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RESUMO

Neste trabalho efectuou-se um estudo tedrico e experimental sobre a
transferéncia do oxigénio para a agua, em trés equipamentos: um designado por tubo em
U em que a instalagcdo tem um alinhamento vertical, outro que, para permitir a operagéo
numa coluna de absorcdo inclinada, utiliza um sistema de anteparos perfurados
instalados ao longo desta, analisando-se ainda a transferéncia ao longo de uma caleira
inclinada, um equipamento simples, com escoamento em superficie livre, tipo canal
aberto.

O tubo em U utilizado era constituido por duas colunas verticais unidas na base.
Os fluidos eram introduzidos no topo de uma das colunas, percorrendo o tubo em U em
co-corrente e regime bubble, primeiro de modo descendente (ramo descendente) e
depois de modo ascendente (ramo ascendente). O diametro interno das colunas era de
0.032 m, sendo a altura da coluna descendente de 5.37 m e de 5.35 m na ascendente.
Foram usados valores entre 0.3 e 0.8 m/s para a velocidade superficial do liquido e entre
0.015 e 0.25 para a razdo de caudais volumétricos gas/liquido. O objectivo principal
deste trabalho era avaliar a influéncia da dispersdo axial na transferéncia de massa nesse
dispositivo. A conclusdo obtida foi que, nas condigbes experimentais usadas, a
dispersdo axial ndo tem praticamente nenhuma influéncia na transferéncia de massa.

A metodologia de transferéncia que permite disposic¢oes inclinadas foi analisada
em trés colunas com didmetro interno de 0.032 m e 0.96 m de comprimento,
constituidas por 16, 8 e 0 anteparos perfurados. A razdo entre didametros furo/coluna foi
de 0.5. Usaram-se as seguintes gamas de valores de caudal volumétrico:
5.6x10° - 14.3x10° m%/s para o liquido e 3.3x10°-13.3x10° m%/s para o géas. O angulo
de inclinacdo da coluna variou entre 0° (vertical) e 60°. Desenvolveu-se um modelo
simples de transferéncia que considerou a coluna como uma série de “tanques”
perfeitamente agitados, correspondentes ao volume entre anteparos, 0s quais se
encontram igualmente espacados ao longo da coluna. Este modelo, aplicivel a colunas
com reduzida variagdo de pressao, permitiu prever o perfil de concentraces de oxigénio
dissolvido ao longo da coluna e calcular o valor do parametro K A (coeficiente de
transferéncia de massa vezes a éarea interfacial). Desenvolveu-se depois uma
metodologia que permite prever o perfil de concentragdes numa coluna “real” (com

qualquer nimero de células) e em que a variagdo da pressdo é significativa, a partir dos



valores de K_A obtidos na coluna laboratorial. O funcionamento deste tipo de
equipamento foi também testado em iguais condi¢fes hidrodindmicas, numa coluna de
maiores dimensdes (100 mm de didmetro) mas geometricamente semelhante a coluna de

16 anteparos.

Analisou-se ainda a transferéncia ao longo de duas caleiras inclinadas de sec¢édo
recta rectangular, com 6 m de comprimento e larguras de 30 e 90 mm. Ensaiaram-se
inclinacBes entre 15° e 60° em relagdo a vertical e caudais de agua a variar entre
54.7x10° e 419x10° m®%s. Desenvolveu-se também um modelo teérico simplificado
que permite obter os valores do coeficiente de transferéncia de massa K_ e da

concentracdo em oxigénio dissolvido na agua.

Efectuou-se uma extensa pesquisa bibliografica sobre escoamentos gas-liquido

em condutas verticais e inclinadas.



ABSTRACT

In this work a theoretical and experimental study, concerning oxygen
transference into water, has been made, using three equipments: one designated by U
tube where the installation has a vertical alignment and another one where in order to
allow the operation in an inclined absorption column, a system with perforated disks is
used. The transference along an inclined gutter pipe was also analyzed, a simple
equipment, with free surface flow, like open channel.

Two vertical columns joined at the bottom constituted the U tube. The fluids
were introduced at the top of one of the columns covering the U tube in co-current and
in bubbling regime, first in descending sense (descending branch) and after in ascending
way (ascending branch). The internal diameter of the columns was 0.032 m, being the
descending and ascending heights of 5.37 m and 5.35 m. The liquid superficial velocity
varied between 0.3 and 0.8 m/s and the volumetric gas/liquid flow ratio varied between
0.015 and 0.25. The objective of this part of the work was to evaluate the influence of
the axial dispersion in the mass transfer in this kind of equipment. Therefore, a
theoretical model, based on that proposed by Teixeira (1998), was developed including
the above-mentioned parameter. The main conclusion was that, for the experimental
conditions studied, the axial dispersion does not influence the mass transfer.

Three columns with a 0.032 m of internal diameter and with 0.96 m of height
constituted the analysed transfer methodology that allows inclined setups. In each
column 16, 8 and 0 perforated disks were used, respectively, being the ratio between the
diameters hole/column of 0.5. The volumetric flows were: 5.6x10°-14.3x10® m®s for
the liquid and 3.3x10°-13.3x10® m¥s for the gas. The inclination angle of the column
varied between 0° (vertical) and 60°. A simple transfer model was developed that
considered the column as a series of “tanks” perfectly stirred, corresponding to the
space between disks that are equally distributed along each column. This model,
applicable to columns with low-pressure variation, allowed to predict the dissolved
oxygen concentration profile along the column and to calculate the K A parameter
(mass transfer coefficient plus interface area). After, a methodology was developed in
order to predict the concentration profile in a “real” column (independently of the cell
number) and where the pressure variation is significant, based on the K A values

obtained with the laboratorial column. This equipment was also tested in the same



hydrodynamic conditions in a bigger column (with 0.1 m of internal diameter) but
geometrically equivalent to the column with 16 perforated disks.

The transference along two inclined gutter pipe with rectangular section with 6
m of height and 0.03 and 0.09 m of large, was also analyzed. Inclinations of 15° and 60°
in relation to the vertical were studied, being the water volumetric flows from 54.7x10°
to 419x10° m*/s. A simplified theoretical model was developed allowing the calculation
of the K| mass transfer coefficient values as well as the dissolved oxygen concentrations
in water.

A extensive bibliographic research was also done concerning the gas-liquid flow

in vertical and inclined columns.



RESUME

Dans ce travail nous avons mis en place une étude théorique et expérimentale
sue le transfert de I’oxygéne vers I’eau sur trois équipements, I’un désigné tube en U, ou
I’installation présente un alignement vertical et un autre sur lequel pour permettre
I’opération dans une colonne d’absorption inclinée, nous employons un systeme de
remparts perforés installés tout au long de celle-ci, tout en analysant le transfert au long
d’une gouttiére inclinée, un équipement simple, d’écoulement en surface libre, de type
canal ouvert.

Le tube en U utilisé était constitué par deux colonnes verticales unies par la base.
Les fluides étaient introduits par le haut de une des colonnes, en parcourrant le tube en
U en co-courrant e régime bubble, d’abor sur le mode descendant (branche
descendante), apres sus le mode ascendant (branche ascendante). Le diametre intérieur
des colonnes était de 32 mm la hauteur da la colonnes descendante étant de 5.37 m e de
5.35 m celle de I’ascendante. Nous avons utilisé des valeurs compris entre 0.3 et 0.8 m/s
pour la vitesse superficielle du liquide et entre 0.015 et 0.25 par le ratio des débits
volumétriques gaz/liquide. L’objectif principal de cette partie du travail était d’évaluer
I’influence de la dispersion axiale dans le transfert de masse dans ce dispositif, d’ou
I’élaboration d’un modeéle théorique incluant ce parametre a partir d’un modéle
auparavant présenté par Teixeira (1998). La principale conclusion obtenue a été que,
dans les conditions expérimentales utilisées, la dispersion axiale ne présente aucune
influence pratique dans le transfert de la masse.

La méthodologie de transfert qui permet des dispositions inclinées a été analysée
sur trois colonnes de diamétre interne de 32 mm et 1.08 m de longueur dans laquelle des
remparts perforés étaient installés, le ratio entre les diamétres perforation/colonne de
0.5. Nous avons utilisé les gammes de valeurs suivantes de débit volumétrique:
5.6x10°-14.3x10° m¥s pour le liquide et 3.3x10°-13.3x10° m*s pour le gaz. L’angle
d’inclination de la colonne a varié entre 0° (vertical) et 60°. Nous avons développé un
modéle simple de transfert qui a considéré la colonne comme une série de «réservoirs»
parfaitement agités, correspondant a I’espace entre remparts, lesquels se trouvaient
également distribués le long de la colonne. Ce modeéle, applicable a des colonnes de
réduite variation de pression, a permis de prévoir le profil de la concentration d’oxygéne
dissout le long de la colonne et de calculer la valeur du parametre K A (coefficient de



transfert de masse fois I’aire interfaciale). Nous avons ensuite développé une
méthodologie permettant de prévoir le profil de concentrations dans une colonne reelle
(avec n’importe quel nombre de cellules) ou la variation de pression soit signifiante, a
partir des valeurs de K_A obtenus dans la colonne de laboratoire. Le fonctionnement de
ce type d’équipement a aussi été testé dans les mémes conditions hydroninamiques, sur
une colonne de plus grandes dimensions (100 mm de diametre) mais géométriquement

semblable a la colonne de 16 cloisons étanches.

Nous avons aussi analysé le transfert tout au long de deux gouttieres inclinées de
section directe rectangulaire, de 6 m de long et largeurs de 30 et 90 mm. Des
inclinaisons de entre 15° et 60° par rapport a la verticale et des débits d’eau variant entre
54.7x10°° et 419x10°® m%/s. Nous avons aussi développé un modeéle théorique simplifié
qui permet d’obtenir les valeurs du coefficient de transfert de mass K_ et de la

concentration en oxygéne dissout dans I’eau.

Nous avons encore effectué une extensive recherche bibliographique sur des

écoulements gaz-liquide dans des colonnes verticales et inclinees.
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1- Introducéo

1- INTRODUCAO

Neste trabalho abordar-se-a o estudo da transferéncia de oxigénio para agua em
tubos de borbulhamento, o qual tem uma importéncia relevante para a aquicultura e para
o tratamento de &guas residuais.

Com efeito, a qualidade da agua € o principal factor condicionante em
pisciculturas e para a avaliacdo dessa qualidade a concentracdo em oxigénio dissolvido
é claramente a variavel mais critica. No nosso pais é vulgar, nos meses de verao, haver
uma paragem no crescimento dos peixes cultivados em viveiro, uma vez que os baixos
teores de oxigenio dissolvido na agua nao permitem a alimentacdo dos animais durante
dias consecutivos. Estes factores agravam-se numa area tradicional da nossa
aquicultura, a producéo de trutas, dado que esta espécie é dos peixes mais exigentes em
oxigenio.

Sendo hoje a aquicultura uma das industrias em mais franco crescimento por
todo o mundo, uma vez que as capturas estdo a atingir o maximo sustentavel, parece-

nos que o estudo que nos propomos desenvolver tera toda a actualidade.

Neste trabalho analisaram-se trés equipamentos de transferéncia oxigénio/agua:
um designado por tubo em U, em que a instalacdo tem um alinhamento vertical, outro
que para permitir a operagdo com o tubo de absorcdo inclinado, utiliza um sistema de
anteparos perfurados e que designaremos por borbulhador de anteparos perfurados e
por ultimo estudou-se a transferéncia de massa em caleiras inclinadas (escoamento em

canal aberto), um equipamento simples, também utilizado em aquicultura.

No perfil tipico das truticulturas portuguesas a agua que alimenta os tanques de
engorda de peixe € provisoriamente desviada do leito de um rio, pelo que existe,
normalmente, uma diferenca de alturas assinalavel entre esse leito e os tanques de
producdo piscicola. A implementacdo de um dispositivo, designado por tubo em U,
cujos pressupostos tedricos basicos se encontram ja desenvolvidos (Teixeira, 1998)
aparece como uma metodologia aconselhavel para essas situacfes, uma vez que vai de
encontro a dois requisitos importantes: concentracdo em oxigénio dissolvido elevada

com custos atractivos.



1- Introducéo

No entanto, o tubo em U necessita para o seu bom funcionamento de um perfil
vertical, 0 que, tendo em conta a topografia de algumas das nossas pisciculturas, nem
sempre € viavel, pelo que é também desenvolvida uma metodologia que permita
disposigdes inclinadas de modo a acompanhar o declive do terreno. Para evitar a
acumulacdo da fase gasosa nesse tubo de absorcdo e consequente reducdo da area
interfacial que esta disposicdo iria originar, deverdo colocar-se anteparos que promovam
uma boa interaccdo entre as duas fases fluidas. Procedeu-se assim a construcdo e
montagem do dispositivo inclinado, tendo-se estudado a influéncia do caudal de liquido
e de gas, da inclinacdo da coluna e do espacamento dos anteparos, na taxa de
transferéncia de oxigenio. A modelacdo do processo permitiu concluir que é possivel
prever o perfil de concentracdes de oxigénio dissolvido ao longo da coluna, para um
dispositivo com n anteparos, a partir do valor do pardmetro K A (coeficiente de
transferéncia de massa vezes a area interfacial) obtido numa coluna de comprimento

reduzido.

O trabalho esta estruturado em seis capitulos.

No capitulo 2 faz-se uma revisdo bibliografica sobre escoamentos gas-liquido
em colunas inclinadas que pode ajudar a uma melhor compreensdo dos assuntos que
serdo tratados em capitulos subsequentes. S&o revistos conceitos e defini¢des basicas
assim como Vvarios aspectos importantes da hidrodinamica destes escoamentos que,
globalmente, tém implicacdes sobre a transferéncia de massa gas-liquido: regimes de
escoamento e transicdo entre eles, velocidade de bolhas, retencdo de gas, variacdo de
pressdo, flooding e dispersao axial. Dado que a grande maioria dos estudos realizados se
debrucou sobre escoamento gas-liquido em colunas verticais, é concerteza interessante

uma revisdo mais alargada sobre a investigacao efectuada para colunas inclinadas.

No capitulo 3 estuda-se a transferéncia do oxigénio para a agua num
equipamento destinado a funcionar em situac6es inclinadas designado por borbulhador
de anteparos perfurados. Desenvolve-se um modelo tedrico simples para descrever o
processo de transferéncia de massa neste equipamento e uma metodologia de analise
que permite prever o perfil de concentracBes de uma coluna com qualquer nimero de
anteparos, a partir dos valores de K_A obtidos na coluna com um ndmero reduzido de

anteparos, com 0 mesmo espacamento entre eles.
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No capitulo 4 analisa-se a transferéncia de massa em caleiras inclinadas. Trata-
se de um equipamento que funciona com escoamento em superficie livre em que 0s
ganhos de concentracdo sdo conseguidos a partir da absorcdo do oxigénio existente no
ar atmosférico. O modelo teérico desenvolvido permite obter os valores do coeficiente
de transferéncia de massa, K., bem como prever a concentracdo de oxigénio dissolvido

na agua.

No capitulo 5 faz-se uma descricao breve do tubo em U e das técnicas usadas na
realizacdo das experiéncias efectuadas com vista a obtencdo da concentracdo em
oxigeénio dissolvido na agua e a determinacao do coeficiente de dispersdo axial da fase
liguida. Apresentam-se e discutem-se 0s dados experimentais obtidos quer de
concentracdo quer da dispersdo axial. Analisa-se a influéncia desta no processo de

transferéncia, tendo-se também desenvolvido um modelo tedrico consentaneo.

No capitulo 6 apresentam-se as conclusbes gerais desta dissertacdo e as

perspectivas de desenvolvimento futuro.



2-Revisdo bibliografica sobre escoamento gas-liquido em condutas verticais e inclinadas

2-REVISAO BIBLIOGRAFICA SOBRE ESCOAMENTO GAS-
-LIQUIDO EM CONDUTAS VERTICAIS E INCLINADAS

O capitulo 2 encontra-se transcrito num volume autbnomo que é parte integrante

desta tese.

Dado que os trabalhos realizados sobre escoamento gas/liquido em condutas
inclinadas sdo escassos e se encontram dispersos, o0 autor efectuou uma exaustiva

pesquisa bibliografica sobre o tema.

Apesar da proporcdo relativamente volumosa que este capitulo assume no
contexto da tese, achou-se que seria de toda a utilidade efectuar uma compilagéo dos
dados recolhidos, no sentido de se disponibilizar a comunidade cientifica um trabalho
que permita uma rapida consulta sobre as publicacBes existentes numa area pouco
estudada. Assim, e também para evitar que a tese tenha um tamanho exagerado,

resolveu-se apresenta-la em dois volumes.



3- Borbulhador de anteparos perfurados

3-BORBULHADOR DE ANTEPAROS PERFURADOS

3.1-INTRODUCAO

Neste capitulo apresenta-se o estudo da transferéncia de massa géas-liquido num
borbulhador com anteparos, concebido para operar com inclinacdo em relacdo a
vertical. Esse estudo tem interesse pelos dados concretos que fornece e também porque

b b (13 2 b b
permite estabelecer uma metodologia de “scale-up” para este tipo de equipamento.

Se numa coluna comprida e inclinada se fizer circular gas e liquido a
velocidades superficiais moderadas, o gas terd tendéncia a separar-se naturalmente do
liquido, devido a ac¢do da gravidade, estabelecendo-se um escoamento estratificado,

como se indica na Figura 3.1.

Figura 3.1- Representag@o esquematica de escoamento estratificado num tubo inclinado.

A colocagdo de anteparos ao longo do tubo, como na Figura 3.2, impede a
acumulagdo de gas no lado superior da coluna (situacdo que levaria a reduzidas taxas de
transferéncia) e promove uma maior interaccdo entre os fluidos, com a constante

formacao de bolhas.



3- Borbulhador de anteparos perfurados

Anteparos
perfurados

@6

Figura 3.2- Representagdo esquematica de um tubo inclinado com anteparos perfurados. A coluna esta
representada em corte (por um plano vertical contendo o eixo) e os anteparos por vistas segundo o eixo do
tubo.

No estudo descrito neste capitulo, faz-se inicialmente a caracterizacdo de um
borbulhador de anteparos, com didmetro interno D=32 mm. Estudou-se para isso a
influéncia no processo de transferéncia de massa (oxigénio-agua) de variaveis como,
inclinagdo do borbulhador em relacdo a vertical, caudais de gas e liquido, espacamento
entre anteparos e numero total destes. Foi desenvolvido um modelo matematico
simples, de “cascata de células de borbulhamento”, que traduz bem o funcionamento do
borbulhador.

Para testar a metodologia desenvolvida, fizeram-se a seguir ensaios com um
borbulhador geometricamente semelhante ao anteriormente testado, mas com didmetro
superior (D=100 mm). Esses estudos permitem fazer um primeiro teste a possibilidade
de “scale-up” dos resultados laboratoriais, quer do ponto de vista do funcionamento do
equipamento, quer do proprio modelo matematico adoptado.

No estudo realizado sdo testadas diversas situagdes no que toca a didmetro de
coluna (D), nimero de anteparos (N) e espagamento entre anteparos (E). Apesar de
haver iniimeras possibilidades de variagdo, no presente estudo utilizaram-se quatro

colunas (ou borbulhadores) assim designadas:

- Coluna 1, com D=32 mm, N=16 ¢ E=60 mm
- Coluna 2, com D=32 mm, N=8 ¢ E=120 mm
- Coluna 3, com D=32 mm e N=0

- Coluna de 100 mm, com D=100 mm, N=6 ¢ E=183 mm
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3.2-EXPERIENCIAS EFECTUADAS NA COLUNA 1

3.2.1-INTALACAO EXPERIMENTAL

A coluna laboratorial foi construida em tubo de vidro acrilico transparente com
diametro interno de 32 mm. Os anteparos eram feitos em chapa de aluminio, com
espessura de 0.1 mm, com um furo de cerca de 16 mm de didmetro e espacados de 60
mm entre si. Os anteparos eram fixados entre flanges existentes nos segmentos de
coluna, com os furos nos anteparos feitos de modo a ficarem tangentes a parede interior
do tubo, alternadamente para um e outro extremo do “didmetro comum”. A porgdo de
coluna entre anteparos consecutivos chama-se um compartimento e cada dois
compartimentos consecutivos formam uma célula (como se mostra na Figura 3.3), ja

que ¢ esse o elemento repetitivo.

Figura 3.3- Fotografia de dois compartimentos da coluna.

A coluna era constituida por 9 células, conforme o desenho apresentado na
Figura 3.4 e estava acoplada a uma barra de ferro que permitia obter qualquer
inclinagdo, desde a vertical até a horizontal.

A coluna era inclinada de forma a ter-se todos os “didmetros comuns” de todos
os anteparos no plano vertical que passasse pelo eixo da coluna.

O escoamento na coluna era em contra-corrente, com o liquido a descer por

gravidade.
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Figura 3.4-Representacdo esquematica: a) da coluna inicialmente construida, b) de dois compartimentos

formando uma célula e dos anteparos perfurados.
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Para se fazer o estudo do sistema, € necessario conhecer as seguintes variaveis:

\

caudal volumétrico de liquido (Q, ), caudal volumétrico de gas a entrada (Qg),
temperatura do sistema (T), pressdo a entrada (no topo) da coluna (P,), concentracdo
em oxigénio dissolvido no liquido a entrada (C,) e os parametros retengdo de gas (Eg)

e diferenca de pressdo entre a base e o topo da coluna (AP ).

O liquido usado foi a 4gua da rede proveniente de um furo. O valor do caudal da
agua era obtido a partir de um rotametro previamente calibrado.

A forma como o gés podia ser introduzido na coluna foi previamente estudada.
Inicialmente a introdugdo era feita através de um orificio lateral de 3 mm de didmetro
efectuado na base. Depois analisaram-se duas alternativas: uma delas consistiu
igualmente num orificio lateral na coluna com 9 mm de didmetro e a outra em dispersar
0 gas através de uma placa porosa colocada perpendicularmente ao eixo da coluna. O
gas usado foi oxigénio comercial, com um grau de pureza de 99.5% que provinha de
uma garrafa. Trabalhou-se com uma pressao de 2 bar a saida do redutor, suficiente para
assegurar a introducdo do oxigénio na coluna. O caudal de gas era estabelecido por um
medidor-controlador (Figura 3.5) sendo o seu valor introduzido através de uma
instru¢do dada a um computador, onde estava instalada uma placa de aquisicdo de
dados, operada pelo programa informatico Labteck Notebook. O valor real do caudal

volumétrico que passava pelo aparelho era visualizado no écran do computador.

medidores-controladores

Figura 3.5- Visualizagdo dos medidores-controladores do caudal de gés.
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O valor da pressdo a entrada da coluna, P,, era obtido através de um sensor de

pressdo previamente calibrado para cada inclina¢do da coluna, ligado também a placa de

aquisicao de dados.

A concentragdo de oxigénio dissolvido na 4gua em varios pontos da coluna era
obtida através de medidores de oxigénio ligados a placa de aquisicdo de dados. O valor
da temperatura era também medido pelos oximetros.

O primeiro ponto de medida estava situado no compartimento superior da
primeira célula, numerada como célula 0 (as 9 células da coluna foram numeradas, do
topo para a base, de 0 a 8).

As experiéncias foram realizadas a temperatura ambiente (T =19+ 2.4°C).

Na Figura 3.6 faz-se uma representagdo da coluna e da localizacdo dos

instrumentos de medida e controlo.

10
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Valvula de esfera
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Figura 3.6- Representacdo esquematica dos cinco pontos de medida usados nas experiéncias efectuadas
nacoluna 1, A, B, C,D e E.
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A determinacdo da diferenca de pressdo foi feita por intermédio de um
manometro diferencial, conforme indicado na Figura 3.7. Se ndo havia circulagdo de
fluidos, com a coluna cheia de liquido e para qualquer inclinagdo, os niveis
apresentados pelos dois ramos eram iguais. Quando havia circulagdo de liquido havia
diferenca de nivel nos dois ramos que era maior quando o caudal aumentava. Com a
introducdo simultdnea de liquido e gas a diferenca de nivel aumentava ainda mais,
sendo que para cada par de caudais de liquido e gas, esta diminuia com o aumento da
inclinagdo da coluna em relagdo a vertical. A Figura 3.7 mostra o principio de
funcionamento do mandmetro.

Com o sistema em funcionamento, para uma coluna com inclinagdo «, em
relagdo a vertical, a diferenca de pressao verificada entre a base e o topo da coluna pode
ser calculada sabendo-se a diferenca de nivel nos dois ramos do mandémetro, Ah, € a

distancia entre as duas tomas de pressdo, Al (ver Figura 3.7)

AP =P,

base

— Popo = pLOAl cOsx — p gAN (3.1)

em que p, representa a massa volumica do liquido e g a aceleragdo da gravidade.

12
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v
Efluente

Figura 3.7-Principio de funcionamento do manémetro diferencial.

A retengdo de gas, E;, que representa a fracgdo volumétrica ocupada por gés

numa determinada por¢do da coluna, ¢ um parametro fundamental no estudo de

transferéncia de massa em colunas de borbulhamento. Foi estimada por medi¢ao dos

13
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volumes de gés e de liquido. Para tal, introduziram-se duas valvulas de esfera com o
mesmo diametro da coluna separadas por uma distancia de cerca de 1.20 m. De modo a
ndo alterar a disposicdo e tamanho das células e a ndo interferirem com o escoamento,
uma das valvulas foi colocada no topo, acima da primeira célula, e outra na base, abaixo
da ultima célula. Com a coluna em funcionamento segundo as condigdes desejadas as
duas valvulas eram fechadas simultaneamente (ver Figura 3.8). O quociente entre o
volume ocupado pelo gas e o volume da por¢do de coluna entre as duas valvulas dava-
nos o valor da retencdo média. Uma vez que o didmetro da coluna ¢ constante e que os
anteparos tém uma espessura muito reduzida, os volumes ocupados por gias e por
liquido podem ser substituidos pelos comprimentos de coluna respectivos. Deste modo,

a retengdo média de gas ( Ey ) pode calcular-se a partir da expressao

£, -l (3.2)

em que l; e | representam, respectivamente, o comprimento da coluna ocupado por
gas e por liquido.

Ha no entanto que referir que quando a coluna operava com inclinacdo se
verificava que apoés o fecho das valvulas parte do géas presente ficava retido sob os
anteparos e parte subia ocupando a parte superior da coluna, conforme se esquematiza
na Figura 3.9. Constatou-se ainda que o gas que ficava retido sob os anteparos ndo
dependia do caudal, mas apenas da inclinagdo. Por isso, definimos dois tipos de
retengdo: a retengdo total em que todo o gas presente subia e ocupava o topo da coluna
e a reteng¢do que designaremos por retencdo de gas circulante que nao contabiliza o gas
retido nos anteparos, tendo em conta apenas o gas que circulava na coluna. Quando esta
se encontrava na vertical, o valor da retencdo de gas circulante era igual ao valor da
retengdo total. A Figura 3.8 ilustra o modo de obtencdo das duas retengdes. A retencao
de gas circulante era obtida com a coluna inclinada conforme se mostra na Figura 3.8b).
Para obter a retencao total a coluna era posicionada na vertical fazendo com que todo o
gas retido sob os anteparos subisse (Figura 3.8c). O calculo dos dois tipos de retengado ¢

feito através da equacdo (3.2). Para a retencdo de gas circulante, Eg., a partir da Figura

3.8b) tem-se

14
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E o lec (3.3)

IGC +ILC

em que lg. e |, . representam o comprimento de coluna ocupada por gas e por liquido,
respectivamente, conforme se mostra na Figura 3.8b). Para a retengdo total, Eg;, a

partir da Figura 3.8c), tem-se

£, = et (3.4)

IGT +ILT

em que lg; e | ; representam o comprimento de coluna ocupada por gas e por liquido,

respectivamente.

15
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Liquido

-
Valvula de
esfera fechada

-Valvula de
esfera aberta

esfera fechada

Efluente
a) b) c)

Figura 3.8— Representacdo esquematica do modo como era feita a medicdo da retengdo de gas: a) coluna
em funcionamento; b) fecho simultaneo das valvulas e medigdo da retengdo circulante e ¢) coluna rodada
até a vertical e medicao da retencao total.
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gas retido nos [
anteparos

gas retido sob os
anteparos

Figura 3.9— Representagdo esquematica e visualizacdo do gas retido sob os anteparos em duas células

adjacentes quando a coluna era operada inclinada.

3.2.1.1-Modo de operacio

Inicialmente procedia-se ao enchimento da coluna com liquido, retirando-se todo
o ar da coluna, apos o que, com uma valvula, se estabelecia no rotdmetro o valor do
caudal de liquido a usar, que poderia ser diferente para cada experiéncia. Regulava-se a
posicao da véalvula de saida da coluna, colocada na sua extremidade inferior, de modo a
manter a constancia do caudal.

Posteriormente, era introduzido o caudal de gés, e aguardava-se que fosse
atingido o estado estaciondrio, situacdo que se admitia que acontecesse quando a
flutuacdo no tempo dos valores da concentracdo fornecidos por cada oximetro fosse
inferior a 0.5 g/m’. Procedia-se entdo & leitura dos valores de temperatura e
concentragdes de oxigénio dissolvido na agua em cada oximetro. No decorrer de cada
experiéncia obtinham-se também o valor da pressao a entrada e dos niveis de agua nos
dois ramos do mandometro. O ensaio terminava com o fecho simultineo das duas
valvulas de esfera tendo em vista a obten¢ao dos valores da retengdo média de gés.

Um esquema global da instalagdo experimental esta representado na Figura 3.10.

17
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Figura 3.10- Esquema global da instalacdo experimental utilizada.
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3.2.2-RESULTADOS EXPERIMENTAIS E SUA DISCUSSAO

Ensaiaram-se quatro caudais de liquido (5.6x10°, 8.5x10°, 11.4x10° e 14.3 x10™®
m’/s) com sete caudais de gés (3.3x10°¢, 5.0x10°, 6.7x10°, 8.3x10®, 10.0x10°®, 11.7x10°®
e 13.3x10° m’/s). Para todos os pares de caudais de gas e liquido foram testados cinco
angulos de inclinacao da coluna, incluindo a vertical (0°, 15°, 30°, 45° e 60°). Nao foram
ensaiados caudais de liquido superiores a 14.3x10° m’/s pelo facto de para valores
superiores se alterar com facilidade o padrdo de escoamento na coluna: o liquido
deixava de ser uma fase continua surgindo células da coluna totalmente ocupadas por
gas. Valores do caudal de gas superiores a 13.3x10° m?/s dificultavam a obtencio de
valores da concentra¢do em oxigénio dissolvido (OD) no liquido porque a presenga de
muito gas na coluna tornava frequente a “colagem” de bolhas de oxigénio nas
membranas dos oximetros o que falseava os resultados. Por outro lado, ndo foram
ensaiados angulos de inclinagdo em relacdo a vertical superiores a 60° por dificuldades
de operacao, nomeadamente no estabelecimento correcto do caudal de liquido.

Os resultados experimentais obtidos encontram-se no Apéndice A2 para todas as
experiéncias efectuadas.

Neste trabalho, os valores de concentragdo s3o apresentados na forma

C-C,

%

adimensional, W = , em que C ¢ a concentracdo de gés dissolvido no liquido

0

numa determinada célula da coluna, C; € a concentragdo na célula de entrada, no topo

* r ~ ~
da colunae C ¢ a concentracdo de saturagao.

3.2.2.1- Influéncia do modo de introducio do gas na coluna

Num conjunto inicial de experiéncias, foram testadas trés situagdes para
introduzir o gas na coluna: através de um orificio de 3 ou 9 mm de didmetro, d,, na
parede da coluna ou de uma placa porosa na base da coluna, na perpendicular ao seu
eixo.

Com a placa porosa as experiéncias eram mais dificeis de realizar no que toca a
estabilizacdo do caudal e os ensaios efectuados contemplaram apenas a observacao

visual do padrdo de escoamento. Os testes com os orificios de 3 e 9 mm, mostraram
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diferengas pouco significativas nos ganhos de concentragdo ao longo da coluna em
praticamente todas as condi¢des de operacao. Este facto pode comprovar-se, a titulo de

exemplo, por observagdo da Figura 3.11, para um caudal de liquido intermédio usado

(Q . =11.4x10"° m’/s), valores extremos do caudal de gas (Qg =3.3x10"° e

Q; =13.3x107° m’/s) e de inclinagdo da coluna (0 e 60°). Os resultados experimentais

obtidos para estes e outros valores das varidveis de operacao e inclinagdes encontram-se
no Apéndice Al.

Como o padrio de escoamento que se estabelecia na coluna era semelhante para
os trés tipos de entrada de gas, devido a sucessdao de passos de coalescéncia e
fragmentacdo das bolhas devido aos anteparos, optou-se por fazer a introducao do gas

através do orificio de 3 mm de didmetro.

W 1.0 W 1.0
@=0° 1 a=60°
0.8 4 Q_=11.4x10°m%/s 081 Q. =11.4x10°m’/s
Q;=3.3x10° m?/s 1 Q=3.3x10°m%s
0.6 0.6
0.4 0.4 1
0.2 A 0.2 - o
A 2]
] o =
0.0 #—————— —— 0.0 —F— ——
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
n° da célula n° da célula
W 1.0 W 1.0
a=0° { a=60°
084 Q_=11.4x10% m%s 0.8 4 Q_ =11.4x10° m%/s
Q= 13.3x10% m%s 4] { Qq=13.3x106m¥s
0.6 A 0.6 -
] 1 A
J _ A
0.4 0.4 0
A [
0.2 4 0.2
A
0.0 #————— —— 0.0 F——F— ——
0 2 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
n° da célula n° da célula

Figura 3.11- Valores experimentais de W em fung¢do do ntimero da célula, obtidos nas experiéncias com
Q.=11.4x10" m?/s, trés valores de Qg e dois valores de ¢, para dois valores de d, (A3 mm; 0 9 mm).
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3.2.2.2- Varia¢ao da pressao

A diferenga de pressao entre a base e o topo da coluna, AP, foi obtida para todas
as condigdes de operacdo ensaiadas, recorrendo a equacdo (3.1),
AP = p, g(Al cosa — Ah), com Ah lido no manémetro diferencial.

Tem interesse comegar por considerar a componente de AP associada ao
desnivel no mandmetro diferencial, AP” = p_gAh, para melhor compreender as
variacdes de AP . Os valores de AP" estdo representados nas Figuras 3.12 e 3.13 para
valores distintos de Q, em funcdo da inclinacdo da coluna, para os varios caudais de

, . * . . . . . ~
gas ensaiados. Pode constatar-se que AP (ouAh) diminui sempre com a inclinagao e

aumenta com o caudal de gés e com o caudal de liquido.

« 5 18
AP x10 . Q ;x10° (m3/s):
2 AP =p gah Q_ =5.6x10°m’/s
(N/m’) 15 o 00
* 33
1.2
A 5.0
0.9 u A 6.7
O X 8.3
0.6 ; g - ® 100
A A E o117
0.3 - A A ;
' ¢ . a § m 133
Y
0.0 4 ¢ o % o
0 15 30 45 60 75
a ()

Figura 3.12- Valores de AP" para Q =5.6x10° m%/s.
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1.8

* -3
AP x10 . Q x10° (m?/s):
2 AP =p,g4h Q =14.3x10°m%s
(Nm’) 15 o 0.0
e 33
1.2 u
o A 5.0
°
0.9 % n A 67
5 X 8.3
A v n
0.6 A A g E ® 10.0
A A A o117
0.3 TS A a
' M $ m 133
0.0 ¢ P P % o
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.13- Valores de AP" para Q =14.3x10"° m’/s.

Quando era introduzido apenas liquido, o valor de Ah para cada caudal nao
variava com a inclinagdo da coluna, comprovando o facto de as perdas de carga nao

variarem com a inclinagdo, em escoamento monofasico. Com o escoamento simultaneo

de gas e liquido AP representa a perda de carga acrescida (ou subtraida) do “défice” de
variagdo de pressdo hidrostatica devido a existéncia de gas na coluna. Isto “vé-se”

igualando AP obtido pela equacdo (3.1) a AP obtido aplicando a equacdo de Bernoulli

AP = p,,0Alcosa — F (3.5)

em que p,, e F representam, respectivamente, a massa volimica da mistura gas-liquido

e as perdas de pressdo por friccdo. Obtém-se entdao

Ah = (M]AI cosa+—— (3.6)
PL PL9
ou
AP" = p gAh = (p, — p,, )9Al cosa + F (3.7)

Para uma dada inclinagdo da coluna, o aumento de AP" (ou de Ah) com os
caudais de liquido e de gés deve-se por um lado ao aumento da fric¢do e por outro a

diminuicao da densidade da mistura. A diminui¢cao com a inclina¢ao da coluna, fixados

22



3- Borbulhador de anteparos perfurados

os caudais de gas e de liquido, pode explicar-se com a diminui¢ao da fric¢do, ¢ a
diminui¢do da componente hidrostatica, porque diminui a diferenca de nivel entre as
tomas de pressdo. A titulo de exemplo, na Figura 3.14 pode constatar-se que, para
valores fixos das outras varidveis, F geralmente diminui com ¢, aumentando sempre
com Qg e com Q.. O calculo de F foi efectuado através da equagdo (3.7) considerando

Pu = pL(1—=Egc), equagdo apresentada na Secgao 3.2.2.3.

E 400
(N/m?)
[ ]
300 -
A | |
200 A
A
m} O A
X m|
100 A
2 6
o <o < <o
0+ T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.14-Variagdo de F com « para diferentes valores de Q e Qg, em m’/s:

(0 Qu=5.6x10, Qc=3.3x10"; ® Q =14.3x10", Qc=3.3x10; A Q,=5.6x10", Qc=8.3x10";
4 Q=14.3x10", Qs=8.3x10"; 0 Q,=5.6x10", Qc=13.3x10*; m Q =14.3x10°, Qc=13.3x10)

Considerando agora a diferenca de pressdao, AP, entre a base e o topo da coluna
para cada inclinacdo, o valor madximo de AP era obtido na auséncia de alimentag¢do de
gas e liquido a coluna, estando esta cheia de liquido. Passando a alimentar

continuamente liquido o valor de AP diminuia com Q, (aumentava o desnivel nos dois

ramos do manometro diferencial) pois aumentavam as perdas por friccdo. Com a
alimentagao simultanea de gas e liquido Ah aumentava para qualquer inclina¢do devido
ao aumento das perdas de carga por fric¢do e a diminuicao da densidade da mistura gas-
liquido.

Como seria de esperar, AP diminui com a inclinagdo da coluna, por diminuir a
componente hidrostatica com o decréscimo da diferenca de nivel entre as duas tomas de

pressdo e também por diminuir a fricgdo. Como exemplo, pode ver-se nas Figuras 3.15
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e 3.16, a variacdo de AP com a inclinag@o da coluna para trés dos valores de caudal de

gas ensaiados. A listagem completa dos valores de AP obtidos ¢ dada no Apéndice A2.

10

APx10” é Qu=5.6x10°m"s Qoxl0°
(N/m’) 5 ﬁ (m¥/s):
6 1 ] 033
4 - "} 083
W33
2 4
0 L L] L] L]
0 15 30 45 60 75
a(®)

Figura 3.15-Diferenca de pressdo na coluna em fungao da inclinago para Q.=5.6x10° m’/s.

10
— 6 3
APXIOJ QL 14.3x10%m3/s QGX106
(N/mz) 8 % g (m3/s):
6 033
083
4 -
m133
2 4
0 T T T T
0 15 30 45 60 75
a(®)

Figura 3.16- Diferenca de pressdo na coluna em fungdo da inclinagio para Q =14.3x10 m’/s.

3.2.2.3- Retencio de gas

Relativamente a retencdo de gas, obtiveram-se resultados quer para a retencao

total, E5;, quer para a retencdo de gas circulante, E;., referidas na Sec¢do 3.2.1. Para

cada uma das retengdes analisamos a sua variacdo com os caudais de gas (Qg) e de
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liquido (QL) e com a inclinagdo da coluna (« ). Nesta Seccdo apresentam-se apenas os
resultados necessarios para se fazer essa andlise. A listagem completa dos resultados
obtidos encontra-se no Apéndice A2 (Tabelas A2.1, A2.2, A2.3 e A2.4).

Consideram-se em seguida separadamente os resultados para os dois tipos de

retencao.

i) Retencao total de gas

A retengdo total tem duas contribui¢des: o gas que sobe na coluna e o gas retido

sob os anteparos. A variagdo de E;; com Qg ¢ dada nas Figuras 3.17 e 3.18,

respectivamente, para os valores extremos da inclinagdo de 0° e 60°. Como seria de

esperar, E.. aumenta sempre com Qg uma vez que aumenta a quantidade de gas
GT

presente na coluna.

A influéncia de Q. sobre E.; pode ser também avaliada a partir das Figuras

3.17 e 3.18. Qualquer que seja o (sO estdo representadas as inclinagdes extremas

estudadas) e Qg, Eg; aumenta com Q.. Tratando-se de um escoamento em contra-

corrente, o aumento de Q, diminui a velocidade de subida das “bolhas” gasosas,

aumentando deste modo a retengao.

18

EGT a=0° QLX106
(m3/s):
o) 157 -
®56
12 1 | O
- m]
9 - °© 685
m m] o *
¢
m <
6 - E $ * oll4
g $
3 1 5 m 143
0 . . . .
0 3 6 9 12 15

Qx10° (m’/s)

Figura 3.17- Valores de Egr em fungéo de Qg para coluna vertical.
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Ecr a=60° Q x10°
15 ] (m3/s):
(%) ™
I
" g g @ *56
9 . ¢ o 8.5
6 Ooll.4
31 mi43
0 T T T T
0 3 6 9 12 15

Q;x10° (m’/s)

Figura 3.18- Valores de Egr em fungdo de Qg para coluna inclinada 60°.

Quando a coluna ¢ operada na vertical, pode observar-se que aumenta a

diferenga entre os valores de E;; com o aumento de Qg, situacdo que ndo se verifica no
caso da coluna operar inclinada. Por exemplo, para o menor caudal de gas ensaiado E;

passou de 0.027 para 0.035 quando Q, variou de 5.6x10° para 14.3x10° m’/s. Como
Qg ¢ baixo, sdo poucas as “bolhas” em circulacdo e embora a retengdo aumente com o
caudal de liquido, que funciona como um retardador da subida das bolhas, esse aumento
¢ reduzido. J4 para Qe=13.3x10"° m’/s, 0 mesmo aumento em Q, faz E. passar de
0.087 para 0.142.

Com a coluna inclinada, o gas presente na coluna circula preferencialmente
junto a parte superior da coluna, nos trogos entre anteparos, havendo menor interac¢ao
entre 0o gas e o liquido. O efeito retardador deste sobre o gés torna-se entdo menos
importante. A titulo de exemplo considere-se, na Figura 3.18, que quando Q. passou de

5.6x10° para 14.3x10° m’/s, Eg; passou de 0.094 para 0.10 para Qz=3.3x10° m’/s. J&
para Qg=13.3x10° m’/s, Esr passou de 0.133 para 0.145 para uma variagdo de Q. de
5.6x10° para 14.3x10° m’/s.

A variagdo de E;; com « ¢ dada na Figura 3.19, para todos os ensaios

efectuados.
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18 18
Eor Q,=5.6x10° m%/s Eor Q,=8.5x10% m¥s
(%) 15 (%) 15
12 g 12 5
2 5
9 . n % $ 9 m 5 .
o 8 o o X 8
6 X 8 . 6 f S
§ * g *
3 3
0 . . . . 0+ . . . .
0 15 30 45 60 75 0 15 30 45 60 75
a () a ()
18 18
Eor Q,=11.4x10 m%/s Eor Q= 14.3x10 m%/s
%) 15 %) 15
" B
12 g 12 - g
E | 5 DS O n *
9 =) X 9 o B
) X X 8
X &
6 A o 6 A 2
s ° $
3 3
0 . . . . 0+ . . . .
0 15 30 45 60 75 0 15 30 45 60 75

a () a ()

Figura 3.19- Valores de Egr em fun¢do de «, obtidos experimentalmente para diferentes valores de Qg
(¢ 3.3x10°; ¢ 5.0x10%; A 6.7x10°%; x 8.3x10°; 0 10.0x10°; 0 11.7x10°°; m 13.3x10° m?/s).

A variacdo de Egr com «a esta sujeita a duas influéncias: por um lado, quando
aumenta « aumenta o tamanho das bolhas devido a coalescéncia o que aumentaria a
velocidade do gas; por outro, a fracgdo de gés retido sob os anteparos aumenta.

Como se pode observar da Figura 3.19, para baixos caudais de gas Egt aumenta
com a . A medida que Qg aumenta e ha mais bolhas presentes na coluna, o processo de
coalescéncia e aumento da velocidade das bolhas torna-se mais importante do que o gas
retido sob os anteparos, a valores reduzidos de « . Para inclinagdes elevadas, a retengao
nos anteparos aumenta significativamente com a inclinagdo e este efeito torna-se
dominante.

A Figura 3.19 mostra que o aumento de caudal de liquido acentua o efeito da
diminui¢do da retengdo para pequenas inclinagdes € o aumento para inclinagdes

elevadas.
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ii) Retenc¢ao de gas circulante

As Figuras 3.20 e 3.21 apresentam os valores da retengdo de gas circulante, Egc,
em fun¢do de Qg para diferentes valores de Q| e dois valores de « (0° e 60°). Constata-
se que Egc aumenta com Qg e com Q(, como seria de esperar, para funcionamento em

contra-corrente.

18
Ecc a=0° Q, x10°
15 (m3/s):
(%) -
5.6
12 A ] O
n m]
9 °© © 8.5
u O Q *
m] o *
| L 2
6 4 O $ oll.4
g $
34 5 w43
0 T T T T
0 3 6 9 12 15

Q;x10° (m’/s)

Figura 3.20- Valores de Egc em fungdo de Qg para coluna vertical.

18
EGC a:600 QLX106
(m3/s):
) 157
®56
12 4
9 - ©8.5
. T
6 - . ﬁ ¢ o114
31 s : W43
0 . . . .
0 3 6 9 12 15

Q;x10° (m3/s)

Figura 3.21- Valores de Egc em fungio de Qg para coluna inclinada 60°.
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Para o =0 ¢ Egc=Egt e os graficos das Figuras 3.17 e 3.20 sdo coincidentes.

A variagdo de Egc com « ¢ dada na Figura 3.22, para os diferentes valores de

QL com Q.
18
Eec Q,=5.6x10° m%/s
(%) 15
12
9
§
6 0 " | Q
X 2 X
3 A
3 ¢ ¢ 3 3
0+ . . . .
0 15 30 45 60 75
a ()
18
Eec L= 11.4x10° m%/s
(%) 15
12
9 [
i
m
o
6 X g 5
A X
3 8 $ 8 §
0+ . . . .
0 15 30 45 60 75

a ()

18
EGC
%) 15
12
9
6
3
0
18
EGC
%) 15
12
9
6
3
0

Q_ =8.5x10°% m*/s
B .
x 8§ 8 8
a A
L3 S § é
. * .
0 15 30 45 60 75
a ()
Q =14.3x10°m%s
| ]
]
(o]
2 8 g
A X A
o é
$ S 4 $
0 15 30 45 60 75
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Figura 3.22- Valores de Egc em funcdo de o, obtidos experimentalmente para diferentes valores de Qg

(¢ 3.3x10°; ¢ 5.0x10%; A 6.7x10°%; x 8.3x10°; 0 10.0x10°; 0 11.7x10°°; m 13.3x10° m?/s).

O facto da variagdo de Egc com o apresentar um minimo resulta da conjugagao

de dois factores. Se por um lado, a maior inclinacdo faz aumentar a coalescéncia, ¢

J4

sabido que o aumento da inclinag¢ao acaba por fazer diminuir a velocidade das bolhas, ja

que s6 parte da impulsdo contribui para o movimento da bolha.

Conforme referido no Capitulo 2, a velocidade de subida das bolhas aumenta

com a inclinagdo até angulos de cerca de 45° e depois diminui para inclinagdes

superiores (Zukoski, 1966; Bendiksen, 1984; van Hout et al., 2002; entre outros).
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Apesar de no nosso estudo nao se trabalhar propriamente com bolhas de gas que sobem
livremente numa coluna, mas com aglomerados de bolhas que se partem nos anteparos e
depois coalescem formando bolsas de gds de geometria incaracteristica, tentdmos
perceber como ¢ que estas bolsas de géds subiam ao longo da coluna com anteparos a
operar com varias inclinagdes. O método consistiu em cortar simultaneamente a
alimentacdo de gas e de liquido a coluna, formando-se na base desta uma fronteira
separadora entre o gas e o liquido, que subia ao longo da coluna com uma determinada
velocidade, normalmente representada por U,. O célculo desta velocidade foi efectuado
medindo o tempo que essa fronteira levava a percorrer uma distdncia previamente
definida na coluna. Esta operacdao foi realizada para varias inclinagdes em relacdo a
vertical. Os resultados, que se apresentam no Apéndice B, vao de encontro ao publicado

na literatura.

iii) Comparacio das retengdes
Nas Figuras 3.23 e 3.24 sao comparados os valores de Egr ¢ Egc. Constata-se

que a diferenga entre Egt € Egc aumenta com « , como seria de esperar, sendo Egc=Egr

para a =0.

18

Ec Q =5.6x10°m?/s
(%) 151 Q.=133x104ms
M retencdo
u total
12
|
]
om E O retencao
o O O de gas
6 1 circulante
3
0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.23- Valores de Egr e Egc em funcdo da inclinagdo para Q1=5.6x10° m*/s e Qc=13.3x10" m%/s.
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18
Ec Q =14.3x10°m%s
(%) 154 Qg=3.3x10%m’s
M retencdo
12 total
|
9 1 ~
O retengao
| de gas
6 1 circulante
|
|
3 N o o O o
0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.24- Valores de Egt ¢ Egc em funcdo da inclinagdo para Q.=14.3x10° m*/s e Qg=3.3x10" m%/s.

As Figuras 3.25 e 3.26 mostram que a fraccdo de gas retido sob os anteparos

(dada por E; — Eg. ) depende quase exclusivamente de « .

8
Esr-Eac Q_ =5.6x10°m?/s
: *0°
%) B g " g g = =
6 4
015°
4 O O O ] O O O A 30°
A A A A A A A o45°
2 4
© o o o o o o m60°
0 re — oo o -
0 3 6 9 12 15

Qe x10° (m'/s)

Figura 3.25-Diferenga entre Egr e Egc em fungdo de Qg para Q=5 6x10° m®/s.
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Ecr-Ecc Q =14.3x10° m’/s
1 u & 0°
%) u m N n E g
6 4
015°
4 - o o H p O U g A 30°
A A A A A A A 0o45°
2 4
o o o o o o o m 60°
0 & & —& — < L o L 2
0 3 6 9 12 15

Qe x10° (m'/s)

Figura 3.26- Diferenca entre Egr ¢ Egc em fungdo de Qg para Q =14.3x10° m’/s.

O gas retido sob os anteparos, ao nao interagir com o liquido, funciona como um
volume “morto”, pelo que a retengdo que de facto contribui para a densidade da mistura
gas-liquido na coluna ¢ a retencdo de gas circulante. Deste modo, o valor da massa
volumica da mistura, considerando desprezavel o peso do gids no balanco das massas

volumicas, sera dado por
Pu =pL(1-Ege) (3.8)

em que p,,, P, Sao, respectivamente, as massas volumicas da mistura e do liquido e

E.c € aretengdo de gas circulante.

3.2.2.4- Concentracao

Os valores de concentracao de oxigénio dissolvido na dgua em qualquer ponto
~ : . C- Co
da coluna sdo representados na forma adimensional, por W = ———.
-C,
No presente estudo, como o gas era oxigénio puro pode escrever-se a lei de

Henry na forma
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P=HC’ (3.9)

em que P ¢ a pressdo total e C a concentracdo de oxigénio dissolvido na saturacao.

Os valores de H para o sistema oxigénio-agua sao apresentados no Apéndice A

(Tabela A.1).

Como no presente trabalho a queda de pressdo na coluna ¢ uma pequena frac¢ao
. AP ) .
da pressdo total, — < 0.1, considerou-se C constante ao longo da coluna.
0
Os valores das concentragdes absolutas, da temperatura do sistema e da pressao
Py, obtidos experimentalmente, constam das tabelas do Apéndice A2. Nestas tabelas

também se apresentam os valores obtidos para AP calculados com base na equagdo

3.1).

Os “perfis de concentracdo” medidos ao longo da coluna, para todas as
experiéncias, sdo apresentados na forma de tabela, no Apéndice A2. As concentragdes
sdo apresentadas em fun¢do do numero da célula na coluna, para cada inclinacao e par
de caudais de gas e liquido.

As Figuras 3.27 a 3.30 mostram alguns dos resultados.

1.0

W Q;x106 (m¥/s):
Q_ =5.6x10°m?/s
=07 w33
0.8 A
+ é os.0
[ X
_ py A
0.6 8 X O A 6.7
m]
X ] X 8.3
0.4 - - -
§ < 10.0
K - o11.7
0.2 A .
n
+13.3
0.0 . T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10
n° da célula

Figura 3.27- Perfis de concentragio na coluna 1 para ¢ = 0° ¢ Q =5.6x10" m’/s.
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W 1.0 Q;x106 (m¥/s):
Q_ =5.6x10°m?/s
2=60° m33
0.8 1
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8 X X8.3
0.4 @ X o
X O < 10.0
A ||
m] ||
i o11.7
ﬁ +13.3
0.0 & T T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10
n° da célula

Figura 3.28- Perfis de concentragdo na coluna 1 para ¢ = 60° e Q.=5.6x10° m’/s.

w10 Q;x108 (m¥/s):
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0.8
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0.6 - + 3 A6.7
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0.4 o X 4
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M ©10.0
g A O [
0.2 - 3 O - ol11.7
|
ﬁ +133
0.0 . T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10
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Figura 3.29- Perfis de concentragdo na coluna 1 para o = 0° ¢ Q =14.3x10° m’/s.
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W 1.0
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Figura 3.30- Perfis de concentragdo na coluna 1 para = 60° e Q. =14.3x10° m’/s.

As figuras mostram que W aumenta com o caudal de gas, diminui com o caudal
de liquido e com a inclinagdo. Isto mesmo pode constatar-se nas Figuras 3.31 e 3.32,

representativas, respectivamente, de: caudal de liquido baixo e de gas alto e caudal de

liquido alto e de gas baixo.

1.0
w
Q_ =5.6x10°m?/s
0.8 - QG:13.3X10'6 m?3/s
o4
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m]
Lo
0.6 4 -
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0.4 - ° |
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|
0.2
0.0 = T T T
0 2 4 8

Figura 3.31- Perfis de concentragdo na coluna 1 para Q,=5.6x10° m’/s e Qg=13.3x10"° m?/s.
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1.0
W
Q =14.3x10°m%s
084 Qg=33x10%m’/s < vertical
o 15°
0.6
A 30°
0.4 4
0O 45°
R
. 60°
. & .
]
0~0 . T T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10

n° da célula

Figura 3.32- Perfis de concentragdo na coluna 1 para Q =14.3x10° m’/s e Qg=3.3x10"° m’/s.

Pode obter-se uma percep¢do do desempenho da coluna, considerando apenas a
concentracdo a saida da coluna (na célula 8), que representamos por Ws, na forma
adimensional. Nas Figuras 3.33 e 3.34 verifica-se que um aumento de Qg acarreta um

aumento de Ws, qualquer que seja o e Q..

1.0
Ws
Q_ =5.6x10°m’/s
0.8 | < vertical
A o o15°
0.6 4 ® =
a m n
= . " " A30°
o o
| ]
0.4 A n
[m] o45°
||
0.2 o 60°
0.0 T T T T
0 3 6 9 12 15

Q¢ x10° (mss)

Figura 3.33- Variacdo de Ws com Qg para Q,=5.6x10"° m*/s a vérias inclinagdes.
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1.0
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0.4 2 é o .
' o) u - O 45°
A o W
8 H o
0.2 4 H H 60
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Figura 3.34- Varia¢io de Wy com Qg para Q_=14.3x10" m’/s a varias inclinagdes.

Nas Figuras 3.35 e 3.36 representa-se a variagdo de Ws com Q(, constatando-se

que Wg diminui com o aumento de Q.

1.0
Ws
Q;=3.3x10°m?%5s
0.8 | < vertical
O 15°
0.6 1
A 30°
R
0.4 1
o § 0 45°
u O R ]
021 " W = m 60°
0.0 T T T T T
0 3 6 9 12 15 18

Q I_)(106 (m’/s)

Figura 3.35- Variagio de W com Q| para Qg=3.3x10"° m*/s a vérias inclinagdes.
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Figura 3.36- Variagido de Wy com Q| para Qe=13.3x10 m’/s a varias inclinagdes.

Nas Figuras 3.37 e 3.38 os mesmos resultados sdo apresentados na forma Ws vs

Ws
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Q, =5.6x10°m’/s
0.8
& ¢
X X o]
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0.6 o A R +
A 8
[ | O X
A
]
]
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0.0 T T T T
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a ()

75

Figura 3.37- Variagio de W com « para Q =5.6x10° m%/s.
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Figura 3.38- Variacio de Wy com a para Q =14.3x10° m’/s.

Como se pode verificar para cada par de caudais de liquido e gas, o aumento de

o acarreta uma diminuicao de Ws.

3.3- INFLUENCIA DO ESPACAMENTO ENTRE ANTEPAROS

3.3.1- INTRODUCAO

O estudo da influéncia do espacamento entre anteparos foi feito repetindo os

ensaios de oxigenacdo em duas outras colunas.

Na Figura 3.39 estdo representadas esquematicamente as trés colunas e os varios

pontos de amostragem, tendo havido o cuidado de manter inalteradas as entradas e

saidas de gas e liquido. Na Tabela 3.1 estdo resumidas as suas caracteristicas.
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a) Coluna 1 b) Coluna 2 ¢) Coluna 3
= — <
= = R
Liquido
ﬁ e
i Medidor de pressao -4 H
%Oximetro % %
Toma de X 5
pressao
0.24 m
0.48 /i~
0.72 m
0.96 m [..o.¥____
i i
}E el
Valvula de saida PR Efluente
Gas
Efluente — A.ﬁ}j

Efluente

Figura 3.39- Representaco esquematica das colunas utilizadas no estudo.
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Tabela 3.1- Resumo das caracteristicas de trés colunas de anteparos perfurados.

Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3

N° de compartimentos 18 10 1
N° de células 9 5 -
N° total de anteparos 19 11 2
Distéancia entre anteparos (m) 0.06 0.12 1.02
Espessura dos anteparos (mm) 0.1 0.1 0.1
Diametro interno da coluna (mm) 32 32 32
Diametro do furo nos anteparos (mm) 16 16 -
N° de pontos de amostragem 5 5 5
N° de anteparos entre o 1° e 0 5° ponto 16 8 0
Distancia entre oximetros consecutivos (m) 0.24 0.24 0.24
Distancia entre o 1° e 0 5° oximetro (m) 0.96 0.96 0.96
Distancia entre tomas de pressao (m) 0.915 0.915 0.915
Distancia entre valvulas de esfera (reten¢do) (m) 1.195 1.315 1.075

3.3.2- RESULTADOS EXPERIMENTAIS OBTIDOS NA COLUNA 2

3.3.2.1- Retencao de gas

Os valores de Egt obtidos na coluna 2 estdo representados nas Figuras 3.40 e

3.41, que mostram que nesta coluna, embora com valores absolutos inferiores, Egr tem

uma evolucao semelhante a observada na coluna 1.
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Figura 3.40- Variacdo de Egr com & na coluna 2 para Q.=5.6x10° m’/s.

18
Eor coluna 2 Qx10°
(%) 154 Q,=143x10¢ms (m’/s):
12 - ®33
| ]
om X 8.3
|| | ] X
n
X
| X
6 X i mi33
S
<
39 ¢
0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.41- Variacdo de Egr com & na coluna 2 para Q.=14.3x10"° m%/s.

Os valores de Egc para a coluna 2, constam das Figuras 3.42 e 3.43,
respectivamente, para os caudais de liquido de 5.6x10° ¢ 14.3x10° m’/s e a semelhanca

com os valores obtidos na coluna 1 ¢é notoria.
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Figura 3.42- Variacdo de Egc com & na coluna 2 para QL:5.6XIO'6 m’/s.
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Figura 3.43- Variacdo de Egc com & na coluna 2 para QL:14.3XIO'6 m’/s.

3.3.2.2- Concentracao

As concentragdes obtidas ao longo da coluna 2, sdo apresentadas também na
-C

C
forma W = *—CO Na Figura 3.44 esta representado W em funcdo da célula para
()
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alguns ensaios efectuados. A totalidade dos resultados experimentais obtidos nesta

coluna constam do Apéndice A2 (Seccao A2.2).

1.0 1.0
W coluna 2 W coluna 2
0.8 4 Q_ =5.6x10°m?/s 0.8 4 Q,=5.6x10%m?s
=0° ¥ =60°
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- + X - +
0.4 X " 0.4 v X
+ - +
[ X n
0.2 X 0.2 1 u
n % [
| ]
0.0 & T T T T 0.0 & T T T T
0 1 2 3 4 5 0 1 2 3 4 5
n° da célula n° da célula
1.0 1.0
W coluna 2 W coluna 2
0.8 4 Q_ =14.3x10°m%s 0.8 4 Q, =14.3x10°m%/s
a=0° a=60°
0.6 0.6 -
— + —
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4 1 x 4 4
+ X +
X +
0.2 - + - u 0.2 - " * :
X
[ " & ] u
0.0 . T T T T 0.0 . T T T T
0 1 2 3 4 5 0 1 2 3 4 5
n° da célula n° da célula

Figura 3.44- Perfis de concentrago na coluna 2 para dois valores de ¢ (0° ¢ 60°), dois de Q, (5.6x10° e
14.3x10° m?/s) e trés valores de Qg ensaiados (m 3.3x10%; x 8.3x10%; + 13.3x10° m?/s).

A andlise da Figura 3.44 mostra que a concentragdo para cada célula aumenta
com o caudal de gds e diminui com o caudal de liquido ¢ com a inclinagdo. As
explicagdes para isto sdo idénticas as que anteriormente se escreveram para a coluna 1.

Os mesmos factos podem ser apreciados de um modo alternativo nas Figuras

3.45 e 3.46, para o conjunto das células e nas Figuras 3.47 e 3.48 para a célula de saida.
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1.0
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Figura 3.45- Perfis de concentragdo na coluna 2 para Q,=5.6x10° m’/s e Qg=13.3x10"° m%/s.
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045°
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Figura 3.46- Perfis de concentragdo na coluna 2 para Q,=14.3x10° m’/s e Qc=3.3x10"° m’/s.

A concentragdo a saida da coluna (na célula 4), que representamos por Wy, em

fun¢do do caudal de gas de alimentacdo para um determinado caudal de liquido e para

varias inclinagdes estd representada nas Figuras 3.47 e 3.48, respectivamente, para os

caudais de liquido de 5.6x10° ¢ 14.3x10°® m?/s.
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Figura 3.47- Variagio de W, com Qg para Q =14.3x10"° m*/s na coluna 2.
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Figura 3.48- Variacio de W, com Qg para Q =14.3x10"° m*/s na coluna 2.

3.3.3- RESULTADOS EXPERIMENTAIS OBTIDOS NA COLUNA 3

A coluna 3 ndo tem anteparos. A totalidade dos resultados experimentais obtidos
nesta coluna constam do Apéndice A2 (Sec¢dao A2.3).
Dos varios resultados experimentais, apresentam-se a seguir alguns relativos a

retencao de gas e a concentragao de oxigénio dissolvido na agua.
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3.3.3.1- Retencao de gas

Nao havendo anteparos nesta coluna, ndo havia os dois tipos de retencao, apenas
a relativa ao gas em circula¢do. Nas Figuras 3.49 e 3.50 estdo representados os valores

de Egc em funcao de « .

18
6
Ecc coluna 3 QGTIO
(%) 15 - Q,_=5.6x10° m%/s (m?/s):
12 ¢33
9 - X 8.3
| |
i n | ] ]
6 mi33
X X % x
3
L 2 L 2 < * *
0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.49- Variacio de Egc com ¢, para Q. =5.6x10 m?/s na coluna 3.
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Figura 3.50- Variacdo de Egc com ¢, para QL=14.3x10'6 m>/s na coluna 3.
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As Figuras 3.49 e 3.50 mostram um comportamento semelhante ao da retengdo
circulante da coluna 2 (Figuras 3.42 e 3.43) para iguais condi¢des de operagao, embora

com valores absolutos inferiores, como seria de esperar.

3.3.3.2- Concentracio

Os resultados experimentais, para duas condi¢des extremas estdo representados
nas Figuras 3.51 e 3.52, em fungéo da distdncia em relagdo ao ponto a entrada.

No decorrer das experiéncias efectuadas na coluna 3 observou-se que, a
excep¢do do caso de operacdo com o caudal de gis mais baixo e na vertical, o
escoamento se fazia em regime slug. Neste regime, as bolhas sdo de grandes dimensoes,
disponibilizando areas interfaciais por unidade de volume de coluna reduzidas, o que se
traduz em baixas taxas de transferéncia de massa e concentragdes do gas dissolvido no

liquido.

1.0
W | coluna3
08 Q_=5.6x10°m%s < vertical
’ Q;=13.3x10% m?/s
O 15°
0.6 °
A 30°
o (o]
0.4 -
A
© 0 0 45°
A n
o |
0.2 & W 60°
0.0 . T T T T
0 0.24 0.48 0.72 0.96 1.2

distancia (m)

Figura 3.51- Perfis de concentragdo na coluna 3 para Q,=5.6x10°m%/s e Qz=13.3x10° m’/s.
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Figura 3.52- Perfis de concentragdo na coluna 3 para Q =14.3x10" m’/s e Qg=3.3x10"° m%/s.

3.3.4- COMPARACAO DE RESULTADOS DAS TRES COLUNAS

Nesta seccdo sdo comparados os valores de retencdo de gas e os valores de

concentragdo de oxigénio dissolvido na dgua obtidos nas colunas 1, 2 e 3.

3.3.4.1- Retencio

Na Figura 3.53 estdo representados os valores de Egt em funcdo de o para as
trés colunas e na Figura 3.54 a correspondente variagdo de Egc com « , para alguns dos

ensaios efectuados.
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Figura 3.53- Variacdo de Egr com & nas colunas 1, 2 ¢ 3 (m coluna 1; 0 coluna 2; A coluna 3).
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Figura 3.54- Variacdo de Egc com <& nas colunas 1,2 ¢ 3 (m coluna 1; 0 coluna 2; A coluna 3).

Constata-se das Figuras 3.53 e 3.54 que, como seria de esperar, a retencdo ¢
maior na coluna 1 e menor na coluna 3, com os valores da coluna 1 significativamente
maiores do que nas colunas 2 e 3, sendo a diferenca mais acentuada para a retengdo
total. Para valores baixos de Qg (3.3x10°° m’/s), a diferenca entre os valores de Egr das
trés colunas aumenta nitidamente com a inclinagdo devido ao aumento da quantidade de
gas retido nos anteparos.

Quando o caudal de gas ¢ elevado (13.3x10°° m?/s), a diferenca entre os valores
de Egr para as colunas 1 e 2 ndo varia tanto com a inclinagdo, constatando-se um

aumento da diferencga para as colunas 1 e 3 (esta ultima n3o tem anteparos e portanto

Ecr=Ec0c).

J& para Egc, a diferenca entre os valores das trés colunas praticamente ndo varia

com a inclinagdo, para valores baixos de Qg (3.3x10°® m’/s). Para valores elevados deste
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parametro, a diferenca entre os valores de Egc para a coluna 1 e as colunas 2 ¢ 3
diminui com «, sendo esta diminui¢do mais pronunciada para Q_ elevado (14.3x10°

m’/s).

3.3.4.2- Concentracao

Na Figura 3.55, para Q.=5.6x10° m’/s e na Figura 3.56, para Q. =14.3x10° m’/s,
estdo representados os valores de W em funcdo da distincia percorrida desde o ponto a
entrada, representada por X, nas trés colunas (usa-se X em vez do numero da célula,
porque a coluna 3 nao tem células). Constata-se dessas figuras que, para todas as
condi¢gdes de operacdo e para qualquer ponto da coluna, os valores mais elevados da
concentragdo sao obtidos na coluna 1. Pelo contrario, os valores mais baixos foram
obtidos na coluna 3, como seria de esperar. Para igual distncia relativamente a entrada,
as diferengas entre os valores de W da coluna 1 e da coluna 2 sd3o significativas, o
mesmo sucedendo com as colunas 2 e 3. Estas diferencas acentuam-se para valores de
Qg mais elevados, como seria de esperar, podendo explicar-se com o facto de a
transferéncia de massa do gas para o liquido aumentar com a retengdo de gas (tendo esta
os valores mais elevados na coluna 1 e os mais baixos na coluna 3) e com a presenga de
anteparos os quais promovem maior interaccdo entre os fluidos, com maior agitacao e

turbuléncia junto da interface gas-liquido.
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Figura 3.55- Perfis de concentracdo nas trés colunas, para Q.=5.6x10° m’/s, com dois valores de Qg
(3.3x10° e 13.3x10° m?/s) e trés valores de ¢ (0°, 30° e 60°), (m coluna 1; o coluna 2; A coluna 3).
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Figura 3.56- Perfis de concentragdo nas trés colunas, para QL=14.3x10'6 m3/s, com dois valores de Qg
(3.3x10° ¢ 13.3x10° m?/s) e trés valores de a (0°, 30° e 60°), (m coluna 1; 0 coluna 2; A coluna 3).

Pode comparar-se o desempenho das trés colunas considerando apenas a

concentragdo a saida, que representamos por W, na forma adimensional. As Figuras

3.57 e 3.58 mostram Wy em fun¢do de o, podendo constatar-se que Wy diminui
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sempre com o qualquer que seja a coluna e que a diferenga entre os valores de Wy se
acentua para Q baixo e Qg alto.

Na Figura 3.57 constata-se que, mesmo para « =0, onde sio menores as
diferencas no escoamento dos fluidos, os valores mais elevados de Wy obtém-se na
coluna 1. A titulo de exemplo, refira-se que para a =0, o valor de Ws da coluna 1 ¢
superior em 5% ao da coluna 2 e em 33% ao da coluna 3, sendo estas diferengas,

respectivamente, de 8% e 89% para o =30° e de 20% e 108% para o =60°.

1.0
W | Q_ =5.6x10°m%/s
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Figura 3.57- Variacdo de Ws com « nas trés colunas, para Q.=5.6x10° m’/s e Qg=13.3x10° m’/s.
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Figura 3.58- Varia¢io de Ws com o nas trés colunas, para Q =14.3x10° m’/s ¢ Q¢=3.3x10"° m%/s.
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3.4-MODELO TEORICO

3.4.1-INTRODUCAO

O sistema gés-liquido opera em contra-corrente e a observacao mostra que a fase
liquida € continua e o gas constitui a fase dispersa. O padrdo de escoamento repete-se
aproximadamente em todas as células que podem ser consideradas bem agitadas, do

ponto de vista do liquido.

A coluna foi por isso modelada como uma série de tanques perfeitamente
agitados, no que toca ao liquido, sendo cada célula aproximada a um tanque, conforme

esquematizado na Figura 3.59.

S &5

e

e & &S

Efluente

Figura 3.59- Modelo para a transferéncia de massa na coluna com anteparos: exemplo da coluna 1 que
com 18 compartimentos ¢ 9 células é modelada como uma série de 9 “tanques perfeitamente agitados”.
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r

O gas ¢ considerado como tendo composicdo constante ao longo de todas as
células, admitindo-se que o coeficiente de transferéncia de massa e a area interfacial sdo
0s mesmos para todas as células.

Nao sendo facil separar o coeficiente de transferéncia de massa, K., da area de
transferéncia, A, optou-se por usar um coeficiente global que ¢ o produto do coeficiente

de transferéncia de massa pela area de transferéncia, f = K A, médio para cada célula.
Considere-se uma célula que ¢ percorrida pelo caudal Q, , sendo a concentraciao
de oxigénio dissolvido a entrada C, e a saida C (igual ao interior da célula). Vamos

efectuar um balango massico ao soluto na fase liquida. O caudal massico, m, de soluto

transferido em cada instante, da fase gasosa para a fase liquida na célula ¢ dado por:
m=Q, (C-Cy) (3.10)

Por outro lado, a transferéncia de soluto pode também ser obtida pela lei da

convecgao:
m=K_AC -C) (3.11)
O balango ao oxigénio na fase liquida, com g =K, A da
Q. (C-C,)=p(C"-C) (3.12)

e esta equacao pode ser resolvida em ordem a C, obtendo-se

c_CothC (3.13)
1+b
em que b= b ¢ o coeficiente de transferéncia adimensional. Quanto maior for o valor

L

de b, mais a concentragio de saida se aproxima do equilibrio.

Para uma célula n, com concentra¢do C, , a entrada e a saida C,, vem:
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C = Cn_1 +b C: (3.14)
" 1+b

Vamos agora considerar alguns modelos para a coluna como um todo.

3.4.2- MODELO 1

Neste modelo considera-se
1) A pressdo é constante em toda a coluna, o que implica que C~ é também
constante.

2) O caudal volumétrico de gas, Q; , ¢ constante.

3) O coeficiente =K A, tem o mesmo valor para todas as células.

Tem-se entao

Cl:CO+bC§ (3.15)
1+b
_C,+bC, C,+bC; bC, C, bC, bc] (3.16)

"7 1%b  (l+bf  (+b) (1+bf (+bf (+b)

C b C, b C, b C,
Cy=—2++ 04 0 4o — (3.17)
" (+b)"  (+b)"  (1+b)" (1+Db)
ou
C MU T (3.18)
Cy = 0 b C —_—
SNTTS U °;(1+bj
e recorrendo a lei de Henry
C P, (1Y (3.19)
Ch=—20 _4po L
SNTTS U H;(Hbj
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3.4.2.1-Obtencao do coeficiente global de transferéncia de massa

Na equagao (3.19), b é um parametro de ajuste. O seu calculo para as 9 células
da coluna 1 (ver Figura 3.59), conhecidos os valores experimentais das concentragdes a

entrada (C,) e a saida (C,), permitiria determinar o valor de £ para as células da
coluna, em cada condi¢do de operagdo (Q,, Qg e «), pois S =bQ, . Contudo, uma

vez que se dispunha de uma série de pontos de medida que permitiam conhecer o valor
da concentrag¢do em varias células, optou-se por optimizar o parametro b (e portanto £)
tendo-se utilizado para tal a subrotina de Levenberg-Marquardt. A titulo de exemplo, na
Figura 3.60 mostra-se o critério de optimizag¢io para a « = 0°, com Q.=5.6x10° m’/s e
Qs=8.3x10° m?/s. Estdo representados os pontos experimentais e as curvas tedricas
para alguns valores de b. Constata-se que para b=0.1 todos os pontos estdo acima da
linha tedrica e para b=0.2 estio todos abaixo. A medida que aumenta o valor de b em
relacdo a 0.1 e diminui em relagdo a 0.2, as curvas tedricas situam-se mais proximo dos
pontos experimentais. A curva correspondente a b=0.163 ¢é aquela que melhor aproxima

0s pontos experimentais.

Os valores (optimizados) de f, para todos os ensaios efectuados na coluna 1,

constam da Tabela 3.2 e representam-se nas Figuras 3.65 a 3.70.

1.0

— N0
=0 H  ponto experimental

Q_ =5.6x10° m’/s .
081 Q=8.3x10% m¥/s 1=0.200

modelo
(b optimizado=0.163)

modelo

—— —modelo (h=0.150)

77777 modelo (b=0.175)

— —~-—modelo (b=0.200)

n° da célula

Figura 3.60- Critério de optimizagio do parametro b, para Q =5.6x10° m*/s, Q,=5.6x10° m*/s e a=0°.
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Tabela 3.2- Valores do coeficiente global de transferéncia de massa, g =K A, obtidos a partir do
modelol, para a coluna 1 ¢ para todos os ensaios efectuados.

Bx10° (m’/s)
a () Qux10° Qcx10° (m’/s)
(m¥/s) 33 5.0 6.7 8.3 10.0 11.7 13.3
5.6 0.475 0.663 0.796 0.913 1.137 1.208 1357
0 8.5 0.509 0.733 0.975 1.171 1.466 1.614 1.919
(vertical) | 11.4 0.526 0.733 0.991 1.266 1.612 1.824 2.080
14.3 0.547 0.783 1.080 1.428 1.680 1.940 2.283
5.6 0.481 0.685 0.805 0.895 1.045 1.100 1.187
15 8.5 0.469 0.710 0.923 1.108 1336 1.428 1.581
11.4 0.531 0.753 0.956 1.253 1.488 1.696 1.947
14.3 0.555 0.804 1.082 1.399 1.598 1.898 2.079
5.6 0.398 0.634 0.726 0.852 0.981 1.043 1.082
30 8.5 0.444 0.587 0.819 0.985 1.173 1275 1393
11.4 0.502 0.724 0.895 1.054 1.300 1.533 1.728
14.3 0.516 0.692 0.934 1.183 1.459 1.636 1.899
5.6 0.331 0.462 0.602 0.702 0.724 0.825 0.875
45 8.5 0.370 0.512 0.660 0.775 0.972 1.145 1.262
11.4 0.383 0.549 0.710 0.897 1.055 1212 1.345
14.3 0.433 0.567 0.745 0.955 1.163 1.262 1.484
5.6 0.269 0.383 0.447 0.518 0.594 0.642 0.723
60 8.5 0.291 0.431 0.519 0.688 0.798 0.850 0.900
11.4 0.352 0.501 0.629 0.753 0.850 0.927 1.022
14.3 0.359 0.499 0.623 0.756 0.926 0.940 1.080

Antes de se proceder a analise da variagdo de B com as variaveis de operacao

importa testar o modelo com os valores experimentais da concentragdo, o que se mostra

nas Figuras 3.61 a 3.66.
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1.0
W Qx106 (m¥/s):

coluna 1

- 6 3
0.8 Q=5.6x10% m%s - O 3.3 experimental

0(:0“ - o

3.3 modelo 1

A 8.3 experimental
—— — 8.3 modelo 1
O  13.3 experimental

,,,,, 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.61- Confrontagdo entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =5.6x10° m*/s ¢ a=0°.

1.0
W coluna 1 Q;x108 (m¥/s):
— 6 13
os Q_=5.6x10% m%/s O 3.3 experimental
. a=30°

3.3 modelo 1

A 8.3 experimental
—— — 8.3 modelo 1
o 13.3 experimental

77777 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.62- Confrontacgdo entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q. =5.6x10° m*/s e a=30°.
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1.0
w | Qox10° (m¥s):
= -6 3
08 4 QL =5-6x10% m?s O 3.3 experimental
: a=60°
3.3 modelo 1
0.6 - -0
o-- . A 8.3 experimental
- - / a
0.4 4 o-~~ A —— —8.3 modelo 1
O  13.3 experimental
————— 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.63- Confrontacdo entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =5.6x10° m*/s ¢ a=60°.

1.0
w coluna 1 Qx10° (m¥/s):
Q =14.3x10¢ m’/s .
0.8 1 2=0° O 3.3 experimental

3.3 modelo 1

A 8.3 experimental
—— — 8.3 modelo 1
(o} 13.3 experimental

,,,,, 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.64- Confrontacdo entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s ¢ &=0°.
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1.0
w coluna 1 Qx10° (m¥/s):
Q =14.3x10° m’/s )
0.8 1 2=30° O 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 - - 0
o - A 8.3 experimental
- -
i o-~ —— — 8.3 modelo 1
0.4 a
o 13.3 experimental
————— 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.65- Confrontagdo entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s e a=30°.

1.0
w coluna 1 Qx10° (m¥/s):
Q =14.3x10° m’/s )
0.8 - 2—60° O 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 -

A 8.3 experimental

-0 —— — 8.3 modelo 1

0.4 -

o 13.3 experimental

,,,,, 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.66- Confrontagao entre os valores de W experimentais da coluna 1 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s e a=60°.

Das Figuras 3.61 a 3.66 constata-se que para todas as situagdes hd uma boa

concordancia entre os valores experimentais € o modelo 1.
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Nas Figuras 3.67 e 3.68, [ esta representado em funcdo de Qg para varios

valores de a e valores extremos de Q. ensaiados.

24
6
px10 Q,=5.6x10% m¥s
(m*/s) 2.0 1
o 0°
1.6 - 015°
o
12 o ¢ © A30
g R A .
0 | 2 Q i - E o4s
R m| - n u W 60°
0.4 % g " "
0.0 T T T T
0 3 6 9 12 15
Q¢ x 10°(m’s)
Figura 3.67- Variagdo de f com Qg, para Q.=5.6x10" m’/s.
24
6 <
px10 Q_=14.3x10% m/s o
(m’/s) 2.0 - 6
] A o 00
1.6 1 & A
o15°
6 A O
O A30°
1.2 A
o = [
A O m =m 045°
0.8 O g =
2 i ] W 60°
0.4 =
0.0 . . . .
0 3 6 9 12 15
QGXIO6(m3/s)

Figura 3.68- Variagio de f com Qg, para Q. =14.3x10° m¥/s.

As Figuras 3.67 e 3.68 mostram que £ aumenta sempre com o caudal de gés,

qualquer que seja o caudal de liquido e a inclinagao da coluna.
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O efeito de Q. ¢ evidenciado nas Figuras 3.69 e 3.70, onde /S esta representado

em fungdo de ¢, para varios valores de Q,.

2.4
Bx10° ] Q,x106 (m¥s):
(m3/s) coluna 1
2.0 1 Q;=3.3x10°m?/s
os.6
1.6
© 8.5
1.2 4
0. - o114
04§ 8 8 A A A143
&
0.0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.69- Variagdo de f com «, para Qs=3.3x10° m’/s e varios valores de Qy.

24
Bx10° a a1 Q,x10° (m¥s):
3 o A coluna
m’/s b
(m’/s) 2.0 o A Q¢=13.3x10¢ m/s
o os.6
1.6 o
A
| © 2 © 8.5
1.2 4 m]
o 8
o
0s ] o oll4
O
0.4 ] A 143
0.0 . . . .
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.70- Variagdo de f com «, para Qs=13.3x10"° m?/s e varios valores de Q.

Estas figuras mostram que para valores fixos de Qg ¢ &, f aumenta com Q, em

virtude de, por um lado, aumentar a velocidade junto da interface gés-liquido, o que faz
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aumentar K|, e por outro, aumentar a reten¢ao e consequentemente a area A, tendéncia

que se acentua quando ha mais gas na coluna.

O efeito da inclinagdo em £ ¢ melhor evidenciado nas Figuras 3.71 e 3.72.

Constata-se que £ diminui sempre com « , qualquer que seja o valor de Q. e Qg.

24

6 Qx10°
,BX}O J coluna 1 (m3/s):
(m’/s) 2.0 - Q_ =5.6x10°m?/s

J m33
1.6 1 os.0
T 567
12 9 +
) 8 8 X 8.3
X X 6
0.8 A A © 10.0
5] R Py
% o A 8
0.4 1 " " o A ot
1 u +13.3
00 T T T T
0 15 30 45 60 75
a ()
Figura 3.71- Variagdo de f com «, para Q=5.6x10" m’/s.

6 24 1 Qx10°
,BX310 ] . coluna 1 (m3/s):
(m’/s) 2.0 5 - 6 3

E o + Q, =14.3x10° m’/s .
1.6 4 o o 0s.0
3 ° *
X ° 767
12 4 x S
A + X 8.3
A X 0
0.8 o o A X ©10.0
A
[ | ] E o ol11.7
0.4 -
+ 133
0.0 4 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.72- Variagdo de f com «, para Q =14.3x10° m’/s.
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Para tentar quantificar a influéncia sobre B de cada uma das varidveis, Qg, Q,

e a, os valores de [ (apresentados na Tabela 3.2) foram correlacionados com os
dessas varidveis. Atendendo a forma das expressdes com que o coeficiente de
transferéncia de massa ¢ normalmente correlacionado com as varidveis e ao facto de
neste trabalho uma das varidveis ser a inclina¢do da coluna, ajustou-se a seguinte fung¢ao

aos dados

B =c,Q:Q" {sen(g - aﬂ 3 (3.20)

em que Cy, Cj, C; € C3 sdo constantes a determinar.

Obteve-se a seguinte expressdo, valida para as condi¢des experimentais
ensaiadas (5.6x107° <Q, <14.3x10° m’/s, 3.3x10°<Q; <133x10° m’/s e

0<a<r/3 rad), sendo o ajuste efectuado por regressao multipla pelo método dos

minimos quadrados, através da aplicagdo informatica STATGRAPHICS

ﬂ=1-939><<QG>°-852<QL>°'”{Se“@‘“ﬂ' (m'/5) (321)

Um teste a precisdo da correlagdo ¢ apresentado na Figura 3.73, onde os valores
de p obtidos com a equagdo (3.21) sdo representados por S.or € 0s obtidos por
optimizagdo, apresentados na Tabela 3.2, por S.xp.

A equagdo (3.21), embora de aplicabilidade restrita as condi¢cdes experimentais,
permite verificar que o produto do coeficiente de transferéncia de massa pela area de
transferéncia, /=K A, ¢ mais influenciado pelo caudal de gas que pelo de liquido, sendo
a influéncia da inclinacdo também significativa. Permite também concluir facilmente
que S aumenta com Qg e com Q_ e diminui com «, confirmando as tendéncias

anteriormente analisadas.
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ﬁXIO()COIT 24 //
(m?/s) .
2.0 4 7 n "
+20% - ~
T
.7 u_
1.6 - . >
/ //
A
4 ~
1.2 - /1 e
. ~
e
]
. 1)
0.8 - - 20%
rd
0.4 - p
/7
0.0 . . . . .
0.0 0.4 0.8 1.2 1.6 2.0 2.4
Bx106  (m?/s)

Figura 3.73- Comparacdo entre os valores dos coeficientes £ obtidos através da correlagdo e os

experimentais, para a coluna 1.

Outra analise que importa efectuar, ¢ a de saber como ¢ que o coeficiente f
varia com a retengdo de gas circulante, Egc, que sera aquela que mais directamente
estard relacionada com a transferéncia de massa. Esta variacdo estd representada nas

Figuras 3.74 e 3.75, constatando-se que ha uma relagdo de quase proporcionalidade

entre aqueles dois parametros.

2.4

coluna 1
Q_ =5.6x10° m%/s

Bx10°
(m3/s)

0°

60°

Linear
(09
Linear
(60°)

0.12

0.15

EGC

Figura 3.74- Relagdo entre 3 e Egc, para Q=5 6x10° m/s.

68




3- Borbulhador de anteparos perfurados

2.4
6 .-0
pBx10 coluna 1 .
(m¥s) 201 Q =143x10° m¥s K=}
. [m] 0°
A 60°
------- Linear
(09
Linear
(60°)
0 0.03 0.06 0.09 0.12 0.15
Eac

Figura 3.75- Relagdo entre [ e Egc, para Q.=14.3x10"° m%/s.

3.4.2.2- Coeficiente [ -coluna 2

Para a coluna 2 os valores experimentais conduzem aos valores de f

apresentados na Tabela 3.3 e representados nas Figuras 3.77 e 3.78.

3.2
ﬁXlO6 ] coluna 2 Q4 x106
(m*/s) Q= 5.6x10°m%/s (mi/s):
2.4
+
+ m33
1.6 4 X N +
X 8.3
X +
] ] X
08 m +13.3
u
|
0.0 T T T T
0 15 30 45 60 75
a ()

Figura 3.76- Variagdo de # com « na coluna 2, para Q.=5.6x10° m’/s.
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3.2
ﬁxlO(’ + coluna 2
(m®/s) Q = 14.3x10°m’/s
24 - +
X
1.6 4 o +
+
X
0™ n X
]
n ]
0.0 . . . .
0 15 30 45 60

75
a ()

Qx10°
(m3/s):

33

X 8.3

+13.3

Figura 3.77- Variagdo de f com « na coluna 2, para Q.=14.3x10"° m?/s.

Continua a observar-se que £ aumenta com os caudais de gas e de liquido e

diminui com a inclina¢do da coluna.

Na Tabela 3.3 constam também os valores da razdo f£/f entre o pardmetro de
transferéncia de massa para as células da coluna 2 e coluna 1, respectivamente. Como
na coluna 2 o espagamento entre anteparos ¢ duplo da coluna 1, se f/f, tiver valor
proximo de dois,

predominantemente durante a subida do gés, entre anteparos. Se o valor de f/f, for

proximo de um,

predominantemente na passagem pelos anteparos.
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Tabela 3.3 - Coeficientes de transferéncia de massa para as colunas 1 e 2 obtidos com o modelol.

Coeficiente de transferéncia, [ x10° (m’/s) para as colunas 1 e 2

Qc=3.3x10° m’/s Qc=8.3x10° m’/s Qs=13.3x10° m’/s
inclinagao
da coluna 0° 15° 30° 45° 60° 0° 15° 30° 45° 60° 0° 15° 30° 45° 60°
Q.=5.6x10° m’/s
Coluna
1 0.475 | 0.481 | 0.398 | 0.331 [ 0.269 1 0.913 | 0.895 | 0.852 | 0.702 | 0.518 ] 1.357 | 1.187 | 1.082 | 0.875 | 0.723
Coluna
5 0.840 | 0.881 | 0.645 | 0.500 | 0.439 1 1.672 | 1.635 | 1.441 | 1.043 | 0.877 ] 2.298 | 2.164 | 1.889 | 1.566 | 1.065
/
ﬂZﬂl 1.8 1.8 1.6 1.5 1.6 1.8 1.8 1.7 1.5 1.7 1.7 1.8 1.7 1.8 1.5
Q.=11.4x10° m%/s
Coluna
! 0.526 | 0.531 | 0.502 | 0.383 | 0.352 ] 1.266 | 1.253 | 1.054 | 0.897 | 0.753 ] 2.080 | 1.947 | 1.728 | 1.345 | 1.022
Coluna
5 0.857 | 0.842 | 0.656 | 0.508 | 0.448 1 1.869 | 1.775 | 1.450 | 1.055 | 0.872 ] 2.819 | 2.693 | 2.273 | 1.620 | 1.137
BB
1.6 1.6 1.3 1.3 1.3 1.5 1.4 1.4 1.2 1.2 1.4 1.4 1.3 1.2 1.1
Q.=14.3x10° m*/s
Coluna
1 0.547 | 0.555 | 0.516 | 0.433 [ 0.359 1 1.428 | 1.399 | 1.183 | 0.955 | 0.756 ] 2.283 | 2.079 | 1.899 | 1.484 | 1.080
Coluna
) 0.882 | 0.816 | 0.668 | 0.516 | 0.460 ] 1.896 | 1.852 | 1.475 | 1.078 | 0.878 ] 3.007 | 2.774 | 2.319 | 1.632 | 1.289
/
ﬂzﬂl 1.6 1.5 1.3 1.2 1.3 1.3 1.3 1.2 1.1 1.2 1.3 1.3 1.2 1.1 1.2

Os valores da Tabela 3.3, permitem concluir que a transferéncia de massa se da
predominantemente junto dos anteparos ( 5, / f, = 1) quando os caudais de liquido e de
gas ¢ o angulo de inclinacdo aumentam e inversamente, a transferéncia de massa
durante a subida do géas entre anteparos ¢ dominante ( 3,/ 5, = 2) quando os caudais
de liquido e de gas e o angulo de inclinacdo diminuem.

Isto faz sentido ja que para Qg, QL € @ menores, a coluna opera quase cheia de

liquido, com o gas a passar sob a forma de pequenas bolhas. J& para retengdes de gas
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elevadas, a interac¢do entre fases situar-se-4 dominantemente na passagem através dos

anteparos.

i) Teste do modelo 1 na coluna 2

Um teste a fiabilidade dos valores de f obtidos para a coluna 2, ¢ apresentado

nas Figuras 3.78 a 3.83, onde se confrontam os resultados experimentais da
concentragdo com o modelo 1. Estas figuras mostram que, tal como aconteceu com a
coluna 1, ha uma boa concordancia entre os valores experimentais € o modelo em todas

as condicdes de operagdo.

10
W coluna 2 Qx10° (m¥/s):
Q_ =5.6x10°m’/s
0.8 - 2=0° O 3.3 experimental

3.3 modelo 1

A 8.3 experimental
—— — 8.3 modelo 1

o 13.3 experimental

77777 13.3 modelo 1

0.0 r T T T

0 1 2 3 4 5

n° da célula

Figura 3.78- Confrontacgdo entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q. =5.6x10° m’/s e a=0°.
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1.0
W coluna 2 Q¢ x10° (m¥/s):
Q_ =5.6x10°m?/s
0.8 4 2=30° O 3.3 experimental

3.3 modelo 1

A 8.3 experimental
—— — 8.3 modelo 1

O  13.3 experimental

77777 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.79- Confrontacio entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =5.6x10° m’/s e a=30°.

1.0
W | coluna2 Qx10% (m¥/s):
Q =5.6x10°m?/s
0.8 2=60° ] 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 -
A 8.3 experimental
-0
0.4 4 /szz/ﬂ —— — 8.3 modelo 1
- — M .
o 13.3 experimental
77777 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.80- Confrontagfo entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =5.6x10"° m*/s ¢ a=60°.
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1.0
W | coluna2 Q¢ x10° (m¥/s):
Q_ =14.3x10°m/s
0.8 4 2=0° O 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 -
o) A 8.3 experimental
/O - -
0.4 1 - A —— —8.3 modelo 1
O  13.3 experimental
77777 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.81- Confrontacao entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s e & =0°.

1.0
W | coluna2 Q¢ x10° (m¥/s):
Q_ =14.3x10°m/s
0.8 4 2=30° O 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 -
A 8.3 experimental
-0
04 1 o -~ —— —8.3 modelo 1
O  13.3 experimental
77777 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.82- Confrontacao entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s e & =30°.
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1.0
W coluna 2 Q¢ x10° (m¥/s):
Q_ =14.3x10°m/s
0.8 4 2=60° O 3.3 experimental
3.3 modelo 1
0.6 -
A 8.3 experimental
0.4 4 —— —8.3modelo 1
_0
//e//—”' O  13.3 experimental
fffff 13.3 modelo 1

n° da célula

Figura 3.83- Confrontacao entre os valores de W experimentais da coluna 2 e os previstos pelo modelo 1,
para Q =14.3x10° m’/s e & =60°.

3.4.3- MODELO 2

Suponhamos agora que se pretende analisar uma coluna com as mesmas
caracteristicas da coluna 1 mas com um numero elevado de células, deixando de se
poder considerar a pressdo constante, devido (sobretudo) a variacdo da pressdo
hidrostatica. Para isso, tem de se desenvolver um novo modelo, que designaremos por
modelo 2, que tenha em conta esta realidade.

Considera-se entdo que

1) A pressao varia ao longo da coluna, o que implica que C* também varia.

2) O caudal volumétrico de gas, Qg, varia.

3) O coeficiente f varia.

A variacdo da pressdo vai provocar uma correspondente alteracdo no volume de

gas em circulacdo, que operando em contra-corrente, implicara que o caudal

volumétrico de gas aumente da base para o topo. Com a variagdo de Qg, £ podera ter

um valor diferente para cada célula. O aumento do volume de gas, da base para o topo,
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vai traduzir-se ndo no aumento do volume das bolhas, pois estas quebram-se nos
anteparos, mas no aumento do seu nimero. E por isso que, para além de um aumento da

retencdo da base para o topo, também a area interfacial A (e portanto ) aumenta no

mesmo sentido.

Os valores das concentragdes de soluto dissolvido no liquido para as vérias

células sdo obtidos do mesmo modo que para o modelo 1 (ver Sec¢do 3.4.2), sendo que

agora cada célula tem um dado valor de C* e do pardmetro adimensional b. Tem-se

entdo
c _Cotb G (3.22)
: 1+b,
c _Ci+b,C) _ C, . b, Cra P o (3.23)
P 14+h, (1+b)(1+b,) (1+b)d+b,) ' (d+b,) °
= S + b, C, + b, C,+
(1+b)A+Dby))...A+by) (A+b)(A+b,)...Ad+by) (1+b,)...A+by)
b, . (3.24)
+ N
(1+by)

A equacdo (3.24), que permite calcular a concentragdo das varias células ao

longo de uma coluna até a célula N, pode apresentar-se da seguinte forma recorrendo a

lei de Henry

Cy=— C, +% . b,P, N szpz - ?IN—IPN—I + leEN (3.25)
[Ta+b) " |[Ja+b) []a+b) [Ja+by +0)
i=1 i=1 i=2 i=N-1

A determinagdo de C, a partir da equacao (3.25), implica o conhecimento da

pressdo e do parametro b e, portanto de £, ao nivel de cada célula.

Na auséncia de um modelo ou até de uma relagdo empirica que possa ser

utilizado para determinar £ numa coluna com as caracteristicas e nas condigdes
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experimentais como as que se estudam neste trabalho, uma das questdes que se pde ¢ a
de saber como determinar o parametro £ para cada uma das varias células da coluna.
Uma das possibilidades ¢ obter a relacao entre S (calculado com o modelo 1) e as
variaveis de operacao, Q., Qg € «, a partir dos resultados da coluna 1. Pode optar-se

por obter a relagdo entre f e Qg para cada par de valores de QL e o ensaiados:
f=1(Qs). Através desta relagdo, se for conhecido o valor de Q. em cada uma das
células da coluna, determina-se o valor de £ também para cada célula. A totalidade das
relagdes S = f(Q;) encontra-se no Apéndice C1.

Em teoria, cada equagdo do tipo £ = f(Qg) devia ser obtida com os resultados
de experiéncias efectuadas numa unica célula. Para ¢ e Q, fixos, fazia-se variar Qg .
A medi¢do dos valores da concentragdo a entrada e a saida permitiria o calculo de S
para os valores de Qg ensaiados, podendo assim obter-se as relagdes S = f(Qg).

Contudo, este pode ndo ser o processo mais fidvel, uma vez que haverd sempre
interferéncias a entrada e a saida da célula que ndo se conhecem e ndo podem ser
controladas, levando a erros. Por exemplo, se o incremento conseguido na concentragao
de gés dissolvido for pequeno, os erros de medicao desta varidvel podem ser superiores
ao seu valor. A solugdo poderia passar pela utilizacdo de células de maior comprimento,
onde previsivelmente aqueles efeitos seriam irrelevantes dado ser maior o incremento
na concentra¢do mas, nesta situagdo, deixariamos de ter células equivalentes a tanques
perfeitamente agitados.

A solucdo a adoptar deve entdo passar por trabalhar com mais células. O seu
nimero deve ser de modo a garantir simultaneamente uma variagdo significativa nos
valores da concentragdo e uma variagdo de pressdo pouco significativa. Pequenas
variagOes na pressdo asseguram uma pequena variagdo no caudal volumétrico de gés
podendo considerar-se P e Qg aproximadamente constantes. Estas condigdes ficaram
garantidas na coluna laboratorial com que se trabalhou, constituida por nove células,
como se descreveu na Secgao 3.2. Esta coluna, sendo curta (a razao entre a variagao de
pressdo e a pressdo a entrada foi sempre inferior a 0.1) garantia uma quase constancia

dos valores de P e de Qg , mas tinha um comprimento suficiente de modo a permitir a

realizacdo do estudo experimental que consta das Secc¢des 3.2 e 3.3 e validar o modelo

l.

77



3- Borbulhador de anteparos perfurados

O modelo 2 que aqui se desenvolve ndo pode ser visto como modelo a testar
com as experiéncias realizadas, pois AP foi pequeno, mas sim como uma eventual

metodologia de calculo de uma coluna com AP elevado.

Sendo dificil a obtengdo de um modelo analitico para o calculo da variagao de P
ao longo de uma coluna do tipo da coluna 1 optou-se pelo método empirico que consiste
em recorrer aos valores de AP obtidos nas experiéncias efectuadas com a coluna 1.

Os valores de AP divididos pelo nimero de células da coluna dio um valor

médio da variacdo de pressdo por célula que designaremos por AP, .

Numa coluna com um nimero muito elevado de células, se Qg variar ao longo

da coluna, o valor de AP, variard de célula para célula. Mas como se obtiveram valores

de AP para todos os valores de Q., Qg ¢ o ensaiados (ver Apéndices A2) numa coluna

relativamente curta, ¢ possivel obter os valores de AP, correspondentes. Do mesmo
modo que se obtiveram relagdes entre [ e Qg, obtiveram-se fungdes do tipo

AP, = f(Q;) para cada par de Q_ e « . Estas fungdes encontram-se no Apéndice C2.

O calculo da pressao ¢ feito célula a célula. Conhecendo-se P numa célula,
normalmente a do topo, Py, a pressao na célula imediatamente abaixo, P;, é calculada

com base em Py e em AP, nesta célula, AP,. Entdo, com Py e com AP, (obtido de

AP, = f(Qg) substituindo Qg pelo seu valor nesta célula, Qg ), P1 ¢ calculado por
Pl == PO + APO (326)
O calculo da pressdao em todas as células da coluna ¢ efectuado por um processo
iterativo.

A relacdo entre P e Qg em cada célula obtém-se a partir da equacdo dos gases

perfeitos que se admite valida. Para uma determinada célula tem-se

PQ, =nRT (3.27)

em que N, R e T, representam respectivamente, o nimero de moles de gas por unidade

de tempo que atravessam a célula, a constante universal dos gases perfeitos e a
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temperatura absoluta do sistema. Do mesmo modo, para a célula 0 (no topo da coluna),

tem-se

P,Qs, = "o RT, (3.28)

em que o indice 0 das variaveis P, Qg, n e T se refere a célula 0.

Se a coluna operar em estado estacionario, como foi o caso, e na condi¢do de
ndo haver consumo de oxigénio ao longo da mesma, entdo o numero de moles por
unidade de tempo mantém-se constante. Se T for constante, o termo do lado direito das
equagdes (3.27) e (3.28) ¢ igual e constante ao longo da coluna, podendo estabelecer-se

a seguinte relagc@o entre pressao e caudal volumétrico de gés

PQg = P,Qg, = constante (3.29)

Esta equacgao ¢ valida, como se referiu, na condicdo de Qg ndo ser influenciado
pelo consumo de gés transferido para o liquido, o que equivale a dizer que o efeito do
consumo ¢ desprezavel. Esta hipdtese ¢ facilmente testavel por um balango material
entre a entrada e a saida da coluna, que mostrara se, para os caudais em causa, mesmo
que o liquido saia saturado de gas, a percentagem de consumo de géas ¢ pequena. Em

todos os ensaios realizados, considerando os valores respectivos de Cy a entrada e de

* \ 4 r M i by
C  a saida, o gas consumido representou menos de 14% de n a entrada, sendo que as
percentagens mais elevadas se verificaram na condigdo de Qg baixo e Q. alto, como

. . * ~ . .
seria de esperar. Mesmo considerando C, =0 e C para valores de T ndo inferiores a

15 °C, a percentagem maxima foi de cerca de 15% com Q_=14.3x10° m’/s e

Qc=3.3x10 m’/s. Apesar de uma variagdo de 15% em n, entre entrada ¢ saida, poder

comecgar a ser significativa, para ja, no modelo 2, descarta-se a variagdo de Qg, por

influéncia de n. No modelo 3 esse problema serd devidamente equacionado.

O calculo de uma coluna com AP elevado ¢é efectuado célula a célula, como se
referiu, por um processo iterativo que passamos a descrever, tendo como ponto de
partida o conhecimento da pressdo num ponto da coluna, normalmente no topo, Py, € o

valor de Qg a entrada, na base da coluna, Q; , sendo Q; =Q; -
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Iniciando-se da base para o topo da coluna, o processo envolve os seguintes

Ppassos:

1°- Comegando na célula N, para um dado conjunto de valores de Q, , Qg ¢ a, obtém-
se AP, , a partir da equagdo correspondente de AP, = f(Q), substituindo Q; por
Qg, © o valor do coeficiente S para esta célula, Sy, substituindo Q; por Qg na
equacdo f = f(Qg) respectiva. Como ndo se conhece o valor da pressdo da célula N,
P, , este tem de ser arbitrado.

2°- Conhecido o valor de AP, e arbitrado o de Py, a pressdo na célula imediatamente
acima (célula N-1), P, _,, é calculada através da equacdo: P, , = P, — AP, .

3°- Obtido o valor de Py, o caudal volumétrico de gas associado a esta célula, Qs , ¢

I:)N
I:)N -1

calculado atraves da expressdo: Qg = =

Qe, -

4°- Com Qg conhecido, calcula-se o valor da variagdo de pressdo na célula N-1,
AP, , novamente com a equagdo AP, = f(Qg), substituindo Qg por Qg € o valor
de By, substituindo Qg por Qg naequagdo B = f(Qs).

5°- A pressao ao nivel da célula N-2 sera calculada através de P, = Py, — AP,

6°- Conhecido o valor de Py_, pode calcular-se o caudal volumétrico associado, Qg

P . o
através da expressioQ, ~=—"-Q, . O processo continua até se atingir a célula de
GN*Z P GN
N-2

topo, onde os valores calculados de P e de Qg serdo, respectivamente, By ¢ Qg .

O valor de P, obtido através do processo iterativo devera ser igual ao valor real.

Caso isto acontega o processo esta terminado com a obtengdo da pressdo e do caudal de

gas para todas as cé€lulas da coluna. Se o valor calculado para P, for diferente do valor
real, terd de se arbitrar um novo valor para P, e repetir novamente todos os passos

indicados. O novo valor arbitrado para P, devera ser superior ou inferior ao anterior
consoante o valor iterado para P, seja superior ou inferior ao real. O processo iterativo

s6 termina quando o valor de P, calculado for aproximadamente igual ao valor real.
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No entanto, e caso pretendamos esbogar graficos que nos permitam visualizar a
relagdo entre estas variaveis, pode ser adoptado um processo mais simples, que consiste

em atribuir um valor ao caudal de gas na célula de topo, Qg ~(que terd de ser igual ou

inferior a 13.3x10° m?/s, valor maximo usado nas experiéncias e consequentemente na

obtengdo das fungdes AP, = f(Qg)) em vez de arbitrar um valor inicial para P, .
Conhecendo o valor real de P, e um valor de trabalho de Qg , a presséo e o caudal

volumétrico para cada célula ao longo da coluna pode ser feito de modo similar ao ja

descrito, sendo que agora se “caminha” do topo para a base.

Como exemplo, nas Figuras 3.84 a 3.85 apresentam-se, os resultados da
simulagcdo obtidos para uma coluna com 90 células (cerca de 11 m de comprimento)
com caracteristicas semelhantes a coluna 1. A concentracdo em funcao do numero da

célula é mostrada para duas condi¢des de operagio: QL baixo ¢ Qg alto (Q, =5.6x10°
m’/s, Qs =70 x10°® m’/s) e Q_ alto e Qg baixo (Q. = 14.3x10° m’/s, Qs = 3.3x10°

m’/s). Por uma questdo de simplicidade, representamos o caudal volumétrico de gés a

entrada por Q; em vez de Qg . Néo se efectuaram simulagdes com Qg =13.3 x10°

m’/s, dado que o correspondente aumento do caudal de gas ao longo da coluna,

inviabilizaria a utiliza¢@o das correlagdes AP, = f(Q;)e £ = f(Qg;). Com os caudais
de entrada de Q, =5.6x10° m’/s e Q, =7.0x10° m’/s garantia-se no topo da coluna
de 90 células um valor ndo superior a Q; =13.3 x10° m%/s. Em todas as simulacdes

considerou-se Cy=0, P;=101325 N/m’ e T=19°C, a que corresponde H = 2.2465x10°
J/kg.
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Figura 3.84- Perfis de concentragdo obtidos com o modelo 2 para uma coluna com 90 células, para
a=0°.
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Figura 3.85- Perfis de concentragdo obtidos com o modelo 2 para uma coluna com 90 células, para

a=60°.

As Figuras 3.84 e 3.85 mostram que, em todas as situagdes, o valor da
concentragdo obtida com Q. baixo e Qg alto, foi superior, como seria de esperar, dado
ser maior o valor do parametro adimensional de transferéncia, b, como se mostra a titulo

de exemplo na Figura 3.86 para o = 60°.
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Figura 3.86- Variagdo do pardmetro b com o numero da célula, para @=60° e duas condigdes de
operacao.

Esta figura mostra também que b diminui do topo para a base da coluna em

resultado da diminui¢ao de £ com Qg.
As Figuras 3.84 a 3.85 mostram também que, para Q. baixo e Qg alto, se atinge
mais rapidamente valores proximos de C°, sendo também menor o valor da diferenca

entre C e C, como seria de esperar. Esta diferenca, diminui do topo para a base da
coluna, at¢é uma determinada célula, mantendo-se a partir dai quase constante. Com
efeito, até se atingir este valor minimo de C"—-C, embora a tendéncia para a
transferéncia diminua, a taxa de crescimento de C ¢ superior a taxa de crescimento de
C". Com a redugiio de Qg diminui o niimero de bolhas o que faz com que a variagdo de

C cresga com o numero da célula, enquanto que a tendéncia para a transferéncia
diminui por diminuir a area para a transferéncia. A inclinagdo da coluna influencia

também este comportamento. Verifica-se, para uma dada condi¢do de operacdo, que o
aumento de « retarda a obtencdo de valores proximos de C°. Por exemplo, para
Q, =5.6x10° m’/s e Qg =7.0x10° m’/s, o valor de C* —C diminui até préximo da
célula 30 quando o =0°, e diminui até as células 40 e 70, respectivamente, para
a=30°¢ a=60°. Para Q_=14.3x10°m’/s e Q, =3.3x10° m’/s, o valorde C" —C

diminui em valor absoluto até cerca das células 60 e 70, respectivamente, para & = 0° e
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a =30°. Para a =60° ndo ¢ possivel atingir o valor minimo daquela diferenga nas 90
células. Este comportamento pode ser explicado com base na variagdo de b em fungéo
do numero da célula para varias inclinagcdes, como se mostra na Figura 3.87. Para
valores fixos de Q. e Qg 0 parametro b (e, portanto £ ) diminui com « , por diminuir a
agitacdo na interface gas-liquido e a é4rea de transferéncia devido a coalescéncia das
bolhas, podendo assim justificar-se a diminuicdo dos valores de C e o facto de «

retardar a obtengdo de valores de C proximos de C”. A taxa de variagdo de b (e de )

com o nimero da célula também diminui com «, como se pode constatar na Figura
3.87. Para a = 60°, a variacdo de b é menor devido a menor variagdo de P.
As Figuras 3.84 a 3.85 mostram ainda que a concentracdo ndo atinge o valor da

saturagdo, mesmo para um numero elevado de células percorridas, e que os valores de

* . \ . ~ ~ ~ . . .
C  relativos as duas condicdes de operagao sdo, praticamente coincidentes.

modelo 2
0.25 4 Q_=5.6x10° m%/s; Q ;=7.0x10° m3/s

0.20

0.15 1

010 f777mrmremmeeie

0.05 1

0.00 T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90

n° da célula

Figura 3.87- Varia¢io do pardmetro b com o numero da célula numa coluna com 90 células, para
Q1=5.6x10° m’/s e Qc=7.0x10"° m?/s e trés valores de « .

O efeito da inclinacdo ¢ melhor avaliado nas Figuras 3.88 e 3.89. Nestas figuras

estdo representados os valores das concentragdoes, C ¢ C , em fungdo do numero da

célula, para ¢ =0° e ¢ =60°.
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Figura 3.88- Perfis de concentragdo numa coluna com 90 células obtidos com o modelo 2, para
Qu=5.6x10° m’/s e Qz=7.0x10"° m’/s.
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Figura 3.89- Perfis de concentracdo numa coluna com 90 células obtidos com o modelo 2, para
Q=14.3x10° m’/s e Qe=3.3x10° ms.

As Figuras 3.88 e 3.89 mostram que a concentragdo diminui com a inclinagao da

coluna, como seria de esperar.

Com o modelo 2 fica apresentada uma metodologia que permite o calculo de

colunas a “escala industrial” em que a pressdo varia significativamente. Primeiro ¢
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construida uma coluna modelo com as caracteristicas geométricas iguais as da coluna
“real”, mas com poucas células de modo a que o valor de AP seja pequeno. Os ensaios
na coluna modelo devem ser feitos com os valores das variaveis de operagdo que se
pretendem usar na coluna “real”. Para cada conjunto de valores de Q_, Qg ¢ @, devem
determinar-se os valores das concentracdes (pelo menos a entrada e a saida) e a variagdo

de pressdo. Através do modelo 1 obtém-se os valores de f, que depois se

correlacionam com os valores de Qg, de Q. e de «a. Estas correlagdes sdo usadas no

modelo 2 permitindo determinar o valor de £ para as varias células da coluna “real”. A

pressdo em cada célula pode também ser obtida a partir de correlagdes entre AP e Qg,

QL ¢ a, obtidas com a coluna modelo.

No modelo 2 nio foi incluido o efeito do consumo de gas no valor de Qg, por ser
na maioria das situacdes reduzido. H4 no entanto casos em que esse consumo pode ser
significativo, como quando se opera com valores de Q. elevados e/ou Qg reduzidos.
Naturalmente o consumo serd tanto mais importante quanto menores os valores de Qg.
Apenas para estes casos, por uma questao de precisdo, deve incluir-se no modelo o
consumo de gas. Apresentamos a seguir o modelo que inclui esta alteracdo e que

designaremos por modelo 3.

3.4.4- MODELO 3

Mantém-se todas as premissas do modelo 2 a que se soma a diminui¢ao do
caudal molar de oxigénio desde a sua introducdo na base até ao topo da coluna,
resultante da sua transferéncia para a 4gua. O consumo de gas ao longo da coluna vai
resultar numa correspondente diminuicdo de Qg. Da base para o topo da coluna, a
diminui¢do de P faz aumentar Qg, mas o consumo tem um efeito contrario fazendo-o
diminuir.

Agora deixa de ser valida a equacgdo (3.29), isto ¢, deixa de ser constante o
produto PQg. Considere-se entdo duas células consecutivas, por exemplo as células 0 e

1, percorridas por um caudal de liquido Q., com pressdes P, e P,, e concentracdes C, ¢

C,, respectivamente. O caudal volumétrico de gas na célula 0, QGO , €
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Q —J%QQ—QJQ—CQ%?- (3.30)

Gy ~ P
Po 0

onde R ¢ a constante dos gases ideais e T € a temperatura absoluta. A equagdo anterior

pode ser resolvida em ordem ao caudal correspondente a célula 1 Qg , obtendo-se

_R kT 331
QG1 - Pl QGo +Q|_(C1 Co) =) ( )

1

A equacdo (3.31) evidencia os pressupostos fisicos por nos referidos
anteriormente ou seja: com o aumento de P diminui Qg do topo para a base da coluna,

enquanto o consumo de oxigénio faz diminuir esse caudal da base para o topo.

A obtencdo dos valores de P, Qg, f e C, para cada uma das células, desde a

entrada no topo da coluna até a base, tem um procedimento andlogo ao do modelo 2:

1°- Inicio na célula 0. Sao conhecidos os valores da pressao, Py, ¢ da concentragao, Cy.

E atribuido um valor ao caudal de gas, Qg, -

Com as correlagdes obtidas para os caudais de liquido ensaiados, a partir de

dados experimentais ¢ do modelo 1, AP, = f(Qg) e = f(Q;), obtém-se os valores

de AP e p para a célula 0, AP, e f,, bastando substituir nessas correlagdes Qg por

Qs, -

2°- Determinag@o dos parametros para a célula 1.

A pressao P; ¢ calculada através da equagdo (3.26): P, = P, + AP,
O caudal Qg ¢ dado pela equagdo (3.31).
A concentragdo C, ¢, de acordo com a equacao (3.14), calculada por

C — CO +b1Cl* — CO + blpl (332)
" 14b, 1+b, (1+b)H

I

com b, =—.
L
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Uma vez que ha uma interdependéncia entre a concentragdao ¢ o caudal de gés,
nao ¢ possivel resolver as equagoes (3.31) e (3.32) separadamente. Se na equagao (3.31)

substituirmos C; pelo valor dado por (3.32) obtém-se

PQ RT| C bR,
Qel __0%6G +QL o 4 1 1)H _Co} (3.33)

P P |1+b  (1+b,

Sendo para a célula 1, g, = f(Qg ), o célculo de Qg, € feito através da seguinte

equacado algébrica, derivada de (3.33)

[ f=1Qq), |
PQs, RT C, Q, P P (3.34)
P R ﬂlzf<QGI>+[ ﬂ1=f(QG)J “o]7Qa =0
+— | 1+—F—|H
T Q Q _

Obtido o valor de Qg , pode agora calcular-se B, através de f=f(Q;)
correspondente aos valores de QL ¢ « pretendidos, substituindo Qg por Qg . A
concentracdo sera agora calculada por (3.32). Através da correlagdo AP, = f(Qg)

correspondente, calcula-se AP, bastando para isso substituir Qg por Qg .

3°- O passo 2 ¢ repetido para todas as células, até se atingir a tltima, situada na base da
coluna.

O caudal de gas obtido na ultima célula corresponde ao caudal de entrada na
coluna. Se o valor obtido for igual ao que nds pretendemos, o processo de calculo
termina. Caso isto ndo aconte¢a, todo o processo tera de ser repetido iniciando-se

novamente pela célula de topo, com a atribui¢do de um novo valor para Qg .

A titulo de exemplo, nas Figuras 3.90 e 3.91 mostram-se os perfis de
concentragdo numa coluna com 90 células obtidos com os modelos 1, 2 e 3, para Q, alto
e Qg baixo, respectivamente, para a=0° e a=60°. Nas simulacdes considerou-se C=0,

P;=101325 N/m’ e T=19 °C.
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Figura 3.90- Perfis de concentragdo previstas pelos trés modelos, numa coluna com 90 células, para
a=0°,Q=14.3x10° m’/s e Qc=3.3x10" m’/s.

100
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Figura 3.91- Perfis de concentragdo previstas pelos trés modelos, numa coluna com 90 células, para
a=60°, Q=14.3x10° m’/s e Qc=3.3x10° m’/s.

Os valores correspondentes da pressdo estdo nas Figuras 3.92 e 3.93.
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Figura 3.92- Valores da pressdo previstos pelos trés modelos, numa coluna com 90 células, para o =0°
e Q=14.3x10"° m%/s, Qc=3.3x10"° m%/s.
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Figura 3.93- Valores da pressdo previstos pelos trés modelos, numa coluna com 90 células, para
a=60° e Q=14.3x10° m’/s, Qc=3.3x10° m’/s.

As Figuras 3.90 e 3.91 mostram que os valores de concentragdo previstos pelo
modelo 2 sdo ligeiramente superiores aos do modelo 3. Repare-se que o modelo 3 prevé
a circulacdo de menos gas na coluna, o que faz com que, para as mesmas condigdes de
operacdo, este modelo preveja uma percentagem de liquido na coluna superior a do

modelo 2. Este facto origina que para a mesma distancia percorrida pelo liquido (ou
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célula atingida), a pressdo seja maior no modelo 3 que no 2, o que justifica que a
concentragdo de saturagao no modelo 3 seja superior a correspondente concentracao no
modelo 2. A diferenga entre os modelos 2 e 3 comega por aumentar nas primeiras
células, diminuindo depois ao longo da coluna, apesar de o caudal volumétrico de gas
transferido, diminuir sempre desde o topo até a base. Com efeito, as maiores taxas de
transferéncia de gas ocorrem nas primeiras células devido a elevada forga directriz para
a transferéncia. A diminui¢ao desta for¢a directriz ¢ do caudal volumétrico transferido
faz com que as diferencas entre os dois modelos se esbatam depois ao longo da coluna.
A importancia do consumo do gas, nos casos em que se tem Q alto e Qg baixo ¢é
evidenciada nas Figuras 3.94 e 3.95, referentes a colunas verticais de 90 e 180 células,

respectivamente, com um valor de Qg a entrada muito baixo (0.33x10° m’/s).

C a=0°
(g/m3) . Q,=14.3x10°m%/s
1 Q45=0.33x10 m’/s

-.---|| ———modelo 1
.- — modelo 2

e | . modelo 3

0 T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90

n° da célula

Figura 3.94- Perfis de concentragdo previstas pelos trés modelos, numa coluna com 90 células, para
a=0° e Q=14.3x10° m’/s, Qz=0.33x10" m’/s.
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Figura 3.95- Perfis de concentracdo previstas pelos trés modelos, numa coluna com 180 células, para
a=0° e Q=14.3x10° m%/s, Qc=3.3x10"° m?/s.

As Figuras 3.94 e 3.95 mostram que, nos casos em que o caudal de gas
alimentado a coluna é muito baixo a diferenca entre os valores de concentragdo
previstos pelos modelos 2 e 3 ¢ significativa, acentuando-se com o numero de células.
Quanto menor o valor de Qg alimentado a coluna, menor ¢ o caudal de gés transferido,
mas mais relevante este se torna face ao caudal de gds em circulagdo. Ao longo da
coluna, do topo para a base, o caudal volumétrico de gas em circulagdo diminui com o
aumento da pressdo, pelo que a importancia relativa do consumo de gas aumenta,
aumentando como seria de esperar a diferen¢a entre os valores de concentragdo obtidos
com os dois modelos. As Figuras 3.94 e 3.95 mostram também que caso se pretenda
tratar caudais de agua elevados com pouco gas terd de se aumentar o nimero de células

da coluna.
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3.5-APLICACAO DA METODOLOGIA AO ESTUDO DE
TRANSFERENCIA DE MASSA NUMA COLUNA DE MAIORES
DIMENSOES

3.5.1-INTRODUCAO

Nas secc¢des anteriores estudou-se a transferéncia de massa gas/liquido em
colunas de pequeno didmetro (32 mm), com anteparos, a operar com valores baixos de
caudais de liquido e de gas. A fim de verificar se este tipo de equipamento e a
metodologia de célculo se podem aplicar a equipamentos idénticos mas, de maiores
dimensdes e operando com valores mais elevados de caudais, efectuaram-se
experiéncias numa nova coluna, geometricamente semelhante a usada inicialmente

(descrita na Sec¢do 3.2), mas com diametro interno de 100 mm.

3.5.2-EXPERIENCIAS

As experiéncias foram efectuadas numa coluna geometricamente semelhante a
descrita na Secc¢do 3.2, mas com 100 mm de didmetro interno e portanto 50 mm de
diametro do furo em cada um dos anteparos. A Figura 3.96 mostra trés compartimentos,
de um total de dez, que constituiam a coluna, sendo 183 mm a distancia entre anteparos.
Tendo em vista a comparagdo dos resultados experimentais desta coluna com a de 32
mm, utilizaram-se caudais de liquido e de gés que forneciam os mesmos valores para
velocidades superficiais dos fluidos nas duas colunas. Nos ensaios utilizaram-se cinco
valores de inclinacao da coluna, « : 0°, 15°, 30°, 45° ¢ 60°. Para cada valor de a foram
ensaiados dois caudais de liquido, Q. (a saber 54.7x10 ¢ 139.6x10° m’/s), cada qual
com dois caudais de gas, Qg (32.2x10° e 129.9x10° m’/s). As experiéncias decorreram

a temperatura média de 16.4 °C (na gama de 16.0° a 16.8 °C).
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Figura 3.96- Visualizacdo de parte da coluna.

Para cada ensaio mediu-se o caudal de liquido (4gua da torneira) e de gas
(oxigénio puro comercial), a temperatura da 4gua e o valor da concentragdo em oxigénio
dissolvido na agua em quatro pontos ao longo da coluna. Mediu-se também a pressdo a
entrada da coluna e a diferenca de nivel nos dois ramos do manometro diferencial,
tendo em vista o calculo da diferenca de pressao entre a base e o topo da coluna. Para a
obtencdo dos valores da concentracdo, era retirada uma pequena amostra de liquido
onde se fazia a medi¢do com um oximetro. Em tudo o resto, o procedimento
experimental foi semelhante ao descrito na Sec¢ao 3.2. Na Figura 3.97 esta representada
esquematicamente a coluna e nela se identifica também a localizagdo dos pontos de
medicdo. Para eliminar a interferéncia do efeito da entrada de liquido no processo de
transferéncia de massa, o ponto dito a entrada estava localizado no terceiro

compartimento (a contar do topo) conforme se mostra na Figura 3.97.
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Ponto dito

f\aentrada
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1.14m

[

Oxigénio
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Nﬁta asaida
C3

Efluente

Figura 3.97- Representacdo dos pontos de medigdo da concentragdo: A, B, C e D.

As concentracdes medidas continuam a ser apresentadas na forma

C -C , . «
—L__~% sendo C;j a concentracdo na célula i da colunae C™ a

adimensionalizada, W = —~
0

concentragdo de oxigénio dissolvido que estaria em equilibrio com a corrente gasosa.
Os resultados obtidos constam da Figura 3.98, com W representado em fungao
do nimero da célula (do topo para a base da coluna) para os cinco valores de o . Os

resultados experimentais encontram-se no Apéndice A2.4.
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Figura 3.98- Valores experimentais de W em funcao do n° da célula, obtidos nas experiéncias efectuadas
na coluna de 100 mm de didmetro para diferentes valores de & (+ 0°% o 15° A 30° 0 45° m 60°).

3.5.3- RESULTADOS E SUA DISCUSSAO

3.5.3.1-Resultados experimentais

Na Figura 3.99 representam-se os valores da concentracao (adimensionalizada) a

saida da coluna, W3, em funcao de « .
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W3 b Coluna de 100 mm
0.8
0.6 -
. m
0.4 A a |
O A
0.2 . o S
A A A R
0.0 4 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.99- Valores de W obtidos a saida da coluna em funcdo de «, para os valores de Q. e de Qg (em
m?/s) ensaiados: {m (Q_ =54.7x107°, Q, =129.9x107°); 4 (Q, =139.6x10™°, Q5 =129.9x107);

0(Q, =54.7x107°, Q, =32.2x107°); A (Q, =139.6x10™°, Q, =32.2x10"°)}.

Desta figura constata-se imediatamente que W3 diminui com o aumento de ¢,
para Q. e Qg fixos e, como seria de esperar, diminui com o aumento de Q, para a e Qg

fixos, aumentando com Qg, para Q. e « fixos.

Para a obten¢@o do coeficiente de transferéncia /=K A assume-se um conjunto
de pressupostos idénticos aos da coluna de 32 mm. Volta a admitir-se que a coluna ¢
constituida por uma série de células perfeitamente agitadas. O modelo descrito na
Secgdo 3.2 ¢ agora aplicado a esta coluna de modo a obter b ¢ f. Dado tratar-se de uma
coluna curta, ja que para todos os ensaios se obteve AP/Py<0.1, em que AP ¢ a variagdo
de pressio na coluna e Py é a pressdo a entrada, admite-se que a pressdo ¢
aproximadamente constante.

O modelo teorico utilizado (modelo 1) apresenta uma boa concordancia com os
valores experimentais da concentracdo, como se mostra na Figura 3.100 para todos os

caudais ensaiados e para trés valores de o
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Figura 3.100- Confrontagdo entre os valores de W experimentais da coluna de 100 mm de diametro e os
previstos pelo modelo 1 para trés valores de & (+ 0° exp., A 30° exp., m 60° exp., modelo)

Os correspondentes valores de £ sdo apresentados na Figura 3.101.

98



3- Borbulhador de anteparos perfurados

40
ﬂxlO6
(m3/s) | Coluna de 100 mm
A
30 A
A
A
200 A
]
|
]
10 - u
f A 4
a B
0 T T T T
0 15 30 45 60 75

a ()

Figura 3.101- Variagdo de com « para os valores de Q e de Qg (em m?/s) ensaiados:
{0 (Q=54.7x10°, Qc=32.2x10"%); A (Q,=139.6x10, Qc=32.2x10");m (Q,=54.7x10"°, Qc=129.9x10®);
A (Q.=139.6x10", Qc=129.9x10)}.

Constata-se que £ aumenta com a diminui¢do de «, para Q. e Qg fixos,
aumentando também com Q,, para valores fixos de Qg ¢ « e ainda com Qg para
valores fixos de QL e «, comportamento idéntico ao verificado na coluna de 32 mm
conforme consta da Secgao 3.4.2.

Se compararmos os valores de S obtidos na coluna de 100 mm com os obtidos
na coluna 1 de 32 mm, apresentados anteriormente na Sec¢ao 3.4.2, para iguais valores
das velocidades superficiais do liquido, U s=Q./Ac, e do gas, Uss=Qs/Ac (em que Ac €
a area da sec¢do recta da coluna), verificamos que os valores relativos a coluna de 100
mm sdo sempre superiores. Caudais mais elevados de liquido condicionam desde logo
este resultado. Por outro lado, para os mesmos valores de Uis, Ugs € @, constatou-se
que, na gama de caudais de liquido e gas ensaiados, os valores do parametro b obtidos
na coluna de 100 mm, embora da mesma ordem de grandeza, sdo sempre superiores (em
média 45 %) aos obtidos na coluna de 32 mm. Isto pode ser confirmado na Figura 3.102
onde se representam os resultados de b relativos a coluna de 100 mm em funcao dos
resultados correspondentes da coluna de 32 mm, isto ¢, para iguais valores de o, Uis e
Ugs. Estas discrepancias poderdo estar relacionadas com a diferenga dos didmetros dos

furos nos anteparos, o que levara a alteragdes no padrao de escoamento. Um didmetro
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maior do furo, como acontece na coluna de 100 mm, devera sempre alterar o processo

de formacao e quebra de bolhas junto dos anteparos.

—~ 04 -
* 0,
g - + 45 %
o .
[} .
= [ K
3 o
g 0.3 -
=] -
2 .
3
p ¥
0.2 - [ 7]
m
R
n
0.1 -
.l
]
0 T T T
0 0.1 0.2 0.3 0.4

b (coluna de 32 mm)

Figura 3.102- Representagdo de b obtido na coluna de 100 mm vs b da coluna de 32 mm.

3.6-CONCLUSOES

Neste capitulo fez-se o estudo experimental e tedrico de um dispositivo de
transferéncia de massa gas-liquido projectado para funcionar com inclinagdo em relacao
a vertical. De modo a evitar a acumulacdo de gas na parte superior da coluna inclinada,
introduziram-se anteparos perfurados, igualmente espacados ao longo da coluna, os
quais individualizavam por¢des de tubo hidrodindmicamente semelhantes que se
designaram por células.

O estudo experimental decorreu inicialmente numa coluna com 32 mm de
didmetro e 1.08m de comprimento, constituida por 9 células. Estudou-se a retengdo de
gas ¢ a variacdo de pressdo, dois parametros hidrodindmicos com implicagcdes no
processo de transferéncia de massa. Devido a acumulagdo de gds sob os anteparos

quando a coluna funcionava com inclinag¢ao, foram definidos dois tipos de retengao:

uma que tem em conta todo o gas presente na coluna e que designamos por retencdo
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total e outra que tem em conta apenas o gas em circulagdo na coluna, designada por
retencdo de géas circulante. Uma das conclusdes obtidas foi que a quantidade de gas
retido sob os anteparos dependia apenas da inclinacdo da coluna, com a qual aumentava,
sendo praticamente independente do valor dos caudais de géas e de liquido, funcionando
assim como um volume estatico com influéncia reduzida no processo de transferéncia.
Sendo a retencao total naturalmente superior a de gas circulante (s6 eram iguais quando
a coluna se encontrava na vertical), ambas aumentavam com o caudal volumétrico de
gas, devido ao aumento da quantidade de gés presente na coluna e com o caudal de
liquido porque este retardava a subida do gas na coluna. Outra conclusao obtida foi a de
que o valor dos dois tipos de reten¢ao diminuia com a inclinagdo até cerca de 45°,
aumentando depois para inclinagdes superiores, um comportamento semelhante ao da
velocidade de subida das bolhas através de liquidos.

Verificou-se, como seria de esperar, que a concentragdo de gas dissolvido no
liquido aumenta com o caudal de gas e com a diminui¢do do caudal de liquido e que

diminuia com a inclinagao da coluna relativamente a vertical.

A coluna foi modelada como uma série de “tanques” perfeitamente agitados,
correspondendo cada “tanque” a uma célula. Desenvolveu-se primeiro um modelo
tedrico simples, valido apenas para colunas curtas, que permitiu obter um coeficiente de
transferéncia de massa £ = K A (produto do coeficiente de transferéncia de massa pela
area interfacial), igual para todas as células, para varias condi¢des de operacdo. Os
resultados obtidos mostraram que £ aumenta com o caudal de gas e de liquido e
diminui com a inclinagdo da coluna.

Neste modelo simples, admite-se que a pressdo ¢ constante € como
consequéncia, também sdo constantes outros parametros: concentracdo de saturagao,
caudal volumétrico de gas e coeficiente de transferéncia de massa. A equagdo que

permite calcular a concentracdo em qualquer célula (1, 2,..., N) ¢

C P a1
C,. =—29% 4p-2 -
ARNTRN I Hg(ubj

em que b ¢ um coeficiente adimensional de transferéncia igual a £/Q, .

A aplicagdo deste modelo a uma segunda coluna, em tudo igual a primeira mas

com metade dos anteparos e o dobro do espagamento entre eles, permitiu avaliar a
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importancia dos anteparos na transferéncia de massa. Como se esperava, o aumento
desse espacamento diminuia os valores de concentragdo do gas dissolvido. A

comparacao entre os valores de £ obtidos para as duas colunas, permitiu concluir que a

transferéncia de massa se da predominantemente junto dos anteparos quando os caudais
de liquido e de gas e o angulo de inclinacdo aumentam, sendo a transferéncia durante a
subida entre anteparos dominante quando aquelas variaveis de operacdo diminuem. A
explicagdo para isto reside no facto de para valores baixos dos caudais e da inclinagdo, a
coluna operar quase cheia de liquido, com o gas a passar sob a forma de pequenas
bolhas, sendo que para retengdes de gas elevadas, a interacgdo entre fases situar-se-a

dominantemente na passagem através dos anteparos.

Desenvolveu-se depois um modelo mais completo em que se considerou a
variacdo da pressdo, o que permite aplica-lo a colunas com qualquer nimero de células.
Obviamente introduziu-se a influéncia da variagdo da pressdo ao longo da coluna, na
concentragdo de saturagdo, no caudal volumétrico de gés e no coeficiente de

transferéncia de massa £ (e b). A equacdo que permite calcular a concentragdo de gas

dissolvido numa célula N é

Cy :L.,.L bR, + b, P, + o+ L + by Py

[Ta+5) "|TTa+b) [Ta+b)  [Ta+y %)

i=1 i=1 i=N-1

O modelo envolve o calculo de todas as variaveis, célula a célula, desde o topo

até a base. Para uma determinada célula i, a press@o (Pi), o caudal volumétrico (Qg ) e a

concentragdo (C;), sdo obtidos das equagdes seguintes

I:)i = Pi—l +AI:>i—1
P
Qe :?ilQGH
_Ci+ biCi*
b 1+Db,
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O calculo da pressdo e do coeficiente S (e portanto de b) para as varias células,
¢ efectuado a partir dos valores da diferenca de pressdo (AP) e de £/ obtidos na coluna

laboratorial de 9 células.

Nao podendo ser testado com a coluna laboratorial devido a reduzida variagao
de pressdo nesta coluna, este modelo pode ser encarado como uma metodologia para
calcular colunas onde a variagdo de pressdo seja significativa. Mostrou-se neste trabalho
que ¢ possivel a partir da modelagdo de uma coluna curta onde as varidveis como a
pressdo, a concentragao de saturagdo, o caudal volumétrico de gas e o coeficiente
transferéncia de massa sdo consideradas constantes, construir um modelo que permita
calcular, com aceitavel grau de precisdo, a concentracdo ao longo de uma coluna com
qualquer numero de células, conhecidas que sejam as condi¢des de operagdo (caudais de

liquido e de gas, inclinacdo e concentragdo de gas dissolvido a entrada).

Experiéncias efectuadas numa coluna de maiores dimensdes (100 mm de
diametro e 1.14 m de comprimento), operando com velocidades superficiais de liquido e
gas iguais as usadas na coluna de 32 mm de diametro, mostraram que a metodologia de
funcionamento e o calculo de transferéncia de massa gés/liquido testados inicialmente
nessa coluna, também se poderdo aplicar a colunas com dimensdes e caudais

substancialmente superiores.
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4-TRANSFERENCIA DE MASSA EM CALEIRAS INCLINADAS

4.1- INTRODUCAO

Nas pisciculturas existentes no nosso pais ¢ vulgar a agua entre tanques ser
conduzida através de sistemas de escoamento pelicular em superficie livre, tipo canal
aberto inclinado. Deste modo estudou-se a transferéncia de oxigénio do ar para agua em
escoamento ao longo de uma caleira inclinada (ver Figura 4.1). No limite de inclinagao
nula, em relagdo a vertical, este dispositivo corresponde praticamente a uma “tira” de
uma coluna de parede molhada, que ¢ um equipamento tradicional na engenharia
quimica. Estes equipamentos s3o muito utilizados em estudos de transferéncia de massa
gas/liquido, uma vez que ¢ facil conhecer com razoavel exactidao a area interfacial para
a transferéncia. Sao muitos os estudos publicados sobre absor¢cdo de um gés por um
liquido em escoamento ao longo de colunas de parede molhada, verticais. Referem-se
aqui alguns dos mais importantes como os de Lamourelle and Sandall (1972), Yih and
Chen (1982) e Nielsen et al., (1998). Referéncias a equipamentos de absor¢do a operar
com inclinagdo sdo muito poucas. Chesness and Stephens (1971) e Chanson and
Toombes (2004), entre outros, referem-se a arejadores do tipo inclinado, constituidos
por um canal com uma sucessao de pequenas quedas de d4gua em degrau.

Como nao se encontrou bibliografia sobre caleiras inclinadas, optou-se por fazer
um conjunto de experiéncias com o objectivo de estudar a transferéncia de massa nesses

equipamentos.

Neste capitulo aborda-se, entdo, a transferéncia de oxigénio a partir do ar
atmosférico para a agua em escoamento pelicular em caleiras inclinadas. Efectuaram-se
experiéncias em que se mediu a concentragdo de géas dissolvido em varios pontos ao
longo da caleira. As concentragdes obtidas e o modelo tedrico desenvolvido permitiram
a determinacdo do coeficiente de transferéncia de massa para varias condicdes de
operagdo. Estes coeficientes foram correlacionados com o niimero de Reynolds e com o
angulo de inclinacdao em relagdo a vertical. Compararam-se depois os resultados obtidos

com valores publicados na literatura da especialidade.
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4- Transferéncia de massa em caleiras inclinadas

4.2-EXPERIENCIAS

As experiéncias foram efectuadas em caleiras de sec¢do recta rectangular
(abertas na face superior), com 6 m de comprimento, estando as caracteristicas
principais indicadas esquematicamente na Figura 4.1, por dois cortes, em escalas
distorcidas (dada a enorme diferenca entre a espessura da camada de liquido e o
comprimento total da caleira). A Figura 4.1(a) representa o corte por um plano vertical
perpendicular a base da caleira e nela se identificam a inclinacdo «, o comprimento
total L e a profundidade da agua em escoamento, h. A secgdo recta, representada em (b)
permite identificar a largura |, além da profundidade h.

Foram feitos ensaios com duas caleiras, que diferiam apenas no valor de |, sendo
para a caleira A, |=30 mm e para a caleira B, I=90 mm. Comegou-se pelos ensaios com
a caleira A e utilizaram-se quatro valores de « : 15° 30° 45° e 60°. Para cada valor de
o foram ensaiados quatro caudais de liquido, Qi: 54.7x10° m’/s, 83.0x10° m’/s,
111.4x10° m’/s e 139.6x10° m’/s. As experiéncias foram realizadas a pressio

atmosférica e a temperatura ambiente (entre 16.0 °C e 17.6 °C).

— =k

1 —

(b)

(@) QL

Figura 4.1- Representagdo esquematica do escoamento de liquido numa caleira de sec¢do recta
rectangular (as escalas estdo distorcidas).

No estudo da transferéncia de massa mediu-se, para cada ensaio, o caudal de
liquido alimentado ao topo da caleira, com um rotametro, ¢ o valor da concentragao em
oxigénio dissolvido em quatro sec¢des ao longo da caleira (ver Figura 4.2), com

oximetros, que indicavam também a temperatura do liquido.
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4- Transferéncia de massa em caleiras inclinadas

O liquido utilizado foi a &agua da torneira, que se apresentava com uma
concentracio de O, dissolvido de entre 2.2x107 e 2.4x10™ kg/m’, muito longe, portanto,
da saturacao (Cgy = 9.8x107 kg/m3).

Na Figura 4.2 indicam-se as cotas das seccdes em que era feita a medi¢do da
concentragdo, C, de oxigénio dissolvido. Para eliminar a interferéncia do efeito de
entrada do liquido na analise do processo de transferéncia de massa, o ponto dito a
entrada estava localizado 0.54 m abaixo da entrada efectiva da agua no topo da caleira.
A distancia entre cada dois pontos sucessivos de medicao era de 1.73 m, sendo portanto
de 5.19 m a distancia entre o ponto dito a entrada e o ponto dito a saida, situado

proximo da extremidade inferior da caleira.

Concentragdo dita a saida

Figura 4.2- Representacdo esquematica dos pontos de medi¢@o da concentragdo: 1,2, 3 e 4.

Apos a colocacdo da caleira na posi¢do pretendida, o ensaio iniciava-se com a
introducgdo do liquido ao caudal desejado. Logo que era atingido o estado estacionario
mediam-se a temperatura € as concentragoes de oxigénio dissolvido nos varios pontos
ao longo da caleira. Esta medi¢do era efectuada através da recolha de uma pequena
amostra de liquido nesses pontos, sendo efectuada da base para o topo da caleira de

modo a ndo haver interferéncia das medi¢gdes no processo de transferéncia de massa.
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4- Transferéncia de massa em caleiras inclinadas

As concentragdes medidas s3o apresentadas na forma adimensionalizada,

C, -C, ~ : . * g
=———, em que C; representa a concentracdo no ponto I da caleirae C ¢ a
C -C,
concentragdo de oxigénio dissolvido que estaria em equilibrio com o ar. Pode dizer-se
que W representa a eficiéncia de oxigenagdo (expressa como frac¢do da unidade), ou
seja, a razdo entre a quantidade de oxigénio transferido para a agua, de 1 até i, e o
maximo que seria possivel transferir.

O tipo de resultado obtido em cada ensaio ¢ conforme representado na Figura

4.3, para a situagdo o =45° e Q.=54.7x10"° m%/s, sendo o valor de x medido em relagéo

ao ponto 1, conforme indicado na Figura 4.2.

1.0
w Caleira de 30
aleira de 30 mm =450
=54.7x10% m?/s

0.8 - o

0.6 1
]

0.4

m|
0.2 O
0.0 & T . . T T
0 1 2 3 4 5 6

X (m)

Figura 4.3- Exemplo de variagdo de concentragdo de oxigénio dissolvido ao longo da caleira A
(I=30 mm).

Conforme referido, com a caleira A fizeram-se ensaios para quatro valores de o
(nomeadamente, 15°, 30° 45° ¢ 60°) e a quatro valores de Q. para cada « (a saber,
54.7x10°, 83.0x10°, 111.4x10° e 139.6x10° m3/s). Com a caleira B foram realizados
ensaios apenas para o =30° e a =60° e a quatro caudais de liquido, escolhidos de
modo a se obterem os mesmos valores de caudal por unidade de largura, q=Q, /I, que
com a caleira A.

Todos os resultados obtidos estdo apresentados na Figura 4.4 (e constam do

Apéndice A2.5).
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w 1.0
Caleira de 30 mm
0.8 1 g=18.2x10%m?s
0.6
0.4 | 8 -
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w 1.0
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0.8 1 ¢=37.1x10* m?s
0.6
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w 1.0
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0 1 2 3 4 5 6
X (m)
w L0
Caleira de 90 mm
0.8 1 g=37.1x10% m?s
0.6
0.4 | A
A | ]
0.2 A n
0.0 = T T T T T
0 1 2 3 4 5 6
X (m)

1.0

0.8

0.6

0.4

0.2

0.0

1.0

0.8

0.6
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Caleira de 90 mm
1 9=46.6x10* m?/s
| A
A |
1 | ]
]
» T T
0 1 2 6
X (m)

Figura 4.4- Valores experimentais de W em fungio de X, obtidos nas experiéncias efectuadas nas caleiras

de 30 e de 90 mm de largura para diferentes valores de & (o 15°% A30° 0 45° m 60°).
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O unico comentdrio que aqui se faz, para ja, ¢ que ¢ manifesto o aumento da
eficiéncia com a distincia percorrida ao longo da caleira e que ha alguma perda de
eficiéncia com o aumento do desvio em relacao a vertical.

Uma analise mais aprofundada ¢ apresentada na sec¢do 4.4, mas antes importa
referir como se obtém os valores do coeficiente de transferéncia, a partir de dados como

os da Figura 4.3.

4.3-OBTENCAO DO COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASSA A
PARTIR DOS DADOS DE UM ENSAIO

Em todas as experiéncias efectuadas, descritas na sec¢do anterior, o liquido
percorria as caleiras na forma de uma pelicula turbulenta de pequena espessura (da
ordem do mm ou pouco mais), que molhava completamente a base da caleira, numa
situacdo semelhante a observada no escoamento (turbulento) de liquido numa coluna de
parede molhada. A questdo do regime de escoamento (laminar ou turbulento) sera
abordada na seccao 4.4.2, mas pode adiantar-se desde ja que, para os caudais utilizados

em todas as experiéncias, o regime de escoamento tera sido turbulento.

No modelo de transferéncia de massa adoptado, admite-se que ¢ insignificante a
dispersao axial, dado tratar-se de um escoamento turbulento, que promove a rapida
igualizacdo de concentragdao de oxigénio dissolvido sobre cada seccao recta. O modelo
unidimensional adoptado contempla entdo a transferéncia de massa interfacial e o

transporte convectivo pela corrente do fluido, conforme esquematizado na Figura 4.5.

K, (1dx) (C*-C)

Q, (C+dC)

Figura 4.5- Representagdo esquematica do modelo de transferéncia de massa.
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4- Transferéncia de massa em caleiras inclinadas

Para um elemento de fluido de comprimento dx, um balango material ao
oxigénio dissolvido na agua, entre as cotas X, onde a concentragdo ¢ C, e x+dx, onde a

concentragdo ¢ C+dC, conduz a seguinte equagio

dC .
——-K/I(C" -C)=0 (4.1)
Q. X l )
ou
d(C_C )+¢(C—C*):O (42)
dx
K.l L. N
onde ¢ =——=—,jaque C ¢ independente de Xx.

L
A equacao diferencial (4.2) pode ser integrada entre a sec¢do 1, dita de entrada, a

cota x=0, e uma secg¢ao a cota genérica X. Sendo ¢ constante, obtém-se

S % 4« (43)
c'-cC,
ou ainda
C: —C _ ox (4.4)
c'-C,

que ¢ a lei de variagdo de C com X. A titulo ilustrativo, esta lei esta representada na
Figura 4.6, para C'=9.8 g/m’ ¢ C,=3.0 g/m’ e trés valores do pardmetro ¢ (baixo,
intermédio e elevado), podendo observar-se que o valor absoluto da diferenga entre a
concentragdo no liquido e a concentragdo correspondente a liquido saturado diminui

exponencialmente ao longo da caleira, como seria de prever.
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12

p=1 m"

#=0.1m"

#=0.01 m"

0 2 4 6 8 10
X (m)

Figura 4.6-Perfis de concentragio ao longo de uma caleira, para trés valores de ¢, com C,=3.0 g/m’ e
C’=9.8 g/m’.

Notando que (C" —C)/(C" —C,) =1-W , pode logaritmizar-se a equagio (4.4) e
representa-la na forma In(1-W)=-¢ X, o que sugere que, para cada ensaio, se
represente In (1-W) vs. X e se ajuste uma recta a passar pela origem, aos quatro pontos
obtidos dos dados experimentais, para determinar o valor de ¢ e portanto de K, =¢(.
Esta forma de proceder ¢ exemplificada na Figura 4.7 para o caso concreto de
q =18.2x10"* m*/s, na caleira de 30 mm, com « = 45°. O bom ajuste linear confirma a
adequac¢do do modelo desenvolvido e, no caso considerado, permitiu obter o valor
K, =2.44x10™ m/s. Este procedimento foi adoptado para todos os ensaios efectuados,
obtendo-se para todos um bom ajuste (valores do coeficiente de correlacio, R?, sempre

superiores a 0.99).
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1.0
-In(1-W) Caleira de 30 mm - 5
q=18.2x10% m?/s COEflClezltf de correlagdo
0.8 4 goas0 R?2=0.9995
0.6
0.4
declive=¢=K /q
0.2 4
0.0 = T T
0 2 4 6

X (m)

Figura 4.7- Obtengao de K| a partir dos dados experimentais.

Os valores de K| obtidos sao apresentados e analisados na sec¢do seguinte.

4.4- RESULTADOS E SUA DISCUSSAO

4.4.1-Resultados experimentais

Na Figura 4.8 apresentam-se todos os valores experimentais de Ws vs. g, obtidos
no presente estudo, com « como parametro. Sendo Ws o valor de W “a saida” da
caleira, os pontos representados na Figura 4.8 correspondem a todos os pontos para a

cota 5.19 m da Figura 4.4, mas agora na forma Ws vs. g.
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0.6
Ws
{
] ]
© O 15°(caleira de 30 mm)
S X
0.4 e R o £30°( " )
& ) A
u ol O45°( " )
- x .
x W 60°( )
02 X 30° (caleira de 90 mm)
x 600( " )
00 T T T T T
0 20 40 60

q x10° (mz/s)

Figura 4.8- Variagio de W5 com q.

Para além da constata¢do imediata de que Ws diminui sempre com o aumento de
g, para o fixo, e de que Ws diminui sempre com o aumento de «, para ( fixo, €
importante comparar entre si o comportamento das duas caleiras. Esperar-se-ia que, a
iguais valores de q e «, as duas caleiras conduzissem idealmente a valores idénticos de
Ws. Isto porque as caracteristicas do escoamento pelicular sdo apenas fun¢do de q e «
(para além das propriedades do fluido). Os pontos da Figura 4.8 mostram que,
efectivamente, para idénticos valores de q e «, os valores de Ws nas duas caleiras sdo
sempre muito proximos, sendo o desvio maximo observado de cerca de 10% (para
0=46.6 m*/s ¢ o =60°). Esta pequena diferenca de comportamento entre as duas
caleiras serd provavelmente devida ao efeito de parede, junto as faces laterais da caleira,
que se manifesta, por exemplo, no encurvamento da superficie livre, conforme ilustrado
na Figura 4.9. De acordo com Sherwood et al. (1975) podera haver algum acréscimo no
escoamento de liquido junto das paredes e a importancia relativa desta “distor¢ao” no

escoamento sera tanto maior quanto menor for o valor da largura, I, da caleira.
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Figura 4.9- Tlustragdo esquematica do efeito de parede.

Os resultados experimentais da Figura 4.8 podem ser apresentados, em
alternativa, como na Figura 4.10, por forma a melhor evidenciar o efeito de « sobre

Ws, para cada valor de q.

0.6
Ws o ° gx10*
4 % o (m/s):
A
X @ O 18.2 (caleira de 30 mm)
o o
0.4 u . é X A27.7( " )
- - O 037.1¢( " )
+
T n W 46.6 ( " )
X 18.2 (caleira de 90 mm)
0.2 1 X 27.7( " )
+37.1¢( " )
i =46.6 ( " )
00 T T T T
0 15 30 45 60 75
a ()

Figura 4.10- Valores de W obtidos a saida das caleiras em fungéo de ¢, para os valores de q ensaiados.

Para além da representacdo quase directa dos resultados experimentais, nas
Figuras 4.8 e 4.10, tem interesse ver como K| varia com ( e com « e essa informagao ¢

veiculada nas Figuras 4.11 e 4.12.
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. 6
K LXIO
(m/s) 0 15° (caleira de 30 mm)
o
A 30° "
4 o A ( )
A X
O m m] o 450( " )
% .
a - 4 X W 60°( )
] |
2 A S X 30° (caleira de 90 mm)
x 600( n )
0
0 20 40 60

qx10* (m’/s)

Figura 4.11- Variagdo de K_ com q.

Constata-se que K_ aumenta sempre com (, para cada valor de @ e que K_
aumenta com a diminuicdo de «, a ( constante. Isto mesmo se constata da

representacao alternativa dada na Figura 4.12.

6 | gqx10* (m?/s):

K;]);104 O 18.2 (caleira de 30 mm)
" . a27.7( " )
] R 5 037.1( " )
* ; - W 46.6 ( " )
° ; é % X 18.2 (caleira de 90 mm)
2] R X 27.7 ( . )
+37.1( " )
=46.6 ( " )

0 ‘ ‘ ‘ ‘ !

0 15 30 45 60 75

a()

Figura 4.12- Variagdo de K, com « .
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4.4.2-Correlacdo dos dados experimentais

Conforme referido no inicio da seccdo 4.3, em todas as experiéncias efectuadas
o liquido percorria as caleiras na forma de uma pelicula turbulenta de pequena
espessura, numa situagdo semelhante a observada no escoamento turbulento de liquido
numa coluna de parede molhada. Para este tipo de escoamento ¢ habitual definir o

nimero de Reynolds através de

Re=4d (4.5)

em que v ¢ a viscosidade cinematica do liquido e q ¢ o caudal volumétrico de liquido
em escoamento, por unidade de largura.

A transi¢do laminar/turbulento observa-se normalmente para 1000 < Re < 4000
(Guedes de Carvalho and Talaia, 1998), sendo que nesta gama os dois regimes podem
alternar ou até coexistir (laminar numa porg¢ao inicial e turbulento na parte inferior da
caleira).

No caso das experiéncias realizadas no presente trabalho e considerando a
temperatura média, T=16.8°C (com p=998.9 kg/m’ e 1=1.1x10" kg/m s, para a agua),
constata-se que os valores de Re foram 6618, 10073, 13491 e 16945, sempre superiores
ao limite a partir do qual o escoamento ¢ seguramente turbulento. Para escoamento
pelicular turbulento, na vertical, os valores de K sdo normalmente correlacionados com

as restantes variaveis do processo, por uma relagdo do tipo
Sh=a,Re*Sc™ (4.6)

K_h 4 v . o~
com Sh= qL) , Re:—q e SC:E’ onde @ representa o coeficiente de difusdo
v

molecular do gas no liquido.
No caso presente, em que se introduz a variavel o, haverd que ter em conta,

também, a dependéncia em relagdo a este parametro. Talvez uma relagao do tipo

Sh = a,Re®Sc* {sen [% - aﬂ (4.7)
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se revele adequada, com a vantagem de a mesma se reduzir a (4.6), para « = 0°. Como
no caso das nossas experiéncias se estudou a variagdo de K apenas com ( ¢ «, pode

simplificar-se (4.7) para se obter

b,
K, =b,q" {sen (%—aﬂ 4.8)

Os dados experimentais obtidos podem ser utilizados para optimizar os valores

de by, b; e b, nesta equagao, obtendo-se

0.504
K, =45.78x107*q"*’ {sen(% - aﬂ (m/s) 4.9)

com ( em m?/s e a em radianos. Os valores optimizados de by, b; e b, foram obtidos
pelo ajuste de (4.8) aos valores de K|, pelo método dos minimos quadrados, usando uma

regressao multipla inserida na aplicag¢ao informatica “STATGRAPHICS Plus”.

A equacdo (4.9) sera a traducdo imediata dos resultados do presente trabalho

numa férmula empirica e, na Figura 4.13, ela pode ser comparada com os pontos

experimentais.
6 ]
K. x10* O  15°(caleira de 30 mm)
(m/s) b 15° (correlagdo)
(@)
A 30°(caleira de 30 mm)
4 — — — —30°(correlagdo)
O  45°(caleira de 30 mm)
1T g-T e BT x| 45° (correlagdo)
) | 60° (caleira de 30 mm)
————— 60° (correlagdo)
i X 30° (caleira de 90 mm)
X 60°(caleira de 90 mm)
0 : : : ; : !
0 20 40 60

qx10* (m%s)

Figura 4.13- Representagdo de K. em fungdo de g: os pontos representam os valores experimentais e as
linhas a equagdo 4.9.
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Na Figura 4.14 mostra-se, de uma forma alternativa, que a correlagdo da boa

representacdo dos valores experimentais obtidos.

KLX104 corr KL=45.78X10'4q0'437[8611(11:/2-05)]0'504 ‘."
(m's)
+10% - o
4 4 o -7
oA 0%
¢D' "“
2 | ~‘~'~ ~l‘
0 T T
0 2 4 6
K x10* ., (m/s)

Figura 4.14 - Representagio de K calculado pela correlagdo em fungdo de K obtido directamente das
experiéncias.

4.4.3-Comparacao com resultados obtidos por outros autores

Nao se encontraram na literatura dados de K. especificamente para escoamentos
em caleiras inclinadas. Efectuaram-se por isso pesquisas sobre transferéncia de massa
no escoamento em canais abertos inclinados. Mas nestes, os caudais considerados na
pratica sdo sempre muito elevados, sendo normalmente atingidas condicdes de
arrastamento de bolhas de ar para o interior da massa liquida, para além de se considerar
profundidades muito superiores aos valores observados nas nossas experiéncias.

Dado que no presente trabalho o escoamento de liquido nas caleiras se fazia em
filme de pequena espessura, decidiu-se comparar os resultados obtidos (i.e. K.) com
resultados referentes a colunas de parede molhada, apesar de nestas se tratar de
escoamento vertical. Atendendo a que o escoamento de liquido nas caleiras se fazia em

regime turbulento (com valores de Re entre 6680 ¢ 16730), fez-se a comparagdo com
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estudos de absor¢do de gas por liquidos em escoamento turbulento, em colunas de
parede molhada.

Para transferéncia de massa com escoamento pelicular laminar h4 um ntimero
muito elevado de referéncias, mas para escoamento turbulento, os dois estudos mais
relevantes sdo os de Lamourelle and Sandall (1972) e Yih and Chen (1982). Nesses
estudos, o gas estava “parado” ou podia ser considerado como tal, situagao idéntica a do
nosso trabalho.

Lamourelle and Sandall (1972) obtiveram os coeficientes de transferéncia de
massa relativos a fase liquida, para absor¢do de gas em liquido turbulento, em colunas
de parede molhada verticais. Os gases usados foram He, H,, O, e CO; e o liquido foi
agua destilada. Os valores de Re variaram entre 1300 e 8300 e os valores do coeficiente
de transferéncia de massa foram correlacionados com Re e com a difusividade do gas no

liquido, ®. A correlagao obtida foi
K. = 5.65x107° Re"*p* (m/s) (4.10)
com @ em m”/s. Na forma adimensional, a expressdo equivalente ¢

Sh=1.76x10"" Re"**Sc*’ 4.11)

K.h .
onde Sh = q; , sendo h a espessura do filme liquido na coluna de parede molhada,

Re = 49 ,em que q’ representa o caudal de liquido por unidade de perimetro molhado
v

v
e Sc=—.
D

Yih and Chen (1982) realizaram experiéncias em colunas de parede molhada
verticais, estudando a absorcdo de O, e de CO, em filmes de 4gua destilada. A

correlacdo obtida, na forma adimensional, vélida para Re entre 1600 e 10500, é

K. =5.244x107Re*™'*5c*? 4.12)
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D A9

Lamourelle and Sandall (1972).

1/3
. K ? .
em que K, =( - j(V—J e Re e Sc sdo definidos do mesmo modo que em

Na Figura 4.15 comparam-se os valores de K. obtidos no presente estudo, com
caleiras, com os valores calculados com as correlagdes de Lamourelle and Sandall

(1972) e de Yih and Chen (1982).
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Figura 4.15- Comparagdo dos valores de K_ nas duas caleiras com as equagdes de Lamourelle and
Sandall (1972) ¢ Yih and Chen (1982).

A figura mostra que os resultados por nos obtidos sdo da mesma ordem de
grandeza dos valores fornecidos pelas correlagdes, o que ¢ reconfortante. O facto de as
duas correlagdes darem valores superiores aos obtidos por nds pode ter varias
explicagdes. Desde logo, o facto de termos usado caleiras inclinadas, sendo que, para
um mesmo valor de Re, o aumento da inclinagdo conduza a um abaixamento de K. Na
Figura 4.16 representamos os valores de K. das nossas experiéncias, extrapolados para
a =0° em funcdo de Re e observa-se ainda que sdo inferiores aos previstos pelas

correlagdes de Lamourelle and Sandall ¢ de Yih and Chen.
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Figura 4.16- Comparagdo dos valores obtidos por extrapolagdo para ¢ =0°, com os resultados de
Lamourelle and Sandall (1972) e Yih and Chen (1982).

Por outro lado, a gama de valores de Re das duas correlagdes, 1300-8300 e
1600-10500, ¢ substancialmente inferior a utilizada nas nossas experiéncias,
6680-16680. Com efeito, apenas no primeiro conjunto de pontos as varias gamas de
valores de Re sdo coincidentes, sendo também esta a situagdo em que o afastamento
entre as correlagdes e os valores obtidos experimentalmente sdo menores.

Refira-se ainda que a correlagdo de Lamourelle and Sandall foi obtida em
estudos com uma série de gases (He, Hy, O, e CO;) e a de Yih and Chen (1982) foi
obtida a partir de experiéncias com apenas dois gases (O, e CO;). Este aspecto pode
explicar a maior proximidade entre esta correlacdo e os valores obtidos nas nossas
experiéncias. E ainda de realcar que, se no estudo de Lamourelle and Sandall, se
seleccionarem os valores obtidos apenas para O,, a curva da correlagdo aproxima-se um

pouco dos valores obtidos por nos (Figura 4 de Lamourelle and Sandall, 1972).
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4.5- CONCLUSOES

Neste capitulo fez-se o estudo da transferéncia de massa gés-liquido,
concretamente a absor¢do de oxigénio a partir do ar atmosférico para agua, em
escoamentos turbulentos em caleiras inclinadas.

Nas experiéncias foram usadas duas caleiras de sec¢do recta rectangular com 6
m de comprimento e larguras de 30 ¢ 90 mm. Foram ensaiadas inclinagdes entre 15° e
60° relativamente a vertical. Na caleira de 30 mm foram usados caudais de dgua entre
54.7x10° ¢ 139.6x10° m’/s, sendo que na caleira de 90 mm se utilizaram caudais entre
164.1 e 419.0x10° m’/s. Para estes caudais o numero de Reynolds, Re, variou entre

6680 ¢ 16730.

Determinaram-se os coeficientes de transferéncia de massa, K| , para os caudais
de liquido e inclinagdes das caleiras ensaiadas. Os valores de K| foram correlacionados

com o caudal por unidade de largura, q e com o angulo de inclinagdo em relacdo a

vertical, « . A correlagdo obtida foi
0.504
K, =45.78x107*q"*’ {sen(%—aﬂ (m/s)

Esta equagdo traduz o aumento de K, com o g e a sua diminui¢do com « .

A comparacao entre os valores de K. obtidos com as caleiras e os valores
calculados através das correlagdes de Lamourelle and Sandall (1972) e de Yih and Chen
(1982) para colunas de parede molhada verticais mostrou que sdo da mesma ordem de

grandeza.
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5- DISPERSAO NO TUBO EM U

5.1- INTRODUCAO

De entre as varias metodologias de arejamento/oxigenacao de aguas, o sistema
de oxigenacédo por tubo em U é frequentemente referido na literatura da especialidade.
Sdo varias as aplicacdes possiveis deste sistema, sendo a aquicultura (particularmente a
intensiva de montanha) e o tratamento de &guas residuais, areas onde é particularmente
recomendado (Rooke, 1986; Boyd and Watten, 1989; Petit, 1990; Wheaton, 1993 e
Teixeira, 1998).

O estudo deste dispositivo foi o tema central da tese de doutoramento do
orientador da presente tese (Teixeira, 1998), que na altura, ndo contemplou a analise da
mistura axial da fase liquida e a influéncia que esta pode ter no processo de
transferéncia de massa. Por essa razdo foi decidido aprofundar esse topico no ambito da
presente tese e este capitulo dé conta do trabalho realizado.

A “performance” das colunas de borbulhamento gas/liquido usadas como
reactores ou em processos de absorcdo fisica € normalmente influenciada pela mistura
da fase liquida. Esta, pode ser descrita pelo modelo de dispersédo axial (Wilkinson et al.,

1993; Zahradnick and Fialova, 1996) que se consubstancia na determinacdo do
coeficiente de dispersdo axial da fase liquida, neste trabalho representado por D, .

Desde o trabalho pioneiro de Taylor (1954) e de Levenspiel and Smith (1957),
muitos tém sido os estudos efectuados sobre mistura axial da fase liquida em colunas
deste tipo. Esses estudos tém revelado que a dispersdo axial depende de vérios factores,
como os caudais de liquido e de gas, o didmetro da coluna e o tipo de regime de
escoamento, que para além de outras variaveis, é influenciado pelo tipo de distribuidor
de gas na coluna (Deckwer et al., 1974; Baird and Rice, 1975; Kawase and Moo-
Young, 1990; Hebrard et al., 1996; Zahradnik and Fialova, 1996; Moustiri et al., 2001;

Moustiri et al., 2002; entre outros).

Normalmente as experiéncias realizadas em laboratério sobre transferéncia de
massa em colunas de borbulhamento sdo efectuados em colunas com altura até 2 m e
razdo altura/diametro baixa, sendo por isso aceitavel adoptar um modelo simples de

transferéncia de massa, com mistura perfeita na fase liquida e sem variacdo de presséo
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ao longo da altura da coluna (Bin et al., 2001). No caso dos arejadores de tubo em U, as
alturas de coluna podem ser da ordem das dezenas de metros e é legitimo utilizar um
modelo simples de dispersdo a uma dimensdo (segundo o eixo da tubagem) para
descrever a mistura da fase liquida (a dispersao radial é desprezada, pois admite-se que

o0 borbulhamento é suficiente para misturar o liquido na seccéo recta).

Tendo por referéncia o estudo sobre transferéncia de massa gas-liquido num
tubo em U desenvolvido por Teixeira (1998) o principal objectivo do presente trabalho
consistiu em estudar a influéncia da dispersdo no processo de transferéncia no arejador
de tubo em U utilizado por Teixeira (1998). Para concretizar este objectivo, fez-se a
determinacdo experimental dos valores do coeficiente de dispersdo axial, para varias
condigdes de operacdo, nos dois ramos do tubo em U e apresentam-se dois modelos
tedricos da transferéncia neste dispositivo: um dos modelos ndo inclui a dispersao axial
enquanto o outro contabiliza este parametro.

Antes de apresentar as experiéncias efectuadas e 0s modelos tedricos
desenvolvidos, apresenta-se na seccdo seguinte uma breve descricdo do funcionamento

do tubo em U.

5.2-TUBO EM U

O dispositivo denominado tubo em U é constituido por duas colunas dispostas na
vertical e paralelamente uma a outra, unidas na base, com a configuragdo geométrica de
um U, conforme se mostra na Figura 5.1. Os fluidos (gés e liquido) sdo alimentados a
parte superior de uma das colunas percorrendo ambas em modo co-corrente, a primeira
em sentido descendente (ramo descendente) e a outra em sentido ascendente (ramo
ascendente). Isto s6 é possivel se a velocidade do liquido no ramo descendente for
suficiente para arrastar consigo as bolhas de gas.
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Figura 5.1- Representacdo esquematica de escoamento gas-liquido num tubo em U.

Num tubo em U com altura | ndo muito elevada, podemos dizer que a eficacia do
dispositivo, referida a taxa de transferéncia do soluto da corrente gasosa para o liquido,
aumenta com a sua altura. O tubo em U permite percursos longos de escoamento da
mistura gés-liquido (note-se que hé sistemas com | ~100 m) e, obviamente, tempos de
contacto elevados. A elevacao da pressao hidrostatica na descida do liquido, aumenta
fortemente a forca directriz para a transferéncia, ja que na base dos tubos a pressao pode
atingir valores consideraveis (cerca de 1 MPa, para | 100 m). O sistema de vasos
comunicantes utilizado faz com que esta elevacdo de pressdo seja conseguida com
custos energéticos muito reduzidos, quando comparado com outros sistemas.

A pressdo é um dos parametros importantes na transferéncia de um soluto de um
gas para um liquido. Seguindo o percurso efectuado pela mistura gas-liquido no tubo em
U, é sabido que a pressdo aumenta no ramo descendente desde o topo até a base e
diminui no ramo ascendente desde a base até ao topo, onde se efectua a descarga.
Desprezando as perdas de carga, a pressdao P varia com a cota vertical no ramo

descendente de acordo com a seguinte equacao:

P=F+pn9x (5.1)
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em que P, € a pressdo a entrada do tubo (em x=0), p,, € a massa volumica da mistura

gas-liquido no ramo descendente, g é a aceleracdo da gravidade e x € a cota vertical
medida desde a entrada e crescente no sentido descendente (ver Figura 5.1).
No ramo ascendente a pressdo também aumenta com x e portanto diminui com o

aumento de y, que € a cota vertical no sentido do deslocamento nesse ramo:
P=F, —pn9Y (5.2)

onde p, € a massa volumica da mistura gas-liquido no ramo ascendente e P,

representa a pressdo na base do sistema (pressdo a entrada da coluna de subida, igual a

de saida da coluna de descida). Esta pressao pode ser dada por
Po, =P+ pn, 91 (5.3)

em que | é a altura do sistema.

No seio de um liquido estagnado, a subida das bolhas gasosas faz-se com uma

velocidade que é genericamente designada por U,. Por este motivo, no ramo

descendente a velocidade da mistura gas-liquido, resultante da soma das velocidades
superficiais do liquido e do gas, tera de ser superior a U, e a velocidade do liquido sera
sempre superior a do gas. Situacdo diferente acontece no ramo ascendente, pois, ai a
velocidade de subida das bolhas resulta da soma da velocidade da mistura com a

velocidade U,, sendo superior a do liquido. As bolhas tém maior tempo de residéncia

na coluna de descida que na de subida sendo, portanto, maior a retencdo de gas na
descida. Por essa razdo, uma analise instantanea ao sistema revela que ha mais gas no
ramo de descida do que no de subida, conforme se esquematiza na Figura 5.1.

Face ao exposto, a hidrodindmica dos dois ramos é diferente, sendo a massa

volumica media da mistura gas-liquido menor na descida do que na subida ( o, < o, )-

Para igual distancia percorrida, a variacdo de pressdo ao longo dos dois ramos sera
assim diferente. Sendo a pressdo atmosférica a saida, para que o dispositivo funcione
sera necessario que a pressao a entrada do tubo em U seja superior a atmosférica e/ou

gue a altura da coluna ascendente seja menor que a descendente.
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Para além destas consideracGes muito simples sobre a hidrodindmica do tubo em
U, importa referir os principais factores que influenciam a transferéncia gas-liquido.
Considere-se a seguinte equacao diferencial que descreve o processo na auséncia de
dispersdo (a sua deducdo é feita na Sec¢do 5.4 aquando da apresentacdo dos modelos
teoricos):

U, Z—i—KLa(C* -C)=0 (5.4)

em que U é a velocidade superficial do liquido, C é a concentracdo de gas dissolvido

(em massa por unidade de volume) num ponto de coordenada x, K, € o coeficiente
local de transferéncia de massa do lado do liquido (no caso em estudo o gas utilizado foi
oxigenio puro pelo que a resisténcia a transferéncia de massa do lado do gés é nula), a é
o valor local da érea interfacial por unidade de volume de coluna e C* a concentragio
de saturacdo local de gas dissolvido no liquido (em massa por unidade de volume).
Podem ent&o agrupar-se em trés os factores que influenciam a transferéncia de
massa: respectivamente a amplitude da forca directriz para a transferéncia, representada

por C*—C e 0s parametros K, e a.

Relativamente a forca directriz, a concentragdo local de saturagio C” depende da
pressdo absoluta local, da temperatura e, para o sistema gas-liquido constituido pelo par
oxigénio-agua por nos estudado, do grau de salinidade da agua. Com o aumento da
temperatura e da salinidade baixa o valor de C”. A influéncia da presséo é determinada
pela lei de Henry que estabelece que a pressdo parcial do componente a dissolver na
corrente gasosa € directamente proporcional a concentracdo de saturacdo. Se o
componente a dissolver for o Unico constituinte da fase gasosa a lei de Henry continua
vélida sendo agora a pressdo total de funcionamento, P, directamente proporcional a

concentracdo de saturagédo
P=HC (5.5)
em que H é a constante de Henry que, para um par gas-liquido, depende da temperatura

(e da concentracdo de substancias dissolvidas). Esta equagdo mostra que C~ aumenta

127



5- Dispersdo no tubo em U

proporcionalmente a pressio com o correspondente efeito na forca directriz, C* —C.
Como foi anteriormente referido, num tubo em U a pressdo aumenta com a distancia a
entrada no ramo descendente e diminui no ascendente, pelo que a concentracdo de
saturacdo acompanha esta tendéncia. Deste modo, para um dado valor de C havera um
crescimento da tendéncia para a transferéncia ao longo do ramo descendente e uma
diminuicao na subida. Esta divergéncia de tendéncia para a transferéncia nos dois ramos
acentua-se com a altura do tubo em U. Se a altura | for consideravel, 10 a 15 m segundo
Teixeira (1998), pode acontecer que a concentracdo de gas dissolvido na base do tubo
seja superior a concentracao de saturacdo em pontos situados préximo da saida do ramo
ascendente. Nestes casos, da-se uma inversao no sentido da transferéncia, passando esta
a processar-se do liquido para o gas. A concentracdo em gas dissolvido diminuira entdo
ao aproximar-se o topo do ramo ascendente, acompanhando a diminui¢do da

concentracédo de saturagéo.

O coeficiente de transferéncia de massa K, aumenta com a temperatura e com
0 grau de agitacédo junto da interface gas-liquido.

A érea interfacial por unidade de volume depende da razdo entre os caudais
volumétricos de gas e liquido e do tamanho das bolhas gasosas (este muito dependente
da forma como o gés é introduzido na coluna). Quanto menor for o tamanho destas,
maior € a area interfacial por unidade de volume. Razdes de caudais volumétricos
gas/liquido elevadas proporcionam uma maior area interfacial total aumentando assim a
transferéncia. Para a mesma razdo de caudais gas/liquido, a velocidade superficial do
liquido tem efeito contrério: o crescimento desta varidvel diminui a area interfacial.
Contudo, as implicacGes da razdo de caudais volumétricos gas/liquido e o tamanho das
bolhas ndo se fazem sentir s6 num sentido. Para valores elevados daquela razdo o
aumento da pressdo com a profundidade sera menor uma vez que a massa volimica
média da mistura gas-liquido serd também menor e sendo a pressdo menor num
determinado ponto do tubo, menor sera a concentracdo de saturacdo e também a forca
directriz para a transferéncia. Quanto ao tamanho das bolhas, se uma reducdo aumenta a
area interfacial por unidade de volume, isto pode ndo ser sempre benéfico para o
processo. Com efeito, no ramo ascendente e nos casos em que se verificar a situacao ja
descrita de a concentracao de gas dissolvido na base do tubo ser superior a concentragdo

de saturacdo em pontos proximo da saida, a transferéncia de soluto do liquido para o gas
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sergq favorecida por uma maior &rea interfacial, com consequente abaixamento na
concentracéo a saida.

Face ao exposto, podemos dizer que, pretendendo-se com um tubo em U
elevadas concentracGes de soluto a saida do arejador, este objectivo se consegue com 0
aumento da altura total do tubo, da razdo de caudais volumétricos gas/liquido e do
coeficiente de transferéncia de massa e com a diminui¢do da velocidade superficial do
liquido e do tamanho das bolhas se os sistemas forem de pequena altura. Para alturas
elevadas do tubo em U o relacionamento destas varidveis pode alterar-se no ramo
ascendente com as consequentes implicagdes no valor da concentracdo de soluto a
saida. As elevadas taxas de transferéncia de soluto no ramo de descida podem originar
valores de concentracdo na base que sejam superiores a concentracdo de saturacdo em
pontos situados préximo do topo do ramo ascendente e, portanto, da saida do tubo em
U. Nestes casos, 0s ganhos de concentragdo conseguidos na base sdo perdidos ao longo
da subida. Portanto, num tubo em U com altura elevada, os valores das varidveis de
operagdo que maximizam a concentracdo de soluto a saida podem néo ser aqueles que
levem a uma elevada transferéncia na descida, mas sim os que promovendo bons ganhos
de concentracdo na descida permitam a retencdo de grande parte desses ganhos no ramo
ascendente.

5.3- EXPERIENCIAS

Foram realizados dois grupos de experiéncias, tendo sido utilizados 0os mesmos
valores das variaveis de operacdo. Um destinou-se a avaliar o modo como varia a
concentracdo em oxigénio dissolvido na dgua ao longo dos dois ramos do tubo em U e
no segundo determinaram-se os coeficientes de dispersdo axial da fase liquida. Os
procedimentos para determinar estes coeficientes, sdo descritos na Secgdo 5.3.2. De
referir que, apesar de a determinacdo da concentracdo em oxigénio dissolvido ter sido
feita anteriormente por Teixeira (1998), entendeu-se refazer esse trabalho para assegurar
uma comparabilidade objectiva. Em complemento fez-se o estudo da dispersdo axial

gue néo tinha sido feito.
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5.3.1- ESTUDO DA VARIACAO DA CONCENTRACAO NO LIQUIDO

5.3.1.1- Instalacéo experimental

O tubo em U era constituido por duas colunas de vidro acrilico transparente,
posicionadas na vertical, unidas na extremidade inferior atraves de uma forquilha a
cerca de 45° de modo a evitar a coalescéncia das bolhas na passagem entre tubos. A
jungdo com o ramo ascendente era feita através de uma mangueira em PVC (ver Figura
5.2) com 0 mesmo didmetro das colunas. O didmetro interno das colunas era de 32 mm,
tendo o ramo descendente uma altura de 5.37 m e 5.35 m o ramo ascendente. Este
dispositivo era semelhante ao utilizado no trabalho de Teixeira (1998).

A entrada do liquido era efectuada na extremidade superior do ramo de descida,
sendo o gé&s introduzido lateralmente, 0.35 m abaixo da entrada da agua. Os fluidos,
agua e oxigénio disperso na forma de bolhas, percorriam os dois ramos do tubo em U
em co-corrente, primeiro de modo descendente (coluna de descida ou ramo
descendente) e depois de modo ascendente (coluna de subida ou ramo ascendente),
saindo na extremidade superior deste ramo atraves de uma escapatdria lateral.

O liquido era impulsionado para o topo do tubo de descida através de uma
bomba, sendo o seu caudal regulado com uma valvula de esfera e medido por um
rotametro previamente calibrado. O gas era introduzido no seio do liquido através de um
disco difusor em nylon, que permitia a formagéo de bolhas de pequeno tamanho (cerca
de 2 a 4 mm de didmetro, numa “estimativa a olho”). O gas (oxigénio puro comercial)
provinha de uma garrafa onde estava armazenado a alta pressdo, sendo o seu caudal
estabelecido através de uma instrucdo dada a um computador que a reenviava para um
de dois medidores-controladores utilizados, tal como descrito no Capitulo 3.

A pressédo a entrada do ramo descendente era medida com um sensor de pressdo
e a concentragdo em oxigénio dissolvido na &gua no mesmo ponto era medida com um
oximetro (da marca WTW modelo 323). No mesmo local, a temperatura da mistura gas-
liquido era medida com um termopar.

Com o objectivo de eliminar interferéncias da entrada dos fluidos no tubo na
transferéncia de massa, o0 ponto dito a “entrada” estava localizado 0.35 m abaixo da
entrada do gas. Para medir o aumento da concentracdo em oxigénio dissolvido no
liquido ao longo do ramo de descida usaram-se mais trés pontos de medida, cada um
constituido por um oximetro. O ponto situado na base do ramo descendente, tinha
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também um termopar e verificou-se sempre que a variagcdo de temperatura ao longo da
coluna, era sempre inferior a 0.3 °C. A concentragédo a saida do tubo em U foi medida

através de um oximetro colocado no topo do ramo ascendente. A Figura 5.3 representa o

esquema do tubo em U e mostra a localizagéo dos pontos de medicéo de concentracao.
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Figura 5.2- Sistema utilizado na juncéo das duas colunas do tubo em U.

5.3.1.2- Modo de operacao

O modo de operacdo é idéntico ao que foi descrito para o borbulhador de
anteparos perfurados analisado no Capitulo 3. Com a excepcao do rotdmetro de agua,
todos os aparelhos enviavam os resultados para um computador onde eram
armazenados.

Cada ensaio era iniciado com a introducdo do caudal de agua pretendido,
regulado através de um rotdmetro, a que se seguia a introdugdo do caudal de gas
desejado, ap0s instrucdo dada a um computador nesse sentido. O ensaio terminava logo
apos ser atingido o estado estacionario, situacdo que se admitiu acontecer quando a
flutuacdo de concentracdo em torno de um valor médio fosse inferior a 0.4 g/m°. Um

novo ensaio iniciava-se apds lavagem das colunas com 4&gua da torneira. A
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monitorizacdo do funcionamento do sistema era feita através do programa Labetech
Notebook. As experiéncias foram feitas a valores de U, idénticos aos utilizados por
Teixeira (1998).

5.3.1.3- Resultados experimentais

As experiéncias realizadas para estudar a variagdo da concentracdo ao longo do
tubo em U foram efectuadas em duas “etapas”. Inicialmente, por constrangimentos
relacionados com o numero de aparelhos de medigédo e por se saber que a maior parte
dos ganhos de concentragdo ocorrem no ramo descendente, mediu-se a concentracao

apenas nesse ramo. No ponto a entrada era medida a concentragéo (C, ), a pressao (P,)

e a temperatura (T) e dispunha-se de trés pontos de medicdo localizados a 1.6 m, 3.25 m
e 4.94 m do ponto a entrada (ver Figura 5.3). Posteriormente efectuaram-se experiéncias
medindo-se a concentragdo em simultaneo nos dois ramos do tubo. Mantiveram-se 0s
mesmos pontos de medi¢do no ramo descendente como nas experiéncias em que apenas
se analisou esse ramo e construiu-se outro no topo do ramo ascendente, localizado a
5.35 m do ponto de unido das duas colunas do tubo em U (ver Figura 5.3). Em todas as
experiéncias, a temperatura da mistura gas/liquido foi cerca de 17 °C e o regime de
escoamento bubble.
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Gas —— Efluente

—T1 3 F
Medidor

0.35m 5
l Ponto 4 de pressdo

entrada A Oximetro

| -
Termopar

3.25m

4.94m

537m 535m

Tuboem U

=X

Figura 5.3- Representacdo esquematica do tubo em U e localizacdo dos pontos de medigcdo usados nas
experiéncias.
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Nas experiéncias em que foi analisado apenas o ramo descendente foram
ensaiados trés valores de velocidade superficial de liquido, U ¢ =0.3 m/s, U  =0.55
m/s e U, =0.8 m/s, com varias razdes de caudais gas/liquido a entrada do tubo:
x =0.015, 0.03, 0.06 e 0.10 para a velocidade mais baixa; y =0.015, 0.03, 0.06, 0.10,
0.15, 0.20 e 0.25 para a velocidade intermédia e y =0.015, 0.03, 0.06, 0.10, 0.15, 0.20
e 0.25 para a velocidade mais elevada. Os resultados experimentais sédo apresentados na
forma de diferenca de concentragcdo entre o ponto de medi¢do e o ponto a entrada
(AC =C —-C,) sendo aceitavel referi-los como ganhos de concentragdo uma vez que a
adgua quando entrava no tubo tinha uma concentracdo em oxigénio dissolvido
aproximadamente constante de 2.3 g/m°.

Os resultados encontram-se nas Figuras 5.4 a 5.6, e os valores da pressdo P, e

da concentragcdo C,, & entrada estdo descriminados mais a frente, na Secgdo 5.4.3

relativa a validacdao dos modelos tedricos.

AC (mg/lL) ramo descendente
40
35 | UL5:0.3|'n/5 z=
30 A N X 0.015
25 [ |
A O 0.03
20
m O
15 4 m 006
A o X
10 4 = x
s s A 0.1
Om . . : :
0 1 2 3 4 5
x (m)

Figura 5.4- Ganhos de concentracdo obtidos no ramo descendente em funcdo da distdncia percorrida,
para U s=0.3 m/s e vérios valores de y .
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AC (mg/L) ramo descendente
40 x=
35 U, =055mfs X 0.015
30 o 0.03
*
25 1 9 m 0.06
A
2 8 A 010
A
® . 0.15
. A ™| A .
10
X " g o 020
54 = E N
¢ 025
Om ‘ R ‘ ‘ ‘
0 1 2 3 4 5
X (m)

Figura 5.5- Ganhos de concentracdo obtidos no ramo descendente em funcdo da distancia percorrida,
para U s=0.55 m/s e vérios valores de y .

AC (mg/L) ramo descendente
40 x=
35 | U,=08 m/s X 0.015
30 A o 0.03
25 1 m 006
20 A
% A 010
15 ©
s A 4 015
10 - A A
[
A
5 ® a 4 o 020
A o <
Om ; ‘ X & 025
0 1 2 3 4 5

x (m)

Figura 5.6- Ganhos de concentracdo obtidos no ramo descendente em fungéo da distancia percorrida,
para U s=0.8 m/s e vérios valores de y .

As Figuras 5.4 a 5.6, confirmam o que era previsivel: a concentracdo de
oxigénio dissolvido aumenta com a altura da coluna e com a razdo de caudais

gas/liquido.
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Nas experiéncias em que foram analisados simultaneamente os dois ramos do
tubo em U foram ensaiados dois valores de velocidade superficial de liquido e varias

razOes de caudais volumetricos gas/liquido: U ¢ =0.38 m/s com y =0.0165, 0.033,
0.066e0.11e U, =0.64 m/s com y =0.0165, 0.033, 0.066, 0.132 e 0.198.
Os resultados, na forma de AC=C-C, vs distancia total percorrida pelo

liguido encontram-se nas Figuras 5.7 e 5.8 (alterou-se a escala do eixo da distancia
relativamente aos graficos das trés figuras anteriores de modo a obter figuras com o

mesmo tamanho).

AC (mglL) TuboemU - U ,=0.38mfs
40 |
35 ramo descendente | ramo ascendente
| A x=
30 1 ! X 0.0165
|
25 A A | |
0.033
20 | u : .
A | m]
15
[ | ol m 0.066
i X
10 A O !
] | A 011
5 | x |
X |
N ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘

Distancia total (m)

Figura 5.7- Ganhos de concentracéo obtidos em funcdo da distancia percorrida ao longo do tubo em U,
para U;s=0.38 m/s e vérios valores de y .
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AC (mg/L) TuboemU - U ¢ =0.64m/s
40 T
ramo descendente | ramo ascendente -
35 | X 0.0165
30 | ' A
! o 0.033
25 |
I A
20 A A | m 0.066
| |
15 A
A
10 | A | : O A 0.132
A | ]
5 | A 0 L X
u X A 0.198
Q X
(O ‘ ‘ ‘ ‘ —— ‘ ‘ ‘ ‘

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

Distéancia total (m)

Figura 5.8- Ganhos de concentracdo obtidos em fun¢éo da distancia percorrida ao longo do tubo em U,
para U, s=0.64 m/s e varios valores de y .

Na Figura 5.9 encontram-se os valores de AC a saida do tubo em U em funcéo da

razdo de caudais gas/liquido para os dois valores da velocidade superficial de liquido.

AC (mg/L) AC asaida do tubo em U
40

35

30 | a
25 i O ULS:

u O 0.38m/s
20 A

5 | n m 0.64mis

10 A m| |

x, (%)

Figura 5.9- Ganhos de concentracdo obtidos a saida do tubo em U em funcdo da razdo de caudal
gas/liquido, para U s=0.38 m/s e U s =0.64m/s.
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Como se pode verificar das Figuras 5.7 e 5.8 € no ramo descendente que se da a
maior parte dos ganhos de concentracdo. Os resultados experimentais mostrados nos
gréficos das Figuras 5.7 a 5.9 permitem constatar que, em sistemas de pequena altura, a
concentracdo de soluto a saida do tubo em U aumenta com a altura e com a razao de

caudais volumétricos gas/liquido e diminui com a velocidade superficial do liquido.

5.3.2-DETERMINACAO DOS COEFICIENTES DE DISPERSAO AXIAL

Nesta seccdo descreve-se 0 método de obtencdo dos coeficientes de dispersao

axial, a instalacéo experimental usada e apresentam-se os resultados.

5.3.2.1- Método e instalagdo experimental

A determinacdo dos coeficientes de dispersdo axial da fase liquida, D, em cada

um dos ramos do tubo em U, foi baseada no método classico, “estimulo-resposta”, com
a injeccdo na coluna de um impulso de tracer e medicdo da sua resposta num ponto
situado a jusante, a uma distancia previamente fixada. Como tracer foi utilizada uma
solucdo aquosa de cloreto de sodio (NaCl) a 1x10° g/m®. A concentracdo do sal a usar
foi estabelecida com base em experiéncias preliminares de modo a que se pudesse
conciliar duas condicOes: o valor da concentragéo deveria ser suficiente para que nas
condicBes de operacdo pretendidas esta fosse mensuravel e, por outro, deveria ser o
mais baixo possivel de modo a evitar o fenomeno da difusdo provocado pela diferenca
de densidades entre o tracer injectado e o restante liquido. Solucdes aquosas de NaCl a
1x10° g/m® foram também usadas por outros investigadores como Moustiri et al. (2001,
2002), em experiéncias efectuadas em colunas de borbulhamento a operar em regime
bubble, com 150 e 200 mm de diametro e velocidades superficiais de liquido e de gas

nas gamas: 6.2<U  <21.6 mm/se 52<U_ <55 mm/s.

A Figura 5.10 representa 0 esquema da instalacdo experimental usada para

determinar a dispersdo axial e ai se indicam os pontos de injeccdo e detecgdo de tracer.
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A resposta do sistema foi avaliada medindo a concentracdo do sal em funcéo do
tempo. Esta concentracdo foi determinada indirectamente através da condutividade
eléctrica da solugdo. Utilizou-se um condutivimetro construido para o efeito, com um
circuito eléctrico do tipo da ponte de Wheatstone. Os dois eléctrodos, de platina, foram
colocados nos pontos de medigdo no ramo de descida e de subida, de modo a que nédo
interferissem com o escoamento das bolhas e do liquido. O circuito eléctrico era
alimentado por uma fonte de alimentacdo de 10V. O condutivimetro estava ligado a

uma placa de aquisi¢do de dados que fazia a leitura da diferenga de potencial (V,) entre

dois pontos do circuito eléctrico e esta estava ligada a um computador. O processo de
aquisicdo de dados era monitorizado através do programa LabView 6.1 da NI. A

diferenca de potencial, V,, era depois convertida em concentragdo de sal atraves da

curva de calibracdo previamente obtida.

Liquido
Gas —= I__> Efluente
| Iso- Eléctrodos
MPpUiso: L. de platina
et =] C-E ot
Solugdo 3
de NaCl

~_ —_—] —~_ —_l

L T~—r “— T~ Fonte de
alimentagdo

[ I

426 m 3.95m \ Computador +

Condutivimetro [] Placade aquisicéo
de dados

Impulso:

Eléctrodos Solulgdo de NaCl
% de platina ____sk_____ | —=
G J)
N N T

Figura 5.10- Representacdo esquematica da instalacdo experimental utilizada para determinar os
coeficientes de disperséo axial para os dois ramos do tubo em U.
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A calibracdo do condutivimetro consistiu na medicdo da diferenca de potencial,
V,, para diferentes concentragdes de solu¢do de NaCl. Para cada par de eléctrodos foi

obtida a curva de calibracdo correspondente e a Figura 5.11 mostra as curvas obtidas
para os dois ramos do tubo em U.

Curva de calibragdo do condutivimetro ; Sistema: NaCl+agua da torneira; V,, =10.0 V; T=17.5°C
C,, =-2.8495+9.0661 EXP(-1.0226 V)+3.9314 EXP(-0.0831 V) - Ramo descendente

C,, =-0.6511+10.3192 EXP(-4.5375 V)+9.3232 EXP(-0.6108 V) - Ramo ascendente

. 10
— |
=)
~ 6.0
(@) 50 Ramo descendente
' | |
4.0 1 Ramo ascendente
3.0 .
2.0
1.0 1
0.0

00 05 10 15 20 25 30 35 40 45 50

Vo (V)

Figura 5.11- Curvas de calibracdo do condutivimetro usadas na obtencdo das concentracfes da solugédo
aquosa de NaCl nos ramos descendente e ascendente do tubo em U.

As curvas Cgy Vs. t obtidas nas experiéncias de injeccdo de tracer permitem o
calculo dos valores correspondentes do coeficiente de dispersdo axial, mediante a
utilizacdo do modelo de dispersdo axial que a seguir se descreve. A titulo de exemplo,
na Figura 5.12 esta representada a curva Cgy Vs. t obtida no ramo descendente para
U, =03m/se y=0.015.
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Ramo descendente; U, (=0.3 m/s; »=0.015 ; 20 ml de tracer (sol. NaCl) a 100 g/L

3.0

2.5 1

Csal (g/lL)

2.0 1

15—

1.0 1

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22

t (s)

Figura 5.12- Curva experimental da concentracdo do tracer (solu¢do de NaCl) em funcdo do tempo para
o ramo descendente do tubo em U quando U, =0.3 m/se y =0.015.

5.3.2.2- Modelo de disperséo axial

Um balango de massa ao tracer, na “fatia” infinitesimal situada entre as cotas x e

x+dx de uma coluna, com volume A.0x (ver Figura 5.13), conduz a equagdo que

representa 0 modelo de dispersao axial

oC,
ot

_p9Ca_ U C, (5.6)
“ox? 1-E, o

em que D, representa o coeficiente de dispersdo axial do liquido, Ac a area da secgéo
recta da coluna, Eg a retengdo de gas, U a velocidade superficial de liquido no tubo e

Ca a concentracdo de tracer no ponto x da coluna, no instante t.
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—— <«——— Tracer (entrada do impulso)
X

X+ >rcCa
x+dx " -Ca+d Ca

/_\_/
4 7 Resposta-Medigdo da
concentragéo do tracer

A

Figura 5.13- Balanco ao tracer numa secc¢éo infinitesimal de uma coluna.

Introduzindo as variaveis

Z= m
ULS U|_

1-E,

onde | é a distancia entre o ponto de injeccdo do impulso e o ponto de medida da

concentracdo do tracer na coluna, t, é o tempo médio de residéncia que representa o

quociente entre o volume de liquido no comprimento | da coluna e o caudal volumétrico

de liquido que a percorre e U, é a velocidade efectiva do liquido, a equacéo (5.6) pode

ser reescrita na forma

oC, i@ch _aC,
00 Pe 9z® oz

onde Pe representa nimero adimensional de Peclet para escoamento simultaneo de gas e

de liquido:
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Em termos fisicos o nimero de Peclet representa a razdo entre a taxa de
transporte de soluto por conveccgéo e a taxa de transporte por dispersdo. Quando o valor
de Pe é muito baixo, tendendo para zero, a dispersdao é muito elevada sendo o
escoamento do liquido perfeitamente misturado. No extremo oposto, quando Pe é muito
elevado tendendo para infinito, a dispersdo é negligenciavel e o escoamento do liquido é
denominado fluxo pistéo.

A equacdo (5.7) pode ser resolvida analiticamente no campo das transformadas
de Laplace, dependendo a solugéo do tipo de condicGes fronteira.

Dado a injecgdo do tracer ter sido efectuada num ponto abaixo da entrada dos
fluidos na coluna e a resposta, em termos de concentracédo, ter sido obtida num ponto
antes do final da coluna, o sistema é considerado do tipo “aberto” (Levenspiel, 1962;

Deckwer, 1991; Fogler, 1992) conforme se mostra na Figura 5.13.

A determinacdo do coeficiente de dispersdo axial faz-se a partir de Pe. Para
calcular este parametro ndo é necessario resolver a equacéo (5.7). Com efeito, a sua
determinacéo ¢é feita através de dois parametros da curva de distribuicdo de tempos de
residéncia do tracer, obtida com base nas concentracbes em funcdo do tempo: a

variancia da distribuicdo, o*, e 0 tempo médio de residéncia, t_ . O calculo analitico

destes parametros com uma entrada de tracer do tipo impulso perfeito para vérias
condigcdes fronteira esta perfeitamente estabelecido (Levenspiel and Smith, 1957;
Levenspiel, 1962; Westerterp et al., 1983; Fogler, 1992).

A variancia é obtida a partir dos momentos: ¢’ = u, — 47, em que u, € i,
representam, respectivamente, os momentos de ordem um e de ordem dois da curva de
distribuicdo de tempos de residéncia, E(t), do tracer.

A resposta do sistema ao impulso de tracer, sob a forma de uma curva de
concentracdo em funcdo do tempo, Ca(t), permite obter a curva de distribuicdo de
tempos de residéncia
ey=_Ca®

j C, (t)dt (5.9)

0

O tempo médio de residéncia, t, (igual a z, ), € dado por
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. ItCA(t)dt > 1,C AL,
t, = [tE)dt =2 ~ ] (5.10)
. D CuAt,
[cadt 4
0
A variancia da curva E(t) é dada por
. [rc.@dt Y 'CLAL,
o’ = [PE®dt -2 =2 —t2 = —t2 (5.11)
0

[ tm
j C, (t)dt ZCA‘M‘
0

Neste trabalho, dado que apenas se conhece a curva de distribuicdo num numero
discreto de pontos, os integrais das equacgbes (5.10) e (5.11) sdo avaliados
numericamente, substituindo-se pelos somatdrios conforme se mostra nessas equacoes
(Levenspiel, 1962; Ekambara and Joshi, 2003).

A relacdo entre 0s momentos e a variancia da curva tedrica e o0 numero de Peclet
estd perfeitamente estabelecida para varios tipos de condicdes de fronteira quando a
entrada do tracer se faz através de um impulso (Levenspiel and Smith, 1957;
Westerterp et al., 1987; Deckwer, 1991; Fogler, 1992). Assim, para um sistema

“aberto”, a variancia da curva de distribuicao de tempos de residéncia é dada por

o'_2 ., 8 (5.12)
t Pe Pe®

2
m

Para cada condigdo experimental, foi calculado t, e o, a partir dos valores
obtidos experimentalmente da concentragdo do tracer, C,, em fungdo do tempo. A

substituicdo dos valores destes parametros na equacéo (5.12) permite o célculo de Pe.

Efectuou-se primeiro um conjunto de experiéncias medindo-se a dispersédo
apenas no ramo descendente. Depois efectuaram-se experiéncias medindo-se a
dispersdo no conjunto, ramo descendente mais ramo ascendente. No primeiro caso,

determinaram-se os coeficientes de dispersdo axial para trés velocidades superficiais do
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liquido e varias razBes de caudais de gas/liquido a entrada, incluindo o caso de haver
apenas alimentagdo de liquido a coluna: U, =0.3 m/s (=0, 0.015, 0.03, 0.06 e
0.10); U, =0.55 m/s (y =0, 0.015, 0.03, 0.06, 0.10; 0.15, 0.20 e 0.25) e U, =0.8
m/s ( y =0, 0.015, 0.03, 0.06, 0.10; 0.15, 0.20 e 0.25). No segundo caso, os coeficientes
de dispersdo axial foram determinados para as seguintes condigdes de operagéo:
U, =0.38 m/s (y=0.0165, 0.033, 0.066 e 0.11) e U, =0.64 m/s (y =0,0165,

0.033, 0.036, 0.132 e 0.198). Todas as experiéncias foram realizadas a uma temperatura
de cerca de 17 °C.
Os resultados das experiéncias em que apenas se analisou 0 ramo descendente

apresentam-se nas Figuras 5.14 e 5.15.

Ramo descendente

1000
Pe
A
800 - A
A
U . (m/s):
A ts (M/s)
600 - A o o 0 03
A O o o 0.55
O
400 - A ] A 038
A, O °
m o
200 4
0 : : : : :
0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30

Figura 5.14- Namero de Peclet em funcéo da razdo de caudais gas/liquido para trés valores da velocidade
superficial de liquido ensaiados no ramo descendente.
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Ramo descendente

0.012
D, ,
(mzls) 0.010 §
1A U s (mfs):
0.008 -
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¢ O o 0.55
oooe | O 24 A 08
| o a é - E A O
0.004 ° © °
0.002 -
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Figura 5.15- Coeficiente de dispersdo axial em funcdo da razdo de caudais gas/liquido para trés valores
da velocidade superficial de liquido ensaiados no ramo descendente.

Pode ver-se na Figura 5.14, que na gama de valores de caudais de gas e liquido

ensaiados, com a coluna a operar em regime bubble, Pe aumenta com y ecom U,

significando que se “caminha” em direccdo ao fluxo pistdo. O aumento de Pe com o
caudal de liquido estd de acordo com os estudos efectuados por diversos autores, para
diferentes didmetros de colunas, modos de introducdo da corrente gasosa e diversos
valores de caudais de liquido e gas, quer o regime seja homogéneo, de transi¢cdo ou
heterogéneo. O aumento de Pe com U ¢ pode explicar-se com o facto de aumentar a
velocidade de elementos de liquido, diminuindo o tempo de residéncia na coluna. O
aumento de Pe com y pode ser explicado de modo analogo: havendo mais bolhas na
coluna aumenta a velocidade efectiva dos elementos de liquido, diminuindo o seu tempo
de residéncia. Tambem o sentido de variagdo de Pe com y (ou com U, pois U ¢ é
fixo) estd de acordo com os resultados obtidos por autores como Zahradnick and
Fialova (1996), quando o regime bubble era homogéneo, como foi 0 caso em que a
maior parte das nossas experiéncias decorreram. Neste regime, as bolhas tém tamanhos
aproximadamente iguais, o que faz com que se movam com velocidades semelhantes.
Diversos autores (Zahradnick and Fialova, 1996; Hebrard et al., 1999; Moustiri et al.,

2001; Moustiri et al., 2002) obtiveram resultado inverso, isto €, Pe diminuia com U g
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quando as condicOes de operacdo na coluna originavam regime bubble de transicdo ou
heterogéneo, sendo o tipo de regime um dos factores com influéncia significativa na

mistura do liquido.

A variagdo de Pe e de D; com a velocidade superficial do liquido e com a razéo
de caudais volumétricos gas/liquido é semelhante para os ramos descendente e
ascendente. Nas Figuras 5.16 e 5.17 estdo representados os valores obtidos de D; em
funcdo de » para dois valores ensaiados da velocidade superficial do liquido,

respectivamente, para o ramo descendente e ascendente. Os valores do coeficiente de
dispersdo axial para as varias condi¢cGes de operacdo sdo apresentados na Seccdo 5.4
aquando da confrontacdo dos dados experimentais com o modelo tedrico para a

transferéncia de massa entre o gas e o liquido.

Ramo descendente
0.012

(mzls) 0.010 -
, U s (mfs):
0.008 -

o 0.38
0.006 - = o o o 064

0.004 0 0 o

0.002

0.000

0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25
X

Figura 5.16- Coeficientes de dispersdo axial obtidos na coluna de descida em func¢éo da razdo de caudais
gas/liquido, para dois valores da velocidade superficial de liquido, nas experiéncias em que se analisou
simultaneamente os dois ramos do tubo em U.
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Ramo ascendente
0.012

(mzls) 0.010 -
| O U s (mfs):
0.008 - o

u! o 0.38
0.006 - o o O 0.64

0.004 0 o

0.002

0.000
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Figura 5.17- Coeficientes de dispersdo axial obtidos na coluna de subida em funcdo da razdo de caudais
gas/liquido, para dois valores da velocidade superficial de liquido, nas experiéncias em que se analisou
simultaneamente os dois ramos do tubo em U.

As Figuras 5.15 a 5.17 mostram que a dispersao axial é influenciada pelas duas
variaveis de operacdo, permitindo ainda constatar que, nas condi¢cdes experimentais
ensaiadas a influéncia da velocidade superficial do liquido é superior a da razdo de
caudais volumétricos gas/liquido. Este facto pode ser confirmado, a titulo de exemplo

para o ramo descendente, com uma correlagdo simples entre D, (em m?/s), U, (em
m/s) e y mostrada na Figura 5.18. Na Figura 5.19 faz-se uma representacdo analoga
mas para 0 nimero de Peclet. As correlagdes sdo validas para 0.3<U ; <0.8 m/s,

0.015 < ¥ <£0.25 e regime bubble.
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Figura 5.18- Relacéo entre o coeficiente de dispersdo axial obtido através da correlagdo representada na

* *

figura, D\ , € 0s valores obtidos experimentalmente, D, .
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Figura 5.19- Relagdo entre os valores do nimero de Peclet obtidos através da correlagdo representada na

figura, Pe_,, , e os valores obtidos experimentalmente, Pe,, ;.

Confrontamos a seguir os nossos resultados experimentais de D; com o0s

valores previstos por correlagdes obtidas por outros autores em colunas de
borbulhamento a operar também em regime bubble ou no caso de apenas escoar liquido.
Relativamente a este ultimo caso, apresentam-se 0s valores por nos obtidos e os
calculados através das correlagdes de Joshi (1980) e de Moustiri et al. (2001), baseadas

na teoria de Taylor, respectivamente, equacdes (5.13) e (5.14)
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5- Dispersdo no tubo em U

D, =0.33U D (m?/s) (5.13)
* U LS D 2
=—5"_  (m°/s (5.14)
b 1.3Re% (m/s)

com D em m, U.s em m/s e Re calculado com base nas propriedades do liquido.
Os valores de D; por nés obtidos variaram entre 0.00656 e 0.01043 m?/s para

Uis entre 0.3 e 0.8 m/s. Usando as correlacGes de Joshi (1980) e de Moustiri et al.

(2001), extrapoladas para a mesma gama de valores de U,s obtiveram-se,
respectivamente, valores de D, entre 0.00317 e 0.00845 m?/s e entre 0.00303 e 0.00733
m?/s. Dado tratar-se de dados experimentais e de correlacdes semi-empiricas, pode
considerar-se que a diferenga entre os valores de D, por nos obtidos e os calculados

através das correlacdes € relativamente pequena (cerca de 54 e 30%, respectivamente,

para U  de 0.3 e 0.8 m/s). Estes resultados podem ser explicados com base nas

diferentes condicdes experimentais usadas. Nas suas experiéncias, Moustiri et al. (2001)
utilizaram velocidades superficiais de agua entre 0.0062 e 0.0216 m/s e colunas com
150 e 200 mm de diametro interno e Joshi (1980) usou os resultados de diversos autores
obtidos em colunas com diametros entre 0.1 e 1 m e velocidades entre 0.0018 e 0.12
m/s, enquanto que no presente trabalho foram usados valores de U, s entre 0.3 e 0.8 m/s

e colunas de 32 mm de diametro.

E extensa lista de correlacBes publicadas para calcular a dispersdo axial em
colunas de borbulhamento. A maior parte destes estudos foi efectuada em colunas com
diametro igual ou superior a 0.1 m. Os coeficientes de dispersao axial sdo normalmente
correlacionados com as velocidades superficiais de gas e de liquido e o diametro da
coluna. Na Figura 5.20, confrontamos 0s nossos dados experimentais com 0s obtidos
por de Zahradnik and Fialova (1996) e por Moustiri et al. (2001) e com duas
correlagdes muito citadas na literatura: a de Joshi (1980) e a de Field and Davidson
(1980). S&o ambas correlagdes semi-empiricas baseadas no conceito de velocidade

média de circulagéo de liquido, U . Joshi (1980) propds

DE = 0.33(UC +U LS)D (5.15)
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5- Dispersdo no tubo em U

com U, dado por
U, =131gD(U¢ —EqU)]" (5.16)

em que E; é aretengdo de gas na coluna e U, é a velocidade terminal de subida de

uma bolha, e Field and Davidson (1980) sugeriram
D; =0.44D"*[g(Ugs — EcUp)]" (5.17)
onde U, é avelocidade relativa entre as duas fases fluidas definida por

U, _Ugs _ Uy (5.18)

Os pontos experimentais representados Figura 5.20 referem-se a escoamento

ascendente de ar-agua e oxigenio-agua (no nosso trabalho), na gama de valores de U e
U, Indicada na figura. Zahradnik and Fialova (1996) usaram uma coluna com 0.14 m

de diametro interno e de 4.10 m de altura enquanto a de Moustiri et al. (2001) tinha 0.15
m de diametro e 4.25 m de altura. A titulo de exemplo, representam-se nessa figura duas
curvas, obtidas das correlagdes de Joshi (1980) e de Field and Davidson (1980), para
U, =0.38 m/s e D=0.032 m.

*0.030
DL U (mfs):
2
(m°7s) 0.025 | R ®  0.004 ] pontosexp. de
A 0.007 ¢ Zahradnik and
0.020 | ° 0011 Fialova (1996)
u]
O  0.0062) pontosexp. de
0.015 | ° A 0.0123 ¢ Moustirietal
o A (2001)
A o 0.0186
0.010 A % 0.38 pontos exp.
deste trabalho
+ 0.64
00051 X'x®gg, & | cor. de Field and
Davidson (1980)
cor. de Joshi (1980
0.000 (1980)

0 0.02 0.04 0.06 0.08 0.1 012 0.14
U g (mfs)

Figura 5.20- Coeficientes de dispersdo axial em funcdo da velocidade superficial do gas para varios
pontos experimentais e duas correlagdes.
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5- Dispersdo no tubo em U

Constata-se da Figura 5.20 que os valores D, obtidos neste trabalho sdo em

geral proximos dos obtidos por Zahradnik and Fialova (1996) e por Moustiri et al.
(2001).

5.4-MODELOS TEORICOS DE TRANSFERENCIA NO TUBO EM U

Nesta seccdo desenvolvem-se dois modelos tedricos para descrever 0 processo
fisico de transferéncia de um soluto de uma fase gasosa para uma fase liquida: o
primeiro, que designaremos por modelo sem dispersdo, ndo tem em conta o grau de
mistura da fase liquida contabilizada através da dispersédo axial dessa fase e o segundo,
em que é incluida a dispersdo axial no processo de transferéncia de massa, que
passaremos a designar por modelo com dispersdo. O modelo sem dispersdo foi
desenvolvido por Teixeira (1998) apresentando-se neste trabalho um resumo. O modelo
que nos desenvolvemos, para além dos pressupostos do de Teixeira inclui, a dispersdo

da fase liquida.

5.4.1- MODELO SEM DISPERSAO

A equacdo que serve de base ao modelo obtém-se a partir de um balanco de
massa efectuado ao soluto dissolvido no liquido. Com o auxilio da Figura 5.21, a
equacdo diferencial que determina a transferéncia de massa de soluto do gas para o

liquido é, em estado estacionario, dada por

U, a©_ K. a(C"-C)=0 (5.19)
dx
em que Us é a velocidade superficial do liquido (igual a Q, / A.), C é a concentragao

de soluto no liquido a cota x em massa por unidade de volume, K, é o coeficiente de
transferéncia de massa do lado do liquido (neste caso a resisténcia do lado do géas é

desprezavel), a ¢é a area interfacial por unidade de volume de coluna e C™ ¢ a
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5- Dispersdo no tubo em U

concentracdo de gas dissolvido na interface gas-liquido ou concentracdo de saturacéo a
cota x (em massa por unidade de volume igualmente).

i

\ 2
x+dx C+dC

/K\

Figura 5.21- Esquema para o balanco de massa ao oxigénio dissolvido na &gua para uma seccao
infinitesimal de coluna de area de sec¢do recta Ac.

A area interfacial, a, que representa para uma determinada porcéo de coluna o
quociente entre a area total de contacto entre 0 gas e o liquido e o volume de coluna
correspondente, é funcdo de algumas variaveis de operacdo. Admitindo-se que as bolhas
sdo esféricas e todas com o mesmo diametro (condicdo aproximadamente verificada por
observacdo visual) e, portanto, a mesma velocidade, a pode relacionar-se com as
variaveis de operacdo de acordo com a equacao (para mais pormenores ver Teixeira
(1998))

A Su, (5.20)

a5 Q 1
V, AU, r ®U,

em que A, V, e r representam, respectivamente, a area, o volume e o raio de uma
bolha, Q. é o caudal volumétrico de gas, Ac € a area da seccdo recta da coluna, U, éa
velocidade superficial do gas e U, ¢ a velocidade das bolhas (também dependente das

variaveis de operacdo, como consta da Sec¢do 2.3 do Capitulo 2).
Qualquer que seja o sentido do escoamento, a velocidade das bolhas relaciona-se

com a retencdo de gas, E;, através da expressao de Nicklin (1962)
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£, = Jes (5.21)

Atendendo as equag0es (5.20) e (5.21) a relagéo entre a e E; é dada por

a=3g, (5.22)
r

Dado que a hidrodindmica do sistema gas-liquido é diferente nas duas colunas

gue constituem o tubo em U, apresentam-se, em separado, modelos para os dois casos.

5.4.1.1- Ramo descendente

A Figura 5.22 mostra uma representacdo esquematica do ramo descendente do
tubo em U. Para eliminar os efeitos de entrada dos caudais das duas fases, o0 ponto a
entrada (correspondente a x =0) é colocado 0.35 m abaixo da entrada do gas. Neste
ponto, para além da temperatura, sdo também medidos Py e Co. A coluna é alimentada

por um caudal volumétrico de liquido constante, Q, , e por um caudal de gas, Q; , que a
entrada tem o valor Q; , mas que varia com a pressao hidrostatica ao longo da coluna.

A velocidade das bolhas em movimento descendente com o liquido pode ser

calculada atraves da expressdo de Nicklin (1962)

ST

U,, AC+E—U0:ULS+UGS—UO (5.23)

onde, recorda-se, U, U, e U,, representam, respectivamente, as velocidades

superficiais do liquido e do gas e um parametro designado por velocidade das bolhas em

meio “estagnado”.

154



5- Dispersdo no tubo em U

QGOH - N

X:O’COVPO
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(
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Figura 5.22- Representacéo esquematica do ramo descendente do tubo em U.

Se substituirmos a velocidade das bolhas dada por (5.23) nas equagdes (5.21) e

(5.22), obtém-se expressdes da retencdo de gas, Eg , e da area interfacial, a,, para o

ramo descendente

E, = Jes (5.24)
‘ ULS +UGS _Uo

3 Us (5.25)
ru+Ug -U,

a4

Este modelo, que ndo considera a dispersdo axial da fase liquida, tem em
consideragao os seguintes pressupostos:
- A pressdo varia ao longo da coluna e, portanto, também varia a concentragdo de
saturacéo.
- O caudal volumétrico de gas varia, quer pelo aumento da pressdo quer pela
transferéncia do gas para o liquido.
- O volume das bolhas e, portanto, o seu raio diminui ao longo da coluna em

consequéncia do aumento da pressao e da transferéncia de gas para a agua.
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5- Dispersdo no tubo em U

Deste modo, 0 aumento da pressdo ao longo da coluna (desde o ponto inicial x =0
até a base) bem como a reducdo do numero de moles de gas resultante da sua
transferéncia para a dgua faz com que, para além do aumento da concentracdo de
saturacdo, diminuam o caudal volumétrico de gas, o volume das bolhas, a retencdo de
gas, a area interfacial por unidade de volume de coluna e a velocidade efectiva do
liquido U, =U  /(1-Ep)).

A pressdo ao longo da coluna pode ser obtida com a equagdo (5.1),
P=PR +p, 0%, em que P, € a massa volimica da mistura gas-liquido no ramo de

descida. Desprezando a massa volimica do gas tem-se para esta variavel
P, =PLA-Eg) (5.26)

onde p, éamassa volumica do liquido.

Admitindo como valida a equacdo dos gases ideais e temperatura da mistura
gas-liquido constante, se o caudal molar de gas se mantiver constante, é véalida a

equacéo
P
QG = FOQGO (527)

O consumo de géas traduz-se numa diminui¢do do seu caudal volumétrico e do
volume das bolhas. Tem-se, entéo, para qualquer ponto da coluna a seguinte equagéo

Q. = oq, ~2C=Co)gy (5.28)
p =% P
em que R € a constante dos gases ideais e 0 segundo termo do lado direito da equacéo
representa a diminuicdo de Q, devido ao consumo de gas. Se dividirmos todos os

termos desta equagdo pela area da seccdo recta da coluna obtemos uma equacdo
equivalente ficando explicita a velocidade superficial do gas
PO

Usgs :FUGSO -

Ui (€-Co)
P

R (5.29)
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em que U representa a velocidade superficial do gas a entrada da coluna.

Para 0 volume das bolhas tem-se uma expressao semelhante a (5.28)

v, =Py _QC=Co)p Vi, (5.30)
p " P

Go

onde V, € o volume das bolhas a entrada com raio r,. Desta equagdo obtém-se uma
expressao para o raio

1/3
r=r, [&_MWJ (5:31)
P Qg P

Se introduzirmos como variavel de operacdo em vez de U (variavel ao longo
da coluna), a razdo entre os caudais volumétricos de gas e de liquido a entrada do

U
tubo, y = Q. _ —%_ e se substituirmos as equagbes de U, (5.29), e de r, (5.31), nas

L LS

expressoes da retencédo de gas, (5.24) e da area interfacial, (5.25), obtém-se para 0 ramo

de descida
&ULsz_ﬂULSmT
P P
EGd = P C_C (5.32)
U, + F;)ULSZ_ P : U RT -U,
e
(5.33)
ay :i(& -G, ‘RT) Eg
L\ P Py ¢

A variagdo da pressdo ao longo da coluna descendente obtém-se substituindo a

equacdo de Eg , (5.32), em P , equagdo (5.26), e esta na equacéo (5.1)

dP u,-u
& = pLg LSP OC ~ C (534)
- 2 U (RT
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Esta equacdo ndo tem resolucdo analitica uma vez que a concentracdo C nao é
constante, dependendo de P e de x.

A concentracdo € obtida a partir da equacédo (5.19) tendo em consideracgéo a lei
de Henry, P=HC", e o facto de no ramo descendente representarmos os parametros

K, eapor K _ e a,

dc _K,a (E_Cj (5.35)
dx U, \H

Se nesta equacdo substituirmos a rea interfacial dada pela equacao (5.33) com a

retencao dada por (5.32) obtém-se

1 P C_C
dc 3 KLU(P0 C-CpY:  pYusrmp Us¥T (P

= O RT B ——C)
dx U, r, | P P P c-C H (5.36)
e 4 U +FOULSZ_ .

U RT-U,

Esta equacdo também ndo pode ser resolvida analiticamente. Deste modo a
resolugdo do problema, isto €, a determinagdo de C e P ao longo da coluna tera de ser
feita com a resolucéo simultanea, por métodos numericos, das equagdes (5.34) e (5.36).
A resolucdo deste sistema de equacOes foi efectuada atraves de integracdo numérica,
pelo metodo de Runge-Kutta, tendo como condicdes iniciais P=P, e C=C, para
x=0.

Na equacado (5.36) o quociente entre o coeficiente de transferéncia de massa e 0

. L K . A . .
raio das bolhas no ponto inicial da coluna,—~, é o parametro de ajuste, considerado
r0

constante nos varios pontos de amostragem para iguais condi¢@es de opera¢do. Como se
referiu na Seccdo 5.3.1.3, determinou-se experimentalmente a concentracdo em
oxigeénio dissolvido na dgua no ponto a entrada (x=0) e em trés pontos de amostragem
situados a 1.6, 3.25 e 4.94 m daquele ponto. Na optimizacdo do parametro usou-se a
subrotina de Levenberg-Marquardt (Levenberg, 1944; Marquardt, 1963 e Brown and
Dennis, 1972).

A titulo de exemplo, apresentam-se na Figura 5.23 os valores de concentracdo de
oxigénio dissolvido na agua ao longo de uma coluna descendente de 25 m para duas
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condigdes de operagdo: U  =0.3 m/s, y=0.14 e U =0.8 m/s, y =0.015. Nesta

simulacéo considerdmos as concentragdes iniciais nulas, a pressdo inicial atmosferica,

K
valores meédios para U e rLd e a temperatura de 17°C: C, =0, Py =101325 N/m?,
0

K
U, =0.2 m/s, rLd =0.125 s, p, =999.1 kg/m® e H =2.1624x10° J/kg (T=290.15
0

K).

C (mglL) ramo descendente

200
180
160

140 U,=0.3mls; y =0.14
120 -
100 A
80 -
604 e
40 | U, =0.8m/s; y =0.015
20 |
0 ¥——ouu o

x (m)

Figura 5.23- Variagdo da concentracdo ao longo da coluna descendente para duas condicfes de operacao
opostas (U,s baixo, y altoe Ujsalto, y baixo) de acordo com o modelo sem disperséo.

A Figura 5.23 mostra que, no ramo descendente do tubo em U, a concentracao
em oxigénio dissolvido na dgua aumenta com a altura. O aumento da concentracédo €
muito mais significativo quando a velocidade superficial do liquido é baixa e a razéo de
caudais volumétricos gas/liquido elevada, confirmando o facto de a transferéncia de

massa aumentar com y e diminuir com U .
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5.4.1.2- Ramo ascendente

Vamos agora analisar o ramo ascendente do tubo em U, representado

esquematicamente na Figura 5.24. A entrada deste ramo, isto é, para y =0, o caudal
volumétrico de liquido continua a ser Q,, sendo agora o caudal volumétrico de gas
QGoa . Neste ponto, a concentracao do gas dissolvido no liquido (em massa por unidade
de volume) € C, e apressdo P, , valores correspondentes aos valores destas variaveis

no fim do ramo descendente para iguais condi¢Oes de operacao.

Liquido , QL_l
Gas , QGO—__LI

P.;C.: x=0 I:—>Eﬂuente

\
(
\
\
(
\

1
o

Co,Po,ry

Figura 5.24- Representacdo esquematica do ramo ascendente do tubo em U.

As equac0es da retencdo, (5.21) e da area interfacial por unidade de volume de
coluna, (5.22), continuam véalidas mas, deve ter-se em conta que neste ramo a
velocidade de subida das bolhas é dada por (Nicklin, 1962)

QL0

U, +U, =U +Uq +U, (5.37)

a
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Se substituirmos (5.37) nas equagOes (5.21) e (5.22), obtém-se expressfes da

retencdo de gas, E;_, e da area interfacial, a,, para o ramo ascendente

E, Yo (5.38)

a =3 Yo (5.39)
ru,+Ug +U,

A pressdo ao longo deste ramo pode ser obtida com a equacdo (5.2),

P=PR,—p, 0y, emque p, representa a massa volumica da mistura gas-liquido na

coluna de subida calculada através da seguinte equagéo
Pm, =PL(1-Eg) (5.40)

A equacdo base do modelo para a transferéncia continua a ser a equacao (5.19),
bastando trocar a coordenada axial x por y e ter em atencdo que o coeficiente de
transferéncia, a area interfacial e a concentracdo de saturacdo dizem agora respeito ao

ramo ascendente

uLs‘i—(;-KLaaa(c*-C)zo (5.41)

em que K _ e a, representam, respectivamente, o coeficiente de transferéncia de massa

e a area interfacial por unidade de volume para o ramo ascendente.

Tendo em conta as equagodes (5.37) a (5.40) em conjunto com as equagdes (5.30)
e (5.31) e seguindo um raciocinio semelhante ao que foi adoptado para o ramo
descendente na Seccdo 5.4.1.1, obtém-se as equacOes para a retencdo de gas, area
interfacial por unidade de volume e variacdo da pressdo em funcdo das variaveis de
operagdo, U e y.

A retencdo do gas no ramo de subida, obtida da equagdo (5.38), com U

calculado a partir de (5.29) e ¥ =Qg /Q_ =Ug /U, € dada por
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Cc-C
ULSZ_TOULSSRT

P
Ee, = i c_C (5.42)
U PULSZ_TOULSmT+UO

A area interfacial por unidade de volume, obtida a partir de (5.31), é dada por

(5.43)

a

=i h_C-6 RT EG
L\ P Py :
A pressdo no ramo ascendente diminui da base para o topo, sendo a variacdo

com a coordenada axial y dada pela equacdo diferencial que a seguir se apresenta,

obtida de (5.2), substituindo a equagao (5.42) de E; na equacao (5.40) de p,,

dP _ ULS +U0 (544)

P —
U, +U, +ULS;(FS—C PCOULSERT

Tal como na equacdo correspondente ao ramo descendente, ndo € possivel
integrar analiticamente esta equacdo porque a variavel C depende de P e de y. A
variacdo da concentragdo com a altura € dada pela equacdo (5.41), que com a

substituicdo da area interfacial a, por (5.43) fica

E Po C-C,
d_C_ 3 Kl_a(PO c-C ULSZ_TULSERT (p

= o O RT P ——Cj
P cC-C 5.45
dy Uor, \P Py Py, i oy w7 +u, H (5.45)

ULS+P

Esta equacdo também ndo pode ser integrada analiticamente. A determinacdo da
concentracdo ao longo do ramo ascendente foi efectuada através de integracdo
numérica, pelo método de Runge-Kutta, do sistema de equacbes formado por (5.44) e

(5.45), usando como condicdo fronteira P=P, e C=C, para y=0. Refira-se,

novamente, que os valores destes parametros correspondem aos valores da pressédo e da
concentracdo obtidos no final do ramo descendente para iguais condi¢des de operacédo
(ver Figura 5.24).
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A Figura 5.25 mostra a variagdo de C com a distancia para dois casos opostos de

condicBes de operacdo ja testadas para a coluna descendente: U s=0.3 m/s, y =0.14 e
U s=0.8 m/s, y =0.015. Nesta simulacdo considerdmos as concentragdes iniciais nulas,
a pressao inicial atmosférica, valores medios para Ug e K, /1, e a temperatura de 17°C:
Co =0, C, =0, Po=101325 N/m?, U, =0.2 m/s, K, /1, =0.125s5", p =999.1 kg/m®

e H =2.1624x10° J/kg (T=290.15 K). Foi usado o valor de K, /r, obtido para o ramo

descendente pois, segundo Teixeira (1998), os valores deste parametro nos ramos de
descida e subida s&o muito proximos para iguais condi¢Bes de operagao.

C (mglL) ramo ascendente

80

70 1

60 |
U, =03m/s; y=0.14
50 |

40 |

30 |

20 1 U, =0.8mfs; , =0.015

10

0

y (m)

Figura 5.25- Variacdo da concentracdo ao longo da coluna ascendente para duas condi¢des de operacédo
opostas (U;s baixo, y altoe Uisalto, y baixo) de acordo com o modelo sem disperséo.

Como se pode observar da Figura 5.25, no ramo ascendente a concentracdo nem
sempre aumenta com a altura. Esta situacdo pode verificar-se quando a taxa de
transferéncia € muito elevada, podendo ocorrer para valores baixos da velocidade
superficial do liquido e elevados da razdo de caudais volumétricos gas/liquido. Este
facto ja foi referido neste capitulo, na Seccdo 5.2, quando se fez a descri¢do do tubo em
U. Alturas elevadas deste dispositivo originam concentracdes muito elevadas na base do

tubo que podem ser superiores aos valores da concentracdo de saturacdo em pontos
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situados proximo da saida do ramo ascendente. Neste caso, a concentragdo diminui pois

a transferéncia de soluto passa a fazer-se do liquido para o gas.

5.4.2- MODELO COM DISPERSAQ

Vamos agora desenvolver um modelo para a transferéncia de massa que, para
além das premissas do anterior, inclui a disperséo axial.

De um balanco de massa ao oxigénio dissolvido no liquido contido numa “fatia”

infinitesimal situada entre as cotas x e x+dx, com volume A.dx, com D, e Ac

constantes, obtém-se para o estado estacionario, a seguinte equacgéo

DZAC[(l— Ee)d—cj +U L ALC(0) + K, aAdx(C" ~C) = DEAc[a— Ee)d—cj i
dX X dX X+dx (546)
+U A.C(x+dx)

em que C, C” e a representam, respectivamente, a concentragio do oxigénio dissolvido
no liquido & cota x, a concentracdo de saturacdo a mesma cota e a area interfacial por
unidade de volume da coluna. De (5.46) obtém-se a equacdo que serve de base ao

modelo

. d dcC dcC .
DL&{(l—EG)&}+ULS&—KLa(C -C)=0 (5.47)

Para o ramo descendente, a varia¢do da pressdo continua a ser dada pela equacéo
(5.34), a retengdo de gas pela equacdo (5.32) e a area interfacial por unidade de volume
pela equagéo (5.33).

Na resolucdo da equacdo (5.47) usou-se a seguinte mudancga de variavel:
dC
v=(1-E,)— (5.48)
1-Eo)

Com esta mudanga de variavel, fazendo a, =r,a, e tendo em conta a lei de

Henry, a equacéo (5.47) pode ser reescrita na seguinte forma
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* K '
DLﬂ"f‘ ULS V— Ly a, (E_Cjzo (549)
dx 1-Eg, r

em que a, ¢ calculada através da seguinte equacéo

1

, - 3 (5.50)

a; =3 R _C-GC RT | Eg
P Py ‘

A resolucdo do problema com a determinacdo da concentracdo e da pressdo ao

K
longo da coluna e a obtencdo do parametro de ajuste &

(da equacéo (5.49)), implica

0

a resolucdo do seguinte sistema de equacdes diferenciais:

T -c) e 5
r —
LU . S __—f(C,v,P)
dx D,
L€__V _tcwp (5.52)
dx 1-Eg
dP U, -U
&:PLQ Ls ~ Yo = f,(P,C) (5.53)

P C-C
ULs_U0+ULsZFO_ P U RT

em que f,, f,e f; sdo fungdes obtidas a partir das equagdes (5.49), (5.48), e (5.34),
respectivamente. A retencédo de gas, Eg,, e 0 parametro a, , sdo fungbes da presséo e
da concentragdo, sendo obtidas através das equagdes (5.32) e (5.50), respectivamente.

A resolucdo deste sistema de equacGes diferenciais foi feita através de um
integrador numérico de problemas as condi¢Bes fronteira em dois pontos (x=0 e
x=4.94 m) usando a formula de Lobatto-Runge-Kutta (Cash and Wright, 1991;

Bashir-Ali et al., 1998). Este método exige a definicdo do Jacobiano (representado por

J4) do lado direito das equaces diferenciais
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of, of, of
oC ov oP
), | O ot ot 5.50
oC  ov 0P
of, of, of,
aC  ov 0P |

Para além dos pontos usados como condi¢des fronteira, dispunha-se também do
valor experimental da concentra¢do em oxigénio dissolvido na &gua noutros dois pontos

de medicdo situados a 1.6 e 3.25 m do ponto a entrada, permitindo assim a

Ly

determinacdo do parametro de ajuste . Na optimizacdo deste parametro foi usada a

0

subrotina de Levenberg-Marquardt.

O modelo para o ramo ascendente implica um nimero de equacdes analogo ao
descendente. A equacéo base é igual a (5.47), bastando trocar a coordenada axial x por

y, tendo em atencdo que neste ramo a retencdo de gas € E; e a area interfacial por

unidade de volume é a,

. d dc dc .
D —|(1-Eg )— |+U,—-K_a,(C"-C)=0 (5.55)
Ldy|:( Ga)dy:|+ Ls dy L, a( )

A retencdo de gas E; € dada pela equagdo (5.42) e a area interfacial a, é

obtida por (5.43). Fazendo uma mudanca de variavel idéntica a da equacgédo (5.48),
v=(>1-Eq )Z—C, considerando ainda a alteragdo a, =r,a, e a lei de Henry, a equacéo
toay

(5.55) que serve de base ao modelo fica

. Ko .
prdv, Y Koo (E—Cjzo (5.56)
dy 1-Eg r

em que a, ¢ calculado através da seguinte equagao
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1

, - 3 (5.57)
a, =3 i_ﬁfﬁT Ee
P Py :

A variacdo de pressdo é dada por (5.44). O processo de resolucédo é idéntico ao

usado para o ramo descendente, sendo que agora para a condi¢cdo fronteira y=0 a
pressdo € P, e a concentracdo € C, (ver Figura 5.24). No modelo consideram-se 0s

valores destas variaveis iguais aos obtidos no final do ramo de descida para iguais

condicBes de operagdo. Tal como no modelo sem dispersdo, usaram-se para 0 parametro

= os valores obtidos no ramo descendente. O sistema de equacdes diferenciais é
If-O

constituido por

r H 1-E
do_ D . & _—f,(C,v,P) (5.58)
dy D,
€__v _tcop (5.59)
dy 1-Eg,
T —pg TS ,(P.O) (5.60)
y Us +Ug+Uus7 0 - U RT

em que f,, f.e f, sdo funcBes obtidas a partir das equagOes (5.56), (5.48), e (5.44),
respectivamente. A retencdo de gas, E,, e 0 parametro a,, sdo fungdes da pressdo e da

concentracéo, obtidas das equacdes (5.42) e (5.57), respectivamente.
O sistema de equacdes diferenciais foi resolvido, tal como no ramo descendente,
pelo método de Lobatto-Runge-Kutta, com o Jacobiano idéntico a (5.54) formado pelas

derivadas parciais de f,, f.e fs e que agora representamos por J,
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of, of, of,
oC  odv 0P

; o_|ofs  afy o, 5.60)

of,  of,  of,
oC  ov oP

5.4.3- VALIDACAO DOS MODELOS

A fim de testar a validade dos dois modelos teéricos, comparam-se, nesta
seccdo, os resultados experimentais da concentragdo com os previstos pelos modelos.
Dado que se realizaram dois conjuntos de experiéncias, um em que apenas se dispunha
de dados para o ramo descendente e outro em que se dispunha de dados quer para o
ramo descendente, quer para o ascendente, é analisado primeiro o ramo descendente e

depois o tubo em U na sua globalidade.

5.4.3.1- Ramo descendente

Os dados experimentais de concentracdo foram obtidos, para além do ponto a
entrada, em trés pontos de medicdo ao longo da coluna: x=1.6 m, x=3.25 m e
X =4.94 m. Estes pontos permitem a confrontacdo com os modelos, considerando o

parametro de ajuste K. igual nesses pontos para iguais condigdes das variaveis de

rO
operagdo. Os valores destas variaveis e 0s valores a entrada dos varios parametros
encontram-se discriminados na Tabela 5.1 que inclui também os valores dos

coeficientes de dispersédo axial. Para o parametro U, usaram-se os valores obtidos

experimentalmente por Teixeira (1998) para iguais condi¢des de operacao.

As curvas que melhor aproximam os resultados experimentais sdo apresentadas

na forma de diferenga de concentragédo, AC = C —C,, em fungéo da posicao ao longo da
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coluna, x. Estdo representadas nas Figuras 5.26, 5.27 e 5.28, para U  =0.3 m/s,
U, =055 mise U, =0.8 m/s, respectivamente, para 0 modelo sem disperséo. Os

valores do pardmetro de ajuste K. para os dois modelos estdo descriminados na Tabela
I’0

5.2.

Tabela 5.1- Valores a entrada dos pardmetros, variaveis de operacdo e coeficientes de dispersdo axial
utilizados nas experiéncias efectuadas ao ramo descendente do tubo em U.

U 2=Q, Q. Pyx107° Co Uo D, x10*
(m/s) ) (N/m?) (g/m®) (m/s) (m?/s)
0.015 1.080 5.2 0.22 54.3
0.3 0.03 1.093 7.3 0.20 46.5
0.06 1.106 9.5 0.19 45.3
0.1 1.147 12.9 0.17 45.2
0.015 1.073 3.4 0.23 64.9
0.03 1.079 4.2 0.21 61.3
0.55 0.06 1.093 5.2 0.20 56.9
0.1 1.110 6.5 0.18 53.5
0.15 1.128 8.1 0.17 53.0
0.2 1.135 9.7 0.16 51.0
0.25 1.146 8.6 0.16 52.2
0.015 1.098 3.2 0.23 87.0
0.03 1.101 5.8 0.22 73.2
0.8 0.06 1.109 49 0.20 63.1
0.1 1.113 5.7 0.19 57.8
0.15 1.124 6.7 0.17 54.7
0.2 1.131 7.4 0.17 51.2
0.25 1.148 8.6 0.16 49.6
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ramo descendente - U, s =0.3m/s

AC (mg/L . x
(mg'L) modelo semdisperséo
40 x=

X 0.015 - exp.
35
0.015 - modelo
30 A —N
- O 0.03-exp.
25
—— —0.03 - modelo
20 B 0.06-exp.
sy - | 0.06 - modelo
10 A 0.10 - exp.
5 — - —0.10 - modelo
0
0 1 2 3 4 5
x (m)

Figura 5.26- Confrontacdo entre os valores das concentragdes experimentais e 0s previstos pelo modelo
sem dispersdo, para U, s=0.3 m/s, no ramo descendente.

ramo descendente - U g =0.55n/s =

7=
AC (mg/L) modelo sem dispersdo X 0.015 - exp.
40 0.015 - modelo
35 | O 0.03-exp.
—— —0.03 - modelo
30 A H  0.06 - exp.
sl o 0.06 - modelo
A 0.10 - exp.
20 — - —0.10 - modelo
15 | A 0.15-exp.
__m —--—0.15- modelo
10 4 o 0.20 - exp.
; 0.20 - modelo
& 0.25-exp.
0 0.25 - modelo
0 1 2 3 4 5
x (m)

Figura 5.27- Confrontacdo entre os valores das concentracGes experimentais e os previstos pelo modelo
sem dispersdo, para U, s=0.55 m/s, no ramo descendente.
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ramo descendente - U, s =0.8m/s x=
AC(mglL) modelo semdisperséo X 0.015-exp.
40 0.015 - modelo
O  0.03-exp.
35 1 —— —0.03 - modelo
30 | m  0.06 - exp.
—————— 0.06 - modelo
25 4 A 0.10 - exp.
— - —0.10 - modelo
201 * A 0.15-exp.
15 4 — --—0.15 - modelo
O  0.20 - exp.
10 4 0.20 - modelo
5 | & 0.25-exp.
0.25 - modelo
0 ‘
0 1 2 3 4 5
x (m)

Figura 5.28- Confrontacdo entre os valores das concentragdes experimentais e 0s previstos pelo modelo
sem dispersdo, para U, s=0.8 m/s, no ramo descendente.

A confrontacdo entre os dados experimentais e os obtidos pelo modelo com

disperséo esta representada nas Figuras 5.29 a 5.31, respectivamente, para U ; =0.3

m/s, U, =055 m/se U =0.8 m/s.

ramo descendente - U s =0.3m/s

C (mg/L . x
AC(mglL) modelo comdisperséo
40 X =
X 0.015 - exp.
35
0.015 - modelo
30
O 0.03-exp.
25
—— —0.03 - modelo
20 1 B 0.06-exp.
I e [ 0.06 - modelo
10 A 0.10 - exp.
5 — - —0.10 - modelo
0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 1 2 3 4 5
X (m)

Figura 5.29- Confrontacdo entre os valores das concentragdes experimentais e 0s previstos pelo modelo
com dispersdo, para U, s=0.3 m/s, no ramo descendente.
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Z:

AC (mg/L) modelo com dispers&o X 0.015 - exp.
40 0.015 - modelo
| O 0.03 - exp.

—— —0.03 - modelo
30 | ] 0.06 - exp.
S " I 0.06 - modelo
A 0.10 - exp.
20 | — - —0.10 - modelo
A
15 - — - 4 oew
e - — — --—20.15 - modelo
o /r/’/// o  0.20 - exp.
5 0.20 - modelo
& 0.25-exp.
. ‘ 0.25 - modelo
0 1 2 3 ! °
x (m)

Figura 5.30- Confrontacdo entre os valores das concentragdes experimentais e 0s previstos pelo modelo

ramo descendente - U g =0.55n/s

com dispersdo, para U s=0.55 m/s, no ramo descendente.

AC (mg/L)

40

35

30

25

20

15

10

ramo descendente - U s =0.8m/s
modelo com disperséo

X (m)

y=
X 0.015 - exp.
0.015 - modelo
O  0.03-exp.
—— —0.03 - modelo
m  0.06 - exp.
—————— 0.06 - modelo
A 0.10 - exp.
— - —0.10 - modelo
A 0.15-exp.
— --—0.15 - modelo
o  0.20 - exp.
0.20 - modelo
& 0.25-exp.
0.25 - modelo

Figura 5.31- Confrontac&o entre os valores das concentracBes experimentais e os previstos pelo modelo
com dispersdo, para U, s=0.8 m/s, no ramo descendente.

Como se pode constatar das Figuras 5.26 a 5.31, ha uma boa concordancia entre

0S pontos experimentais e os dois modelos, qualquer que seja a condi¢cdo de operagéo

simulada. Por outro lado, pode confirmar-se através das mesmas figuras que sdo muito
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pouco significativas as diferengas entre as curvas obtidas com o modelo com e sem
dispersdo para iguais condicGes de operacdo. Este facto € reforcado pelos valores muito
- . K. .
proximos obtidos para T com os dois modelos, conforme se pode ver na Tabela 5.2.
0
Os diversos valores do parametro de ajuste variaram entre um minimo de 0.107 s™e um
maximo de 0.144 s™ quando obtidos com o modelo sem dispersio e entre 0.106 s™ e

0.156 s™ no caso do modelo com dispersio. A diferenca média absoluta entre os valores
para os dois modelos é inferior a 4.2 %, com uma diferenca maxima de 8.3 %. Isto
permite concluir que, nas condi¢cdes experimentais testadas neste trabalho, a dispersdo
axial tem muito pouca importancia no processo de transferéncia de massa entre 0 gas

(oxigénio) e o liquido (agua).

Tabela 5.2- Valores do parametro de ajuste Ky que melhor aproximam os dados experimentais ao
I’0
modelo tedrico nas experiéncias efectuadas no ramo descendente.

Modelo sem dispersao

Modelo com disperséao

U5 (mss) x=Qqg, 1Q, K /1, 51 K /1, 51
0.015 0.135 0.124
03 0.03 0.119 0.121
0.06 0.110 0.112
0.1 0.116 0.110
0.015 0.144 0.156
0.03 0.138 0.145
0.06 0.132 0.133
0.55 0.1 0.129 0.126
0.15 0.129 0.128
0.2 0.127 0.123
0.25 0.117 0.110
0.015 0.144 0.153
0.03 0.143 0.154
0.06 0.133 0.141
08 0.1 0.116 0.116
0.15 0.108 0.110
0.2 0.109 0.106
0.25 0.107 0.114
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5.4.3.2- Ramos descendente e ascendente do tubo em U

Vamos agora analisar os resultados obtidos com as experiéncias em que foram
analisados os dois ramos do tubo em U. Neste conjunto de experiéncias, como ja foi
referido, dispde-se de trés pontos de medida no ramo descendente (situadosa x =1.6 m,
x=3.25 me x=4.94 m) e de um ponto no ramo ascendente (situado a 5.35 m do
ponto de jungédo das duas colunas). A altura da coluna descendente, contada a partir do
ponto a entrada era de 5.37 m, sendo a altura da coluna ascendente de 5.35m.

Os valores das variaveis de operacdo e as condigdes iniciais dos varios
parametros encontram-se discriminados na Tabela 5.3, que inclui também os valores
dos coeficientes de dispersdo axial. As curvas, apresentadas na forma

AC=C-C, = f(x) para o ramo descendente e AC=C-C, = f(y) para 0o ramo

ascendente, que melhor aproximam os valores dos pontos experimentais, estdo

representadas na Figura 5.32 (para U ¢ =0.38 m/s) e na Figura 5.33 (para U ; =0.64
m/s) para 0 modelo sem dispersao e na Figura 5.34 (para U, =0.38 m/s) e Figura 5.35
(para U ¢ =0.64 m/s) para o modelo com dispersdo. Dado que apenas se dispde de um
ponto de amostragem no ramo de subida do tubo em U, utilizou-se neste ramo um valor

K, . . . . «
de —= igual ao obtido para o ramo de descida, quer no modelo sem dispersdo quer no

r0
modelo com dispersdo. Os resultados vieram provar a razoabilidade desta aproximagéo
pois como se pode ver nas Figuras 5.32 a 5.35, h4 uma boa concordancia entre 0s
modelos e o valor obtido experimentalmente em todas as condi¢cdes de operacdo
simuladas. Este resultado também obtido por Teixeira (1998), pode explicar-se com o
facto de a velocidade relativa entre as duas fases ser semelhante nos dois ramos e com a
nédo coalescéncia de bolhas na juncdo dos dois ramos do tubo em U. Relativamente ao

parametro U, assumiu-se no ramo de subida o mesmo valor que no ramo de descida,
tendo sido utilizados os valores obtidos por Teixeira (1998).

K _ :
Os valores de —= usados nos dois ramos do tubo em U para os dois modelos

o

estdo descriminados na Tabela 5.4.
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Tabela 5.3- Valores dos parametros a entrada, variaveis de operacdo e coeficientes de dispersdo axial
obtidos nas experiéncias efectuadas aos dois ramos do tubo em U.

U 7=Q,/Q P, x10°° Co Uo D! x10*  (m’fs)
(m/s) ) (N/m?) (g/m®) (m/s) descendente  ascendente
0.0165 1.087 3.4 0.22 49.3 53.4
0.38 0.033 1.099 4.7 0.20 43.2 49.5
0.066 1.108 5.8 0.19 43.0 42.3
0.11 1.146 6.1 0.17 41.3 40.0
0.0165 1.079 2.9 0.23 86.0 91.9
0.033 1.093 35 0.21 68.9 81.4
0.64 0.066 1.104 4.3 0.20 62.9 72.1
0.132 1.121 5.1 0.18 61.0 61.7
0.198 1.138 6.0 0.17 59.0 60.0

Nas Figuras 5.32 e 5.33 sdo apresentados os dados experimentais de
concentracdo ao longo do tubo em U e os calculados pelo modelo sem dispersdo, para

os dois valores deU ; ensaiados, respectivamente, 0.38 e 0.64 m/s.

TuboemU - U 5=0.38m/s

AC (mg/L . ~
(mg/L) modelo semdisperséo
40
I 7=
35 I X  0.0165 - exp.
I ___—— 1
30 - I - 0.0165 - modelo
25 1 O  0.033 -exp.
20 | —— —0.033 - modelo
15 | | | 0.066 - exp.
—————— 0.066 - modelo
10 A I
| A 0.11 - exp.
5 |
| — - —0.11 - modelo
0 ] }

0 ramo descendente; x (m) 5.37 |
0 ramo ascendente; y (m) 5.35

Figura 5.32- Confrontacdo entre os valores das concentragdes experimentais e 0s previstos pelo modelo
sem dispersdo ao longo do tubo em U, para U 5=0.38 m/s.
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TuboemU - U s =0.64 /s

AC (mg/L . ~
(mg/L) modelo semdisperséo
40
Z =
35 | X 0.0165 - exp.
0.0165 - modelo
30
O 0.033 -exp.
25 1 — —0.033 - modelo
20 | m  0.066 - exp.
—————— 0.066 - modelo
15
A 0.132 - exp.
10 — - —0.132 - modelo
5 1 A 0.198 - exp.
— - -—20.198 - modelo
0

I
0 ramo descendente; x (m) 5.37 |
0 ramo ascendente; y (m) 5.35

Figura 5.33- Confrontagdo entre os valores das concentraces experimentais e os previstos pelo modelo
sem dispersdo ao longo do tubo em U, para U, s=0.64 m/s.

Os dados experimentais de concentracdo e os valores calculados através do
modelo com dispersdo constam das Figuras 5.33 e 5.34, respectivamente, para
U, =038eU =0.64 m/s.

TuboemU - U 5 =0.38nVs

AC(mglL) modelo com disperséo
40
I ¥ =
35 - I X 0.0165 - exp.
I ___——"RA
30 | - 0.0165 - modelo
/
25 - /A/: /’,4,,,»——41 O 0.033 -exp.
20 | Ve i /.1'// —— —0.033 - modelo
- A - | B 0.066 - exp.
—————— 0.066 - modelo
10 I
| A 0.11 - exp.
5 |
| — - —0.11 - modelo
0 I t

0 ramo descendente; x (m) 5.37 |
0 ramo ascendente; y (m) 5.35

Figura 5.34- Confrontagdo entre os valores das concentracGes experimentais e os previstos pelo modelo
com dispersdo ao longo do tubo em U, para U s=0.38 m/s.

176



5- Dispersdo no tubo em U

TuboemU - U s =0.64 n/s

AC (mg/L - ~
(mglL) modelo com disperséo
40
| 7=
35 | X  0.0165 - exp.
' 0.0165 - modelo
30 A | _A
| _— m} 0.033 - exp.
4 — -
25 I - __ —a| —— —0.033-modelo

20 | / - m  0.066 - exp.
| -
/ - M --——-——-- . -
5 P AI/ R = 0.066 - modelo

g - - A 0.132 - exp.
— - —0.132 - modelo

A 0.198 - exp.
— --—20.198 - modelo

|
0 ramo descendente; x (m) 5.37 |
0 ramo ascendente; y (m) 5.35

Figura 5.35- Confrontagdo entre os valores das concentracBes experimentais e os previstos pelo modelo

com dispersdo ao longo do tubo em U, para U s=0.64 m/s.

Tabela 5.4- Valores do parametro de ajuste Ky que melhor aproximam os dados experimentais ao
I’0
modelo tedrico nas experiéncias efectuadas aos dois ramos do tubo em U.

Modelo sem dispersdo ~ Modelo com dispersédo

U5 (mls) x=Qq, 1Q, K /1, 51 K /1y (s7)

0.0165 0.135 0.135

0.38 0.033 0.123 0.126
0.066 0.118 0.112

0.11 0.103 0.104

0.0156 0.147 0.152

0.033 0.134 0.129

0.64 0.066 0.127 0.124
0.132 0.104 0.103

0.198 0.094 0.095

177



5- Dispersdo no tubo em U

As Figuras 5.30 a 5.33, mostram novamente uma boa concordancia entre os
pontos experimentais e as curvas obtidas com os dois modelos. Pode ainda constatar-se,

comparando a Figura 5.32 com a Figura 5.34 (U =0.38 m/s) e a Figura 5.33 com a

Figura 5.35 (U = 0.64 m/s), que os resultados obtidos com os dois modelos s&o muito

A : K <
semelhantes, uma vez que os valores do parametro de ajuste r_L (Tabela 5.4) séo
0

também semelhantes.

5.5- CONCLUSOES

O objectivo principal deste trabalho era avaliar a influéncia da disperséo axial da
fase liquida na transferéncia oxigénio/agua num dispositivo denominado tubo em U. A
transferéncia de oxigénio para a dgua neste equipamento foi estudada anteriormente por
Teixeira (1988) mas, este autor, ndo efectuou o estudo da disperséo axial, pelo que o
modelo de transferéncia que desenvolveu ndo incluiu este parametro.

Neste trabalho desenvolveu-se um modelo de transferéncia para o tubo em U que
incluiu a dispersdo axial do liquido, a partir do modelo de Teixeira (1998). As
experiéncias decorreram num tubo constituido por duas colunas verticais unidas na
base, com os fluidos a serem introduzidos no topo de uma das colunas e a percorrer o
tubo em modo co-corrente e em regime bubble, primeiro de modo descendente (ramo
descendente) e depois de modo ascendente (ramo ascendente). O diametro interno das
colunas era de 32 mm, sendo a altura da coluna descendente de 5.37 m e de 5.35 m a
ascendente. A gama de velocidades superficiais da agua variou entre 0.3 e 0.8 m/s e a
razdo de caudais volumétricos gas/liquido variou entre 0.015 e 0.25.

A dispersdo axial do liquido foi avaliada através do coeficiente de dispersao
axial, parametro determinado para cada um dos ramos do tubo em U, utilizando o
modelo de dispersdo axial e a técnica da injeccdo de um tracer (solucdo aquosa de
NaCl) num ponto e medicdo da sua concentracdo noutro ponto mais a frente da coluna.

Os valores do coeficiente de dispersdo axial obtidos mostraram que este
parametro aumenta com a velocidade superficial de liquido e diminui com a velocidade
superficial do gas, sendo que a influéncia da velocidade do liquido se revelou mais

importante. Compararam-se 0s nossos dados com os dados experimentais de outros
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5- Dispersdo no tubo em U

autores e com duas correlacdes, de Joshi (1980) e de Field and Davidson (1980),

tendo-se constatado uma proximidade nos valores.

Desenvolveram-se modelos tedricos em separado para o ramo descendente e
para o ascendente, pois a hidrodindmica da mistura gas-liquido é diferente nos dois
ramos, 0 que permite calcular a concentracdo em oxigénio dissolvido e a pressdo ao
longo do tubo em U, conhecidos os valores a entrada das varidveis de operacdo. A
ligagdo entre os dois ramos do tubo foi estabelecida considerando-se os valores das

variaveis no fim do ramo descendente como os valores de entrada do ramo ascendente.
A principal conclusdo deste trabalho, que resulta da comparacdo entre 0s

modelos com dispersdo e sem dispersdo, é que, nas condi¢Bes experimentais ensaiadas,

a dispersdo axial ndo tem praticamente nenhuma influéncia na transferéncia de massa.
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6- Conclusdes gerais

6-CONCLUSOES GERAIS

Tendo por objectivo o desenvolvimento de sistemas que consigam fornecer
elevadas concentraces em oxigenio dissolvido na &gua em actividades como a
piscicultura e o tratamento de aguas residuais, faz-se neste trabalho o estudo teorico e
experimental de trés equipamentos de transferéncia de massa (oxigénio-agua): um
designado por tubo em U, em que a instalagdo tem um alinhamento vertical, outro que,
para permitir o funcionamento em situacdes inclinadas, utiliza um tubo de absor¢édo com
um sistema de anteparos perfurados instalados ao longo deste, designado por
borbulhador de anteparos perfurados, analisando-se, ainda, a transferéncia ao longo de
uma caleira inclinada, um equipamento simples, com escoamento em superficie livre,

tipo canal aberto.

O estudo experimental do borbulhador de anteparos perfurados foi realizado em
trés colunas com 32 mm didmetro interno e 0.96 m de comprimento, constituidas por
16, 8 e 0 anteparos. Estes, que estavam igualmente espacados ao longo das colunas,
foram perfurados com uma razdo entre diametros furo/coluna de 0.5. Usaram-se as
seguintes gamas de valores de caudais volumétricos: 5.6x10° a 14.3x10° m%s para o
liquido e 3.3x10° a 13.3x10® m*/s para o gas. O angulo de inclinagdo da coluna variou
entre 0° (vertical) e 60°.

Foram elaborados modelos de transferéncia considerando as colunas com
anteparos como uma série de “tanques” perfeitamente agitados, no que toca ao liquido.
Desenvolveu-se primeiro um modelo simples, que considerou a pressdo e o caudal
volumétrico de gas constante, sendo por isso, apenas aplicavel a colunas com reduzida
variacdo de pressdo, como foi o caso da coluna onde decorreram as experiéncias. Foi
possivel prever o perfil de concentracdes de oxigénio dissolvido ao longo da coluna e

calcular o valor do parametro S =K_A (coeficiente de transferéncia de massa vezes a

area interfacial) com o0 mesmo valor em todas as células da coluna:

C, P, { ‘
C =—20 0
" (1+b) H zl(ubj
com b= ﬁ e N é o niUmero da célula.

L
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Desenvolveu-se também um modelo mais completo, onde se considerou a
variacdo da pressdo e, consequentemente, da concentracdo de saturacdo e do caudal
volumeétrico de gas ao longo da coluna. Nesta situacdo £ tem um valor diferente para
cada célula, sendo a equacdo que permite calcular a concentragdo de oxigénio

dissolvido na célula N dada por

— . CO +% T blPl + N b2P2 4.+ RN—l N-1 + ]l-)N EN
[Ta+b) "|[Tasb) [[a+b)  [la+by &0
i=1 i=1 i=2

i=N-1

CN

Os valores de g para cada célula a utilizar nesta equagdo podem ser obtidos a
partir dos valores de g calculados na coluna laboratorial para os diversos pares de

caudais gés-liquido e inclinacdes. Pretende-se entdo mostrar, que € possivel desenvolver
uma metodologia para calcular a transferéncia de massa em colunas com qualquer
namero de células (a escala industrial), a partir dos valores obtidos numa coluna
laboratorial com caracteristicas iguais mas onde a variacdo de pressao € reduzida.
Construiu-se ainda uma coluna com maiores dimensdes, 100 mm de diametro e
6 anteparos espacados de 0.183 m, testada em condicdes hidrodindmicas semelhantes,
com a qual foi possivel verificar que, quer a eficacia de funcionamento, quer a
metodologia de analise da transferéncia de massa, se pode aplicar a colunas de

diferentes escalas.

No estudo da transferéncia de massa gas/liquido em caleiras inclinadas
utilizaram-se duas caleiras de seccdo recta rectangular com 6 m de comprimento e
larguras de 30 e 90 mm. Foram ensaiadas inclinacGes entre 15° e 60° em relacdo a
vertical, tendo os caudais de agua variado entre 54.7x10° e 419x10® m?/s. Calculou-se
o coeficiente de transferéncia de massa, K, através de um modelo tedrico simplificado,
o qual foi correlacionado com o caudal por unidade de largura de caleira, g, € com 0

angulo de inclinacdo em relacdo a vertical, «, tendo-se obtido a equacédo
0.504
K, =45.78x107q** {sen(% -~ aﬂ (m/s)
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O tubo em U utilizado nas experiéncias era constituido por duas colunas
verticais unidas na base, com os fluidos a serem introduzidos no topo de uma das
colunas, percorrendo-as em modo co-corrente e regime bubble, primeiro de modo
descendente (ramo descendente) e depois de modo ascendente (ramo ascendente). O
didmetro interno das colunas era de 32 mm, sendo a altura da descendente de 5.37 m e
de 5.35 m a ascendente. Foram usados valores entre 0.3 e 0.8 m/s para a velocidade
superficial do liquido e entre 0.015 e 0.25 para a razdo de caudais volumétricos
gas/liquido. O objectivo principal desta parte do trabalho consistiu em avaliar a
influéncia da dispersdo axial na transferéncia de massa nesse dispositivo, pelo que se
desenvolveu um modelo tedrico que inclui esse parametro a partir de um modelo
anteriormente apresentado por Teixeira (1998). A disperséo axial do liquido foi avaliada
através dos coeficientes de dispersdo axial do liquido, obtidos experimentalmente pelo
método de injeccdo de um impulso de tracer.

A equacdo que serve de base ao modelo de transferéncia que inclui a disperséo
axial do liquido € obtida de um balanco de massa ao oxigénio dissolvido no liquido,

considerando constante o coeficiente de dispersao axial

. d dC dC .
DL &|:(1— EG)&:I—FULS &— KLa(C —C) = 0

O modelo baseava-se nos seguintes pressupostos:

- A pressdo varia ao longo do tubo em U, aumentando do topo para a base nos
dois ramos, pelo que a concentracao de saturacdo aumenta no mesmo sentido.

- O caudal volumétrico de gas varia, quer pela variacdo da pressdo quer pela
transferéncia do géas para o liquido.

- O volume das bolhas e, portanto, o seu raio varia em consequéncia da variacao

da presséo e da transferéncia de gas para a agua.

Dado serem diferentes as condi¢des hidrodindmicas nos dois ramos do tubo,
foram desenvolvidos modelos em separado para cada situacdo. A determinacdo da
concentracdo e da pressdo foi efectuada através da resolu¢do numérica dum sistema de

equacdes diferenciais, que para o ramo descendente é
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.
wv_ _ %~ f,(C,v,P)
dx D,
C€__ vV _tcvp
dx 1-Eg
dP Uu.-U
E=PL9 LSP OC—C = f,(P,C)
ULS_UO+ULSZFO_ OULSERT

dC :
comv=(»1- EGd)& e a, =ray,

e para 0 ramo ascendente é

G
—= = =1f,(C,u,P
dy DE 4( v )
dC v
—= = f.(C,0,P
dy 1-E, s(C,0,P)
dP:—pLg U, +U, _£.(P,C)

a = I’Oaa'

com u:(l—EGa)d—C e a,
dy

Os valores de concentracdo do soluto ou de pressdo a saida do tubo em U, sdo

calculados estabelecendo-se uma ligagdo entre os dois ramos, com os valores daquelas

variaveis no fim do ramo descendente a serem iguais aos valores de entrada para 0 ramo

ascendente.

A comparacdo deste modelo com o anteriormente desenvolvido por Teixeira

(1998), o qual ndo incluiu a dispersdo axial, permitiu retirar deste trabalho a seguinte
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concluséo: nas condigdes experimentais usadas, a dispersdo axial ndo tem praticamente

nenhuma influéncia na transferéncia de massa.

Para trabalhos futuros, sugere-se a aplicacdo do modelo de transferéncia de
massa desenvolvido para o tubo em U, a escoamento contra-corrente.

Caso se pretendam sistemas que consigam fornecer elevadas concentragcdes em
oxigénio dissolvido e sejam atractivos do ponto de vista econémico entdo, o tubo em U
e 0 borbulhador de anteparos perfurados, podem ser melhorados, efectuando uma
reciclagem ao gas ndo absorvido. Neste caso aplicar-se-a um modelo de transferéncia de
massa multicomponente, uma vez que a reciclagem do gas interfere com as fraccoes
massicas de oxigénio e azoto na mistura gasosa. Esta analise podera ter uma
importancia relevante para a aquicultura e o tratamento de &guas residuais.

Na analise a eficacia do borbulhador de anteparos perfurados sera também
interessante testar geometrias alternativas, comparando nomeadamente, a transferéncia
de massa obtida num sistema com numero de furos por anteparo varidvel, mantendo

constante a area perfurada.
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APENDICES

APENDICE A- RESULTADOS EXPERIMENTAIS OBTIDOS NO
BORBULHADOR DE ANTEPAROS PERFURADOS

Apresentam-se aqui todos os resultados experimentais obtidos nas experiéncias
efectuadas com borbulhadores de anteparos perfurados, equipamento de transferéncia de
massa gas-liquido estudado no Capitulo 3.

Nas experiéncias foi usado o sistema oxigénio agua. Os valores de concentracao

de oxigénio dissolvido na agua em qualquer ponto dos borbulhadores (ou colunas) sdo

. . c-C ) <
representados na forma adimensional, por W = # , em que C é a concentracéo de
)

gés dissolvido no liquido numa determinada célula da coluna, C, é a concentracéo na
célula & entrada, no topo da coluna, e C” ¢ a concentragdo de saturacio. Atendendo a
que nas experiéncias efectuadas a variacio de pressdo foi reduzida, C* é praticamente

constante e igual ao seu valor a entrada, C,. O calculo de C™ foi efectuado com base na
lei de Henry, P=HC", em que P ¢ a pressdo e H é a constante de proporcionalidade.
Deste modo, os valores de C™(=C,) foram obtidos da equago, P, = HC,, em que P, é

a pressao a entrada da coluna.

Na Tabela A.1 apresentam-se o0s valores da constante H em funcdo da

temperatura para o par oxigénio-agua, usados no calculo de C”.

Tabela A.1-Valores da constante de Henry para o sistema oxigénio-agua (extraidos de Perry, 1984).

T (°C) 0 5 15 20 25 30 35

H x10™* (N m/kg) 1455 166.0 | 207.6 | 2288 | 2499 | 271.0 | 2892
T (°C) 40 50 60 70 80 90 100

H x10™* (N m/kg) 305.2 3354 | 3588 | 3782 | 3919 | 389.8 | 399.9

Al- Influéncia do modo de introducao do gas na coluna.

Nas Tabelas Al.1 a Al.3, apresentam-se todos os valores de W obtidos na coluna

1, quando o gas era introduzido através de orificios de 3 e 9 mm de diametro (d,).
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Tabela Al.1- Valores de W obtidos na coluna 1 para Q,=5.6x10° m%/s, quando o gas era introduzido por
através de um orificio com 3 e 9 mm de didmetro.

Q,=5.6x10"° m%s

W Q6=3.3x10"° m®/s Qc=8.3x10° m?s Q6=13.3x10° m¥/s
inclinago 0° 30° 60° 0° 30° 60° 0° 30° 60°
célula\dg(mm)| 3 | 9 [ 3 |9 |3 | 9|3 |9 |3 |9 |3 |9]|3]|]9]3 ]9 ]|3]079
0 0.0000.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 {0.000]0.000|0.000 | 0.000 | 0.000 |0.000|0.000§0.000|0.000| 0.000 | 0.000 {0.000 |0.000
2 0.158(0.145(0.134 | 0.110]0.091 {0.09110.252|0.303 | 0.270 | 0.265 |0.178|0.183]0.377(0.455| 0.318 | 0.398 |0.235|0.259
4 0.2800.275]0.238 [ 0.216 | 0.174 {0.166] 0.491 | 0.506 | 0.433 | 0.436 |0.326|0.318]0.629|0.661 | 0.507 | 0.586 [0.399(0.425
6 0.399(0.388 | 0.340 | 0.309 | 0.245 [ 0.24410.596 | 0.665 | 0.580 | 0.586 |0.414|0.423]0.712(0.808| 0.680 | 0.779 |0.5280.535
8 0.4630.498 | 0.420 [ 0.404 | 0.311 {0.325]0.673|0.795 | 0.656 | 0.707 |0.480(0.524]0.762|0.946 | 0.713 | 0.829 [0.590(0.639

Tabela Al.2- Valores de W obtidos na coluna 1 para Q =11.4x10° m*/s quando o g4s era introduzido por
um orificio com 3 e 9 mm de didmetro.

Q,=11.4x10° m%s

W Qe=3.3x10° m%s Q6=8.3x10° m¥/s Qe=13.3x10° m%/s
inclinacdo 0° 30° 60° 0° 300 60° 0° 60°
célula\dy (mm)] 3 | 9 3 9 319 3 9 3 9 3 9 3 9 3 9
0 0.000]0.000| 0.000 {0.000|0.000{0.000§ 0.000 |0.000| 0.000 0.000 | 0.000 |0.000f] 0.000 | 0.000 | 0.000 |0.000
2 0.081]0.07110.080 |0.073]0.060 |0.056] 0.182 | 0.184 | 0.160 0.165 |0.12310.101] 0.291 | 0.299 | 0.168 | 0.152
4 0.161]0.140] 0.160 {0.130]0.117 | 0.099] 0.347 | 0.329 | 0.312 0.291 |0.226 |0.180] 0.501 | 0.489 | 0.290|0.284
6 0.237]0.204] 0.235 10.195]0.169 [ 0.157| 0.465 | 0.476 | 0.414 0.387 ]10.328|0.261] 0.629 | 0.592 | 0.413]0.363
8 0.307]0.271] 0.286 |0.257 | 0.213]0.204| 0.574 | 0.575] 0.496 0.461 |0.392|0.327] 0.727 | 0.721 | 0.483]0.486

Tabela A1.3- Valores de W obtidos na coluna 1 para Q, =14.3x10°® m*/s quando o gés era introduzido por
um orificio com 3 e 9 mm de didmetro.

Q.=14.3x10° m®/s

W Qe=3.3x10° m°/s Qe=8.3x10° m%/s Q6=13.3x10° m*/s
inclinacdo 0° 60° o° 30° 60° 60°
célula\dy (mm)| 3 9 3 9 3 9 3 9 3 9 3 9
0 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0.000 | 0000 | 0.000 | 0.000 | 0000 | 0000 | 0.000 | 0.000 | 0.000
2 0.074 | 0064 | 0053 | 0049 | 0177 | 0171 | 0151 | 0141 | 0106 | 0087 | 0134 | 0137
4 0139 | 0127 | 0096 | 0095 | 0316 | 0205 | 0280 | 0.256 | 0.188 | 0.56 | 0.258 | 0.256
6 0.198 0.210 0.137 0.141 0.429 0.397 0.374 0.349 0.264 0.226 0.354 0.380
8 0.262 | 0240 | 0178 | 0180 | 0537 | 0494 | 0468 | 0443 | 0336 | 0276 | 0439 | 0445
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A2-Resultados experimentais obtidos nos borbulhadores de anteparos perfurados

Neste apéndice apresentam-se todos os resultados experimentais obtidos nas
colunas 1, 2 e 3 referidas na Sec¢éo 3.3 do Capitulo 3.

Das tabelas de resultados constam, para além dos valores de concentragdo em
oxigénio dissolvido na &gua (C) em varias células das colunas (ou em funcdo da
distancia ao ponto de entrada no caso da coluna 3, pois esta coluna nao tem células), os
valores de temperatura de funcionamento (T), da presséo a entrada (Po) e do desnivel da
agua nos dois ramos do manémetro diferencial (Ah). Constam também os valores de
pardmetros como a retencédo total de gas (Egr), a retengdo de gas circulante (Egc) € a
diferenca de pressdo entre o topo e a base da coluna AP, calculada com a equacao,
AP =P,

base

—Popo = pLOAICOSa — p, gAh, em que « representa o angulo de inclinagdo

da coluna em relacdo a vertical e Al =0.915 m. As retencbes foram calculadas com as
equacles, Eg. = e e Eg = IL em que lgc e lc, representam,
IGC +ILC IGT +ILT

respectivamente, o comprimento da coluna ocupado por gas e por liquido no caso da
retencdo de gés circulante e lgr e I_t representam 0s mesmos comprimentos no caso da
retencéo total. De referir que a coluna 3 ndo tem anteparos pelo que as duas retencoes
de gas coincidem. Para cada par de caudais de gas e de liquido, foram ensaiadas cinco
inclinacdes: 0° (vertical), 15°, 30°, 45° e 60°.
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A2.1- Resultados experimentais — coluna 1

Tabela A2.1- Resultados experimentais obtidos na coluna 1, para Q.= 5.6x10° m%s.

Colunal QL=5.6 cm'/s

C (mg/L) Qoe=33cm’/s Qoe=5.0cm’/s Qoe=6.7cm’/s Qc=8.3cm’/s Qc=10.0cm’/s Qoe=11.7cm’/s Qoe=133cm’/s
ne célulalinclinaciof| 0° | 15°| 30° [ 450] 600 0° | 15| 30°| 45°| 60°] 0° | 150 30°] 450 | 60°| 0° | 15°| 30°| 450 60°| 0° [ 15°] 30° | 45°| 60°| 00 | 15°| 30°| 45°] 60°| 0° | 15| 30°| 45°| 60°
0 n5| 181107192 |86 158|160 138| 16| 11|80 183| 161| 41]129] 198]208| 81| 15]|142]222|218]201]162| 153])228|236|23.6|185]17.3|239|24.7]|235|204]| 175
2 72| 172|557 133|122)212(224]|204| 72| 57245 25.1]235|206] 18.1§27.0[27.8|26.2|22.6]20.2]30.4]|29.6|28.0]23.3|219]) 315|310 313|26.1|24.0]133.0(32.4]| 314282244
4 216 1223| 96| 171] 551 27.3128.3|249] 216 | 20.1]1 30.9| 313 |28.3]|25.3|23.0] 338|339 311|275]252]36.9|35.7]|33.6|29.0]26.9]37.8]37.1|36.1] 315 29.1] 39.1]|38.4] 36.1]32.9]|29.2
6 2591258234 |206]| 183 316 | 318 |29.3]255]|23.2]354]134.9] 33.1|29.6|259]36.8|37.1]1355]32.2|28.2]39.7|389]|36.6(329]30.00139.8]40.1139.0[135.3|32.0] 411| 411]40.4]|36.6|33.0
8 28.21285]264(233]209]336]|34.2|32.6]28.3]|258]365]|36.8]359]|32.3|284]139.0|1389]|37.8]34.1|30.4]412|40.4]39.1|356]|32.2] 415 411|406]37.4|33.9]423|42.0|412]|38.6|348
T (OC) 79| BO| 72| 73| 66 BO|B2| V2|72 68y 76|78 1| 78| 66| 72| 74| 71| BO| 67y 74| 73| B2 67| 71y 2| 72| 17816968173 |172| 171|17.0]| 180
POX].O_S (Pa) 1046104411044 (1039]1031]1050/1047]1046]1039| 1031]1049]1048|1047]1041| 1031]1049]1050/1042|1041|1032]1053|1048]|1043[1039]|1032]1044|1046|1048]1038]|1033J1045]1051|1047]1040(1033
Ah (Cm) 27 127124120 15 4013834128 |20 49|47 41136 |26]60]|55]49 411 31)70|65]|55]47]|35]184]|75|64 51139196 |85 70]58]|43
E GT (%) 27137 |50|64 9437|144 |59]|75]199)45|52 63|84 | 1056597390 us5§4641]70|801|97|122]78)]80|88]|wW0|129)87|89]93]|1W8]|1B3
Ecc (%) 27 127|126 |25)|26]137|35|33]|35|33)45|43 138 |43 |42])56|50)]|48 |48 |49)64]|61|54|56|56]78)]71|64]|]59]|62]87|80]68]|67]66
AP X10'3 (Pa) 8.7218.38|752|614]|434]863|828|742]|6.06]|4.28]1856]819|7.34|599|4.23]1846|810]7.28]|5.92|4.18]1839|802]|7.19|588]|414]1826]792|7121582|4.10]8.18]|7.83]|7.06|5.78|4.06
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Tabela A2.2- Resultados experimentais obtidos na coluna 1, para Q. =8.5x10° m¥/s.

Colunal QL=85 cm’/s

C (mg/L) Qc=33cm’/s Qc=5.0cm’/s Qc=6.7cm’/s Qc=8.3cm’/s Qc=10.0cm’/s Qc=117cm’/s Qc=133cm’/s
no célula\inclinacdol| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° [ 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 600 0° | 15°| 30°| 45¢ 60
0 81| 71|62 |54]|49)97]|98]|85]|75 61] 14| 114 ] 103]|88 | 74| 27| B7|126|97 |83]149]|5B3| 41| 13|95 5K7|160|(B6|26|102]179|8B5]164]|142]| 108
2 ng| 108|198 |87 |76 148|146| 31| 16| 98| 176|174]| 159|189 114 195)]20.1|187]|15B3|132)227|224]|210|175]| 155.0]1243|234|226| 95| 160)27.7|1266]|242|212] 16.8
4 56| 41| 134 116 | 0] ©5| ©3|169| 5H4|128]228]|222]|205]| 82| 154]252]255|236|20.0|17.6]28.3]|28.2|26.1122.6|20.0]29.7(29.2128.0]249]212]32.7|319]29.7|269]22.1
6 B8| 173|162 43| 121]1229(232|204| 184 159]27.0|26.7]|245| 216 18.7]295[29.8|275]|24.4] 211]|32.8|32.3|30.2|26.6|23.3]34.0]133.2|318|29.0|24.8]364|354]|33.3|30.8]25.8
8 220]1206]| 90| 68| 4.0 263]|259(23.2| 213 | 18.7| 310293276250 212]1334]325]30.7|26.7(244)36.6]349|328[29.2]26.1] 37.1|358|34.6| 313 |27.2]38.7|38.1]35.6]32.8]|28.3
T (OC) 210 212 | 212 | 20.4| 214 214 | 214 | 210 | 210 | 20.7] 211| 214 | 214 | 20.8|205) 210 | 211|213 | 212 | 212 212 | 213 | 213 | 214 | 214] 213 | 213 | 212 | 214 | 213] 210 | 20.8] 214 | 214 | 212
POXlO_s (Pa) 1043]1048]1040(1036]1035] 1041/1050]1040/1038]1028]1042]1040|1040]1038(1029]1038|1042]1042|1041|1030]J1042|1043]|1042|1031|1027]1046/1044|1042]1033]|1027]1045]/1049|1048]1033|1027
Ah (Cm) 32130 |25 21| 16 42 |1 40 |1 3429|2356 51145361 28)68]59]|53|43]33|87]73 6150 ]|39]100]|86|68]|56 |43 u8|97]77 6.1 ]| 46
EcT (%) 31139 |50 (|67]95]137 46|59 76 |105]48 |56 6.9 81| 1059|6478 190]| 1973758395 |125]185]87|90]|100]|B0)J100|96]98| 106|134
Ecc (%) 31130 |26 | 25|26 37|38 |35|33|37)48 |47 |44 |40 ]| 42]|59]|054 51149 | 4973|6557 |55]|57]85|79]|64]60]|]62]100|86]|73]|66]|66
AP X10-3 (pa) 8.64|834|7.47(6.08]|427]854]1819|736]596|4.19] 841]18.06|7.22|589|4.12]1829|7.96] 7.11]|5.81|4.03]810|7.78|6.99|569]|397]7.97]7.68]|6.90[559|3.90]7.80]|7.48]6.82]|555]|3.87
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Tabela A2.3- Resultados experimentais obtidos na coluna 1, para Q.= 11.4x10° m?/s.

Colunal QL=114 cm’/s

C (mg/L) Qc=33cm’/s Qc=5.0cm’/s Qc=6.7cm’/s Qc=8.3cm’/s Qc=10.0cm’/s Qc=117cm’/s Qc=133cm’/s
no célula\inclinacdol| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° [ 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 600 0° | 15°| 30°| 45¢ 60
0 62162 |56 |49 | 46 811 82 7115953199 |®05]185]|70|63) 14| 1|95 |80 |70]26]|23|122|91]|76]143]|138|1B32] 101|82]15B3|HKL1|] 41| 12|89
2 9.3 94 | 87 |74 |70 21| 24| 12|94 | 84| 54| 5HK6| B35 17|03 176|175] K340 116203 96| 190 5K6|125]1223]|216|206| 170 13.7§239]|233|221| 185|149
4 24| 25| 18199 | 93] 61|165|153|128| 114]200|203] 81| 54| 13.7]232]23.1|208]|18.0]|155.4]126.0]|254]|24.4]120.2| 16.8]28.2|27.7|26.7|219] 18.0] 30.1|129.4]|28.2|]236]| 19.3
6 53| B4|1¥7]| 22| N4)] ©97(200| 90| 7| 143]238|238]|217| 187 171§27.2]27.0|245]| 216 | 19.2|30.0]|29.5|28.3]|23.8|20.7]32.3|319|30.8|258|22.2]33.9|33.7|325|276]23.7
8 B0| 80| 167|144]132)231]1235|215| 85| 16.4]275]|273]1249|219| 194]309]|306|275|248]|216])335|325|313|272]|234]355|34.6|33.6]28.8|249]36.8]|36.0]34.7|310]26.2
T (OC) 2141 214 | 214 | 19.8]20.21 20.3] 20.1| 210 | 19.3| 2121 20.0| 20.1|209]| 194 | 205] 205 20.1] 9.7 | 9.7 | 211] 214 |205| 9.8 | 20.1] 210 2121 20.2| 95]20.8| 204 211209 99| 204|205
POXlO_s (Pa) 1047110471043 (1039] 1031} 1046 |1046]1039]1038|1028]1045]|1046]1041]1039(1029]1048]1045]1041]|1037|1033]1050|1044]1047[1039]|1032]1052|1047|1046]1037]|1033J1047]|1049|1045]1041|1033
Ah (Cm) 3813830126 21) 54|46 140|341 28)70]|60]53]|40]|34]190]73]|60]49|39]106]|86]|68]|55]|43]] 123199 |74]60]| 46| 43| 12]|84]|65]50
EcT (%) 32143 |52 |70]99] 44|49 61|76 |109]56|59]73]|]83| 1575 7117892122 86 81|84 |100]| 129] 04| 95|90 | 105|132 23|108]|wW2|108] 136
Ecc (%) 3213328303243 |38 |35]|35|39])56|50]48|40|46])75]62]|54]|51]|54]8.6 711595960 104)85|65]|64|64]123|]99]|78]|67]69
AP X10-3 (pa) 8.58|8.28]|7.46|6.08]4.27]84318.20|7.36]6.00]|4.20]8.27)18.06|7.24|594|4.15]1807|7.93]|7.17]|585|410)792|7.81]7.09|(580]|4.06Q7.75]17.68|7.03]5.75|4.03]755]|755]6.93]5.70|3.99
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Tabela A2.4- Resultados experimentais obtidos na coluna 1, para Q =14.3x10°® m*/s.

Colunal QL=143 cm’/s

C (mg/L) Qc=33cm’/s Qc=5.0cm’/s Qc=6.7cm’/s Qc=8.3cm’/s Qc=10.0cm’/s Qc=117cm’/s Qc=133cm’/s
no célula\inclinacdol| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 60°| 0° [ 15°| 30°| 45| 60°| 0° | 15°| 30°| 45| 600 0° | 15°| 30°| 45¢ 60
0 54152 |45 43|41 71|72 61]53|50]89(|89]79]67 61196 |97 |87 ]|75|65] 12| 110|103(82 |70 2427|1286 ]| 73| 1B0]|1B32| 2121|9678
2 84183 |75]70]63 1.0 nif 97183 77 | 38| B38| 25| 105]93]160|158]|143]|120|105])184]|180)]|167]|139| 116]20.1]202| 1186|2148 121219 215]20.1| 162|127
4 N0| 109110292 | 8144|147 130| 111|103 18B5]|182|164|139]|122]210]20.7| ©1]16.2|136]233]|231|21L7]|18B5]|56]263|262|242]199]16.3|28.1|275]|256]|212]|17.2
6 B4|B4| 124 10| 98| 175|180 160|138 128217 |216]| 195|168 4.7 25.1]125.0|226| 95| 65]276]|27.2|256]22.0| 18.8]130.3|30.0(27.9|233| 19.7]32.2| 311]29.3|25.0]20.7
8 60|59 146|128 1151209]210| 189 163|14.8]249]|250|228| 96| 17.1]29.0]28.8| 26.1|122.7| 9.2 311|30.6(28.9]|250| 214335 33.1|30.8]26.6|225]134.9]|342]32.6|28.4]238
T (OC) 200 99| 94| 99| 95| ©8]| 98| 90| 9.0| 188]20.5]20.6|20.4]20.0(20.8]20.2| 20.1] 19.8]|20.5]| 210]20.9| 20.1]20.7(20.4]209] 981202 93] 19.4|189]205]20.1]205]214| 211
POXlO_s (Pa) 1048|1046]1040(1036]1034]1048|1045]1044]11037|1036§1049]|1045|1044]11038(1030]1050|1045]1045]1041|1033]1050|1046]1045[1040]1032]10501051|1045]1041]1035]1054]/1050|1046]1042|1034
Ah (Cm) 48 | 44 1 34 30|23 65]|55]|44]138]|29]86 71156 |44 |36 107]188|64]|54]|42)28|00|75]|59|47)49|14]|83]|64 51170 27| 93 71156
EcT (%) 35145 |53 71]1100) 4953|6480 1064647486 | 16]82]|80]|79]|95|125]101]190]90 (100|134 121|12104]97 105|139 142] 16| 105] 110|145
Ecc (%) 35136 |28 31133149143 |39]140)| 4164|5449 ]| 44| 49]82 71| 55|55 |57 101]80]|66|59]|66] 11|94 |73]|63|72)M42|106]80]|70]79
AP X10-3 (pa) 849 811]1730(594]|418)|832|795|7.20]15.84]|4.09] 811 7.71|7.06]|5.72|3.97] 791|7.87]|6.93]|5.63| 391)7.70|7.37]|6.80|554]|386]7.50]725|6.71]15.47|3.81]7.29]| 7.11]|6.55]|5.38]3.75
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A2.2- Resultados experimentais- coluna 2

Tabela A2.5- Resultados experimentais obtidos na coluna 2, para Q. =5.6x10° m?/s.

Coluna 2 Q.=5.6 cm’/s

C (mg/L) Qs=3.3cm’ls Qs=8.3cm’ls Qq=13.3cm’/s

n° célula\inclina(;éo o° 15° | 30° | 45° | 60° Qe 15° | 30° | 45° | 60° o° 15° | 30° | 45° | 60°

0 1351 1241 109 90 | 87 | 211 | 204 | 169 | 142 | 131 | 258 | 254 | 234 | 184 | 158
1 180 168 | 144 | 119 | 112 | 271 | 266 | 231 | 193 | 17.7 | 327 | 319 | 298 | 247 | 21.0
2 221|210 178 | 147 | 138 | 322 | 318 | 284 | 241 | 219 | 374 | 36.7 | 346 | 299 | 259
3 257 | 252|212 176 | 168 | 359 | 358 | 328 | 281 | 258 | 40.3 | 398 | 381 | 33.9 | 293
4 203 | 284 | 245 205 | 188 | 395| 39.1 | 36.7 | 315 | 287 | 425 | 41.7 | 401 | 365 | 319
T (°C) 166 | 174 171 | 175| 175 168 | 168 | 167 | 167 | 167 | 170 | 170 | 171 | 174 | 166

PoxlO'5 (Pa) 1.056| 1.044] 1.043] 1.036| 1.032] 1.049| 1.048 | 1.046 | 1.041| 1.035] 1.050 | 1.045] 1.047| 1.038 | 1.037

Ah (cm) 24 | 20| 17| 14| 11| 46| 45| 39| 33| 25| 70| 64| 53| 46| 37
Esr(%0) 25 30| 36| 40| 58| 47| 49|54 62| 79| 74| 72| 71| 84103
E oc (%) 25| 23] 27| 30| 30| 47| 43| 44| 45| 46| 74| 63| 58| 59| 62

APX10° (Pa) 8731 845]| 759 | 620 | 437 ]| 851 | 822 | 738 | 6.02 | 424 ] 828 | 803 | 7.24 | 589 | 4.12
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Tabela A2.6- Resultados experimentais obtidos na coluna 2, para Q =11.4x10° m%s.

Coluna 2 Q=114 cm’s

C (mg/L) Qs=3.3cm’ls Qs=8.3cm’ls Qq=13.3cm’/s

n° célula\inclina(;éo o° 15° | 30° | 45° | 60° Qe 15° | 30° | 45° | 60° o° 15° | 30° | 45° | 60°

0 84 | 79| 71| 65| 63 | 139 121 | 105| 83 | 73 | 175| 175 | 147 | 118 | 101
1 1101 105 92 | 83 | 78 | 183 | 168 | 146 | 11.7 ] 103 | 242 | 230 | 202 | 163 | 136
2 1371131 113 99 | 93 | 227 | 21.7 | 189 | 150 | 132 | 28.7 | 281 | 249 | 20.2 | 16.6
3 162 | 157 | 134 | 116 | 109 | 265 | 254 | 224 | 179 | 158 | 329 | 326 | 290 | 238 | 196
4 188 | 183 | 158 | 134 | 125 299 | 290 | 258 | 20.7 | 181 | 36.7 | 364 | 330 | 27.2 | 226
T (°C) 167 | 16.7 ] 166 | 16.6 | 166 | 170 | 166 | 166 | 16.7 | 16,6 | 16.7 | 16.7 | 168 | 169 | 16.7

PoxlO'5 (Pa) 1.047] 1.047] 1.046] 1.040| 1.038 ] 1.045| 1.052| 1.052| 1.048 | 1.044] 1.058 | 1.052 | 1.050 | 1.042 | 1.049

Ah (cm) 25 24| 21| 18| 15| 57| 52| 43| 34| 27]| 84| 75| 60| 51| 40
Esr(%0) 28 | 36| 37| 45| 62| 54| 52| 58)|62|84)|85]| 76| 71| 91104
Egc (%) 28| 27 27| 28| 28| 54| 44| 46| 40| 49| 85| 68| 59| 70| 68

AP)(]_O'3 (Pa) 872 | 842 | 756 | 6.16 | 434 | 840 | 815| 734 | 6.00 | 422 | 814 | 792 | 7.17 | 584 | 4.09
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Tabela A2.7- Resultados experimentais obtidos na coluna 2, para Q =14.3x10°® m%/s.

Coluna 2 Q=143 cm’s

C (mg/L) Qs=3.3cm’ls Qs=8.3cm’ls Qs=13.3cm’/s
ro célula\inclinagao || 0° | 15° | 30° | 45° | 60° | 0 | 15° | 30° | 45° | 60° | 0° | 15° [ 30° | 45° [ 60°
0 71| 63| 61 ] 56| 54 |114]116( 96| 83| 77 | 150 | 146 | 125| 106 | 93
1 94 | 87 | 82| 71| 68 | 157 ] 159 [ 133 | 113 | 102 | 21.3 | 201 | 175 143 | 124
2 116 09| 100 | 86 | 82 | 201 | 198 | 168 | 139 | 125 265 | 253 | 223 | 17.7 | 152
3 138 129 | 116 | 100 | 94 | 236 | 236 | 200 | 165 | 147 | 305 | 296 | 265 | 21.0 | 18.1
4 160 | 149 | 132 | 113 | 104 | 256 | 255 | 220 | 182 | 159 | 323 | 313 | 284 | 245 | 211
T (°C) 171 | 167 | 168 | 168 | 169 | 167 | 167 | 167 [ 167 | 16.8 | 168 | 16.8 | 16.6 | 16.6 | 16.6
Pox10° (Pa) |/ 1.044 [ 1.054] 1.050| 1.044 | 1.040| 1.049| 1.049 | 1.048 | 1.049 | 1.036 | 1.058 | 1.054 | 1.050 | 1.044 | 1.037
Ah (cm) 32 30|25 20| 16| 70| 59| 47| 40| 30] 99| 82| 64| 53| 43
Ecr (%) 28 |1 34| 36| 45| 59| 56| 58| 62] 66| 82] 93| 86| 76| 87| 106
Ecc (%) 28 26| 27| 31| 30| 56| 50| 49| 46| 46 ] 93| 78| 63| 67| 67
APX10° (Pa) || 872| 842 | 756 | 616 | 433 | 840 | 815 | 7.34 | 6.00 | 422 | 8.14 | 7.92 [ 7.17 | 5.84 | 4.09
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A2.3- Resultados experimentais- coluna 3

Tabela A2.8- Resultados experimentais obtidos na coluna 3, para Q =5.6x10° m¥/s.

Coluna 3 Q.=5.6 cm%s

C (mg/L) Qs=3.3cm’/s Qs=8.3cm’/s Qs=13.3cm’s
distancia\inclinagdo || 0° | 15° | 30° | 45° | 60° | 0o | 150 | 30° | 45 | 60° | 0o | 15 [ 300 | 450 [ 60°
0 144|115 99 | 85 | 75 | 173 | 160 | 139 | 122 | 123 | 211 | 206 | 17.0 | 136 | 125
24 cm 182 | 144 | 129 00| 87 | 211 | 188 | 164 | 140 | 127 ] 240 | 230 | 191 | 160 | 150
48 cm 217 | 182 | 148 | 125 | 120 | 27.3 | 246 | 210 | 176 | 162 | 295 [ 258 | 21.9 | 184 | 175
72cm 237 | 201 | 167 | 138 | 11.8 | 283 | 254 | 220 | 184 | 16.8 | 31.7 [ 29.2 | 25.0 | 20.5 | 19.4
96 cm 270 | 231 | 200 [ 172 | 147 ] 338 | 276 | 240 | 203 | 18.4 | 342 | 319 | 274 | 223 | 212
T (°C) 213 | 214 | 213 | 210 220 211 ] 210 | 210 | 209 | 209 | 211 | 211 | 21.3 | 214 | 214
P,x10°(Pa) [ 1.031| 1.031]1.032 1.036] 1.020] 1.030| 1.031 | 1.032 | 1.023| 1.021 | 1.030 | 1.031 | 1.037 | 1.022| 1.019
Ah (cm) 16 [ 12 110704 s0]| 36| 20|22|15]61]|54]46] 34]25
E ¢ (%) 24 | 23 | 23| 22 | 21| 48 | 46 | 43 | 38 | 41| 76 | 65| 63 | 6.1 | 6.2
APx10° (Pa) || 880 | 853 | 7.65 | 6.26 | 444 | 856 | 830 | 7.47 | 612 | 433 | 836 | 8.12 [ 7.30 | 6.00 | 423
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Tabela A2.9- Resultados experimentais obtidos na coluna 3, para Q =14.3x10°® m%/s.

Coluna 3 Q.=143cm’ls
C (mg/L) Qa=3.3cm’ls Qs=8.3cm’ls Qq=13.3cm’/s
distancia\inclinacgo || ©° | 15° | 30° | 45° | 60° | 00 | 15° | 30° | 45° | 60° | 0° | 15° | 30° | 45 | 60°
0 71| 63| 46| 41| 37 99| 81| 63| 57| 54 114]|112| 85| 75| 66
24 cm 93| 81| 58| 48| 43 | 134|105 81| 68| 65| 150| 138 100| 87 | 77
48 cm 119|107 76 | 59 | 51 | 69| 130 01| 83 | 78 | 198 | 171 | 125| 108 | 9.6
72 cm 139 125 92 | 71 | 60 | 200| 156 ] 123 | 98 | 9.0 | 225 199 | 148 | 124 | 110
96 cm 60| 144 | 122| 88 | 7.3 | 234 | 189 | 150 | 121 | 108 ] 267 | 237 | 181 153 | 133
T (°C) 204 | 214 | 214 | 214 | 213 214 | 214 | 213 | 211 | 203 | 211 | 214 | 213 | 212 | 212
Pox10°(Pa) | 1.033[ 1.042| 1.038| 1.035 | 1.027| 1.042| 1.040 | 1.036 | 1.033 | 1.027 | 1.050 | 1.049 | 1.040| 1.037 | 1.030
Ah (cm) 18| 14| 12|08 05 42| 37| 30| 23] 16] 65| 56| 47| 37| 26
Es (%) 241 23| 22| 22| 22| 49| 47| 45| 43| 45| 77| 66| 63| 61| 64
APx10° (Pa) || 878 | 851 | 7.64 | 625 | 443 | 854 | 829 | 7.46 | 611 | 432 | 832 | 810 | 729 | 5.97 | 4.22

A2.4- Resultados experimentais- coluna de 100 mm de diametro

Tabela A2.10- Resultados experimentais obtidos na coluna de 100 mm de diametro,

para Q_=54.7x10° m?/s.

Q. =54.7x10° m*/s
C (g/m? Q=32.2x10° m¥/s Q¢ =129.9x10° m%s

celula\a | o 150 | 300 | 45 [ 60 0° 150 | 300 | 45 [ 600
Co 106 | 99 7.9 8.6 52 | 231 | 227 | 198 | 180 | 113
o 151 | 144 | 128 | 119 | 83 | 308 | 301 | 267 | 243 | 17.9

C, 185 | 179 | 148 | 147 | 109 || 346 | 345 | 316 | 201 | 229
Cs 218 | 213 | 177 | 174 | 134 |[ 378 | 377 | 346 | 323 | 26.1
T(°C) 167 | 168 | 168 | 163 | 167 || 168 | 168 | 168 | 162 | 16.8

Ah(em) |[ 2.2 2.0 1.6 15 1.0 5.7 5.7 5.4 4.8 3.4
PO(N/mZ) 103481 104069 103616 102711 102158 103481 104510 103786 102711 102134

196




Apéndices

Tabela A2.11- Resultados experimentais obtidos na coluna de 100 mm de diametro,
para Q =139.6x10° m%s.

Q. =139.6x10° m%s

C (g/m? Q=32.2x10° m¥/s Q¢ =129.9x10° m%s
celula\a | o 150 | 300 | 45 [ 60 0° 150 | 300 | 45 [ 60
Co 7.3 6.5 6.4 6.4 49 |[ 179 | 154 | 139 | 120 | 95
o 97 8.9 8.4 8.0 63 || 242 | 217 | 195 | 169 [ 134
C, 116 | 120 | 1202 | 95 76 || 284 | 256 | 234 | 206 | 167
Cs 135 | 130 | 120 | 1120 | 88 | 327 | 202 | 271 | 241 [ 194
T(°C) 166 | 161 | 161 | 161 | 162 || 162 | 161 | 161 | 161 [ 16.0
Ahem) |[ 2.3 22 2.1 17 15 7.2 6.5 6.2 5.4 4.0
PO(N/mZ) 104265 104638 103616 103126 103089 105049 105111 104380 103335 103285

A2.5- Resultados experimentais- caleira de 30 mm de largura

Tabela A2.12- Resultados experimentais obtidos na caleira de 30 mm de largura.

C (g/m’) Q. =54.7x10° m%/s Q. =83.0x10° m%/s Q. =111.4x10°m%s Q. =139.6x10°m%/s

Cla 15° ] 30° | 45° | 60° || 15° | 30° | 45° | 60° || 15° | 30° | 45° | 60° || 15° | 30° | 45° | 60°

C, 30 30)] 333133 34]33]30( 32|32 32|31 36| 32| 34] 33
C, 48 | 48 | 47 | 45 || 47 | 47 | 44 | 41 || 44 | 43| 42 | 39| 46 | 42 | 41| 39
Cs 58 |1 59| 57| 54|57 ] 57| 53] 49| 54| 52| 50| 47| 56| 50| 49| 46
C4 66 | 66 | 66 | 6.1 || 64 | 63 | 60 | 57| 6.1 | 60| 58 | 54| 62| 57 | 56 | 53

T (°C) |[17.6] 16.9] 16.9| 171/ 16.8]| 16.2| 16.7 | 16.3| 16.0]| 16.3| 16.1 | 16.2] 16.0] 16.0 | 16.0] 16.0
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APENDICE B- EFEITO DA INCLINACAO DO BORBULHADOR EM Uq

Neste apéndice apresentam-se valores de Up (velocidade de subida das bolhas
numa coluna apos corte simultdneo dos caudais de gas e de liquido) obtidos em colunas
com anteparos, em funcdo da inclinacdo da coluna relativamente a vertical.

O método de célculo consistiu em medir o tempo de subida, entre dois pontos da
coluna pré-determinados (0.95 m), da fronteira de separacédo entre gas e liquido que se
forma na base da coluna apo6s o corte simultaneo da alimentacdo dos dois fluidos. Os
valores de Ug na Figura B.1 foram obtidos na coluna 1 e na Figura B.2 foram obtidos na

coluna 2.

U 30
0 Q. =11.4 cmdfs
(cm/s) Coluna 1
25 A
u Q (cm?fs):
m|
] ]
o - 03.3
20 i
m13.3
| |
15 4
[ |
10 : ‘ : :
0 15 30 45 60 75

inclinacdo (em relacgdo a vertical) (°)

Figura B.1- Velocidade U, obtida na coluna 1 em fungéo da inclinagdo, para Q.=11.4x10°® m*s e dois
valores de Qg: 3.3x10°® e 13.3x10® m¥%s.

30
U
(cmi/s) Q=0
Coluna 2 O
25 A o O
O g
o U O
o Q. (cm3fs):
20 g1 O e
03.3
15
10 . . . . T T
0 10 20 30 40 50 60 70

inclinagdo (em relagdo a vertical) (%)

Figura B.2- Velocidade U, obtida na coluna 2 em funcéo da inclinagdo, para Q_=0 e Qs=3.3x10° m®s.
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APENDICE C- OBTENGAO DE AP, E g EM FUNGAO DO CAUDAL DE

GAS NO BORBULHADOR DE ANTEPAROS PERFURADOS

Apresentam-se aqui as correlacdes de AP, e de S com o caudal de gas, para

cada caudal de liquido e inclinacdo da coluna ensaiados. Estas correlacbes séo
necessarias a aplicacdo dos modelos 2 e 3 de transferéncia de massa no borbulhador de

anteparos perfurados, apresentados na Sec¢édo 3.4 do Capitulo 3.

Cl-Variacao de g com o caudal de géas

A variacédo do produto do coeficiente de transferéncia de massa pela area total de

transferéncia, £ = KA, em funcédo do caudal de gas, Q. , foi obtida a partir dos valores
de S determinados com base no modelo 1 (ver Tabelas 3.2 e 3.3 da Secgdo 3.4.2). A
representacéo grafica fx Q. permite obter S = f(Q.) para cada valor de Q. e de «.
Estas fungdes, sdo do tipo B =a,QZ +b,Q, +c,, e os valores de aj, b; e ¢, encontram-

se Tabela C1.1.
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Tabela C1.1- Coeficientes ay, by, ¢, da correlagéo S = alQé +b,Q; +¢, (cm¥/s), vélidos para a condigdo

33<Q, <133 cm®/s e para a coluna 1.

Inclinagao Q. Correlagdo
(a®) (cm%s) a by C1 (R?)
5.6 0 0.0873 0.2083 0.9918
0 8.5 0 0.1388 0.0422 0.9963
114 0 0.1598 -0.0408 0.9964
14.3 0 0.1738 -0.0563 0.9973
5.6 -0.0033 0.1233 0.1246 0.9942
15 8.5 -0.0040 0.1770 -0.0757 0.9976
114 0 0.1427 0.0436 0.0078
14.3 0 -0.1558 0.0474 0.9966
5.6 -0.0047 0.1459 -0.0165 0.9926
30 8.5 -0.0030 0.1477 0.0360 0.9956
114 0 0.1221 0.0883 0.9968
14.3 0 0.1405 0.0185 0.9969
5.6 -0.0032 0.1059 0.0192 0.9902
45 8.5 0 0.0911 0.0549 0.9966
114 0 0.0976 0.0660 0.9985
14.3 0 0.1062 0.0598 0.9939
5.6 0 0.0434 0.1493 0.9912
60 8.5 -0.0031 0.1146 -0.0653 0.9899
114 -0.0024 0.1060 0.0300 0.9990
14.3 -0.0020 0.1042 0.0299 0.9886

C2- Variagdo de AP, com o caudal de gas

el

Os valores de AP

cel »

que representa a variacdo de pressdao numa célula, para

todas as condicdes de operacdo ensaiadas, foram obtidos dividindo o valor da diferenca
de pressdo entre o topo e a base da coluna, AP (ver dados no Apéndice A2) pelo

numero de células da coluna. A representacdo grafica AP, xQ. permite obter as

fungdes AP, = f(Q,) para cada valor do caudal de liquido, Q., e da inclinagdo da
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coluna em relagdo a vertical, a. Estas fung@es sdo do tipo, AP, =a,QZ +b,Q; +c,, e

os valores de ay, b, e ¢y, encontram-se Tabela C2.1.

Tabela C2.1-Coeficientes ay, b, e c, da correlagdo, AP, ZazQé +b,Q; +¢, (kPa), validos para

0<Q, <13.3x10°° m?/s e para a coluna 1.

Inclinagéo Q.x10° Correlagdo
©) (m?/s) a b, C, (R?)
5.6 0 -0.0086 1.1181 0.9968
0 8.5 0 -0.0103 1.1164 0.9954
114 0 -0.0122 1.1115 0.9977
14.3 0 -0.144 1.1065 0.9978
5.6 0.0001 -0.0091 1.0800 0.9975
15 8.5 0 -0.0087 1.0783 0.9955
114 0 -0.0098 1.0734 0.9964
14.3 0 -0.0109 1.0684 0.9963
5.6 0.0002 -0.0084 0.9681 0.9975
30 8.5 0.0001 -0.0086 0.9664 0.9991
114 -0.0002 -0.0093 0.9615 0.9975
14.3 0 -0.0078 0.9565 0.9952
5.6 0.0002 -0.0072 0.7901 0.9978
45 8.5 0.0001 -0.0071 0.7884 0.9797
114 0.0002 -0.0074 0.7835 0.9986
14.3 0.0001 -0.0074 0.7785 0.9982
5.6 0.0001 -0.0051 0.5581 0.9995
60 8.5 0.0001 -0.0054 0.5564 0.9992
114 0.0002 -0.0060 0.5515 0.9992
14.3 0 -0.0043 0.5465 0.9908
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NOMENCLATURA

a - &rea interfacial por unidade de volume de coluna.

a, - area interfacial por unidade de volume de coluna para o ramo ascendente do
tubo em U (Capitulo 5).

a, - &rea interfacial por unidade de volume de coluna para o ramo descendente do
tubo em U (Capitulo 5).

A - area de transferéncia gas-liquido.

Ay - area de uma bolha.

Ac - &rea da seccdo recta da coluna

b - parametro adimensional definido pelo quociente entre £ e Q., no borbulhador
de anteparos (Capitulo 3).

o] - parametro adimensional para a célula i do borbulhador de anteparos.

C -concentracdo de soluto dissolvido no liquido em massa por unidade de volume.

Co - concentracdo em gas dissolvido a entrada do tubo em U.
- concentracdo na célula 0 localizada topo do borbulhador com anteparos.

Ci - concentracdo de gas dissolvido na célula 1 do borbulhador com anteparos.
-concentracdo de gas dissolvido a entrada da caleira.

C,, - concentracdo em gas dissolvido & entrada do ramo ascendente do tubo em U.

Ca - concentracao de tracer .

Ci - concentracdo degas dissolvido no liquido na célula i da coluna com anteparos-
Capitulo 3).
- concentracdo de gas dissolvido no liquido no ponto i da caleira.

Cn - concentracdo na célula N na base da coluna com anteparos (Capitulo 3).

Cs - concentracdo de gas dissolvido no liquido a saida da caleira e do borbulhador

Csal - concentracdo de sal (NaCl).

ol - concentracdo na interface gas-liquido ou concentragdo de saturagao.

C/ - concentragdo na interface gas-liquido ou concentragdo de saturagdo na célula i
do borbulhador de anteparos.

dp - didmetro de uma bolha.

- didametro interno de um tubo ou coluna.

- coeficiente de dispersdo axial do liquido.
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D - coeficiente de difusdo molecular do gés no liquido.

do - didmetro do orificio por onde era feita a entrada de gas no borbulhador.
E - espacamento entre anteparos no borbulhador (Capitulo 3).

Ec - retencdo de gés.

Es, - retencdo de gas no escoamento ascendente do tubo em U.

E,, - retencdo de gas no escoamento descendente do tubo em U.

Ecc - retencdo de gés circulante (borbulhador de anteparos- Capitulo 3).

Ecr - retencdo de gés total (borbulhador de anteparos- Capitulo 3).

EL - retencdo de liquido.

F - perda de pressao por friccéo.

- aceleragéo da gravidade.

h - profundidade do liquido na caleira.

H - constante da lei de Henry.

KL - coeficiente de transferéncia de massa do lado do liquido.
K, - parametro adimensional definido na equacdo (4.12).

I -largura da caleira.

L -comprimento total da caleira.

m - caudal maéssico.

N -numero de anteparos no borbulhador (Capitulo 3).
P - pressao total.

Pe - numero de Peclet.

Po - pressdo a entrada do tubo em U.

- pressao na celula 0 localizada no topo do borbulhador de anteparos.

P - pressdo a entrada do ramo ascendente do tubo em U.

Pi - pressao na celula i do borbulhador de anteparos.

Pn - pressao na célula N localizada na base da coluna com anteparos.

q -caudal volumétrico de liquido por unidade de largura da caleira.

q’ - caudal volumétrico de liquido por unidade de perimetro molhado numa coluna

de parede molhada.

Q. - caudal volumétrico de gas.

Qs, - caudal volumétrico de gas na celula 0 (coluna com anteparos- Capitulo3).

- caudal volumétrico de gas a entrada (tubo em U- Capitulo 4)
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Qs, - caudal volumetrico de gas & entrada do ramo ascendente do tubo em U.
Qs, - caudal volumétrico de gas na celula 1 (coluna com anteparos- Capitulo3).
Qs, - caudal volumetrico de gas na celula i (coluna com anteparos- Capitulo3).
Qs, - caudal volumétrico de gas na célula N do borbulhador de anteparos.

Q. - caudal volumétrico de liquido.

r - raio de uma bolha.

Io - raio de uma bolha a entrada do tubo em U.

R - constante universal dos gases ideais.

- constante do gas ideal.

Re -nimero de Reynolds para o liquido em escoamento na caleira (Re =4q/v).

Re' - nimero de Reynolds definido por(Re =4q'/v) .

Sc - nimero adimensional definido por (Sc = v/®), capitulo 4.

Sh - numero adimensional definido por (Sh = K h)/®), capitulo 4.
T - temperatura.

t - tempo.

tm - tempo médio de residéncia.

u . . . c-C .
- concentragdo adimensionalizada, no borbulhador W = ———2- e na caleira

w Cc -G,
W = C*_ G
C -C,
W, - concentracdo adimensionalizada na célula 4, borbulhador de anteparos.
W, - concentracdo adimensionalizada na célula 8, borbulhador de anteparos.

- concentracdo adimensionalizada a saida da caleira ou da coluna.

w

- velocidade das bolhas.

o

- velocidade das bolhas em escoamento ascendente.

o
»

- velocidade das bolhas em escoamento descendente.

o

- velocidade efectiva do gas.

®

- velocidade superficial do gés.

(9]
n

- velocidade superficial do liquido.

-
w

CcC C Cc Cc c c c =

- velocidade de subida de uma nuvem de bolhas em meio estagnado.

o
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UR

- velocidade relativa das duas fases fluidas.

- velocidade terminal de subida de uma Unica bolha em meio estagnado.
- volume de uma bolha.
- volume de gas.

- volume de liquido.

- coordenada axial que mede a altura do ramo ascendente do tubo em U.

- coordenada axial que mede a altura do ramo ascendente do tubo em U.

SIMBOLOS GREGOS

by

P

AC
Ah

Al

AP

AP”

AP

cel

- angulo de inclinagdo em relacéo a vertical.

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial, g =K _A.

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial na célula i, do
borbulhador de anteparos.

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial na coluna 2.

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial na célula 1
(borbulhador de anteparos perfurados).

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial na coluna 1

- coeficiente de transferéncia de massa vezes a area interfacial na célula 2 do
(borbulhador de anteparos perfurados).

- razao entre os caudais volumétricos gas/liquido a entrada do tubo em U.
-parametro definido por (K 1)/Q,), na caleira.

- concentracdo em gas dissolvido a saida menos a entrada.

- diferenca de nivel entre os ramos do manometro diferencial (borbulhador de
anteparos).

- distancia entre duas tomas de pressdo no borbulhador de anteparos.

- diferenca de alturas entre dois pontos de uma coluna vertical.

- diferenca de presséo.

- componente de AP, igual a p, gAh (no borbulhador de anteparos).

- variacao de pressdo numa celula da coluna com anteparos.

- viscosidade do liquido.
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v - viscosidade cinematica do liquido.

2 - inclinacdo em relacdo a horizontal.

ps - Mmassa volumica do gas.

oL - massa volimica do liquido.

P~ - Massa volumica da mistura gas-liquido no ramo ascendente do tubo em U.
P, - massa volumica da mistura gas-liquido no ramo descendente do tubo em U.
o - tensdo superficial do liquido.

o2 - variancia da curva de distribuicdo dos tempos de residéncia (Capitulo 5).
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Figura 3.2- Representacdo esquematica de um tubo inclinado com anteparos perfurados. A coluna
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Figura 3.7- Principio de funcionamento do manémetro diferencial.
Figura 3.8— Representacdo esquematica do modo como era feita a medigéo da retencédo de gés: a)
coluna em funcionamento; b) fecho simultaneo das véalvulas e medicéo da reten¢do circulante e c)

coluna rodada até a vertical e medi¢do da retencéo total.
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Figura 3.15-Diferenca de press&o na coluna em funcéo da inclinacéo para Q,=5.6x10° m*/s.
Figura 3.16- Diferenca de pressdo na coluna em fungéo da inclinacéo para Q =14.3x10° m%s.
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Figura 3.23- Valores de Egr e Egc em funcéo da inclinacdo para Q,=5.6x10° e Qs=13.3x10° m?/s.
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Figura 3.24- Valores de Egr e Egc em funcéo da inclinacdo para Q,=14.3x10"° m%/s e Qz=3.3x10°

m/s.

Figura 3.25-Diferenca entre Egr e Egc em funcéo de Qg para Q =5.6x10° m?/s.
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Figura 3.32- Perfis de concentracdo na coluna 1 para Q =14.3x10° m%/s e Qg=3.3x10"° m%s.

Figura 3.33- Variacdo de Ws com Qg para Q,=5.6x10° m%s a vérias inclinacdes.
Figura 3.34- Variacdo de Ws com Qg para Q,=14.3x10° m*/s a vérias inclinac6es.
Figura 3.35- Variacdo de Ws com Q, para Qs=3.3x10° m%s a vérias inclinacoes.
Figura 3.36- Variacdo de Ws com Q. para Qs=13.3x10° m*/s a vérias inclinagdes.
Figura 3.37- Variacéo de Ws com « para Q,=5.6x10° m®s.

Figura 3.38- Variacdo de Wg com « para Q =14.3x10° m*/s.

Figura 3.39- Representacdo esquematica das colunas utilizadas no estudo.

Figura 3.40- Variagdo de Eqr com & na coluna 2 para Q =5.6x10° m®/s.

Figura 3.41- Variagdo de Egr com « na coluna 2 para Q =14.3x10® m?/s.
Figura 3.42- Variacdo de Eqc com o na coluna 2 para Q_=5.6x10"° m%s.

Figura 3.43- Variagdo de Egc com & na coluna 2 para Q =14.3x10° m%s.

Figura 3.44- Perfis de concentracdo na coluna 2 para dois valores de « (0° e 60°), dois de Q_

(5.6x10° e 14.3x10°® m?/s) e trés valores de Qg ensaiados.

Figura 3.45- Perfis de concentracéo na coluna 2 para Q, =5.6x10"® m%/s e Qz=13.3x10"° m%s.

Figura 3.46- Perfis de concentracéo na coluna 2 para Q. =14.3x10° m%/s e Qs=3.3x10"° m%s.

Figura 3.47- Variagdo de W, com Qg para Q,=14.3x10® m*/s na coluna 2.
Figura 3.48- Variagdo de W, com Qg para Q,=14.3x10® m*/s na coluna 2.
Figura 3.49- Variagao de Eqc com ¢, para Q_=5.6x10° m%s na coluna 3.

Figura 3.50- Variagdo de Eqc com «, para Q_=14.3x10° m*/s na coluna 3.

Figura 3.51- Perfis de concentracéo na coluna 3 para Q, =5.6x10° m%s e Qz=13.3x10° m®s.
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Figura 3.52- Perfis de concentracdo na coluna 3 para Q, =14.3x10° m*/s e Qg=3.3x10° m?s.

Figura 3.53- Variacéo de Egr com ¢ nas colunas 1, 2 e 3.
Figura 3.54- Variacdo de Egc com « nas colunas 1,2 e 3

Figura 3.55- Perfis de concentragdo nas trés colunas, para Q,=5.6x10° m%s, com dois valores de
Qc (3.3x10° e 13.3x10° m¥s) e trés valores de o (0°, 30° e 60°)

Figura 3.56- Perfis de concentracdo nas trés colunas, para Q,=14.3x10°® m*/s, com dois valores de
Qc (3.3x10° e 13.3x10° m%s) e trés valores de o (0°, 30° e 60°).

Figura 3.57- Variagio de Ws com « nas trés colunas, para Q. =5.6x10° m%/s e Qz=13.3x10° m%s.
Figura 3.58- Variagdo de Ws com o nas trés colunas, para Q =14.3x10"® m¥/s e Q=3.3x10° m%s.
Figura 3.59- Modelo para a transferéncia de massa na coluna com anteparos: exemplo da coluna 1
gue com 18 compartimentos e 9 células ¢ modelada como uma série de 9 “tanques perfeitamente

agitados”.
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