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RESUMO

Estudos de reatores bioquimicos do tipo airlift sdo recentes e pouco
encontrado na literatura. O presente frabalho estuda as caracteristicas
hidrodindmicas destes reatores, operando com liquidos caracteristicos de
sistemas fermentativos em fungdo das condigdes de escoamento e geometria do
equipamento.

A circulagao de liquidos altamente viscosos realizada em reatores airlift
foram investigadas para diferentes condigdes de fluxo de gas, altura de liquido,
viscosidade de liquido e diametros do distribuidor de gas e do dufo de transporte.
Medidas de fracdo de gas retido e observagdes dos regimes de fluxo bifasico
foram realizados. Tais observagbes forneceram subsidios para a obtencio da
correlagdo empirica que descreve a circulacdo de liquido no reator, em fungao
das varidveis experimentais. O sistema gas liquido foi ar-agua e ar-solucdes
aquosas de poli acril amida (0,13% e 0,3% em peso). Os dutos de transporte
utiizados eram de acrilico com didmetros de 27 e 53 mm e 2 metros de altura. Os
injetores de gas utilizados foram de 2,5, 5 e 10 mm de didmetro.

Os resuitados obtidos mostram queé o regime de escoamento predominante
na maioria dos experimentos € o pistonado. A fracdo de gas retido depende do
tempo de aerag@o. A circulacdo de liquido e a retencao de gas sao fortemente
influenciados pela vazdo de gas. A fragao de gas retido aumenta e a circulagéo

de liquido decresce com o aumento da viscosidade de liquido.
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Nomenclatura

area interfacial especifica

area da segao transversal do duto de recirculagao [cm?]

area da secao transversal do duto de transporte [cm?)

coeficiente da equacéo 4.1

coeficiente da equacgéo 4.1

didmetro da coluna de bolhas [m]
didmetro do duto de recirculagao [cm]
didmetro do duto de transporte [cm]
didmetro dos injetores [cm]

didmetro médio de bolhas [em]
aceleragio da gravidade [cm/s?]

altura inicial de liquido [cm]

altura de dispersao [cm]

altura de liquido [cm]

coeficiente da equacgéo 3.6

coeficiente de friccao total

comprimento do duto de transporte [cm]
comprimento equivalente [cm]
comprimento de entrada [cmj
coeficiente da equacgéo 3.6

fator de fricgao

vazio volumétrica de gas [cm’/s]

vazao volumétrica de liquido [cm’/s]
leitura de escala do rotametro de gas
leitura de escala do rotadmetro de liquido
velocidade de ascensao das bolhas [cm/s]
velocidade superficial de gas [cm/s]
velocidade superficial de liquido [cm/s]

velocidade linear de gas [cm/s]



volume de dispresdo de gas-liquido [cm3]
volume de gas [cm’]

volume de liquido [cm®]

volume total [cm3]

coeficiente das equacgdes 3.4 e 3.5

coeficiente das equacdes 3.4 e 3.5

letras gregas

o coeficiente das equagbes 2.2,2.3e 2.4

B coeficiente da equagao 2.2

€ fragdo de gas retido

1 tensao de cisalhamento [dyn/cm?]

) gradiente de cisalhamento [1/s]

Ly viscosidade real da solugdo nédo newtoniana [cp]
My viscosidade real media da solugdo ndo newtoniana [cp]
[T viscosidade da agua [cp]

iy viscosidade da solu¢édo newtoniana [cp]

Py massa especifica da solugao [g/cm®]

p,  massa especifica da agua [g/om’]

subscritos

LB grandes bolhas

s pequenas bolhas

duto de recirculagdo

duto de transporte
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1.1  Introducao

Reatores airlift sdo equipamentos de contato gas-liquido pertencentes a
familia da coluna de bolhas, isto €, sdo vasos cilindricos de elevada altura e
diametro, providos de agita¢do pneumatica. De fato, o reator airlift & originario de
uma modificagdo sofrida pela coluna de bolhas com a introdugdo de um tubo
vertical central, o que proporcionou um aumento da taxa de transferéncia de
massa além do estabelecimento de um fluxo padrao de liquido no reator.

Reatores airlift constituem-se basicamente de dois dutos verlicais
interconectados. O primeiro duto, o duto de transporte, serve para promover o
contato e o transporte gas-liquido ascendente. O segundo duto, o duto de
recirculagao (ou vertedor) permite o reciclo da fase liquida para a base do reator.
Em operacgdo, gas e injetado e distribuido na base do duto de transporte,
proporcionando uma mistura das duas fases. As bolhas de gas induzem o liquido
a fluir verticaimente no duto. No topo do reator as duas fases se separam e
grande parte do gas deixa o equipamento. Dependendo do fluxo da fase liguida,
pequenas bolhas podem ser arrastadas pelo liquido para a base do reator,
através do duto de recirculagdo. O liquido que reentra no duto de transporte ¢
novamente arrastado pelo gas, fechando assim o ciclo.

A circulagdo induzida de liquido € uma caracteristica dos reatores airlift
garantindo eficiente mistura e homogeneizacdo das fases no reator, bem como
altos coeficientes de transferéncia de massa e calor. A “forga motriz” dessa
circulacdo e a diferenga entre a densidade do liquido no duto de recirculacéo e a

densidade da mistura gas-liquido no duto de transporte.

1.2 Configuragoes geométricas de reatores airlift

De um modo geral, reatores airlit se apresentam em uma das seguintes

configuragdes geometricas:
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a) com recirculagao interna (Figura 1.1). Nesta configuracéo os dutos de
transporte e de recirculagdo podem simplesmente estar divididos por uma
chicana, ou se constituirem de dois cilindros concénitricos. Nesta Glitima
configuragédo a inje¢do de gas pode ser tanto no tubo central quanto na regido

anular.

b) com recirculagdo externa (Figura 1.2). Neste caso os dutos de
transporte e de recirculagdo constituem-se de tubos distintos e separados,
interconectados na base e no topo do reator. Uma vantagem desta configuragéo
é que o duto de recirculagdo pode ser utilizado, se necessario, como trocador de

calor.

Os desempenhos caracteristicos de reatores airlift com recirculagéo interna

e externa sao comparados na Tabela 1 (Chisti (1989)).

Recirculagao

Parametros Externa Interna
transferéncia de massa baixo alto
fracao total de gas retido baixo alto
fragdo de gas retido no duto de transporie baixo alto
fracdo de gas retido no duto de recirculagéo baixo alto
circulacao de liquido alfo baixo
tempo de circulago baixo alto
turbuléncia no liquido (Re) alto baixo
coeficiente de transferéncia de calor alto baixo

A selecdo preliminar entre recirculagdo externa e interna pode ser feita
com base nos dados da Tabela 1, de acordo com a aplicacdo desejada. Para o
tratamento de efluentes, por exemplo, de acordo com uma menor demanda de
oxigénio requerida e uma melhor definicdo do tempo de residéncia, o reator que

melhor atende a estes requisitos € o de recirculagdo externa.
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1.3 Aplicagdes de reatores airlift

Reatores airift tém encontrado grande aplicagdo em processos
fermentativos. Nos Ultimos 40 anos a industria de fermentagBo fez uso
basicamente de fermentadores em batelada mecanicamente agitados. No
entanto, é a utilizacdo de fermentadores do tipo airlift que mais tem crescido nos
Gltimos anos, por apresentar maior economia de capital e reduzido custo de
operagao.

Em processos de fermentagci@o aerdbica as vantagens de reatores airlift
estao relacionadas com a geometria e com o padrao de circulacao do liquido.
Sao equipamentos de construcio relativamente simpies e de facil manutencgao
devido a auséncia de partes modveis. Por ndo utilizar agitagdo mecénica, contam
apenas com © gas injetado para proporcionar a energia global requerida,
necessaria para agitacdo e mistura do meio fermentativo. A auséncia de partes
méveis tambéem reduz grandemente os possiveis problemas com contaminagao
no fermentador.

Um ndmero significativo de processos de produgcdo baseados na
biotecnologia dependem de uma alta demanda de oxigénio, sendo os reatores
airlift adequados para este uso. Um exemplo de reator airift utilizado em
processos biotecnologicos, na produgdo de proteinas “single-cell-protein”, é
mostrado na Figura 1.3. Este foi construido pela ICl em Billingham, Inglaterra,
tendo 61 metros de altura.

O reator airlift também pode ser aplicado em fermentacbes anaerébicas.
Uma idéia de aplicacdo desse tipo de fermentador no Brasil € na industria de
produgéo de alcool etilico por fermentacéo.

Utilizando-se um reator airlift o etanol podera ser retirado do fermentador, a
medida em que for produzido, por “stripping” em bolhas, utilizando o proprio gas
carbonico produzido na fermentagdo alcodlica, funcionando dessa forma,
também, como um separador.

Esse processo apresentarda clara vantagem sobre o processo
convencional, pois a destilacdo sera feita sobre uma quantidade menor de vinho,

sendo este mais rico em etanol e livre de residuos. Isso reduzira a energia gasta
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para a concentracdo do etanol, consequentemente reduzird as dimensdes da
coluna de destilacao. |

A retirada do etanol se realizara em circuito fechado, evitando também
desperdicios de evaporagdo que ocorrem no processo convencional. Com a
retirada do produto da reag¢do, o equilibrio deste & deslocado na diregdo da
formacado do alcool, aumentando-se a velocidade de reagdo e conseguindo-se

altas conversoes.

Figura 1.3 - Um dos maiores reatores airlift em uso no mundo

A retirada continua de etanol também permitira manter uma concentracédo
alcoolica suportavel pelas leveduras. Isto facilitara uma fermentacao continua,
que oferece vantagens sobre o processo convencional, com producao uniforme,

melhor controle sobre a qualidade do produto, além de um aumento de
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produtividade, pois sdo evitadas as fases de limpeza e partida da coluna de
destilagdo.

Como a reacdo de fermentacdo libera grande quantidade de gas
carbdnico, 0o mosto fermentante devera estar saturado do mesmo, ndo havendo
entdo, transferéncia de gas carbdnico para o meio.

O reator airlift também deverd promover a agitacdo necessaria para a
homogeneizacdo do meio, além de poder fornecer oxigénio injetado na corrente
de gas carbénico a entrada do reator, de acordo com a necessidade.

Embora o reator bioguimico do tipo airlift apresente vantagens, em relagao
ao fermetador classico, principalmente no manuseio de culturas aerdbias nao é
largamente utilizado na industria, devido a falta da tecnologia necessaria para o
seu projeto e operagdo.

O uso comercial de equipamentos airlift ndo & exclusivo da fermentagao,
estes sao utilizados também como absorvedores, em operagdes a altas

temperaturas e pressdes, e no bombeamento de liquidos corrosivos.
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1.4 Objetivos

Reatores airlift sdo do ponto de vista mecanico equipamentos de
construcao relativamente simples, sendo a principal dificuldade na representacéo
matematica do reator justamente a definicdo da hidrodindmica do sistema.
Estudos de reatores bioquimicos do tipo airlift sdo recentes, sendo grande a
caréncia de literatura. No Brasil, em particular, pouco se tém noticia sobre
reatores airlift.

Visando a utilizagdo de reatores airlift em processos de fermentacéo e
considerando a escassez de dados encontrados na literatura sobre a operagéo
destes reatores com liquidos viscosos, caracteristicos de sistemas fermentativos,
o presente trabalho tem por objetivo o estudo das caracteristicas hidrodindmicas
desse tipo de reator.

A taxa de circulagao de liquido, os regimes de escoamento desenvolvidos
e a fragdo de gas retido no reator serdo estudadas em fungéo das condi¢des de
fluxo e geometria do equipamento. O objetivo final é analisar o desempenho do

reator airlift e obter correlagdes para o calculo da taxa de circulacé@o de liquido.
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21 Intfrodugdo

Uma das principais dificuldades na representagio matematica de reatores
airlift & a defini¢gdo da hidrodindmica do sistema.

Os principais parametros hidrodindmicos de reatores airlit sdo a
velocidade de circulagdo de liquido e a fragao de gas retido no reator. O
reconhecimento do regime de escoamento, que se desenvolve durante o fluxo
vertical das duas fases no duto de transporte, também é de grande importancia
para a caracterizagdo hidrodinamica do reator. Todos estes parametros sdo
interdependentes e influenciam uns aos outros.

A velocidade de circulacédo de liquido depende basicamente do fluxo de
gas, pois & exatamente originada por este fluxo. A magnitude da circulagéo
influéncia a fragao de gas retida no reator e o regime de escoamento bifasico,
que por sua vez dependem tambem das propriedades fisicas das duas fases e da
geometria do equipamento.

Deste modo, a modelagem e o projeto do reator airliff passa
necessariamente pelo estabelecimento das relagbes entre velocidade de
circulagcado de gas, retencdo de gas e o fluxc de gas, propriedades fisicas das

fases e geometria do equipamento.

2.2 Velocidade de Circulagao de Liquido

A magnitude da circulagao de liguido é determinada pela diferenca entre a
densidade do liquido no duto de recirculagdo e a densidade da mistura gas-
liquido no duto de transporte, influenciando direta e indiretamente em todos os
principais parametros de desempenho de reatores airlift. A habilidade de predizer
a magnitude da circulagéo de liquido & um requisito essencial de projeto.

Varios modelos tem sido propostos para o calculo da velocidade de liquido
em reatores airlift, sendo a maioria desses modelos fundamentados em balango
de energia ou da quantidade de momento, testados na maioria para a agua e

solugdes de sais.
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Bello et al (1984) relacionam através de balango de energia, a velocidade
linear de liquido no duto de transporte em fungéo velocidade de gas, altura de
dispersdo e da resisténcia (n) imposta ao escoamento de liquido pelo atrito nas

paredes do reator e por acidentes (valvulas, cotovelos, curvas, etc.):

Vi = [?—9—@"-33]% 1)

n

Para correlacionar outros dados Bello et al (1984) relata apenas a forte influéncia

da geometria e velocidade de gas,

B

A

Vit =a [K’fw) Ug 2.2)
1

onde o valor de § é 0,75. O valor de o depende da configuracdo geométrica do
airlift sendo 1,55 para reator com recirculagdo externa e 0,66 para reator com
tubos concéntricos.

A expressido de Bello mostra no entanto que a relagéo entre V, e Ug deve

ser do tipo :
Vy = a(Ug)® (2.3)

Chakravarty et al (1974), e Hsu e Dudukovic (1980) apresentam
correlagcbes para a predi¢do da velocidade de liquido obtidas a partir de balancos
da quantidade de movimento aplicados ao circuito de fluxo no reator. No entanto,
essas expressdes sdo de natureza complexa, além de ndo serem fungbes
explicitas da velocidade de gas e de paré@metros geométricos, o que torna dificil
sua utilizagdo na pratica.

Popovic e Robinson (1984), (1988), (1993) trabalhando com reatores airlift
e solucbes com as mesmas caracteristicas que aquelas utilizadas por Bello et al
(1984), correlacionam a velocidade superficial de liquido em termos da velocidade

de gas, viscosidade do liquido e geometria do equipamento.
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A \0.794
U, = o U322 ("Af) 11, 0:395 (2.4)

onde o depende basicamente da altura da disperséo gas-liquido.

2.2.1 Maedida da velocidade de liquido

Além do estudo da influéncia dos varios parametros sobre a velocidade de
liquido varios autores tem-se dedicado ao desenvolvimento de técnicas para
medir a velocidade de liquido em reatores airlift.

Varios métodos de medidas e varios estudos sobre a circulagio de liquido
sdo descritos na literatura, mas estes ndo sdo concordantes entre si. Esta
discordéncia em parte se deve as diferentes técnicas experimentais utilizadas.
Deve se ter cuidado com o método utilizado, pois este pode alterar as
propriedades fisico-quimicas do liguido.

Alguns dos métodos mais utilizados sdo descritos a seguir :

(a) medidor de orificio
O medidor de orificio € um dos métodos mais simples e mais utilizados
para medir a velocidade de circulagéo de liquido, sendo a calibragdo do medidor

realizada com o auxilio de um tragador.

(b) medidor ultra-sénico

E um método novo e ainda pouco utilizado, sendo no entanto considerado
um método muito rapido e preciso [Popovic € Robinson (1987), (1993)].

Durante a calibragéo do medidor o liquido deve ser aerado para que reflita
o sistema em operacao, garantindo assim a similaridade. A calibragéo deve ser
feita para condigdes especificas de viscosidade e razdo enire os didmetros dos

dutos de recirculagéo e transporte (Dr/Dt).
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(¢} ~medida com pulso de calor

Neste método a medida de velocidade de liquido utiliza dois termopares e
um cronémetro conirolado por um computador. Um pulso de calor € injetado no
reator. A velocidade de circulagio de EEquido e calculada a partir da medida do
tempo que o liquido aquecido demora para percorrer a disténcia entre os dois

termopares. Este medidor é descrito por Koide et al (1988).

(d) medidor continuo

Neste tipo de medidor, descrito por Philip et al (1990), dois detetores de
metal, conectados a um computador, sao instalados em pontos distintos no duto
de recirculacdo. Os detetores s@o acionados por uma pilula de polietileno
revestida por uma lamina de aluminio. A medida do tempo gasto pela pilula para
percorrer a distdncia entre os detetores permite que a velocidade seja

rapidamente calculada.

2.2.2 Influéncia da Resisténcia ao Escoamento de Liquido

A variacdo da resisténcia ao escoamento de liquido no duto de
recirculacéo influencia a circulagéo de liquido no airfift. Quanto maior a resisténcia
menor a circulacdo de liquido, chegando a zero quando o duto de recirculagio
esta completamente fechado. A grande importancia deste fator é que se pode
manipular a velocidade de liquido, sem alterar a configuragdo do reator, apenas

variando a resisténcia ao escoamento de liquido no duto de recirculag3o.

2.2.3 Influéncia da Razédo D, /D,

O efeito da razdo D, /D, sobre a velocidade de liquido foi estudada por
Jones (1985) e Koide et al (1984), (1988).

Para a mesma velocidade de gas , um valor maximo de circulagdo de
liquido & obtido com a variacdo da razédo D, /D,. A raz&o 6tima, isto & a razéo (D,/
Dy para a qual a circulagéo € maxima é D, /D, = 0,5 segundo Jones (1985) e D,
/D¢ 0,6 segundo Koide e Kubota (1984). Os dados apresentados por Koide et al
(1988) (Figura 2.1) mostram que para uma faixa de velocidade de gas entre 0,20

e 14,7 cm/s o valor da razéo étima (D, / D,) varia entre 0,50 e 0,60.
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Figura 2.1 - Efeito darazdo D,/ D, e da velocidade de gas sobre a vazao de liguido
(Koide et al (1988)).

2.3 Regimes de Escoamento Gas-Liquido

Quando gas e liquido fluem juntos em um duto vertical, diferentes regimes
de escoamento, caracterizando a distribui¢éo radial e/ou axial do fiquido e do gas,
podem ser observados dependendo das velocidades das fases, da geometria do
duto e das propriedades fisicas dos fluidos (Govier (1965)).

A caracterizacdo do padrdo de escoamento em geral é realizada através
de observacbes visuais e fofograficas, mas ndo €& adequada para definir
completamente os regimes de escoamento devido a critérios adicionais, tais
como escoamento laminar ou turbulento e a importancia relativa de varias forgas

(inerciais, viscosas, etc.).
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Na literatura encontram-se diferentes classificagcbes de regimes de
escoamento. Em trabalhos classicos sobre escoamento gas-liquido Wallis (1969)
e Govier e Aziz (1972) apresentam definicOes para os padroes de fluxo bifasico
em dutos verticais.

Wallis (1969), classifica o padrao de escoamento bifasico em:

« borbulhamento;

s pistonado;

+ anuiar;

s nevoa.

Wallis (1969) define ainda alguns regimes de fransi¢c@o entre escoamentos.
Estes regimes podem ser observados na Figura (2.2), que mostra os regimes de

escoamento para um evaporador a medida que o liquido é convertido em vapor.
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Figura 2.2 - Sequéncia do padrao de escoamento em um evaporador {Wallis (1969))
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Govier e Aziz (1972), classificam o escoamento gas-liquido em seis
regimes:

« borbulhamento;

« pistonado;

« turbulento;

» semi-anular,

« anular;

névoa.

Os escoamentos ocorrem sucessivamente a medida que se aumenta a
velocidade de gas, no entanto em seu estudo Govier tratou os trés Ultimos

regimes de escoamento como sendo um Unico; o anular-névoa (Figura 2.3):

A descricdo basica para os regimes observados por Wallis (1969) e Govier

(1972) é a seguinte:

Regime de Borbulhamento

Este regime é caracterizado por uma suspensdo de pequenas bolhas em
uma fase liquida continua. O tamanho e a velocidade de ascens&o das bolhas
aumentam com o aumento da quantidade de gas injetado no duto. Para a mesma
velocidade de gas, praticamente quase nao ocorre interagao e coalescéncia entre
bolhas durante o fluxo vertical, mantendo-se o seu tamanho. As bolhas sao
pequenas comparadas com o didmetro do duto de transporte, de modo que sua
forma nao & influenciada pela parede do tubo.

Com o aumento da velocidade de gas grandes bolhas sdo formadas por
colisdo, aderéncia e coalescéncia. O didmetro dessas bolhas se aproximam do
diametro do duto de transporte. Isso marca o final do regime de escoamento de

borbulhamento e o inicio do regime de escoamento pistonado.

Regime Pistonado
As grandes bolhas tém inicialmente a forma de uma campéanula. Com o
aumento da velocidade de gas essas bolhas se alongam, adquirindo formato

cilindrico ao longo do corpo e aproximadamente esférico na ponta, forma esta
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mais parecida com a de um projétil. Estas grandes bothas tem um diametro
praticamente igual ao didmetro do duto e ascendem com velocidade uniforme,
intercaladas por uma massa liquida contendo uma disperséd de pequenas
bolhas. Entre as bolhas e a parede do duto existe um filme liquido relativamente
fino, que escoa descendentemente a uma velocidade menor do que as das

porcoes liquidas entre as bolhas.
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Figura 2.3 - Padries de escoamento de uma mistura ar-agua em tubo de 1 * (Govier (1957)).
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Regime Turbulento

Com o aumento da velocidade de gas, a partir do regime de escoamento
pistonado, ocorre um crescimento das bolhas ac mesmo tempo que surgem
ondas e instabilidade no filme liquido. Essa instabilidade inicialmenie causa
distorcdo da bolha, e a seguir a penefragédo de liquido na bolha destruindo a
forma caracteristica desta. A continuidade da massa liquida, escoando entre
bolhas, € repentinamente destruida pela alta concenfragdo de gas no liquido.
Quando isso acontece a massa liquida flue descendentemente no duto até
readquirir sua continuidade, quando & novamente transportada pelo gas. Taitel et
al (1980) enfatizam que o movimento oscilatério do liquido & tipico do regime

turbulento.

Regime Anular-Névoa

Sob altas velocidades de gas, o liquido € levado a escoar junto a parede
do duto, com um movimento ondulado ascendente. O centro do duto contem
unicamente gas como fase continua. Este escoamento € definido como o inicio
do anular-névoa.

Com o aumento da velocidade de gas o fime de liquido se torna
relativamente liso, resultado do atrito do liquido com o rapido escoamento de gas,
e uma grande fragao de liquido é arrastada na forma de gotas, pelo gas.

Para velocidades de gas maiores do que 21 metros/ s, um ndmero
significativo de gotas é arrancada do filme de liquido, formando uma névoa,

originando o regime de escoamento de névoa pura.

No caso de reatores airlift e colunas de bolhas, Shah et al (1982) e
Schumpe e Deckwer (1982), classificam como apenas trés os regimes mais
comumente observados nesses equipamentos.

« homogéneo :
borbulhamento;

« heterogéneo :
pistonado;

turbuiento.
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Estes regimes estio representados nas Figuras 2.4 e 2.5. Os regimes de
escoamento nadc dependem unicamente da velocidade de gas, mas também do

tipo de distribuidor de gas, das propriedades fisico-quimicas do liguido e da

velocidade de liquido.

Figura 2.5 -
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Figura 2.4 - Regimes de escoamento em coluna de bolhas (Shah et al (1982))
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O Regime de Borbulhamento tem a mesma definicdo apresentada por
Wallis (1969) e Govier e Aziz (1972)e Taitel et al (1980).

Regimes Heterogéneo

Sob altas velocidades de gas ndo é possivel manter a dispersdo gas-
liquido homogénea e a partir dai surge um escoamento ndo muito estivel.
Grandes bolhas ascendem predominantemente no centro do duto, co-existindo
com uma dispersao de pequenas bolhas. Este regime nada mais & do que um
regime de fransigéo, para dutos com didmetros inferiores a 20 cm, onde o regime
de escoamento € o pistonado e para os de didmetros superiores onde o regime
de escoamento & o turbulento. No restante do duto o regime de escoamento de

bolhas predomina quase que exclusivamente.

2.4 Fragao de Gas Retido no Reator Airlift (€)

A fracao de gas (“gas holdup” € um fator importante para caracterizar o
desempenho de reatores airlift. Quanto menor for a fragdo de ga&s maior sera o

volume de liquido no qual a reacdo de fermentagéo ocorre, proporcionando uma
melhor utilizagdo do volume total do reator. Além do mais, € é de fundamental
importéncia para a area interfacial gas-liquido disponivel para transferéncia de
massa. A fragdo € esta diretamente associada a area interfacial especifica a pela

equacgao:-

a=46¢ (2.5)

onde dg € o didmetro médio de bolhas.
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Entre os fatores que influenciam a fragdo volumétrica estado: diametro do
duto, geometria do injetor, velocidade de gas, viscosidade, densidade e tensio

superficial da fase liquida.

A fragdo de gas e definida como :

Volume de gas no reator
volume do reator

€=

A definicdo de fragdo de gas em geral é aplicada para as diferentes

regides do reator :

fragdo volumétrica no duto de transporte
V. Vit |
g = o = {1»” ~L—‘J (2.6)

fragdo volumétrica no duto de recirculagdo

g = —Gr _ {1_ V”} @7)

VRr

onde Vg € a volume de gas, V volume total, V; volume de liquido (os subscritos

indicam, t duto de transporte e r duto de recirculacgo.

2.4.1 influéncia da Velocidade de Gas e do Regime de Escoamento

As influéncias do regime de escoamento e das velocidades de gas e
liquido sobre a fracdo de gas retido durante escoamento bifasico, foram
estudadas por Govier e Aziz (1972) e Schumpe e Deckwer (1982).
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Govier e Aziz (1972), estudaram a retengdo das fases gasosa e liquida
para sistemas ar-agua. A Figura (2.6) mostra o quao rapido o gas "desliza" pela
fase liquida durante o fluxo ascendente. A razdo de velocidades apresenta um
maximo quando o regime de escoamento € do tipo turbulento

Schumpe e Deckwer (1982), estudaram o efeito do regime de escoamento
e da velocidade de gas sobre a fragdo de gas retido para varias concentragbes de
carboxi metil celulose (C.M.C) (Figura (2.7)). Para baixas velocidades de gas e
para o regime de escoamento homogéneo a fragcdo de gas aumenta com o
aumento da velocidade de gas e concentragdo de C.M.C. Na transicao entre o
regime de escoamento homogéneo e o regime pistonado, a fragdo de gas se
mantém constante, podendo ocorrer um ligeiro decréscimo com o aumento da
velocidade de gas. Scb o regime pistonado a fragdo de gas retido volia a crescer
com o aumento da velocidade de gas, no entanto os dados para diferentes
concentragdes de C.M.C. estdo bem mais agrupados, mostrando que a fracao de

gas & pouco influenciada pela viscosidade.

500

] Valocidade S. do ﬁ.gna%"g_,f’ "—1 .

100

(VaiV )

Velocidade Superficial de Gas ft/s

Figura 2.6 -Razao entre as velocidades lineares Vg e V (sistema ar-agua) em tubo de 17
(Govier et al {1957)),
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Deckwer (1982)).
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2.4.2 Medida de Fracido de Gas
O meétodo mais utilizado para determinar a fracdo de gas retido no dufo de
transporte (€) faz uso de medidas da altura da dispersdo gas-liquido (Hy) e da

altura de liquido (H,). Deste modo:-

E=V-V, =Hy-H (2.8)
Vv Hy

onde V = volume da dispersao gas-liquido ;
V, = volume de liquido;

H, = altura de liquido.

Para determinar € em um reator airlift com recircula¢io externa, Popovic e

Robinson (1988) utilizaram um sistema de valvulas para interromper o
escoamento, no topo e no fundo do reator, na conexdo entre os dutos de
transporte e de recirculagdo. Depois de medir a altura da dispersdo (Hy) as
valvulas sado fechadas e a entrada de gas é interrompida. Dez minutos depois a

altura de liquido (H,) € medida.

Philip et al (1990), trabathando com fluidos altamente viscosos em um

reator airlift com recirculagdo interna determina a fragéo total de gas retido (1) e

também a fragdo de gas retido devido as pequenas (Egg) € grandes bolhas (g.5) .

Durante o experimento, a primeira medida é a altura de liquido nao aerado
(Heo). Alguns segundos apos o inicio do escoamento de gas a altura da disperséo
aumenta de Hy para H, g, aumento este devido a presenga de grandes bolhas na
dispers&o. Um aumento gradual ocorre devido ao acumulo de pequenas bolhas
até atingir o equilibrio, e a altura & H,. Neste momento o fluxo de gas é

interrompido e as grandes bolhas deixam o reator. A nova altura da disperséo,

Hsg, € devida unicamente as pequenas bolhas.
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€= _Ho - Ho . (2.9)
He - (V.1 Ag)

€= _Hig= _Ho.. (2.10)
He - (V.7 Ao)

€s5= _Hgp_- Ho . 2.11)
Ho - (Vi./ Ac)

onde A = area da segao transversal do reator;

V. = volume de liquido no reator.

Sendo que:-

Er=€ptEsp (2.12)

Com relacao a fragé@o de gas o que ocorre € o seguinte:
Quando o escoamento de gas é iniciado ocorre um aumento imediato da

altura de liquido, correspondente a fracdo de gas retido na forma de grandes

bolhas (€,5) . Com o aumenio do tempo de aeragdo, ocorre um aumento
progressivo na concentragéo de pequenas bolhas até atingir o equilibrio e a
fracdo total de gas retido se tornar €;. Com a interrupgéo do escoamento de gas,
as grandes bolhas deixam o sistema e a altura da dispers&o cai para um nivel

correspondente a fragdo de gas retido nas pequenas bolhas (Egg).

2.4.3 Resisténcia ao Escoamento de Liquido

De acordo com Merchuk e Stein (1981) a retencao de gas varia ao longo
do reator airlift, sofrendo influéncia da resisténcia ao escoamento de liquido. O
aumento da fragdo de gas retido, a medida que se afasta do distribuidor de gas,
pode atingir um valor 80 % maior do que o observado préximo a base do reator.

O aumento da resisténcia ao escoamento de liquido no duto de
recirculacao provoca um aumento na circulagio interna no duto de transporte,

elevando deste modo os valores da fragao de gas retido no duto , este aumento
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atinge um maximo quando o duto de recirculacdo estd completamente fechado,
isto € quando o reator airlift com circulagdo externa € fransformado em uma

coluna de bolhas.

2.4.4 Influéncia do distribuidor de gas

Estudos sobre a influéncia do tipo e das dimensdes do distribuidor de gas
sobre a fracdo de géas retido sdo quase inexistentes na literatura. Os poucos
dados encontrados tratam da comparagé@o entre distribuidores do tipo placa
perfurada e tubo injetor'(Merchuk e Stein (1981)). Em geral o perfil da fracao de
gas retido ao longo do duto de fransporte quando o distribuidor € apenas um tubo
tem valores ligeiramente maiores do que aqueles observados com placas
perfuradas. Uma comparagéo entre distribuidores do tipo placa perfurada mostra
que o aumento do didmetro dos orificios na placa faz diminuir a retencdo de gas
no reator (figura 2.8).

Nenhum estudo foi encontrado sobre a influéncia do didmetro do tubo

injetor sobre a retengdo de gas.

2.5 Hidrodinamica de Airlifts Operando com Liquidos Altamente Viscosos

Quando o reator airlift opera com liquidos altamente viscosos a
“populagado” de bolhas € bimodal.

Segundo Joshi et al (1990) o reator pode ser dividide internamente em
duas regides de acordo com o tipo de bolhas. Na primeira regido préxima ao
fundo do reator, o escoamento de liquido e o tamanho de bolhas é governado
pelo tipo de distribuidor de gés. No restante do reator o tamanho das bolhas
independe do tipo de distribuidor, sendo governado pelo escoamento de liquido.

Em liquidos altamente viscosos dois tipos de bolhas s@o observadas :

« grandes bolhas;

« pequenas bolhas.

Observagdes visuais, suportadas por fotografias (Philip et al (1990)),

sugerem dois mecanismos de formagéo de pequenas bolhas :
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1. Durante o processo de coalescéncia préximo ao distribuidor de gas, as
bolhas arrastadas se alongam e se quebram em pequenas bolhas;

2. As grandes bolhas se quebram na superficie do liquido gerando
pequenas bolhas que sdo arrastadas descendentemente pelo escoamento de
liquido. Sob baixas velocidades de gas, a velocidade de circulagéo de liquido ndo
é alta o suficiente para arrastar as pequenas bolhas formadas préximo ao
distribuidor de gas até a superficie da fase liquida.

As pequenas bolhas respondem por apenas 0,3 % a 0,5 % do escoamento
de gas, porem de acordo com Philip et al (1990) elas podem representar até
metade do géas retido em liquidos newtonianos, mas muito menos em liquidos nao
newtonianos.

Dados publicados por Schirgel (1981) mostram que a distribuicao das
bolhas varia ao longo do reator, além do que o didmetro das bolhas aumenta a

medida que se distanciam do distribuidor de gas.

influéncia do Tempo de Aeragdo

Diferente do que ocorre no sistema ar-dgua em liquidos altamente
viscosos, a fragdo de gas retido varia com o tempo de aeracZo. Isto pode ser
observado na Figura 2.9 (Philip et al (1990)).
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Figura 2.9 - Variago da fraglo de gas com o tempo de aeragao {Philip et al {1980)).
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Influéncia da Viscosidade do Liquido

O comportamento das bolhas e da dispersdo gas-liquide em liguidos
altamente viscosos &€ bem diferente daquela para liquidos de baixa viscosidade.
Sob altas viscosidades, ocorre uma inibigdo da quebra das bolhas de gas, com o
consequente aumento no tamanho destas bolhas. A diminui¢ao da quantidade de
pequenas bolhas, devido ao aumento da viscosidade e do nimero de grandes
bolhas, ocasiona também uma diminuicdo da fracdo de gas retido. Este
comportamento é relatado por Philip et al (1990) e Joshi et al (1990), e € mais
pronunciado no regime de borbulhamento. Com o regime pistonado o efeito da
viscosidade menos pronunciante. Este comportamento pode ser observado nos

dados publicados por Schumpe e Deckwer (1982) (Figuras 2.7 e 2.8).

2.6 Conclusao

No presente capitulo foram analisados os principais parametros
hidrodinamicos que influenciam no comportamento de reatores airlift. E possivel
perceber que a determinacdo e estudo de pardmetros como a velocidade de
liguido, a retencdo de gas, bem como o reconhecimento dos regimes de
escoamento desenvolvidos, s&o de fundamental importdncia para a
caracterizagao hidrodinamica do reator. As relagdes de dependéncia entre estes
parametros também s8oc de extrema importancia para a caracterizagdo

pretendida.
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3.1 Introdugao

No presente trabalho utilizou-se um reator airlift com o objetivo de estudar
suas caracteristicas hidrodinamicas, quando operando com liguidos newtonianos
e nao newtonianos altamente viscosos.

Medidas da taxa de circulacao de liquido, da fracdo de gas retido no reator
e observacdes dos regime de escoamento bifasico foram realizadas para

diferentes vazdes de gas, volumes de liquido e geometria do equipamento.

3.2 Montagem experimental

A Figura 3.1 mostra um esquema da montagem experimental. O
equipamento utilizado tem a configuragdo geométrica basica de um reator airlift
com recirculagao externa.

Um duto vertical, o duto de transporte [1], é utilizado para promover o
contato e elevacdo da mistura gas-liquido, enquanto que um segundo duto, o
duto de recirculagdo [2], permite o reciclo de liquido de volta ao duto de
transporte. Os dois dutos estdo interconectados na base e no topo do reator.

A base do reator [5] consiste de um cubo de acrilico com 160 mm de lado.
No topo do reator o separador gas-liquido [4] consiste de uma caixa em acrilico
de seg¢ao quadrada, com 250 mm de lado, aberta para a atmosfera.

O duto de transporte [1] é constituido de um tubo de acrilico, o que permite
a visualiza¢do dos regimes de escoamento gas-liquido. As conexdes que ligam o
duto de transporte & base do airlift sdo de tal modo que permitem a utilizagao de
tubos de diferentes diametros.

Um reservatdrio de liquido [3], de 64 mm de diametro e 2,3 m de altura,
esta conectado com a base do airlift permitindo alimenta¢do direta de liquido ao
equipamento. Deste modo o equipamento opera como se ndo houvesse
resisténcia ao fluxo de liquido na linha de recirculagdo. Um medidor de nivel,
acoplado ao reservatério de liguido, permite a leitura da altura de liquido neste
reservatorio, bem como a determinacao da altura manométrica de liquido na base

do duto de transporte.
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Figura 3.1. Esquema da montagem experimental

1] duto de transporte

[

[2] duto de recirculagao
[3] reservatério de liquido
[4] separador gas-liquido
{5] base do reator

[6] injetor de gas

[7] rotametros de liquido
[8] rotdmetros de gés

[8] mandmetro de mercUrio
[10] indicador de nivel

[11] dreno
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Dois rotémétros [71, cobrindo diferentes faixas de vazdes, estdo instalados
na linha de recirculagéo [2] permitindo medidas da quantidade de fiquido
arrastado pelo gas no duto de transporte [1].

Ar comprimido é introduzido no duto de transporte por meio de um injetor
[6] situado na base do airlift. As conexbes que ligam o injetor a base do
equipamento séo de tal modo que permitem: (a) variagdo da altura de injegéo no
interior do duto de transporte e (b) variagdo da geometria (didmetro e/ou tipo) do
injetor. Dois rotadmetros {8] e um mandmetro de merctrio [9] permitem medidas da

vazao e da presséo do ar na linha de gas.

3.3 Condigoes de operagao

No presente trabalho foram utilizados os seguintes sistemas gas-liquido:-
(a) ar-agua; (b) ar-solugbes aquosas de poli acril amida 0,13 % e 0,30 % em
peso.

Como duto de transporte foram utilizados {ubos de acrilico de 2 metros de
altura e didmetros de 2,7 cme 5,3 cm.

Como injetor de ar foram utilizados tubos de PVC com didmetros internos
de 0.25¢cm, 0,5ecme 1,0 cm.

As vazbes de ar utilizadas estiveram na faixa de 1 a 75 litros / min.

Os volumes das cargas liquidas adicionadas ao reator corresponderam a

alturas iniciais de liquido na faixa entre 80 cm e 180 cm.
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3.4 Medidas experimentais

Para diferentes condigbes de:
vazao de ar;
volume de liguido adicionado ao airlift;

didmetro do duto de transporte;

Aw oo

. didmetro do injetor;

5. viscosidade do liguido.

o trabalho experimental consistiu em:

(a) medir a taxa de recirculagcdo de liquido e a frag¢8o volumétrica de gas
retido no airlift

(b) identificar visualmente os regimes de fluxo gas-liquido desenvolvidos

durante escoamento bifasico no duto de transporte.

Medidas da vazao de liquido

As medidas da quantidade de liquido arrastado pelo gas foram realizada
por meio de dois rotdmetros localizados na linha de recirculagdo. Os dois
rotametros foram calibrados de acordo com recomendacdes da literatura (Popovic
(1987), (1993)), onde as solu¢cbes sdo aeradas anteriormente para assegurar
similaridade na operagéo. A calibragéo foi realizada para todas as solugbes por
meio de proveta e cronémetro e as cartas de calibragdo encontram-se no
Apéndice A.

Ao longo do presente trabalho, a quantidade de liquido arrastada pelo gas
é expressa em termos da velocidade superficial de liquido no duto de transporte.

Esta velocidade é dada por:

UL=Q;_/Ag (31)

onde Q, € a vazdo volumetrica de liquido e A, é a area da secio transversal do

duto de transporte.
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Medidas da vazao de gas _

As medidas da vazao de gas foram realizadas por meio de dois rotametros
localizados na linha de gas. Os rotdmetros foram previamente calibrados por
meio de um aparelho “went gas meter”, sendo a vazao de gés corrigida para
efeitos de pressdo. As cartas de calibragdo encontram-se no Apéndice A.

A influéncia do fluxo de gas foi estudada em termos da velocidade

superficial de gas, dada por:

Us=Qg /A (3.2)
onde Qg é a vazao volumétrica de gas.

Medidas da fragao de gas retido no reator
As medidas da fragdo de gas retido (g) foram realizadas utilizando-se o

método de expansao de volume. Deste modo,
e = [1-(H./Hy] (3.3)

Com o airlift em operagdo, a aliura da dispersédo gas-liquido (Hy) e
constante e igual a altura do duto de transporte, isto € H = 200 cm. A altura de
liquido (H) corresponde a altura manométrica de liquido na base do reator,

medida pelo indicador de nivel de liquido acoplado ao reservatério de liquido.

Medidas da viscosidade do liquido
Medidas das viscosidades das solugdes de poli acril amida 0,13% e 0,30%

foram feitas através de um viscosimetro de torque - Rheotest 2.1.
A relagdo entre tenséo de cisalhamento (t) e gradiente de cisalhamento (3)

obtidas para as solugdes de poli acril amida é do tipo:
1=y 8~ (3.4)

onde y e x s&0 as constantes que descrevem o comportamento do escoamento.
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A viscosidade, |, € dada por:
p=t/8=y(8)*" (3.5)
Estimativas da viscosidade real, |, no reator foram obtidas através da
correlagdo proposta por Nishikawa (1977), aqui modificada para atender as

solugdes e regimes estudados. Para as solugdes de poli acril amida, na presenca

de regime de escoamento pistonado, utilizou-se a seguinte equacéio:
=k (5 Ug) ™ (Ug = 4 cm /s) (3.6)

Tabela 3.1. Valores das constantes y, x (equacao (3.4)) e das viscosidades medidas.

solugdo 0,13 % solugdo 0,30 %
Y, 466,86 1663,7
X, 0,3288 0,4490
faixa de 8, (dynfcm®) 2,9a215,0
viscosidade p (= 1/ 1), cP 8 a 802 13 a 3388

Tabela 3.2. Valores das constantes k, m (equacao (3.6)) e das viscosidades estimadas.

solucdo 0,13 % solugao 0,30 %
K, 466,6 1663,7
m, ~ 0,3288 0,4490

faixa de p, (cP) 18 a 127 333 342
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3.5 Procedimento experimental

Uma dada carga liquida, de volume pré-estabelecido, € adicionada ao
equipamento no inicio de cada experiéncia. O medidor de nivel acoplado ao
reservatorio de liquido indica a altura de liquido no equipamento, correspondente
ao volume adicionado.

O injetor de ar é ajustado na posigcdo previamente escolhida, iniciando-se
entéo a alimentagio de ar, a uma vazao pré-estabelecida para a experiéncia.

Os rotametros de liquido tem seus registros totalmente abertos, de modo
gue a indicar a quantidade de liquido arrastado pelo gas no duto de transporte.

Sob vazdo constante de ar, leituras finais da vazéo de liquido e da altura
manometrica de liquido no duto de transporte, séo feitas apés estabelecimento do
estado estacionario no airlift. Realizadas estas leituras, a vazdo de gas é
aumentada e o procedimento é repetido, até cobrir a faixa de vazbes
estabelecida.

Com as solugdes de poli acril amida, um segundo tipo de experiéncia foi
realizada com o objetivo de analisar a influéncia do tempo de aeragéo sobre a
retencdo de gas no duto de transporte. Neste caso para uma dada altura de
liguido e vazao de gas, acompanhou-se a variagdo, com o tempo, da altura
manométrica de liquido no duto de transporte. Esta experiéncia foi repetida para
diferentes condigbes de operacio, sempre pariindo de uma solugdo liquida

completamente desgaseificada.
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3.6 Tratamento dos Dados

Os dados experimentais obtidos no presente trabalho estao listados nas
tabelas das se¢des C.1 a C.3 do Apéndice C. Como descrito anteriormente, as
experiéncias listadas no Apéndice C foram realizadas de maneira “dinamica”, isto
&, para uma dada altura inicial de liquido no airlift mediu-se a variacdo da vazéo
de liquido e da altura manométrica de liquido a medida que a velocidade de gas
era aumentada, até cobrir a faixa de vazdes estabelecida.

Deste modo, para realizar a analise dos resultados que sera descrita no
Capftulo 4, os dados experimentais foram tratados da seguinte maneira: para
cada experiéncia listada no Apéndice C, foram construidos dois graficos: 1) altura
manomeétrica de liquido (H.) versus velocidade de gas (Ug) e 2) altura
manométrica de liquido (H|) versus velocidade de liquido (U,). Para cada curva
construida buscou-se o melhor ajuste dos dados, em geral, um ajuste polinomial.
A partir destes graficos é que foram obtidos, para a mesma altura de liquido (H,),
os pares de velocidade de gas (Ug) e velocidade de liquido (U,) utilizados na

construcao dos graficos apresentados no Capitulo 4.



CAPITULO 4. - ANALISE DOS RESULTADOS
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41 Infroducio

No presente capitulo sdo apresentados os resultados obtidos
experimentalmente, bem como a andlise dos mesmos visando um melhor
entendimento do funcionamento do reator airlift. Serdo descritos os regimes de
escoamento observados, bem como as influéncias da velocidade de gas, altura
de liquido e didmetro do injetor de gas sobre a velocidade de circulagdo de

liquido e a fragdo de gas retido no airlift.

4.2. Regimes de escoamento

Os regimes de escoamento observados estdo resumidos na Tabela 4.1, de
acordo com as faixas experimentais de velocidade superficial de gas, altura de
liquido e velocidade de circulagéo de liquido no airlift.

Para o duto de transporte de 2,7 ¢m de didmetro o regime de escoamento
predominante € o regime pistonado. A maior parte do gas flui na forma de
grandes bolhas em forma de um projétil, cujo didmetro é quase igual ao diametro
do duto (Figura 4.1(a)). Estas bolhas ascendem no duto, separadas por massas
de liquido continuo contendo uma dispersédo de pequenas bolhas (Figura 4.2(a)).

Para a mesma altura de liquido (H), ¢ aumento da velocidade de gas leva a
coalescéncia das bolhas em forma de projétil, que deste modo, aumentam de
tamanho a medida que ascendem no duto. Como consequéncia dessa
coalescéncia a porgao de liquido entre bolhas se desiniegra e cai no duto até que
a continuidade da por¢do seja restaurada e a bolha seguinte consiga enfim
transporta-la. Este comportamento resulta em um fluxo pulsado do liquido,

definido por Taitel et al (1980) como regime turbulento (Figura 4.1(b)).

No caso do duto de 2,7 cm e para o sistema ar - 4gua, o regime ¢
pistonado com uma leve oscilagdo da fase liquida apenas no topo do duto,
guando se utiliza os injetores de 0,25 e 1,0 cm. Neste caso, a oscilagdo &

resultado da quebra das grandes bolhas na superficie do liquido, na sec¢éo de
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topo do duto de transporte. Com o injetor de 0,5 cm, enquanto que para aituras
de liquido H < 100 c¢cm o regime & pistonado, para H > 100 cm o regime é
turbulento e a fase liquida escoa de forma pulsada praticamente ao longo de todo

o duto.

Tabela 4.1. Regimes de escoamento.

faixade U =0a 17 cm/s

faixa de Ug

80<H<100cm | 100<H <124 cm
10 a 80 cm/s pistonado turbulento

faixa de Ug faixade U = 0a 19 cm/s

70<H <130 cm

10 a 180 cm/s pistonado, com leve oscilagéo

no topo do duto

faixa de Ug faixade U =0abcm/s

90 <H <160 cm

10 a 110 cm/s turbulento

faixa de Ug faixade U =0a8cm/s

80<H<140cm | 140<H <180 cm

5a60cm/s turbulento pistonado

Os regimes de escoamento observados no duto de 2,7 cm com as
solugbes mais viscosas sdo 0s mesmos que aqueles para a agua. No entanto,

alguns aspectos séo distintos:
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e Com as solugdes mais viscosas, para a mesma faixa de altura de liquido e
velocidade superficial de gas, a ocorréncia dos regimes de fluxo independe do
didmetro do injetor;

» Escoamento pulsado da fase liquida (regime turbulento) é observado ao longo
de todo o duto de transporte, apenas a baixas alturas de liquido (H < 140 cm).
Em algumas partes do duto as bolhas formadas, s&o tao longas (Figura 4.1(c))
que o regime de escoamento & muito semelhante ao regime anular, embora a
velocidade superficial de gas nao seja suficiente para o desenvolvimento deste
regime, relatada na literatura como sendo superior a 21 m/s. Para as maiores
alturas de liquido (H > 140 cm) o regime € pisfonado, bem comportado, para

toda a faixa de velocidade superficial de gas.

Figura 4.1. Regimes de escoamento

No caso do duto de 5,3 cm, o regime pistonado s6 € observado sob
velocidades de gas inferiores a velocidade de iminéncia de circulagéo (velocidade

de gas sob a qual tem inicio a circulagdo padréo de liquido no airliff).
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Para a maior parte das condi¢gbes estudadas o regime de escoamento é
desordenado, com muita coalescéncia e circulagao interna de liquido no duto de
transporte (Figura 4.2(b)). Ndo foram observadas oscilagdes por parte da fase
liguida. Merchuk e Stein (1981), consideram que o aumento da coalescéncia e
circulagéo interna no duto de transporte esta associada ao aumento da
resisténcia ao fluxo de liquido no vertedor. No presente trabalho, o didmetro do
vertedor (2,5 cm) é de fato menor do que o didmetro do duto de transporte (5,3
cm), fato que poderia explicar a coalescéncia e maior circulagdo interna de
liquido. No entanto, o reservatério acoplado ao airlift permite alimentagao direta
de liquido para o equipamento, compensando qualquer resisténcia ao fluxo de
liquido no vertedor.

O regime de escoamento observado no duto de 5,3 cm nao pode ser
classificado como “turbulento”, pois néo existe oscilagido da fase liquida no duto.
Nesse caso a melhor definicdo seria regime do tipo “espuma” (“froth”), para
designar uma dispersdo gas-liquido com muita agitacdo, coalescéncia e

circulacao de liquido entre bolhas.

Geracdo de Bolhas

A distribuicdo de bolhas no contator € bimodal.

Grandes bolhas se formam junto ao distribuidor de gas a partir da rapida
coalescéncia de pequenas bolhas, e aumentam de tamanho a medida que
ascendem no duto, por coalescéncia com outra grande bolha. Este fendmeno é
atribuido ao aumento da velocidade de ascensao da bolha posterior, causando
uma diminui¢do da tensdo superficial da bolha resultante. Isto ocorre a baixas
velocidades de gas e na metade superior do duto de transporte, mas a medida
que a velocidade de gas aumenta este fendmeno passa a ocorrer ao longo de

todo o duto, com um aumento consideravel da turbulencia.
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(a)

Figura4.2. Regimes de escoamento

As pequenas bolhas se formam em parte junto ao distribuidor de gas e na
grande maioria na superficie do liquido no topo do duto de transporte, a partir da
quebra das grandes bolhas.

Apesar da utilizacdo de um separador gas-liquido na seg¢éo de topo do
airlfit, o aumento da viscosidade da fase liquida causa um aumento na
concentragéo de pequenas bolhas, decorrente de um maior tempo de residencia
destas no reator. Como as pequenas bolthas praticamente ndo sofrem
coalescéncia, a medida que escoam ascendemente elas conservam seu tamanho
inicial, contribuindo desta maneira tambem para um aumento da retencao de gas

com o tempo de aeragéo.
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Em alguns casos, o periodo necessario para uma completa
desgaseificacdo da solugdo em estudo, apds o término de cada experimento,
chegou a 7 horas, dependendoc da viscosidade e da altura de liquido no duto de
transporte.

Com o objetivo de compreender methor a ocorréncia dos regimes
desenvolvidos nos dutos de 2,7 e 5,3 cm, os resultados obtidos no presente
trabatho sao comparados com os resultados obtidos por Taitel et al (1980),
mostrados na Figura 4.3.

Taitel et al (1980) estudaram os regimes de escoamento bifasico, bem
como o comprimento minimo necessario para o desenvolvimento de um regime
pistonado estavel (comprimento de entrada, Lg), em dutos verticais de 2,5 cm e
5,0 cm de didametro. Os comprimentos dos dutos utilizados nao s&o informados
pelos autores mas apenas classificados como “muitos longos”. Desde que valores
de comprimento de entrada (Lg) da ordem de 500.D {onde D é o didmetro do
duto), s@o relatados, acreditamos que os dutos utilizados chegaram a ter pelo
menos 12,5 metros de comprimento no caso do duto de 2,5 cm e 25 metros no

caso do duto de 5,0 cm.

Desenvolvimento do regime pistonado

Segundo Taitel et al (1980) o regime pistonado se desenvolve a partir de
um padrao de borbulhamento, quando a vazao de gas aumenta a uma extensao
tal que forca as bolhas a se aglomerarem e coalescerem. Se o processo de
coalescéncia & continuo, grandes bolhas (bolhas de “Taylor’), que ocupam a
maior parte da area transversal do duto, sdo formadas e ascendem no duto,
separadas axialmente por uma porgao liquido na qual estdo dispersas pequenas
bolhas. Experimentos sugerem que a transi¢8o para o regime pisfonado ocorre
quando a porcentagem de gas retido no duto é cerca de 30 % do volume da
mistura gas - liquido no duto.

Como sera observadc na secdo 4.4, os valores minimos da retengdo de
gas no duto de transporte, determinados no presente trabalho, estiveram entre

25% e 30 % do volume total.
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Velocidade de ascensao das bolhas
A velocidade da bolha de “Taylor” é dada pela relagéao:

Up = C; (Ug + Uy) + C, VgD 4.1)

Na equacgio (4.1) o termo (Ug + U,) representa a velocidade média da mistura
gas - liquido no duto. C; é um fator que depende do perfil de velocidade do
liqguido acima da bolha de “Taylor” e C, € uma constante que depende das
propriedades do liquido. A Tabela 4.2 mostra valores tipicos das constantes C; e
C,, em funcao da viscosidade do liguido.

Para efeito de comparacéo, valores da velocidade de ascensao das bolhas
de “Taylor” foram calculados utilizando-se a equacéao (4.1). Os valores utilizados
para as constantes C, e C, foram aqueles da Tabela 4.2. Para as solugbes de
poli acril amida 0,13 e 0,30 %, os valores das constantes C, foram 1,5 e 1,62,
respectivamente.

Os valores da velocidade obtidos através da equacao (4.1) séo
comparados na Figura 4.4 com os valores experimentais da velocidade da bolha.
Desde que, no regime pistonado a maior parte do gas escoa na forma das bolhas

de “Taylor” a velocidade de ascensao é dada por:
U,=Ug/¢ (4.2)

Da Figura 4.4 observa-se que para velocidades média (Ug + U,) menores
do que 40 cm/s, os valores experimentais da velocidade da bolha estdo em
concordancia com aqueles calculados pela equagdo (4.1). Para valores de
velocidade média > 40 cm/s a velocidade experimental foi sempre menor do

aquela dada pela equacgao (4.1).
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Tabela 4.2. Valores das constantes na equagao (4.1)
Liquido C, C, Referéncia
baixa viscosidade 1,2 0,35 Wallis (1969);
Taitel et al (1980)
altamente viscoso 1,2a2,0 0,24 a 0,33 Philip et al (1990)
{0,115 a 2,850 Pa.s)
ndo newtoniano Bm +1) /(m+1)* 0,35 Philip et al (1990)

(* m é o expoente na equagdo: T =k )

velocidode do bolho {cm/s)

140
1284
06 -
soluccn 0,13 #
27 - d = 0.25
d = 0.5
BE oo 0,00 %
= 0,5
= 10
40 4
ieoria 5
l - = sol 0,13 ®
20 e 50l 0,30 %
D T T T § T H T [ T T i T T T ! T
& 20 40 80 80 100
s

velocidade media fem/s)

Figura 4.4, Velocidade de ascens&o da botha de “Taylor”.
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regi rbulent mo “efei ”

Taitel caracteriza o padréo turbulenfo como aquela condicdo onde
movimento oscilatorio do liquido € observado. No regime pistonado, o liquido
entre duas bolhas move-se a velocidade constante. No regime {furbulento, a
porgao liquida entre bolhas é muito pequena para suportar uma ponte estavel de
liquido entre duas boihas consecutivas. O filme liquido que flui descendente em
volta da bolha penetra profundamente na por¢ao liquida, criando uma mistura
aerada altamente agitada, até que a porgao liquida se desintegra e cai no duto. O
liguido re-acumula na proéxima por¢cdo, a um nivel mais baixo, onde a
continuidade liquida é restaurada e a porgao retoma seu movimento ascendente.
Este comportamento resulta em movimento oscilatério do liquido, considerado
uma caracteristica do regime furbulento.

Observagtes do processo de desenvolvimento de um regime pistonado
levaram Taitel et al (1980) a classificar o regime turbulento como um fendmeno
de “regido de entrada” associado a existéncia de escoamento pistonado ao longo
do restante do tubo. Isto &, sempre que regime pisfonado € observado, a
condicdo proxima da entrada parece ser “turbulenta”. Aléem do mais, o
comprimento de entrada, ou a distancia ao longo da qual “turbuléncia” é
observada antes que regime pistonado estavel tenha lugar, depende das vazdes
e tamanho do duto.

O processo de desenvolvimento de um regime pisfonado estavel, préximo
da secao de entrada é assim descrito: na enfrada o gas e o liquido introduzidos
formam curtas por¢gdes de liquido e curtas bolhas de Taylor. Porgées liquidas
“curtas” séo instaveis e caem no duto, misturando-se com a porgéo posterior,
fazendo com que esta praticamente dobre de tamanho. Nesse processo, a bolha
de “Taylor” seguindo a porgao liquida aproxima-se da bolha anterior e coalescem
enquanto a por¢cdo entre bolhas colapsa. Este processo se repete e o
comprimento da porgdo liguida bem como o comprimento das bolhas de “Taylor”
aumenta a medida que ascendem no tubo, até que a porgéo liquida seja longa o
suficiente para ser estavel e formar uma ponte competente entre duas bolhas

consecutivas.
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Entre a entrada e a posigdo na qual uma porgao liquida estavel é formada,
a por¢ao liquida sobe e desce alternadamente e isto € precisamente a condicéo
do fluxo turbulento. A medida que a vazao de gas aumenta o comprimento desta
regido de entrada aumenta a uma extensao que pode ocupar o comprimento total
do duto. Desta maneira, o fluxo furbulento é também caracterizado como um
fenémeno de entrada.

Desde que, na pratica, todos os tubos s3o de comprimento finito, Taitel et
al (1980) desenvolveram um meétodo para caicular o “comprimento de entrada”
(Lg) requerido para desenvolver regime pistonado estavel. A distancia da entrada
até aquele comprimento o regime observado é o turbulento. Referindo-se a Figura
4.3(b), assumir que o ponto de observacdo estd a 200 didmetros acima da
entrada do duto. Para as condi¢bes de fluxo situadas a esquerda da curva (Lg /D)
= 200 e a direita da curva A, o regime € pisfonado. Para as condi¢des de fluxo a
direita da curva D, o regime sera turbulento, desde gue a vazao de gas nio seja
tao alta para levar ao desenvolvimento do regime anular. Embora turbuléncia seja
observada como um fendmeno de regido de entrada, condigcdes de fluxo para as
guais escoamento turbulento existe ao longo de todo o duto também podem
ocorrer. Por exemplo, na Figura 4.3(b), para um tubo cujo comprimento € menor
do que 200.D, os valores de Ug e U localizados & direita da curva (Lg /D) = 200
irdo resultar em fluxo furbulento ao longo de todo o duto. Em outras palavras, o
duto todo se consistira de uma regido de entrada com o propdsito de desenvolver
regime pistonado.

Deste modo, comparando-se os dados de Taitel et al (1980) obtidos em
dutos “muito longos”, de 2,5 e 5,0 cm de diametro, com aqueles obtidos neste
trabalho em dutos de 2,7 e 5,3 cm e 200 cm de comprimento, concluimos que as
condicGes de fluxo (Tabela 4.1) onde se observou um regime diferente do regime
pistonado constituiram-se em situagdes onde os 200 cm do duto eram apenas
uma “regido de entrada” de um regime pisfonado. Com dutos mais longos a
tendéncia seria o desenvolvimento do regime pisionado, ao longo de todo o duto,

como observado nos dados de Taitel et al (1980).
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4.3. Velocidade de circulacido de liquido

Os resultados obtidos para a velocidade de liguido estdo representados
nas Figuras 4.5 a 4.7 para o sistema ar-agua e Figuras 4.8 a 4.10 para o sistema

ar- solugéo de poli acril amida.

4.3.1 Sistema ar - agua

As Figuras 4.5 a 4.7 mostram o efeito da velocidade do gas, da altura de
liquido (H) e do didmetro do injetor sobre a velocidade de liquido para o sistema
ar-agua, utilizando os dutos de 2,7 e 5,3 cm de diametro.

De um modo geral, para a faixa experimental estudada, a velocidade de
liqguido aumenta com o aumento da velocidade de gas. Este fato se deve ao

#

aumento da “ forga motriz “ para a circulacdo, isto & da diferenca entre a
densidade do liquido no vertedor e a densidade da mistura gas - liquido no duto
de transporte, & medida que a velocidade de gas aumenta. No entanto, sabe-se
que a velocidade de ascensao das bolhas aumenta com o aumento da velocidade
de liquido (Philip et al (1990)). Deste modo a tendéncia da circulagao € atingir um
valor constante, e ate diminuir, com o aumento da velocidade de gas, na medida
em que 0 gas passa mais rapidamente pelo duto de transporte, diminuindo a

“forca motriz” para circulacao.
¢

Para a faixa experimental estudada com o duto de 2,7 cm de didmetro,
maiores circulacdes de liquido sdo obtidas com o injetor de 0,5 cm. (Figura
4 .5(a)). Neste caso, para alturas de liquido H < 100 cm as grandes bolhas em
forma de projétil (“bothas de Taylor”) escoam de forma ordenada e continua,
coalescendo e aumentando de tamanho enquanto ascendem no duto (regime
pistonado). Nessa regifio a velocidade de liquido aumenta com o aumento da
velocidade de gas e altura de liquido

Para alturas H > 100 cm o fluxo de liquido ocorre de forma pulsada (regime
turbulento). Neste caso, sob bbaixas velocidades de gas (< 15 cm/s) a velocidade
de liquido independe da altura de liquido (H). O comportamento estd bem

~ caracterizado na Figura 4.6(a) onde se observa que pequenas variacdes na
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velocidade de gas podem alterar bruscamente a velocidade superficial de liquido

no duto de transporte.

Com os injetores de 0,25 cm e 1,0 cm (Figuras 4.5(a) e 4.7(a)) as “bolhas
de Taylor" sdo maiores e coalescem mais rapidamente. Na secdo de topo
observa-se uma leve oscilagdo no fluxo de liquido, em consequéncia da quebra
das grandes bolhas quando estas atingem o topo do duto de transporte. Os
padrdes de escoamenio desenvolvidos com os dois injetores sao praticamente os
mesmos, muito embora a turbuiéncia e agitagdo gerada pelo injetor de 0,25 cm
seja muito maior. Deste modo, sob o mesmo regime de escoamento, as
circulagdes de liquido obtidas com os injetores de 0,25 e 1,0 cm sdo praticamente
da mesma ordem de magnitude, exceto para as menores alturas de liquido (H <
80 cm) onde velocidades de liquido ligeiramente maiores sdo obtidas com o

injetor de 1,0 cm.

No caso do duto de 5,3 cm de didmetro (Figuras 4.5(b) a 4.7(b)) os
regimes de escoamento desenvolvidos com os trés injetores sao praticamente do
mesmo tipo: uma dispersdo gas-liquido, com muita agitacdo, coalescéncia e
circulag&o de liquido entre bolhas. Como veremos na secg@o 4.4, a retencéo total
de gas no duto de transporte também independe do didmetro do injetor. Deste
modo, seria de se esperar que as dependéncias da velocidade de liquido (U)) em
relagdo a velocidade de gas (Ug) e a altura de liquido (H) também fossem
semelhantes para os trés injetores. No entanto, isto ndo aconteceu.

Com o injetor de 0,5 cm e particularmente a baixas alturas de liquido (por
exemplo H = 90 cm) observa-se que aumentar a velocidade de gas acima de 65
cm/s ndo aumenta a circulagéo de liquido. Este casc em particular esta de acordo
com o fato de que a fragdo de gas no duto também permanece constante, em
torno de 0,55, quando a velocidade de gas aumenta acima de 70 cm/s,
independentemente do injetor. Isto & se com 0 aumento da velocidade de gas a
fracao de gas permanece constante, a “forga motriz” para circulagdo néo se
altera, bem como a circulacdo de liquido. Isto no entanto ndo ocorre com o0s

injetores de 0,25 e 1,0 cm, na faixa experimental estudada.



Capitulo 4 - Andlise dos Resultados _ 48

No duto de 5,3 cm maiores circulacdes sao obtidas com o injetor de 1,0
cm, provavelmente por gerar bolhas maiores, cujas velocidades de ascenséo séo
maiores do que quando se utiliza os injetores de 0,25 e 0,5 cm. Deste modo,
embora sob o mesmo regime de escoamento, uma combinagido adequada entre
turbuléncia e tamanho de bothas propicia um transporte de liquido mais eficiente
com o injetor de 1,0 cm.

Uma comparagdo das situagbes onde o transporte de liquido € mais
eficiente nos dois dutos mostra que estas situagdes aconteceram quando a razdo
entre didmetro do duto e didmetro do injetor foi cerca de 5,4. Jones (1985) analisa
a existéncia de uma combinac¢ao 6tima entre parametros geométricos no airlift de

modo a proporcionar maiores circulagdes de liquido.
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4.3.2 Sistema ar - solugio de poli acril amida

As Figuras 4.8 a 4.10 mostram o efeito da velocidade de gas, da altura de
liquido (H) e do diametro do injetor sobre a velocidade superﬁciai de liquido no
duto de transporte de 2,7 cm de didmetro. Da mesma maneira que para o sistema
ar-agua, a velocidade de liguido aumenta com o aumento da velocidade de gas.

Para a faixa experimental estudada, os injetores de 0,5 e 1,0 cm
proporcionaram circulagdes ligeiramente maiores do que o injetor de 0,25 cm. No
entanto, de um modo geral, a mudanga do injetor pouco influenciou no regime de
escoamento, bem como na circulagdo de liquido, principalmente quando a altura
de liguido (H) se aproximou da altura do duto (200 cm).

Independente do injetor, quando H > 140 cm, o regime de escoamento &
pistonado e deste modo as velocidades de liquido foram da mesma ordem. Um
aumento da altura H, nesta faixa pouco influenciou a velocidade de liquido.
Quando H < 140 cm, o regime é furbulento, com muita oscilag&o e neste caso
circulagdes ligeiramente maiores foram obtidas com os injetores de 0,5 e 1,0 cm.
Nesta faixa a velocidade de liquido foi maior para maiores alturas de liquido(H).

A influéncia da altura H sobre a velocidade de liquido foi ligeiramente
menor com a solugdo de poli acril amida 0,30 %, particularmente a altas

velocidades de gas.
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4.4. Retengio de gas em reatores airlift

Os resultados obtidos para a fragcdo de gas retido no airlift estao
representados na Figura 4.11 para o sistema ar-agua e Figuras 4.12 a 4.14 para

o sistema ar- solugao de poli acril amida.

4.4.1 Sistema ar -agua
A Figura 4.11 mostra a influéncia da velocidade de gas e do didmetro do
duto de transporte sobre a fragéo de gas retido no reator, para o sistema ar-agua.

Os valores minimos observados para a fragédo de gas () estdo entre 0,25 e

0,30, condicao indispensavel para o desenvolvimento de regimes como pisfonado
e turbulento (Taitel et al (1980).

Independentemente do didmetro do injetor, a fragdo de gas retido (g) foi

ligeiramente maior no duto de 2,7 cm. O aumento da velocidade de gas aumenta
a fragdo de gas no dutfo, no entanto as curvas na Figura 4.11 indicam, para a
faixa experimental estudada (10 < Ug < 150 cm/s), um limite maximo de retencgéo
de cerca de 55 % do volume do duto de transporte para o duto de 5,3 cm e 62 %

para o duto de 2,7 cm.
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Figura4.11. Frac3oc de gas retido (sistema ar-agua)
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4.4.2 Sistema ar - solugado de poli acril amida

As Figuras 4.12 a 4.14 mostram a influéncia do tempo de aeracfo sobre a
retencao de gas nas solugdes de poli acril amida.

Em fluidos viscosos a retengéo de gas no contator aumenta nos primeiros
instantes de aeragéo, até atingir um valor constante (equilibrio), dependendo da
velocidade do gas. Instantes apos o fluxo de gas ser iniciado a reten¢do de gas
se deve unicamente as grandes bolhas presentes no sistema. Com o progresso
da aeragao a concentracéo de pequenas bolhas aumenta, bem como a fragdo de
gas retido, até que o equilibrio seja atingido.

Verifica-se também que um estado de pseudo - equilibrio (uma condicao
muito proxima ao equilibrio) € atingido mais rapidamente quanto maior é a
velocidade de gas. Para velocidades de gas acima de 30 cm/s o pseudo-
equilibrio foi atingido em torno de 4 minutos depois de iniciada a aeragao, e por
volta de 7 minutos para as velocidades < 30 cm/s.

O efeito da altura de liquido (H) e da velocidade de gés, sobre a fragao de
gas nas solugdes poli acril amida pode ser observado nas Figuras 4.16 a 4.19. A
fracdo de gas retido aumentou com o aumento da velocidade de gas e, como
esperado, diminuiu com o aumento da altura de liquido. A influéncia da H foi
menor na solugdo mais viscosa (0,30 %).

Verifica-se também que a fracdo de gas é muito pouco influenciada pela
variacdo do didmetro do injetor, desde que o regime de escoamento foi

praticamente o mesmo, independente do injetor.
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4.5 Influéncia da viscosidade

Na Figura 4.20 é mostrado o efeito da viscosidade sobre a velocidade de
liquido. Nesta encontra-se uma comparacgéo entre os dados experimentais das
solugdes de poli acril amida 0,13% e poli acril amida 0,3%. Como era esperado a
velocidade de liquido diminuiu consideravelmente com o aumento da viscosidade,
devido ao aumento da for¢a de arraste nas paredes do duto. Este efeito € muito

mais pronunciado para as maiores alturas de liquido H.
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Figura 4.20. Efeito da viscosidade sobre a velocidade de liguido.
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A Figura 4.21 mostra a influéncia da viscosidade sobre a fragdo de gas
retido, (d = 0,25 cm). O aumento da viscosidade do liquido aumenta
consideravelmente a fragdo de gas retido, como consequéncia da diminuigdo da

coalescéncia entre as bolhas.
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Figura 4.21. Efeito da viscosidade sobre a frag8o de gas retido.
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4.6 Velocidade de iminéncia de circulagao

A Figura 4.22 mostra a velocidade de iminéncia de circulagdo (velocidade
de gas sob a qual tem inicio a circulacéo padrao de liquido no airlift) em fungéo
da altura de liquido, nos dutos de 2,7 e 5,3 cm.

Para ambos os sistemas ar-agua e ar- poli acril amida (0,13 % e
0,3%, (em negrito)) a velocidade & independente do didmetro do tubo injetor.
Para o sistema ar-agua, a uma mesma altura de liquido a velocidade de gas
necessaria para iniciar a circulacao de liquido no duto de 5,3 cm deve serde 2,2
vezes maior do que aquela no duto de 2,7 c¢m. Este efeito de aumento da
velocidade de iminéncia de circulagdo também é sentido com o aumento da

viscosidade porem a um nivel menor.
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Figura 4.22. Velocidade de iminéncia de circulagdo em fung&o da submergencia e
do didmetro do duto de transporte (sistema ar-agua e poli acril amida
(D =2,7 cm)).
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4.7 Conclusoes

As influéncias dos regimes de escoamento, velocidade de gas, altura de
liquido e didmetro do injetor de gas sobre a velocidade de circulagéo de liquido e
a fragao de gas retido em reatores airlift foram estudadas no presente Capitulo.

Os regime de escoamento predominantes no airlift foram o regime
pistonado e o regime furbulento. Para as condigdes experimentais utilizadas o
regime furbulento pode ser classificado como um efeito de entrada de um regime
pistonado.

A fragcdo de gas retido e a velocidade de liquido, aumentam com o
aumento de velocidade de gas. Em geral esta influéncia torna-se menor a medida
gue a velocidade de gas se aproxima do limite de operagéo.

Os resultados obtidos no presente trabalho mostraram que o acimuio de
pequenas bolhas em liquidos altamente viscosos causa uma variagdo na
retencio de gas, com o tempo de aeragao.

Verificou-se um aumento da circulagédo de liquido € um decréscimo da
retencdo de gas com o aumento da altura inicial de liquido, no entanto, a
intensidade desta influéncia diminui a medida que a altura de liquido se aproxima
da altura do duto de transporte (200 cm).

A variagdo do didmetro do tubo injetor praticamente naoc influéncia a
retencdo de gas. As circulagbes de liquido foram ligeiramente maiores com os
injetores de 0,5 e 1,0 cm.

Finalmente, verificou-se que o aumento da viscosidade da fase liquida
provoca um aumento da retengdo de gas no contator. A circulacdo de liquido,
como era esperado, diminui com o aumento da viscosidade. Estas influéncias da
viscosidade sao causadas pela diminuicdo da velocidade de ascendéncia das

grandes bolhas e reduzida coalescéncia entre bolhas de um modo geral.
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5.1 Introdugao

Dada a importancia da velocidade de circulagdo de liquido para o projeto
de reatores airlift, buscou-se no presente capitulo a modelagem matematica que
melhor representasse os dados experimentais obtidos. Dois modelos serao
apresentados: um Modelo Semi-Empirico, descrito originalmente por Chisti et al
(1988) e um Modelo Empirico, desenvolvido com base em andlise adimensional
das variaveis importantes para a caracterizacao hidrodinamica de reatores airlift.

Qualquer que seja o modelo apresentado, a comparagao entre a variavel
medida experimentalmente e a que o modelo prevé, nos mostra com exatidao a
aproximacdo do modelo com relagao a realidade do processo. Este procedimento

nos fornece argumentos necessarios para a aceitacdo do modelo.

5.2 Modelo Semi-Empirico

O modelo semi-empirico apresentado neste capitulo para a predigado de
circulagao de liquido tem como base o modelo teérico descrito por Chisti et al
(1988), onde utilizou-se a equacédo reduzida para o reator airlift com recirculagao

externa , apresentada abaixo.

' 12

Ut = 29ha 1 - or) (5.1)

o Ty ) ]

Para a utilizacao desta equagao é necessaria a predigdo do coeficiente de

friccao total (Ky) e da fragéo de gas retido no duto de recirculacio (g,).
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Para o calculo do coeficiente de friccdo total utilizamos da correlagéao
apresentada por Garcia Calvo (1991b), onde introduzimos algumas alteragdes
para atender ao sistema em estudo.

Deste modo:

G4p (@, + Let)(A,T@M 64, (H, +L,,)

(= it
Vit th P, A, Vi, Dr2 P

(5.2)

O termo de viscosidade aparente de liquido (u,), que representa a
influéncia da viscosidade para liquidos newtonianos, foi alterado e em seu lugar
introduzimos o termo de viscosidade real para liquidos ndo newtonianos (L), ja

apresentado no capitulo 3 e calculado através da equacao (3.6).

_ 64 u; (Ht + i—et)(&)z . 64 p, (Hr + Ler)

(5.3)
Vit D¢? pL At Vi, D2 pp

K¢

Outra modificagao necessaria foi a do comprimento equivalente do duto de

recirculacao (L,,) que vai ser considerado como sendo 200 D..

Para o calculo da fragéo de gas retido no duto de recirculagéo utilizamos a

correlagédo apresentada por Chisti et al (1986), dada por:
gr =0,46 g; — 0,024 (5.4)

Mesmo utilizando-se de um modelo base iniciaimente proposto para agua
e liquidos de baixa viscosidade para a predigio da velocidade de circulacao, as
modificacdes introduzidas junto ao calculo do coeficiente de fricgdo surtiram os
efeitos esperados. Como pode ser observado a seguir, a predigdo da velocidade
de circulagao de liquido pelo modelo semi-empirico, mostra que mais de 68% do

valores calculados apresentam um desvio menor que 35%.
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Figura 5.1. Velocidade de liquido experimental versus velocidade de liquido calculada

utilizande o modelo empirico para a solugao de poli acril amida 0.13%, onde a faixa de

altura de submergencia é 80 a3 180 ¢cm, tendo como didmetro do duto de transporte 2,7

cm, e diametros de fubo injetor 0,25, 0,56 e 1,0 cm.
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Figura 5.2. Velocidade de liquido experimental versus velocidade de liquido calculada

utilizando o modelo empirico para a solug&o de poli acril amida 0.3%, onde a faixa de
altura de submergencia é 80 a 180 cm, tendo como didmetro do duto de transporte 2,7

cm, e diametros de tubo injetor 0,25, 0,5e 1,0 cm.
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Figura 5.3. Velocidade de liquido experimental versus velocidade de liquido calculada
utilizando ¢ modelo empirico para as solugdes de poli acril amida 0.13% e 0,3%, onde a
faixa de altura de submergencia & 80 a 180 cm, tendo como diametro do duto de

transporte 2,7 cm, e diametros de tubo injetor 0,25, 0,5 e 1,0 cm.
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5.3 Modelo Empirico

No desenvolvimento do modelo empirico para o calculo de velocidade de
liquido utilizamos a técnica de analise dimensional. Esta técnica se caracteriza
pela combinacao das varidveis que afetam o fenémeno, através da obtengio de
grupos adimensionais que descrevem este fenémeno.

Uma situag@o mais geral na qual a analise dimensional pode ser utilizada
com sucesso, € aquela na qual ndo existe uma equacio diferencial que governe
claramente o fendmeno. Em tal situacdo utilizamos um procedimento geral,
conhecido como Teorema Pi de Buckingham, teorema este que permite que o

fendmeno a ser estudado possa ser expresso em termos de grupos

de interesse possa ser determinado como uma fungdo dos outros grupos

adimensionais, e sustentados por pardmetros operacionais e geométricos.

.= F (o, w3, g, Tn) (5.5)

Aplicagdo do Teorema Fi de Buckingham

A primeira etapa deste teorema consiste na listagem de todos os n
paramefros que influenciam significativamente a variavel em estudo. Em seguida
escolhe-se o conjunto de dimensdes fundameniais adequada ao problema,
podem ser expressa em termos do sistema de unidades MLT ou FLT, sendo
considerado o sistema MLT no estudo. E apés, descrevendo as dimensdes de

todos os parametros em termos dessas dimensdes fundamentais.
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Descri¢cdo dos Parametros Simbolo | Dimensdes
Altura do Reator L L
Altura de liquido H, L
Diadmetro do Duto de Transp. D, L
Didmetro do Tubo Injetor d L
Massa Especifica da Solugao oL ML
Massa Especifica da Agua Pa ML
Viscosidade média da Solugdo B ML
Viscosidade da Agua 1 ML
Velocidade de Gas Ug LT
Velocidade de Liquido U, LT’

Matriz Dimensional

L Hy Dy d PL Pa Hr Ha U Ug
M 0 0 0 0 1 1 1 1 0 0
L 1 1 -3 -3 -1 -1
T 0 0 0 0 0 0 -1 -1 -1 -1

Na tabela (5.1) observamos que o numero de variaveis geométricas e
operacionais € igual a 10, e na matriz dimensional, pela visualizagdo dos
expoentes das variaveis com relagdo as dimensdes béasicas sabemos que o maior
determinante nao nulo € igual a 3. Este é portanto, o nimero de varidveis basicas
ou repetidas.

A escolha das variaveis basicas, que serdo repetidas na formulacdo dos
grupos adimencionais, ndo deve ser de forma aleatéria. A técnica mais utilizada é
a da escolha de um conjunto de varidveis que envolvam grandezas de carater

cinematico, massa ou forga e geométrico. As variaveis basicas escolhidas foram
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a altura de liquido {H,), a velocidade de gas (Ug ) e a viscosidade média da
solugéo (},).

A formulagado das equagbes dimencionais inicia-se pela determinagéo do
namero de grupos adimencionais, que no caso sao 7 grupos, grupos estes
determinados pela subtragdo entre o nimero de parédmefros que influencia a
variavel (n) e a ordem do maior determinante néo nulo (m). O resultado sdo 7

grupos adimencionais determinados.

T = U H° 'y (5.6)
Tg = Us® H° p,° D, (5.7)
T3 = Ug® H° p,° d (5.8)
T4 = Ug® H® 1° po (5.9)
T5 = Ug® H® 1,° p, (5.10)
Te = Us® H” 1° pa (5.11)
T7 = Ug® H° p,° L (5.12)

A solugéo das equacgdes 5.6 a 5.12, como também as simplificagdes para a

obtengéo das correlagbes empiricas estdo apresentadas no Apéndice D.

W W w
w HL 1 d 4 (p s
U = wq Ug"2 (——] [-—) L‘*‘a (5.13)
L 1 Y36 E Dt ;

a equacao (5.13) & a correlag@o para solugdes de poli acril amida e

H, s Wa
U, = wyq Ug®2 (—H (—d—) (5.14)

a equacio (5.14) para a agua.

O desenvolvimento para o calculo dos coeficientes das equagdes (5.13) e

(5.14) estao descritos também no Apéndice D.
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O ajuste obtido para os dados da solugao de poli acril amida 0,13% com

viscosidade média de 43 cP tem como constantes as apresentadas abaixo :

w, = 0,0010158 w, = 3,0067
w; = 8,7539 w, = 0,0385
wg = -1,1105

Para a solugao de poli acril amida 0,3% com viscosidade média de 95 cP e

obtemos :
wy = 9,8453E-85 w, = 55918
ws = 13,4682 ws= 0,2325
ws = -51,4083

Para ambas as solugdes, poli acril amida 0,13% e 0,3% obtemos :

w; = 0,019979 w, = 3,5294
w, = 09,0756 w,= 0,1111
wg = 0,5182

Substituindo as constantes obtidas na equacdo (5.13) obtemos a

correlagao para o ajuste dos dados de poli acril amida.

H 90756 d 01111 M 0,5182
U, = 0,019979 Ug35294 {—H [6—} (——EJ (5.15)
t Hr
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Figura 5.4. Velocidade de liguido experimental versus velocidade de liquido calculada
utilizando o modelo empirico para a solugdo de poli acrit amida 0.13%, onde a faixa de
altura de submergencia € 80 a 180 cm, tendo como didmetro do duto de transporte 2,7
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Figura 5.5. Velocidade de liquido experimental versus velocidade de liguido calculada

utilizando o modelo empirico para a solugéo de poli acril amida 0.3%, onde a faixa de
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altura de submergencia é 80 a 180 ¢m, tendo como didmetro do duto de transporte 2,7

cm, e didmetros de tubo injetor 0,25, 0,5 e 1,0 cm.
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Figura 5.6. Velocidade de liquido experimental versus velocidade de liquido calculada
utilizando o modelo empirico para as solucdes de poli acril amida 0.13% e 0,3%, onde a
faixa de altura de submergencia é 80 a 180 cm, tendo como didmetro do duto de

fransporte 2,7 cm, e didmetros de tubo injetor 0,25, 0,5 e 1,0 cm.

A Figura (5.6) mostra a comparagac entre os valores experimentais de
velocidade de liquido e os valores calculados apartir do modelo empirico
apresentado, mais exatamente calculados pela equacgao (5.15). A diferenca entre
os valores calculados e experimentais tanto nesta Figura como nas outras, se
mostram mais proximos dos valores experimentais do que aqueles apresentados
pelo modelo semi-empirico, mais 72% dos valores tem desvio menor que 35%.
Além disso, em ambos modelos os valores da solucao de poli acril amida 0,13%
apresentam melhor predic¢ao.

As constantes obtidas para a agua e reator com duto de transporte de 2,7
cm estao apresentadas abaixo :

w; = 0,20119 w, = 1,8513

ws = 4,0927 w, = (,04432

Substituindo as constantes obtidas na equacdo (5.14) obtemos a

correlagéo para o ajuste dos dados de agua para o didmetro de 2,7.
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H, Jz;,ogz? ( q ]0,04432 e
D, (5.16)

U = 0,20119 Ug"8513 (T

Para a agua e reator com duto de transporte de 5,3 cm obtemos :
wy = 0,05943 w, = 1,7964
wy = 5,3741 w, = -0,07505

Substituindo as constantes obtidas na equacgdo (5.14) obtemos a

correlacéo para o ajuste dos dados de agua para o diametro de 5,3.

by \5.3741 ~0,07505
i) d (5.18)

- 943 U 17964 [ el

U =005 G L D,
Observando as Figuras (5.7) e (5.8) pode se verificar que dos modelos
empiricos propostos para correlacionar os dados de agua o que obtem melhor
resultado é aquele proposto para o duto de transporte de menor didmetro, e onde

o regime de escoamento é pistonado.
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utilizando o modelo empirico para a agua, onde a faixa de altura de submergencia € 89 a
185 cm, tendo como didmetro do duto de {fransporte 5,3 cm, e didmetros de tubo injetor

0,25, 0,56e1,0cm,



CAPITULO 6. - CONCLUSOES E SUGESTOES



Capitulo 6 - Conclusbes e Sugestbes 82

6.1 Conclusdes

No presente trabalho desenvolveu-se um reator airlift com o objetivo de
estudar o comportamento hidrodinamico desse tipo de reator, visando sua
utilizacdo em processos fermentativos.

Um reator airlift pode ser definido como um equipamento de contato gas-
liquido onde o contato entre as fases é seguido de recirculagdo orientada da fase
liquida.

O reator no presente trabatho desenvolvido tem a configuragao basica de
um reator com recirculacdo externa. Dutos de acrilico de 2,7 cm e 5,3 cm de
diametro e 200 cm de comprimento foram utilizados para promover o contato e o
transporte vertical da mistura gas-liquido no reator. Como sistemas gas-liquido
foram utilizados:- ar-agua e ar solugdes de poli acril amida 0,13 % ¢ 0,30 % em
massa.

O trabalho experimental concentrou-se no estudo das influéncias dos
regimes de escoamento, da vazao de gas, da altura de liquido, da viscosidade da
fase liquida e do didmetro do injetor de gas sobre os dois mais importantes
parametros hidrodindmicos do reator airlift .- a velocidade de circulagdo de liquido
e fracdo de gas retido no reator.

Os regimes de escoamento predominantes no airlift foram ¢ regime
pistonado, particularmente no duto de 2,7 cm e o regime furbulento, no duto de
5,3 cm. Para a faixa de condigcBes experimentais utilizadas, a ocorréncia do
regime furbulento pode ser classificada como um “efeito de entrada” de um
regime pistonado.

Para a maior parte da faixa de vazdes de gas a velocidade de circulagao
liguido e a retencdo de gas foram observadas, aumentando com o aumento desta
vazao. Sob altas velocidades de gas a tendéncia destes parametros é atingir um
valor constante e até mesmo diminuir com o aumento da vazdo de gas, desde o
gas passa mais rapido pelo duto, diminuindo a quantidade retida, bem como a
velocidade de circulagdo de liquido.

Verificou-se também que um aumento da altura inicial de liquido aumenta a

circulagdo de liquido e como esperado, diminui a retencéo de gas no reator. De
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um modo geral, para as solugbes de poli acril amida a intensidade desta
influéncia diminuiu a medida que a altura de liquido se aproximou da altura do
duto de transporte (200 cm).

Os resultados obtidos mostraram também que o aclimulo de pequenas
bolhas em liquidos altamente viscosos causa uma varia¢&o na retencio de gas,
com o tempo de aeracio. Valores da retengéo de gas nas solugdes estabilizaram
depois de 4 a 8 minutos apés o inicio da aeragéo.

Para o sistema ar-4gua maiores circulagdes foram obtidas quando a razéo
entre o didmetro do duto de transporte e o didmetro do injetor de gas foi cerca de
54. O injetores de 0,5 cm e 1,0 cm de didmetro proporcionaram maiores
circulacdes nos dutos de 2,7 cm e 5,3 cm, respectivamente. Com as solucées de
poli acril amida a variacdo do didmetro do injetor pouco influenciou quer no
desenvolvimento dos regimes de escoamento, quer a velocidade de circulagdo de
liquido e a retengdo de gas, no entanto circulagdes ligeiramente maiores foram
obtidas com os injetores de 0,5 e 1,0 cm. Em {odos os casos, certamente maior
turbuléncia foi gerada com o injetor de 0,25 cm de didmetro e isto € um fator a ser
considerado quando da utilizagdo do reator airlift como equipamento de
transferéncia de massa.

Finalmente, verificou-se que o aumento da viscosidade da fase liquida
provoca um aumento da retengdo de gas no contator, dada a diminuicéo da
coalescéncia entre bolhas. A circulagao de liquido, como era esperado, diminuiu
com o aumento da viscosidade em face ao aumento da forga de arraste na
parede do duto. A observagdo das influéncias das condigbes de fluxo e geometria
do equipamento sobre o comportamento hidrodindmico do reator airlift, operando
com solu¢des de alta viscosidade e sob o regime pistonado sdc de grande
importancia para o proposito de utilizar este reator em processos fermentativos,
pois em solugbes altamente viscosas este o regime de escoamento se
desenvolve em dutos de até 60 cm de didmetro.

Estudados os fatores que mais influenciam a circulagdo de liquido no
reator, propomos um modelo empirico para descrever a velocidade de circulagéo
de liquido. Este modelo aproximou-se mais da realidade do sistema do que o

modelo semi-empirico proposto na literatura.
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6.2 Sugestdes

Como sugestdes para futuros trabalhos, propomos:

¢ Realizacdo de trabalho experimental para medir a area interfacial de contato
gas-liquido e o transferéncia de massa, para diferentes condi¢des de operacéo
do equipamento;

+ Estudar a influencia do comprimento e do didmetro do reator sobre as varidveis
mencionadas neste trabatho, de modo a estabelecer uma base para o “scale-
up” do reator airlift.

e realizar estudos com sélidos suspensos, para uma possivel comparacio com
sistemas fermentativos heterogéneos;

» Ampliar os estudos realizados com liquidos altamente viscosos, tipos de

fermentacgéo, para solugdes fermentativas.

O estudo realizado no presente trabalho, somado aos que podem ser
desenvolvidos, permitira o conhecimento da hidrodindmica do reator airlift,

possibilitando seu uso em escala industrial.
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Calibracao dos Rotametros
A calibragéo dos rotametros € um procedimento necessario, para adequar
os valores visualizados no rotdmetro com o real valor de vazéo das solugdes e

gases em utilizagao.

Gas

0.0 200 400 800 800 100,

Figura A.1 Curva de calibrac&o. Valor observado no menor rotdmetro versus vazio de
gas medida, para o ar comprimido.

A equagédo de ajuste dos dados de ar para a obtengdo da vazao de gas é

apresentada pela equagéao A.1.

Qg = 5,35556 Rg - 41,4817
18 <R, <430 (A1)
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Qg (cm3/s )

Figura A.2 Curva de calibragdo. Valor observado no maior rotAmetro versus vazio de

gas medida, para o ar comprimido.

Q_ =-0,00727736 R,* + 9,2284 R, + 22,9519
165 < R, < 850 (A.2)
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Liquid
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Figura A.3. Curva de calibrag&o. Valor observado no menor rotametro versus vazao de

liquido medida, para aagua.

Q= - 0,021866 R * + 1,8692 R, - 1,50927
4<R <33 (A.3)
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Figura A4 Curva de calibragao. Valor observado no menor rotémefro versus vazio de

liquido medida, para a solugio de poli acril amida 0,3%.

A equacgio de ajuste dos dados de poli acril amida 0,3% para a obtencéo

da vazéao de liquido € apresentada pelas equacdes A.4 a A.6.

Q. = 0,0382353 R, - 2,45301E™®
0 <R, <34 (A.4)

Q, = 0,00070597 R,® + 0,0140482 R,% + 0,00191783 R, - 0,0123198
34<R <132 (A.5)

Q, = - 0,00592399 R, + 0,310216 R % - 4,09135 R + 17,7965
13,20 <R, <255 (A.6)
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Figura A.5 Curva de calibrag&o. Valor observado no menor rotametro versus vazéo de

liguide medida, para a solugao de poli acril amida 0,13%.

A equacao de ajuste dos dados de poli acril amida 0,13% para a obtencéo

da vazao de liquido é apresentada pelas equagbes A.7 e A.8.

Q, = 0,102022 R 2 - 0,142982 R, + 0,0482938
0<R, <96 (A7)

Q, =-0,019358 R,* + 1,76316 R, - 6,6195
96 <R <236 (A.8)
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Figura A.6 Curva de calibraco. Valor ohservado no maior rotametro versus vaz3o de

liquido medida, para a agua.

Q, = - 0,050655 R, + 4,14134 R, + 30.983 40 <R, <100 (A.9)

00 40 80 120 16.
RL

Figura A.7 Curva de calibrag&o. Valor observado no maior rotdmetro versus vazéo de

liquido medida, para a solugéc de poli acril amida 0,13%.

Q, = - 0,0115419 R.* + 2,64004 R, + 19,57 24 <R <56 (A.10)
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Viscosidade

15000

100.00 -

80.00 —

000 oo
000 400,00 80000 120000 16000
O (1s)

Figura A.8 Variag&o da tens&o de cisalhamento (t) com o gradiente de cisalhamento (8},

para as solugbes de poli acril amida 0,13% e 0,3%.

Utilizando o ajuste da lei de poténcia para correlacionar os dados de poli
acril amida 0,13% e 0,3% para a obtengdo da tensdo de cisalhamento e
viscosidade, apresentados pelas equagdes A.11 a A.15.

para poli acril amida 0,3%

T = 1663,66 § 072882 (A.11)
Por analogia com liquidos newtonianos, a viscosidade é definida como :

W=1/8=kKs"" (A.12)

1L = 1663,66 § " 267118 (A.13)

e para poli acril amida 0,13%
T - 466,583 § 044%0%° (A.14)

1L = 466,583 § %510 (A.15)
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B 1. - Programa de Entrada de Dados

Este programa € necessario para a transferéncia de dados entrada de
extensdo .dat para a extenséo .reg, extenséo esta de utilizagdo dos programas

de linguangem pascal para entrada de dados.

program rwarq;
type
arraytd = array[1..1,1..412,1..6] of real;
arrayibd = array[1..10,1..2] of integer;
str30 = string[40];
str13 = string[13];
REGISTRO = RECORD UL : REAL,;

UG : REAL;
HI : REAL;
L :REAL;
MIA : REAL;
MIL : REAL;
D :REAL;
DT :REAL;
END;
ARQUIVO = FILE OF REGISTRO;
var
t : arraytd;
arq : str30;
npi : arrayibd;
nst,i ; integer;
Reg : REGISTRO;
ArqReg : ARQUIVO;
nomearq : str13;
indarq : char,

s : array[1..412,1..6] of string[15];

procedure learquivo(var tt : arraytd;var nome : str30;

var npi : arrayibd; var nst : integer);

var
f: text;
ch,cha : char;
ncs : string[4];
iji.k.ek1,k2,nkn,sum,san : integer,

teste : boolean;
begin

fori:=1t0412 do
forj:=1to6do
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sfijl ="
ncs = ";
assign(f,nome);
reset(f);
i:=0;
j=0;
k:=0;
while not eof(f) do
begin
read(f,ch);
if (k <> 3)and{ch<>#13) then
begin
K :=K+1;
ncs := ncs+ch;
val(ncs,n,e);
cha = ch;
end
else
begin
if ch=#13 then
begin
o= i+
=0
cha = ch;
end
else
if (ch<>#10)and(ch<>#32) then
begin
if (cha=#10)or(cha=""Jor(cha=#13) then j := j+1;
sfi,j] := sli,jl+ch;
cha = ch;
end
else cha = ch;
end;
end;
val(s[1,1].,nst,e);
k1:=0;,k2:=0;
for i := 2 to 2*trunc(nst)}+1 do
begin
if (i mod 2) =0 then
begin
k1 :=k1+1:
val(s[1,i].npifk1,1],e);
end
else
begin
k2 = k2+1;
val(s[1,i],npi[k2,2],e);
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end;
end;
sum = 0;
for kn := 1 to trunc(nst) do
begin
san = sum;
sum = sum-+npilkn, 1];
for i := sum-npifkn,1}+2 to sum+1 do
for j := 1 to npilkn,2] do
begin
val(s[i,j}.tt[kn,(i-san-1),j],e);
end;
end;
end;
begin
write('Entre com o nome do arquivo de dados : ');
readin(arq);
learquivo(t,arg,npi,nst);
write(' :5,'Nome do Arquivo de Dados Tipo Registro a ser Criado = );
READLN(NomeArq);
WRITELN;
WRITE(' 5,'Arquivo de Dados Tipo Registro ja Existente (S/N) =),
READLN(INDARQ);
WRITELN,;
WRITELN;
ASSIGN(ArgReg,NomeArq);
IF (INDARQ = 'N') OR (INDARQ = 'n") THEN
BEGIN
{ Abertura de um Arquivo de Dados Tipo Registro nao Existente }
REWRITE(ArgReg);
END
ELSE
BEGIN
{ Abertura de um Arquivo de Dados Tipo Registro Existente }
RESET(ArgReg);
SEEK(ArqReg,FILESIZE(ArgReq)},
END;
fori:= 1 to npi[1,1] do
begin
Reg. UL =1{1,i1];
Reg. UG =11.,i,2};
Reg. HI =1[1,i,3];
Reg.L :=200;
Reg. MIA :=1.0;
Reg. MIL :={[1,i,4];
Reg. D :=1[1,i,5];
Reg. DT :=1{[1,i,6];
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{ Gravagéo dos Dados Digitados no Arquivo Tipo Registro }
WRITE(ArqReg,REG);
writeln(reg.vl,reg.vg,reg.h,reg.mil reg.di,reg.dt);
end;
close(ArqReg);
end.
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B 2. - Programa de Decomposigao LU

Programa para resolver ¢ sistema de equacgdes lineares pelo método de
decomposicao lu, calculando os pardmetros de uma correlagdo empirica, e
determinando o coeficiente de correlacio e o erro relativo médio.

{BN+}

{$E+}

PROGRAM LUMOD;
uses crt,printer,;

const
np=10;
n=5;
g=980;
type
REGISTRO = RECORD UL :REAL;
UG :REAL;
Hi : REAL;
L. REAL;
MIA : REAL;
MIL : REAL;
D :REAL;
DT :REAL;

END;
arquivodedados = file of real;
arquivo = file of registro;
ginpbynp = array [1..np,1..np] of double;
glnarray = array [1..n] of double;
glindx = array [1..n] of integer;

var
Ny . integer,
sX, SY, SXY, $X2, sy2, cc, erroimp . double;
erroma, errome, erroparc, erel, auxt . double;
11, 12, 13, 14, t5, 16, ecalc, aux2, erroaux : double;
b : glnarray,
m : ginpbynp;
indx : glindx;
nomeger, nomeaux, arqdados > stringf13];
texto text;
reg - registro;
regis : arquivo;
dados - text;

da,GR2,GR3,GR4,GR5 GR86 : real;
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Subrotima para formagao da matriz lu

PROCEDURE LU(var a:ginpbynp; n,np:integer;
var indx: glindx; var da: real);
const
tiny = 1.0e-20;
var
k,j.imax,i: integer;
sum,dum, big: real;
vv. glnarray;
begin
da:=1.0;
fori:=1tondo
begin
big := 0.0;
forj:=1tondo
if (abs(a[i,j]) > big) then
big := abs(a[i,j]);
if (big = 0.0) then

begin
writeln (‘pausa em LU - matriz singular’);
readin
" end;
w[i] := 1.0/big
end;
forj:=1tondo
begin
fori:=1t0j-1do
begin
sum = afi jl;
fork:=1toi-1do
begin
sum := sum-afi,k]*a[k,j]
end;
ali,jl := sum
end,
big .= 0.0;
fori:=jtondo
begin
sum = afi,jl;
forke=1t0j-1do
begin
sum .= sum-a[i k]*a[k,j]
end;
afi,j] == sum;

dum = wii*abs(sum);
if (dum >= big) then
begin
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big = dum;
imax ;=i
end
end;
if (j <> imax) then
begin
fork:=1tondo
begin
dum := a[imax,k];
afimax.k] := afj,k];

alj,k] ;= dum
end;
da ;= -dg;
vvfimax] = vvij]
end;

indx[j] := imax;

if (a[j,j] = 0.0} then

afj.j] := tiny;

if (i<>n) then

begin
dum = 1.0/alj,i];
fori=j+1tondo
begin

ali,jl := a[i,jl*dum

end

end

end;
end;

Subrotina de decomposigao lu para resolucao do sistema

PROCEDURE lull(a: ginpbynp; n,np: integer; indx: glindx;
var b: ginarray);
var
j.ip,ii,i : integer;
sum : real;
begin
i:=0;
fori:=1tondo
begin
ip = indxfi};
sum := bjip];
blip] := b[il;
if (il <> Q) then
begin
forj:=iitoi-1do
begin
sum := sum-afi j]*blj]
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end
end
else if (sum <> 0.0) then
begin
i=i
end;
bfi] := sum
end;
fori:=ndownto 1 do
begin
sum := bli];
if (i<n) then
begin
forj:=i+1tondo
begin
sum := sum-ali,j]*b[j}
end
end,;
b[i] := sum/ali,i]
end
end;

inicio do programa principal

begin
clrscr;
writeln; writeln;

Abertura dos arquivos

CLRSCR;

WRITELN;

WRITELN,;

WRITELN(' :20,'DIGITE OS NOMES DOS ARQUIVOSY;
WRITELN,;

WRITELN,;

WRITE( ":5,'Nome do Arquivo Basico Tipo Registro =");
READLN(NOMEGERY),

WRITELN,;

WRITE( ":5,'Nome do Arquivo Tipo Texto a ser Criado = };
READLN(NOMEAUX);

WRITELN;

WRITELN,;

ASSIGN(REGIS,NOMEGER);
ASSIGN(TEXTO,NOMEAUX);

{ Abertura dos Arquivos }

RESET(REGIS);
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REWRITE(TEXTO);
{ Inicializacao das Variaveis }
sx = 0;

sy ;= 0;

sxy = 0;

sx2 =0,

sy2 := 0,

cc:=0;

erroma = -8999;
errome = 9999;
erroparc = 0;

erroimp = 0;
erel == 0;
fori:=1tondo
begin
forj:==1to(n+1)do
m[l,J] = 0;
b[l] :=0;
end;

Calculos iniciais - formagao da matriz

m[1,1] :=filesize(regis);

repeat

begin
read(regis,reg);
gr2 .= LN(REG.UG);
gr3d := LN(REG.HIVREG.L);
grd ;= LN(REG.D/REG.DT);
grd = LN(REG.MIA/REG.MIL);
m[1,2] = m[1,2] + gr2;
m[1,3] := m[1,3] + gr3;
m[1.,4] = m[1,4] + gr4;
mi{1,5] := m[1,5] + gr5;
b[1] := b[1] + LN(REG.UL);
m{2,2] ;== m[2,2] + gr2 * gr2;
mi{2,3] ;= m[2,3] + gr2 * gr3;
m[2,4] .= m[2,4] + gr2 * gr4;
m[2,5] := m[2,5] + gr2 * gr5;
b{2] := b[2] + gr2 * In(reg.UL);
m[3,3] := m[3,3] + gr3 * gr3;
m[3,4] := m[3,4] + gr3 * gr4;
m[3,5] := m[3,5] + gr3 * gr5;
b[3] := b[3] + gr3 * In(reg.UL);
m{4,4] .= m[4,4] + grd * gr4;
m[4,5] .= m{4,5] + gr4 * gr5;
b[4] := b[4] + gr4™ In(reg.UL);
m[5,5] := m[5,5] + grb * gr5;
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b[5] := b[5] + gr5 * in{reg.UL);
end;
untii eof(regis);
close(regis);
fori:=1tondo
begin

forj:=itondo

mij,i] = m[i,j};

end;

Resolucgao da matriz

lu(m,n,np,indx,daj;
fufl{m,n,np,indx,b);

Impressao dos coeficientes

clrscr;

writeln(' .20,'Parametros da correlagéo’);
writeln;

writeln(’ "25,'W[1] ="', EXP(b[1]));
writeln;

writeln{’ "25,'W[2] =, (b[2]):7:5);
writeln;

writeln(' .25,"WI[3] =", (b[3]):7:5);
writeln;

writeln(' .25,"W[4] =", (b[4]):7:5);
writeln,

writeln(' ':25,"W[5] = ', (b[5]):7:5);
writeln;

Impressao no arquivo tipo texto

writein(texto,'experim’, 'ecalc', "errp %', ',
'TM T2 T3 T4 THY;
writeln(texto);

Calculos estatisticos

reset(regis),
repeat
begin
read(regis,req);
t1 = exp(b[1]);
12 == exp(b[2] * LN(REG.UG));
13 = exp(b[3] * LN(REG.HI/REG.L));
t4 = exp(b[4] * LN(REG.MIA/REG.MIL));
t5 .= exp(b[5] * LN(REG.D/REG.DT));
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ECALC = (11 *t2*13 * {4 * 15);
sx ;= sx + REG.UL;
sy .= sy + ecaic;
sxy = sxy + REG.UL * ecalc;
sx2 = sx2 + sqr(REG.UL);
sy2 := sy2 + sqr(ecalc);
erroaux ;= ((ecalc - REG.ULYREG.UL);
if erroaux > erroma then
erroma ;= erroaux
else
if erroaux < errome then
errome := erroaux;
erroparc = erroparc + abs((ecalc - REG.UL)YREG.UL);
erroimp := 100 * (ecalc - REG.ULYREG.UL;
writein(texto, REG.UL:7:5," ' ecalc7:5,
erroimp:6:2,'',11:.6:4," '12:6:4,
'13:6:4, ' 14.6:4," ' 15:6:4);
end;
until eof(regis);

Calculo do coeficiente de correlagao

aux1 = sxy - {(sx * sy)ffilesize(regis));

aux2 := (sx2 - (sgr(sx)/filesize(regis))) *
(sy2 - (sqr(sy)ffilesize(regis)));

cc = aux1 / sqgrt(aux2);

Calculo do erro relativo

erel ;= (100 * erroparc)/filesize(regis);
close(regis);
close(texto);

Impressao dos resultados estatisticos

writeln; writeln:
writeln(' :20,'Coeficiente de correlagao = ',CC:7:5);
writeln(’ :20,'Erro relativo médio (%) = ", EREL:9:4);
writeln(’ :20,'Maior erro (%) =", 100*ERROMA:9:4);
writeln(’ =20,'Menor erro (%) ="', 100* ERROME:9:4);
repeat until keypressed,;

end.
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C.1 Dados da solugao de Poli acril amida 0,3%

Tabela (1) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 180 cm
didmetrodoreator = 2,7 cm diimetro do injetor = 025 cm
temperatura =245°C data = 23/03/94
dp Rg Qg Ug € Ri Qi ul H,
mmHg cm3/s cmfs cm3fs  om/s cm
140,60 10,00 12,07 2,109 0,1530 1,50 0,06 0,010 169,40
125,00 15,00 38,85 6,786 0,2335 6,20 0,71 0,124 153,30
111,00 20,00 65,63 11,463 0,3125 9,40 1,83 0,320 137,50
105,00 25,00 92,41 16,139 0,3730 11,20 2,76 0,483 125,40
97,00 30,00 119,19 20,816 0,4265 13,20 4,22 0,737 114,70
96,00 35,00 145,86 25,493 0,4520 14,90 6,11 1,067 108,60
95,00 40,00 172,74 30,170 0,4730 16,10 7,61 1,330 105,40
94,00 45,00 199,52 34,847 00,4930 16,90 8,66 1,612 101,40
94,00 50,00 226,30 39,524 00,6070 17,30 9,19 1,605 98,60
94,00 55,00 263,07 44,201 00,6350 18,10 10,25 1,789 93,00
96,00 60,00 279,85 48,878 00,5510 18,80 11,16 1,849 89,80
104,00 70,00 333,41 58,232 00,6920 19,90 12,54 2,191 81,60
115,00 80,00 386,96 67,585 00,6175 20,60 13,37 2,336 76,50
Tabela (2) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 160 cm
didmetro do reator =27 tm didmetro do injetor = (0,25 cm
temperatura =250°C data = 21/03/94
dp Rg Qg Ug £ RI Ql Ul H
mmHg cm3/s cm/s cm3/s cm/s cm
126,00 15,00 38,85 6,786 0,234 6,20 0,71 0,124 153,10
115,00 20,00 65,63 11,463 0,3165 9,60 1,93 0,336 136,70
106,00 25,00 92,417 16,139 0,3760 11,60 3,00 0,824 124,80
100,00 30,00 119,19 20,816 0,4185 13,60 4,63 0,808 116,30
97,00 35,00 145,96 25,493 0,4490 14,80 5,29 1,046 110,20
94,00 40,00 172,74 30,170 00,4715 15,90 7,36 1,285 105,70
93,00 45,00 199,52 34,847 0,4920 16,80 8,63 1,489 101,60
92,00 50,00 226,30 39,624 0,6085 17,10 8,92 1,659 98,30
94,00 55,00 253,07 44,201 0,6290 18,40 10,64 1,858 94,20
97,00 60,00 279,85 48,878 0,5515 19,00 11,42 1,884 88,70
106,00 70,00 333,41 58,232 0,5860 20,00 12,66 2,212 82,80
114,00 80,00 386,96 67,585 0,6080 21,60 14,46 2,525 78,40
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Tabela (3) :

altura da coluna
didmetro do reator

temperatura

= 200 ¢m altura inicial de liquido = 140 cm
= 2,7 em digmetro do injetor = 0,25 cm
= 27,0°C data = 24/03/94

dp

Rg

Qg Ug £ Rl Qi Ui

H,

mmHg

104,00
95,00
93,00
92,00
92,00
92,00
94,00
97,00

104,00

113,00

25,00
30,00
35,00
40,00
45,00
50.00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s cm/s cm3/s cm/s

92,41 16,139 0,3800 8,00 1,26 0,221
118,19 20,816 0,4365 10,50 2,37 0,415
145,86 25,493 0,4625 12,10 3,32 0,680
172,74 30,170 0,4840 13,20 4,22 0,737
199,62 34,847 05060 14,70 5,87 1,025
226,30 39,524 0,6180 15,60 6,98 1,218
253,07 44,201 0,6435 17,00 8,79 1,636
279,85 48,878 0,6630 17,70 9,72 1,697
333,41 58,232 0,6935 18,80 11,16 1,948
386,96 67,685 0,6225 19,50 12,06 2,104

cm

122,00
112,70
107,50
103,20
98,80
96,40
91,30
87,40
81,30
75,60

Tabela (4) :

alfura da coluna
didgmetro do reator

temperatura

= 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm
= 2,7 cm didmetro do injetor = {,25 cm
=240°C data = 26/03/94

dp

Rg

Qg Ug £ RI Ql 8]

H

mmHg

96,00

92,00

91,00

90,00

91,00

92,00

95,00
106,00
112,00

30,00
35,00
40,00
45,00
50,00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s com/s cm3/s  cm/s

118,19 20,816 0,4535 4,60 0,36 0,063
145,96 25,493 0,4775 7,20 0,99 0,173
172,74 30,170 0,4860 8,30 1,38 0,240
199,62 34,847 (0,51356 11,00 2,65 0,463
226,30 39,524 0,5245 13,00 4,02 0,702
253,07 44,201 0,6510 15,00 6,23 1,088
279,85 48,878 0,6685 16,560 8,13 1,421
333,41 58,232 0,6010 19,40 11,82 2,083
386,96 67,585 0,68230 20,10 12,78 2,233

cm

109,30
104,50
100,80
97,30
95,10
89,80
86,30
79,80
75,40

Tabela (b) :

altura da coluna
difimetro do reator

{emperatura

= 200 c¢m altura inicial de liquido = 100 cm
= 2.7 cm didmetro do injetor = 0,25 ¢cm
= 23,0°C data = 28/03/94

dp

Rg

Qg Ug £ Ri Ql Ul

mmHg

94,00
91,00
90,00
89,00
90,00
94,00
98,00
112,00

35,00
40,00
45,00
50,60
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s  cm/s cm3is cmfs

145,96 25,483 0,4800 4,50 0,35 0,060
172,74 30,170 0,4985 6,10 0,68 0,119
199,62 34,847 0,5140 8,40 1,41 0,247
226,30 39,524 0,5275 11,00 2,656 0,463
263,07 44,201 0,5445 14,10 5,18 0,804
279,85 48,878 0,6675 15,60 6,98 1,218
333,41 58,232 0,6985 17,40 9,32 1,628
386,96 67,585 0,6210 19,20 11,67 2,038

cm

104,00
100,30
97,20
94,50
91,10
86,50
80,30
756,80
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Tabela (6) :
altura da coluna
didmetro do reator
temperatura

= 200 cm
= 2,7 em
= 23,0°C

altura inicial de liquido = 90 om
didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 29/03/94

dp Rg

Qg Ug > Ri Ql Ul

H,

mmHg

84,00
85,00
87,00
90,00
93,00
108,00

45,00
50,00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s  cm/s em3/s cm/s
199,52
226,30
253,07
279,85
333,41

386,96

34,847 0,5480
39,624 0,5725
44,201 0,5875
48,878 0,6100
58,232 0.6345
67,685 0,65625

2,5
3,70
5,10
7.30
9,40

12,10

0,10
0,22
0,46
1,02
1,83
3,32

0,017
0,039
0,080
0,179
0,320
0,580

cm

90,40
86,50
82,50
78,00
73,10
69,50

Tabela (7) :
altura da coluna
didmetro do reator
temperatura

80 cm
= 0,25 cm

= 200 c¢m
= 27 cm
= 23,0°C

altura inicial de liquido
didmetro do injetor
data = 29/03/94

dp Rg

Qg Ug e Rl Q Ul

mmHg

86,00
88,00
94,00
99,00
104,00

60,00
65,00
70,00
75,00
80,00

cm3/s cm/s cm3/s em/s
279,85
306,63
333,41
360,19

386,96

48,878 0,6075
53,555 0,6300
58,232 00,6425
62,908 00,6605
67,5685 0,6675

1,90
2,50
4,20
6,20
6,80

0,073
0,086
0,296
0,708
0,872

0,0127
0.,01867
0,0517
0,1236
00,1624

cm

78,50
74,00
71,50
67,90
66,50

Tabela (8) :
aitura da coluna
difimetro do reator
temperatura

= 200 cm
=27 cm
= 275°C

altura inicial de liquido =180 cm
didmetro do injetor = (,50 cm
data = 12/04/94

dp Rg

Qg Ug € RI Ql Ul

H,

mmHg

117.00 15,00
106,060 20,00
86,00 25,00
91,00 30,00
88,00 35,00
86,00 40,00
82,00 45,00
79,00 50,00
77,00 55,00
75,00 60,00
75,00 70,00
74,00 80,00

cm3/s cm/s em3/s com/s
38,85
65,63
92,41
119,19
145,96
172,74
199,62
226,30
253,07
279,85
333,41

386,96

6,786 0,2240
11,463 0,3170
16,139 0,3780
20,816 0,4285
25,493 0,4580
30,170 0,4850
34,847 0,5045
39,624 0,5210
44,201 0,56470
48,878 0,5650
58,232 0,5990
67,5685 0,6185

4,90
9.00
11,60
13,80
15,80
16,40
17,00
17,80
18,80
19,60
20,20
20,50

0,42
1,66
3,00
4,84
7.23
8,00
8,79
9,85
10,77
12,17
12,90
13,26

0,073
0,289
0,524
0,846
1,263
1,398
1,638
1,720
1.881
2,126
2,254
2,315

cm

155,20
136,60
124,40
114,30
108,40
103,00
99,10
95,80
90,60
87,00
80,20
76,30
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Tabela (9) :

altura da coluna = 200 em altura inicial de liguido = 160 cm

difmetrodoreator = 2,7 cm didmetro do injetor = 0,50 cm

temperatura = 24,0°C data = 13/04/94

dp Ry Qg Ug £ RI Qi ul H,
mimHg cm3/s cm/s em3/s  cm/s cm
116,00 15,00 38,85 6,786 00,2400 3,40 0,18 0,032 152,00
107,00 20,00 65,63 11,463 00,3215 7,50 1,09 0,180 135,70
97,00 25,00 92,41 16,1392 00,3850 11,60 3,00 0,524 123,00
92,00 30,00 119,19 20,816 0,4265 13,20 4,22 0,737 114,70
88,00 35,00 145,96 25,493 0,4565 15,00 6,23 1,088 108,70
85,00 40,00 172,74 30,170 00,4840 16,00 7,49 1,307 103,20
82,00 45,00 199,62 34,847 0,5035 16,60 8,27 1,444 99,30
80,00 50,00 226,30 39,524 0,5200 17,40 9,32 1,628 96,00
77,00 55,00 253,07 44,201 00,5460 18,60 10,90 1,904 90,80
73,00 60,00 272,85 48,878 0,5680 19,20 11,67 2,038 86,40
70,00 70,00 333,41 58,232 00,6000 19,60 12,17 2,126 80,00
68,00 80,00 386,96 67,585 0,6210 19,80 12,42 2,169 75,80
Tabela (10) :

altura da coluna = 200 c¢m altura inicial de liquide = 140 ¢m

didmetro do reator = 2,7 om difmetro do injetor = 0,50 cm

temperatura = 220°C data = 14/04/94

dp Rg Qg Ug £ Rl Ql ul H,

mmHg cm3/s cm/s ecm3/s com/s cm
104,00 20,00 65,63 11,463 0,3335 3,40 0,18 0,032 133,30
97,00 25,00 92,41 16,139 0,3955 7,70 1,16 0,202 120,90
90,00 30,00 119,19 20,816 00,4385 9,90 2,07 0,361 112,30
85,00 35,00 145,96 25,493 00,4695 12,10 3,32 0,580 106,10
82,00 40,00 172,74 30,170 0,4905 14,10 5,18 0,804 101,90
81,00 45,00 199,52 34,847 00,5085 15,40 6,72 1,174 98,30
79,00 50,00 226,3C 38,624 Q,6260 16,00 7,49 1,307 94,80
77,00 55,00 263,07 44,201 00,6520 17,20 9,06 1,682 89,60
75,00 60,00 279,85 48,878 0,5745 18,10 10,25 1,789 85,10
74,00 70,00 333,41 58,232 0,5980 18,80 11,16 1,949 80,20
73,00 80,00 386,96 67,585 0,6245 19,20 11,67 2,038 75,10
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Tabela (11) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 120 cm
difmetrodoreator = 2,7 cm didmetro do injetor = 0,50 cm
temperatura =230°C data = 14/04/94
dp Rg Qg Ug £ RI Qi Ul H,
mmHg cm3/s cmy/s cm3/s com/s cm
94,00 25,00 92,41 16,139 0,4045 3,10 0,15 0,026 119,10
89,00 30,00 119,19 20,816 0,4540 6,90 0,90 0,157 109,20
85,00 35,00 145,96 25,493 04775 8,30 1,38 0,240 104,60
81,00 40,00 172,74 30,170 0,6030 9,70 1,97 0,344 99,40
78,00 45,00 198,62 34,847 0,56230 11,20 2,76 0,483 95,40
75,00 50,00 226,30 39,524 0,6380 13,30 4,32 0,754 92,20
74,00 55,00 253,07 44,201 0,5580 15,20 6,48 1,131 88,40
73,00 60,00 279,85 48,878 0,5745 16,60 8,27 1,444 85,10
71,00 70,00 333,41 58,232 0,6000 18,40 10,64 1,858 80,00
69,00 80,00 386,96 67,585 0,6225 18,80 11,16 1,949 75,50
Tabela (12) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 100 cm
didmetro doreator = 2,7 cm didmetre do injetor = 0,50 cm
temperatira = 220°C data = 19/04/94
dp Rg Qg Ug € RI Ql Ul H.
mmHg cm3/s cm/s cm3/s cm/s cm
84,00 35,00 145,96 25,493 0,4910 4,00 0,27 0,046 101,80
81,00 40,00 172,74 30,170 0,5125 6,90 0,90 0,167 97,50
79,00 45,00 199,62 34,847 0,6340 8,30 1,38 0,240 93,20
77,00 50,00 226,30 39,524 00,5475 9,10 1,70 0,297 80,50
75,00 55,00 253,07 44,201 0,5650 12,80 3,83 0,669 87,00
73,00 60,00 279,85 48,878 0,5835 15,30 6,60 1,153 83,30
72,00 70,00 333,41 58,232 0,6035 17,40 6,32 1,628 73,30
71,00 80,00 386,96 67,585 0,6250 18,70 11,03 1,926 75,00
Tabela (13) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 90 cm
didmetro do reator = 2,7 c¢m difmetro do injetor = 0,50 cm
temperatura =250°C data = 18/04/94
dp Rg Qg Ug £ RI Qi ut Hy
mmHg cm3/s com/s cm3fs  comfs com
79,00 40,00 172,74 30,170 00,5165 4,70 0,38 0,066 96,90
77,00 45,00 199,52 34,847 (,5360 7,80 1,23 0,214 92,80
75,00 50,00 226,30 39,524 0,5540 10,10 2,17 0,379 89,20
74,00 55,00 253,07 44,201 0,669%0 12,80 3,68 0,626 86,20
73,00 60,00 279,85 48,878 (0,68656 16,00 7,48 1,307 82,70
71,00 70,00 333,41 58,232 0,6035 18,00 10,11 1,766 79,30
70,00 80,00 386,96 67,585 0,6250 18,80 11,16 1,948 75,00
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Tabela (14) :

altura da coluna
didmetro do reator

temperatura

il

200 cm
= 2,7 cm
=250°C

didmetro do injetor
data = 19/04/94

altura inicial de liquido = 80 cm

= (0,50 cm

dp

Rg

Qg

Ug €

RI

Q

Ul

He

mmkg

74,00
72,00
71,00
69,00
68,00

50,00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s

226,30
253,07
279,85
333,41
386,96

om/s

39,624 0,5750
44,201 0,5980
48,878 0,6140
58,232 0,6420
67,685 0,6600

2,30
3,40
5,20
8,20
10,50

cm3/s

0,09
0,18
0,48
1,34
2,37

cm/fs

0,015
0,032
0,083
0,234
0.415

cm

85,00
80,40
77.20
71,60
68,00

Tabela (15) :

altura da coluna
difmetro do reator

temperatura

= 200 cm
= 2.7 cm
= 250°C

didmetro do injetor
data = 27/04/94

altura inicial de liguido = 160 cm

= 1,0 cm

dp

Rg

Qg

Ug €

Ri

Qi

Ui

mmHg

121,00
102,00
101,00
92,00
88,00
83,00
80,00
77,00
73,00
71,00
68,00
65,00

15,00
20,00
25,00
30,60
35,00
40,00
45,00
50,00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s

38,85

65,63

92.41
118,19
145,96
172,74
198,62
226,30
263,07
279,85
333,41
386,96

cm/s

6,786 0,2500
11,463 0,3140
16,139 0,3790
20,816 0,4365
25,493 0,4640
30,170 0,489%
34,847 0,5060
39,524 0,5260
44,201 0,5495
48,878 0,5650
58,232 0,6035
67,686 0,6220

4,50
8,20
11,40
13,40
14,80
16,30
17,00
17,40
18,00
18,50
19,30
19,60

cm3/s

0,35
1,34
2,88
4,42
5,99
7,87
8,79
9,32
10,11
10,77
11,80
12,17

cm/s

0,060
0,234
0,503
0,772
1,048
1,375
1,635
1,628
1,766
1,881
2,061
2,126

cm

150,00
137,20
124,20
112,70
107,20
102,10
98,80
94,80
20,10
87,00
79,30
75,80

Tabela (16) :

altura da coluna
didmetro do reator

temperatura

= 200 c¢m
=27 cm
=230°C

altura inicial de Hquido =
didmetro do injetor
data = 04/05/94

il

140 cm
1,0 cm

dp

Rg

Qg

Ug £

RI

Qi

Ul

Hy

mmig

107,00
98,00
92,00
85,00
82,00
79,00
77,00
74,00
72,00
68,00
63,00

20,00
25,00
30,00
35,00
40,00
45,00
50,00
55,00
60,00
70,00
80,00

cm3/s

65,63
92,41
119,19
145,96
172,74
189,62
226,30
253,07
279,85
333,41
386,96

cm/s

11,463 0,3430
16,139 0,4000
20,816 0,4495
25,493 0,4805
30,170 0,5005
34,847 0,5215
39,524 0,5375
44,201 0,6565
48,878 00,5750
58,232 0,5995
67,585 0,6220

2,00
5,30
8,30
11,20
13,10
15,00
17,60
18,20
18,70
18,60
20,90

cm3/s

0,08
0,60
1,38
2,76
4,12
6,23
9,68
10,38
11,03
12,17
13,71

cm/s

0,013
0,087
0,240
0,483
0,719
1,088
1,674
1.812
1,926
2,128
2,395

cm

131,40
120,00
110,10
103,90
99,90
95,70
92,50
88,70
85,00
80,10
75,60
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Tabela (17) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm
diimetrodoreator = 2,7 ¢m difimetro do injetor = 1,0 cm
temperatura =250°C data = 05/05/94
dp Rg Qg Ug £ R Qi Ul H
mmHg cm3/s cm/s ecm3/s cm/s  cm
97,00 25,00 92,41 16,139 00,4170 2,20 0,13 0,022 116,80
89,00 30,00 119,18 20,816 (0,4635 6,60 0,82 0,142 107,30
85,00 35,00 145,96 25,493 0,4810 10,40 2,32 0,405 103,80
82,00 40,00 172,74 30,170 0,5000 13,20 4,22 0,737 100,00
79,00 45,00 199,62 34,847 00,5185 14,60 5,75 1,005 96,30
76,00 50,00 226,30 39,524 00,5400 16,00 7,49 1,307 92,00
74,00 55,00 253,07 44,201 0,5650 17,00 8,79 1,635 87,00
71,00 60,00 279,85 48,878 00,5755 17,80 9,86 1,720 84,90
68,00 70,00 333,41 58,232 0,6100 18,80 11,16 1,949 78,00
63,00 80,00 386,86 67,585 0,6260 18,60 12,05 2,104 74,80
Tabela (18) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 100 cm
difmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
temperatura =220°C data = 05/05/94
dp Rg Qg Ug € Ri Qi Ul H,
mmHg em3/s cm/s cm3/s cm/s cm
82,00 35,00 145,96 25,493 0,5110 2,70 0,11 0,019 87,80
78,00 40,00 172,74 30,170 0,528 4,40 0,33 0,067 94,10
76,00 45,00 189,62 34,847 0,5470 6,70 0,84 0,147 80,60
72,00 50,00 226,30 39,524 0,5630 7,90 1,23 0,214 87,40
69,00 55,00 253,07 44,201 0,5855 8,70 1,97 0,344 82,80
67,00 60,00 279,85 48,878 0,6010 11,00 2,65 0,463 79,80
64,00 70,00 333,41 58,232 0,6240 14,20 5,29 0,924 75,20
62,00 80,00 386,96 67,685 0,6400 16,50 8,13 1,421 72,00
Tabela (19) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 90 cm
digmetrodoreator = 2,7 cm dimetro do injetor = 1,0 cm
temperatura =240°C data = 06/05/94
dp Rg Qg Ug £ RI Qi Ul H,
mmHg cm3/s cm/s cm3/s cmfs cm
73,00 45,00 199,562 34,847 0,6560 2,80 0,12 0,021 88,80
68,00 50,00 226,30 39,624 00,5906 5,70 0,69 0,102 81,80
65,00 55,00 253,07 44,201 00,5990 6,90 0,90 0,157 80,20
63,00 60,00 279,85 48,878 0,6170 7,80 1,18 0,208 76,60
61,00 70,00 333,41 58,232 0,6425 10,80 2,54 0,443 71,50
59,00 80,00 386,96 67,585 0,6510 12,70 3,74 0,653 89,80
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Tabela (20) :
altura da coluna = 200 c¢m altura inicial de Hguido = 80 cm
didmetrodoreator = 2,7 ¢m diimetro do injetor = L0em
temperatura =260°C data = 09/05/94
dp Rg Qg tg > RI Qi ul Hy
mmHg cm3/s cm/s em3/s c©omfs cm
68,00 50,00 226,30 39,624 0,810 2,80 0,12 0,021 81,80
65,00 55,00 253,07 44,201 0,6080 4,80 0,40 0,070 78,40
63,00 60,00 279,85 48,878 0,6225 6,20 0,71 0,124 75,50
61,00 70,00 333,41 58,232 0,6535 9,00 1,66 0,289 69,30
59,00 80,00 386,96 67,685 0,6730 11,00 2,65 0,463 65,40
C.2 Dados da solucgio de Poli acril amida 0,13%
Tabela (21) :
altura da coluna = 200 c¢m altura inicial de liquido = 180 cm
didgmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 025 cm
temperatura =220°C data = 17/08/94
dp Rg Qg Ug € RI1  Ri2 Qi Ul H,
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s omfs cm
143,00 10,00 12,07 2,108 0,1410 5,40 2,26 0,393 171,80
134,00 15,00 38,85 6,786 0,2235 10,40 9,62 1,681 155,30
119,00 20,00 65,63 11,463 0,2800 12,90 12,80 2,254 144,00
115,00 25,00 92,41 16,139 0,3260 18,20 19,06 3,329 134,80
109,00 30,00 119,19 20,816 0,3650 21,20 22,71 3,966 127,00
107,00 35,00 145,96 25,493 00,3350 2,00 24,81 4,334 121,00
105,00 40,00 172,74 30,170 0,4155 3,060 27,39 4,785 116,90
104,00 45,00 199,62 34,847 0,4375 3,70 28,19 5,098 112,60
104,00 50,00 226,30 39,524 0,45650 4,70 31,73 5,542 109,00
104,00 55,00 253,07 44,201 0,4750 5,40 33,50 5,851 105,00
107,00 60,00 279,85 48,878 0,4930 5,90 34,75 6,070 101,40
114,00 70,00 333,41 58,232 0,5250 6,80 37,00 6,462 95,00
121,00 80,00 386,96 67,585 0,5500 7,40 38,48 6,721 90,00
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Tabela (22) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 160 cm

didmetro do reator =27 cm difmetro do injetor = 0,25 cm

temperatura = 230°C data = 19/07/94

dp Rg Qg Ug £ RH RI2 Ql ul H,
mmHg cm3/s cm/s c¢cm3/s  cmfs om
133,00 15,00 38,85 6,786 0,2240 8,10 5,68 0,975 155,20
118,00 20,00 65,63 11,463 0,2870 11,30 10,83 1,882 142,60
113,00 25,00 92,41 16,132 0,3340 14,30 14,64 2,656 133,20
107,00 30,00 119,19 20,816 0,3785 17,40 18,20 3,178 124,30
105,00 35,00 145,96 25,493 0,4040 20,10 21,00 3,668 119,20
104,00 40,00 172,74 30,170 0,4235 22,50 23,26 4,061 115,30
104,00 45,00 199,62 34,847 00,4395 2,40 25,85 4,515 112,10
103,00 50,00 226,30 38,524 0,4530 3,10 27,65 4,830 109,40
103,00 55,00 253,07 44,201 0,4780 4,10 30,21 5,276 104,20
106,00 60,00 279,85 48,878 0,5025 4,70 31,73 5,642 99,50
113,00 70,00 333,471 58,232 00,5350 550 33,75 5,895 93,00
123,00 80,00 386,96 67,585 0,5600 6,00 35,00 6,114 88,00

Tabela (23) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de Hquido = 140 cm

didmetro do reator = 2,7 em didmetro do injetor = 0,25 cm

temperatura =220°C data = 18/08/94

dp Rg Qg Ug € Ri1 Ri2 Q ul He

mmHg cm3/s cm/s em3/s com/s c¢cm
114,00 20,00 65,63 11,463 0,3130 7.4 4,58 0,799 137,40
112,00 25,00 92,41 16,139 0,3460 12,00 11,75 2,052 130,80
106,00 30,00 119,19 20,816 0,3800 15,00 15,47 2,702 124,00
105,00 35,00 145,96 25,493 00,4020 19,00 19,89 3,474 119,60
104,00 40,00 172,74 30,170 0,4210 22,10 22,86 3,998 116,80
104,00 45,00 199,62 34,847 0,4420 2,10 25,07 4,379 111,60
104,00 50,00 226,30 39,524 0,4550 3,30 28,17 4,919 109,00
105,00 55,00 253,07 44,201 0,4770 4,30 30,72 5,365 104,80
107,00 60,00 279,85 48,878 00,4940 4,90 32,24 5,630 101,20
112,00 70,00 333,41 58,232 0,5250 6,00 35,00 6,114 95,00
122,00 80,00 386,96 67,585 0,5520 6,70 36,75 6,418 89,60
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Tabela (24) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm

didmetro do reator =27 cm didmetro do injetor = 0,25 cm

temperatura = 185°C data = 21/07/94

dp Rg Qg Ug £ Ri1 RI2 Qi Ul H,
mmHg cm3/s  cm/s cm3f/s cmfs cm
102,00 25,00 92,41 16,139 00,3970 2.6 0,37 0,064 120,6
101,00 30,00 119,18 20,816 0,4285 7,10 4,18 0,729 114,30
100,00 35,00 145,96 25,493 0,4450 9,40 7,72 1,348 111,00
88,00 40,00 172,74 30,170 00,4630 12,10 11,88 2,075 107,40
98,00 45,00 199,52 34,847 0,4775 12,30 12,14 2,120 104,50
98,00 50,00 226,30 39,524 0,4950 13,60 13,78 2,407 101,00
99,00 55,00 253,07 44,201 0,518b 15,70 16,29 2,845 96,30
103,00 60,00 279,85 48,878 0,6260 17,40 18,20 3,178 94,80
111,00 70,00 333,41 58,232 0,6545 20,30 21,20 3,702 89,10
119,00 80,00 386,96 67,585 0,58156 2,10 25,07 4,379 83,70
Tabela (25) :

altura da coluna = 200 ¢m altura inicial de liquido = 100 cm

didmetro do reator = 27 cm diimetro do injetor = 0,25cm

temperatura =250°C data =21/03/94

dp Rg Qg Ug € RI Qi Ul He
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s cm/s com

92,00 35,00 145,96 25,493 0,4650 3,20 0,64 0,111 107,0
o
892,00 40,00 172,74 30,170 0,6100 5,30 2,16 0,377 98,00
82,00 45,00 198,62 34,847 0,5215 7,10 4,18 0,729 95,70
92,00 50,00 226,30 39,524 0,5360 8,00 5,43 0,949 92,80
93,00 55,00 253,07 44,201 0,6505 9,40 7,72 1,348 89,90
96,00 60,00 279,85 48,878 0,5675 10,70 10,03 1,752 86,50
107,00 70,00 333,41 58,232 0,5930 12,80 12,78 2,232 81,40
114,00 80,00 386,96 67,585 0,6110 14,70 15,12 2,640 77,80

Tabela (26) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 90 cm
didmetro do reator =27 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
temperatura =230°C data = 29/03/94
dp Rg Qg Ug € RI Ql Ui H,
mmHg cm3/s  com/s em3/s cmfs  cm

88,00 45,00 199,62 34,847 0,5365 2,4 0,29 0,051 92,70
89,00 50,00 226,30 39,524 00,5480 4,70 1,63 0,285 90,40
92,00 55,00 253,07 44,201 0,5620 7,20 4,31 0,752 87,60
93,00 60,00 279,85 48,878 0,5785 8,40 6,06 1,056 84,30
101,00 70,00 333,41 58,232 0,6050 10,70 10,03 1,752 79,00
114,00 80,00 386,96 67,585 0,6200 11,90 11,62 2,030 76,00
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Tabela (27) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 80 cm

didmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = (,25 ¢m

temperatura = 19,5°C data = 23/07/94

dp Rg Qg Ug 3 RI Ql Ul He

mmHg cm3/s cm/fs cm3/s  cm/s  ©om
87,00 55,00 253,07 44,201 0,6810 3,10 0,586 00,1023 83,80
90,00 60,00 279,85 48,878 00,8010 5,50 2,348 0,4102 79,80
99,00 70,00 333,41 58,232 0,6140 8,30 5,800 1,0288 77,20
110,00 80,00 386,96 67,58b 0,6275 10,60 9,895 1,7282 74,50

116,00 90,00 440,52

76,939 0,6410 11,40 10,965 1,8151 71,80

Tabela (28) :

altura da coluna = 200 om altura inicial de liquido = 180 cm

difmetro do reator = 27 ¢m didmetro do injetor = 0,50 cm

temperatura =230°C data = 24/08/94

dp Rg Qg tg € RN RI2 Qi ul H,
mmHg cm3/s cm3/s cmfs cm

cm/s

126,00 15,00 38,85 6,786 0,2160 8,30 7,54 1,317 166,80
116,00 20,00 65,63 11,463 00,2715 13,10 13,16 2,298 145,70
108,00 25,00 92,41 16,139 0,3225 18,30 19,16 3,347 135,50
102,00 30,00 119,18 20,816 0,3660 24,00 24,55 4,287 126,80
99,00 35,00 145,96 25,493 (,3920 2,40 25,85 4,515 121,60
95,00 40,00 172,74 30,170 0,4115 3,40 28,42 4,864 117,70
93,00 45,00 199,52 34,847 0,4340 4,30 30,72 5,365 113,20
890,00 50,00 226,30 39,524 0,4510 4,80 31,98 5,586 109,80
87,00 55,00 253,07 44,201 0,4720 5,60 33,75 5,886 105,60
85,00 60,00 279,85 48,878 0,4950 6,30 35,75 6,244 101,00
82,00 70,00 333,41 bB8,232 0,5240 7,10 37,74 6,692 95,20
80,00 80,00 386,96 67,585 0,5510 7,80 39,47 6,893 89,80
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Tabela (29) -
altura da coluna = 200 cm altura inicial de Hiquido = 160 cm
didmefro do reator =27 ¢m didmetro do injetor = 0,50 cm
temperatura = 175°C data = 19/08/94
dp Rg Qg Ug 3 Rt RR Qi ui Hy
mmHg cm3/s  cm/s em3/s  omfs  om
123,00 15,00 3885 6,786 0,2180 8,70 6,53 1,140 158,20
114,00 20,00 65,63 11,463 0,2780 12,50 12,40 2,165 144,20
108,00 25,00 82,41 16,139 0,32856 16,00 16,64 2,905 134,30
100,00 30,00 119,19 20,816 0,3710 20,10 21,00 3,668 125,80
87,00 35,00 145,86 25,493 0,3985 24,30 24,78 4,331 120,10
94,00 40,00 172,74 30,170 00,4180 2,60 26,36 4,605 116,40
92,00 45,00 199,52 34,847 0,4380 3,50 28,68 5,009 112,40
80,00 50,00 226,30 39,5624 0,4570 4,30 30,72 5,365 108,60
88,00 55,00 253,07 44,201 0,4800 5,00 32,49 5,675 104,00
85,00 60,00 279,85 48,878 0,5000 5,70 34,256 5,982 100,00
81,00 70,00 333,41 58,232 0,5345 6,80 37,00 6,462 93,10
79,00 80,00 386,96 67,685 0,5660 7,50 38,73 6,764 88,80
Tabela (30) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 140 cm
didmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 0,50 cm
temperatura = 240°C data = 18/08/94
dp Rg Qg Ug € RI1 RI2 Ql Ul H,
mmHg crn3ls cm/s cm3/s  cm/s cm
111,00 20,00 65,63 11,463 00,3065 8,10 5,68 0,975 138,70
108,00 25,00 82,41 16,139 0,3430 13,20 13,28 2,320 131,40
89,00 30,00 118,19 20,816 0,3800 18,10 18,85 3,310 124,00
87,00 35,00 145,96 25,493 0,4020 21,80 22,62 3,950 119,60
94,00 40,00 172,74 30,170 0,4215 2,60 26,36 4,605 115,70
92,00 45,00 199,62 34,847 0,4430 3,40 28,42 4,964 111,40
88,00 50,00 226,30 39,524 00,4615 4,00 29,95 5,232 107,70
86,00 55,00 253,07 44,201 0,4820 4,90 32,24 5,630 103,60
84,00 60,00 279,85 48,878 0,5025 5,60 33,75 5,895 99,50
81,00 70,00 333,41 58,232 0,5330 6,30 35,75 6,244 93,40

79,00 80,00 386,96 67,585 00,5550 7,10 37,74 6,592 895,00
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Tabela (31) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 120 cm
diimetro do reator =27 cm didmetro do injetor = (0,50 cm
temperatura = 170°C data = 04/08/94
dp Rg Qg Ug £ RI Ri2 Ql ul H,
mmHg cm3/s em/s cm3/s com/s c©m
97,00 25,00 92,41 16,139 0,3895 4,20 1,256 0,218 122,10
92,00 30,00 119,19 20,816 0,4240 8,20 5,74 1,002 115,20
90,00 35,00 145,86 25,493 00,4405 11,00 10,43 1,822 111,80
88,00 40,00 172,74 30,170 0,4570 12,60 12,40 2,165 108,60
86,00 45,00 199,52 34,847 0,4710 14,50 14,88 2,598 105,80
84,00 50,00 226,30 398,524 0,4875 16,10 16,75 2,925 102,50
82,00 55,00 253,07 44,201 0,5055 18,60 19,48 3,402 98,90
81,00 60,00 279,85 48,878 0,5200 20,80 21,68 3,786 96,00
78,00 70,00 333,41 58,232 0,5525 1,70 24,03 4,198 89,50
76,00 80,00 386,96 67,585 (0,5725 2,50 26,11 4,560 85,50
Tabela (32) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 100 cm
didmetro do reator =27 cm difmetro do injetor = (1,50 cm
temperatura = 150°C data = 05/08/94
dp Rg Qg Ug £ Ri Qi Ul H,
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s c©m/s cm
85,00 35,00 148,96 25,493 00,4755 2,60 0,33 0,057 104,80
83,00 40,00 172,74 30,170 0,4945 4,10 1,18 0,206 101,10
81,00 45,00 199,62 34,847 0,6110 7,60 4,856 0,848 97,80
79,00 50,00 226,30 39,524 0,5210 9,40 7,72 1,348 095,80
78.00 55,00 253,07 44,201 0,5350 10,70 10,03 1,762 93,00
77.00 60,00 279,85 48,878 (,5500 13,00 13,03 2,276 90,00
76,00 70,00 333,41 58,232 ©,5700 15,80 16,41 2,865 86,00
74,00 80,00 386,96 67,685 0,56885 16,80 17,564 3,063 82,30
Tabela (33) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 90 cm
didmetro do reator = 2.7 cm didmetro do injetor = (3,50 cm
temperatura = 17,0°C data = 05/07/94
dp Rg Qg Ug £ RI Ql Ul H,
mmHg em3/s cm/s cm3/s cmfs cm
78,00 45,00 199,52 34,847 0,6330 2,20 0,49 0,086 93,40
77.00 50,00 226,30 39,524 0,5470 6,00 2,86 0,500 90,60
76,00 55,00 253,07 44,201 0,6585 8,10 5,568 (0,975 88,30
75,00 60,00 279,85 48,878 0,6710 11,00 10,43 1,822 85,80
73,00 70,00 333,41 58,232 0,5900 14,00 14,27 2,492 82,00
72,00 80,00 386,96 67,585 0,6010 15,80 16,41 2,865 79,80
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Tabela (34) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 80 cm

difimetrodoreator = 2,7 cm didmetro do injetor = 0,50 cm

temperatura = 17,0°C data = 06/08/94
dp Rg Qg Ug £ Rl Qi ui Hy
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s cmfs cm
74,00 55,00 253,07 44,201 (,68156 3,40 0,74 0,130 83,70
72,00 60,00 279,856 48,878 0,6920 5,30 2,16 0,377 81,60
71,00 65,00 306,63 53,555 0,6045 7,30 4,44 0,776 78,10
69,00 70,00 333,41 58,232 0,6175 8,00 7,03 1,227 76,50
68,00 80,00 386,96 67,585 0,6250 10,00 9,08 1,585 75,00

Tabela (35) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liqguido = 180 cm

didmetro do reator =27 cm didgmetro do tnjetor = 1,0 cm

temperatura = 190°C data = 15/08/94

dp Rg Qg Ug € R Ri2 Ql ul H

mmHg cm3fs  cmfs cm3fs com/s cm

154,00 10,00 12,07 2,108 (,1410 5,30 2,16 0,377 171,80

134,00 15,00 38,85 6,786 0,2210 12,20 12,01 2,098 155,80

121,00 20,00 65,63 11,463 0,2795 14,10 14,32 2,514 144,10

111,00 25,00 92,41 16,138 0,3285 19,10 19,99 3,482 134,30

101,00 30,00 119,19 20,816 0,3680 24,40 24,88 4,345 126,40

98,00 35,00 145,96 25,493 0,3975 2,80 26,88 4,695 120,50

94,00 40,00 172,74 30,170 0,4170 3,70 285,19 5,098 116,60

92,00 45,00 199,52 34,847 0,4445 4,60 31,48 5,498 111,10

89,00 50,00 226,30 39,524 00,4585 5,30 33,26 5,807 108,30

85,00 55,00 253,07 44,201 0,4800 6,00 35,00 6,114 104,00

81,00 60,00 279,85 48,878 0,5010 6,70 36,75 6,418 99,80

77,00 70,00 333,41 58,232 00,6290 7,80 39,47 6,893 94,20

73,00 80,00 386,96 67,585 0,5530 8,50 41,19 7,193 88,40
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Tabela (36) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 160 cm
didmetro do reator = 2,7 ¢m didmetro do injetor = 1,0 em
temperatura =210°C data = 01/08/94
dp Rg Qg Ug £ Rt Ri2 Ql Ul Hy
mmHg cm/s ¢m
cm3/s cm/s cm3/s
133,00 15,00 38,85 6,786 00,2245 10,00 9,08 1,685 155,10
120,00 20,00 65,63 11,463 0,2830 13,20 13,28 2,320 143,40
110,00 25,00 92,41 16,139 0,3275 17,00 17,76 3,102 134,50
105,00 30,00 119,18 20,816 0,3660 21,70 22,53 3,934 126,80
100,00 35,00 145,96 25,483 00,3960 24,60 25,04 4,373 120,80
94,00 40,00 172,74 30,170 0,4240 2,20 25,33 4,424 115,20
90,00 45,00 199,52 34,847 0,4435 2,90 27,14 4,740 111,30
87,00 50,00 226,30 39,524 0,4600 3,60 28,93 5,053 108,00
84,00 55,00 253,07 44,201 0,4810 4,40 30,97 5,409 103,80
80,00 60,00 279.85 48,878 00,5000 5,10 32,74 5,719 100,00
75,00 70,00 333,41 58,232 0,53256 6,10 35,26 6,157 23,60
73,00 80,00 386,96 67,685 0,6540 6,60 36,50 6,375 89,20
Tabela (37) :

altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 140 cm

didmetro do reator = 2,7 cm difimetro do injetor = 1,0cm
temperatura = 200°C data = 27/07/94

dp Rg Qg Ug £ R Ri2 Qi ul H,
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s cm/s cm
116,00 20,00 65,63 11,463 0,3150 8,00 5,43 0,849 137,00
108,00 25,00 92,41 16,139 0,3480 12,90 12,90 2,254 130,40
102,00 30,00 119,19 20,816 0,3835 16,80 17,64 3,063 123,30
97,00 35,00 145,96 25,493 0,4070 19,60 20,80 3,581 118,60
93,00 40,00 172,74 30,170 0,4305 24,80 25,20 4,401 113,80
91,00 45,00 199,62 34,847 0.4490 3,10 27,65 4,830 110,20
88,00 50,00 226,30 39,624 00,4650 4,00 29,95 5,232 107,00
84,00 55,00 253,07 44,201 0,4830 4,70 31,73 5,542 103,40
81,00 60,00 279,85 48,878 0,6050 5,40 33,50 5,851 99,00
77,00 70,00 333,41 58,232 0,5310 6,40 36,00 6,288 93,80
74,00 80,00 386,96 67,585 0,5560 7,10 37,74 6,592 88,80
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Tabela (38) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm
didmetro do reator = 27 ¢cm didmetro do injetor = {0cm
temperatura =250°C data = 28/07/94
dp Rg Qg Ug £ Rit  RI2 Qi ul H,
mmHg em3/s  cm/s cm3/s cm/s ecm
101,00 25,00 92,41 16,139 0,3985 5,10 1,97 0,345 120,30
95,00 30,00 119,18 20,816 0,4215 11,00 10,43 1,822 115,70
91,00 35,00 145,96 25,493 0,4330 13,60 13,78 2,407 112,20
89,00 40,00 172,74 30,170 0,4530 14,20 14,561 2,635 109,40
88,00 45,00 199,62 34,847 0,4730 16,80 17,54 3,063 105,40
87,00 50,00 226,30 38,524 00,4870 18,80 19,69 3,438 102,60
86,00 55,00 253,07 44,201 0,5000 21,00 21,87 3.820 100,00
85,00 60,00 279,85 48,878 0,5150 2,00 24,81 4,334 97,00
76,00 70,00 333,41 58,232 0,5460 3,60 28,93 5,053 90,80
74,00 80,00 386,96 67,585 0,5630 4,40 30,97 5,409 87,40
Tabela (39) :
altura da coluna = 200 cm aitura inicial de liquido = 100 cm
didmetro do reator = 2,7 ¢cm didmetro do injetor = [,0cm
temperatura =240°C data = 27/07/94
dp Rg Qg Ug £ Ri Ql Ul H,
mmhg cm3/s cm/s em3/s cmfs cm
84,00 35,00 145,96 25,493 0,4935 3,10 0,59 0,102 101,3
0
82,00 40,00 172,74 30,170 0,51256 6,50 3,43 0,599 97,50
79,00 45,00 199,62 34,847 0,5245 7,20 4,31 0,752 95,10
77,00 50,00 226,30 39,624 0,56365 9,00 7,03 1,227 92,70
75,00 55,00 253,07 44,201 0,5475 10,40 9,62 1,681 80,50
73,00 60,00 279,85 48,878 0,5600 13,00 13,03 2,276 88,00
70,00 70,00 333,41 58,232 0,5760 17,00 17,76 3,102 84,80
67,00 80,00 386,96 67,585 0,5940 19,80 20,70 3,616 81,20
Tabela (40) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = %0 cm
difmetro do reator = 2.7 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
temperatura =250°C data = 28/07/94
dp Rg Qg Ug E Ri Qi Ui H,
mmHg cm3/s cmis cm3/s cm/s cm
78,00 45,00 199,62 34,847 00,5400 4,30 1,32 0,231 92,00
75,00 50,00 226,30 39,524 0,65625 7,20 4,31 0,752 89,50
72,00 55,00 253,07 44,201 0,6640 9,60 8,08 1,411 87,20
70,00 60,00 279,85 48,878 0,5750 10,80 10,16 1,775 85,00
67,00 70,00 333,41 58,232 0,5925 13,00 13,03 2,276 81,50
64,00 80,00 386,86 67,585 00,6100 16,60 17,20 3,005 78,00
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Tabela (41) :
altura da coluna = 200 cm altura micial de liquide = 80 cm
didmetro do reator = 27 cm digmetro do injetor = 1,0cm
temperatura =21,0°C data = 28/07/94
dp Rg Qg Ug £ RI Ql Ul H,
mmHg cm3/s  cm/s cm3/s c©m/s om
73,00 50,00 226,30 39,524 00,5760 3,20 0,64 0,111 84,80
70,00 55,00 253,07 44,201 0,6915 4,60 1,65 0,271 81,70
66,00 60,00 279,86 48,878 0,6075 6,50 3,43 0,599 78,50
64,060 70,00 333,41 58,232 0,6225 9,00 7,03 1,227 75,50
62,00 80,00 386,86 67,585 0,6400 9,80 8,80 1,637 72,00
C.3 Dados de Agua
Tabela (42) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 150 cm
diimetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = (25 cm
data = 29/01/92
dp Qg Qi H, Ug Ui £ Jg J
mmHg I/min ml/s cm cm/s cm/s
136,00 0,97 0.00 166,0 2,82 0,00 0,17 16,59 0,00
120,0 2,55 14,33 154,56 7.42 2,50 0,23 32,61 3,24
115,0 3,81 29,65 144,0 11,10 5,18 0,28 39,63 7,20
104,0 5,70 46,10 130,0 16,61 8,05 0,35 47,46 12,39
101.0 8,556 71,39 120,0 24,89 12,48 0,40 62,22 20,79
99,0 15,49 83,86 100,0 45,12 14,67 0,80 80,23 29,34
132,060 30,32 92,46 80,0 88,28 16,60 0,60 147,15 40,39
188,0 50,94 107,57 75,0 148,36 18,80 0,62 237,37 50,13
Tabela (43) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de Hguido = 130 cm
difmetro do reator =27 c¢m difmetro do injetor = {25 cm
data = 28/01/92
dp Qg Ql H. Ug Ut £ Jg Ji
mm#ag {/min mi/s cm cm/s cms
115,0 2,55 0,00 146,0 7.42 0,00 0,27 27,47 0,00
1038,0 3,81 11,62 138,0 11,10 2.01 0,32 34,67 2,98
100,0 5,38 26,88 125,0 15,69 4,70 0,38 41,85 7,51
100,0 6,97 46,10 121,0 20,29 8,05 G,40 51,37 13,31
98,0 9,81 868,51 114.,5 28,57 11,97 0,43 66,82 20,91
92,0 16,12 83,85 98,0 46,95 14,67 0.51 92,07 29,94
137,0 33,82 924,43 76,0 98,77 16,50 0,62 159,31 43,43
188,0 51,74 105,48 74,0 150,69 18,43 0,63 238,20 49,82
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Tabela (44) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 115 cm
digmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 26/01/92
dp Qg Qi H, Ug Ul £ Jg J
mmHg t/min ml/s cm cm/s cm/s
105,0 3,81 0,00 1310 11,10 0,00 0,34 32,16 0,00
99,0 5,39 14,33 122,0 15,69 2,50 0,39 40,24 4,11
84,0 7.28 29,66 113,0 21,21 518 0,44 48,76 9,17
93,0 9,81 46,10 109,0 28,67 8,05 0,46 62,78 14,78
93,0 14,86 71,39 99,5 43,28 12,48 0,60 86,12 25,08
102,0 21,17 86,19 89,0 61,67 15,06 0,56 111,11 33,84
146,0 33,40 94,43 77,5 97,28 16,60 0,61 168,82 42,58
220,0 55,75 105,48 73,0 162,38 18,43 0,63 255,71 50,60
Tabela (45)
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 100 cm
didmetro do reator = 27 ¢m difimetro do injetor = {(,25cm
data = 25/01/92
dp Qg Ql M Ug Ul € Jg Ji
mmHg I/min mi/s cm cm/s cm/s
92,0 5,39 0,006 113,56 15,69 .00 0,43 36,28 0,00
87,0 7,28 14,33 105,0 21.21 2,50 0,47 44,65 4,77
85,0 10,76 29,656 97,0 31,32 5,18 0,51 60,82 10,68
86,0 15,18 46,10 90,0 44,20 8,0b 0,55 80,36 17,90
100,06 2212 71,39 83,0 64,42 12,48 0,58 110,13 30,06
140,0 32,88 81,64 75,0 95,78 14,27 0,62 163,26 38,04
2350 58,96 90,43 67,0 171,72 15,80 0,67 258,23 47,17
Tabela (46) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 85 cm
difmetro do reator = 2,7 em didmetro do injetor = (,25 cm
data = 29/01/92
dp Qg Ql H; Ug ul g Jg J
mmHg  /min mi/s cm cm/s cm/s
83,0 6,65 0,00 98,0 19,37 0,00 0,61 37,98 0,00
81,0 10,76 14,33 80,0 31,32 2,50 0,565 56,985 5,57
82,0 14,54 29,65 84,55 42,36 5,18 0,58 73,36 12,26
87,0 19,28 40,70 78,0 56,15 7,11 0,61 92,05 18,24
110,0 27,74 58,72 73,0 80,80 10,26 0,63 127,25 28,11
200,0 53,35 74,13 65,0 155,37 12,95 0,68 230,17 39,86




Apéndice C 125
Tabela (47) :
altora da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 139 cm
didmetro do reator = 27 e¢m difdmetro do injetor = 0,50 em
data = 24/05/93
dp Qg Qi Hy Ug Ul £ Jg J
mmHg  {/min mi/s cm cm/s cm/s
105,0 3,81 8,69 138,0 11,10 1.62 0,31 35,79 2,20
100,0 5,07 23,41 127.0 14,77 4,09 0,37 40,48 6,44
85,0 8,65 43,51 110,0 24,89 7,60 0,45 55,31 13,82
85,0 10,12 55,72 107,0 29,48 9,74 0.47 63,41 18,20
85,0 11,70 65,46 1040 34,08 11,44 048 71,00 22,00
75,0 15,48 74,66 95,0 45,12 13,05 0,62 85,93 27,47
75,0 19,28 79,24 88,0 56,15 13,85 0,56 100,27 31,47
70,0 21,17 79,24 85,0 61,67 13,85 0,567 107,24 32,58
Tabela (48) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm
didmetro do reator =27 cm didmetro do injetor = 0,50 cm
data = 24/05/93
dp Qg Ql Hy Ug Ul g Jg 4
mmHg  I/min mi/s cm cm/s cm/s
85,0 5,39 10,81 1186,0 15,69 1,89 0,42 37,36 3,26
85.0 6,97 27,57 110,0 20,29 4,82 0,45 45,09 8,76
80,0 10,12 43,51 02,0 29,48 7.60 0,48 60,17 14,91
75,0 12,02 50,77 98,0 35,00 8,87 0,60 69,31 17,92
75,0 18,75 66,08 80,0 48,79 11,55 0,6b 88,71 25,66
70,0 19,28 75,45 86,0 56,15 13,18 0,67 98,51 30,66
70,0 21,80 78,50 83,0 63,50 13,72 0,68 108,66 33,08
Tabela (49) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 109,5 cm
didmetro do reator = 2,7 em difmetro do injetor = 0,50 cm
data = 24/05/93
dp Qg Ql Hy, Ug Ui g Jg Ji
mmHg  I/min mi/s cm em/s cm/s
85,0 6,97 16,44 105,0 20,29 2,87 0,47 42,72 5,47
76,0 1012 31,03 97,0 29,48 5,42 0,51 57,25 11,18
73,0 13,28 43,b1 92,0 38,68 7,60 0,564 71,63 16,53
70,0 16,44 56,87 87,0 47,87 9,94 0,56 84,73 22,84
70,0 18,02 65,46 85,0 52,47 11,44 0,67 91,25 28,91
70,0 20,23 71,39 82,5 58,91 12,48 0,69 100,27 30,24
68,0 22,75 75,45 80,0 66,26 13,18 0,60 110,44 32,96




Apéndice C 126
Tabela (50) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 100 cm
diimetro do reator =27 em difmetro do injetor = 0,50 cm
data = 28/05/93
dp Qg Ql Hy Ug ul £ Jg J
mmHg - I/min mi/s cm cm/s cm/s
75,0 8,86 15,74 94,5 25,81 2,75 0,63 48,92 5,82
73,0 10,12 22,02 92,0 29,48 3,85 0,54 54,60 8,36
67,0 14,86 43,51 86,6 43,28 7,60 0,57 76,26 17,58
65,0 16,44 47,08 83,5 47,87 8,23 0,68 82,19 19,70
64,0 17,70 54,93 81,0 51,65 9,60 0,60 86,64 23,70
63,0 19,689 60,50 79,5 57.07 10,57 0,60 94,72 26,59
65,0 21,17 62,86 78,5 61,67 11,16 0,61 101,61 28,43
63,0 22,75 65,46 77,0 66,26 11,44 0,62 107,74 29,71
64,0 26,22 69,97 74,0 76,38 12,23 0,63 121,23 33,06
Tabela (51) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 167 cm
didmetro do reator =27 cm didmetro do mjetor = (,50 cm
data = 28/05/93
dp Qg Ql H, Ug ul € Jg J
mmbkg {/min ml/s cm cm/s cmis
94,0 5,39 16,44 119,0 15,68 2,87 0,41 38,75 4,83
87,0 7.28 28,95 109,56 21,21 5,06 0,45 46,87 9,24
80,0 12,33 58,72 1000 35,92 10,26 0,80 71,84 20,52
75,0 14,86 65,46 94,5 43,28 11.44 0,63 82,04 24,21
70,0 18,65 75,45 87,0 54,31 13,18 0,56 96,12 30,31
71,0 17,70 74,13 88,6 51,66 12,95 0,56 92,47 29,28
68,0 19.M 76,10 85,0 57,99 13,30 0,57 100,85 31,29
68,0 24,65 79,24 80,0 71,78 13,85 0,60 119,63 34,62
68,0 20,86 78,01 83,0 60,75 13,63 0,568 103,84 32,85
Tabela (52) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 130 cm
didgmetro do reator =27 cm didmetro do injetor = 1,0 em
data = 28/01/92
dp Qg Ql H, Ug ul £ Jg Ji
mmHg Hmin ml/s cm cm/s cm/s
115,0 2,55 0,00 146,0 7,42 0,00 0,27 27.47 0,00
110,0 3.81 11,62 137,56 11,10 2,01 0,31 35,61 2,93
105,0 5,07 28,26 130,0 14,77 4,94 0,3b 42,21 7.60
100,0 6,65 40,70 122,0 19,37 7,11 0,39 48,67 11,66
95,0 10,12 68,51 114,0 29,48 11,97 0,43 68,57 21,00
85,0 16,44 85,08 98,0 47,87 14,87 0,51 93,87 30,34
70,0 27,74 90,43 83,0 80,80 15,80 0,68 138,12 38,08
67,0 40,60 106,b3 76,0 118,24 18,62 0,62 190,72 48,99




127

Apéndice C
Tabela (53) :
altura da ceoluna = 200 cm altura inicial de liqguido = 115 ¢m
didmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 1,0 em
data = 28/01/92
dp Qg Ql H. Ug Ul £ Jg Jl
mmHg I/min ml/s cm cm/s cm/s
105,0 3,81 0,00 130,0 11,10 0,00 0,35 31,70 0,00
97,0 5,70 14,33 1190 16,61 2,50 0,41 41,02 4,21
83,0 6,97 29,65 1140 20,29 5,18 0,43 47,19 9,09
20,0 10,12 50,77 107,0 29,48 8,87 0,47 63,41 16,68
80,0 18,44 76,74 85,0 47,87 13,41 0,562 81,19 28,23
68,0 31.86 91.45 78,0 92,78 15,98 0,61 152,10 40,98
65,0 42,14 106,53 75,0 122,74 18,62 0,62 196,38 49,64
Tabela (54) :
altura da coluna = 200 cm aitura inicial de liquido = 100 cm
didmetro do reator = 2,7 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
data = 28/01/92
dp Qg Ql Hy Ug Ul £ Jg Jl
mmHg l/min mi/s cm cm/s cm/s
92,0 5,39 0,00 113,5 15,69 0,00 0,43 36,28 0,00
87,0 7,28 14,33 105,0 21,21 2,50 0,47 44,65 4,77
83,0 10,12 28,26 99,0 29,48 4,94 0,50 58,39 9,88
80,06 13,60 43,51 93,0 39,60 7.60 0,54 74,02 16,35
75,0 18,02 63,86 85,0 52,47 11,16 0,57 91,25 26,26
68,0 27,23 76,74 78,0 79,30 13,41 0,61 130,01 34,39
62,0 45,74 88,34 68,0 133,22 15,44 0,66 201,86 45,40
Tabela (65) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquide = 85,0 cm
didmetro do reator = 2.7 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
data = 28/01/92
dp Qg Ql M, Ug Ul £ Jda Ji
mmHg {/min mi/s cm cm/s cm/s
83,0 6,97 0,00 87,0 20,29 0,00 0,561 39,40 0,00
78,0 11,07 14,33 89,0 32,24 2,50 0,56 58,10 5,63
73,0 14,86 29,65 84,0 43,28 5,18 0,58 74,61 12,33
67,0 19,59 43,61 76,5 57,07 7.60 0,62 92,42 19,88
62,0 31,86 62,21 69,0 92,78 10,87 0,65 141,65 31,51
58,0 43,17 76,74 65,0 125,73 13,41 0,68 186,27 41,286




Apéndice C 128
Tabela (56) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 1255 cm
didmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
data = [5/05/91
dp Qg Qi H Ug Ul € Jg Jl
mmHg I/min mil/s om cm/fs cm/s
119,0 14,23 0,00 132.0 10,75 0,00 0,34 31,63 0,00
137,0 22,12 0,00 130,65 16,72 0,00 0,36 48,11 0,00
170,0 38,10 12,23 125,0 28,80 0,66 0,38 76,80 0,89
185,0 42,12 19.93 122,0 31,83 090 0,35 81,62 1,48
203,0 46,93 29,65 118,0 35,47 1,34 0,41 886,51 2,28
227.,0 51,74 40,70 1186,0 39,11 185 0,42 93,12 3,18
275,0 59,76 52,90 111,0 45,17 2,40 0,44 101,51 4,32
315,0 66,18 58,72 108,0 50,02 2,66 0,46 108,75 4,93
Tabela (57) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquide = 135,3 cm
didmetro do reator =53 ¢m didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 23/05/91
dp Qg o H, Ug Ut € Jg Ji
mmkg I/min ml/s cm cm/s cm/s
138,06 17,39 0,00 140,56 13,14 0,00 0,30 44,17 0,00
150,606 25,50 10,39 134,5 19,28 0,47 0,33 b8,88 0,70
157,0 30,43 17.14 132,0 23,00 0,78 0.34 6764 1,18
162,0 35,35 21,32 130,0 26,72 0.97 0,3b 76,35 1,48
175,0 36,50 28,26 127,0 27,59 1,28 0.37 75,58 2,02
195,0 41,31 46,10 124,0 31,23 2,09 0,38 82,17 3,37
2200 46,13 57,99 120,5 34,86 2,63 040 87,71 4,36
246,0 50,14 62,21 117.5 37,90 2,82 0,41 91,87 4,80
2990 57,36 67,01 113,0 43,35 3,04 0,44 99,66 5,38
330,0 62,17 69,39 109,0 46,99 3,18 0,46 103,28 5,77
355,0 66,98 70,83 107,0 50,63 3.21 0,47 108,88 8,00
380,0 71,80 71,39 105,0 54,27 3,24 0,47 11425 6,17
Tabela (58) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 155 cm
diimetro do reator = 53 ¢cm difimetro do injetor = 0,25 cm
data =29/05/91
dp Qg Ql H, Ug Ul g Jg Ji
mmHg {/min ml/s cm cm/s cm/s
147,0 25,91 49,88 136,5 19,58 2,26 0,32 61,68 3,31
162.0 37,30 54,13 131,0 28,19 2,45 0,34 81,72 3,76
194,0 45,32 57,99 123,0 34,26 2,63 0.38 88,98 4,28
235,0 53,35 61,19 116,0 40,32 2,77 0,42 96,00 4,78
285,0 45,32 63,86 1105 34,26 2,90 0,45 76,65 5,24
360,0 74,96 67,31 104,0 56,66 3,05 0,48 118,04 5,87
450,0 83.84 68,51 100,0 63,37 3,1 0,50 126,74 6,21
640,0 87,47 71,39 93,0 73,67 3,24 0,54 137,70 6,86




Apéndice C 129
Tabela (59) :
altura da cohma = 200 cm altura inicial de liquido = 165 cm
didmetro do reator =53 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 05/06/91
dp Qg Ql Hy Ug Ul E Jg Ji
mmHg I/min mi/s cm cm/s em/s
135,0 6,34 0,00 172,0 4,79 0,00 0,14 34,20 0,00
134,0 8,56 11,62 168,0 6,46 0,62 0,16 40,37 0,62
133,06 11,07 31,03 163,56 8,37 1,41 0,18 45,85 1,72
135,0 18,02 39,51 148,5 13,62 1,79 0,26 52,88 2,41
138,0 21,17 46,10 142,0 186,00 2,09 0,29 55,18 2,94
145,0 24,65 49,42 1380 18,63 2,24 0,31 60,09 3.26
151,0 35,35 51,63 133,0 26,72 2,34 0,34 79,76 3,62
167,0 37,30 54,93 128,55 28,19 2,49 0,36 79,98 3,85
185,0 42,82 57,99 1240 32,44 2,63 0,38 85,37 4,24
230,0 53,35 61,63 1160 40,32 2,79 0,42 96,00 4,81
275,0 61,37 63,86 111,0 46,38 2,90 0,44 104,24 5,22
355,0 75,33 66,08 1050 56,24 3,00 047 119,87 571
397,0 78,71 67,31 102,0 60,24 3,06 0,49 122,95 5,99
480,0 88,77 68,51 98,5 67,09 3,11 0,61 132,21 6,31
650,06 98,03 71,39 91,0 74,08 3,24 0,66 135,95 7,12
Tabela (60) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 115,3 cm
digmetrodoreator = 53 om didmetro do injetor = 0,25 om
data = 19/06/91
dp Qg H, Ul € Jg Jl
mmHg l/min mi/s cm cm/fs cm/s
104,0 10,12 0,00 122,56 7,65 0,00 0,39 18,75 0,00
155,0 35,70 0,00 122,0 26,98 0,00 0,39 69,18 0,00
175,0 42,92 6,56 118,0 32,44 0,30 0.4 79,12 0,50
204,0 49,34 15,74 115,0 37,29 0,71 0,43 87,74 1,24
235,0 55,75 29,65 111,0 42,14 1,34 0,44 94,70 2,42
315,0 69,39 40,70 105,0 52,45 1,85 0,47 110,42 3,62
350,0 75,22 48,50 102,0 56,85 2,20 0,49 116,02 4,31
387,0 78,61 52,06 101,0 59,42 2,36 0,50 120,03 4,68
433,0 82,00 54,93 98.5 61,98 2,49 0,51 12213 5,06
494.,0 87,00 60,60 86,0 65,76 2,74 0,562 12645 5,72
540,0 89,69 62,21 83,0 67,71 2,82 0,54 126,57 6,07
605,0 94,27 63,21 91,b 71,25 2,87 0,54 131,34 86,27




Apéndice C i30
Tabela (61) : _
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 140,5 cm
didmetro do reator = 5,3 cIn didmetro do injetor = 0,25 ¢m
data = 26/06/91
dp Qg Ql H; Ug Ul £ Jg J
mmHg {/min ml/s cm cm/s cm/s
130,0 14,64 0,00 149,0 10,89 0,00 0,26 43,11 0,00
129,0 17,39 12,83 145,5 13,14 0,68 0,27 48,22 0,81
135,0 21,17 29,65 140,0 16,00 1,34 0,30 53,35 1,92
151,0 34,09 43,51 132,0 25,77 1,97 0,34 75,79 2,99
168,0 38,91 48,560 1286,0 29,41 2,20 0,37 79.48 3,49
2120 50,14 53,73 118.,0 37,90 2,44 0,41 892,43 4,13
2586,0 57,36 56,87 112,56 43,35 2,68 0,44 99,09 4,58
313,0 67.79 59,44 106,0 51,24 2,70 0.47 109,01 5,09
393,0 79,03 61,53 101,0 59,73 2,79 0,50 120,67 5,63
470,0 87.29 63,21 98,0 65,88 2,87 0,61 128,37 5,85
556,0 92,78 64,83 93,0 70,13 2,94 0,64 131,08 6,32
581,0 95,37 65,46 92,0 72,08 2,97 0,54 133,49 6,45
728,0 104,56 66,39 89,0 79,03 3,01 0.56 142,40 6,77
883,0 115,35 68,51 84,0 87,19 3,11 0,568 150,32 7,40
Tabela (62) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 130 cm
diimetro do reator = 53 cm difmetro do injetor = 0,25 cm
data = 10/07/91
dp Qg Qi H, Ug Ul £ Jg J
mmHg i/min mi/s cm cm/s em/s
130,0 18,02 0,00 138,0 13,62 0,06 0,31 43,23 0,00
142,0 24,33 11,62 1320 18,39 0,52 0,34 54,09 0,79
152,0 33,29 21,32 128,58 25,16 0,97 0,36 70,38 1,51
166,0 38,10 32,41 126,0 28,80 1,47 0,37 77,84 2,33
211,0 49,34 45,08 1170 37,29 2,04 0,41 89,85 3,49
250,0 55,75 51,63 1120 42,14 2,34 0,44 95,77 4,18
292,0 63,78 53,73 108,0 48,20 2,44 0,46 104,79 4,51
330,0 71,00 55,72 104,0 53,66 2,53 048 111,79 4,86
394,0 77,70 57,62 100,0 58,72 261 050 11745 5,23
508,0 88,58 59,79 85,0 65,44 271 0,52 124,64 5,71
604,0 92,87 61,53 91,0 70,19 2,79 0,55 128,79 6,13
757,0 105,31 63,21 86,0 79,69 2,87 057 139,64 6,67
855,0 114,24 63,86 83,0 86,35 2,90 0,58 147,60 6,98




Apéndice C E 131

Tabela (63) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 120 cm
didmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 11/07/91
dp Qg 8 H, Ug ul g Jg Jl

mmHg I/min ml/s cm cm/s cm/s

136,0 22,44 0,00 127,0 16,96 0,00 0,37 46,46 0,00
160,0 37,30 11,52  119,0 28,19 0,62 0,41 69,62 0.88
180,0 42,92 19,93 115,0 32,44 0,80 043 76,33 1,67
200,0 47,73 30,34 112,0 36,08 1,38 0,44 81,99 2,46
275,0 60,57 47,08 103,5 45,78 2,13 0,48 94,88 4,13
332,0 71,80 63,73 100,0 54,27 2,44 0,50 108,63 4,87
383.0 75,56 55,72 97,0 57,11 2,63 0561 110,89 5,21
470,0 86,10 57,62 92,5 65,08 2,61 054 121,07 5,65
570,0 93,82 59,44 89,5 70,89 2,70 0,65 12849 6,02
680,0 99,96 61,19 86,0 75,86 2,77 0567 132,55 6,45
775,0 106,18 62,88 83,0 80,25 2,85 068 137,19 6,87
865,0 114,65 63,86 81,b 86,58 2,90 0,59 146,13 7,11

Tabela (64) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 110 cm
difmetro do reator = 53 ¢m didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 11/07/91
dp Qg Ql H Ug Ui £ Jg J
mmHg I/min mi/s cm cm/s cm/s

153,0 36,560 0,00 116,0 27,58 0,00 0.42 65,69 0,00
173,0 42,92 6,56 1100 32,44 0,30 0,45 72,09 0,564
2020 49,34 17,14 106,0 37,28 0,78 0,47 79,34 1,47
238,0 54,85 28,26 103,0 41,63 1.28 0,49 85,64 2,49
345,0 71,73 45,08 95,0 54,22 2,04 0,52 103,27 4,30
400,0 77,27 50,77 92,0 58,41 2,30 0,64 108,16 5,00
494,0 86,08 52,90 88,0 656,06 240 0,66 117,23 5,39
540,0 90,09 54,93 86,5 68,10 2,49 0,67 119,99 5,76
610,0 93,54 56,87 84,0 70,70 2,68 0,68 121,90 6,14
730,0 10t,886 58,72 82,5 76,89 2,66 0,59 131,04 6,46
805,0 109,19 60,50 80,0 82,63 2,74 0,60 137,65 6,86




Apéndice C 132
Tabela (65) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 160 cm
difimetro do reator = 53 ¢m didmetro do injetor = {,25cm
data = 11/07/91
dp Qg o H, Ug ul € Jg J
mmHg l/min mi/s cm cm/s cm/s
135,0 7.28 0,00 168,5 5580 0,00 0,16 34,95 0,00
135,0 10,12 12,23 163.,5 7,65 0,55 0,18 41,83 0,68
135,0 12,66 22,71 158,0 9,56 1,03 o021 45,53 1,30
133,0 13,60 321,03 1566,0 10,28 1,41 0,22 46,71 1,80
146,0 26,54 39,51 134,0 20,06 1,78 0,33 60,79 2,67
155,0 34,90 44,57 128,56 26,38 202 0,36 73,78 3,15
184,0 43,72 49,42 121,85 33,05 2,24 0,38 84,19 3,68
222,0 51,74 52,90 115,0 39,11 2,40 0,43 92,02 417
310,0 66,98 56,87 106,0 50,63 2,58 0,47 107,72 4,87
412,0 79,24 58,72 100,00 5990 2,66 0,50 119,79 5,33
493,0 86,65 60,50 95,0 65,49 2,74 0,52 124,74 5,78
598,0 92,61 62,21 92,0 70,00 2,82 0,54 129,63 6,13
723,0 101,73 63,86 88,0 76,89 2,90 0,66 137,31 6,58
855,0 112,45 64,83 84,0 85,00 2,94 0,58 146,55 7,00
Tabela (66) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 150 cm
didmetro do reator =53 cm didmetro do injetor = (,25 ¢cm
data = 12/07/91
dp Qg Qi H Ug Ui £ Jg Ji
mmHg lmin mi/s cm cmfs cm/s
131,0 10,76 0,00 158,56 8,13 0,00 0,21 39,18 0,00
131,0 14,86 10,11 150,0 11,23 0,46 0,25 44,93 0,61
131,0 17,07 21,32 145,0 12,80 0,97 0,28 46,91 1.33
131,0 18,96 31,03 141,0 14,33 1.41 0,29 48,59 2,00
150,0 34,09 43,51 125,0 25,77 1,97 0,38 68,72 3,16
175,0 42,12 49,88 117,58 31,83 2,28 0.41 77,17 3,85
213,0 50,84 53,73 1098,0 38,50 2,44 0,46 84,62 4,47
260,0 58,16 56,87 103,0 43,96 2,68 0,49 90,64 5,01
320,0 68,569 58,72 98,0 51,84 2,66 0,51 101,656 5,43
388,0 77,27 60,50 23,0 58,41 2,74 0,64 109,17 5,90
484,0 86,77 62,21 89,0 65,59 2,82 0,66 118,17 6,34
575,0 91,63 63,86 86,0 69,26 2,80 0,57 121,50 6,74
725,0 102,42 65,46 82,0 77,41 2,97 0,59 131,21 7,24
860,0 112,95 66,39 78,0 85,37 3,01 0,61 141,11 7,62




Apéndice C 133
Tabela (67) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 105 cm
didmetro do reator = 53 c¢cm didmetro do injetor = (,25 cm
data = 12/07/91
dp Qg Ql Hy, Ug ul g Jg Jl
mmHg I/min ml/s cm cm/s cm/fs
160,0 38,91 0,00 110,56 29,41 0,00 0,45 65,71 0,00
203,0 50,14 10,81 103,0 37,90 0,49 0,49 78,14 0,95
250,0 57,36 19,93 99,5 43,35 0,90 0,50 86,27 1,82
280,0 62,17 31,03 96,0 46,99 1,41 0,b2 90,37 2,93
425,0 80,36 42,42 21,0 60,74 1,92 0,65 111,44 4,23
478,0 86,46 47,56 88,0 65,35 2,16 0,56 116,70 4,90
540,0 89,66 52,06 84,0 67,77 2,36 0,568 116,84 5,62
625,0 95,02 53,73 82,0 71,82 2,44 0,69 121,73 5,94
717,0 101,18 55,72 79,0 76,48 2,63 0,61 126,41 6,40
806,0 110,36 56,87 77,0 83,41 2,58 0,62 135,63 6,70
Tabela (68) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 175 cm
didmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = (},25 cm
data = 15/07/91
dp Qg Qi H, Ug Ul £ Jg J
mmHg 1/min mifs cm cm/s cm/s
143,0 3,49 0,00 185,0 2,64 0,00 0,08 35,21 0,00
140,0 5,07 12,23  178,0 3,83 0,55 0,11 34,86 0,62
1370 8,23 22,71 169,0 6,22 1,03 0,16 40,13 1,22
134,0 12,33 31,03 160,0 9,32 1,41 0,20 46,61 1,76
144,0 23,07 38,89 137,0 20,78 1,80 0,34 62,02 2,85
162,0 37,30 46,10 1275 28,19 2,082 0,36 77,78 3,28
203,0 47,73 50,77 118,0 36,08 2,30 0,41 87,99 3,90
255,0 56,56 54,13 111,5 42,75 2,45 0,44 96,60 4,40
330,0 70,19 56,87 105,0 53,05 2,58 047 111,69 4,91
414,0 81,37 68,72 99,5 61,50 266 0,50 122,39 5,36
500,0 91,91 60,50 95,5 69,47 2,74 0,52 132,85 bB,756
598,0 94,38 62,21 91,6 71.34 2,82 0,54 131,50 6,17
733,0 103,70 63,86 87.0 78,38 2,90 0,56 138,73 6,66
895,0 116,34 65,46 83,0 87,93 2,97 0,58 180,31 7,15




Apéndice C 134
Tabela (69) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 165 cm
diimetrodoreator = 53 cm didmetro do injetor = 0,25 cm
data = 16/07/91
dp Qg Ql H, Ug Ul € Jg Ji
mmHg I/min mi/s cm cmfs  cmfs
135,0 3,49 0,00 174,0 264 000 0,13 20,32 0,00
136,0 6,34 0,00 173.,8 479 0,00 0,13 36,85 0,00
135,0 9,81 11,62 164,56 7,41 0,62 0,18 41,77 0,64
133,0 12,97 22,71 1586,5 9,80 1,03 0,22 45,06 1,32
133,0 15,81 32,41 150,0 11,86 1,47 0,25 47,79 1,96
162,0 34,09 40,70 126,0 25,77 1,86 0,37 69,66 2,93
268,0 58,96 54,93 104,0 44,57 2,49 0,48 92,85 4,79
390,0 77,33 58,72 95,0 58,45 2,66 0,52 111,33 5,61
565,0 92,63 62,21 86,0 70,01 2,82 0,67 122,83 6,56
885,0 116,16 64,83 80,0 87,79 2,94 0,60 146,32 7,36
Tabela (70) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquide = 150 cm
diametro do reator = 53 c¢m difmetro do injetor = (0,25 cm
data = 17/07/91
dp Qg Qi H, Ug ]l £ Jg Ji
mmHg Hmin mi/s cm cm/s  cmys
125,0 3,81 0,00 169,56 2,88 0,00 0,20 14,22 0,00
131.,0 10,76 0,00 158,2 8,13 0,00 0,20 46,82 0,69
133,0 17.70 21,32 147,0 13,38 0,97 0,26 50,49 1,32
135,0 19,28 31,03 144,0 14,57 1,41 0,28 52,04 1,96
152,0 33,28 37,62 131,56 25,16 1,7t 0,34 73,47 2,89
184,0 42,92 46,10 122,0 32,44 2,09 0,39 83,18 3,43
238,0 54,15 80,77 112,0 40,93 2,30 0,44 93,02 4,11
330,0 70,19 54,93 104.,0 53,06 2,49 0,48 110,63 4,79
518,0 87,50 59,08 94,5 66,14 2,68 (0,563 125,38 5,67
6b5b,0 96,99 61,19 89,0 73,31 2,77 0,66 132,09 6,24
795,0 107,59 63,54 84,0 81,32 2,88 0,58 140,20 6,86
Tabela (71) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 115 cm
didmetro do reator = 53 c¢m didgmetro do injetor = (),25 cm
data = 18/07/91
dp Qg Qi H Ug LH £ Jg H
mmHg /min mifs cm cm/s cm/s
143.,0 28,43 0,00 120,5 21,48 0,00 0,40 54,07 0,00
194,0 46,93 7,98 115,0 35,47 0,36 0,43 83,46 0,63
246,0 54,15 21,32 111,0 40,83 0,97 0,44 91,97 1,74
268,0 58,96 31,03 108,0 44,57 1.41 0,46 96,88 2,61
362,0 75,11 40,70  102,0 56,77 1,85 0,49 115,86 3,62
490,0 85,59 51,63 96,0 64,69 2,34 052 124,41 4,88
652,0 96,24 54,93 82,0 72,74 249 0,66 131,07 5,60
880,0 113,38 68,72 83,5 85,70 2,66 0,68 147,12 6,38




Apéndice C 135
Tabela (72) :
altura da coluna = 200 ¢m altura inicial de liquide = 150 ¢m
didmetro do reator =53 ¢cm diimetro do injetor = (0,25 cm
data = 23/08/91
dp Qg Qi H_ Ug Ui g Jg Jl
mmHg  i/min mi/s cm cm/s cm/s
130,0 12,33 0.00 158,56 9,32 0,00 0,21 44,93 0,00
130,0 16,44 13,63 149,0 12,42 0,62 0,25 48,72 0,83
133,0 20,23 31,72 143,5 15,29 144 0,28 54,12 2,00
180,0 46,93 41,85 119,0 35,47 1,90 0,41 87,68 3,19
256,0 57,36 48,50 112,0 43,35 2,20 0,44 98,653 3,93
380,0 84,10 54,93 100,0 63,56 249 0,60 127,13 4,98
Tabela (73) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 155 om
diimetro do reator = 53 ¢m digmetro do injetor = 0,50 cm
data = 20/03/91
dp Qg Ql H, Ug ul £ Jg Ji
mmHg I/min ml/s em cm/s cm/s
130,0 8,86 0,00 1840 670 0,00 0,18 37,21 0,00
122,0 12,33 4,41 156,5 9,32 0,20 0,22 42,86 0,26
120,0 14,23 17,14 153,0 10,75 0,78 0,23 45,76 1,02
117,0 15,18 24,10 151,0 11,47 1,09 0,26 46,82 1,45
116,0 16,44 32,41 149,5 12,42 1,47 0,25 49,21 1,97
114,0 18,65 40,70 145,0 14,09 1,85 0,28 51,25 2,55
110,0 21,49 50,77 1400 16,24 2,30 0,30 54,14 3,29
108,0 24,65 54,93 138,0 18,63 2,49 0,32 58,21 3,66
109,0 27,80 58,72 134,0 21,01 2,68 0,33 63,68 3,97
Tabela (74) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 171 cm
didmetro do reator = 53 cm diametro do injetor = 0,50 cm
data = 20/03/91
dp Qg Qi H, Ug Ul £ Jg J
mmHg I/fmin ml/s cm cm/s cm/s
142,0 4,44 0,00 180,0 3,36 0,00 0,10 33,67 0,00
138,0 5,70 5,84 175,0 4,31 0,26 0,12 34,49 0,30
135,0 7,28 25,49 170,0 5,50 1,16 0,15 36,70 1,36
130.0 8,86 31,03 166,0 6,70 1,41 0,17 39,40 1,70
122,0 13,60 40,70 156,0 10,28 1,85 0,22 46,71 2,37
117.0 16,75 48,50 149,0 12,66 2,20 0,2b 49,66 2,95
111.0 19,91 52,90 143,0 15,05 2,40 0,28 52,80 3.36
110,0 23,07 56,87 138,06 17,44 2,58 0,31 56,24 3,74
108,0 28,12 59,44 134,0 21,25 2,70 0,33 64,40 4,02




Apéndice C 136
Tabela (75) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 99 cm
didmetro do reator = 53 ¢cm didmetro do injetor = 0,50 cm
data = 31/07/91
dp Qg Ql Hy Ug ul £ Jg J
mmHg I/min mi/s cm cm/s cm/s
105,0 44,20 0,00 103, 33,41 0,00 0,48 69,24 0,00
115,0 41,03 3,69 100,0 31,01 0,17 0,50 652,02 0,30
120,0 58,94 9,40 89,0 44,55 0,43 0,60 88,22 0,86
120,0 63,69 10,11 86,0 48,14 0,46 0,52 92,87 0,96
125,0 68,12 16,44 94,5 51,49 0,75 0,53 97,60 1,58
130,0 69,63 18,63 95,0 52,56 0,84 0,52 100,11 1,77
140,0 72,49 24,10 91,5 54,79 1,09 0,54 101,00 2,39
140,0 79,37 28,26 21,0 59,99 1,28 0,bb 110,07 2,82
145,0 82,52 31,03 91,0 62,37 1,41 0,55 114,45 3,09
Tabela (76) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 110 cm
didmetro do reator = 5,3 cm didmetro do injetor = (3,50 cm
data = 31/07/91
dp Qg Ql H, Ug Ul £ Jg Ji
mmHg /min ml/s em cm/fs cm/s
100,0 35,46 0,00 113,5 26,80 0,00 0,43 61,27 0,00
103,0 40,09 2,96 111,0 30,30 0,13 0,44 68,09 0,24
107,0 44,71 7.27 106,0 33,80 0,33 0,47 71,81 0,62
110,0 50,37 10,11 105,0 38,07 0,46 0,47 80,15 0,87
1158,0 53,46 14,33 103,0 40,40 0,65 0,49 83,31 1,26
120,0 57,07 17,84 101.5 43,14 0,81 0,49 87,59 1,59
121,0 60,79 24,10 100,0 45,95 1,09 0,50 91,20 2,19
128,0 63,80 33,10 99,0 48,22 1,50 0,60 95,48 3,03
130,0 66,48 34,16 98,5 50,256 1,556 0,51 89,02 3,156
139,0 71,74 40,70 95,0 54,23 1,856 0,62 103,29 3,89
142,0 77,15 48,10 95,0 58,31 2,09 0,52 111,07 4,40




Apéndice C | 137

Tabela (77) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 125,5 cm
difimetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 0,50 cm
data = 31/07/91
dp Qg Qi Hy Ug 4] g Jg J
mmHg {/min ml/s cm cm/s cm/s

105,0 26,20 Q0,00 128,0 19,80 0,00 0,36 55,01 0,00
105,0 30,32 5,84 125,0 22,91 0,28 0,38 61,10 0,42
105,0 31,86 12,23 124,0 24,08 Q,bb 0.38 63,37 0,89
105.0 34,43 20,63 120,0 26,02 0,24 0,40 65,06 1,56
106,0 38,03 27,57 118,0 28,74 1,26 0,41 70,11 2,12
107.0 398,06 33,79 115,0 29,52 1,63 c,42 69,87 2,65
115,0 51,62 40,70 108,0 38,94 1.85 0,46 84,656 3,42
120,0 55,95 46,10 106,0 42,29 2,09 0,47 89,87 3,94
120,0 59,47 47,56 101,0 44,95 2,16 0,50 80,80 4,27
130,0 63,36 47,56 101,5 47,89 2,16 0,60 86,75 4,27
135,0 66,05 48,50 99,0 49,92 2,20 0,50 98,86 4,44
140,0 72,65 50,77 94,0 54,91 2,30 0,63 103,61 4,90
150,0 115,17 52,06 94,0 87,05 2,36 0,53 164,256 5,02

Tabela (78) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 118 ¢m
difimetro do reator = 53 cm difimetro do injetor = (0,50 cm

data = 07/08/91

dp Qg Ql H, Ug Ut € Jg Jl
mmHg 1/min ml/s cm cm/s cmy/s

101,0 28,77 0,00 123,0 21,75 0,00 0,38 56,49 0,00
101.,0 35,46 5,13 119,0 26,80 0,23 0,41 66,17 0,38
101,0 39,06 12,83 116,56 29,52 0,59 0,42 76,71 1,01
102,0 41,63 19,23 114,0 31,46 0,87 0,43 73,17 1,63
103,0 45,23 30,34 110,0 34,19 1.38 0,45 75,97 2,50
112,0 58,67 33,79 14,0 44,20 1.53 0,48 92,08 2,85
112,0 63,00 39,51 102,0 47,62 1.79 0,49 97,18 3,61
112.0 64,78 48,50 98,0 48,96 2,20 0,51 86,00 4,49
117,0 69,13 50,77 87,0 52,25 2,30 0,61 101,45 4,75
125,0 78,65 52,90 91,0 59,45 2,40 0,66 109,08 5,27




Apéndice C 138
Tabela (79) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 135,5 cm
didmetro do reator = 5,3 cm diimetro do injetor = 0,50 cm
data = 01/08/91
dp Qg Qi H Ug Ul £ Jdg Ji
mmHg /min mi/s cm cm/s cm/s
109,0 18,00 0,00 138,0 14,36 0,00 0,31 46,33 0,00
109,0 23,63 5,13 135,0 17,86 0,23 0,32 54,96 0,34
108,0 25,17 10,11 133,56 19,03 0,46 0,33 57,22 0,69
108.0 26,20 12,93 133.0 19,80 0,59 0,34 58,12 0,88
108,0 27,714 18,53 131,0 20,97 0,84 0,34 60,78 1.28
107.0 29,80 26,88 128,5 22,52 1,22 0,36 63,01 1,90
107,0 31,34 33,79 126,5 23,69 1,63 0,37 64,486 2,42
107.0 35,97 34,16 121,0 27,19 1,65 0,40 68,83 2,56
107,0 37,51 37,62 119,5 28,36 1,1 0,40 70,45 2,86
110,0 45,74 46,10 112,0 34,57 2,08 0,44 78,58 3,73
120,0 58,25 49,88 103.0 44,03 2,26 0,49 90,78 4,39
130,0 67,08 52,06 98,0 50,70 2,36 0,51 99,41 4,82
150,0 113,567 b4,93 93,0 85,84 2,49 0,54 160,44 5,36
Tabela (80) :
altura da coluna = 200 em altura inicial de liquido = 147 ¢cm
difmetro do reator = 53 cm difmetro do injetor = 0,50 cm
data = 01/08/91
dp Qg Qi H. Ug Ul £ Jg J
mmHg {/min mi/s cm cm/s cm/s
115,0 14,37 0,00 147,0 10,86 0,00 0,26 41,00 0,00
113,0 17,46 5,13 145,0 13,20 0,23 0,28 47,99 0,32
115,0 19,52 7.98 143,0 14,75 0,36 0,28 51,76 0,51
112,0 22,09 17,84 140,0 16,69 0.81 0,30 55,85 1,16
111,0 24,66 30,34 135,0 18,64 1,38 0,32 57,35 2,04
108,0 26,72 35,88 134,0 20,19 1,63 0,33 61,19 2,43
109,0 33,92 37,62 122,0 25,63 1,71 0,39 65,73 2,80
108,0 45,23 46,10 110,5 34,19 2,09 0,45 76,39 3,78
120,0 57,00 49,88 104,0 43,08 2,26 0,48 89,76 4,35
132,0 64,44 52,90 100,0 48,70 2,40 0,50 97,41 4,80
140,0 70,48 54,13 95,0 53,27 2,4b 0,62 10147 5,17
150,0 80,03 54,93 93,0 60,49 2,49 0,54 113,07 5,36




Apéndice C 139
Tabela (81) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 155 ¢m
didgmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 10 cm
data = 24/04/91
dp Qg Ql He Ug Ul € Jg Ji
mmHg I/min ml/s cm cm/s cm/s
130,0 9,18 0,00 162,0 6,24 0,00 0,18 36,51 0,00
128,0 11,07 3,64 158,0 8,37 0,18 0,21 39,86 0,20
120,0 15,81 31,03 150,0 11,95 1,41 0,25 47,79 1,88
115,0 18,33 45,08 145,0 13,86 2,04 0,28 50,32 2,82
112,0 19,91 50,77 142,65 15,06 2,30 0,29 52,34 3,23
110,0 22,12 53,73 139,5 16,72 2,44 0,30 55,27 3,49
1070 25,28 56,49 135,5 19,11 2,b6 0,32 59,24 3,78
105,0 28,12 57,62 133,0 21,25 2,61 0,34 63,44 3,93
124,0 13,60 14,33 155,0 10,28 0,65 0,22 45,67 0,84
Tabela (82) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 171 ¢m
diimetro do reator = 5,3 c¢m didgmetro do injetor = 1,0 cm
data = 24/04/91
dp Qg Q H Ug Ui £ Jg Ji
mmHg i/min ml/s cm cmy/s cm/fs
141,0 4,44 0,00 1800 3,36 0,00 0,10 33,57 0,00
136,0 6,02 12,93 175,0 4,55 0,59 0,12 36,40 0,67
1330 7.91 26,19 168,0 5,98 1,19 0,16 38,59 1,41
129,0 10,44 33,24 163,0 7,82 1,51 0,19 42,656 1.85
1240 14,23 39,51 155,0 10,75 1,79 0,22 47,80 2,31
118,0 17,38 49,42  147,0 13,14 2,24 0,26 49,58 3,06
113,0 19,91 52,80 143,56 15,06 2,40 0,28 53,27 3,34
108,0 24,01 56,87 136,0 18,15 2,68 0,32 586,72 3,79
106,0 27,17 59,08 133,0 20,564 2,68 0,34 61,31 4,03
Tabela (83) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de Hquido = 101 cm
didmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 1,0 em
data = 13/05/91
dp Qg Qi H, Ug ul £ Jg Ji
mmHg [/min mi/s cm cmis cm/s
83,0 40,60 6,00 1010 30,69 0,00 0,50 61,99 0,00
83,0 43,17 3,69 100,0 32,63 17 0,50 66,26 0,33
83,0 48,31 7,98 98,5 36,52 0,36 0,51 71,86 0,73
83,0 50,89 12,23 98,5 38,46 0,55 0,51 75,79 1,13
83,0 62,47 19,93 96,5 47,21 0,90 0,62 91,24 1,87
82,0 63,94 23,41 98,0 48,33 1,06 0,562 92,84 2,21
82,0 66,51 25,49 95,0 50,27 1,16 0,62 95,75 2,43
83,0 72,40 28,26 94,0 54,72 1,28 0,63 103,25 2,73
82,0 75,80 28,95 94,0 57,29 1,31 0,83 108,10 2,79
83,0 80,556 28,956 91,0 60,88 1,31 0,55 111,71 2,89




Apéndice C 140

Tabela (84) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 130 cm
didmetro do reator = 53 cm diémetro do injetor = 1,0 cm
data = 15/05/91
dp Qg Qi He Ug ul € Jg Jl
mmHg i/min mi/s cm cm/s cm/s
105,0 22,44 0,00 130,06 16,96 0,00 0,356 48,45 Q00
100,060 28,77 6,56 128,0 21,75 0,30 0,36 60,41 0,46

97,0 32,89 20,63 124,0 24,86 0,94 0,38 65,41 1,51
97,0 35,97 28,26 121,0 27,19 1,28 0,40 68,83 2,12
98,0 39,67 37,62 1200 299 1,71 0,40 74,77 2,84
94,0 43,69 52,80 117,00 33,02 2,40 0,41 79,56 4,10
94,0 46,77 68,72 113,0 3b,3b 2,66 0,44 81,27 4,71
93.¢ 51,9 68,72 112,0 39,24 2,66 0,44 89,18 4,76
93,0 59,82 67,01 106,0 45,22 3,04 6,47 96,21 5,73
90,0 65,91 69,87 103,0 49,82 3,17 0,48 102,72 6,186
90,0 71.80 71,39 101,0 54,27 3,24 0,60 109.64 6,41
89,0 80,86 72,78 97,0 61,12 3,30 0,61 118,68 6,81

Tabela (85) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 171 cm
didmetro do reator = 53 cm didmetro do injetor = 1,0 cm

data = 16/05/91

dp Qg Qi H, Ug Ul g Jg J
mmHg i/min mi/s cm cm/s cm/s
140,0 3,81 0,00 180,0 2,88 0,00 .10 28,80 0,00
138,0 6,02 14,33 1740 4,55 0,65 0,13 356,00 0,75
132,0 8,55 18,23 166,56 6,46 0,87 0,17 38,56 1,06

125,0 13,91 27,67 156,0 10,62 1,25 Q.22 47,80 1,60
117,016,756 34,06 149,0 12,66 1,54 0,256 49,66 2,07
110,0 25,17 51,63 138,0 19,03 2,34 0,31 61,38 3,39
100,0 32,37 58,72 126,0 24,47 2,66 0,37 66,13 4,23
96,0 3803 82,2 119.0 28,74 2,82 0,41 70,97 4,74
93,0 4574 6546 1140 34,57 2,97 0,43 80,40 5,21
91,0 bg67 68,51 106,0 42,83 3,11 0,47 91,13 5,86
80,0 67,07 72,78 99,0 50,69 3,30 0,50 100,38 6,67
80,0 76,64 74,13 96.0 57,93 3,36 0,52 111,40 7,00
140,0 5,39 7,56 178,0 4,07 0,34 0,11 37,02 0,38




Apéndice C 141
Tabela (86) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 110 cm
diimetro do reator = 573 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
data = 05/06/91
dp Qg Qi H, Ug Ul € Jg Ji
mmHg I/min mi/s cm cm/s cm/s
25,0 15,81 0,00 117.8 11,95 0,00 0,41 29,07 0,00
92,0 34,43 0,00 115,7 26,02 0,00 042 861,74 0,00
92,0 398,08 8,69 114,0 29,52 0.39 0,43 68,65 0,69
81,0 42,14 17,84 112,3 31,85 0,81 0,44 72,64 1,44
30,0 43,69 19,93 110,65 33,02 0,90 0,45 73,79 1,64
80,0 47,29 30,34 110,0 35,74 1,38 0,45 79,42 2,50
87.0 60,51 43,51 103,5 45,74 1,97 0,48 94,79 3,81
87,0 67,23 50,77 100,0 50,82 2,30 0,50 101,63 4,60
86,0 74,30 58,72 95,0 56,16 2,66 0,52 106,98 5,81
90,0 45,74 26,88 110,0 34,57 1,22 0,45 76,83 2,22
90,0 48,83 31,03 107.0 36,91 1,41 0,47 79,37 2,63
Tabela (87) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 124 cm
didmetro do reator = 53,3 cm didmetro do injetor =10 ¢cm
data = 05/06/91
dp Qg & H. Ug Ul € Jg Ji
mmHg I/min ml/s cm cm/s cmy/s
103,0 9,23 0,00 1320 6,98 0,00 0,34 20,52 0,00
102,0 24,66 0,00 1320 18,64 0,00 0,34 54,82 0,00
101,0 27,74 4,41 128,5 20,97 0,20 0,36 58,66 0,31
100,0 29,29 10,11 127,0 22,14 0,486 0,37 60,656 0,72
100,0 32,37 18,53 126,0 24,47 0,84 0,37 66,13 1,33
98,0 33,40 25,49 124,65 25,25 1,16 0,38 66,88 1,86
97,0 35,46 28,26 121,0 26,8C 1,28 0,40 67,86 2,12
80,0 44,71 40,70 113,0 33,80 1,85 0,44 77,68 3,27
90,0 48,31 50,77 1126 36,52 2,30 0,44 83,47 4,09
90,0 59,20 62,21 106,0 44,75 2,82 0,47 95,21 5,32
80,0 66,64 66,08 100,0 50,37 3,00 0,60 100,73 5,99
80,0 74,30 67,01 98,0 56,16 3,04 0,51 110,12 6,20
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Tabela (88) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 89,5 cm
didmetro do reaior = 53 cm didmetro do injetor = 1,0 em
data = 10/06/91
dp Qg Q! H, Ug Ul E Jg J
mmHg  1/min ml/s cm cm/s cmfs

79.0 24,66 0,00 96,5 18,64 0,00 0,62 38,02 0,00
77,0 47,80 0,00 93,0 36,13 0,00 0,54 67,53 0,00
76,0 54,66 2,96 89,5 41,31 0,13 0,65 74,78 0,30
76,0 68,27 7,98 88,0 51,80 0,36 056 92,14 0,82
77,0 72,26 10,11 87.0 54,61 0,46 0,66 96,66 1,05
80,0 75,18 11,52 85,0 56,82 0,562 0,57 98,82 1,23
80,0 78,34 12,93 84,5 59,21 0,59 0,68 102,63 1,39
20,0 81,89 15,74 84,5 61,90 0,71 0,68 107,18 1,69

Tabela (89) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 185 cm
didmetro do reator =53 cm didmetro do injetor = 1,0 cm

data = 10/06/91

dp Qg Qi H, Ug Ul £ Jg Ji
mmHg /min mi/s cm cm/s cm/s
145,0 3,49 5,13 185,0 2,64 0,23 0,08 35,21 0,25
145,0 3,81 7.98 183,56 2,88 0,36 0,08 34,90 0,39
140,0 4,44 12,83 181,0 3,36 0,59 0,09 35,34 0,656
138,0 5,39 17,84 1770 4,07 0,81 0,12 35,42 0,91
138,0 6,65 24,80 1725 5,03 1,12 0,14 36,66 1,30
133,0 8,86 33,79 168,56 6,70 1,63 0,17 39,99 1,84

120,0 16,75 37,62 146,0 12,66 1,71 0,27 46,90 2,34
110,0 24,33 46,10 138,0 18,39 2,09 0,31 59,32 3,03
85,0 38,03 56,87 121,0 28,74 2,568 0,40 72,77 4,26
90,0 49,86 60,50 110,0 37,68 2,74 0,45 83,74 4,99
90,0 64,75 64,67 101,0 48,94 2,93 0,60 98,87 5,81
90,0 75,25 67,01 96,0 56,88 3,04 0,62 108,38 6,33
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Tabela (90) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liquido = 107 cm
didmetro do reator =53 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
data = 12/06/91
dp Qg Qi He Ug Ul £ Jg Ji
mmHg I/min mi/s cm cm/s em/s
92,0 11,39 0,00 103,56 8,61 0,00 0,48 17,84 0,00
92,0 35,46 0,00 102,65 26,80 0,00 0,49 54,98 0,00
89,0 41,63 3,69 109,5 31.46 0,17 0,45 69,54 0,31
88,0 45,23 7,27 108.,0 34,19 0,33 0,46 74,32 0,61
88,0 47,80 11,62 106,0 36,13 0,62 0,47 76,87 0,99
87,0 52,43 17.84 104,0 39,63 0,81 0,48 82,56 1,56
86,0 51,31 20,63 104,0 38,78 0,94 0,48 80,80 1,80
86,0 55,14 25,49 104,0 41,68 1,18 0.48 86,83 2,22
86,0 57,83 34,48 102,0 43,71 1,66 0,49 89.21 3,07
86,0 66,95 40,70 87,0 50,60 1,85 0.51 98,26 3,81
86.0 72,96 48,10 97.0 55,16 2,09 0,51 107,08 4,31
88,0 80,86 53,93 94,0 61,12 2,45 0,563 115,32 5,20
Tabela (91) :
altura da coluna = 200 ¢m altura inicial de liquido = 150 ¢m
didmetro doreator = 5,3 cm difmetrodo injetor = 1,0 cm
data = 12/06/91
dp Qg Ql H, Ug ul £ Jg Ji
mmHg /min mifs cm cm/fs cm/s
88,0 19,69 0,00 108,6 14,81 0,00 0,46 32,37 0,00
88,0 40,09 0,00 108,0 30,30 0,00 0,46 65,87 0,00
88,0 48,83 7.98 105,0 36,91 0,36 0,47 77,70 0,69
86,0 55,42 15,04 102,0 41,89 0,68 0,49 85,49 1.34
85,0 57,28 19,03 101,06 43,30 0,80 0,50 87,47 1.79
85,0 68,32 29,65 96,0 51,64 1,34 0,62 998,30 2,80
85,0 73,05 33,79 98,0 bb,21 1,63 0,561 108,26 3,13
86,0 35,46 4,41 102,0 26,80 0,20 0,49 54,69 0,39
85,0 58,02 11,52 100,0 43,85 0,62 0,50 87,71 1,04
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Tabela (82) :
altura da coluna = 200 cm altura inicial de liguido = 89,5 cm
didmetro do reator =353 cm didmetro do injetor = 1,0 cm
data = 19/06/91
dp Qg Ql H, Ug Ul £ Jg J
mmHg  {/min mifs cm cm/s cm/s
83,0 63,42 0,00 92,5 47,93 0,00 0,54 89,18 0,00
82,0 61,74 2,96 92,0 45,66 0,13 0,54 86,41 0,29
81,0 64,94 5,84 91,0 48,08 0,26 0,556 20,06 0,58
81,0 65,97 6,56 90,0 49,86 0,30 0,55 90,66 0,66
81,0 67,94 9,40 90,0 51,36 0,43 0,55 93,37 0,95
81,0 72,37 10,11 90,06 54,70 0.46 0,556 99,46 1,02
81,0 74,94 10,81 80,0 56,64 0,49 0,56 102,98 1.09
81,0 77,43 16,44 89,0 58,52 0,75 0,56 105,44 1,68
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C.4 Dados do teste de Fragido de Gas Retido com o Tempo

Altura da coluna
Altura de disperséo

solucd

Tabela (93) :
(D

€3]

3)

e Poli

velocidade de gas

velocidade de liquido

queda de pressio

velocidade de gas

velocidade de liquido

queda de presséo

velocidade de gas

velocidade de Hquido

queda de pressdo

=200 cm
=150 cm

ril amida 0,139

I

20,82 cm/s
3,26 cmfs
10,6 mmHg

I

il

= 34,85 cmfs
3,86 cm/s
10,3mmHg

i

= 44,20 cm/s
4,53 cmy/s
10,1 mmHg

didmetro do injetor
temperatura
data = 24/07/54

difmetro do injetor
temperatura
data = 25/07/94

difmetro do injetor
temperatura
data = 25/07/94

Diametro da Coluna = 2,7 cm

= (,25cm
=22°C

= 0,25 em
=14 °C

0.25cm
=722°C

[£H] HL

t

£} H%_

t

E ) HL

t

{cm) {min)

130,00
127,60
125,80
125,60
125,60
125,40
125,00
124,80
124,80
124,80
124,80
124,80
124,80
124,70
124,60
124,70

Q.50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,3500
0,36256
0,3710
0,3720
0,3720
0,3730
0,3750
0,3760
0,3760
0,3760
0,3760
0,3760
0,3760
0,3765
0,3770
0,3765

{em)

115,00
111,00
110,80
110,80
110,80
110,80
110,80
110,80
110,70
110,80
110,70
110,70
110,60
110,50
110,40
110,40

{ min )

0,50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

{cm)

0,4250 107,00
0,4450 104,00
0,4460 103,60
0,4460 103,40
0,4460 103,20
0,4460 103,00
0,4460 102,80
0,4460 102,80
0,4465 102,70
(,4460 102,60
0,4465 102,50
0,4465 102,40
0,4470 102,30
0,4475 102,30
0,4480 102,30
0,4480 102,30

{ min}

0,60
1,00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7.00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,4650
00,4800
0,4820
0,4830
0,4840
0,4850
0,48556
0,4860
0,4865
0,4870
0,4875
0,4880
0,4885
00,4885
0,4885
0,4885
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Tabela (94) :
Y

&)

velocidade de gés

velocidade de liquido

queda de pressao

velocidade de gés

= 20,82 cm/s

ll

it

3,58 cmifs
10,6 mmHg

= 3485 cm/s

(6

velocidade de Hquido =
queda de pressdo

velocidade de gés
velocidade de liguido
queda de pressdo =

4,48 cm/s
9,1 mmHg

= 44,20 cm/s
5,42 cmfs
8,5 mmig

difmetro do injetor
temperatura
data = 01/08/94

didmetro do injetor
temperatura
data = 02/08/94

didmetro do injetor
temperatura
data = 02/08/94

= 0,50 cm

il

23 °C

= 0,50 cm

= 18°C

= 0,50 cm
=25°C

) H,

-

e O H

t

€ ey HL

f

{cm}

138,40
129,80
128,90
126,50
126,00
127,00
126,40
126,00
125,70
126,00
125,80
125,70
125,60
125,50
125,50
125,50

{ min}

0,50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

{cm)

0,3080 119,00
0,3510 115,50
0,35b5 114,00
0,3675 113,00
0,3700 112,90
0,3650 112,60
0,3680 112,30
0,3700 112,20
0,3715 112,00
0,3700 112,10
0,3710 112,00
0,3715 112,10
0,3720 112,10
0,3725 112,00
0,3725 112,00
0,3725 112,00

( min}

0,50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00

12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

{ocm}

0,4050 111,00
0,4225 106,00
0,4300 105,50
0,4350 104,60
0,4355 104,50
0,4370 104,40
0,4385 104,30
00,4390 104,30
0,4400 104,30
0,4395 104,20
00,4400 104,20
0,4395 104,20
0,4395 104,20
0,4400 104,20
00,4400 104,10
0,4400 104,10

{ min }

0,50
1,00
1.0
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
16,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,4450
0,4700
0,4725
0,4770
0,4775
0,4780
0,4785
0,4785
0,4785
0,4790
00,4790
0,4790
0,4790
0,4790
0,4795
0,479b
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Tabela (95) :
M

(8)

&)

velocidade de gés
velocidade de liguido
queda de pressdo

velocidade de gas

velocidade de liquido =

queda de pressdio

velocidade de gés

velocidade de lquido =

queda de pressdo

= 20,82 cm/s
2,45 cm/s
9,9 mmHg

i

34,85 cm/fs
3,37 cm/s
= §,7mmHg

|

= 44,20 cm/s
5,57 cmfs
8.2 mmHg

didmetro do injetor
ternperatura
data = 26/07/94

didmetro do injetor

temperatura
data = 26/07/94

didmetro do injetor
temperatura
data = 26/07/94

il

1L0cm

=23 °C

= 1 0cm

= 22°C

= 1,0 cm

=21°C

(7} HL

t £

H ¢

£ {Q}HL

{em) (min)

125,
122,
122,
122,
122,
122,
122,
121,
121,
121,
121,
121,
121,
120,
120,
120,

40
50
30
20
00
00
Q0
90
80
60
30
10
Q0
90
80
80

0,50
1,00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
8,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,3730 110,00
0,3875 107,30
0,3885 107,10
0,38890 106,80
06,3800 106,70
0,3900 106,60
0,3900 106,60
0,3905 106,60
0,3910 106,60
0,3920 106,60
0,3935 106,50
0,3945 108,50
0,3950 106,40
0,3855 106,40
0,3860 106,40
0,3860 106,40

{em) {min)

0,50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00

12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

{cm)

0,4500 107,00
0,4635 105,50
0,4645 105,80
0.4660 105,50
0,4665 105,40
0,4670 105,00
00,4670 104,80
0,4670 104,60
0,4670 104,50
0,4670 104,40
0,4675 104,30
0,4675 104,20
0,4680 104,20
0,4680 104,20
0.,4680 104,10
0,4680 104,10

{ min )

0,60
1,00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0.4650
0,4725
0,4710
0,4725
0,4730
0,4750
0.4760
0,4770
0,4775
0,4780
0,4785
0,470
0,4720
0,47380
00,4795
00,4795
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solucdo de Poli acril amida 0.3%
Tabela (96) :

)

@)

(3

velocidade de gés
velocidade de liquido
queda de pressdo

velocidade de gds
velocidade de liquido
queda de pressdo

il

H

]

i

il

20,82 cm/s  difmetro do injetor
0,56 cm/s  temperatura
9,8 mmHg data = 29/03/94

34,85 cm/fs  difmetro do mjetor
0,98 cm/s  temperatura
9,2 mmHg data = 30/03/94

velocidade de gas = 4420 cm/s  difmetro do injetor

velocidade de liquido
queda de pressio

H

1,42 cm/s  temperatura
9,2 mmHg data = 30/03/94

= 025cm
=29 °C

= 0,25 cm
= 25 °C

= (0,25 cm
=28 °C

i} HL

t

e @ A,

t g O H

{em)

118,00
116,10
115,20
114,60
113,60
113,40
113,70
113,70
113,50
113,30
113,20
113,00
112,90
112,50
112,70
112,60

{ min }

0,50
1.00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
8,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

{em)

0,4050 107,00
0,4195 102,80
0,4240 100,20
0,4270 99,80
0,4320 99,80
00,4330 100,00
00,4315 100,00
00,4315 100,20
0,4325 100,10
0,433b 100,10
0,4340 100,10
0,4350 100,00
0,4355 98,80
0,4375 98,80
0,4365 99,80
0,4370 98,00

{ min} {cm)

0,50 0,4650 98,00
1.00 0,48860 93,40
1.0 0,4980 91,80
2,00 00,5010 91,80
3,00 0,5010 91,80
4,00 0,5000 91,80
5,00 00,5000 91,60
7,00 0,4990 91,60
9,00 00,4995 91,40
12,060 0,4995 91,40
15,060 0,4885 91,40
20,00 0,5000 91,40
25,00 0,5010 91,40
30,00 0,5010 91,40
35,00 0,5010 91,40
40,00 00,6050 91,40

{ min}

0,50 0,5050
1,00 0,5330
1,50 0,5405
2,00 0,5410
3,060 0,5410
4,00 0,6410
5,00 0,56420
7,00 0,5420
9,00 00,5430
12,00 0,5430
15,00 0,5430
20,00 0,5430
25,00 0,5430
30,00 06,6430
35,00 00,6430
40,00 0,56430
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Tabela (97) :

@

5)

©)

velocidade de gés
velocidade de liquido
queda de pressio

velocidade de gas
velocidade de liquido
queda de pressio

velocidade de gés
velocidade de liquido
queda de pressio

= 20,82 cm/s

i

it

i

i

[

0,73 cm/s
9,1 mmHg

34,85 cm/s
1,47 cm/s
8,3 mmHg

= 4420 cm/s

i

I

1,78 cm/s
7,7 mmHg

didmetro do injetor
temperatura
data = 08/04/94

difmetro do injetor
temperatura
data = 11/04/94

didmetro do injetor
temperatura
data = 11/04/94

= 0,50 em

20 °C

= 0,50 cm

27°C

= 0,50 cm

=25 °C

[C3] HL

t

2] H,

t

e} Hi_

t

{em)

127,00
121,00
119,00
117,80
116,40
116,10
115,60
115,20
114,90
114,50
114,60
114,40
114,30
114,30
114,30
114,30

{ min}

0,60
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
8,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,3650 112,00
0,3950 104,50
0,4050 102,60
0,4110 102,30
0,4180 101,70
0,4195 101,00
0,4220 101,00
00,4240 100,60
100,20

00,4255
0,4275
00,4270
0,4280
0,4285
0,4285
0,4285
0,4285

{em} {min)

99,80
99,80
99,80
89,30
89,20
98,80
899,00

0,50
1,00
1,50
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
8,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,4400 101,00

0,4775
0,4870
0,4885
0,4915
0.4950
0,4950
0,4970
0,4980
00,5005
0,6010
0,5010
0,5035
0,5040
00,6055
00,6050

{em) {(min)

97,00
94,50
92,90
92,70
92,00
91,40
91,40
91,30
91,40
91,30
91,30
91,20
91,30
90,80
90,60

0,60
1,00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,4850
00,6150
0,6275
0,6355
0,6365
00,5400
0,5430
0,5430
00,5435
0,5430
0,643b
0,56435
0,5440
0,5435
0,6460
0,6470
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Tabela (98) :

&)

(8)

®)

velocidade de gas

velocidade de liguido =

queda de pressio

velocidade de gas
velocidade de liquido
queda de pressfo

velocidade de gés

velocidade de liquido =

queda de pressio

= 20,82 cm/s didmetro do injetor

]

0,55 emfs  temperatura
9,0 mmHg data = 28/04/64

= 34 85cm/s didmetro do injetor

i

1.63 cm/s  temperatura
84 mmHg data=02/05/94

= 4420 cm/s  difmetro do injetor

i

1,86 cm/s  temperatura
7,3 mmHg data=03/05/94

= 10cm
=724 °C

= [,0cm

il

24°C

= },0em
=22 °C

{7} HL

t

&} HL

t E {Q}HL

{cm)

124,50
116,00
113,80
113,10
112,40
112,00
111,90
111,40
111,20
111,50
111,50
111,20
111,30
111,50
111,40
111,30

{ min }

0,50
1,00
1,60
2,00
3,00
4,60
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,3775 110,00
0,4200 101,40
0,4310 100,10

0,4345
0,4380
0,4400
C.4405
0,4430
0,4440
0,4425
0,4425
0,4440
0,4435
0.4425
0,4430
0,4435

{cm)

99,60
98,30
97,60
97,50
97,50
97,40
97,40
97,30
97,10
96,80
96,80
96,70
96,60

{ min) {em)

0.50 0,4500 98,00
1,00 0,4930 93,10
1,60 0,4995 91,20
2,060 0,56020 89,60
3,00 0,5085 89,50
4,060 0,6120 89,50
5,00 00,6125 89,40
7,00 0,b125 89,10
9,060 0,5130 89,00
12,00 0,5130 88,80
15,00 0,5135 B8,70
20,00 0,5145 88,50
256,00 0,5155 88,50
30,00 0,5165 88,40
35,00 0,5165 88,30
40,00 00,5170 88,30

{ min}

0,60
1,00
1,60
2,00
3,00
4,00
5,00
7,00
9,00
12,00
15,00
20,00
25,00
30,00
35,00
40,00

0,5100
0,56345
0,5440
0,6520
0,5525
0,6525
Q,6530
0,65456
0,5580
0,5560
0,56565
0,6576
0,657b
0.5580
0,6585
0,5585
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Apéndice D

nca rrelacs Srica
Partindo-se dos grupos adimencionais genéricos, mostrados no Capitulo 5,

obteremos as respectivas solugdes destes e a correlagdo empirica, que envolve

todos estes grupos.

Para a resolugdo do primeiro grupo (T ), devemos colocar a equacgio
(D.1) em funcdo das dimensbes fundamentais, equag¢do (D.2), e resolver o

sistema de equacgbes formado pelos expoentes, equacdes (D.3) a (D.5),

encontrando assim o grupo adimensional TU |

T = U H® p° U, (D.1)
L)@ MJC(L)
0,040 _ |2 b M 1=
MELET [T] - [LT T ©-2)
M~ c=0 (D.3)
L——> a+b-c+1=0 = b=0 (D.4)
T——> -a-c-1=0 = a=-1 (D.5)
Up
T = =
Ug (D.6)

Pela mesma técnica utilizada para obter o grupo adimensional T ,

encontramos 0s outros grupos.

Ty = —- (D.7)
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N3 = ﬁ: (D.8)
T4 = 9__@__%_& (D.9)
g = Yo :L e (D.10)
Tg = %‘:— (D.11)
n7 = g‘:; (D.12)

O procedimento utizado € genérico, mas para as condi¢goes especificas do
experimento devemos fazer algumas simplificagdes. A solugéo em estudo { Poli

Acril Amida), tem densidade praticamente igual a da agua, com isso retiraremos
os grupos adimencionais T4e T 5, e para a agua retiraremos também o grupo
ng.

Trabalhando com os grupos adimensionais restantes obtemos as

correlagdes que descrevem a variavel de interesse em funcéo dos outros grupos.

— wo [HL "3 (d ]w4 (Ma\WS
UL = W4 UG 2 ( L ) «6;“ {I;:J (D13)

sendo a equacgdo (D.13) a corelacao obtida para solugtes de poli acril amida e

HE_ W3 d W4
U = wq UgW2 (m) (——) (D.14)
L 1 [ D,

a equacao (D.14) para a agua.
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D inaca i rrelacs

O calculo dos coeficientes das correlagbes (D.13) e (D.14) foi efetuado de
forma que o ajuste destas, descreve-se o comportamento experimental mediante
o conhecimento das condigdes operacionais e caracteristicas geométricas do
equipamento. Este ajuste foi realizado utilizando o método de ofimizacio dos

minimos quadrados.

n 2
f= j%(ﬂmxp ~Uicalc) (D.15)

De forma a obter e resolver as equagdes (D.13) e (D.14) na forma

linearizada, aplicaremos a logaritmo neperiano nestas e na equacao (D.15),

n 2
=2 (Ln(ULexp) - LnWULcarc)) (D.16)

a resolucac apresenta € apenas para a equacéo (D.13), sendo da (D.14) similar.

H
Ln(Uy) =Ln (wy) +w,; Ln (Ug) +w, Ln ({m} +w, Ln (_gm) +
t

ws Ln (—’:—j—] (D.17)

Ln (Ucaic) = Ln (Up) (D.18)

substituindo (D.18) em (D.16)

n H d 5
ottty il

Pela teoria, para a determinagdo do ponto minimo de uma funcédo, &
necessario que a derivada primeira da fungao objeto a ser minimizada em relacéo

a uma dada varidvel seja nula. Assim, efetuando-se os calculos com a finalidade
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de se determinar a derivada da equacéo (D.19) em relagdo as constantes

empiricas desta ( w; a w; ), obtemos um conjunto de equagdes lineares.

of n n
W) =0 - j§1Ln(ULcai)§ = j§1Ln.(U;_exp)j (D.20)
f
—5%; =0 —;]Z [ LnUican)j Ln@Ug) |= Z [Ln(ump)j tn(Ug)] (D21)
af n H n H
@ =0 > Jg [Ln(Ui_cal) Ln[ L ) ] ]§ [Ln(ULexp) Ln( ) ](D 22)

ot =0 > Z [ En(Ugcar) Ln[ ) ] Z [ Ln(Upexp); LII( Ijt) ](D-Z‘?’)

o
g “Owj?[Ln(ULcag)JLn(ur)] J;[Ln(ul_exp) Ln[“ajj (D.24)

A solugdo deste sistema de equagdes pelo o método de
Decomposicao LU, & realizada por meio de programa desenvolvido que esta

apresentado no Apéndice B e nos da como resultado os valores das constantes

da funcdo (w; aw, ).



