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RESUMO

O uso do gas natural vem crescendo em todo 0 mundo devido ao seu baixo potencial poluidor.
Embora seja composto basicamente de hidrocarbonetos leves, apresenta também em sua
composicdo gases contaminantes como CO, (didxido de carbono) e H,S (sulfeto de
hidrogénio). Esses gases &cidos sdo corrosivos ao aco (em presenca de umidade) e o0 H,S tem
0 agravante de ser uma substancia toxica. Portanto, a remoc¢do deste contaminante do gas
natural é crucial para a reducdo dos custos operacionais e para a reducdo dos impactos
ambientais associados ao seu uso. Varios processos para remoc¢do do H,S do gas natural séo
utilizados na industria, com destaque para os que utilizam alquilaminas, largamente utilizadas
em processos continuos na maioria das plantas de processamento em todo o mundo. Motivado
pela existéncia de campos em é&reas isoladas com altas concentracbes de H,S no gas
produzido, a exemplo do que acontece atualmente no pré-sal e em campos de gas nao
associado de areas remotas, este trabalho de cunho tedrico, porém baseado num estudo
experimental prévio do mesmo autor do presente trabalho, visa a modelagem matematica do
processo de remocao do H,S do gas natural por absorcdo com reacdo quimica, utilizando o
método da lavagem alcalina huma coluna de borbulhamento contendo uma solugédo aquosa de
hidréxido de sddio, a qual operava de modo continuo em relacdo ao gas e em batelada em
relacdo ao liquido. A saida da coluna um equipamento media a concentracdo de H,S ao longo
do tempo e registrava a saturacdo do meio. A modelagem matemaética desse processo
culminou com a solucédo de um sistema de equagGes oriundo do tratamento fenomenoldgico
do processo de absor¢do com reacdo quimica, validando-se as solu¢bes do mesmo com dados
experimentais disponiveis. Para a transferéncia de massa, foi obtido o coeficiente volumétrico
global de transferéncia de massa (K;a) e, para a cinética de reacdo, foram estimados a
constante da taxa de velocidade de reacdo (k) e demais parametros cinéticos. As simulacdes
foram executadas utilizando-se o pacote computacional EMSO — Environment for Modeling,
Simulation and Optimization, que € um ambiente com potencialidades semelhantes as
linguagens estruturadas classicas, com a vantagem de apresentar-se mais amigavel ao usuario.
Os resultados subsidiaram a determinacdo da etapa controladora e predisseram os valores dos
parametros do processo de absor¢do com nivel de ajuste satisfatério, bem como permitiu o
estudo do comportamento do sistema em situacGes distintas das que foram estudadas
experimentalmente.

PALAVRAS-CHAVES: gas natural; absorcdo quimica; dessulfurizacéo.



ABSTRACT

The use of natural gas is growing worldwide due to its low pollution potential. Although it is
composed by light hydrocarbons, besides contaminants as CO, (carbon dioxide) and H,S
(hydrogen sulfide). These compounds are corrosive to steel (in the presence of moisture) and
H.S has an additional trouble of being a toxic substance. Therefore, the removal of this
natural gas contaminant is crucial to reduce operating costs and the environmental impacts
associated with its use. Various processes for removing H,S are used in industry mainly those
ones using alkyl amines, widely used in continuous processes in most processing plants along
the world. Motivated by the existence of stranded natural gas fields having high H,S
concentrations, similar to the situation in associated gas from sub-salt oilfields, this theoretical
work based on a previous experimental study by the same authors, aims the mathematical
modeling of hydrogen sulfide removal from natural gas through chemical absorption in a
bubble column containing an aqueous solution of sodium hydroxide as absorbent, operating in
a semi-continuous fashion. At the gas outlet, a device measured H,S concentration over time
and recorded the medium saturation. Mathematical modeling of this process led to the
solution of an equation system derived from the phenomenological treatment of the chemical
absorption process, validated against available experimental data. Global volumetric mass
transfer coefficient (Kga) and kinetics parameters were estimated. The simulations were
performed using the computational package EMSO - Environment for Modeling, Simulation
and Optimization, which is an environment with capabilities similar to the classic structured
languages, with the advantage of having a friendlier interface. The results supported the
determination of the controlling step, predicted values of the parameters of the absorption
process with satisfactory adjustment level, and allowed the study of system behavior in
situations other than those ones studied experimentally.

KEYWORDS: natural gas; chemical absorption; desulphurization.
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E Fator de enriquecimento

Ha NUmero de Hatta
G Energia de Gibbs no estado padréo, espécie i
AG° Variacao da energia de Gibbs na reagéo, energia de Gibss na reagéo
LETRAS GREGAS
8g Espessura do filme de gas
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2 Coeficiente estequiométrico do componente
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@i Coeficiente de fugacidade, espécie i em solucao
Yi Coeficiente de atividade, espécie i em solucéo.

SOBRESCRITOS

a Ordem do reagente na reacéo

b Ordem do H,S na reagdo
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1. INTRODUCAO

O gés natural € uma fonte de energia limpa, encontrada no subsolo em rochas
porosas, podendo estar associado ou ndo ao petroleo. Sua composi¢do basica inclui metano,
outros hidrocarbonetos e compostos tais como o dioxido de carbono, nitrogénio, acido
sulfidrico, agua e impurezas mecanicas. A quantidade de H,S encontrada varia de tracos a
50% em volume. Os compostos sulfurados s&o indesejaveis, pois concorrem para aumentar a
polaridade e a corrosividade do petréleo. Além disso, contaminam catalisadores e determinam
a cor e o cheiro dos produtos finais (CACHINA et al., 2005).

Muitos trabalhos tém relatado varias maneiras para remover sulfeto de hidrogénio e
outros compostos acidos a partir do gas natural e do biogas, sendo a maioria deles com base
na absor¢cdo com reagdes quimicas em meio aquoso. As principais substancias utilizadas como
absorventes sdo: hidroxido de sddio e carbonato de sédio (CARROL, 1998; SIEBERT &
CAREY, 2004); alcanolaminas e sais de ferro (lllI), combinada ou ndo com EDTA
(MANDAL, 2005; HUTTENHUIS, 2007; EBRAHIMI et al., 2003; ILIUTA et al., 2004);
fosfomolibdato de sddio (WANG, 2003), sulfato de ferro 1l (FeS0O,), sulfato de zinco (ZnS0,)
e sulfato de cobre (CuSO,) realizado por uma reacdo de precipitacdo que ocorre quando ions
sulfeto e ions de metal sdo postos em contato uns com os outros (MAAT et al., 2005). Lima
Sobrinho (2008) desenvolveu um estudo teérico-experimental da remocdo de gas sulfidrico,
H.S, do gas natural através do processo de lavagem alcalina utilizando uma coluna de
borbulhamento com difusor de vidro sinterizado, operada sob pressdo manométrica de 1 bar,
contendo em seu interior uma solugdo aquosa de hidroxido de sédio. Foram realizados
diversos testes, a fim de avaliar o desempenho do processo, medindo-se simultaneamente o
pH da solucdo absorvedora e a concentracdo de H,S no gas efluente. Os resultados mostraram
que a eficiéncia de absorcdo é aproximadamente 100% durante um significativo intervalo de
tempo de operagdo que depende principalmente da vazdo méssica do gés natural.

Todas as técnicas discutidas acima envolvem uma combinacéo de absorcéo fisica e
reacOes quimicas ou interagbes quasi-quimicas em sistemas aquosos. Existem alguns
processos usados para retirar compostos de enxofre do gas natural por meio de rotas
cataliticas por via seca, porém o objetivo deste trabalho é o estudo tedrico-computacional do
tratamento de gas natural por meio de uma solucao fortemente alcalina a base de hidroxido de
sodio para H,S, usando o pH como o Unico parametro necessario para controlar o processo e

proporcionando meios de se desenvolver uma planta de tratamento embarcada, para uso em



areas remotas, 0 que se constitui nas principais vantagens do processo.

A utilizacdo de hidroxido de sodio para a remocdo da acidez do gas natural esta
fundamentada na absorcdo reativa, que € um processo de separacdo classico da Engenharia
Quimica. A afinidade quimica entre soluto e solvente é muito elevada, de modo que a técnica
é sensivel a pequenas quantidades de acidez no gas natural e a reacdo é praticamente
instantanea. Kent e Abid (1985) relatam o uso de sistemas que empregam tanques simples de
fundo conico, cheio de solucdo caustica, com um atomizador de gas na parte inferior.

A revisdo da literatura revelou que existem poucos trabalhos com foco na
modelagem matematica de sistemas de dessulfurizacdo do gas natural com absorventes
inorganicos, com destaque para os estudos apresentados por Bontozoglou (1991), Soccol
(2011) e Silva Filho (2013). No entanto a maioria se limita a proposicdo de um modelo
matematico e a comparacdo com dados experimentais, sem se preocupar com um estudo
sistematico dos efeitos isolados e combinados das variaveis determinantes do desempenho do
reator. Além disso, os modelos considerados sdo de carater estacionario, suficientes para a
compreensdo do comportamento estatico do sistema, mas insuficientes para proporcionar um
conhecimento mais aprofundado sobre caracteristicas transientes que podem ocorrer na
operacdo do equipamento. Um modelo dindmico permite simular melhor o comportamento de
um sistema real, e pode ajudar na definicdo segura de possiveis modificacfes operacionais do
processo e no estabelecimento de melhores estratégias de controle das varidveis relevantes.

1.1. OBJETIVOS
1.1.1. Objetivo Geral

Realizar um estudo tedrico - computacional sobre a remocéo de gas sulfidrico, H,S,

do gés natural atraves do processo de lavagem alcalina.

1.1.2. Objetivos Especificos

Como objetivos especificos do trabalho podem ser destacados:
(1) Modelar matematicamente o processo com base na fenomenologia do sistema;

(2) Elaborar curvas de saturacdo da solucdo de lavagem para vérias configuracdes

operacionais;



(3) Estudar o efeito da vazdo de alimentagdo do gés natural sobre a eficiéncia de absorcdo do
H,S;



2. REVISAO DA LITERATURA

A escassez e a limitacdo de recursos energéticos aliadas ao incremento das pressoes
internacionais pela reducdo do uso de combustiveis poluentes sdo contextos nos quais 0s
paises estdo cada vez mais envolvidos nos ultimos anos e o Brasil se destaca,
comprometendo-se a reduzir a emissdo de gases decorrentes da queima de combustiveis
poluentes.

Diante desse desafio, em consequiéncia dos aumentos que se seguiram no volume de
reservas provadas de gas natural (GN), o governo brasileiro passou a estabelecer e reforcar
um conjunto de politicas de incentivo ao aumento do consumo de gas natural no pais. A
viabilidade econdmica da substituicdo do petréleo por gas natural e a conscientizacdo
crescente da sociedade com respeito a utilizacdo responsavel dos recursos naturais e de fontes
energéticas mais limpas concorreram para uma reacao positiva do mercado, provocando um
rapido aumento no consumo de gas natural e a preocupacao com o atendimento a demanda de

gas no curto prazo.

2.1. MATRIZ ENERGETICA MUNDIAL

A indastria do gas natural no mundo tem apresentado indices significativos de
crescimento e reforca a cada dia, sua posicdo de ser uma importante alternativa energética.
Essa tendéncia é bastante provavel, uma vez que as reservas mundiais provadas de gas natural
sdo proximas as do petréleo. Apesar de o petrdleo ser ainda o principal componente da oferta
interna de energia mundial, o gas natural vem adquirindo posicdo estratégica no mundo, com
participacdo de 21%. De acordo com a previsdo do Energy Information Administration (EIA,
2006), o gas natural tende a ultrapassar o carvao, até o final da proxima década. (VAZ,
MARTINS et al., 2011).

Essa tendéncia de crescimento segundo Vaz (2011), estd baseada em aspectos
ambientais, tecnologicos e de prego do gas. O componente ambiental tornou-se prioridade no
ambito mundial a partir de 1997, quando foi assinado um acordo internacional por 59 paises,
0 chamado Protocolo de Quioto. Trata-se de um acordo internacional, patrocinado pela
Organizacao das Nag6es Unidas (ONU), que esta associado & Convencdo-Quadro das Nacdes
Unidas sobre Mudanga de Clima, ocorrida no Rio de Janeiro, na ocasido da Conferéncia das
Nacbes Unidas sobre Meio Ambiente e Desenvolvimento (R10-92). O objetivo principal é
prevenir as interferéncias antropogénicas perigosas sobre o sistema climatico terrestre.

Segundo tal acordo, foram estabelecidas metas de reducdo das emissdes de gases de efeito



estufa (GEE), de forma que estas se tornem 5,2% inferiores em relagdo aos niveis de emissao
de 1990, no periodo entre 2008 e 2012.

O gés natural é cada vez mais visado no mercado energético brasileiro e mundial,
ndo sO pelo seu poder energético como também pelo foco ambiental do momento.
Atualmente, 0 gas natural é a terceira maior fonte energética priméria no mundo, perdendo
apenas para 0 6leo e o carvdo, além de ser a alternativa energética mais limpa dentre 0s
combustiveis fosseis utilizados e proporcionar maior durabilidade aos equipamentos dos
processos que o utilizam, reduzindo assim 0s custos e 0s impactos ambientais, pois ele emite
baixissima quantidade de Oxidos de enxofre (SOy) e de fuligem (CARVALHO, 2005;
AMARAL, 2009; PETROBRAS, 2011).

O aumento do consumo de gas natural (GN) nas Gltimas décadas até hoje, faz com
que esta fonte de energia torne-se uma das principais commodities da matriz energética
mundial. Dentro deste contexto, as industrias estdo voltando sua atencdo para o
desenvolvimento de novas tecnologias, formas de aproveitamento e armazenamento do gas
natural, que representam hoje um grande desafio para o crescimento do setor e globalizacéo
do sistema (BP, 2009).

O GN €é uma mistura de hidrocarbonetos que permanece em estado gasoso nas
condicBes atmosféricas normais, extraido diretamente a partir de reservatérios petroliferos ou
gaseiferos, incluindo gases umidos, secos, residuais e gases raros. E composto basicamente de
metano, etano e propano em menores proporcdes, além de gases inorganicos (&cido sulfidrico,
diéxido de carbono, nitrogénio, etc...). O GN € incolor e inodoro, quando queimado apresenta
uma chama quase imperceptivel, razdo pela qual é obrigatdria a adicdo de um odorante, que
ndo altera suas condicdes de uso, pois permite perceber com maior facilidade algum eventual
vazamento (PETROBRAS, 2010).

2.2. PRODUCAO DO GAS NATURAL

A fase de produgdo se inicia quando o concessionario declara uma descoberta como
comercial e inclui também as atividades de desenvolvimento. Estas atividades se destinam a
instalar equipamentos e sistemas que tornam possivel a producdo de um campo de petréleo ou
gas natural. A data da declaracdo de comercialidade de uma descoberta marca o inicio do
prazo para que o concessionario entregue o Plano de Desenvolvimento (PD), documento que
descreve, entre outras coisas, 0 modelo geoldgico da area do campo e as bases de projeto das
instalacbes a serem implantadas, prevé a curva de producdo de fluidos, fixa diretrizes de

seguranga e meio ambiente para a implantacdo, a operacdo e a desativacdo do sistema de



producdo e escoamento e apresenta também os aspectos econdmicos do projeto. A Agéncia
pode solicitar modificacbes do Plano de Desenvolvimento antes de aprova-lo e, tendo-o
aprovado, ele passara a ser de cumprimento obrigatorio pelo Concessionario (ANP, 2013).

O Processamento de Gas Natural é realizado através de uma instalagdo industrial
denominada Unidade de Processamento de Gas Natural (UPGN), cujo objetivo € separar as
fracOes pesadas ou ricas (propano e mais pesados) existentes no gas natural umido, gerando o
chamado gas natural seco ou pobre (metano e etano) e uma corrente de Liquido de Gas
Natural (LGN). O LGN é composto pelas fracdes mais pesadas que O propano: O Qas
liquefeito de petrdleo (GLP), popularmente conhecido como géas de cozinha, e a gasolina
natural. Eventualmente, pode-se produzir uma corrente de LGN composta de fragdes mais
pesadas que o etano, de onde serd possivel separar fragdes liquidas de etano, de GLP e de
gasolina natural. Nesse caso, recupera-se, também, uma fracdo de gas natural pobre
predominante em metano. Essa UPGN recebe o nome de Unidade de Recuperagdo de
Liquidos (URL), (ANP, 2010).

Os principais tipos de processos aplicaveis a uma UPGN sao os seguintes:

> Refrigeracdo simples

» Absorgéo refrigerada

> Expansdo Joule-Thompson
» Turboexpansao

De maneira simplificada, pode-se dizer que estes processos realizam as separacdes
mencionadas em etapas que podem incluir tratamento (para eliminacdo de teores
remanescentes de umidade), compressao, absorcao e resfriamento, dependendo do tipo a ser
empregado. Os hidrocarbonetos recuperados podem ser estabilizados e separados por
fracionamento, para obtencdo dos produtos desejados, na prépria UPGN ou em outras
unidades especificas, tais como as Unidades de Fracionamento de Liquidos (UFL) e de
Processamento de Condensado de Gas Natural (UPCGN), (ANP, 2010).

A remocéo da acidez (basicamente CO, e H,S) a partir de correntes de gas &cido é
uma operacdo-chave no processamento de gas natural. Os processos a base de alcanolaminas
(monoetanolamina - MEA, dietanolamina - DEA, di-isopropanolamina - DIPA e n-
metildietanolamina - MDEA) séo 0s mais importantes no contexto industrial. Enquanto MEA
e DEA séo amplamente utilizados hoje para retirar o CO, do gas acido total e remocéao de H,S
de correntes de gas natural e de gas industrial azedo, MDEA aquosa € usado muitas vezes
para a remocdo seletiva de H,S de correntes gasosas contendo CO, e H,S. Ao longo das

ultimas duas décadas, a tecnologia que usa amina aquosa como solvente tem evoluido a partir



de processos de remocao total de gas acido. (MANDAL, 2005; HUTTENHUIS , 2007).
Horikawa et al. (2004) apresentou um estudo sobre a purificagdo de um biogés
através da remocdao de seu conteudo de H,S. Foi removido por meio de absor¢do quimica de
uma solucdo quelante de ferro catalisada pelo Fe/EDTA, que converte o H,S em enxofre
elementar (S). As vantagens apontadas pelos autores sdo a possibilidade de recuperacéo de
enxofre elementar e a regeneracdo da solucdo de sal de ferro tamponada, promovida pela
simples aeracdo do sistema. Na mesma categoria de processos de quelacdo - oxidativa, Wang
(2003) estudou a reacdo quimica com o fosfomolibdato de sédio, que envolve a oxidacao de

ions sulfureto a enxofre elementar e a reducéo de ions de molibdénio.

2.3. ABSORCAO

Segundo Seader & Henley (2006), a absorcdo em processos de tratamento de gases
envolve a transferéncia de uma substancia do estado gasoso para a fase liquida através da
fronteira de fases. O material absorvido pode dissolver fisicamente no liquido ou reagir
qguimicamente com o solvente. Dessorcéo ou stripping representa um caso especial da mesma
operacdo em que a substancia se move da fase liquida para a fase gasosa.

A absorcdo de gases acidos baseia-se em uma operacdo padrdo, cujos equipamentos
utilizados séo variac6es de algum tipo de torre, coluna ou vaso de mistura — como colunas de
recheio, de spray, de borbulhamento ou contatores centrifugos —, nos quais a corrente gasosa,
normalmente em contracorrente, € posta em contato com a solucdo absorvedora (SOUZA,
2007).

Segundo Kohl e Nielsen (1997), absorcdo, tal como aplicado a processos de
purificacdo de gas, pode ser dividida nas seguintes classificacdes gerais, com base na natureza
da interacdo entre absorvente e absorvedor:

1. Solucdo Fisica. Neste tipo de processo, o componente a ser absorvido é mais
soltvel no liquido absorvente do que outros componentes da corrente de gas, mas nao reage
quimicamente com o absorvente. A concentracdo de equilibrio do absorvato na fase liquida é
fortemente dependente da pressao parcial na fase gasosa. Um exemplo € a absor¢éo de sulfeto
de hidrogénio e dioxido de carbono em dimetil éter ou polietileno glicol.

2. Reacdo reversivel (interacdo quasi-quimica ou especifica). Este tipo de absorcéo
envolve uma reacdo quimica entre 0 componente gasoso a ser absorvido e 0 componente da
fase liquida para formar um produto da reacdo através de uma ligacdo fraca. Um exemplo é a
absorcdo de didxido de carbono na solugdo de monoetanolamina. A analise deste tipo de

sistema é complicada pela forma n&o linear da curva de equilibrio e o efeito da velocidade de



reacdo sobre o coeficiente de absorgéo.

3. Reacdo irreversivel. Neste tipo de absor¢do o componente a ser absorvido reage
com o componente da fase liquida para formar produtos de reacdo que nao podem ser
facilmente decompostos para liberar o soluto. Um exemplo é a absorcdo de sulfeto de
hidrogénio em solugdo de quelato de ferro para formar uma suspensdo de particulas de
enxofre elementar.

A Absorcdo reativa € um processo de separacdo no qual a absorcdo de espécies
gasosas e uma reacdo quimica ocorrem em simultdneo na coluna de absorcdo. Na absorcao
reativa de CO, utilizando aminas, as rea¢des quimicas ocorrem na fase liquida e resultam
numa capacidade de absor¢do melhorada. Portanto, em comparagdo com a absorcao fisica, a
absorcéo reativa ndo requer a utilizacdo de uma pressao elevada ou uma alta solubilidade dos
componentes absorvidos (KENIG e GORAK, 2005).

Segundo Kohl e Nielsen (1997), as principais impurezas da fase gasosa que devem
ser removidas por processos de purificacdo de gas estdo listadas a seguir:

= Sulfeto de Hidrogénio

= Dioxido de Carbono

= Vapor de 4gua

= Dioxido de Enxofre

= Oxido de Nitrogénio

= Compostos Organicos Volateis (VOCs)

= Compostos Clorados Voléateis (HCI, Cl,)

= Compostos Fluorados Volateis (HF, SiF,)

= Compostos basicos de Nitrogénio

»= Mondxido de Carbono

= Sulfeto de Carbonila

= Dissulfeto de Carbono

= Compostos Organicos de Enxofre

= Cianeto de Hidrogénio

Os mesmos autores relatam ainda que selecionar o processo 6timo para a remogéo de
qualquer uma ou a combinacdo das impurezas enumeradas ndo e facil. Em muitos casos, a
purificacdo de gas desejada pode ser realizada por varios processos diferentes. Determinar o
que € melhor para um dado conjunto de condicGes, em Gltima analise requer uma avaliacdo de
custo e desempenho detalhado. No entanto, um exame preliminar pode ser feito para as

impurezas mais comumente encontradas usando algumas diretrizes gerais.



Processos de remoc¢do do sulfeto de hidrogénio e didxido de carbono podem ser
agrupados em sete tipos, como mostrado na Tabela 1, o que sugere também as &reas
preferidas de aplicacdo para cada tipo de processo. A absorcdo em solucdo alcalina (por
aexemplo, dietanolamina aquosa) e a absorcao fisica num solvente (por exemplo, polietileno
glicoldimetil éter) sdo técnicas apropriadas para o processo de tratamento de correntes de gas
de alto-volume contendo sulfeto de hidrogénio e/ou dioxido de carbono. No entanto, 0s
processos de absorcédo fisica ndo sdo economicamente competitivos quando a pressdo do gas
de &cido parcial € baixa, porque a capacidade de solventes fisicos ¢ uma forte funcdo da
pressdo parcial.

De acordo com Christensen e Stupin (1978), a absorcdo fisica é geralmente
favorecida a pressdes parciais do gas acido acima de 200 psia, enquanto que a absor¢cdo em
uma solucdo alcalina é favorecida ainda que sob pressfes parciais baixas. Tennyson e Schaaf
(1977) colocam a linha de fronteira entre solventes fisicos e quimicos, a uma pressdo parcial
um pouco mais baixa (60 - 100 psia), acima da qual os solventes fisicos sdo favorecidos. Eles
também proporcionam orientacdes mais pormenorizadas no que se refere ao tipo preferido de
uma solucdo alcalina e o efeito de diferentes condi¢bes de remocédo de gas acido. (KOHL e
NIELSEN, 1997).

Tabela 1 - Diretrizes para selecdo dos processos de remocgéo de H,S e CO,
Gases Acidos Tamanho  Pressdo  Capacidade

Tipos de Processos

H,S CO, da Planta Parcial Sulfurica
Absorcdo em Solucdo Alcalina A A H L H
Absorcao Fisica A A H H
Absorcao/Oxidacéo A - H L L
Adsorcao seca/reacao A - L L L
Membrana Permeavel A A L H L
Adsorcao A A L L L
Metanacgéo - A L L -

Notas: A - Aplicabilidade, H — Alto, L — Baixo; linha divisoria entre alta e baixa é de aproximadamente
20 MMscfd para o tamanho da planta, 100 psia para a pressdo parcial, e 10 ton/dia de capacidade
sulfurica.

Fonte: GAS PURIFICATION, 1977.

Nota: MMscfd significa milhdes de pés cubicos padrbes por dia.

O processo de remocdo da acidez do gas natural por absor¢do com reacdo quimica,
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pelo método da lavagem alcalina, foi o motivador deste trabalho de cunho teorico-

computacional, que visa a modelagem matematica do mesmo.

2.4. DESSULFURIZACAO POR ABSORCAO REATIVA COM BASE FORTE

O processo de dessulfurizacdo do gas natural por lavagem alcalina consiste no
tratamento de uma corrente do gas com uma solucdo de uma base (tal como hidréxido de
sodio, hidroxido de calcio, carbonato de sédio, etc.). A solucdo pode ser colocada em contato
com a corrente de gas de diversas formas, destacando-se (SIEBERT & CAREY, 2004):

e Borbulhamento do gas acido na solucdo alcalina — o0 equipamento onde esta
operagdo ¢ realizada recebe o nome de coluna de borbulhamento (“bubble
column”). O contato gas-liquido é mais efetivo quando as bolhas sdo finas;

e Atomizacdo da solucdo em meio a corrente de gas — é o caso tipico dos
lavadores tipo venturi, nos quais a corrente liquida é dispersa no gas numa
zona de alta turbuléncia, ocasionando o contato intimo das fases;

e Absorcdo em torre de recheio — operacdo unitaria na qual o liquido
absorvedor escoa em fluxo descendente molhando as pecas de recheio, em
contracorrente com o gas. Na interface gas-liquido, sobre as pecas de recheio,
ocorre a rea¢cdo quimica responsavel pela absorgéo;

e Absorcdo em colunas de pratos — operacdo semelhante a anteriormente
descrita, exceto quanto ao fato do contato gas-liquido ocorrer durante o
borbulhamento nas bandejas.

No trabalho desenvolvido por Lima Sobrinho (2008), um equipamento do tipo
“coluna de borbulhamento” foi idealizado e montado com a finalidade principal de estudar a
remocdo de gas sulfidrico do gés natural in natura, oriundo de pocos isolados, cuja localizacdo
inviabiliza o transporte do gas para uma unidade de dessulfurizacdo via gasoduto. O Sistema
de dessulfurizacdo do gas natural foi projetado para operar em regime de semi-batelada.
Dessa forma, a coluna era alimentada previamente com a solucdo absorvedora, recebendo em
seguida o gas natural que era borbulhado na base da coluna atraves de um difusor de vidro
sinterizado.

A Figura 1 mostra detalhadamente o protétipo da coluna de absor¢do com a
descricdo de todos seus componentes, utilizada por Lima Sobrinho (2008) e que sera também

considerada no presente estudo.
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Figura 1 - Esquema da aparelhagem experimental
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008

As caracteristicas principais do sistema estdo resumidas na Tabela 2.

Tabela 2 - Principais caracteristicas do sistema

ITEM

CARACTERISTICAS

Corpo da coluna

Manometro

Cilindro de gas
Rotametro

Vaélvulas de
controle

Queimador
Dutos

Construido em PVC rigido;

Didmetro =3 % in;

Altura = 100 cm;

Conexdes do topo e do fundo rosqueadas;

Difusor de vidro sinterizado na base (¢ = 45um).

Tipo Bourbon;

Faixa de pressdes: 0 a 5 kgf/cm?;

Construido em latdo e ago inox.

Especificacdo: Reservatorio de ago carbono para GNV

Marca White Martins, flutuador tipo esfera, corpo
policarbonato, capacidade: até 14 L/min

Tipos: agulha e esfera;

Materiais: latdo/ago inox

Tipo: bico de Bunsen

Zona a jusante da coluna: mangueira comum de polietileno;
Zona a jusante da coluna: mangueira de polietileno trancada.

em

Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.
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Um volume pré-determinado da solucdo liquida absorvente era adicionado
previamente a coluna (Figura 2). Em seguida, fazia-se passar o gas natural (de composicao
conhecida) de forma ascendente. A operacdo em relacdo ao gas (fase dispersa) era continua e,
em relacdo ao meio liquido, (fase continua), o processo ocorria em batelada. As fragGes acidas
(basicamente CO, e H,S) eram absorvidas no liquido, onde ocorriam reac¢6es quimicas do tipo

acido-base.

Figura 2 — Reator de dessulfurizagdo
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

O acompanhamento do processo de dessulfurizagdo do gas natural exigiu a anélise de
alguns parametros, a saber: concentracdo de sulfeto na solucdo absorvedora, pH da solucéo
absorvedora e concentracao de sulfeto de hidrogénio no gas que saia da coluna.

A concentracdo de sulfeto, S2~, foi medida em aliquotas da solugdo absorvedora
retiradas da coluna em intervalos regulares de tempo, segundo o método 4500 S2°F
(CLESCERI et al., 1998). O pH da solucdo absorvedora também foi medido em aliquotas da
solucdo retiradas da coluna em intervalos regulares de tempo, segundo o método 4500 H*
(CLESCERI et al., 1998). J& a concentracdo de sulfeto de hidrogénio no gas efluente da
coluna foi medida utilizando-se o medidor Gas Alert Micro (GAMIC 3H) da BW
Technologies (Figura 3).
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Figura 3 — Esquema de Unidade de dessulfurizacdo (a); Unidade de dessulfurizacdo (b)
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

Lima Sobrinho (2008) realizou testes de absor¢do utilizando gas natural real,
contemplando concentragfes de H,S aproximadamente na faixa de 860 a 1500 ppmv,
concentracdes de CO, da ordem de 16 % (em volume) e vazdes na faixa de 2 a 6 L/min. Além
disso, a pressdo foi mantida em 1 bar (manométrica) e o volume da solucdo absorvedora foi
fixado em 2 L, correspondentes a uma profundidade de 33,2 cm como pode ser visto no
planejamento da Tabela 3.
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Tabela 3- Absor¢édo de CO, e H,S em solugdo de NaOH

TESTE Q (L/min) P (kgficm™) Vit (L)  Coveom (molL)  Crpssin (ppmv) PARAMETROS MEDIDOS
1 2.0 1.0+0.1 2.0 1.0 11200 Concentragiio de sulfeto na solugiio em funciio do tempo
2 2.0 1.0+0.1 20 1.0 11200 Concentragiio de sulfeto na sohugiio em funciio do tempo
3 2.0 1.0+0.1 20 1.0 11200 Concentragiio de sulfeto na solugiio em funciio do tempo
4 20  10+01 20 1,0 8557  Concentragio de HyS no gis efluente em funcio do tempo
5 2.0 1,001 2.0 1.0 8357 pH da solugio absorvedora em fungiio do tempo
] 3.0 1,001 2.0 1.0 8357 pH da solugio absorvedora em fungiio do tempo
7 2.0 1.0+0.1 2.0 1.0 1491.0 pH da solugio absorvedora em fungiio do tempo; Concentragiio de H3S no gis efluente em fungio do tempo
8 40  10:01 20 1.0 14910  pH da solugiio absorvedora em funclio do tempo; Concentragiio de HS no gés efluente em fungiio do tempo
9 20 10+01 20 1,0 1491,0  Concentragio de HyS no gis efluente em fungio da profundidade do liquido
10 40 10%01 20 1,0 1491,0  Concentragio de HyS no gis efluente em fungio da profundidade do liquido
11 6.0 1,0+0,1 2.0 1,0 14910  Concentraio de HyS no gis efluente em funcio da profundidade do liquido
12 3.0 1.0+0.1 2.0 1.0 1491.0 pH da solugiio absorvedora em fungfio do tempo; Concentragiio de H8 no gis efluente em fungiio do tempo

Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.
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Os resultados obtidos foram representados em funcdo da saturagdo da solugéo
absorvedora, utilizando como unico parametro de controle a variagdo de pH do sistema, como
se pode observar nos graficos abaixo:

Os experimentos 7 e 8, representados nas Figuras 4 a 7 monitoraram
simultaneamente o pH da solucdo absorvedora e a concentracdo de H,S no gas efluente da

coluna.
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Figura 4 - Absorgéo de CO, e H,S em solucéo de NaOH- Teste 7
Dados: Q;r = 2 L / min; V = 2L; X¢o, = 15,82 mol%; Xy,s = 1491 ppmv; Cyaoy = 1 mol / L
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.
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Figura 5 — Concentracgdo de H,S no gés efluente — Teste 7
Dados: Qar = 2 L / min; V = 2L; X¢o, = 15,82 mol%; Xy,s = 1491 ppmv; Cy,oy = 1 mol /L
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.
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Foi verificado com muita propriedade que somente apds 150 minutos de operagéo foi

detectada a presenca de H,S no gas efluente da coluna, ou seja, até 150 minutos de operacéo,

a eficiéncia de absorcdo do H,S foi de aproximadamente 100%, resguardando-se o limite de

deteccdo do instrumento que é de 1 ppm. Comparando-se as Figuras 4 com 5, observou-se

que a exaustdo da solucdo absorvedora com relagdo ao H,S ocorreu quando o pH atingiu 9,8.

A partir deste limiar a concentragdo do contaminante no gas sobe abruptamente,

demonstrando que é inviavel operar o sistema alem deste limite.

As Figuras 6 e 7 mostram as curvas do experimento 8, o qual foi realizado com

vazdo de gas igual ao dobro do experimento 7.
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Figura 6 - Concentragdo de H,S no gés efluente — Teste 8
Dados: Q;r = 4 L / min; V = 2L; X¢o, = 15,82 mol%; Xy,s = 1491 ppmv; Cyaoy = 1 mol / L
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.



17

100

90 s
80

70

60

50

H,S (ppm)

40
30

20

10

0 20 40 60 80 100 120 140
t (min)

Figura 7 - Concentragdo de H,S no gés efluente — Teste 8
Dados: Q;r = 4 L / min; V = 2L; X¢o, = 15,82 mol%; Xy,s = 1491 ppmv; Cyaoy = 1 mol / L
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

Segundo Lima Sobrinho (2008) destaca-se a possibilidade de se utilizar apenas o pH
como parametro de controle do processo, com o qual foi constatado que, quando o pH torna-
se inferior a 10,0, a capacidade absorvedora da solucdo déa sinais de exaustdo. Com esse pH o
meio ainda estd significativamente alcalino, porém, devido & proximidade do equilibrio
quimico, a forca motriz da reacdo de absorcdo torna-se insuficiente para garantir uma
eficiéncia proxima dos 100%.

A medicédo do teor de H,S do gas efluente da coluna também se demonstrou viavel
para se monitorar a saturacdo da solucdo absorvedora. Quando a concentracdo do
contaminante no gas atinge valores iguais ou superiores a 1 ppm, o instrumento era capaz de
detecta-lo.

Como era esperado, a reacdo de absorcdo € bastante rapida. Um tempo de contato
gas-liquido da ordem de 5 segundos ja é suficiente para a reacdo se completar e garantir

eficiéncias proximas a 100%.
2.4.1. Principais Reac¢bes Quimicas Envolvidas

Kohl e Nielsen (1997) afirmam que quando o sulfeto de hidrogénio é absorvido
numa solucgdo alcalina, que pode reagir diretamente com os ions hidroxila por uma reacdo de
transferéncia de protons:

H,S+ OH~ = HS™ + H,0 (2.1)
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esta reacdo é extremamente rapida e pode ser considerada instantanea em comparagdo com 0s
fendbmenos de difusdo (SAVAGE et al., 1980).

Uma vez que o sulfeto de hidrogénio € absorvido mais rapidamente do que o dioxido
de carbono por soluc@es alcalinas aquosas, a seletividade parcial pode ser atingida quando 0s
dois gases estdo presentes. Os dados de Gamer et al. (1958) indicam que a seletividade é
favorecida por tempos de contato gas-liquido curtos e baixas temperaturas. As aplicagdes
comerciais da absorcdo seletiva baseadas em contato de curto tempo de residéncia sao
descritas por Hohlfield (1979) e Kent e Abid (1985).

Segundo Astarita (1965), quando o CO, e o H,S sdo absorvidos numa solucdo de

hidréxido, as seguintes reacdes devem ser consideradas (25°C):

CO, + OH™ = HCO3 k, = 3,4x 107 (2.2)
H,S+ OH™ = HS™ + H,0 k, = 8,9x 10° (2.3)
HCO3 + OH™ = CO2~ + H,0 ks = 5,5x 103 (2.4)
HS™ + OH™ = S™ + H,0 k,=12x10"1 (2.5)
H,S + CO2~ = HS™ + HCO3 ks = 1,6 x 1073 (2.6)
HS™ + CO%~ =S~ + HCO3 ke =2,2x107° 2.7)

Tal autor ainda considera que as reacgdes (2.5) e (2.7) podem ser desprezadas, pois,
no equilibrio, sdo deslocadas para a esquerda e, a medida que o processo evolui, as reacdes
(2.3), (2.4), (2.5), e (2.6) podem ser consideradas, independentemente das concentracbes dos
reagentes, como instantaneas, quando comparadas com as velocidades do processo de difuséo.
A Reacdo (2.2) é rapida, mas pode ser considerada instantanea s6 se a concentracdo de OH™
for maior que 10 mol/L. Em um tal nivel de concentracdo de OH™, o equilibrio da reacédo
(2.4) esta bastante deslocado para a direita, de modo que a reacdo (2.2) é imediatamente
seqguida pela reacdo (2.4). Em baixas concentracbes de OH™, tais como podem ser
encontrados quando os fons HCO3 e CO3~ coexistem, a taxa de reagdo (2.2) é tao baixa que
pode ser desprezada.

Em termos gerais, pode-se concluir que o processo de absor¢do simultédnea de H,S e
CO, em solugdo de hidroxido é acompanhada por uma ou mais das seguintes reacGes

instantaneas e irreversiveis:

CO, + 20H™ = C0%™ + H,0 (2.8)
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H,S+ OH™ = HS™ + H,0 (2.9)
H,S + CO3~ = HS™ + HCO3 (2.10)
HCO3 + OH™ = C0%™ + H,0 (2.11)

Portanto, nenhum dos pares de reagentes envolvidos nas reagdes acima podem

coexistir em concentracGes apreciaveis em qualquer ponto do liquido.

2.4.2. Transferéncia de Massa em Sistemas G&s-Liquido - Modelo de Dois Filmes

De acordo com Missen et al. (1999), o modelo cinético da reacdo, bem como a

transferéncia de massa gas-liquido é representado pela estequiometria da Equacédo 2.12.

A + By — Produtos (2.12)

sendo que A representa 0 componente gasoso e B, o liquido absorvente puro ou em solucéo.

Missen et al. (1999) afirmam ainda que o transporte da espécie gasosa A em grandes
quantidades de um volume de liquido, em que ele tem uma solubilidade mensuravel é devido
a uma diferenca de potencial quimico de uma das duas fases (mais elevados na fase gasosa).
A diferenca pode manifestar-se por uma diferenca na concentracdo de A nas duas fases. Em
qualquer ponto do sistema no qual as fases gas e liquido estdo em contato, existe uma
interface entre as fases. O modelo de dois filmes (Whitman, 1923; Lewis e Whitman, 1924)
postula a existéncia de uma pelicula de gas estagnado em um lado da interface e uma pelicula
de liquido estagnado, por outro, tal como ilustrado na Figura 8. A concentracdo de A na fase
de gés € representada pela pressdo parcial, p,, € na fase liquida, por c,. O indice i indica a
condicdo na interface e &4 € &), sdo as espessuras dos filmes de gas e liquido, respectivamente.
A interface € real, mas os dois filmes sdo imaginarios, e estdo representados pelas linhas
tracejadas na Figura 8, portanto, 64 € §;, sdo desconhecidas.

No modelo de dois filmes, as seguintes suposicdes sdo feitas:

1. E um modelo de estado estacionario;

2. O transporte de um gas através da pelicula estagnada ocorre por difusdo

molecular e ¢ caracterizado pela difusividade molecular, Dyg.

Na = Dag(Pa — Pai)/RT8g (2.13)

ou
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Nj = kAg(pA — Pai) (2.14)

onde N, é o fluxo molar de A, mol.m?s”, e kyg € 0 coeficiente de transferéncia de massa no

filme de gas definido pela equagéo,

_ Dag
Kag = s, (2.15)

3. Do mesmo modo, o transporte de um liquido através da pelicula é por difuséo

molecular, caracterizado por Dy, € o fluxo é

ou
Na = Kkaj(cai — ca) (2.17)

SERIPRN
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' [
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£ay I
: Seio do liquido
Seio do gas : PA;
| fﬁ
|
|
I I
I I
p.c= 0 ] ]
Filme Gasoso ) Y Filme Liquido

g Interface

Figura 8 - Modelo de dois filmes para transferéncia de massa de A da fase gas para a fase liquida (sem
reacao).
Fonte: Adaptado de MISSEN et al., 1999.

sendo o coeficiente de transferéncia de massa no filme liquido definido por:

D
ko = =2 (2.18)
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4.  Haequilibrio na interface, que € outra maneira de supor que ndo ha resisténcia
a transferéncia de massa na interface. A relagdo de equilibrio pode ser expressa por meio da

lei de Henry:
Pai = HaCaj (2.19)

onde H, é constante da lei de Henry para a especie A.
A taxa de transferéncia de massa de A pode também ser caracterizada em termos de

coeficientes de transferéncia de massa global Kg € K, , conforme segue:

Na = Kag(pa — Pa) (2.20)
ou
Na = Kaj(ca — ca) (2.21)

em que pj, € a pressao parcial de A (ficticia) em equilibrio com a fase liquida de concentragdo

Ca:
pa = Haca (2.22)

e c, € a concentracdo de A na fase liquida, em equilibrio com a fase gasosa, e de pressao

parcial p,, expressa por:
pa = Hach (2.23)
Kag € Ka, podem estar relacionadas com kAg e kyp, segundo as Eqs. 2.24 e 2.25.

1 1 4 Ha (2.24)

Kag Kkag Kal

1 1 1
— = + — 2.25
Kar  Hakag  ka (229)
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2.4.3. Regime Cinético para o Modelo de Dois Filmes

Com base nas Equagdes do modelo, Missen et al. (1999) afirmam que as expressdes
da taxa desenvolvidas para sistemas gas-liquido, representada pela reacdo (2.12), sdo todas
baseadas no modelo de dois filmes. Uma vez que em fase liquida o reagente B é considerado
ndo-volatil, para que ocorra a reacdo, a fase gasosa reagente A deve entrar na fase liquida por
transferéncia de massa (ver Figura 8). A reacdo entre A e B, em seguida, ocorre em algum
"local” no interior da fase liquida. Em um dado ponto, tal como representado na Figura 8,
existem duas localizacBes possiveis: a pelicula de liquido e o seio liquido. Se a taxa de
transferéncia de massa de A é relativamente rapida, em comparagdo com a taxa de reacéo,
entdo A alcanca o seio liquido antes de reagir com B. Por outro lado, para uma velocidade de
reacao relativamente rapida ("instantanea™ no extremo), A reage com B na pelicula liquida
antes de atingir o seio liquido. Uma vez que a situacdo intermediaria também é possivel,
pode-se inicialmente classificar a cinética em trés regimes:

(1) Reacdo apenas no seio da fase liquida (“bulk”) liquido;
(2) Reacdo apenas no filme liquido;
(3) Reacao em ambos (filme liquido e seio liquido).

O trabalho em questdo admite que a reacdo é instantanea e ocorre apenas no filme
liquido, entdo, segundo o autor, se a velocidade de reacdo entre A e B € tdo alta, de modo a
resultar em reacdo instantanea, entdo A e B ndo podem coexistir em qualquer lugar na fase
liquida. A reacdo ocorre em algum ponto do filme liquido, cuja localizacdo é determinada
pelas concentracOes relativas e as difusividades de A e B. Isto € mostrado como um "plano™
de reacdo na Figura 9. Neste ponto, c, e cg tornam-se zero. Todo o processo é controlado pela
transferéncia de massa, com A difundindo para o plano de reagdo a partir da fase gas,
primeiro através da pelicula de gas e, em seguida, através da por¢do da pelicula de liquido de
espessura 6, e B difundindo a partir da fase liquida através da porcdo remanescente da
pelicula de liquido de espessura §; — &.

Os trés passos de difusdo podem ser tratados como processos em serie, com os fluxos

ou taxas dados respectivamente por:
Na = Kag(Pa — Pai) (2.26)

D 5
Ny = TAI (cai—0) = glkAchi (2.27)
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D )
NB = 81_?18 (CB - 0) = 81_—18kBlCB (228)

As taxas de N, e Ny séo relacionadas através da estequiometria segundo a Eq. 2.29.

Np = bN, (2.29)
e as concentracOes de pa; € c,; estdo relacionadas pela lei de Henry:

Pai = Hacai (2.30)

Por fim, as difusividades na fase liquida e os coeficientes de transferéncia de massa

estdo assim relacionados:

ka1 _ Dal
— == 2.31
kp;  Dpi (231)
H—Ef—b-i
|
--—.-E_
_*I | __Plano de Reagéo
L]
K
! [
| CB
-
II |
|
Seio do gas . : Seio do liquid
Pa; I | eio do liquido
L ]
I
IR
B
|
pc=0

Filme de Gas —‘f' JI' 'E_Filmeliquido
g-f Interface

Figura 9 - Modelo de dois filmes para reacéo instantanea A + bBg — produtos (B néo volatil)
Fonte: Adaptado de MISSEN et al., 1999.

Resolvendo-se as Equagfes acima para N,, para resultar na taxa de velocidade, em
termos de (—rp) = Ny, obtém-se (MISSEN et al., 1999):

Dg1H
BITA

Na=(=1a) = — i (2.32)

kag kaj



24

que pode ser escrita também nas formas abaixo:

_ _ DpiHa

(—1a) = Kag (pa + 2230y ) (233)
)= Pa | Dgi
(—ra) = Ky (HA + Db CB) (2.34)

Para reacOes ocorrendo apenas no filme de liquido, quer instantanea ou rapidamente,
a taxa de velocidade pode ser colocada de forma alternativa, por meio de um fator que mede a
melhoria do indice em relacdo a taxa de absorcéo fisica de A no liquido, sem reagdo. Desse
modo, esse tipo de reacdo caracterizado por c, — 0 em algum lugar no filme de liquido, o

fator de enriquecimento E é definido por:

. taxa de reagao ou fluxo de A
" maéxima taxa de transferéncia de massa de A através do filme liquido

(-ra) _ (-ra)
kai(cai—ca)  kajcal

(2.35)

desde c, = 0 para a taxa maxima de transferéncia de massa. Assim, em termos de E, a taxa de
velocidade &,

(=ra) = kpiEcy; (2.36)

Combinando-se a Equacéo 2.30 com a Equacdo 2.26 e substituindo na Equacéo 2.36,
chega-se a:

(—ra) = 2wy (2.37)

kAg kplE

Para uma reagéo instantanea, a equagdo acima é uma alternativa a equagao (2.32).

Para a reagdo instantanea de segunda ordem no filme liquido, na qual

(—Ta)int = kaCaCs (2.38)
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ndo existe uma solugdo analitica exata da equagdo da continuidade para A e B. Uma solugédo
aproximada foi desenvolvida por Van Krevelen e Hoftijzer (1948), em termos de E. O

resultado de uma solucdo numérica poderia ser montado, aproximadamente, pela relacéo

implicita:
_ ¥
= by (2.39)
onde:
1
E;-E\ /2
¢ = Ha (ﬁ) (2.40)

E; é o fator de enriquecimento para uma reacdo instantdnea e Ha é o numero de

Hatta:

E =1+—28% (2.41)

Daibcai

e, para uma reacdo de segunda ordem,

1
/
Ha = KaDaics) 2 (n=2) (2.42)

L9\

O namero de Hatta Ha, como um grupo adimensional, ¢ uma medida da taxa maxima
de reacdo na pelicula de liquido para a taxa maxima de transporte de A através da pelicula de

liquido, e, como tal, é analoga ao mddulo de Thiele em reacdes cataliticas.

taxa ou fluxo maximo de reacdo no filme liquido

Ha? =

" taxa maxima de transporte através do filme liquido (2.43)

Segundo Levenspiel (1999), todas as formas especiais da equacdo de velocidade
resultam da dependéncia dos valores relativos das constantes da taxa de k, kg, € ki, da razéo
de concentracdo dos reagentes p,/cg € da constante da lei de Henry, H,. Oito casos sdo
considerados, que vdo do extremo de taxa de reacdo infinitamente rédpida (controle de
transferéncia de massa) para o outro extremo da velocidade de reagdo muito lenta (a

resisténcia a transferéncia de massa nao é considerada), e séo representados na Figura 10.
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Caso A: Reacdo instantanea com baixo cg;

Caso B: Reacdo instantanea com alto cg;

Caso C: Reacdo rapida no filme liquido, com baixo cg;

Caso D: Reacao répida no filme liquido, com alto cg;

Casos E e F: Taxa intermeédiaria com a reacdo no filme e no seio do liquido;
Caso G: Reacdo lenta no seio, mas com resisténcia no filme;

Caso H: Reacdo lenta, sem resisténcia de transferéncia de massa.
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¥ Pa _1._ | :" valor
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1
H : _=_- Ca 1
1 1
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Figura 10 - Comportamento da interface para a reagdo de fase liquida Ag + bB( — produtos (B ndo
volatil)
Fonte: Adaptado de LEVENSPIEL et al., 1999.

Desse modo, ainda segundo Levenspiel (1999), a equacdo geral da taxa € definida
por:
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EENNN 1
_rA = 1 + Hp + Hp pA (244)
kAga kAlaE kCBfl
resisténcia resisténcia resisténcia
do filme do filme do seio
gasoso liquido liquido

Missen et al. (1999) representa em forma de grafico de ramificacéo, Figura 11, que a
aplicacdo do modelo de dois filmes a um tipo especifico de reacdo de gas-liquido,
representada pela equagdo 2.12, resulta na proliferagdo de expressdes de taxa para oS
diferentes casos possiveis para o qual as solucGes de analise das equacdes de continuidade sdo
obtidas.

Reagdo: A + bB(j) — produtosg,( B ndo volatil)

| — 1 1
Reagdo somente no seio liquido Reacdo no seio liquido e filme Reagdo somente no filme liquido
liquido (n&o ha solucéo analitica) X
| T [ —1
Reagao “lenta” de 2° r 1 | Usando E | | N&o Usando E

ordem Reagdo de 1% ou Outros casos
] pseudo-1° ordem l

I (=1a) = kniEca kg
(—FA) = —pA ! Comax = A4gPPa
T, M, Na(z=0) =
Kag Tha 7K Pa
Ag  Kal  KaCp Na(z=1) (-1p) = -— 5
24 fa
kag * kaE '—
I
] 1 ] C<CB,max
| Casos especiais | | Reagéo rapida | | Reacéo Instant.
I pa+ DpiHycp
L L (=r) = —1 H, Dﬁb
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E= /tanh(Ha) E= /tanhlp 5 _1+ Daibpa
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Figura 11- Resumo das expressoes de taxa ou fluxo para reacGes gas-liquido (modelo de dois filmes)
Fonte: Adaptado de MISSEN et al.,1999.
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2.5. ESTADO DA ARTE

H& poucos trabalhos na literatura com énfase na modelagem e simulac&o do processo
de dessulfurizacdo por lavagem alcalina, o que pode ser relacionado a complexidade do
sistema quimico envolvido e a utilizacdo de outros processos quimicos no tratamento do gas.
Além disso, os trabalhos disponiveis na literatura se limitam a proposi¢cdo de um modelo
matematico e & comparacdo com dados reais, sem apresentarem um estudo sistemético dos
efeitos isolados e combinados das variaveis operacionais determinantes do desempenho do
reator.

Ghaemi e Shahhosseini (2013) propuseram a modelagem matematica de
desequilibrio desenvolvida com base no modelo de filme dindmico para o processo de
absorcdo reativa de sulfeto de hidrogénio em solucdo de diglicolamina, considerando as
transferéncias simultaneas de calor e massa e as taxas de reacdo. As equacdes do modelo,
incluindo equacdes diferenciais parciais e ordinarias foram resolvidas numericamente usando
0 método das linhas. Os resultados das simulacdes mostraram que tal método foi adequado a
solucdo numérica do modelo apresentado. O modelo foi validado por comparacdo com dados
experimentais, que foram obtidos empregando uma coluna de absorcdo industrial. Os
resultados mostraram que, com 0 aumento da pressdo na coluna, a temperatura da fase liquida
e a concentracdo de amina, bem como da taxa de fluxo de liquido podem aumentar a
capacidade de absorgao do processo.

O modelo desenvolvido por Bontozoglou e Karabelas (1991) estuda numericamente
a absorcdo simultanea de H,S e CO, em solucbes aquosas de hidroxido, considerando 0s
efeitos de reversibilidade de todas as reacdes envolvidas. Um modelo utilizando o método de
diferengas com base na teoria de dois filmes foi desenvolvido, apresentando excelentes
caracteristicas de convergéncia. Foram investigados os efeitos da velocidade da reacdo de
CO,, o papel da segunda dissociagdo de CO, no aumento da seletividade para a cinética de
absorcdo de H,S e o efeito da temperatura sobre a seletividade do sistema. Os resultados
sugerem que a seletividade a temperaturas de cerca de 200 °C pode ser significativamente
maior do que a atingida a temperatura ambiente.

Olutoye e Mohammed (2006) propuseram um modelo matematico e simulagdo
usando um software escrito em Q-Basic para obter a taxa de absor¢cdo e a quantidade de
didxido de carbono (CO,) absorvido por hidroxido de sodio diluido (NaOH) numa coluna de
recheio para absorcdo do gas. A concentragdo total de carbonato e, por conseguinte, a

guantidade de diéxido de carbono absorvido foram determinadas utilizando métodos
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gravimétricos. A comparacdo entre os resultados experimentais e simulados obtidos
mostraram que o modelo formulado representou bem o sistema.

O estudo desenvolvido por Silva Filho (2013) considera a modelagem da
transferéncia de massa e a cinética da remocéo do sulfeto de hidrogénio (H,S) por diferentes
solucBes de absorcdo (agua, hidroxido de sodio, permanganato de potassio, sulfato de cobre,
cloreto férrico, cloreto de zinco, cromato de potassio, sulfato de manganés) a baixas
concentracdes, com intuito de avaliar a interferéncia entre parametros fisicos e quimicos da
absorcdo. Os dados e equacdes do modelo foram resolvidos pelo método de minimos
quadrados modificado de Levemberg-Marquardt. Os resultados mostraram que a cinética de
remocdo de H,S é preponderante para 0 NaOH em relacdo aos demais reagentes.

Chinmay et al. (2013) apresentaram um modelo baseado em taxas, considerando a
transferéncia de massa multicomponente, reacdes quimicas no filme e no bulk do liquido,
comportamento n&o-ideal, fluidodindmica e transferéncia de calor. O modelo foi validado
utilizando os resultados experimentais publicados em escala piloto da absor¢cdo de CO, por
solucdo aquosa de monoetanolamina (MEA), onde dois tipos diferentes de recheios
estruturados (Sulzer BX e Sulzer Mellapak™ 250 Y) foram empregados. A anélise de
sensibilidade foi Gtil para compreender a influéncia de pardmetros de entrada sobre o
desempenho da coluna de absorcéo e para a otimizacao da absorcéo reativa de CO,, utilizando
aminas. Os resultados mostraram que a taxas de fluxo de entrada das correntes de gas e
liquido, as composicdes de CO, e MEA no solvente pobre, o coeficiente de distribuicdo, o
holdup do liquido e a area interfacial efetiva foram os parametros mais sensiveis que afetaram
a absorcdo global de CO,.

Yusuff Adeyinka et al. (2014) desenvolveram a modelagem matemaética em estado
estacionario para um sistema de absorcdo reativa de CO, com base nos principios da
transferéncia de massa e da reacdo quimica. Foi considerado um modelo cinético de pseudo-
primeira ordem e a reversibilidade da reacdo quimica foi negligenciada. As simulag¢6es foram
realizadas para investigar o efeito das varidveis do processo, como 0 numero de pratos,
velocidade de fluxo de gas e composicdo de alimentacdo de CO, na fase gasosa. Os resultados
mostraram que a concentracdo de CO, na corrente de gas de saida foi constante usando
diferentes nimeros de placas; isso devido a altos valores de taxas de fluxo de gas e de liquido,
que resultaram em baixas concentracdes de CO, na fase liquida. Além disso, o grau de
absorcdo diminui a medida que aumenta a taxa de fluxo de gas.

Mohammad Hossein et al. (2014) desenvolveram um modelo matematico global para

a simulacdo da absorcdo quimica simultanea de CO, e H,S por meio de mono-etanolamina



30

(MEA). O modelo considerou as transferéncias de momento, energia e de massa. Técnicas da
Fluidodindmica Computacional (CFD) foram aplicadas para resolver as equagles que
governam, e as previsdes do modelo foram validadas contra dados experimentais relatados na
literatura, com excelente concordancia. Os efeitos de varios parametros, tais como a fracédo de
gés e velocidades de entrada de liquido, temperatura de entrada do solvente, as concentraces
de MEA, CO; e H,S foram cuidadosamente estudadas. Verificou-se que, para grandes valores
de velocidade de gas ou pequenos valores de velocidade do liquido, a equacdo de energia
térmica pode desempenhar um papel importante nas previsdes do modelo.

Stanistaw Drobniak et al. (2013) abordaram a modelagem numérica da absorcao
reativa de CO, dos gases de combustdo por aminas. Um sistema de fluxo de duas fases em
contracorrente, reacdo quimica e transferéncia de calor foi considerado. Para abordar a
hidrodinamica do processo foi aplicado um modelo euleriano com base no fluido. Uma série
de simulacfes paramétricas mostraram que a eficiéncia de captura do didxido de carbono é
principalmente influenciada pela relacdo de fluxos de massa de liquido (solugdo aquosa de
amina) e do gas (gases de combustdo). Os resultados numéricos apresentaram boa
consisténcia com dados experimentais obtidos em uma instalacdo de captura de CO,,
comprovando a confiabilidade do modelo.

Negar Sadegh (2013) apresentou a modelagem e estudo experimental da remocgéo de
gases acidos do gas natural utilizando alcanolaminas, com modelos termodinamicos
desenvolvidos para CO,-MDEA-H,O, CO,-MEA-H,O, CO,-MDEA-MEA-H,0O, H,S-
MDEA-H,0, sistemas de H,S-CH,;-MDEA-H,0, e os subsistemas binarios constitutivos das
misturas mencionadas. O modelo UNIQUAC foi utilizado para validar os pontos de dados
medidos. O efeito da presséo total sobre a solubilidade do gas acido também foi investigado
guantitativamente através das abordagens experimentais e de modelagem. Os dados
experimentais obtidos neste estudo foram utilizados para validar os modelos termodinamicos
otimizados e os resultados da previsdo provaram que os modelos preveem satisfatoriamente
os dados de solubilidade medidos.

O modelo matematico desenvolvido por Fatemeh Bashipour et al. (2014) foi baseado
na taxa para a absorcdo reativa de H,S em NaOH, hipoclorito de sodio ou H,O, como
solugBes quimicas oxidantes contidas em uma coluna de recheio. Estudaram-se os efeitos das
diferentes varidveis operacionais, incluindo a concentracdo de entrada de H,S, o fluxo
massico de entrada de gas, concentracdo inicial de NaOH, as concentragdes dos oxidantes das
solucBes de lavagem e a razdo liquido-gas sobre a eficiéncia de remogdo de H,S. Um

algoritmo genético foi utilizado para otimizar as varidveis de operacdo, a fim de obter a
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maxima eficiéncia de remocdo de H,S. Os resultados do modelo apresentaram boa

concordancia com os dados experimentais.

2.6. MODELAGEM MATEMATICA

No presente trabalho, o objetivo principal é avaliar a absorcao reativa do sulfeto de
hidrogénio (H,S) presente numa corrente de gas natural por uma solucdo aquosa de hidroxido
de s6dio (NaOH).

Luyben (1996) afirma que reatores quimicos, por vezes, tém limitacdes de
transferéncia de massa, bem como as limitagdes de taxa de reacdo quimica. A transferéncia de
massa pode se tornar limitante quando os componentes devem ser movidos de uma fase para
outra, antes ou depois da reacdo. No caso especifico de um reator de bolhas gas-liquido, um
reagente A é introduzido como um gas atraves de um distribuidor no fundo do reator cheio de
liquido B. A reacdo quimica ocorre entre A e B na fase liquida para formar um produto
liquido C. O reagente A deve dissolver-se no liquido antes que possa reagir.

Se essa taxa de transferéncia de massa do gas A para o liquido é baixa, a
concentracdo de A no liquido serd baixa, uma vez que é utilizado pela reagdo tdo rapido
quanto chega. Desse modo, o reator € limitado pela transferéncia de massa. Se a taxa de
transferéncia de massa do gas para o liquido é alta, a concentracdo de reagente A ira crescer
até certo valor, como ditado pelas condicGes de reacdo e do equilibrio de solubilidade de A no
liquido. O reator é considerado limitado pela reacdo quimica.

Na regido limitada pela transferéncia de massa, aumentar ou reduzir a concentragéo
de reagente B fara pouca diferenca na taxa de reacao (ou a produtividade do reator), porque a
concentracdo de A no liquido é muito baixa. Do mesmo modo, 0 aumento da temperatura no
reator ndo dara um aumento exponencial na taxa de reacdo. A velocidade da reacdo pode
realmente diminuir com o aumento da temperatura por causa de um decréscimo no equilibrio
de solubilidade de A na interface gas-liquido.

Pra descrever alguns destes fendmenos quantitativamente, por simplicidade, supbe-se
0 sistema isotérmico, holdup constante, pressao constante, densidades constantes e uma fase
liquida perfeitamente misturada. As bolhas de gas da alimentagdo sdo consideradas como
componente A puro, o que da uma constante de equilibrio de concentragdo de A na interface
gés-liquido de C, (que mudaria se a pressao e a temperatura ndo fossem constantes).

A transferéncia de massa é geralmente limitada por difusdo através da pelicula de
liquido estagnado por causa das baixas difusividades em liquidos. Assume-se que a dindmica

da fase gasosa é muito rapida e que qualquer gas ndo reagido é expelido para fora da parte
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superior do reator.

2.6.1. Transferéncia de Massa e Cinética de Reacao

Maat et al. (2004) realizaram experiéncias para caracterizar um reator tipo coluna de
bolhas usando a absorcdo de H,S numa solucdo aquosa de NaOH. Este sistema foi escolhido
porque a reacdo € quase instantanea em relacdo a transferéncia de massa e a absor¢do de H,S
é, portanto, controlada pela transferéncia de massa da fase gasosa, se a concentracdo de NaOH
for suficientemente elevada. Foi observado que, a um pH maior do que 11, a converséo de
H,S foi mais ou menos independente do pH e da concentracdo inicial de H,S no gas. Quando
0 pH caiu abaixo de 9,5, a eficiéncia de remoc¢do diminuiu significativamente. O coeficiente
de transferéncia de massa da fase gasosa pdde ser determinado a valores elevados de pH.

O valor de Kga ndo pode ser determinado com boa precisdo devido a concentracédo
de H,S no gas que deixa o reator ser muito baixa (C,s de 1,0 vol.% e c;a;ga foi de

aproximadamente 20-80 ppmv). Por conseguinte, um pequeno desvio de valor da
concentracdo medida de H,S no gas que deixa o reator provoca um grande desvio do valor
determinado para K;a.

Muitos processos industriais que envolvem absorcdo ocorrem também com reacgdes
quimicas, principalmente na fase liquida entre o solvente e o soluto. A reacdo do soluto
absorvido com um reagente na fase liquida tem como principais consequéncias (Treybal,
1980):

e formacdo de uma nova substancia que reduz a pressdo parcial do soluto,
tendo como consequéncia o aumento da for¢ca motriz entre as fases e o
aumento da taxa de absorcao;

e aumento dos coeficientes de transferéncia de massa da fase liquida, que
contribui para 0 aumento das taxas de absorcao.

Segundo Silva Filho (2013), para o caso de remocao de H,S a partir de um fluxo de
gés, a solucdo absorvente deve conter reagente(s) dissolvido(s), com o(s) qual(is) o
componente (H,S) reage, possibilitando desse modo, que a taxa de absor¢do do componente
seja enriquecida pela reacdo quimica. Nesse caso, a equacao global de taxa deve levar em
conta as taxas de transferéncia de massa e reagdo quimica. Para avaliar o fluxo massico como
uma funcdo da concentracdo do H,S no equipamento (coluna de borbulhamento) utiliza-se a

Equacao a seguir:



33

dc
Nu,s = Ru,s = ;tzs (2.45)

sendo Ny, s 0 fluxo molar de H,S e Ry, s a taxa molar de reagdo do H,S no sistema.

Ainda segundo Silva Filho (2013) a reacdo quimica pode ser reversivel, irreversivel
ou em cadeia, podendo ter inicio no filme ou no seio do liquido, o que depende da
disponibilidade de absorvente para reagir com o componente desejado. A elevada afinidade
quimica entre as espécies aumenta a transferéncia de massa interfacial. Durante o processo de
absorcdo, havendo ou ndo reacdo quimica, a transferéncia de massa da fase gasosa para a
interface deve ser igual a transferéncia da interface para a fase liquida.

2.6.2. Aspectos Termodinamicos

Segundo Taylor et al. (2003) a modelagem de colunas de separacdo pode ser feita
com base em modelos de equilibrio ou de desequilibrio. A utilizacdo de modelos de equilibrio
na resolucdo de problemas de separacdo vem sendo adotada desde que Sorel utilizou pela
primeira vez o conceito na destilacdo do &lcool, porém cabe salientar que processos de
separagdo e absor¢do normalmente operam fora das condicdes de equilibrio.

A principal diferenca entre as duas abordagens é que o modelo de desequilibrio
admite que somente a interface entre as duas fases estad em equilibrio e que o processo que
governa o sistema € a transferéncia de massa (Taylor et al., 1994).

Os modelos baseados em equilibrio sdo conceitualmente simples, matematicamente
elegantes e sdo usados com mais frequéncia para sistemas ndo reativos. Em sistemas que
envolvem reacBes, como é o caso com NaOH, utilizam-se também a abordagem de
desequilibrio via taxa de reagdo e de transporte (“rate-based models”). As equacdes que
modelam cada abordagem sdo mostradas na Figura 12.
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Figura 12 - Comparativo entre os modelos de equilibrio e ndo equilibrio
Fonte: Adaptado de TAYLOR et al., 2003.

Barbosa (2004) mostrou que essa abordagem se baseia na descricdo das
transferéncias de massa interfacial multicomponente e de calor, via balancos de massa e
energia, para cada fase. Os balancos sdo inter-relacionados por equacdes de equilibrio na
interface liquido-gés (teoria de dois filmes). As taxas de reacdo influenciam os balancos em
fase liquida. Para tanto, é necessario conhecer os diversos parametros e propriedades como
difusividades, solubilidades e, principalmente, as cinéticas das reacfes envolvidas na
absorcdo, além de fatores hidrodinamicos especificos do equipamento, como coeficientes de
transferéncia de massa, area interfacial e holdups das fases.

Ha pouca disponibilidade de dados de equilibrio na literatura para sistemas
envolvendo H,S e NaOH, destacando-se os de Huttenhuis et al. (2007), Bontozoglou (1991),
Astarita (1965) e Silva Filho (2013), por exemplo.

Segundo Smith et al. (2007) o critério basico para que haja o equilibrio quimico em

reacOes quimicas é o seguinte:

2ivii =0 (2.46)

A definicdo de fugacidade de uma espécie em solugéo é dada por:
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onde v; sdo os coeficientes estequiométricos das espécies envolvidas na reagdo quimica, I3(T)
é uma constante que depende da temperatura, p; 30 0s potenciais quimicos e f; a fugacidade
do i-ésimo componente na mistura.

A Equacdo 2.47 pode ser escrita para a espécie pura i no seu estado padrdo na mesma

temperatura:
G? = I(T) + RTInf? (2.48)
Subtraindo as EquacOes 2.47 e 2.48 obtém-se,

&
fo

1

W — G® = RTln (2.49)

A combinacdo das Equagbes 2.46 com 2.49 fornece para o estado de equilibrio de

uma reacao gquimica:

- X viG{
RT

In[T;(f/f0)v = (2.50)

onde,

[LiG/f)vi =K (2.51)

sendo que K pode ser calculado em termos das energias livres das espécies, segundo a

Equacéo 2.52.

. —AG°
K= exp (=) (2.52)

Smith et al. (2007) relacionam as constantes de equilibrio com as fugacidades das
especies que participam da reacdo como elas existem na mistura real em equilibrio. Para
reacOes em fase gasosa essas fugacidades refletem as ndo-idealidades da mistura em
equilibrio e sdo funcdo da temperatura, da pressdo e da composicdo, segundo a Equacdo a

sequir:
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fi = Biy;P (2.53)

Ja para reagdes ocorrendo na fase liquida, o coeficiente de atividade é definido de
acordo com a Equagéo 2.54.

P

fi = vixifi (2.54)

sendo f; a constante de fugacidade do liquido puro i na temperatura e pressdo da mistura em

equilibrio.
2.7. COLUNA DE BORBULHAMENTO

Colunas de bolhas s&o basicamente vasos cilindricos dotados de um distribuidor de
gas em sua base onde o gas é alimentado em forma de bolhas, podendo ser adicionado
juntamente com uma segunda fase, sendo ela liquida ou liquida com sélidos em suspensao
(KANTARCI et al., 2005). O distribuidor de gés nestes casos possui uma grande influéncia
nos parametros de operacdo da coluna, e podem se apresentar em varias configuraces, como
pratos sinterizados, meios porosos, tubos simples, tubos de jatos, etc. (DECKWER, 1985).

Colunas de bolhas operam em varios regimes de escoamento multifasico, onde cada
qual afeta significativamente a performance desses equipamentos. Ha trés regimes basicos de
escoamento, 0 homogéneo (“bubbly flow”), heterogéneo (’churn-turbulent™) e heterogéneo
(slug flow”). A Figura 13 apresenta um desenho esquematico dos regimes de operacdo das

colunas mais comumente encontrados na préatica (SOCCOL, 2011).



37

Homogeéneo Heterogéneo
(bubbly flow) (churn-turbulent) Slug

De:p--P--)

)

Figura 13 - Regimes comuns de escoamento em colunas de bolhas
Fonte: Adaptado de SOCCOL, 2011.

O regime homogéneo (“bubbly flow”) ¢ caracterizado pela existéncia de bolhas
pequenas e uniformes no interior da coluna (Darmana et al., 2009) com valores de diametro
entre 1 e 7 mm (Krishna e Van Baten, 2001), tendo assim uma menor velocidade de ascensdo
(Kantarci et al., 2005). Neste regime, a velocidade superficial da fase gasosa é, geralmente,
menor do que 5 cm.s . As bolhas possuem comportamento mais uniforme, movendo-se
verticalmente, e os efeitos de quebra e coalescéncia podem ser negligenciados. Também o
perfil de fragdo volumétrica na coluna aumenta em raz&o linear ao aumento da velocidade da
fase gasosa e permanece constante em relacdo a sua posicdo radial, dependendo do
distribuidor usado (KANTARCI et al., 2005).

Com o aumento da velocidade superficial da fase gasosa, para valores acima de 5
cm.s', observa-se a formacdo de bolhas cada vez maiores na coluna, atingindo-se o regime
heterogéneo, no qual as bolhas possuem velocidades de ascensdo maiores do que aquelas
encontradas no regime homogéneo, de 1 a2 m.s ' (Krishna e VVan Baten, 2001). Tém-se assim
um menor tempo de residéncia, sendo que o resultado destes fatores aumenta a turbuléncia e a
taxa de recirculacdo da fase liquida na coluna (Kantarci et al., 2005), propiciando a ocorréncia
de fendmenos de quebra e coalescéncia.

No regime heterogéneo, os fenbmenos de transferéncia apresentam menores taxas do
que aquelas encontradas em regime homogéneo e, devido a isso, 0s equipamentos industriais

sdo operados preferencialmente em regime homogéneo (Kantarci et al., 2005), ou na zona de
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transicdo entre os regimes, fazendo com que o estudo da velocidade de transicdo seja
importante.
Kantarci et al. (2005) apresentam uma relacdo dos regimes de escoamento com o

diametro de uma coluna de bolhas e com a velocidade da fase gasosa, conforme apresentado

na Figura 14.
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Figura 14 - Regime de escoamento como fungdo do didmetro da coluna e velocidade da fase gasosa
Fonte: Adaptado de KANTARCI et al., 2005.

O regime “slug” ¢é observado em colunas de menores diametros, geralmente
utilizadas em laboratérios, com altas vazdes de géas; este é caracterizado pela existéncia de
bolhas com formato de “torpedo”, que podem ocupar totalmente o didmetro da coluna
(SOCCOL, 2011).

Outra caracteristica encontrada nas colunas de bolhas, e que tem efeito direto na
fluidodinamica local, € o formato das bolhas, ja que afeta a area de contato entre fases, sendo
fundamental para os fenémenos de transferéncia e para a modelagem das forcas interfaciais.
Clift et al. (1978) apresentam trés categorias principais de formatos de bolhas que dependem
do regime de escoamento da coluna: esféricas, elipsoidais ¢ ’cap”. A Figura 15 ilustra os tipos

de formato das bolhas.

(a) Esféricas (b) Elipséides (c) cap
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Figura 15 - Formato basico de bolhas
Fonte: Adaptado de CLIFT etal., 1978.

Outro parametro importante é a fracdo volumétrica da fase gasosa ou ”gas-holdup”,
pois afeta diretamente a area de contato entre as fases, consequéncia da sua dependéncia do
tipo das bolhas e do nimero destas encontradas na coluna. A fragdo volumétrica global é
definida como o volume que uma determinada fase ocupa em um determinado sistema,
dividido pelo volume total do sistema, e vem sendo objeto de estudo por diversos autores
devido a sua importancia na performance das colunas de bolhas.

Segundo Kantarci et al. (2005) e Chakraborty et al. (2009) diversos fatores afetam
diretamente essa variavel, dentre eles, a velocidade superficial da fase gasosa, as propriedades
fisicas da fase liquida, dimensdo da coluna, condi¢cBes operacionais, tais como pressdo e
temperatura e as caracteristicas fisicas do distribuidor de gas localizado no fundo da coluna, o

qual segundo estes autores, é o fator que tem maior efeito nessa variavel.
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3. METODOLOGIA

A formulagcdo do modelo matematico proposto de um reator para tratamento de gas
natural foi baseada em um reator tipo coluna de borbulhamento unidirecional e heterogéneo,
operado em regime transiente, com base no trabalho de Lima Sobrinho (2008). A metodologia
foi desenvolvida obedecendo a um planejamento (Figura 16), sendo a primeira etapa pseudo-
experimental disponivel em Lima Sobrinho (2008), dividida em duas etapas, montagem do
sistema de absorcéo e obtencdo das curvas de absor¢do, com intuito de simular o processo e
verificar a influéncia das varidveis estudadas no sistema proposto, tais como concentracdo de
alcali, pressdo e pH e também um planejamento de modelagem, subdividido nas etapas de
selecdo do modelo, desenvolvimento do modelo, estimacdo de parametros e validagdo do
modelo.

Selecéo do
Modelo

1es ap seAInD

ogdein

Dados

Montagem da coluna de

experimentais

borbulhamento

—

Pseudo-experimental

(Modelo)
— —

Revisdo da Literatura

Figura 16- Fluxograma do planejamento

Desenvolvimento
do Modelo

T

Estimacéo de
Parametros

!

Validacdo do
Modelo

CHstim
»ﬁ

Taxa; Kga

A modelagem do reator de lavagem alcalina foi realizada aplicando-se os principios

da conservacgdo da massa ao sistema, juntamente com as contribui¢es da cinética de reatores
e da Termodinamica. O balango de quantidade de movimento ndo sera levado em conta, pois
o efeito de gradientes de pressdo, na maioria dos reatores quimicos, pode ser desconsiderado

frente aos efeitos massicos e térmicos do processo.
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O modelo matemaético, considerando-se regime transiente, constitui-se num sistema
de equacdes diferenciais juntamente com as relagdes algébricas que foram resolvidos durante
0 tempo de operacdo. Tal sistema foi resolvido usando a ferramenta computacional EMSO
(Environment for Modeling Simulation and Optimization). A modelagem e simulacédo
desenvolvidas permitirdo estudar perfis de concentracdo e pH. Este estudo foi realizado
através de varias simulacbes de diferentes situacdes, alterando-se apenas a varidvel de
entrada, tal como a vazao do gas e, por fim, a analise dos resultados, confrontando-os com

aqueles disponiveis em Lima Sobrinho (2008).

3.1. DESCRICAO DO SISTEMA

A formulacdo de um modelo matematico rigoroso é ardua devido a complexidade
dos fendbmenos que ocorrem num reator bifasico, operando em regime turbulento com efeitos
térmicos. O desempenho de um reator depende das caracteristicas do fluido, das taxas de
transferéncia de massa, das taxas de transferéncia de calor, bem como do equilibrio da reacédo
e da cinética. Um conjunto de equacdes, descrevendo os fatores acima, inclui (POHORECKI,
1999):

e Equacbes de balanco - saldo global em massa, saldo de cada componente do
balanco de energia, em alguns casos, também os saldos da populacdo (de cristais,
bolhas, gotas, células, etc);

e Equacbes que descrevem as taxas de transferéncia de massa para cada
componente;

e Equacdes de equilibrio para cada reacdo, e, no caso de sistemas polifasicos,
equilibrio de fases para cada componente;

e Equacdes de velocidade de reagéo para cada reacdo que ocorre no reator.

Relacionado a modelagem de colunas de absorcao, duas abordagens sdo comumente
empregadas: (i) abordagem baseada em equilibrio e (ii) abordagem baseada em taxas.

A abordagem de equilibrio tem sido usada mais frequentemente para modelagem de
sistemas ndo reativos. J& para sistemas reativos, como € o caso das torres de absor¢do com
solucdo alcalina, é comum a abordagem de taxas de reacdo, que se baseia na andlise de
transferéncia de massa e calor que ocorrem num estagio real, através de balancos de massa e
energia para cada fase, aplicando-se equacdes de taxas de transporte através da interface
liquido-gas.

O conhecimento das difusividades, solubilidades e, principalmente, o conhecimento
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da cinética das reacdes envolvidas na absorcdo e de pardmetros tais como coeficientes de
transferéncia de massa, area interfacial e fracdo volumétrica da fase gasosa (hold-up) séo
essenciais na abordagem baseada em taxas. Aroonwilas e Veawab (2004), por exemplo,
destacam que a hidrodinamica do sistema contribui significativamente para o desempenho da
coluna, porque determina a area interfacial gas-liquido efetiva para a transferéncia de massa.
A determinacdo da &rea interfacial é uma tarefa importante e dificil no projeto de
colunas de absorcdo, porque envolve experimentos e calculos complicados. Os célculos
requerem um grande numero de parametros fluidodindmicos e propriedades fisicas do
solvente, e tornam-se ainda mais complexos no caso da absorc¢ao de gases acidos por solucGes
alcalinas aquosas, onde o processo de transferéncia de massa envolve reagfes quimicas

exotérmicas, causando variacdo significativa da temperatura ao longo da coluna.

3.2. MODELO FISICO

O sistema estudado foi hipoteticamente composto por uma fase aquosa (agua +
hidroxido de sodio) e uma fase gasosa (hidrocarbonetos + CO, + H,S) representada pelo gas
natural, o qual foi tratado de modo semelhante a uma coluna de borbulhamento, conforme

Figura 17.

TG? v1

TGn-&l'

yn+1

Figura 17 - Modelo fisico do absorvedor
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

As reagdes gerais, foco deste trabalho, foram as seguintes:
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H,S + 2NaOH = Na,S + 2H,0 (3.1)
CO, + 2NaOH = Na,CO; + H,0 (3.2)

Segundo Lima Sobrinho (2008) com base em dados anteriores, o teor de CO, esta
presente numa concentragao centena de vezes maior que o teor de H,S.

A Tabela 4 mostra os componentes utilizados nas simulagdes. Os principais gases
acidos presentes no gas natural (H,S + CO;) representaram a fase gasosa, enquanto que a
solucdo de hidroxido de sédio representa a fase aquosa. A solucéo de hidroxido de sédio foi
escolhida por ser uma base que possui muita afinidade reativa com os gases acidos acima
mencionados, conseguir remover o contaminante em baixas pressfes, garantir remocao
seletiva e proporcionar uma reacdo praticamente instantdnea com o H,S, além de possuir
valor de mercado baixo comparado as substancias atualmente utilizadas nos processos
industriais de dessulfurizacdo (ASTARITA et al., 1983).

Tabela 4 - Componentes utilizados para representar o sistema em estudo

Fase Gasosa

Hidrocarbonetos CHa; CoHg; C3Hg
Sulfeto de hidrogénio H,S
Diéxido de carbono CO,

Fase Aguosa

Agua H20

Hidroxido de sédio NaOH

3.3. HIPOTESES E DADOS USADOS NA MODELAGEM

Para aplicacdo da modelagem, algumas considerac¢des foram feitas (Figura 18):
e Absorcdo com reacdo quimica;

e Estequiometria conhecida (multiplas reacoes);
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e Os efeitos térmicos ndo foram considerados por ndo se dispor de dados
experimentais para a validacdo, porém eles foram considerados
implicitamente nos valores dos parametros;

e Operacdo semi-batelada em relagéo a fase liquida;

e Operacdo continua com relacéo ao gas;

e Forca motriz estritamente decrescente (6C/ot < 0);

e Condicdes iniciais conhecidas;

e Especificagdes do gas tratado conhecida (normas da Agéncia Nacional do
Petroleo, ANP);

e Modelagem em coordenadas cilindricas (z, r ¢ 6);

e Pressédo constante;

e Diametro de bolha constante;

e Bolhas esféricas com tamanho uniforme.

( 2\ ( L.
Tipos de reator e processamento Dados Cinéticos:

v

e Colunade Gas Natural e Taxas de reagdo
Borbulhamento tratado * Pardmetros

e  Semi-continuo ﬂ

e Regime Transiente

S

Dados Necessarios: Propriedades

( \ fisico-quimicas

e Constante de Henry

N [

a

Natureza do sistema de reagao

e  Bifasico e Coeficientes de
e  Pseudo-isotérmico transferéncia de massa
N Gdés-Liquido
( N\ . ..
Modo de operagio (— —y e Difusividades
e Volume molar
e Fluxo ascendente (gas) [ e Area interfacial
e Fase liquida estagnada e Entre outras.
. J
(. , ~ N
Variavel de Operagao e 3 T N
Ferramentas disponiveis:
e Temperatura (T) B
~ < > e Equacdes de balanco
e Pressdo (P) < W, .
. pH e Ferramentas numéricas
E
. Tempo ﬂ L (EMSO) )
N J Gés Natural
in natura

Figura 18- Consideracgdes e condi¢es de modelagem do reator de Coluna de Borbulhamento
Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

A Tabela 5 apresenta as variaveis que foram incorporadas ao modelo para obtencdo

do estudo da absorcao do sistema com reacao quimica.
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Tabela 5 — Variaveis a serem usadas nas simulagoes e respectivos valores

TESTE Q (m*/s)x10° V (m®) x10° Crzs (mol/m® x10*>  Cnaon (mol/m?)
1 3,33 2,0 3,50 1000,0
2 3,33 2,0 6,09 1000,0
3 6,67 2,0 6,09 1000,0
4 5,00 2,0 6,09 1000,0

Fonte: LIMA SOBRINHO, 2008.

A coluna foi preenchida até 0,32 m da coluna com 2,0 L da fase liquida. A fase
gasosa foi tratada como fluido disperso, e assume-se que todas as bolhas sejam esferas
perfeitas de mesmo diametro. O diametro médio das bolhas ndo foi mensurado nos
experimentos fisicos, desta maneira, segundo Krishna e VVan Baten (2003), uma consideracédo
que pode ser feita é que ha transferéncia de quantidade de movimento apenas entre a bolha de
gas e o meio liquido, desconsiderando-se a transferéncia de momento entre as bolhas, e que
um diametro de bolha menor que 7 mm ndo interfere na velocidade de subida. A alimentacdo
da fase gasosa na coluna é feita com velocidade normal a fronteira, tendo magnitude igual a
dos experimentos fisicos. O difusor de gas foi modelado como sendo uma &rea permeavel

localizada no centro da coluna com dimensdes de valor proximo ao do experimento fisico.

3.4. EQUACOES DO MODELO

Os balangos de massa do H,S no gas e na solugdo absorvedora sdo expressos pelas

Equacdes 3.3 e 3.4 respectivamente:

dc
% = Quaz- (CI(?IZS - CHZS) —taxa —Ty (3.3)
Lol — 1, + taxa (3.4)

dt

sendo a taxa de transferéncia de massa definida pela Equacgéo (3.5).
taxa = KGa. (CHZS - C;IZS) (35)

sendo, Cy,s € a concentragdo do HoS no tempo t, Cj,s € a concentragdo de equilibrio de
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saturacdo do H,S, Cﬁzs ¢ a concentracéo inicial de H,S na fase gasosa, Cg, € a concentracao

de H,S na fase liquida, Kga € o coeficiente global volumétrico de transferéncia de massa na
fase gasosa e k é a constante da taxa de reacéo.

Segundo Luyben (1996) a lei de acdo das massas leva em conta que a taxa de reagédo
global (r,) de reacGes elementares varia com a temperatura e com o0 produto das

concentracOes dos reagentes elevadas aos seus respectivos coeficientes estequiometricos.
— b
rA —_ _k. Cgol' CHzS (36)

No equilibrio, as concentragdes sdo expressas em funcdo da constante de Henry
segundo a Eq. 3.7.

C;IZS = Hj. Cso1 (3.7)
3.5. PROGRAMACAO DAS ROTINAS COMPUTACIONAIS

A simulacdo do modelo desenvolvido foi realizada pelo uso do ambiente
computacional EMSO (Environment for Modeling Simulation and Optimization). A
linguagem usada nesse simulador é do tipo “orientada ao objeto”, que permite ao usuario
desenvolver modelos complexos pela composi¢cdo de modelos mais simples (PRISCILA,
2011). Uma das vantagens do EMSO ¢€ a sua caracteristica modular em relacdo as equacdes
do modelo, além de possuir uma biblioteca de modelos de codigo aberto e ser de uso livre
para Instituicdes de Ensino.

A sistematica seguida para a solucdo do sistema de equacdes do modelo foi a
seguinte:

a) Busca na literatura pelas propriedades termodinamicas dos componentes;

b) Ajuste das propriedades pelo EMSO, para que se adequassem aos valores
existentes na literatura, através dos dados experimentais;

c) Definicao do tipo de reator e das hipoteses simplificadoras;

d) Implementacéo dos modelos no EMSO.

A entrada de dados no programa foi realizada conforme mostrado na Figura 19.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos nas simula¢des da
absorcéo reativa do sulfeto de hidrogénio do gas natural pela solucdo aquosa de hidroxido de
sodio, comparando-os com os da literatura, destacando-se aqueles realizados no
desenvolvimento do trabalho experimental que motivou o presente estudo, ja& mencionado ao

longo deste documento.

4.1. AVALIACAO DA ABSORCAO REATIVA DO H,S POR NaOH

O modelo representado pelas Equacbes 3.3 a 3.7 foi previamente calibrado
utilizando-se os dados experimentais de Lima Sobrinho (2008), para estimacdo dos
parametros mostrados na Tabela 6 e, posteriormente, para a predicdo do comportamento do

sistema em situagOes diversas estabelecidas na Metodologia.

Tabela 6 — Pardmetros estimados com seus respectivos valores

Teste k (mol. s1.m™3) Kea(s™1) R?
1 8,59E-03 6,15E-04 0,97879
2 2,24E-04 5,12E-04 0,82507
3 7,43E-06 6,39E-04 0,99196
4 6,12E-02 8,58E-04 0,90366

As Figuras 20 e 21 mostram, respectivamente, as curvas de saturagdo de H,S na
solugdo absorvedora (NaOH) geradas pelo modelo, para as situacGes experimentais
correspondentes aos testes 3 e 4, confrontando-as com as curvas obtidas experimentalmente
por Lima Sobrinho (2008).

Foram feitas comparacOes entre os resultados calculados e os resultados
experimentais para a absorcdo reativa instantanea de H,S em solucdo aquosa de NaOH, na
coluna de bolhas, sob diferentes condi¢des de funcionamento, as quais s&o mostrados nas
Figuras 20 e 21. Pode ser observado que os resultados obtidos do modelo concordam bem
com os resultados experimentais, confirmando que o modelo de transferéncia de massa com
base no esquema proposto foi adequado.

Nesse processo, além da absorcdo fisica, ocorre a reagdo quimica entre as fases, que
também interfere no fluxo de transferéncia de massa. Observando-se as Figuras 20 e 21,

praticamente todo H,S transferido para fase liquida reage instantaneamente com o absorvente,
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até a curva descolar do eixo horizontal. Nesse instante, a taxa de transferéncia de massa entre
as fases € méaxima, concluindo-se que o fator limitante a transferéncia de massa é a absorcéo

fisica, ja que € muita lenta em comparacao com a taxa de reacao.
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Figura 20 — Validagdo do modelo para absorcao reativa de H,S em NaOH para dados experimentais do
teste 3. Cr,s = 6,09x10 mol/m®; Q = 3,33x10° m*/s; Cnaon = 1000 mol/m?; V = 2,0x10° m?
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Figura 21 - Validagdo do modelo para absorcdo reativa de H,S em NaOH para dados experimentais do
teste 4. Ch,s = 6,09x102 mol/m*; Q = 5,00x10° m®/s; Cnaon = 1000 mol/m*; V = 2,0x10° m?

Lima Sobrinho 2008 realizou um estudo estequiométrico da absor¢do do H,S na

solugdo de hidroxido de sddio, baseado na reagéo:

H,S + 2NaOH = Na,S + 2H,0 (4.1)

Da Eq. (4.1), como cada mol de H,S consome 2 mols de NaOH, estimou-se o tempo
de saturacdo da solucdo absorvedora a partir de um balangco de massa. No entanto,
monitorando-se o pH da solucdo ao longo do tempo, observou-se que 0 mesmo se mantinha
elevado durante um tempo superior ao teoricamente estipulado. A Figura 22 exibe a curva de

saturacdo da solucdo absorvedora nas condigdes expostas, obtida de Lima Sobrinho (2008).
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Figura 22 - Validacdo do modelo para absorcao reativa de H,S em NaOH para dados experimentais do
teste 3. Ch,s = 6,09x102 mol/m®; Q = 3,33x10° m®/s; Cpaon = 1000 mol/m*; V = 2,0x10° m?

O plat6 entre t = 0 e t = 100 min é caracteristico da conversdo de OH~ em C0%~. O
degrau em torno de t = 100 min é caracteristico da conversdo do CO%~ em HCO3. Entre t =
100 min e t = 250 min nota-se uma leve inclinacdo da curva, tipica de um meio tamponado.

Segundo Vogel (1981) as possiveis reacfes que podem ocorrer, levando-se em conta
que o gas natural contém H,S e CO,, séo as seguintes:

i) Reacdo de absor¢do do CO,:

CO, 4+ 20H™ = C02~ + H,0 (4.2)

i) Reacéo de absorcdo do H,S:

H,S + 20H™ = S~ + 2H,0 (4.3)

iii) Hidrdlise do CO3~:

CO%™ + H,0 = HCO3 + OH™ (4.4)



iv) Hidrdlise do sulfeto:

ST+ H,0=HS™ + OH™

v) Reacdo do ion CO3~ com o H,CO;:

CO2Z~ + H,CO; = 2HCO3

vi) Reacdo do fon S2~ com o H,S:

S2- 4+ H,S = 2HS™

vii) Reacdo do H,S com o ion CO3™:

H,S + 2C0%~ = 2HCO3 + S?~

viii) Reagéo do H,S com o HCO3:

H,S + 2HCO3 = 2H,C0; + S2~
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(4.5)

(4.6)

4.7)

(4.8)

(4.9)

A analise de ordem de grandeza das constantes de equilibrio das reacdes acima

forneceu os seguintes resultados:

CO, + 20H™ = COZ™ + H,0 k = 0(10'1)
S2~ 4+ H,S = 2HS™ k = 0(10%)
H,S + 20H™ = $2~ + 2H,0 k = 0(10°)
COZ~ + H,CO; = 2HCO3; k = 0(10%)

H,S + 2C0%™ = 2HCOj + S2~ k = 0(1072)

(4.10)

(4.11)

(4.12)

(4.13)

(4.14)
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H,S + 2HCO3 = 2H,CO5 + S?~ k= 0(1073%) (4.15)

Portanto, as reagdes (4.10 a 4.13) devem predominar no sistema, salientando-se que a
solucdo absorvedora exausta deve conter teoricamente bicarbonato e bissulfeto, sendo que o
bicarbonato deve ser consumido quase em sua totalidade pelo H,S, préximo a saturacdo do
meio. As demais reacdes mostradas anteriormente podem ser responsaveis pela diferenca nos
ajustes de curva. Desse modo, embora haja presenca de CO, na composi¢do do gas natural,
sua interferéncia no consumo de NaOH ¢ atenuada, visto que a reacdo do OH™ com o didxido
de carbono converte a hidroxila em carbonatos e bicarbonatos, que sdo espécies basicas que
também reagem com o H,S, gerando como efeito global a predominancia da reacéo entre H,S
e NaOH no sistema.

4.2. EFEITO DA VAZAO DE ALIMENTACAO DO GAS NATURAL SOBRE A
EFICIENCIA DE ABSORCAO DO H,S

A analise da influéncia da vazdo sobre a absor¢do reativa do H,S foi realizada por
meio da comparacdo dos experimentos 2 a 4, apresentados na Tabela 5, em que a
concentragdo de NaOH da solugdo absorvedora foi mantida constante, variando-se somente as
vazOes de gas natural.

De acordo com os resultados das simulacdes apresentados na Figura 23, observa-se
que o soluto (H,S) reage quase completo e instantaneamente com a solugdo absorvedora,
devido ao fato da grande afinidade quimica entre as espécies reagentes incrementar a taxa de
transferéncia de massa do H,S da fase gasosa para a fase liquida. Essa reacdo ocorre
predominantemente no filme liquido, isto é, praticamente ndo ha difusdo do soluto para o seio
da fase liquida. Como se pode observar no grafico, quanto maior for a vazdo de alimentacéo
do gas, mais rapido o NaOH serd consumido, diminuindo com isso o tempo de exaustdo da
solugéo absorvedora.

Xiaolei et al. (2012) estudaram teoricamente a absor¢cédo de SO, acompanhada por
uma reacao quimica irreversivel instantdnea em colunas de bolhas. Eles desenvolveram um
modelo levando em conta os efeitos do movimento de grandes quantidades e turbuléncia na
transferéncia de massa. A absor¢do reativa do gas a partir de misturas de gases em solugéo
alcalina foi investigada experimentalmente num reator de coluna de bolhas para validar o
modelo de transferéncia de massa, e os resultados calculados apresentaram boa concordancia
com os resultados experimentais. O efeito da vazdo de gas na absorcdo foi analisado e, como

pode ser visto na Figura 23, o tempo de saturagdo diminuiu rapidamente com o aumento da
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vazdo de gas. Tal aumento provoca a elevagdo da velocidade das bolhas, com consequente
aumento do coeficiente de transferéncia de massa do lado do liquido, do holdup do gés e da
area interfacial. Assim, 0 NaOH é consumido mais rapidamente, o tempo de saturacao torna-
se mais curto e a curva da concentracao de H,S na saida torna-se mais ingreme.

Silva Filho (2013), para estudar a influéncia da vazéo sobre a remocéo do H,S com
reacdo quimica, em solucdo aquosa de NaOH, realizou experimentos distintos, mantendo a
mesma concentracdo da solucdo absorvedora, variando somente a vazdo de alimentacdo do
gas natural. Foi observado que, quanto maior a vazao de alimentacdo do gas contaminado
com H,S, maior a velocidade de transferéncia de massa do H,S da fase gasosa para a fase
liquida e, consequentemente, menor o tempo de saturacdo da solugcdo com H,S. Também foi
notado que, a medida que o H,S foi absorvido da fase gasosa, uma fracdo deste ndo ficava
acumulado na fase liquida, comum ao processo de absorcao fisica, porque reage com o NaOH
da solucéo absorvedora. Essas reacfes, por serem quase instantaneas, reduzem bruscamente a
concentracéo local de H,S, o que contribui para aumentar o gradiente de concentracdo do H,S
na fase liquida e consequente aumento da transferéncia de massa na interface.

As curvas da Figura 23 ndo representam meramente uma analise estequiométrica,
visto que a vazdo de gas afeta a transferéncia de massa, os efeitos térmicos e o tempo de
contato entre as fases, porém ha uma relacdo que pode ser correlacionada com o consumo
estequiométrico. Com os dados simulados foi projetada uma linha de tendéncia do tipo
polinomial de quinto grau, com intuito de ajustar aos dados experimentais, até o ponto de
méxima saturacdo, representado na curva pelo ponto de ordenada 0,00609 mol/m®, que nada
mais € do que a concentracdo inicial de H,S no gés. A partir desse ponto, a solucéo apresenta-

se totalmente saturada e ndo absorve mais o soluto, que sai pela parte superior da coluna.
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Figura 23 - Influéncia da vazdo de alimentacdo de gas natural no tempo de saturacdo da solucao

absorvedora. Quaz = 3,33x10° m*/s; Quazs = 6,67x10° M*/s; Quaza = 5,00x10°° m*/s

A Figura 24 representa os tempos preditos pelo modelo para a exaustdo da solucao

absorvedora, para diferentes vazdes de alimentacdo do gas natural.
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Figura 24 - Influéncia da vazdo de alimentacdo de gas natural no tempo de saturacdo da solucao
absorvedora. Quaz = 3,33x10° m*/s; Quazs = 6,67x10° m*/s.

As curvas das Figuras 23 e 24 foram extrapoladas com ajustes de funcbes
polinomiais de ordem 5 e exponencial, respectivamente, e por comparacdo, observa-se que a
predicdo para o tempo de saturacdo da solucdo absorvedora (Figura 24) aproxima-se
consideravelmente do tempo predito para saida de gas pela coluna na mesma concentracdo
inicial de alimentacédo (Figura 23).

A Figura 25 foi construida a partir de dados diferentes dos fornecidos pelo
experimento, para verificar o comportamento das curvas para valores de vazao de alimentagéo
do gés diferentes das que foram utilizadas no trabalho experimental prévio, confrontando-se
também o tempo de cada um dos testes com os valores aceitaveis segundo as normas vigentes
da ANP para tolerancia ao H,S. Foi observado que a resposta do modelo foi coerente com o

que era esperado, visto que, para vazdes maiores, o tempo de saturacao da solucao foi menor.
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Figura 25- Simulacdo de influéncia da vazdo de alimentacdo de gas natural em condigdes diferentes
das experimentais.

4.3. AVALIACAO DA TAXA DE REACAO DO PROCESSO

A Figura 26 mostra o comportamento das taxas de transferéncia de massa e de reacéo
durante o processo de absorgéo reativa do H,S em solucéo de NaOH.
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Figura 26 — Comparacdo entre as taxas de transferéncia de massa (TM) e de reacdo (-rA) durante a
absorcao reativa de H,S em solugdo de NaOH; CH,S = 6,09x10* mol/m*; Q = 5,00x10”° m*/s; Cyaon =
1000 mol/m*; V = 2,0x10° m°.

O processo de dessulfurizacdo estudado apresentava o soluto em baixas
concentracdes frente a concentracdo do reagente na solucdo absorvedora e também grande
afinidade reativa com a base original. A Figura 26 mostra que que todo H,S transferido da
interface gas-liquido para o seio do liquido deve reagir instantaneamente, criando um alto
gradiente de concentracdo, o qual intensifica a transferéncia de H,S. No instante inicial, todo
soluto transferido por difusdo reage rapidamente, mostrando que a taxa de reacdo predomina
sobre a transferéncia de massa. Apds a detecgdo das primeiras fragdes de H,S, isso significa
que o H,S que néo reage ou se difunde fisicamente sai da coluna de borbulhamente, em teores
cada vez maiores, até praticamente saturar toda solucao.

Segundo Missen (1999) a velocidade de reacdo entre o soluto (H,S) e a solugédo

absorvedora (NaOH) é muito alta, de modo a resultar em reacdo quase instantanea. Assim,
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H,S e NaOH ndo podem coexistir em qualquer lugar na fase liquida. A reacdo ocorre no filme
liquido, numa regido cuja espessura € determinada pelas concentracBes relativas e pelas
difusividades das espécies. Todo o processo € controlado pela transferéncia de massa, com o
H.S se difundindo da fase gasosa para o plano de reacédo, e 0 NaOH se difundindo do seio da
fase liquida para a pelicula de liquido, segundo premissas da teoria de duas peliculas.

O resultado predito pelo modelo mostra que as taxas de transferéncia de massa e de
reacao quimica sdo praticamente iguais, concordando plenamente com a teoria de dois filmes,

conforme pode ser observado na Figura 26.

4.4. COMPORTAMENTO DO pH NA ABSORCAO REATIVA

Dada a facilidade de medicdo do parametro analitico pH, seria muito importante do
ponto de vista operacional do processo de absorcdo em estudo, uma relagéo entre o pH e as
variaveis concentracdo de saida do H,S ou tempo de saturacdo da solucdo absorvedora. Nesse
contexto, a Figura 27 representa graficamente os valores reais do pH e da concentracdo de
H,S na saida da coluna (obtidos de Lima Sobrinho, 2008), bem como os valores da

concentracdo de H,S preditos pelo modelo, em funcéo do tempo.
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Figura 27 — Comportamento do pH na curva de saturacdo da solugdo absorvedora para dados
experimentais do teste 3; Cr,s = 6,09x10 mol/m®; Q = 3,33x10™° m%s; Cpaon = 1000 mol/m*; V =
2,0x10° m”.
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A Figura 27 mostrou que os resultados conjugados de pH da solugdo absorvedora e
concentracdo de saida de H,S estdo fidedignos com os esperados, e as curvas comportaram-se
de modo similar aos resultados experimentais, em que o pH pra deteccdo da presenca de H,S
no sistema girou em torno de 10, de acordo com Lima Sobrinho (2008). Segundo a ANP
(2015), a especificacdo para concentracdo maxima de H,S no gés natural ndo deve ultrapassar
0s 10,0 ppm (0,000409 mol/m®), que na Figura acima é registrada para valores de pH e tempo
de saturacdo em torno de 9,6 e 85 minutos, respectivamente.

Em trabalho realizado por Xiaolei et al. (2012) em condi¢des operacionais
semelhantes ao trabalho em questéo, foi mostrado o efeito da concentracdo de saida do SO, e
do valor de pH da solucdo alcalina em funcdo do tempo, no qual o valor de pH diminuiu
acentuadamente no processo de absor¢do e a concentracdo de saida do SO, aumentou
rapidamente. De modo semelhante como pode ser visto na Figura 27, o pH da solucédo
absorvedora diminuiu acentuadamente de 14,0 para 9,8 no processo de absorcdo de H,S em
solucdo aquosa de NaOH, no sexagésimo minuto, aproximadamente, e a concentracdo de
saida de H,S aumentou rapidamente a partir de ts:. Isto indicou que o NaOH na fase liquida
foi consumido praticamente por completo e o processo de absor¢do mudou de uma reagdo
quimica instantanea para uma reacdo mais lenta, acompanhada de absorcao fisica. Assim, a
taxa de absorcdo torna-se menor e a concentracao de H,S na saida aumenta gradualmente.

Lima Sobrinho (2008) verificou que em todos os experimentos realizados,
independente das mudancas nas condi¢gdes operacionais, a exaustdo da solucdo absorvedora
pela absorcdo do H,S ocorre quando o pH atinge valores proximos a 10, sendo 9,8 um valor
mais representativo para o pH no qual a solugdo absorvedora deve ser trocada ou regenerada.
A partir deste limiar a concentragdo do contaminante no gas sobe abruptamente,
demonstrando que é inviavel operar o sistema além deste limite.

Maat et al. (2004) em seus estudos com coluna de bolhas para a absorcdo de H,S
numa solucdo aquosa de NaOH com concentracdo suficientemente maior, observou que, a um
pH maior do que 11, a conversdo de H,S foi mais ou menos independente do pH e da
concentracdo inicial de H,S no gés e que quando o pH caiu abaixo de 9,5, a eficiéncia de
remocao diminuiu significativamente, correspondendo a resultados semelhantes encontrados

nesse trabalho.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS

A absorcdo do gas natural em solucdo aquosa de hidréxido de sédio acompanhada
por uma reagdo quimica irreversivel instantdnea em colunas de bolhas foi estudado teorica e
experimentalmente. Um modelo simples e realista baseado na teoria de dois filmes foi
desenvolvido e analiticamente resolvido, tendo-se o cuidado de incorporar os principais
mecanismos envolvidos, a fim de permitir a modelagem e as simulagOes pretendidas,
satisfazendo as condicGes reais adotadas do processo e culminando com o atingimento das
metas do trabalho.

Os resultados experimentais indicam que as equacOes teoricas baseadas na
transferéncia de massa fisica e com reacdo quimica preveem muito de perto o desempenho da
coluna de borbulhamento para dessulfurizacdo do gas natural utilizando o hidréxido de sodio
como absorvente.

As predi¢bes mostraram concordancia satisfatoria com os resultados experimentais, o
que valida o modelo de transferéncia de massa proposto. Os resultados obtidos pra tempo de
saturacdo da solucdo absorvedora estdo condizentes com os encontrados na literatura.

O modelo desenvolvido permitiu avaliar a absor¢do de H,S em uma coluna de
borbulhamento com liquido estagnado, a partir de uma relacdo de operacdo entre as
concentracdes de entrada e a de saida de gas, propiciando a este tipo de processo um
tratamento de dados mais simplificado e em condi¢Bes operacionais relacionadas com um

sistema em regime transiente.
Alguns aspectos necessitam de estudos posteriores, tais como:

» Criar modelo mais abrangente, contemplando as demais reac@es envolvidas;

» Avaliar experimentalmente o coeficiente de transferéncia de massa;

> Avaliar os efeitos térmicos no processo;

» Analisar experimentalmente 0 comportamento do sistema para diferentes
concentragdes de H,S na alimentacdo do gas e confronta-los com o modelo;

> Estudar o efeito da concentracdo de alcali sobre a eficiéncia de absorcéo do
H,S;

> Estudar o efeito da passagem de gas sobre a concentracdo da solucdo de

lavagem (“stripping” da agua).
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