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Resumo de Tese apresentada 8 COPPE/UFRJ como parte dos requisitos necessarios para a
obtencgdo do grau de Doutor em Ciéncias (D.Sc.)

AVALIACAO EXPERIMENTAL DO COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA
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Programa : Engenharia Civil

Escoamentos bifasicos entre liquidos e gases sdo muito utilizados em processos industriais,
em sistemas de tratamento de efluentes, em desinfecgdo de agua de abastecimento assim
como em sistemas para reaproveitamento de agua residual utilizada em processos diversos.
Estes processos tém como objetivo a transferéncia de massa entre o gas e o liquido. No caso da
aeracdo, pretende-se que oxigénio seja transferido para o liquido, ja no caso da adsorgdo
utiliza-se gas neutro como o nitrogénio, para retirar o oxigénio dissolvido no liquido. Um
parametro muito importante nestes processos € a eficiéncia com que a transferéncia de massa
se efetua. A partir de um escoamento bifasico num reator tubular tradicional, € colocadec um
Venturi como misturador de fases, promovendo uma transferéncia de massa mais eficiente.
Utilizando este Venturi, avalia-se a quantidade de massa transferida em condigdes de
escoamento bifasico supersénico e em condigdes de escoamento subsénico comparando com a
transferéncia de massa obtida nas mesmas condigées sem Venturi, processo tradicional. Na
fase gas utiliza-se ozdnio com concentragdo de 1 a 2 % em oxigénio, oxigénio puro e ar. Na
fase liguida a agua. A utilizagdo de ozdnio neste trabalho é importante, na verificacao da
estabilidade em condigdes de escoamento supersdnico, visto 0 0zénio ser um gas muito instavel.
Compara-se os resultados do coeficiente global de transferéncia de massa obtidos no reator,
com e sem Venturi. Verifica-se que a utilizacdo de um Venturi como misturador de fases,
aumenta em até 32,5 vezes o coeficiente de transferéncia de massa no reator tubular utilizado
nas experiéncias. Sao apresentados nos anexos F e G |, trabalhos publicados durante o
processo de Doutcramento.
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EXPERIMENTAL EVALUATION OF MASS TRANSFER COEFFICIENT
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ABSTRACT

Gas-liquid systems have been applied extensively in several industrial processes, such as
wastewater treatment, drinking water treatment and food production. In some cases, the purpose
is the gas absorption in the liquid phase and in other cases the aim is the stripping of the soluble
gas in the bulk of the liquid. The mass transfer coefficient is an important parameter to assess
the process efficiency. Hence, using a two phase tubular reactor and a Ventun tube as a mixer of
both phases, several tests were carried out in order to compare the mass transfer coefficient
under both subsonic and supersonic stream conditions. Ozone,at concentrations in the range of
1% to 2% by weight in oxygen, pure oxygen and air were used as the gas phase and tap water
as the liquid phase. The experiments conducted with ozone were very important, due to the fact
that molecular ozone is very unstable and some ozone decomposition could be developed under
supersonic stream conditions. Besides that, some tests were run without the Venturi in order to
evaluate the efficiency of a good mixing comparing the overall mass transfer coefficient in the
absence and presence of the Venturi. The results show that the mass transfer coefficient
increased 32,5 times when applying the Venturi as mixer in the tubular reactor.
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LISTA DE SIMBOLOS

A - érea de troca de massa entre a fase gas e fase liquida por unidade de tempo [m?%/s]
A1 - &rea da secdo transversal do escoamento na entrada do bocal [m?]
Ag - area da segdo transversal ao escoamento da fase [m?]
AL - area da sec¢do transversal ao escoamento da fase liquida [m?]
At - area da secdo transversal ao escoamento [m?]
a - velocidade sonica da mistura bifasica [m/s]

ag - velocidade sonica do escoamento na fase gas [m/s]

aj - velocidade sdnica do escoamento na fase liquida [m/s]

c - velocidade do som [m/s]

c* - solubilidade do gas no liquido [mg/L]

Co - concentragdo inicial do gas no liquido (no reator tubular em y=0) [mg/L]
cg - concentragdo de gas no liquido [mg/L]

cg* - solubilidade do gas no liquido [mg/L]

Clg - concentragdo de um componente na fase gas [%]

Dy - diametro do duto circular [m]

Do - Coeficiente de difusdo do gas no liquido [m?/s]

Dgl - Coeficiente de difuséo do gas no liquido [m?/s]

dB - didmetro médio das bolhas de gas no liquido [mm)]

do - diametro do orificio injetor de gas no reator [mm]

Cpg - calor especifico do gas a pressao constante [J /kg °C]

Cpl - calor especifico do liquido [J / kg °C]

Cvg - calor especifico do gés a volume constante [J / kg °C]

dA: - diferencial elementar de area , se¢géo de escoamento [m?]

dP - diferencial de pressao [Pa]

dpf - perda de carga no escoamento da mistura [Pa]

dpfg - perda carga considerando s o gas em escoamento [Pa]
dpfl - perda de carga considerando soé o liquido escoando [Pa]
dpflo - perda de carga considerando a mistura como liquido [Pa]

du - diferencial de velocidade [m/s]

dv - diferencial de volume especifico [mslkg]

dp - diferencial da massa especifica [kg/ms]

f - fator de friccdo de escoamento de liquido

Fm - numero adimensional de transferéncia de massa

g - aceleragdo da gravidade [m/s’]

G - vazao massica da mistura por unidade de area transversal [kg / (s.mz)]
Gg - vazdo massica de gas por unidade de area transversal (kg / (s.mz)]
GL - vazdo massica de liquido por unidade de area transversal [kg / (s.m°)]

Ha - constante de Henry do componente A [kPa/moi]
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Hs

Huz
Hoz
Hoa

Kla
Klagy
Klagy

- constante de Henry do componente B [kPa/mol]
constante de Henry do nitrogénio nas condigées de escoamento [kPa/mol]

constante de Henry do oxigénic nas condi¢gbes de escoamento [kPa/mol]

constante de Henry do ozdnio nas condi¢des de escoamento [kPa/mol]

- coeficiente adiabatico

- coeficiente global de transferéncia de massa [h'1]

- coeficiente global de transferéncia de massa dos testes sem Venturi [h'1]
- coeficiente global de transferéncia de massa dos testes com Venturi [h'1]
- numero de Mach

massa molecular do componente A {g/ g.mol]

massa molecular do componente B [g / g.mol]
- massa molecular do nitrogénio [g/ g.mol]
- massa molecular do oxigénio [g/g.mol]
- massa molecular do ozdnic [g/ g.mol]
- vazdo massica de gas [kg/s]
- vazao massica de liquido [kg/s]
- massa de nitrogénio na fase gas [kg/s]
- massa de oxigénio na fase gas [kg/s]
- massa de ozonio na fase gas [kg/s]
- vazao massica total [kg/s]
- pressao [Pa)
- presséo inicial em y=0 [Pa]
- pressao na entrada do bocal ou no inicio do Venturi [Pa]
- pressdo na restricdo do Venturi ( ou P2p ) [Pa}
- pressao na saida do Venturi {Pa]
- pressao parcial da componente A no gas [Pa]
- pressao parcial da componente B no gas [Pa]
- vazdo volumétrica de mistura (gas+liquido) [m3/s]
- fluxo de massa da fase gas para a fase liquida [mals]
- vazao volumétrica de gas [mals]
- vazao volumétrica de liquido [m’/s]
- fluxo de massa entre a fase gas e a fase liquida [mg/(L.s)]
- direcdo radial na se¢ao transversal ao escoamento
- constante do gas [J/kg °C]
- humero de Reynolds

Rey, - numero de Reynolds no orificio injetor de gas

Rey,, - numero de Reynolds homogéneo no reator tubular

- fluxo de reagdo do gas no meio liquido [mg/{L.s)]
- fluxo de reagao do componente em estudo no interior das bolhas de gas [kg/s]

- razao de pressao entre a entrada e a restricdo do Venturi
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- razao de pressdes entre a entrada, restricdo e saida do Venturi

- razao de escorregamento

- namero de Schmidt
- variavel temporal [s]

- temperatura [Kelvin],[°C]

temperatura do gas [Kelvin]
- temperatura da mistura [°C]

- velocidade do fluido [m/s]

velocidade de escorregamento entre as fases [m/s]
velocidade do gas no orificio injetor de gas [m/s]
velocidade do gas no reator tubular [m/s]

- velocidade do gas na entrada do bocal [m/s]

- velocidade homogénea da mistura no reator tubular [m/s]

- velocidade do liquido no reator tubular [m/s]

- velocidade de liquido na entrada do bocal [m/s]

- velocidade superficial da fase gas no reator tubular [m/s]

- velocidade superficial da fase liquida no reator tubular [m/s]

- velocidade do liquido na dire¢éo radial no reator tubular [m/s]

- velocidade do liguido na dire¢éo do escoamento no reator tubular [m/s]

- velocidade dum componente da fase gas na dire¢ao radial na bolha de gas [m/s}

- velocidade angular do liquido no reator tubular [rad/s]

- velocidade dum da fase gas na direcdo o na bolha de gas [m/s]

- velocidade dum da fase gas na diregdo ¢ na bolha de gas [m/s]

- volume especifico do fluido [mslkg]
- . 3
- volume especifico do gas [m™/kg]

- volume especifico homogéneo [malkg]

- volume especifico do liquido [m3/kg]
- fragao massica do gas (titulo)
- parametro de Lockhart-Martinelli

- diregdo axial do escoamento no reator tubular

- fracdo molar do componente A no gas

- fragéo molar do componente B no gas

- multiplicador de duas fases de Martinelli

- fragao de vazios

- fragdo volumétrica do liquido

- fracdo de vazios na entrada do bocal

- inclinagao do tubo em relagao a horizonta! [rad]

- razaoc volumétrica

®flo2 - conversor de perda de carga de fase liquida para bifasico

- viscosidade absoluta do gas [kg/(m.s)]
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- viscosidade absoluta do liquido [kg/(m.s)]

- dire¢ao angular na seg¢io transversal ao escoamento

- massa especifica do fluido [kg/m"]

- massa especifica do fluido [kglm?’]

- massa especifica do gas [kg/m3]

- massa especifica do liquido [kg/ma]

- massa especifica da mistura [kg/m3]

- massa especifica da mistura na entrada do bocal [kg/m3]
- simbolo de derivada (variagdo de uma variavel)

- simbolo de segunda derivada
- rugosidade da parede do tubo do reator tubular ou da parede do Venturi

- diregdo angular na bolha de gas
- dire¢ao angular na bolha de gas



1.0 - INTRODUGAO

A utilizagao de escoamento bifasico é largamente difundido na industria. Nas
industrias, alimenticia, farmacéutica e quimica € comum a necessidade de remogéo de
contaminantes soluveis, tais como o oxigénio e a umidade. Estes contaminantes na
maioria das situacdes podem ser removidos através de borbulhamento de gas insoltvel
na mistura contaminada arrastando o contaminante. Este tipo de processo é
denominado de "Stripping” ou adsorcao.  Nas estacles de tratamento de efluentes
pode-se projetar reatores tubulares ou colunas de liquido borbulhando ar, oxigénio e
ozbnio. Reatores de ozonio tem um grande potencial no reaproveitamento de dgua de
rejeito, assim como no ftratamento de clarificagdo e desinfeccdo de agua de
abastecimento.

Em todos estes sistemas que usam escoamento bifasico, deve-se ter como
objetivo uma boa eficiéncia na transferéncia de massa. Obtém-se aumento de eficiéncia
aumentando-se a area interfacial das fases. O escoamento bifasico do tipo borbulhante
& caracterizado por ter uma area interfacial maior, sendo tanto mais eficiente quando
mencres forem as bolhas de gas.

Na maioria dos casos obtém-se escoamento borbulhante a partir de meios
porosos. Neste trabalho pretende-se avaliar uma alternativa aos meios tradicionais de
geragao de escoamento borbulhante. O interesse de se ter reatores de transferéncia de
massa cada vez mais eficientes foi a premissa principal para o desenvolvimento deste
trabalho.

A figura 1.0 mostra um desenho esquematico do sistema a ser avaliado. A partir
de um escoamento de agua é injetado um fluxco de gas. Esta mistura bifasica &
acelerada num Venturi atingindo a velocidade sénica na garganta, provocando um
escoamento borbulhante. Garantido o escoamento sénico na garganta do Venturi,
obtém-se no divergente um escoamento supersénico. Esta variacdo de velocidades
provoca ondas de choque que fragmentam as bolhas de gas em bolhas de didametro
menor, aumentandoc assim a &rea interfacial da mistura. A propria aceleragéo e
desaceleragdo do escoamento por si s provocam um efeito de fragmentagdo das
bolhas de gas, conforme foi constatadoe durante as experiéncias.

No desenvolvimento experimental projeta-se inicialmente um Venturi para a
obtengéo de escoamento bifasico supersdnico . Avalia-se através de 75 experiéncias,
em regimes diferentes, o funcionamento do Venturi. Apbs estas experiéncias
determina-se o coeficiente global de transferéncia de massa num reator tubufar
utilizando os meios tradicionais de mistura de fases. Para isso realizou-se 168
experiéncias com misturas de ar, oxigénio e ozdnio em agua em condi¢bes de pressao,
vazao de gas e vazao de agua idénticas as experiéncias de qualificacdo do venturi.
Apobs conhecidas as condigcbes de transferéncia de massa num processo tradicional,
realizou-se mais 168 experiéncias em condigbes idénticas, pressdo do escoamento,
vazédo de gas e de agua, utilizando o Venturi como misturador de fases. Todas as
experiéncias foram realizadas nas mesmas condicdes de escoamento para que uma
comparagao real pudesse ser efetuada.
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Figura 1.0 - Desenho esquematico do sistema de injegao de gas




2.0 - FUNDAMENTOS EM ESCOAMENTO BIFASICO

2.1 - Caracterizagao de escoamento supersdnico

Ao considerar o efeito da variagao de area sobre as propriedades do escoamento
isentropico, preocupar-nos-emos com variagdes de velocidade e de pressdo. Deseja-se
determinar o efeito da variagdo de area ,A¢, sobre a velocidade ,u, e sobre a pressao,
P, ou seja para uma varia¢ao ,dA;, na drea ,A;, obtém-se variagbes de velocidade, du,
e de pressao, dP, positivas ou negativas conforme o tipo de escoamento, subsonico ou
supersonico. A figura 2.1a, mostra as variaveis envolvidas num escoamento
permanente isentropico, incompressivel, em um volume de controle com espessura
infinitesimal ,dy, onde y , tem a dire¢&o do escoamento.

dP<0 du>0

subsbnico

supersdnico

(a) (b)

Figura 2.1 - Escoamento isentropico através de bocais

A partir da equagao da quantidade de movimento, considerando-se a pressao
média na area diferencial como (P+dP/2), e regime permanente, obtém-se :

P. At + (P+dP/2).dA; - (P+dP).( A¢ +dA¢) = (p.u.Ag).(u+du) - p.u2. A (2.1.1)

Cancelando termos e desprezando termos de segunda ordem ,obtém-se :
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dP=-p u du, (2.1.2)

dividindo por p.uZ, obtém-se :

dP / (p u2) = - du/u (2.1.3)

Uma forma conveniente para equagio da continuidade em regime permanente
pode ser escrita como:

p At u = constante (2.1.4)

Aplicando logaritmos em ambos os lados :

Inp+InAt+Inu = In(constante) (2.1.5)

Diferenciando-se :

dp/p +dA(/ Ay +dulu=0 (2.1.8)

Resolvendo para dA¢/ At -

dA¢/ At = - dulu - dplp 21.7)

Substituindo-se equagao (2.1.3) em (2.1.7) obtém-se:

dA¢/ A = dP/(p u2) - dplp (2.1.8)
ou,
dAt/ A = dP(p u2) [1- u2/(dP/dp) ] (2.1.9)



lembrando que para um processo isentrépico , (dP/dp)=c2, onde (c) é a velocidade do
som no fluido, pode-se escrever:

dA/ Ay = dP/(p.u2) . (1- u2/ c2) (2.1.10)
ou,
dAt/ Ay = dP/(p.ud) . (1- M2) (2.1.11)

Através da equacdo (2.1.11), observa-se que, para M<1, uma variagdo de area
causa uma variagdo de pressac do mesmo sinal, dA; >0 significa dP>0 . Para M>1, uma
variagdo de area causa uma variagdo de pressao de sinal contrario, dA; >0 significa
dP<0.

Substituindo a equagao (2.1.3) em (2.1.11), obtém-se :

dAt/ At =-du/u . (1-M2) (2.1.12)

Através da equacgdo (2.1.12), observa-se que, para M<1, uma variagdo de area
causa uma variagdo de velocidade de sinal contrario, dA¢ >0 significa du<0Q . Para M>1,
uma variagdo de area causa uma variagdo de velocidade do mesmo sinal, dA; >0
significa du>0.

A figura 2.1-b mostra um desenho esquematico de um bocal convergente com
M<1, e um bocal divergente com M>1.
Para obter-se uma velocidade supersdnica a partir de um bocal divergente é
necessario verificar-se um decréscimo de pressdo com o aumento de drea.



2.2 - Grandezas em escoamentos bifasicos

Algumas grandezas necessitam ser definidas para escoamentos na presenga de
fase liquida e fase gas.

Num escoamento bifasico, de gas e liquido, define-se vazao massica total como a
soma das vazdes massicas de cada uma das fases.:

m=mg+m, (2.2.1)

A razao entre a vaz&o massica de gas e a total é definida como fragdo massica de gas,

x=mg/m (2.2.2)

e a fragcdo massica de liquido,

1-x=m/m (2.2.3)

Na literatura de escoamento bifasico € comum utilizar-se velocidades mdssicas das
fases e velocidade massica total, definidas como a razdo entre a vazao massica e a
area transversal ao escoamento da mistura. Obtém-se entdo a velocidade massica da
fase gas, da fase ligquida e da mistura :

Gg = mg /A (2.2.4)
GL = m /A (2.2.5)
G =m /A (2.2.6)

Manipulando as equacgbes acima, pode-se escrever :

x=Gg/ G (2.2.7)

1-x=G_ /G (2.2.8)



A razao entre a velocidade média do gas e a velocidade média do liquido &
definida como a razado de velocidades ou alguns autores definem como razdo de
escorregamento |

S=ug/u (2.2.9)

a diferenca entre as duas velocidades &€ denominada a velocidade de escorregamento,

Ue =Ug - UL (2.2.10)

A fragdo de vazios € definida como a razdo entre a area transversal ao
escoamento de gas e a area total |

o= Ag/AL (2.2.11)

onde a area total € a soma das areas transversais correspondentes a cada fase, ou
seja a sec¢do transversal do escoamento da mistura ,

At=Ag+ AL (2.2.12)

e a fragdo volumétrica de liquido é

aL=(1-a)=AL /A (2.2.13)

Considerando-se que em cada uma das fases o fluido comporta-se como fluido ideal,
pode-se escrever :

mg =Ag ug/ vg =a At ug/vg (2.2.14)

my = A|_ up / Vi =(1-(1) At UL/VL (2215)



em termos de velocidades massicas tem-se :

Gg =a Ug / Vg (2.2.16)

GL=(1-a)u/w (2.2.17)

Manipulando as equagdes acima pode-se obter :

x/(1x)=[a /(1-a )]Sw /vy, (2.2.18)

onde a fragdo de vazios pode ser escrita como uma fun¢do da razdo de
escorregamento,

a = Xvg /[ xvg+3(1-x)v ] (2.2.19)

e a fragdo volumétrica de liquido

T-o =8 (1-x) vy /[ xvg+ S (1-x) v ] (2.2.20)

e a razao de escorregamento

S=[x/(1x)].[(1-a )/a] . {vg/v) (2.2.21)

A velocidade superficial de uma fase & a velocidade que o fluido teria se ela
ocupasse toda a area transversal do escoamento da mistura. No caso do gas obtém-se:

Ugs = X M Vg /At = Gg Vg , (2222)

no caso do liquido a velocidade superficial é :



UL = (1-X) m v /Ar = G, (2.2.23)

Define-se velocidade homogénea como a soma das velocidades superficiais do
gas e do liquido.

Uy = Ugs + UgL (2.2.24)

A vazio volumetrica de gas pode ser escrita como :

Qg = Ag Ug = Gg Vg Ag (2225)
e a do liquido ,
Q =AW =G v A (2.2.26)

Define-se a raz&o volumétrica de gas como a razao entre a vazao volumétrica
do gas e a vazao volumétrica da mistura , obtendo-se :

B=Qg/ (Qg+Qu) (2.2.27)

Manipulando-se as relagdes acima pode-se determinar a razdo volumétrica em
funcéo da fragdo massica,

B=xvg /[(xvg+(1-x) v ] (2.2.28)

Define-se massa especifica da mistura como :

Pm=a pg * (1-a)pL (2.2.29)

e volume especifico homogéneo como :



vp=Xvg t (1-x) v (2.2.30)

Define-se o parametros " Multiplicador para duas fases de Martinelli * [2]

Z =(dpf/dpfl)0.5 (2.2.31)

e o parametros de " Lockhart-Martinelli * [2]

X = (dpfl / dpfg )0.5 (2.2.32)

Para tubos rugosos, este parametros conjuntamente com a hipétese de Blasius
[2], fornecem a seguinte relagdo :

X =(1-x)/x (v /vg)0-> (2.2.33)

2.3 - Caracterizagdo de escoamento borbulhante bifasico

Os escoamentos bifasicos apresentam caracteristicas bastantes distintas em fungéo
da propor¢do entre as fases e em funglo das caracteristicas de cada uma delas.
Estas caracteristicas sao enquadradas em determinados grupos, tais como
Borbulhante, Intermitente, Estratificado, Onduiado e Anular. A figura 2.2 mostra um
desenho esquematico destes tipos de escoamento no interior de um duto na horizontal.

A figura 2.3 mostra um diagrama desenvolvido por "Taitel e Duckler” [3], onde se
relaciona os diferentes tipos de escoamento com as varidveis envolvidas. No eixo
horizontal tem-se o pardmetros (X), de Lockhart-Martinelli . No eixo das ordenadas tem-
se o pardmetros (Ttd), definido pela relagdo (2.3.1), [3].

Ttd = {dpfl. vi.vg/[g.(vg-v).cosy1}0.5 (2.3.1)

Observando-se o diagrama da figura 2.3, verifica-se que o escoamento
borbulhante acontece para valores de (X) superiores a 2, e valores de (Ttd) superiores
a1.

10
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Figura 2.2 - Desenho esquematico dos tipos de escoamentos bifasicos
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Figura 2.3 - Diagrama para determinagéo do tipo de escoamento bifasico
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2.4 - Caracterizagio da velocidade sonica

ApOs a caracterizagfo do escoamento deve-se verificar as condi¢gdes para que a
velocidade do escoamento seja sénica antes do divergente. A velocidade sénica pode
ser definida pela relagéo (2.4.0), onde, dP/dv , & o gradiente de press@o em relagio ao
volume especifico.

a2 =-v2 (dP/dv) (2.4.0)

Nos casos de escoamento bifasico, a caracterizagdo de velocidade sénica &€ mais
complexa do que para escoamentos monofasicos. Este assunto tem sido estudado por
diversos autores. Normalmente as relagdes s&o determinadas levando-se em conta a
velocidade sénica dita “congelada”, onde o fluido ndo possui tempo para responder a
perturbacdo imposta, permanecendo a sua fragdo massica constante. A seguir
mostram-se diversas relagdes que determinam as velocidades sdnicas de misturas de
gas em liquido, e as hipoteses consideradas em cada uma delas.

2.4.1 - Velocidade sdnica por "L. Van Wijgaarden"” [ 4]
Wijgaarden considerou que as ondas de choque e as bolhas movimentam-se com o

fluido, a pressdo no gas & a mesma que a do fluido, o escoamento é isotérmico, f3, é
muito menor que 1 e ndo existe transferéncia de massa entre as fases.

a2 = P/(pm.B) (2.4.1)

2.4.2 - Velocidade sénica por "Yih-Yun Hsu" [ 5]

O autor considera a equacdo valida para escoamentos borbulhantes sem
mudanca de fase, a fase gas segue a equacdo dos gases perfeitos, o liquido é
incompressivel e a razao de escorregamento ndo é em fungéo da pressio.

a2 =[(1-x).pg +X.pL [2.R.Tg /(x.pr)2 (2.4.2)
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2.4.3 - Velocidade sdnica por "Henry" [ 5]
A relagdo obtida por Henry € experimental, valida para sistemas bifasicos, are
agua, a pressdées de 0,1 a 1 MPa e fragfes de vazios de até 0,5 .

a=[a2+a.(1-a).pL/pg+ ai]1.nP/p (2.4.3)

onde: a1=({(1-a)2 +a.(1-a). pL fpg)n.P/(pg a 2)

n= (1-X).Cp|_ + xcpg / [ (1'X).Cp|_ + X.Cvg ]

2.4.4 - Velocidade sdnica por "A. A. Borisov" [6]
Borisov considerou que a perturbacdo do escoamento sénico é de baixa frequéncia,
obtendo a expresséo:

a2 =KP.a 2. [(1-B)2 .KP+ p.(1-B).pL.a2 -1 (2.4.4)

onde: K=Cpg/Cvg

2.4.5 - Velocidade sdnica por "D. L. Nguyen™ [7]

Nguyen considera que a interface de uma fase interage como uma parede elastica
com a outra fase, ndo existem mudang¢as de fase, o sistema & unidimensional, as
paredes s30 rigidas e as for¢as de atrito sdo despreziveis.
a=[(1-a)/aeL +a /aegg]! (2.4.5)

onde: ae =[(1-a)/a2 +a .p./(pgag2) 172

aeg = [G. Iagg + (1' a ) Pg /(PL aL2) ]-1/2
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2.4.6 - Velocidade sbnica por "D. J. Picard" [8]

Picard considerou o fluido no seu estado congelade (ndo existe tempo para
transferéncia de calor e massa entre as duas fases), fragdo massica constante, entropia
do gas e liquido ao longo de uma linha isentrépica da mistura.

a=(1/pm)2. [(1) (v./a)2 + x (vg/ag)Z |1 (2.4.6)

2.4.6 - Velocidade sdnica por "N. T. Thang" [9]

Thang considerou escoamento através de um Venturi, do tipc adiabatico,
unidimensional com razac de escorregamento constante e sem transferéncia de massa
entre as duas fases.

a=[Pi/(pm1.a1)]V2 (1-oy+ay/rP) (2.4.7)

onde (rP =P/ Py), as variaveis com subscrito 1, sdo relacionadas a entrada do
Venturi e a variavel (P) € a pressdo do escoamento na restricdo do Venturi.

14



2.5 - Avaliagdo da pressao ao longo de um Venturi

Thang e Davis [5] determinaram uma express&o para avaliar a pressé&o ao longo
do bocal nas seguintes condigdes de escoamento : fase liquida incompressivel, fase
gasosa comportando-se como gas perfeito, ndo existe transferéncia de massa entre as
fases, escoamento unidimensional e isotérmico e velocidades entre a fase liquida e
gasosa constante ao longo do bocal.

Assim, de acordo com estes autores, a variagdo de pressdo ao longo do bocal
pode ser expressa em fungdo das condi¢gdes da mistura na entrada do bocal através da
relacao (2.5).

D/2 [(AAD2 (g +aq/tP)2 -1] = (1-ay) (14P) -y In(rP) (2.5)

onde @ ® =[oq pgr Ug12+ (1-aq) pLu2 [/ Py

O subscrito (1), refere-se as condi¢des de entrada do Venturi e (A, P) refere-se a area
da secdo e pressdo de escoamento ao longo do Venturi.
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3.0 - MODELO DE TRANSFERENCIA DE MASSA

Neste trabalho experimental avalia-se a transferéncia de massa num reator tubular
com e sem Venturi misturador de fases. O modelo para determinacdo do coeficiente
global de transferéncia de massa € o mesmo para ambos os casos. O escoamento
serd sempre do tipo borbulhante bem misturado. No caso de utilizar-se o Venturi
misturador , a avaliagdo do coeficiente global de transferéncia de massa é feito apés o
Venturi. Atraves deste coeficiente pode-se comparar os resultados obtidos para
diversas condicbes de operagdo. A figura 3.1 mostra um desenho esquematico do
escoamento bifasico borbulhante ao longo do reator tubular.

REATOR TUBULAR

gas y=0 y=L

—e—=y

T dy

i—bO

Figura 3.1 - Desenho esquematico do escoamento bifasico borbulhante

A equacgdo da continuidade aplicada ac géas dissolvido no liquido, considerando a
massa especifica e o coeficiente de difusao do gas no liquido, Dg| , constantes, pode
ser representada em coordenadas cilindricas pela relagio :

8cg/dt + [ur. dcgfér + ug . 1/r. dcg/B8 + uy dcgfdy ) =

= Dgl [ 1r. 8/8r.(r.8cg/dr) + 1/r2. 82cg/302 + 82cg/oy2] + Rg+q (3.1)
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Algumas hipéteses sdo assumidas para simplificacdo do modelo. Para isso
considera-se um escoamento unidimensional (ur=0, ug =0), onde a concentragdo de
gas dissolvido na agua , cg, ndovaria com r e 8. A equagdo 3.1, toma aforma:

dcgfdt + uydcgldy = Dgl 82¢g/y2 + Rg+q (3.2)

Considerando que o regime de escoamento € permanente, ou seja a concentragdo
de gas na entrada do tubo e na saida néo variam no tempo, dcg/6t=0 . Considerando
que ndo existem reagdes que provoquen o consumo de gas dissolvido, Rg=0, equea
velocidade do escoamento ao longo do tubo é constante, u, pode-se escrever :

udcglly = Dg| 82cg/oy2 + q (3.3)

Onde, udcg/dy, € o termo convectivo, Dg| - 6209/6y2 . 0 termo difusivoe q, o
fluxo de massa entre o as bolhas de gas e a dgua. Considerando que o termo difusivo
@ muito menor que o convectivo, devido as condigbes de escoamento de alta
velocidade, numero de Reynolds elevado, a expressdo toma a forma

u dcgldy = q (3.4)

O fluxo de massa por convecgao entre o gas e o liquido pode ser escrito em
fungao da solubilidade do gas no liquido cg*,

g=-Kla (cg* - cg) (3.5)

onde Kla , € o coeficiente global de transferéncia de massa. A solubilidade do gas no
liquido & fungao de diversos parametros tais como temperatura, pH da agua, pressao
do escoamento e do percentual do componente na fase gas. O Anexo A mostra o
procedimento para calculo da solubilidade do ozénio, ar e oxigénio , considerando os
parametros mencionados. Considerando as propriedades fisicas e quimicas da agua
constantes aoc longo do escoamento, entdo a solubilidade & s6 fungdo da concentracéo
dos componentes na fase gas e da pressdo do escoamento. Avalia-se entio a perda de
carga ao longo do escoamento. A relagédo seguinte , (3.6) [2], determina a perda de
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carga por unidade de comprimento considerando que o escoamento bifasico se
comporta como um escoamento de liquido,

dpflo = f.1/2.G2 . v, /D (3.6)

Onde G é a vazdo massica da mistura bifasica, por unidade de area transversal e
f , o fator de fricgdo do escoamento. Churchill [2] ajustou uma relagdo para
determinagao deste fator, a equagao (3.7) mostra esta relagdo como fungéo do numero
de Reynolds e da rugosidade relativa do tubo.

Onde: fa={2457.In[( (7/Rey)¥10+027.(e/Dy) )1 ] }16
fo= (37 530/ Rey )16

Rey=G.Dt/U.L

Para tubos de parede lisa, a rugosidade relativa é desprezada, /Dy =0 . Para pequenas
bolhas de gas, Beattie 2], desenvolveu uma expressio que determina um fator de
conversdo, gflg2 , para avaliar a perda de carga em escoamento bifasico borbulhante a
partir do calculo da perda de carga de liquido,

9flo2 = [1+x.(vg/v, -1)]08 . [1+x.(3,5 vg/v, -1)10.2 (3.8)

A perda de carga por unidade de comprimento, de um escoamento bifasico
borbulhante ao longo de um tubo retilineo de secao circular, pode ser determinada por :

dpf = @fio2 - dpflo (3.9)
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A expressdo (3.10) avalia a pressdo a uma distancia vy, do inicio do tubo,
conhecida a pressao inicial, Pj , considerando constantes as propriedades fisicas do
gas e da agua.

P=Pj+dpf .y (3.10)

Para o caso dos testes com ozénio e ar, a concentracado do componente na fase
gas, ozdnio no oxigénio e oxigénio no ar clg, diminui devido a transferéncia de massa
para a agua ao longo do reator. Com menos massa na fase gas, a solubilidade do
componente na agua ,cg* , diminui. A concentragdo do componente na fase gas
pode ser determinada atraves de um balango de massa nas bolhas de gas.
Considerando uma bolha de gas , formada por dois componentes, 0zénio em oxigénio
ou oxigénio em ar, e considerando a massa especifica e o coeficiente de difusdo dos
componentes, 0zdnio no oxigénio e oxigénio no ar, Dgg , constantes, obtém-se para o
componente em estudo a seguinte expressac em coordenadas esféricas :

oc|g/ot + [urb . 3ciglrp + ug . 1/rp . OCig/ém  + U b - sin  ).6¢1g/éd ] =

= Dgg [1/rb2 . 8/8rh.(tp2.8cig/drp)  +  1/(rh2 .sin m) - 8/5w(sin @ .8C|g/dm) +

+ 1/(rp2 .sing) - 5/5¢(sin ¢.5cig/5p) 1 + Rgg - g (3.11)
Considera-se algumas hipoteses para simplificacdo da equacdo. O dois

componentes dentro da bolha, estdo sempre bem misturados, ndo havendo gradientes

de concentracao dentro da bolha, nas diregdes mp, w e ¢ . N&o existe reacdo quimica

ou consumo dos componentes dentro da bolha, Rgg=0. Desprezando termos de
segunda ordem, a equacao (3.11) toma a forma,

delg/dt = -q (3.12)

fazendo mudancas de coordenadas de tempo em espago, onde as bolhas deslocam-se
com a mesma velocidade do fluido em regime permanente, obtém-se :

u. deg/dy = -q (3.13)
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Determina-se entdo para os casos onde tém-se dois componentes na fase gas, a
concentragdo do componente na fase gas ao longo do reator tubular. Para o caso de
um uUnico componente, este procedimento nao é necessario visto a concentragdo ser
sempre de 100 %.

Conhecidas as relagbes necessdrias para determinagdo do coeficiente de
transferéncia de massa, mostra-se a seguir o procedimento a ser utilizado.

Determina-se a partir das condigdes de escoamento conhecidas a pressao, P, ao
longo do escoamento através da equacdo (3.10). Mede-se experimentalmente a
concentragdo do componente em estudo na agua, c¢g , ao longo do escoamento,
determinando-se a massa transferida para a agua, q, equacgéo (3.4). Conhecido o fluxo
de massa entre as bolhas de gas e a agua , q , determina-se a concentragdo do
componente em estudo na fase gas, c|g , equagéo (3.13) . Conhecida a concentracio
do componente em estudo na fase gas e a pressao do escoamento, determina-se ao
longo do escoamento a solubilidade do componente na agua, cg*, conforme mostrado
no anexo A. Determina-se finalmente o coeficiente global de transferéncia de massa,
Kla, equagdo (3.9).
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4.0 - METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Para avaliar experimentalmente © aumento de eficiéncia na transferéncia de
massa entre a fase gas e a fase liquida num reator tubular utilizando um Venturi
misturador de fases em relagdo ao processo tradicional de inje¢do de gas sem utilizagéo
deste Venturi, fez-se iniciaimente o dimensionamento deste Venturi. Apods este
dimensionamento o Venturi foi avaliado experimentaimente e as faixas de operagao
foram definidas. Apds conhecida a faixa de operagao ideal deste Venturi, foram fixados
os parametros de testes para avaliag&o da transferéncia de massa no reator tubular
com e sem este Venturi misturador.

Neste capitulo mostra-se inicialmente o dimensionamento deste Venturi onde se
vai obter o escoamento sdnico e supersénico. Apds mostra-se o aparato experimental
com ©0s equipamentos e instrumentos utilizados. Finalmente mostra-se como se
procede para medir as variaveis experimentais envolvidas.

4.1 - Dimensionamento do Venturi supersénico

A figura 4.3.1 mostra o resuitado de uma comparacao entre a velocidades sénicas
obtidas pelos diversos autores mencionados no paragrafo (2.4) para a condi¢do de
pressdo manométrica no escoamento 50 kPa , agua como liguido e oxigénio como gas.
O eixo das abcissas representa a fragao de vazios, e o eixo das ordenadas a velocidade
sOnica da mistura correspondente.

Variou-se a fragéo de vazios .o , entre 0,1 e 0,5, obtendo-se velocidades sdnicas
entre 19 e 60 m/s. Escolhendo a relacdo de Henry (2.4.3), observa-se na figura 4.4.1,
que para uma fragao de vazios de 0,3 obtém-se a velocidade sdnica na mistura de 22,5
m/s aproximadamente. Observou-se através de simulacdo tedrica que mantendo o
mesmo titulo, a velocidade sénica da mistura bifasica diminui com a diminuicdo da
pressdc do escoamento. Para uma vazdo de 4 m3/h de agua e 1,0 Nm3/h da mistura
de ozbnio com oxigénio, a pressdo de 50 KPa obtém-se um titulo de x=0.000330 e
fracdo de vazios de o =0.146. Escolhendo a equagéo de Henry (2.4.3) para calculo da
velocidade sénica da mistura, obtém-se a=33,6 m/s para estas condigdes de
escoamento. A partir destes dados determina-se a se¢a@o da garganta do Venturi, onde
o didmetro calculado e 7,0 mm. A partir da relagdo de Thang e Davis, equagéo (2.5),
avalia-se a pressdo manometrica na entrada do Venturi, P, =575 kPa, com uma fragao
de vazios (; =0,0366 e massa especifica do gas pg =8,69 Kg/m3. Nestas condi¢bes
a vazao volumétrica da mistura na entrada do Venturi é de 4,15 m3/h e a velocidade
média de 1,8 m/s para um diametro 27,8 mm.
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A figura 4.3.2 mostra um desenho esquematico com as dimensdes do Venturi
utilizado. O Venturi foi projetado segundo as normas I1SO. O convergente do Venturi
tem angulo de 21 graus e o divergente um angulo de 11 graus. Conforme se pode ver
na figura , o comprimento do convergente & de 58 mm, em seguida tem-se um trecho
reto de 10 mm e o divergente com um comprimento de 112 mm. O comprimento total do
conjunto & de 180 mm, e foi construido em acrilico transparente para que o escoamento
seja observado . A figura 4.3.3 mostra uma fotografia do Venturi, onde se pode observar
as tomadas de pressao na restricdo e no divergente.

Figura 4.3.3 - Vistas fotograficas do Venturi
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4.2 - Avaliagdo do escoamento borbulhante na restrigao

Para obter-se maior area interfacial entre 0 gas e o liquido deve-se ter
escoamento do tipo borbulhante.  As relacdes referenciadas no capitulo 2.0 para
determinar a velocidade sdénica na restrigdo, sao validas quando se tem escoamento
bifasico do tipo borbulhante. Para ter-se o efeitc de velocidade supersdnica no
divergente & necessario ter-se escoamento do tipo borbulhante na restricdo a velocidade
sdnica. Para avaiiar-se o tipo de escoamento , mede-se experimentaimente a presséo
e temperatura da mistura bifasica, a vazio de liquido & vazao de gas. Conhecidas estas
variaveis mais as variaveis geomeétricas como o didmetro da se¢io, pode-se determinar
o tipo de escoamento bifasico. O paragrafo 2.3 faz referéncia a caracterizacdo de
escoamento borbulhante bifasico.  Determina-se inicialmente a perda de carga na
restricdo considerando-se o liquido escoando, (dpfl = f.1a’2.Gf2.v| /D), onde D éo
diametro da restricdo, Gy , a vazdo massica do liquido por unidade de area, v, 0
volume especifico do liquido e , f, o fator de fricgdo do escoamento do liquido. O fator de
friccdo & avaliado pela relagdo (3.7). Apds determinar a perda de carga considerando-
se unicamente o liquido, dpfl, determina-se o parametros | Tdt, através da relagao
(2.3.1). Conhecido o titulo, o volume especifico do liquido e do gas, e considerando-se a
hipdtese de Blasius [2], determina-se o pardmetros de Lockhart-Martinelli, X , através
da relagdo (2.2.33). Com estes resultados tem-se os subsidios necessarios a
avaliacéo do tipo de escoamento na restrigdo. Utilizando-se os valores de Tdt e X no
diagrama da figura 2.3, verifica-se se o tipo de escoamento é borbulhante.

4.3 - Aparato experimental

Os experimentos para avaliagdo do coeficiente global de transferéncia de massa
entre gas e liquido num reator tubular, foram realizados com agua potavel da CEDAE,
com pH aproximadamente 7, e utilizou-se como gas a mistura de ozénio em oxigénio, ar
e oxigénio de alta pureza (99,9 %).

A figura 4.3 mostra um desenho esquematico geral do aparato experimental para
testes realizados. Basicamente fazem parte deste aparato um reservatdrio de agua
potavel de 200 m3. uma fonte de gas, que no caso do ar utilizou-se um cilindro de ar
sintético de alta pressdo (20 MPa) com 21 % de oxigénio , no caso do oxigénio um
cilindro de alta presséo de oxigénio com 99,9 % de pureza e no caso do 0zénio um
gerador de ozdnio alimentado com oxigénio de alta pureza e comprimido com um
compressor isento de dleo. Devido a dimensao do reservatério e a baixa vazdo de agua
de reciclo, 4 m3/h , pode-se afirmar que para testes de 10 a 15 minutos, o volume de
agua no tanque, torna-se infinito em relagéo a agua recicutada, regime permanente.

No reciclo da agua, utilizou-se uma bomba centrifuga, da DANCCR modelo 630
trifasica, com uma poténcia de 5 Hp, obtendo-se uma vazdo de agua de 4 m3/h com
uma pressao manométrica de recalque da ordem de 0,7 MPa.
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Observando-se o desenho esquematico da figura 4.3, a agua é succionada do
reservatorio pela bomba de 5 Hp, através de um tubo PVC de 60 mm. O trecho entre a
saida da bomba de agua e a se¢io de testes é feito através de um tubo PVC de 40 mm.
Na secdo de testes tem-se inicialmente um medidor de vaz&o de agua do tipo placa de
orificio. Apds a placa de orificio o tubo PVC de 32 mm, tem-se uma valvula reguladora
de vazao de agua (vq). Tem-se em seguida o sistema de injegdo de gas. Apds o injetor
de gas tem-se um trecho reto de 0,25 m até o Venturi e outro trecho reto na saida,
todos em acrilico transparente, onde se pode visualizar o escoamento bifasico. Em
seguida a agua entra no reator tubular de 32 mm de diametro , (27,8 mm de didmetro
interno) e 36 m de comprimento, onde sera avaliada a eficiéncia do sistema. No caso
dos testes com Venturi o trecho avaliado é de 1,0 m apés o Venturi, onde tem-se uma
valvula agulha para coleta de amostra. Nos testes sem Venturi foi utilizado um trecho
maior de avaliagdo da transferéncia de massa, 12,5 m para o caso dos testes com ar e
com ozdnio. Este aumento de trecho avaliado em relacdo aos testes com Venturi é
devido & baixa transferéncia de massa. Em fun¢do da faixa de utilizagdo dos
instrumentos de medida de concentragao do gas dissolvido, obtém-se uma incerteza
menor nas medidas de concentracdo com este aumento do trecho avaliade. Apds o
reator tubular tem-se uma valvula reguladora de pressio (vs)., tipo gaveta, e o tubo de
retorno ao reservatdrio com 40 mm de didmetro .

Apesar de considerar-se o reservatorio de agua de dimensdes infinitas, colocou-se
o retorno da agua ao reservatorio na posicdo oposta a saida para a bomba, sugdo,
garantindo-se que a agua que sai do reservatéorio tem concentragédo de gas dissolvido
constante, e no caso do ozbénio ter concentracdo nula n&o necessitando medir-se a
concentragdo de ozénio na entrada do sistema. Mediu-se a concentragdo do gas
dissolvido no inicio e no final do trecho avaliado.

Nos testes com 0zdnio tem-se um cilindro de oxigénio que alimenta o gerador de
ozdnio. Entre o cilindro de oxigénio & o gerador tem-se o medidor de vazao do gas do
tipo placa de orificio. Um analisador de ozdnio na fase gas é colocado imediatamente
antes do injetor de gas no reator. Nos testes com ar e oxigénio utilizou-se entre o
cilindro de alta pressao e o injetor um fluxdbmetro para a medida de vazédo de gas.

Medida de vazéo de ar e oxigénio : Nos testes de avaliagao de transferéncia de
massa com ar e oxigénic puro, utilizou-se na medida de vazdo um fluxémetro da
Fischer. Estimou-se uma incerteza nesta medida de 2,7 %, conforme descrito no
anexo E.

Medida de vazao da mistura de ozdnio com oxigénic :  Esta medida foi realizada
entre o cilindro de oxigénio e o gerador de ozénio ainda na fase unica de oxigénio.
Fabricou-se uma placa de orificio do tipo Corner Taps, e aferida contra um padrao.
Estimou-se uma incerteza de 2,6 % nesta medida, conforme descrito no anexo E.

Medida de vazdo de agua: Esta medida foi realizada entre a bomba de agua e o
reator tubular. Fabricou-se uma placa de orificic segundo as normas ISQ, estimando-se
uma incerteza nesta medida de 2,9 % , conforme descrito no anexo E.

Medida de temperatura : Na medida de temperatura da mistura, nos testes com
ar e oxigénio, utilizou-se o medider portatil ATI CRION modelo 810, ¢ mesmo utilizado

26



na medida de oxigénio dissolvido com funcdo simultdnea para a medida de
temperatura. Nas medidas de temperatura nos testes com ar e oxigénio estimou-se uma
incerteza na medida de 0,5 C e nos testes com 0zdnio uma incerteza de 0,6 C
conforme descrito no anexo E.

Medida de pressao na entrada do Venturi supersénico . A medida da pressao na
entrada do Venturi &€ importante para se determinar se o escoamento & borbulhante. O
medidor utilizado é do tipo Bourdon com uma incerteza de medida estimada em 20 kPa
, conforme descrito no anexo E.

Medida de pressao ao longo do Venturi supersdnico . A pressdo do escoamento
entre a restricdo, didmetro menor do Venturi, e de pontos ao longo do divergente é

importante para avaliar se o escoamento € supersonico no divergente. No anexo B foi
definido o processo de medida, assim como as incertezas associadas as medidas de
pressdo ao longo do Venturi supersdnico.  Estimou-se uma incerteza nesta medida de
2.8 kPa, conforme descrito no anexo E.

Medida de pressao ao longo do Reator : Na medida de pressao ao longo do reator
tubular utilizaram-se dois medidores de pressao do tipo Bourdon, um no inicio e outro no
fim de reator. No inicio do reator, ou seja na saida do Venturi, estimou-se uma incerteza
na medida de pressdo de 7,0 kPa e no fim do reator uma incerteza de 20 kPa ,
conforme descrito no anexo E.

Medida de gas dissolvido : Nos testes com ar, a medida de oxigénio dissolvido foi
realizada com o medidor portatil, marca ATI ORION modelo 810 de incerteza de 0,01
mg/L. A incerteza da medida foi estimada no anexo E. Nos testes com oxigénio puro,
a medida de oxigénio dissolvido foi realizada com o medider portatil, marca SCHOTT
GERATE modelo CG 867, com incerteza de 0,1 mg/L. A incerteza da medida foi
estimada no anexo E.  Nos testes com ozénio, a medida de ozénio dissolvido na agua
foi realizada com um analisador, fabricado pela Orbisphere Laboratories, Switzerland,
modelo 26506, com incerteza de 0,05 mg/L. A incerteza da medida foi estimada no
anexo E.

Medida de ozobnio fase gas . Na medida de ozénio na fase gés, mistura de ozbnio
com oxigénio, utilizou-se um analisador, fabricado pela PCl Ozone & Control System |,
USA, modelo HC, com incerteza de 0,001 %. A incerteza da medida foi estimada no
anexo E.

Gerador de ozdnio : Foi utilizado um gerador de ozdnio fabricado pela PCl Ozone
Coorporation, NJ-USA, modelo GL-1. O modelo MG-1 opera segundo o principio de
descarga de Corona, utilizando alta voltagem (8000 volts) e freqiéncia média de 1800
Hz. Ela pode ser alimentado com ar ou oxigénio. Para obter-se melhor eficiéncia no
gerador deve-se utilizar oxigénio. No nosso trabalho utilizou-se oxigénio como gas de
alimentacgdo. Nas condigdes nominais de operacao, temperatura de 21 C |, pressdo de
gas 100 kPa , vazdo de oxigénio de 15 NI/min e concentragdo de 3 % em base
massica , 0 gerador possui uma capacidade maxima de produgdo de 50 g/h de ozénio.
O gerador é refrigerado a agua e 6leo de silicone compativel com o oxigénio.
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4.4 - Metodologia para avaliagdo dos parametros experimentais

Neste capitulo mostra-se a metodologia utilizada para avaliar o tipo de escoamento
no divergente do Venturi, e para avaliar o coeficiente da transferéncia de massa entre o
gas e liquido para o caso de ar, oxigénio € ozdnio , utilizando o reator com e sem
Venturi misturador.

4.4.1 - Tipo de escoamento no divergente do Venturi

No capitulo 2.0 , verificou-se as condigbes necessarias para obter-se
escoamento supersdnico no divergente de um Venturi, tendo como condig&o inicial a
necessidade de ter-se escoamento sonico na entrada do divergente, ou seja velocidade
sdnica do escoamento na restrigdo do Venturi.  Venficou-se através da equagio
(2.1.11) que, para obter-se escoamento supersonico, M>1, & necessario que haja uma
diminuigdo da pressao , dP<0, da restricdo para o divergente do Venturi, aumento de
area, dA; >0. Ou pela equagao (2.1.12), verifica-se que para M>1, um aumento de
area, dAt >0 , causa um acréscimo de velocidade, du>C.
Para determinar experimentalmente o numero de Mach no divergente, mediu-
se inicialmente para diversas condigées, a vazdo de agua, a vazao de gas, a
temperatura da mistura e a pressdo ao longo do Venturi, conforme definido nc anexo B.
Considera-se entao a pressao na restri¢do e a 23,4 mm da restrigdo, determinando-se a
velocidade do escoamento e a velocidade do som a partir do procedimento de Henry
(equagdo 2.3.4). Determina-se entdo o numero de Mach nestes dois pontos. Na
restricio obtém-se Mach<1 ou Mach=1 e a 23,4 mm Mach<1, Mach=1 ou Mach>1.
Considera-se entdo o numero de Mach na entrada do divergente o resultado obtido a
partir dos valores meédios entre a restricdo e a 23,4 mm da restricdo. Determina-se a
velocidade meédia do escoamento e a velocidade média do som entre estes dois pontos,
obtendo-se o nimero de Mach na entrada do divergente. Os resultados obtidos em
fungdo do numero de Mach sdo qualitativos, devido a falta de informagao da incerteza
das relagbes que determinam a velocidade do som na mistura. Conhecida a vazao
massica de gas, mg , a pressdo, P, e a temperatura, T, do escoamento, determina-se
através da relagéo (4.5.1.1) a vazéo volumétrica do gas, Qg nestas condiges.

Q=mg. (R.T/P) (4.4.1.1)

onde : R = constante do gas.

Considerando-se que a razdo de escorregamento é igual a unidade, a velocidade
da mistura numa dada se¢do é determinada pela razdo entre a vazao volumétrica total,
Q , e a area da secdo, Ay . Como a vazdo volumétrica total € a soma da vazéo
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volumétrica de agua com a vazdo volumétrica de gas, entdo a velocidade numa dada
secao é determinada pela relagdo seguinte, (4.4.1.2)

u=(Qe +QL)/ A (4.4.1.2)

Para determinar a velocidade sonica da mistura, determina-se inicialmente a
fragdo massica através da, relagdo (2.2.2) conhecida experimentalmente de vazao
massica de agua e gas. Conhecida a pressao e temperatura e considerando-se que o
gas & perfeito determina-se a massa especifica e 0 volume especifico do gas , pela
relagdo

vg=R.T/P (4.4.1.3)

Conhecidos estes pardmetros , e o volume especifico do liquido, determina-se através
da relacdo (2.2.19) a fragdo de vazios. Conhecidas as propriedades do gas e do
liquido, como o calor especifico e as massas especificas, pode-se entdo determinar a
velocidade sénica da mistura a partir da relacdo (2.4.3). E observado a faixa de
validade desta relagdo, fracdes de vazios até 0,5 e pressao entre 0,1 e 1,0 MPa
absoluto.  Conhecida entdo a velocidade sbnica da mistura e a velocidade medida,
determina-se entdo o numero de Mach no inicio do divergente, a 11,7 mm a partir da
restrico.

4..4.2 - Transferéncia de massa

Na medida de transferéncia de massa definiu-se para todos os casos um
comprimento necessario no reator para que esta medida tivesse um incerteza da mesma
ordem de grandeza dos instrumentos utilizados. Para o caso dos testes com ar e ozdnio
sem Venturi misturador, onde a transferéncia de massa de gas para a agua foi
pequena, teve-se que avaliar a transferéncia de massa num trecho de 125 m
aproximadamente. Para os outros casos, o trecho avaliado foi de 1,0 m |, onde a
concentragdo do gas dissolvido foi suficiente para que pude-se ser mensuravel sem que
a incerteza total da medida fosse elevada.

Para determinar a transferéncia de massa no trecho avaliado mediu-se os
seguintes parametros : concentragdo de gas dissolvido, no inicio e no fim do trecho
avaliado, vazdo de agua, pressdo do escoamento, vazdo de gas, temperatura da
mistura. Nos casos onde se utilizou o Venturi misturador, a medida de concentragéo
inicial foi realizada na restrigdo do Venturi, considerando-se que o Venturi faz parte do
sistema de inje¢ao de gas. No caso dos testes com ozdnio mediu-se a concentracio de
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oz6nio na fase gas. Com estes parametros e com relagbes auxiliares mostradas nos
capitulos 2.0 e 3.0 , pode-se determinar o coeficiente global de transferéncia de massa
para cada caso. O anexo A mostra o procedimento para determinar a solubilidade dos
gases na agua utilizada. O anexo C e D, mostram os procedimentos utilizados para
calculo do coeficiente global de transferéncia de massa assim como alguns parametros
necessarios a apresentacdo dos resultades. Como complemento define-se numero de
Reynolds homogéneo a partir das propriedades do liquido. Considerando-se que o
liquido ocupa toda a se¢do de escoamento com uma velocidade igual a velocidade
homogénea, obtém-se :

Reyy = uy D¢ PL / L (4421)

O numero de Schmidt é definido por,

Sc=lly v / Do (4.4.2.2)

onde: Dy € a difusividade do gas no liquido.

Amand [2], 1946 , determinou experimentalmente a fracdo de vazios, o, num
escoamento bifasico disperso de ar em de dgua em um tubo herizontal e relacionou
este fator com razdo volumétrica (B), equagdo (2.2.27).  Para valores de  <0,90 e
valores de vazao massica de liquido entre 1000 e 4200 Kg/h, Amand obteve a seguinte
relagéo,

o =083 P (4.4.2.3)

onde : o valor 0,83 é chamado de fator de Amand. Esta relagdo tem uma incerteza
estimada em 5% no ajuste do coeficiente em relagdo aos resultados experimentais
obtidos pelo autor.
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5.0 - RESULTADOS EXPERIMENTAIS

Na avaliacdo do sistema a partir dos resultados experimentais, verificou-se
inicialmente as condigbes para obter-se escoamento bifasico supersdnico no divergente
do Venturi. Conhecidas estas condiges resultantes a jusante do Venturi, avaliou-se a
transferéncia de massa utilizando-se o reator tubular em condigbes idénticas, mas sem o
Venturi ¢ determinou-se o coeficiente global de transferéncia de massa e um modelo
empirico que reproduz os resultados experimentais. Finalmente avalia-se o coeficiente
global de transferéncia de massa utilizando-se o misturador Venturi supersédnico
comparando-se os resultados obtidos. Todos os testes foram realizados para as
mesmas condicbes de escoamento, vazao de agua, vazao de gas e pressao de
escoamento.

5.1 - Avaliagao experimental do escoamento supersdnico

A avaliagdo experimental foi feita para trés diferentes vazdes de agua, para cinco
diferentes vazbes de oxigénio e para cinco diferentes pressdes a jusante do Venturi.
Realizou-se um total de setenta e cinco experiéncias para determinar as condi¢des
necessarias para obter-se escoamento bifasico supersdnico no divergente do Venturi.
O gas foi injetado numa distancia de 0,25 m a montante do Venturi. A montante e a
jusante do Venturi foram montados trechos retos em acrilico, podendo-se visualizar o
tipo de escoamento. Observou-se que 0 escoamento a montante do Venturi foi do tipo
borbulhante em todas as condi¢des de teste. O anexo B mostra os resultados de
pressdo do escoamento ao [ongo do Venturi para cada um dos experimentos realizados.

As tabelas 5.1.1, 5.1.2 e 5.1.3 mostram alguns resultados experimentais medidos
e outros resultados avaliados a partir das medidas mostradas no anexo B. A tabela
5.1.1 sao os resultados para a vazdo de agua de 3,0 m3/h, a tabela 5.1.2 para as vazao
de agua de 3,5 m3/h e a tabela 5.1.3 os resultados experimentais para a vazdo de agua
de 4,0 m3/h. Na primeira coluna, a da esquerda, tem-se a vazdo de oxigénio em kg/h ,
na segunda coluna a pressao na entrada do Venturi , na terceira coluna a pressdoc na
restricdo, na quarta coluna a pressao na saida do Venturi, na quinta coluna a velocidade
do som avaliada para a mistura bifasica na restricdo, na sexta coluna a variagio da
pressdo na direcdo do escoamento avaliada experimentalmente na entrada do
divergente e na ultima coluna, a da direita, a razdo entre a velocidade do escoamento e
a velocidade do som na mistura , nimero de Mach, avaliada na entrada do divergente, a
11,7 mm a partir da restri¢ao.

Conforme anexo B, estimou-se uma incerteza na medida de vazio de agua de 2,9
%, na medida de vazao de oxigénio de 2,7 % , na medida de pressdo a montante, P ,
de 14 kPa, na restricdo , P>, de 2,8 kPa e a jusante, P3, de 7 kPa, conforme descrito
no anexo E.
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O célculo da derivada da pressao na dire¢do do escoamento na entrada do
divergente, dP/dy , foi realizado a partir dos resultados experimentais obtidos no anexo
B. Conhecida a presséo na restricdo, Pop, a pressdo a uma distancia de 23,4 mm a
partir da restricdo ,Ppq, entrada do divergente, determina-se o valor de (dP/dy).
Considerando-se a incerteza na distadncia (+/- 0,2 mm) , a incerteza na medida de
pressao na restricdo e a 23,4 mm de +/- 2,8 kPa, conforme estimado no anexo E,
estima-se, a partir da relagdo (e4) do anexo E, a incerteza de 0,17 kPa/mm na
derivada da pressao na entrada do divergente.

Para efeito de calculo do numero de Mach, a velocidade do escoamento é avaliada
na secdo média entre a restricdo e a se¢do a uma distancia de 23 .4 milimetros da
restricdo, no divergente a 11,7 mm. Considerando-se que o escoamento é homogéneo,
onde a razdo de escorregamento é igual a unidade {S=1), estima-se que a incerteza na
medida de velocidade do escoamento é 49 %. Esta incerteza foi estimada
considerando-se a incerteza na medida de pressao, 2.8 kPa , na medida da segao de
escoamento (desprezivel} e a partir das relagées (eq e ep), conforme estimado no
anexo E. Conforme procedimento experimental descrito em 4.4.1, a velocidade do som
na mistura e o numero de Mach avaliado no divergente na mesma se¢ido, a 11,7 mm a
partir da restricBo. Como n&o existe uma andlise de incerteza para as relagdes
apresentadas pelos diversos autores para determinar a velocidade do som na mistura,
néo se pode estimar a incerteza obtida no numero de Mach. Este resultado pode ser
observado qualitativamente.

A tabela 5.1.1 mostra os resultados experimentais obtidos para uma vazao de
agua de 3,0 m°/h. A vazio de gas oxigénio foi variada entre 0,524 e 3,025 Kg/h . A
pressdo a jusante do Venturi foi controlada entre 200 e 400 kPa absoiuta. De uma
maneira geral pode-se verificar através da coluna da direita que obteve-se | em alguns
casos, escoamento supersdnico no divergente (M>1), na 112 , 12° , 16° ,‘ITa , 21? e
222 Jinhas. Na 1° , 2% e 10% linhas os valores da velocidade do som e o nimero de
Mach nao foram determinados devido ao fato de que a relagdo de Henry (2.4.3) ndo é
vdlida . A pressdo média entre a pressao na restri¢cao e pressao a 23,4 mm da restrigao
é inferior a 100 kPa. Comparando-se a 117, 16% e 21 linhas, verifica-se que
nao existe variacao significativa no valor da velocidade do som com o aumento da
vazao de gas, ou seja com o aumento da fragdo de vazios («), no entanto tem-se um
aumento de 1,24 para 1,387 no numero de Mach, 11,3 % de aumento. Verifica-se
que a velocidade do som na mistura aumenta com o aumento da pressdac do
escoamento, diminuindo assim o numero de Mach. Por exemplo, comparando-se a 118
com 15% linha, verifica-se que na 11? linha, a pressdo na saida do divergente é 200
kPa e na restricdo de 114,6 kPa, a velocidade do som @ de 21,2 m/s e 0 nimero de
Mach de 1,240 , e para a mesma condi¢do de vazdo de agua e gas , mas com uma
pressdo superior na saida do divergente 400 kPa e na restricdo, 224 kPa, 15° linha, a
velocidade do som aumenta para 37,4 m/s e o numero de Mach diminui para menos da
metade 0,548.
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Tabela 5.1.1 - Resultados experimentais da avaliagio do tipo de escoamento
no divergente do Venturi para uma vazio de agua de 3,0 m*/h

Vazdode Pressdona Press@ona Pressdona Velocidade dP/dy no Numero
oxigénio entrada P, restrigio P; saida P; do som divergente de

[kg/h] [kPa) [kPa] [kPa] fm/s] {kPa/mm] MACH
0,524 297 64,0 200 - 2,51 -
0,524 322 90,7 250 - 4,21 -
0,524 346 130,7 300 37.3 5,03 0,513
0,524 381 165,3 350 46,6 5,65 0,397
0,524 415 216,0 400 60,3 5,37 0,340
1,083 337 90,6 200 - 0,57 -
1,083 346 112,0 250 241 2,74 0,881
1,083 376 146,7 300 30,5 3,93 0,670
1,083 405 178,7 350 36,5 4,86 0,542
1,083 435 2214 400 445 4,93 0,458
1,683 380 114,6 200 21,2 -0,57 1,240
1,693 390 130,7 250 23,5 0,34 1,049
1,693 405 1647 300 27 1 2,84 0,802
1,693 430 186,7 350 318 368 0,664
1,693 458 2240 400 37,4 4,61 0,548
2,334 415 133,3 200 21,7 -1,37 1,273
2,334 430 1466 250 234 0,46 1,060
2,334 440 165,3 300 257 2,28 0,880
2,324 454 189,4 350 28,8 3,56 0,745
2,334 474 218,7 400 32,5 4,21 0,645
3,025 450 144,0 200 216 -2,51 1,387
3,025 454 154,7 250 227 -0,57 1,169
3,025 464 170,7 300 24,5 1,71 0,969
3,025 484 197 .4 350 27,4 2,81 0,822
3,025 503 2187 400 29,8 3,79 0,727
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Tabela 5.1.2 - Resultados experimentais da avaliagio do tipo de escoamento
no divergente do Venturi para uma vazao de agua de 3,5 m*h

Vazdode Pressiona Pressdona Pressdona Velocidade dP/dy no NUmero

oxigénio entrada Py  restricdo P; saida Pj do som divergente de
[ka/h] [kPa] [kPa] [kPa] [m/s] [kPa/mm] MACH
0,524 376 51,2 200 - 1,00 -
0,524 386 61,3 250 - 3,53 -
0,524 396 74,2 300 - 6.29 -
0,624 405 109,3 350 33,7 7,20 0,584
0,524 420 1440 400 43,8 7,82 0,450
1,084 415 93,3 200 - -1,37 -
1,084 425 93,3 250 - 1,82 -
1,084 435 106,7 300 24 4 4,21 0,944
1,084 445 1361 350 303 5,85 0,727
1,084 464 160,0 400 352 8,71 0,616
1,693 464 1173 200 2263 -2,28 1,514
1,693 464 120,0 250 23.06 0,00 1,275
1,693 474 133,0 300 25.15 2,41 1,031
1,693 484 150,0 350 27.88 4,41 0,856
1,693 503 173,0 400 31.58 574 0,725
2,334 513 1414 200 23,8 -3,31 1,498
2,334 513 141,4 250 23,8 -1,03 1,307
2,334 513 152,0 300 25,2 1,03 1,110
2,334 522 1654 350 27,0 3,19 0,844
2,334 522 1840 400 28,6 4,85 0,812
3,025 5582 157.,4 200 23.98 -4,29 1,551
3,025 552 162,7 250 24 81 -2,15 1,331
3,025 562 1688,0 300 25.25 0,10 1,165
3,025 562 178,7 350 26.52 2,38 1,008
3,025 562 197.3 400 28.74 3,88 0,881

34




Tabela 5.1.3 - Resultados experimentais da avaliagcio do tipo de escoamento
no divergente do Venturi para uma vazio de agua de 4,0 m°h

Vazidode Pressdona Pressiona Pressdona Velocidade dP/dy no Nimero

oxigénia entrada Py  restrigdo P; saida Pa do som divergente de

[ka/h] [kPa] [kPa) [kPa] [mi/s] [kPa/mm] MACH
0,524 484 61,3 200 - -1,37 -
0,524 484 62,6 250 - 0,97 -
0,524 484 63,9 300 - 525 -
0,524 484 72,1 350 - 7,54 -
0,524 484 80,4 400 - 9,49 -
1,084 533 101,3 200 - -3,53 -
1,084 533 101,3 250 - -1,48 -
1,084 533 101,3 300 : - 1,71 -
1,084 533 104,0 350 25,1 501 1,027
1,084 533 112,2 400 26,9 7,51 0,861
1,693 572 136,0 200 26,9 -4,56 1,699
1,693 572 136,0 250 269 -2,62 1,478
1,693 572 136,0 300 269 0,00 1,266
1,693 572 136,0 350 26,9 2,23 1,130
1,693 572 136,0 400 26,9 3,83 1,044
2,334 616 160,0 200 275 -513 1,620
2,334 616 1546 250 26,7 -3,65 1,527
2,334 616 154,86 300 26,7 -1,37 1,346
2,334 616 160,0 350 27,5 1,37 1,152
2,334 616 165,0 400 28,3 3,97 1,011
3,025 650 183,3 200 28,3 -6,01 1,588
3,025 650 178,6 250 276 -4,79 1,522
3,025 650 176,4 300 274 -2,72 1,386
3,025 650 177 .1 350 27,4 -0,05 1,226
3,025 650 178,6 400 276 2,62 1,096
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A partir destas constatagdes, pode-se dizer que a pressao na restricdo e a jusante do
Venturi, sdo variaveis que influenciam de uma maneira significativa o valor do numero
de Mach na entrada do divergente. A diminui¢&o da pressao na entrada do divergente
€ um indicador de escoamento supersénico, conforme ja constatado no paragrafo 2.1
Pode-se observar na tabela 5.1.1, que tem-se alguns casos onde a derivada da presséo
na dire¢ao do escoamento € menor que a unidade, avaliada na entrada do divergente
do Venturi. Nas linhas 11° , 16° , 21% e 22% a pressdo diminui com o aumento de
area do escoamento, obtendo-se valores de numerc de Mach superiocres a unidade.
Porém, cbservou-se alguns casos onde o nimero de Mach € maior que a unidade e a
pressdc nao diminuiu, ou seja teve um pequenc acréscimo, nomeadamente nas linhas
12% e 17° da tabela 5.1.1. Este fendmeno acontece porque existe um aumento de
secdo de escoamento com um pequeno acréscimo de pressdo, o que significa um
pequeno decréscimo na velocidade do escoamento, mas ndo o suficiente para que seja
inferior a velocidade do som . Nestes casos 0 numero de Mach é préximo da unidade.
Como a incerteza do numero de Mach é 11,8 %, entdo todos os casos onde ¢ numero
de Mach & préximo a unidade assume-se uma regido de transigdo de subsodnico para
supersdnico, sem se importar se a varia¢gao de pressao é positiva ou negativa.
A tabela 5.1.2 mostra os resultados experimentais obtidos para uma vazao de
agua de 3,5 m3/h, mantendo-se a mesma faixa de vazao de oxigénio, entre 0,524 e
3,025 kg/h e a mesma pressdo na saida do Venturi , entre 200 e 400 kPa absoluta.
Conforme observado na tabela 5.1.1, obtiveram-se alguns casos de escoamento
supersonico no divergente. Observando-se os valores na coluna da direita nas linhas
112 127, 13% 16%, 177, 187, 21% | 227, 23% e 24% | verifica-se que o valor do
numero de Mach & maior que a unidade, mostrando que o escoamento nestas
condicbes é supersénico. Comparando-se estes resultados com os resultados
experimentais para 3,0 m3/h de vazdo de agua, tabela 5.1.1, obteve-se um maior
namero de experimentos com escoamento supersénico da entrada do divergente.
Conforme aconteceu na tabela 5.1.1, alguns valores de velocidade do som e numero de
Mach nao puderem ser determinados, nomeadamente nas 12 . 2° , 3° . 68 e7° linhas,
devido a relagdo de (2.4.3) nao ser valida, pois a .pressdo média entre a pressao na
restricdo e pressdo a 23,4 mm da restri¢do é inferior a 100 kPa.
A tabela 5.1.3 mostra os resultados experimentais obtidos para uma vazao de
agua de 4,0 m3/h, mantendo-se a mesma faixa de vazdo de oxigénio, entre 0,524 e
3,025 kg/lh e a mesma pressdo na saida do Venturi , entre 200 e 400 kPa absoluta.
Conforme observado na tabela 5.1.1 e 5.1.2, obtiveram-se alguns casos de escoamento
supersonico no divergente. Observando-se os valores na coluna da direita em todas as
linhas a excegdo da 10° , linha verifica-se que o valor do numero de Mach € maior que
a unidade, mostrando que o escoamento nestas condicdes € supersénico.
Comparando-se estes resultados com os resultados experimentais para 3.0 e 3,5
Nm3/h de vazdo de agua, tabela 5.1.1 e 5.1.2, obteve-se um maior nimero de
experimentos com escoamento supersénico da entrada do divergente. Conforme
aconteceu nos resultados mostrados nas tabelas anteriores |, alguns valores de
velocidade do som e numero de Mach ndo puderem ser determinados, nomeadamente
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da 1* a 8% linha, devido a relagdo de (2.4.3) ndo ser valida, pois a pressdo média
entre a pressao na restricdo e pressdo a 23,4 mm da restricdo é inferior a 100 kPa.

Comparando-se as tabelas anteriores, observa-se que os resultados experimentais
mostrados na tabela 5.1.3, tém um maior numero de pontos com escoamento
supersénico no divergente. O dimensionamento inicial do Venturi para uma vazio de
agua de 4,0 m3/h e vazdo de gas de 1,2 kg/h na obtengdo de escoamento sénico na
restricdo e supersdnico no divergente, correspondeu a expectativas. N&ao foi possivel
obter-se neste trabalho resultados experimentais com valores de vazdo de agua
superiores, visto a néo ter-se disponibilidade de equipamentos.
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Figura 5.1.1 - Resultados experimentais de variagao
de pressdo na entrada do divergente
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A figura 5.1.1 mostra em forma resumida os resultados experimentais da variagdo
da pressao na entrada do divergente do Venturi. No eixo das ordenadas tem-se o valor
da derivada da pressdo na entrada do divergente com incerteza estimada em 0,17
kPa/mm e no eixo das abcissas uma relagdo de pressdes entre a pressdo na entrada
do Venturi (P¢), na restricdo (P2) e na saida do Venturi (P3). Esta relagdo de pressdes
tem uma incerteza estimada em 7,8 %, a partir das incertezas das pressodes, estimadas
no anexo E e avaliagdo para valores médios de pressao nos testes, e utilizando-se a
relagdo (es) do anexo E.  Os resultados foram agrupados em fun¢ao da vazéo de gas,
criando-se cinco grupos. O grupo de resultados com vazéo de gas de 0,524 kg/h de
oxigénio, o de 1,083 , de 1,693, de 2,334 e o de 3,025 kg/h . Observa-se atraves da
figura, que os valores de variagdo da presséo na entrada do divergente (dP/dy), variam
linearmente com a relacdo de pressdes (P3;-P2) / (P1-P2). Para as menores vazbes de
gas, 0,524 e 1,083 Kg/h , ou seja fracdo de vazios,o, € fragdo massica de gas, X,
menores, 0s resultados experimentais apresentam um espalhamento maior.  Para os
casos onde a vazdo de gas € 1,693, 2,334 e 3,025 kg/h de oxigénio o espalhamento
dos resultados experimentais € inferior a +/- 0,38 Kpl/mm em relacdo a valores médios,
considerando-se um dado valor de relagdo de pressdes. Para valores da relagio de
pressdes inferiores a 0,36 tem-se escoamento com decréscimo de pressdo na entrada
do divergente e por consequéncia escoamento supersdnico. Para valores da relagao de
pressfes superiores tem-se escoamento com acréscimo de pressao na entrada do
divergente com tendéncia a ter-se escoamento subsonico com o aumento desta relagao
de pressoes.

A figura 5.1.2 mostra em forma resumida os resultados experimentais do ndmero
de Mach na entrada do divergente do Venturi . No eixo das crdenadas tem-se o valor
do nimero de Mach e no eixo das abcissas uma relacdo de pressdes entre a pressédo na
entrada do Venturi (P,), na restricdo (P;) e na saida do Venturi (P3). Os resultados
foram agrupados em fun¢ado da vazdo de gas, criando-se cinco grupos conforme foi
apresentado na figura 5.1.1. O grupo de resultados com vazao de gas de 0,524 kg/h
de oxigénio, o de 1,083, de 1,693, de 2,334 e o0 de 3,025 kg/h . Observa-se através da
figura, que os valores do numero de Mach na entrada do divergente do Venturi , variam
linearmente com a relagédo de pressdes (P3-P;) / (P4 -P2). O espalhamento observado
no numero de Mach é inferior a +/- 0,12 em relagdo aos valores médios, para um dado
valor de relagao de pressées. Por exemplo para a relagao de pressées de 0,2 obtém-se
um numero de Mach de 1,44 +/- 0,12 ou seja entre 1,32 e 1,56 . Para valores da
relagdo de pressdes inferiores a 0,4 , os resultados do numero de Mach s&o sempre
superiores a 1,0 ou seja escoamento supersdnico na entrada do divergente. Para
valores da relagdo de pressdes superiores a 0,6 , os resultados do numero de Mach sao
sempre inferiores a 1,0 ou seja escoamento subsénico no divergente do Venturi.
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Figura 5.1.2 - Resultados experimentais do nimero
de MACH no divergente do Venturi

A figura 5.1.3 mostra em forma resumida os resultados experimentais do
comportamento da derivada da pressdo com a derivada do nimero de Mach na diregao
do escoamento avaliada na entrada do divergente. A partir das medidas experimentais
das variaveis na restricdo e a 23,4 milimetros a partir da restrigdo, no divergente,
determinou-se os valores destas derivadas na direcdo do escoamento , considerando-se
uma varia¢do linear entre estes dois pontos. No eixo das ordenadas tem-se o valor da
derivada do numero de Mach (dM/dy) e no eixo das abcissas a derivada da pressao,
(dP/dy). Os resultados foram agrupados em fung¢édo da vazio de gas, criando-se cinco
grupos conforme foi apresentado nas figura anteriores. Observa-se através da figura,
que a derivada do numero de Mach & positiva para valores inferiores a 1,5 kPa/mm de
(dP/dy). Nao é necessario ter-se diminui¢do da pressao para obter-se acréscimo no
numero de Mach.
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A figura 5.1.4 mostra em forma resumida os resultados experimentais do
comportamento da derivada do numero de Mach avaliada na entrada do divergente com
a relacdo de pressoes no Venturi. A partir das medidas experimentais das variaveis na
restricdo e a 23,4 milimetros a partir da restricdo, no divergente, determinou-se os
valores da derivada do numero de Macha na direcdo do escoamento , considerando-se
uma varia¢ao linear entre estes dois pontos. No eixo das ordenadas tem-se o valor da
derivada do numero de Mach (dM/dy) e no eixo das abcissas uma relacido de pressdes
entre a pressao na entrada do Venturi (P4), na restricdo (P;) € na saida do Venturi (Ps).
Os resultados foram agrupados em fungdo da vazdo de gas, criando-se cinco grupos
conforme foi apresentado nas figura anteriores. QObserva-se através da figura, que a
derivada do numero de Mach & positiva para valores inferiores a 0,40 da relagdo
de pressoes (Pi-Pa) / (Pq-Pa).
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5.2 - Resultados experimentais de transferéncia de massa utilizando-se um injetor
de gas sem misturador supersénico.

O objetivo é de medir-se experimentalmente a transferéncia de massa entre a
fase gas e a fase liquida num escoamento bifasico de dgua e gas ao longo de um reator
tubular utilizando-se um sistema tradicional de mistura de gas no liquido. As
experiéncias foram realizadas num escoamento bifasico do tipo borbulhante, com
misturas de ar, oxigénio e ozénio em agua, dentro de um tubo de secdo circular.
Através dos resultados experimentais obtidos determina-se uma expressao empirica
para calculo do coeficiente global de transferéncia de massa.

O anexo C mostra as experiéncias realizadas, os resultados experimentais e os
procedimentos utilizados para determinar-se parametros como pressdo de escoamento,
temperatura, vazao de agua e gas, area interfacial de troca de massa ao longo do
escoamento, velocidade da fase gas e da fase liquida, fracdo de vazios, fragédo massica,
concentracdo de gas na fase liquida e o coeficiente global de transferéncia de massa
entra as fases. As experiéncias foram para vazoes de agua entre 3,0 e 4,0 m3/h,
vazado de gas entre 0,476 e 3,025 kg/h e pressdes de escoamento entre 200 e 350 kPa,
num total de 168 testes.

Observando-se os resultados experimentais e fazendo uma analise dimensional
verificou-se que o coeficiente global de transferéncia de massa, Kla, é fun¢ao dos
seguintes parametros : velocidade média do escoamento, velocidade da fase gas,
velocidade da fase liquida, secdoc de escoamento, pressdo do escoamento,
temperatura, propriedades do gas e do liquido, vazao de gas e do liquido e area de
troca de massa. Na obtengdo de uma relagdo empirica agrupou-se as variaveis
envolvidas em grupos adimensionais. Relacionando-se a area de transferéncia de
massa gerada por unidade de tempo, A, com a velocidade da fase gas, Uy, vazao de
liquido, Q_ . e com o coeficiente global de transferéncia de massa, Kia , define-se o
numero adimensional,

Fu = A ug/ (Kla. Q) (5.2.1)

Apods algumas tentativas de correlacionar os resultados, concluiu-se que o
numero ( Fy ) éuma fungédode (3, S, Reyy , Sc, X) obtendo-se a seguinte relagéo

Fu= 0. P%. % Reyy® sc® x% (5.2.2)

onde (¢1 , ¢2, d3 , s, Os © ¢ ) s@0 constantes e expoentes a determinar. A partir
dos resultados experimentais apresentados no anexo C, e utilizandc-se o método dos
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minimos quadrados para ajuste das constantes e expoentes determinou-se os valores,
(61= 45000, =1, d3=1, ¢+= 0,17, ¢5=-0,46 e ¢s =+0,46 ), obtendo-se a equacdo
empirica de ajuste,

Fu = 45000 . 3. S. Reyy>" . 8¢  x*%% (5.2.3)
20000
incerteza do ajuste =78 % . 7
15000 —
'E -
w
®
5 10000 —
2
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| . | |
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45000. . S. Reyy 017 g D46 3 +0.469

Figura 5.2.1 - Resultados do ajuste do fator (Fy) aos
resultados dados experimentais

Através de dados da literatura, assumiu-se que o coeficiente de difusdo do oxigénio
na agua (Dg ) é 2,5.10° m2/s e do o0zénio na agua de 1,74.10° m2/s . A viscosidade
absoluta do oxigénio (ug ) de 1,3.10° kg/m.s e o volume especifico da agua (v, )} de
0,001 m3/kg. Esta relagdo empirica & valida para valores da razdo de vazdes, f3, entre
0,028 e 0,28, razdo de escorregamento, S, proximos a unidade, valores de Reynolds
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homogéneo, Reyy , entre 3.10™ e 7.10" | niimero de Schmidt, Sc, entre 100 e 2500
e valores do pardmetro de Lockart Martinelli, X , entre 50 e 600,

A figura 5.2.1 compara os resultados experimentais do fator (Fu) com os resultados
obtidos através da relagdo empirica (5.2.3) . No eixo das abcissas tem-se o valor do
fator, Fy obtido pela relagdo (5.2.3) e no eixo das ordenadas tem-se 0 valor do fator, Fy
obtido através dos valores experimentais (5.2.1). Pode-se observar que o
comportamento da equacido em relagdo aos resultados experimentais é satisfatoria,
obtendo-se uma incerteza devido ao ajuste 7,8 %. Conforme foi estimado no anexo C ,
as incertezas nos valores resultados experimentais resumem-se a : 10,7 % na area de
troca de massa, A, 8,5 % no Kla para os casos dos testes com ar, 8,4 % no Kla para
os testes com oxigénio, 11,4 % no Kla para o caso dos testes com 0zénio, 4,0 % na
vazédo volumétrica de gas, Qg , 2,9 % na vazéo volumétrica da agua, Q., 5,5 % na
razao de vazao volumétrica, B, 12,0 % na razdo de escorregamento entre as fases, S, .
A partir da equagéo (e1g, €21 €22 € e23), do anexo E pode-se determinar a incerteza
na medida da velocidade homogénea, uq, em 6,9 %, do numero de Reynolds
homogéneo, Reyy, em 7,2 %, do numero de Schmidt, Sc, em 6,1 %, e do parametro
“Lockhart-Martinelli”, X, em 5,6 %. Considerando-se estas incertezas e a incerteza do
ajuste da equacéo (5.2.3), 7,8 % , determina-se através da equagao (eqg ) do anexo E, a
incerteza obtida no fator Fpy , calculado a partir da equacgéo (5.2.3) em 17,4 %.

A figura 5.2.2 mostra a influencia da area interfacial no valor do coeficiente global
de transferéncia de massa. No eixo das abcissas tem-se o valor da area de troca de
massa gerada por unidade de tempo, A, e no eixo das ordenadas tem-se o valor do
coeficiente global de transferéncia de massa, Kla. Pode-se cbservar que o
espalhamentc dos resultados & pouco significativo a pesar do coeficiente global de
transferéncia de massa nao depender unicamente da area de troca de massa. Para a
mesma area de troca de massa gerada, por exemplo de 250 m2/h tem-se uma
variagao entre 55 e 80 h_1 no coeficiente global de transferéncia de massa, ou seja,
uma variacdc de +/~ 1756 h'1 (24 % em relagdo a média). Para valores mais
elevados na area de troca de massa, 1250 m2/h, obtém-se uma variagdo de 160 a
230, +/-350 h' (18 % em relagdo a média) . Um erro na medida da area de troca de
massa de 30 % , significa um erro na medida do Kla de 25 %. Pode-se dizer que os
erros cometidos na avaliagao da area sao idénticos aos erros obtidos no calculo do Kla.
Verifica-se uma tendéncia de aumento do Kla para os resultados dos testes com
ozénio. Para uma area de troca de massa de 1250 m2/h obteve-se um Kla de 200 h™"
para os teses com oxigénic e ar e para o0 caso dos testes com ozdnio um valor de
225h"", um aumento de 12,5 % no Kla.
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Figura 5.2.2 - Comportamento do coeficiente global de transferéncia de
massa com a area interfacial gerada por unidade de tempo

A figura 5.2.3 mostra a relacdo entre o coeficiente global de transferéncia de massa
com o produto entre a fragdo de vazios, numero de Reynolds e o nimero de Schmidt.
No eixo das abcissas tem-se o valor deste produto, (o . Reyy .S¢), e no eixo das
crdenadas o valor do coeficiente global de transferéncia de massa, Kla, em h'1 . Ambos
0s eixos estdo na escala logaritmica na base 10. Pode-se observar que o
comportamentc do (Kla) é estavel para esta faixa de testes realizados, variando
linearmente nesta escala. A fragdo de vazios , o numero de Reynolds e o numero de
Schmidt , sdo avaliados para o escoamento no treche reto do reator, de 27,8 mm de
didametro. Considerando-se as incertezas estimadas na fracdo de vazios, a, 7,5 % , no
numero de Reynolds homogéneo , Reyy, de 7,2 % e no numero de Schmidt, Sc, de 6,1
%, obtém-se uma incerteza no produto (a . Reyy .Sc) de 12,1 %. Para o valor do
preduto adimensional {0t . Reyy .S¢) = 2.10+6 , obtém-se um Kla de 45 h'1, para o valor
do produto adimensional (ot . Reyy .Sc)=3.10"" obtém-se um Kla de 250 h ™' .
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5.3 - Resultados experimentais de transferéncia de massa utilizando-se
um injetor de gas e um misturador supersénico.

O objetivo € de medir-se experimentalmente a transferéncia de massa entre
a fase gas e a fase liquida num escoamento bifasico de agua e gas ao longo de um
reator tubular utilizando-se um Venturi como misturador das fases. As experiéncias
foram realizadas num escoamento bifasico do tipo borbulhante, num reator tubular de
27,8 mm de diametro, com misturas de ar, oxigénio e 0zdnic em agua, dentro de um
reator tubular de 27,8 mm de didmetro .

O anexo D mostra os resultados experimentais e os procedimentos utilizados
para determinar-se pardmetros como pressdo de escoamento, temperatura, vazio de
agua e gas, concentracao de gas na fase liquida e o coeficiente global de transferéncia
de massa entra as fases. As experiéncias foram para vazoes de agua entre 3,0 e 4,0
m3/h, vazdo de gas entre 0,476 e 3,025 kg/h e pressdes de escoamento entre 200 e
350 kPa, num total de 168 testes. A incerteza dos resultados experimentais foi avaliada
neste anexo. Qs valores do coeficiente global de transferéncia de massa,Kla, foram
obtidos com uma incerteza estimada em 5,74 % para os casos dos testes com ar, 5,4 %
para os testes com oxigénio e 9,8 % para o caso dos testes com ozdnio. Estas
incertezas foram inferiores as medidas de Kila sem venturi. Devido aos niveisl de
concentragdo do gas na agua serem mais elevados, obteve-se uma redugao significativa
na incerteza da medida. '

A figura 5.3.1 mostra a variagao do coeficiente global de transferéncia de massa
(Kla), eixo das ordenadas, com o produto do valor do numero de Mach pela fragdo de
vazios (o), eixo das abcissas do grafico da figura. O numero de Mach foi avaliado na
entrada do divergente do Venturi no capitulo 5.1 e anexo B, sem estimativa de
incerteza, A determinag¢do da fragdo de vazios ,a, foi realizada através da relagao de
Amand [2], equacgdo (4.4.2.3) ou anexo C, com uma incerteza estimada de 7,5 %. Pode-
se observar na figura o espalhamento dos resultados. Para o produto (Mach . ¢} = 0,1
por exemplo, tem-se uma variagac entre 3500 e 4500 h' no coeficiente global de
transferéncia de massa, ou seja, uma variagdo de +/- 1000 h (25 % em relagdo a
média). Para valores mais elevados, (Mach . o) = 0,25 | tem-se uma variagio entre
7000 e 9000 h'1 no coeficiente global de transferéncia de massa, ou seja, uma
variagdo de +/- 2000 h! (25 % emrelagdo a média). Verifica-se uma tendéncia de
aumento do Kla para os resultados dos testes com ozénio. Para (Mach . o) =0,25 ,
obtém-se um Kla de 7500 h‘1 nos testes com oxigénio e ar e para o caso dos testes
com ozdnio obtém-se 9000 h'1 . um aumento de 20 % no Kla. Estes resuitados séo
mostrados e avaliados de uma maneira qualitativa, ja que ndc se pode estimar a
incerteza do numero de Mach.
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A figura 5.3.2 mostra a variagdo do coeficiente global de transferéncia de massa,
Kla , eixo das ordenadas, com o produto da fragdo de vazios, o, nimero de Reynolds
homogéneo, Reyy e numero de Schmidt, Sc, eixo das abcissas do grafico da figura. A
determinagéo da fragao de vazios, o , foi realizada atraves da relagdo de Amand [2],
equacdo (4.4.2.3) ou anexo C. O numero de Reynolds homogéneo foi determinado
utilizando-se a equagdo (4.4.2.1) e o numero de Schmidt pela equagdo (4.4.2.2).
Considerando-se as incertezas estimadas na fragdo de vazios, «, 7,5 % , no nimero de
Reynolds homogéneo , Reyy , de 7,2 % e no numero de Schmidt, Sc, de 6,1 %, obtém-
se uma incerteza no produto (« . Reyy .Sc) de 12,1 %.

Para o valor do produto adimensional (& . Reyy .Sc) = 2. 10%° obtém-se um Kia
médio de 1500 45h™' e para o valor do produto adimensional (ct. Reyy .Sc)= 3. 10%
obtém-se um Kla de 10000 h™' . Para baixos valores de (O . Reyy .Sc) o espalhamento
obtido r]lo (Kla) correspondente & significativo, para 2. 10+6 , 0 (Kla) varia de 800 a
1700 h .
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6.0 - Resultados finais e conclusdes

Os resultados finais deste trabalho, sdo apresentados comparando-se os valores
obtidos na transferéncia de massa no reator tubular com e sem Venturi misturador. Em
ambos 0s casos as condigdes de escoamento sdo idénticas. A vazao de agua, vazao
de gas e pressdo no reator foram mantidas ponto a ponto experimental. Para cada
experiéncia no reator sem Venturi, realizou-se outra nas mesmas condigbes de
escoamento no reator tubular com o Venturi misturador a montante do reator. Verificou-
se em todos os casos escoamento do tipo borbulhante. A geometria do volume de
controle analisado foi idéntico em ambos os casos. A figura 6.1 mostra
esquematicamente os volumes de controle utilizados. Apesar da tomada de
concentragdo ser na entrada do Venturi, ele ndo fez parte do volume de controle.
Considerou-se o comprimento e © tempo de residéncia da mistura no Venturi,
desprezivel em refagdo ao trecho avaliado. Considerou-se o Venturi funcionando come
misturador de fases, avaliando-se somente os efeitos provocados por ele.
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Figura 6.1 - Desenho comparativo dos volumes de controle avaliados
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A figura 6.2 mostra os resultados do coeficiente global de transferéncia de massa
em fungao do adimensional (o . Reyq . Sc) para ambos os casos, com e sem Venturi.
Os resultados apresentam uma variagdo aproximadamente linear no graficoe {log x log).
Os resultados do Kla entre 30 e 300 h'1, representam os valores obtidos nas
experiéncias sem Venturi misturador. Os resultados do Kla entre 1000 e 10000 h'1,
representam os valores obtidos nas experiéncias com Venturi misturador. Conforme
pode ser observado na figura existe um grande aumentc no Kla com a utilizagdo do
misturador Venturi. Para um valorde (o . Reyy . Sc)=7. 10E+07 , obtém-se um Kla
de 100 h'1, nas experiéncias realizadas no reator tubular sem Venturi. Mantendo as
mesmas condicdes de escoamento e colocando ¢ Venturi misturador, obtém-se um Kla
de 3500 h'1. No termo (o . Reyy . Sc ), a varidvel que mais influencia o resultado & a
fracdo de vazios. Verifica-se que o coeficiente global de transferéncia de massa
aumenta com o aumento da fragao de vazios, ou seja com o0 aumento da vazao de gas.

Conforme avaliado nos capitulos 5.2 e 5.3 a incerteza no valor experimental
(o . Reyy . Sc) &€ de 12,1 %. No Kla obteve-se nos testes sem Venturi a incerteza de
8,5 % para o caso do ar, 8,4 % para o caso do oxigénio, 11,4 % para o caso do testes
com ozonio, e nos testes com Venturi misturador, 5,7 % para o caso do ar, 5,4 % para o
caso do oxigénio e 9,8 % para o caso dos testes com ozénio.
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Figura 6.2 - Resultados comparativos do coeficiente global de transferéncia
de massa com o produto adimensional (a.Reyy. Sc)
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Define-se razao de coeficientes de transferéncia de massa Ry como a razio
entre o coeficiente global de transferéncia de massa no reator tubular com Venturi
misturador, Klac, , € o coeficiente global de transferéncia de massa no reator tubular
sem Venturi, Klagy , nas mesmas condigfes de escoamento, Rgjz = Klagy / Klag, .

A figura 6.3 mostra os resultados relacionando o numero de Mach na entrada do
Venturi com razdo de coeficientes de transferéncia de massa, Rya . No eixo das
abcissas tem-se o numero de Mach avaliado no divergente, 11,7 mm a partir da
restricdo. No eixo das ordenadas a razdo de coeficientes de transferéncia de massa
Rkia . Os resultados experimentais do numero de Mach na entrada do divergente do
Venturi, ndo tém uma incerteza estimada, por isso eles devem ser vistos como
informacéo qualitativa.
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Figura 6.3 - Variagado da razédo de coeficientes de transferéncia de massa
(Rkia) com o numero de Mach no divergente do Venturi

Observando-se a figura 6.3, verifica-se que a Ry, aumenta com o aumento do
numero de Mach. Este aumento é significativo até aproximadamente Mach=1,0 onde a
razao Rz = 27,5, ou seja Klaey € aproximadamente 27,5 vezes maior que o Klagy . A
partir deste valor os aumentos s&o gradativamente menores com tendéncia a estabilizar.
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Para valores de Mach=1,6 obtém-se valores aproximados de Ry; = 32,5. Verifica-se um
espalhamento maior nos resultados com o aumento do namero de Mach.

A figura 6.4 mostra os resultados relacionando a derivada da pressao na diregéo
do escoamento, avaliada na entrada do divergente, 11,7 mm a partir da restricao, com
razao de coeficientes de transferéncia de massa, Rkjz. No eixo das abcissas tem-se a
derivada da pressao na entrada do divergente dP/dy em kPa/mm , e no eixo das
ordenadas a razdo de coeficientes de transferéncia de massa Ry . Conforme avaliado
no capitulo 5.1, a incerteza dos resultados experimentais da derivada dP/dy, foi
estimada em 0,17 kPa/mm .
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Figura 6.4 - Variagdo da razao de coeficientes de transferéncia de massa (Rja)
com a derivada da pressao na entrada do divergente do Venturi

Pode-se verificar através da figura 6.4 que a razdo, Rgia aumenta com a diminuicéo
da derivada da press@o na entrada do divergente, dP/dy . Este aumento é significativo
até aproximadamente dP/dy=0, onde Ry = 30, ou seja Kla,, € aproximadamente 30
vezes maior que o Klagy . Para valores da derivada da pressdo menores que zero,
dP/dy<0, os aumentos de Rys s&c gradativamente menores com tendéncia a
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estabilizar. Para valores de dP/dy=-5,0 kPa/mm , obtém-se Ry, = 32,5. Verifica-se
um espathamentc maior nos resultados com a diminui¢do de dP/dy.

Define-se coeficiente de recuperagdo de presséo no Venturi misturador, Rp ., a
razédo entre a diferenga de presséo entre a restrigdo, P> e a saida, P3 e a diferenga
entre a restricdo, P, e a entrada, P1, Rp=(P3-P3) /{P1-P2). O anexo F avalia 0
coeficiente de recuperagéo de pressao num sistema deprimogéneo divergente para
produ¢io de vacuo ou para funcionar como injetor de gas de baixa pressdo em reatores
de alta presséao.

A figura 6.5 mostra os resultados relacionando o coeficiente de recuperacéo de
pressdo, (Rp), com a razdo de coeficientes de transferéncia de massa Ry . No eixo
das abcissas tem-se o coeficiente de recuperagdo de pressao , Rp, € no eixo das
ordenadas a razao de coeficientes de transferéncia de massa, Rka . Pode-se observar
que com a diminuicdo do coeficiente,Rp , obtém-se um aumento na razdo Ry, .
Obtém-se o valor maximo de 32,5 no Ry quando o valor de Rp tende a zero, ou seja a
pressdo na saida do divergente, Pz, tende a se igualar com a pressao na restricdo, Po .
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Figura 6.5 - Variagdo da razao de coeficientes de transferéncia de massa (Ri3)
com o coeficiente de recuperag¢io de pressio no Venturi (Rp)

54



Utilizando o método dos minimos quadrados, determinou-se os coeficientes da
relacdo que representa os resultados experimentais mostrados na figura 6.5. Obteve-se
a equagado 6.1 com uma incerteza no ajuste de 8,7 %. Esta curva de ajuste pode ser
cbservada na figura 6.5 .

-1,7 . {(1-Rp)

Riga =1+ 32 [1- 10 ] 6.1)

Para que os resultados da razao, Rys e relagdo (6.1) possam ser utilizadas,
devem ser observadas. as seguintes condi¢gdes : i) os limites de utilizagio da relagdo
(5.2.3), ii) os diametros das bolhas de gas formadas pelo injetor de gas no reator sejam
de 3 a 5 mm, para ambos o0s casos, com & sem Venturi, iii) na utilizag&o do reator com
Venturi misturador a velocidade da mistura na restricdo do Venturi deve ser sonica, iv) o
regime de escoamento do tipo borbulhante.

Considerando-se as incertezas nos coeficientes globais de transferéncia de massa
levantados experimentalmente, estima-se que os valores experimentais da razdo (Ra)
tém uma incerteza de 10,2 % para o caso do ar, 10,0 % para o caso do oxigénio e
15,0 % para o caso do ozdnio. Os resultados da razdo Ry , obtidos a partir da
relagao (6.1) , considerando-se a incerteza no ajuste e utilizando-se o procedimento do
anexo E (equagdo ejs), tém uma incerteza estimada de 13,4 % para o caso do ar,
13,3 % para o caso do oxigénio e 17,3 % para o caso do ozdnio.

Observando os resultados obtidos, verifica-se que ¢ aumento do Ry, tende a ser
nulo quando o escoamento se torna supersdnico no divergente ou seja quando dP/dy<0.
Uma das causas do aumento o Kla € o aumento da area de troca de massa. As bolhas
de gas de 3 a 5 mm, sao fragmentadas em bolhas menores, conforme observado. Esta
diminuicdo de didmetro devera ter um limite, devido as condicdes de escoamento e
valores de tensdo superficial entre as fases. E possivel que a partir de dP/dy<0 , os
didmetros na bolhas de gas apds o Venturi estejam no seu valor minimo. Esta
conclusdo podera explicar a tendéncia a estabilizagdo do Kla, ou estabilizagdo do
tamanho das bolhas de gas.

Observando-se os resultados experimentais de avaliagdo do Venturi, tabela 5.1.3,
verifica-se que, por exemplo para vazao de oxigénio de 2,334 kg/h a presséo a
montante do Venturi, P1 = 616 kPa, € constante, independente do valor da presséo a
jusante do Venturi, Pz, que variou de 200 a 350 kPa Com esta verificagio, pode-se
afirmar que o escoamento é bloqueado, ou seja, a velocidade na garganta do Venturi é
sbnica. No dimensionamento do Venturi, utilizou-se a relagdo de Henry (2.4.3) para
calculo da velocidade do som na restricdo. Apesar da relagdo nao ter uma estimativa de
incerteza, ela respondeu as expectativas de dimensionamento do Venturi, obtendo-se
escoamento sdnico na garganta do Venturi.

Para substituir o sistema tradicional de mistura de fases num reator tubular por
um Venturi misturador, mantendo as mesmas condi¢bes de escoamento no reator
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tubular, pressdo, vazdo de gas, vazéo de liguido , escoamento do tipo borbulhante, é
necessario inicialmente definir o diametro da restricdo para que se tenha escoamento
sOnico na mistura bifasica. Conhecido o diametro e a pressao na restricdo, e na saida
do Venturi misturador, deve-se determinar a pressdo na entrada do Venturi. Com estes
valores determina-se o valor do coeficiente de recuperagéo, Rp. A relagéo (5.2.3), onde
pode ser determinado o coeficiente global de transferéncia de massa no reator tubular
sem a utilizagdo do Venturi misturador, Klasy, em conjunto com a relagdo (6.1),
determina-se o aumento no coeficiente de transferéncia de massa que pode ser obtido
para diversas condi¢des de operagao do reator tubular.

Dentro de uma incerteza inferior a 18 %, pode-se afirmar que a utilizagao de Venturi
como misturador de fases aumenta em até 325 vezes o coeficiente global de
transferencia de massa. Este aumento significa a diminuigdo do comprimento do reator
tubular. Por exemplo, um reator de 30 m de comprimento podera diminuir para um
comprimento inferior a um m com a utilizagdo do Venturi misturador.

Observando os resultados obtidos na avaliagdo do Venturi, capitulo 5.1, pode-se
verificar a diferenga entre a pressdo do escoamento entre a entrada e saida do Venturi
podera ser de até 450 kPa. Este valor é influenciado pela razao de pressbes, Ry, ou
ndmero de Mach obtido na entrada do divergente, pela vazao de gas e pela vazao de
dgua. Esta diminuicdo de pressdo entre a entrada do Venturi e a saida, (perda de carga
no Venturi) , podera comprometer o custo final da instala¢gao de um reator com Venturi
misturador, quando comparada com um reator sem Venturi, devido a necessidade de
ter-se uma poténcia maior a montante do reator para que se tenha as mesmas
condi¢des de escoamento no reator tubular. Este aumento de poténcia a montante do
reator compensara a perda de carga obtida no Venturi misturader. Este aumento de
capacidade de bomba de agua nao & grave quando se trabalha com instalacdes de
pequeno a medio porte, onde as bombas de agua sdo comerciais e o aumento de
capacidade tem uma elevagdo de custo pequeno. Quando as instala¢gdes sdo de
grande porte, vazdes de agua acima de 100 m3/h, as bombas de &gua séo
consideradas de fabricagao especial com custos mais elevados, com isso, um aumento
de poténcia neste tipo de bomba podera inviabilizar a utilizacdo de Venturi misturador.
Devera realizar-se sempre uma analise de viabilidade econémica da planta.

O objetivo inicial foi atingido com sucesso obtendo-se um aumento consideravel na
transferéncia de massa da fase gas para a fase liquida. Para completar e ampliar as
faixas de utilizagdo propde-se que outros trabalhos sejam desenvolvidos. Deve-se
projetar e avaliar Venturis misturadores para vazdes mais elevadas. Verificar se a forma
do Venturi utilizado € a mais adequada. Verificar a influéncia do didmetro da restricdo
nos resultados de transferéncia de massa. Avaliar este processo com efluente onde
haja reagdo com o gas. Verificar-se a incerteza das relagbes pesquisadas na literatura
para obtengao de velocidade sénica na mistura, medindo-se a razéo de escorregamento
entre as fases no Venturi.
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Anexo A - procedimento para avaliagdo da solubilidade do oxigénio
e do oz6nio na agua

Neste anexo pretende-se mostrar o procedimento utilizado para obter a solubilidade
do oxigénio e do ozénio na agua utilizada no trabalho, para as fases gas de oxigénio puro
{99,9%) , oxigénio do ar (21 %) e ozdnio no oxigénio (1, 2 e 3%).

A solubilidade do oxigénio e do ozdnio na agua é funcéo de diversos parametros, tais
como temperatura, pH, presséo e percentual de oxigénio e ozdnio na fase gas, e fungéo
de solventes que estdo na agua. Neste trabalho utilizou-se agua potavel da CEDAE. As
relagdes disponiveis na literatura s@o para agua destilada e desmineralizada. Houve entao
a necessidade de comparar experimentalmente a solubilidade do oxigénio e do 0zdnio na
agua potavel da CEDAE, com agua destiiada e desmineralizada, pH 7 € com um
procedimento tedrico a partir do parametro empirico, constante de Henry. Comparando-se
os resultados, obteve-se uma incerteza no calculo da solubilidade do ozdnio na agua da
CEDAE de 7,8 %, no caso do oxigénio do ar uma incerteza de 2,3 % e para o caso de
oxigénio puro uma incerteza de 2,0 %.

A-1 Procedimento tedrico para calculo da solubilidade
Considera-se inicialmente que a fase gas tem dois componentes, A e B, onde
pretende-se determinar a solubilidade do componente B na dgua. Conhecido o percentual

do componente B na fase gas, em base massica, (% B), determina-se a fragdo molar do
componente B e do componente A,

YB=°/nB/I‘qu|3.[%EHMB+(100-"/oA)/’[\Il)e\]'1 (A-1)
YA =1-YB (A-2)
onde Mp e Ma sao as massas moleculares dos componentes, que no caso do ozdnio é
MO3=48, no oxigénio MO2=32 g/g.mol! e do nitrogénio MN2=28 g/g.mol

As pressdes parciais na fase gas, para o componente B (PB) e para o componente
A, (Pp), sao determinadas a partir da pressao do escoamento (P), por
PB=YB.P (A-3)

PA=YA.P (A-4)



Conhecidas as constantes de Henry, ( HB e HaA ) e a frag8c molar nas fases gas de

cada componente, pode-se avaliar a fragdo molar dos componentes na fase liquida, em
mole de gas por mole de agua, pelas relagdes ;

XB=PB/HB (A-5)
XA = Pa/THA (A-6}
XH20=(1-XB-XA) (A-7)

Conhecidas as massas moleculares dos componentes e a fragdo molar de cada

componente pode-se entdo determinar a solubilidade). A massa molecular da agua é
MH20=18 g/g.mol , e a solubilidade expressa em ppm ou miligrama de B por litro de

agua.

cg* = (1/XH20-1) /[ MH2O/MB. (1 +MA /MB} ] . 106 (A-8)

A-2 - Solubilidade do ozénio na agua da CEDAE

Roth and Sullivan 1981 [19], determinaram uma expressao que calcula a constante
de Henry em funcéo do pH e da temperatura da agua para o caso do ozbnio. Eles
estimaram uma incerteza inferior a 10 % nesta expressio.

HO3 = 3,842 .10t10 | [OH-]0.035 | exp(-2428/T) (A-9)

-14+pH
onde [OH-]1= 10( PH) , @ temperatura da agua (T) expressa em Kelvin e a constante

de Henry expressa em Kpascal por mole de ozénio.
A constante de Henry para o caso do oxigénio pode ser determinada pela expressdo
seguinte ;

HO2 = 1,013E+06 . ( KQ + K1.T+ K2.72 + K3.T3) (A-10)
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onde a constante de Henry estéd em kPa por mol de oxigénio, a temperatura (T) em °c.
As constantes de ajuste sdo: Kp=2,519 , K4=0,08117, K2= -0,002117 e K3 =-

0,000001524

Como foi relatado no inicio deste anexo, o trabalho foi realizado com agua potavel
da CEDAE. Para qualificar o procedimento anterior conforme utilizando-se a relacao de
Roth and Sullivan 1981 [19] em agua potavel da CEDAE , avaliou-se experimentalmente a
solubilidade do ozdnio nesta &gua e em &gua destilada, desmineralizada com pH 7,
comparando estes resultadcs com os resultados utilizando-se o procedimento de Roth
and Sullivan

Para avaliar-se a solubilidade do ozdnio na agua, saturou-se uma certa quantidade
de agua e mediu-se o ozdnio dissolvido. Para isso utilizou-se um reator de batelada de 20
litros, do tipo de coluna de segdo circular com 230 mm de didmetro e 3 metros de altura.
O sistema de injecdo de gas é composto por um meio poroso colocado na parte inferior da
coluna de liquido. Utilizou-se um gerador de ozdnio para gerar ozdnic gas a partir de
oxigénio. Para avaliar a medida de ozénio dissolvido utilizaram-se dois analisadores de
fase gas com incerteza de 1 %, um na entrada da coluna de liquido e outro na saida da
coluna. A quantidade de ozdnio transferida para a agua é determinada a partir de um
balango de massa de ozénio, conforme procedimento utilizade por Montalvao, Russo e
Albuquerque , 1993 {21].

Avaliou-se experimentalmente a solubilidade do ozénio para agua potave! da CEDAE
e para agua destilada e desmineralizada com pH neutro. Esta avaliacio foi realizada
para 1%, 2% e 3% em base massica de ozdnio na fase gas. Para cada percentual
realizou-se trés experiéncias, num total de 18 experiéncias nos dois tipos de agua.
Considerando a incerteza dos analisadores de ozdnio, o tempo de saturagdo, volume de
liquido e desvio padrdo dos resultados, estimou-se a incerteza na medida de solubilidade
do ozénio agua de 6 %, para um grau de confiabilidade de 95,4 % .

A tabela A-1 mostra os resultados experimentais da solubilidade do ozdnio na agua
o potavel da CEDAE, para 1%, 2% e 3% de ozdnio na fase gas, em trés dias diferentes.
Pode-se verificar por exemplo que para uma concentragdo na fase gas de 2% de 0zdnio e
para a agua a temperatura de 30,1 Celsius, obteve-se uma solubilidade de 5,79 ppm.

A tabela A-2 mostra os resultados experimentais da solubilidade do ozénio na agua
destilada e desmineralizada, pH neutro, para 1%, 2% e 3% na fase gas. Pode-se verificar
por exemplo que para uma concentragéo na fase gas de 2% de ozdnio e para a agua a
temperatura de 30,2 Celsius, obteve-se uma solubilidade de 5,50 ppm.
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Tabela A-1  Resultados experimentais de solubilidade do ozénio
em agua potavel da CEDAE [ppm]

1% 2% 3%

T (°C) c* T (°C) c* T {©C) c*
253 3,31 254 8,77 253 10,28
29.7 3,02 30,1 5,79 30,3 8,93
261 3,22 25,9 6,69 26,1 9,61

Tabela A-2 Resultados experimentais de solubilidade do ozénio
em agua destilada e desmineralizada [ppm)]

1% 2% 3%
T(oC) C* T(oC) C* T(oC) C*
31,7 2,54 302 5,50 299 7,85
265 2,98 269 6,01 26,2 9,09
221 328 222 857 221 10,70

Considerando agua destilada e desmineralizada, apenas o pH e a temperatura da
agua, a pressao e concentracdo do ozénio na fase gas, s&o fatores que influenciam
significativamente a solubilidade do ozénio na agua.

A tabela A-3 mostra a comparagao dos resultados experimentais de solubilidade com o
procedimento acima descrito utilizando-se a relagdo de Roth and Sullivan [19] no calculo da
constante de Henry. A coluna "A" mostra os resultados experimentais. As trés primeiras
linhas da coluna "A" sdo os resultados da solubilidade utilizando-se agua potavel da
CEDAE. As trés dltimas linhas da celuna "A" sao os resultados da solubilidade utilizando-
se agua destilada e desmineralizada, para as concentragdes 1, 2 e 3 % de o0zdnio em
oxigénio, em base massica. A coluna "B" mostra os resultados da solubilidade nas
mesmas condi¢des de temperatura, pressdo na fase gas, pH neutro, para os mesmos 1, 2
e 3 % de ozénio na fase gas, utilizando-se o procedimento de Roth and Sullivan . Uma
terceira coluna mostra o desvio em percentagem, do resultado experimental em relacée ao
procedimento de Roth and Sullivan .
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Tabela A-3 Comparagdo dos resultados de solubilidade

1% 2% 3%

A B desvio A B desvio A B desvio
[epm] [ppm] [%] [ppm] [ppm] [%] [ppm] [ppm]  [%]
331 3,19 38 6,77 637 863 1028 9,62 69
302 283 67 579 562 26 893 844 58
322 312 31 669 629 64 961 942 20
254 269 58 550 561 20 785 851 78
298 308 68 6,01 629 45 9,09 938 32
328 348 57 6,57 69 56 10,70 10,51 4,2

Pode-se observar pela tabela A-3 | que o maior desvio encontrado foi de 7,8 % ,
para a solubilidade experimental de 7,85 ppm, pelo procedimento de calculo de Roth and
Sullivan obtive-se 8,51 ppm . Pode-se verificar na tabela A-3 que todos os resultados
experimentais de solubilidade do ozénio, tanto na agua da CEDAE comoc em agua
destilada e desmineralizada com ph 7, apresentam um desvio menor que 10 % em relagao
ao procedimento de Roth and Sullivan.  Os resultados experimentais obtidos confirmam a
estimativa de incerteza inferior 10 % de Roth and Sullivan.

Considerando-se que a agua da CEDAE € uma &gua controlada e com isso ndo tem
mudangas significativas no pH, pode-se afirmar que para a mesma faixa de temperaturas
dos testes, o procedimento de Roth and Sullivan pode ser utilizado na determinagéo da
solubilidade da agua potavel da CEDAE com uma incerteza conservativa de 7,8 %
apesar da incerteza dos testes experimentais ser estimada em 6%.

A-3 - Solubilidade do oxigénio na agua da CEDAE

Um procedimento idéntico foi realizado para determinar a incerteza no calculo da
solubilidade do oxigénio na dgua a partir das relagdes encontradas na literatura.
A constante de Henry para o caso do oxigénio pode ser determinada pela expressao
(A-10) e para o caso do nitrogénio pela expresséo seguinte :

HN2 = 1,013E+06 . (K4 + K 5T+ Kg.T2) (A-11)



onde a constante de Henry estad em kPa por mol de nitrogénio, a temperatura (T) em
celsius. As constantes de ajuste sdo: K4=5,27 , K5=0,15 e Kg=-0,0005804.

Utilizou-se um reator de dimensdes menocres que as do reator utilizado no teste com
ozonio. No caso da avaliagdo da solubilidade do ozénio foi necessario ter-se grandes
volumes de agua devido ao processo de avaliagdo ser indireto, a partir de um balango de
massa na fase gas, e com isso a incerteza das medida ser muito influenciada pelo tempo
de que o sistema demorava a ficar saturado. Neste caso as medidas de concentragdo sdo
medidas diretamente na agua, reduzindo-se com isso a incerteza da medida. Fabricou-se
um reator com uma coluna de liquido de 100 milimetros de didmetro e 400 milimetros de
altura. Um meio poroso foi utilizado para borbulhar 0 gas na parte inferior da coluna de
liquido.

Comparou-se a solubilidade do oxigénio medida experimentalmente na agua da
CEDAE com os procedimentos da literatura a partir constante de Henry, assumindo como
agua neutra, destilada e desmineralizada.

No caso do ar utilizou-se um medidor de oxigénio dissolvido de fundo de escala de
20 mg/L e incerteza de 0,01 mg/L, com sensor simultaneo de temperatura de 0,1 Celsius
de menor divisdo. Observou-se uma flutuagdo na medida de concentra¢do de 0,04 mg/L.
Considerando-se as variagdes na pressdo atmosférica, incerteza na temperatura,
incerteza do medidor e flutuagdes na medida, estima-se que na medida da solubilidade do
oxigénio do ar na agua é inferior a 1 %. Na calibragdo do medidor utilizou-se agua
destilada e desmineralizada sem oxigénio para aferir o0 zero e com ar saturado para aferir o
fundo de escala.

No caso do oxigénio puro utilizou-se um medidor de oxigénio dissolvido de fundo de
escala de 99,9 mg/L e incerteza de 1% do fundo de escala, com sensor simulténeo de
temperatura de 0,1 Celsius de menor divisdo. Observou-se uma flutuagdo na medida de
concentragdo de 0,3 mg/L. Considerando-se as variagbes na pressdo atmosférica,
incerteza na temperatura, incerteza do medidor e flutuagées na medida estima-se que na
medida de oxigénio dissolvido na agua é inferior a 2,9 %. Na calibragido do medidor
utilizou-se agua destilada e desmineralizada sem oxigénio para aferir 0 zero e com
oxigénio saturado para aferir o fundo de escala.

Inicialmente utilizou-se gas nitrogénio puro, (99,9%) para remover todo o oxigénio
da agua potavel da CEDAE . Apds algum tempo de borbulhamento de nitrogénio,
verificou-se através do analisador de oxigénio dissolvido, que a agua ndo continha mais
oxigénio que pudesse ser mensuravel, considerando-se assim como estado inicial a agua
isenta de oxigénio.

Nos testes com ar, borbulhou-se o0 ar na coluna de liquido o tempo suficiente
para que a concentracéo de oxigénio medida na agua permanecesse constante durante
um periodo de 30 minutos, considerando-se que a agua ficou saturada. Fizeram-se seis
experiéncias com agua da CEDAE com coletas de agua em dias diferentes. A tabela
seqguinte (A-4) , mostra os resultados obtidos nestes testes. Na coluna da esquerda, ,
tem-se a temperatura da agua, da segunda coluna a partir da esquerda a solubilidade
medida experimentalmente com o analisador, na terceira coluna a solubilidade calculada a
partir da temperatura correspondente, considerando-se agua neutra. A coluna da direita
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mostra os desvio em percentual da solubilidade medida em relagdo a calculada pelo
procedimento tedrico. Na tabela acima observa-se que o maior desvio na determinagao da
solubilidade do oxigénio do ar na agua € para a temperatura de 24,2 Celsius com 2,2 %.
Considerando-se este desvio, mais a incerteza do analisador e das suas flutuacdes, pode-
se afirmar que para estas faixas de temperaturas, o procedimento tedrico pode ser utilizado
no calculo da solubilidade da dgua da CEDAE com uma incerteza estimada em 2,4 % (0,2

ppm).

Tabela A-4 Resultados experimentais de solubilidade do
oxigénio do ar em agua da CEDAE em [mg/L]

T (eC) C*cepae Cresrica desvio (%)

24,2 8,67 8,48 2,2
22,7 8,72 8,70 0.3
248 8,49 8,40 1.1
21,4 9,05 8, 91 16
26,5 8,25 8,17 1.0
27,1 8,23 41,5 1.7

Na determina¢do da solubilidade com oxigénio puro utilizou-se o mesmo procedimento
que o anterior. Fizeram-se também , seis experiéncias com agua da CEDAE, com coletas
de agua em dias diferentes. A tabela seguinte, (A-5) , mostra os resultados obtidos nos
testes e os valores calculados pelo procedimento teodrico.

Tabela A-5 Resultados experimentais de solubilidade do
oxigénio puro em dgua da CEDAE em [mg/L]

T(OC} C*ceoar  Ciesica  desvio (%)

24,2 448 4493  -03
22,5 45,7 4626  -12
246 43,8 4483 18
21,0 474 4751 02
26,3 431 4340  -07
27.4 41,8 4262 20

Na coluna da esquerda, da tabela (A-5), tem-se a temperatura da agua, da segunda
coluna a partir da esquerda a solubilidade medida experimentalmente com o analisador, na
terceira coluna a solubilidade calculada a partir da temperatura correspondente e
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considerando-se agua neutra. A coluna da direita mostra os desvio em percentual da
solubilidade medida em relagdo a calculada pelo procedimento tebricc. Pode ser
observado que o maior desvio na determina¢do da solubilidade do oxigénio na agua é
para a temperatura de 27,4 Celsius com 2,0 % . Considerando-se este desvio, mais a
incerteza do analisador e das suas flutuagbes, pode-se afirmar que para esta faixa de
temperatura, o procedimento tedrico pode ser utilizado na determinagao da solubilidade do
oxigénio na agua da CEDAE com uma incerteza estimadaem 3,5 % (1,6 ppm).

A-4 Exemplo de simulagao da solubilidade dos gases na agua da CEDAE

A figura A-1 mostra em forma de grafico o resultado do procedimento de calculo da
solubilidade do ar, oxigénio e ozénio na agua da CEDAE em fungao da temperatura e para
a pressdo atmosférica padrdo (101,3 Kpascal). O eixo da abcissas representa a
temperatura da dgua na escala Celsius, e no eixo das ordenadas representa a solubilidade
em miligramas de gas por litro de agua. Para o ¢caso do ar considerou-se 21 % de oxigénio
na mistura e no caso do oxigénic puro, considerou-se a pureza do fabricante, 99,8 %.
Para o caso do ozdnio a figura mostra 3 curvas de 0z0nio em oxigénio nas concentragdes
de 1 %,3%95%.
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Solubilidade na agua (mg/L)
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1 O3 (2% em O2)
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Figura A-1 Solubilidade dos gases na 4gua da CEDAE
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Anexo B - Resultados experimentais de pressédo ao longo de um
Venturi num escoamento bifasico de liquido e gas

Introdugdo :

O objetivo deste trabalho € obter-se um aumento na transferéncia de massa entre
a fase gas e a fase liquida num escoamento bifasico de agua e gas ao longo de um
reator tubular. Estudou-se a possibilidade de obter-se ondas de choque num
escoamento a partir do desenvolvimento de um escoamento supersénico, estas ondas
de choque subdividem bolhas de gas de didmetros maiores em bholhas de diametros
mengres, aumentando com isso a area de troca de massa para as mesmas quantidades
de gas e liquido. Para isso utilizou-se um Venturi , calculado para ter-se escoamento
sénico na mistura bifasica no seu didmetro menor, ¢ escoamento supersdnico no
divergente.

Mediu-se a vazdo de gas, de agua e pressdo ao longo do Venturi , obtendo-se
subsidios para avaliar o tipo de escoamento no divergente, subsdnico, sdnico ou
supersdnico.

Procedimento experimental :

Neste trabalho projetou-se um Venturi para atender as condi¢bes de escoamento
em escala real, normalmente para vazdes utilizadas em desinfecgac ou tratamento de
efluentes em Centros Hospitalares ou Industriais de pequeno porte.

O Venturi foi projetado para funcionar com vazdes de agua da ordem de grandeza
de 4 m’/h e vazdo de gas da ordem de 2,0 Nm®h de oxigénio. O diametro na entrada
do Venturi € de 27,8 milimetros, na restricdo de 7,0 mm e na saida de 27,8 milimetros.
Os angulos do convergente e divergente sao respectivamente de 21 e 11 graus. O
comprimento total do Venturi é de 180 milimetros. O Venturi foi fabricado em acrilico
transparente, podendo-se assim visualizar o escoamento bifasico. A figura B1 mostra
um desenho esquematico do Venturi .

Para medir as pressdes ao longo do Venturi , foram feitas tomadas de pressdo com
diametro de 1,0 mm, na entrada do convergente, na restricdo (63,0 mm da entrada) ,
ao longo do divergente em 86,4, 109,8 133,2 mm a partir da entrada do Venturi e na
saida do divergente, 180 mm a partir da entrada, conforme pode ser observado no
desenho esquematico da figura B-0.

Na medida de vazao de agua utilizou-se uma placa de orificio do tipo Cormer Taps
construida segundo as normas ISO com uma incerteza estimada no coeficiente de
descarga de 2 %. Conforme avaliado no anexo E, estimou-se a incerteza de 2,9 % nesta
medida.
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Figura B-0 - Desenho esquematico do Venturi

Na medida de vazao de gas utilizou-se um fluxometro Brooks previamente calibrado
contra um padrao rastreado pelo laboratdrio de vazao do IPT, referéncia nacional.
Conforme avaliado no anexo E, estimou-se a incerteza de 2,7 % nesta medida.

Na medida de pressdo na entrada do Venturi utilizou-se um medidor do tipo
Bourdon com fundo de escala de 1000 kPa . Conforme avaliado no anexo E, estimou-
se a incerteza de 20 kPa nesta medida.

Na medida de pressado na saida do Venturi utilizou-se um medidor do tipo
Bourdon, com fundo de escala de 700 kPa . Conforme avaliado no anexo E, estimou-se
a incerteza de 7 kPa nesta medida.

Na medida de presséc ao longo do Venturi , utilizou-se trés medidores de presséo
diferencial, uma coluna diferencial de mercurio para pressdes baixas até 100 kPa , um
medidor do tipe Bourdon com fundo de escala de 250 kPa para pressdes ate 200 kPa e
urn outro do tipo Bourdon de fundo de escala de 700 kPa para pressdes maiores. O
medidor diferencial de mercuric com incerteza de 5 mm Hg, apresentou uma flutuagao
na medida de 20 mm Hg em certos casos, obtendo-se uma incerteza conservativa de
2,8 kPa . A utilizacdo do medidor de fundo de escala de 250 kPa do 700 kPa , nao



apresentaram flutuagdes mensuraveis, considerando-se a incerteza da medida de 2 %
do fundo de escala de cada medidor, 50 kPa e 14 kPa . Os resultados apresentados
foram avaliados para um grau de confiabilidade de 95,4 % dos casos.

Resultados experimentais:

A avaliagéo experimental foi feita para trés diferentes vazbes de agua, para cinco
diferentes vazdes de oxigénio e para cinco pressdes a jusante do Venturi diferentes.
Obteve-se num total 75 testes de avaliagéo do tipo de escoamento. O gas foi injetado
numa distancia de 0,25 m a montante do Venturi . A montante e a jusante do Venturi
foram montados trechos retos em acrilico, podendo-se visualizar o tipo de escoamento.
Observou-se que o escoamento a montante e a jusante do Venturi foi do tipo
borbulhante em todas as condigdes de teste.

Os resultados sao apresentados em forma de tabela e em graficos. As primeiras
cinco tabelas e graficos (B-1/2/3/4/5) s&o os resultados para a vazdo de 3,0 m¥h de
agua. As cinco tabelas e graficos seguintes (B-6/7/8/9/10) s&o os resultados para a
vazdo de 3,5 m/h de agua. As cinco tabelas e graficos finais (B-11/12/13/14/15) séo
os resultados para a vazao de 4,0 m’/h de agua. Para cada grupo de resultados de
vaz&o de agua constante tem-se as cinco tabelas e graficos de vazac de gas diferente.
Os resultados de vazdo de oxigénio sdo apresentados em condicdes normais de
temperatura e pressdao (21,1 °C e 101,322 kPa ). Em cada tabela e gréfico
correspondente mostra-se os resultados de presséo ao longo do Venturi .

Nos resultados apresentados em tabelas tem-se na primeira coluna a posi¢do da
tomada de pressdo em forma adimensional (x,/L,} onde (x,) &€ a distancia a partir do
inicio do Venturi (x,=0) e (L,) o comprimento total do Venturi (x,=180 mm). As colunas
seguintes mostram os resultados de pressdo ao longo do Venturi para cada valor de
pressdo na saida do Venturi pré-fixada, de 200, 250, 300, 350 e 400 kPa em valor
absoluto.

Nos resultados apresentados em forma de graficos visualiza-se melhor a variacao
da pressao ao longo do Venturi . No eixo das abcissas tem-se a posigdo da tomada de
press&o no Venturi na forma adimensional através da raz&o entre a distancia a partir do
inicio do Venturi e o comprimento total do Venturi (x/L,). No eixo das ordenadas
tem-se a pressao absoluta. Na distancia (x,/L, =0,35) fica a restricdo do Venturi , este
ponto é representado graficamente por uma linha paralela ao eixo das ordenadas como
se pode ver nas figuras. Todas as figuras apresentam 5 curvas no mesmo grafico, sao
as curvas da variacdo de presséo ao longo do Venturi correspondentes as pressées na
saida do Venturi de 200, 250, 300, 350 e 400 Kpascal.



A tabela B1, mostra os resultados da pressao medida ao longo do Venturi , para
uma vazao de agua de 3,0 Nm3/h e uma vazio de oxigénio de 0,397 Nm3/h. Pode-se
observar, por exemplo, que para uma pressdo na saida do Venturi de 300 kPa , a
pressao na entrada do Venturi é de 346 kPa e na restricdo de 130,7 kPa (x.,/L,=0,35).
Ao longo do divergente tém-se as pressdes de 248 4 kPa em (x,/L,=0,610, de 277,8
kPa em (x/L,=0,61), de 287.6 kPa em (x,/L,=0,74) e na saida de 300 kPa em
(x./L,=1,0). Observa-se que a pressdo apds a restricdo é maior que a pressdo na
restrigdo. Esta variacdo de pressao é melhor visualizada no grafico correspondente,
figura B-1, onde a curva intermediaria representa graficamente os resultados
mencionados .

Nos resultados apresentados para a vazéo de dgua de 3,0 m3/h, tem-se na tabela
B3, B4 e BS pontos onde a pressdo apos a restricdo sofre uma diminuicdo. Por
exemplo, na tabela B4, para uma pressao na saida do Venturi regulada para 200 kPa ,
tem-se uma pressao na entrada do Venturi de 415 kPa , na restrigdo (x./L,=0.35) de
133,3 e no divergente em (x,/L,=0,48) de 101,3 kPa . Observa-se entdo que houve
uma diminuigdo de pressac com um aumento de area de escoamento. Nos resultados
apresentados em forma de graficos observa-se com mais facilidade este fenémeno.

Nos resultados apresentados para a vazdo de agua de 3,5 m3/h, tem-se na tabela
B7 um ponto onde a pressdo apds a restricdo sofre uma diminuigdo. Nas tabelas B8,
B9 e B10 tem-se em cada uma delas dois casos onde a pressdo diminui apds a
restricao. Na tabela B10, para uma pressdo na saida do Venturi regulada para 250
kPa , tem-se uma pressac na entrada do Venturi de 522 kPa , na restricdo (x.,/L,=0.35)
de 162,7 e no divergente em (x,/L,=0,48) de 112,5 kPa. Observa-se entdo que houve
uma diminuigdo de pressdo com um aumento de area de escoamento. Na mesma
tabela B10, para uma pressdo na saida do Venturi regulada para 200 kPa , tem-se
uma pressao na entrada do Venturi de 522 kPa , na restrigdo (x./L,~=0.35) de 1574, no
divergente em (x,/L,=0,48) de 57,1 kPa . Neste caso obteve-se uma diminui¢ac de
pressdo de 100,3 kPa . Na figura B10 pode-se observar graficamente estes resultados
de diminuigao de presséo no divergente.

Nos resultados apresentados para a vazio de agua de 4,0 m3/h, tem-se na tabela
B11 um caso onde a pressao apos a restricdo sofre uma diminuigao. Na tabela B12,
tem-se dois casos pontos de diminuicdo de press&o. Nas tabelas B13 e B14 tem-se em
cada uma delas trés casos onde a pressao diminui no divergente. Na tabela B15, tem-se
quatro casos de diminuicdo de pressao no divergente. Na tabela B15, para uma
pressao na saida do Venturi regulada para 350 kPa , tem-se uma press&o na entrada
do Venturi de 650 kPa , na restricdo (x/L,=0.35) de 177,17 e no divergente em
(x,/L,=0,48) de 175,98 kPa . Observa-se que ndo houve varia¢io significativa na pressao
com © aumento de area, o que nao significa que o escoamento supersénico ndo esteja
presente. Na mesma tabela B15, para uma pressao na saida do Venturi regulada para
200 kPa , tem-se uma pressado na entrada do Venturi de 650 kPa , na restricdo
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(x,/LL,=0.35) de 183,3, no divergente em (x,/L,=0,48) de 42,6 kPa , obtendo-se uma
diminuicdo de 140,7 kPa . Neste caso a pressdo s6 se recupera para 181,3 kPa na
saida do divergente.

De uma maneira geral pode-se constatar, que com o aumento da vazdo de agua e
de gas aumenta-se as possibilidades de ter-se uma diminuicdo de pressdo de
escoamento no divergente. Com a diminuigéo da pressao a jusante do divergente , tem-
se um aumento de velocidade do escoamento bifasico, obtendo-se assim o resultado
desejado com este sistema.



Tabela B-1

- Resultados experimentais de pressdo ao longe do
Venturi para a vazdo de agua de 3,0 m*h e vazéo de
oxigénio de 0,397 Nmh . Temperatura =222 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicéo 200 250 300 350 400
0,00 2970 3220 3460 3810 4150
0,35 64,0 90,7 130,7 165,3 216,0
0,48 1227 189,3 248 .4 2975 3416
0,61 179,7 234,7 277,8 3269 366,1
0,74 189,6 2386 287.6 331,8 375,9
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergente
b=27.8 ——-— ---> D=7 mm » D=27,8

700 —

: Vazéo de &gua = 3,0 m3/h

= Vazéo de gas =0,397 Nm3/mh 02

= Pressao na saida = 400 a 200 kPa (abs)
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- Resultados da tabela B-1 em forma de grafico




Tabela B-2

- Resultados experimentais de pressdo ao longo do
Venturi para a vazao de agua de 3,0 m*/h e vazdo de
oxigénio de 0,821 Nm*h . Temperatura = 22,2 °C

Press&o da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posigcao 200 250 300 350 400
0,00 337,0 346,0 376,0 405,0 4350
0,35 90,6 112,0 146 7 1787 2214
0,48 103,9 176,0 238,6 2925 336,7
0,61 173,4 2231 267 1 317 1 366, 1
0,74 188 4 238,6 2827 331,8 375,9
1,00 200,0 2500 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergente
D=27.8 ~memeemermeee——-> D=7 mm > D=27,8
700
Vazdo de agua = 3,0 m3/h l
Vazao de gas = 0,821 Nm3h 02 l
600 Pressao na saida = 400 a 200 kPa (abs)

Prassao ao longo do Venturi [kPa]
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- Resultados da tabela B-2 em forma de grafico
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Tabela B-3 - Resultados experimentais de pressac ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 3,0 m’/h e vazdo de
oxigénio de 1,278 Nmh . Temperatura = 22,4 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 380,0 390,0 405,0 430,0 459,0
0,35 114,86 130,7 154,7 186,7 2240
0,48 101,3 138,7 221,2 2729 331,8
0,61 168,0 228,0 277,8 326,9 366,1
0,74 189,4 2386 287,86 331,8 3759
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergente
D=27.8 > D=7 mm > D=27,8

700

Vazéo de dgua = 3,0 m3/h
Vazdo de gds =1,278 Nm3/h 02
Pressfio na saida = 400 a 200 kPa (abs)

600

S00

400

300
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Posicac ao longo do Venturi

Figura B-3 - Resultados da tabela B-3 em forma de grafico
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Tabela B-4

- Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazéo de dgua de 3,0 m*h e vazéo de
oxigénio de 1,768 Nm®h . Temperatura = 22,5 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicdo 200 250 300 350 400
0,00 4150 430,0 440,0 4540 4740
0,35 133,3 1466 165,3 189,4 218,7
0,48 1013 157.3 218,7 2727 317.1
0,61 165,3 2239 2729 3171 363,1
0,74 189.4 2386 2876 3318 375,9
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergente
D=27.8 D=7 mm > D=27.8
700 —
_4| Vazdo de agua = 3,0 m3h
4 Vazao de gas = 1,768 Nm3/h 02
=i Pressac na saida = 400 a 200 kPa (abs)
600 —
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Figura B-4 - Resultados da tabela B-4 em forma de grafico



Tabela B-5

- Resultados experimentais de pressdo ao longo do
Venturi para a vazao de agua de 3,0 m*h e vazdo de
oxigénio de 2,292 Nmh . Temperatura =225 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicéo 200 250 300 350 400
0.00 450,0 4540 464.0 484,0 503,0
0,35 1440 154,7 170,7 1874 218,7
0,48 85,3 141,3 210,7 2631 307,3
0,61 152,0 209,2 363,1 312,2 348,5
0,74 179,8 2288 282,7 3318 366,1
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergente
D278 —— —» D=7 mm > 0=278

700

600

500

Pressao ao longo do Venturi [kPa)

Vazdo de agua = 3,0 m3/h
Vazio de gas =2,292 Nm3/h 02
Pressio na saida = 400 a 200 kPa (abs)
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- Resultados da tabela B-5 em forma de gréfico




Tabela B-6 - Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 3,5 m’/h e vazdo de
oxigénio de 0,397 Nm/h . Temperatura = 22,5 °C

Presséo da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicéo 200 250 300 350 400
0,00 376,0 386,0 3960 405,0 4200
0,35 51,2 61,3 74,2 109,3 1440
0,48 74 6 1440 2214 2778 3269
0,61 162,7 2241 2729 322,0 3759
0,74 186,7 240,1 2876 331,8 385,7
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 4000
Convergente Divergente
D=27.8 =7 mm 0D=27.8
700 4
Vazio de agua = 3,5 m3/h
Ei Vazdo de gas = 0,397 Nm3/h 02 .
Pressfo na saida = 400 a 200 kPa (abs) .
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- Resultados da tabela B-6 em forma de grafico

Xi




Tabela B-7

- Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 3,5 m*/h e vazdo de
oxigénio de 0,821 Nmh . Temperatura = 22,7 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Pasicao 200 250 300 350 400
0,00 4150 4250 435,0 445,0 4640
0,35 93,3 93,3 108,7 136,1 160,0
0,48 61,3 136,0 2053 2729 317,0
0,61 146,7 218,7 2726 326,8 376,0
0,74 178,7 2386 287,6 333,7 385.7
1,00 200,0 2500 300,0 350,0 4000

Convergenite Divergente
=278 — > D= MM > D=27.8
700 —I |
4 | Vazéo de agua = 3,5 m3/h
. Vazao de gés = 0,821 Nm3/h O2

800 - -

Pressado ao longo do Venturi [kPa)

Presséo na saida = 400 a 200 kPa (abs)
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- Resultados da tabela B-7 em forma de grafico
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Tabela B-8 - Resultados experimentais de press&o ao longo do

Venturi para a vazdo de agua de 3,5 m°/h e vazdo de
oxigénio de 1,278 Nm*/h . Temperatura = 22,7 °C

Pressdo da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posi¢ao 200 250 300 350 400
0,00 464,0 464,0 474,0 484,0 503,0
0,35 117.,3 120,0 133,0 150,0 173,0
0,48 64,0 120,0 189,4 253,3 307,3
0,61 1470 2131 273,0 3269 371,0
0,74 184,0 230,8 2876 336,7 380,8
1,00 2000 250,0 300,0 350,0 400,0

GCorwvergente Divergente
0=27.8 > D=7 mm >D=278

Press8o ac longo do Venturi [kPa]

700

300

i Vazéo de dgua = 3,5 m3/h
. Vazdo de gds = 1,278 Nm3/h Q2
Press&o na saida = 400 a 200 kPa (ahs)

T A

AR R R RN RN RE RN LR R
00 01 0.2 03 04 05 06 07 08 049 1.0
Posigao ao longo do Venturi

Figura B-8 - Resultados da tabela B-8 em forma de grafico
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Tabela B-9

- Resultados experimentais de press&o ao longo do

Venturi para a vazao de agua de 3,5 m*h e vazdo de
oxigénio de 1,768 Nm/h . Temperatura 227°C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicéo 200 250 300 350 400
0,00 513,0 513,0 513,0 5220 5220
0,35 141.,4 141,4 152,0 165,4 184,0
0,48 64,0 1173 176,0 2400 2975
0,61 144,2 208,0 2631 312,2 3759
0,74 178,7 233,7 287.6 331,8 385,7
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergenta Divergente
[0Sy P — > D=7 mm > D=27.8
700
Vazdo de dgua = 3,5 m3/h
Vazdo de gas = 1,768 Nm3/h 02
PressAo na saida = 400 a 200 kPa (abs) |
600
& =00 |
X i :
E 400 — kY
o \
é 300 —| i3
g
4
&

Figura B-9
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0.4 0.5 0.6

0.7 0.8 0.9

Posigéo ao longo do Venturi
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- Resultados da tabela B-9 em forma de grafico




Tabela B-10

- Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 3,5 m>h e vazdo de
oxigénio de 2,292 Nm*h . Temperatura = 22,7 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 5520 552.0 5620 5620 562.0
0,35 157.,4 162,7 168,0 178,7 197.3
0,48 57 1 112,5 170,3 234 4 2882
0,61 1417 205,2 258,5 3124 366,8
0,74 173,3 235,86 278,8 3324 376,7
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Oivergente
D=278 > D=7 mm
700 -
] Vazao de dgua = 3,5 m3/h
- Vazao de gas = 2,292 Nm3/h Q2
= Pressdo na saida = 400 a 200 kPa {abs)
600 —|
é‘
© 500_:
E 400 ] (_'5
8 i £ = T
s ] : A
Tc": 300 - :‘ P ~
§ - Y A A\
;9_ 200 —‘: at
4 . e 2
B i
100 — a
o (RR RN R RN R R R AR A R RN RE NN ERRRY
60 o1 02 03 04 05 06 08 _ 10
Posi¢do ao longo do Venturi
Figura B-10 - Resultados da tabela B-10 em forma de grafico
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Tabela B-11 - Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazado de agua de 4,0 m*h e vazéo de
oxigénio de 0,397 Nm*h . Temperatura = 22,8 °C

Press&o da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 4840 484,0 4840 4840 4840
0,35 61,3 62,6 63,9 721 80,4
0,48 283 85,3 186,7 248,5 302,4
0,61 162,0 208,3 268,0 312,0 376,0
0,74 1940 234,6 2876 332,0 386,0
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergeme
[0 — > 0=7 mm > D=27,8

700 — - - |

Vazio de agua = 4,0 m3/h i
. Vazao de gas = 0,397 Nm3/h 02

600 ~ Pressdo na salda = 400 a 200 kPa (abs}

Pressdo ao longo do Ventun [kPa]

0 T A T O T[T T T AT [P T[T [T T Tt
0.0 [0 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 09 1.0
Posicao ao longo do Venturi

Figura B-11 - Resultados da tabela B-11 em forma de grafico
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Tabela B-12 - Resultados experimentais de pressdo ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 4,0 m*/h e vazdo de
oxigénio de 0,821 Nm*h . Temperatura = 22,7 °C

Pressao da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 533,0 533,0 533,0 533,0 533,0
0,35 1013 101,3 101,3 104,0 112,2
0,48 18,6 66,6 141,3 221,3 288,0
0,61 141,3 203,0 2534 3123 3650
0,74 186,7 234,0 283,0 330,0 383,0
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Convergernte Divergente
D=27.48 > =7 mm >[D=278

700

] Vazao de dgua = 4,0 m3h
. Vazado de gds =0,821 Nm3/h 02
Pressado na salda = 400 a 200 kPa (abs)

Pressdo ao longo do Venturi [kPaj

0 A RN R R R R RN ER RN RN R
0.0 0.1 0.2 Q.3 0.4 0.5 0.6 07 0.8 049 1.0
Posicgédo ao longa do Venturi

Figura B-12 - Resultados da tabela B-12 em forma de grafico
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Tabela B-13

- Resultados experimentais de presséo ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 4,0 m*/h e vazdo de
oxigénio de 1,278 Nm®h . Temperatura = 22,8 °C

Pressdo da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 5330 5330 5330 533,0 533,0
0,35 101,3 101,3 101,3 104,0 112,2
0,48 18,6 66,6 1413 2213 288,0
0,61 141,3 2030 2534 312,3 365,0
0,74 186,7 234,0 283,0 330,0 383,0
1,00 200,0 2500 300,0 350,0 400,0

Convergente Divergerme
D=278 -- weeememmnnmen> D=7 O > D=27.8
700
Vazio de agua = 4,0 m3/h
Vazdo degas = 1,278 Nm3/h 02
Pressdo na salda = 400 a 200 kPa (abs)
600
& 500
& a0 A
S
g ™
—§ 300 —| c 2k
2 é \
2 K
& 200 — X 2 N
i ~ Vs
100 —
D'~|r|1 !i||wHrlll‘lljuszI|i||1|nr||i|.||4|u|n|nl
0o 01 02z 03 04 05 06 07 08 08 10
Posicao ao longo do Venturi
Figura B-13 - Resultados da tabela B-13 em forma de grafico
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Tabela B-14 - Resultados experimentais de pressao ao longo do
Venturi para a vazdo de agua de 4,0 m*h e vazéo de
oxigénio de 1,768 Nm®h . Temperatura = 22,6 °C

Pressdo da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posicao 200 250 300 350 400
0,00 616,0 616,0 616,0 616,0 616,0
0,35 160,0 164,6 154 6 160,0 165,0
048 40,0 69,3 122.6 192,0 258,0
0,61 133,3 1893 2530 307,0 357,0
0,74 184,0 2400 283,0 332,0 381,0
1,00 2000 250,0 300,0 350,0 400,0

Ccnvergente Divergente
D=27.8 — e eeee——em> D=7 mm > D=27,8

700

: Vazao de dgua = 4,0 m3/h
- Vazdo de gds =1,768 Nm3/h O2
A Pressao na salda = 400 a 200 kPa (abs)

600

Pressao ao longo do Venturi [kPa)

Wll!TlII-Itl!lillli'll'\lli‘.llit1I\IIIIT|||I|
0o 0.1 0.2 C.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
Posig&o ao longo do Venturi

Figura B-14 - Resultados da tabela B-14 em forma de grafico
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Tabela B-15 - Resultados experimentais de pressio ao longo do
Venturi para a vazdo de dgua de 4,0 m¥h e vazao de
oxigénio de 2,292 Nm*h . Temperatura = 22,6 °C

Pressdo da mistura na saida do Venturi [kPa] abs

Posigcéo 200 250 300 350 400
0,00 650,0 650,0 650,0 6350,0 650,0
0,35 183,3 178,6 1764 1771 1786
0,48 42,6 66,6 112,7 175,8 240,0
0,61 133,3 184,2 2340 286,0 324,0
0,74 181,3 2300 273,0 3220 361,0
1,00 200,0 250,0 300,0 350,0 400,0

Corvergente Divergente
D=27.8 oo ee- —> D=7 mm > D=27.8

Vazao de agua = 4,0 m3/h
Vazdo de gas =2,292 Nm3h 02
Pressdo na saida = 400 a 200 kPa (abs}

300 --

Pressio ac longo do Venturi [kPa]

[
o
o
1

IIIII_LALALAL.

100

0 Ill\lllllillill:llT!IITlll!|i|'||1'li||l|\|l{|i||
GO ot 02 03 04 05 96 07 08  UY 1D
Posigdo ao longo do Venturi

Figura B-15 - Resultados da tabela B-15 em forma de grafico



Anexo C . Rresultados experimentais de transferéncia de massa num
escoamento bifasico de liquido e gds, escoando num tubo
circular, utilizando-se um orificio como injetor de gas.

Introdugao ;

O objetivo deste trabalho € de medir-se a transferéncia de massa entre a fase gas
e a fase liquida num escoamento bifasico de agua e gas ao longo de um reator tubular.
As experiéncias foram realizadas com misturas de ar, oxigénio e ozdnio em agua
escoando dentro de um tubo de se¢do circular. Injetando gas no reator, mediu-se a
concentrag@o de gas antes da inje¢do e apds um determinado comprimento do reator
tubular. Parametros como pressao , vazéo de gas e liguido , temperatura e geometria
do sistema de inje¢ao de gas, e geometria do reator tubular, foram medidos, permitindo-
nos avaliar area interfacial por unidade de tempoc assim como o coeficiente de
transferéncia de massa para cada casc de escoamento avaliado. Para facilitar a
determinagao da area interfacial, utilizeu-se um injetor de gas em liquido de um UGnico
crificio, garantindo um escoamento do tipe borbulhante. Este tipo de injetor é
amplamente utilizado na industria e em sistemas compactos de tratamento de agua e
efluentes tanto em reatores tubulares como em colunas de liquido por ser um injetor de
simples fabricagcao e de baixo custo. O escoamento do tipo borbulhante foi observado
através de tubos em acrilico transparente. Um total de 168 testes foram selecionados.

Procedimento experimental :

Nos testes realizados, utilizaram-se vazdes de gas e liquido compativeis com
condigbes de escoamento em escala real, normalmente para vazdes utilizadas em
desinfecgdo ou tratamento de efluentes em Centros Hospitalares ou Industriais de
pequeno porte.

O reator tubular utilizado tem um didmetro intemo de 27,8 mme 36 m de
comprimento. Utilizou-se um pequeno trecho do reator para medir 0 oxigénio dissclvido.
A figura C1 mostra um desenho esquematico do sistema de avaliagao.

Na medida de vazao de agua utilizou-se uma placa de orificio do tipo Corner Taps
construida segundo as normas I1SO com uma incerteza estimada no coeficiente de
descarga de 2 %. Os testes foram realizados para as vazdes de agua de 3,0, 35 e
4,0 m*/h, estimando-se uma incerteza na medida de vazao de agua de 2,9 %, conforme
avaliado no anexo E.



Na medida de vazao de gas nos testes com ar e oxigénio, utilizou-se um fluxdmetro
Brooks previamente calibrado contra um padrao rastreado pelo laboratério de vazéao do
IPT-S.P. referéncia nacional. Estimou-se uma incerteza 2,7 % nesta medida, conforme
avaliado no anexo E.

Na medida de vazao de gas nos testes com ozdnio em oxigénio, utilizou-se uma
placa de orificio previamente calibrado contra um padr&o rastreado pelo laboratorio de
vazdo do IPT-SP . Estimou-se uma incerteza de 2,6 % nesta medida, conforme avaliado
no anexo E.
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Figura C1 - Desenho esquematico do aparato experimental

Na medida de pressdo no reator utilizou-se um medidor de pressao do tipo
Bourdon, um com fundo de escala de 700 kPa . Estimou-se uma incerteza nesta
medida de 7,0 kPa (1 % do fundo de escala), conforme avaliado no anexo E.

Na medida de oxigénio dissolvido nos testes com ar, utilizou-se um medidor
portatil, marca ATl ORICN modelo 810 , com fundo de escala de 20 mg/L e menor
divisao de 0,01 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,031 mg/L nesta medida, conforme
avaliado no anexo E.

Na medida de oxigénio dissolvido nos testes com oxigénio, utilizou-se um medidor
portatil, marca SCHOTT GERATE modelo CG 867 , com fundo de escala de 99,9 mg/L
e menor divisdo de 0,1 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,14 mg/L nesta medida,
conforme avaliado no anexo E.
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Na medida de ozénio dissolvido na agua utilizou-se um analisador, fabricado pela
Orbisphere Laboratories, Switzerland, modelo 26508, com fundo de escala de 10 mg/L
e menor divisao de 0,01 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,07 mg/L nesta medida,
conforme avaliado no anexo E.

Na medida de ozdnio na fase gas , utilizou-se um analisador, fabricado pela PCI
Ozone & Control System , USA, modelo HC, com fundo de escala de 10 % de ozénio
em oxigénio, € menor divisdo de 0,001 %. Estimou-se uma incerteza de 0,01 % nesta
medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de temperatura da mistura, nos testes com ar e oxigénio, utilizou-se o
medidor portatil ATI ORION modelo 810, o mesmo utilizado na medida de oxigénio
dissolvido com fungdo simultdnea para a medida de temperatura. Estimou-se uma
incerteza de 0,5 C nesta medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de temperatura da mistura, nos testes com ozénio, utilizou-se o medidor
de mercurio. Estimou-se uma incerteza de 0,6 C nesta medida, conforme avaliado no
anexo E.

Na medida de area interfacial utilizou-se um modelo empirico de calculo baseado
na medida de vazio de gas e no didmetro do orificio de injecac de gas. Leibson (1956)
desenvolveu uma relagdo com comprovagdo experimental para avaliagdo de tamanhos
de bolhas de gas formadas a partir de uma injecao de gas no meio liquido atravées de
um orificio com uma incerteza estimada em 10 %. A relagéo (C4 ) mostra o resultado
obtido para um valor de nimero de Reynolds no orificio (Re, ) entre 2000 e 20000.

05

dg = 7,13 Rep (1)

O valor do didmetro de cada bolha formada (dg ) € expressa em milimetros. O diametro
do orificio de inje¢@o (do) & de 3,18 milimetros. Considerando-se a presséo do orificio

igual @ pressao da agua (P) , conhecida a vazdo massica de gas (mg ) e temperatura
(T) , determina-se a massa especifica ( ps) € a velocidade no orificio (up ), onde

Uo=Mg ./ (Pa. T /4 .do°) (c2)
Pc =P/ (R.T) (c3)
R é a constante do gas. O namero de Reynolds no orificio &

Reyo = ps Uo do/ He (Cq)

onde (Lls ) é a viscosidade absoluta do gas. A area interfacial de gas gerada por
unidade de tempo pode ser determinada em funcdo da vaz&o de gas, da pressédo do
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escoamento e do didmetro meédio das bolhas de gas. O nimero de bolhas de didmetro
( dg ) geradas por unidade de tempo pode ser determinado através da razdoc entre a
vazao volumétrica de gas e volume de cada bolha. A area interfacial, gas e liquido,
gerada por unidade de tempo é determinada através do produto entre niumero de bolhas
geradas por unidade de tempo e a area interfacial de uma dnica bolha. A relagédo
seguinte mostra o resultado deste calculo, determinando-se assim a area interfacial , ou
seja a area de troca de massa gerada por unidade de tempo.

A=6ms (ve.da) (Cs)

A partir do procedimento utilizado no anexo E (equacéo eg , €13, €19 €20 ) onde
a incerteza na vazdo de gas & 2,7 %, no didmetro da bolha 10 % e no volume especifico
médio do gas dentro do reator € 2,8 % (avaliada para a pressaoc média de 250 kPa ),
estima-se que estima-se a incerteza na medida da area de troca de massa por unidade
de tempo, relacdo (cs),em 10,7 %.

Na medida de solubilidade do gas em agua utilizou-se o procedimento utilizado
no anexo A, a partir dos dados experimentais de temperatura da agua, pressdo do gas
e da concentragdo do oxigénio na fase gas, 21 % para c caso do ar e 99,9 % para o
caso do oxigénio puro”. As incerteza destas medidas sdo citadas pela maioria dos
autores em valores inferiores a 10 % levando-se em conta os erros na constante de
Henry, medidas de temperatura, pressao e percentual de soluto na fase gas. O anexo
A mostra um resultado comparativo entre os valores obtidos pelas rela¢gdes encontradas
na literatura e valores medidos experimentalmente com agua potavel utilizada no nosso
experimento. Conforme anexo A, a incerteza na medida de solubilidade é 2,6 % para o
caso do ar, 2,0 % para o caso do oxigénio puro e de 7,8 % para o caso do ozbnio.

Para avaliar o coeficiente global de transferéncia de massa entre gas liquido, é
necessario determinar-se algumas relagbes de balanco de massa. Conforme avaliado
no trabatho de tese, pode-se escrever que o fluxo de massa convectivo { Qu } entre a
fase gas e a fase liquida pode ser definida como

Qm = Kla (c*-¢g) (Ce)

onde {cg) & a concentragdo do gas no liquido , (c*) a solubilidade média do gas no
liquido e (Kla) o coeficiente global de transferéncia de massa. O fluxo de massa é por
unidade de tempo e por unidade de volume de liquido, a concentragao de gas no liquido
em unidades de massa de gds por unidade de volume de liquido e o coeficiente global
de transferéncia de massa em unidades de tempo elevado a menos um. .
Considerando-se que a agua escoa uniformemente e em regime permanente
num duto, onde predomina a transferéncia de massa convectiva, que a unica variagao
na concentragdo de gas no liquide € na dire¢éo do escoamento, € que ndo existe
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consumo de gdas por parte do liquido ou reagédo quimica, pode-se determinar, a partir da
equacao da continuidade, o fluxo de massa transferido para a agua @

Qm =u. (dcg / dy) (C7)

onde (dcg / dy) € a variagdo da concentragdo do gas no liquido ao longo do
escoamento, direcao (y) e (u ) é velocidade do liquido avaliada no tubo. Igualando-
se as equacgdes (Cs) e (C;) e resolvendo para as condigdes iniciais de (y=0), (cq =Co)
obtém-se,

Kla=-u /y Ln({c"cg)(c*Co) (Cg)

Amand [2], 1946 , determinou experimentalmente a fracdo de vazios (o ) num
escoamento bifasico disperso de ar em de agua em um tubo horizontal em fungéo da
razdo volumétrica (B). Para valores de 3 <0,90 e valores de vazado massica de liquido
entre 1000 e 4200 kg/h , Amand obteve a seguinte relagao,

a =083 3 (Ca)

onde o valor 0,83 é chamado de fator de Amand. Esta relagdo tem uma incerteza
estimada de 5% do valor da fragéo de vazios. Conhecida a vazéo de liquido, vazéo de
gas, massa especifica do gas , determina-se a fragdo de vazios (o ). A partir do
procedimento utilizado no anexo E ( equagdes eg, eg, 10, €11 ), onde a incerteza na
vazao de gas é 2,7 %, na vazao de agua de 2,9 %, na relagdo (cg) de 5 % , estima-se a
incerteza no valor da fragdo de vazios de 7,56 %

A velocidade do liquido pode ser escrita como

-1

u=Q [Ac (1- a) ] (C10)
e a velocidade do gas pode ser escrita como
ug =Qq [a A | ! {C11)

onde : (At ) é a secdo transversal do tube circular. A partir do procedimento utilizado no
anexo E ( equagdes eqp , €13, €14 , €15), onde a incerteza na area total da secao
transversal é desprezivel, a incerteza na fragdo de vazios é 7,5 %, a incerteza na vazao
massica de gas 2,6 %, no volume especifico do gas 2,8 % e a incerteza na vazio de
agua € 2,9 % , estima-se que a incerteza na velocidade do gas no escoamento é 8,4 %
e a velocidade da agua de 8,0 %.

Considerando-se as incertezas nas velocidades de cada fase, a incerteza na razao
de escorregamento entre as fases , (S=ug/ uy), pode ser estimada em 11,6 %.

v



A incerteza do coeficiente global de transferéncia de massa, (Kla), € fungdo das
relagbes (Cs) € (C7). A incerteza na medida de oxigénio dissolvido no caso dos testes
com ar, foi estimada no Anexo E, em 0,03 mg/L ou 1,0 % avaliado em valores médios
medidos nas experiéncias. A incerteza na medida de oxigénio dissolvido no caso dos
testes com oxigénio, foi estimada no Anexo E, em 0,03 mg/L ou 1,5 % avaliado em
valores médios medidos nas experiéncias. A incerteza na medida de ozdnio dissolvido
no caso dos testes com ozénio, foi estimada no Anexo E, em 0,07 mg/L ou 3,8 %
avaliado em valores meédios medidos nas experiéncias. Considerando-se estas
incertezas, mais a incerteza no calculo da solubilidade do gés, 2,6 % para o caso do ar,
2,0 % para o oxigénio puro e 7,8 % para o caso do ozdnio, mais a incerteza na
velocidade do liquido e desprezando-se a variagdo da concentragdo na fase gas ao
longo do trecho avaliado, estima-se, conforme procedimento mostrado no Anexo E
(equacao ep4) , que a incerteza no coeficiente global de transferéncia de massa € 8,5 %
para o caso do ar, 8,4 % para o caso do oxigénio € 11,4 % para o caso do ozénio.

As incertezas estimadas foram avaliadas para um grau de confiabilidade de 95,4 %
dos casos.

Resultados experimentais:

A avaliagdo experimental foi realizada para trés diferentes vazdes de agua, para
cinco diferentes vazdes de ar, de oxigénio, quatro vazdes diferentes de ozbnio e para
quatro valores de pressdo . Obteve-se num total 168 testes de avaliagio do coeficiente
global de transferéncia de massa. Apo0s o gas ser injetado no reator tubular, Figura C1,
o escoamento foi visualizado através de trechos em acrilico transparente, onde foi
observado um escoamento do tipo borbulhante em todas as experiéncias realizadas.

As tabelas, C1,C2,C3,C4,C5 e C6 mostram os resultados experimentais para as
diversas condi¢bes estipuladas. Na primeira coluna da esquerda tem-se o valor da
vazao massica de gas, na segunda coluna tem-se a pressao absoluta medida na parede
do tubo no trecho mencionado, na terceira coluna a temperatura média da mistura, na
quarta coluna a concentragao do gas no liquido na referéncia zero, ou seja no inicio do
trecho reto avaliado, em gramas de géas por litro de agua, na quinta coluna a
concentracdo do gas dissolvido na agua no fim do trecho reto avaliado. No caso dos
testes com ar a distancia do trecho avaliado, distdncia entre as duas medidas de
concentracdo de gés dissolvido, foi de (y=125 metros), ja no caso dos testes com
oxigénio puro (89,8 %), o trecho avaliado foi de (y=1 metro). Na sexta coluna a partir da
esquerda determinou-se a razao de escorregamento entre o gas e o liquido (S=ug / u) .
Na setima coluna tem-se os resultados da area interfacial de gas no liquido por unidade
de tempo, em m quadrados por segundo, ao longo do trecho avaliado, determinado a
partir da vazao massica de gas e da geometria, utilizando-se a relagéo (Cs). Na ultima
coluna a partir da esquerda tem-se os resultados do coeficiente global de transferéncia
de massa no trecho avaliado, determinado a partir dos valores medidos, colunas
1,2,3,4,5, davazdo de dgua e utilizando-se a relagdo (Cs). Considerou-se sempre a
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solubilidade no inicio do trecho avaliado, nao levando em consideragdo a perda de
carga e a variagao da concentragdo do oxigénio no ar ao longo do trecho avaliado.

As tabelas, C7,C8, e C9 diferem das anteriores na quarta coluna, onde é mostrado
a concentracdo de ozénio na fase gas . A concentragdo de ozodnio dissolvido na
referencia zero , & desprezivel, considerando-se que n&o existe ozdnio na fase liquida
na entrada do reator. Conforme foi feito nos testes com ar, nos testes com ozénio, as
variaveis forem avaliadas ao fim de um trecho reto de 12,5 m |, resultados apresentados
na quinta coluna das tabelas C7,C8 e C9.

Na tabela C1 a vazdo de agua € de 3,0 m3/h. A vazdo de ar variade 0,4763 a
2.7499 kg/h e a pressdo de 200 a 350 kPa . Verfica-se que a temperatura ndo sofreu
variagbes acentuadas durante os experimentos. Se comparar-se a primeira linha com a
quinta, com a nona, com a décima terceira e com a décima sétima linha, verifica-se que
a pressdo mantém-se em 200 kPa , a temperatura e a concentracéo inicial do gas com
pouca variacdo, e para um aumento da vazdc de gas de 0,4763 a 2.7499 kg/h obtém-
se um aumento na area interfacial de transferéncia de massa de 0,072 m2/s para 0,456
m2/s, um aumento na concentracdo de gas dissolvido ao fim do trecho avaliado de 9,4
para 11,31 ppm e por consequéncia um aumento no coeficiente global de transferéncia
de massa de 61,6 para 258,6 1/h. Se compararmos a primeira linha da tabela C1,
com a segunda, terceira e com a quarta linha , verifica-se que a vazio de gas
permanece constante e igual a 0,4763 kg/h . Houve um aumento da pressac de 200
para 350 kPa e com isso uma diminui¢céo da area de transferéncia de massa de 0,072
para 0.041 m2/s. Como resultado tem-se um aumento da concentra¢ao no fim do trecho
avaliado de 9,4 para 10,62 ppm ou seja aumento o fluxo de massa. Por outro lado teve-
se uma diminuigcao do coeficiente global de transferéncia de massa de 61,6 para 43,9
1/h. Verifica-se que com o aumento da vazio de gas, aumenta-se o coeficiente global
de transferéncia de massa e com o aumento da pressao diminui-se 0 mesmo coeficiente
(Kla).

Nas tabela C2 e C3, verifica-se variagdes idénticas que na tabela C1. A vazao de
ar varia de 0,4763 a 2.7499 kg/h e a pressdo de 200 a 350 kPa . Verifica-se que a
temperatura ndo sofreu variagbes acentuadas durante os experimentos. Quando a
vazao de gas & aumentada, de 0,4763 a 2.7499 kg/h , obtém-se um aumento na area
interfacial de transferéncia de massa e aumento na concentragdo de gas dissolvido ao
fim do trecho avaliado e por consequéncia um aumento no coeficiente global de
transferéncia de massa. O aumento da pressao de 200 para 350 kPa , com a vazéo de
gas constante, tem-se uma diminuigdo da area de troca de massa {A), um aumento do
fluxo de massa e uma diminui¢do no coeficiente global de transferéncia de massa, (Kla),
conforme foi observado na tabela C1. O que diferencia os resuitados experimentais
apresentados através das tabelas C1, C2 e C3, € a mudan¢ga na vazio de agua.
Comparando-se a primeira linha das tabelas C1, C2 e C3, tem-se a mesma vazdo de
gas, 0,4763 kg/h , a mesma pressdo do escoamento, 200 kPa , a mesma éarea
interfacial 0,072 m2/s e uma diminuigdo da razao de escorregamento entre as fases (S)
de 1,0334 para 1,0251 com ¢ aumento de vazao de agua de 3,0 para 4,0 m3/h. A
variagao do coeficiente global de transferéncia de massa nao pode ser relacionada com
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a variagao da vazado de liquido porque os valores apresentam uma variagdo pouco
significativa em relag@o a incerteza de medida.

As tabelas C4, C5 e C6 apresentam os resultados experimentais para os testes
feitos com oxigénio. A vazdo de oxigénio varia de 0,524 a 3,025 kg/h e a presséo de
200 a 350 kPa . Os valores de vazdo massica de oxigénio foram escolhidos de tal
maneira que em termos de vaz&o volumétrica de gas sejam idénticos aos do ar, por
exemplo 0,4673 kg/h de ar a presséo de 200 kPa sao 0,78 Nm3/h de ar (tabela C1) e
0,524 kg/h de oxigénio a pressao de 200 kPa sao 0,78 Nm3/h de oxigénio (tabela C4).
Com este artificio obtém-se na determina¢ao da area de troca de massa, areas
semelhantes para as mesmas condi¢des de escoamento e gases diferentes.

Na tabela C4 a vazéo de agua é de 3,0 m3/h. Verifica-se que a temperatura
néo sofreu variagdes acentuadas durante os experimentos. Se comparar-se a primeira
linha com a quinta, com a nona, com a décima terceira e com a décima sétima linha,
verifica-se que a pressado mantém-se em 200 kPa , a temperatura e a concentragéo
inicial do gas com pouca variagdo, e para um aumento da vazdo de gas de 0,524
para 3,0254 kg/h obtém-se um aumento na area interfacial de transferéncia de massa
de 0,073 m2/s para 0,457 m2/s, um aumento na concentragdo de géas dissolvido ao fim
do trecho avaliado de 94 para 11,31 ppm e por consequéncia um aumento no
coeficiente global de transferéncia de massa de 58,4 para 248,3 1/h. Estes valores de
concentracdo, 9,4 e 11,31, sédo idénticos acs citados na tabela C1, ndo existe
justificativa para esta razdo, € uma simples coincidéncia de medidas experimentais.
Comparando-se a primeira linha da tabela C4, com a segunda, a terceira e com a quarta
linha , verifica-se que a vazao de gas permanece constante e igual a 0,524 kg/h . Houve
um aumento da pressao de 200 para 350 kPa e com isso uma diminuicao da area de
transferéncia de massa de 0,073 para 0,041 m2/s. Como resultado tem-se um aumento
da concentracao no fim do trecho avaliado de 9,4 para 9,7 ppm ou seja aumento o fluxo
de massa. Por outro lado teve-se uma diminuigcdo do coeficiente global de transferéncia
de massa de 58,4 para 44,0 1/h. Conforme foi constatado a partir dos resultados
experimentais com ar, verifica-se que com ¢ aumento da vazdo de oxigénio, aumenta-
se o coeficiente global de transferéncia de massa e com o aumento da pressao diminui-
se 0 mesmo coeficiente (Kla) .

Nas tabela C5 e C6, representam os resultados experimentais para as vazdes de
agua de 3,5 e 4,0 m3/h respectivamente. Os resultados s&o idénticos aos da tabela
C4. A vazao de oxigénio varia de 0,524 a 3,025 kg/h e a presséo de 200 a 350 kPa ,
para ambas as tabela. Verifica-se que a temperatura nac sofreu varia¢des acentuadas
durante os experimentos. Quando a vazadc de gas é aumentada, de 0,524 ara 3,025
kg/h , obtém-se um aumento na area interfacial de transferéncia de massa e aumento
na concentragido de gas dissolvido ao fim do trecho avaliado e por consequéncia um
aumento no coeficiente global de transferéncia de massa. O aumento da pressdo de
200 para 350 kPa , com avazdo de gas constante, tem-se uma diminuicdo da
area de troca de massa (A), um aumento do fluxo de massa e uma diminuicdo no
coeficiente global de transferéncia de massa, (Kla), conforme foi observado na tabela
C4. O que diferencia os resultados experimentais apresentados através das tabelas
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C4, C5 e CB, & a mudanga na vazdo de agua. Comparando-se a primeira linha das
tabelas C4, C5 e C6, tem-se a mesma vazao de gas, 0,524 kg/h , a mesma presséo do
escoamento, 200 kPa , a mesma area interfacial 0,073 m2/s e uma diminuicdo da
razao de escorregamento entre as fases (S) de 1,0333 para 1,0250 com 0 aumento de
vazao de agua de 3,0 para 4,0 m3/h. Resultados idénticos aos obtidos nos testes com
ar.

A exemplo dos testes realizados com ar, nos testes com oxigénio a variagéo do
coeficiente global de transferéncia de massa ndo pode ser relacionada com a variagédo
da vazao de liquido porque os valores apresentam uma variag@o pouco significativa em
relagao a incerteza de medida.

Verifica-se experimentalmente que o valor do coeficiente global de transferéncia
de massa (Kla), depende de uma maneira significativa da area de transferéncia de
massa, ou seja a area interfacial do gas com o liquido. A variagao da area interfacial é
uma fungcdo da pressdo e da vazdo de gas. Com o aumento da pressdo do
escoamento tem-se uma diminuicdo da area interfacial, ou seja, para a mesma
guantidade de gas e para a mesma quantidade de bolhas de gas tem-se uma area
menor, diminuindo o valor do coeficiente global de transferéncia de massa. Com um
aumento da vazao de gas com uma vazao de liquido constante, tem-se um aumento de
bolhas de gas no escoamento, obtendo-se com isso um aumento na area interfacial e
resultando num aumento do valor do coeficiente global de transferéncia de massa.

Normalmente o objetivo final de um sistema de fratamento de efluente ou sistemas
de transferéncia de massa é ter-se o0 maior fluxo de massa possivel, entre a fase gas e
liquida. Um aumento do coeficiente global de transferéncia de massa nao representa
necessariamente este objetivo. Observa-se que com o aumento da pressdo tem-se
uma diminuigdo do valor do coeficiente global de transferéncia de massa, mas por outro
lado aumenta-se a solubilidade do gas no liquido, obtendo-se com isso um aumento no
fluxo de massa com um coeficiente global de transferéncia de massa menor.
Observando por exemplo as quatro primeiras linhas da tabela C8, verifica-se um
acréscimo na concentra¢ao de oxigénio de (9,26-8,50=0,76 ppm) para (9,49-8,57=0,92
ppm) através de num aumento da pressido de 200 para 350 kPa , resultando uma
diminuigcdo do coeficiente global de transferéncia de massa (Kla) de 67,3 para 43,5 1/h .
Se as variaveis de solubilidade do gas do liquido ndo mudarem, entdo o coeficiente
global de transferéncia de massa indica diretamente as variagées do fluxo de massa
entre as fases.

As tabelas C7, C8 e C9 apresentam os resultados experimentais para os testes
feitos com gas ozdnio em oxigénio para as vazdes de agua de 3,0, 3,5e 40 m3/h. A
vazdo de gas varia de 0,526 a 2,342 kg/h e a pressdo de 200 a 350 kPa .
Escolheram-se valores de vazao massica da mistura idénticos aos valores dos testes
com ar e oxigénio, por exemplo 0,467 kg/h de ar a pressdo de 200 kPa s&o 0,78
Nm3/h de ar (tabela C1), 0,524 kg/h  de oxigénio a pressdo de 200 kPa sao 0,78
Nm3/h de oxigénio (tabela C4) e 0,526 kg/h da mistura de ozdnio com oxigénio a
presséo de 200 kPa sao 0,78 Nm3/h de gas (tabela C7). Com este artificio obtém-se
na determinagdo da area de troca de massa, dreas semelhantes para as mesmas
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condicées de escoamento e gases diferentes. Por falta de capacidade de geragéo de
0zonio néo foi possivel realizar-se experiéncias com vazdes de gas 3,025 kg/h (2,292
Nm3/h) conforme foi realizado nos testes com ar e oxigénio.  Os resultados obtidos
com ozénio tém um comportamento idéntico aos realizados com ar e com oxigénio.
Pode ser observado também que o coeficiente global de transferéncia de massa, Klza,
diminui com o aumento da pressao.

Como complemento das tabelas C1 a C9, mostra-se através das tabelas C10 a
C18 valores de variaveis importantes para avaliagdo do processo, calculadas a partir
das medidas experimentais. As tabelas C10 a C12 mostra os resultados para os testes
com ar, as tabelas C13 a C15 mostra os resultados para o oxigénio e as tabelas C16 a
C18 os resultados obtidos com os testes com ozdnio.

As tabelas mostram na primeira coluna, a da esquerda o valor da area interfacial
de gas e liquido gerada por unidade de tempo. Na segunda coluna o coeficiente global
de transferéncia de massa entre as fases. Na terceira coluna a razdo entre a vazao
volumétrica de gas nas condi¢oes do escoamento e a vazdo volumétrica total, gas mais
liquido. Na guarta coluna a fragdo de vazios na se¢do de escoamento. Na quinta coluna
a frag@o massica entre o gas e a total. Na sexta coluna o volume especifico do gas nas
condicbes de escoamento. Na sétima coluna a raz&o de escorregamento entre as fases.
Na oitava coluna a velocidade media do liguido. Na nona coluna, a da direita, mostra a
velocidade homogénea da mistura.

As incertezas dos valores experimentais resumem-se a 10,7 % na area de troca de
massa (A), 8,4 % no coeficiente global de transferéncia de massa (Kla) para o caso das
experiéncias com ar, 8,7 % para o caso do oxigénio € 13,4 % para o caso do ozdénio,
5,5 % na razao volumétrica (3), 7,5 % na fragdo de vazios (a. ), 4,8 % na fragdo massica
(x), 2,8 % no volume especifico do gas (vg ), 11,6 % na razdo de escorregamento entre
as fases (S), 8,0 % na velocidade do liquido (U) e 6,9 % na velocidade homogénea

(Un).



Tabela C1 - Resultados experimentais do testes
com ar e vazdo de agua de 3,0 m3/h

AR Presséao T C({0) C (12,5) S A Kia
kg/h Kpa c mgiL maiL m2/s h’
0,4763 200 25,5 8,32 8,40 1,03 0,072 61,6
04763 250 25,6 8,41 9,87 1,02 0,058 54,7
0.4763 300 256 8,53 10,21 1,02 0,048 465
04763 350 25,6 862 10,62 1,01 0,041 43,9
0,9850 200 255 8,32 10,05 1,08 0,155 110,4
0,9850 250 25,6 8,41 10,50 1,05 0,124 85,1
0,9850 300 2586 8,53 11,03 1,04 0,103 74.5
0,9850 350 256 8,62 11,49 1,03 0,089 67,1
1,5333 200 25,5 8,32 10,52 1,10 0,247 155,6
1,5333 250 25,6 8,41 11,10 1,08 0,198 119,2
1,5333 300 25,6 8,53 11,80 1,07 0,165 105,0
1,5333 350 256 862 12,24 1,08 0,141 80,0
2,1212 200 255 8,32 11,01 1,14 0,347 2119
2,1212 250 256 8,41 11,80 1,11 0,278 164,7
2,1212 300 256 8,53 12,29 1,09 0,232 129.0
2,1212 350 256 8,62 12,94 1,08 0,198 114,4
2,7499 200 25,5 8,32 11,31 1,17 0,456 2586
2,7499 250 2586 8,41 12,36 1,14 0,365 2096
2,7499 300 2586 8,53 13,07 1,12 0,304 168,8
2,7499 350 25,6 8,62 13,64 1,10 0,261 141,8
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Tabela C2 - Resultados experimentais dos testes
com ar e vazao de agua de 3,5 m3/h

AR Pressao T C(0) C (12,5) S A Kla
kg/h Kpa C mg/L mg/L m2/s h'
0,4763 200 246 8,42 9,57 1,02 0,072 747
0,4763 250 246 8,51 9,80 1,02 0,058 543
0,4763 300 247 8,68 10,38 1,01 0,048 53,8
0,4763 350 248 8,92 10,45 1,01 0,041 38,3
0,985 200 246 8,42 9,89 1,05 0,155 103,4
0,985 250 246 8,51 10,45 1,04 0,124 88,2
0,985 300 247 8,68 10,91 1,03 0,103 747
0,985 350 248 8,91 11,57 1,03 0,088 71,0
1,5333 200 246 8,42 10,50 1,08 0,248 162,2
1,56333 250 24,6 8,51 11,16 1,07 0,187 130,8
1,6333 300 247 8,68 11,61 1,06 0,164 104,8
1,5333 350 248 8,91 12,10 1,05 0,141 89,5
2,1212 200 246 8,42 10,73 1,12 0,346 194,5
2,1212 250 246 8,51 11,56 1,08 0,277 161,2
2,1212 300 247 8,68 12,63 1,08 0,231 153,0
2,1212 350 248 8,91 12,89 1,07 0,198 118,5
2,7499 200 246 8,42 11,20 1,15 0,455 2582
27499 250 24,6 8,51 12,07 1,12 0,364 203,2
2,7499 300 247 8,68 12,89 1,10 0,303 172,0
2,7499 350 248 8,91 13,34 1,09 0,260 138,9




Tabela C3 - Resultados experimentais dos testes
com ar e vazdo de agua de 4,0 m3/h

AR Pressio T C({0) C (12,5) S A Kla
kg/h Kpa c mglL  maiL m2/s h
0,4763 200 252 8,42 8,39 1,02 0,072 72,2
0,4763 250 25,2 8,47 9,65 1,02 0,058 57,0
0,4763 300 25,3 8,53 9,87 1,01 0,048 47.9
0,4763 350 253 8,58 10,25 1.01 0,041 475
0,985 200 25,2 8,42 9,90 1,05 0,155 120,1
0,985 250 25,2 8,47 10,33 1,04 0,124 96,6
0,985 300 253 8,58 10,67 1,03 0,103 79,7
0,985 350 25,3 8,42 10,84 1,02 (0,088 71,8
1.5333 200 25,2 8,42 10,30 1,07 0,247 165,6
1,56333 250 25,2 8,47 10,82 1,06 0,197 1304
1,5333 300 253 8,53 11,29 1,05 0,165 111,3
1,5333 350 25,3 8,58 11,71 1,04 0,141 98,5
2,1212 200 252 8,42 10,28 1,10 0,347 205,0
2,1212 250 25,2 8,47 11,21 1,08 0,277 162,0
21212 300 25,3 8,53 11,84 1,07 0,231 141,4
2,1212 350 253 8,58 12,12 1,06 0,198 116,5
2,7499 200 25,2 8,42 11,01 1,13 0,456 268,7
2,7499 250 25,2 8,47 11,71 1,11 0,364 205,6
2,7499 300 253 8,53 12,40 1,09 0,304 175,5
2,7499 350 253 8,58 12,74 1,08 0,260 1441

Xiii




Tabela C4 - Resultados experimentais dos testes com
oxigénio e vazdo de agua de 3,0 m3/h

Oxigénio Pressao T C(0) C (1,0) S A Kla
kg/h Kpa c mglL  mg/L m2/s h
0,524 200 248 8,54 9,40 1,03 0,073 58,4
0,524 250 24,8 8,57 9,59 1,02 0,058 53,6
0,524 300 248 8,59 9,69 1,02 0,048 47,0
0,524 350 248 8,48 9,70 1,01 0,041 440
1,084 200 24,8 8,54 10,02 1,06 0,156 107,8
1,084 250 24,8 8,57 10,10 1,05 0,124 85,0
1,084 300 248 8,59 10,24 1,04 0,104 74,0
1,084 350 24,8 8,42 10,18 1,03 0,089 66,0
1,693 200 248 8,54 10,53 1,10 0,248 155,3
1,693 250 24,8 8,57 10,58 1,08 0,198 118,2
1,693 300 248 8,59 10,77 1,07 0,165 102,6
1,693 350 24,8 8,42 10,61 1,06 0,141 85,7
2,334 200 248 8,54 10,97 1,14 0,348 203,3
2,334 250 248 8,57 11,11 1,11 0,278 158,3
2,334 300 24,8 8,59 11,20 1,09 0,232 129,1
2,334 350 24,8 8,42 11,19 1,08 0,199 113,2
3,025 200 24,8 8,54 11,31 1,17 0,457 2483
3,025 250 248 8,57 11,48 1,14 0,366 190,8
3,025 300 248 8,52 11,64 1,12 0,305 1622
3,025 350 248 8,42 11,54 1,10 0,261 133,3
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Tabela C5 - Resultados experimentais dos testes com
oxigénio e vazdo de agua de 3,5 m3/h

Oxigénio Pressao T C(0) C (1,0) S A Kla
kg/h Kpa c mg/L mgiL m2ls h
0,524 200 24,7 8,44 9,31 1,02 0,073 68,1
0,524 250 247 8,45 9,41 1,02 0,058 58,2
0,524 300 24,7 8,47 9,48 1,01 0,048 499
0,524 350 247 8,50 9,56 1,01 0,041 44 2
1,084 200 24,7 8,44 9,80 1,05 0,156 1131
1,084 250 24,7 8,45 9,88 1,04 0,124 91,0
1,084 300 24,7 8,47 10,05 1,03 0,104 81,4
1,084 350 24,7 8,50 10,12 1,03 0,089 70,0
1,693 200 247 8,44 10,07 1,08 0,247 143,9
1,693 250 247 8,45 10,31 1,07 0,198 124,4
1,693 300 247 8,47 10,50 1,06 0,165 109,1
1,693 350 247 8,50 10,61 1,05 0,141 947
2,334 200 247 8,44 10,54 1,12 0,348 197 .1
2,334 250 247 8,45 10,70 1,09 0,278 158,3
2,334 300 247 8,47 10,87 1,08 0,232 1347
2,334 350 247 8,50 11,03 1,07 0,199 117.9
3,025 200 247 8,44 10,97 1,15 0,457 2527
3,025 250 247 8,45 11,02 112 0,366 190,4
3,025 300 247 8,47 11,31 1,10 0,305 166,6
3,025 350 247 8,50 11,46 1,09 0,261 143.4




Tabela C6 - Resultados experimentais dos testes com
oxigénio e vazido de iagua de 4,0 m3/h

Oxigénio Pressao T C{0) C (1,0} S A Kla
kg/h Kpa c mgiL mg/L m2/s ht
0.524 200 24,5 8,50 9,26 1,02 | 0072 | 673
0,524 250 24,5 8,53 9,32 1,02 | 0,058 54,2
0.524 300 24,5 8,55 9,41 1,01 0,048 | 482
0, 524 350 24,5 8,57 9,49 1,01 0,041 435
1,084 200 24,5 8,50 0,66 1,06 | 0,155 | 1083
1,084 250 24,5 8,53 9,78 104 | 0124 | 896
1,084 300 24,5 8,55 9,90 103 | 0104 | 784
1,084 350 24,5 8,57 10,0 102 | 0089 | 698
1,693 200 24,5 8,50 0,98 107 | 0247 | 1457
1,693 250 24,5 853 | 10,20 106 | 0198 | 1251
1,603 300 24,5 855 | 10,32 105 | 0165 | 1068
1,693 350 24,5 857 | 10,51 1,04 | 0,141 97,9
2,334 200 245 8,50 10,37 110 | 0348 | 1946
2,334 250 24,5 8,53 10,45 1,08 | 0278 | 1504
2,334 300 24,5 8,55 10,70 107 | 0232 | 1348
2,334 350 24,5 8,57 10,83 106 | 0199 | 117.9
3,025 200 24,5 8,50 10,71 113 | 0457 | 2431
3,025 250 24,5 8,53 10,84 1,11 0,365 | 1895
3,025 300 24,5 8,55 10,98 1,00 | 0304 | 1585
3,025 350 24,5 8,57 11,27 1,08 | 0261 | 1459




Tabela C7 - Resultados experimentais dos testes com ozénio
onde C(0)=0 e vazdo de agua de 3,0 m3/h

Gas Presséo T Cg C (12,5) S A Kla

kg/h Kpa C % mg/L m2s ht

0,526 200 28,0 1,07 0,93 1,03 0,073 80,0
0,526 250 28,0 1,15 1,01 1,02 0,059 62,6
0,526 300 28,0 1,27 1,26 1,02 0,049 58,1

0,626 350 28,0 1,30 1,38 1,01 0,042 52,7
1,087 200 28,0 1,30 1,69 1,06 0,157 134,5
1,087 250 280 1,40 1,85 1,05 0,126 103,5
1,087 300 28,0 1,51 2,21 1,04 0,105 93,0
1,087 350 28,0 1,62 2,31 1,04 0,090 75,2
1,693 200 278 1,13 1,79 1,10 0,250 180,6
1,693 250 27.8 1,16 1,92 1,08 0,200 140,7
1,693 300 27,8 1,17 2,17 1,07 0,167 126,7
1,693 350 278 1,18 2,22 1,06 0,143 108, 1
2,342 200 27,8 1,38 257 1,14 0,352 2356
2,342 250 27,8 1,49 2,98 1,11 0,281 186,1
2,342 300 27,8 1,37 2,81 1,08 0,234 149,3
2,342 350 27.8 1,10 2,47 1,08 0,201 1355
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Tabela C8 - Resultados experimentais dos testes com ozdnio
onde C(0)=0 e vazdo de agua de 3,5 m3/h

Gas Pressao T Cg C (12,5) S A Kla

kg/h Kpa Cc % mg/L m2is h

0,526 200 28,2 1,07 0,91 1,02 0,073 90,8
0,526 250 28,2 1,14 0,96 1,02 0,059 69,7
0,526 300 28,2 1,27 1,11 1,01 0,049 59,2
0,526 350 28,2 1,44 1,34 1,01 0,042 53,4
1,087 200 28,2 1,16 1,34 1,05 0,157 135,4
1,087 250 28,2 1,23 1,56 1,04 0,126 114,4
1,087 300 28,2 1,33 1,64 1,04 0,105 89,2
1,087 350 28,2 1,35 1,71 1,03 0,090 76,9
1,693 200 28,2 1,29 1,86 1,09 0,250 185,7
1,693 250 28,2 1,37 2,16 1,07 0,200 153,7
1,693 300 28,2 1,41 2,20 1,06 0,167 120,6
1,693 350 28,2 1,38 2,34 1,05 0,143 109,7
2,342 200 28,2 1,35 2,20 1.12 0,352 2282
2,342 250 28,2 1,37 2,48 1,09 0,282 189,8
2,342 300 28,2 1,38 2,55 1,08 0,235 1525
2,342 350 28,2 1,38 2,70 1,07 0,201 133,86
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Tabela C9 - Resultados experimentais dos testes com ozénio
onde C(0}=0 e vazdao de agua de 4,0 m3/h

Gas Pressdo T Cg C(12,5) S A Kla

kg/h Kpa c % mgiL m2/s ht

0,526 200 28,0 1,17 0,85 1.02 0,073 86,3
0,526 250 28,0 1,15 0,84 1,02 0,059 67,7
0,526 300 28,0 1,29 1,12 1,01 0,049 66,5
0,526 350 28,0 1,30 1,05 1,01 0,042 52,1

1,087 200 28,0 1,30 1,30 1,05 0,157 128,9
1,087 250 28,0 140 1,59 1,04 0,126 113,6
1,087 300 28,0 1,51 1,84 1,03 0,105 991

1,087 350 28,0 1,62 2,04 1,03 0,090 86,0
1,693 200 27,8 1,13 1,63 1,07 0,250 190,8
1,693 250 278 1,16 169 1,06 0,200 1559
1,693 300 27,8 1,17 1,77 1,05 0,167 129,8
1,693 350 27,8 1,18 1,93 1,04 0,143 1176
2,342 200 27,8 1,38 2,14 1,10 0,352 2361
2,342 250 27.8 1,49 2,51 1,08 0,281 192,4
2,342 300 278 1,37 247 1,07 0,234 164,2
2,342 350 27,8 1,10 212 1,06 0,201 146,0
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Tabela C10 - Resultados experimentais de testes com ar
para uma vazao de agua de 3,0 m3/h

A Kla B a X Vg S U Un
m2/s h! m3/ Kg mis  mis
00724 | 61,6 | 0,0637 | 00618 | 0,000159 | 0,429 | 1,03 | 148 | 1,49
00579 | 54,7 | 00516 | 00504 | 0000159 | 0,343 | 1,02 | 1,47 | 1,47
0,0483 | 46,5 | 0,0434 | 00425 | 0,000159 | 0,286 | 1,02 | 1.45| 1,46
0,0414 | 439 | 00374 | 00368 | 0000159 | 0,245 | 1,01 | 1,45 | 145
0,1552 | 1104 | 01234 | 01184 | 0,000328 | 0,429 | 1,06 | 1,58 | 1,50
01242 | 851 | 01012 | 0,0965 | 0,000328 | 0,343 | 1,05 | 1,54 | 1,55
0,1035 | 74,5 | 0,0858 | 00824 | 0,000328 | 0286 | 1,04 | 1,52 | 1,52
00887 | 67,1 | 0,0744 | 00718 | 0,000328 | 0245 | 103 | 15 | 1,50
0,2469 | 1556 | 0,797 | 0,1656 | 0,000511 | 0,429 | 1,10 | 1,67 | 170
0,1976 | 119,2 | 0,1491 | 01392 | 0,000511 | 0,343 | 108 | 162 | 1,64
01647 | 1050 | 0,275 | 01201 | 0,000511 | 0286 | 1,07 | 1,58 | 1,06
01412 { 90,0 | 0,4113 | 0,056 | 0,000511 | 0245 | 1,06 | 1,56 | 1,57
0,3472 | 211,9 | 02326 | 02098 | 0,000707 | 0,429 | 114 | 176 | 1,82
0,2779 | 164,7 | 01952 | 0,1787 | 0,000707 | 0,343 | 111 | 1,7 | 1,73
0,2315 | 129,0 | 0,1681 | 0,1557 | 0,000707 | 0286 | 1,09 | 165 | 1,67
01985 | 1144 | 01476 | 01379 | 0,000707 | 0245 | 1.08 | 162 | 163
04560 | 2586 | 0282 | 02498 | 0000916 | 0429 | 1,48 | 1.86 | 1,94
0,3649 | 2096 | 02392 | 02153 | 0,000916 | 0343 | 114 | 178 | 1,83
0,3041 | 168,8 | 0,2076 | 01892 | ©0,000916 | 0286 | 142 | 1,72 | 1,76
0,2606 | 141,8 | 0,1834 | 0,1688 | 0,000916 | 0245 | 1,10 | 168 | 1,71
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Tabela C11 - Resultados experimentais de testes com ar
para uma vazao de agua de 3,5 m3/h

A Kla B a X Ve S U, Uy
m2/s h' m3/ Kg mis  m/s
0,0721 747 0,0550 0,0835 0,000136 0,427 1,02 | 1,72 | 1,72
0,0577 543 0,0445 0,0435 0,000136 0,342 1,02 1,7 | 1,70
0,0481 53,8 0,0373 0,0367 0,000136 0,285 1,01 | 1,69 | 1,69
0,0412 38,3 0,0322 0,0317 0,000136 0,244 1,01 168 | 1,68
0,1547 | 103,4 0,1073 0,1020 0,000281 0,427 1,05 | 1,81 ] 1,82
0,1238 88,2 0,0878 0,0842 0,000281 0,342 1,04 | 177 | 1,78
0,1032 747 0,0742 0,0716 0,000281 0,285 1,03 [ 1,75 | 1,76
0,0885 71,0 0,0643 0,0624 0,000281 0,244 1,03 | 173 1,74
0,2462 | 162,2 | 0,1577 0,1466 0,000438 0,427 1,08 (190 | 1,93
0,1970 | 130,8 | 0,1302 0,1226 0,000438 0,342 1,07 [ 1,85 | 1,87
0,1642 1048 | 00,1110 0,1053 0,000438 0,285 1,06 (1,82 | 1,83
0,1408 89,5 0,0967 0,0924 0,000438 0,244 105 (1,79 | 1,80
0,3462 | 1945 0,2057 0,1876 0,0006086 0,427 112 | 200 | 2,05
0,2769 | 1612 0,1716 0,1587 0,000606 0,342 1,09 | 183 | 196
0,2308 | 153,0 | 0,1473 0,1376 0,000606 0,285 1,08 | 1,88 | 1,91
0,18979 118,5 0,1290 0,1214 0,000606 0,244 107 | 1,85 | 1,87
0,4546 | 258,2 0,2513 0,2252 0,000785 0,427 1,15 | 210 | 217
03637 | 2032 | 02117 | 0,1926 | 0000785 | 0,342 | 112 | 2,01 | 2,06
0,3032 | 172,0 0,1829 0,1684 0,000785 0,285 1,10 | 1,85 1,99
0,2600 138,9 0,1610 0,1496 0,000785 0,244 1,09 | 1,81 | 194
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Tabela C12 - Resultados experimentais de testes com ar
para uma vazio de agua de 4,0 m3/h

A Kla B a X Vg S U Un
m2/s h m3/ Kg m/s m/s

0,0723 722 0,0485 | 0,0474 0,000119 0,428 1,02 [ 1,951 195

0,0578 57,0 00392 | 0,0384 0,000119 0,343 1,02 11,93 | 1,93

0,0482 47,9 0,0328 | 0,0324 0,000119 0,286 1,01 | 1,82 | 1,92

0,0413 47,5 00283 | 0,0279 0,000119 0,245 1,01 | 1,81 | 1,91

0,1550 | 120,1 0,0954 | 0,091 0,000246 0,428 1,05 | 2,04 | 2,05

0,1240 96,6 0,0778 0,0749 0,000246 0,343 1,04 | 2,01 | 2,01

0,1034 79,7 0,06857 0,0636 0,000246 0,286 1,03 | 1,88 | 1,99

0,0886 71,8 0,0568 0,0553 0,000246 0,245 1,03 | 1,97 | 1,97

0,2467 | 1656 | 0,1410 | 0,1320 0,000383 0,428 1,07 | 214 | 2,16

0,1973 | 130,4 | 0,1161 0,1099 0,000383 0,343 1,06 | 209 | 2,10

0,1645 | 111,3 | 0,0987 | 0,0941 0,000383 0,286 1,05 | 205 | 2,06

0,1410 98,5 0,0858 | 0,0823 0,000383 0,245 1,04 | 2,02 | 2,03

0,3468 | 2050 | 0,1850 | 0,1701 0,000530 0,428 1,10 1224 | 2,28

0,2775 | 162,0 | 0,1537 | 0,1432 0,000530 0,343 1,08 | 2,17 { 2,18

0,2313 | 1414 | 01315 | 0,1237 0,000530 0,286 1,07 | 212 | 2,14

0,1683 | 116,5 | 0,1149 | 0,1088 0,000530 0.245 1,06 | 2,08 | 2,10

0,4555 | 268,7 | 0,2274 0,2056 0,000687 0,428 1,13 | 234 | 2,40

0,3644 | 2056 | 0,1906 | 0,1749 0,000687 0,343 111 1225 | 2,29

0,3038 | 1755 | 0,1641 0,1522 0,000687 0,286 1,09 | 2,19 | 2,22

0,2604 | 1441 0,144 0,1347 0,000687 0,245 1,08 | 215§ 2,17
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Tabela C13 - Resultados experimentais de testes com oxigénio
para uma vazio de agua de 3,0 m3/h

A Kla B a x Vo S U U
m2/s b m3/ Kg m/s m/s
0,0725 58,4 0,0636 0,0616 0,000175 0,387 1,03 | 1,48 | 149
0,0580 53,6 0,0515 0,0502 0,000175 0,310 1,02 | 1,47 | 147
0,0484 47,0 0,0433 0,0424 0,000175 0,258 1,02 11,45 | 1,46
0,0415 440 0,0373 0,0367 0,000175 0,221 1,01 | 1,45 | 1,45
0,1556 107,8 0,1231 0,1162 0,000362 0,387 106 | 1,58 | 1,59
0,1245 85,0 0,1010 0,0963 0,000362 0,310 1,05 | 1,54 | 1,55
0,1037 740 0,0856 0,0822 0,000362 0,258 1,04 | 1,52 | 1,62
0,0889 66,0 0,0743 0,0717 0,000362 0,221 1,04 | 1,60 | 1,50
0,2476 | 1553 | 0,1793 0,1653 0,000564 0,387 1,10 | 187 | 1,70
0,1981 118,2 | 0,1488 0,1389 0,000564 0,310 108 | 162 | 1,64
0,1650 102,6 0,1272 0,1198 0,000564 0,258 1,07 | 1,58 | 1,60
0,1415 85,7 0,1110 0,1054 0,000564 0,221 106 {156 | 1,57
0,3481 | 203,3 | 0,2321 0,2095 0,000780 0,387 1,14 1 1,76 | 1,81
0,2785 | 158,3 | 0,1948 0,1784 0,000780 0,310 1,11 | 1,70 | 1,73
0,2321 1291 0,1677 0,1554 0,000780 0,258 1,09 | 165 1,67
0,1989 113,2 0,1473 01376 0,000780 0,221 1,08 | 162 | 1,63
0,4572 | 248,3 0,2816 0,2495 0,001011 0,387 117 [ 186 ] 1,94
0,3657 | 190,8 | 0,2387 0,2149 0,001011 0,310 114 | 1,77 | 1,83
0,3048 | 1622 | 0,2072 0,1888 0,001011 0,258 1,12 | 1,72 | 1,76
0,2612 133,3 0,1830 0,1684 0,001011 0,221 1,10 | 1868 | 1,70
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Tabela C14 - Resultados experimentais de testes com oxigénio

para uma vazao de agua de 3,5 m3/h

A Kla B a X Ve S U Uy
m2/s h! m3/ Kg mis  mis
0,0725 | 681 | 00550 | 00535 | 0,000150 | 0,387 | 1,03 | 1,72 | 1,72
00580 | 582 | 00445 | 00435 | 0000150 | 0,310 | 1,02 | 1,70 | 1,70
00483 | 499 | 00373 | 00367 | 0000150 | 0,258 | 1,02 | 1,69 | 1,69
00414 | 442 | 00322 | 00317 | 0000150 | 0,221 | 1,01 | 1,68 | 1,68
01555 | 1131 | 01074 | 0,021 | 0,00031% | 0,387 | 1,06 | 1.81 | 1,82
01244 | 910 | 00878 | 00842 | 0000311 | 0310 | 1,00 | 1,77 | 1,78
01037 | 814 | 00742 | 00716 | 0000311 | 0258 | 1,04 | 175| 1,76
00889 | 700 | 0,0843 | 00624 | 0000311 | 0221 | 1,03 | 173 | 1,74
02475 | 1439 | 01577 | 01467 | 0000483 | 0387 | 1,09 | 1,90 | 1,93
01980 | 1244 | 01303 | 0,1226 | 0,000483 | 0310 | 1,07 | 1,85 | 1,87
01650 | 1091 | 01110 | 0,053 | 0,000483 | 00258 | 1,06 | 1,82 | 1,83
01414 | 94,7 | 0,0967 | 00923 | 0000483 | 0221 | 1,05 | 1,79 | 1,80
03480 | 1971 | 02057 | 01876 | 0000868 | 0,387 | 112 | 2,00 | 2,05
02784 | 1583 | 01717 | 0,4587 | 0,000869 | 0,310 | 1,00 | 1,93 | 1.96
02320 | 1347 | 0,473 | 0,4376 | 0,000869 | 07258 | 1,08 | 1,88 | 1,91
01988 | 117.9 | 0,1289 | 01214 | 0000669 | 0221 | 1,07 | 1,85 | 1,87
04570 | 2527 | 02514 | 02252 | 0000867 | 0387 | 115 | 2,10 | 2,17
0.3656 | 1904 | 0,2118 | 0,1927 | 0,000867 | 0310 | 1,12 | 2,01 | 2,06
03047 | 66,6 | 01829 | 0,1684 | 0000867 | 0258 | 1,10 | 1,95 | 1,99
02611 | 1434 | 0,1610 | 01495 | 0000867 | 0221 | 1,00 | 1,91 | 1,94
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Tabela C15 - Resultados experimentais de testes com oxigénio

para uma vazio de agua de 4,0 m3/h

A Kla B o X Vg S U, Un
m2/s h' m3/ Kg mis  mis
00725 | 67,3 | 00484 | 00473 | 0000131 | 0387 | 1,02 |195]| 1,95
00580 | 54,2 | 0,0391 | 00384 | 0000131 | 031 | 102 193] 1,93
00483 | 482 | 0,0328 | 00323 | 0000131 | 0258 | 101 [ 192 1,92
00414 | 435 | 00282 | 00279 | 0000131 | 0221 | 101 | 1,91 | 1,91
0,554 | 1083 | 0,0052 | 0,0010 | 0000272 | 0,387 | 1,05 | 2,04 | 2,05
0,1243 | 896 | 0,0776 | 00748 | 0000272 | 031 | 104 | 2,01 2,01
01036 | 78,4 | 0,0655 | 00635 | 0000272 | 0,258 | 1,03 | 1,98 | 1,99
0,0888 | 69,8 | 0,0567 | 0,0552 | 0000272 | 0,221 | 1,04 | 1,97 | 1,97
02473 | 1457 | 0,1407 | 0,1318 | 0,000423 | 0,387 | 1.08 |214 | 2,16
0,1979 | 1251 | 01158 | 0,1097 | 0000423 | 0,300 | 1,06 | 2,09 | 2,10
0,1649 | 106,8 | 0,0084 | 0,0939 | 0000423 | 0,258 | 1,05 | 2,05 | 2,06
01413 | 97,9 | 0,0856 | 0,0821 | 0000423 | 0,221 | 1,04 | 2,02 | 2,03
0,3477 | 1946 | 0,1847 | 01698 | 0,000585 | 0,387 | 1,11 | 2.24 | 2,28
0,2782 | 150,4 | 0,1534 | 0,1429 | 0,000585 | 0,310 | 1,08 | 2,17 | 2,19
0,2318 | 134,8 | 0,1312 | 01234 | 0,000585 | 0258 | 1,07 | 212 | 2,14
0,1987 | 117,9 | 0,146 | 0,1086 | 0,000585 | 0,221 | 1,06 | 2,08 | 2,10
0,4567 | 2431 | 02270 | 02053 | 0,000758 | 0,387 | 1,14 | 2,34 | 2,40
0,3654 | 1895 | 01902 | 0,1746 | 0,000758 | 0,310 | 1,11 | 2,25 | 2,29
0,3045 | 158,5 | 0,637 | 0,1519 | 0,000758 | 0,258 | 1,09 | 2,19 | 2,22
0,2610 | 1459 | 01437 | 0,1344 | 0,000758 | 0,221 | 1,08 | 215 | 2,17
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Tabela C16 - Resultados experimentais de testes com ozénio

para uma vazio de agua de 3,0 mi/h

A Kla B (03 X Vo S UL Uy
m2/s h! m3/ Kg mis  mis
00733 | 800 | 0084 | 0062 | 0000175 | 0,391 | 1,03 | 1,49 | 1,49
00587 | 626 | 0052 | 0051 | 0000175 | 0,313 | 1,03 | 1.47 | 147
00489 | 581 | 0044 | 0,043 | 0000175 | 0261 | 1,02 | 1.46 | 146
00419 | 527 | 0038 | 0037 | 0000175 | 0224 | 1,02 | 1,45 | 1,45
01572 | 134,5 | 0,124 | 0117 | 0000362 | 0,391 | 1,07 | 1,58 | 1,59
01258 | 1035 | 0102 | 0097 | 0000362 | 0,313 | 1,06 | 1,54 | 1,55
01048 | 930 | 0,086 | 0,083 | 0000362 | 0261 | 1,05 | 1,52 | 1,52
00898 | 752 | 0075 | 0072 | 0000362 | 0224 | 1,04 | 1,50 | 1,51
02501 | 1806 | 0,481 | 01167 | 0,000564 | 0,391 | 1,10 | 1,67 | 1,07
02001 | 140,7 | 01450 | 0,140 | 0,000564 | 0,313 | 1,08 | 1,62 | 164
01667 | 126,7 | 0,128 | 0121 | 0,000564 | 0,261 | 1,07 | 1,58 | 1,60
0,1429 | 106,1 | 0112 | 0,06 | 0,000564 | 0,224 | 1,08 | 1,56 | 1,57
03516 | 2356 | 0234 | 0211 | 0,000780 | 0,391 | 1,14 | 1,77 | 1,82
02813 | 186,1 | 0,196 | 0,180 | 0,000780 | 0,313 | 1,12 | 1,70 | 1,73
02344 | 1493 | 0169 | 0157 | 0000780 | 0,261 | 110 | 1,65 | 1.68
02009 | 1355 | 0149 | 01139 | 0,000780 | 0,224 | 1,08 | 1,62 | 164

XXVi




Tabela C17 - Resultados experimentais de testes com ozonio

para uma vazdo de agua de 3,5 m3/h

A Kla B a X Vg S UL Un
m2/s bt m3/ Kg m/s  m/s
0,0734 90,8 0,056 0,054 0,000150 0,392 1,03 | 1,72 | 1,72
0,0587 69,7 0,045 0,044 0,000150 0,313 1,02 | 1,70 | 1,70
0,0489 592 0,038 0,037 0,000150 0,261 1,02 | 1,69 | 1,69
0,0419 53,4 0,033 0,032 0,000150 0,224 1,02 | 1,68 | 1,68
01573 | 1354 0,108 0,103 0,000311 0,392 1,06 | 1,81 | 1,82
01259 | 1144 0,089 0,085 0,000311 0,313 1,06 (1,78 | 1,78
0,1049 89,2 0,075 0,072 0,000311 0,261 1,04 | 1,75 | 1,76
0,0899 76,9 0,085 0,063 0,000311 0,224 1,03 | 1,73 | 1,74
0,2504 | 1857 0,159 0,148 0,000483 0,382 1,09 | 1,91 ] 1,03
0,2003 | 1537 0,132 0,124 0,000483 0,313 1,07 | 1,85} 1,87
01669 | 1206 0,112 0,106 0,000483 0,261 106 | 182 | 1,83
0,1431 109,7 0,098 0,093 0,000483 0,224 1,05 [ 1,78 | 1,80
0,3521 2282 0,208 0,189 0,0008669 0,392 1,12 | 2,00 | 2,05
02817 | 1898 0,173 0,160 0,000669 0,313 1,10 | 1,93 | 197
02347 | 1525 0,149 0,139 0,000669 0,261 1,08 | 1,89 | 1,91
0,2012 1336 0,130 0,123 0,000669 0,224 1,07 | 1,85 1,87
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Tabela C18 - Resultados experimentais de testes com ozbénio

para uma vazéo de agua de 4,0 m3/h

A Kla B a X Vg S UL Un
m2/s R m3/ Kg m/s mis
0,0733 86,3 0,049 0,048 0,000131 0,391 1,03 | 1,85 1,95
0,0587 67,7 0,040 0,039 0,000131 0,313 1,02 [ 193] 1,93
0,0489 66,5 0,033 0,033 0,000131 0,261 1,02 | 1,92 | 1,92
0,0419 521 0,029 0,028 0,000131 0,224 1,01 { 1,91 | 1,91
0,1572 128,9 0,086 0,082 0,000272 0,391 105 | 2,05 | 2,05
0,1258 | 1136 0,078 0,076 0,000272 0,313 104 | 2,01 | 2,02
0,1048 99,1 0,066 0,064 0,000272 0,261 1,03 | 1,98 | 1,99
0,0898 86,0 0,057 0,056 0,000272 0,224 1,03 | 1,97 | 1,97
0,2501 190,8 0,142 0,133 0,000423 0,391 1,08 | 214 | 2,16
0,2001 | 155,89 0117 0,111 0,000423 0,313 1,06 | 2,09 2,10
0,1667 | 1298 0,099 0,095 0,000423 0,261 105 | 2,05} 2,06
0,1429 117.,6 0,086 0,083 0,000423 0,224 1,05 | 2,03 | 2,03
0,3516 | 236,1 0,186 0,171 0,000585 0,391 1,11 | 2,24 | 2,28
0,2813 | 1924 0,155 0,144 0,000585 0,313 1,09 | 217 | 2,20
0,2344 | 1642 0,132 0,125 0,000585 0,261 1,07 1212 | 2,14
02009 | 1460 0,116 0,110 0,000585 0,224 1,06 | 209} 210

Xxviii




Anexo D - resuitados experimentais de transferéncia de massa
num escoamento bhifasico de liquido e gas utilizando-se um
misturador supersénico do tipo Venturi.

Introdugéao :

O objetivo deste trabalho é de medir-se a transferéncia de massa entre a fase
gas e a fase liquida num escoamento bifasico de agua e gas utilizando-se um Venturi
como misturador das fases. As experiéncias foram realizadas com misturas de ar, o
oxigénio e ozdnio em agua escoando através do misturador Venturi. Injetando gas
a montante do Venturi, através de um orificio, gerando um escoamento do tipo
borbulhante, mediu-se a quantidade de gas dissolvido a montante e a jusante do
Venturi e avaliou-se o fluxo de massa entre as fases. Outros parametros como
pressdo , vazao de gas e liquido , temperatura, foram medidos para avaliar-se o tipo
de escoamento € a eficiéncia na transferéncia de massa. O escoamento do tipo
borbulhante foi observado através de tubos em acrilico transparente. Um total de
168 testes foram selecionadoes.

Procedimento experimental :

Neste trabalho experimental utilizaram-se vazdes de gas e liquido compativeis
com condigdes de escoamento em escala real e idénticas as no anexo B e anexc C.
A figura D1 mostra um desenho esquematico do aparato experimental, que consiste
de um sistema de inje¢éo de gas a montante do Venturi, um Venturi € um trecho reto
apds o Venturi onde & medido o gas dissolvido na agua. Utilizou-se o mesmo
Venturi avaliado no anexe B, com didmetro maior de 27,8 mm, menor de 7,0 mm,
com um angulo no convergente de 21 graus e 11 graus no divergente, operando
agora como misturador. Apés o misturador Venturi tem-se um reator tubular com
didmetro de 27,8 mm, o0 mesmo que o utiizado no anexo C. Mediu-se a
concentragdo de gas na entrada do misturador @ a uma distancia de 1 m apés o
divergente do Venturi. Optou-se por ndo medir a concentragdo de gas ao iongo do
divergente e na saida do Venturi por duas razdes. A primeira por ndo ser o objetivo
de estudo deste trabalho avaliar-se especificamente o Venturi, mas sim os efeitos
provocados por ele, a sequnda é a necessidade de avaliar-se a transferéncia de
massa em uma geometria idéntica & do anexo C, ou seja ao sistema tradicional de
reator tubular, Como o objetivo final &€ comparar-se os resultados do sistema de
transferéncia tradicional com este novo sistema, utilizando-se um misturador Venturi
supersonico , teve-se o cuidado de ter-se a mesma geometria no trecho avaliado.
Todas as variaveis tais como, a vazdo de agua, a vazao volumétrica de gas e as



pressbes de testes, sdo idénticas as utilizadas nos testes de avaliagdo do
escoamento supersonico, anexo B, que por sua vez sdo idénticas as utilizadas na
avaliacdo da transferéncia de massa num sistema tradicional, anexc C, pedendo-se
assim comparar os resultados obtidos. O sistema de injecac de gas é idéntico ao
utilizado no anexo C, onde foi avaliado a transferéncia de massa sem misturador
supersdnico. A distdncia entre a inje¢cdo de gas e a restrigdo do Venturi & de 0,25
metros.

¥Y=1

-

Reator tubular bifasico

\ qu;j "

Figura D 1 - Desenho esquematico do sistema com misturador supersénico

Na medida de vazdo de agua utilizou-se uma placa de orificio do tipo Corner
Taps construida segundo as normas ISO com uma incerteza estimada no coeficiente
de descarga de 2 %. Os testes foram realizados para as vazdes de agua de 3,0,
3,5 e 4,0 m3/h, estimando-se uma incerteza na medida de vazéo de agua de 2,9 %,
conforme avaliado no anexo E.

Na medida de vazdo de gas nos testes com ar e oxigénio, utilizou-se um
fluxdmetro Brooks previamente calibrado contra um padrio rastreado pelo laboratério
de vazdo do IPT-S.P. referéncia nacional. Estimou-se uma incerteza 2,7 % nesta
medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de vazao de gas nos testes com ozénio em oxigénio, utilizou-se uma
placa de orificio previamente calibrado contra um padrdo rastreado pelo laboratério
de vazdo do IPT-SP . Estimou-se uma incerteza de 2,6 % nesta medida, conforme
avaliado no anexo E.
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Na medida de pressdo na entrada do Ventur utilizou-se um medidor do tipo
Bourdon com fundo de escala de 1000 kPascal. Conforme avaliado no anexo E,
estimou-se a incerteza de 20 kPa nesta medida.

Na medida de press&o na saida do Venturi utilizou-se um medidor do tipo
Bourdon, com fundo de escala de 700 kPa . Conforme avaliado no anexo E, estimou-
se a incerteza de 7 kPa nesta medida.

Na medida de oxigénio dissolvido nos testes com ar, utilizou-se um medidor portatil,
marca ATl ORION modelo 810 , com fundo de escala de 20 mg/L e menor divisdo de
0,01 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,2 mg/L nesta medida, conforme avaliado
no anexo E.

Na medida de oxigénio dissolvido nos testes com oxigénio, utilizou-se um
medidor portatil, marca SCHOTT GERATE modelo CG 867 , com fundo de escala de
99,9 mg/L e menor divisao de 0,1 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,51 mg/L
nesta medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de ozdnio dissolvido na agua utilizou-se um analisador, fabricado
pela Orbisphere Laboratories, Switzerland, modelo 26506, com fundo de escala de
10 mg/L e menor divisdo de 0,01 mg/L. Estimou-se uma incerteza de 0,10 mg/L
nesta medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de ozdnio na fase gas , utilizou-se um analisador, Fabricado pela
PCI Ozone & Control System , USA, modelo HC, com fundo de escala de 10 % de
0zbnio em oxigénio, e menor divisao de 0,001 %. Estimou-se uma incerteza de 0,01
% nesta medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de temperatura da mistura, nos testes com ar e oxigénio, utilizou-se
o medidor portatil ATI ORION modelo 810, 0 mesmo utilizado na medida de oxigénio
dissolvido com fungdo simulténea para a medida de temperatura. Estimou-se uma
incerteza de 0,5 C nesta medida, conforme avaliado no anexo E.

Na medida de temperatura da mistura, nos testes com ozonio, utilizou-se o
medidor de mercurio. Estimou-se uma incerteza de 0,6 C nesta medida, conforme
avaliado no anexo E,

Na medida de solubilidade do gas em agua utilizou-se o procedimento utilizado
no anexc A | a partir dos dados experimentais de temperatura da agua, pressdo do
gas e da concentragio do oxigénio na fase gas, 21 % para o caso do ar e 99.9 %
para o caso do oxigénio buro”. As incerteza destas medidas sao citadas pela
maioria dos autores em valores inferiores a 10 % levando-se em conta os erros na
constante de Henry, medidas de temperatura, pressdo e percentual de soluto na fase
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gas. O anexo A mostra um resultado comparativo entre os valores obtidos pelas
relagées encontradas na literatura e valores medidos experimentalmente com &gua
potavel utilizada no nosso experimento. Conforme anexo A, a incerteza na medida
de solubilidade é 2,6 % para o caso do ar, 2,0 % para o caso do oxigénio puro e de
7.8 % para o caso do ozdnio.

Para avaliar o coeficiente global de transferéncia de massa entre gas liquido, é
necessario determinar-se algumas relagdes de balango de massa. Conforme
avaliado no trabalho de tese, pode-se escrever que o fluxo de massa convectivo
(Qm ) entre a fase gas e a fase liquida pode ser definida como,

Qm = Kla (C* - Cy) (dy)

onde : (Cy) € a concentragao do gas no liquido , (C*) a solubilidade média do gas no
liquido e (Kla) o coeficiente global de transferencia de massa. O fluxo de massa &
por unidade de tempo e por unidade de volume de liquido, a concentragdo de gas no
liquido em unidades de massa de gas por unidade de volume de liquido e ©
coeficiente global de transferéncia de massa em unidades de tempo elevado a
menos um. Considerando-se que a agua escoa uniformemente e em regime
permanente no duto apés o misturador Venturi, onde predomina a transferéncia de
massa convectiva, que a unica variagdo na concentragdo de gas no liquido € na
direcdo do escoamento, e que ndo existe consumo de gas por parte do liquido ou
reagdo quimica, pode-se determinar, a partir da equagao da continuidade, que o
fluxo de massa transferido para a agua é

Qm =u. (dCq / dy) (d2)

onde (dCy/ dy) & a variagdo da concentragdo do gas no liquido ao longo do
escoamento, dire¢do (y) e (u. ) € velocidade do liquido avaliada no tubo.
lgualando-se as equagdes (d;) e (d2) e resolvendo para as condigdes iniciais de
(y=0}, (Cg=C,) obtem-se,

Kla=-u /y Ln[(C*Cg/(C-Co)] {(da)

Verifica-se experimentalmente que a mistura bifasica é bem misturada na saida
do Venturi, e no trecho subsequente onde avalia-se a transferéncia de massa.
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Considera-se entdo que o escoamento & uniforme e bem misturado, assumindo-se
entdo que a razdo de escorregamento entre as fase € igual & unidade (S=1).
Considera-se entdo que as velocidades da fase gas e fase liquida sdo idénticas,
obtendo-se a velocidade na fase liquida atraves da relagdo :

uL = (Qqg + Q) / At (da)

A partir do procedimento utilizado no anexo E, com a determinagdo da incerteza
do volume especifico do gas no reator (equagao eg), 2,8 %, da incerteza na medida
da vazdo massica de gas 2,7 %, da vazdo de liquido 2,9 % e desprezando a
incerteza na se¢ao de escoamento, estima-se que a incerteza da medida de
velocidade do liquido e do gas no reator é de fra¢ao de vazios de 4,9 %

A incerteza do coeficiente global de transferéncia de massa, (Kla), é fungdo das
relacdes (d¢) e (d2). A incerteza na medida de oxigénio dissolvido no caso dos
testes com ar, foi estimada no Anexo E, em 0,2 mg/L ou 1,4 % avaliado nos valores
meédios medidos. A incerteza na medida de oxigénio dissolvido no caso dos testes
com oxigénio, foi estimada no Anexo E, em 0,51 mg/L ou 1,03 % avaliado nos
valores médios medidos. A incerteza na medida de ozénio dissolvido no caso dos
testes com ozdnio, foi estimada no Anexo E, em 0,10 mg/L ou 3,3 % avaliado em
valores médios medidos. Considerando-se estas incertezas, mais a incerteza no
calculo da solubilidade do gas, 2,6 % para o caso do ar, 2,0 % para 0 oxigénio puro
e 7,8 % para o caso do ozdnio, mais a incerteza na velocidade do iiquido e
desprezando-se a variagdo da concentragdo na fase gas ao longo do trecho avaliado,
estima-se, conforme procedimento mostrado no Anexo E {(equagdo eps) , que a
incerteza no coeficiente global de transferéncia de massa é 5,7 % para o caso do ar,
5,4 % para o caso do oxigénio € 9,8 % para o ¢caso do 0zdnio.

As incertezas estimadas foram avaliadas para um grau de confiabilidade de
95,4 % dos casos.

Resultados experimentais :

O coeficiente de transferéncia de massa foi avaliado com mistura de ar, oxigénio
e ozénio em agua. Foram realizadas experiéncias para trés diferentes vazbes de
agua, 3,0, 3,5 e 4,0 m3/h, para quatro diferentes pressdes na saida do Venturi, 200
, 250,300 e 300 kPa (absoluta), para cinco diferentes vazdes de ar e de oxigénio e
para quatro diferentes vazdes de ozdnio. Os valores escolhidos sdo idénticos aos
utilizados na avaliagdo do Venturi, anexo B e na avaliagdo do coeficiente de
transferéncia de massa no reator sem Venturi, anexo C. QO gés foi injetado através



de um orificio a montante do Venturi. A montante e a jusante do Venturi foram
montados trechos retos em acrilico, podendo-se visualizar o tipo de escoamento.
Observou-se que o escoamento € do tipo borbulhante em todas as experiéncias
realizadas. Selecionou-se um total de 168 experiéncias.

As tabelas seqguintes, D1,D2, e D3 mostram os resultados experimentais obtidos
com ar, as tabelas D4, D5 e D6 os resultados obtidos com oxigénio e as tabelas D7,
D8 e D9 os resultados obtidos com ozdnio.

Nas tabelas D1, D2, D3, D4, D5 e D6 tem-se na primeira coluna, a coluna da
esquerda, a vazao massica de gas, na da segunda os valores medidos da pressdo
do escoamento na entrada do Venturi, na terceira coluna os valores medidos da
pressao na restricdo do Venturi, didmetro menor, na quarta coluna tem-se a pressao
na saida do Venturi , na quinta coluna tem-se a temperatura da mistura medida apoés
o Venturi, na sexta coluna tem-se a concentragao do oxigénio na agua na entrada do
Venturi em miligramas de oxigénio por litro de agua , na sétima coluna tem-se os
valores de concentragdo do oxigénio dissolvido, medidos a uma distédncia de um m
apo6s o Venturi, em miligramas de oxigénio por litro de agua, na oitava coluna tem-se
o valor do numero de Mach avaliado na entrada do divergente do Venturi, conforme
mostrado no anexo B e no texto principal desta tese. Alguns valores do numero de
Mach na entrada do divergente do Venturi ndo foram determinados, devido ao
modelo de Henry nao ser valido para essas situagbes. Na penultima coluna, a nona
coluna, tem-se os valores medidos da derivada da pressao na dire¢do do
escoamento, na entrada do divergente do Venturi. Na ultima coluna, a coluna da
direita, tem-se os valores calculados do coeficiente global de transferéncia de massa,
avaliado no trecho de um m apés o Ventur, utilizando-se a relagdo, D;, onde Y=1.0
m, u_. € a velocidade do liquido, C* a solubilidade do gas na agua, Co &
concentragdo do gas na agua na entrada do Venturi e ,Cg a concentragdo do gas na
agua 1 m apos a restricdo do Venturi.

Nas tabelas D7, D8 e D9, que mostram os resultados obtidos com ozénio,
diferem das anteriores na sexta coluna a partir da esquerda, onde mostra as medidas
da concentracdo de ozdénio na fase gas ( oz8nio em oxigénio). A concentragdo de
ozdnio dissolvido na agua na entrada do Venturi € nula, C(0)=0. As outras colunas
da tabela apresentam os resultados das mesmas variaveis que as tabelas anteriores.

Os resultados da tabela D1 foram obtidos para a vazao de agua de 3,0 m3/h.
Comparando-se as quatro primeiras linhas da tabela, tem-se uma vazdo de ar
constante em 0,476 kg/h e variou-se a pressdo (absoluta) na saida do Venturi entre
200 kPa e 350 kPa. A concentragao na entrada do Venturi variou entre 8,02 e 8,13
mg/L e a concentra¢ac a 1,0 m apés o Venturi sofreu uma pequena variagao, entre
10,67 e 11,18 mg/L. Pode-se observar que para esta vazdo de ar nao houve um
aumento significativo na transferéncia de massa com o0 aumento da pressdo na saida
do Venturi. Para vazdes de gas superiores, 2,750 kg/h de ar, pode-se observar que
existe um aumento de fluxo de massa com o aumento de pressao apés o Venturi.



Comparando-se a 17% linha com a 20 observa-se este aumento, de 14,41 mg/L
para 18,75 mg/L.  Verifica-se que o coeficiente global de transferéncia de massa
diminui com o aumento da presséo na saida do Venturi. Comparando-se por exemplo
a 9% linha com a 12% verifica-se uma diminuigdo no, Kla , de 8341 para 2597 h' ,
quando a presséo é variada de 200 para 350 kPa. Os valores do nimero de Mach e
da derivada da pressao na dire¢do do escoamento avaliada na entrada do divergente
também diminuem com o aumento da pressdo na saida do Venturi. Verifica-se que o
Kia aumenta com o aumento do numero de Mach, por exemplo para uma vazao de
gas de 2,121 kg/h e pressdo na saida do Venturi de 350 kPa, tem-se o numero de
Mach de 0,75 e um Kla de 3367 h'1 , J& para a pressao na saida do Venturi de 200
kPa, tem-se o numero de Mach de 1,27 e um Kla de 7413 h-1 . Com o aumento da
vazdo de gas, obtém-se um aumento da area interfacial, incrementando o
coeficiente global de transferéncia de massa da fase gas para a agua, por exemplo,
comparando-se a 1% linha com a 17° tem-se para a mesma pressdo na saida do
Venturi, 200 kPa, um aumento do coeficiente Kla de 2444 h' , para 9946 h' ,
para o aumento de vazao de arde 0,476 kg/h para 2,750 kg/h.

A tabela D2 mostra os resultados obtidos para uma vazao de agua de 3,5 m3/h.
As vazdes de ar e pressdes na saida do Venturi sdo idénticas a utilizadas nas
experiéncias com vazdo de 3,0 m3/h.  Os resultados foram idénticos aos da tabela
D1, confirmando-se que com ¢ aumento da vazao de gas, obtém-se um aumento no
coeficiente de transferencia de massa, Kla, para a mesma pressdo na saida do
Venturi. Com aumento do numero de Mach, obtém-se um aumento no Kla. Nestes
resultados, com vazao de 3,5 m3/h de agua, verifica-se um aumento no numerc de
Mach e uma diminuicdo na derivada da pressdo na direcdo do escoamento, na
entrada do divergente, em relacio aos resultados obtidos para a vazao de 3,0 m3/h.

A tabela D3 mostra os resultados obtidos para uma vazéao de agua de 4,0 m3/h.
As vazdes de ar e pressdes na saida do Venturi sdo idénticas a utlizadas nas
experiéncias com vazao de 3,0 m3/h.  Os resultados foram idénticos aos da tabela
D1 e D2, confirmando-se que com ¢ aumento da vazdo de gas, obtém-se um
aumento no coeficiente de transferéncia de massa, Kla, para a2 mesma pressdo na
saida do Venturi. Também nestes resultados, com vazao de 4,0 m3/h de agua,
verifica-se um aumento no numero de Mach e uma diminuicdo na derivada da
pressdo na diregdo do escoamento, na entrada do divergente, em relagdo aos
resultados obtidos para a vazao de 3,0 m3/h e 3,5 m3/h de agua. Por exemplo
comparando-se a 13% linha de cada tabela, pode-se observar que os resultados
obtidos do numerc de Mach sao, 1,27, 1,50 e 1,62, e o0s resultados obtidos da
derivada da pressac na entrada do divergente, dP/dy, sédo -225,-3,67 e - 4,93,
respectivamente para a tabela D1, D2 e D3 .

Os resultados da tabela D4 foram obtidos para a vazao de agua de 3,0 m3/h,
a tabela D5 para 3,5 m3/h e a tabela D6 para 4,0 m3/h de agua. Estes resultados
foram obtidos utilizando-se oxigénio puro (99,9 %) como gas de teste. Devido a
grande concentragdo de oxigénio na fase gas, obteve-se valores elevados de
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oxigénio dissolvido na agua, conforme podem ser observados na 7% coluna de cada
tabela. Para manter a vazao volumétrica , ou a fragdo de vazios, idéntica aos
testes com ar , teve-se que aumentar sensivelmente a vazdo massica de gas,
obtendo-se vazdes entre 0,526 e 3,035 kg/h de oxigénio. Com isto pode-se comparar
resultados sem ter que reduzir dados. Os resultados obtidos com oxigénio foram
idénticos aos obtidos com ar, tabelas D1, D2 e D3. Confirma-se que com o aumento
da vazdo de gas, obtém-se um aumento no coeficiente global de transferéncia de
massa, Kla, para a mesma pressdo na saida do Venturi. Com aumento do numero
de Mach, obtém-se um aumento no Kla.

Os resultados da tabela D7 foram obtidos para a vazao de agua de 3,0 m3/h, a
tabela D8 para 3,5 m3/h e a tabela D9 para 4,0 m3/h de agua. Estes resultados
foram obtidos utilizando-se ozénio em oxigénio como gas de teste. O ozbnio foi
gerado a partir de oxigénio, utilizando-se um gerador de ozbnio na fase gas. A 6
coluna mostra o percentual de ozdnio em oxigénio em base massica. O percentual
de 0zdnio na saida do gerador variou entre 1,12 %, 12 linha da tabela D7 e 1,65
%, 8° linha da tabela D9. Esta variagdo de percentual de ozdnio gerado de teste
para teste nao foi minimizada por duas razées. A primeira devido ao numero grande
de variaveis a serem controladas na planta de teste e a segunda por ser interessante
para o trabalho obter-se resultados em condigbes diferentes de operagao. Apesar do
peso molecular do ozénio ser uma vez e meia o peso moliecular do oxigénio, a massa
especifica da mistura , ozénio em oxigénio, nao sofre altera¢do apreciavel, devido ac
baixo percentual de ozénio. Manteve-se as vazdes de testes iguais as vazdes de
gas utilizadas nos testes com oxigénio, entre 0,526 e 2,342 kg/h da mistura. Os
testes com vazao de gds de 3,035 kg/h ndo foram possiveis de serem realizados
devido 2 falta de capacidade do gerador de ozénic. Os resultados obtidos com o
ozoénio foram idénticos aos obtidos com ar, tabelas D1, D2 e D3 e aos obtidos com
oxigénio, tabela D4 , D5 e D8. Confirma-se que com o aumento da vazio de gas,
obtém-se um aumento no coeficiente global de transferéncia de massa, Kla, para a
mesma pressao na saida do Venturi. Com aumento do numero de Mach, obtém-se
um aumento no Kla.
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Tabela D1 - Resultados experimentais dos testes

com ar e vazdo de agua de 3,0 m3/h

Ar Py P, Ps T  C{0) C(1,0) Mach dPidy Kia

kgh kPa kPa kPa C mglL mgiL kPalmm h
0476 | 207 | 64,0 | 200 | 254 | 810 | 11,18 | 1,04 | 3.97 | 2444
0476 | 322 | 907 | 250 | 255 | 802 | 11,19 | 071 | 585 | 1538
0476 | 346 | 130,7 | 300 | 257 | 805 | 11,27 | 0,51 | 7.60 | 1132
0476 | 381 | 1653 | 350 | 257 | 813 | 1067 | 0,40 | 886 | 686
0985 | 337 | 906 | 200 | 257 | 809 | 12,33 | 1,20 | 1.46 | 4069
0985 | 346 | 1120 | 250 | 256 | 802 | 12,98 | 0,88 | 4,08 | 2803
0985 | 376 | 1467 | 300 | 258 | 805 | 1354 | 067 | 549 | 2214
0985 | 405 | 1787 | 350 | 257 | 810 | 134 | 054 | 7,08 | 1610
1,533 | 380 | 1146 | 200 | 257 | 803 | 1345 | 124 | -0,73 | 6341
1,533 | 390 | 130,7 | 250 | 257 | 808 | 1443 | 105 | 1,75 | 4207
1533 | 405 | 1547 | 300 | 258 | 807 | 1532 | 0,90 | 3,91 | 3320
1533 | 430 | 186,7 | 350 | 257 | 809 | 1571 | 086 | 554 | 2597
2121 | 415 | 1333 | 200 | 257 | 803 | 1372 | 127 | 225 | 7413
2121 | 430 | 1466 | 250 | 258 | 806 | 1551 | 1,06 | 0,04 | 5698
2121 | 440 | 1653 | 300 | 257 | 808 | 1659 | 0,88 | 229 | 4349
2121 | 454 | 1894 | 350 | 257 | 807 | 17,08 | 0,75 | 439 | 3367
2,750 | 450 | 144,0 | 200 | 257 | 805 | 14,41 | 139 | -322 | 9946
2750 | 454 | 1547 | 250 | 257 | 810 | 16,43 | 1,17 | -0,79 | 7313
2750 | 464 | 170,7 | 300 | 258 | 802 | 1779 | 097 | 1.41 | 5636
2,750 | 484 | 1974 | 350 | 257 | 810 | 18,75 | 0,82 | 3,05 | 4457
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Tabela D2 - Resultados experimentais dos testes

com ar e vazio de agua de 3,5 m3/h

Ar P, P, Ps T  C(0) C(1,0) Mach dPidy Kla
kgh kPa kPa kPa C  mglL mgiL kPa/mm h™
0476 | 376 | 51,2 | 200 | 255 | 806 | 1079 | 1,58 | 1,72 | 2433
0476 | 386 | 61,3 | 250 | 255 | 810 | 11,56 | 1,12 | 3.92 | 1987
0476 | 396 | 742 | 300 | 255 | 813 | 11,60 | 0,81 | 6,08 | 1429
0476 | 405 | 1093 | 350 | 254 | 805 | 1126 | 0,58 | 8,10 | 1014
0985 | 415 | 933 | 200 | 255 | 810 | 11,95 | 152 | 0,55 | 4041
0985 | 425 | 933 | 250 | 255 | 819 | 1345 | 120 | 1,97 | 3534
0,985 | 435 | 1067 | 300 | 255 | 807 | 1352 | 094 | 406 | 2507
0985 | 445 | 1361 | 350 | 255 | 807 | 1348 | 073 | 592 | 1888
1533 | 464 | 1173 | 200 | 255 | 804 | 1277 | 151 | -2,22 | 5714
1533 | 464 | 1200 | 250 | 255 | 808 | 14,43 | 127 | 028 | 4449
1533 | 474 | 1330 | 300 | 255 | 808 | 1508 | 1.03 | 228 | 3583
1533 | 484 | 1500 | 350 | 255 | 8,04 | 1543 | 0,86 | 4,24 | 2845
2121 | 513 | 1414 | 200 | 255 | 805 | 1345 | 150 | -367 | 7549
2121 | 513 | 1414 250 | 255 | 808 | 1510 | 1,31 | -1.26 | 5810
2121 | 513 | 1520 | 300 | 255 | 806 | 1637 | 1,11 | 085 | 4743
2121 | 522 | 1654 | 350 | 255 | 805 | 1713 | 094 | 278 | 3857
2750 | 552 | 157.4 | 200 | 255 | 810 | 1412 | 155 | -456 | 9922
2750 | 552 | 162,7 | 250 | 255 | 8.09 | 1593 | 1,33 | -2.48 | 7315
2750 | 562 | 168,0 | 300 | 255 | 8.06 | 17.46 | 1,16 | -049 | 5949
2750 | 562 | 178,7 | 350 | 255 | 809 | 1879 | 1,01 | 1,52 | 5062




Tabela D3 - Resultados experimentais dos testes

com ar e vazio de agua de 4,0 m3/h

Ar Py P, P, T  C(0) C(1,00 Mach dPidy Kia
koh kPa kPa kPa C  mglL mgiL kPalmm h’
0476 | 484 | 61,3 | 200 | 255 | 814 | 1083 | 203 | -062 | 2742
0476 | 484 | 626 | 250 | 256 | 808 | 1144 | 153 | 148 | 2186
0476 | 484 | 639 | 300 | 254 | 810 | 119 | 1,08 | 358 | 1790
0476 | 484 | 721 | 350 | 256 | 805 | 11,85 | 087 | 560 | 1393
0985 | 533 | 101,3 | 200 | 254 | 818 | 11,79 | 1.90 | -2.40 | 4203
0985 | 533 | 1013 | 250 | 254 | 802 | 1280 | 157 | -032 | 3457
0985 | 533 | 101,3| 300 | 255 | 809 | 1357 | 126 | 1,75 | 2860
0,985 | 533 | 104,0 | 350 | 255 | 805 | 1391 | 1,03 | 378 | 2345
1533 | 572 | 1380 | 200 | 256 | 8,08 | 1264 | 1,70 | -387 | &127
1533 | 572 | 1360 | 250 | 254 | 8,09 | 1394 | 148 | -1.81 | 4751
1,533 | 572 | 136,0 | 300 | 256 | 809 | 1488 | 1,27 | 025 | 3906
1,533 | 572 | 136,0 | 350 | 255 | 8,07 | 1559 | 1,13 | 2,30 | 3288
2121 | 616 | 160,0 | 200 | 256 | 8,08 | 13,13 | 162 | -4.93 | 7508
2121 | 616 | 1546 | 250 | 254 | 8,02 | 1479 | 1,53 | -2,79 | 6088
2121 | 616 | 1546 | 300 | 255 | 8,03 | 1595 | 1,25 | -0,85 | 4959
2121 | 616 | 160,0 | 350 | 254 | 8,03 | 16,91 | 1,15 | 097 | 4194
2750 | 650 | 1833 | 200 | 254 | 808 | 1382 | 159 | -586 | 9918
2750 | 650 | 1786 | 250 | 253 | 808 | 1558 | 1,52 | -3,78 | 7495
2750 | 650 | 1764 | 300 | 255 | 8,06 | 17,46 | 1,39 | -182 | e652
2750 | 650 | 1771 | 350 | 254 | 805 | 1855 | 123 | 006 | 5475
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Tabela D4 - Resultados experimentais dos testes com

oxigénio e vazio de agua de 3,0 m3/h

Oxigénio P, P, Ps T € C(1,00 Mach dPdy Kia
kgh kPa kPa kPa C mg/L  mgiL kPaimm h’
0,526 | 297 | 64,0 | 200 | 254 | 81 | 348 | 104 | 397 | 2211
0526 | 322 | 90,7 | 250 { 255 | 81 | 325 | 0,71 | 585 | 1469
0526 | 346 | 1307 | 300 | 257 | 82 | 289 | 051 | 760 | 975
0,526 | 381 | 1653 | 350 | 257 | 82 | 256 | 040 | 886 | 673
1,087 | 337 | 906 | 200 | 257 | 81 | 468 | 120 | 1,46 | 3889
1087 | 346 | 1120 250 | 256 | 81 | 462 | 088 | 408 | 2664
1,087 | 376 | 1467 | 300 | 258 | 82 | 459 | 067 | 549 | 2039
1087 | 405 | 1787 | 350 | 257 | 82 | 449 | 054 | 7,08 | 1602
1693 | 380 | 1146 | 200 | 257 | 81 | 567 | 124 | -0,73 | 5911
1693 | 390 | 1307 | 250 | 257 | 81 | 578 | 105 | 1,75 | 4046
1693 | 405 | 1547 | 300 | 258 | 82 | 60,7 | 090 | 3,91 | 3254
1693 | 430 | 1867 | 350 | 257 | 82 | 598 | 066 | 554 | 2519
2342 | 415 1333 200 | 257 | 81 | 60,0 | 127 | 225 | 7092
2342 | 430 | 1466 | 250 | 258 | 81 | 69,8 | 106 | 004 | 5985
2342 | 440 | 1653 | 300 | 257 | 82 | 717 | 088 | 2.29 | 4450
2342 | 454 | 1894 | 350 | 257 | 82 | 689 | 075 | 439 | 3243
3,035 | 450 | 1440 | 200 | 257 | 81 | 665 | 1,39 | -322 | 9538
3,035 | 454 | 1547 | 250 | 257 | 841 | 734 | 1,47 | -079 | 6970
3035 | 464 | 1707 | 300 | 258 | 82 | 815 | 097 | 141 | 5861
3035 | 484 | 1974 | 350 | 257 | 82 | 803 | 082 | 305 | 4300

Xii




Tabela D5 - Resultados experimentais dos testes com

oxigénio e vazao de dgua de 3,5 m3/h

Oxigénio P, P, Ps T C(0) C{1,0) Mach dP/dy Kila
kg/h kPa kPa kPa C mg/L  mg/L kPa/mm h’
0,526 376 51,2 200 26,6 8,1 32,5 1,58 1,72 | 2356
0,526 386 61,3 250 26,7 8,1 34,9 1,12 3,92 1945
0,526 | 396 742 300 26,4 8,1 32,2 0,81 6,08 | 1356
0,526 | 405 108,3 | 350 26,5 8,2 28,4 0,58 8,10 932
1,087 415 93,3 200 25,5 8,1 45,7 1,52 -0,65 | 4264
1,087 | 425 93,3 250 25,5 8,1 48,8 1,20 1,97 | 3334
1,087 | 435 106,7 | 300 25,5 8,1 47.9 0,94 4,06 | 2490
1,087 | 445 136,1 350 25,5 8,2 47,3 0,73 5,92 1984
1,693 464 117,3 200 255 8,1 50,6 1,51 -2,22 | 5403
1,693 | 464 120,0 | 250 255 8,1 57,2 1,27 0,28 | 4521
1,693 474 133,0 300 255 8,1 59,8 1,03 2.28 3625
1,693 484 160,0 350 255 8,2 57,7 0,86 424 2738
2,342 513 141.,4 200 255 8,1 59,6 1,50 -3,67 | 7841
2,342 513 141,4 250 255 8.1 65,3 1,31 -1,26 | 5964
2,342 513 152,0 300 255 8,1 67,1 1,11 0,85 4524
2,342 522 1654 350 255 82 68,8 0,94 2,78 3679
3,035 552 157.4 200 255 8,1 65,7 1,55 -4,56 | 10274
3,035 552 1627 250 255 8,1 69,6 1,33 -2,48 | 7034
3,035 562 168,0 300 255 8,1 75,3 1,16 -0,49 | 5723
3,035 562 1787 350 255 82 83,7 1,01 1,52 5185
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Tabela D6 - Resultados experimentais dos testes com
oxigénio e vazdo de agua de 4,0 m3/h

Oxigénio P P, Ps T  C(0) C(1,00 Mach dPidy Kia
kglh kPa kPa kPa C  mglL mglL kPaimm h’

0,526 | 484 61,3 200 27.8 8,1 306 | 2,03 | -062 | 2481

0,526 | 484 62,6 250 27,5 8,2 34,3 1,53 148 | 2180

0,526 | 484 63,9 300 27,3 8,2 33,8 1,08 3,568 | 1684

0,526 | 484 72,1 350 27,3 8,2 328 | 087 | 560 | 1341

1,087 | 533 | 1013 | 200 27,8 8,1 39,6 1,9 -2,40 | 3982

1,087 | 5833 | 1013 | 250 27,5 8,2 45,3 157 | -0,32 | 3500

1,087 | 533 | 1013 | 300 27,3 8,2 45,6 1,26 1,75 | 2716

1,087 | 533 | 1040 | 350 27,3 8,2 46,1 1,03 3,78 | 2253

1693 | 572 | 136,0 | 200 27,8 8,1 46,5 1,70 | -3,87 | 5523

1693 | 572 | 136,0 | 250 27,5 8,2 54,6 1,48 | -1,81 | 4931

1,693 | 572 1360 300 27,3 8,2 58,7 1,27 025 | 4126

1693 | 572 | 136,0 | 350 27,3 8,2 57,5 1,13 2,30 | 3194

2342 | 616 | 160,0 | 200 27,8 8,1 531 162 | -493 | 7437

2342 | 616 | 1546 | 250 27,5 8,2 59,2 153 | -2,79 | 5911

2,342 | 616 | 1546 | 300 27,3 8,2 66,5 1,25 | -0,85 | 5233

2342 | 616 | 160,0 | 350 27,3 82 65,4 1,15 0,97 | 3994

3,035 | 650 | 183,3 | 200 27,8 8.1 59,9 1,59 | -586 | 10031

3,035 | 650 | 1786 | 250 27,5 82 66,7 1,92 | -3,78 | 7652

3,035 | 650 | 176,4 | 300 27,3 82 71,8 1,39 | -182 | 6174

3,035 | 850 | 1771 350 27,3 8,2 76,4 1,23 0,06 | 5256
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Tabela D7 - Resultados experimentais dos testes com
oz6nio e vazio de agua de 3,0 m3/h

gis P, P, Ps T Cg C(1,00 Mach dPidy Kia

kgh kPa kPa kPa C %  mglL kPa/mm h’
0526 | 297 | 640 | 200 | 28 | 112 | 209 | 104 | 397 | 249
0526 | 322 | 907 | 250 | 28 | 1,13 | 2001 | 071 | 585 | 1782
0526 | 346 | 1307 | 300 | 28 | 115 | 1,74 | 051 | 7,60 | 1231
0526 | 381 | 1653 | 350 | 28 | 111 | 137 | 039 | 886 | 793
1,087 | 337 | 906 | 200 | 28 | 120 | 324 | 120 | 146 | 4419
1,087 | 346 | 1120 250 | 28 | 119 | 327 | 088 | 408 | 3287
1,087 | 376 | 146,77 | 300 | 28 | 1,14 | 302 | 067 | 549 | 2495
1,087 | 405 | 1787 | 350 | 28 | 1,14 | 278 | 054 | 7.08 | 1760
1603 | 380 | 1146 | 200 | 28 | 129 | 422 | 124 | 073 | 6710
16093 | 390 | 130,7 | 250 | 28 | 139 | 494 | 104 | 175 | 4906
1603 | 405 | 1547 | 300 | 28 | 120 | 472 | 090 | 391 | 4145
1603 | 430 | 186,7 | 350 | 28 | 120 | 415 | 066 | 554 | 2822
2342 | 415 1333 | 200 | 28 | 126 | 486 | 127 | -2.25 | 9104
2342 | 430 | 1466 | 250 | 28 | 127 | 520 | 1,06 | 0,04 | 7218
2342 | 440 | 1653 | 300 | 28 | 127 | 545 | 088 | 229 | 5080
2342 | 454 | 1894 | 350 | 28 | 126 | 539 | 074 | 439 | 4252
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Tabela D8 - Resultados experimentais dos testes com
ozdnio e vazdo de agua de 3,5 m3/h

gas P P,  Ps T Cg C(1,00 Mach dPdy Kia
kalh kPa kPa kPa C %  mglL kPaimm h”
0526 | 376 | 512 | 200 | 271 | 127 | 240 | 157 | 1,72 | 2964
0526 | 386 | 61,3 | 250 | 271 | 127 | 250 | 1,11 | 392 | 2226
0526 | 396 | 742 | 300 | 271 | 1290 | 235 | 080 | 608 | 1658
0526 | 405 | 1093 | 350 | 271 | 1,21 | 183 | 058 | 8110 | 1107
1087 | 415 | 933 | 200 | 272 | 1,37 | 359 | 152 | -0,55 | 5004
1087 | 425 | 933 | 250 | 272 | 1,38 | 38 | 119 | 197 | 3698
1,087 | 435 | 1067 | 300 | 272 | 140 | 395 | 094 | 406 | 2900
1087 | 445 | 1361 ] 350 | 272 | 140 | 370 | 072 | 592 | 2274
1693 | 464 | 1173 200 | 271 | 1,17 | 370 | 1,51 | 222 | 65907
1693 | 464 | 1200 250 | 271 | 1,17 | 408 | 127 | 028 | 5277
1693 | 474 | 1330 300 | 274 | 117 | 423 | 103 | 228 | 4497
1603 | 484 | 1500 | 350 | 274 | 1,15 | 416 | 0,85 | 4,24 | 3564
2342 | 513 | 1414 | 200 | 271 | 1,33 | 476 | 149 | 367 | 9203
2342 | 513 | 1414 | 250 | 271 | 131 | 523 | 130 | 1,26 | 6793
2342 | 513 | 1520 300 | 271 | 133 | 567 | 1,11 | 085 | 5480
2342 | 522 | 1654 | 350 | 271 | 132 | 578 | 094 | 2,78 | 4665
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Tabela D9 - Resultados experimentais dos testes com
ozdnio e vazao de agua de 4,0 m3/h

gas Py P, P, T Cg C{1,0) Mach dP/dy Kla

kglh kPa kPa kPa C % mglL kPa/mm h”
0526 | 484 | 613 | 200 | 28 | 137 | 239 | 2,02 | -062 | 3132
0526 | 484 | 626 | 250 | 28 | 128 | 242 | 152 | 148 | 2488
0526 | 484 | 639 | 300 | 28 | 126 | 239 | 108 | 358 | 2116
0526 | 484 | 721 | 350 | 28 | 126 | 227 | 087 | 560 | 1646
1087 | 533 | 1013 | 200 | 28 | 143 | 345 | 1,90 | 24 | 4830
1,087 | 533 [ 1013 | 250 | 28 | 141 | 373 | 157 | -0,32 | 3961
1087 | 533 | 1013 | 300 | 28 | 141 | 391 | 1,25 | 175 | 3512
1,087 | 533 | 1040 350 | 28 | 165 | 463 | 1,02 | 3,78 | 2721
1693 | 572 | 1360 200 | 28 | 1,19 | 345 | 169 | -3,87 | 6763
1693 | 572 | 1380 | 250 | 28 | 115 | 368 | 148 | -1,81 | 5391
1693 | 572 | 136,0| 300 | 28 | 122 | 419 | 126 | 025 | 4520
1693 | 572 | 1360 | 350 | 28 | 1,18 | 419 | 113 | 2,30 | 3962
2342 | 616 | 1600 | 200 | 28 | 114 | 376 | 162 | -4,93 | 8907
2342 | 616 | 1546 | 250 | 28 | 116 | 426 | 152 | -2,79 | 7118
2342 | 616 | 1546 | 300 | 28 | 114 | 45 | 124 | -085 | 5724
2342 | 616 | 1600 350 | 28 | 117 | 487 | 115 | 0,97 | 5145




Anexo E - procedimento para avaliagao da incerteza nas medidas

Neste anexo mostra-se o procedimento utilizado para obter a incerteza nas
medidas experimentais. Inicialmente mostra-se a analise de incerteza das medidas
diretas com os instrumentos de medidas e em seguida a andlise de incerteza das
medidas indiretas. Utilizou-se o método apresentado por Kline e McClintocK [12]. A
incerteza obtida nos instrumentos de medidas e nos resultados experimentais, foram
avaliados para um grau de confiabilidade de 95,4 % dos casos.

E-1) Instrumentos de medig¢éo e suas incertezas.

Medida de vazao de ar e oxigénio : Nos testes de avaliagdo de transferéncia de
massa com ar e oxigénio de alta concentragao, utilizou-se na medida de vazdo um
fluxdometro da Fischer, aferido contra um totalizador da marca Liceu de Artes e
Oficios, modelo MG-2, com certificado de calibragdo emitida pelo IPT com incerteza
de 1,0 % (0,01). Foi utilizado o método dos minimos quadrados para realizar um
ajuste linear, obtendo-se uma incerteza no ajuste de 2,2 % (0,022). No fluxdmetro
mediu-se a temperatura com um termopar do tipo T (cobre/constantan), com uma
incerteza avaliada em 0,5 OC, (I1=0,5). A temperatura meédia do gas durante as

experiéncias foi de 25 C (T=298,2 Kelvin) . Mediu-se a pressao com medidor
analogico do tipo Bourdon de 1,0 MPa de fundo de escala e incerteza de 2,0 %, (lp=
0,020 Mp). O fluxémetro foi aferido e utilizado a pressao de 0,8 MPa. A flutuagao na
medida foi desprezivel, (Amg =0). A partir da equacgdo que representa o
escoamento do gas no fluxémetro, obtém-se a relagdo (e1) que estima a incerteza na
vazao de gas.

lmg = Mg - { 0,022°+0,01° +(amg/mg)? + % [(p/P)* + (ItM)? 1} (e1)

substituindo os valores, obtém-se :

lmg = Mg . { 0,022°+0,01% +(0/mg)* + % [(0,020/0,80) + (0,50/ 298,2)% 1}
como resuitado, tem-se na medida de vazao de ar e de oxigénio uma incerteza
estimada (Img /mg)= 0,027 (2,7 %) ou Ing=0,047 kg/h avaliado para o valor médio

da vazao de oxigénio e Ar de 1,76 kg/h.

Medida de vazdo de gas nos testes com ozdnio : Esta medida foi realizada
entre o cilindro de oxigénio e o gerador de ozénio ainda na fase Unica de oxigénio.




Para isso fabricou-se uma placa de orificio do tipo corner taps, com os trechos retos
de didmetro de 15 milimetros e orificio de 3 milimetros. Mediu-se a temperatura, a
pressao e o diferencial de pressdo do gas na placa. Na medida de temperatura
utilizou-se um termopar do tipo T (cobre/constantan), com uma incerteza avaliada em
0,5 0C. Na medida de pressdc utilizou-se um transmissor de pressdo da Willy
Dresser de fundo de escala de 0,3 MPa, com uma incerteza avaliada em 0,5 %,. O
valor da pressao média na placa de orificio foi de 0,1 MPa, obtendo-se uma incerteza
de (lp /P)=0,015. No diferencial de press&o utilizou-se um transmissor diferencial da
Smar, com fundo de escala programado para 3,0 kPaascal, com uma incerteza
estimada em 0,25 % do fundo de escala. A medida média no diferencial de pressao
foi de 1,5 kPaascal, obtendo-se a incerteza média de (l,p / AP)=0,005.  Esta placa
de orificio foi aferida contra um totalizador da marca Liceu de Artes e Oficios, modelo
MG-2, com certificado de calibragdo emitida pelo IPT com incerteza de 1,0 % (0,01),
onde avaliou-se o coeficiente de descarga da placa de orificio na faixa de utilizagdo
em dez pontos de vazdo diferente, obtendo-se um valor médio de 0,7587 e incerteza
na meédia de 1,2 %, (lcg/Cq)=0,012. Um sistema de aquisi¢céo de dados de 12 bites
com uma incerteza estimada de 0,25 %, (lad/Ag)=0,0025, foi utilizado na leitura das
medidas. Foi verficada uma flutuagdo na medida de (0,02 kg/h). A partir da
equacao que representa o escoamento do gas numa placa de orificio, obtém-se a
relagao (e;) que estima a incerteza na vazdo de gas.

Img =g { (aa/Ag)” + (ica/ Ca)® +0,01° + (amg/mg)*

%l (p /P + (T/TY + (p/APY 1} (e2)
substituindo os valores, obtém-se :
2 2 2 2
lmg = Mg . { (0,0025)° + (0,012)" +0,01° + (0,02/mg)
. 2 2 2
+ %[ (0,015° + (0,5/298,2)° + (0,005)° ]}
ou,
Img= 0,02° + mg.{ (0,0025)° + (0,012)° +0,01°
2 2 2
+ %[ (0,015)° + (0,5/2982)° + (0,005 ]}
como resultado, tem-se na medida de vazdo de ozdnio uma incerteza estimada

{lmg /mg)= 0,026 (2,6 %) ou |y, =0,037 kg/h , avaliado para o valor médio da vazao
de oxigénio de 1,43 kg/h

il



Medida de vazdo de aqua: utilizou-se uma placa de orificio do tipo Corner Taps
construida segundo as normas ISO, com os trechos retos de 40 milimetros de
didmetro e o orificio de 26,5 milimetros e incerteza estimada no coeficiente de
descarga de 2 %, (Icg/Cq)=0,02. No diferencial de pressdo da placa, utilizou-se um
transmissor diferencial da Smar, com fundo de escala programado para 5,0 kPaascal,
com uma incerteza estimada em 0,25 % do fundo de escala. A medida média no
diferencial de pressdo foi de 2,4 kPaascal. Considerando-se a incerteza do
instrumento e uma flutuacdo na medida de 0,1 kPaascal, obtem-se a incerteza média
no diferencial de pressdo de (l,p / AP)=0,042. Qs testes foram realizados para as
vazdes de aguade 30 , 35 e 40 m>h. A partir da equagao que representa o
escoamento do gas numa placa de orificio, obtém-se a relagdo (e3) que estima a

incerteza na vazao de gas.
_ 2 ., 2
ImL=mp.{ (cd/Cq) +7% (lap/ AP) (e3)
substituindo os valores, obtém-se :
2 2
ImL=mL.{ (0,02)" +7%(0,0427)

como resultado, tem-se na medida de vazdo de agua uma incerteza estimada
(ImL /mp)= 0,029 (2,9 %) ou In =100 kg/h , avaliado para o valor médic da vaz&o

de agua de 3500 kg/h.

Medida de temperatura : Na medida de temperatura da mistura, agua e gas,,
nos testes com ar e oxigénio, utilizou-se o medidor portatil ATI ORION modelo 810, o
mesmo utilizado na medida de oxigénio dissolvido com fung&o simultdnea para a
medida de temperatura. A menor divisdo do medidor é 0,1 C, considerando-se as
flutuagdes e a incerteza do medidor estimou-se uma incerteza , It = 0,5 C , nesta
medida. Nos testes com ozo6nio, utilizou-se o medidor analégico de mercurio com
menor divisdo de 0,2 C , considerando-se as flutuagbes e a incerteza do medidor
estimou-se uma incerteza , lky = 0,6 C , nesta medida.

Medida de pressac na entrada do Ventur supersénico : O medidor utilizado e
do tipo Bourdon com fundo de escala de 1,0 MPa , classe B, aferido contra uma
bomba de peso morto rasteada pelo INMETRO. Nao foram observadas flutuagtes
que pudessem ser mensuraveis, considerando-se a incerteza na medida a incerteza
do instrumento ( 2 %), Ipq = 20 kPa.

Medida de pressdo ao longo do Venturi supersdnico . A pressdo do escoamento
entre a restricdo do Venturi e dos pontos ao longo do divergente & importante para
avaliar se o escoamento é supersonico no divergente. No anexo B foi definido o

i1



processo de medida, assim como as incertezas associadas as medidas de pressao
ao longo do Venturi supersdnico. A incerteza destas medidas de pressd@o formam
estimadas em 2,8 kPa. A incerteza na medida de pressdo na restricio , Ipp =2,8
kPaa ou Ipsg=2,8 kPa, e ao longo do divergente, Ipz1 =2,8 kPa, lpo =2,8 kPa, 1po3
=2 8 kPaa e |lpp4 =2,8 kPaa .

Medida de pressdo ac longo do reator tubular : Na medida de pressao ao longo
do reator tubular utilizaram-se dois medidores de pressao do tipo Bourdon, um no
inicio do reator e outro no fim. No inicio do reator, ou saida do Venturi, utilizou-se um
medidor de fundo de escala de 700 kPaascal, aferido contra uma bomba de peso
morto rasteada pelo INMETRO, estimando-se a sua incerteza em 1% do fundo de
escala, lp3=7,0 kPa. No fim do reator, utilizou-se um medidor de fundo de escala
de com fundo de escala de 1,0 MPa , classe B, contra uma bomba de peso morto
rasteada pelo INMETRO. Devido a classe do medidor, a incerteza & de 2 %,
4 = 20 kPa. Em ambos os casos ndo foram observadas flutuagbes na medida que

pudessem ser mensuraveis.

Medida de gas dissolvido nos testes sem Venturii Nos testes com ar e com
oxigénio, a medida de oxigénio dissolvido foi realizada com o medidor portatil, marca
ATI ORION modelo 810 , com fundo de escala de 20 mg/l de agua e menor divisao
de 0,01 mg/l. A cada dia de testes, o zero foi verificado e o fundo de escala
calibrado. A incerteza do medidor & de 0,01 mg/l avaliada na saturacac do ar na
agua. Tendo como base de calculo 8,5 mg/l, obtém-se uma incerteza no medidor de
0,11 %. Foi observada uma flutuagdo de 0,03 mg/l nos testes realizados.
Considerando-se a incerteza do medidor € a flutuacdo nas medidas experimentais,
estima-se uma incerteza na medida de concentragdo de oxigénio na agua no caso do
aré de lIgar = 0,031 mg/l e no caso do oxigénio de Igo2 = 0,14 mg/l . Nos testes com
o0zdnio, a medida de ozbnio dissolvido na agua foi realizada com um analisador,
fabricado pela Orbisphere Laboratories, Switzerland, modelo 26506, com fundo de
escala de 10 miligramas de O3 por litro de agua e menor divisdo de 0,01 mg/l. A
cada dia de testes, foi feita a calibragdo do instrumento. Na calibragdo do
instrumento foi utilizado o procedimento indicado pelo fabricante garantindo uma
incerteza de 0,05 mg/l nas medidas. Considerando-se a incerteza de medidor e a
flutuagdo nas medidas experimentais, estima-se uma incerteza na medida de
concentragdo de ozdnio na agua de, Ige3= 0,07 mg/l.

Medida de gas dissolvido nos testes com Venturi:  Nos testes com ar, a medida
de oxigénio dissolvido foi realizada com o medidor portatil, marca AT! ORION modelo
810 , com fundo de escala de 20 mg/l de agua e menor divisdo de 0,01 mg/l. A cada
dia de testes, o zero foi verificado e o fundo de escala calibrado. A incerteza do




medidor & de 0,01 mg/l avaliada na saturacdo do ar na agua. Tendo como base de
calculo 8,5 mg/l, obtém-se uma incerteza no medidor de 0,11 %. Foi observada uma
flutuacdo de 0,2 mg/l nos testes realizados. Considerando-se a incerteza do medidor
e a flutuacdo nas medidas experimentais, estima-se uma incerteza na medida de
concentragdo de oxigénio na agua de, Icar = 02 mg/l.  Nos testes com oxigénio
puro, a medida de oxigénio dissolvido foi realizada com o medidor portatil, marca
SCHOTT GERATE modelo CG 867, com fundo de escala de 99,9 miligramas de O2
por litro de agua e menor divisdo de 0,1 mg/l. A cada dia de testes, o zero foi
verificado e o fundo de escala calibrado. A incerteza do medidor € de 0,1 mg/l
avaliada na saturagdo do oxigénio na agua, tendo como base de calculo 40,1 mg/,
obtém-se uma incerteza no medidor de 0,25 %. Foi observada uma flutuagéo de 0,5
mg/l nos testes realizados. Considerando-se a incerteza do medidor e a flutuagao nas
medidas experimentais, Icqz = 0,51 mg/l. Nos testes com ozénio, a medida de ozénio
dissolvido na agua foi realizada com um analisador, fabricado pela Orbisphere
Laboratories, Switzerland, modelo 26506, com fundo de escala de 10 miligramas de
Q3 por litro de agua e menor divisao de 0,01 mg/l. A cada dia de testes, foi feita a
calibracao do instrumento. Na calibragdo do instrumento foi utilizado o procedimento
indicado pelo fabricante garantindo uma incerteza de 0,05 mg/l nas medidas.
Considerando-se a incerteza do medidor e a flutuagao nas medidas experimentais de
0,08 mg/l, estima-se uma incerteza na medida de concentracdo de o0zdnio na agua
de, Igo3z= 0,10 mg/l.

Medida de ozdnio fase gas : Na medida de ozdnio na fase gas, mistura de
o0zdnio com oxigénio, utilizou-se um analisador, fabricado pela PCl Ozone & Control
System , USA, modelo HC, com fundo de escala de 10 % de ozbnio em oxigénio, e
menor divisdo de 0,001 %. Foi observada uma flutuagdo de 0,01 % durante as
medidas experimentais. Considerando-se a incerteza do medidor e a flutuagdo nas
medidas experimentais, estima-se uma incerteza na medida de concentragdo de
ozbnio nafase gas é ly3=0,01%.

Medida de solubilidade do gas na agua : Para obtencdo desta medida,
comparou-se as relagdes encontradas na literatura com testes experimentais
realizados com a agua da CEDAE. O anexo A mostra estes resultados e
procedimento que deve ser utilizado na determinagdo da solubilidade na agua da
CEDAE. Para o caso do Ar, obtém-se uma incerteza de lgar = 2,3 % , no caso do
oxigénio puro , Igg2 = 2,0 % e no caso do ozénio Igy3=7,8 % .




E-2) Procedimento para obtengao das incerteza nos resultados experimentais.

A incerteza na derivada de pressdo na entrada do divergente do Venturi ,(Iqp/ay),
e funcao da incerteza na medida de pressao na restric2o (lp), da incerteza na
medida de pressdo no divergente na distancia, dy=23,4 mm, a partir da restrigéo,
(Iez1), € da incerteza na medida da distancia (i3,=0,05 mm). Obtém-se a seguinte
expressao :

2 2 Y
lapsay = AP/dy [ (lpao/ Pao) > + (lpa1/ Pat) + (lay /0y)° 17 (e4)

A incerteza na razdo de pressées no Venturi ( Rp = [(P3-P2) / (P1-P2)] ), (Irp), €
fungdo da incerteza na medida de press&o na entrada do Venturi (Ip1), na restrigao
(lp2), e da incerteza da pressdo na saida do Venturi, (Ipp). Obtém-se a seguinte
eXpressao ;

2 2 2 Y
ko =Rp [(let/P)? + 2. (Ie2/ P)® + e/ Po)” 1 (@)

A incerteza da medida da vazao massica_total , ( I ), pode ser estimada
considerando-se a incerteza na vazac massica de gas e na vazao massica de agua.
Obtém-se a expressao :

15
[m=m-[(1mg/mg)2+(lplfQL)2] (es)

A incerteza da medida da fragdo massica, (equacdo 2.2.2), (ly), pode ser
estimada considerando-se a incerteza na medida de vazédo méssica de gas e na
vazao massica total, obtendo-se a expressao .

2. %

x=xX.[ (lmg/ Mg )’ + (Im/m)?] (€7)

A incerteza da medida do volume especifico do gas no reator, (lyg ), pode ser
estimada considerando-se a incerteza da medida da pressdo no reator e da
temperatura da mistura, obtendo-se a expresséo :

g =Vg . [ (p3/Pa)2+ (hm /T 217 (¢s)

vi



A incerteza da medida da vazdo volumétrica de gas no reator, (lqg ), pode ser

estimada considerando-se a incerteza da medida do volume especifico do gas, e da
vazao massica de gas. Obtém-se a expressao :

lag = Qg - [ (m/mg)2+ (g /vg)21" (e0)

A incerteza da medida da razao volumétrica no reator ( equacao 2.2.27), (Ig), pode
ser estimada considerando-se a incerteza na vazao volumeétrica de gas e na vazao de
agua no reator, obtendo-se a expressao :

2. %
)

5 =B .[ (lag /Qg)° + (gt /QL)°] (e10)

A_incerteza da medida da fragdo de vazios no reator {equacdo 4.4.2.3), (Iy),

pode ser estimada considerando-se a incerteza da razdo volumétrica e na incerteza
no coeficiente de Amand de 5 %). Obtem-se a seguinte expresséo :

o=l (g /B + 005217 (e1)

A incerteza da medida da area fransversal ac escoamenio na fase gas
(equagdo 2.2.11) , (lag), pode ser estimada considerando-se a incerteza da fragao de
vazios e a incerteza da medida da se¢ido de escoamento (lat), obtendo-se a

seguinte expresséo :

e
g =Ag. [ (lo/a)+ (lat/Ar)] (e12)

A incerteza da medida da area transversal ao escoamento na fase liquida
(equagdo 2.2.13), (IaL), pode ser estimada considerando-se a incerteza da fragdo de
vazios e a incerteza da medida da segdo de escoamento (lar), obtendo-se a
seguinte expressao :

AL =AL [ o/ )2+ (at/ A2 (e13)

A incerteza da medida de velocidade da fase gas (equacé@o 2.2.14) (l,g) pode

ser estimada considerando-se a incerteza na vazao volumétrica de gas e a incerteza
na area transversal ac escoamento na fase gas (lag) , obtendo-se a seguinte

expressao :

vii



lug=Ug. [ (lag /Qg)*+ (Iag/Ag) 21" (e14)

A incerteza da medida de velocidade da fase liquida (equacao 2.2.15) , (I,) pode

ser estimada considerando-se a incerteza na vazdo volumétrica de liquido e a
incerteza na area transversal ao esccamento na fase liquida (la ) , obtendo-se a

seguinte expressao :

we=u. [ (o /Qu)%+ (a/AL) 21 (e1s)

A incerteza da medida de velocidade homogénea (equagdo 2.2.24) , (IyH4) pode

ser estimada considerando-se a incerteza na razdo massica, na vazao volumeétrica de
liquido, na vazdo volumétrica de gas e na area da se¢ao do escoamento, obtendo-se
a seguinte expressao :

=t [0/ x)2 + (oL /O )2 + (g /Qg)? + (Iat/ A) 217 (e16)

A incerteza da_medida da razdo de escorregamento (equacdo 2.2.9) entre a
fase gas e a fase liquida, (Is) pode ser estimada considerando-se a incerteza na
velocidade da fase gas e a incerteza da velocidade da fase liquida, obtendo-se a
seguinte expresséo :

=S [ (ug /ug)’ + (u/u)?1” (e17)

A incerteza na medida do numero de Reynolds no_orificio do injetor de gas
(equacgd@o c4) , (IReyo), pPoOde ser estimada considerando-se a incerteza na vazéo
massica de gas, a incerteza no didmetro do orificio ,{l4o=0,05 mm) e na viscosidade

absoluta do gas, (l,,g/ lig = 0,02). Obtém-se a seguinte expressao :

IReyo= ReYo . [ (Img/ Mg)® + (lgo/ do) 2+ (lug / 11g) 217 (e1g)

A incerteza no diametro das bolhas de gas {equacao c4) , geradas no injetor de
gas do reator tubular, (lgg), pode ser estimada considerando-se a incerteza no
numerc de Reynolds e a incerteza na relagdo de calculo do didmetro da bolha,
{equacio cq) , +/- 10 % estimada pelo autor. Obtém-se a seguinte expressio :

Ya
g =d [ (0,1)% + 0,0025 (lreyo/ Reyo)” ] (e1o)
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A incerteza na area de froca de massa (equacdo Cs) , (la), formada a partir da
injecdo de gas no reator tubular, pode ser estimada considerando-se a incerteza na
vazéo massica de gas, a incerteza no didmetro da bolha e a incerteza no volume
especifico do gas no reator tubular. Obtém-se a seguinte expressao :

V2

)2+ (lvg /vl ] (e20)

2
A=A [(mg/mg)® + (gp/dp

A incerteza na medida do numero de Reynolds homogéneo no reator tubular
(equacdo 4.42.1) , {lreyn), pode ser estimada considerando-se a incerteza na
velocidade homogénea da mistura, no diametro do tubo, (Ipt=0,05 mm, Di=27,8 mm),
no volume especifico do liquido, {(ly. / v. = 0,01), e a incerteza na viscosidade

absoluta do liquido, (I, / 1 =0,02). Obtém-se a seguinte expressao :

2 2 2 2. Y
IReyn=Reyn . [ (lun/uw)” + (Iot/ D)+ (e /v~ +(Ip /1) ]2 (e21)

A incerteza na medida do numero de Schmidt no reator tubular (equacao 4.4.2.2),
{lsc), pode ser estimada considerando-se a incerteza na medida de viscosidade

absoluta do gas, (l,q / lig = 0,02), no volume especifico do gas e no coeficiente de
difus&o do gas no liquido, (Ipg / Dg = 0,05). Obtém-se a seguinte expressao :

%
lso=SC. [ (lug/ 1g)* *+ (g /¥g) >+ (Ipo/ Do) ] (e22)

A incerteza na medida do pardmetro “Lockhart-Martinell” equagdo (2.2.33),(Ix),

pocde ser estimada considerando-se a incerteza na fragdc massica, no volume
especifico da fase gas e volume especifico do liquido, obtendo-se a seguinte
expressao :

=X [ (x 1302 + (hg/vg) 2+ (e /v ) 217 (e23)

A incerteza na medida do coeficiente global de transferéncia de massa
{equacdo 3.4 e 3.5), (lxia) . pode ser estimada considerando-se a incerteza na

solubilidade do gas na agua, (Igg*), na concentragdo do gas na agua, (lcg), na

variago da concentragdo do gas na agua na dire¢ao do escoamento, (lscg/sy). € @
incerteza na velocidade do liquido, (ly1). Obtém-se a seguinte expressao;

2 2 2 2.V
lkia = Kla. [ (leg*/cg*) + (lcg/Cg} ™ + (Igcgisy / 8Cg/0y )~ + (lur /uL) "'} ’ (e24)
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A incerteza na razao entre os coeficientes globais de transferéncia de massa
{equacdo 6.1), (Irkia) , pode ser estimada considerando-se a incerteza no coeficiente
global de transferéncia de massa nos testes sem Venturi, (Klag, , € incerteza lklasv),
na a incerteza no coeficiente global de transferéncia de massa nos testes com
Venturi, (Klaey , e incerteza Ilyacy), € @ incerteza no ajuste na equacdo, 8,7 %.
Obtém-se a seguinte expressao:

2 2 1o
IRkla = Rkia - [ 0,087 + (lktasv / Klagy )™ + (lkacy / Klagy) 2] * {e2s5)

A incerteza no valor do numerc Fy ajustado pela relacdo (5.2.1) ,(Irm), pode ser
estimada considerando-se a incerteza na razdo da vazao volumeétrica, [3, na razéo de
escorregamento entre as fases, S, no numerc de Reynolds homogéneo, Reyy, no
numero de Schmidt, Sc, no pardmetro “Lockart-Martinelli*, X, & na incerteza do ajuste
da equacgao, 7,8 % . Obtém-se a seguinte expressao :

Fw = Fu [ 00787 + (I3/B) + (/)% + 0,412 (reyn /Reyy)? +

%
+ 068 (Igc /S0)° + 0,68 (Ix /X)° | (€26)
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ABSTRACT

Gas-liquid injeciors are widely used for the mass transfcr of gases inmto water or
wastewater for various treatment application. the purpose of this work was the development of
a injector which takes adventage of the velocily increase in the motive fluid created by a
construction in the injector body to produce vacuum. This vacuum or negative diferencial
pressure, is then used 1o pull gas or liquid into a motive fluid such as water. This paper shows
the results of the lests carried out, presenting experimental datas and the calibration of
theorical model using a pressure recuperation cocficient.

INTRODUCAO

Injetores de gas em liquidos tém sido desenvolvidos na utilizagio de reatores tubulares de
transferéncia de massa de gas em liquio. Ar, oxigénio ou ozdnio tém sido utilizados no
tratamento de efluentes, em desinfegao de agua de abastecimento e mais recentemente em
recuperagio de agua de rejeito de unidades industriais. O nitrogénio utilizado como
"Strinping” em sistemas de conservagio de alimentos, como por exemplo na industria de sucos
de laranja.

Nos reatores de transferéncia de massa de gas em liquidos, a eficiéncia da transferéncia
aumenta com o aumento da pressio do escoamento, ou seja, a solubilidade dos gases aumenta
com o a:rento da pressao, existindo a necessidade de reatores com escoamento sob pressao
Pata a micgdo de gas no escoamento de hquido pressunizado, € necessario um mananJal de
gas com miveis de pressdo superiores ao liquido em escoamento. No caso da necessidade dc
injecio de 0zOnio sd0 necessrios equipamentos especiais para pressuriza-los, o que eleva o
custo do processo de injegdo de gas.

Neste trabalho desenvolve-se um sistema deprimogénio divergente que permite ter um
escoamento de liquido pressurizado, aspirando gas & presséo atmosférica. A avaliagao ¢ feita
medindo-se a pressio do escoamento antes do sistema, no local de injecao do gas e apos ©
mesmo, pretendendo-se sempre abservar a recuperagao da pressao apos o sisterna.
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Figura I - Desenho esquematico do sistema deprimogénio divergente

A figura 1, mostra um desenho esquematico do sistema deprimogenio divergente. Faz
parte deste sistema um trecho reto com diametro (d;) , uma brusca diminui¢dc na segdo para

um didmetro (dp) , e um suave divergente na saia até atingir um didmetro (d3). As pressdes

nas segdes I, 2 e 3 s3o avaliadas neste trabalho. O grafico da figura 1, mostra
esquematicamente como varia a press3o ao longo do sistema deprimogénio divergente. O
aumento de velocidade da se¢do 1 para a 2, faz com que a pressdo inicial do escoamento (Py),

diminua, atingindo valores inferiores a atmosfera na segdo 2, (P,). Esta press3o recupera-se ao
longo do divergente até a se¢do 3 com (P3)

FUNDAMENTOS TEORICOS

Pretende-se desenvoiver um modelo que determine a partir de uma dada pressdo e vazio
de trabalho do reator ou processo, a geometria e as pressdes de trabalho do sistema
deprimogénio. Define-se entdo como dados de projeto a vazio de liquido (m), pressdo na saida
do sistema deprimogénio (P3) , assim como o didmetro na entrada (d;) e na saida (d3), que

normalmente sio iguais ao didametro da tubulagio existente. A pressio na entrada do sistema
(P;) tem que ser determinada para avaliar-se a poiéncia necessaria que deve ser tornecida ao

escoamento. Como dimensionamento geométrico determina-se o didmentro da restrigdo (ds).

Supondo escoamento incompressivel, ideal em regime permanente ao longo de uma linha
de fluxo, pode-se escrever a partir da equagio da energia e da equagdo da continuidade que a
vazio do escoamento numa restrigdo (figura 1) pode ser dada por,

m=Cy. A/ (1-BH12 . [2.p. (P-Py) |12 (]
ou

m=Cy. Ay/ (1-524)112 d2.p.(P3-P) ]UZ 2]



onde. (m) é a vazio massica, (A,) area da segdo da restigio, f)=dy/d;, By~ dydy e
(p) a massa especifica do liquido. Cy e C; sdo os coeficientes de vazao na entrada e na saida

respectivamente.
Definindo-se coeficiente de recuperagao (K) como

K= (C/C)? . (1-Bry(a-po) 131

¢ nripuiando-se as equagdes (1) ¢ (2), pode-se escrever que a pressao recuperada. (P5), apos
0 sisivinia deprimogénio divergenie € dada por .

I’_} = P} + K.(Pl-Pz) i4]

Se os diametros na entrada e saida sdo iguais, (d;=d3) , entdo o coeficiente de recuperagao

é so fungio de (Cy) e (C5) , a equagio 3 toma a forma, K=(C/Cy)? .

APARATO E PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

A figura 2 representa o aparato experimental utilizado na avaliagio do sistema . Fazem
parte deste aparato um reservatorio de agua pressurizado, uma bomba de agua, uma valvula
reguladora de vazdo. o sistema deprimogénio ¢ finalmente uma valvula controladora de
pressio a jusante do sistema. O reservatorio foi utilizado com duas finalidades, como
reguladora de vazdo e pressio a montante do sistema deprimogeénio € como medidor de vazao
de 4gua a partir do volume deslocado. O reservatorio foi previamente aferido, estimando-se a
incerteza no volume deslocado de 1 %. A bomba de 1/4 HP foi utilizada para aumentar a
vazio do sistema. Na medida de pressio utilizaram-se transdutores de pressio da com
incerteza de 0.50 %. Na leitura dos valores de pressio utilizou-se um sistema de aquisi¢éo de
dados em tempo real, através de um micro computador do tipo PC-AT-386. Todas as
incertezas foram avaliadas para um grau de confiabilidade de 95.4 %

Avaliou-se diversos sistemas deprimogénios com diamciros de restrigdo (dy) de 5> 2
8 e 19 milimetros. Variou-se as pressdes a montante (P;), fixando-se a pressao na restngao
(P,) em valores proximos a vacuo absoluto (0 pascal ), através da regulagem da pressdo a
jusante (P3). Conhecida a vazio do sistema, a geometria, e medidndo-se as pressdes,
determina-se através das equagdes | e 2 os coeficientes de vazdo (Cyy e (Cy) e o coeficiente de
recuperagio (K).
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Figura 2 - Aparato experimental

RESULTADOS EXPERIMENTAIS

As tabelas de 1 a S mostram os resultados experimentais de vazao e pressao ao longo dos
cinco sistemas deprimogénios divergentes propostos no trabalho. Regulou-se o sistema para se
obter sempre uma pressio (P,) menor ou igual & atmosférica. Variando-se a pressao na

entrada (P), verificou-se o valor da pressdo na saida (P3). O coeficiente de vazao na entrada
(Cy) e saida (Cy) e o coeficiente de recuperagio (K) foram determinados para cada ponto

experimental, através das relagdes 1.2 e 3 respectivamente.
Os resultados experimentais de pressao apresentados, estdo em valores absolutos.

Tabela 1 - Resultados experimentais do injetor 1
a=0,349 rad , d;=26,6 mm, d,=3,0 mm, d3=26.6 mm

vazio P, P, P; C G, K
m3/h kPa kPa kPa

0,395 232 0 109 0,728 1,06 0.470
0,425 208 0 136 0.6%1 1.02 0456
0.478 341 0 163 0.726 | .05 0478
0521 410 0 19 0722 1.06 L-ioh
0,568 522 0 261 0,698 0, 9¢ 0.502
0,685 787 0 343 0,686 1,04 0,436
0.703 853 0 496 0,675 0,99 0,464

A tabela ] mostra os resultados para um sistema deprimogénio com diametro da restrigao
dy=3,0 mm, d;=26,6 mm, d;=26.6 mm e um anguio no divergente a=0,349 radianos. Variou-
se a pressdo na entrada entre 232 a 853 kPascal, mantendo-se a pressio na restrigdo em torno



Tabela 3 - Resultados experimentais do injetor 3
2=0,349 rad , d;=26,6 mm, d,=7,9 mm, d3=26.6 mm

vazao P, P, P C; Gy K
m3/h kPa kPa  kPa
211 219 572 126 0.662 1.02 0.424
RARES 131 621 135 0.670 1.0l 0.442
227 243 64.0 146 0.678 0.9 0.467
o039 263 46,4 155 0.690 1.03 0.446
284 347 76,8 207 0.693 0.0 0.487
2.96 369 81.7 213 (.700 F.03 0,462
5.06 395 90.5 236 (.704 1.01 0.482

A tabela 4 mostra os resultados para um sistema deprimogénio com diametro da restrigao
d>=8 mm. d;=27.8 mm. d3=27.8 mm ¢ um angulo no divergente a=0.175 radianos. Variou-se

a pressao na entrada entre 218 & 439 kPascal. mantendo-se a pressio na restrigao em torno de
0 kPa (vacuo) Pode-se observar na iabela 4 que para manter a pressio apos a restrigao
P,=159 kPa . fazendo vacuo na restriggo, Pp=0 kPa . ¢ necessaria uma vazdo de agua,
Q=330 m3h e uma pressdo na entrada P|=326 kPa. Determina-se o coeficiente de
recuperacio K=0.489 | coeficiente de vazao na entrada C,=0.718 e na saida C,=1,03.

Determinou-se os valores médios dos coeficientes para toda a faixa avaliada. Para esta
geometria determinou-se o coeficicnic de vazao médio na entrada C=0,725 +/- 3.4 % , na

saida C,=1.02 +/- 3,2 % . e o coeficiente de recuperagdo médio, K=0,506 +/- 7.9 % .

Tabela 4 - Resultados experimentais do injetor 4
a=0,175 rad , d,=27,8 mm, d,=8 mm. d;=27,8 mm

vazao P| Pz P3 C] Cj K

m3/h kPa kPa kPa

2,70 218 0 111 0,717 1.00 0.511
3,01 271 0 130 0,718 1,03 0,482
3.30 326 0 159 0.718 1,03 0,489
3.61 381 0 199 0.726 1.00 0.524
3,98 439 0 230 0.746 1.03 0.5825

A tabela 5 mostra os resultados para um sistema deprimogénio com diametro da restrigao
dy=19 mm, d;=38,1 mm, d3=63.5 mm e um dngulo no divergente a=0, 175 radianos. Variou-

se a pressdo na entrada entre 367 a 662 kPascal, mantendo-se a pressao na restrigdo em tormno
de 75 kPa (vacuo). Pode-se observar na tabela 5 que para manter a pressao apos a restngao
P;:=324 kPa , fazendo vacuo na restricdo, P,=52.3 kPa. € necessaria uma vazao de arna,

Q=234 m3h e uma pressio na entrada P;=655 kPa. Determina-se o coeficiente de
recuperagao K=0,454 , coeficiente de vazio na entrada C;=0,644 e na saida C,=0.98.



de 0 kPa (vacuo). Pode-se observar na tabela 1 que para manter a pressao apds a restrigao
P1=261 kPa . fazendo vacuo na restricao, P,=0 kPa. é necessaria uma vazio de agua.

Q=0.568 m/h e uma pressio na entrada P,=522 kPa. Determina-se o coeficiente de
recuperagao K=0,502, coeficiente de vazio na entrada C;=0,698 € na saida C,=0,99.

Determinou-se os valores médios dos coeficientes para toda a faixa avaliada. Para esta
geometria determinou-se o coeficiente de vazao médio na entrada C;=0,704 +/- 6,1 %, na

saida Ca- 1.03 +/- 5.9 % e o coeficiente de recuperagao médio. K=0.468 +/- 8.6 %

Tabela 2 - Resultados experimentais do injetor 2
a=0,349 rad , d;=26,6 mm, d»=5,0 mm, d3=26.6 mm

vazao Pl P)_ P:, Cl CZ K

m3/h kPa LPa kPa

1.15 258 0 108 06,723 111 0.419
1.36 382 0 173 0.703 1.04 0.453
1,38 396 0 165 0.700 1.08 0417
1,58 515 0 244 0,703 1.02 0474
1.82 686 0 299 0,702 1.06 0,436
1,84 700 0 306 0,702 1.06 0.437
1.88 736 0 336 0.699 1,04 0,456

A tabela 2 mostra os resultados para um sistema deprimogénio com didmetro da restrigdo
dy=3.0 mm, d;=26,6 mm, d;=26,6 mm e um angulo no divergente a=0,349 radianos. Variou-
se a pressio na entrada entre 258 a 736 kPascal. mantendo-se a pressao na restrigao em tormo
de 0 kPa (vacuo). Pode-se observar na tabela 2 que para manter a pressao apos a restrigao
P;=244 kPa . fazendo vacuo ma restrigao, P,=0 kPa, é necessaria uma vazdo de agua.
Q=158 m3h e uma pressao na entrada P;=515 kPa. Determina-se o coeficiente de
recuperacio K=0474 , coeficiente de vazdo na entrada C;=0,703 ¢ na saida C,=1,02.
Determinou-se os valores médios dos coeficientes para toda a faixa avaliada. Para esta
geometria determinou-se o coeficiente de vazio médio na entrada C;=0,705 +/- 2.4 %, na
saida C,=1,04 +/-56% ,eo0 coeficiente de recuperagdo médio, K=0,442 +/-9.4%

A tabela 3 mostra os resultados para um sistema deprimogénio com diametro da restrigdo
dy=7.9 mm. d;=26,6 mm, d3=26,6 mm € um angulo no divergente a=0,349 radianos. Variou-
se a pressac na entrada entre 216 a 395 kPascal. mantendo-se a Pressao na restricdo em torno
de 30 kPa (vacuo). Pode-se ol:, vrvar na tabela 3 que para manic: ¢ pressao apos a restrigao
P;=155 kPa, fazendo vacuo na restrigio. P;=40.4 kPa . ¢ necessaria uma vazao de agua,

Q=2,39 m3h e uma pressio na entrada P;=263 kPa. Determina-se o coeficiente de
recuperagiao K=0,446 , coeficiente de vazio na entrada C,=0,690 e na saida C;=1.03.

Determinou-se os valores médios dos coeficientes para toda a faixa avaliada. Para esta

geometria determinou-se o  coeficiente de vazdc médio na entrada Cy=0.685 - - 4.6 %, na
P

saida C,=1,01 +/-32%. eo0 coeficiente de recuperagdo médio, K=0,459 +/- 9.9 %.



Determinou-se os valores médios dos coeficientes para toda a faixa avaliada. Para esta
geometria determinou-se o coeficiente de vazio médio na entrada C,=0.668 +/-5.5 %, na

saida C2=1.0 +/-7.8 %. e o coeficiente de recuperagio médio, K=0,475 +/-12.6 %

Tabela § - Resultados experimentais do injetor S
a=0,175 rad , d;=38.1 mm, d;=19 mm. d3=63,5 mm

vazao pl P: P_'; C] C:)_ K
m-/h kPa LkPa kPa
17,06 367 57,2 217 0.674 0.96 0,521
18.3 447 1000 250 0.675 1,04 0,447
21.0 522 1000 296 0.675 1,04 0.466
234 655 52.3 324 0,644 0,98 0,454
236 662 70.9 353 0.656 0.97 (0.488

CONCLUSOES

Pretende-se com este trabalho obter uma metodologia para calculo de sistemas
deprimogénios divergentes na produgio de vacuo em escoamento de liquido pressunizado,
para possivel injegdo de gases a pressao atmosfénca.
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Figura 3 - Avaliacio do coeficiente de recuperacio do sistema



A figura 3 mostra os resultados experimentais do coeficiente do recuperagdo (K) em
funcdo do numero de Reynolds avaliado na restrigio (d;). A linha continua representa o valor

médio do coeficiente. Como se pode observar os experimentos foram realizados para um

numero de Reynolds entre 6,0.10%3 e §,0.10*5. Considerando todos os experimentos
“determinou-se o coeficiente de vazio médio na entrada (C=0,698) com uma incerteza de

8.6 %. o coeficiente de vazao na saida (C;=1,0) com uma incerteza de 8.9 % e finalmente o

coeficiente de recuperagio (K=0,467) com uma incerteza de 14,8 %. Nesta avaliagdo da
incerieza de medida foi levado em conta a incerteza dos instrumentos de medigdo, do sistema
de aquisi¢ao de dados de 12 bits e as flutuagdes dos resultados.

Observou-se durante os experimentos que o valor de (K} apresenta uma descontinuidade
quando 2 pressao na restrigio passa de menor a maior que a atmosicrica. Um aumento do
valor de (K) é observado. Verifica-se que a variagao dos didmetros de entrada e saida do
sistema nio interferem no resultado. Variagoes no angulo do divergente ndo tiveram influéncia
apreciavel nos resultados.  Para dimensionamento de um sistema deprimogénio deste tipe,
através dos valores de (K, C; e C,), devera-se utilizar esta metodologia, observando sempre s¢

as variaveis estiao dentro dos limites dos resultados deste trabatho

Ouanto maior for o valor de (K). maior sera a pressdo apos o sistema (P3). eq. 4. Para
aumeniar o valor de (K). tem-se que aumentar o valor de (C)), eq. 3 Mantendo-se 0 mesmo
diferencial de pressio (P{-P,). a mesma vazdo no sistema (m), (C;.d).d3 inalteraveis), ¢
aumentando-se o valor de (C), tem-se que diminuir a area da restricdo (Ay), eq. 1. Para
aumetar o valor de (C;). tem-se que modificar a geometria na entrada do sistema, passando
por exemplo, de entrada na restrigdo em canto vivo (de d, para d,), para entrada em angulo,
ou entrada do tipo bocal.
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DETERMINACAC EXPERIMENTAL DO COEFICIENTE DE TRANSF 'ERI:ZNCIA DE
MASSA EM DISPERSAO DE GAS OZONIO EM COLUNA DE LIQUIDO

por

A.F. MONTALVAO!, C.RUSS0?, M. ALBUQUERQUE?

RESUMO -~ Sisiemas de tratamento de cfluente através de borbulhamento de gés
onigénio no meio liguido, celocando oy efluentes em colunas, sao utilizados com
certa frequénci. Com a nova perspective de utitizagao de gas 0zonio no tratamento
de efluente, existe @ necessidade de um estudo ¢ uma avaliagdo para este tipo de
Processo. heste  trabalho  avaliou-se  experimemalmente  cocficientes  de
transferéncia de massa numa coluna de liquido, borbulhando gds Oxigénio/Ozonio
através de um meio poroso.  Conparam-se esies resultados com relagoes de
avaliacio de coclicienies de trunsleréncia de massa encontrados na Jieratura.

INTROGDUCAO

Objetivou-se nesi 2 trabalho verificar experimentalmenle, se o processo de transferéncia de
massa de pds ozonic em dgua neutra, utilizando um sistema de borbolhamento de ozénio
stravés de um meio poroso numa coluna de dgua, pode ser avaliade através de um modelo
simples e utibzando-se relagdes encontradas na literatura.

Geralmente quando pretende-se utilizar o oz6nio a partir do oxiglinio, a concentragio de
geracao, Othna cconomicamente, ¢ da ordem de 3% cm basc mdssica. com isso utilizaram-sc
valores desta ordem durante os experimentos.  As incertezas dos resultados experimentais
foram avaliadas para um grau de confiabilidade de 95,4 %.

A figura 1 mostra um desenho esquemiltico do aparato cxperimental.  Fazem partc do
sistema um gerador de ozdnio, dois analisadorcs, uma coluna de liquido e um sistema de
aquisigao dc dados em tempo real, utilizando uma placa AD ¢ um micro computador do tipo
AT-286.

A partir de oxiginio gera-sc uma certa quantidade de ozonio que € introduzido através de
um meio poroso na coluna de dgua. Os analisadores colocados antes ¢ depois da coluna
medem as guantidades de ozénio no gds, que entra ¢ sai da coluna,

' Depto. Eng. Civil, COPPE/UFRI, Fax: (021) 290-6626
2 Depro. Eng. Quimies, COPPE/UFRI. Fax: (021) 290-6626
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Figura 1 - Desenho csquematico do aparato experimental

MODELO DE TRANSFERENCIA DI MASSA

Modeclo Tedrico

Considera-se inicialmente que uma bolha de gds oxigénio com um cerio percentual de
ozbnio estd no mcio liguido por um certo tempo, como mostra a figura 2. Existc uma
transferéncia de massa de ozonio da bolha de gés para a dgua, fazendo com gue o percentual
de ozOnio no meio liquide aumente no tempo.

dC /dl

Figura 2 - Desenho esquemdtico

Considerando o volume de controle, o liguido, supondo que sé cxiste transferéncia de
massa por convecgio e que scja unicamente entre a bolha e o liguido, supondo o sistema bem
misturado, determina-se a partir de um balango de energia (1),

N.A=Q.dC/dt (1,
ondce:

N = {luxo de massa enire a botha ¢ a dgua por unidade &rea ¢ por unidade de tempo;
A = Arca de transfcréncia de massa na bolha;

Q = Volume total da mistura = volume dc liquido;

dC/dt = ¢ a taxa dc varia¢io da concentragdo de ozdnio no liquido, em massa de gés por
unidade de volumne de liquido ¢ por unidade de tempo.



O fiuxo de massa por convecgdo entre a bolha ¢ o liquido ¢ definido como:
N = KI(C*-C(C) (1.9),

onde :

C* = Concentragio da pelicula de contato do gés com o liquido, ou scja concentragao de
saturagio do gis no liquido em massa de gés por unidade de volume de liguido;

C = Concentragio média de pés-no liguido num dado instante, c¢m massa de gas por
unidade de volume de liquido;

Kl = coeficiente dc transferéncia de massa entre a bolha ¢ o liquido, em comprimento
por unidade de tempo.

Solucio do mudele de transferéncia

Rcarrumando a Equagdo governante (1), oblem-se:
dC/dt + KI.A/Q . C - KI.A.CY/Q = ( (3),
para as condigdes:

ci : 1=0 .C=CU

¢, @ t=w, O=C* A saturagho

obicm-se a solugao :

C=C* + (Cy-C* . exp(-Kla. ¢ ).
onde o cocficientc global de transferéncia de massa € :

Kia = KI. A/Q (5).

Avaliacio da area de troca de massa

Conhccendo-sc a altura da coluna de dgua ¢ o tempo quc as bolhas dc gas demoram a
pereorrer esta distdncia  (tempo de permanéncia das bolhas no meio liquido) determina-sc a
velocidade média de ascengdo das bolhas. Assumindo que cada bolha transita a uma velocidade
constante, dctermina-sc a partir de um balango de forgas quc o didmetro dc uma bolha cm
deslocamento isolado é :

d =3.C4 .w,.v*z.ua.g.(w,-wg)}" (6).
onde :
C4 = cocficiente de arrasio entre a bolha ¢ a dgua;

It

W massa especifica do iiquido;
W, = massa cspecifica do pas;
Vs = velocidade de ascensao de uma bolha isolada.



A Equagao (6) ¢ avaliada para uma Gnica bolha transitando na coluna dc liquido. Quando
sc tcm um conjunto de bolhas, a vclocidade das bolhas sofre uma altcragio. "Mande &+
- Whistone™ desenvolveram uma refagio (7) determinando a velocidade de uma partfcula esférica
isolada a partir da velocidade de um conjunto de particulas ¢ da fragio volumétrica em relagdo
ao fluido.

¥V#*¥ = V. ({-R™" 7).

onde:

V* = Velocidade de ascensio de uma bolha com didmceiro "d" movimentando-sc
isoladamenie;

Velocidade de ascengiio do conjunto de bolhas;
Razao cntre os volumes de gds ¢ liquido.

\i’
R

f

O expoente "n"¢ uma fungdv do ndmero de Reynolds. Para Reynolds menores que 0,3,
tem-s¢ quc { n = 4,65), para Reynolds maiores que 4000 tem-se que ( n = 2,33 ). A partir
da equacao (8) dctermina-sc o valor de (n) para Reynolds intcrmedidrios ( 0.3 < Rey < 4000
).

log jo (1) = 0.6675 - 0.0768Y . (log 19 Rey + G.3) (8).

Conhecido o diametro de cadz bolha, o tempo de permanéncia de cada bolha no liquido,
determina-sc a drea de troca de massa entre o gés e o liquido.

A=6.G.t*/d ),

onde, (G) ¢ a vazio voluméirica de gds, (1*) o tempo dc permanéncia de cada bolha no
liquido.

APARATO E PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Um tubo de acrilico de 3.5 mctros de altura ¢ 4 in de didmetro € utilizado como coluna.
Para uma altura de 3,0 metros dc dgua obtem-sc um volume de liquido de 20,2 litros com uma
incerteza de 0,05 litros. Na medida dec vazio de oxigénio na entrada do gerador utilizou-sc
uma placa dc orificio com incertcza de 2%. Na medida de temperatura da dgua utilizou-sc um
termopar do tipo T (cobre/constantan) com uma incertcza de 1 celsius. Na medida de pressao
utilizou-s¢ um transdutor da "Transmitel” com incericza de 0,25%. Na leitura de percentual de
oz6nio na entrada ¢ na saida utilizaram-se dois analisadores da "PCl Ozone & Control System”
com incerteza de 0.1 %. Utilizou-sc uim sisiema de aquisigio de dados de 12 bits, em tempo
rcal, com leitura det dados através de um microcomputador do tipo IBM - AT 286 gerando
uma incerteza em cad. medigdo de 0,25 %.

Conhecido a quantidade de ozénio que entra ¢ sai da coluna de &gua, pode-sc avaliar
através de um balango dec massa a variagdo da concentragio de ozdnio na dgua ao longo do
tempo.



Considcrando o volumg de controle como a dgua ¢ 0 gas ozonio dissolvido ncla, a fiyura 4
mostra os fluxos ¢ as variagocs dc massa neste volume de controle. A equagdo (10) representa,
estc balango de massa.

me¢Ce = Mdc/dt + msCs (10).
onde:

me,ms = vazio missica de gds na entrada c safda da coluna;

Ce,Cs = Concentragio de O3 em base missica, no gds na entrada c saida da coluna;

dc / dt = Taxa de variagio da concentragio de O3 na dgua;
M = massa dc dpua na coluna.

Figura 4 - Desenho esqueindtico do balango de massa

A difercnga na vazio massica de gas cntre a citrada e a saida nio € significativa. Para
avaliar csta diferenca seria necessdrio um sistema miais sofisticado que uma simples placa de
orificio. Supondo entio que vazio massica de pis cntre a entrada ¢ a saida nio € significativa,
assume-se que (me = ms = m). Com esta simpiiticacho, a Equagio (10) toma a forma :

de/dt = m/M . ( Ce-Cs ) (11).
Integrando entre dois lempos consccutivos,
C(i+1)=C(i)+m/NI [Cc(i)-CS(i)] . [t(i+])-t(i)](12).

Com este procedimento determina-sc experimentalmente a variagao de concentragéo de O
na 4gua ao longo do tempo, até atingir a saturagdo. Estes pontos experimentais servirao para
ajustar o cocficiente dc transferéncia de massa (Kla ) do sistema, ou scja calibrar o modelo
desenvolvido ( 4 ). Utilizando este procedimento, calculando o valor da concentragdo num
dado instanic a partir da concentragio num instanie anterior,[q.(12), gera um aumenio
acumula v da incerteza.  Para cada curva levamada foram medidos aprovimadamente 50
PONLOs, CON UMA ineericza no primeiro ponto de 2,27% , no fin dos 50 poitos obtem-se uma
incertcza na conceniragao de 16,1 %.



RESULTADOS EXPERIMENTAIS

Seis experinentos sdo mostrados neste trabalho.  Medindo-sc a vazio de gis c as
concentragdes de 0zonio na fasc gds, na cntrada ¢ saida da coluna de 4gua ao longo do tcmpo,
deierminou-se através da Equagdo (11), a variagGo da concentragio na fase liquida ao longo do
tempo. A partir da temperatura média da dgua, da concentragio de ozdnio na entrada (Fase
gds), da pressio média das bolhas de gis, avalia-sc a concentragio de saturagio para cada
cxperimento.  As figuras 5 a 10 mostram os resultados destes experimentos.  No cixo vertical’
lem-sc a razao cnlre a concentragao do ozOnio na 4gua ¢ a concentragio de saturagio. No cixo
horizomtal tem-se o empo da experiéncia.  Os pontos cxperimentais sdo demonstrados cm
peyucnos tridngulos.

Um ajuste do cocficicnie de transferéncia de massa (Kla) no modelo, Equagio (4), €
mostrado em cada figura pela linha continua. Em cada grifico estd impresso no canto inferior
dircito, o valor da tcinperatura média da dgua, concentragio de saturagao, vazdo dc oxigénio
na entrada do gerador em condigdes normais (P,T) ¢ o percentual de ozdnio gerado.

As relagocs para cdlculo das constantes de Henry, foram estimadas para uma incerteza de
1O %, A partir deste valor ¢ de variagdes de pressio ¢ temperatura,  eslinki-se que a incerieza
da conceniragdo de saturagao do ozdnio na dgua neutra ¢ 11,5 %. Conhecendo a incerteza da
concentragdo medida ¢ da concentragdo de saturacdo lem-se que a incerteza da razio entre a
concentragao { C ) ¢ concentragio de saturagio { C¥ ) € de 19,8 %.
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COMENTARIOS FINAIS

Algumas rclacoes de cilculo de cocficiente de transferéncia de massa (KI) (cm
comprimento por unidade de tempo) podem scr encontradas na literatura, tais como a relagio
de Froessling (1939), Levich (1962), Brian & Hales (1969) e por Masschelein (1982) citadas
pclo "Bird. Stewari, Ligtfoot. Na maioria dos casos estas relagdes sio em funcio do ndmero
de Reynolds,  do niémero Schmic ¢ de Sherwood.  Compara-se cnlio,  a cquagio de
Masschelein (13) com os valores encontrados.

KL = 1.13 . ( Dy . Vsg/d )05 (13),
onde:
Kl = cocf. transf. massa (m/s);

Dy = cocf. de difusdo do ozdnio na dgua (m/s);
d = diamctro de cada bolhia (m).

A vclocidade superficial do gas ¢ definida por:
= Qg /At {14,
onde:

Qg = vazio volumétrica de gas;
At = &rca transversal da coluna dc liquido.



O cocficiente global de transferéncia de inassa (Kila) é determinado pela Equagdo (5),
ondc a drca total de transferéncia € deicrminada pela Equacio (9).

Para avaliar a velocidade de subida do conjunto dc bolhas, mediu-s¢ 0 tcmpo de ascengio
das bolhas, utilizando-se¢ um crondometro de acionamento manual. Este tempo foi de 13,7
seg., avaliado 10 vezes, obtendo-sc uma incerteza de +/- 7 %. Para a alura de 3 metros de
coluna dec 4gua, a velocidade de subida das bolhas ¢ 0,219 m/s,

Conhecida a velocidade de subida do conjunto de bolhas (V), determina-se o didmetro de
cada botha, utiiizando-se das LEquagoes (6) ¢ (7).

A incdpnita ¢ determinar o coeficiente de arrasto (Cg) entre uma bolha isolada escoando na
dgua, Equacdo (6). Para o caso dc uma bolha csférica com velocidade entre 0.2 ¢ 0,3 m/s ¢
diametros cntre 2 ¢ 5 mm, (em-se cocficientes de descarga (Cg) entre 0,4 ¢ 0,7, valores
experimentais cncontrados na literatura.

Quando sc tem wm grande volume de bolhas escoando na coluna, o cocficiente de arrasto
¢ alterado. A ascengdo de uma determinada bolha ¢ alterada pela ascengao de outra bolha. A
Equagao (7) leva em conia esia interferéncia. O problema maior é quando sc aumenta muilo ©
ndmere de bothas, passando-se a ter uma coalesedéncia de bolhas a partir de umi certa altura da
coluna dc liquido, fazendo com que o didmetro médio das bothas aumentc, Na determinagao
do didmctro de uma bolha (6), o valor de (Cg) deverd ser aumentado para sc (cr um aumenio
no amanho médio de bolhas.

A tabcla 1 mostra os valores de (Cg) que devem ser assumidos para que o (Kla) ajustado
no experimento seja igual ao determinado por Masschelein, Equagdes (13) e (5).

Tabela 1 - Valores de cocflicientes de arrasic.

Vazio Cd diamctro Kla Kla
de gas de uma Reynolds bolhas experimental calculado
[ NI/ min} bolha [mm] [1/h] [1/h]
3.90 0,514 446,2 2,33 31,40 31.38
3,87 0,466 4233 2,12 35,96 35,94
4,27 0,473 438,0 2,20 39,42 39,46
9.44 0,651 789.5 3,97 53,47 53,54
9,75 0.672 827.8 4,16 52.26 52,39
10,05 0,711 887.7 4.45 49,32 49,33

Na tabelz 1, pode-sc observar que o valor de (Cy) aumenia guando sc aumenta a
quantidade do 2o na coluna, provocando um sumiento nos dilnciron noldios das belis, Parg
vazoes baixas, 4 Nl/min. tem-se diametros médios de bolhas da ordem de 2,2 mm. Para
valores de vazao mais elevados 10 NI/min. tem-se bolhas com didmetros médios da ordem dc 4
mm. Verifica-sc quc o cocficiente de arrasto determinado, assume valores da ordem de
grandcza esperada.



Assumindo dois grupos de cocficiente de arrasto, um para vazdes baixas da ordem de 4
Ni/min. ¢ um outro da ordem dc 10 Nl/min., oblcm-sc dois cocficicntes de arrasto médios.
Para o primciro grupo (Cyq = 0,484) ¢ para o scgundo (Cyq = 0,678). A tabela 2 mostra o
resultado obtido assumindo estes valores de coeficiente de arraste.

Tabela 2 - Valores do coceficiente global de transferéncia de massa (Kla).

Vazio Cd didmetro Kla Kla desvio

de gds de wina bolhas experimental | calculado (%]
| NI/ min | bolha [mm] [1/h] [ 1/h]

3.90 0.48 2,18 31.40 34,7 +9.5
3,87 0.48 2,18 35.96 34,4 -4.5
4,27 0.48 2,23 39.42 38,6 2.1
9.44 .68 4,14 53.47 50,3 -6.3
9.75 0.68 421 226 0% 51,5 -1.5

10,05 0,68 427 49,32 52.6 +0.2

Variagdes na adogao do cocficicnte de descarga (Cy), provocam variagdes no cocficiente
plobal de transferéncia de massa (Kla) calculado,5g.¢13), de ordem de grandeza superior (cm
porcentagem), tendo-se com isso adotado 2 vaores de Cd na tabela 2,"um para baixa vazao ¢
outra para vazio mais clevada. Comparando os dados dec cocficicnic de arrasio (Cy) e (Kla)
entre as duas tabelas (1 ¢ 2) para 10,05 Nl/min, verifica-sc que, para um desvio de (Cy) de
4.6 %, 0,711 na tabela 1 ¢ 0,680 na tabela 2, obteve-se um desvio de 6,2 % no (Kla). Para
3,90 Nl/min. verifica-se que, para um desvio do (Cg) de 7,1 %, obteve-sc um desvio de
9.5% no (Kla). A scnsibilidade do cédlculo do coeficiente global de transferéncia de massa
(K1a), a partir do cocficiente de descarga é expressiva.  podem-sc obter erros que nao
satistagam as necessidades.

Um outro procedimento que pode ser realizado ¢ a utilizagao de relagdes empiricas na
determinagio do cocficiente global de transferéncia de massa (Kla). Neste procedimento as
relacoes s6 podem ser utilizadas neste rcator ¢ dentro das faixas para as quais foram
determinadas.

A partir de uma relagio caracteristica, ja utilizada por outros autores, Roustan (1987),
Laplanche (1989), citados pelo "Bird, Stewart, Ligtfoot™, pode-se ajustar os valores de (Kla)
deste reator.

A Equacio (22) podc ser ajustada aos valores de (Kla) dcterminados experimentalmente

neste reator.

Kia = a . Veob (22).

ol



No rcator utilizado, a 4rea transversal € At = 0,006735 m? ¢ a vazio voluméirica dc gés
deve ser avaliada para uma pressdo média de metade da coluna de liguido(H/2 = 1,5m). .

Utilizando-sc 0 método dos minimos quadrados para ajuste da equagio acima, dcterminou-
se com uma incerleza no ajuste de 5,9 % os valores das constantes:

a = 273,51 : b = 0,431

A tabela 3 compara os resultados experimentais do cocficicnte global de transferéncia de
massa no reaior com os valores obtidos pela Equagdo empirica (22).  Esta relagao (22) ndo
deve ser utilizada para vazdces inferiores a 3,9 Nl/min. € ndo superiores que 10.0 Ni/min.

Tabela 3 - Valores de Kla ajustados pela Equagao (22).

Vazio Vazio Kla Kla desvio
de gis de gis(H/2) | experimental ajustado | ]
[Nt/ min] | [L/fmin.] [1/h] [1/h]
3.9 3.41 31,40 34,89 +10.0
3.9 3,41 35,96 36,00 -3,0
4.3 3,75 39,42 36,39 -8.3
9.4 8,21 53.47 50,99 -4.9
0.8 8,56 52,26 51,91 -6,8
10,0 8.73 49,32 52,36 +5,8

Verifica-se que o procedimento ulilizando o modelo tedrico em conjunto com a relagio de
Masschelein no célculo do Kla, satistaz comparando-o com a Equacio (22), que gera um
desvio de cdlculo da mesma ordem de grandeza.
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