por 'tecnologias limpas', mas para a grande maioria das situagdes
essa alternativa ainda ndo foi encontrada, pelo menos com custos associados comparaveis
aos dos processos tradicionais. Nestas situagGes recorre-se & utilizagdo de tecnologias de
tratamento 'fim-de-linha' dos gases para evitar a emissdo dos poluentes atmosféricos para o

ambiente.

Combustiveis fosseis como carvdo e petroleo, assim como os residuos solidos urbanos,
industriais ou hospitalares, contém quantidades significativas de enxofte, azoto, halogéneos
(particularmente cloro) e metais pesados. Durante a combustio deste tipo de materiais uma
parte consideravel destes seus componentes ser4 transformada em emissdes indesejadas de,
por exemplo, SO, (SO, € SO3), HCIl, HF, NO, (essencialmente NO, NO,, N,0), éxidos
metilicos, CO e CO,. Estes gases poderdo constituir uma importante contribui¢do para a

degradagdo do ambiente local ou mesmo global.

Um dos efeitbs nefastos dos gases acidos como 0s 6xidos de enxofre (SOy), HCl ou HF
sdo a formagdo das chuvas éci&as resultantes da absorgdo e/ou reac¢do quimica destes
compostos com a dgua naturalmente presente na atmosfera. Ao atingirem a superficie
terrestre as chuvas 4cidas provocam alteragdes na composigdo quimica do solo e cursos de

4gua, para além de causarem danos na vegetagdo, estruturas metalicas, monumentos ou
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edificios. Outros efeitos nefastos associados aos gases 4cidos presentes na atmosfera, de
entre os quais se destacam o HCI e HF pela sua toxicidade, sdo as agressdes destes
compostos as mucosas dos olhos e aparelho respiratério, podendo ter efeitos agudos e
cronicos na saude humana (De Nevers, 1995). Dos gases 4cidos referidos sio sem dtvida os
SOy os poluentes mais largamente estudados, estando as técnicas de dessulfurizago ja
bastante desenvolvidas. Por essa razio restringiu-se o tema deste trabatho ao estudo da
remogdo de outros gases 4cidos, mais concretamente o HCI, uma vez que as emissdes deste
composto t€m vindo a aumentar devido 4 queima de residuos urbanos e hospitalares

(Michele, 1987; Uchida et al., 1988; Startin e al., 1993).

Segundo as regras da [UPAC de 1990, a designagdo correcta para o HCI ¢ 'cloreto de
hidrogénio'. No entanto este composto continua a ser mais largamente conhecido quer
laboratorial quer industrialmente como 'icido cloridrico'. Por esta razio ao longo deste

trabalho adoptar-se-4 esta ultima designago.

A legislagdo portuguesa impde limites para as emissdes de HCI provenientes da
incineragdo de residuos sélidos urbanos (ver Tabela 1.1), estando esses valores limite
fixados pela Portaria n® 125/97, resultante da transposi¢do da Directiva Comunitiria n°
89/369/CEE. Os valores limite de emissdo para o HCI fixados na legislagio portuguesa
variam aproximadamente entre os 30 ¢ 150 ppm, dependendo da capacidade da instalagdo

de incineragfo.

Tabela 1.1: Valores limite de emissdo de HCI provenientes da incineragdo de residuos sélidos
urbanos fixados pela Portaria n° 125/97 de 21 de Fevereiro

Capacidade nominal da Limite de emissio de HCI

instalagdo de incineragfio
= 3 ton/h 50 mg/m’N
de 1a3ton/h 100 mg/m°N

s 1 ton/h 250 mg/m°N




1.2 OBJECTIVOS E METODOLOGIA UTILIZADA

No que diz respeito aos tratamentos de 'fim-de-linha’ utilizados na remogdo de gases
acidos, tem-se verificado ultimamente um crescente interesse na tecnologia de lavagem de
gases, devido em parte & cada vez mais apertada legislagdo ambiental, mas também a
necessidade de aumentar a eficiéncia e intensidade destes processos € reduzir os custos
associados a este tipo de tratamento. Dentro da lavagem de gases encontra-se nos ultimos
anos um nitido aumento da utilizagio de técnicas de lavagem a seco para instalagdes de
pequena e média dimensdo, que apresentam custos inferiores quer de capital quer
operatdrios em comparagdo com 0Ss tradicionais métodos humidos (Heap, 1996). Nestes
processos os reagentes alcalinos mais frequentemente utilizados sdo os compostos de
célcio, devido ao seu baixo custo € comprovada eficicia na remogdo de gases acidos,
nomeadamente 6xidos de enxofte e acido cloridrico. Na lavagem a seco as particulas do
sorbente sdo injectadas na corrente gasosa a purificar, sendo necessario um processo de

despoeiramento do gés a jusante para remover essas particulas solidas.

Os ciclones sio despoeiradores centrifugos utilizados industrialmente desde 1886. Sdo
equipamentos de projecto simples, que acarretam baixos custos de investimento e
manutengio e sio facilmente adaptaveis a duras condigdes operatérias. O ciclone de fluxo
invertido com entrada tangencial é o mais usado para o tratamento do gis em ambiente

industrial (Li e Wang, 1989).

Seria certamente vantajoso do ponto de vista pratico e economico se a lavagem do gas €
o despoeiramento pudessem ter lugar na mesma pega de equipamento. As caracteristicas de
funcionamento de um ciclone permitem-lhe conjugar esta dupla fungdo de cimara reaccional

e despoeirador para varios tipos de reacgdo (Li, 1988).

1.2 Objectivos e Metodologia Utilizada

Pretende-se com este trabalho estudar a viabilidade de efectuar em continuo a lavagem a
seco de gases 4cidos com 'despoeiramento simultdneo num reactor ciclone. Mais
concretamente, & estudada a purificagdo de emissdes contendo 4cido cloridrico, utilizando

como sorbente o hidréxido de célcio sélido.
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Numa primeira fase experimental do trabalho estuda-se laboratorialmente a reac¢do gas-
solido entre 0 HCI e o Ca(OH),. Pretende-se assim determinar os principais parametros
cinéticos desta reacgio de modo a obter as condigbes operatorias mais favordveis a este
processo. Os resultados experimentais obtidos comparam-se com previsdes de modelos
tedricos relativos a reacgdes gas-solido deste tipo de modo a ser possivel prever o

comportamento deste sistema reactivo em diversas condigoes.

Numa segunda fase estuda-se laboratorialmente o processo de lavagem a seco de um gas
contendo 4cido cloridrico num reactor ciclone. Verifica-se a capacidadé de remogio do HCIl
pelas particulas so6lidas de Ca(OH), no reactor ciclone e estuda-se a influéncia das variaveis
operatdrias mais importantes na eficiéncia de remogfo obtida. Desenvolve-se ainda um
modelo teérico para prever a eficiéncia do processo de lavagem e comparam-se os

resultados experimentais com os previstos por esse modelo.

1.3 Organizacio e Estrutura da Tese

Gostaria de salientar o facto de que este trabalho foi o primeiro sobre este assunto a ser
realizado na Faculdade de Engenharia da Universidade do Porto. Por essa razfo, e devido ao
facto de ter uma componente experimental muito forte, pretende-se que esta tese esteja
estruturada e pormenorizada de modo a poder ser uma referéncia para futuros trabalhos
realizados nesta Faculdade e nesta rea de investigacdo. Justifica-se assim a apresentacdo de

algumas descrigbes mais pormenorizadas ao longo desta tese.
A tese esté dividida em seis capitulos e oito apéndices.

No Capitulo 2 descreve-se em pormenor o funcionamento de um sistema de lavagem a
seco de gases, focando as suas principais vantagens. Faz-se também uma extensa revisio
bibliogrifica dos trabalhos relacionados com este tema, mais especificamente daqueles que
tratam a remogdo de HCl com compostos de célcio. Far-se-4 ainda referéncia aos estudos
encontrados relativos a reactores ciclone, focando as vantagens da sua utilizagdo para este

fim.
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O Capitulo 3 apresenta a instalagdo experimental utilizada quer para a determinagio dos
pardmetros cinéticos quer para o estudo do reactor ciclone. Faz-se uma descrigdo
pormenorizada do equipamento utilizado e do procedimento de trabalho adoptado.
Referem-se os resultados de algumas experiéncias preliminares efectuadas para caracterizar
o mais completamente possivel o sistema experimental. Descrevem-se ainda os testes
utilizados para caracterizar a granulometria € a estrutura porosa do reagente solido e os

resultados obtidos nessa caracterizagéo.

No Capitulo 4 apresentam-s¢ 08 resultados obtidos nas experiéncias realizadas para
determinar a cinética da reacgdo em estudo. Avalia-se a forma como o comportamento da
reaccdo ¢ influenciado pelas condigdes experimentais € avangam-se algumas hipoteses
explicativas para os fendmenos observados. Faz-se ainda uma modelizagdo dos resultados
experimentais recorrendo a trés modelos tedricos diferentes e faz-se uma anilise

comparativa dos resultados obtidos por cada um deles.

O Capitulo 5 ¢ dedicado ao reactor ciclone. Descrevem-se ai os resultados obtidos na
caracterizagdo do ciclone na ausénecia de reacgdo. Referem-se também os principais
resultados das experiéncias de remogfo do écido cloridrico no reactor ciclone através da
lavagem a seco do gas utilizando hidroxido de cilcio. Descreve-se ainda um modelo tedrico
desenvolvido para descrever este processo de remogdo do HCl e compararam-s¢ 0S

resultados experimentais com 0s previstos pelo modelo.

Finalmente no Capitulo 6 apresentam-se as conclusdes gerais do trabalho e referem-se

algumas perspectivas de trabalho futuro relativas a este tema.
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2. Revisao Bibliografica

Sumario

Neste capitulo apresenta-s€ uma revisio bibliografica dos temas mais relevantes para o

presente estudo.

E focado de uma forma geral o tema da lavagem de gases, referindo-se os principais
métodos utilizados e as respectivas vantagens e desvantagens. Dé-se particular relevincia
aos processos de lavagem a seco, referindo a sua aplicagdo na dessulfurizagdo de gases e na

remogio de outros gases acidos, em especial o HCL

Faz-se ainda uma revisdo dos principais conceitos relativos aos ciclones, focando os
principios do seu funcionamento, as suas propriedades como despoeiradores e diversas
teorias existentes para prever o seu comportamento. Finalmente sdo referidos alguns

estudos relativos a utilizag@o de ciclones como reactores.

2.1 Lavagem de Gases
2.2 Ciclones
2.3 Bibliografia
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2.1 Lavagem de gases

A purificagio de emissGes gasosas, em particular as que contém gases acidos, pode ser
feita recorrendo & adigfio de um reagente alcalino através de processos de lavagem a seco,
semi-seco ¢ humido. Num processo de lavagem a seco os poluentes gasosos sfo removidos
através da adigfio de reagentes alcalinos no estado solido, ¢ os residuos resultantes deste
processo encontram-se também no estado solido. Processos de lavagem semi-secos sao
aqueles nos quais os reagentes sfo adicionados ao gis na forma de uma solugdo liquida. A
reac¢io quimica ocorre pelo menos parcialmente na fase liquida, mas a temperatura € o
tempo de residéncia sfo seleccionados de modo a que os residuos resultantes possam ser
removidos da corrente gasosa no estado solido. Nos processos a humido os reagentes sdo
adicionados no estado liquido, podendo os residuos produzidos ser removidos do processo

quer em solugfo quer no estado solido.

Os reagentes mais largamente utilizados nos processos de lavagem de gases sdo os
compostos de célcio, nomeadamente CaCO;, CaO e Ca(OH),, devido a sua comprovada
eficacia neste tipo de tratamento e ao baixo custo que lhes estd associado (Michele, 1987,
Muzio e Offen, 1987; Heap, 1996). As principais reacgOes que ocorrem nestes processos

de lavagem, relativamente ao SO, e HCI, sdo as seguintes:
CaCO; + SO, + 1/2 0,—>CaS0O, + CO,
CaCO; + 2 HC1 — CaCl, + H,O + CO,
CaO + SO, + 1/2 O, —CaSO0,
CaO + 2 HCl —CaCl; + H,O
Ca(OH), + SO, + 1/2 O, —CaSO, + H,0
Ca(OH), + 2 HC1 —CaCl, + 2 H,O

A utilizagdio de compostos de sodio nos processos de lavagem de gases, principalmente
0 NaHCO;, tem vindo a constituir uma interessante alternativa aos tradicionais compostos

de célcio uma vez que se conseguem atingir eficiéncias de remogdo mais elevadas (Muzio e
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Offen, 1987; MclInnes e Van Royen, 1990; Dennis et al., 1993; De Nevers, 1995; Heap,
1996). No entanto os custos associados a este reagente sio mais elevados, as temperaturas
de operagdo requeridas sdo mais elevadas e o residuo final apresenta uma maior dificuldade
de tratamento e deposigdo final (Michele, 1987; Kroll ¢ Williamson, 1989; Dennis ef al.,
1993; Heap, 1996). As principais reacgdes que ocorrem na lavagem dos referidos gases

acidos com NaHCO; sdo as seguintes:
2 NaHCO; + SO, + 1/2 0, —Na,SO, + 2 CO, + H,0
NaHCO; + HCl —NaCl + CO, + H,0

Encontram-se ainda algumas referéncias a processos de lavagem de gases utilizando
como reagente 6xido de magnésio, particularmente nos métodos humidos utilizados para
remogdo de SO,. Este processo tem a vantagem adicional de permitir a regeneragdo dos sais
de magnésio produzidos, que sdo posteriormente reciclados para o processo de lavagem
(Dennis et al., 1993; Benitez, 1993). As eficiéncias de remogdo do SO, atingidas neste
processo sdo bastante elevadas, mas a sua utilizagdo ¢ limitada pela relativa complexidade

operacional que lhe est4 associada.

A utilizagdo de 4gua do mar como liquido de absorgdo nos métodos hiimidos e semi-
secos podera ser uma alternativa interessante para instalagdes situadas em zonas costeiras
(McInnes e Van Royen, 1990; Ollero ez al., 1997). No entanto egte método podera originar
problemas adicionais de corrosio no equipamento, pelo que so necessarios revestimentos e

materiais apropriados e dispendiosos.

2.1.1 Descrigédo de alguns processos de lavagem de gases

2.1.1.1 Meétodos humidos

Conforme j4 foi acima referido, nos métodos himidos utilizados na lavagem de gases
faz-se contactar o gés a purificar com um reagente alcalino na forma de uma solugdo liquida.
Esse contacto € efectuado a temperaturas baixas, sendo normalmente o residuo final um
efluente liquido. Estes sistemas de lavagem sdo muito eficientes na remogdo dos gases
acidos: as eficiéncias de remogfo caracteristicas sdo superiores a 90% mesmo quando a

quantidade de reagente alcalino utilizada esta préxima da razio estequiométrica (Dennis et
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al., 1993). Aumentando a quantidade de reagente adicionado € possivel atingir eficiéncias de

remogdo proximas dos 99%.

Os absorvedores mais frequentemente utilizados nos métodos humidos de lavagem de
gases sdo torres de chuveiro (McInnes ¢ Van Royen, 1990; Dennis et al., 1993; De Nevers,
1995), embora se encontrem também referéncias a torres de enchimento e torres de pratos.

Na Figura 2.1 apresenta-se um esquema de uma torre de chuveiro tipica utilizada na

lavagem de gases.

saida do gas limpo

1 | eliminador
de nevoeiros

entrada
do liquido
distribuidor
> do liquido

|_>» enchimento
: (opcional)

L entrada do

/\JKNJ " géas sujo
— saida

_ l do liquido

Figura 2.1 - Torre de chuveiro utilizada na lavagem de gases através de métodos hiimidos

O principio de funcionamento deste tipo de equipamento ¢ muito simples: a mistura
liquida contendo os reagentes alcalinos ¢ atomizada no distribuidor de liquido existente no
topo da coluna, Normalmente este distribuidor de liquido opera a pressdes elevadas para
conseguir produzir gotas de liquido muito pequenas, maximizando assim a area superficial
disponivel para contacto com o gas. O gas entra na coluna pela sua base e o contacto gds-
liquido ¢é feito em contra-corrente, podendo opcionalmente utilizar-se um enchimento na
coluna para aumentar o tempo de passagem e a area de contacto. O gas limpo sai pelo topo

da coluna, onde est4 colocado um eliminador de nevoeiros para remover goticulas de liquido
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que eventualmente se encontrem dispersas no gis. A 4gua residual é retirada na base da
coluna, podendo ser reciclada no caso do residuo ser solido e separivel por filtragdo.
Usualmente estes sistemas de lavagem séo precedidos pelo sistema de despoeiramento uma
vez que a presenga de particulas no gas podera entupir a coluna, principalmente no caso de
se utilizar um enchimento ou colunas de pratos (McInnes e Van Royen, 1990; Dennis et al.,

1993; De Nevers, 1995).

Recentemente tem-se verificado uma utilizagio crescente de lavadores em corrente
cruzada em detrimento dos tradicionais lavadores em contra-corrente. As razdes desta
escolha estdo relacionadas com os custos operatorios inferiores associados a esta técnica,

sem prejuizo para as eficiéncias de remogdo obtidas (Pederson e Bhattachararjee, 1997).

Na Figura 2.2 apresenta-se um esquema do processo tradicionalmente utilizado nos
métodos de lavagem a humido (Mclnnes e Van Royen, 1990; Dennis et al., 1993; De

Nevers, 1995; Gottschalk et al., 1996).

GASES Lavagem GAS LIMPO
——>{ Despoeiramento dos gases —>
dcidos
CaCOs

Ca(OH)2

H20 >

Efluente

Mi
Istura liquido

Figura 2.2 - Processo tradicional de lavagem de gases atraveés de métodos himidos utilizando
compostos de calcio como reagente alcalino

Como alternativa a este processo tradicional surge o processo da dupla base (‘dual-
alkali’) (McInnes e Van Royen, 1990; Dennis ef al,, 1993; De Nevers, 1995; Gottschalk e
al., 1996). Este processo tem a vantagem de produzir apenas um residuo sélido,
contrariamente aos outros métodos humidos. Na Figura 2.3 apresenta-se um diagrama
ilustrando as principais etapas deste processo. A absor¢io dos gases 4cidos ¢ efectuada

numa solugdo de sais de sédio, como por exemplo NaHCO, e Na,CO;, formando-se
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essencialmente sulfato de sédio que, devido a sua elevada solubilidade, se mantém em
solugdo. Esta solugdo ¢ entdo regenerada para recuperacdo do sodio: através da adigdo de
compostos de calcio forma-se um precipitado de CaSO, e CaSQ0;, ficando em solugio
novamente NaHCO; e Na,CO;. Os solidos sdio removidos da solugdo num separador
liquido-sélido, e vdo constituir o Unico residuo deste processo uma vez que a solugdo

remanescente é reciclada para a etapa da absorgdo dos gases acidos.

GASES Lavagem GAS LIMPO
———>» Despoeiramento > dos gases >
4cidos
, Na2CO3
NaHCOs
\
Mistura Separador

liquido-sélido

)

CaCOs Recuperagdo Resfduo
—>
Ca(OH)2 do sé6dio sélido

Figura 2.3 - Processo da dupla base para a lavagem de gases através de métodos hiimidos

2.1.1.2 Métodos semi-secos

Nos métodos semi-secos utilizados para a lavagem de gases injecta-se sob a forma de
uma névoa uma solucio ou suspensdo liquida contendo os reagentes alcalinos num
absorvedor do tipo secador 'spray' onde estes irdo contactar o gas a purificar. Os gases
4cidos sdo removidos da corrente gasosa essencialmente através de mecanismos de
absorgio/reacgdio na fase liquida, podendo também ocorrer em menor escala a adsor¢do na
superficie das particulas do reagente solido. A temperatura no absorvedor é controlada de
modo a que as goticulas de liquido sejam evaporadas, obtendo-se um residuo final no estado
s6lido. Uma pequena percentagem das particulas solidas obtidas fica retida no reactor,
sendo a grande maioria delas transportada juntamente com o gas € removida no sistema de

despoeiramento, que neste tipo de processos devera estar situado a jusante do absorvedor,
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€ que normalmente sdo filtros de mangas ou electrofiltros. Na Figura 2.4 apresenta-se um

diagrama esquematico deste tipo de sistema de lavagem de gases.

GASES GAS LIMPO
—> Secador 'spray' Despoeiramento >
CaCOs
Ca(OH)z Mistura lido Re’sli%uo
H20 > reciclado solldo

Figura 2.4 - Processo de lavagem de gases utilizando um secador 'spray’

Uma das etapas criticas no funcionamento deste tipo de processo é a injecdo da solugdo
no secador, que € feita normalmente recorrendo a atomizadores rotativos (Kroll e
Williamson, 1989). As goticulas formadas devem ser o mais pequenas possivel (10 a 100
um de didmetro) de modo a maximizar a drea disponivel para o contacto com o gas e
também para assegurar que a evaporagio do liquido seja completa (Kroll ¢ Williamson,
1989; De Nevers, 1995). A solugio a injectar no atomizador deve ser constituida por 25 a
30% em peso de sélidos (Kroll e Williamson, 1989; Dennis ef al., 1993; De Nevers, 1995).
Uma carga de sélidos superior pode afectar a etapa da atomizagdo da solugdo devido a
entupimentos. Por outro lado, uma solugfio mais diluida implica uma maior quantidade de

liquido a evaporar, e consequentemente maiores gastos energéticos.

A temperatura dos gases 4 entrada e saida do absorvedor deve Ser rigorosamente
controlada de modo a assegurar que a evaporagdo do liquido injectado seja total, evitando
assim a presenga de residuos liquidos que poderdo provocar problemas de coIrosdo no
equipamento e afectar a eficiéncia do sistema de despoeiramento (Dennis ef al., 1993; De
Nevers, 1995). No entanto a temperatura de operagdo ndo deve ser demasiado elevada uma
vez que a eficiéncia de remogo dos gases 4cidos aumenta quando a temperatura diminui,
possivelmente devido ao facto de a baixas temperaturas a fase liquida coexistir com o gas
durante mais tempo. Benificia-se assim o processo de eliminagio dos gases 4cidos por

absorgo, caracterizado por velocidades de reacgdo mais elevadas (Kroll e Williamson, 1989;
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De Nevers, 1995). S3o aconsethadas temperaturas a saida do absorvedor cerca de 10 °C
acima da temperatura de saturagfo dos gases (Kroll e Williamson, 1989; Dennis et al., 1993;

De Nevers, 1995).

O solido capturado no reactor ¢ no sistema de despoeiramento pode opcionalmente ser
parcialmente reciclado para o processo de lavagem dos gases, diminuindo assim o consumo
de reagente fresco (Kroll e Williamson, 1989; MclInnes e Van Royen, 1990; Dennis et al.,

1993; De Nevers, 1995).

Com os métodos semi-secos & possivel obter eficiéncias de remogdo muito proximas das
obtidas nos sistemas humidos, apesar de ser normalmente necessrio um maior consumo de

reagente solido (McInnes e Van Royen, 1990; Dennis et al., 1993).

2.1.1.3 Métodos secos

Os métodos de lavagem de gases a seco baseiam-se no principio simples de injectar
particulas solidas do reagente alcalino directamente no gés a purificar. Os gases dcidos sdo
removidos por adsorgiio e/ou reacgdo quimica na superficie dessas particulas sdlidas. O
sistema de despoeiramento, que devera ser instalado a jusante da injecgio do sdlido,
encarrega-se de remover as particulas sélidas parcialmente convertidas resultantes da etapa
de lavagem do gés. Os residuos produzidos através deste processo encontram-s¢ no estado

solido.

A injecgdo do reagente slido para lavagem de gases provenientes de processos de
combustdo/incineragio pode ser feita em 4 localizagdes diferentes (Michele, 1987; Muzio ¢
Offen, 1987; Dennis ef al., 1993; De Nevers, 1995): injeccdo directa no forno (a
temperaturas da ordem dos 1100 a 1250 °C), devendo-se neste caso utilizar compostos a
base de calcio; injecgiio no permutador de calor onde se faz a recuperagdo energética
(temperaturas-de 450 a 550 °C), devendo nesta caso utilizar-se Ca(OH),; injec¢do na
tubagem condutora ao equipamento de controlo de particulas, sendo o reagente alcalino
aconselhado neste caso Ca(OH), com elevada humidade relativa do gas e devendo a
temperatura do gds estar préxima da temperatura de saturagfio; injecgdo imediatamente
antes do colector de particulas, devendo neste caso utilizar-se compostos de sodio a

temperaturas entre 130 e 180 °C.
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Segundo Heap (1996), um melhoramento importante nos processos tradicionais de
lavagem a seco ¢ a utilizagdo de um reactor constituido por uma coluna vertical na base da
qual existe uma constri¢do do tipo venturi onde é feita a injecgdio do reagente sélido. Este
reactor, que deverd ser colocado a montante do sistema de despoeiramento, tem como
objectivo promover a mistura homogénea das particulas do reagente com o gas € aumentar o

tempo de contacto entre eles.

A reutilizagdo do sélido capturado no sistema de despoeiramento para a etapa de
lavagem do gas aumenta significativamente a performance deste tipo de processos. Quando
comparados com os sistemas de lavagem a seco tradicionais, os processos com reutilizagdo
do solido apresentam sistematicamente eficiéncias de remogdo superiores associadas a

menores consumos do reagente fresco (Martinez et al., 1991; Heap, 1996).

Apesar de tradicionalmente os métodos de lavagem a seco estarem associados a
eficiéncias de remogdo dos gases 4dcidos relativamente baixas (da ordem dos 60 a 80%,
segundo Dennis et al., 1993), Heap (1996) refere que com os recentes progressos nesta

tecnologia se atingem facilmente eficiéncias de remogdo superiores a 90%.

2.1.1.4 Combinagio de virios métodos

E possivel encontrar referéncia a algumas aplicagdes praticas de sistemas de lavagem de
gases constituidos em simultineo por alguns dos métodos descritos acima (Benitez, 1993,
Heap, 1996; Gottschalk et al., 1996). Como exemplo cita-se o caso da injecgdo de reagentes
solidos imediatamente a montante do despoeirador, sendo este wltimo seguido de um
sistema de absor¢io com uma solugio alcalina. Outro exemplo ¢ o tradicional método de
lavagem a seco precedido de uma etapa de condicionamento do gis que consiste no seu

arrefecimento através da evaporacio de agua, aumentando o seu teor em humidade.

Segundo Heap (1996), esta combinago de varios métodos serd a proxima etapa na
evolugdo dos processos de lavagem de gases. Deste modo, e ainda segundo este autor, ser4
possivel atingir niveis de emissdo extremamente baixos para gases 4acidos, metais pesados e
dioxinas, associados a um reduzido consumo de reagentes e consequentemente reduzida

produgio de residuos.
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2.1.2 Principais vantagens dos métodos de lavagem a seco

Historicamente 0 processo mais comum para remover gases acidos de efluentes gasosos
tem sido a lavagem através de métodos humidos. Uma operagdo importante neste processo
é o tratamento do efluente liquido que geralmente resulta desta lavagem. Enquanto que este
pode ndo constituir um grande problema num complexo industrial equipado com uma
estagdo de tratamento de Aguas residuais, pode significar um custo acrescido significativo
para as instalagdes onde este sistema de tratamento n&o exista, como ¢ o caso dos

incineradores de residuos solidos.

Essa ¢ uma das razdes pela qual a lavagem a seco de gases, nomeadamente 0s que contém
poluentes 4cidos, tem vindo a ser cada vez mais utilizada como técnica de controlo de
emissdes gasosas. Segundo alguns autores, este ¢ mesmo 0 método preferencial para a
lavagem de gases acidos, particularmente para o tratamento de emissdes provenientes de
processos de incineragio e/ou combustdo, incluindo a incineragdo de residuos domésticos €
hospitalares (Heap, 1996). As principais vantagens dos métodos de lavagem a seco

comparativamente aos outros métodos sdo referidas em seguida.

Em primeiro lugar, os métodos de lavagem a seco produzem apenas um residuo sélido,
facilitando assim o tratamento e deposigio final dos residuos resultantes deste processo de

lavagem.

Os sistemas de lavagem a seco sdo de facil operagdo e manutengéo. Os problemas de
corrosdio do equipamento sdio minimizados pela auséncia de reagentes no estado liquido.
Estes sistemas de lavagem apresentam também uma grande capacidade de adaptagdo a
normas de emissio mais restritas que eventualmente venham a ser exigidas, aumentando

assim o tempo de vida 1til deste tipo de instalagéo (Heap, 1996).

A aplicagdo de técnicas de lavagem a seco a baixas temperaturas (entre 80 e 200 °C)
permite a recuperagdo da energia térmica do gas (Michele, 1987, Kroll e Williamson, 1989,
Neathery, 1996; Heap, 1996). O arrefecimento do gds a montante do processo de lavagem a
seco tem a vantagem adicional de permitir o arrefecimento de alguns compostos para
temperaturas inferiores & sua temperatura de fusdo, facilitando assim a sua captura

posterior (Michele, 1987; Kroll e Williamson, 1989). O volume do gas a tratar ¢ diminuido
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com o seu arrefecimento, diminuindo também a capacidade necessdria para o sistema de

lavagem de gases (Kroll e Williamson, 1989).

O consumo de energia nos processos himidos ¢ elevado devido a significativa queda de
pressdo que se verifica no absorvedor e ao volume de liquido que é necessario recircular. Os
Custos operatorios associados aos métodos semi-secos sio normalmente elevados devido a
energia necessaria para fazer a nebulizagdo do liquido. Para além disso nestes métodos ndo &
possivel a recuperagfio da energia térmica da corrente gasosa uma vez que esta € necessaria
para a vaporizagdo da solugdo injectada (Michele, 1987). Por estas razdes a queda de
pressdo nos lavadores a seco é tipicamente cerca de 50% da que se verifica nos processos
himidos (Bhatia, 1989), e a energia necessaria no manuseamento dos materiais ¢ também

consideravelmente mais baixa (Neathery, 1996).

As particulas do reagente sélido devem ser removidas do gis através de um sistema de
despoeiramento apropriado (filtro de mangas ou electrofiltro), instalado a Jjusante do
equipamento de lavagem a seco. A eliminagio dos gases acidos continua a decorrer neste
processo de despoeiramento uma vez que o solido € constituido por algum reagente ainda
ndo convertido, sendo possivel a continuagdo da reacgfio entre este reagente e os gases
acidos ainda presentes na corrente gasosa. Este processo tem ainda a vantagem de funcionar
como atenuador de eventuais picos na concentragdo dos gases 3 saida do processo de
lavagem. A eficiéncia de remogfo adicional obtida & mais elevada no caso de se utilizar um
filiro de mangas, apesar de também se observarem melhoramentos significativos em
electrofiltros: Ollero et al. (1997) conseguiram obter eficiéncias adicionais proximas dos

10% num electrofiltro.

Verifica-se uma redugdo significativa dos metais pesados eventualmente presentes nos
gases quando se aplicam métodos de lavagem a seco. Metais como mercurio, cadmio,
arsénio, zinco, antiménio e chumbo que se encontram na fase gasosa s3o adsorvidos na
superficie dos compostos de calcio usados na lavagem a seco, conseguindo-se atingir
eficiéncias de remogdo significativas especialmente a temperaturas inferiores a 200 °C

(Otani et al., 1986 e 1988; Michele, 1987; Kroll e Williamson, 1989; Lancia er al., 1991).
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E possivel ainda através de métodos de lavagem a seco com Ca(OH), reduzir as
emissdes de NO, através da introdugdo de NaOH no sistema de lavagem (Chu e Rochelle,

1989).

A adigio de carvdo activado em p6 ao sélido a ser injectado no sistema de lavagem a seco
promove uma eficiente redugdo das emissdes de dioxinas e furanos (Heap, 1996; Gottschalk
et al., 1996). A eficiéncia de remogdo destes compostos serd tanto maior quanto mais baixa

for a temperatura de operagdo.

Nos métodos a seco ndio se verifica a existéncia da pluma visivel & saida da chaminé

caracteristica dos métodos hiimidos, melhorando o impacto visual da emissdo.

O residuo solido resultante dos processos de lavagem a seco com compostos de calcio
ndo é considerado um residuo perigoso e pode ser disposto num aterro apropriado. A
reutilizagdo deste residuo como alimentagio ao sistema de lavagem a seco ¢ uma
possibilidade que deve ser considerada ja que as eficiéncias de remogdo atingidas aumentam
e ha uma redugfio importante no consumo de reagente fresco (Michele, 1987, Klingspor,
1987; Offen et al., 1987; Chu e Rochelle, 1989; McInnes e Van Royen, 1990; Martinez et
al., 1991; Dennis et al., 1993; Heap, 1996). Alternativamente (Offen et al., 1987; Kroll e

Williamson, 1989), este residuo pode ser utilizado como:
e estabilizador de efluentes liquidos ou de lamas, devido & sua elevada
alcalinidade;
» material de construgio para estradas e edificios;
 matéria prima na produgdo de cimento,
* 13 mineral.

Uma possivel desvantagem da utilizagdio das técnicas de lavagem a seco ¢ o efeito que
este processo pode ter no posterior despoeiramento do gas. De facto quando se introduz
um processo de lavagem a seco a carga de particulas a remover ¢ aumentada, o tamanho
meédio das palficulas diminui e a sua resistividade eléctrica aumenta (Offen et al., 1987),

-

podendo qualquer destes efeitos diminuir a eficiéncia do sistema de despoeiramento

existente.
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2.1.3 Dessulfurizaciio de gases utilizando métodos de lavagem a seco

A principal aplicagdo dos métodos de lavagem de gases tem sido a dessulfurizagdo, ot

seja, a redugdo das emissBes de SO,. Sdo numerosos os estudos publicados relativos 2

dessulfurizago de gases através de métodos de lavagem a seco utilizando compostos de

célcio como reagente alcalino. No que diz respeito aos principais factores que influenciam

as eficiéncias de remogdo atingidas e a utilizagdo do reagente sélido as conclusdes destes

trabalhos sfo genericamente concordantes e apresentam-se em seguida.

Quanto ao tipo de reagente alcalino utilizado, conseguem-se atingir eficiéncias de
remogdo de SO, mais elevadas com Ca(OH), do que com outros compostos de

calcio (Michele, 1987; Muzio e Offen, 1987; Peukert e Loffler, 1993).

Relativamente & quantidade de reagente sélido injectado, quanto mais elevada for a
razdo entre a quantidade de sélido e a quantidade de SO, presente no gis, mais
elevadas sdo as eficiéncias de remogdo obtidas (Michele, 1987; Muzio e Offen,

1987).

No que diz respeito & temperatura a que € feita a injecgdo do sdlido, Hartman e .
Trnka (1993) realizaram experiéncias de dessulfurizagso com CaO e concluem que
a conversdo do solido aumenta com a temperatura na gama de 170 a 500 °C.
Outros autores referem aumentos significativos na convefsﬁo do reagente solido
(CaO) com a temperatura de operagdo entre 500 e 800 °C (Mura et al,, 1991;
Peukert e Loffler, 1993). Para temperaturas superiores a 800 °C as eficiéncias de
remogdo obtidas com compostos de calcio ndo sio significativamente influenciadas
pela temperatura (Muzio e Offen, 1987; Mura et al., 1991). Chu e Rochelle (1989)
concluem que para temperaturas inferiores a 130 °C a eficiéncia de remogdo de SO,
por particulas de Ca(OH), aumenta quando a temperatura diminuyi. Por outro lado
os resultados experimentais de Martinez er al. (1991) revelam que, mantendo fixa a
humidade relativa do gis, a eficiéncia de captura do SO, com Ca(OH), aumenta

ligeiramente com a temperatura para temperaturas inferiores a 100 °C.

Grande parte destes estudos revelam um aumento significativo da conversio do

solido e da eficiéncia de remogdo obtida para humidades relativas do gis elevadas

2.14
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(ver por exemplo Klingspor et al., 1984; Michele, 1987; Muzio e Offen, 1987,
Irabien et al., 1990; Martinez et al., 1991; Heap, 1996, Krammer ef al., 1997).
Outra vantagem na elevagio da humidade relativa do gds € o melhoramento nas
eficiéncias de remogdo de particulas obtidas no caso de se utilizar um electrofiltro
como colector de particulas, devido & diminui¢do da resistividade eléctrica das

mesmas (Muzio e Offen, 1987).

« Aumentando a érea superficial especifica do solido obtém-se um melhoramento
significativo das eficiéncias de remogdo obtidas (Klingspor et al., 1984; Muzio ¢
Offen, 1987; Martinez et al., 1991). Quanto mais pequenas forem as particulas do
sélido mais elevadas sdo as eficiéncias de remogdo, independentemente do tipo de
s6lido utilizado (Michele, 1987; Muzio e Offen, 1987, Mura et al, 1991; Peukert
e Loffler, 1993). E no entanto necessério fazer o balango entre os custos inerentes
a obtengdo de particulas com granulometria mais fina e os melhoramentos obtidos

na eficiéncia do processo de dessulfurizagdo.

2.1.4 Remogio de HCI através de métodos de lavagem a seco

Recentemente tem-se verificado um interesse crescente na lavagem de gases contendo
HCl devido ao aumento das emissdes deste gas. As principais fontes de emissGes gasosas
de HCI sio os incineradores de residuos s6lidos urbanos e hospitalares e os processos de
queima de combustiveis fosseis. Os residuos sélidos que mais contribuem para a emissdo de
HCI quando sdo incinerados sdo plé.sticbs, borracha e couro (Uchida er al., 1988). Os
valores tipicos de concentragdo de HCl nos gases & saida de incineradores de residuos
s6lidos urbanos encontrados na literatura rondam os 750 ppm, enquanto que para o SO, as
concentragdes tipicas rondam os 300 ppm (Michele, 1987; Verbeek et al., 1987; Uchida et
al., 1988). Nos gases a saida de incineradores de residuos hospitalares a concentragdo de

HCI ¢ mais elevada do que a de SO, (Startin et al., 1993).

S0 ainda relativamente escassos os estudos realizados sobre a lavagem a seco de gases
contendo HCI através da adigio de compostos de cilcio. A maioria dos trabalhos
publicados é referente a estudos laboratoriais realizados para avaliar a capacidade da reacgdo

entre 0 HCI gasoso e as particulas sélidas de CaO (Uchida et al., 1979, Daoudi e Walters,
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1991(a) e 1991(b); Mura e Lallai, 1992; Gullett er al., 1992; Weinell et al., 1992) ou de
Ca(OH), (Karlsson et al., 1981; Weinell et al., 1992; Jozewicz e Gullet, 1995). Apenas se
encontraram duas publicagdes referentes a estudos sobre a remogio de HCI realizados em
instalagdes piloto de lavagem de gases, utilizando como reagente sélido particulas de CaO

(Verbeck et al., 1987) e Ca(OH), (Startin et al., 1993).

No que diz respeito aos estudos laboratoriais relativos a reacgdo entre 0 HCl gasoso € as
particulas solidas de CaO, as conclusdes apontam para que a conversdo do solido atingida
aumenta com a temperatura entre 150 e 600 °C (Uchida ef al., 1979; Daoudi e Walters,
1991(a) e 1991(b); Mura e Lallai, 1992; Gullett et al., 1992). Segundo alguns autores
(Daoudi € Walters, 1991(a) e 1991(b); Weinell et al., 1992) para temperaturas superiores a
600 °C as conversdes do sélido baixam, supostamente devido & ocorréncia de fendmenos de
sinterizagdo no reagente solido. Na maior parte destes trabalhos verifica-se um aumento
significativo na conversdo do s6lido quando se aumenta a concentragdo inicial de HCl no gés
(Uchida et al., 1979; Daoudi e Walters, 1991(a) e 1991(b); Gullett er al., 1992). Outro
factor que, segundo estes estudos, afecta as conversdes do reagente sélido é o tamanho
inicial das particulas. Daoudi e Walters (1991(b)), Mura e Lallai (1992) e Gullett et al.
(1992) referem que a conversio do sélido diminui quando se aumenta o tamanho das
particulas, tendo na globalidade destes estudos sido percorrida a gama de didmetros médios
das particulas de 3 a 700 pm. Gullett er al. (1992) referem também que a conversio do
s6lido ¢ mais elevada para valores elevados da 4rea superficial especifica inicial do sélido

(gama estudada: 5 a 40 m’.g™?).

Os estudos relativos a lavagem de gases contendo HCI através da adi¢do de particulas
s6lidas de Ca(OH), revelam que as conversdes deste reagente aumentam com a temperatura
na gama de 150 a 400 °C (Karlsson et al., 1981; Weinell et al., 1992). Weinell ef al. (1992)
observaram que as conversdes mais elevadas para o sélido se obtém para temperaturas
baixas (<150°C) com elevada concentragdo de humidade no gds. Estes autores referem ainda
que para a mesma concentragdo de H,O no gis as conversdes de sélido sdo mais elevadas
as temperaturas mais baixas. Para temperaturas inferiores a 150 °C e na auséncia de
humidade no gés as conversdes do sélido sdo inferiores a 10 % (Karlsson et al., 1981;

Weinell et al., 1992; Jozewicz e Gullet, 1995), revelando uma fraca utilizagio deste
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reagente, o que podera tornar economicamente invidvel a utilizagdo deste sistema para
purificagio de emissdes contendo HCI. Weinell ef al. (1992) referem ainda que variando 0s
diametros médios das particulas de reagente solido entre 2 e 20 um ndo se detectaram
diferencas significativas na conversio obtida. O mesmo se verificou quando a area

superficial especifica inicial das particulas foi variada entre 9 € 20 m* g

Relativamente aos estudos da capacidade de remogdo de HCI realizados em instalagdes
piloto, Verbeek et al. (1987) concluem que € possivel atingir eficiéncias de remog#o elevadas
(>90%) quando a quantidade de CaO alimentada é 2 a 5 vezes a quantidade estequiométrica.
Startin et al. (1993) verificaram que s¢ atingem eficiéncias de remogdo de HCI mais elevadas
a temperaturas inferiores a 170 °C quando se injectam particulas solidas de Ca(OH), em
presenga de humidade no gas. Estes autores observaram ainda um aumento nas eficiéncias
de remogio com a quantidade de Ca(OH), alimentada até ao valor correspondente a cerca de
10 vezes a quantidade estequiométrica, a partir do qual quase ndo se detectam melhorias.

As eficiéncias de remoggo do HCI obtidas por estes autores sdo superiores a 90 %.

2.2 Ciclones

Os ciclones sio separadores gas-solido de projecto simples que s€ caracterizam pelos
baixos custos de capital e manutengio que lhes estdo associados. Possuem também a
capacidade de se adaptar a condi¢des operatdrias extremas, como por exemplo elevada carga
de particulas no gas a despoeirar e temperatura € pressdo elevadas. Estes factores fazem
com que os ciclones sejam provavelmente o equipamento mais atractivo para remover
particulas de gases (Heumann, 1991). No entanto apresentam eficiéncias de remogio baixas
para particulas com dimensdes inferiores a 5-10 um, o que constitui um entrave a sua
aplicagdio no controlo de emissGes gasosas face as cada vez mais exigentes normas de

emissdo relativas s particulas mais finas.
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2.2.1 Principio geral de funcionamento de um ciclone de fluxo invertido

O ciclone de fluxo invertido com entrada tangencial é o mais utilizado para o
despoeiramento de gases em ambiente industrial (Lie Wang, 1989). A Figura 2.5 mostra um

ciclone de fluxo invertido tipico.

Gas limpo

T
)

Gés sujo

Particulas
capturadas

Figura 2.5 - Ciclone de fluxo invertido

Neste tipo de ciclones o gis sujo entra tangencialmente no topo e descreve um
movimento descendente em espiral formando um vértice descendente exterior. A seccio
conica do ciclone constringe o vértice descendente e o gas inverte a direcgdo do escoamento
¢ sobe formando um vértice ascendente interior, saindo finalmente pelo topo do ciclone. E
no movimento descendente que se geram as forgas centrifugas que actuam nas particulas e
que fazem com que as mais grosseiras ou mais densas sejam atiradas contra as paredes
interiores do ciclone, sendo entdo transportadas pelo vértice descendente até i saida

existente no fundo do ciclone. As particulas mais finas saem pelo topo do ciclone
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juntamente com o gas, arrastando por vezes algumas particulas mais grosseiras que tenham

reentrado no gés arrastadas pelo vortice ascendente interior.

O projecto ¢ desenvolvimento de ciclones ¢ baseado quase exclusivamente em critérios
experimentais, sendo sempre dificil provar matematicamente que tipo de geometria
apresenta o projecto mais optimizado (Swift, 1961). Segundo Heumann (1991), uma regra
basica a ter em conta ao projectar este tipo de equipamento ¢ usar apenas ciclones cujas
capacidades tenham j4 sido testadas em ciclones da mesma familia, ou seja, com a mesma
geometria. As familias de ciclones s3o definidas através de uma série de pardmetros que
relacionam as dimensdes principais do ciclone com o seu didmetro. As familias mais
comuns sio as de Stairmand e Lapple (Licht, 1980). Recentemente Campos (1997)
apresenta um interessante trabatho em que baseia o projecto de ciclones em técnicas de
optimizagdo numérica. Os ciclones cujas dimensdes resultaram desta optimizagéo numérica
foram testados laboratorialmente, tendo este autor conseguido obter eficiéncias de captura

de particulas finas (com didmetros inferiores a 10 um) significativamente superiores as

conseguidas com ciclones da familia Stairmand HE.

2.2.2 Teorias de ciclones

Seria de todo o interesse pratico a partir dos dados da geometria do ciclone, condi¢ges de
escoamento do gas e distribuigdo do tamanho das particulas & entrada, conseguir prever com
rigor a eficiéncia global de captura e a curva de eficiéncia fraccional desse ciclone. Sdo muitas
as teorias de ciclones desenvolvidas ao longo dos anos, comegando pela formula do
didmetro de corte de Lapple (1951) e a nogdo de particula estatica de Barth (1956) até a
teoria semiempirica de Leith e Licht (1972), passando pela aproximagdo mais fundamental
de Dietz (1981) e as teorias da difusividade finita de Mothes e Loffler (1988) e Li e Wang
(1989).

Encontram-se na literatura alguns trabalhos que estudaram a aplicabilidade destas teorias
comparando as suas previsdes com resultados experimentais obtidos em ciclones de fluxo
invertido laboratoriais ou em instalagdes piloto (Clift et al., 1991, Bohnet e Lorentz, 1993,
Salcedo, 1993; Hoffmann ef al., 1996, Salcedo e Fonseca, 1996; Salcedo e Coelho, 1999).

Na generalidade as conclusdes destes trabalhos apontam para que os melhores ajustes sdo
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conseguidos com a teoria de Mothes e Loffler (1988). Esta teoria considera que o fluxo
ciclénico se encontra dividido em trés regides distintas (com a possibilidade de alargar esta
divisdo a quatro regides caso exista re-entrada de particulas no gs ao longo do seu percurso
ascendente), € introduz a nogfo da difusividade finita da particula (ou coeficiente de
dispersdo turbulenta), responsavel pela existéncia de gradientes de concentragdo radiais no
ciclone. Recentemente, Salcedo e Coelho (1999) alargam a aplicabilidade da teoria de
Mothes e Loffler introduzindo uma correlagio empirica que relaciona o coeficiente de
dispersdo turbulenta com as caracteristicas das particulas, do escoamento no ciclone e da
sua geometria. Através desta correlagio é possivel estimar o valor do coeficiente de
dispersfo turbulenta a esperar, e consequentemente a teoria de Mothes e Loffler pode ser

utilizada para fins de projecto de ciclones com geometria arbitraria.

2.2.3 Reactor Ciclone

O ciclone pode ser utilizado como reactor para reacgdes do tipo gas-sélido, estando
englobado nos reactores de leito transportado (Li, 1988). Este tipo de reactores esta
particularmente indicado para reacgdes rapidas devido aos tempos de residéncia curtos
tanto para a fase sdlida como para a fase gasosa. As principais vantagens da utilizagdo deste
reactor face aos tradicionais reactores de leito fluidizado sdo (Lédé et al., 1986; Li, 1988): a
possibilidade de efectuar em simultineo e em continuo a reacgﬁo' ¢ separago gas-solido, as
pequenas perdas de carga que estdo associadas a este tipo de equipamento, a simplicidade
da sua construgio e manutencdo, as condigdes favordveis a uma eficiente transferéncia de
massa ¢ calor entre as fases gasosa e solida e a rapida eliminagdo dos produtos gasosos,
favorecendo o deslocamento do equilibrio quimico no sentido de uma maior conversdo dos

reagentes.

Estas caracteristicas do reactor ciclone fazem com que o seu dominio de aplicagdo seja
vasto. Algumas aplicagdes industriais de reactores ciclone sio as reacgdes de pirdlise e
combustdo de s6lidos e liquidos, tratamento de minerais, produgio de metais ndo-ferrosos,
polimerizagdo de isoolefinas e secagem de sélidos (Szekely et al., 1976; Li, 1988). Segundo
alguns autores a falta de conhecimento das leis fundamentais de funcionamento e

extrapolagdo do reactor ciclone comparativamente a outros reactores gas-solido mais usuais
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(como por exemplo os reactores de leito fluidizado e leito fixo) € um dos principais factores

limitantes ao alargamento da aplicagfo deste tipo de reactor (Szekely et al., 1976; Li, 1988).

De facto sdo relativamente escassos os trabalhos cientificos encontrados sobre reactores
ciclone. Lédé et al. (1986) realizam um estudo experimental de pirdlise de madeira num
reactor ciclone de 0.028 m de didmetro, tendo conseguido obter conversoes praticamente
completas. As conclusdes deste trabalho revelam a eficiéncia e estabilidade obtidas no
reactor ciclone, e referem a necessidade de realizagdo de um estudo cientifico detalhado
sobre 0 comportamento deste reactor. Esse estudo surge com a tese de Doutoramento de
H.Z.Li (Li, 1988) onde se utilizam métodos classicos da Engenharia das Reacgdes Quimicas
para caracterizar este tipo de reactor. Para o estudo da hidrodinimica da fase gasosa este
autor utiliza o método da determinagdio da distribui¢do dos tempos de residéncia através da
injeccio de um gas tragador mo ciclone. Os ciclones estudados nesta fase do referido
trabalho tém didmetros compreendidos entre 0.028 ¢ 0.30 m e o numero de Reynolds do gas
3 entrada do reactor & variado entre 150 ¢ 40000. Os resultados obtidos apontam para que,
na gama de condigdes analisadas, o escoamento do gas no ciclone ¢ caracterizado por uma
zona em escoamento pistdo seguida de uma zona agitada mais ou menos curto-circuitada, de
acordo com o modelo proposto por Villermaux ef al. (1980). Para efeitos de extrapolagdo
dos resultados obtidos é sugerida uma correlagéo entre as fracgdes do volume e caudal
correspondentes a cada uma das zonas acima referida e o numero de Reynolds do gas a
entrada do ciclone (Li, 1988; Lédé et al., 1989). Relativamente & hidrodindmica do
escoamento da fase solida, nos estudos realizados (Li, 1988; Lédé et al., 1989) mais uma
vez ¢é utilizada a técnica da determinagdo da distribuigdo dos tempos de residéncia
recorrendo agora a métodos opticos. Os ciclones analisados variam de 0.028 a 0.40 m em
didmetro, as particulas injectadas no ciclone tém dimensdes compreendidas entre 2*%10% ¢
1*10° m e as,condigdes do gas & entrada mantém-se as mesmas do estudo anterior.
Concluiu-se que, nesta gama de condigdes operatérias, o escoamento das particulas ¢ muito
préximo do escoamento pistdo, estando o seu tempo de residéncia dependente do caudal de
gés. Estes resultados estdo de acordo com 0s obtidos por Léd¢ et al. (1987) num ciclone

com 0.125 m de didmetro.
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A eficiéncia dos processos de transferéncia de calor e massa entre as paredes do ciclone e
as fases gasosa e solida sdo também estudadas por estes autores (Li, 1988; Lédé et al.,
1990; Lédé et al., 1992(a)). As conclusdes obtidas revelam que o reactor ciclone apresenta
eficiéncias muito elevadas para a transferéncia de calor e massa na auséncia de particulas
solidas, com uma 6ptima utilizagdo da sua area disponivel. Experi€ncias realizadas em
presencga de particulas sdlidas no interior do ciclone mostram que as trocas de calor se
efectuam maioritariamente entre as paredes do ciclone e as particulas, mantendo uma

eficiéncia muito elevada.

Encontram-se ainda referéncias relativas ao estudo do comportamento de duas reacgdes
de decomposigdo térmica num reactor ciclone de 0.04 m de didmetro (L1, 1988; Lédé et al.,
1992(b)). Os compostos estudados s3o 0 NaHCO; e o CaCO;. Os resultados obtidos sdo,
segundo estes autores, bastante encorajadores, uma vez que se conseguem atingir
conversges praticamente completas para 0 NaHCOj; e superiores a 50% para o CaCQ;. As
conversdes obtidas dependem evidentemente do tamanho das particulas do sélido a
decompor. Estas experiéncias indicam ainda que a capacidade produtiva do reactor ciclone &

muito elevada, podendo atingir 10 ton.m™ hr’! para o Na,CO;.

As conclusBes gerais dos estudos que aqui se resumem indicam que o reactor ciclone ¢é
um reactor com caracteristicas unicas, especialmente indicado para reacgles de
decomposigdo térmica muito rpidas do tipo Solido I—>Sélido II + Gas. Essas
caracteristicas s30 resumidamente: baixos tempos de residéncia das particulas com a
possibilidade de admitir grandes cargas de sélido; elevada eficiéncia na transferéncia de calor
entre as particulas e as paredes do reactor; elevada eficiéncia na separagdo gas-sélido;
escoamento pistdo das particulas independentemente da Sua concentragdo, indicado para
reacgGes que necessitem de uma boa selectividade. O reactor ciclone torna possivel realizar
numa sé operagdo o aquecimento dos reagentes, reacgdo quimica rapida e separagfo
gas-solido, em tempos globais da ordem de um segundo ou mesmo inferiores (Li, 1988;

Lédé et al., 1992(a) e 1992(b)).
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3. Equipamento e Métodos Experimentais

Sumario

Neste capitulo apresenta-se a instalagio laboratorial utilizada na parte experimental
deste trabalho. Descreve-se em detalhe o equipamento utilizado e os procedimentos

seguidos na realizagio das experiéncias laboratoriais.

Descrevem-se também algumas experiéncias preliminares realizadas com o objectivo de
caracterizar a dindmica da resposta do sistema de detecgio de HCl. De acordo com estes

resultados estabelece-se a metodologia a seguir no tratamento dos dados experimentais.

Apresentam-se ainda as analises efectuadas para a caracteriza¢do do reagente solido e os

correspondentes resultados obtidos.
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3.1 Instalacdo Experimental

A parte experimental deste trabalho dividiu-se em duas fases distintas: inicialmente

estudou-se num reactor tubular laboratorial a cinética da reacgio gas-solido ndo catalitica

Ca(OH), (s) + 2HCI (g) —> CaCl,.2H,0 (s)

e optimizaram-se as diferentes condigdes operatorias, numa segunda fase estudou-se o
comportamento desta reacgio num reactor ciclone, avaliando as potencialidades da
aplicagdo deste sistema a limpeza continua de gases contendo HCl. O procedimento
seguido para a realizagfio destes estudos experimentais consistiu basicamente em fazer
contactar um gas contaminado com uma concentragdo conhecida de HCl com particulas
solidas de Ca(OH), a diferentes temperaturas e condigdes de humidade. Para o estudo
cinético essas particulas sdo dispostas num leito através do qual se faz passar o gis
contaminado, enquanto que no reactor ciclone as particulas sfio injectadas em continuo
juntamente com o gas contaminado. Apds reacgdo faz-se borbulbar o gis num frasco
lavador de gases onde o HCI ndo reagido fica retido em soluggo, sendo o pH dessa solugio
medido em continuo. Obtém-se entdo por balango material a quantidade de HClI consumida
no reactor em cada instante de tempo. Confirmam-se os resultados obtidos através de uma
analise independente que consiste em quantificar, através de um método

espectrofotométrico, os ides Cl” presentes no sélido obtido no final de cada experiéncia.

A instalagdo experimental utilizada foi diferente em cada uma das fases experimentais,
tendo no entanto em comum uma grande parte das pegas de equipamento. Devido ao facto
de o HCI ser um gas altamente toxico toda a instalag@o experimental foi montada no interior
de uma 'hotte' com ventilagio adequada. A tubagem e as pegas de equipamento que
contactam com HCI s3o quase todas exclusivamente em politetrafluoretileno (PTFE) uma
vez que este material € resistente ao elevado poder corrosivo do HCI. A instalagio
experimental foi projectada de modo a tornar o mais simples possivel a alteragdo de

varidveis operatdrias tais como temperatura, caudal de gases e teor em humidade do gés.
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Passa-se de seguida a uma descri¢io pormenorizada da instalagio experimental, estando
esta descrigdo dividida em trés fases: equipamento comum as duas instalagdes, instalagio
experimental correspondente s experiéncias no reactor tubular e instalagio experimental

correspondente ds experiéncias com o reactor ciclone.

3.1.1 Equipamento comum as duas instalacdes experimentais

3.1.1.1 Gases: caracteristicas e sistema de regulagdo

O gas contaminado com HCI foi obtido através de uma mistura de duas correntes
gasosas: uma ¢ constituida por N,, podendo opcionalmente ser submetida a um processo de

humidificagio; a outra ¢ constituida por HCI gasoso com um elevado grau de pureza.

3.1.1.1.1 Azoto

E comercialmente conhecido como Azoto R, tendo um grau de pureza minimo de
99.95% e uma quantidade maxima de 4gua de 10 ppm. E fornecido em garrafas de cerca de
0.045 m® a pressdo de 200 bar. Na Figura 3.1 apresenta-se um diagrama do sistema de

alimentagdo e regulagdo desta corrente gasosa.

vz M1

2 2P A

(l\

N2

|

Figura 3.1 - Sistema de alimentagdo e regulagdo da corrente gasosa de azoto

A pressdo 4 saida da garrafa ¢ controlada por um manoredutor com vélvula de regulagio
(vélvula V1). O caudal € controlado por uma vélvula de agulha (valyula V2), seguida de um
manémetro (M1) e de um rotdmetro (R1). A gama de caudais deste gis foi de 1*107 a
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5+10" m’N.s"! para o estudo da cinética da reacgdo e de 2*10™ a 3*10* m’N.s™! para as
experiéncias com o reactor ciclone. No Apéndice 1 apresentam-se as curvas de calibragdo

dos rotametros utilizados para regulagio da corrente de azoto.

3.1.1.1.2 HCl

Adquiriu-se HCI gasoso, comercialmente designado por tipo N26, com grau de pureza
minimo de 99.6% (méximo de 10 ppm de agua), fomecido em garrafas de 5 kg a pressdo de
47 bar. Na Figura 3.2 apresenta-se um diagrama do sistema de alimentagio e regulacdo da

corrente gasosa de HCL.

vs ve M2

R2
V3 V4

HCI

Figura 3.2 - Sistema de alimentagdo e regulagdo da corrente gasosa de HCl1

A saida da garrafa de gés existe um manoredutor em Monel com vélvula de regulagdo
(V3), seguindo-se-lhe, por razdes de seguranga, uma vélvula on-off (V4) em PTFE. O
caudal deste gas é controlado através de uma valvula de agulha (valvula V6) seguida de um
micro-rotdmetro em PTFE com flutuador de rubi da marca GILMONT (R2). A pressdo no
rotimetro & medida por um manémetro (M2) situado a montante deste. A valvula de agulha
e 0 manoémetro sio totalmente em ago inoxidavel para minimizar os possiveis danos
causados péli) enorme poder corrosivo do HCL. Uma vez que 0S caudais pretendidos para
esta corrente gasosa s3o muito pequenos (da ordem dos 3%10°® m°N.s™) verificou-se que
para conseguir estabilidade era necessario provocar uma grande perda de carga na valvula

V6, 0 que a tornaria demasiado sensivel a pequenas alteragdes. Instalou-se entdo uma outra
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valvula de regulagdo em PTFE (vélvula V5) situada a montante de V6, ficando assim

dividida a perda de carga por estas duas valvulas.

A juncdo das duas correntes gasosas ¢ feita simplesmente através de um adaptador em
"T". Para ambos os ramais existe uma valvula anti-retorno a montante da jungdo. Todo o
material (tubos, adaptadores e vélvulas) a jusante ¢ em PTFE, tendo os tubos 4*10 m de
didmetro interno. Para evitar a condensagdo do vapor de 4gua no caso de o gas estar
humidificado a jungo das duas correntes gasosas ¢ feita ja no interior do forno controlador

de temperatura (ver 3.1.1.3).

3.1.1.2 Sistema de humidifica¢do

Este sistema € constituido por uma coluna de humidificagio com 0.38 m de altura por
0.05 m de didmetro onde a corrente gasosa de N, é borbulhada em 4gua destilada (ver Figura
3.3). A saida da coluna de humidificagiio a temperatura e a humidade relativa do gas sdo
medidas através de um higrémetro ROTRONIC. Estas duas pegas de equipamento estdo
mergulhadas num banho de 4gua termostatizado e agitado, sendo portanto possivel
controlar a humidade que se pretende atingir através da regulacdo da temperatura deste
banho. A sonda do higrometro est4 inserida numa caixa em acrilico que a mantém isolada da

agua do banho.

A S NN

\>higr6metro

coluna de
humidificacdo

-
serpentina

—_—

Figura 3.3 - Sistema de humidificagio da corrente de azoto



3.1 INSTALAGAO EXPERIMENTAL 3.7

Esta também previsto um 'by-pass' ao sistema de humidificagfio através da regulagdo de
uma valvula de trés vias (valvula V7), que ou dirige a corrente gasosa para a coluna de
humidificagiio ou a desvia para uma serpentina formada por cerca de 3 m de tubo submerso

no banho termostatizado.

Nas experiéncias em que se pretende humidificar o gas é conveniente fazer o pre-
aquecimento da tubagem a jusante do sistema de humidificagio fazendo passar o gas pela
serpentina submersa no banho durante alguns minutos. Toda a tubagem e valvulas a jusante
deste sistema de humidificagfio estfio revestidos com um isolamento térmico flexivel de
espuma elastomérica Armaflex (Armstrong). Deste modo tenta-se evitar a condensagdo do
vapor de 4gua, ja que este fenomeno poderia provocar uma alteragdo ndo controlavel do teor
de humidade do gas. Para além disso a agua eventualmente condensada poderia absorver o
HCI gasoso ap6s a jungdo das duas correntes, 0 que poderia constituir uma importante
fonte de erro. Ndo é de esperar que a jungio das duas correntes provoque um arrefecimento
do gas aquecido no banho termostatizado uma vez que o caudal de HCI niio ultrapassa 0.5%

do caudal total.

3.1.1.3 Sistema de controlo da temperatura

Quer o reactor tubular quer o reactor ciclone estdio colocados no interior de um forno
isolado termicamente no exterior através de um revestimento Reinz - AFM 37. Este sistema
foi adaptado de um antigo forno de cromatografia PERKIN-ELMER, Modelo F11, e dispde
de um controlo de temperatura extremamente preciso. Os gases entram no forno, ¢é feita a
jungdo das duas correntes gasosas, passando depois a mistura gasosa por uma serpentina de
cerca de 8 metros de tubo, que tem por objectivo aquecer 0 ghs até 4 temperatura desejada e
homogeneizar 0 mais possivel a sua composigdo. Através de um termopar K mediu-se em
continuo a temperatura no interior do forno. Na Figura 3.4 apresenta-se um diagrama deste
equipameﬁfo. Réalizaram-se algumas experiéncias preliminares medindo simultaneamente a
temperatura no interior do forno+e no interior do reactor tubular no decorrer da reacgdo.
Para evitar o contacto do HCI presente no interior do reactor com o termopar este foi
inserido num dedo de luva de ago inox revestido. por uma camada de PTFE. Néo se

registaram diferengas entre as duas leituras do termopar, e consequentemente conclufu-se
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que seria suficiente a leitura da temperatura no interior do forno. Ndo se registaram

igualmente diferengas na temperatura no interior do reactor & medida que a reacgdo ocorre.

Q \\\\\\\\\\\'\\: I
[ ]
™, N
Q ‘\\\ reactor
N\ ’§/ €
N —t]
[ N
\\\ ": termémetro
N N
\ \ §
N N
\\ \\
™ Nl
N N
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Q L \.\: -
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\\\.\. ‘\\\\'\\\\\
\ isolamento térmico
HCI

Figura3.4 - Sistema de controlo da temperatura

3.1.1.4 Sistema de detecgio do HCI a saida

A concentragdo de HCI 4 saida do reactor é determinada fazendo passar o gds num frasco
lavador de gases onde esta situado um eléctrodo METROHM que mede em continuo o pH
da solug@o. Para isso ser possivel construiu-se um absorvedor em vidro (com cerca de 400
ml de capacidade) com um compartimento lateral isento de bolhas onde est4 submerso o
eléctrodo (ver Figura 3.5). H4 uma recirculagio rapida do liquido provocada pela diferenga
de densidades das solug3es presentes nos dois compartimentos do borbulhador, permitindo
uma homogeneizagdo da solugdo no seu interior. Um sistema semelhante foi também

utilizado por Weinell et al., 1992.

Nas experi€ncias realizadas com humidade no gis verificou-se que por vezes ocorria a
condensagdo do vapor de dgua no tubo de vidro no interior do frasco lavador. Este
fendmeno pode ser explicado devido & existéncia de um azeotropo de méximo para o
sistema HCV/H,O (Eggars, 1964). Foi portanto necessirio, Para as experiéncias com

humidade, colocar este frasco lavador no interior de um outro banho termostatizado
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regulando a sua temperatura para cerca de 5°C acima da do banho do sistema de

humidificagiio para evitar a condensagdo do vapor de agua.

exaustio gés a saida
do reactor

eléctrodo
de pH

Figura 3.5 - Absorvedor de gases com cAmara lateral

Durante a preparagdo de uma experiéncia, enquanto se aguarda a estabilizagdo de
caudais, pressdes e temperaturas, € necessario desviar o gas do reactor. O mesmo acontece
no final de cada experiéncia. Para isso a montante do reactor existe uma valvula de trés vias
(V8) que dirige opcionalmente o gds para o reactor ou para a exaustio. Como ja foi referido,
0 HCI ¢ um gas extremamente toxico € como tal é conveniente remové-lo da corrente gasosa
antes da exaustio impedindo-o de contaminar a atmosfera do laboratério. Para isso faz-se
passar a corrente de gas num frasco lavador de gases em .vidro, com cerca de 350 ml de

capacidade, que contém agua destilada e que retém o HCI por absorgdo (ver Figura 3.6).

V8
— reactor
exaustao exaustdo
W
' I
WIN (]
[¢] o o o]
0 [¢]
. ° [o] O °

Figura 3.6 - Sistema de absorgdo do HCI antes da exaustdo do gas
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Colocaram-se dois frascos lavadores em paralelo, permitindo assim a fcil substituigio
destes quando a solugdo no seu interior se encontra saturada. Este sistema de absorgio
serve igualmente para determinar o caudal de HCl que estd a chegar ao reactor. Para isso
basta medir o pH da solugfo no interior do frasco lavador de gases no inicio e ao fim de um
intervalo de tempo rigorosamente controlado (cerca de 3 a 5 minutos). Numa fase inicial
este sistema serviu para calibrar o rotdmetro de HCL. Como se verificou experimentalmente
que este rotdmetro ndo conseguia reproduzir os resultados com a fiabilidade necessaria, o

caudal de HCI foi sempre determinado por este método.

Foi verificada a eficiéncia de absor¢do do HCI num frasco lavador com 300 ml de 4gua
destilada. Para isso durante cerca de 20 minutos mediu-se o PH da solugfo de um segundo
frasco lavador, colocado em série com o primeiro, enquanto se fazia borbulhar uma corrente
de gas contendo HCI a um caudal de cerca de 1.27*10°7 m’N.s™. A quantidade de ides H*
detectada no segundo borbulhador no final desses 20 minutos corresponde a menos de 0.1%
da quantidade total alimentada ao primeiro borbulhador. Concluiu-se assim que a absorgfo
do HCl por este sistema & praticamente completa para a gama de caudais de HC] utilizada

neste trabalho.

3.1.1.5 Sistema de aquisicdo de dados

O eléctrodo de pH que se encontra na cmara lateral do borbulhador de gases esta ligado
a um transdutor de sinal, o qual estd por sua vez em contacto com uma placa de aquisigio
de dados PC-LabCard PCL-711S. Um computador Topis HQ-286 equipado com um
co-processador aritmético 287 regista o pH da solugdo no interior do borbulhador em
fungdo do tempo. Elaborou-se um programa em BASIC (programa PHDATA) que faz a
aquisi¢do de cerca de 350 valores de pH por segundo, calculando e registando em ficheiro o
valor médio correspondente a cada segundo. Simultaneamente no écran do computador o
programa vai tragando o grifico da curva pH vs. tempo. A listagem deste programa

encontra-se no Apéndice VIII.
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3.1.2 Instalaciio experimental para determinagio da cinética da reacc¢ao

Para além do equipamento descrito em 3.1.1 a pega fundamental desta instalagdo
experimental ¢ o reactor tubular. O reactor ¢ um cilindro em PTFE de 0.05 m de didmetro
externo, 0.03 m de didmetro interno e 0.30 m de altura. A cerca de 0.05 m do seu fundo
existe um rebordo interior que serve de suporte ao cesto que contém as particulas solidas.
Este é formado embebendo um filtro de fibra de vidro GFA com 0.025 m de didmetro numa
suspensio de Ca(OH), em etanol previamente submetida a ultra-sons para desaglomerar o
mais possivel as particulas de Ca(OH),. Recorreu-se a esta técnica uma vez que assim se
torna possivel uma distribuigdo mais uniforme das particulas no interior do filtro. Este filtro
é por sua vez colocado dentro de um cesto perfurado de PTFE com cerca de 0.01 m de

altura, facilitando assim a sua colocagio e remogdo do interior do reactor.

A entrada do gés no reactor ¢ feita lateralmente na sua parte superior (ver Figura 3.7). 0]
gas percorre cerca de 0.25 m no reactor antes de atingir o leito de particulas, sendo em

principio essa distincia suficiente para uniformizar o seu escoamento.

L i cesto perfurado

l filtro

Figura 3.7 - Esquema do reactor tubular

No final-de cada experiéncia o filtro ¢ removido do interior do reactor e mergulhado em
4dgua destilada, dissolvendo-se assim o produto formado durante a reacgdo. A solugdo
resultante ¢ depois filtrada e analisada, determinando-se a quantidade de ides CI” ai presente

através do método espectrofotométrico descrito em 3.2.3.
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Na Figura 3.8 apresenta-se um esquema global da instalagdo utilizada para a

determinagfo da cinética da reacgio.

3.1.3 Instalaciio experimental para o estudo do reactor ciclone

Nestas experiéncias o gas contaminado com HCI contacta com as particulas de Ca(OH),
que estdo a ser alimentadas em continuo ao reactor ciclone. A eficiéncia de remogdo do HCl
atingida ¢ calculada com base na anélise do gas & saida do reactor ciclone através de um
sistema semelhante ao descrito acima. As principais diferencas entre as duas instalagdes
experimentais estdo relacionadas com a alimentagio em continuo de particulas sélidas ao
reactor ciclone e com algumas modificagdes que foi necessario introduzir devido ao facto de
o caudal de gis a circular no reactor ciclone ser cerca de 10 vezes superior ao das
experi€ncias anteriores. Repare-se que este caudal total de gés Q ¢ obtido através da jungdo

de 2 correntes gasosas diferentes: uma fracgdo a, correspondente & corrente de gas
contendo as particulas de reagente sélido, e uma fracgdo (1 — a,) correspondente & corrente

gasosa de N, (com ou sem humidificagdo) e HCI. O caudal total de gas no reactor ciclone foi

mantido em 2.3*10* m°N.s™..

3.1.3.1 Reactor ciclone

O reactor utilizado nestas experiéncias foi um ciclone totélmente em PTFE, cujas
dimensdes se apresentam na Figura 3.9. Este ciclone é desmontivel em trés partes,

facilitando assim a recolha do sélido capturado no seu interior e a sua limpeza.

A corrente do gas contaminado com HCI reline-se com a corrente gasosa transportando
as particulas sélidas imediatamente antes da entrada do reactor ciclone, prosseguindo entio
o contacto entre as duas no interior desta cAmara reaccional. A maior parte das particulas
sélidas sdo capturadas no ciclone, ficando retidas na base destinada para esse efeito.
Verificou-se experimentalmente que a eficiéncia de captura das particulas no ciclone nio
¢ total devido as pequenas dimensdes destas particulas. Sendo assim, o gés 4 saida deste
reactor arrasta ainda algum solido, que € removido fazendo passar a corrente gasosa através
de um filtro GFA (Whatman) com 0.050 m de diémetro. Este filtro esta colocado num
porta-filtros de PTFE.
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O filtro € rigorosamente pesado no inicio e final de cada experiéncia, apds prévio
condicionamento sob vacuo, obtendo-se assim a massa do solido que escapa ao ciclone. Na
Figura 3.10 apresenta-se esquematicamente esta parte da instalago experimental, que se

encontra na totalidade no interior do forno.

0.0038 m
0.010m
$=0.0045m | i
i
0.020 m
0.030 m

0.080m

0.0075m

Figura 3.9 - Dimensdes do reactor cicloné

Filtro

D Gés limpo

Nz +HCl+ H20
(1-0Q)Q

al

Nz+particulas

Sélido capturado

— ]

Figura 3.10 - Esquema do reactor ciclone e respectivas correntes de entrada e sajda
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3.1.3.2 Alimentagdo das particulas solidas

A alimentagdo em continuo de particulas sélidas de Ca(OH), ao reactor ciclone foi feita
através de um alimentador de p6 Wright MK2. Este alimentador foi escolhido devido a sua
capacidade para alimentar pos facilmente aglomeréveis, como ¢ o caso actual. Verificou-se
através de uma séric de experiéncias preliminares que um caudal do gas de arraste das
particulas de 2.3*10” m’N.s™! ¢ adequado para a alimentagdo deste po. O gas de arraste

utilizado foi N, com as caracteristicas ja referidas anteriormente.

Na Figura 3.11 apresenta-se um esquema do alimentador de poeiras utilizado,

mencionando os seus principais componentes.

/ depésito do pd

disco raspador 6 disco raspador de pd
p po =
de p6 =
suporte do disco
Idmina
tampa de aperto
roda dentada
inhdo
P entrada do
canal para gas de arraste
passagem o
do gas

tubo de alimentagdo

constricdo
do fluxo

gas de arraste + pé

Figura3.11 - Esquema do alimentador de poeiras Wright MK2

0 pnncnplo de funcionamento do alimentador de poeiras é relativamente simples: o po €
colocado num depésito com um volume efectivo de 4* 10" m® no qual é prensado através de
uma prensa hidréulica a uma pressdo da ordem dos 4300 kPa. A taxa de alimentagdo do po ¢
controlada por um motor eléctrico ao qual est4 acoplado um mecanismo que faz variar a

velocidade de rotagdo do pinhdo. Por sua vez esse pinhdo esta ligado a uma roda dentada



3. EQUIPAMENTO E METODOS EXPERIMENTAIS 3.16

que transmite o movimento de rotagéo ao depésito do po. O pé ¢ deste modo raspado pela
1dmina do disco raspador. O gis de arraste circula por um tubo que envolve o tubo de saida
das poeiras. No final desse tubo ha uma constri¢io do fluxo que tem como objectivo
aumentar a velocidade do gés, provocando um choque entre as particulas. Através deste
choque consegue-se uma quebra dos aglomerados e uma melhor dispersdo das particulas.
Verificou-se que ao fim de algumas utilizagdes o alimentador apresentava fugas do gas de
arraste. Atendendo as dificuldades técnicas para resolver este problema, optou-se por
fechar o alimentador numa caixa de acrilico perfeitamente estanque. Esta caixa possui uma
tampa aparafusada que permite um acesso facil ao alimentador ¢ possui um manémetro que
mede a pressdo no seu interior. A medida que o gas escapa do alimentador pressuriza a
caixa até igualar a pressdo da alimentagio (2 bar). Uma vez atingida esta pressio o
alimentador deixa de perder gas, conseguindo-se assim normalizar o seu funcionamento. Por
razdes de seguranga a caixa esta ligada a uma valvula de escape que permite escoar
rapidamente o gis do seu interior. Apesar das suas caracteristicas especiais para pés
aglomeraveis, encontra-se ainda uma quantidade apreciavel de aglomerados de particulas a
jusante do alimentador. Utilizou-se entio um ciclone desaglomerador para remover os
aglomerados mais grosseiros antes da alimentagdio do pé ao reactor ciclone. O ciclone
desaglomerador ¢ do tipo Stairmand HE com didmetro de 0.70 m. Experiéncias anteriores
(Salcedo e Fonseca, 1996) mostram que efectivamente este ciélone consegue capturar a
maior parte dos aglomerados de particulas. Pela parte superior do ciclone desaglomerador

sai entdo a corrente gasosa contendo as particulas sélidas a serem alimentadas ao reactor.

O gas condutor das particulas sélidas alimentado ao reactor ciclone constitui apenas uma

frac¢do a, do caudal total de gis a saida do ciclone desaglomerador (que se mantém igual a

2.3*10* m’N.s™). E entfio necessério dividir essa corrente gasosa em duas frac¢des, sendo
uma delas alimentada ao reactor ciclone e a restante dirigida para a exaustdo. A corrente
gasosa dirigida para exaustfio passa através de um filtro GFA (Whatman), com 0.050 m de
didmetro, para remogdo das particulas sélidas, e o seu caudal, correspondente 3 fracgdo

(1-a,) do caudal total, € posteriormente controlado através de uma vélvula de regulagio

seguida de um rotdmetro. E assim possivel variar a quaritidade de sélidos alimentada ao

reactor ciclone por regulagéo do caudal da corrente gasosa dirigida para a exaustio.
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A corrente gasosa contendo as particulas solidas que vai ser alimentada ao reactor
ciclone vai passar através de um tubo de cobre (com 0.01 m de didmetro interno) envolvido
numa fita térmica que aquece o tubo e o gds até a temperatura do forno. Deste modo quando
se faz a jungdo das duas correntes a entrada do reactor ciclone estas encontram-se a mesma
temperatura. Entre o tubo ¢ a fita térmica colocou-se um termopar K ligado a um

termometro e a um regulador de temperatura.

Na Figura 3.12 apresenta-se um diagrama correspondente ao sistema de alimentagdo de

s6lidos que se acabou de descrever.

termémetro
+ com controlador
filtro \ B ? de temperatura

-

termopar

fita de aquecimento

alimentador
Forno

N2 Wright MK2

ciclone

desaglomerador

Figura 3.12 - Esquema da instalagdio correspondente & alimentago de particulas sélidas

3.1.3.3 Sistema de detecgiio do HCI a saida do reactor ciclone

Como j4 foi referido, & saida do reactor ciclone o gas passa através de um filtro GFA
com o Obj ectlvo de eliminar as particulas s6lidas que ndo foram capturadas no ciclone. Para
se determmar a eficiéncia de remogio do HCI atingida no reactor ciclone é necessario
quantificar o HCI presente no ghs & saida. O caudal deste gas & de 2.3%10° “+ m°N.s’!, valor
demasiado elevado para permitir assegurar total absor¢do do 4cido quando o gés é
borbulhado no frasco lavador de gases com campénula lateral descrito em 3.1.1.4. Foi por

isso necessario dividir esta corrente gasosa em duas fracgOes, sendo apenas uma delas
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dirigida ao frasco lavador de gases. A quantidade de HCI que escapa ao reactor ciclone ¢

entio medida fazendo borbulhar uma fracgdo «,, do caudal total do gas de saida no

valy

frasco lavador de gases com cdmara lateral, na qual estd mergulhado um eléctrodo que faz a
medicdo em continuo do pH da solugdo, enviando os resultados para o sistema de aquisigio
de dados. Na Figura 3.13 apresenta-se um esquema do sistema de detec¢do do HCI a saida

do reactor ciclone.

valvula em PTFE

exaustao

eléctrodo|
de pH

/

placa de
aquisi¢do
de dados

filtro

banho

termostatizado —

Figura 3.13 - Sistema de detecgéo do HCl na corrente gasosa a saida do reactor ciclone

A fracgdo a,, foi regulada através de uma vélvula em PTFE, mas devido as
caracteristicas deste material esta valvula nfio apresenta a fiabilidade necessdria na
reprodugdo das condigdes, tendo-se por isso procedido 4 determinagdio experimental do
valor de a,,, em cada experiéncia. E possivel medir o caudal de HCI que chega ao frasco
lavador de gases na auséncia de reacgdo fazendo o controlo do pH da solugdo durante um
intervalo de tempo rigorosamente medido. A fracgfio a,,, ¢ obtida fazendo a razdio entre o

caudal de HCI a entrada do lavador de gases e o caudal deste gds a entrada do reactor

ciclone, previamente determinado conforme descrito em 3.1.1.4.
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No final de cada experiéncia o solido capturado no reactor ciclone ¢ retirado,
dissolvendo-se em agua destilada. A solugdo resultante ¢ depois filtrada e analisada,
determinando-se a quantidade de 1ies ClI' ai presente através do método
espectrofotométrico a descrever em 3.2.3. O mesmo procedimento ¢ utilizado para o solido

capturado no filtro a saida do ciclone.

Na Figura 3.14 apresenta-se um esquema global da instalagdo utilizada nas experiéncias

com o reactor ciclone.

3.2 Procedimento Experimental

Em seguida faz-se uma descrigdo resumida do procedimento utilizado para a realizagio

das experiéncias no reactor tubular € no reactor ciclone.

3.2.1 Experiéncias para determinago da cinética da reaccéo

Em primeiro lugar ¢ feita a preparacio dos cestos com os filtros e o Ca(OH),, com uma
antecedéncia de 24 a 48 horas. Para isso introduz-se um filtro GFA de 0.025 m de didmetro
em cada cesto. Depois estes sdo colocados na estufa a 105 °C durante cerca de uma hora €
posteriormente removidos para um exsicador onde devem permanecer sob vacuo durante
um periodo minimo de 8 horas. Os cestos sio entdo cuidadosamente pesados numa balanga
analitica com precisdo de =0.1 mg. A suspensdo de Ca(OH), em etanol prepara-se com
cerca de 10 g deste composto para 50 ml de etanol. Esta suspensdo devera ser submetida a
um banho com ultra-sons durante cerca de 15 minutos, embebendo-se depois cada filtro
com umas gotas dessa suspensdo. Os cestos voltam 2 estufa a 105 °C e ao exsicador sob
vacuo pelos periodos de tempo j4 referidos, sendo depois pesados na mesma balanga. A
massa de pagQH)z presente em cada filtro foi mantida préxima dos 20 mg. No comego de
cada experiéncia propriamente dita ligam-se o forno e 0s banhos termostaticos, regulando-
0s para as temperaturas desejadz.ls. Regula-se entdo a corrente gasosa de N, para o caudal e
pressdo pretendidos, devendo nesta altura o by-pass ao sistema de humidificagdo estar
activado. Quando se atingir 0 caudal e a estabilidade pretendidos pode-se iniciar a

humidificagdio do gas dirigindo-o para a coluna. Essa coluna deveré conter cerca de 025m



3.20

3. EQUIPAMENTO E METODOS EXPERIMENTAIS

QUO[ID J0JoaX Op opnysa o ered epezinn [eyuswadxa ogdefesur ep eweel( - 41 ¢ vindiy

= sopep ap

ap vWASIS

\

oedezisusdowoy
2 ojuswioenbe
op euguadios

[9) 5]
[e] o
o] [e]
OO OO
AT NN T TR L A A T T S S WY ‘@

onyy

Jedows)

/ N

ojuswIoanbe
spey

ogdisinbe
”»
~
s
~
”’
b Y
b " 4 ’
~ ~
4 -
-~ ~
b A I's
~ ~
4 L4
~ ~
e L4
~ ~
P A s
/ epreseIDH LY/ N
~ o)
op og3osep = N, ooD
op ewasts o ” - og ogSedypruny
4 ’ 3p ewysts
~ N
b A 4
~ ~
ﬁ 4 s
™ ~,
A
by h) v A
4 2
~ ~
b A L4
~ ~
4 L4
L) ~
2 7/
N N
L
~ . ~
_ 4
~ ~
SUOPI 4 ,
y \/ r\l.ff.f.ffl..f/l.
A
103081 \ "
< '
4 /\ 3
\ NN N AN AT AT AT ATRT AT AT AT Jopersojdesap

auopoId I‘

[OH

N

ony




3.2 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL 3.21

de altura de agua destilada. £ entdo necessario aguardar que a leitura de humidade no
higrémetro estabilize. Como & evidente estes dois ultimos passos ndo serdo realizados nas

experiéncias onde se pretenda gas seco.

Antes de ligar a garrafa de HCI deve-se assegurar que 0 escoamento ndo esta dirigido ao
reactor. Ajusta-se a pressdo € 0 caudal pretendidos para a corrente de HCI através da
regulago simultanea da valvula do manoredutor e da valvula de agulha; esta operagdo deve
ser feita com muito cuidado uma vez que este sistema ¢ muito sensivel devido aos caudais
pretendidos serem muito baixos; depois de conseguida a regulacfio que se pretende deve-se

esperar cerca de 10 minutos para verificar a estabilidade do caudal e pressdo.

Faz-se entio a preparagdo do sistema de detecgiio do HCI: enche-se um borbulhador de
camara lateral com 320 ml de 4gua destilada medidos com a ajuda de um baldo de 250 ml,
outro de 50 ml e uma pipeta volumétrica de 20 ml; coloca-se o eléctrodo (que devera ter
sido previamente calibrado) de modo a ficar imerso na solugdo da campanula lateral o mais

profundamente possivel sem tocar no vidro.

Pode-se entdio colocar o cesto contendo as particulas de Ca(OH), no reactor. Para isso
desaperta-se a tampa superior do reactor e coloca-se cuidadosamente o cesto com a ajuda de
um arame; tapa-se novamente apertando bem a tampa de modo a garantir a ndo existéncia de
fugas. A colocagfio do cesto no interior do reactor devera ser feita imediatamente antes do
inicio da experiéncia.

Dé-se inicio 3 aquisi¢do de dados no computador e simultaneamente dirige-se a corrente
gasosa para o reactor. Uma vez atingido o tempo maximo previsto, interrompe-se em
simultdneo a aquisi¢do de dados ea alimentagdo de gas ao reactor. O cesto ¢ entdo retirado e
¢ transferido para um copo com cerca de 20 ml de 4gua destilada, sendo entdo retirado o
filtro do seu interior. O copo ¢ entdo tapado com parafilme, etiquetadb e guardado até a

analise da soﬂic}ﬁo pelo método espectrofotométrico (ver 3.2.3).

Por ultimo, é necessario proceder a limpeza de todo o sistema depois de fechar a garrafa
de HCL. Para esse efeito deixa-se passar a corrente gasosa s6 com N, durante pelo menos 30
minutos. Através do controlo do pH da solugdo no -frasco lavador de gases facilmente se

verifica quando todo o HCl foi removido do sistema.
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3.2.2 Experiéncias com o reactor ciclone

E necessério antecipadamente fazer a preparagdo do filtro a ser colocado & saida do
reactor ciclone. Para isso seca-se o filtro na estufa a 105 °C durante cerca de 1 hora,
permanecendo depois num exsicador sob vacuo durante pelo menos 8 horas. Ao fim deste

tempo o filtro ¢ pesado numa balanga analitica e colocado no respectivo porta-filtros.

Para realizar uma experiéncia comega-se por ligar o forno e os banhos termostaticos, e
regular a corrente gasosa de N, para o caudal e pressdo pretendidos, quer para o ramal de
alimentagfo do gés contaminado quer para o ramal de alimentagfo desélidos. Inicia-se entio
a humidificagio do gas dirigindo-o para a coluna de humidificacdo. Note-se que apenas é
humidificado o N, do ramal de alimentagio do HCI. Aguarda-se estabilidade na leitura de
humidade no higrémetro. Liga-se a fita de aquecimento da tubagem da alimentagdo de

slidos e regula-se o controlador de temperatura para o valor desejado.

Os passos seguintes sdo a regulagdo da corrente gasosa de HCl para o caudal e presséo
pretendidos e a preparagdio do sistema de detecgfio de HCI, utilizando os procedimentos ja
descritos na secgfo anterior. Uma vez atingida a estabilidade na corrente de alimentagdo de
HCI, o caudal deste gas é medido a montante do reactor ciclone (ver 3.1.1.4). Faz-se entio
passar esta corrente (contendo N,, HCl e H,0) pelo reactor ciclone, iniciando-se em
simultineo a aquisicio de dados. O gas borbulha no frasco lavador de gases com um caudal

correspondente a a,,,,Q, uma vez que parte deste caudal é desviado para exaustdo 4 saida

do reactor ciclone. Como ainda ndo esta qualquer sélido presente no reactor, o caudal molar

de HCI 4 saida do ciclone ¢ igual ao caudal 4 entrada, F,,, sendo por essa razio o caudal

detectado no frasco lavador de gases correspondente a o, F, . Utiliza-se este

valv® Ae*

procedimento para determinar o valor de ¢, ,.

Decorridos cercade 3 a 5 minutos desde o inicio da alimentagdo do gés contaminado ao
reactor ciclone liga-se o alimentador de particulas, dando assim infcio a alimentagio de
reagente solido. A experiéncia prolonga-se até se atingir o tempo méximo previsto, ao fim
do qual se interrompe a aquisi¢dio de dados e a alimentagfo de sélidos e de gas contaminado
ao reactor. O reactor ciclone ¢ entdo desmontado, recolhendo-se o sélido presente no seu

interior para um copo com 4gua destilada. Recolhe-se também separadamente algum sélido
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presente na tubagem imediatamente a montante do ciclone para determinar a extensdo da
reacgiio eventualmente ocorrida antes do reactor propriamente dito. O filtro & saida do
ciclone ¢ recolhido, seco, exsicado e pesado segundo o procedimento usual, sendo depois
colocado em 4gua destilada para dissolver o sélido ai retido. As trés solugdes aquosas assim
obtidas sio depois filtradas e analisadas quanto ao seu conteudo em ides CI' por

espectrofotometria de acordo com o método descrito em 3.2.3.

Faz-se finalmente a limpeza da instalagdo, de acordo com o procedimento ja descrito

anteriormente.

3.2.3 Determinacfio da concentragiio de cloretos por especrofotometria

O método utilizado para quantificar os ides Cl' em solugdo encontra-se descrito por
Florence e Farrar (1971) e ¢ indicado para analisar solugdes contendo ides cloreto em
concentragdes muito pequenas (da ordem das partes por milhio). Este método consiste em
fazer reagir o cloreto com excesso de tiocianato de mercurio (II) em presenga de nitrato de
ferro (IIT). D4-se entdo a formagdo de um complexo i6nico entre os ides Cl e Hg**, com
libertagiio dos ides tiocianato. Estes reagem entdo com 0s ides Fe** originando um complexo

de ferro (III) de cor vermelha. As equagdes que traduzem as reacgdes quimicas envolvidas

No pProcesso sao:

2C1™ + Hg(SCN), —— [HgCly]+2SCN°

Fe** +6SCN~ —— [Fe(SCN)s]

Através de espectrofotometria mede-se a absorvancia da solugdo resultante a um
comprimento de onda de 460 nm, a qual se relaciona com a concentragdo de ides cloretos
através de uma curva de calibragfio previamente tragada. Esta curva de calibragdo encontra-
se no Apéndice IL.

E necessario proceder previafmente a preparagdo das solugdes dos reagentes envolvidos.
Estas sdo uma solugdo de tiocianato de mercurio (II) saturada em etanol a 95% e uma
solugdo de nitrato de ferro (IIT) que se obtem dissolvendo 15.1 g de Fe(NO3);.9H,0 em 55

ml de 4cido perclérico a 60%, diluindo-se a solugdo resultante a 100 ml com 4gua destilada.
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O procedimento utilizado para tragar a curva de calibragdo € o seguinte: prepara-se uma
solugdo padrdo de NaCl com concentragio 5.0*10™* M. Para 5 baldes volumétricos de 25 ml
medem-se com pipeta volumétrica 2.0 ml da solugfo de Fe(NO3); € 2.0 ml da solugdo de
Hg(SCN),. Adicionam-se entio a cada baldio 1.0, 2.0, 5.0, 10.0 ¢ 20.0 ml da solugdo de NaCl
medidos em pipeta volumétrica, enchendo depois os baldes até 4 marca com dgua destilada.
Prepara-se um branco nas mesmas condigdes substituindo a solugdo de NaCl por igual
volume de 4gua destilada. A absorvancia da solugdo resultante a 460 nm deve ser medida
contra o branco cerca de 5 minutos apés a sua preparagdo. A absorvincia da solugdo
correspondente ao baldo volumétrico ao qual foram adicionados 20.0 ml da solugdo padrdo

de NaCl corresponde a concentragio de 5.0*10™* M de ides cloreto.

A anélise das solugdes cuja concentragio em CI' se pretende determinar ¢ feita
exactamente do mesmo modo: pipetam-se 2.0 ml da solugdo de Fe(NO;); e 2.0 ml da
solugdo de Hg(SCN), para um balio volumétrico de 25 ml. Adicionam-se 20.0 ml da
solugdo a analisar e dilui-se em 4gua destilada até perfazer o volume de 25.0 ml. Mede-se a
absorvéncia da solugdo resultante a 460 nm contra um branco, apés decorridos 5 minutos.
Através da curva de calibragiio determina-se a concentragio em ides cloreto da solugdo

problema.

Todas as medigdes de absorvincia foram efectuadas num espectrofotometro de feixe

simples Spectronic 20D utilizando células de vidro com 0.01 m de trajecto Optico.

3.3 Caracterizaciio da Dinimica do Sistema de Detecgdo de HCI

Verificou-se experimentalmente que a resposta do sistema de detecgdo de HCI a saida do
reactor, constituido pelo frasco lavador de gases e eléctrodo de pH, ndo ¢ imediata nem
linear com o tempo. Foi entio necessario caracterizar experimentalmente a dinimica da
resposta desse sistema de modo a, através do tratamento de dados adequado, transformar
essa resposta em valores da concentragio de H* na solugdo do frasco lavador de gases
correspondentes ao tempo real. O método utilizado para essa caracterizagdo e os resultados

obtidos apresentam-se em seguida.



3.3 CARACTERIZAGAO DA DINAMICA DO SISTEMA DE DETECGAO DE HCL 3.25

Na Figura 3.15 apresenta-se um diagrama de blocos do sistema que se pretende

caracterizar, com as respectivas variaveis de entrada e saida.

FA(1) NA(1) Borbulhador y()
Acumulagdo +eléctrodo ™
+ aquisi¢@o

Figura 3.15 - Diagrama de blocos do sistema de detecgdo de HCI

A entrada deste sistema, que corresponde & saida do reactor, tem-se uma corrente gasosa
com caudal total Q e com um caudal molar de HCl variavel com o tempo, que se designard
por F,(t). Faz-se borbulhar este gas no frasco lavador de gases, sendo todo o HCI
transferido da fase gasosa para a fase liquida, havendo portanto uma acumulagdo de HCI na
solu¢do do borbulhador. Uma vez que essa transferéncia é completa (ver 3.1.1.4) o numero
de moles de HCl presente na solugdo do borbulhador em cada instante de tempo ¢,
designado por N ,(¢), pode-se relacionar com o caudal molar de gas F,(¢) a saida do reactor

através da seguinte equagao:

N, =[F,®) dt : 3.1

O pH da solug@o no interior do borbuthador é medido pelo eléctrodo, que esta ligado ao
sistema de aquisigio de dados e regista a quantidade de HCI que o eléctrodo detecta no

borbulhador em fungdo do tempo, que se designara por W(#).

Note-se que as variveis designadas por N L(t) e ¥(t) representam varidveis desvio uma

vez que inicialmente a concentragdo dos ides H na solugdo do borbulhador ndo € nula.

Para uma correcta interpretagdo dos resultados experimentais obtidos ¢ fundamental
conhecer a relagdo entre F,(?) € ):(t). Para isso estudou-se a resposta deste sistema para o
caso mais simples, que corresponde a um caudal molar de HCI a entrada constante no
tempo, ou seja F,(f) = M. Realizaram-se entdo algumas experiéncias introduzindo uma

variagio em degrau no caudal de HCI a entrada do sistema. Nas experiéncias realizadas,
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nove no total, variou-se o caudal de gis Q entre 2.4*10° e 5.1*10° m’Ns! ¢ a
concentragdo de HCI no gis entre 1000 e 2500 ppm, procurando assim determinar a
influéncia destes pardmetros nos resultados obtidos. Verificou-se genericamente que o
grafico dos valores experimentais de y(f) em fungdo do tempo apresenta uma zona de
transi¢do inicial, aproximando-se ao fim de algum tempo de uma recta com declive igual a
M. Um exemplo da curva experimental obtida nestas experiéncias apresenta-se na Figura
3.16. Analisando essa figura conclui-se que a resposta deste sistema de deteccio de HCI
(borbulhador/eléctrodo) ¢ tipica de um sistema de 1* ordem com atraso, caracterizado por
uma constante de tempo t € por um atraso 8, (Seborg ef al., 1989). Este sistema

apresenta um ganho unitario uma vez que ndo ha qualquer ampliago ou redugio do sinal.

3.0
y@®*10* .
(mol) Ry
o.%'.- ’
1.5 T .‘..~f~
o >
'~’.
-
P
0.0 bz
0 20 40 60 80 100

t (s)

Figura 3.16 - Exemplo de uma curva experimental obtida pelo sistema de aquisi¢do de dados
numa experiéncia realizada com caudal constante de HC1 (M=2.9%10" mol.s™, T=130 °C,
0=2.8%10° m®N.s™")

Para determinar os valores de T e 6,, simulou-se matematicamente a resposta do
modelo (sistema de 1” ordem com atraso) a um degrau no caudal molar de HCI a entrada do
sistema. A comparagdo entre os resultados simulados e os obtidos experimentalmente
permite estimar os pardmetros deste modelo, T € 8,,. As equagdes relevantes sdo descritas

em seguida.

Sendo entdo o sistema em estudo caracterizado por uma dindmica de 1° ordem, as
transformadas de Laplace do sinal é entrada e saida do sistema (respectivamente N,(s)e

Y(s)) estdo relacionadas através da seguinte equagfo:
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Y(s) 1
N,(s) T+l

(3.2)

A relagio entre F,(1)e N,(f) descreve-se através da equagdo (3.1), e aplicando

transformadas de Laplace a essa equagdo obtém-se:

Ey(s)

N (s)= (3.3)

Combinando as duas equagdes anteriores fica-se com uma relagdo entre a saida do reactor

e aresposta do eléctrodo no dominio de Laplace:

Ye) _ 1 (3.4)
F,(s) s(ts+1)
Para o caso em que caudal molar de HCI a saida do reactor é constante
E@ =M (3.5)
obtém-se no dominio de Laplace:
M
E(s) = -;- (3.6)
e
M
Y(s) = — 3.7
() s*(1+715) S
podendo esta equagdo ser escrita na forma
k2 *
Y(s):M"ﬂLI‘—f-Mr (3.8)

1+7Ts s s

Passa-se agora & inversdo das transformadas de Laplace, voltando ao dominio do tempo Z.

X)) = M*t - M*v *[1- exp(-1/7)] (3.9)

-

em que j(f) representa a resposta do modelo.
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Como o sistema € caracterizado por um atraso 6 se» & resposta prevista pelo modelo

sofrera uma translago no tempo de 6,, unidades relativamente as condicGes da entrada,

sendo assim definida como:

(0, 1< 0y

e iM*(t- Opp) - M*T* {l'exp['(t'egs)/r]} ) t=0, (3.10)

Os valores dos pardmetros e 8,, podem ser estimados como os que melhor ajustam as
curvas experimentais. Para isso fez-se uma optimizagio a 3 parimetros M, T e
6 ;) para minimizar o somatério do quadrado dos residuos entre os valores experimentais e

os previstos pelo modelo. A fungdo objectivo define-se entio através de:

Fobj = 35 - y) (3.11)

Utilizou-se o algoritmo de procura aleatéria MSGA (Salcedo ef al., 1990; Salcedo,
1992). Os valores simulados pelo modelo ndo s&o agora a variavel desvio ¥?) mas sim
F @) =D+ N0,,), em que WBg;) € o valor expérimental da resposta do eléctrodo para

=0,

Para as optimizagSes utilizaram-se apenas os primeiros 250 pontos experimentais

porque se verificou que:

* para a mesma experi€ncia os valores de M obtidos variavam
significativamente com o n° de pontos considerados, 7, quando este era
inferior a 200, mantendo-se aproximadamente constante a partir deste valor.

* fixando o valor de M como aquele encontrado para n=200 os valores de T e
0 sdo praticamente independentes de n.

Os resultados obtidos nestas optimizagdes estio resumidos na Tabela 3.1. Na Figura
3.17 apresenta-se o grifico dos valores experimentais e do modelo obtidos para as
experiéncias ds1 e ds4, que correspondem respectivamente ao melhor e pior valor da fungdo
objectivo obtida na optimizagdo. Analisando essa figura pode-se verificar que o modelo

testado representa bastante bem os resultados experimentais,




3.3 CARACTERIZAGAO DA DINAMICA DO SISTEMA DE DETECGAO DE HCL

3.29

Tabela 3.1: Condiges experimentais e resultados obtidos para as experiéncias de

caracterizagdo do sistema de detecgdo de HCl

EXP 0 M T 0, Fobj
(m*N.s™) (mol.s™) ) () (mol)
ds1 2.4*%10° 1.33*%10° 143 12.4 6.04*10”
ds2 2.8*10° 2.81*10° 11.7 8.7 2.50%10°
ds3 2.8*10° 2.89*10° 8.76 10.7 2.39*10°
ds4 2.8*10° 2.90*10° 7.92 13.7 4.46*10°
ds5 2.8*%10° 2.97*10° 5.05 11.7 3.09%10°
ds6 3.0*10° 1.47%10° 6.70 10.1 6.11*10”
ds7 3.0%10° 1.70*10° 14.1 13.1 1.21*10°%
ds8 3.0*10° 3.02*10° 6.33 11.8 3.94%10°
ds9 5.1*10° 3.55%10° 12.7 11.1 3.02*10°

3.0

7.0

y(t) *10*
(mol)

1.5 A

0.0 fe

y() *10¢
(mol)

3.5 1

100 150

t(s)

200 250 0

100

t(s)

150

200

250

Figura 3.17 - Comparagéo entre 0s valores experimentais e previstos pelo modelo teérico para

as experiéncias dsl e ds4

Através de um teste de regressdo linear verificou-se que ndo existe qualquer correlagdo

estatisticamente significativa a um nivel de significAncia de

59, entre os valores do caudal de

gas (Q) ou do caudal molar de HCI a entrada (M) e as constantes de tempo (T) ou os

atrasos (8 ,;) deste sistema obtidos na modelizagdo. Sendo assim podem-se considerar as

experiéncias como replicados € assumir

os valores médios dos pardmetros obtidos como

representativos. Em conclusdo, 0s valores médios dos pardmetros deste modelo e

respectivos intervalos de confianca a 95% sdo os seguintes

7=9.7+2.7(s)

0,,=11.5x 1.2 (s).
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Realizaram-se entfio novas optimizagdes, agora fixando T ¢ 6 sz NOs valores médios
apresentados acima, sendo portanto desta vez M o tnico pardmetro a optimizar. Verificou-
se que os valores de M obtidos sofreram variages inferiores a 3% em média relativamente
aos valores listados na Tabela 3.1. Quanto as fungdes objectivo desta nova optimizagio,
verificou-se evidentemente um aumento nos seus valores, mas esse aumento foi em média
inferior a 10%. Conclui-se assim que a qualidade dos ajustes praticamente ndio & afectada,
verificando-se mais uma vez que o modelo testado representa bastante bem os resultados

experimentais.

3.4 Tratamento dos Dados Experimentais

O tratamento dos dados obtidos no final de cada experi€ncia, y em fungdo de ¢, teve
como objectivo obter os valores da quantidade de HCI convertida pela reacgdo em cada
instante de tempo. Para isso foi necessario efectuar a subtrac¢do do atraso do sistema aos
dados originais e descontar o efeito do tempo de resposta até se obter o correspondente
valor deN,, ou seja, a quantidade de ides H* na solugdo no interior do borbulhador. A
quantidade de 4cido desaparecida em cada instante de tempo obtém-se entfo através de um

balango material.

Em primeiro lugar faz-se a subtracgio do atraso 0, aos valores experimentais de L, o
que corresponde a iniciar a contagem do tempo apenas quando =0, considerando apenas

os valores experimentais posteriores a este instante.

Conforme ficou estabelecido na secgfo anterior, o sistema de detec¢do de HCI pode ser
descrito através de um modelo de resposta de 1* ordem. Sendo assim a relagdio entre as

variaveis de entrada e saida, respectivamente N 4(#) e (1), vem dada pela seguinte equago:

N, (1) =)(t)+t%ftﬁ (3.12)

A partir dos valores experimentais de y para cada r é possivel através da equacdo anterior
obter o correspondente valor de N,. As derivadas foram calculadas numericamente atrayés

de diferengas centradas:
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dy®) _ Hr+D-ye-1)
a 2

(3.13)

A quantidade de HCI consumida no reactor em cada instante de tempo, n,.,,(f), € a

diferenga entre o nimero de moles de HCl que estariam presentes no borbulhador caso nio

houvesse reac¢do e o nimero de moles que ai efectivamente se encontram:

nAconr(t) = FAe*t _NA(I) (314)
sendo F,, o caudal molar de HCI & entrada do reactor.

Os valores experimentais da conversdo do reagente solido ou da eficiéncia de remogéo do
HCI sio facilmente obtidos a partir dos resultados da quantidade de HCl consumida pela

1€aCga0, 71 4., (£).

Elaborou-se um programa em Fortran 77 para efectuar o tratamento dos dados
experimentais descrito acima. Este programa, intitulado TD, tem como variaveis de entrada
os valores experimentais de y em fungio de 1+8p; obtidos directamente do sistema de

aquisi¢iio de dados. A saida apresenta em ficheiro os resultados de y, N, ¢ n,,,,, em funcdo

de ¢. A listagem deste programa encontra-se no Apéndice VIIL

3.5 Caracterizacio do Reagente Sélido

O reagente solido utilizado neste estudo foi Ca(OH), pro analysi da Riedel-de-Haen,
(ref. 31219). Foram adquiridos 5 kg deste material, todos pertencentes ao mesmo lote, para
garantir uniformidade ao longo de todas as experiéncias. Foi feita a caracterizagdo deste
s6lido no que diz respeito a sua morfologia, granulometria e textura porosa. A descrigdo das
analises efectuadas para esta caracterizagdo e 0s resultados obtidos apresentam-se em

seguida. v ..

-

3.5.1 Caracterizaciio da morfologia do sélido
A morfologia do sélido foi observada por microscopia electrénica de varrimento. Na
Figura 3.18 pode-se constatar a existéncia de aglomerados de particulas, estando em média

as suas dimensdes compreendidas entre 30 a 100 pm. Verifica-se a existéncia de espagos
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0cos entre as particulas que constituem os aglomerados, sendo as dimensdes desses espagos

aparentemente da ordem de 1 um ou inferiores.

T CENUPE

Figura 3.18 - Imagens das particulas do reagente sélido obtidas no microscopio electrénico

Numa tentativa de destruir esses aglomerados, preparou-se uma suspensdo do Ca(OH),
em etanol, a qual foi submetida a ultra-sons durante cerca de 15 minutos, Analisou-se esta
suspensdo no microscopio electronico ¢ as imagens obtidas (ver F igura 3.19) revelam que,
embora ainda se encontrem alguns aglomerados de particulas, a maioria destes desapareceu

para dar lugar a particulas individualizadas cujos tamanhos sdo inferiores a 1 um,

FrEm ey pr—

Figura 3.19 - Imagens obtidas no microscépio electrénico para as particulas do reagente sélido
dispersas numa suspensdo em etanol

3.5.2 Determinagio da granulometria das particulas sélidas

Preparou-se uma suspensdo das particulas em etanol, sendo esta suspensdo submetida a
ultra-sons durante cerca de 15 minutos para tentar promover a sua desaglomeragio. A
distribui¢do granulométrica das particulas nesta suspenso foi entio determinada através de

duas técnicas diferentes:
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- Granulometria laser: baseia-se na difrac¢fo de uma radiagdo laser pelas
particulas em suspensdo, sendo a radiagfio difractada recolhida num detector.
Os dados obtidos permitem obter a distribuigdo de tamanhos de particulas em
volume. O aparelho utilizado nesta andlise foi um granulometro laser

MAL VERN Series 2600.

- Sedimentometria de raios-X: ¢ uma técnica cujo principio tedrico se baseia na
determinagdo da velocidade de sedimentagdo das particulas. Consiste em fazer
circular uma suspensdo através de uma célula de sedimentagdo com paredes de
vidro. Um feixe de raios-X finamente colimado determina em cada instante a
concentragdo de particulas ainda presentes nesta célula uma vez que esta se
relaciona com a transmitincia segundo a lei de Beer. As dimensdes obtidas por
este método sdo o didmetro de Stokes (didmetro de uma esfera que tenha a
mesma velocidade terminal que a particula em estudo no mesmo fluido). Esta
técnica mede directamente a distribuigio de tamanhos de particulas em massa.
O aparelho utilizado nesta andlise foi um sedimentémetro SEDIGRAPH 5100

da Micromeritics.

Os resultados obtidos apresentam-se na Figura 3.20. As distribui¢des granulométricas
obtidas pelas diferentes técnicas parecem estar razoavelmente de acordo entre si, excepto
para didmetros de particulas inferiores a cerca de 3 pm. Esta discrepncia pode ser
explicada pela menor sensibilidade do granulémetro laser nesta gama de didmetros. A
semelhanga encontrada entre a distribuigdo granulométrica em volume ¢ em massa leva a

concluir que a forma das particulas ¢ idéntica e independente das suas dimensdes.

Na Figura 3.21 apresenta-se a distribui¢do granulométrica obtida pela técnica de
sedimentometria. Uma vez que nos ciclones a captura das particulas esté relacionada com a
sua velocidade de sedimentag8o, serdo estes dados os de maior interesse para o presente

estudo.
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Figura 3.20 - Distribui¢des granulométricas cumulativas para o Ca(OH), obtidas pelos dois
métodos utilizados
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Figura 3.21 - Dstribui¢do granulométrica das partlculas de Ca(OH), obtida por sedimentometria
e respectiva aproximagio log-normal

Analisando a Figura 3.21 verifica-se que existem algumas particulas grosseiras (com Dp

entre 10 ¢ 80 um), mas tendo as particulas mais pequenas uma contribui¢do claramente

dominante para a massa total Aprox1mou-se a distribui¢iio de tamanhos de particulas

obtida a uma dlstnbulc;ao log-nonnal que também se apresenta na Figura 3.21. O ajuste

obtido foi razoavel (r*=0.9843) e os pardmetros da distribui¢do log-normal ajustada sdo:

didmetro médio massico D,=1.37 pum; desvio padrdo geométrico 0,=2.26. A partir destes

valores € possivel estimar o didmetro médio da correspondente distribui¢do em nimero

(D,) através da seguinte equagdo (Salcedo, 1981):
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— D,
b.= exp[3 *(Ino, )2]

(3.15)

obtendo-se o valor D,=0.20 um. Estes resultados estdo de acordo com o que se observou

no microscopio electrénico.

As analises de caracterizagiio da granulometria das particulas sélidas que constituem a
alimentagio ao reactor ciclone (ou seja, as particulas que escapam ao ciclone
desaglomerador) revelaram em média resultados equivalentes aos descritos acima para a
totalidade do sélido. Repare-se que as particulas analisadas quer num caso quer no outro
estio em suspensdo numa solugdo de etanol previamente submetida a ultra-sons. E
portanto de esperar que a granulometria das particulas seja semelhante uma vez que de uma

forma ou de outra a presenga dos aglomerados foi reduzida.

3.5.3 Caracterizacio da textura porosa do solido

3.5.3.1 Porosimetria de merciirio

A distribuigo de tamanhos de poros foi determinada através da realizagdo de ensaios de
porosimetria de Hg num porosimetro Poresizer 9320 da Micromeritics. A pressdo maxima
aplicada neste aparelho ¢ da ordem dos 2*108 Pa, sendo portanto o didmetro minimo dos
poros detectados por este aparelho de cerca de 70 A (Figueiredo e Ramda Ribeiro, 1989). 0
volume total de poros no solido (Vp) determinado por este analise foi de 4.42%10* m* kg™

A distribui¢io do tamanho de poros obtida nesta analise apresenta-se na Figura 3.22.

A massa volumica aparente da amostra de solido analisada, p,,, foi determinada no

mesmo equipamento por picnometria de Hg, tendo-se obtido o valor de 1.15*10° kgm™.

g, = 442*10% *p,_ (3.16)

e obtém-se £,=0.51.

A massa voliimica real do sdlido, p,, foi deterrr}inada por picnometria de hélio num

picnémetro Accupyc 1330 da Micromeritics, tendo-se obtido o valor de 2.35%10% kg m™.
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Figura 3.22 - Distribuigdo de tamanho dos poros das particulas do reagente solido obtida por

. . AVp
porosimetria de Hg (F(dp) Aogdp <™ dp em A)

Outra forma de estimar a porosidade do sélido &, € a partir dos valores de p, e p,,

através de
e, =1-%’E (.17

Com a equag@o anterior obtém-se novamente o valor €,=0.51, ficando deste modo

patente a concordincia entre os resultados obtidos pelos diferentes métodos de analise.

3.5.3.2 Ensaios de adsor¢do de azoto a 77 K

A determinag8o das isotérmicas de equilibrio de adsorgdo de N, a 77 K no reagente
solido foi efectuada num aparelho OMNISORP 100CX. No Apéndice III apresentam-se 0s

resultados obtidos e o tratamento dos dados efectuado.

A isotérmica obtida é,. do tipo II (Figueiredo € Ramoa Ribeiro, 1989), correspondente a
adsor¢do em camadas;“mtn";lt‘iplas sobrepostas. Este mecanismo ocorre em sélidos nio
porosos (ndo aplicé\}e:f neste caso) ou em sélidos macroporosos. Atendendo a que os
macroporos, segundo a ciéssiﬁcacﬁo da TUPAC, t€m didmetros superiores a 500 A, estas

conclusdes sdo no essencial compativeis com as do ensaio de porosimetria de merciirio.

Aplicou-se o0 método B.E.T. para a determinagdo da érez; superficial especifica do sélido,

S,. O valor obtido foi de 9.5%10° m* kg'! (ver Apéndice III).
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3.5.4 Conclusoes

Em resumo, as particulas do reagente s6lido apresentam uma porosidade da ordem dos
0.5, sendo predominantemente constituidas por macroporos com dimensdes compreendidas
entre os 1 000 e os 20 000 A. O didmetro médio dos poros, Ep, pode ser estimado através

dos valores de Vp e S, admitindo uma geometria cilindrica:

Sp

(3.18)

obtendo-se o valor de dp=2*10> A.

Tendo em conta que as particulas individualizadas constituintes deste solido s&o
essencialmente submicrométricas, é de concluir que 0S macroporos detectados devem ser
espagos vazios nos aglomerados por elas constituidos. Como nio foram detectados
microporos através da adsorgdo de N,, podemos supor que as particulas individuais sdo
essencialmente ndo porosas. O facto de a drea superficial especifica S, obtida nestas
analises apresentar um valor relativamente baixo ¢ mais um argumento a favor desta

hipétese.

Pode-se estimar o tamanho médio das particulas ndo porosas através do valor de S, € da

massa volamica real do sélido, p,. Assumindo particulas esféricas de didmetro médio Dp

tem-se que
6
—=5* 3.19
Dp B ps ( )

Substituindo na equagdo anterior os valores anteriormente determinados de S =9.5%10°
m? kg e p,=2.35*10° kg m”, obtém-se uma estimativa do diametro médio das particulas
esféricas ndo porosas Dp=0.3 um. Note-se que este valor é concordante com os resultados
da distribui;;‘e"loﬁ granulométrica das particulas e com as observagdes no microscopio
electrénico, validando assim a hipotese de o solido ser essencialmente constituido por

aglomerados de particulas ndo porosas, cujas dimensdes podem ser bem representadas por

esferas com didmetro médio de 0.3 pm.
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4. Estudo da Cinética da Reaccao

Sumario

Neste capitulo sdo apresentados 0s principais resultados das experiéncias realizadas

para a determinagdo da cinética da reacgdo entre o HCI gasoso € 0 Ca(OH), sélido.

Avalia-se a forma como o comportamento da reacgio é influenciado pelas condigdes
experimentais, nomeadamente temperatura, humidade da corrente gasosa, caudal de gds €
concentragio de HCl. Avangam-se algumas hipoteses explicativas para os fenémenos

observados.

Os resultados experimentais sdo depois modelizados recorrendo a trés modelos teodricos
diferentes e faz-se uma andlise comparativa dos resultados obtidos por cada um deles. As
eventuais diferengas encontradas sao analisadas & luz da complexidade que cada um desses

modelos acarreta.

4.1 Introdugdo

4.2 Resultados Experimentais
4.3 Modelizagio dos Resultados
4.4 Discussdo dos Resultados
4.5 Conclusdes

4.6 Bibliografia




4.1 INTRODUGAO 4.3

4.1 Introducao

Esta primeira fase experimental do trabalho tem como objectivo caracterizar o mais
completamente possivel o comportamento da reacgdo entre o acido cloridrico gasoso € 0
hidréxido de calcio solido:

Ca(OH), (s) + 2HCl (g) —> CaCl,.2H,0 (s)

Com vista & posterior utilizagdo deste sistema reactivo para a limpeza de gases contendo
acido cloridrico num reactor ciclone, pretende-se nesta fase experimental determinar quais
as condi¢des operatorias que mais favorecem esta reacgdo. Pretende-se ainda reunir o0s
dados experimentais necessarios para permitir, através da sua modelizagdo, prever o

comportamento desta reacgdo para diferentes situagdes.

Na literatura ¢ possivel encontrar alguns resultados experimentais ¢ modelos propostos
para este sistema reactivo. Karlsson et al. (1981) investigaram esta reacgio entre 150 e
400°C num reactor laboratorial de leito fixo, com as particulas de Ca(OH), dispersas numa
camada de areia. Estes autores sugerem que a reaccio é de 1* ordem relativamente aos dois
reagentes. Carminati ef al. (1986) realizaram um estudo experimental numa instalagdo piloto
com injecgdo de uma suspensdo aquosa de Ca(OH), numa corrente gasosa quente, tendo
concluido que a ordem da reacgdo relativamente ao HCl ¢é complexa, presumivelmente

superior a um.

Weinell et al. (1992) estudaram 0 comportamento desta reacgdo num reactor diferencial
numa gama alargada de temperaturas (60 a 1000 °C). Observaram que as conversdes mais
elevadas para o sélido foram obtidas para temperaturas superiores a 500°C ou para
temperaturas baixas (<150°C) com elevada concentragio de humidade nio gés. Estes autores
salientam a importincia da presenga de dgua na corrente gasosa para este sistema reactivo a
baixas temperaturas, tendo verificado que variando a sua concentragdo de zero para 15%
(em volume) a conversdo de solido obtida aumentou de 5% para praticamente 100%.
Verificaram também que para a mesma concentragdo de H,O no gas as conversoes de solido

eram maiores s temperaturas mais baixas. Sugerem como explicagdo para este fenémeno a
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formagdo de uma fase aquosa saturada que quebra as ligagdes cristalinas do produto
expondo uma maior frac¢do de Ca(OH), disponivel para a reacgdo. Quanto a modelizagdo
dos resultados obtidos, estes autores aplicam o modelo do grio considerando que a
composigdo do gas ao longo do reactor se mantém uniforme. Assumem que a resisténcia
dominante ¢ a difusdo no produto sdlido e obtém assim valores para o respectivo
coeficiente de difusdo da ordem dos 107" a 1072 m?.s™!, com a correspondente energia de

activagdo entre 10-15 kJ.mol .

Duo et al. (1993) propdem um modelo matematico para simular a remogio de gases
acidos por lavagem a seco num leito de reagente solido. Este modelo combina as equagdes
de balango ao gas no leito de solido e em cada particula de reagente, assumindo que estas
sdo convertidas de acordo com o modelo do nicleo nfo reagido (‘shrinking core’). Assume-
se que a composig¢do do gas esta em estado pseudo-estacionario. Estes autores aplicam o
modelo proposto aos resultados experimentais de Weinell ef al. (1992). Concluem que as
resisténcias dominantes no processo sdo a difusdo no produto solido para temperaturas
baixas e a reac¢do quimica para temperaturas elevadas. Estimam que a constante cinética
desta reacgfio é praticamente constante para a gama de temperaturas analisada (100-250°C),
da ordem dos 5*10° m.s!. Estimam, para a mesma gama de temperaturas, valores para o
coeficiente de difusdo no produto sélido entre 10 e 1012 m%s! com uma energia de
activagio de 19 kJ.mol'. Analisam ainda a sensibilidade dos resultados previstos aos
principais pardmetros do modelo, tendo chegado a conclusdo de que para valores da
constante cinética e do coeficiente de difusdo no estado sélido superiores respectivamente a
10 ms? e 10! mks?! os resultados previstos pelo modelo se mantém inalterados.
Demonstram assim que, de acordo com este modelo, a partir destes valores o
comportamento da reacgdo ndo depende destes dois parametros. Nenhuma explicagdo foi
avangada por estes autores para este fenomeno. Repare-se ainda que o valor estimado para
a constante cinética da reacgfio por estes autores é superior a 10 m.s™, caindo portanto na

zona em que o modelo ndo ¢ sensivel.

Mais recentemente (Duo et al., 1995) estes mesmos autores publicam um novo trabatho
propondo um outro modelo mais simples aplicdvel aos dados experimentais de Weinell et

al. (1992). A simplificagdo consiste em ndo considerar agora o balango ao leito de solido,
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assumindo que a concentragido do gas se mantém uniforme ao longo desse leito. Os
resultados sdo modelizados através do modelo do gréo considerando que cada particula
reage de acordo com 0 modelo do nucleo ndo reagido (‘shrinking core’). A alteragdo mais
significativa relativamente ao trabalho anterior é considerarem agora que a resisténcia a
reacgio € varidvel com o tempo, sendo nos instantes iniciais a reacio quimica e ao fim de
algum tempo a difusdo no produto sélido. Os resultados obtidos através deste modelo para
o coeficiente de difusdo no produto solido mantém-se dentro da gama 107 2 102 m%s™,
sendo a energia de activagdo agora encontrada mais elevada, 35.6 kJ.mol!. Neste trabalho
ndo sdo apresentados resultados relativos a constante cinética da reacgdo. Estes autores
sugerem ainda uma nova teoria para a formagdo do produto sélido desta reac¢do: o modelo
da 'cristalizagdo e fracturd'. Segundo este modelo a camada de produto ¢ formada por
cristais e para que a reacgdo progrida € necessario quebrar a estrutura cristalina pré-existente
uma vez que o volume molar do produto & superior ao do reagente. A reacgo para quando a
energia necessdria para quebrar os cristais ja formados for superior  energia libertada pela
reaccio. Esta teoria € concordante com as observagdes experimentais de varios autores em

condigdes de auséncia de humidade na corrente gasosa: a reacgio para muito antes de se

atingir a conversdo completa do reagente solido.

Jozewicz e Gullet (1995) estudam o mecanismo da reacgio em questio num reactor
diferencial na gama de temperaturas de 100 a 600 °C na auséncia de humidade no gas.
Observaram conversdes muito baixas para o sélido (<10%) para as temperaturas mais
baixas. O principal objectivo do seu trabalho é, no entanto, a identificagdio do produto
formado, utilizando para isso técnicas como calorimetria diferencial e difracgdo de raios-X.
Estes autores concluem que, nas condigdes experimentais por eles analisadas, se forma
directamente o produto CaCl,.2H,0. No entanto verificaram que este composto se combina
com o Ca(OH), ainda néo convertido, formando uma solugdo solida de CaCIOH.2H,0. A
formagio desta solugdo solida é gradual com o tempo, ou seja, analisando a mesma amostra
do produto ao longo de varias horas estes autores encontraram uma percentagem crescente

de CaCIOH.2H0.

De tudo o que ficou dito acima pode-se verificar que existem ainda bastantes lacunas a

serem preenchidas quanto a reacgdo entre o HCI gasoso € 0 Ca(OH), solido. Essencialmente
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parece existir, ainda pouco explorado, um grande potencial para a lavagem de gases
contendo HCI, utilizando esta reac¢do a temperaturas baixas (<100°C) e na presenga de

humidade no gas.

4.2 Resultados Experimentais

As experiéncias realizadas nesta primeira fase experimental tiveram lugar num reactor
laboratorial tubular no qual foi colocado um pequeno leito de Ca(OH),. O procedimento
experimental e o material utilizado encontram-se descritos no capitulo anterior. As
condigdes experimentais analisadas foram as seguintes: temperatura: entre 50 ¢ 130 °C;
caudal de gés (Q): 3*10”° m*N.s"; concentragdo de HCI no gas (C,,): 5%10° a 4.3*107
mol.m™; concentragio de H,O no gas: 0 a 11% molar. A duragdo total das experiéncias foi
de cerca de 8 minutos para as experiéncias a seco € de 20 minutos para as experi€ncias com

humidade, tendo-se algumas destas estendido até aos 40 minutos de duragdo.

A denominagdo das experiéncias foi feita de modo a que facilmente se identifique o
grupo a que cada uma pertence: a cada uma serd atribuido um numero cujos primeiros
algarismos identificam a temperatura a qual foi realizada; precedendo esse niimero aparece a
letra H ou S, correspondendo respectivamente & presenga e auséncia de humidade no gas.
Nas tabelas 4.1 e 4.2 apresenta-se um resumo de todas as experi€ncias realizadas e

respectivas condi¢des operatdrias.

Tabela 4.1: Resumo das experiéncias realizadas na auséncia de humidade

50°C 70°C 90°C 110°C 130°C

EXP (, *102 EXP (C, *10* EXP (C, *10? EXP (C, _*10? EXP (C, *10?
(mol.m™) (mol.m>) (mol.m?) (mol.m™) (mol.m™)

S501 0.706 S701 0.693 5901 0.799 S1101 0918 S1301  0.545
§502 1.35 5702 1.58 S902 1.18 S1102 1.73 S1302 1.19
$503 1.81 S703 2.83 S903 1.57 S1103 1.76 S1303 1.26
5504 2.69 S704 3.74 $904 2.41 S1104 2.49 S1304 1.92
$505 2.74 - - S905 3.60 S1105 3.19 S1305 2.63
5506 3.89 - - - - - - S1306 2.84
8507 4.29 - - - - - - S1307 3.05
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Tabela 4.2: Resumo das experiéncias realizadas na presenga de humidade

T EXP C, *10° [HZO] HR
0 (mol.m™) (% volume) (%)
H501 2.57 34 25
H502 2.7 3.4 25
H503 0.992 6.3 46
H504 1.01 6.3 46
50 -H505 2.44 6.3 46
H506 2.58 6.3 46
H507 2.60 6.3 46
H508 3.14 6.3 46
H509 237 7.8 57
H701 2.45 34 7.4
H702 2.56 34 7.4
H703 1.11 6.3 14
70 H704 2.39 6.3 14
H705 2.53 6.3 14
H706 3.18 6.3 14
H707 2.47 11 24
H708 232 11 24
Ho01 1.99 34 1.5
H902 2.08 34 1.5
H903 1.02 6.3 2.8
90 Ho04 2.55 6.3 2.8
H905 2.56 6.3 2.8
HI06 3.25 6.3 2.8
Ho07 2.38 11 5.0
H9o08 2.48 11 50
110 H1101 2.38 11 -
H1102 2.40 11 -
130 H1301 2.09 11 -
H1302 2.28 11 -

No final de cada experiéncia obtém-se um ficheiro de dados com a resposta do eléctrodo
de pH para a concentragdo de ides H™ acumulados no frasco lavador de gases
correspondente a cada intervalo de amostragem (um segundo) decorrido na experiéncia.
Através do tratamento de dados descrito no capitulo anterior obtém-s¢ 03 correspondentes
valores experimentais da conversao do reagente solido X, em fungdo do tempo. E ainda
efectuada uma anahse independente medindo a quantidade de cloretos preséntes no solido
no final da expenenc1a e calculando a correspondente conversdo final de reagente solido

(Xy). No Apéndice IV apresenta-se um quadro resumo com 0S principais resultados

obtidos para todas as experiéncias realizadas.
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4.2.1 Experiéncias preliminares para avaliar a influéncia do caudal de gis

Para poder determinar os pardmetros cinéticos da reac¢do € necessario trabalhar em
condi¢des que eliminem a resisténcia a transferéncia de massa externa. Em principio essas
condigdes correspondem a valores elevados do caudal de gas. Realizaram-se entéio algumas
experiéncias variando esse caudal entre 1.1¥10° ¢ 5.2*10° m°N.s” e analisaram-se as
diferencas encontradas relativamente & velocidade inicial da reac¢do -rp;,, , expressa por
unidade de massa de reagente solido inicialmente presente. Esta velocidade inicial devera ser
dependente do caudal caso a resisténcia & transferéncia de massa ‘externa seja relevante.
Todas estas experi€ncias foram realizadas mantendo a mesma propor¢fo entre os reagentes,
ou seja mantendo a concentragdo de HCI a entrada (C,,) assim como a razio entre o caudal
de gis e a massa inicial de reagente solido (Q/m). Procuraram-se as condi¢les mais
favoraveis a existéncia de resisténcia a transferéncia de massa externa elevando ao maximo a

temperatura (130 °C) e a concentragio de HCI no gas a entrada (=3*10 mol m™).

O célculo de -rp;,, ¢ feito através do declive inicial da curva X, vs. t;

dx,| 1, dx,|
dt le M, dt g

- 4.1)

n
BO %
“Tsim
m

em que n,, ¢ o numero de moles de reagente sélido inicialmente presentes, m ¢ a massa
inicial de reagente sélido e A, ¢ a sua massa molar. O nimero de pontos np a considerar
para o calculo do declive inicial experimental foi estimado através de um procedimento
estatistico que consiste no seguinte: para uma sequéncia crescente de valores de np faz-se
um ajuste do tipo y =a + bx aos dados da curva X, vs. t. Determinam-se os intervalos de
confianga a 95% na ordenada na origem e, caso estes contenham o zero, faz-se um novo

ajuste do tipo y = cx. Calcula-se entfio o pardmetro (Himmelblau, 1970):

4.2)
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Segundo este critério, o numero de pontos a considerar serd aquele cuja regressdo apresentar
o menor valor de F*, penalizando-se assim as regressdes com poucos pontos, mas
beneficiando as regressdes com menores residuos.

Na Tabela 4.3 apresenta-se¢ um resumo destas experiéncias e 0s respectivos resultados
obtidos para a velocidade inicial -rpin. Na Figura 4.1 apresentam-se 0S valores

experimentais da velocidade inicial —rp;, em fungéo do caudal de gés.

Tabela 4.3: Resumo das experiéncias realizadas para determinar a influéncia do caudal

EXP 0*10° m C,. *10 np ~rpim *10°
(m’N.s™) (® (mol.m'S) (mol s™ gh
EXP1 1.11 0.0113 2.92 14 1.70
EXP2 1.40 0.0141 3.09 27 1.63
EXP3 1.88 0.0191 3.05 9 1.71
EXP4 2.00 0.0204 3.12 15 1.55
EXP5 2.20 0.0224 3.12 9 1.73
EXP6 2.84 0.0293 3.01 17 1.62
EXP7 3.87 0.0398 2.85 12 1.51
EXP8 5.10 0.0517 2.94 4 1.82
EXP9 5.18 0.0526 3.19 6 1.75
2.0
~I'pim *10°
(mol s'g™) . A b ‘A
A A
1.5 1 ‘4 A
1.0
00 1.5 3.0 4.5 6.0

Q *10° (m*°N's™)

Figura4.1 - Resultados experimentais da velocidade inicial de reac¢do em fungdo
do caudal de gas
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Verificou-se que ndo existe qualquer correlagdo estatisticamente significativa a 5% de

significlncia entre a velocidade inicial -rp;,;, € o caudal de gés, indicando que a velocidade

inicial se pode considerar independente do caudal de gas nesta gama de caudais analisada.

4.2.2 Curvas experimentais tipicas

As curvas experimentais da conversdo do reagente solido X, em fungfio do tempo
apresentam todas uma forma semelhante, sugerindo a existéncia de dois periodos distintos
para esta reacgdo: nos primeiros 10 a 20 s a reac¢do € muito rapida, com conversdes
praticamente completas de HCl. Passado este periodo inicial a velocidade da reacgdo
diminui com o tempo, sugerindo a presenga de limitagdes difusionais no produto sélido. No
entanto essa diminui¢@o da velocidade € muito mais intensa nas experi€ncias a seco do que

nas experiéncias com humidade.

Nas figuras 4.2 e 4.3 apresentam-se as curvas experimentais tipicas obtidas
respectivamente para as experiéncias a seco e com humidade. Em cada uma destas figuras
sdo apresentados os resultados correspondentes a duas experiéncias realizadas em
condi¢Ges operatorias semelhantes de modo a que se possa constatar visualmente a

semelhanga entre os resultados obtidos, ou seja, uma indicagio da sua reprodutibilidade.

0.2
Xg e S505 .

0 125 250

Figura 4.2 - Resultados experimentais obtidos para as experiéncias S504 (X 5 =5.3%) e 5505
(Xp=3.0%)
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0 600 1200
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Figura 4.3 - Resultados experimentais obtidos para as experiéncias H505 (X Bf=75.8%) e H506
(X, =72.8%)

As figuras anteriores evidenciam alguns aspectos que devem ser analisados com mais

detalhe: a elevada dispersdo dos resultados experimentais obtidos, a reprodutibilidade das

experiéncias e as diferengas encontradas entre os resultados a seco € com humidade.

4.2.2.1 Dispersio dos resultados experimentais

As curvas experimentais relativas a variagio da conversdo do reagente solido com o
tempo apresentam uma grande dispersdo dos valores de X, principalmente para 0s valores
mais elevados do tempo. Esta dispersdo € devida ao tratamento de dados que ¢ necessario
para obter os valores de X;. Recorde-se que os dados experimentais originais s3o 0s valores
do pH da solugdo presente no frasco lavador de gases obtidos directamente do eléctrodo de
pH. Recorde-se também que a resposta do sistema de detecgdo do HCI € caracterizada por
um tempo de resposta T ja determinado no capitulo anterior. Designando por y(t) € N ()
respectivamente a quantidade de ides H* detectada pelo eléctrodo e aquela que
efectivamente se encontra no frasco lavador de gases, entdo estas duas variaveis relacionam-

se através da equagdo

N,(8) = Y1) +r%§—t) 4.3)

Para o calculo de X,(f) é necessario conhecer N (), € para isso ¢ necessario o célculo

(s . dy(t) . . . . . N
numérico da derivada —y—(—) E precisamente este calculo que introduz a dispersdo

dt
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observada nos resultados obtidos. Repare-se que a dispersdo € maior para os tempos mais
elevados ja que a sensibilidade do pH é menor para concentragdes elevadas de ides H'. Por
exemplo, uma variagdo da resposta do eléctrodo de pH de 2.01 para 2.00 corresponde a
uma variagio na concentragio de H* de 9.77*107 para 1.00¥102 M, enquanto que uma
variagdo de pH de 5.01 para 5.00 corresponde a uma variagio na concentragio de H' de
9.77%10° para 1.00*10> M. Sendo assim um erro na detecgio do pH de 0.01 unidades
corresponde a um erro absoluto na concentragio de H™ muito maior para os valores baixos

de pH. .

Fizeram-se diversas tentativas para ultrapassar este problema da dispersdo dos
resultados obtidos, mas nenhuma se revelou eficaz. Por exemplo o uso de médias moveis
para alisar os dados originais pouco diminuiu a dispersdo observada ¢ resultou na perda de
alguma informagdo, tendo por isso sido rejeitado. Tentou-se ainda elevar o pH do frasco
lavador de gases adicionando uma solugdo de NaOH, mas o problema da dispersdo
manteve-se, agora com maior incidéncia na fase inicial da curva. Sendo assim optou-se por
'aceitar’ esta dispersdo, uma vez que mesmo assim ¢ possivel tirar algumas conclusdes
quanto a forma da curva. Note-se ainda que os resultados da andlise dos cloretos presentes
no filtro permite confirmar a conversio méaxima obtida em cada experiéncia, atenuando

assim a perda de informagdo causada pela dispersdo na fase final da curva.

4.2.2.2 Reprodutibilidade das experiéncias

Apesar da grande dispersdo dos dados ai apresentados, as figuras 4.2 e 4.3 permitem
concluir que os resultados experimentais sdo razoavelmente reprodutiveis quer para as
experiéncias com humidade quer para as experi€ncias a seco. O mesmo se pode concluir

quanto a conversdo final do solido X,., que apresentou valores perfeitamente dentro da

mesma ordem de grandeza para as experi€ncias consideradas como replicados (ver Apéndice

V).

4.2.2,.3 Diferencas entre as experiéncias a seco e com humidade

E notéria a diferenga no comportamento da reacgdio observado nestas duas situagdes: no

caso das experiéncias a seco a reacgdo para de uma forma relativamente brusca para
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conversdes de solido muito baixas (a volta dos 5%). Ao contrdrio, nas experiéncias com
humidade na corrente gasosa atingem-se conversoes praticamente completas do reagente
solido ao fim de cerca de 40 minutos de reacgdo. Um fenomeno semelhante foi ja descrito

por Weinell ef al. (1992).

Repare-se ainda que, apesar das diferencas estabelecidas acima, 0 comportamento nos
primeiros segundos da reacgio é semelhante para ambos os casos. Veja-se a Figura 4.4,
onde se apresenta a fase inicial das curvas experimentais correspondentes a duas

experiéncias realizadas nas mesmas condigdes operatdrias, exceptuando a presenca de

humidade.
0.02
X e H505
\ a S504 .
]
A
0.01 1 s &
®
A. A
° . {
A
A
0.00 :
0 5 10
t(s)

Figura 4.4 - Resultados experimentais para a fase inicial da curva para as experiéncias
H505 e S504

De facto observa-se que 0s pontos experimentais das duas experiéncias sdo praticamente
coincidentes, sugerindo que o mecanismo inicial da reac¢do ¢ o mesmo independentemente

da presenga ou ndo de humidade. Voltaremos a este assunto na sec¢do 4.2.7.

4.2.3 Declive inicial da curva

Calcularam-se os declives iniciais da curva X, vs. t. correspondentes a cada experiéncia.
O numero de pontos experimerltais a considerar para este célculo foi determinado pelo
método ja descrito em 4.2.1. Os resultados obtidos apresentam-s¢ no quadro resumo do
Apéndice IV. Os valores obtidos para o declive inicial da curva variam entre 4*10 e

2.3*%103 57,
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4.2.4 Conversio final do reagente sé6lido
Os valores da conversdo final do solido X, foram obtidos no final de cada experiéncia

através da andlise aos cloretos presentes no filtro. Os resultados obtidos encontram-se

listados no Apéndice IV. Para as experiéncias sem humidade os valores de X, oscilaram
entre os 2 ¢ 6%, enquanto que para as experiéncias realizadas na presenca de humidade X,

variou entre 0s 25 € 0s 95%.

De um modo geral os valores de X, estdo proximos da média da parte final das curvas

experimentais obtidas para X,, demonstrando assim uma boa concordincia entre os

resultados dos dois métodos de analise utilizados.

4.2.5 Influéncia da temperatura e do teor em humidade no gas

Analisou-se o efeito da temperatura e concentragfio de 4gua no gas na conversdo final do

solido X, e no declive da curva inicial. Os resultados obtidos apresentam-se nas figuras 4.5

e 4.6.

100
Xpe (%0)
a
o a ©0% H20
° 03%
50 1 O06%
° o ° ®11%
. (1]
(o]
o o o
0 - o . 2
25 50 75 100 125 150

temperatura (°C)

Figura 4.5 - Influéncia da temperatura e da concentragdo de agua no gas na conversio final do
solido para [HCI]=2.5%102 mol.m™



4.2 RESULTADOS EXPERIMENTAIS 4.15

a——

2.0
declive inicial 1%
*10° (s™)
v S . ©0% H20
03%
1.5 7 8 g o 6%
®11%
o
1 -O ' T T T
25 50 75 100 125 150
temperatura 9]

Figura 4.6 - Influéncia da temperatura e da concentrac;ao de agua no gas no declive inicial da
curva para [HCI]=2.5* 10> mol.m™

Pela analise da Figura 4.5 conclui-se que a temperatura tem uma influéncia importante no
comportamento da reacgdo, conseguindo-se conversoes mais elevadas a temperaturas mais
baixas. O mesmo ndo se pode dizer relativamente ao declive inicial da curva (Figura 4.6) ja
que ndo se consegue detectar nenhuma tendéncia no comportamento desta variavel com a

temperatura ou a concentragio de 4guano gas.

Voltando & Figura 4.5, verifica-se que a concentragdo de agua no gés também afecta as
conversdes obtidas, mas o factor determinante no comportamento da reacgdo parece sem
davida ser a conjugagdo destas duas varidveis, ou seja a humidade relativa do gas. Portanto ¢
de concluir que quanto mais elevada for a humidade relativa maior sera a extensdo da reac¢do
observada, indicando entdo que a presenga de 4gua no estado liquido ¢ fundamental para
permitir o progresso desta reac¢do. A humidade relativa é a razdo entre a concentragao de
4gua no gas e aquela necesséria para se atingir a saturagiio desse gas, sendo altamente
dependente da temperatura. Note-se que, pot exemplo, para a concentragdo de 6% (volume)
de 4gua no gés a humidade relativa passa de 46% para 3% quando se eleva a temperatura de
50 para 90 °C E ainda de referir a existéncia de um forte azeétropo de maximo para o
sistema HCV/H,O (Eggars, 1964). S6 assim ¢é possivel explicar as conversdes elevadas
encontradas para temperaturas superiores a 100 °C, onde seria de excluir & partida a
presenca de 4gua no estado liquido. A existéncia dé um azedtropo de maximo permite a

existéncia de uma fase aquosa liquida a temperaturas superiores & temperatura de ebuli¢do
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da agua, e devera provavelmente ser esta a situagfo que ocorre nas experiéncias realizadas a

110 e 130 °C.

4.2.6 Influéncia da concentracio de HCI

Analisou-se a influéncia da concentragio de HCI no gds a entrada do reactor na
conversdo final de s6lido e no declive da curva inicial, quer para as experiéncias a seco quer

para as experiéncias com humidade. Nas figuras 4.7 e¢ 4.8 apresentam-se os resultados

obtidos para as varias temperaturas estudadas.

2.5
2.5 .
declive - O declive
inicial 50° o inicial 70°C o
%103 (g ® *103(54) e _ 0
(s ﬂ e ©
1.25 - 1.25 1
(o}
(o] o Y
o® o
0 0
0 1 2 3 4 5 Y 1 2 3 4
[HCI] *10* (molm™) [HCI] *10? (mol.m™)
25 2.5
c.icgll.ve . ¢ o declive
inicial 90°C inicial 110°C o
*]103 (s-l) . *10° (s-l) ©
(o]
1.25 o 1.25 9
s
o (o}
0 T Ll T T 0
1 2 3 4 5 1 2 3 4
{HCI] *10? (molm™) [HCI} *10? (mol.m™)
2.5
declive
inicial 130°C 00°
*10° (s o
O.
1.25
©
O
0
0 1 2 3 4 5

[HCI] *10? (mol.m™)

Figura 4.7 - Declive inicial da curva experimental de X, vs. f em fungdo da concentragdo de
HCI a entrada do reactor (0 - 0% H,0; @ - 6% H,0)
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Figura 4.8 - Conversdo final do solido em fungéo
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da concentragdo de HCI 4 entrada do reactor

Analisando as figuras anteriores conclui-se que, como seria de prever, a conversdo final

do sélido aumenta com o aumento da concentragio dé HCl no gés, sendo esse aumento mais

nitido para as experiéncias com humidade. Quanto ao decliv

e inicial da curva experimental,
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observa-se uma forte dependéncia desta variavel na concentragdo de HCI, sendo essa
dependéncia praticamente linear para todas as temperaturas estudadas. Mais uma vez fica

patente na Figura 4.7 a coincidéncia entre os declives iniciais da curva X, vs. f para as

experiéncias a seco € com humidade.

4.2.7 Comparagio da fase inicial das experiéncias a seco e com humidade

Aplicou-se um teste estatistico aos resultados do declive inicial da curva para avaliar se
as diferengas encontradas entre as experiéncias a seco € com humidade sdo estatisticamente
significativas. Aplicou-se como teste de hipdteses um ‘teste £ assumindo que as
populagdes sdo independentes € normalmente distribuidas (Peters e Timmerhaus, 1980).
Os resultados indicam que, com excepgdo das experiéncias realizadas a 130°C, ndio ha
diferenga estatisticamente significativa a um nivel de significancia de 5% entre os valores do
declive inicial para os dois tipos de experiéncias. Quanto aos diferentes resultados
encontrados a 130 °C pensa-se que o reduzido numero disponivel de experiéncias com
humidade podera ter influenciado a conclus@io do teste, ndo parecendo ser relevante uma

mais profunda andlise destas diferengas.

Apesar de as diferengas observadas nfo serem estatisticamente significativas, verificou-
se sistematicamente que os declives encontrados para as experiéncias a seco sdo
ligeiramente inferiores aos correspondentes as experiéncias com humidade. Isto podera ser
explicado se tivermos em conta que, a luz das curvas experimentais tipicas para ambos 0s
casos, o bloqueio a reacgdo parece ser muito mais forte na auséncia de humidade. Assim
sendo, os declives encontrados na zona inicial da curva neste caso poderdo estar ja a

contabilizar alguma limitagfio ao progresso da reacgdo.

Os resultados obtidos parecem entdo indicar que, apesar de o comportamento da reacgdo
global ser substancialmente diferente na presenga ou ndo de humidade, o mecanismo inicial

da reacgdo ¢ aparentemente 0 mesmo.
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4.3 Modelizacdio dos Resultados

43.1 O ‘modelo do grao’

Para modelizar os resultados experimentais escolheu-se um modelo de reacgdes gas-
solido para reacgdes ndo-cataliticas e solidos porosos conhecido como ‘modelo do grdo’
(Szekely et al., 1976). Esta escolha foi devida essencialmente a dois factores: por um lado,
h4 uma semelhanga entre 0s pressupostos deste modelo e a realidade fisica deste sistema
reactivo. Por outro lado ¢ um modelo relativamente simples e largamente utilizado na
literatura para descrever reacgdes deste tipo (ver, por exemplo, Uchida et al., 1979; Weinell
etal., 1992; Gullet etal., 1992; Duo et al., 1995). De facto, o ‘modelo do gréo’ descreve as
particulas porosas cOmo aglomerados de grdos néo PpoOrosos, sendo cada um deles
convertido de acordo com o modelo do nicleo ndo reagido. Como foi visto no capitulo
anterior, as observagdes por microscopia electronica e a caracteriza¢dio da estrutura porosa
das particulas de Ca(OH), utilizadas neste trabalho revelaram precisamente que estas sdo
aglomerados de grios mais pequenos praticamente ndo porosos. Na Figura 4.9 apresenta-se

um esquema de uma particula porosa descrita de acordo com 0 ‘modelo do grdo’.

particula

¢ sélido ndo convertido
reagente .
gasoso camada de produto sélido

L

Figura 4.9 - Representagio esquematica do ‘modelo do grio’ para descrever uma particula
esférica porosa constituida por grios esféricos néo-porosos.

4.3.2 Resisténcias possiveis .

Considere-se a reacgiio irreversivel de ordem n representada genericamente por
A(g) + bB(s) —>dD(s)

Assumir-se-&o as seguinte simplificagdes na descrigdo deste sistema reactivo:
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Sistema isotérmico.
Difusividade efectiva nas particulas e difusividade no produto sélido
uniformes para todo o leito de particulas.

- Particulas esféricas de raio inicial uniforme R, ( RP=1‘5*10'5 m), constituidas
por grios esféricos de raio inicial uniforme R, (R,=L5 *107 m).

As particulas e os graos mantém-se esféricos com o decorrer da reacgo.

O progresso da reacgdio poderd entdo estar a ser limitado por quatro possiveis
¢

resisténcias, que se descrevem em detalhe a seguir.

4.3.2.1 Transferéncia de massa externa

Existe um filme de gas a rodear quer as particulas quer os grios € o reagente gasoso 4
terd que o ‘atravessar’ para chegar & superficie do sélido. A conversdo de cada particula ou
gréo em fungfo do tempo #,, no caso desta resisténcia ser dominante é dada pelas seguintes

equagdes (Levenspiel, 1972):

3 1
Particula: X, = bk e 4.4
Cu B 2, partﬁ:ulac A Rp (1 —g, )pB RE ( (a))
o 3 1 .
Grio: X, = bk, 41iCp ¥ — ¥ ———*1,, (4.4 v)

8rao—A Rg (1 _ 8, )pB

em que k, ¢ o coeficiente de transferéncia de massa externa, C, ¢ a concentragdo do

reagente 4 no gas, £, e &, representam respectivamente a porosidade do leito e a
porosidade das particulas e p, é a densidade molar de B. Analisando a equagdo anterior
pode-se verificar que o tempo necessario para atingir uma determinada converso de sélido
Xy € muito superior no caso da particula do que no caso do grdo ja que as particulas s3o
100 vezes maiores do que os grdos. Sendo assim a resisténcia & transferéncia de massa
externa ao grdo deverd ser desprezavel face 4 da particula. Por este motivo analisar-se-a aqui

apenas o caso da resisténcia de transferéncia de massa externa a particula.

Conforme descrito na sec¢do 4.2.1, realizaram-se algumas experiéncias preliminares a

temperatura de 130 °C que mostram que um aumento em cerca de 5 vezes no caudal de gas
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nio afecta a velocidade inicial da reac¢fio. Este facto parece indicar que, na gama de caudais
utilizados, ndo ha evidéncia de limitages & transferéncia de massa externa, uma vez que 0
coeficiente de transferéncia de massa externa depende do caudal. De qualquer modo, € para
confirmar este facto, estimou-se o valor deste pardmetro nas actuais condigdes
experimentais através de correlagdes presentes na literatura. O procedimento utilizado esta

descrito no Apéndice V. Os resultados obtidos apresentam-s¢ na tabela seguinte.

Tabela 4.4: Valores estimados teoricamente para o coeficiente de transferéncia de massa
externa em fungdo do caudal de gas para a temperatura de 130 °C

O (m*s™) 1*107 2*%107° 4*10° 6*107 8*10°

ReYparticula 0.0237 0.0475 0.0949 0.142 0.190

kg,paru'cula (ms’) 0.300 0.377 0.476 0.544 0.599

Analisando os dados da Tabela 4.4 pode-se verificar que, para a gama de numeros de
Reynolds relativa as condigdes em que se realizaram as experiéncias, serd de esperar
alteracfio no valor de £, com a velocidade do gas. Sendo assim, € uma vez que €ssa alteragdo
ndo se reflectiu nas velocidades iniciais observadas experimentalmente, é de esperar que a
resisténcia a transferéncia de massa externa nio seja dominante nestas condigdes (Froment €

Bischoff, 1990).

4.3.2.2 Transferéncia de massa interna
O reagente A tera que difundir nos poros da particula de modo a atingir os grdos. Se esta
resisténcia for dominante sobre as restantes, o tempo #, necessario para que se atinja a

conversdo X, é dado pela seguinte equagdo (Szekely et al., 1976).

“pR(1-¢,) 3
eB e STkl o1-X 21-X 4.5
“ " 18bC,D,R, [1-301- %)™ + 2 Al (4:3)

-

sendo D,, a difusividade efectiva do reagente A nas particulas do sélido B. Este modelo
assume que D,, se mantém constante com o progresso da reacgdo. Esta aproximagdo podera

ndo ser realista se com o decorrer da reacgdo se verificarem importantes modificagdes na
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estrutura do sélido, que poderdo ser devidas quer ao bloqueio dos poros quer 4 abertura de

novos poros, dependendo da razdo entre os volumes molares do produto e reagente solidos.

A difusividade efectiva de HCI nas particulas de Ca(OH), foi estimada através de alguns
modelos encontrados na literatura. O procedimento utilizado esta descrito no Apéndice V.

Os resultados obtidos apresentam-se na tabela seguinte.

Tabela 4.5: Valores estimados teoricamente para a difusividade efectiva do HCI nas particulas
do reagente solido para varias temperaturas

T 50°C 70°C 90°C 110°C 130°C

D, (m's")  3.09%10° 3.33*10° 3.58*10° 3.82%¥10 4.06*10°

4.3.2.3 Difusdo no produto sélido

Uma vez formado algum produto sélido D, este ficara, em principio, ‘agarrado’ &
superficie do grdo. Sendo assim o reagente 4 terd que ‘atravessar’ essa camada, difundindo
através dela. Se a reacgdo for controlada por esta resisténcia, entio o tempo ¢, necessario

para que se atinja a conversdo X ¢ dado pela seguinte equagdo (Szekely et al., 1976)

. _peR fa-[0-Xpa-a)+ P’
br 2DCy | a-1

1
~(1-Xxp*"? J} (4.6)

sendo D, a difusividade efectiva do reagente 4 na camada do produto sélido e a a razdo
entre o volume molar dos sélidos D e B. Repare-se que esta equacdo ja contempla a variagdo

no tamanho do grdo devido 4 formagio do produto sélido.

Esta resisténcia ndo devera ser significativa nos instantes iniciais da experiéncia uma vez
que nessa fase ainda nfo ha produto sélido formado. No entanto podera ter um papel
significativo com o avangar da experiéncia ja que as difusividades efectivas de gases em
sélidos sdo geralmente muito inferiores as difusividades efectivas em particulas porosas

(Cussler, 1984).
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4.3.2.4 Reacgiio quimica

Uma vez ultrapassadas todas as resisténcias referidas anteriormente, os reagentes AeB

estdio finalmente em contacto. Entdo da-se a reacgdo quimica de acordo com a lei cinética:

-r, =k,C," 4.7

em que —r,, & a velocidade de desaparecimento de 4 por unidade de area de solido B, %, € a
constante cinética da reacgfio quimica e n é a ordem da reacgfio. Se a reacgdo se encontrar

entdo em regime quimico, o tempo ¢, Necessario para que se atinja a conversio X, ¢ dado

pela seguinte equagfo (Levenspiel, 1972):

R
PBRg 1/3
tRO = 1-(1-X 4.8
ke bksCA"[ (4 -%p) ] “8)

A comparagio entre esta resisténcia e as anteriores € dificil sem conhecer a ordem da
reacgdo ¢ a sua constante cinética k,. Note-se que para tempos de reacgdo curtos,
correspondentes a conversdes muito baixas, as resisténcias possiveis sdo apenas a reacgdo
quimica e a transferéncia de massa interna, jé que o produto sélido ainda ndio estd presente.
Existem varios critérios de comparagio das resisténcias a transferéncia de massa interna e da
reacgfio quimica (Szekely, 1969; Levenspiel, 1972; Froment e Bischoff, 1990). De entre
estes seleccionou-se o critério de Weisz-Prater (Levenspiél, 1972) devido ao facto de ser
baseado na velocidade observada experimentalmente. Segundo este critério a resisténcia a

transferéncia de massa interna deve ser desprezada quando

2
(TandorsPer Ry 13 (49)
D,C,

sendo (-r,,),, @ velocidade de desaparecimento de A observada experimentalmente,

obs

definida por unidade de massa de sélido B ¢ p,, a massa volimica aparente de B,
determinada no capitulo anterior (p,,,,=1.15"‘103 kgm?). A equagdo (4.9) devera ser
aplicada as condigSes experimentais correspondentes a velocidade observada maxima, ou

seja, 4 temperatura de 130 °C. As velocidades iniciais podem ser obtidas através do declive

inicial da curva X, vs. t. Aplicando este critério as condigdes de entrada do reactor
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(_rA.m )obs

(C, =C,,), a 130 °C os valores experimentais de sdo em média 1.9 m*kgl.s7!,

Ae

(=74 )obsPup(R, 13)
DefCA

Nestas condigdes obtém-se =0.014, o que indica que para as

condigdes de entrada no reactor a resisténcia controlante deste processo € a reacgdo quimica.

4.3.2.5 Combinagdo de resisténcias

Raramente uma tinica resisténcia podera explicar a totalidade de uma curva experimental
de X, em funcdo de #. Normalmente um modelo isolado poderé ex;:;licar determinadas fases
dessa curva, mas entre estas fases haverd um regime transitério no qual poderdo ser
relevantes mais do que uma resisténcia em simultineo. Nestes casos considera-se que as
diversas resisténcias funcionam numa combinagdio em série, sendo entio o tempo total
necessario para atingir uma dada conversio X, dado pela soma dos tempos relativos as

resisténcias consideradas.

De acordo com o que ficou dito acima, é de esperar que esta reac¢do tenha como
resisténcia dominante a difusdo do reagente gasoso no produto sélido. No entanto nos
instantes iniciais, devido & auséncia deste ultimo, a resisténcia dominante podera ser a
difusdio nos poros do reagente sélido ou a reacgdio quimica, indicando o critério de Weisz-
Prater que, para as condig3es de entrada no reactor, esta tltima deveré ser dominante. E de
esperar entéo que a curva experimental possa ser descrita através de uma combinagdo de
duas resisténcias: reacgfo quimica (ou difusdo nos poros do solido) seguida de difusdo no

produto sélido.

4.3.3 Reactor diferencial ou reactor de leito fixo?

Nas equagdes anteriores aparece o termo C,, que representa a concentragio do reagente
A no gas. S6 que esse termo ndo pode ser considerado uniforme em todo o reactor uma vez
que se observam conversdes praticamente totais de A, principalmente nos primeiros
segundos de cada experiéncia. Por outras palavras, a concentragdo de saida (C,,) ¢
consideravelmente menor do que a de entrada (c,), chegando mesmo a ser nula para os

instantes iniciais em algumas experiéncias. Este facto exclui a hipétese de tratar este reactor
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e

como um reactor diferencial, ou seja, considerar que a concentragio no reactor €
uniformemente igual a concentragio de entrada. E de salientar que a hipotese de reactor
diferencial ¢ usualmente aceite nos trabalhos encontrados na literatura (Uchida et al., 1979,

Weinell ez al., 1992; Duo et al., 1995).

Por outro lado, a altura reduzida deste reactor também deixa algumas dividas sobre a
aplicabilidade do conceito de ‘reactor de leito fixo’. De facto, & possivel estimar a altura
deste leito (L) através de calculos simples relacionando o volume ocupado pelas particulas
ai presentes (V,,,,), @ porosidade do leito (£, ) e a secgdo transversal do reactor:

V(1= €1)

vV,
L= =T 15102y (4.10)

reactor

O termo V,,,,, pode-se obter através do quociente entre a massa de sélido presente no
leito (m =20 mg) e a massa voliimica aparente desse solido (pgp =1.15*10° kgm?). O

valor de €, ndo é conhecido, mas € sem davida superior & porosidade do sélido &,=0.5.
Admitindo que £,=0.7 obtém-se L =8%10° m. Sabendo que o didmetro médio das
particulas ¢ aproximadamente 30 um, chega-se a conclusdo que este ‘leito’ é constituido
por 2 ou 3 camadas de particulas. Se juntarmos a este facto a complexidade das equagdes
que descrevem uma reacgdo gas-solido deste tipo num reactor de leito fixo, entdo somos
definitivamente levados a tentar encontrar solugdes alternativas, ndo s numa tentativa
de simplificar o esforgo de calculo necessario como também de encontrar uma situagio
que se aproxime mais da realidade fisica que se tenta modelizar. Optou-se entdo por
tentar modelizar este leito através de uma cascata de RPAs, numa aproximag#o mais
simplista. De seguida descreve-se este modelo em mais detalhe, assim como 0s

resultados obtidos na modelizagao.

4.3.4 Modelo d‘o‘s RPAs em cascata

-

4.3.4.1 Descrigdo do modelo

- Com este modelo pretende-se aproximar o ‘leito fixo’ a um conjunto de N reactores

perfeitamente agitados (RPAs) em série. . Em cada um destes reactores a concentragdo C;
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¢ uniforme, mas varidvel com o tempo. A concentragiio de 4 & entrada de cada RPA (C)

serd igual & concentragdo de saida do reactor que o antecede. Exceptua-se evidentemente o

primeiro reactor para o qual a concentragiio de entrada sera C 4e- A equagdo de balango ao

reagente 4 no i-ésimo RPA ¢ descrita por:

m_dX,t) eV, dC,()

@.11)
bMN d = N

QCAet(t) QCAz (t)

em que V, representa o volume total do leito e € o numero de moles de reagente B

B
inicialmente presentes no reactor i Assume-se que a massa de reagente B esta
uniformemente distribuida no leito, quer radialmente quer axialmente. O volume do leito

pode-se estimar através de

m

— 4.12
(I_EL)*pap ( )

L=

Para gréos esféricos a conversdo do sélido (X, ) relaciona-se com o raio R de cada grio

através da equagio
R(z
X;@®)=1- ( Igg)) . (4.13)

Da equagdo anterior obtém-se

dXy( t) R2 (n2R®) dR(t)

4.14
@ TR (4.14)
Substituindo as expressdes anteriores na equago (4.11) obtém-se
3m drR@®) g m dC,(1)
Cu(?) = Co (1) + ———— % (1) * L *—Al 4.15
WO =Cu e KO TNt ey b, dt (413)

A relagdo existente entre £, R(#) e C,,(¢) depende do regime predominante e ¢ descrita

pelas equagdes (4.5), (4.6) e (4.8). Atendendo & equagdio (4. 13) obtém-se entdo:
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Regime quimico:

PR LT RO
tRQ—kaC:i(t)*l-l R | (4.16)

8

Regime controlado por difusdo nos poros:

3

R —¢,) [1_3(@)2 o Re) R(t))
L

]
Iy = 18bCA,(t) ef ] Rg } (4.17)

Regime controlado por difusdo no produto:

[ I_ 3 .|2/3 ]
2 Ia— (-I%L)) (1—a)+a| { )
_ pB 2 8 I _ R(t)
for = 2bD,CA.-(t)*Ji a-1 \ Rg) |} (4.18)
l J
dC,(1)

A parcela 8V deult)

N i na equagdio (4.11) representa o termo de acumulagdo em cada

RPA, que se espera que scja desprezavel face as outras parcelas na medida em que o
volume de cada um destes reactores é muito pequeno. De q1_1a1quer modo compararam-se 0S
resultados previstos através deste modelo considerando ou nfo o termo de acumulagio e
constatou-se que efectivamente a introdug8o deste termo ndo afecta os resultados obtidos.
Por este motivo, e tendo ainda em conta que o esforgo de calculo é bastante menor quando
se despreza o termo de acumulagdo, apresenta-se aqui apenas o procedimento utilizado na
auséncia desse termo. No Apéndice VI apresenta-se o procedimento seguido nas simulagdes
em que a parcela relativa & acumulagdo foi considerada, assim como a comparagdo entre 0s

resultados obtidos em ambos 0s casos.

O procedimento utilizado para obter a curva tedrica da conversio X, em fungdo do

tempo para a cascata de RPAs, desprezando o termo de acumulagdo, foi o seguinte:
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+ A expressdo de C,,(¢) dada pela equagdo (4.15) simplifica-se neste caso para

*Rz(t)*dR(t)

Ci)=C,,(D+—"7 4.19)

3m
OM,NbER,
Substitui-se ento esta equagio na equagdo correspondente & resisténcia dominante,

(4.16), (4.17) ou (4.18) e obtém-se uma equagio diferencial em re R.

» A relagio entre R e ¢ ¢ obtida através da integragio numérica da equagdo diferencial
referida no ponto anterior. Para a integragio numérica utilizou-se a sub-rotina
SFLINT (Faria e Azevedo, 1996). Esta sub-rotina utiliza o método de Runge
Kutta/Fehlberg para resolugdo de equagdes diferenciais de 1 ordem (Chapra e Canale,
1985). O passo de integragdo escolhido nesta simulagdo correspondeu ao tempo de
amostragem experimental de 1 segundo para facilitar a posterior comparagdo entre os
resultados do modelo e os experimentais. Este passo mostrou-se adequado para a

integragdo numérica.

+  Obtém-se entdo para cada RPA o valor de R correspondente a cada segundo, e a partir
deste valor calcula-se a correspondente conversdo do sélido X,. A concentragiio a
saida de cada RPA ¢ entdo calculada através da seguinte equagio (forma integrada da
equagdo (4.19)):

Cu(®)=C,(0)- *(Xp(1) - X(2-1) (420

m
bOM,N

* No final obtém-se uma lista dos valores obtidos para a concentragdo a saida de cada
RPA em cada segundo, assim como a conversio do sélido B em cada RPA também
para cada segundo.

* Uma vez que se assume uma distribuigdo uniforme do sélido B, a conversio global X,
calcula-se, para cada instante de tempo, através do somatério das conversdes em cada

reactor obtidas no ponto anterior dividido pelo nimero de RPAs.

Elaborou-se um programa em Fortran 77 para realizar o procedimento descrito acima. O
programa intitula-se LFCASCATA e a sua listagem encontra-se no Apéndice VIIL As

varidveis de entrada s3o as seguintes:
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pem—

- Numero de RPAs;
. Parimetros cinéticos: ordem da reacgdo e constante cinética;
. Difusividade efectiva nas particulas e difusividade no produto sélido;
. Concentragdo & entrada do reactor, massa inicial de reagente B e caudal de
gas.
O utilizador devera definir no programa qual(quais) a(s) resisténcia(s) dominante(s). O
ficheiro de resultados elaborado pelo programa ¢ uma listagem dos valores da conversdo de

reagente solido (X,) ¢ da concentragdo a saida do reactor (C,, ) para cada instante de

tempo.

4.3.4.2 Simulagdes com o programa LFCASCATA

Simularam-se algumas curvas tedricas obtidas através deste modelo fazendo variar os
principais pardmetros que o caracterizam. A influéncia desses pardmetros nos resultados
previstos pelo modelo apresenta-se de seguida. As simulagdes que se vdo apresentar foram
efectuadas mantendo as varidveis experimentais nos seus valores tipicos: C A¢=1*1O'2
mol.m?, m=2%10"° kg, 0=3*10"° m’.s"!. E no entanto de referir que se verificou a influéncia
destes trés pardmetros, cobrindo toda a gama experimental de cada um deles, mas

concluiu-se que nada haveria a acrescentar ao que vai ser discutido em seguida.

4.3.4.2.1 Namero de RPAs (N):

Como seria de prever, verificou-se que a conversio prevista pelo modelo aumenta a
medida que aumenta o numero de reactores em cascata (ver Figura 4.10). No entanto esta
influéncia deixa praticamente de se notar para valores de N superiores a 5-6,
independentemente dos valores dos restantes parametros do modelo. Considerou-se entdo

N=10 nas simulag@es que se seguiram e na modelizagdo das curvas experimentais.
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0.4 0.4
X | @ Xs b)

0.31 N=5, N=10 031 N=5, N=10

02 1 0.2 | -
N=1

0.1 - 0.1 1

0.0 0.0

0 300 600 900 1200 0 300 600 900 1200

t (S) t (S)

Figura 4.10 - Influéncia do n° de reactores em cascata na converséo do reagente solido prevista
pelo modelo da cascata de RPAs:
a)curva obtida considerando combinagdo das resisténcias por reac¢do quimica e difusdo

no produto sélido (n=1, k,=1 m.s™, D,=2*10"2 m’s™)
b)curva obtida considerando combinagdo das resisténcias por transferéncia de massa
interna e difusdo no produto sélido ( D,,=5*10° m*s™, D,=2*10"1? m? 5™

4.3.4.2.2 Resisténcias dominantes:
Simularam-se as curvas tedricas previstas por este modelo para as possiveis resisténcias

dominantes. Os resultados obtidos apresentam-se nas figuras 4.11 e 4.12.

0.5
Xe
0.4 RQ RI

0.3 1 :
DP

0.2 1

0.1 1

0.0

0 300 600 900 1200
t(s)

Figura4.11 - Curvas previstas pelo modelo dos reactores em cascata para trés possiveis
resisténcias controlantes (RQ: n=1, k,=1*10? m.s’'; RI: D, =5* 107 m*s;

DP: D, = 1*10"? m?%.s?)
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X8
0.31 RI+DP
0.2 - RQ+DP
01 ]
0.0
0 300 600 900 1200
t(s)

Figura 4.12 - Curvas previstas pelo modelo dos reactores em cascata para duas possiveis
combinagdes de resisténcias (RQ+DP: n=1, k,=5* 107 m.s’l, D, =2* 102 m?s'; RI+DP:
D,=1*10°m’s", D,= 2*¢102 m’s™)

Observando a Figura 4.11 pode-se concluir que nem a resisténcia 4 reac¢dio quimica nem
a resisténcia a transferéncia de massa interna podem isoladamente explicar a forma das
curvas experimentais. Na Figura 4.12 pode-se verificar que qualquer uma das combinagdes
de resisténcias apresentadas origina curvas tedricas cuja forma é semelhante & das curvas
obtidas nas experiéncias com humidade. Isto indica que nestas condi¢des operatorias, como
ja se tinha previsto na secgdo 4.3.2.5, a reacgdo em estudo deve ser controlada por uma
destas duas combinagdes de resisténcias. Repare-se que, no entanto, nenhuma destas curvas
tedricas prevé a paragem total da reacgdo que se observou. nas experiéncias a seco. Devera
entio existir um fendémeno adicional ainda ndo considerado que estd a influenciar o

comportamento da reacgdo nesse caso.

4.3.4.2.3 Constante cinética e ordem da reacgéo

A influéncia da constante cinética k, e da ordem da reacgéo foi determinada simulando as
curvas teéricas para vérias combinag3es destes dois pardmetros, ‘assumindo como
resisténcias: controlantes a reacgdo quimica e a difusdo no produto so6lido. Os resultados

obtidos referentes ao efeito da constante cinética apresentam-se na Figura 4.13.
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Figura4.13 - Curvas prev1stas pelo modelo dos reactores em cascata para combinagio das
resisténcias a reac¢do quimica e difusdo no produto sélido para varios valores da constante

cinética (k, em m.s”, n=1, D,=2*10"2 m? s

Analisando a figura anterior pode-se concluir que, como seria de esperar, a conversdo do
solido aumenta 4 medida que &, aumenta. No entanto verifica-se que, no caso de reacgdo de
1* ordem relativamente ao reagente 4, para valores de k£,>10> m.s™! e mantendo fixo o valor
de D,, as curvas obtidas sdo sempre coincidentes. Este facto foi igualmente verificado por
Duo ef al. (1993), mas para k,>10* m.s’. Este fenomeno foi observado nas simulagdes
para varias condigdes experimentais diferentes e para qualquer valor do pardmetro D,. Isto
acontece porque, em regime quimico, quando a velocidade‘ intrinseca da reacgdo é
suficientemente elevada todo o reagente gasoso é consumido e a conversio obtida atinge um
valor maximo. Nestas circunstincias um aumento na constante &, ndo resulta num aumento
da conversio uma vez que esta j4 é a maxima possivel. Para confirmar esta hipétese
analisaram-se os valores previstos pelo modelo para a concentragio de A4 4 saida do reactor
em fungfo do tempo. Na Figura 4.14 apresentam-se esses resultados para dois valores
tipicos da concentragdo de 4 a entrada. Efectivamente verifica-se que para valores de
k,>10 m.s! na fase inicial da curva nenhum reagente 4 sai do reactor, mesmo para o valor
mais elevado de C,,. Confirma-se assim a hipétese de que este reagente ¢ totalmente
consumido nesta fase do processo. A duragdo desta fase inicial é, evidentemente, tanto mais

pequena quanto maior for a concentragdo de 4 4 entrada.
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Cac=2.6*10? mol m™
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0.0
0 300 600 900 1200

t(s)

Figura 4.14 - Concentragdo de 4 a saida do reactor prevista pelo modelo da cascata de RPAs
para combinag#o das resisténcias a reac¢do quimica e difus@o no produto s6lido

(n=1, k~,r>1*10'3 m.s?, D,=2*10" m?.st)
Os resultados relativos & influéncia da ordem da reacgéo apresentam-se na Figura 4.15.
Pode-se verificar que quanto maior for n menor serd a conversio X, prevista por este
modelo. Este resultado é esperado uma vez que nas actuais condigdes experimentais a

concentragiio C, & sempre inferior a 1 mol.m™.

0.4
Xp
0.3 1
n=1
0.2 - n=0.5
0.1
n=2
0.0 —
0 300 600 900 1200

t(s)

Figura 4.15 - Curvas previstas pelo modelo dos reactores em cascata para combinagdo das
resisténcias 4 reacgdo quimica e difusdo no produto solido correspondentes a diferentes ordens

da reacgio (k,=5*10" m**2mol'?s?, D,=2*10"2 m’s™)
Para reacgdes de ordem diferente de 1 continua-se a verificar a coincidéncia das curvas
X, vs. t previstas pelo modelo a partir de um determinado valor de k,, sendo esse valor
tanto mais elevado quanto maior for a ordem da reacgdo. Por exemplo, a curva apresentada

na Figura 4.15 correspondente a n=0.5 ¢ sempre a mesma para qualquer valor de k,>5* 10
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10.5

m*’mol®’s™ e é ainda coincidente com a curva prevista para n=1 e £,>10" m.s"". Para n=2

as curvas X, vs. t passam a ser coincidentes para valores de k,>0.5 m*mol’'s™".

Na sequéncia das simulagdes realizadas ¢ portanto de salientar que, a partir de um

determinado valor de k., o modelo ndo prevé a existéncia de qualquer sensibilidade dos

resultados quer & constante cinética quer a ordem da reacgfo.

4.3.4.2.4 Difusividade efectiva do gas nas particulas do reagente sélido

Simularam-se igualmente algumas curvas tedricas correspondentes a combinagdo das
resisténcias & transferéncia de massa interna e difusdo no produto sélido, considerando
diferentes valores para a difusividade efectiva D, . Os resultados obtidos apresentam-se na
Figura 4.16. Nesta figura pode-se observar um comportamento semelhante ao Jja descrito no
ponto anterior, isto €, para valores de D,>5*10° m’.s™ as curvas simuladas por este
modelo séo coincidentes mantendo fixo o valor da difusividade no sélido D,. Conclui-se
entdo que, a semethanga do que j4 se verificou em regime quimico para valores elevados de
k,, também em regime controlado pela transferéncia de massa interna para valores elevados

de D, alimitagio ao progresso da reacgio na sua fase inicial ¢ o consumo total de reagente

£asoso.
0.4
% 03 ] D.>5*10% —>
0.2 1
D.=1*10%
0.1 1 /
De=1*10"
0.0
0 300 600 900 1200
t(s)

Figura 4.16 - Curvas previstas pelo modelo dos reactores em cascata para combinagdo das
resisténcias 4 transferéncia de massa interna e difusdo no produto sélido para vérios valores da

difusividade efectiva (D,, em m®.s”, D, =2*10""? m%s™)
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Comparando as curvas teoricas previstas para reac¢do de 1* ordem e k,>107 m.s’!
(Figura 4.13) e D,>5%10° m m’s? (Figura 4.16), simuladas para o mesmo valor da
difusividade no produto sélido D, , verifica-se que estas sio coincidentes. Conclui-se assim
que para estes valores elevados de £, ou D,, ndo ¢ possivel distinguir entre os resultados
previstos pelo modelo considerando qualquer uma destas resisténcias combinada com a

resisténcia a difusdo no produto sélido.

4.3.4.2.5 Difusividade do gas no produto sélido

Verificou-se a influéncia deste pardmetro nas curvas previstas pelo modelo da cascata de
RPAs. Os resultados obtidos apresentam-se na Figura 4.17. Observou-se que 0s instantes
iniciais da reac¢fio ndo sdo afectados por alteragc“)és a D,: aconversido X, prevista para esta
fase depende apenas da resisténcia controlante ser a reacgio quimica ou a difusdo nos poros

e dos correspondentes valores de k; ou D,. Mais uma vez se verifica que para valores

suficientemente elevados destes pardmetros a conversio prevista pelo modelo para a fase
inicial ndo depende de nenhum daqueles factores. No entanto, como se pode verificar na

Figura 4.17, o pardmetro D, influencia significativamente a conversdo obtida passados os

instantes iniciais da reacgao.

0.4
XB D=5*10" D,=2*10"*
0.3 1
0.2 1 D.=1 *1] 0—!2
0.1 1
0.0
0 300 600 900 1200
t (s)

Figura 4.17 - Curvas previstas pelo modelo dos reactores em cascata para varios valores da
difusividade no produto solido (D, em m?.s", n=1, k,>10" m. st ou D, >5* 10 m?.s™)
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4.3.4.2.6 Evolugdo do comportamento da reacgéo ao longo do leito de particulas

Os valores da concentragdo de reagente 4 & saida de cada RPA e a correspondente
conversdo do solido em cada um destes reactores permitem avaliar a evolugdo do
comportamento da reacgdo ao longo de leito de particulas prevista por este modelo. Os

resultados obtidos apresentam-se nas figuras 4.18 € 4.19.

/

10° RPA

0 200 400 600 800 1000 1200
t(s)

Figura 4.18 - Resultados previstos pelo modelo dos reactores em cascata para a concentragio
de 4 ao longo do leito de particulas (C,,=1.0¥10? mol.m?, n=1¢ k,>1*10” m.s” ou

D,>5*10°m’s", D,=2*10"? m’s™)

0.4

1°RPA 2

~

0.2 1 10° RPA

0 200 400 600 800 1000 1200
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Figura4.19 - Resultados previstos pelo modelo dos reactores em cascata para a conversio do
s6lido obtida ao longo do leito de particulas (n=1, £,>1*10” m.s” ou D >5* 10° m?s,

D,=2*10" m%s™)

A Figura 4.18 mostra que existem grandes gradientes de concentragio do reagente A ao

longo do leito de particulas, principalmente nos instantes iniciais da reac¢do. A evolugdo da
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conversio do solido revelada na Figura 4.19 estd dentro do esperado face aos valores da
concentracdo do reagente gasoso ao longo do leito. Mais uma vez fica patente que nos
instantes iniciais a conversdo do reagente gasoso é completa, sendo o progresso da reacgdo

limitado nesta fase pela falta deste reagente.

4.3.4.3 Modelizagdo das curvas experimentais

4.3.4.3.1 Determinacéo da resisténcia controlante

Compararam-se os resultados experimentais da conversdo de solido X, na fase inicial de
cada experiéncia com os previstos pelo modelo dos reactores em cascata. Na Figura 4.20
apresentam-se os dados para duas experiéncias tipicas representativas das concentragdes de

A 4 entrada minima e maxima estudadas experimentalmente.

0.04
Xs Ca—=2.6* 102
003 | mol.m™
0.02
Cac=1.0* 10
001 mol.m?
0.00 -
0 25 50

t(s)

Figura 4.20 - Resultados experimentais e previstos pelo modelo dos RPAs em cascata para a
fase inicial da reacgdo (experiéncias H501 e H504, pardmetros do modelo: n=1, k>1* 1073
m.s” ou D >5* 10° m?s)
Pode-se observar que para ambos os casos a curva experimental é bem descrita pelo

modelo, assumindo valores elevados para k; ou D,,. Este comportamento foi observado

para a globalidade das experiéncias, quer na presenga quer na auséncia de humidade no gas,
J& que, como foi visto atrds, gstas apresentam resultados semelhantes para a fase
experimental inicial. Conclui-se portanto que a reacgdo ¢ controlada nos instantes iniciais
pelo consumo total do reagente 4, e em seguida pela difusdo de 4 no produto sélido, a
partir do momento em que este exista em quantidadé suficiente para se notar o seu efeito.

Sendo assim ndo sera possivel a partir destes dados experimentais determinar 0s
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parametros cinéticos n € k,, apenas se podendo concluir que esta constante cinética tera
valores superiores a 107 m.s™!, correspondendo portanto a uma reacgdo quimica muito

rapida. Quanto a difusividade efectiva D,,, verifica-se que o valor estimado para este

pardmetro (ver 4.3.2.2) se adapta bem a estas observagdes.

4.3.4.3.2 Determinagdo da difusividade no produto sélido para as experiéncias com
humidade

Como ja foi referido atrds (ver 4.3.4.2.2) este modelo ndo consegue explicar a forma da

é
curva observada para as experiéncias a seco. Sendo assim a anélise que se segue foi aplicada
apenas as experiéncias com humidade. O comportamento da reacgio na auséncia de

humidade sera discutido mais tarde (ver 4.3.6).

Na presenga de humidade a resisténcia dominante para esta reacgdo é a difusdo no
produto sélido. Devera entdo ser possivel obter o valor experimental do pardmetro D, por
comparagio entre as observagdes experimentais e as previsdes tedricas, agora considerando

a totalidade da curva.

Dada a grande dispersdo nos resultados experimentais de X, (devida ao célculo da
derivada numérica jé referida na secgdo 4.2.2.1), torna-se dificil fazer a comparagdo entre
estes resultados e os obtidos na modelizagdo. Sendo assim optou-se por modelizar os
valores experimentais ‘em bruto’, ou seja, modelizar a resposta do eléctrodo de pH.
Designaremos entdo por N,(#) a quantidade de ides H*, expressa em moles, presente no
borbulhador em cada instante de tempo € por y(¢)a correspondente resposta do eléctrodo.
A relagio entre N, () e X, ¢ dada pela seguinte equagfio:

NA(t)=y0+Q*t—2ﬁ*XB 4.21)

B
em que y, representa a quantidade de ides H' presente no borbulhador no inicio da
experiéncia, que neste caso coincide com a resposta do eléctrodo.
Os dados experimentais y,,,(f) obtém-se directamente da resposta do eléctrodo. Para a

obtengdo dos valores previstos pelo modelo y,_,(f) ¢ necessério recorrer a equagdo (4.3),

que relaciona N,(¢) com y(¢):
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cmnam—

dx(t)
” (4.3)

N, =yD+7T

Conhecendo X, em fungfo do tempo (obtido através da aplicagio do modelo da cascata
de RPAs para um dado valor de D, ), obtém-se N ,(2) através da equacio (4.21). Para obter
¥,,4(t) bastara resolver a equagdo diferencial definida por (4.3). Uma vez que o modelo dos
RPAs em cascata aqui apresentado fornece os valores de X, em fungdio do tempo
discretizados de segundo a segundo, terd que se recorrer 4 resolugdo numérica da equagdo
(4.3). Para esse efeito utilizou-se mais uma vez a sub-rotina SFLINT (Faria e Azevedo,
1996). Elaborou-se entdo um programa em Fortran 77 para realizar o procedimento descrito
acima. O programa intitula-se MODLFY e a sua listagem apresenta-se no Apéndice VIIL

As variaveis de entrada deste programa sdo as seguintes:

. Difusividade no produto sélido;
. Concentragio 4 entrada do reactor, massa de reagente B no leito, caudal de
gas e quantidade de ides H* inicialmente presentes na solugdo do frasco
lavador de gases.
O programa fornece como saida uma listagem dos valores previstos pelo modelo dos

RPAs em cascata para a resposta do eléctrodo y,,,,(t) para cada instante de tempo.

Repare-se que o inico pardmetro deste modelo ¢ a difusividade de 4 no produto solido.
Para obter o valor deste parAmetro que melhor modeliza as curvas experimentais fez-se uma
optimizagio ndo-linear através do método da analise dos minimos quadrados procurando
minimizar as diferengas entre os valores experimentais e tedricos de y(#). O optimizador
utilizado foi o programa MSGA (Salcedo ef al., 1990; Salcedo, 1992), ao qual foi acoplado

0 programa MODLFY na forma de sub-rotina. A fungfio objectivo é definida como:

Fobj = 'E(y,hbd = Yep )2 (4.22)

Numa primeira fase realiziram-se estas optimizagdes para cada experiéncia
individualmente. Os resultados obtidos encontram-se na Tabela 4.6. Pode-se verificar que
os valores de D, estdo dentro da gama 2*10°° a 4*10712 m%s!, valores tipicos para

difusividades de gases em solidos (Cussler, 1984).
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Tabela 4.6: Resultados das optimizagées para obtengéo do coeficiente de difusdo no produto
sélido através do modelo da cascata de RPAs

EXP D, *10" Fobj *107 EXP D, *10'* Fobj *107
(m’sh)  (mol®) (m’s")  (mol®)

H501 2.54 5.00 H901 0.265 3.47
H502 252 9.10 H902 0.200 3.86
HS503 2.85 2.54 H903 1.50 0.633
H504 1.62 2.14 H904 0.748 7.23
HS505 2.86 9.19 H905 0.722 4.70
H506 2.75 6.21 H906 0.666 8.09
H507 4.04 103 H907 0.869 14.4
H508 1.61 7.44 H908 1.92 4.99
HS509 3.71 7.78 4

H1101 0.782 3.93
H701 0.909 4.41 H1102 0.767 3.50
H702 0.915 2.97
H703 1.72 5.04 H1301 0.529 3.28
H704 2.49 5.96 H1302 0.564 4.12
H705 1.21 3.51
H706 1.45 2.65
H707 2.37 1.22
H708 2.44 10.0

As curvas tedricas simuladas com os resultados obtidos na optimizagdio ajustam
razoavelmente bem os resultados experimentais, como se pode verificar pelas figuras 4.21 ¢
4.22, que mostram a comparagio entre os resultados previstos pelo modelo e os resultados
experimentais quer para a curva X, vs. f quer para a curva y vs. f uma vez que foi esta a
utilizada para a optimizagdo. Nessas figuras apresentam-se os resultados para duas
experiéncias tipicas, que foram escolhidas por corresponderem respectivamente ao pior €
melhor valor da fungfio objectivo obtidos na optimizagdo. As restantes experiéncias

apresentam portanto ajustes de qualidade intermédia.

1.5 2.0
X y *10°

1.0 (mol H)
1.0 1

0.5 1

0.0 > .2‘ % "1.'.59':'.' 0.0 J

0 600 1200 1800 2400 0 600 1200 1800 2400
t(s) t(s)

Figura4.21 - Comparagdo entre as curvas experimentais e as curva tedricas previstas pelo
modelo da cascata de RPAs para o valor 6ptimo de D, para a experiéncia H507
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Xz y * 1¢*
(mol H")
0.2 1 2.0
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Figura 4.22 - Comparagéo entre as curvas experimentais e as curva teoricas previstas pelo
modelo da cascata de RPAs para o valor 6ptimo de D), paraa experiéncia H903

Uma vez que o pardmetro D, depende apenas da temperatura, e eventualmente da
humidade relativa, de acordo com o previsto na sec¢do 4.2.5, ¢ de esperar que todas as
experiéncias realizadas nas mesmas condigdes de 7' e HR tenham o mesmo valor para D, .
Entdo todas as experiéncias nestas condigdes foram agrupadas e optimizadas em simultdneo

para este pardmetro. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.7.

Tabela 4.7: Resultados da optimizagdo conjunta de todas as experiéncias nas mesmas condigbes
de temperatura e humidade relativa para obtengéo do coeficiente de difusdo no produto sélido
através do modelo da cascata de RPAs

T HR Neexp  D,*10'2  Fobj*10’
(°C) (%) (m?s")  (mol’)
25 2 2.53 14.1
50 46 6 3.21 249
57 1 3.71 7.78
7.4 2 0.912 7.38
70 14 4 1.48 118
24 2 240 599
1.5 2 0.231 8.02
90 2.8 4 0.783 375
5.0 2 1.36 47.5
110 - 2 0.774 7.44
130 - 2 0.546 7.48

-

Obtiveram-se assim vérios valores para D,, correspondendo a diferentes valores de
temperatura ¢ humidade relativa. Comparando as fungGes objectivo obtidas nesta
optimizagdo (Gltima coluna da Tabela 4.7) com o somatorio das fungdes objectivo obtidas

na optimizagdo para as experiéncias correspondentes consideradas individualmente (Tabela



4. ESTUDO DA CINETICA DA REACGAO 4.42

4.6) pode-se concluir que a qualidade dos ajustes pouco foi alterada.

A partir destes valores de D, vs. T e HR ¢ possivel estimar a energia de activagdo para
esta difusdo no estado sélido, assim como a sua dependéncia na humidade relativa do meio,
Admitindo que a dependéncia na temperatura é descrita por uma lei de Arrhenius, entdo D,

pode ser obtido através de uma relagdo do tipo

i“;) * f(HR) (4.23)

D, = D, exp(-

com 7 em Kelvin e sendo f(HR) a fungfio que traduz a dependéncia de D, com a
humidade relativa. Para estimar a forma da fungio f(HR) substituiu-se na equagdo anterior
a energia de activagio por um valor tipico encontrado na literatura: E,_=15 kJmol'
(Weinell et al, 1992). Representando graficamente os valores experimentais de
D,/ exp(-E,,/ RT) em fungdo da humidade relativa verifica-se que existe uma relago linear
altamente significativa. Este facto indica que f(HR) podera ser descrita por uma fungfo

linear. Sendo assim sugere-se a seguinte relagdo para obter a difusividade D;:

IH OI
D, =D,* Ky, * exP(‘ECJ) i (4.24)
RT" [H,0],

em que K, € a constante que relaciona D, com a humidade relativa e [ 2.0  representa a
q HR q s 2™ Isat p

concentragdo de dgua no gas nas condigdes de saturagfio. Este valor pode ser estimado

através da equagio de Antoine (Foust ez al., 1980):

7.96681-166821/(228+T
10! @29m)

[HZO]saz = 760 — 101 SCeBF 1668211228 7)] (4.25)

O valor dos pardmetros E,, ¢ D,,*K,, foram obtidos através da minimizagdo dos
quadrados dos residuos entre os valores de D, listados na Tabela 4.7 ¢ os obtidos através
das equagdes (4.24) e (4.25). Note-se que apenas foram consideradas as experiéncias
correspondentes as temperaturas inferiores a 100 °C ji que para os restantes casos a
equagdo (4.25) ndo tem sentido fisico. O valor obtido na optimizagdo para D,,* K . foi
1.43*107 m%s!. Quanto a energia de activagdo correspondente a difusividade no estado

solido obteve-se o valor de E, ,=26.8 kJ.mol”, resultado préximo do valor avangado por
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Duo et al. (1993) de 19 kJ.mol’, e que estd entre os valores obtidos por Weinell et al.
(1992) e Duo et al. (1995) respectivamente 10-15 kJ.mol™! e 36.5 kJ.mol™'. Na Figura 4.23
apresentam-se os valores de D, obtidos e os resultados do modelo proposto para as trés

temperaturas analisadas. Pode-se verificar os valores de D, sdo razoavelmente previstos

pela equagdo (4.24).
5.0
D, *10"?
(m*s™)
modelo
2.5 A 50°C
e 70C
s 90°C
0.0
2 4 6 8 10 12

[F0] (%)

Figura 4.23 - Comparagdo entre os valores de D, obtidos através do modelo da cascata de
RPAs e os previstos pela equagdo (4.24)

434.3.3 Difusividade variavel para as experiéncias com humidade’

Analisando as figuras 4.21 e 4.22 pode-se verificar que a principal falha do modelo ai
apresentado estd em que ndo se consegue ajustar bem simultaneamente a fase inicial e a fase
final da curva. Aparentemente a resisténcia ao progresso da reacgfio é maior para a fase
inicial do que para a fase final da curva, sugerindo que o coeficiente de difusdo D; possa
estar a aumentar com o tempo. J4 foi referido no ponto 4.1 que ha evidéncia experimental
de outros autores (Jozewicz e Gullet, 1995) no sentido de que o produto desta reac¢do se
altera com o tempo devido a formagio de uma solugdo s6lida entre os compostos
CaClz.ZHZO,g C?(OH)Z. Entfo, se o produto sélido esta a variar com o tempo, ¢ de admitir
a hipétese de que o coeficiente de difusdo do reagente A nesse produto solido possa
também variar com o tempo. Sot; esta perspectiva realizaram-se novas optimizagdes,

introduzindo agora um novo parimetro de optimizagdo relativo a variagio de D,.

Verificou-se que uma simples relagdo linear representa bem os resultados experimentais
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obtidos. Entdo, segundo esta hipétese, o coeficiente de difusio D, pode ser estimado para

cada valor de ¢ através de uma expressdo do tipo

Dy =Dy + A*t (4.26)

Os resultados desta nova optimizago, agora com dois pardmetros, Dy; e A, apresentam-

se na Tabela 4.8.

Tabela 4.8: Resultados das optimizagdes para obtengio do coeficiente de difusdo no produto
solido variavel através do modelo da cascata de RPAs

EXP  Dy*10”  A4*10"  Fobj*10” melhoria

m:s) (m’s?)  (mol®) (%)
H501 1.54 1.45 1.72 66
H502 1.12 2.05 1.83 80
H503 0.944 2.99 0.0849 96
H504 0.537 1.64 0.126 94
H505 0.994 2.79 1.22 87
H506 1.30 2.13 1.50 76
H507 0.616 2.86 39.7 61
H508 1.26 4.69 7.30 2
H509 1.74 2.95 0.765 90
H701 0.909 0 441 0
H702 0.915 0 2.97 0
H703 0.193 2.18 0.410 92
H704 1.34 1.67 1.58 73
H705 1.21 0 35.1 0
H706 1.26 0.237 25.6 3
H707 0.756 2.36 221 82
H708 0.818 2.11 38.0 58
H901 0.265 0 3.47 0
H902 0.200 0 3.86 0
H903 1.50 0 0.633 0
Ho04 0.748 0 7.23 0
H905 0.722 0 4.70 0
H906 0.465 0.273 7.26 10
H907 0.144 1.06 3.23 78
Ho08 0.569 1.88 4.61 8
H1101 0.782 0 3.93 0
H1102 0.767 0 3.50 0
H1301 0.529 0 3.28 0
H1302 0.564 0 4.12 0

Como seria de esperar, os valores da fung#o objectivo baixaram para muitas experiéncias.
Na ultima coluna dessa tabela listam-se os valores das diferengas relativas entre a actual
fungdo objectivo e a obtida nas optimizagdes considerandq D, constante no tempo. Pode-

se verificar que em alguns casos essa melhoria foi muito significativa. Repare-se ainda que
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as maiores redugdes na fungdo objectivo correspondem as experiéncias realizadas as
temperaturas mais baixas e/ou as concentragdes de 4gua mais elevadas no gas. Por exemplo,
250 °C houve uma diminui¢io da fungfio objectivo para todas as experiéncias com esta
nova optimizagio enquanto que a 90 °C sé se registaram melhorias para 3 das 8
experiéncias, correspondendo as concentragdes de 4gua mais elevadas. A 110 e 130 °C ndo

s¢ obteve qualquer melhoria nos ajustes efectuados.

Nas figuras 4.24 € 4.25 comparam-s€ as curvas experimentais com as curvas tedricas
previstas por este modelo para duas experiéncias, que mais uma vez foram seleccionadas
por corresponderem ao maior € menor valor da fungdo objectivo. Pode-se verificar que para

ambos 0s casos as previsdes do modelo sdo muito proximas dos resultados experimentais.

1.5 T 2.0
Xs y *103
1.0 (mol H)
: 1.0
0.5+ Tade
r:'..\‘.‘o:.;:'
0.0 P ek 0.04
0 600 1200 1800 2400 0 600 1200 1800 2400
t (s) t(s)

Figura 4.24 - Comparagéo entre as curvas experimentais e as curva tedricas previstas pelo
modelo da cascata de RPAs considerando D, varidvel com o tempo para a experiéncia H507

20

y *10* :
(mol H*)

1.0

0.0
U 600 1200 0 600 1200

t (s) t(s)

-

Figura 4.25 - Comparagdo entre as curvas experimentais e as curva teéricas previstas pelo
modelo da cascata de RPAs considerando D, varidvel com o tempo para a experiéncia H503

Os resultados apresentados na Tabela 4.8 indicam que também neste caso em que se

considera a difusividade variavel com o tempo existe aparentemente uma dependéncia de
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ambos os parimetros do modelo ( Dy; € A) quer com a temperatura quer com a humidade
relativa. Verificou-se ainda ndo existir qualquer correlago significativa entre o pardmetro 4
e a concentragdo de HCl no gds. Sendo assim, & semelhanga do que ja foi feito no ponto
anterior, fizeram-se optimizagdes conjuntas para D; e 4 com todas as experiéncias nas
mesmas condi¢Ses de 7' e HR. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.9. Através
da comparagio das fungdes objectivo listadas nesta tabela com a soma das fungdes
objectivo para as optimizagdes individuais das experiéncias correspondentes (Tabela 4.8)
pode-se mais uma vez verificar que a qualidade dos ajustes obtidos se manteve
aproximadamente a mesma.

Tabela 4.9: Resultados da optimizagdo conjunta de todas as experiéncias nas mesmas condi¢3es

de temperatura e humidade relativa para obtengdo do coeficiente de difusdo no produto sélido
variavel através do modelo da cascata de RPAs

T HR Neexp Dy *10"2  A*10°  Fobj *10’
(°C) (%) (m’s!)  (m’s?) (mol?)
25 2 1.31 1.77 4.00
50 46 6 0.766 2.59 80.5
57 1 1.74 2.95 0.765
7.4 2 0.912 0 7.38
70 14 4 1.48 0 117
24 2 0.782 2.23 61.5
1.5 2 0.231 0 8.02
90 2.8 4 0.644 0 36.4
5.0 2 0.422 1.35 34.9
110 - 2 0.773 0 7.44
130 - 2 0.550 0 7.48

Para modelizar os resultados da difusividade inicial no produto sélido (Dy;) testou-se
um modelo semelhante ao aplicado a D, na secgfo anterior, dado pela equagio (4.24). No
entanto desta vez a grande dispersdo nos resultados obtidos para Dj; impossibilita a

determinagdo com o minimo de fiabilidade dos pardmetros deste modelo.

O pardmetro 4 representa fisicamente a rapidez com que o coeficiente de difusividade
esta a variar com o tempo. Esta variagdo estd relacionada com uma modificagfio estrutural
no produto, a qual podera ser devida a formagio de uma solugdo sélida entre o Ca(OH), € 0

CaCl.2H,0. Entdo, se aceitarmos este pressuposto como vélido, o pardmetro 4 deverd
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estar relacionado com a velocidade de formagdo dessa solugdo s6lida. Conforme ja foi
analisado acima, os resuitados da Tabela 4.9 parecem indicar uma forte dependéncia de 4
com a humidade relativa, conforme se evidencia na Figura 4.26. Analisando essa figura
verifica-se que existe uma correlagio significativa entre estas duas variaveis a um nivel de
significéncia de 5%. Pode-se observar que aparentemente a relago entre o pardmetro 4 € a
humidade relativa é também linear mas mais uma vez dada a dispersdo dos resultados ndo €

razoavel especificar os pardmetros dessa correlagio.

4.0

A*10"
(m’ s?)

2.0 1

0.0

HR (%)

Figura 4.26 - Relagéo entre o pardmetro 4 e a humidade relativa do gas

4.3.5 Comparacio com outros modelos

4.3.5.1 Modelo de reactor diferencial

De acordo com este modelo a quantidade de 4 convertida ao longo do reactor ¢ muito
pequena, e sendo assim pode-se considerar que a concentragdo deste reagente se mantém
constante e iguala C,,. Repare-se que no caso actual a evidéncia experimental mostra que
esta aproximagdo nio ¢ valida. Mesmo assim, € uma vez que esta simplificagdo ¢
usualmente aceite nos trabalhos publicados acerca deste assunto (por exemplo Weinell et
al., 1992 e Duo et al., 1995), vai-se aplicar este modelo aos resultados experimentais com 0
objectivo de comparar resultados com outros modelos mais completos € com outros

estudos.

Substituindo entdo C, por C,, nas equagoes (4.5), (4.6) e (4.8) pode-se obter o tempo

necessrio para se atingir a conversdo X, para as trés possiveis resisténcias controlantes
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e/ou respectivas combinagdes. No caso actual estd ja provado que a difusdo no produto
solido ¢ a resisténcia controlante na quase totalidade da curva, exceptuando-se os instantes
iniciais. Como esta fase inicial ¢ geralmente muito curta, a modelizagio da curva
experimental na sua totalidade faz com que seja praticamente impossivel determinar os
parametros relativos a resisténcia controlante nos instantes iniciais da reacgfo, ja que o
modelo nfo apresenta praticamente nenhuma sensibilidade a esses pardmetros. Optou-se

entdo por modelizar estas duas fases da reac¢@io separadamente.

4.3.5.1.1 Modelizag&o da fase inicial da curva

Como j4 foi acima descrito, o critério de Weisz-Prater prevé que quando C, éiguala C,,
o regime quimico € predominante relativamente ao regime difusional nos poros. Na Figura
4.27 compara-se uma curva experimental com as do modelo tedrico correspondentes a estas
duas resisténcias. A curva experimental ai apresentada é relativa a uma experiéncia tipica a
50°C (H503) e as curvas tedricas foram geradas através das equagdes (4.5) e (4.8) fixando

os pardmetros D,; ou k, e n. Os valores atribuidos a estes parimetros foram aqueles que,

por tentativa, melhor adaptaram a forma da curva tedrica aos resultados experimentais.

0.07
X !
RQ < T
0.035 1
RI
0

0 20 40 60 80 100
t (s)

Figura 4.27 - Comparagfo entre a fase inicial da curva experimental (experiéncia H503) e as
curvas teéricas para o modelo do reactor diferencial relativas as duas resisténcias possiveis (RQ
com n=1 e k,=1.8*10" m.s™"; RI com D,=5*10" m*s")

Pode-se observar na figura anterior que a curva experimental ¢ praticamente coincidente

com a curva tedrica relativa a regime quimico. Por outro lado a curva do modelo

correspondente ao regime difusional nos poros ndo se adapta minimamente as observagdes
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experimentais. Repare-se que ndo € uma questdo de ajuste com 0 pardmetro D, €a propria

forma da curva que € significativamente diferente da observada experimentalmente. Repare-

se ainda que o valorde D, usado na simulagdo desta curva tedrica esta cerca de duas ordens

de grandeza abaixo dos valores previstos na secgdo 4.3.2.2, indicando portanto que a
resisténcia & transferéncia de massa interna ndo devera ser significativa neste caso.
Confirma-se assim que, de acordo com este modelo, a reac¢io quimica € a resisténcia
dominante na fase inicial da reacgdo. Esta conclusio esta de acordo com 0s resultados de
Duo et al. (1995), mas ndo com Weinell et al. (1992) que assume que a difusdo no produto

solido é a etapa controlante para todo o processo.

A equagdo que descreve 0 comportamento da reacgdo para regime quimico ¢ a equagdo
(4.8), que agora se apresenta com uma forma ligeiramente diferente:

1
tRQ = -i(—(:*[l—(l-XB)”B] (4-27)

sendo Kc o inverso do tempo necessario para atingir conversao completa de B em regime

quimico:

bkC,"
PeR,

(4.28)

Kc=

A questdo que agora s€ coloca ¢ qual a duragdo do regime quimico, ou seja, quantos
pontos compdem esta fase inicial da curva que se pretende modelizar. Em regime quimico o
graficode 1-(1- X, )'? vs. t define uma recta que passa pela origem e cujo declive € Kc.

Estimou-se entio o nimero de pontos que representam 0 regime quimico npg, através do
critério estatistico ja descrito na secgdo 4.2.1. O namero de pontos considerado é aquele

Cuja regressdo apresentar 0 menor valor do pardmetro F * calculado atraves da equagdo (4.2).
De acordo coma equagdo (4.27), Ke sera o declive da recta que passa pela origem obtida no
ajuste anterior. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.10. Pode-se verificar que 0
nimero de pontos em regime ~quimico varia de 3 a 90, dependendo das condigoes
eXperimentais. Aparentemente 0 regime quimico ¢ mais prolongado nas experiéncias com

humidade do que nas experiéncias a Seco: 'Pgy para as experiéncias com humidade €

geralmente 2 a 3 vezes SUperior nas mesmas condi¢des de temperatura € concentragdo a
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entrada do reactor. De acordo com este critério, o fim do regime quimico ocorre para valores
de X, que variam entre 1 e 6 %, sugerindo assim que as limitagdes difusionais se comegam

a fazer sentir para conversdes ainda muito baixas.

Tabela 4.10: Numero de pontos em regime quimico e valor da constante Kc para cada

experiéncia
Humidade 7Pz, Kc *10* Seco MPrp, Kc*10*
(s C)
H501 25 494 S501 22 ¢ 1.19
H502 20 5.19 S502 13 2.54
H503 90 1.89 S503 14 2.69
H504 55 1.92 S504 19 3.78
H505 25 4.69 S505 8 5.67
H506 35 4.96 S506 8 5.12
H507 30 4.67 S507 5 7.35
H508 20 5.47
H509 40 4.53 S701 10 1.39
5702 17 2.61
H701 15 4.78 5703 3 5.04
B702 35 4.56 S$704 4 7.01
H703 30 222
H704 45 431 S901 9 1.75
H705 20 5.21 S902 9 2.57
H706 25 5.13 S903 9 3.29
H707 15 4.88 S904 9 443
H708 25 4.69 S905 8 6.83
H901 25 3.87 s1101 27 1.85
H902 20 432 S1102 16 3.55
H903 35 2.25 S1103 13 4.07
H904 15 5.75 S1104 10 438
H905 30 5.33 S1105 8 6.65
H906 15 7.74
HS07 20 5.37 S1301 30 1.17
H908 40 5.52 S1302 30 2.23
S1303 29 2.56
H1101 15 5.56 S1304 24 4.00
H1102 15 5.61 S1305 7 5.18
S1306 10 6.27
H1301 20 5.13 S§1307 11 5.93
H1302 20 5.62
Da equagdo (4.28) pode-se obter a seguinte relagdo
bk,
InK. =In—*+ninC, (4.29)

pBg

Uma vez que segundo o modelo do reactor diferencial C, é substituido por C,,, ¢

possivel determinar a ordem da reacgfio prevista por este modelo através do grafico de In K¢

em fungdo de In C,, fazendo um ajuste linear aos pontos experimentais para cada
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I

temperatura, incluindo conjuntamente as experiéncias a seco € com humidade. Os resultados

obtidos apresentam-se na Tabela 4.11 para todas as temperaturas € na Figura 4.28 para a

temperatura de 50 °C.

Tabela 4.11: Resultados dos ajustes efectuados para determinar a ordem da reacgfio segundo o
modelo do reactor diferencial

2

T (°C) n r
50 0.95 0.94
70 0.95 0.97
90 0.97 0.97
110 1.0 0.94
130 1.0 0.97

-6.0

In [Ke (s)

-5.0 -4.5 -4.0 -3.5 -3.0
In [Cae (mol.m™)]

Figura 4.28 - Determinagfo da ordem da reacgdo para a temperatura de 50°C através do modelo
do reactor diferencial

Analisando os resultados listados na Tabela4.11 e a Figura 4.28 pode-se verificar que 0s
ajustes encontrados sdo bons, tendo-se obtido #=1 (a 95% de confianga) para todas as
temperaturas estudadas. Conclui-se assim que a reacgdo ¢ de 1° ordem relativamente ao
HCL Estes resaltados estdo de acordo com Karlsson e al. (1981), mas ndo confirmam as

concluses de Carminati ef al. (1986) ja que estes autores referem uma ordem de reacgdo

complexa.

Observe-se agora que, de acordo com este modelo e para reacgdo de ordem 1, Kc/C,,

depende apenas de kg, uma vez que todos os outros pardmetros na equagao (4.28) sdo fixos
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para todas as experiéncias realizadas. Repare-se também que o valor da constante cinética

kg terd de ser o mesmo para as experiéncias realizadas & mesma temperatura. Sendo assim,

estas experiéncias podem-se considerar replicados no que diz respeito a obtengdo do valor

experimental de Kc/C,,. Pode-se entdo determinar o valor médio deste pardmetro para

cada temperatura e a partir da equagéo (4.28) obter os valores médios da constante cinética

ks correspondentes. Na Tabela 4.12 apresentam-se os resultados obtidos.

Tabela 4.12: Constante cinética média para cada temperatura obtida através do modelo do

reactor diferencial ¢
T Kc/C,, kg *10*
(°C) (m*.mol™ s7) (m.s™)
50 0.0178 1.61
70 0.0188 1.70
90 0.0213 1.93
110 0.0213 1.93
130 0.0198 1.80

Em conclusdo, os valores de kg obtidos através do modelo do reactor diferencial sdo da

ordem de 10 m.s™, muito diferentes dos valores encontrados com o modelo da cascata de
RPAs onde se concluiu que para reacgdo de 1* ordem os valores de k, deverdo ser
superiores a 10 m.s™!. Na Tabela 4.12 pode-se observar que o parimetro k, € pouco
sensivel a temperatura na gama estudada. Sendo assim nfo ¢ possivel obter um valor para a
energia de activagio associada a este pardmetro. Este resultado estd de acordo com as
conclusdes de Duo et al. (1993), que obtiveram valores de k, praticamente constantes para

a gama de temperaturas entre 100 e 250 °C.

4.3.5.1.2 Modelizagéo da curva completa
Mais uma vez apenas foi possivel a modelizagfo da curva total para as experiéncias com
humidade, ja que este modelo também ndo prevé a paragem da reacgdo tdo subitamente

quanto foi observado para as experiéncias a seco.

Para modelizar a totalidade da curva utilizaram-se as equagdes (4.6) ¢ (4.8)
correspondendo & combinagdo de resisténcias a reacgdo quimica (com #=1) e 4 difusdo no

produto sdlido, substituindo C, por C,,:



4.3 MODELIZAGAO DOS RESULTADOS 4.53

cmm——

RIS #[1-(1- X"+

bkC,,
430
pBR;_*[a-[(l—XB)(l-a)+af’3 23 (4:30)
2bD,C,, a-1 (=X, j

Como os pardmetros relativos & reacgio quimica ja foram determinados na secgdo
anterior, o Uinico parametro nesta modelizagdo é a difusividade no produto solido D, . Para
obter o valor de D, que melhor aproxima as curvas experimentais fez-se uma optimizagdo
nio-linear através do método dos minimos quadrados (Salcedo et al., 1990; Salcedo, 1992).
Uma vez mais essa optimizagdo foi feita na curva y.vs.t, devido & grande dispersdo nos

resultados experimentais de X. O procedimento descreve-se em seguida:

. Para cada instante de tempo obtém-se o correspondente valor teérico de X,
recorrendo ao método de Newton para resolver a equagdo (4.30).

+ A partir dos valores de X em fungfio de ¢ obtidos no ponto anterior obtém-se
N,(t)através da equagdo (4.21). Para obter ¥,,,(?) bastard resolver a equagdo

diferencial definida por (4.3). A resolugdo desta equagio ¢ feita numericamente
recorrendo & sub-rotina SFLINT ja referida.

+ Comparam-se entio os valores experimentais de y(z com 0s valores tedricos

calculados no ponto anterior. A optimizag&o tem como objectivo encontrar o valor de
D, que minimiza o somatério dos quadrados das diferencas entre eles.

Os valores para o pardmetro D, € as correspondentes valores da fungdo objectivo
obtidos na optimizagdo encontram-se listados na Tabela 4.13. Note-se que os valores de D
obtidos por este modelo sdo geralmente superiores aos previstos pelo modelo anterior. E
curioso ¢ inesperado verificar que, de um modo geral, as fungdes objectivo obtidas nesta
modelizagiio sio menores do que as obtidas para o modelo dos reac.tores em cascata,
indicando um melhor ajuste aos resultados experimentais. Ndo foi possivel encontrar uma
justificagiio razoavel para este Tacto. Dada a dispersdo dos resultados experimentais,
possivelmente este ajuste ligeiramente melhor ¢ simplesmente fortuito, ja que, como ficou
estabelecido acima, os pressupostos deste modelo ndo estdo de acordo com as observagdes

eXperimentais.
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Tabela 4.13: Resultados da modelizagdo da curva completa através do modelo do reactor
diferencial para todas as experiéncias com humidade

EXP D, *10'? Fobj *10’ EXP D, *10' Fobj *107

m’s")  (mol?) (m’s")  (mol?)
H501 431 1.89 H901 0.312 3.62
H502 4.85 3.50 H902 0.228 4.01
H503 9.53 0.361 H903 2.79 0.504
H504 342 0.612 H904 0.963 6.50
HS505 7.12 421 H905 0.903 5.74
H506 491 2.44 H906 0.894 8.06
H507 4.72 31.7 H907 1.16 11.7
H508 4.01 6.82 H908 3.06 2.70
H509 8.15 1.43 ¢

H1101 0.990 438

H701 1.26 5.37 H1102 0.966 3.90
H702 1.28 3.61
H703 4.02 1.69 H1301 0.634 3.53
H704 5.53 1.60 H1302 0.690 4.25
H705 3.22 33.2
H706 5.18 5.07
H707 5.08 498
H708 4.61 21.9

Na Figura 4.29 apresentam-se os graficos comparando este modelo

experimentais para a experi€ncia H507.

1.5
X3z
1.0

0.5 1

0.0

1200

t(s)

1800

e os resultados

600

1200

t(s)

1800 2400

Figura 4.29 - Comparagdo entre as curvas experimentais e as curvas teéricas previstas pelo

modelo do reactor diferencial para a experiéncia H507

A semelhanga do que ja foi feito para o modelo dos reactores em cascata, agruparam-se

todas as experi€ncias nas mesmas condigdes de temperatura e humidade relativa €

determinou-se por optimizagdo o valor D, que melhor aproxima os dados experimentais de

todas estas experiéncias em conjunto. Mais uma vez se verificou que os ajustes obtidos néo

apresentam diferengas significativas. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.14.
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Tabela 4.14: Resultados da optimizag&o conjunta de todas as experiéncias nas mesmas
condi¢des de temperatura € humidade relativa para obtengdo do coeficiente de difusdo no
produto solido através do modelo do reactor diferencial

T HR Neexp D, *10'*  Fobj *10’
C) (%) (m?s™) (mol?)
25 2 4.52 543
50 46 6 5.31 42.1
57 1 8.15 1.43
7.4 2 1.27 9.02
70 14 4 457 544
24 2 4.85 25.8
1.5 2 0.271 7.88
90 2.8 4 0.995 39.7
5.0 2 2.15 2.34
110 - 2 0.981 7.38
130 - 2 0.660 7.31

A partir dos resultados listados na Tabela 4.14 determinaram-s¢ OS valores dos

pardmetros E,,, € D,,* Ky que minimizam o somatério dos quadrados das diferengas entre

os valores experimentais € 0s previstos pela equagdo (4.24). O procedimento seguido foi
idéntico a0 j4 referido para o modelo dos reactores em cascata. Os valores obtidos neste

caso foram 1.13*107 m?s™! para D,y* Ky € 24.2 ki.mol" para a energia de activagdo. Na
Figura 4.30 comparam-se os valores da difusividade no sélido D, obtidos através do

modelo do reactor diferencial com as previsdes da equagdo (4.24).

10.0
D, *10% A
(m” %)
modelo
50 1 a 50°C
e 70°C
= 90°C
0.0
2 12

[H:0] (%)

Figura 4.30 - Comparagdo entre os valores de D, obtidos através do modelo do reactor
diferencial e os valores previstos pela equagdo (4.24)
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4.3.5.2 Modelo da concentracio média

O modelo da concentragdo média pretende ser um melhoramento a hipétese de reactor
diferencial: admite igualmente que a concentragdo do reagente gasoso ¢ uniforme no leito,

mas em vez de ser igual & da entrada considera um valor médio entre a entrada e a saida.

Na realidade a concentragfio da 4 na corrente gasosa ndo ¢ uniforme ao longo do reactor
uma vez que 4 esta a ser consumido pela reacgdo. Um balango material a 4 numa fatia

diferencial de altura dz para cada instante de tempo conduz a seguinte equagao:

<

Q*C,|... = Q*CAL = (-r)dS (4.31)

em que dS ¢ a area superficial do sélido B presente na fatia diferencial. Ndo se considerou o
termo de acumulag@o no balango anterior uma vez que, como ja ficou estabelecido para o

modelo da cascata de RPAs, este ¢ desprezavel face as outras parcelas.

Assumindo que as particulas estdo uniformemente distribuidas ao longo do leito

L (4.32)

sendo S, a 4rea superficial especifica de B, m a massa de solido B presente no leito e L a
altura do leito. Combinando estas duas equa¢des obtém-se a seguinte relagdo entre a

concentragdio C, e a posigdo z no leito:

ac, _Sm.
= e (433)

A integragdo da equagdo anterior s6 poderd ser feita conhecendo a expressdo da
velocidade da reacgdio . E portanto agora necessério distinguir entre os diferentes tipos de

regimes possiveis.

4.3.5.2.1 Regime Quimico
Neste caso a velocidade da reacgdo é constante com o tempo, dependendo apenas de C,
de acordo com a lei cinética descrita na equagfo (4.7). Substituindo entfo esta expressdo na

equagdo (4.33) obtém-se
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e

k. *S
dCy _ B SmaZ g (4.34)

Para integrar esta equagao tém que se considerar duas possibilidades:

k*Sy m

=1- — * (_ s B % —

=1 C,(2) = C exp\ 7 QZ) (4.35)
1

s €0 =( €, rrep e o) (436)

A concentragio média de 4 no leito C, pode ser obtida através de

L
fCA(z)dz
C, ==

L

(4.37)

Segundo este modelo, essa concentragio média serd entdo 0 valor a substituir na equagao

(4.8).

43.52.2 Regime difusional

Nesta situagfio a determinagdo da relagio entre C, ez € mais complexa do que no caso
anterior ja que tanto a velocidade da reacgdo como a concentragdio C, sdo agora dependentes
do tempo. Para simplificar 0 esforco de calculo necessario, vamos considerar que, a
semelhanga do que acontece em regime quimico com reacgdo de 1* ordem, a razdo entre a
concentragiio de 4 em cada instante C,(¢) e a concentragiio de 4 a entrada C,, ¢ uma
exponencial decrescente. Sendo assim o valor médio da concentragio em cada instante é
dada por uma expressdo do tipo

T (ty = —Sae = Casl) (4.38)
InC,, -InC, (")

Por outro lado a diferenga na concentragdo de A entre a entrada e a saida corresponde a

quantidade de 4 consumida pela reacgdo:
2ml M, dX,(1) (4.39)
0 dt '

Cu(=C,, -
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Combinando as duas equagdes anteriores obtém-se uma expressdo para a concentragio

. ) . dXp(t . ) o
média no leito em cada instante em fungio de —-—(;t(!—) valida para regime difusional no

produto D ou nos poros de B:

5A )= 2 dX,(t) (4.40)

[ 2 dX,(1).\1 at
(Q/m)MB["ln(l"cAe(Q/m)MB dr )j

Segundo este modelo esta serd a expressdo a substituir nas equagdes (4.5) ou (4.6). Resta
dX,(1) ‘

ainda determinar a derivada . Para isso assumiu-se que as curvas obtidas pelo

modelo do reactor diferencial eram representativas do comportamento da reacco.

. dX,(t . .
Calcularam-se entdo numericamente os valores de ——5—) a partir das curvas tedricas

relativas a esse modelo. A partir da equagdo (4.40) obteve-se assim, para cada experiéncia,
uma listagem dos valores de Ca de segundo a segundo, dependendo da raziio Q/m, da
concentragdo de HCI a entrada e da respectiva curva teérica prevista pelo modelo do reactor
diferencial. Na Figura 4.31 apresenta-se o gréfico dos valores obtidos para C4 em funcdo

do tempo para uma experiéncia tipica.

3.5

CAmedia 30 |
*10°

(mol.m?)

2.5 1
2.0 1
1.0 -

0.5 1
0.0

0 300 600 900 1200
t(s)

Figura4.31 - Concentragio média no reactor calculada através da equagio 54.40) em fungdo do
tempo para a experiéncia H501 (C,,=2.57*10 mol.m™)
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4.3.5.2.3 Modelizagao da fase inicial da curva experimental
Uma vez que nio sdo ainda conhecidos os pardmetros cinéticos da reacgio torna-se
dificil a comparago entre o regime quimico e o de difusdo nos poros. Repare-se no entanto

que nesta fase inicial o modelo do reactor diferencial prevé que a conversao de B aumente

dx. (t
;t() ¢ constante € a

linearmente com o tempo. Consequentemente a derivada

concentragiio média no leito torna-se assim independente de ¢. Esta-se portanto perante uma
situagdo equivalente a do modelo do reactor diferencial: a concentragdo de 4 no leito tem um
valor constante. Sendo assim a comparagdo entre as duas resisténcia possiveis apresentada
na Figura 4.27 para o modelo anterior continua a ser vilida neste caso. Note-se que as
curvas apresentadas na Figura 4.27 se mantém, apenas deverdio corresponder a diferentes

valores dos parametros ks € D, ja que a concentragdo a considerar no modelo actual €

seguramente inferior a concentragio de entrada. No entanto uma vez que €ssa analise era de
natureza meramente qualitativa, a conclusdo ai tirada & valida para o modelo actual: a

resisténcia dominante nesta fase inicial €, aparentemente, a reac¢do quimica.

O método utilizado para a determinagio do numero de pontos a considerar nesta fase de
regime quimico e o correspondente valor da constante Kc ja foi descrito na secgdo 435.1.1
para o modelo do reactor diferencial. Os valores ai obtidos (Tabela 4.10) continuam a ser
vélidos para o modelo actual. Com estes valores de Kc determinou-se a ordem da reacgdo
através da equagio (4.28). Através de uma optimizagfo nio-linear (Salcedo et al., 1990;
Salcedo, 1992) procurou-se minimizar as diferengas entre o somatorio dos quadrados dos
residuos entre os valores experimentais de Kc e aqueles obtidos atraves da equagdo (4.28).
Fizeram-se entio duas optimizagdes diferentes: a primeira tendo como pardmetros k; en e
a segunda considerando n=1, tendo como unico pardmetro k. Ambas as optimizagdes
foram feitas considerando conjuntamente as experiéncias a seco € com humidade para cada

temperatura. Os.resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.15.

Observando os resultados listados nessa tabela pode-se verificar que,
independentemente da temperatura estudada, ¢ para o caso de n=1 que se encontram OS

residuos mais baixos. Com este modelo conclui-se portanto que a reac¢do ¢ de 1° ordem
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relativamente ao HCI, de acordo com o que ja se tinha visto também para o modelo do

reactor diferencial.

Tabela 4.15: Resultados da determinagdo da ordem da reacgfio através do modelo da
concentragdo média

n=1 n=1

T n Fobj*108 Fobj*10®
C) (s?) (s?)
50 0.91 2.88 2.82
70 1.60 3.72 1.25
90 1.67 4.05 0.969
110 1.55 1.89 0.728
130 1.58 1.72 0417

Na Tabela 4.15 ndo se apresentam os valores obtidos para o pardmetro k, uma vez que
se verificou que o valor de K¢ obtido através da equagfo (4.28) praticamente ndo ¢ afectado
por alteragdes a k, para valores deste pardmetro superiores a aproximadamente 5*10™
m.s". Repare-se que, de facto, sabendo que areacgdo € de 1* ordem relativamente ao HCI, é

possivel combinar as equagdes (4.35) e (4.37) obtendo-se

EAzgéf_(Q_/_’zz_)* l_expr_ﬁL \ (4.41)
kS, \ (@/m) )

Substituindo esta expressdo na equagio que define K¢ obtém-se

KC = M {1 - exp(; k"—SB)} (442)
PsR,Sp Qim

Facilmente se pode verificar que, na gama de condigSes experimentais actuais, a
exponencial da equagdo anterior toma valores praticamente iguais a zero quando k,>5*10"
m.s™', aproximadamente. Demonstra-se assim que efectivamente K¢ ndo depende de , para
valores elevados deste pardmetro. Este facto foi ja observado nas modelizagdes com 0
modelo da cascata de RPAs, tendo-se entéio avangado com a explicagdo de que para valores
elevados dek, a velocidade da reacgdio serd controlada pelo consumo total do reagente

£as0so0. A expressdo de Kc reduz-se entdo a
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bC, 0/
Ko 2allm - (4.43)
pBRgSB

Do que ficou exposto acima conclui-se que todas as experiéncias realizadas nas mesmas

condi¢des de temperatura e humidade apresentam valores semelhantes de Kc/C,,
experimental, mas de acordo com este modelo agora Kc/C,, € independente da constante

cinética da reacgdio k,. Estes resultados experimentais podem ser comparados com as

previsdes da teoria deste modelo, calculando Kc/C,,| . através da equagdo (4.43). Na

Tabela 4.16 apresentam-se os resultados obtidos, verificando-se que este modelo prevé

razoavelmente bem os resultados experimentais para a fase inicial da curva.

Tabela 4.16: Comparagdo entre os valores de Kc/Cjy, experimentais e os previstos pelo
modelo da concentragdo média

T rexp  KdC,|, KclCyl. o
C) (m*.mol.s™) (m’.mol™ s™)
50 16 0.0178 0.0195

70 12 0.0188 0.0209

90 13 0.0213 0.0222
110 7 0.0213 0.0231

130 9 0.0198 0.0242

4.3.5.2.4 Modelizagao da curva completa
Como ja se verificou para os modelos anteriores, também este s6 consegue modelizar as
curvas com humidade. Sendo assim, mais uma vez as experiéncias a seco ndo serdo

consideradas na modelizagdo que se segue.

Uma vez terminado o regime quimico passar-se-a por uma fase de controlo simultineo
por reac¢fio quimica e difusdo no produto sélido, seguindo-se entdo o regime difusional.
Uma vez que nio foi possivel determinar o pardmetro &, ndo se podera modelizar a fase
intermédia. Vai-se entdo assumir gue esta fase é de curta duragdo e aplicar-se-4 o modelo
descrito pela equagdo (4.6) aos pontos experimentais a partir do final do regime quimico. O
valor de C, a substituir nessa equagdio sera a concentragdo média EA para cada instante de
tempo obtida através da equagdo (4.40) pelo processo descrito na secgdo 4.3.5.2.2. O tnico

pardmetro do actual modelo é entdio o coeficiente de difusdo no produto sélido D,. Uma
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vez mais obteve-se o valor deste pardmetro que melhor aproxima as curvas experimentais
através de uma optimizagdo ndo-linear. Uma vez mais também essa optimizagdo foi feita
para a curva y.vs.t devido a grande dispersdo nos resultados experimentais de X,. O

procedimento seguido & semelhante ao descrito para o modelo do reactor diferencial.

Os valores para o pardmetro D, e as correspondentes valores da fungdo objectivo
obtidos na optimizagio encontram-se listados na Tabela 4.17. De um modo geral os valores
de D, previstos por este modelo sio praticamente coincidentes com 0s previstos pelo
modelo da cascata de RPAs. As fungdes objectivo sio também muito proximas das obtidas
para o modelo dos reactores em cascata, embora de um modo geral ligeiramente mais
elevadas do que as obtidas para o modelo do reactor diferencial. Na Figura 4.32
apresentam-se os graficos comparando este modelo e os resultados experimentais para a
experiéncia H1302, tendo-se escolhido esta experiéncia por corresponder a média das

fung¢des objectivo obtidas.

Tabela 4.17: Resultados da modelizagdo da curva total através do modelo da concentragio
média para todas as experiéncias com humidade

EXP D, *10' Fobj *107 EXP D, *10" Fobj *10’

(m*>.s™) (mol?) (m’s") (mol?)
H501 2.55 5.14 H901 0.272 3.53
H502 2.54 9.04 H902 0.203 3.89
H503 3.04 2.87 H903 1.53 0.633
H504 1.69 2.14 H904 0.745 7.21
HS505 2.90 8.88 H905 0.739 4.83
H506 2.76 6.14 H906 0.673 8.08
H507 4.03 117 H907 0.722 16.3
H508 1.94 9.53 HS08 1.92 4.87
H509 3.73 8.27

H1101 0.789 3.93

H701 0.908 4.46 H1102 0.716 3.83
H702 0.969 3.03
H703 1.78 5.04 H1301 0.528 3.28
H704 2.63 5.24 H1302 0.568 4.12
H705 1.79 33.2
H706 2.66 10.3
H707 2.38 12.0

H708 2.46 312
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Figura 4.32 - Comparagfo entre as curvas experimentais e as curvas tedricas previstas pelo
modelo da concentragio média para a experiéncia H1302

A semelhanga do que ja foi feito para os modelos anteriores agruparam-se todas as
experiéncias nas mesmas condigdes de temperatura € humidade relativa e determinou-se o
valor de D, que melhor modeliza os dados experimentais de todas estas experi€ncias em
conjunto. Mais uma vez se verificou que os ajustes obtidos ndo apresentam diferengas
significativas. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 4.18. E mais uma vez de
salientar a grande semelhanga entre os resultados obtidos por este modelo e pelo modelo

dos reactores em cascata.

Tabela 4.18: Resultados da optimizagdo conjunta de todas as experiéncias nas mesmas
condigdes de temperatura e humidade relativa para obteng&o do coeficiente de difusdo no
produto sélido através do modelo da concentragdo média

T HR Neexp  D,*10'2  Fobj *10’
0 (%) (m*s')  (mol’)
25 2 2.55 14.2
50 46 6 3.16 267
57 1 3.73 8.27
7.4 2 0.948 7.59
70 14 4 2.10 84.4
24 2 2.44 433
1.5 2 0.243 8.28
90 2.8 4 0.793 40.5
5.0 2 1.36 512
110 . 2 0.778 7.45
130 - 2 0.551 7.49

Determinaram-se os valores dos parimetros E,, e D, *K,, que minimizam o

somatério dos quadrados das diferencas entre os valores de D; listados na tabela anterior e
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os previstos pela equagdo (4.24). Para D, * K, o valor obtido foi de 1.70*107 m*s! ¢
para a energia de activago obtiveram-se 27.2 kJ.mol”'. Repare-se que estes valores sio
praticamente iguais aos obtido pelo modelo dos reactores em cascata. Na Figura 4.33
comparam-se 0s resultados do modelo descrito pela equagfo (4.24) com os valores obtidos

através do modelo da concentragdo média.

5.0
D, *10"?
(m? s™) A )
modelo
2.5 A 50°C
e 70C
" 90°C
0.0
2 4 6 8 10 12

[H:0] (%)

Figura 4.33 - Comparago entre os valores experimentais para D, obtidos através do modelo
da concentragdo média e os previstos pela equagio (4.24)

4.3.6 Experiéncias sem humidade

Para as experi€ncias a seco nenhum dos modelos anteriores consegue explicar a paragem
da reacgdo uma vez que a dimens3o inicial dos poros e a razdo entre os volumes molares do
reagente e do produto sélidos ndo justificam o bloqueio tdo rapido do processo. De facto
pode-se estimar a porosidade do sélido em cada instante assumindo que esta depende
linearmente da conversdo do reagente solido de acordo com a equagio (Froment e Bischoff,

1990):
g, =e,-(-g,Ma-1)X, (4.44)

em que &, € a porosidade inicial do reagente s6lido e « representa a razo entre os volumes

molares do produto e reagente so6lidos, tomando no caso actual o valor 2.37. Para valores
de conversdo do sélido da ordem dos 5% (correspondente em média a paragem da reacgdo
nas experi€ncias a seco) a porosidade do s6lido devera diminuir apenas cerca de 7 %, ndo

Justificando esta pequena variag3o uma tdo grande diferenga no comportamento da reacgdo.
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Duo et al. (1995) propdem o modelo de 'eristalizagdo e fractura' para explicar o
fenémeno da paragem da reacgdo nas experiéncias a seco: a camada de produto ¢ formada
por cristais e para que a reacgdo progrida ¢ necessario quebrar a estrutura cristalina pré-
existente uma vez que o volume molar do produto & superior ao do reagente. A reacgdo para
quando a energia necessaria para quebrar os cristais ja formados for superior a energia
libertada pela reac¢dio. Esta teoria poderia ainda explicar as diferengas encontradas entre as
experiéncias a seco € com humidade, j4 que para estas ultimas a presenga da 4gua poderia
dissolver os cristais de produto formado de modo a que a reacgdio possa progredir tal como
foi observado experimentalmente. Isto estaria também de acordo com as observagdes
experimentais de que ¢ a humidade relativa, mais do que a concentragio de dgua, que

influencia significativamente o comportamento da reacgo.

4.4 Discussio dos Resultados

Na Tabela 4.19 faz-se um resumo dos resultados obtidos com a aplicagfio aos dados
experimentais dos trés modelos descritos neste capitulo. Apresentam-se nesta tabela os
correspondentes intervalos de confianga a 95% para os parametros D; e ki, sendo para
este wltimo apenas apresentado o resultado relativo & aplicagio do modelo do reactor
diferencial. Estes intervalos de confianca foram obtidos atraves da sub-rotina SESTAT2
(Faria e Azevedo, 1993). Néo se determinaram o0s intervalos de confianga para o0s

pardmetros E,, € D, * K, devido ao reduzido nimero de pontos experimentais disponiveis.

Pode-se observar na Tabela 4.19 que a modelizagdo da fase da curva correspondente ao
regime difusional no produto solido origina resultados semelhantes qualquer que seja o
modelo aplicado. O mesmo ja néo se verifica relativamente & fase inicial da curva ja que o
modelo do reactor diferencial apresentou resultados significativamente diferentes dos outros
dois modelos. O modelo da cascata de RPAs € sem divida o modelo mais completo € €
fisicamente consistente com o sistema experimental, mas ¢ também o modelo mais
complexo. Os seus resultados sdo aparentemente muito bem aproximados pelo modelo da
concentragdo média, cuja complexidade ¢ significativamente menor. O modelo do reactor

diferencial apresenta de longe o menor esforgo de calculo, apesar de 0s seus pressupostos
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ndo serem compativeis com as observagdes experimentais. Este modelo consegue bons

resultados para a fase final da curva mas falha na modelizagdo da fase inicial desta reaccdo.

Tabela 4.19: Resumo dos principais resultados da modelizagdo das experiéncias com os trés
modelos testados

FASE INICIAL FASE FINAL

MODELO Resisténcia n k *10* Resisténcia D, *10" E, D,*Kjz*10

dominante (m.s™) dominante (m’s"  (kI.mol™) (m’.s™)
Cascata de Consumo - >10 DP 0.2 +0.005 26.8 1.43
RPAs total de 4 a4+0.04
Reactor RQ 1 16al9 DP 0.2 £0.005 24.2 1.13
diferencial (£0.001) 29 0.06
Concentragio Consumo 1 >5 Dp 0.2 £0.004 272 1.70
média total de 4 a4 +0.04

4.5 Conclusdes

Os resultados obtidos nas experiéncias realizadas no reactor tubular indicam que o

Ca(OH), tem boa capacidade para reagir com o HCl mesmo a temperaturas baixas,

podendo-se atingir conversdes praticamente completas do gis mesmo para tempos de

contacto muito reduzidos.

A presenga de H,O na corrente gasosa revelou-se de fundamental importincia: na
auséncia de humidade a conversdio maxima de reagente sélido conseguida é da ordem dos
5%, indicando um mecanismo pouco adequado para a lavagem a seco de emissdes contendo
HCL No entanto consegue-se um bom aproveitamento do Ca(OH), para temperaturas
baixas na presenga de humidade, ja que se atingem conversdes muito elevadas deste

reagente, embora sejam necessarios tempos de reacgdo elevados (= 40 min).

O progresso da reacgdo na auséncia de humidade ¢ limitado pela formagdio do produto
s0lido, atingindo-se conversdes maximas da ordem dos 5% ao fim de tempos relativamente
curtos. Uma possivel explicagdo para este facto é o modelo de 'cristalizagdo e fractura' de
Duo et al. (1995), segundo o qual a reacgdo para quando a energia necessaria para quebrar a

estrutura cristalina do produto ja formado for superior 4 energia libertada pela reacgdo.
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Assumindo que esta explicagdo € valida, entdo o comportamento diferente observado na
presenga de humidade na corrente gasosa podera ser causado pela formagdo de uma fase
liquida que rodeia as particulas solidas, quebrando as ligagdes entre 0s cristais do produto,
permitindo assim O progresso da reaccdio. Esta explicagdo ¢ sustentada pelo facto de
experimentalmente se ter encontrado uma forte correlagio entre a conversio de Ca(OH), e a
humidade relativa do gés. Repare-se ainda que a possibilidade de a reacgdo se estar a dar
numa hipotética fase liquida no caso das experiéncias com humidade tem de ser excluida ja
que o comportamento da reac¢do nos instantes iniciais ¢ semelhante para as experiéncias a

seco e com humidade.

Quanto a determinagio dos parametros cinéticos da reacgio em estudo, ndo foi possivel
obter concretamente o valor da constante cinética desta reacgdo, apenas sendo possivel
concluir que esta constante é superior a 10 m.s!, indicando uma reacgdo quimica muito
rapida mesmo para temperaturas baixas. O mecanismo da reacgfo quimica parece ser
independente da presenga ou ndo de humidade no gis uma vez que OS resultados
experimentais correspondentes & fase inicial da reac¢do sfio coincidentes para as
experiéncias a seco e com humidade. Nesta fase inicial a etapa controlante € o consumo total
do reagente gasoso HCI, ndo sendo por isso possivel determinar a ordem da reacgdo

relativamente a este reagente.

Para as experiéncias com humidade verificou-se que existe uma concordéncia muito boa
entre os resultados experimentais e os previstos pelo modelo do griio supondo a existéncia

de fortes limitagdes difusionais no produto selido.

Estimou-se o coeficiente de difusdo no produto sélido através da aplicagio do modelo do
grdo e 0 modelo da cascata de RPAs para descrever, respectivamente, o comportamento da
fase slida e da fase gasosa. Os valores obtidos estdo dentro da gama espefada para difusdo
de gases erﬁ".{sél‘aid'os (103 2 10" m?s™). Verificou-se que a dependéncia deste coeficiente de
difusdo com a temperatura obedece a lei de Arrhenius com uma energia de activagdo de 27

kJ.mol"". Encontrou-se ainda uma dependéncia linear de [, com a humidade relativa do gas.

Compararam-se os resultados obtidos com outros dois modelos mais simples para

descrever o comportamento da fase gasosa: 0 modelo do reactor diferencial e o modelo da
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concentragio média. Verificou-se que este Giltimo modelo da resultados muito proximos dos
descritos acima, constituindo uma boa alternativa ao modelo da cascata de RPAs devido &
maior simplicidade dos calculos que lhe estdo associados. Relativamente ao modelo do
reactor diferencial, que ¢ o modelo mais largamente aplicado nos trabalhos publicados sobre
este sistema reactivo e semelhantes, concluiu-se que os resultados com ele obtidos sdo
proximos aos dos outros dois modelos analisados para a fase da reacgdio correspondente ao
controlo por difusdo no produto sélido. No entanto na modelizagio da fase inicial da
reacgdo os resultados obtidos por este modelo sdo totalmente diferentes dos obtidos com
os outros dois modelos estudados. Este modelo ndo é também compativel com o sistema
fisico estudado nas condigdes experimentais utilizadas uma vez que se constatou

experimentalmente um consumo significativo do reagente gasoso.
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5. Reactor Ciclone

Sumadrio

Neste capitulo estudou-se a reacgdo entre o HCI gasoso e as particulas solidas de
Ca(OH), num reactor ciclone, tendo em vista uma potencial aplicagio deste sistema para

purificagiio de emissOes com gases acidos.

Fez-se uma caracterizagio prévia do ciclone na auséncia de reacgfo relativamente a sua
eficiéncia de captura de particulas e a hidrodinimica do escoamento das fases gasosa €

solida.

Estudou-se a capacidade de remogdo do HCI pelas particulas solidas de Ca(OH), no
reactor ciclone e verificou-se a influéncia das varidveis operatdrias mais importantes na

eficiéncia de remogéo.

Desenvolveu-se um modelo tedrico para prever a extensdo da reacgdo tendo em conta a
hidrodinamica do escoamento quer da fase gasosa como da fase solida e compararam-se 0S

resultados experimentais com os previstos pelo modelo.

5.1 Introdugéo

5.2 Caracterizagdo do reactor ciclone na auséncia de reacgdo
5.3 Estudo experimental

5.4 Modelizagdo

5.5 Conclusdes

5.6 Bibliografia
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5.1 Introducio

A equipa do Prof. Villermaux em Nancy foi pioneira no estudo cientifico do interesse
da utilizagio de um reactor ciclone como camara de reac¢do para sistemas gas-solido no
inicio dos anos 80 (Lede et al., 1980). No entanto ¢ possivel encontrar referéncia a
aplicagdes industriais de ciclones a funcionar como reactores anteriores a esta data,
nomeadamente em reacgdes de pirélise e combustdo de solidos e liquidos, tratamento de

minerais, produ¢do de metais ndo-ferrosos € polimerizaggo de isoolefinas (Li, 1988).

Li (1988), na sua tese de Doutoramento intitulada precisamente “Le Cyclone Reacteur”,

refere as principais vantagens da utilizagdo deste equipamento para reacgoes gas-solido:

» Reacgio e separagio efectuadas simultaneamente no mesmo equipamento;

* Possibilidade de operar em continuo;

* Pequena perda de carga, caracteristica desta pega de equipamento;

« Construgfio e manutengiio muito simples;

¢ Tempos de residéncia curtos para as particulas solidas, favorecendo as reacgdes
rapidas;

« Escoamento do sélido proximo de escoamento pistdo, adaptavel a reacgdes que
necessitem de uma boa selectividade e conversdes elevadas;

* Eliminagio de produtos gasosos da zona de reacgdo, favorecendo o deslocamento

do equilibrio quimico no sentido de maior conversdo dos reagentes.

Tendo em vista uma possivel aplicagdo desta técnica na limpeza de gases, a
possibilidade de realizar em simultidneo e em continuo a remogdo dos gases 4cidos € o
deSpoéiramento reveste-se de particular importéncia. O reactor ciclone torna-se entdo uma
alternativa potencial interessante para a lavagem de gases cuja viabilidade vale a pena ser

mais aprofuindada.

-

5.2 Caracterizacio do reactor ciclone na auséncia de reac¢o

Antes de entrar no estudo da reacgdo propriamente dita foi necessario proceder a alguns

estudos preliminares para caracterizar o mais completamente possivel o reactor ciclone,
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nomeadamente no que diz respeito a sua eficiéncia como separador gas-sélido e 4

hidrodindmica do escoamento quer da fase gasosa quer da fase sélida.

5.2.1 Eficiéncia de captura das particulas sélidas

Realizaram-se 5 experiéncias com o objectivo de caracterizar a eficiéncia do reactor
ciclone na captura das particulas do reagente sélido na auséncia de reacgdo. A temperatura
e a concentragdo de dgua no gas foram variadas de modo a cobrirem toda a gama a ser
estudada posteriormente. O caudal de gis e o caudal de sélidos a entrada mantiveram-se
fixos respectivamente em 2.3*10* m’N's” e 1.3*107 kgs?.  Os resultados obtidos
encontram-se na Tabela 5.1 ¢ da sua andlise pode-se concluir que a eficiéncia de captura
das particulas sélidas ¢, aparentemente, independente das condigdes operatérias na gama
estudada. A eficiéncia de captura média ¢ 91.6%=x3.2% para um nivel de confianga de

95%.

Tabela 5.1: Eficiéncias de captura do reactor ciclone para as particulas de reagente sélido na
auséncia de reacgio

EXP T [H,0] HR Eficiéncia de
(°C)  (mol H,O/mol gas) (%) captura (%)
eficl 130 0 - 89.1
efic2 50 0 0 88.7
efic3 50 0 0 94.2
efic4 50 0.03 7 93.4
efic5 50 0.03 7 92.8

Para estimar teoricamente a eficiéncia de captura do ciclone utilizou-se um simulador
elaborado pelo Prof. R. Salcedo (programa Ciclones RT). Para este simulador basta
introduzir os dados das dimensdes do ciclone, condigdes operatérias e distribuigdo
granulométrica das particulas & entrada, e obtemos a eficiéncia fraccional deste ciclone
calculada através do modelo teérico opcionalmente seleccionado de entre uma lista de
modelos disponiveis. Adoptou-se nas simulagdes o modelo de Mothes e Loffler (1988),
uma vez que este modelo ¢ o melhor actualmente disponivel para a simulagéo de ciclones
de fluxo invertido (Clift et al., 1991; Salcedo e Fonseca, 1996; Salcedo e Coelho, 1999).
Considerou-se que a difusividade turbulenta, pardmetro utilizado na teoria de Mothes €
Loffler (1988), pode ser obtido por uma correlagio empirica proposta na literatura

(Salcedo e Coelho, 1999). O simulador Ciclones RT fornece o valor mais provavel e os
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limites de confianga a 95% para as previsdes da difusividade turbulenta das particulas

através desta correlagdo.

Obtiveram-se assim no simulador os limites minimo e méaximo e o valor mais provavel
para a eficiéncia teorica de captura das particulas no ciclone reactor. Assumiu-se que
devido a presenga do ciclone desaglomerador a montante do reactor ciclone a entrada deste
as particulas se encontram individualizadas, ou seja, a sua massa volimica corresponde a

massa volumica real do Ca(OH), (o =2.35*10° kg.m'3, determinada no Capitulo 3). A

comparagdo entre os valores experimentais e os obtidos nesta simulagdo encontra-se na

Figura 5.1.
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Figura 5.1 - Valores experimentais da eficiéncia de captura de particulas no ciclone e valores
previstos pela teoria de Mothes e Loffler (1988) considerando desaglomerag&o total
Como ndo se pode assegurar que a desaglomeragdo seja total, repetiu-se a simulagdo
agora introduzindo como massa volimica das particulas o valor correspondente 4

densidade de empacotamento no alimentador de poeiras (ppx=_=1"‘103 kg.m’3), 0 que

corresponde & presenca de aglomeragdo. Os correspondentes  resultados obtidos

encontram-se na Figura 5.2.

Analisando as figuras 5.1 e 5.2 podemos concluir que a teoria de Mothes e Loffler
(1988) prevé razoavelmente 0s resultados experimentais obtidos, sugerindo as simulagdes
que as particulas a entrada do ciclone deverdo encontrar-se numa situagdo intermédia entre

desaglomeragdo total e aglomeragdo, o que fisicamente faz todo o sentido.
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Figura 5.2 - Valores experimentais da eficiéncia de captura de particulas no ciclone e valores
previstos pela teoria de Mothes e Loffler (1988) considerando aglomeragio

Quando o reactor ciclone estiver a funcionar na presenga de reacgio quimica é em
principio de esperar que a eficiéncia de captura das particulas solidas se altere. De facto as
particulas ao reagirem vio aumentar de volume uma vez que o volume molar do produto é
2.37 vezes superior ao volume molar do reagente. No caso limite de as particulas serem
totalmente convertidas o seu didmetro aumentara 33.3% (2.37"). O modelo de Mothes e
Loffler (1988) aplicado as particulas totalmente convertidas (mais uma vez através do
programa Ciclones RT) prevé que o aumento na eficiéncia de captura do ciclone devido a

este aumento do tamanho das particulas seja inferior a 1% em todos os casos.

5.2.2 Hidrodindmica do escoamento do gis

Encontram-se na literatura referéncias a alguns estudos realizados com vista a
caracterizagdo do escoamento do gis num ciclone. Destes destacamos os trabalhos de
Villermaux ef al. (1980) e Li (1988) uma vez que os modelos ai propostos sdo baseados
em evidéncia experimental. Villermaux et al. (1980) realizaram ensaios para determinago
da distribui¢do de tempos de residéncia do gas num ciclone com 0.125 m de didmetro. O
modelo de escoamento proposto divide o volume do ciclone (V,) em duas partes: numa
primeira zona (com volume BV,) o escoamento é do tipo pistio; segue-se uma zona
perfeitamente agitada, podendo uma fracgdo (1-a) do caudal total de gas (Q) ser

curto-circuitada nesta zona (Figura 5.3).
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Figura 5.3 - Escoamento do gés num ciclone: modelo proposto por Villermaux (1980)

Li (1988) alarga a aplicabilidade deste modelo ao realizar uma série de experiéncias
com 4 ciclones com diimetos a variar entre os 0.028 e os 0.3 m, sendo a gama estudada do
nimero de Reynolds & entrada do ciclone de 150 a 40 000. A determinagdo da distribuigéo
dos tempos de residéncia do gas foi realizada através da injecgdo de Hélio como gas
tragador. Os resultados obtidos por este autor confirmam a validade deste modelo para a
gama das condiges estudada. Os pardmetros o € p foram determinados por comparagdo

entre as curvas tedricas e experimentais € s3o propostas as seguintes correlagdes:

1 Rey, =1737
- (.1
35.9% Rey,** Rey, > 1737
p=042 (5.2)

em que Rey, representa 0 nUmero de Reynolds do gas a entrada do ciclone, definido por

) * ¥k
Rey, = ——L"Q (5.3)
wT* den! * u )
sendo O o caudal volumétrico de gis, p e p respectivamente a massa volimica € a

viscosidade do gas e d,, o didmetso hidraulico da secgdo de entrada do ciclone.

No presente trabalho assumiu-se como vélido o modelo proposto por Villermaux ef al.
(1980) (Figura 5.3) e realizaram-se algumas experiéqcias com o objectivo de determinar 0s

valores dos pardmetros a € B. Estas experiéncias consistiram em proceder a variagdes em
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degrau no caudal molar de HCI a entrada do ciclone e analisar a evolugdo da concentragio
do gés a saida do mesmo. S6 que neste caso a dindmica da resposta a que temos acesso
(concentragio de ides H' acumulados no borbulhador) nio ¢ relativa ao ciclone
isoladamente, uma vez que j4 esta afectada de um atraso 6,, e um tempo de resposta T
correspondente ao sistema de detecgdo de HCI, conforme ja foi referido e analisado no

Capitulo 3. Na Figura 5.4 apresenta-se um esquema do sistema global em estudo.

(1-8) Vr
Caqt) Cal (1) OL Caz(t) Ca() Na() Borbulhador y ()
——* Pistdo > »{ Acumulaggio +eléctrodo ——»
Q aQ Q + aquisi¢fio
B Vr
Cal(t)
(1-a) Q

Figura 5.4 - Diagrama de blocos do sistema global em estudo

O sistema de detecgdo de HCI, constituido pelos sub-sistemas “acumulagio” +
“borbulhador+eléctrodo”, foi ja estudado no Capitulo 3, tendo-se entdo chegado a
concluséio que este tem uma dindmica correspondente a um sistema de 1* ordem com
atraso. As varidveis de entrada e saida, respectivamente Cu(?) € y(t), sdo relacionadas pela

seguinte equagdo, expressa no dominio de Laplace:

Y(s) e’
QC,(s) s@s+1)

(5.4)

Os valores médios para a constante de tempo t e atraso ,, deste sistema foram ja
determinados anteriormente (ver Capitulo 3), tendo-se obtidos os seguintes valores para

estes pardmetros

Para a fracgdo B do volume do ciclone em escoamento pistio a relagio entre as
varidveis de entrada e saida, Cy(?) € Cq(t), expressa em termos de transformadas de

Laplace é
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_ﬂ.VLt_;
Cu®)_ " (5.5)
CAe(s)

Para a restante fracgiio do volume total que se encontra perfeitamente agitada, a relagdo
entre a concentragdo & entrada e a saida, Cai(1) € Cyz(t), pode-se obter através de um

balango material:

d
a0C (1) = aQC, (1) + (1 - ﬁ)vr—c—;(—’) (5.6)

Aplicando transformadas de Laplace & equagdo anterior obtém-se

Cul®) _ a

(5.7)
Ca®) a+(t —ﬁ)—‘g-*s

Combinando as equagdes (5.4), (3.5) € (5.7) € o balango ao n6 em que as correntes se
misturam, obtemos a fungdo de transferéncia para o sistema global representado na Figura

54:

-9584-)3!!- *s

Y(S) —-e( Q] * 1_a+____..g_———

QCAe(S) s(w+1) 1+ l_—_E.YI * g
a

(5.8)

Para obter experimentalmente os valores dos pardmetros a € f§ optou-s¢ por realizar
algumas experiéncias mantendo constante 0 valor da concentragio de HCI a entrada.

Designando genericamente por M esse valor temos que

C,.()= -A::I- (5.9)

Combinando esta equagfo com a equacdo (5.8) e dividindo em fracgdes simples

obtemos a equagdo que nos dd a transformada de Laplace da resposta do sistema:

e AN 2
Y(s)=MQ(1—a)*e{ Q] *( 3 +—1?_£)+
s+l s° S

-

(5.10)

Lo, p¥Ll5s +B°+Bt+1t ——
(935 BQ‘ | T= _I_B+1_B+‘L'

s+l _Bs+l s s

+ MQa*e
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com

_1-8. Vi
B=— 5 (5.11)

Finalmente, invertendo as transformadas da equagfo anterior obtemos

Vi
0
y(&) = 1MQ1 - oz)(-z:e'”T +t—- 17) +

3 2 2
+MQa{ ZB +B B B
\t"-B =t t-B

O<=t<0y +P

4

e +t-B-t|<=120, +ﬁ-51

(5.12)

Esta equagfo diz-nos qual a forma da curva H' vs t a esperar teoricamente, em fungfo
das variaveis operatdrias Q e M e dos parimetros a ¢ B. Um ajuste entre esta curva tedrica

e a obtida experimentalmente deveria conduzir-nos aos valores experimentais de a e . No

V, . . fo:
entanto, repare-se que ~L no ciclone em estudo ¢ da ordem de grandeza dos centésimos de

. Ve . . A
segundo. Sendo assim o termo B _QL ¢ desprezavel face a 8,, e B ¢ cerca de duas a trés

ordens de grandeza inferior a T. A equagfo (5.12) toma entfo a forma

0<=1 <0,
H= 5.13
Y0 {M ('l:e'”r + t—1:)<= t= Gy (.13)

A equagdio anterior mostra que nas actuais condi¢des experimentais a resposta do
sistema ¢ independente de a e § ndo sendo portanto possivel obter os valores destes
pardmetros. Uma vez que uma estimativa destes dois pardmetros ¢ importante para a
modelizagdo teérica do comportamento do sistema reactivo, véo-se adoptar os resultados
de Li (1988). Na verdade as dimensdes do ciclone em estudo (0.020 m de didmetro) sdo
até bastante proximas das do ciclone mais pequeno estudado por este autor (0.028 m de
didmetro), e os actuais valores do nimero de Reynolds a entrada estdo dentro da gama
referida nesse trabalho. Sendo assim, vdo-se estimar os pardmetros a ¢ B através das
correlagdes (5.1) e (5.2). A temperatura do gés a circular no ciclone variou entre os 50 e 0s
130 °C, e o caudal de gés entre 2.76*10™ e 3.44*10 m’.s". A estes valores correspondem

Rey, entre 4427 e 3740. Sendo assim estima-se que o pardmetro § tem o valor de 0.42 €
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o varie entre 0.64 e 0.69. Repare-se que estes valores de a indicam que cerca de 35% do
ghs passa apenas em 42% do volume do ciclone, sendo depois curto-circuitado para a
saida. Estes numeros n#o parecem estar muito de acordo com as observagdes
experimentais ja que, como s€ vai ver mais adiante, se atingiram remogdes praticamente

completas do HCl neste ciclone, 0 que inviabiliza a existéncia deste curto-circuito.

Em concluséo, relativamente a hidrodindmica do escoamento do gis no ciclone, vai-se
assumir que o escoamento € inicialmente do tipo pistdo seguido de uma parte
perfeitamente agitada, ndo se entrando em consideragdo com o curto-circuito sugerido por

Li(1988). O tempo de residéncia médio do gas no ciclone (7,) pode-se estimar através da

razio entre o volume do ciclone e o caudal de gas, obtendo-se valores da ordem dos 0.03 a

0.04 s, dependendo do caudal.

52.3 Hidrodinimica do escoamento das particulas solidas

Os ciclones s3o principalmente conhecidos e utilizados como despoeiradores de gases.
Sendo assim, os estudos actualmente disponiveis relacionados com o escoamento das
particulas em ciclones preocupam-s¢ essencialmente com a definigio da sua trajectoria
tendo em vista o calculo da eficiéncia da separagdo (ver, por exemplo, Salcedo ¢ Fonseca
(1996) para uma revisdo dos varios modelos disponiveis na literatura). No que diz respeito
4 definigdio de pardmetros como tempo de residéncia das particulaé e a caracterizagdo do
escoamento, o Unico trabalho a que tivemos acesso foi mais uma vez o de Li (1988). Este
autor faz um estudo experimental extensivo dos pardmetros caracteristicos do escoamento
do sélido em ciclones, cobrindo uma vasta gama de diametros de ciclones (0.028 a 0.40
m), didmetros de particulas grosseiras (2*10% a 1*10° m) e caudais de gas (3.7"‘10'5 a
3.0102 m°N.s"). Os resultados obtidos por este autor indicam que o escoamento destas
particulas sélidas grosseiras ¢ do tipo pistio na gama de condig¢des operatorias estudada. E
ainda proposta uma relagdo entre 0 tempo de residéncia das particulas solidas (¢,,), 0
tempo de queda livre de uma particula na vertical entre a entrada e a saida do ciclone (¢,)

¢ 0 nimero de Reynolds do gés a entrada ( Rey,):

-

t,—1, = a*Rey? (5.14)

sendo @ e b pardmetros obtidos experimentalmente e dependentes das dimensdes do

ciclone.



5. REACTOR CICLONE 5.12

Os resultados obtidos por Li (1988) dificilmente se poderdo adaptar ao corrente estudo
uma vez que no caso actual as particulas sélidas tém dimensdes cerca de 1000 vezes
menores, em média. No entanto estes dados representam uma referéncia importante na

qualidade de condigGes limite para a situa¢do actual.

Considerou-se que o estudo experimental da hidrodindmica das particulas no ciclone
estava fora do 4mbito deste trabalho. Sendo assim, e na falta de acesso a resultados obtidos
por outros autores, considerou-se que o escoamento das particulas sélidas no caso actual se

situa entre duas situagdes limite:

4

* As particulas do sélido sdo suficientemente pequenas para acompanhar o gis,

sendo neste caso o tempo de residéncia do sélido igual a 7., obtido na

secgdo anterior. A esta situagdo limite corresponde o tempo de residéncia

minimo para as particulas sélidas (:,, ), que sera da ordem dos 0.03 a

0.04 s. Ndo sera demais voltar a frisar que esta é uma situagfio limite, nfo
fazendo qualquer sentido fisico: de facto se as particulas acompanhassem o

gas ndo encontrariamos eficiéncias de captura médias da ordem dos 90 %.

* Outra situagdo limite serd considerar os valores de tempo de residéncia
obtidos por Li (1988) para as particulas mais pequenas (didmetro 2*10™ m)
no seu ciclone de 0.028 m de didmetro em condigdes operatorias
semelhantes. Este serd entdio o limite maximo para o tempo de residéncia

das particulas sélidas (t,M ), sendo o seu valor da ordem dos 0.4 s.

Em resumo, vai-se considerar que o escoamento das particulas sélidas & do tipo pistdo,
estando o tempo de residéncia das particulas situado entre as situagdes limites de 0.04 €

04s.

5.3 Estudo experimental

O estudo da remog8o do HCI no reactor ciclone foi efectuado fazendo contactar uma
corrente deste gas diluido em azoto com particulas de Ca(OH), transportadas numa
corrente de N,. O caudal total de g4s a entrada do ciclone foi 2.3*10* m°N.s’! para todas

as experi€ncias. As varidveis operatdrias controladas sdo as seguintes:
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concentrago de HCI no gas 4 entrada (C e )>

concentragdo das particulas de Ca(OH), na corrente gasosa alimentada ao

reactor ciclone; esta variavel é controlada fazendo variar a fracgio o, do

caudal que sai do alimentador de sélidos e que ¢ dirigida ao reactor ciclone

(ver Capitulo 3);

humidade relativa da corrente gasosa;

temperatura dos gases e do reactor ciclone (7);

duragdo da experiéncia.

As varidveis monitorizadas sio a concentragdo de HCl no gas a saida do reactor ciclone

(monitorizagdo em continuo) e a quantidade de cloretos presente no sélido capturado.

Na Figura 5.5 apresenta-se um diagrama esquemitico do reactor ciclone com as
correntes de entrada e de saida e as varias fracgbes de solido capturadas. Na Tabela 5.2

encontra-se um resumo de todas as experiéncias realizadas nesta fase e respectivas

condigdes operatorias.

FILTRO

\r ‘ ) GAS LIMPO

GAS +HCl+ H:0
(1-2o)Q

ALIMENTADOR
WRIGHT

Q

Figura 5.5 - Esquema do reactor ciclone
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Tabela 5.2: Experiéncias realizadas e respectivas condi¢des operatérias

EXP Duragio T C,*10° o, [H0] HR

(min) 4] (mol.m™) (% volume) (%)
ol 3 50 0.899 0.8 34 74
cr2 6 50 0.858 0.8 3.4 74
cr3 9 50 0.858 0.8 34 7.4
crd 12 50 0.858 0.8 3.4 7.4
cr5 13 50 0.829 0.8 3.4 74
cr6 15 50 0.899 0.8 34 74
cr? 18 50 0.858 0.8 3.4 74
cr8 21 50 0.756 0.8 3.4 7.4
cr9 23 50 1.07 0.8 34 ¢ 7.4
erl0 22 50 0.974 0.6 3.4 7.4
erll 23 50 1.11 0.4 3.4 7.4
crl2 23 50 1.11 0.3 3.4 74
crl3 25 130 0.572 0.8 0 -
crl4 25 130 0.712 0.3 0 -
erl5s 10 50 1.72 0.8 3.4 74
crl6 16 50 2.09 0.8 3.4 74
crl7 21 50 1.66 0.8 34 74
crl8 23 50 1.84 0.8 3.4 7.4
crl9 15 50 2.04 0.7 34 74
cr20 17 130 0.657 0.8 34 -
cr21 22 130 0.763 0.6 3.4 -
cr22 22 130 0.627 0.4 34 -
cr23 22 130 0.763 0.3 3.4 -

5.3.1 Tratamento dos dados experimentais

5.3.1.1 Determinacio do caudal molar de HCI a entrada do reactor ciclone
O caudal molar de HCI & entrada do ciclone ( F,,) foi obtido fazendo borbulhar o gés

sem humidade num frasco lavador de gases com um volume conhecido de 4gua destilada,
a montante do reactor ciclone e portanto anteriormente & sua mistura com o gis de arraste
de solidos. O tempo de borbulhamento foi rigorosamente controlado e o pH da solugdo
obtida foi medido no final, calculando-se o caudal de HCI como a razio entre o n° de
moles de H' presentes na solugfo final e o tempo de borbulhamento. Realizaram-se
sistematicamente duas a trés medigOes para cada experiéncia, € como os resultados eram

razoavelmente reprodutiveis o valor considerado foi a média dos resultados obtidos.
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5.3.1.2 Determinagio da quantidade de cloretos presentes no produto sélido

Uma vez terminada a experiéncia é necessario recolher e analisar o solido, que se

encontra distribuido por 3 localizagdes diferentes (ver Figura 5.5):

« a maior parte encontra-se na base € no interior do ciclone, constituindo a

fracgdio do solido capturada no ciclone (fracgdo C);

« uma outra parte escapou ao ciclone e ficou retida no filtro de fibra de vidro
GFA, no porta-filtro ou na tubagem que liga este 4 saida do ciclone

(fracgdo F);

« verificou-se existir ainda uma outra fracgio significativa de solido presente
na tubagem existente entre o ponto de jungdo das duas correntes

(Ny+particulas e Np+HCl) e a entrada do ciclone (fracgdo AC);

Cada uma destas fracgdes foi cuidadosamente recolhida e dissolvida em agua destilada.
As solugdes obtidas foram filtradas e o filtrado foi analisado quanto ao seu conteudo em

cloretos por espectrofotometria. Cl, Cl; e Cl, representam as quahtidades de cloretos

assim determinadas expressas em moles. No Apéndice VII apresentam-se estes resultados

para todas as experiéncias realizadas.

5.3.1.3 Determinagdo do caudal médio de sdlidos a entrada do reactor ciclone

Verificou-se experimentalmente que o alimentador de poeiras utilizado ndo consegue
manter constante o caudal de sélidos introduzido no gas, devido a limitagdes inerentes ao
seu projecto (Wright, 1953). Sendo assim o caudal de sélidos alimentado ndo se pode
considerar proporcional a correspondente fracgiio de gas dirigido ao reactor ciclone. No
entanto através da eficiéncia de captura das particulas (determinada em 5.2.1) € possivel
relacionar a massa de Ca(OH), alimentada ao ciclone com a massa de Ca(OH), capturada

no filtro. Mas é necessario ter em conta que a massa obtida no filtro (m,) ¢ devidanfios6 a

Ca(OH), mas também a algum CaCl,;2H,0 produzido durante a reacgio. E portanto
necessario corrigi-la, descontando a massa correspondente ao CaCl;2H,0 e acrescentando
a correspondente massa de Ca(OH),. Obtém-se assim a massa capturada no filtro expressa

em termos de Ca(OH), (m; cqomy,)» Que € podera relacionar com a quantidade deste

solido alimentado ao ciclone a partir da eficiéncia de captura. A quantidade de CaCl;2H20

a descontar a massa capturada m, corresponde a metade das moles de cloretos
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encontrados no filtro pela anélise espectrofotométrica (CZ;.). A massa capturada no filtro

expressa em termos de Ca(OH), (m;, o, opy,) € entdo obtida a partir de

My caom), =My +(Cl; 12)* (Megony, = Mo, o, 0) (5.15)

em que M, on,0 © Mcyop, TEPresentam respectivamente a massa molar do cloreto de

calcio com duas moléculas de agua de cristalizagdo ¢ a do hidréxido de calcio. Para

algumas experiéncias (cr16 e cr19) o valor de m; cqomy,c@lculado através da equagdo

(5.15) ¢ negativo, indicando que a quantidade de cloretos determinada pela analise
espectrofotométrica € superior a massa de cloretos encontrada no filtro. Esta discrepancia
pode-se explicar tendo em conta que a solugdo de cloretos analisada conta com a lavagem
do porta-filtros, a qual ndo foi contabilizada na pesagem do filtro. Essa contribuigo, no
entanto, € normalmente desprezavel, e so se torna visivel nos casos em que a conversio no
filtro ¢ muito elevada. Sendo assim para estas duas experiéncias optou-se por considerar

que a conversdo no filtro ¢ 100%. Nestes casos a massa capturada no filtro (m;) €

totalmente devida a CaCl;2H,0. A correspondente massa capturada expressa em termos

de Ca(OH), obtém-se multiplicando m, pela razdo das massas molares de Ca(OH); €

CaCl,2H,0.

Como se vai ver mais a frente, a conversdo do solido no reactor ciclone ¢, em média,
inferior a 30%. Como as simulagdes com o programa Ciclones RT prevém ndo haver
diferenga significativa entre as eficiéncias de captura na auséncia ou presenga da reacgio
quimica (ver 5.2.1), optou-se por utilizar para a eficiéncia de captura das particulas sélidas
o valor médio obtido experimentalmente na auséncia de reacgio (=92%). Entdo o caudal

de sdlidos a entrada do ciclone (Qs) estima-se através de

m
Py cuomy, 5.16
s fop *0.08 (5.16)

sendo ¢, a duragfo total da experiéncia.

Para confirmagdo da validade desta estimativa do caudal médio de solidos alimentado
ao ciclone utilizou-se um processo para o medir directamente para 8 das experiéncias
realizadas. Esse processo, realizado imediatamente antes de cada uma destas experiéncias,

consistiu em colocar um filtro a entrada do ciclone durante um intervalo de tempo

rigorosamente medido (cerca de 10 minutos), sendo o caudal médio alimentado calculado
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como a razio entre a massa capturada no filtro e o tempo de exposigio do filtro ao gas. Na
Tabela 5.3 apresentam-se os valores obtidos por este método (medigdo directa) e pela
equacdo (5.16). A aplicagio de um teste de significancia a 5% (teste t) para comparagio
dos valores obtidos através destes dois métodos revelou ndo existirem diferengas
estatisticamente significativas entre eles, podendo ser entdo o caudal médio de sélidos
alimentado ao ciclone estimado atraves da equagdo (5.16). Os resultados obtidos

apresentam-se no Apéndice VIL.

Tabela 5.3: Comparagio dos valores obtidos pelos dois métodos utilizados para determinagéo do
caudal médio de sélidos alimentado ao ciclone

EXP Os*107 (kg.s™)
equagio (5.16)  medigdo directa

crl 253 2.53

cr2 2.26 243

cr3 4.66 3.09

crd 2.56 3.80

cr6 1.77 2.50

cr? 4,08 4.05

cr8 441 4.15

. els 164 0885

Valor médio 2.99 293
Desvio padrio 1.21 1.09

5.3.1.4 Determinagio da razdo R/RE no interior do reactor ciclone
A razdo entre as quantidades de Ca(OH); e de HCI alimentadas ao reactor ciclone em

cada instante ( R) é uma varidvel operatoria importante. Neste trabalho utiliza-se a notagdo

R/RE para a relagdo entre a razio actual e a razdio estequiométrica. Assim

RIRE =2 Fae (5.17)

Ca(OH)2 /2

em que F,, representa o caudal molar de 4cido & entrada do ciclone. No Apéndice VII
apresentam-se os valores de R/RE calculados para cada experiéncia. Os valores obtidos

variam entre 0.2 € 5.9.

-

5.3.1.5 Determinacdo da quantidade total de H ClI niio removida pelo reactor ciclone

A quantidade de HCl que ndo ¢ removida no reactor ciclone pode-se determinar

fazendo borbulhar uma fracgdo do gas de saida (a,;,,) num frasco lavador de gases com
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um determinado volume de 4gua destilada (V,,, ). Este frasco esta adaptado com uma

cimara lateral isenta de bolhas onde estd mergulhado um eléctrodo que faz a medigdo em
continuo do pH da solugdo, enviando os resultados para um sistema de aquisigdo de dados
(ver Capitulo 3). S6 foi possivel fazer borbulhar uma frac¢do do caudal total uma vez que

este era demasiado elevado para permitir assegurar total absor¢éo do 4cido. A fracgio o,

foi regulada através de uma valvula, mas verificou-se experimentalmente que esta ndo
conseguia reproduzir as mesmas condi¢les de experiéncia para experiéncia. A introdugéo

de um rotdmetro no final das linhas para controlo de «,,, ndo ¢ vidvel uma vez que os

rotdmetros disponiveis seriam deteriorados pelo 4cido. Para ultrapassar este problema
utilizou-se o seguinte procedimento: nos primeiros 3 a 4 minutos de cada experiéncia ndo
se faz a alimentagdo de sdlidos, ou seja, mantém-se o alimentador de sdlidos desligado. O
caudal de HCI que ¢ dirigido ao frasco lavador de gases ¢ entdo o declive da recta [H] vs

tempo para esta fase da experiéncia. A fracgdo a,, ¢ obtida fazendo a razio entre o

v

caudal de HCI a entrada do lavador de gases e o caudal deste gas a entrada do reactor
ciclone, determinado previamente pelo processo descrito em 5.3.1.1. A quantidade total de

HCl ndo removida no reactor ciclone ( HCI,, ) obtém-se através de

(0 —107)*Y,,,

avalv

HCI (5.18)

nr.

em que pH, e pH, sdo respectivamente os valores do pH da solugfo do frasco lavador de

gases nos instantes inicial e final da experiéncia.

5.3.1.6 Balango material ao cloro

O cloro que entra no reactor ciclone sob a forma de HCI podera abandonar o sistema de

duas maneiras:

* como produto solido da reacgdo, capturado numa das trés fracgdes
recolhidas (ver 5.3.1.2);

* como HCl ndo removido (ver 5.3.1.5).

As perdas de cloro, inevitiveis num processo experimental deste tipo, foram

contabilizadas percentualmente como
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F, *1,, - (HC, +Clyc+ClZ +Cl})
F_ *t

Ae exp

Perdas = *100 (5.19)

Verifica-se que estas perdas sdo em geral elevadas, sendo o seu valor médio 23% e
atingindo os valores limites de 295% ¢ 72%. A origem destas perdas podera estar

relacionada com os seguintes factores:

+ Verificou-se que os fittings ¢ a tubagem de PTFE que ligam o ponto de
jungdo das correntes com 0 ciclone e este ao porta filtros ficam recobertos
com uma camada de sélido que ¢ muito dificil de remover uma vez que
estes tubos sdo muito finos. Esse solido contem evidentemente alguns
cloretos, os quais ndo séo contabilizados no balango final. Isto poderia
explicar ainda a existéncia de perdas negativas, ou seja, maior quantidade
de cloretos 4 saida do que a entrada: nestes Casos poder-se-do estar a
contabilizar cloretos que ‘pertencem’ a experiéncias anteriores € que por
alguma razdo conseguiram Ser removidos da tubagem na experiéncia

actual.

« A dimensio submicrométrica das particulas de s6lido e a elevada velocidade
de aproximagdo ao filtro poderdo justificar que algumas particulas

escapem ao sistema.

Niio foi considerada a hipétese de perda de cloretos na forma de HCl uma vez que s¢
realizaram experiéncias prévias na auséncia de reacgiio (sem a adigio do solido) nas quais

se demonstrou que o caudal de 4cido a entrada era igual ao de saida.

Para verificar se estes valores elevados de perdas poderem ser justificados com os dois

factores acima indicados realizaram-se os seguintes testes:

* A tubagem e os fittings foram lavados com H,SOj4 concentrado a quente,
tendo-se aparentemente conseguido desta forma remover todo o so6lido
preso nas suas paredes. A solugdo de lavagem foi analisada quanto ao seu
conteudo em cloretos, 0 qual se revelou igual a 1.3*10™ mol. Este valor
corresponde a mais do dobro da quantidade média perdida por experiéncia
(5.8*10’4 mol). Pode-sg: portanto considerar que as perdas resultantes por
deficiente remogdo do sélido agarrado aos tubos sdo significativas €

podem justificar uma grande parte das perdas totais.
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* Realizou-se uma experiéncia com condigdes experimentais semelhantes as
da experiéncia crl, mas a jusante do porta-filtros usual montou-se um novo
porta-filtros com um filtro de membrana nitrocelulésica cujos poros tém
dimensdes inferiores a 0.3 um. Este filtro foi previamente testado para
garantir que ndo absorve qualquer HCIl Finalizada a experiéncia
detectaram-se algumas particulas neste segundo filtro, correspondendo a
cerca de 3% em massa da quantidade total de sélidos alimentada ao
ciclone. Note-se que a duragfio desta experiéncia foi muito curta (3
minutos) e que esta fase inicial corresponde precisamente & fase em que a
eficiéncia do primeiro filtro € mais baixa uma vez que este se encontra
limpo. Sendo assim pode-se concluir que, embora existam efectivamente
algumas perdas devidas a solido que escapa ao filtro, estas ndo sdo
significativas, nunca podendo justificar por si s6 os valores elevados

encontrados.

Em conclusdo, aparentemente as perdas podem ser explicadas essencialmente por
deficiente remogdo do solido agarrado as paredes dos tubos e fittings. Sendo assim, daqui

para a frente este factor serd considerado como o unico responsavel pelas perdas.

5.3.1.7 Conversio do reagente solido
As conversdes do Ca(OH); capturado no ciclone ( . ) e no filtro ( ¥, ) foram calculadas

através de um balango ao célcio:

o i Clzl2 (5.20)
0.92/0.08 mf.ca(OH)z / MCa(OH)z
ClZ/2
4o m L (5.21)

Mg cqomy I My omy,

Os resultados obtidos apresentam-se no Apéndice VII.

5.3.1.8 Eficiéncia de remogio do HCI

A eficiéncia de remogio do HCl em cada instante de tempo 7)(s) obtém-se a partir da
diferenga entre a quantidade de HCI que deveria ter chegado ao frasco lavador € a que
efectivamente ai chega. Como a aquisigio de dados ¢ feita de segundo a segundo, a

eficiéncia de remogfo no instante ¢ é dada por
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FAe* Qyaty —l-NA(t)—NA(t "L)-l
FAe*avalv

7 = (5.22)

em que N, (f) representa a quantidade de ibes H* (em moles) presentes na solugéo do

frasco lavador no instante . Para evitar uma grande dispersao dos resultados foi necessario

alisar os dados de N, através de uma média mével de 60 pontos (ou seja, um minuto).

53.2 Resultados experimentais

5.3.2.1 Reprodutibilidade das experiéncias

Para avaliar a reprodutibilidade dos resultados experimentais seleccionaram-s¢ quatro
grupos de experiéncias realizadas em condigOes operatorias semelhantes. As condigdes
operatérias e os resultados obtidos apresentam-se respectivamente na Tabela 5.4 ¢ na

Figura 5.6.

Tabela 5.4: Condigdes operatorias dos quatro grupos de experiéncias seleccionados para avaliar a
reprodutibilidade dos resultados obtidos

Condigdes EXP texp (S)
operatorias ‘
T=50°C crl 180
[HC1]=210 ppm cr2 360
R/RE=2.8 crd 720
T=50°C cr3 540
[HC1]=200 ppm crs 1380
R/RE=5.7 cr8 1260
T=50°C cr6 900
[HCI1]~240 ppm crl0 1320
R/RE=2.0 cri2 1380
T=50°C cr2l 1320
[HC1]~210 ppm
R/RE=2.5 cr22 1320

Analisando a Figura 5.6 pode-se verificar que a forma das curvas da eficiéncia de

remogdo vs tempo ¢ razoavelmente reprodutivel.
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Figura 5.6 - Comparagéo dos resultados da eficiéncia de remogdo de HCI em fungdo do tempo para
experiéncias realizadas em condi¢des operatorias semelhantes
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5.3.2.2 Evolugio temporal dos resultados experimentais

5.3.2.2.1 Eficiéncia de remogao

De acordo com a Figura 5.6 as curvas da eficiéncia de remogdo do HCl vs tempo podem
ser divididas em duas fases distintas: numa fase inicial a eficiéncia de remogdo aumenta
com o tempo, seguindo-se depois uma fase em que aparentemente se atinge um estado
estacionario, mantendo-se a eficiéncia de remogdo em média num valor constante. Mais
tarde demonstrar-se-4 (ver secgdo 5.4.1) que esta fase transiente ¢ praticamente devida
apenas 4 dindmica de resposta do sistema de detecgio de HCI, ndo sendo portanto a sua
analise de particular importéncia para a caracterizagio da reacgdo em estudo. Sendo assim

considerar-se-a apenas a eficiéncia em estado estacionario (1,,) para avaliar a capacidade
de remogdo do HCI através deste processo.

Note-se que a eficiéncia de remogdo ndo ¢ relativa ao reactor ciclone isoladamente, uma
vez que a reacgdo ocorre também nas tubagens, essencialmente a montante do reactor, de

acordo com o que ficou estabelecido em 5 3.1.6. Pode-se estimar a eficiéncia do reactor

ciclone (7,,) com base na quantidade de HCI que efectivamente entra no ciclone, ou seja

os cloretos encontrados no ciclone, no filtro e na corrente de saida.

=t | (5.23)
Cl; +Cl, + HCI,,

Para ser possivel a comparagdo de 7, com 1), na determinagdo do acido ndo removido

(HCl,,) considerou-se apenas a fase da experiéncia correspondente a0 estado

estacionario. No Apéndice VII apresentam-s¢ 0S resultados obtidos para todas as
experiéncias. Como seria de esperar, a eficiéncia do reactor ciclone ¢ sempre inferior a
eficiéncia do processo, excepto para as experiéncias com perdas negativas. Em média o

valor absoluto das diferengas entre 7€ 1, € de 20 %.

Note-se que estamos a considerar que todos os cloretos encontrados no filtro foram
removidos pelo reactor ciclone, mas na realidade uma parte deles ¢ produto da reacgio que
ocorre no proprio filtro através do contacto do gas de saida com as particulas ai retidas. Se
pretendemos obter a eficiéncia dz) reactor ciclone isolado, entdo devemos descontar esta
parcela de HCl removido no filtro. Para esse efeito teve-se em linha de conta que a
distribuigio granulométrica das particulas injectadas no interior do ciclone ¢ estreita;

sendo assim é legitimo considerar que a conversio das particulas no ciclone é
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uniformemente igual a y.. Assume-se entdo que as particulas chegam ao filtro ja com
uma conversdo x., ¢ a quantidade de HCI removido no filtro pode-se estimar a partir da
diferenga entre a conversdo das particulas no filtro ( x.) e no ciclone. Uma eficiéncia
corrigida para a remogio do HCI no reactor ciclone (n:c), a partida mais representativa da

realidade, pode-se entdo obter a partir de

+ Cle +Cly —(Xr = X) * M cacom,

524
The CL +CI, +HCI, (5:24)

Os resultados obtidos para cada experiéncia apresentam-se no Apéridice VIIL. Os valores
absolutos das diferengas entre 7, € 7, sio em média inferiores a 0.5 %, atingindo no
maximo os 1.5 %. Portanto aparentemente o filtro nfo influencia significativamente a

eficiéncia de remogédo do HCl.

5.3.2.2.2 Conversao do sdlido

A variagdo temporal da conversio do sélido no ciclone e no filtro foi determinada
realizando uma série de experiéncias em condigdes operatérias idénticas mas com
diferente duragfio. Os resultados obtidos encontram-se na Figura 5.7. Observa-se que a
conversdo y, aumenta ligeiramente com o tempo, o que faz sentido tendo em conta que o
solido no filtro esta em permanente contacto com o gas de saida e consequentemente vai
reagir tanto mais extensamente quanto maior for a duragio da experiéncia. Repare-se que
para as experiéncias em que a razdo R/RE é maior esse aumento ja nfo ¢ tdo significativo
uma vez que para estas experiéncias a eficiéncia de remogfio no reactor ciclone €
praticamente total, estando portanto o gas que contacta com o filtro ji praticamente limpo.
Repare-se ainda na Figura 5.7 que as diferengas entre as conversdes do sélido no ciclone €
no filtro sdo tanto menores quanto maior for a razdo R/RE, o que est4 de acordo com o que
se acabou de referir. No que diz respeito & conversdo Y. verifica-se que esta tem uma
variabilidade muito pequena com o tempo, ou seja, para a mesma razdo R/RE o valor de
X ¢ praticamente o mesmo passados 200 s ou passados 1000 s. Este resultado parece
indicar que no interior do ciclone a reac¢do ocorre exclusivamente durante o intervalo de
tempo correspondente ao tempo de residéncia das particulas solidas. Exclui-se portanto a
possibilidade de existir solido agarrado as paredes do ciclone que esteja a contribuir para a

remogdo do acido.
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Figura 5.7 - Evolugdo da conversio do sélido com o tempo
e conversio do sélido no ciclone (X ) 4 conversio do sélido no filtro ( )z )

(a) experiéncias crl5 e crl7; (b) experiéncias crl, cr2, cr4, cr6 e crl0; (c) experiéncias cr3 e crs

5.3.2.3 Influéncia da presenca de humidade no gds

Na experiéncia cr9 testou-s¢ a importdncia da presenga de humidade no gas
desligando-se a humidificagdo da corrente de N, a meio da experiéncia. Na Figura 5.8
apresenta-se a evolugdo da quantidade de ides H* presentes no frasco lavador de gases com
o decorrer desta experiéncia. Verifica-se que a partir do momento em que se inicia a
alimentagfio de HCI a quantidade de ides H' na solugiio do frasco lavador comega a
aumentar com um declive aproximadamente constante (correspondente a0 caudal molar de
acido alimentado); quando se inicia a alimentagiio de Ca(OH), esse declive comega a
diminuir, até que ao fim de algum tempo a concentragio passa a manter-se
aproximadamente constante, indicando que praticamente nenhum acido esta presente a
saida do reactor ciclone; quando se para a humidificagdo do gas verifica-se quase de
imediato um aumento da quantidade de ides H' em solugdo; esse aumento tem um declive
equivalente ao declive inicial, indicando portanto que aparentemente ndo existe qualquer

remogéo de acido no reactor ciclone na auséncia de humidade.
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Figura 5.8 - Evolugfo da quantidade de ides H' no frasco lavador de gases a saida do reactor
ciclone para a experiéncia cr9
Na Figura 59 e Tabela 5.5 apresentam-se alguns resultados comparativos para
experiéncias na auséncia de humidade (crl13 e crl4) e na presenga de humidade (cr20 e
cr23) em que as restantes varidveis operatorias se mantiveram aproximadamente
semelhantes. Na Figura 5.9 pode-se observar que, como ja se previa, a eficiéncia de
remogdo do HCI na auséncia de humidade é muito baixa (cerca de 1 a 3%), enquanto que
na presenga de humidade € em condigdes operatérias semelhantes se chegam a atingir

eficiéncias de remog@o proximas dos 100%.
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Figura 5.9 - Influéncia da presenga de humidade nas curvas da eficiéncia de remogdo em fungdo do
tempo
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Tabela 5.5: Comparagdo dos resultados da conversio do solido no ciclone e no filtro para
experiéncias com humidade (cr20 e cr23) e sem humidade (cr13 e crld)

[H,Ol EXP Xc X
(% volume) (%) (%)
o Tald 049 35
34 cr23 7.0 354
0 crl3 0.82 1.3
34 cr20 6.7 25.5

Os resultados apresentados na Tabela 5.5 confirmam a fraca capacidade de remog&o na
auséncia de humidade, uma vez que os valores maximos obtidos para a conversio do
solido para estes casos ndo chegam a atingir os 5% (o que estd de acordo com o0s
resultados obtidos no capitulo anterior). Na presenga de humidade e em condigdes

operatérias semelhantes atingem-se conversdes muito mais elevadas (de 25 a 35%).

5.3.2.4 Influéncia da razdo R/RE e da concentragio de HCI

Para avaliar a influéncia da quantidade de sélidos alimentada ao ciclone (traduzida na
razio R/RE) na eficiéncia de remogdo do 4cido, dividiram-se as experiéncias realizadas
em trés grupos de condi¢Bes operatorias: dois grupos com experiéncias realizadas a 50 °C,
sendo para um deles a concentragdo de HCI a entrada igual a cerca de 1*10 mol.m™>
(experiéncias cr15 a cr19) e para o outro proxima de 2%10"2 mol.m™ (experiéncias crl a
cr12); e ainda um terceiro grupo a temperatura de 130 °C e com concentragdo de HCl igual

a cerca de 0.7%102 mol.m™ (experiéncias cr20 a cr23).

Na Figura 5.10 mostram-se¢ 08 resultados experimentais da eficiéncia de remogdo em
estado estacionario em fungdo de R/RE para os trés grupos de experiéncias estudados.
Pode-se verificar que, como seria de esperar, a eficiéncia aumenta com o aumento da razdo
R/RE. A temperatura mais baixa, para a concentragdo do acido a entrada mais baixa, a
remogdo é praticamente completa desde que a razo R seja igual ou superior a 2 a 3 vezes
a razdo estequlometnca Eficiéncias de remogio muito proximas dos 100% foram também
encontradas para a concentragdo de HCI a entrada mais elevada, & mesma temperatura,
para valores de R/RE iguais a 1.5. No entanto para esta concentragdo ndo foi possivel
estudar o comportamento do sistema para valores de R/RE superiores devido a dificuldades
experimentais. Note-se que com concentragdes superiores de HCI se conseguem remog0es

praticamente totais com baixas razdes R/RE. Apesar dos poucos dados obtidos a 130 °C, ¢é
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nitido que as eficiéncias de remogdo a esta temperatura sdo consideravelmente mais baixas
do que a 50 °C. A justificagio para este facto podera estar relacionada com a humidade
relativa do gas, que é muito mais elevada para as baixas temperaturas. Relembre-se que ja
no capitulo anterior se observou que a humidade relativa do gas influencia fortemente o

comportamento desta reacgao.
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Figura 5.10 - Variagio da eficiéncia de remogdo do HCl em estado estacionario com a razio R/RE

Na Figura 5.11 mostra-se a variagdo da converséo do solido no ciclone e no filtro com a
razio R/RE. A conversdo do solido no ciclone aparentemente diminui com a razo R/RE,
apesar desta diminuigdo ndo ser muito acentuada. Este resultado faz sentido na medida em
que quanto maior for a quantidade de soélidos presente no ciclone, para quantidades
equivalentes de HCI removido a conversdo obtida deve ser evidentemente mais baixa. Um
comportamento semelhante observa-se para a conversdo do so6lido no filtro: verifica-se que
esta diminui igualmente com a razio R/RE, sendo essa diminui¢do ligeiramente mais
acentuada do que no caso da conversdo dos solidos no ciclone. Outra coisa ndo seria de
esperar uma vez que, como ja foi visto acima, quanto maior for R/RE maior sera a
eficiéncia de remogdo do HCI e consequentemente menos concentrado estard o gas que

contacta com o sélido no filtro, diminuindo a posterior conversdo deste solido.
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Figura 5.11 - Variagdo da conversio do sélido com a razio R/RE
e conversio do solido no ciclone (X ¢)

a conversdo do solido no filtro (X7)

R/RE que se pode observar na Figura 5.12.
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Figura 5.12 - Variagdo das perdas de cloretos com a razdo R/RE

eferéncia ¢ a relagdo entre as perdas de cloretos € a razéo

De facto parece existir uma tendéncia para um aumento das perdas percentuais de CI'

quando se aumenta a quantidade de sélidos alimentada (directamente relacionada com
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R/RE). Isto parece vir ao encontro do que ficou estabelecido na secgio 5.3.1.6
relativamente a origem dessas perdas estar ligada a presenga de solido agarrado as paredes
da tubagem. E de prever que quanto maior for a quantidade de sélidos alimentada maior
serd a quantidade retida nas paredes e consequentemente maior sera a quantidade de

cloretos capturados por esse solido, conduzindo a um aumento das perdas.

No Apéndice VIII encontra-se um resumo das condig¢des operatorias e resultados

experimentais para todas as experiéncias realizadas no 4mbito do estudo do reactor ciclone.

5.3.3 Analises ao produto da reac¢io .

As particulas recolhidas no interior do ciclone no final da experiéncia foram analisadas
quanto & sua composigdo quimica por difracgfio de raios-X e quanto a sua morfologia por
microscopia electrénica de varrimento. Note-se que as particulas recolhidas no interior do
ciclone correspondem a uma mistura entre o produto da reac¢do € ainda algum hidroxido
de calcio ndo reagido. Analisaram-se as particulas obtidas quer no caso das experiéncias a
seco como com humidade & temperatura de 50 °C. Os resultados obtidos apresentam-se de

seguida.

5.3.3.1 Andlise por difrac¢do de raios-X

Estas andlises foram efectuadas por dois laboratérios independentes. Os resultados

obtidos foram idénticos e indicam que:

* Nas particulas provenientes das experi€ncias a seco o principal constituinte €
o Ca(OH),, o que estd de acordo com as baixas conversdes obtidas neste
caso. Encontram-se ainda vestigios de outra fase sdlida, que foi
identificada como CaCIOH.2H,0.

*No caso das particulas resultantes das experiéncias com humidade foram
identificados como  constituintes Ca(OH),, CaCIOH.2H,0 e
Ca(Cl0),.3H,0.

Estes resultados estdo parcialmente de acordo com as conclusdes de Jozewicz e Gullet
(1995) jé referidas no capitulo anterior. Estes autores verificam que durante a reacgio entre
o HCI e o Ca(OH); se forma inicialmente o produto CaCl,.2H,0. No entanto verificaram
que este composto se combina com o Ca(OH), ainda ndo convertido, formando uma
solugdo solida de CaCIOH.2H,0. Quanto a presenga de Ca(ClO),.3H,0 no produto da
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reaccdio na presenga de humidade, ¢ de referir que Gullet ef al. (1992) também notaram a
presenca deste composto como produto da reacg¢do entre HCl e CaO, mas apenas O
detectaram quando durante a reac¢do estava presente O,. Em mais nenhum estudo relativo
a este sistema reactivo (ou semelhantes) € referido este composto. De facto € de estranhar a
presenga de um composto contendo hipoclorito (ClO) uma vez que a sua formagdo
implicaria a mudanga do estado de oxidagio do cloro, s6 sendo possivel esta mudanga na
presenga de um agente oxidante, 0 que ndo é definitivamente o caso deste sistema. Uma
vez surgidas estas dividas quanto a identificagio deste composto, resolveu-se efectuar
uma analise quimica comprovativa da presenca ou ndo de um composto contendo

hipoclorito na amostra. A analise realizada consistiu no seguinte:

e O forte poder oxidante do hipoclorico (C10") faz com que ele oxide o ido I'a
I, em meio 4cido. Adicionaram-se umas gotas de iodeto de potassio KI a
uma solugiio de cozimento de amido, acidificando-se depois 0 meio por
adigio de HpSOs. A soluglo obtida tem uma cor azul intensa devido a
presenga do ido I Adicionando a amostra de particulas obtida nas
experiéncias com humidade, verificou-se que esta foi facilmente dissolvida,
mas ndo se detectou qualquer alteragdo na coloragdo da solugdo. Este facto
indica que o idio I' permaneceu em solugdo, concluindo-se assim que ndo
devera estar presente na amostra sélida qualquer composto contendo o ido

hipoclorito.

Excluida a presenga de Ca(Cl0)2.3H:0, entio aparentemente o produto formada na
presenga ou auséncia de humidade ¢ o mesmo, 0 que esta de acordo com as observagdes
do capitulo anterior relativas a velocidade de reacgdo inicial observada ser a mesma nestes

dois casos.

5.3.3.2 Andlise por microscopia electrénica de varrimento
Nas figuras seguintes mostram-se as imagens obtidas na visualizagdo das amostras
resultantes ‘das " experiéncias com € sem humidade por microscopia electronica de

varrimento. .
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Figura 5.13 - Imagens obtidas por microscopia electronica de varrimento da amostra resultante de
uma experiéncia realizada na auséncia de humidade’

Figura 5.14 - Imagens obtidas por microscopia electronica de varrimento da amostra resultante de
uma experiéncia realizada na preseng¢a de humidade

Analisando as Figura 5.13 e Figura 5.14 pode-se observar uma nitida diferenga na
morfologia do soélido obtido nestes dois casos. De facto o sélido resultante das
experiéncias a seco apresenta uma estrutura cristalina aparentemente muito mais 'fechada’
ja que dificilmente se vislumbram aberturas na sua superficie. Observam-se cristais
formados praticamente em 'laminas’, sugerindo uma estrutura cristalina rigida. Ao
contrario, o solido obtido na presenga de humidade apresenta arestas muito mais 'suaves' €
revela diversas aberturas na superficie dos seus aglomerados. Se tivermos em consideragdo
que, como foi visto no ponto anterior, aparentemente o produto formado é o0 mesmo nestas
duas situagles, entdo confirma-se a hipotese avangada no capitulo anterior de que a
presenga da agua influencia a organizagfo da estrutura cristalina do sélido obtido. De facto
o modelo de ‘cristalizagdo e fractura' de Duo et al. (1995) assume que a reacgdo para
quando a energia necessaria para quebrar a estrutura cristalina do produto ja formado for
superior & energia libertada pela reacgdo. Sugeriu-se no capitulo anterior que ©

comportamento diferente observado na presenga de humidade na corrente gasosa poderd
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ser causado pela formagdo de uma fase liquida que rodeia as particulas solidas, quebrando
as ligagOes entre os cristais do produto, permitindo assim o progresso da reaccdo. As
imagens obtidas por microscopia electronica de varrimento dos solidos obtidos a seco €

com humidade estio em concordéncia com esta hipétese.

5.4 Modelizacio

Foi feita uma modelizagio aos resultados experimentais de modo a verificar a
concordancia destes com as previsdes teéricas. Modelizou-se inicialmente o estado
transiente, correspondente aos instantes iniciais das experiéncias em que s€ verifica um
aumento da eficiéncia de remogdo com o tempo. Modelizaram-se em seguida os resultados
obtidos em estado estacionario, ou seja, correspondentes a eficiéncias de remogao

constantes com o tempo.

Verificou-se no capitulo anterior que a reacgdo em estudo ¢ muito rapida nos instantes
iniciais de contacto entre os dois reagentes, mas que progressivamente vai apresentando
limitagGes ao progresso da reacgao. Demonstrou-se que essas limitagdes sdo resultantes de
limitages a difusdo do reagente gasoso através da camada de produto solido que
entretanto foi formada. Verificou-se ainda que essas limitagdes sdo muito fortes no caso da
auséncia de humidade, impedindo mesmo totalmente a reacgdo de progredir quando se
atingiram ainda conversdes muito baixas para o reagente solido. Os resultados que
obtivemos no reactor ciclone estdo perfeitamente de acordo com este facto, ja que as
eficiéncias de remogdo atingidas no caso das experiéncias a seco (crl3 e cr14) foram
apenas da ordem dos 2%. Nao parece relevante para o objectivo deste trabalho prosseguir
a modelizagio tedrica para estas experiéncias ja que estd mais do que demonstrado e
justificado que na auséncia de humidade no gas as condigdes ndo sdo adequadas para a
limpeza de gases pelo método que estd presentemente em estudo. Sendo assim vamos

limitar a modelizago que se segue as experiéncias realizadas com humidade no gas.

5.4.1 Estado transiente
De acordo com as conclusdes do capitulo anterior estamos em presenga de uma reacgio
ripida, que ocorre num reactor com um tempo de passagem da ordem dos centésimos de

segundo. Tendo em conta estes factores a primeird hipétese a considerar ¢ a de que o

estado transiente ¢ devido somente a dindmica do sistema de recolha de dados. Recorde-se
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que este € constituido por um frasco lavador de gases € um eléctrodo, estando afectado por
um tempo de resposta Tde 9.7 s € um atraso 6, de 11.5 s. Segundo esta hipétese, uma vez
iniciada a injec¢do do solido a concentragdo do acido a saida do reactor ciclone, Cy,
altera-se para um valor constante, correspondente a eficiéncia de remogdo em estado
estacionario 7). Considera-se que essa variagdo na concentragdo de saida ¢ instantinea,
pelo menos relativamente & ordem de grandeza dos intervalos de tempo da aquisi¢do de
dados. A evolugdo proposta para a concentragdo de HCI a saida do reactor ciclone em

fungdo do tempo estd representada na Figura 5.15.

CAs

Mi
Mss

Figura 5.15 - Evolugdo proposta para a concentragdo de HCl a saida em fungo do tempo

A esta representagdo corresponde a seguinte equagio:

C,()=M*H(@)+M_ *H(t-t)-M*H(t-1¢,) (5.25)

em que £, ¢ o instante de tempo em que as particulas s6lidas chegam ao reactor ciclone €

Hyt-t,) representa a fungio Heaviside, traduzida por

0<«=t<t,

H(t -t,) ={ (5.26)

le=tzt,

De acordo com o que ficou estabelecido no Capitulo 3, a resposta y(#) do sistema de

detecgdo de HCl a um sinal deste tipo ¢ descrita pela equagdo seguinte:

YO =y, + M *(t -0y )-M, *T *[1 —exp((¢ ‘BBE)/T)]'
-M*(t =1, - 0pp) + M *¥T ¥ 1—exp(<(t =1, - O,5) /T)]+ (5.27)
+ M ¥ (=1, =0,,)- M, *T *[1 —exp((t =1, —6,,)/7)]

em que y, é o valor da quantidade de ides H na solugdo do frasco lavador de gases no

instante inicial.
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Na Figura 5.16 compararam-se 08 resultados experimentais com os descritos pela
equagdo (5.27) para 4 experiéncias representativas da gama de condigdes estudada.
Analisando essa figura pode-se concluir que o modelo proposto se adapta bem a realidade
observada. E ainda de referir que nas experiéncias realizadas ¢, variou entre 2 a 3 minutos,
sendo este tempo contado desde que se inicia a alimentagfio do HCl ao reactor ciclone.
Repare-se na Figura 5.16 que o eléctrodo s6 comeca a detectar acido a saida ao fim de
aproximadamente 80 segundos, estando esta demora relacionada com o caminho que o gas
tem que percorrer nesta instalagdo até atingir o borbulhador e ndo s6 com o atraso do

sistema de detecgéio de HCL.

4.0 1.0
H *10° crl H' *10° Ak, géj‘ % fiu B ?“1
(mol) T (mol) «,;13‘ 3 %3 K
2.0 f 0.5 T
‘ ;T . . t, crs
t.
0.0 0.0
0 100 200 300 400 500 0 100 200 300 400 500
t(s) t(s)
10.0 ' 5.0
H' *10° Mo cr23
(mol) (mol)
5.0 A 2.5
0.0 - 0.0
0 100 200 300 400 500 0 100 200 300 400 500
t(s) t(s)

Figura 5.16 - Resultados experimentais e modelo descrito pela equagdo (5.27)

5.4.2 Estado estacionario

As observaqées experimentais no reactor ciclone indicam que se atingem conversoes
completas do gas nas fracgdes de segundo em que se da o contacto entre 0 gas € as
particulas solidas. De acordo cém o que foi visto no capitulo anterior, ndo faz sentido
admitir que no reactor ciclone existem limitagdes difusionais no produto sélido, ja que
estas limitagdes ndo permitiriam uma conversdo tdo elevada para tempos de contacto 3o

curtos. Repare-se que as principais diferengas existentes entre a reacgdo que teve lugar no
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reactor laboratorial tubular (capitulo anterior) e aquela que ocorre no reactor ciclone sio as

seguintes:

*O caudal de gis ¢ cerca de 8 vezes mais elevado no reactor ciclone. Mas se o
regime dominante for a difusdo no estado sélido (como foi provado no
capitulo anterior para o reactor tubular) esta diferenca ndo justifica os
resultados obtidos no reactor ciclone uma vez que a difusdo em sélidos é

pouco dependente da velocidade do gas (Cussler, 1984).

*No caso do reactor ciclone o contacto do gis € sempre com particulas de
reagente totalmente por converter, ja que as particulas e o égés chegam em
simultdneo a este reactor. Sendo assim 0 processo inicial no reactor ciclone
ndo podera ser limitado pela resisténcia & difusdo no produto sélido ja que

este ainda ndo existe.

De acordo com estas consideragdes, no modelo tedrico proposto para descrever os
resultados obtidos no reactor ciclone vai-se assumir que o processo se desenrola em
regime quimico, sendo este governado por uma cinética de 1° ordem relativamente a
concentragdo de HCI no gas. Ou seja, a velocidade de desaparecimento do reagente gasoso

A serd obtida através da lei cinética

—r, =k, *C, (5.28)

em que k; € a constante cinética da reacgdio e C, ¢ a concentragdo do reagente gasoso no
reactor ciclone. Justifica-se esta opgdo pelo regime quimico da seguinte forma: como foi
visto no capitulo anterior, as limitagdes por transferéncia de massa externa e por difusdo
nos poros do reagente sélido ndo sdo relevantes nem sequer para os instantes iniciais da
experiéncia. Ora se no reactor ciclone o caudal é cerca de 8 vezes superior, entdo ¢
aceitavel desprezar estas duas resisténcias ja que o coeficiente de transferéncia de massa
externa aumenta com o caudal de gas (Bird et al., 1960) e a transferéncia do reagente
gasoso através dos poros a estes caudais elevados poderia ser influenciada por fendomenos
de convecgdo forgada (Rodrigues, 1981), o que iria diminuir ainda mais a importancia
destas resisténcias face ao reactor considerado no 4mbito do capitulo anterior. Repare-se
também que os resultados experimentais obtidos revelam que quanto maiores sdo as
concentragdes de HCl no gas menores sdo as razdes R/RE com as quais se conseguem
atingir conversdes praticamente completas (ver 5.3.2.4), o que indica que a concentragdo

deste reagente influencia a velocidade de reacgdo obtida por unidade de area de sélido
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disponivel. Este resultado experimental constitui mais um reforgo para a hipdtese de a
reacgdo quimica ser controlante. Por uma questdo de simplificagdo, € uma vez que as
experiéncias no reactor tubular ndo foram conclusivas quanto & determinagfo da ordem da

reaccdo, vai-se assumir que #=1.

Segue-se a descrigdo do modelo te6rico proposto para simular o comportamento da
reacgdo no reactor ciclone em estado estacionario e a dedugdio das respectivas equagdes. A

reacgo a estudar representar-se-a genericamente por 2A(g) + B(s) — D(s).

5.4.2.1 Balanco material ao reagente solido

Como jé ficou estabelecido no ponto 5.2.3 o escoamento do solido no ciclone reactor
considera-se do tipo pistdo. No entanto hd ainda que ter em conta a captura do sélido no
ciclone, o que fard com que a sua concentragdo va diminuindo ao longo do percurso. Uma
maneira simples de conjugar estes dois factores ¢ considerar o escoamento Como uma
cascata de N Reactores Perfeitamente Agitados (RPAs) supondo que entre a saida de um
deles e a entrada do seguinte ¢ capturada uma frac¢fo do s6lido. Define-se a eficiéncia de
captura do s6lido em cada RPA (1,,,) como 2 razio entre a massa do s6lido nele capturada
por unidade de tempo e o caudal massico de solidos que o atravessa. Convém notar que
este solido é constituido pelo reagente B e pelo produto D entretanto formado. Assume-se

que 7,,, S€ mantém constante a0 longo do reactor ciclone.

Um balango material ao sdlido B no j-ésimo RPA em estado estacionario conduz a

seguinte expressao:
Nisei = N i+ S* (1), (5.29)

em que N Bei € N pi representam respectivamente o caudal molar de B a entrada ¢ a saida

deste RPA, (-r,), ¢ a velocidade de desaparecimento de B neste RPA ¢ § ¢ a area

superficial de B disponivel para a reac¢do, proporcional 4 quantidade média de B presente

em cada reactor, np;. Esta quantidade pode-se obter através do produto do caudal molar de

B a saida ( N Bi) pelo tempo de residéncia médio do solido em cada RPA (¢,,/ N, sendo 7,

o tempo de residéncia do sélido no ciclone). A velocidade de desaparecimento de B no

RPA, (-r,),, ¢ metade da correspondente velocidade de desaparecimento de 4, (-7,);, 8
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qual sabemos ja que se relaciona com a concentragdo de 4 no RPA (C,,) através da lei

cinética descrita pela equagéo (5.28).

Sendo assim o caudal de B a saida do i-¢simo RPA pode-se obter através de

_ NBei
140.5%8, % M, *-’N *k *C,

Ny (5.30)

em que S, ¢ a area superficial especifica de B e M, € a sua massa molar.

No sélido & saida de cada RPA vamos ter também algum préduto D formado pela
reacgdo. Uma vez que cada mole de B que reage dé origem a uma mole de D, entdo o

caudal molar de D a saida do i-ésimo RPA (N,,) pode-se obter através da diferenga entre

os caudais de B a entrada e a saida desse RPA:

ND;’ =NDei+(NBei—NBi) (531)

em que N, ¢ o caudal molar de D a entrada do i-ésimo RPA, o qual sera evidentemente
nulo para o primeiro RPA.

Conforme estabelecido acima, este modelo assume que entre a saida de um RPA e a
entrada do seguinte se da a captura do sélido com uma eficiéncia igual a 7),,,, constante de

RPA em RPA. O sdlido capturado ¢ constituido pelo reagente B e pelo produto D, sendo a

quantidade capturada por unidade de tempo de cada um deles dada por:

Nicaps =Meap * Ny (5.32)
NDcap,i = ncap * NDI' (533)

A entrada do reactor i+ teremos entdo
Neeir =(1-1,,,) * Ny, (5.34)

Npeior = (1 =1,5,)* N, (5.35)

A saida do ultimo RPA, depois da respectiva captura, existira uma determinada
quantidade de sé6lido que corresponde ao sélido que escapa ao ciclone. Vai-se mais uma

vez assumir que a eficiéncia de captura global no ciclone se mantém «92%, ou seja, a
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massa de sélido capturada por unidade de tempo corresponde aproximadamente a 92% do

caudal total de solidos no ciclone. Este ¢ constituido pelo caudal de sélido que entra no

ciclone (Qs,)

Os, = Na.* M, (5.36)
e pela massa que € gerada no reactor por unidade de tempo, . Esta resulta da diferenga

entre a massa do produto formado e do reagente gasto em cada unidade de tempo:

N .
L8 =(2NDcap.i + (L=1,,) * NDN) * (M, - Mp) (5.37)

i=1

Assumindo entdio que a eficiéncia de captura se mantém nos 92%, obtém-se a seguinte

expressdo
N . N -
N N * My + SN g ¥ M, = 0.92%(Qs, + 1iy) (5.38)

i=1 i=1
A conversdo do solido capturado no ciclone prevista através deste modelo ( Xz pod )

pode-se obter através da razéo entre a quantidade total de D capturada e a quantidade de B

que seria capturada na auséncia de reacao:

N .
. 2 N Dcap i

= 539
Xemed =0 2% N, -39)

As equagdes do balango ao sdlido no reactor ciclone que aqui se apresentam terdo que
ser combinadas com um balango ao reagente gasoso 4 para completar 0 modelo proposto

ja que na equagdio (5.30) aparece a variavel C,,. De seguida descrevem-se entdo as

equagdes que estabelecem o balango material ao reagente 4.

5.4.2.2 Balango material ao reagente gasoso

Na secgfio 5.2.2 concluiu-se que o escoamento do gas no reactor ciclone podera ser
caracterizado através de uma gombinagfo entre o escoamento pistdo € o escoamento
perfeitamente agitado. Na literatura ¢ possivel encontrar correlagdes que permitem
encontrar os parimetros deste tipo de modelo (Li, 1988). No entanto colocam-se algumas
davidas relativamente & aplicabilidade destas corré:lac;f‘)es ao escoamento actual devido

essencialmente & suposta presenca de um curto-circuito correspondente a cerca de 35% do
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caudal total de gés, o que ndo € coerente com os resultados obtidos neste trabalho. Vio-se
entdo considerar na modelizagdo dos resultados experimentais as duas situagdes limite
correspondentes a escoamento do géas totalmente em regime pistdo e totalmente em regime
perfeitamente agitado, verificando-se a influéncia destas duas situagdes nos resultados

obtidos por este modelo.

5.4.2.2.1 Escoamento do gas em regime perfeitamente agitado

Neste caso a concentrag@o de 4 no reactor ciclone € uniforme e igual & concentragdo a

saida. A equacdo de balango ao gas toma a seguinte forma: ]

QC,, =0C, +S8*(-r)=0C, +S;*M;*ny ,*k *C,, (5.40)

em que C,, ¢ C,, representam respectivamente a concentragdo a entrada e a saida do
reactor ciclone e n, ,, € a quantidade total de B que contacta com o gés no reactor ciclone.

O seu valor obtém-se através da soma de todas as quantidades de B presentes em média

nos varios RPAs que caracterizam o escoamento do sélido:

N
. t
Ny 1o = E(NBi *73') (541)
i=1

Os valores de NB,. sdo obtidos através da equagfo (5.30). Note-se que nesta equagéo,

assim como em todas as outras obtidas no balango material ao sélido B, a concentragio de

A em cada RPA, C,,, toma neste caso o valor da concentragfo a saida C,, .

e’
A eficiéncia de remogdo de 4 no reactor ciclone em estado estacionario, 7,,__,, prevista

por este modelo obtém-se entdo através de

IEQ

(5.42)

Nssmod = 1-

0

e

Elaborou-se um programa em Fortran 77 para calcular os valores previstos por este

modelo para a eficiéncia de remogdo de 4, n,,_,, € a conversdo do solido capturado,

Xemoa - O Programa, cuja listagem se apresenta no Apéndice VIII, intitula-se CRSSMOD1

e o procedimento do calculo ai efectuado € o seguinte:
* Introduzem-se as varidveis experimentais: C,,, Q € Noz..

* Introduzem-se os pardmetros do modelo: N, k, e ¢,,.
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« Assume-se numa estimativa inicial que a concentragdo de 4 a saida C,, €
metade da concentracdo de entrada C,,. E também necessaria a introdugdo
de uma estimativa inicial para n,,,, que devera ser escolhida de acordo com

o valor de N.

« Através de um ciclo de calculo determinam-se os valores de N para cada

RPA através das equagdes (5.30)e (5.34).

« Calcula-se o somatério do todos os valores de N,, obtidos no passo anterior ¢
determina-se uma nova estimativa para a concentragdo a saida C,, através
da equagdo (5.40).

* Prossegue-se iterativamente com estes calculos até que a diferenca relativa

entre as duas Gltimas estimativas de C,, seja inferior a 0.5%.

« Verifica-se agora se a equagdo (5.38) ¢ obedecida com esta estimativa de 7,,,:

calcula-se o erro relativo entre o valor calculado para a quantidade total de
solido capturada no ciclone e o valor correspondente a 92% de eficiéncia de

captura do sélido:

0.92*(Qs, + mg)"(E NDcap,i *Mp + E Npegpi ™ Mp)

erro = =l - =l (5.43)
0.92*(Qs, +m,)

« O valor absoluto desse erro relativo devera ser inferior a 0.5%. Se esta restrigdo
ndo for obedecida é necessario repetir todo o procedimento de calculo com
uma nova estimativa para 7,,,. Esta estimativa ¢ estabelecida em fungio do
erro calculado acima: se este erro for negativo entdo 7, devera diminuir, e
se o erro for positivo entdo 1,,, devera aumentar. A alteragiio a introduzir

em 7, devera ser tanto maior quanto mais elevado for o valor absoluto do

erro_encontrado. Uma formula possivel para o estabelecimento da nova

estimativa de 7,,, serd entdo

-

(ncap)nvvo = (ncap )actual + 0.1 * (erro)actual . (544)
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* Quando se atingir convergéncia para os valores de 7, ¢ C,,, serd possivel
calcular a estimativa do modelo para X, € M,m.a &Tavés das equagdes
(5.39) e (5.42).

A sensibilidade deste modelo aos pardmetros que o caracterizam € a comparagdo dos
seus resultados com os resultados experimentais apresenta-se mais a frente,

respectivamente na secgdo 5.4.2.3 € 5.4.2.4.

5.4.2.2.2 Escoamento do gas em regime pistao

4

Neste caso vamos assumir que o escoamento se pode representar através de uma cascata
de N RPAs, a semelhanga do que ja foi feito para o escoamento do sélido. Sendo assim o

balango material ao reagente 4 no i-ésimo RPA resulta na seguinte equaggo:

- t
QC,.=0C; +8*(-r) = QC,, + S, *My * Ny, *_Ir\i,' *k,*Cy (5.45)

em que C,,; € a concentragfo de 4 a entrada deste RPA, que coincide com a concentragdo
a saida do RPA anterior. Exceptua-se evidentemente o primeiro RPA para o qual a
concentragdo & entrada coincide com C,,. Substituindo entdo a expressio de N,, dada pela
equagdo (5.30) na equagdo (5.45) obtém-se uma equagdo do 2° grau em C,; que podera ser
resolvida analiticamente. Pode-se determinar assim a concentragio deA a saida de cada
RPA e com esses valores calcular os caudais de B a entrada e saida de cada RPA através
das equagdes (5.30) e (5.34).

A eficiéncia de remogdo de 4 no reactor ciclone, 7, prevista por este modelo

obtém-se entdo através de
nssmod = 1_ Eﬂ (546)
CAe

em que C,, representa a concentragio de 4 a saida do ultimo RPA.

Elaborou-se um programa em Fortran 77 para calcular os valores previstos por este

modelo para a eficiéncia de remogdo de 4, n,,__,, € a conversdo do sélido capturado no
ciclone, x.,,.O programa intitula-se CRSSMOD?2 (ver listagem no Apéndice VIII) e 0

o | .
procedimento do célculo ai efectuado € o seguinte:

* Introduzem-se as varidveis experimentais: C,,, Q € Ns..
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« Introduzem-se os pardmetros do modelo: N, k € ¢,

« Estabelece-se uma estimativa inicial para 7,,,, que devera ser escolhida de
acordo com o valor de N.

« Para o primeiro RPA determina-se o valor de Cy, resolvendo a equagéo do 2°
grau definida pelas equagdes (5.30) e (5.45) em que C, € a unica
incognita. Das duas raizes que se obtém nesta resolugdo escolhe-se a que

obedece as restrigdes 0=<C,, <C,,-

¢ Calcula-se entdo NB1 e Nze2através das equagdes (5.30) € (5.34).

* Repetem-se os dois ultimos passos para todos os restantes RPAs, obtendo-se
deste modo a concentragio da 4 em cada RPA e os caudaisde Be D a
saida e a quantidade de cada um destes sélidos capturada por unidade de

tempo em cada RPA.

« Verifica-se, através do processo ja descrito para o programa CRSSMODI, se

esta estimativa de 17, obedece & equagdio (5.38), ¢, em caso negativo,

calcula-se uma nova estimativa para 1,,,atraves da equagdo (5.44).

« Quando se atinge convergéncia para o valor de 7,,, ¢ entdo possivel calcular
a estimativa deste modelo Para Xp.a © Tymos através das equagdes (5.39)
e (5.46).

Fez-se uma analise da sensibilidade deste modelo aos parimetros que o caracterizam

assim como uma comparagdo dos resultados previstos com os resultados experimentais.

5.4.2.3 Andlise de sensibilidade ao modelo proposto

5.4.2.3.1 Influéncia do n° de RPAs (N) '

Para _cpndigées experimentais tipicas (Q=2.76*10“1 m’s’, CAe=1.0*10'2 mol.m> e
NBe =4.0*A10*S fnol.s'l) simularam-se os resultados obtidos para diferentes valores de N
para as duas situagdes limite c&rrespondentes a0 escoamento do gas. Aos pardmetros k, €
t,, foram atribuidos respectivamente os valores de 10 m.s™ e 0.04 s. Os resultados obtidos

apresentam-se na Tabela 5.6.
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Tabela 5.6: Resultados das simulagées efectuadas com os programas CRSSMOD1 e CRSSMOD?2
para varios valores do pardmetro N (k=10 ms’'e t,,=0.04s)

Escoamento do gas em regime Escoamento do gas em regime
' pistdo perfeitamente agitado

N ncap (%) X; mod (%) nssmod (%) ncap (%) XZ mod (%) Tlssmod (%)
1 92.0 25.6 72.2 92.0 25.7 74.0
2 72.6 23.8 70.7 72.8 21.9 65.9
3 58.4 23.0 69.1 58.7 20.4 61.8
4 48.5 22.6 68.3 48.8 19.5 59.7
5 41.2 22.3 67.8 41.1 18.9 58.6
7 31.7 22.0 67.1 319 18.3 57.0
10 23.5 21.7 66.6 23.7 ‘178 55.8
15 16.4 21.5 66.1 16.6 17.2 54.8
20 12.6 214 66.0 12.7 17.1 54.2
30 8.6 213 65.6 8.7 16.8 53.7
40 6.5 21.2 65.6 6.6 16.7 53.6
50 5.3 21.2 65.5 5.3 16.6 53.5

Analisando a tabela anterior podem-se ja tirar algumas conclusdes quanto aos modelos
propostos. Em primeiro lugar, e como seria de esperar, quando N=1 os resultados obtidos
para os dois tipos de escoamento da fase gasosa sdo iguais. As pequenas diferengas
encontradas devem-se ao facto de o processo de célculo seguir um método iterativo.
Quando N>1 verifica-se que as conversfes previstas pelo modelo considerando
escoamento pistdo para o gas s@io mais elevadas do que as previstas para escoamento em
regime perfeitamente agitado. Mais uma vez este resultado esta de acordo com o previsto

teoricamente. Quanto & eficiéncia de captura do sélido em cada RPA (7, o) Verifica-se

que evidentemente quando N=1 esta coincide com a eficiéncia de captura total do ciclone.

Esta eficiéncia 17,,, ¢ independente do tipo de escoamento da fase gasosa uma vez que 0
unico factor relevante para a estimativa de 17,,, € o nimero de RPAs considerado para o
escoamento do sélido. Como seria de esperar, 7,,, diminui quando se aumenta N. Os
valores de N ODtidos através dos programas CRSSMOD1 e CRSSMOD2 foram

confirmados recorrendo a equagdo

N
Y (1 =1,,,) ™" =0.92 (5.47)
i=1

Quanto 2 influéncia do pardmetro N nas varidveis estimadas por este modelo (x4 €
N,emoq) VerTifica-se que 4 medida que N aumenta as conversdes previstas vdo diminuindo,

mas atingem um valor aproximadamente constante para valores de N superiores &
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aproximadamente 30 RPAs. Nas restantes simulagdes efectuadas com estes programas

vai-se considerar N=50.

54.2.3.2 Influéncia da constante cinética k,

Efectuou-se uma analise semelhante a descrita no ponto anterior, agora para diferentes

valores do pardmetro k,. Como se concluiu no capitulo anterior que esta constante cinética
devera ter um valor superior a 10” m.s”, este foi o valor minimo atribuido a k, nestas
simulagdes. As condigdes experimentais analisadas sdo as mesmas do ponto anterior
(0=2.76*10" m’s’, CAe=1.O*lO'2 molm™ e N, =4.0%10"° mol.s™), e aos pardmetros N e
t,, foram atribuidos respectivamente 0s valores de 50 e 0.04 s. Os resultados obtidos
apresentam-se na Tabela 5.7.

Tabela 5.7: Resultados das simulagdes efectuadas com os programas CRSSMOD1 ¢ CRSSMOD2
para varios valores do parametro k, (N=50¢ t,=0.04s)

Escoamento do gas em Escoamento do gas em
regime pistdo regime perfeitamente
, o , . agitado

k_y (m's-l) Xémod (%) nssmod (%) X;' mod (%) nssmod (%)
0.001 0.0043 0.014 0.0043 0.014
0.01 0.043 0.14 0.043 0.14

0.1 0.42 14 0.42 1.3

1 3.8 12,7 3.6 11.8
10 21.2 65.5 16.7 53.2
50 334 98.7 26.6 83.2
100 343 100 29.0 90.6
200 344 100 30.6 94.9
500 34.5 100 31.6 97.9

Na tabela anterior observa-se que, nas actuais condigoes experimentais, so para valores
de k, superiores a 1 m.s” se poderdo atingir conversdes de gas e solido aprecidveis,
qualquer que seja o modelo escolhido para descrever o escoamento da fase gasosa. Para
valores de k,>50 m.s” as conversdes de gas tornam-se totais para o regime de escoamento
pistio na fase gasosa, mas mantém-se na casa dos 35% para a conversdo do sélido. Para o
escoamento em regime perfeitamente agitado o modelo teérico ndio prevé conversdes totais
para o gas, sendo os valores previstos superiores a 90% para kg>100 m.s”. Para este
regime as conversdes de solido atingidas rondam os 30% para os valores mais elevados de

k..

3



5. REACTOR CICLONE 5.46

5.4.2.3.3 Influéncia do tempo de residéncia do solido ¢,

Ficou estabelecido na secgdo 5.2.3 que o tempo de residéncia das particulas solidas
deveria estar compreendido entre os valores limites de ¢, =0.04 s e ¢, _=0.4 s. Fizeram-se
algumas simulagdes com os programas CRMODSS] e CRMODSS?2 para avaliar o efeito
deste parimetro nas conversdes de solido e gas previstas pelo modelo. As condigdes
experimentais analisadas sdo as mesmas dos pontos anteriores (Q=2.76*104 m’.s?,
C,,=1.0¥10% mol.m> e N,,=4.0*10° mol.s™), e aos pardmetros N e k, foram atribuidos
respectivamente os valores de 50 e 10 m.s™. Os resultados obt}dos apresentam-se na

Tabela 5.8.

Tabela 5.8: Resultados das simulagdes efectuadas com os programas CRSSMOD1 e CRSSMOD2
para varios valores do pardmetro ¢, (N=50 ¢ k =10 ms™)

Escoamento do gas em Escoamento do gés em
regime pistdo regime perfeitamente
- agitado

trs (S) X;'mod (%) nssmod (%) X; mod (%) nssmod (%)
0.04 21.2 65.5 16.6 53.3
0.06 25.4 77.8 19.6 62.2
0.1 30.0 90.3 23.0 723
0.2 334 98.7 26.6 83.3
0.4 34.3 100 29.0 90.6

Estes resultados mostram que, como seria de esperar, o tempo de residéncia do sélido
no ciclone influencia significativamente as conversdes obtidas neste reactor. Repare-se que
o efeito deste parimetro nas previsdes do modelo ¢ idéntico ao efeito da constante cinética

k,; um aumento de 10 vezes em k, tem exactamente os mesmos resultados que um
aumento igual em ¢ _. Este facto faz todo o sentido fisico se tivermos em conta que 7,
representa o tempo disponivel para a reacgdo se dar e k, estd relacionado com a rapidez

com que essa reac¢do ocorre, e consequentemente o efeito na extensdio da reacgéio de se

aumentar ou diminuir qualquer destes pardmetros ¢ idéntico.

5.4.2.4 Comparagdo dos resultados experimentais com as previsées do modelo tedrico
Vai-se considerar que k, ¢ o unico parimetro do modelo teérico uma vez que se sabe

quais sdo os valores limites para o tempo de residéncia do sélido ¢,,. E possivel estimar

qual o valor de &, que melhor ajusta os resultados tedricos aos experimentais fazendo uma

optimizagdio ndo-linear neste parimetro. Para isso utilizou-se o algoritmo MSGA ja



5.4 MODELIZAGAO 5.47

referido no capitulo anterior. O objectivo desta optimizagdo ¢ minimizar o somatorio dos
quadrados das diferengas entre os resultados experimentais e tedricos simultaneamente

para a conversdo do reagente solido e para a eficiéncia de remogéo do reagente gasoso.

A conversio do solido experimental . definida no ponto 5.3.1.7 foi calculada com

base na quantidade de cloretos efectivamente encontrada no sélido capturado no ciclone.
Como ja foi atras referido, existe uma quantidade apreciavel de perdas de cloretos que se
provou estarem ja na forma de produto solido, e que consequentemente ndo foram

contabilizados no célculo de x.. A conversdo prevista pelo modelo X mea © baseada na

quantidade total de cloretos capturada no ciclone na auséncia de quaisquer perdas, €
consequentemente ndo devera ser comparada com o valor experimental de x.. Define-se
entiio a variavel x. como sendo a converséo do solido no ciclone baseada na quantidade
total de 4cido removido, ou seja, calculada a partir da diferenga entre a quantidade total de

cloretos que entraram no reactor ciclone (F, *t,) ¢ca quantidade de cloretos que

escaparam ao reactor ciclone (Cl, + HCL,, ).

* F;&e * texp - (Cl;‘ + HClu r.)

_ 5.48
Xe = 5%0.92/0.08% M caorry, ! Meaomy, e

Esta devera ser a varidvel experimental a comparar com o valor de X; .4 brevisto pelo
modelo.

A funggo objectivo a minimizar no processo de optimizagdo foi portanto definida como:

FOb] = E(ns:mod - ns.r)z + E(X:Zmod - Xé )2 (549)

Nesta optimizagiio consideraram-se em simultaneo todas as experiéncias realizadas a
mesma temperatura. Os resultados obtidos apresentam-se na Tabela 5.9. Pode-se verificar
que a funcgdo objectivo obtida para a temperatura de 50 °C ¢ ligeiramente mais baixa no
caso do modelo do escoamento perfeitamente agitado para a fase gasbsa, revelando um
melhor ajuste dos resultados experimentais a este modelo. Para a temperatura de 130 °C
verifica-se exactamente o contrdrio, ou seja, a avaliar pela fungio objectivo o modelo de
escoamento pistio para a fase gasosa adapta melhor os resultados experimentais. De
qualquer modo essas diferengas sdo muito pequenas para permitir tirar conclusdes

definitivas.
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Tabela 5.9: Resultados da optimizagZo realizada para minimizar as diferengas entre os resultados
experimentais e os previstos pelo modelo tedrico

~ Escoamentodo gésem  Escoamento do gas em
regime pistdo regime perfeitamente
agitado
T (°C) t,(5) k, (m.s™) Fobj k, (m.s™) Fobj
0.04 33 0.68 61 0.57
50 )
04 3.3 0.68 6.1 0.57
0.04 16 0.17 21 0.23
130
0.4 1.6 0.17 2.1 0.23

Os valores de k, que melhor ajustam os resultados experimentais estio compreendidos
entre 3.3 ¢ 61 m.s” paraa temperatura de 50 °C e 1.6 € 21 m.s” para a temperatura de 130
°C. Os valores mais baixos para k, obtidos para a temperatura mais elevada poderdo ser
explicados tendo em conta que nesta modelizagiio ndo foi considerada a resisténcia devida
a limitagdes difusionais no produto sélido, assumindo estas limitagSes maior importdncia
para as temperaturas mais elevadas, as quais correspondem humidades relativas mais

baixas. Sendo assim os valores de k, obtidos para a temperatura de 130 °C poderdo estar
sub-estimados devido a esta resisténcia adicional.

Na Tabela 5.10 apresentam-se os resultados experimentais € os previstos pelo modelo
teorico para todas as experiéncias realizadas com humidade na corrente gasosa. Os valores
de xq.. €7moa @i apresentados foram obtidos pelo modelo considerando para k, os
valores obtidos na optimizagdo. Nessa tabela estdo listados os valores de ¥, obtidos para
cada experiéncia. Como seria de esperar estes s3o sempre superiores aos valores de .
(ver Tabela AVIL2 no Apéndice VII).

Nas figuras 5.17 ¢ 5.18 apresenta-se a comparagdo entre os resultados experimentais €

os previstos por este modelo respectivamente para a eficiéncia de remogio de HCI no

reactor ciclone e para a conversdo atingida no sélido.
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Tabela 5.10: Comparagio entre os resultados experimentais e os previstos pelo modelo para o valor
optimo do pardmetro &

Escoamento do gas em Escoamento do gas em
regime pistdo regime perfeitamente agitado
EXP nsmxp XC exp n:smod XC mod nss mod XC mod
(%) (%) (%) (%) (%) (%)
crl 70 21 92 32 83 28
cr2 77 26 89 33 82 29
cr3 96 15 100 18 92 15
cr4 97 28 93 30 84 26
cr5 99 29 100 17 92 14
crb 79 30 80 39 76 37
cr7 98 20 99 21 90 17
cr8 97 17 100 17 91 14
crl0 99 34 85 39 79 35
crll 62 44 63 50 51 73
cri2 S5 20 82 43 77 40
crl5 59 47 60 62 63 65
crl6 83 100 33 73 37 80
crl7 54 84 42 66 46 72
crl8 94 60 82 56 78 52
crl9 96 57 87 56 81 51
cr20 100 20 81 19 69 15
cr2l 84 29 62 26 56 23
cr22 44 15 62 26 57 19
cr23 26 18 42 29 42 28

Analisando esta tabela verifica-se que existem correlagdes significativas a 5% de
significAncia entre as simulagdes e os resultados experimentais quer para a conversao do
sélido quer para a eficiéncia de remogdio do HCL. As diferengas médias relativas entre 0s

valores experimentais e os obtidos pela modelizagdo sdo as seguintes:

* para a eficiéncia de remogdo considerando escoamento pistio para a fase

gasosa: 6.7%
* para a eficiéncia de remogdo considerando escoamento perfeitamente agitado
para a fase gasosa: -4.3%

e para a conversio do solido considerando escoamento pistio para a fase

-

gasosa: 16.9%

e para a convers3o do sélido considerando escoamento perfeitamente agitado

para a fase gasosa: -8.1%
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Figura 5.17 - Comparagio entre os resultados experimentais e 0 modelo proposto paraa eﬁcwnma
de remogdo no ciclone em estado estacionario
— escoamento do gis em regime pistdo
-------------- escoamento do gas em regime perfeitamente agitado

Os resultados da Figura 5.17 indicam uma concordncia razoavel entre as observagdes
experimentais € as previsdes do modelo, qualquer que seja o tipo de escoamento

considerado para a fase gasosa. Nesta figura pode-se também verificar que os resultados
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previstos nas duas situagdes limite consideradas neste modelo teérico relativamente ao
escoamento da fase gasosa sdo muito parecidos, apesar de corresponderem a valores

significativamente diferentes de k.

50
XC* (%) T=130°C
Cpe= 0.7%107
. mol.m?>
25 1
0 r r r
0 1 2 3 4 5
R/RE
75 .
% C* (%) '\: T=50°C
Cpe=1* 107
50 -
25 1
0 T T
0 2 4 6
R/RE
100 L
Xc (%) . ®
75 4 e,
50
25 A
0 T
0 1 2

Figura 5.18 - Comparagdo entre os resultados experimentais ¢ 0 modelo proposto para a conversdo
do so6lido capturado no ciclone
—— escoamento do gs em regime pistio
-------------- escoamento do gas em regime perfeitamente agitado
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Analisando a Figura 5.18 mais uma vez se pode observar uma concordancia razoavel
entre os resultados experimentais e as previsdes tedricas. E mais uma vez se pode também
verificar a semelhanga entre os valores previstos pelo modelo correspondente as duas

situagdes limite consideradas para o escoamento da fase gasosa.

5.5 Conclusoes

Conseguiram-se atingir experimentalmente remogdes de HCI mlfito elevadas no reactor
ciclone. O aproveitamento do reagente sélido é no entanto baixo, j& que as conversdes
deste reagente foram em média inferiores a 30%. A possibilidade de reutilizar o sélido
capturado no ciclone como reagente neste processo deverd ter em atengio que as
eficiéncias de remogHo obtidas poderfo diminuir devido as limitagSes difusionais no
produto sélido que se poderdo fazer sentir com alguma intensidade no reagente
parcialmente convertido. No entanto parece uma possibilidade a ser testada, eventualmente

como objecto de um estudo posterior.

A conversdo do s6lido no reactor ciclone ndo é afectada pela maior ou menor duragio
de uma experiéncia, indicando que a reacgdio ocorre exclusivamente durante o tempo de
residéncia do sélido no reactor ciclone. Isto indica que esta reacgfio ¢ muito répida, sendo
por essa razio o estado transiente praticamente inexistente nas actuais condigOes
experimentais. A eficiéncia de remogdo obtida ndo ¢é praticamente afectada pela presenga
do filtro a seguir ao ciclone e consequentemente pela possivel continuagdo da reacgdo ja
fora deste reactor. A presenga de um filtro a jusante do reactor ciclone podera no entanto
ser necessdria para recolha das particulas s6lidas parcialmente convertidas que, dadas as
suas pequenas dimensdes, poderdo escapar ao ciclone. Uma alternativa que aumentaria
significativamente a eficiéncia de captura dos s6lidos do sistema poderia ser a utilizagdo
de um ciclone concentrador em série com o ciclone de fluxo invertido. Esta alternativa
teria ainda a vantagem adicional de possibilitar a reciclagem para o ciclone de algum

reagente ndo-convertido.

A presenca de humidade na corrente gasosa revelou-se mais uma vez de fundamental
importéncia j& que para as experiéncias realizadas com gas seco as eficiéncias de remogao
atingidas ndo ultrapassaram os 3%. A humidade relativa parece desempenhar um papel
importante na capacidade reactiva deste sistema j& que paré as temperaturas mais baixas as

eficiéncias de remogdo atingidas foram significativamente maiores do que as obtidas para
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temperaturas superiores a 100 °C. Estas observagdes estdo de acordo com o previsto no

capitulo anterior.

Andlises efectuadas aos produtos obtidos em experiéncias realizadas na presenca e
auséncia de humidade no gas, apesar de ndo mostrarem qualquer diferenga na constituigdo
quimica destes, revelaram diferencas significativas na sua morfologia que poderdo, a luz
das observagdes feitas no capitulo anterior, estar relacionadas com os diferentes

comportamentos observados.

A capacidade de remogdo do HCI através deste sistema € evidentemente influenciada
pela razio entre as quantidades de reagente solido e reagente gasoso alimentadas ao
reactor ciclone. No entanto verificou-se que mesmo para valores dessa razdo inferiores as
quantidades estequiométricas se conseguem atingir experimentalmente eficiéncias de
remogao superiores a 50%. A partir de valores da alimentago de solidos superiores a 2 ou
3 vezes a razfio estequiométrica verifica-se experimentalmente que a eficiéncia de remogao
obtida nas condigdes experimentais testadas atinge 100% a temperatura de 50 °C, nfo
justificando & partida um maior consumo de reagente solido que estaria evidentemente

associado a custos operatérios mais elevados para este processo.

A modelizag:ﬁd dos resultados experimentais foi feita através de um modelo que
considera escoamento tipo pistio para o sélido, de acordo com resultados obtidos por
outros autores (Li, 1988). Quanto ao escoamento do gis analisaram-se duas situagdes
limite: escoamento em regime perfeitamente agitado e escoamento tipo pistdo. Nesta
tltima situagdo quer o escoamento do gas quer o do so6lido foram aproximados a uma
cascata de N RPAs de modo a incluir facilmente no modelo a captura do sélido pelo
ciclone ao longo do seu escoamento. O modelo proposto consegue aproximar
razoavelmente os resultados obtidos experimentalmente para ambas as condigdes limite
analisadas, quer no que diz respeito s previsdes relativas a eficiéncia de remogdo atingida
como para a conversdo do sélido capturado no ciclone. O modelo proposto tem apenas um
parimetro que ¢ a constante cinética da reacgdo, k. Os valores obtidos através do ajuste
do modeic? aos resultados experimentais para a temperatura de 50 °C situam-se entre 0s

valores limites de k. . = 3.3 m.s” (correspondente ao maior tempo de residéncia do sélido

smin
,.=0.4 s e a escoamento pistdo para o gas) € k...~ 61 m.s" (correspondente ao menor
tempo de residéncia do sélido ¢,,=0.04 s e a escoamento em regime perfeitamente agitado

para o gas). Estes valores estdo de acordo com as previsdes do capitulo anterior. Os
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valores de k, obtidos nesta modelizagdo tedrica poderdo estar a ser sub-estimados devido

ao facto de ndo se considerar a influéncia da difusdo no produto sélido na modelizagio

efectuada. Este facto justificaria os valores mais baixos de k; encontrados as temperaturas

mais elevadas ja que, como ficou estabelecido no capitulo anterior, a resisténcia & difusio

no produto solido € tanto mais significativa quanto menor for a humidade relativa do gés.

Fica portanto mais uma vez estabelecido que a reacgdio presentemente em estudo é
muito rapida, sendo por esse motivo este processo de lavagem a seco no reactor ciclone
adequado & purificagio de emissdes contendo HCI. Dever—se-é,éno entanto, concentrar
esforgos para o estudo de um sistema que contemple a reciclagem parcial do sélido ainda

ndo totalmente convertido para o reactor ciclone, 0 que aumentaria o seu aproveitamento.
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6. Conclusoes e Trabalhos Futuros

Neste trabalho estudou-se a viabilidade de efectuar em continuo a lavagem a seco de
gases acidos a baixas temperaturas num reactor ciclone, ocorrendo em simultineo nesta pega
de equipamento a remogdo das particulas solidas resultantes do processo de lavagem. O
poluente 4cido sobre o qual incidiu este estudo foi o HCl, que foi escolhido tendo em conta
as crescentes restrigdes legais respeitantes as suas emissoes (nomeadamente de fontes como
aincineragdo de residuos sélidos municipais e hospitalares) e o escasso numero de trabalhos
cientificos publicados sobre a lavagem a seco deste poluente. O reagente alcalino utilizado
foi o Ca(OH), devido ao seu baixo custo e comprovada eficacia na remogdo de outros

poluentes acidos.

Numa fase inicial deste trabalho estudou-se laboratorialmente o sistema reactivo em
questdio, procurando estabelecer as condigdes operatérias mais favordveis a esta reacgo.
Utilizou-se para este efeito um reactor tubular no interior do qual se colocou um leito fino
constituido pelas particulas de reagente sélido, atraves do qual se fez passar o gas
contaminado. Sobretudo no inicio do processo conseguiram-se atingir conversdes
praticamente completas do reagente gasoso mesmo para t€mpos de residéncia do gas muito
reduzidos, revelando a elevada capacidade do Ca(OH), para reagir com 0 HCI. Consegue-se
igualmente um bom aproveitamento do reagente solido na presenca de humidade,
atingindo-se conversdes muito elevadas para este reagente, embora sejam necessarios

tempos de reacgdo elevados (= 40 min).

Concluiu-se-com estas experiéncias que a presenga de humidade na corrente gasosa
desempenha um papel fundamgntal no progresso desta reacgfio: numa fase inicial (com
cerca de 1 a 2 minutos de duragdo) o comportamento da reacgdo € aparentemente
independente da presenga de humidade; no entanto, passada esta fase, verifica-se uma

repentina paragem da reacgdo nas experiéncias realizadas sem humidade. A conversdo
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maxima de reagente solido atingida nestes casos é da ordem dos 5%, indicando ser um

processo pouco adequado para a lavagem a seco de emissdes contendo HCI.

Aparentemente o processo que limita a progressio da reacgdio na auséncia de humidade ¢
a formag@o do produto sélido: uma vez que o seu volume molar é superior ao do reagente, a
formagdo do produto sélido s6 ¢ possivel se houver quebra da estrutura cristalina do
produto ja formado. Quando a energia necessaria para quebrar essa estrutura cristalina for
superior a energia libertada pela reacgfio, esta deixarda de ocorrer. O comportamento
diferente observado na presenga de humidade na corrente gasosa poderéa ser causado pela
formago de uma fase liquida que rodeia as particulas sélidas, quebrando as ligagdes entre os
cristais do produto, permitindo assim o progresso da reacgfio. Esta explicagdo é sustentada
pelo facto de experimentalmente se ter encontrado uma forte correlagio positiva entre a

convers3o de Ca(OH), e a humidade relativa do gas.

Os resultados experimentais obtidos no reactor tubular foram modelizados através do
modelo do grdo, considerando que as particulas de reagente s6lido sio constituidas por
aglomerados de pequenos grios nfo porosos, sendo cada um deles convertido de acordo
com o modelo do nucleo ndo reagido. O comportamento da fase gasosa foi simulado através
de uma cascata de RPAs. Verificou-se para as experiéncias com humidade que existe uma
boa concordancia entre os resultados experimentais e os previstos pelo modelo
considerando limitagdes difusionais no produto sélido. Nos instantes iniciais da reacgdo,
uma vez que ainda no existe produto sélido formado, a etapa controlante é o consumo
total de reagente gasoso. Ndo foi por essa razdo possivel determinar a ordem desta reacgdo €
o valor da sua constante cinética k,, apenas sendo possivel concluir nesta fase que esta
constante é superior a 10~ m.s!, indicando uma reacgdo quimica muito rapida mesmo para
temperaturas baixas. O coeficiente de difusgo no produto sélido D, é o {inico pardmetro do
modelo tedrico testado. Foi possivel obter uma estimativa para o seu valor através da
minimizagio dos quadrados dos residuos entre os resultados experimentais e os previstos
pelo modelo. Os valores obtidos estfio dentro da gama esperada para difusdo de gases em
sélidos (10 a 10" m.s™!). Verificou-se que a dependéncia deste coeficiente de difusdo

relativamente 4 temperatura ¢ prevista por uma lei de Arrhenius com energia de activagdo de
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27 kJ.mol™!, valor concordante com os obtidos por outros autores. Encontrou-se ainda uma

dependéncia linear de D, com a humidade relativa do gas.

Compararam-se os resultados obtidos com outros dois modelos mais simples para
descrever o comportamento da fase gasosa: o modelo do reactor diferencial, que assume que
o gis no interior do reactor se mantém nas condigdes de entrada, ¢ o modelo da
concentracio média, que assume que a composi¢do do gas no interior do reactor pode ser
representada por um valor médio entre as condigdes de entrada e de saida. Verificou-se que
este tltimo modelo d4 resultados muito préximos dos descritos acima, constituindo uma
boa alternativa ao modelo da cascata de RPAs devido a maior simplicidade dos calculos que
lhe estdio associados. Relativamente ao modelo do reactor diferencial, que é o modelo mais
largamente aplicado nos trabathos publicados sobre esta reacgdo, a sua aplicagdo aos actuais
resultados experimentais levanta algumas duvidas uma vez que se verificaram conversoes
muito significativas para o reagente gas'oso, 0 que esta em desacordo com os pressupostos
deste modelo. Os resultados com ele obtidos para a fase da reacgdo correspondente ao
controlo por difusdo no produto sélido sdo da mesma ordem de grandeza dos outros dois

modelos analisados. No entanto verificou-se que este modelo ndo ¢ adequado para a

modeliza¢do da fase inicial da reacgio.

Numa segunda fase experimental deste trabalho estudou-se a capacidade de remogdo do
HCl pelas particulas solidas de Ca(OH), em continuo num reactor ciclone. Conseguiram-se
atingir experimentalmente remogdes de HCl muito elevadas, sendo no entanto o
aproveitamento do reagente sélido relativamente baixo ja que as conversoes deste reagente
foram em média inferiores a 30%. Os resultados obtidos indicam mais uma vez que esta
reac¢dio ¢ muito rapida, e que o estado estaciondrio ¢ atingido ao fim de um tempo muito

curto.

A quantidade relativa de reagente solido alimentado ao reactor ciclone é uma variavel
operatéria de crucial importincia, j4 que estd directamente relacionada com os custos
operatérios deste sistema. Verificou-se experimentalmente um aumento na eficiéncia de

remog3o obtida quando se aumentava o caudal de sélidos alimentado. Consegue-se atingir a
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remogdo completa do HCI para caudais de sélido alimentado superiores a 2 a 3 vezes a

razio estequiométrica.

Confirmou-se nestas experiéncias a importancia da presenca de humidade na corrente
gasosa: para as experiéncias realizadas com gés seco as eficiéncias de remogdo atingidas nio
ultrapassaram 1 a 3%. Confirmou-se também a influéncia da humidade relativa do gas no
comportamento da reacgdo ja que as eficiéncias de remogdo atingidas as temperaturas mais
baixas foram significativamente superiores as obtidas para temperaturas superiores a 100

°C.

4

Analisaram-se os produtos obtidos em experiéncias realizadas na presenca e auséncia de
humidade no gis, procurando justificar as diferengas no comportamento da reacgdo
observado nestas duas situagdes. A constituigio quimica das duas amostras determinada
por difracgio de raios-X revelou-se semelhante: uma mistura sélida de Ca(OH); e
CaCl,.2H,0, na forma de CaCIOH.2H,0. Imagens obtidas por microscopia electrénica de
varrimento revelaram significativas diferengas na morfologia dos dois produtos obtidos: 0
sélido resultante das experiéncias a seco apresenta uma estrutura cristalina aparentemente
muito mais fechada e rigida do que o sélido obtido na presenga de humidade. Estas
observagbes confirmam a hipétese avangada acima para justiﬁcér os diferentes

comportamentos observados.

A modelizagio dos resultados experimentais foi feita através de um modelo que
considera escoamento tipo pistdo para o soélido. Nio foi possivel determinar
experimentalmente o tempo de passagem do s6lido no ciclone, estimando-se que o seu valor
se encontra entre 0.04 € 0.4 s. Quanto ao escoamento do gas analisaram-se duas situagdes
limite: escoamento em regime perfeitamente agitado e escoamento tipo pistdo. Nesta ultima
situagdo quer o escoamento do gas quer o do sélido foram aproximados a uma cascata de
RPAs de modo a incluir facilmente no modelo a captura do sélido pelo ciclone ao longo do
seu comprimento. Assume-se neste modelo que o processo ¢ controlado pela reacgdo
quimica, sendo esta governada por uma cinética de 1* ordem relativamente a concentragdo
de HCl no gis. O modelo proposto consegue aproximar razoavelmente os resultados
obtidos experimentalmente para ambas as condigdes linﬁte analisadas, quer no que diz

respeito as previsdes relativas 4 eficiéncia de remogio atingida quer para a conversio do
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solido capturado no ciclone. A constante cinética da reacgdo, k,, € 0 inico pardmetro deste
modelo, sendo possivel estimar o seu valor através da minimizagdo do somatorio dos
quadrados dos residuos entre os resultados experimentais e os previstos pelo modelo. Os
valores obtidos para k, dependem do tempo de passagem do sélido e do tipo de
escoamento considerado para a fase gasosa, sendo evidentemente mais elevados para
tempos de passagem do solido mais baixos e escoamento em regime perfeitamente agitado
para a fase gasosa. Estimou-se através deste modelo que os valores de k, se situam entre 0s
limites de 2.1 € 60.5 m.s™', resultados estes que estdo de acordo com os obtidos no reactor
tubular. Os valores de k, obtidos nesta modelizagdo tedrica poderdo estar a ser sub-
estimados devido ao facto de ndo se considerar a influéncia da difusdo no produto s6lido na

modelizagdo efectuada. Este facto justificaria os valores mais baixos de k, encontrados as

temperaturas mais elevadas ja que a difusdo no produto sélido ¢ tanto mais significativa

quanto menor for a humidade relativa do gas.

Como conclus@io principal deste trabalho salienta-se o facto de que laboratorialmente
este processo de lavagem a seco no reactor ciclone se mostrou adequado & purificagdo em
continuo de emissdes contendo HCI, permitindo fazer em simultineo e com elevada
eficiéncia a lavagem do gis e a remogdo das particulas s6lidas em tempos de residéncia
muito curtos. A confirmarem-se estes resultados a escala industrial, o reactor ciclone pode
substituir com enorme vantagem o equipamento tradicionalmente utilizado na lavagem de
gases 4cidos uma vez que é um equipamento econémico, pouco €spagoso € potencialmente

muito eficiente.

Trabalhos futuros.

Dadas as baixas conversdes do reagente solido atingidas no reactor ciclone, a primeira
sugestiio para um futuro trabalho seria o estudo de um sistema de reciclagem parcial deste
reagente para o ciclone, diminuindo assim as necessidades de alimentagio de Ca(OH),
fresco. Um possivel sistema de reciclagem seria a utilizagdo de um ciclone concentrador em
série com o ciclone de fluxo invertido. Esta alternativa teria ainda a vantagem adicional de
aumentar significativamente a eficiéncia de captura 'dos sélidos do sistema, podendo até

eventualmente dispensar a utilizagdo de um outro despoeirador a jusante deste conjunto de
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ciclones. Esta ja a decorrer dentro do grupo um estudo sobre a utilizagdo deste sistema de
reciclagem. E de ter em atengdo que esta possivel reutilizagdo do sélido podera conduzir a
uma diminuigdo das eficiéncias de remogdo do HC1 uma vez que as limitagdes difusionais no
produto sélido se poderdo fazer sentir com alguma intensidade no reagente parcialmente
convertido. De qualquer modo seria de todo o interesse testar este sistema, o que podera ser

feito com relativa facilidade aproveitando a instalagdo experimental utilizada neste trabalho.

A instalagdo experimental utilizada neste trabalho estd montada num dos edificios do
Departamento de Engenharia Quimica da Faculdade de Engenharia da Universidade do
Porto. Espera-se que ela possa servir de base para o estudo de outros sistemas reactivos,
avaliando as potencialidades de aplicagdo deste sistema de lavagem de gases a outros
poluentes. Estudos de outros autores concluem que a reacgiio entre o SO, e alguns
compostos de célcio (Ca(OH),, CaO, CaCOs) ¢ igualmente uma reacgfio rapida, estando por
isso reunidas as principais condigdes para que o processo de lavagem a seco no reactor

ciclone alcance eficiéncias de remogdo elevadas também para este poluente.

Numa fase mais avangada do conhecimento e optimizagdo deste sistema de lavagem a
seco e da sua aplicabilidade a outros poluentes gasosos, e caso os resultados obtidos
continuem a ser promissores, poderia justificar-se o estudo de uma potencial aplicagio
industrial através da construgdo de uma instalagio piloto onde a eficiéncia deste sistema de

lavagem de gases seria testada com um efluente gasoso real.
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A.I - Curvas de calibracao de alguns dos

rotametros utilizados

Adquiriu-se um conjunto de rotimetros laboratoriais da KDG MOBREY para medir os
caudais de N,. Estes rotimetros sdo constituidos por um tubo de vidro de dimensOes
varidveis (com designagdes 2A, 2B, 2C, 2D ¢ 6A) no interior do qual € introduzido um
flutuador a escolha de entre trés possibilidades: flutuador de rubi (R), de ago (S) ou de
grafite (G).

A calibragdo destes rotametros foi feita utilizando CO, como gés tragador. Através de
um detector deste gis mede-se a sua percentagem volumica na corrente gasosa de Nj e
CO,. O caudal de CO, ¢ medido através de um medidor de bolha de sabdo e por balangos

materiais determina-se o caudal de No.

Os rotdmetros mais utilizados durante o trabalho experimental foram os da gama 2D.
Na Figura A.I.1 apresentam-se as curvas de calibragdo obtidas por este método para estes

rotAmetros para a presséo absoluta de 2 atm.

140
QN, *10¢ 120 A2D 150G o
(m®N.s™) 1004 = 2D I50R .
2D 1508 o
80 1 ° -l
[ ] " A
A
60 . . : N
] a
40 . P’ . n A
A
0

0 20 40 60 80 100

posi¢io (mm)

Figura A.I.1- Curvas de calibragdo de alguns rotimetros para a pressio absoluta de 2 atm
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A.Il = Curva de calibracao utilizada no método
espectrofotométrico para determinacio da
quantidade de cloretos em solucao

800

Abs 7001 L

a460nm 600 .

500 - .
400 1 .

300 1 .

200 1 ]

1001 *

[CI] *10* (M)

Figura A.IL1- Curva de calibrago utilizada no método espectrofotométrico para determinagdo da
quantidade de cloretos em solugdo
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A.III — Resultados dos ensaios de adsorcao de azoto
a 77 K para caracterizacdo da textura porosa do

reagente s6lido

AJIL.1 - Isotérmica de adsor¢io

Na Figura A.IIL1 apresenta-se a isotérmica de equilibrio de adsorgdo de N, a77 K
obtida para caracterizagdo da textura do reagente solido. Esta isotérmica enquadra-se no
tipo II (Figueiredo e Ramoda Ribeiro, 1989), correspondendo & adsorgio em camadas
multiplas sobrepostas que ocorre em sélidos macroporosos. Conclui-se portanto, numa
primeira analise, que o reagente solido apresenta macroporos, ou seja, poros cujo didmetro

é superior a 500 A.

AJIL2 — Determinacfo da 4rea superficial do sélido

Para a determinagfio da 4rea superficial especifica deste sélido, S, aplicou-se a teoria
de Brunauer-Emmett-Teller (B.E.T.), que ¢ valida para a adsorgdo fisica de vapores € se
aplica as isotérmicas do tipo II e IV ((Figueiredo e Ramda Ribeiro, 1989). De acordo com

esta teoria a isotérmica pode ser descrita pela equagio

_PE__ L cclipp . (AIIL1)
Vi r(1-PIB) Vi*c Vo*c

em que V* é o volume de vapor adsorvido por unidade de massa do sélido quando a
pressdo relativa é P/P,, V. é capacidade da monocamada adsorvida, ou seja, é o volume
de vapor que cobriria toda a superficie do s6lido com uma monocamada adsorvida, € ¢ €
uma constante relacionada com os calores de adsor¢do e condensagdo e com a temperatura.
A equagio de BE.T. é valida apenas para uma parte da isotérmica, normalmente

correspondente a valores de P/ P, entre 0.05 e 0.30.
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P/P,

————~—— em fungdo
V®*(1-PIF)

De acordo com a equag?o (A.IIL.1) a representagdio grafica de

de P/P, devera ser uma linha recta na gama das pressdes relativas mais baixas. Na Figura

A.IIL2 apresenta-se o grafico obtido com os actuais resultados experimentais na gama de

aplicagdo da equagdo (A.I11.1), correspondendo a 135 pontos experimentais.

0.15

F (P/Po, V%)
(g.cm®N)

0.1 1

0.05 -

P/P,

Figura A.IIL.2 - Determinagdo da 4rea superficial especifica do reagente s6lido pelo método B.E.T.

_ P/E
(FPIB V) = o)

Na figura anterior a linha recta formada pelos pontos experimentais tem ordenada na
origem estatisticamente nula a 95% de confianga. Isto significa que a constante ¢ tem um
valor elevado, podendo a equagdio (A.IIL1) simplificar-se para (Figueiredo e Ramda

Ribeiro, 1989)

P/F,

_ _Lspp (A.IIL2)
Ve*(1-P/R) V°

Para se obter o valor de V* é necessério fazer um ajuste linear com ordenada na origem
nula aos pontos experimentais representados na Figura A.II1.2. Nesse ajuste, que ¢ bastante
satisfatorio como se pode verificar na Figura A.IIL.2, obteve-se o valor de V”‘,‘=2.185*10'3
m’N kg'. A é4rea superficial S, pode-se obter através da seguinte equagdo (Figueiredo ¢

Raméda Ribeiro, 1989):

- —Tn_%6023%10"*a, : (AIIL3)

Ss
224E-3
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em que g, ¢ a area ocupada por uma molécula de adsorvido, que no caso do N, tem o

valor a,=1.62*10"" m”. Através da equagdo (A.IIL.3) obtém-se 5,=9.52*10° m? kg™,

A.II1.4 - Bibliografia

Figueiredo, J.L.; Ramda Ribeiro, F. Catdlise Heterogénea, Fundagio Calouste Gulbenkian, 1989.
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A.IV - Resultados experimentais e calculados para

as experiéncias no reactor tubular

Tabela A.IV.1: Quadro resumo dos resultados experimentais para as experiéncias a seco

EXP

S502
S503
S504
S505
S506
S507

S701
$702
5703
S704

S901
5902
S903
S904
S905

S1101
S1102
S1103
S1104
S1105

S1301
S1302
S1303
S1304
S130s
S1306
S1307

CAe
(ppm)
T
359
480
712
724

1030
1136

195
444
796
1052

238
351
466
716
1071

289
545
554
783
949

180

395

416

636

870

939
1007

Xy

(%)
ey

23
34
53
3.0
3.7
3.6

2.5
3.7
3.8
43

3.0
3.5
3.9
4.0
5.0

35
4.5
4.7
5.1
5.1

3.8
5.2
29
5.1
4.7
4.7
5.7

NPiicio

14
14
3

8
8
6

15
15
16
10

17
16
15
10

20
28
17

10
11

I D)
21

Declive
inicial
0.000413
0.000810
0.000936
0.00135
0.00149
0.00198
0.00231

0.000406
0.000970
0.00148
0.00196

0.000528
0.000752
0.00106
0.00147
0.00208

0.000582
0.00114
0.00119
0.00165
0.00201

0.000397
0.000768
0.000781
0.00136
0.00185
0.00187
0.00196
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Tabela A.IV.2: Quadro resumo dos resultados experimentais para as experiéncias com humidade

EXP

HS501
HS502
H503
H504
H505
H506
H507
HS508
H509

H701
H702
H703
H704
H705
H706
H707
H708

HS01
H9%02
H903
H9%04
H905
H906
H907
H908

H1101
H1102

H1301
H1302

CAe

(ppm)

680
717
263
269
646
683
689
832
628

690
720
311
674
711
894
694
653

594
620
304
758
763
967
710
737

749
753

692
755

(%)

34
3.4
6.3
6.3
6.3
6.3
6.3
6.3
7.8

34
3.4
6.3
6.3
6.3
6.3
11
11

34
34
6.3
6.3
6.3
6.3
11

11

11
11

11
11

[H2 O] Duragio

(min)
20
20
20
20
20
20
40
20
20

20
20
20
20
40
20
20
20

20
20
20
20
20
20
20
20

20
20

20
20

X

5
(%)

63.1
69.2
44.1
354
75.8
72.8
94.8
77.9
72.2

425
39.5
41.7
65.3
86.2
75.5
65.9
88.0

25.1
23.1
332
433
36.0
40.8
50.5
573

37.6
37.0

313
33.5

np inicio

17
25
8
10
7
17
10
14
25

13
17
27
13
15
13
8
8

10
14
30
24
22
15
199
25

14
27

15
16

Declive

inicial
s

0.00148
0.00153
0.000565
0.000552
0.00138
0.00153
0.00142
0.00165
0.00135

0.00157
0.00145
0.000678
0.00140
0.00162
0.00589
0.00152
0.00143

0.00125
0.00133
0.000672
0.00168
0.00161
0.00230
0.00160
0.00164

0.00166
0.00167

0.00153
0.00167




APENDICES A13

AV - Difusividade molecular, difusividade efectiva
e coeficiente de transferéncia de massa para o

sistema em estudo

A.V.1 — Difusividade molecular

A.V.1.1 — Correlacdes para gases ndo polares

A difusividade molecular para um par de gases nfio polares a pressdes baixas e

moderadas pode ser obtida pela equagio (Reid et. al., 1987):

0.00266T>'"*
i = A o (AV.D)
18 Tarflp
em que D,, representa a difusividade molecular em cm? s, T' ¢ a temperatura absoluta em

Kelvin, P é a pressio total em atm, o, representa o didmetro de coliséo em AeQyéo
integral de colisdo adimensional. M,, ¢ obtido a partir das massa molares M, de 4 e M,

de B:

2

My=—""—"""" AV.2
UM+ UM, ( )
Por sua vez o, esté relacionado com o, € 0, através de

0= ﬂiz“-‘i (AV.3)

Para estimar o valor do integtal de colisdo Q, pode-se utilizar a relagdo de Neufeld ef

al. (1972):

1.06036 0.19300 1.03587 - 1.76474
p ="~ woi%0 T .+ -t
(T) exp(0.47635T ) exp(1.52996T ) exp(3.8941 17)

(AV.4)
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YT (A.V.5)

€ £ N . .. .
As constantes o, , 0, , 7{’-‘- e 7” estdo normalmente disponiveis na literatura (ver por

exemplo Reid et. al., 1987 ou Bird et. al., 1960). Para o caso particular do sistema HCI/N,

encontraram-se os seguintes valores em Reid et. al. (1987): oHC,=3.339;\ » Oy, =3.798A,

£
Pra = 3447 K, %=7 1.4 K. A partir destes valores determina-se 0 valor do integral de

colisio Q,, correspondente a cada temperatura através das equagdes (A.V.4) e (A.V.5).
Calcula-se depois o correspondente valor de D,, para o sistema HCUN, através da

equagio (A.V.1). Os resultados obtidos encontram-se na tabela seguinte.

Tabela A.V.1: Difusividades moleculares para o sistema HCUN, calculadas a partir de correlagdes
validas para gases ndo polares

T 50°C 70°C 90°C 110°C 130°C
Q, 1.065 1.044 1.025 1.008 0.9924
D, |

0.202 0.226 0.250 0.276 0.303
(ecm®s™)

A.V.1.2 — Correlagies para gases polares

Seguhdo Reid et. al., 1987, quando um ou os dois componentes de uma mistura gasosa
sdo polares ndo se deve calcular o integral de colisdo pela equagiio (A.V.4). Estes autores
referem um método alternativo para calcular Q,, para este caso:

* K2
Q, =Q, (eq.A.V.4)+ o._19T_;a_ (A.V.6)

com

) 1.94%10% * 2

T (A.V.7)
b b

0
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em que u, ¢ o momento dipolar do composto polar, V, é o volume molar liquido a
temperatura de ebuli¢do normal (em cm’.mol™) e T, ¢ a temperatura de ebuligdo normal

(em K). No caso do HCI encontram-se também em Reid et. al. (1987) os valores de

n,=1.1 D, V,=30.6 cm® mol’ e 7,=188.1 K. Substituindo estes valores na equagio

(A.V.7) obtém-se 6=0.4. Aplicando agora a equagdo (A.V.6) para o calculo do novo valor
do integral de colisdo verifica-se que este ¢ praticamente igual ao obtido pela equagéo
(A.V.4), ou seja, de acordo com este modelo a polaridade do HCl ndo afecta

significativamente o valor do coeficiente de difusdo molecular.

A.V.2 - Difusividade efectiva

A difusividade efectiva do HCI nas particulas do reagente sélido Ca(OH), depende da
difusividade molecular determinada acima e das caracteristicas dos poros do sélido.

Encontraram-se na literatura diversas teorias para estimar D,., das quais se vai apenas

referir o 'Dusty Gas Model' (Froment e Bischoff, 1990). Outro modelo largamente aplicado
na estimativa de difusividades efectivas é o 'Random Pore Model' (Froment e Bischoff,
1990), que ¢ particularmente indicado para solidos cuja distribuigdo de tamanho de poros

seja bimodal. Como este ndo é o caso actual optou-se por ndo considerar esse modelo.

Segundo o 'Dusty Gas Model' para determinar a difusividade efectiva do composto A
nas particulas de um sélido (D) ¢ necessario ter em consideragio a difusividade
molecular da mistura gasosa D,, e a difusividade de Knudsen do composto 4, Dy,, ou
seja, a difusividade de 4 nos poros do sélido. A equagdio a aplicar para calcular a
difusividade efectiva de 4, assumindo contradifusdo equimolecular para os compostos 4 e

B, ¢ a seguinte (Froment e Bischoff, 1990):

I | (AV.8)
s — ——
. .D,, D,
com .
4 2R,
D =2, @Ry AV9
e 3r,,(nMA) ( )
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sendo &, a porosidade do sélido, 7, a tortuosidade e r, o raio médio dos poros do sélido. A
caracterizagdo da estrutura porosa do Ca(OH), (ver Capitulo 3) revelou que £,=0.51 e
rPEIO3 A. Assumindo que a tortuosidade do sélido se pode calcular através do inverso da
sua porosidade, obtemos ,=2. Substituindo estes valores nas equagdes (A.V.8) e (A.V.9)
€ possivel obter uma estimativa para D, para varias temperaturas através deste modelo. Os

resultados obtidos apresentam-se na Tabela A.V.2.

Tabela A.V.2: Difusividades efectivas nas particulas de Ca(OH), calculadas a partir do 'Dusty Gas

Model' .
T 50°C 70 °C 90 °C 110°C 130 °C
D, 0.0309 0.0333 0.0358 0.0382 0.0406

G

A.V.3 - Coeficiente de transferéncia de massa

A.V.3.1 - Transferéncia de massa para a particula

Segundo Froment e Bischof (1990) o coeficiente de transferéncia de massa ko entre um

fluido e as particulas sélidas dispostas num leito fixo pode ser obtido através das seguintes

equagdes:
Jjp =1.66Rey™® se Rey <190 (A.V.10)
Jjp =0.983Rey " se Rey>190 (A.V.11)

com j, definido por

k
Jp==tSc™ (A.V.12)

sendo u a velocidade superficial do fluido calculada através de

y =s% (AV.13)

em que S, ¢ a secgdo transversal do leito de particulas. Os niimero de Reynolds (Rey) €

numero de Schmidt (Sc) sdo definidos através das seguintes expressdes:
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* k
Rey=Re P7H (A.V.14)
Sc =—L£ (AV.15)
P * Dy

No caso actual as particulas porosas tém dimensdes médias correspondentes a R,=15

um. Os valores de k obtidos através das equagdes anteriores em fungio do caudal

g particula

de gas apresentam-se na Tabela A.V.3 para a temperatura de 130 °C.

Outra correlagdo largamente citada na literatura para o calculo do coeficiente de
transferéncia de massa entre um fluido e as particulas de um leito fixo ¢ a correlagéo de

Wilson e Geankoplis (Szekely et al., 1976; Rodrigues, 1981) segundo a qual

jp =1.09Rey™" (A.V.16)

Esta correlagdo ¢ valida para uma gama de Rey que vai desde 0.001 a 55, abrangendo a
totalidade dos valores obtidos neste trabalho. Na Tabela A.V.3 apresentam-se os valores de

k obtidos através desta correlagdo também para a temperatura de 130 °C relativos a

8 particula

transferéncia de massa para as particulas.

Tabela A.V.3: Coeficientes de transferéncia de massa externa para a particula estimados para a
temperatura de 130 °C :

@ w1y Ky @5 ks 15
‘ 1¥107 ’ 0.0204 0.0237 0.253 0.300
| 2%107 0.0407 ? 0.0475 0.355 0.377
; 4%107 : 0.0815 0.0949 0.500 0476 (
6*107° 0.122 ] 0.142 0.609 0.544
;*10-5 0.163 5 0.190 0.701 0.599 i

hd .

i

Nio se observam diferengas muito significativas entre os valores de &, . Obtidos

por estas duas correlagdes, uma vez que estes estdo dentro da mesma ordem de grandeza.
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A.V.3.2 - Transferéncia de massa para o grio

Neste caso a transferéncia de massa ¢ feita entre uma esfera (grdo) e um meio estagnado
(gas no interior das particulas). A equagdo a aplicar para o cilculo do coeficente de

transferéncia de massa ¢ (Bird et. al., 1960; Rodrigues, 1981)

2k R
“&r_p (A.V.17)

DAB

Através da equagdo anterior obtém-se, para a temperatura de 130 °C, k, o202 m s,
<

obtidos acima conclui-se que a resisténcia a

Comparando os valores de k ggrio © K

grio particula

transferéncia de massa externa ao grio ¢ desprezavel face a da particula.
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AVI — Modelo cascata de RPAs com acumulacao

De acordo com o que ficou estabelecido na secgdo 4.3.4.1, as equagdes caracteristicas

deste modelo sdo as seguintes:

- Balanco ao reagente 4 no gas em cada RPA

O g,m » 9C,()
dt  QON(1-¢)p, dt

(A.VL1)

C,(1)=C D+ * R (1)

3m
QM NbR;
- Relagio prevista pelo modelo do grio entre ¢,C (D e R

Para regime quimico assumindo reacgdo de 1* ordem:

Pk

_ _R®)
e = D 1 } (A.VL2)

R

8

Para regime controlado por difus&o nos poros:

{8 42

8

3 3
pBRp(l — 8.:) *

f = AVL3
¥ 18bC, (1) D4R, ( )

Para regime controlado por difuséo no produto
[ Ro)
T I

t = pBRg * 4 |' £
bF " 2bD,C,(¢) a-1

3 2/3

]
) (1—a)+a|

2

R(t)
-( - ) } (A.VL 4)

8

§

O procedimento numérico seguido para obtengdo dos valores da conversdio de solido
previstos por este modelo foi o seguinte:
- Uma vez definida a resisténcia ou resisténcias dominantes obtém-se C,(#) em

fungdo de R(¢) e ¢ através da equagdo referente a essa resisténcia ou a combinagdo
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dessas resisténcias. Derivando essa equagdo obtém-se uma expressio relacionando

dCu® com R(f), te —dR(t).
dt
o ~ dC,, (1) , .
- Substitui-se a expressdo de C,,(r) ¢ a de — obtida no ponto anterior na
5 : « dR()
equacgdo (A.VI.1). Obtém-se uma relagdo entre R(f), te ——d-t—

+ A relagdo entre R(z) e € obtida através da integragdo numérica da expressdo obtida
no ponto anterior. Esta integragdo numérica ¢ feita através da sub-rotina SFLINT ja
referida. Como também ja foi referido em 4.3.4.1, o passo de integragio escolhido

nesta simulagdo foi de 1 segundo.

- Como também ja foi descrito no capitulo 4, agora é possivel calcular para cada
reactor a conversdo do solido X, correspondente a cada segundo. A concentragdo a

saida de cada RPA ¢ determinada através da forma integrada da equagdo (A.VL1):

Cooi () = ———* (X (1) = X, (t ~ 1)) + ——L——C, (1-1)
bOM, N (1-¢,)00,N

Ci(t) = (A.VL 5)

p—tm
(l - EL)QpapN

+ No final obtém-se uma lista dos valores da concentra¢do a saida de cada RPA em
cada segundo, assim como a conversdo do sélido B em cada RPA também para cada

segundo.

- Uma vez que se assume uma distribui¢éo uniforme do sélido B, a conversdo global
X, calcula-se, para cada instante de tempo, através do somatdrio das conversdes em

cada reactor obtidas no ponto anterior dividido pelo niimero de RPAs.

» Obtém-se assim uma lista dos valores da converso total de solido no leito X, e da
concentragdo de 4 no gas a saida do reactor C,, em fungdo do tempo com intervalos
de 1 segundo.

Elaborou-se um programa em Fortran 77 intitulado LFCASCATACM (cuja listagem se

encontra no Apéndice VIII) para realizar o procedimento descrito acima. As varidveis de

entrada deste programa sfo as mesmas que para o programa LFCASCATA, apenas

havendo a acrescentar a massa volimica aparente das particulas do sélido ( P, =1 15*10°

kgm>)ea porosidade do leito ¢, .
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Fizeram-se algumas simulagdes com este programa variando a(s) resisténcia(s)
dominante(s) ¢ dando diversos valores as variaveis de entrada. Compararam-se os
resultados obtidos neste caso com aqueles obtidos considerando o modelo mais simples em
que se despreza o termo de acumulagfo. Verificou-se que néo existem diferengas
significativas entre os dois para a gama de condigdes experimentats estudada neste
trabalho. De facto, a introdugio do termo de acumulagfo, mesmo considerando os valores
mais elevados para a porosidade do leito, apenas afecta a conversdo total do solido em
0.01% no maximo. Como seria de esperar é na fase da curva correspondente ao inicio do
regime difusional que se detectam essas diferengas (minimas) uma vez que ¢ nesta fase que
se encontram as maiores variagdes para a concentragio de 4 no leito. No entanto as
diferencas encontradas ndo justificam de modo nenhum a introdugfo do termo de
acumulagfio no modelo uma vez que esta exige um esforgo de calculo consideravelmente
maior. Os resultados obtidos com o programa LFCASCATACM apresentam-se nas figuras
A.VL1 e A.V1.2 para duas combinagdes de resisténcias. As curvas correspondentes a este
modelo sem considerar a acumulagfo sdo perfeitamente coincidentes com estas que aqui se

apresentam.

0.4

0.3 1

0.2 1

0.1 1

0.0
0 300 600 900 1200

t(s)

Figura A.VL1 - Curva prevista pelo modelo dos reactores em cascata considerando o termo de
acumulagfo para combinagdo das resisténcias a reacgﬁo quimica e 4 difusfo no produto (#=1,
k=1¥10"ms", D,=2*¥10" m’s", £,=0.7)
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0.4

0.3 1

0.2 1

0.1 1

0.0
0 300 600 900 1200

t (s)

Figura A.VI. 2 - Curva prevista pelo modelo dos reactores em cascata considerando o termo de
acumulagfo para combinag#o das resisténcias a transferéncia de massa interna e a difusdo no
produto ( D,,=5*10°m’s”, D=2*10" m’s", £,=0.8)
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AVII — Resultados experimentais e calculados para

as experiéncias no reactor ciclone

Tabela A.VIL1: Resultados do tratamento dos dados experimentais - caudal de sélidos, razdo R/RE

¢ alguns dados intermédios necessarios para o seu calculo

EXP F,, Cre Clyc Cle Cly Mg My, caomy, Os R/RE
#10°  (ppm)  *10*  *10*  *10°  *10° *10° *107
(mol s™) (mol) (mol) (mol) (kg kg)  (kgshH

ol 245 238 0200 1.16 0450 0620 0456 253 28
o2 234 227 0870 189 0840 112 0813 226 26
o3 234 227 098 387 130 299 2.52 466 54
crd 234 227 1.18 498 163 244 1.84 2.56 3
s 226 220 213 250 245 474 3.85 493 59
a6 245 238 153 449 175 223 1.59 1.77 2
a7 234 227 225 743 188 509 440 408 47
a8 206 200 0930 375 0750  5.83 5.56 441 58
a9 2091 283 925 110 245 591 5.02 363 34
crl0 265 258 720 176 665 517 2.74 208 21
il 301 293 880 176 500 328 1.85 120 11
arl2 3.0l 203 720 191 763 4.1l 2.83 150 13
al3 194 189 - 0765 0130  3.90 3.85 257 36
cld 242 235 - 0230 0180  2.00 1.93 129 14
crls 467 455 280 644 188 170 1.01 1.64 094
crl6  5.68 553 119 134 250 0780  0.926 401 019
rl?7 451 439 575 843 335 250 1.28 103 0.62
crl8  5.00 487 103 287 625 595 3.67 266 14
crl9 555 540 950 207 750 256 2.78 144 07
20 223 217 190 560 238 433 3.46 339 41
a2l 2.59 252 140 856 238 372 2.85 216 23
22 213 207 0500 474 220 364 2.84 215 27
23 2.59 252 0500 295 165 233 1.73 131 14
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Tabela A.VII.2: Resultados do tratamento dos dados experimentais - eficiéncias do processo e do

reactor ciclone e alguns dados intermédios necessarios para o seu calculo

EXP HCI , * 10* Perdas

crl
cr2
cr3
crd
crs
cr6
cr7
cr8
cr9
crl0
crll
cri2
crl3
cri4
crls
crlé
crl?7
crl8
crl9
cr20
cr2l
cr22
cr23

1.59
240
2.19
247
1.61
8.59
2.21
1.82
1.47
5.94
16.7
19.9
283
35.9
15.5
14.9
26.5
9.68
3.37
3.22
11.7
15.9
25.2

(mol)

(%)

ST B

28.6
33.9
39
50.7
25.7
454
72
39.8
-7.01
-16
-29.5

8.11
23.3
21.3
20.4
17.2
424
29.6
17.1
11.3

Xc
(%)

104

9.56
6.32
11.1
2.68
11.6
6.94
277
9.03
26.5
39.1
27.8
0.82
0.49
26.1
59.3
272
322
30.6
6.66
124
6.88
7.03

Xr
(%)

366

383
19.2
32.7
23.6
40.7
15.8
5

18.1
89.8
100
100
1.25
345
68.7
100
97.2
63.1
100
255
30.9
28.7
354

T)SS

o

70
77
9
97
99
79
98
97
99
62
55
3.1
12
59
83
54
94
96
100
84
44
26

Nre
- ®)

503

53.2
70.3
72.7
<755
42.1
80.8
71.1
90.1
80.3
57.4
57.4
3.12
L.15
34.9
515
30.8
78.3
89.3
71.3
483
304
154

Mre
(%)

499

52.8
69.8
72.3
74.3
41.8
80.4
70.9
89.8
79.8
57.2
56.9

34.7
51.4
30.6
78.1
88.7
70.7
48
30.1
15.3
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AVIII - Listagens dos programas de computador
elaborados durante este trabalho

A.VIIL.1 - Programa PHDATA (Basic)

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx

' Versjo final do programa de aquisi¢io de dados

DECLARE SUB apaga (i, j)

DECLARE SUB branco ()

DECLARE SUB grafico (tma, ch%, vymin, vymax, X, w)

DECLARE SUB graf (tma, ch%, vymin, vymax, w, pr, mol)

DECLARE SUB sinal (ch%, ganho%, amp, tracer, i, j, pf, pl)

DECLARE SUB titul (ba%, ganho%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vymax, gr, va, vb, ve, w, ft, pr, mol, vol)
DECLARE SUB conver (ba%, ganho%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vymax, gr, va, vb, vc, w, ft, g, ¢, mt,
yini)

DECLARE SUB dados1 (ch%, tma, fr, fic$, fi$, tracer, i, j, pf, ft, pl, q, ¢, mt, mol, vol, yini)

DECLARE SUB dados2 (va, vb, vc, vymin, vymax, tracer, i, j, pf, pl)

DECLARE SUB dados3 (q, ¢, mt, i, j, yini, p!)

DECLARE SUB dados4 (mol, vol, pl)

DECLARE SUB menu (ft, p!, bh, ch%, tma, fi$, mol, vol, ganho%, amp, va, vb, vc, vymin, vymax, yini, ¢, mt)

inicio:
SCREEN O
ba% = &H220
gr=0
tracer = 1
CALL menu(ft, pl, bh, ch%, tma, fi$, mol, vol, ganho%, amp, va, vb, vc, vymin, vymax, yini, ¢, mt)
IF bh = 1 THEN
DO
SELECT CASE tracer
CASEIS =1
CALL dados1(ch%, tma, fr, fi$, fic$, tracer, i, j, pf, ft, pl, g, ¢, mt, mol, vol, yini)
(F pf = 1 THEN GOTO inicio
CASE IS =2
CALL sinal(ch%, ganho%, amp, tracer, i, j, pf, pl)
IF pf = 1 THEN GOTO inicio
CASEIS=3
CALL dados2(va, vb, v, vymin, vymax, tracer, i, j, pf, pt)
IF pf = 1 THEN GOTO inicio
END SELECT
LOOP UNTIL tracer =0 .
END IF
IF ft = 1 THEN
CALL dados3(q, ¢, mt, i, j, yini, pl)
END IF
SCREEN 9
SELECT CASE ft
CASEIS=0
CALL graf(tma, ch%, vymin, vymax, w, pr, mol)
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ON KEY(10) GOSUB gres

CALL titul(ba%, ganho%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vymax, gr, va, vb, vc, w, ft, pr, mol, vol)

CASEIS =1
CALL grafico(tma, ch%, vymin, vymax, X, y)
ON KEY(10) GOSUB gres

CALL conver(ba%, ganhao%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vymax, gr, va, vb, vc, w, ft, q, ¢, mt, yini)

END SELECT
GOTO inicio
gres:
LOCATE 23, 7: PRINT STRING$(62, CHR$(32))
BEEP
gr=1
KEY(10) OFF
RETURN
CLS
END

KhAREIEERAAIARA IR IR AT AR A A AT EI K AR TR REA R KA TR AR ARRRR R KA A ARk khkhkkhddkhd

SUB apaga (i, j)

LOCATE i, j: PRINT * "
END SUB

*kkhkkkkhhhhkhhkkkrkhhhkhhhkhhkkhkkhkkkhkdhkhkhhkhkrkkkhkhhhdkkrkkkrhkhkhkhkkrkktrdhrit

SUB branco

LOCATE 22, 7: PRINT STRING$(66, CHR$(32))
LOCATE 23, 7: PRINT STRING$(66, CHR$(32))
END SUB

dhkkhkkhkhkhhkkkkhkkhhkkhkkhhkkkhkkkhkkkthhkdkkhkhkdhhhkhrhkkkhkkdkkdhkkkkkkhkkhhkhk

SUB conver (ba%, ganho%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vymax, gr, va, vb, vc, w, ft, q, ¢, mt, yini)

DIM sci(4), si(4), yi(4), xi(4), atraso(120)
"Iniciacao de variaveis
g=0
ymax = -10000
tp=0
yk2 = 10 A (-yini) * .35
y = yini
prit =0
tml =0
t1=-2
n=0
t2=0
FORi=1TO 4
si(i)=0
sci(i) = 0
yi(iy =0
xi(i) =0
NEXT i
LOCATE 2, 60: PRINT"t  pH"
LOCATE 13, 60: PRINT"t  conv"
LOCATE 9, 58: PRINT "pH min ="; vymin
LOCATE 10, 58: PRINT "pH max ="; vymax
'Gravar em ficheiro os resultados
IF fi$ = "S" THEN

LOCATE 22, 13: PRINT "O FICHEIRO FICARA untitle.res CASO NéO LHE D& NOME!"

LOCATE 23, 24: INPUT "Nome do ficheiro : ", fich$
IF fich$ = "" THEN fich$ = "untitle”
fich$ = MID$(fich$, 1, 8)
FORi=1T08
f$ = MID$(fich$, i, 1)
IFf$=""0ORf$="\"0ORf$ =""THEN
fich$ = MID$(fich$, 1,i- 1)
EXIT FOR
END IF
NEXT i
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fich$ = fich$ + ".res"
OPEN fich$ FOR QUTPUT AS #3
KEY(10) ON
END IF
CALL branco
IF fi$ = "S" THEN
LOCATE 22, 7: PRINT "SE PRETENDE GRAVAR RESULTADOS DESDE O INICIO CARREGUE NA TECLA F10"
LOCATE 23, 20: PRINT "CARREGUE NA TECLA ENTER PARA CONTINUAR"
DO: ¢$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
END IF
CALL branco
IF fic$ = "S" AND gr <> 1 THEN
LOCATE 23, 13: PRINT "PARA COMECAR A GRAVAR RESULTADOS CARREGUE NA TECLA F10"
END IF
LOCATE 22, 16: PRINT "PARA COMECAR A AQUISICAO CARREGUE NA TECLA ENTER"
DO: ¢$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
LOCATE 22, 16: PRINT " PARA TERMINAR A AQUISICAO CARREGUE NA TECLA ESC”
tmax = 60 * tma
'Inicio da leitura dos valores a partir da PCL-711
'Programacao directa da placa
OUT (ba% + 9), ganho%
OUT (ba% + 10), ch%
t0 = TIMER
tk =10
tm=0
ysoma =0
t=t0+.5
wt = 100 * (y - vymin) / (vymax - vymin) + 100
WHILE a$ <> CHR$(27)
a$ = INKEY$: a$ = UCASES$(a$)
OUT (ba% + 12), O
aq: dh% = INP(ba% + 5)
teste = dh% AND 16
IF teste <> 0 THEN GOTO aq
tm=tm+ 1
dh% = dh% AND 15
di%6 = INP(ba% + 4)
a% = dh% * 256 + di% 'Valor digital
y = amp * (a% + .5) / 4096 - .5 * amp *Valor anal¢gico
ysoma = ysoma + y
IF TIMER >= t THEN
y =ysoma/ tm

ysoma = 0
tm=0
t1=t-10
y=va*y*y+vb*y+vc *Valor de pH
y = INT(100 *y) / 100 ' arredondamento
yteo = -LOG(10 A (-yini) + c *t1/.3) / LOG(10)
yk1 =yk2
yk2 =10 A (-y) *.3 ‘conc. de H+ (mof)
dyk = yk2 - yk1 'variaaNo de H+ em dt
dyt =c * (t1 -t2) 'H+ entrado em dt (mol)
hel = dyt - dyk *HClI reagido
mso = hcl *74.09/ 2 '‘massa de solido reagido
Xana =X .
X = mso / mt + xana ‘conversNo de s¢lido cumulativa
IFy > ymax THEN .
ymax =y
tp=t1
END IF
wt0 = wt

wt = 100 * (yteo - vymin) / (vymax - vymin) + 100
w = 100 * (y - vymin) / (vymax - vymin) + 100

IF w < 100 THEN GOTO ok

'Envio dos pontos para o grtfico



APENDICES

A28

PSET (t1, w)
PSET (t1, wt)
LINE (t1, wt)-(t2, wt0), 2
ok:  PSET (t1, 100 *x), 3
H = INT(tp / 3600)
m = INT((tp - 3600 * H) / 60)
s = INT(tp- 3600 *H- 60 *m)
FORi=1TO 3
si(i) = si(i+ 1)
sci(i) = sci(i+ 1)
yi(i) = yi(i + 1)
xi(i) = xi(i + 1)
NEXT i
sci(4) = t1
si(4) =t-t0
yi(4) =y
xi(4) = x
FORi=1TO 4
LOCATE 3 + i, 58: PRINT USING "####.#"; sci(i)
LOCATE 3 + i, 65: PRINT USING "###.##"; vi(i)
NEXT i
FORi=1TO 4
LOCATE 14 + i, 58: PRINT USING "##t##.#"; sci(i)
LOCATE 14 + i, 68: PRINT USING "#.###"; xi(i)
NEXT i
IF t - t0 >= tmax THEN
CALL branco
LOCATE 22, 16: PRINT " FOI ATINGIDO O TEMPO MAXIMO DE AQUISICAO "
BEEP
DO: ¢$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL ¢$ = CHR$(13)
CLOSE #3
EXIT SUB
END IF
IF gr =1 THEN
H=10A(-y) *.3
WRITE #3, t1,y, H
END IF
t=t+.5
WHILE TIMER < t: WEND
t2 = t1
t=t+.5
END IF
WEND
CLOSE #3
CALL branco
BEEP
LOCATE 22, 13: PRINT "CARREGUE NA TECLA ENTER PARA VOLTAR AO MENU PRINCIPAL"
DO: c$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL ¢$ = CHR$(13)
END SUB
ARARRAAAREA ARG AR A RAR I A AR ARk b bk hhk kb hkhhhhhhk bk kbbb khrhkhhhkthk it
SUB dados1 (ch%, tma, fr, fic$, fi$, tracer, i, j, pf, ft, pl, q, ¢, mt, mol, vol, yini)
volta: CLS
pf=0
LOCATE 3, 30: PRINT "** PARAMETROS **"
canal: LOCATE 7, 18: INPUT "Canal utilizado ( 0-7 )"; ch%
IF ch% < 0 OR ch% > 7 THEN
i=7
j=42
CALL apaga(i, j)
GOTO canal
END IF
tempo: LOCATE 9, 18: INPUT "Tempo maximo de aquisicao ( 0-240 min )"; tma
IF tma < 0 OR tma > 240 THEN
i=9
j=158
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CALL apaga(i, j)
GOTO tempo
END IF
DO:
i=20
j=63
CALL apaga(i, j)
LOCATE 20, 14: INPUT "Deseja gravar os resultados em ficheiro ( s/n)"; fi$
fi$ = UCASE$(fi$): LOOP UNTIL fi$ = "S" OR fi$ = "N"
IFpl=1THEN
WRITE #2, ch%, tma, fi$
END IF
IF ft = 1 THEN
' CALL dados3(q, ¢, mt, i, j, yini, pl)
ELSE
CALL dados4(mol, vol, pl)
END IF
CALL branco
LOCATE 22, 22: PRINT "< v > VOLTA AO MENU PRINCIPAL"
DO:
i=23
j=45
CALL apaga(i, j)
LOCATE 23, 28: INPUT "CONFIRMA (s/n )"; c$:c$ = UCASES$(c$)
LOOP UNTIL ¢$ = "S" ORc$ = "N" OR c$ = "V"
IF c$ = "N" THEN GOTO volta
IFc$ ="V" THEN pf = 1
tracer = 2
END SUB

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx

SUB dados2 (va, vb, vc, vymin, vymax, tracer, i, j, pf, ph

10: CLS
pf=0
LOCATE 5, 21: PRINT "** CURVA DE CALIBRACAO DO MEDIDOR ***
LOCATE 7, 29: PRINT "y= a.v.v + b.v + ¢"
LOCATE 9, 29: INPUT "a="; va
LOCATE 10, 29: INPUT "b="; vb
LOCATE 11, 29: INPUT "c="; vc
LOCATE 14, 25: PRINT "** LIMITES GRAFICOS **"
Imin: LOCATE 16, 23: INPUT "limite minimo (0-14)="; vymin
IF vymin < 0 OR vymin > 14 THEN
i=16
j=45
CALL apaga(i, J)
GOTO Imin
END IF
Imax: LOCATE 17, 23: INPUT "limite maximo (0-14)="; vymax
IF vymax < 0 OR vymax > 14 THEN
i=17
j=45
CALL apaga(i, j)
GOTO Imax
END IF
[F vymax - vymin <="0 THEN
CALL branco
LOCATE 22, 13: PRINT "Lim maximo tem que ser maior que o minimo."
LOCATE 23, 13: PRINT "Introduza novamente os limites."”
GOTO Imin
END IF
IF pl = 1 THEN
WRITE #2, va, vb, vc, vymin, vymax
CLOSE #2
END IF
CALL branco
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LOCATE 22, 21: PRINT "< v > VOLTA AO MENU PRINCIPAL"
DO:
i=23
j=45
CALL apaga(j, j)
LOCATE 23, 27: INPUT "CONFIRMA (s/n )"; ¢c$: c$ = UCASE$(c$)
LOOP UNTIL c$ ="S" OR¢$ = "N" OR c$ = "V"
IF ¢$ = "N" THEN GOTO 10
IFc$ ="V"THEN pf = 1
tracer = 0
END SUB

FHEAKKKKRRER AR I EA AT RRRAAT AL IR kT h bk khkdhkhd kb dbt kbbb hkhkhkhhkhdhd

SUB dados3 (q, ¢, mt, i, j, yini, pl)

CLS
phini: LOCATE 11, 18: INPUT "pH inicial"; yini
IF g < 0 THEN
i=11
j=42
CALL apaga(i, j)
GOTO phini
END IF
concen: LOCATE 13, 18: INPUT "Caudal de HCI ( mol/s )"; ¢
IF c <O THEN
i=13
j=56
CALL apagal(i, j)
GOTO concen
END IF
massa: LOCATE 15, 18: INPUT "Massa inicial de s¢lido ( g )"; mt
IF mt < 0 THEN
i=15
j=48
CALL apaga(i, j)
GOTO massa
END IF
END SUB

hkkkkkkkkkhkhkhkkkhkkkhkhhkkhhkkkhkthhhhbbhbhhhhkkhhkkbkhkbrhkkddrhkrkkrrtrkikhtik

SUB dados4 (mol, vol, pl)

molar: LOCATE 11, 18: INPUT "Molaridade da solugio de Borax a titular (M)"; mol

IF mol < O THEN
i=11
j=064
CALL apaga(i, j)
GOTO molar
END IF

volum: LOCATE 13, 18: INPUT "Volume de solusNo de Borax a titular (cm3)"; vol

IF vol < O THEN
i=13
j=62
CALL apagal(i, j)
GOTO volum
END IF
IFpl=1THEN
WRITE #2, mol, vol
END IF
END SUB

KRAEAAERRAREER TR R AR AR AR AR RER AR R TR E R AT A AR AR AR AR AR AR IR AT R AR TRk Tk kkk

SUB graf (tma, ch%, vymin, vymax, w, pr, mol)

CLS
LINE (60, 133)-(448, 133)
LINE (60, 2)-(65, 2)
LINE (60, 68)-(65, 68)
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LINE (60, 199)-(65, 199)
LINE (60, 264)-(65, 264)

LINE (40, 290)-(587, 330),, B
VIEW (65, 3)-(448, 263),, 15

FORi=1TO9
pl =383 *i
LINE (pl, 0)-(pl, 4)
LINE (p!, 256)-(p!, 260)
NEXT i
FORi=1TO 10
pt=131*j
LINE (0, pl)-(4, pl)
LINE (379, pl)-(383, pb)
NEXT i
FORi=11T0 20
pl=13t*i+1
LINE (0, p!)-(4, pl)
LINE (379, pi)-(383, pl)
NEXT i
tmax = 60 * tma
WINDOW (0, 0)-(tmax, 200)
LOCATE 1, 4: PRINT "100%"
LOCATE 5, 5: PRINT "50%"
LOCATE 10, 6: PRINT "0%"

LOCATE 14, 2: PRINT "dpH/dt"
LOCATE 20, 5: PRINT "0h00OmO0s

H = INT(tma / 60)
m=tma-H*60
IF m < 10 THEN

LOCATE 20, 55: PRINT USING "#h0#m00s"; H; m

ELSE

LOCATE 20, 55: PRINT USING "#h##m00s™; H; m

END IF

uuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuu

SUB grafico (tma, ch%, vymin, vymax, X, w)

CLS

LINE (60, 133)-(448, 133)
LINE (60, 2)-(65, 2)
LINE (60, 68)-(65, 68)
LINE (60, 199)-(65, 199)
LINE (60, 264)-(65, 264)

LINE (40, 290)-(587, 330),, B

VIEW (65, 3)-(448, 263),, 15
FORi=1TO9
pl=38.3*i
LINE (pl, 0)-(pl, 4)
LINE (pl, 256)-(pl, 260)
NEXT i
FORi=1TO 10
pl=131*i
LINE (0, pl)-(4, pl)
LINE (379, pl)-(383, pl)
NEXT i ‘ .
FORi=11T0 20
pl=131*i+1
LINE (379, p1)-(383, pl)
NEXT i
tmax = 60 * tma
WINDOW (0, 0)-(tmax, 200)
LOCATE 1, 4: PRINT "100%"
LOCATE 5, 5: PRINT "50%"

LOCATE 10, 2: PRINT "1 / 0%"
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LOCATE 15, 5: PRINT "0.5"
LOCATE 19, 7: PRINT "O"
LOCATE 20, 5: PRINT "0h0OmQ0s tempo”
H = INT(tma / 60)
m=tma-H?*60
IF m< 10 THEN
LOCATE 20, 55: PRINT USING "#h0#m00s"; H; m
ELSE
LOCATE 20, 55: PRINT USING "#h##mQ0s"; H; m
END IF
END SUB
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SUB menu (ft, pl, bh, ch%, tma, fi$, mol, vol, ganho%, amp, va, vb, v¢, vymin, vymax, yini, ¢, mt)

CLS
ft=0 'diferencia a potenciometria da conversNo
pl=0 ‘diferencia introduaNo de dados com ou sem gravaafNo ¢
bh=0 'diferencia a leitura da introduaNo de dados
LOCATE 7, 17: PRINT "TERMINAR......ccccrveerreenreneerreerranes 1"
LOCATE 9, 17: PRINT "INTRODUZIR DADOS PARA POTENCIOMETRIA........ 2"
LOCATE 11, 17: PRINT "INTRODUZIR DADOS PARA CONVERSéOQ............. 3"

LOCATE 13, 17: PRINT "LER FICHEIRO DE DADOQS PARA POTENCIOMETRIA...4"
LOCATE 15, 17: PRINT "LER FICHEIRO DE DADOS PARA CONVERSEOQ........ 5"
DO: LOCATE 18, 27: INPUT "QUAL A OPA&0 DESEJADA"; op
LOOPUNTILop=10Rop=20Rop=30Rop=40Rop=5
IFop =1 THEN
CLS
END
END IF
IF op = 2 THEN
bh = 1
DO:
LOCATE 20, 17: INPUT "DESEJA GRAVAR DADOS EM FICHEIRO ( s/n )"; jh$
jh$ = UCASE$(jh$): LOOP UNTIL jh$ = "S" OR jh$ = "N"
IF jh$ = "S" THEN p! = 1 ELSE GOTO 1000
LOCATE 22, 13: PRINT "O FICHEIRO FICARA untitle.pot CASO NéO LHE D& NOME!"
LOCATE 23, 24: INPUT "Nome do ficheiro : ", fiche$
IF fiche$ = "" THEN fiche$ = "untitle"
fiche$ = fiche$ + ".pot"
OPEN fiche$ FOR OUTPUT AS #2
END IF
IF op = 3 THEN
ft=1
bh =1
DO:
LOCATE 20, 17: INPUT "DESEJA GRAVAR DADOS EM FICHEIRO ( s/n )"; jh$
jh$ = UCASE$(jh$): LOOP UNTIL jh$ = "S" OR jh$ = "N"
IF jh$ = "S" THEN pl = 1 ELSE GOTO 1000
LOCATE 22, 13: PRINT "O FICHEIRO FICARA untitle.con CASO NéO LHE D4 NOME!"
LOCATE 23, 24: INPUT "Nome do ficheiro : ", fiche$
IF fiche$ = "" THEN fiche$ = "untitle"
fiche$ = fiche$ + ".con"
OPEN fiche$ FOR QUTPUT AS #2
END IF
IF op = 4 THEN
LOCATE 20, 17: INPUT "QUAL O NOME DO FICHEIRQ"; fic$
fic$ = fic$ + ".pot"
fic$ = UCASES$(fic$)
OPEN fic$ FOR INPUT AS #1
INPUT #1, ch%, tma, fi$
INPUT #1, mol, vol
INPUT #1, ganho%, amp
INPUT #1, va, vb, vc, vymin, vymax
CLOSE #1
END IF
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IF op = 5 THEN
ft=1
LOCATE 20, 17: INPUT "QUAL O NOME DO FICHEIRO"; f$
f$ = £f$ + ".con"
OPEN f$ FOR INPUT AS #5
INPUT #5, ch%, tma, fi$
INPUT #5, ganho%, amp
INPUT #5, va, vb, v¢, vymin, vymax
CLOSE #5

END IF

1000 END SUB

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx

SUB sinal (ch%, ganho%, amp, tracer, i, j, pf, pl)
15:CLS

LOCATE 4, 27: PRINT "** TABELA DOS GANHOS **"
LOCATE 7, 23: PRINT "Gama (volts)"
LOCATE 7, 47: PRINT "Ganho"
LOCATE 8, 22: PRINT “(sinal entrada)”
LOCATE 10, 25: PRINT "-5/+5": LOCATE 10, 49: PRINT "0"
LOCATE 11, 23: PRINT "-2.5/+2.5": LOCATE 11, 49: PRINT "1"
LOCATE 12, 22: PRINT "-1.25/+1.25™ LOCATE 12, 49: PRINT "2"
LOCATE 13, 22: PRINT "-.625/+.625"; LOCATE 13, 49: PRINT "3"
LOCATE 14, 20: PRINT "-.3125/+.3125"; LOCATE 14, 49: PRINT "4"
60 : LOCATE 18, 20: PRINT "Qual o ganho do canal”; ch%; " ( 0-4)";
INPUT ganho%
IF ganho% < O OR ganho% > 4 THEN
i=19
j=153
CALL apaga(i, j)
GOTO 60
END IF
SELECT CASE ganho%
CASEIS=0
amp =10
CASEIS =1
amp=>5
CASEIS =2
amp = 2.5
CASEIS =3
amp = 1.25
CASEIS = 4
amp = .625
END SELECT
IF pl =1 THEN
WRITE #2, ganho%, amp
-END IF

CALL branco
LOCATE 22, 24: PRINT "< v > VOLTA A0 MENU PRINCIPAL"
DO:
i=23
j=48
CALL apaga(i, j) -
LOCATE 23, 30: INPUT "CONFIRMA ( s/n)"; c$: c$ = UCASE$(c$)
LOOP UNTIL c$ = "S"ORc$ = "N" OR c$ = "V"
IF ¢$ = "N" THEN GOTO 15
IF c$ ="V" THEN pf = 1
tracer = 3
END SUB

uuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuuu

SUB titul (ba%, ganho%, ch%, a%, fi$, amp, tma, fr, vymin, vyma);, gr, va, vb, vc, w, ft, pr, mol, vol)

DIM sci(4), si(4), yi(4), xi(4), atraso(100), yy(10)
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'iniciagdo de varitveis
gr=0
ymax = -10000
tp=0

FORi=1T0 4
si(iy=0
sci(i) =0
yi(i)=0
xi(iy =0
NEXT i
LOCATE 2, 60: PRINT "t  pH"
LOCATE 13, 58: PRINT "pH min ="; vymin
LOCATE 14, 58: PRINT "pH max ="; vymax
LOCATE 16, 58: PRINT "t viragem:"
LOCATE 17, 58: PRINT "Q (mol/s):"
IF fi$ = "S" THEN
LOCATE 22, 13: PRINT "O FICHEIRO FICARA untitle.res CASO NéO LHE D4 NOME!"
LOCATE 23, 24: INPUT "Nome do ficheiro : ", fich$
‘criacio de ficheiro de resultados
IF fich$ = "" THEN fich$ = "untitle"
fich$ = MID$(fich$, 1, 8)
FORi=1TO 8
f$ = MID$(fich$, i, 1)
IFf$ =""ORf$ ="\"O0Rf$ =" " THEN
fich$ = MID$(fich$, 1,i- 1)
EXIT FOR
END IF
NEXT i
fich$ = fich$ + ".res"
OPEN fich$ FOR QUTPUT AS #3
KEY(10) ON
END IF
CALL branco
IF fi$ = "S" THEN
LOCATE 22, 7: PRINT "SE PRETENDE GRAVAR RESULTADOS DESDE O INICIO CARREGUE NA TECLA F10"
LOCATE 23, 20: PRINT "CARREGUE NA TECLA ENTER PARA CONTINUAR"
DO: c$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
END IF
CALL branco
{F fi$ = "S" AND gr <> 1 THEN
LOCATE 23, 13: PRINT "PARA COMECAR A GRAVAR RESULTADOS CARREGUE NA TECLA F10"
END IF
LOCATE 22, 16: PRINT "PARA COMECAR A AQUISICAQ CARREGUE NA TECLA ENTER"
DO: c$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
LOCATE 22, 16: PRINT " PARA TERMINAR A AQUISICAO CARREGUE NA TECLA ESC"
'iniciacio de varidveis
tmax = 60 * tma
phl = 5.5
ph2 = 5.5
prit =0
pri2 =0
tml =0
tm2 =0
t1=0
12=0
primax = 0
tpri=0
semax = 0
semin =0
tb=0
tg=0
n=3
'inicio da programagio feita directamente sobre a placa
OUT (ba% + 9), ganho%
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OUT (ba% + 10), ch%
t0 = TIMER
tm=20
ysoma = 0
mm =0
somayy =0
t=t0+.5
WHILE a$ <> CHR$(27)
a$ = INKEY$: a$ = UCASE$(a$)
OUT (ba% + 12), 0
le: dh% = INP(ba% + 5)
teste = dh% AND 16
IF teste <> O THEN GOTO le
dh% = dh% AND 15
di% = INP(ba% + 4)
tm=tm+ 1
a% = dh% * 256 + dI% 'Valor digital
y =amp * (a% + .5) / 4096 - .5 * amp 'Valor anal¢gico
ysoma = ysoma + y
IF TIMER >= t THEN
y = ysoma / tm
mm=mm + 1
yy(mm) =y
' somayy = somayy + yy(mm)
ysoma = 0
tm=0
IF mm =7 THEN
y=1/21*%((-2) *yy(1) + 3 *yy(2) + 6 *yy(3) + 7 *yy(4) + 6 *yy(5) + 3 *yy(6) - 2 *yy(7))
somayy = somayy - yy(1)
FORkkk=1TO 6
yy(kkk) = yy(kkk + 1)
mm= 6
NEXT kkk
ELSE
GOTO aquisicao
END IF
tcorr=t-t0-3
y=va*y*y+vb*y+vc 'Valor de pH
y = INT(y * 100) / 100 'arredondamento
ph3 =y
det = tcorr - t1 'delta tempo
dph = ph3 - phi ‘delta pH
IF det <> O THEN
pri3 = -(dph / det) 'primeira derivada
tm3 = (tcorr+t1)/ 2 'tempo medio
se = (pri3 - pri1) / (tm3 - tm1) 'segunda derivada
tmm = (tm1 + tm3) / 2 'media do tempo medio
ELSE
pri3=0
tm3=0
se=0
tmm=20
END IF
IF y > ymax THEN
ymax=y
tp = tcorr
END IF .
IF pri3 > primax THEN
primax = pri3
tpri = tm3
END IF
w = 100 * (y - vymin) / (vymax - vymin) + 100
IF w < 100 THEN GOTO salta
prmin = -.05
prmax = (.08 * (vymax - vymin)) / 2
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pr =100 * (pri3 - prmin) / (prmax - prmin)
PSET (tcorr, w) 'registo dos pontos no grifico.
salta: PSET (tcorr, pr), 3
2 :H=INT(tp / 3600)
m = INT((tp - 3600 * H) / 60)
s =INT(tp - 3600 *H- 60 * m)
FORi=1T03
si(i) = si(i + 1)
sci(i) = sci(i+ 1)
yi(i) = yi(i + 1)
xi(i) = xi(i + 1)
NEXT i
sci(4) = tcorr
si(4)=t-t0-3
yi(4) =y
xi(4) = x
FORi=1T704
' LOCATE 3 + i, 58: PRINT USING "###.4"; si(i)
LOCATE 3 + i, 58: PRINT USING "####.#"; sci(i)
LOCATE 3 + i, 65: PRINT USING "##t#.2##"; yi(i)
NEXT i
IF t - t0 >= tmax THEN
CALL branco
LOCATE 22, 16: PRINT " FOI ATINGIDO O TEMPO MAXIMO DE AQUISICAO "
BEEP
DO: c$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
CLOSE #3
EXIT SUB
END IF
IFgr=1THEN
WRITE #3, tcorr, y, pri2, tm2, se, tmm
END IF
ph1 = ph2
ph2 = ph3
tl=t2
t2 = tcorr
pril = pri2
pri2 = pri3
tml = tm2
tm2 = tm3
aquisicao:
t=t+.5
WHILE TIMER < t: WEND
t=t+.5
END IF
WEND
CLOSE #3
tcau = tpri 'tempo de viragem
ag = (vol / 1000) * mol * 2 / tcau 'caudal de gas
LOCATE 16, 70: PRINT USING "####.##"; tcau
LOCATE 17, 68: PRINT USING "##.#H#EAAAA": qg
CALL branco
BEEP

LOCATE 22, 13: PRINT "CARREGUE NA TECLA ENTER PARA VOLTAR AO MENU PRINCIPAL"

DO: ¢$ = INPUT$(1): LOOP UNTIL c$ = CHR$(13)
END SUB
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A.VIIL2 - Programa TD (Fortran 77)

L R Rt Rt e Rt e e R L e L e s e st S s s s i sttt sy

*

*

TD - Tratamento dos dados experimentais:
determinacido dos valores da conversdo experimental

real mass

character*10,nome,nome?2

dimension t(3000),h(3000),cnvexp(3000)
dimension xacx(3000)

WRITE(*,2)
READ(*,*) nome
WRITE(*,3)
READ(*,*) nome2
WRITE(*,4)
READ(*,*} q
WRITE(*,6)
READ(*,*) atr
WRITE(*,7)
READ(*,*) mass

2 FORMAT(//,20X,'Nome do ficheiro de dados: *,$)
3 FORMAT(//,20X,'Nome do ficheiro de resultados: ',$)

4

FORMAT(//,20X,'Caudal (mol/s)): ',$)

6 FORMAT(//,20X,'Atraso: ',$)
7 FORMAT(//,20X,'Massa (g): ',$)

leitura dos dados

10

11

15

open(unit=14,file=nome,status='old")
read(14,*)ntot
do 9 i=1,ntot
read(14,*)t(i),h(i)
continue
close (14)

subtracio do atraso
obter t<atr

ind=0
do 10 i=1,ntot
if(t(i).ge.atr)then
ind=i-1
goto 11
endif
continue
ntot=ntot-ind+1
t(1)=0
h(1)=h(ind)
do 15 i=2,ntot
t(i)=t(ind+i-1)-atr
h(i)=h(ind+i-1)
continue

>
célculo de xacumulado experimental

xacx(1)=0.
xacx(2)=0.
xacx(ntot)=0.

do 25 i=3,ntot-1
xacx(i)=h(i)+9.7*(h(i+1)-h(i-1))/(t(i+ 1)-t(i-1))
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25 continue
* célculo da conversido experimental

cnvexp(1)=0.
cnvexp(2)=0.
cnvexp(ntot)=0.
30
do 35 i=3,ntot-1
cnvexp(i)=(h(1)+g*t(i)-xacx(i))*74.09/mass*.5
35 continue

open(unit=14,file=nome2,status='new')
do 40 i=1,ntot-1
write(14,2000)t(i),h(i),cnvexp(i)
40 continue
CLOSE (14)
2000 format(f6.1,",",€11.4,""e11.4)

END
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A.VIIL3 - Programa LFCASCATA (Fortran 77)

B T L Rt T S e e e d s st it s s td

* programa LFcascata
* Versdo 3.0 - calculo para cascata de RPAs agora com possibilidade de

* escolha da resisténcia ou resisténcias dominantes
****************************************************************t******

*
implicit double precision(a-h,0-z)
dimension y(10),err(10)
dimension cc(0:2500,50),conv(0:2500,50),raio(0:2500,50)

common/fn1/ncam
common/fn2/cae,dks,dprd,ord,dif
common/fn3/rg,dm,q,ro,alf,rp

* leitura dos dados

25 format(a)
open(17 file='LFcasc.dat',status="old')
read(17,25)
read(17,*)pesc,errint
read(17,25)
read(17,*)neq
read(17,25)
read(17,%)its,xcheck,errsiz
close(17)

* ficheiro de resultados

open(20,file="res.cas’,status="unknown')
WRITE(*,2)
READ(*,*) ncam
WRITE(*,3)
READ(*,*) dks
WRITE(*,4)
READ(*,*) dprd
WRITE(*,5)
READ(*,*) dif

* % % * * * * *

2 FORMAT(//,20X,'nGmero de RPAs: ',$)
3 FORMAT(//,20X,'ks: ',$)

4 FORMAT(//,20X,'Dif produto: *,$)

5 FORMAT(//,20X,'Dif poros: ',$)

rg=1.5d-7
rp=1.5d-5
dm=2.00d-5
g=3.0d-5
ro=3.023d4
alf=2.37d0

h=pesc/10.
if(h.gt.001) h=0.001d0
do 30 i=1,ncam
raio(0,i)=1.5d-7
30 continue
x=0.4d0
xt=0.

do 10i=1,1200
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cae=0.01
sum0=0d0
cc(i,0)=cae

do 20 j=1,ncam
y{(1)=raio(i-1,j)
ierr=0
ho=1.
hmax=ho/10.
hmin=hmax/500.

cali sflint (neq,errint,its,hmax,hmin,xcheck,
> errsiz,ho,h,x,y,ierr,ierr1,err)
if(ierr.eq.1)then
write(*,*)’erro na sflint',i,j
goto 35
endif ¢

cc(i,j)=cc(i,j-1)-2d0*dm/74.09d-3/rg**3d0/g/ncam*
> (raio(i-1,j)**3d0-y(1)**3d0)
if(cc(i,j).1t.0.)ec(i,j)=0d0
raio(i,j)=y(1)
conv(i,j)=1d0-(y(1)/rg)**3d0
sumO=sumQ+conv(i,j)
cae=cc(i,j)
20 continue
x=x+1d0
convt=sum0/ncam
write(20,1200) x,convt,cae
10 continue

35 close(20)
1200 format(f6.1,1x,f8.6,1x,f8.6)

pause
end
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* subrotina fn - calcula os termos da equagio diferencial

subroutine fn (f,y,x,nd)

implicit double precision (a-h,0-z)
save

dimension f(nd),y(nd)

common/fn1/ncam
common/fn2/cae,dks,dprd,ord,dif
common/fn3/rg,dm,q,ro,alf,rp

if(y(1).le.1d-38)then

y(1)=1d-38

f(1)=0d0

return
endif
aa=6.*dm/74.09d-3/rg**3./g/ncam
bb=ro*rg/.5d0/dks
cc=ro/.5d0/dks
dd=ro*rg**2./dprd
ee=ro*rp**3,*0.6/9./dif/rg

* regime RQ

* f(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+bb-cc*y(1))
* regime RQ+DP ord dif 1

* t=bb/x-cc/x*y(1)

* if(t.It.0.)t=0.
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* £(1)=1/(aa*y(1)**2.)*(-cae+t**(1/ord)+dd/x*(1/(alf-1 d0)*(

* salf-(((1d0-alfy*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1)/rg)**2.))

* regime Dif poros

* £(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ee*(1.-3.*(y(1)/rg)**2.

* o >+2.%(y(1)/rg)**3.))

* regime dif prod

* £(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+dd*(1/(alf-1d0)*

* > (alf-(((1d0-alf)*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1 )/rg)**2.))

* regime rq+dif prod

£(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+bb-cc*y(1)+dd*(1 /(alf-1d0)*

>(atf-(((1d0-alf)*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1 )/rg)**2.))

* regime dif poros+dif prod

* £(1)=1/(aa*x*y(1)**2,)*(-x*cae+ee*(1.-3.*(y(1)/rg)**2.

* o >42.%(y(1)/rg)**3.)+dd*(1/(alf-1d0)*(alf-(((1d0

* saalf)*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1 )/rg)**2.))

return

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx
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A.VII1.4 - Programa LFCASCATACM (Fortran 77)
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* programa LFcascatacm
* Versdo 4.0 - calculo para cascata de RPAs agora com possibilidade de
* escolha da resisténcia ou resisténcias dominantes

* Melhoramento - inclui o termo de acumulagio
Bt s g e s s S R L L R e e R R e s e e Ty T e ]

implicit double precision(a-h,0-z)
dimension y(10),err(10)
dimension ¢c(0:2500,50),conv(0:2500,50),raio(0:2500,50)

common/fn1/ncam
common/fn2/cae,dks,dprd,ord,dif
common/fn3/rg,dm,q,ro,alf,rp,eps

* leitura dos dados

25 format(a)
open(17 file='LFcasc.dat’,status="old')
read(17,25)
read(17,*)pesc,errint
read(17,25)
read(17,*)neq
read(17,25)
read(17,%)its,xcheck,errsiz
close(17)

* ficheiro de resultados

open(20,file='h501.acm’,status="unknown')
WRITE(*,2)
READ(*,*) ncam
WRITE(*,3)
READ(*,*) dks
WRITE(*,4)
READ(*,*) dprd
WRITE(*,5)

READ(*,*) dif
WRITE(*,6)
READ(*,*) eps

2 FORMAT(//,20X,'namero de RPAs: ',$)

3 FORMAT(//,20X,'ks: ',$)

4 FORMAT(//,20X,'Dif produto: ', $)

5 FORMAT(//,20X,'Dif poros: *,$)

6 FORMAT(//,20X,'Porosidade do leito: ',$)

rg=1.5d-7
rp=1.5d-5
dm=2.35d-5
q=3.733d-5
ro=3.023d4
alf=2.37d0

h=pesc/10.
if(h.gt.001) h=0.001d0
do 30 i=1,ncam
raio(0,i)=1.5d-7
30 continue
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x=0.4d0
xt=0.
do 10i=1,1200
cae=0.009916
sum0=0d0
cc(i,0)=cae

do 20 j=1,ncam
y(1)=raio(i-1,j)
ierr=0
ho=1.
hmax=ho/10.
hmin=hmax/500.
call sflint (neq,errint,its,hmax,hmin,xcheck,
> errsiz,ho,h,x,y,ierr,ierr1,err)
if(ierr.eq.1)then
write(*,*)'erro na sflint',i,j
goto 35
endif

ec(i,j)=(ce(i,j-1)-2d0*dm/74.09d-3/rg**3d0/q/ncam*
> (raio(i-1,j)**3d0-y(1)**3d0)+eps*dm/(1d0-eps)/1200d0/
> ncam*ce(i-1,j))/(1d0+eps*dm/(1d0-eps)/ 1200d0/ncam)
if(ce(i,j).It.0.)cc(i,j)=0d0

raio(i,j)=y(1)
conv(i,j)=1d0-(y(1)/rg)**3d0
sumO=sumO-+conv{i,j)
cae=cc(i,j)
20 continue
x=x+1d0
convt=sumQ/ncam
write(20,1200) x,convt,cae
10 continue

35 close(20)
1200 format(f6.1,1x,f8.6,1x,f8.6)

pause
end
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* subrotina fn - calcula os termos da equagio diferencial
subroutine fn (fy,x,nd)

implicit double precision (a-h,0-z)
save
dimension f(nd),y(nd)

common/fn1/ncam
common/fn2/cae,dks,dprd,ord,dif
common/fn3/rg,dm,q,ro,alf,rp,eps

if(y(1).le.1d-38)then
y(1)=1d-38
f(1)=0d0
return

endif

aa=6.*dm/74.09d-3/rg**3./ncam

v=eps/(1d0-eps)/ncam/1200*dm

dd=(1d0-alf)*(y(1)/rg)**3d0+alf

* regime RQ
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* f(1)=1/(bb*v+aa*y(1)**2.)*(bb*(rg-y(1))*(g-v/x)-q*cae)

* regime RQ ord dif 1

* f(1)=1/(aa*y(1)**2.)*(-cae+(bb/x-cc/x*y(1))**(1/0rd))

* regime Dif poros

* f(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ee*(1.-3.*(y(1)/rg)**2.

Y >42.%(y(1)/rg)**3.))

* versio simplificada

* f(1)=1/(-aa*y(1)**2d0-2d0*v*ro/dprd/x*y(1))*

*  >(-g*(ro/dprd/x*rg**2d0*((alf-(((1d0-atf)*(y(1)

*  >/rg)**3d0+alf)**2d0)**(1./3d0))/(alf-1d0)-(y(1)/rg)**2d0)))

* regime rq+dif prod

f(1)=1/(-aa*y(1)**2d0-2d0*v*ro/dprd/x*y(1)+2d0*ro

>/dprd/x*v/rg*y(1)**2d0*((1d0-alf)*(y(1)/rg)**3d0+
>alf)**(-1d0/3d0)-ro/.5d0/dks/x*v)*(q*cae-(q-v/x)*(ro/.5d0
>/dks/x*(rg-y(1))+ro/dprd/x*rg**2d0*(((alf-((1d0-alf)*(y(1)
>/rg)**3d0+alf)**2d0)**(1./3d0))/(alf-1d0)-(y(1)/rg)**2d0)))

* regime dif poros+dif prod

* f(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ee*(1.-3.*(y(1)/rg)**2.

* o >42.%(y(1)/rg)**3.)+dd*(1/(alf-1d0)*(alf-(((1dO-

* o salf)y*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1)/rg)**2.))

return

end
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A.VIIL5 - Programa MODLFY (Fortran 7 7

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx

*Programa MODLFY

*calcula os valores do modelo dos RPAs em cascata para y, leitura do eléctrodo

25

implicit double precision{a-h,0-2)

double precision kc

dimension texp(2500),yexp(2500)
common/bl1/sm,y0,qq,ds,cae
common/fn3/pesc,errint,neq,its,xcheck,errsiz
common/fn4/convt

common/fn5/nmp
common/fn6/fimopt,texp,yexp
common/fn7/iscth

common/fn8/cain

open(unit=1 4,file="h508.dat',status="old")
open(unit=1 6, file="modexp508.dat’,status="old")
open(unit=1 7,fi|e='mod508yct.res',status:'unknown‘)

reading required information from 'fobj.dat’
format(a)

read(16,25)
read(16,*)pesc,errint
read(16,25)

read(16,*)neq

read(16,25)
read(16,%)its,xcheck,errsiz
read(16,25)
read(16,*)sm,qq,cain,kc,gm
read(16,25)

read(16,*)ds

leitura dos dados experimentais

read(14,*)nmp

do 5 i=1,nmp
read(14,*)texp(i),yexp(i)

continue

sum=0.

yO=yexp(1)

call fobj{sum,cain)

f=sum

write(*,*) 'fobj='

write(*,*) f

pause

close (14)

close (16)

close (17)
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subrotina fobj - calcula o vglor da funcio objectivo

subroutine fobj(fob,cain)
implicit double precision(a-h,0-z)
save

dimension y(10),err(10),texp(2500),yexp(2500)
dimension resid(2500),yy(10)
dimension raio(0:2500,20),cc(2500,0:10).conv(2500,10)
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common/bl1/sm,y0,qq,ds,cae
common/fn3/pesc,errint,neq,its,xcheck,errsiz
common/fn4/convt

common/fn5/nmp
common/fn6/fimopt,texp,yexp
common/fn7/isclh

h=pesc/10.
if(h.gt.001) h=0.001
y(1)=yexp(1)
x=texp(1)

xt=0.

rg=1.5d-7

do 30i=1,10
raio(0,i)=1.5d-7
30 continue ¢

* Ciclo para integrar de 1 em 1 segundo
sum1=0.
resid(1)=0.

do 10 i=1,nmp-1
ierr=0
ho=texp(i+ 1)-texp(i)
hmax=ho/10.
hmin=hmax/500.
cae=cain
sum0=0d0
cc(i,0)=cae
do 20 j=1,10
yy(1)=raio(i-1,j)
ierr=0
ho=texp(i+1)-texp(i)
hmax=ho/10.
hmin=hmax/500.
isclh=1
call sflint (neq,errint,its,hmax,hmin,xcheck,
> errsiz,ho,h,x,yy,ierr,ierr1,err)
if(ierr.eq.1)then

* fob=1.e38
write(*,*)"ierr na isclh1',i,j
* return
pause
endif

cc(i,j)=cc(i,j-1)-2d0*sm/74.09d-3/rg**3d0/qq/10d0*
> (raio(i-1,§)**3d0-yy(1)**3d0)
if(ce(i,j).1t.0.)cc(i,j)=0d0
raio(i,j)=yy(1)
conv(i,j)=1d0-(yy(1)/rg)**3d0
sumO=sumQ+conv(i,j)
cae=cc(i,j)
20 continue
convt=sumQ/10d0
ierr=0
ho=texp(i+1)-texp(i)
hmax=ho/10.
hmin=hmax/500.
isclh=2
call sflint (neq,errint,its,hmax,hmin,xcheck,
> errsiz,ho,h,x,y,ierr,ierr1,err)
if(ierr.eq.1)then
* fob=1.e38
write(*,*)'ierr na isclh2',i
pause
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* return

endif
resid(i+1)=yexp(i+1)-y(1)
x=texp(i+1)
sum1=sum1+resid(i+1)*resid(i+1)
write(17,*)x,convt,yexp(i+1),y(1)

10 continue
fob=sum1
return
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* subrotina fn - calcula os termos da equacio diferencial

subroutine fn (f,y,x,nd)
implicit double precision (a-h,0-2)
save

dimension f(nd),y(nd)
common/bl1/sm,y0,qq,ds,cae
common/fn4/convt
common/fn7/iscih
common/fn8/cain

rg=1.5d-7
rp=1.5d-5
ro=3.023d4
alf=2.37d0
dks=1d0
tau=9.7d0
if(y(1).le.1d-38)then
y(1)=1d-38
f(1)=0d0
return
endif
if(iscih.eq.1) then
aa=6.*sm/74.09d-3/rg**3./qq/10d0
bb=ro*rg/.5d0/dks
ce=ro/.5d0/dks
dd=ro*rg**2./ds
* ee=ro*rp**3.*0.6/9./dif/rg
* regime RQ
* f(1)=1/(aa*x*y(1 )**2 )*(-x*cae+bb-cc*y(1))
* regime RQ ord dif 1
* f(1)=1/(aa*y(1 y*¥*2.)*(-cae+(bb/x-cc/x*y(1))**(1 /ord))
* regime Dif poros
* f(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ee*(1 S35y (1) /rg)**2.
* o >42.%(y(1)/rg)**3.))
* regime rq+dif prod
f(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ bb-cc*y(1)+dd*(1/(alf-1d0)*
>(alf-(((1d0-alf)*(y(1 }rg)**3.+alf)**2.)**(1./3.))-(y(1 )/ rg)**2.))
* regime dif poros+dif prod
* £(1)=1/(aa*x*y(1)**2.)*(-x*cae+ee*(1 =3 (y(1)/rg)**2.
* >42.%(y(1)/rg)**3.)+dd*(1/(alf-1d0)*(alf-
* S (((1d0-alf)*(y(1)/rg)**3.+alf)**2.)**(1 /3))-(y(1)/rg)**2.))
else if(isclh.eq.2) then
£(1)=1./tau*(yO+qq*cain*x-convt*2.*sm/ 74.09d-3-y(1))
endif *
return
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A.VIIL.6 — Programa CRSSMOD1 (Fortran 77)
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* Programa CRSSMOD1

*Programa para calcular os valores da concentragio de gas a saida do CR
* em estado estacionério através do modelo RPA para o gas e cascata de
* RPAs para o sélido

implicit double precision (a-h,0-z)
dimension dnb(1000)

* parametros do modelo
tr=0.04
dks=20.84
2b=666.8
n=50
read (*,*) cae
read (*,*) gnbent
eta=.05
cas=,5%cae
q=3.44d-4
*ciclo para calcular a concentragio do sélido a saida de cada RPA
15 dnbent=gnbent*tr/n
bcap=0.
ccap=0.
cpas=0.
sumb=0.
do 10 i=1,n
dnb(i)=dnbent*n/tr/(n/tr+0.5*dks*ab*cas)
bcap=bcap+eta*dnb(i)
if (i.eq.1.) then
ccap=eta*(dnbent-dnb(i))

* write(*,*)ccap
cpas=(1.-eta)*(dnbent-dnb(i})
* write(*,*)cpas
else

ccap=ccap+eta*(dnbent-dnb(i))+eta*cpas
cpas=(1.-eta)*(cpas+dnbent-dnb(i))
end if
dnbent=(1.-eta)*dnb(i)
sumb=sumb-+dnb(i)
10 continue

cas2=q*cae/(q+ab*sumb*dks)

erro=(cas-cas2)/cas

if (abs(erro).ge.(0.005)) then
cas=cas2
goto 15

else
goto 20

end if

20  dme=qgnbent*tr/n*74
dmg=(ccap+cpas)*73
erro2=(0.92*(dme+dmg)-ccap*147-bcap*74)/

> (.92*(dme+dmg))

if (abs(erro2).ge.(0.0005)) then
eta=eta+erro2*.1
goto 15

else
goto 25

endif

25 conva=1.-cas/cae

convb=ccap/0.92/gnbent/tr*n
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*saida de resultados para o ecrd
write(*,*) eta
write(*,*) convb,conva
pause
end
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A.VIIL.7 — Programa CRSSMOD?2 (Fortran 77)
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*Programa CRSSMOD?2

* Programa para calcular os valores da concentracio de gas a saida do CR
* em estado estacionario através do modelo cascata de RPAs para o sélido
* e para o gas

implicit double precision (a-h,0-z)
dimension caum(1000),cadois(1000),ca(1000)
dimension dnb(1000)

* pardmetros do modelo

tr=0.04
dks=16.3
ab=666.8
n=50
eta=.05

*parametros da experiéncia

*

cae=1d-2
gnbent=4d-6
g=3.44d-4
b=q

d=n/tr
e=0.5*ab*dks

*ciclo para calcular a concentraciio do gis e do sélido a saida de cada RPA

S cant=cae

dnbent=gnbent*tr/n
bcap=0.
ccap=0.
cpas=0.

do 10 i=1,n

a=q*cant
c=ab*dnbent*n/tr*dks
caum(i)=(-c-b*d+a*e+((c+b*d-e*a)**2.+4.*b*e*a*d)**

> (1.72.))/(2.*b*e)

cadois(i)=(-c-b*d+a*e-((c+b*d-e*a)**2.+4.*b*e*a*d)**

> (1.72.))/(2.*b%e)

if ((caum(i).lt.0.).and.(cadois(i).gt.0.)) then
ca(i)=cadois(i)

else if ((cadois(i).lt.0.).and.(caum(i).gt.0.)) then
ca(i)=caum(i) '

else if ((caum(i).le.cant).and.(cadois(i).gt.cant)) then
ca(i)=caumi)

else if ((caum(i).gt.cant).and.(cadois(i).le.cant)) then
ca(i)=cadois(i)

end if

dnb(i)=dnbent*n/tr/(n/tr+0.5*dks*ab*ca(i))

bcap=bcap+eta*dnb(i)

if (i.eq.1.) then
ccap=eta*(dnbent-dnb(i))
cpas=(1.-eta)*(dnbent-dnb(i})

else
ccap=ccap+eta*(dnbent-dnb(i))+eta*cpas
cpas=(1.-eta)*(cpas+dnbent-dnb(i))

end if

cant=ca(i)

dnbent=(1.-eta)*dnb(i)

10 continue

dme=gnbent*tr/n*74
dmg=(ccap+cpas)*73
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erro=(0.92*(dme+dmg)-ccap*147-bcap*74)/
> (.92*(dme+dmg))
if (abs(erro).ge.(0.0005)) then
eta=eta+erro*.1
goto 5
else
goto 15
endif
15 convb=ccap/0.92/gnbent/tr*n
conva=1.-ca(n)/cae
*saida de resultados para o ecrd
write(*,*) eta
* write(*,*) ca(n),dnb(n)
* write(*,*) bcap,ccap
write(*,*) conva,convb
pause

xxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxxx
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