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Resomo

RESUMO

Um estudo teérico-experimental do processo de absor¢do por borbulbamento, envolvendo
transferéncia de massa isotérmica e transferéncia simultinea de calor e massa, € feito a partir de
um modelo de bolha esférica estagnada, sem reagdo quimica.

As equagdes resultantes do modelo foram utilizadas para o célculo de diversas varidveis
importantes para 0 processo, tais como os coeficientes de transferéncia simultinea de calor e
massa internos 4 bolha, obtidas a partir do conhecimento do comportamento transiente
interfacial da concentracio € da temperatura.

O problema foi tratado em duas etapas distintas: A primeira, constituida do estudo de uma
absor¢do isotérmica; a segunda, incorporando o efeito da temperatura no processo, mantidos os
INESMOos componentes.

Foi construido um equipamento que permitiu a obtenciio de dados experimentais para o
sistema etanol-dgua, possibilitando uma analise do processo em virias condi¢Oes de operagio.

Técnicas de medidas e algoritimos de cdlculos foram propostos de maneira a se obterem
resultados consistentes através das equagdes do modelo.

A influéncia da temperatura nas taxas de transferéncia de massa fica explicitamente
identificada através dos perfis de concentragido ¢ de temperatura da fase continua obtidas com as
equacOes do modelo, os quais apresentam, experimentalmente, boa concordincia com as
medidas.

PALAVRAS - CHAVES: Absorgio, borbulthamento, bolha, etanol, 4gua, transferéncia de calor,
transferéncia de massa, ransferéncia simultnea de calor ¢ de massa.
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Nomenclatura

NOMENCLATURA

- raio da boltha [cm}

- drea [cmz]

- altura da fases liquida e dispersa no borbulhador [cm]

- coeficiente de transferéncia de massa da fase continua [cm/s}]

- coeficiente de transferncia de massa simultdneo {cm/s]

- coeficiente médio de transferéncia de massa [cmy/s]

- segundo coeficiente virial {cm*/mmol]

- coeficiente de arraste

- concentragio do componente A [g/cm’]

- concentragio do componente A, na bolha, na entrada do borbulhador [g/cm’]

- concentragio do componente A na superficie da bolha [g/cm’]

ALf - concentragdo do componente A na fase liquida no final de um dado intervalo de
tempo [g/cm’]

Cari - concentracio do componente A na fase liquida no inicio de um dado intervalo de

tempo [g/cm’]

- concentragio média na interface [g/cm®)

- concentragio média no volume e no tempo no interior da bolha [gfcm’]

- concentragio média temporal da superficie da bolha [g/cm’]

- calor especifico [cal/g °]

- didmetro [cm]

- intervalo de tempo de integragio [s]

- coeficiente de difuso da fase continua [cm%/s}

- forga de arraste {dina]

- fugacidade da fase liquida [mmHg])

- fugacidade da fase gasosa [mmtig]

- fugacidade do estado padrio [mmHg]

- aceleragfio da gravidade [cm/s*]

- coeficiente de transferéncia de calor simulténeo [cal/cm? s )

- coeficiente de transferéncia de calor da fase continua [cal/cm® s )

- coeficiente médio de transferéncia de calor [cal/em® s ]

- entalpia de mistura [cal/mol]

- condutividade térmica [cal/cm s]

- massa de etanol na bolha [g]

- massa de liquido no borbulhador [g]

- freqiiéncia do nimero de bolhas [s”]

- nimero de moles
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- pressdo total [mmHg]

- pressdo média na interface [mmHg]

- pressdo média da coluna de fluido [mmHg]

- pressdo média no volume ¢ no tempo [mmHg]

- pressdo média temporal {[mmHg]

- peso molecular

- pressdo critica [mmHg]

- pressdo efetiva do sistema [mmHg]

- pressio total do sistema [mmHg]

- pressdo de vapor ou de saturagio [mmHg]

- pressédo de vapor ou de saturagdo do componente 1 [mmHg]

- fluxo de calor [cal/cm? 5]

- fluxo de calor médio [cal/cm” ]

- taxa de transferéncia de calor [cal/s]

- calor transferido por wma bolha [cal]

- calor perdido para o ambiente [cal]

- calor realmente transferido [cal]

- calor transferido total no intervalo de tempo de integragio [cal]
- vazio volumétrica do componente gasoso i {cm’/s]

- vazdo volumétrica do ar seco [cm’/s]

- vazio volumétrica total [cm’/s]

- componente radiai da bolha [cm]

- constante universal dos gases [mmHg cm’/mol °]

- velocidade de ascensfo da bolha [cm/s]

- voiume da bolha fem®]

- volume de liquido no borbulhador [cm’]

- volume da fase gasosa no borbulhador [cm’]

- tempo [s]

- temperatura absoluta [K]}

- temperatura média na interface [K]

- temperatura reduzida [K]

- temperatura da bolha, na entrada do borbulhador {K]

- temperatura na superficie da bolha [K]

- temperatura da fase liquida no final de um dado intervalo de tempo [K]
- temperatura da fase liquida no inicio de um dado intervalo de tempo [K]
- temperatura média no volume e no tempo no interior da bolha [K]
- temperatura média temporal da superficie [K]

- temperatura de referéncia [K]

- fluxo de massa [g/cm® s]




Nomenclatura

W, - fluxo de massa médio [g/cm” s]

W - taxa de transferéncia de massa [g/s]

W - massa transferida por uma bolha {g]

W.a - massa transferida total no intervalo de tempo de integracdo [g]

w - percentagem em peso

Wae - fator acéntrico

X; - frag@o molar do componente i na fase liquida

Y - frag@io molar do componente i na fase gasosa

LETRAS GREGAS

o, - &g n?/a?

o -8, n*/a?

B ¢ -, / (1+ )1:)

B,  -a,/(1+3)

5, - difusividade mdssica da fase dispersa [cm’/s]

¢; - coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor

¢: - coeficiente de fugacidade do componente i na fase liquida

o/ - coeficiente de fugacidade do componente i puro na pressdo de vapor A temperatura
do sistema

¥ - coeficiente de atividade do componente i

11 - viscosidade absoluta [cp]

v - viscosidade cinemitica [cm?/s]

) - massa especifica [g/cm’]

T - tempo de transferéncia [s]

3 - difusibilidade térmica [cm’/s]

GRUPOS ADIMENSIONAIS

Re - niimero de Reynolds, U _R /v

N - niimero de Prandtl, cp, 1, /A,

N - mimero de Schmidt, g /p, D,

A, - nlimero de Biot para calor modificado, definido por 2K, / i, R

A - niimero de Biot para massa modificado, definido por 28 ,/5, R

F_ - nimero de Fourier para massa modificado, definido por o f




Nomenclatura

E - nimero de Fourier para calor modificado, definido por o ¢

B, - relagdo entre os niimeros de Fourier e Biot para massa modificados
B, - relagiio entre os nimeros de Fourer ¢ Biot para calor modificados
SUBSCRITOS

A - componentes

c - calor

cs - calor simultdneo

g - fase gasosa

L - fase liquida

m - massa

ms - massa simuitdnea

0 - valor inicial

res - residéncia

S - superficie da bolha




Introducio

INTRODUCAO

Apresentacio

A fungfo bdsica dos equipamentos envolvendo processos, tais como, destilagfio, absorgio,
evaporagdo, umidificagdo, extracdo, etc, € a separacio entre componentes, obtida com a
transferéncia de um ou mais componentes entre as fases por contato direto entre elas.

Todos estes processos acham-se associados aos fendmenos de transferéncia de calor e/ou
massa. O seu estudo € bastante dificultado pela complexidade de representacdo dos fenémenos
envolvidos, quer eles ocorram no regime permanente, quer no transiente. Essas dificuldades
estdo associadas tanto em relagio ao estudo matemdtico do problema, como ao experimental.

Normalmente a literatura aborda os fenOmenos de transferéncia de calor ou de massa
isoladamente, na maioria das vezes em regime permanente, enquanto o que geralmente se tem
s80 processos onde estes fendmenos ocorrem simultaneamente e em regime transiente.

Apesar dessas dificuldades, é grande o interesse despertado para o estudo da drea. Isto se
deve basicamente a sua grande aplicabilidade industrial, pois, como j4 citado inicialmente, sio
diversas as operagdes envolvidas. Pode-se dar como exemplo, o caso dos processos envolvendo
fermentagdo aerdbica, onde a transferéncia de oxigénio € fator limitante ¢ o controle de
temperatura da reagio € fundamental, jd que se estd trabalhando com seres vivos, com faixa de
temperatura limitada de operacionalidade e sobrevivéncia. Nestes processos, cada dia em maior
ndmero, existem grandes caréncias na parte de desenvolvimento e controle de equipamentos,
sendo que os resultados obtidos num processo de borbulhamento poderdo ser de grande
utilidade, uma vez que, através de um maior efou melhor contato entre as fases liquida e gasosa
presentes, tem-se maior eficiéncia nas transferéncia de calor ¢/ou massa.

A determinagio dos coeficientes de transferéncia e das propriedades fisicas, das fases
dispersa e continua, bem como o conhecimento do corportamento hidrodindmico, do tempo de
contato entre as duas fases, sfo algumas das necessidades bésicas para que se possam ter
estudos satisfatérios em processos bifdsicos.

Apesar dos esfor¢os despendidos, ainda nfo se tem uma corupreensdo satisfatéria dos fatores
que governam O processo de contato géds-liquido, principalmente guando se refere 2
ransferéncia de calor ¢ massa simultinea, 0 que ocorre na maioria dos processos industriais.




Introducio

Processo de Borbuthamento

Um processo de borbulhamento envolve duas fases: uma dispersa (gotas ou bolhas) € uma
continua (metio fluido). A fase dispersa estard em contato direto com a fase continua durante um
determinado intervalo de tempo, denominado de tempo de residéncia, no qual ocorrerd o
fen0meno de troca térmica e/ou mdssica, entre as fases. H4 de se prever que as taxas de troca de
calor e/fou massa citadas devem ser fun¢do das propriedades destas fases, da superficie de
contato entre as mesmas, dos coeficientes de transferéncia de calor e/ou massa, entre outros.

Num processo de borbulthamento, tem-se, geralmente, ao longo do tempo de contato entre as
fases envolvidas, uma variagio na hidrodinimica do sistema provocado, entre outros fatores,
pela mudanca na geometria das bolhas, bem como na conceniragdo e/ou temperatura de ambas
as fases, gerando assim um processo que opera em regime transiente. Este fato dificulta bastante
as solucdes das equagdes envolvidas, tanto do ponto de vista tedrico quanto experimental,
sendo que a bibliografia, embora trate de processos transientes, geralmente o faz de uma forma
isolada apresentando resultados ou de transferéncia de calor ou da transferéncia de massa

Uma andlise deste tipo de processo indica que o mesmo ocorre em intimeras operagdes da
indistria quimica, jd que as transferéncias de calor e/ou massa entre as fases liquida ¢ gasosa em
operagdes, tais como destilagdo, evaporagdo, fermentacdo aerdbica, secagem, extragdo, entre
outras, ocorrem entre uma fase dispersa e uma fase continua que, conforme visto, caracterizam
um processo de borbulhamento.

Sideman, 1966, [58] em seus estudos, apresenta wrés aspectos fundamentais mositrando a
superioridade dos chamados evaporadores de contato direto {operam borbulhando um gés
quente no liquido a ser evaporado) frente aos evaporadores convencionais (utilizam superficies
metdlicas aquecidas):

- Equipamentos de projeto simples e de baixo custo;

- Baixa manutencdo devido & auséncia, ou redugdo, de incrustamento nas superficies
metdlicas;

- Aumento nas taxas de transferéncia de calor e/ou massa.

Embora, usualmente, estes equipamentos sejam de construgio simples, baixo investimento e
baixo custo de manutencdo, o seu uso ndo € muito difundido, como era de se esperar. Isto se
deve particularmente 2 falta de dados experimentais € modelos de simulagio disponiveis.




Introducio

Recentemente, 1992, Guy, Carreau e Paris [20], abordaram a importincia de trocadores de
calor por contato direto, mostrando muitos aspectos importantes. Eles analisam as trocas de
calor € massa entre bolhas e um liquido num sistema de combustdo submersa, que consiste na

dispersdo dos gases de exaustio da queima através de um liquido para aquecimento ou
evaporagio, comprovadamente com alta eficiéncia no aquecimento de liquidos industriais. O
tempo de aquecimento € a taxa de evaporagdo do liquido, bem como a eficiéncia do
aquecimento e da evaporacio, dependem da cinética do fendmeno de transferéncia de calor e
massa, como também do tempo de residéncia das bolhas na fase liquida.

A importincia dos processos de borbulhamento também foi descrita por Andrade [02,03] ¢
Hackenberg e Andrade [24,25]. S@o feitos alguns estudos dos fendmenos de wansferéncia
envolvidos nos mesmos, abordando aspectos fundamentais a serem levados em conta no seu
desenvolvimento e mostrando as dificuldades na obtengo das taxas de transferéncia de calor e
Ou massa, tais como:

- andlise simuitinea da transferéncia de calor e massa, ou seja, as equagdes de campo
resultantes devem ser resolvidas simultaneamente;

- necessidade do conhecimento das quantidades de calor envolvidas no processo para
determinagdo das quantidades de massa evaporada;

- a varidvel tempo tem que ser incluida nas equagdes, visto que o fendmeno de
borbulhamento € nfo estaciondrio, mesmo apés a operagdo ter atingido o regime
permanente;

- ocorréncia de mudanca na geometria que, além de impossibilitar a representacio do
fenémeno através de um conjunto de equagdes axialmente simétricas, provoca alteragio na
circulagfo interna com maodificacbes no perfil de velocidade e conseqiiente mudanga nas
taxas de transferéncia de calor e massa.

Na bibliografia levantada, existe um grande nimero de estudos tedricos e experimentais,
abordando variados aspectos tais como:

- formagao de bolhas;
- ¢dlculo do coeficiente de transferéncia de massa;
- cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor.

Esses estudos envolvem, na sua grande parte, comparacdes com dados experimentais para
testes e obtengdo de modelos, bem como andlise da eficiéncia e aplicabilidade dos mesmos.




Introducio

Objetivos do Trabalho

Este trabalho procura, como objetivo principal, descrever um processo de absorcfio em uma
coluna de borbulhamento envolvendo transferéncia simultdnea de calor e massa, através de um
estudo teérico-experimental do fendmeno.

Serdo relacionados os principais parimetros necessdrios 4 determinagio das taxas de
absorgdo de um determinado componente presente na fase dispersa pela fase continua, através
da determinacdo das quantidades de calor e massa envolvidas no processo.

Para tal, serd proposto o uso de um modelo difusivo transiente, estagnado, sem geragfo, ou
seja, admitindo o fluido estagnado dentro de uma bolha, onde a transferéncia de calor se d4
somente por conducdo ¢ a transferéncia de massa por difusdo, ocorrendo simultaneamente,
semelhante a uma esfera solida, para a obtengio dos perfis de concentragio e de temperatura da
fase continua.

Visando atingir a este objetivo, a comprovagio do modelo ¢ feita através de um equipamento
experimental possibilitou a obtencdo de dados experimentais tanto para o fendmeno de
transferéncia de massa isolada - absorgfio isotérmica - como para o fendémeno simultineo de
transferéncia de calor e massa.

Esse equipamento € composto basicamente de uma unidade de preparo da fase gasosa,
contendo saturadores ¢ aquecedor, ¢ de uma unidade onde a absorgio da fase gasosa €
processada, além de determinar as quantidades de calor e de massa transferidas para condigdes
especificas de operagdo. Sdo utilizadas misturas gasosas compostas de etanol ¢ dgua, com
diferentes composicbes ¢ temperaturas. Ao longo da operagfio, sio medidas as variagdes da
temperatura, composi¢do e altura da fase liquida composta inicialmente de dgua pura &
temperatura ambiente, em intervalos de tempo definidos.

Além das variagdes na composi¢io e temperatura da fase gasosa, sdo ainda utilizadas
diferentes vazdes desta fase, além de diferentes alturas iniciais da fase liquida de borbulhamento.
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CAPITULO 1 - ANALISE DA LITERATURA

1.1 - Hidrodinamica das Bolhas

Nos processos de borbulhamento, fatores ligados & hidrodindmica das bolhas tais como
forma, dimensdes, velocidade de ascensdio, perfis de velocidade, forcas de arraste, tempo de
residéncia tém influéncia direta ou indireta nas taxas de transferéncia, o que leva & necessidade
de quantificd-las tanto na fase gasosa, quanto na fase liquida. O conhecimento da hidrodindmica
¢ extremnamente importante no projeto € na operagdo das colunas de bolbas. Existe uma
complexidade no comportamento do movimento das bolhas ou gotas em um meio continuo, a
qual direciona os estudos na 4rea para o uso das mesmas isoladamente, visando uma melhor
descrigio desse comportamento ¢ caracteristicas.

Apesar disso, hd diferentes resultados e conclusbes nos diversos trabalhos na 4rea. Estas
dificuldades encontradas no tratamento analitico da hidrodindmica das bolhas t2m levado a
indmeros trabalhos de natureza experimental.

Coppock e Meiklejohn (1951) [13] chamam a atencio para a falta, até aquela data, de
experimentos em transferéncia de massa que dessem respaldo a aplicagdes industriais.
Procurando minimizar esta falha, os autores examinaram alguns dos fatores que influenciam a
taxa de transferéncia de massa de bolhas com um meio liquido, inclusive alguns de cardter
hidrodinimicos. Os resultados sdo apresentados de maneira a permitir comparacdes com tipos
diferentes de operagdes envolvendo transferéncia de massa.

E feita inicialmente, pelos autores [13], uma discussdio sobre a utlizagdo do conceito de
resisténcia do filme. Este conceito considera que a resisténcia A transferéncia de massa €
dependente da espessura do liguido ou do filme do gds na interface gds-liquido, sendo que isto €
importante para se conhecer como e quanto, ou qual a extensdo de variagio da espessura do
filme. Na aplicacdo deste conceito, os resultados serdo afetados pela variagdio na espessura do
filme, que ird variar a depender da taxa de movimento relativo entre as bolhas e o liquido.

Um aspecto a ser discutido € a variacdo do tamanho das bolhas ao longo do percurso no seio
do liquido. No caso de bolhas individuais movendo-se livremente para cima de um lquido em
repouso, € evidente que o seu volume ird aumentar durante a ascensdo, devido a redugdo da
pressdo hidrostdtica. Como conseqiiéncia, a velocidade das bolhas ird variar em proporgio ao
tamanho. Se, a0 mesmo tempo, fransferéncia de massa passa a existir da bolha para o liquido, ©
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tamanho das bolhas ird decrescer, sendo que a velocidade e a espessura do filme também
sofrerdo variagOes. Se houver troca simuitinea de massa entre a bolha e o liquido, haverd uma

complicagfo a mais, 0 mesmo acontecendo caso haja movimento simuitineo do liquido.

Para a determinagdo da drea interfacial especifica, diversos métodos vém sendo propostos
como: métodos fisicos (fotogrifico, de reflexdo e dispersdo da luz) ¢ métodos quimicos. Sridhar
¢ Potter [60] comparam a aplicabilidade entre os métodos fisicos e quimicos para a medida da
drea interfacial num vaso agitado, citando vérios estudos feitos por diferentes autores, e
comparando também a efici€ncia entre os métodos fisicos e os quimicos. Discutem, ainda, a
respeito de diferengas obtidas nas medidas entre os métodos citados. Buchholz, Zakrzewski e
Schiigerl [10] fazem uma revisdo dos métodos fisicos importantes usados para a obtencgdo de
medidas de é4rea interfacial. J& Schumpe e Deckwer [56] comparam os diversos métodos
quimicos. Sridhar e Potter [61] usam a técnica de transmissdo da luz para medidas da édrea
interfacial nurn reator gds-liquido agitado e sua variagio com velocidade de agitagio, velocidade
superficial, temperatura, pressdo e distribui¢fo da drea interfacial.

QOutros dados experimentais importantes sdo a forma e o tamanho das bolhas ou gotas, Aqui
também tem-se um grande nimero de técnicas citadas na bibliografia. Varios autores, entre os
quais Levich [36], mostraram que, para diimetros pequenos, a bolha tem forma esférica,
enguanto que, para niimero de Reynolds elevados, hd uma distorgio desse formato. A dimensio
da bolha efou gotas, € dependente, entre outros fatores, das propriedades fisicas do gés e do
liquido, do difmetro do orificic onde ¢ gerado, da tensdo interfacial gds-liquido ou liquido-
liquido e da taxa volumétrica do escoamento do gds através do orificio, no caso de bolhas.

Antoniadis, Mantzavinos ¢ Stamatoudis [04] estudaram experimentalmente a formagio de
bolhas numa placa de orificios submersa em vdrios volumes de liquidos. Os diimetros dos
orificios usados foram de 0.115, 0.21, 0.325 € 0.435 cm e os diimetros dos tubos usados para a
coluna de borbuthamento foram 3.4, 4.94, 7.3 e 9.9 cm. A vazdo volumétrica do gds abrange
uma faixa de 0.73 a 56.5 cm3/s e o volume de dgua de 245 a 7358 cm3. Foi encontrado como
resultado que, para diimetro de orificios de 0.115 cm, na regidio de formacio e desprendimento
das bolhas, o niimero das bolhas agrupadas aumenta com o volume de liquido ¢ com o didmetro
do tubo onde o mesmo estd contido. Para os outros diimetros de orificio, ¢ nimero de bolhas é
influenciado pelo volume da dgua e independe do diimetro do tubo. A freqiiéncia de formacio
decresce com o aumento do didmetro do orificio e com o volume do liquido. Perdas no sentido
da nédo formag@o de bolhas ocorreram somente para os dois orificios mais largos para volumes
de liquido moderadamente pequenos ¢ para baixas taxas de fluxo. Estas perdas ndo ocorrem
quando o didmetro é de 0.115 e de 0.21 cm.
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Assim os autores concluem: o volume de liquido no borbulhador, e o didmero do mesmo
t8m um papel significativo na formacdo das bolhas num processo de borbulhamento.
Considerando D e d o didmetro do borbulhador e do orificio respectivamente, em geral para
faixas experimentais de D /d <30 o efeito de D € insignificante, enquanto que para altos valores

de D/d, o valor de D torna-se importante.

Andrade em [02] usa método fotogrifico para determinar o didmetro de uma bolha, enquanto
que em {03] utiliza a equacdo,

6/35

V= L138"§“57§'

que € baseada em uma teoria de formacgio de bolha em liquido inviscido, apresentado por
Davidson e Harrison [14], onde V € o volume de uma bolha, G é a vazio volumétrica por cada
orificio, e g a aceleracio normal da gravidade, sendo o valor 1.138 uma constante quando V, G
¢ g encontrarem-se no sistema de unidades C.G.S.

Andrade [03] compara essa equagio com dados experimentais obtidos através de método
fotografico, considerando satisfatdrias as diferencas obtidas, confirmando assim, o que € citado
em [14], onde diversos pesquisadores também comprovam experimentalmente a eficdcia da
equagdo, que se pretende usar no desenvolvimento do presente trabaiho.

Azzopardi [05] faz um amplo estudo dos métodos existentes, para medida do tamanho de
bolhas, gotas e particulas sdlidas, incluindo no estudo a sele¢io de um método para uso
especifico, apresentando a teoria dos diversos métodos gerais, inclusive suas subdivistes. Os
métodos gerais apresentados sio:

- fotogréficos;

- de impacto;

- térmicos;

- elétricod;

- Gticos;

- tempo de residéncia;

- indireto por meio de velocidade.

O trabalho € concluido com uma ampla tabela, com todos os métodos, suas vantagens €
desvantagens, se sdo desejados valores médios ou distribuigdo, o tipo de média ou distribuigdo
(espacial ou temporal), faixa de tamanho e referéncia, entre outros dados numeéricos.
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Uma outra medida experimental necessdria para o cdlculo dos coeficientes de transferéncia
desejados, € a velocidade das partculas, isto €, gotas ou bolhas. Semiat e Dukler [57]
apresentam um novo método ético para medidas simultdneas de tamanho e velocidade de gotas
e bolhas que, segundo os autores, supera as deficiéncias dos métodos individuais de tamanho ou
velocidade que s3o de baixa confiabilidade estatistica, permitindo medidas seguras simultineas
do tamanho e da velocidade bidimensional da fase dispersa.

Recentemente, 1992, Mudde, Bakker e Akker [43] udlizaram técnicas de andlise de ruido,
baseado na transmiss3o de raio laser, para determinar o didmetro e os perfis de velocidade das
bolhas e o perfil do gds “holdup” numa coluna de borbuthamento. Os fluidos utilizados foram ar
como fase gasosa a virias velocidades, e dgua estagnada como fase liquida. A coluna de bolhas
¢ um tubo de 50 mm de diimetro interno e 5 m de altura e o gds "holdup” uma faixa de 2% a
12%.

A técnica utilizada consiste na emiss3o de dois raios de “laser” paralelos, sendo que enquanto
um deles atravessa a coluna de borbulhamento sofrendo interferéncias causadas pelo fluido, o
outro passa diretamente pelo ar. As medidas sdo obtidas através da comparaciio entre o raio que
passou direto (branco) e o outro com ruidos gerados pelas perturbacdes dentro da coluna, ou
seja, pelas bolhas. Os resultados obtidos sdo comparados, pelos autores, a outros trabalhos onde
técnicas diversas foram utilizadas entre elas a filmagem em video.

Informacdo na distribuigio radial de propriedades das bolhas tais como tamanho, velocidade
e "holdup”, e a velocidade local do liquido num sistema géds liquido em fluxo ascendente co-
corrente, s3o dados por Yu e Kim [70]. Os experimentos sdo realizados numa coluna de 0.254
m de diimetro interno € 2.5 m de altura com dgua € ar sendo injetados na base. Foram usados,
como instrumentos de medida, sondas de condutividade térmica e de fibras 6ticas em forma de
U, instaladas no leito do fluido. Os sinais emitidos eram enviados para um micro computador
através de um conversor analégico/digital.

Os autores {70] concluem: os valores locais do "holdup” da fase gasosa, a amplitude € a
velocidade das bolhas decrescem com o aumento da diregao radial sendo bem representados por
uma equacdo parabélica; armbos, a amplitude e a velocidade de ascensdo das bolhas, aumentam
significativamente na regido de transi¢do do fluxo do borbulhamento para o regime de fluxo
turbulento.

Neste trabalho, para a determinagfio da velocidade de ascensdo das bolhas, pretende-se usar a
metodologia empregada por Andrade [02,03], ou seja a relagdo:

v=071gd
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de Davies ¢ Taylor [14], onde v € a velocidade de ascensdo da bolha, g € a aceleragfo da
gravidade, e d o didmetro equivalente a uma esfera de igual volume sendo o valor (.71 uma
constante quando v, g e d encontrarem-se no sistema de unidades C.G.S.

Yao e Zheng [69] apresentam indmeros resultados experimentais referentes & estrutura do
fluxo numa coluna de bolha, incluindo as componentes radial e axial da velocidade das bolhas, a
componente axial da velocidade do liquido e sua flutuacio, e a distribuicdo radial do gés
“holdup™. Os experimentos foram realizados numa coluna de 0.29 m de didmetro interno e 4.5
m de altura. Agua deionizada e ar foram usados como fase liquida e fase gasosa
respectivamente. Os instrumentos de medida usados foram uma micro sonda de condutividade
elétrica acoplada a um computador, para medir o tamanho e a velocidade de ascensdo da bolha,
bem como o gds holdup; uma técnica com ultra som para medir as duas componentes da
velocidade das bolhas e o seu espectro nas direcSes axial e radial; um anemdmetro de filme
quente também acoplado a um computador para determinar a velocidade do liquido € sua

flutuacio.
Os autores [69] concluem:

- 0 diimeto médio das bolhas podem ser considerados uniformes, exceto na regifo
proxima da parede da coluna;

- a velocidade superficial do gds tem um leve efeito no tamanho da bolha;

- em niveis mais baixos na coluna liquida, o diimetro das bolhas ¢ menor que em niveis
mais altos;

- a velocidade superficial do gds tem um forte efeito no perfil de velocidade das bolhas.
Para valores mais baixos da velocidade superficial do gds, a componente axial da
velocidade da bolha apresenta uma distribuigdo radial uniforme enquanto que, para valores
mais altos, hd um aumento significativo na componente axial da velocidade ao longo da
direcdo radial;

- para fluxos em regime laminar, as bolhas movem-se unicamente na direcfio vertcal,
enquanto que, em regime turbulento, as bothas ndc somente movimentam-se na dire¢do
axial como também migram para o centro da coluna;

- € evidente a influéncia da velocidade superficial do gds e da posi¢fio radial no espectro de
velocidade da bolha, porém, na forma do espectro, ndo hd mudangas significativas ao longo
da diregdo do fluxo;
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- a baixas velocidades superficiais do gds, a distribuicfo radial do gds "holdup" € bastante
uniforme, porém, a altas velocidades h4 um aumento e variagdo significativos no gis
"holdup" ao longo da direcéo radial, causado pela migragdo das bolhas da direg¢do do centro
da coluna;

- o fluxo ascendente do liquido ocorre na regido central da coluna de borbulhamento e o
descendente na regido anular préximo a parede, sendo que a camada limite entre estes
fluxos situa-se em r/ R =0.7, que é o ponto onde ocorre o valor miximo da flutuagdo da
componente axial da velocidade do liquido;

- os dados experimentais sfo confidveis baseados no balango de massa feito;
- o perfil radial da velocidade de deslizamento da bolha nic € uniforme.

Os estudos tedricos encontrados na bibliografia abordando hidrodinidmica de bolhas e gotas,
no que se refere & forga de arraste sio amplos. Os primeiros estudos teéricos realizados
aplicados para pequenas bolhas de gds em um meio infinito, isto é, a baixos nimeros de
Reynolds, detectaram um comportamento semelhante aos de esferas rigidas. Em 1850, Stokes
[63], usando estas condi¢des em fluidos newtonianos, determinou a forga de arraste para uma
esfera rigida deslocando-se em um meio infinito, como:

F=6n y,al,

onde, |, representa a viscosidade dindmica do meio liquido, @ o raio da bolha e U a

velocidade de deslocamento, que passou a ser conhecida como Equacgdo de Stokes, sendo o
coeficiente de arraste para Re < 1, dado por:

24
Cp = Re
onde,
U
Re =— 4
v

sendo v a viscosidade cinemdrica da fase continua.

Para esferas fluidas, Hadamard [26] ¢ Rybczinski [53], independentemente, obtiveram ¢
mesmo resultado para a forga de arraste, na regido de Stokes (Re < 1):

10
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2p, +31,

F=6x alU,
p’L 3#!.,'*'3“3

onde i, representa a viscosidade dinimica do fluido no interior da esfera. Os autores

consideraram iguais as componentes normal e tangencial da velocidade e as tensOes de
cisalhamento em ambos os lados da interface.

Neste caso, o coeficiente de arraste pode ser dado por:

_2¢ 243,
27 Re 3, +3u,
sendo que, para casos onde |, )) .0 coeficiente de arraste torna-se igual a:
16
Cp=—
2" Re

Posteriormente Boussinesq [07], incluindo variages nas tensdes interfaciais causadas pelo
movimento das bolhas e tensdes superficiais, chegou & seguinte equacdo para forcas de arraste:

us+a(2uL+3ug)
o +3a (i, +p,)

F=6n u,al,

onde i representa o coeficiente de viscosidade superficial causado pela presenca de materiais

ativos na superficie da bolha. Pai [45] ¢ Levich [36] citam que grandes quantidades de
impurezas na superficie da bolha causam este efeito e a circulagio no seu interior tende a nfo
existir, passando assim a ter um comportamento de esfera rigida. O coeficiente de arraste, na
regifio de Stokes, para este caso tem a forma:

:,»a%i u_.a-a(ZuL-i-Bpg)
Re p,+3a(p,+u,)

Co

Comparando as equagbes de arraste de Stokes e de Hadamard-Rybczinski, com a de

Boussinesq, podemos concluir que os primeiros s@o casos limites destes dltimos para grandes
valores de a ou pequenos valores de |L..

Complementando, vdrios autores estudaram escoamento com elevado nimero de Reynolds,
Normalmente, 0 que se considera € um escoamento potencial externo para as regides
suficientemente afastadas da superficie e a existéncia de trés regides distintas [27] para o
escoamento interno: uma mais interna descrita pelos vértices de Hill [39], outra da camada
limite préxima & superficie e uma de separaciio da camada limite,

11
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Levich [36,37] usou o conceito de camada limite para uma bolha, quando resolveu

simuitaneamente as equagbes da continuidade ¢ do movimento para 0 deslocamento de uma

bolha em um meio liquido sob a influéncia da gravidade, considerando a tensdo de cisalhamento
na interface zero, ou extremamente pequena, obtendo para o coeficiente de arraste a equacio:

48

Cp=—
" Re

Ainda para altos nimeros de Reynolds, porém para liquidos viscosos, Moore [41] sugerindo

que a forca de arraste pode ser calculada a partir das tensdes viscosas normais do escoamento

irrotacional, obteve para o coeficiente de arraste

32
Co=%e

¢ Chao [12] considerando a tensdo tangencial obteve:

2 I+4u, /
C :_3__ 1+2..&!.__0.314___9_L_..E§.
P Re

u'L Relil

Esse resultado foi contestado por Moore [42] e posteriormente por Lochiel e Calderbank
[38], por ter sido verificado incorrecdo nas condicGes de contorno para a tensdo de
cisalhamento na interface.

Posteriormente Winnikow e Chao [68] verificaram experimentalmente essa equag¢do em faixa
de Reynolds de 138 a 971, encontrando resultados sempre superiores aos da equacdo, sendo
justificados por serem decorrentes da existéncia da separagdo da camada limite, 0 que era
previsto pelo modelo tedrico.

Complementando este estudo para regimes transientes, haja vista que até entio s tinham
sido tratados movimentos no regime permanente, Basset [06], realizou os primeiros estudos
para baixos nimeros de Reynolds em uma particula esférica rigida em movimento através de um
fluido estagnado.

Para elevados numeros de Reynolds, Odar ¢ Hamilton {44], determinaram a forga de arraste
em uma esfera sdlida deslocando-se em linha reta, mantendo basicamente a férmula para baixo
Reynolds, introduzindo fatores de corregio que levaram em conta os efeitos inerciais.

12
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Hackenberg [22] considerando uma bolha como uma particula de fluido inviscido, ou seja, o

efeito da viscosidade da fase continua maior que o da fase gasosa, mostra que a resisténcia
transiente exercida pela fase continua é:

Co()=C, {1~f~2e9T e:fc(?n/a}

sendo C, =16/Re o coeficiente de arraste usual para regime estaciondrio, onde Re € uma
funciio do tempo e t= vt/ g* um tempo adimensional da fase continua.

A partir desse conjunto de trabalhos analisados, pode-se perceber o empenho de intimeras
equipes de pesquisas realizando estudos teéricos efou experimentais nesta drea devido a
necessidade do conhecimento de importantes pardmetros de projeto bem como defini¢hes de
critérios para formulagdo de comportamento interno e externo das bolhas e gotas para que
modelos adequadamente definidos sejam usados na determinagdo das taxas de transferéncia
necessirias.

1.2 - Transferéncia de Calor

Nos estudos da transferéncia de calor e da transferéncia de massa nos processos envolvendo
gotas ou bolhas, s3o de vital importincia os comportamentos interno e externo dos fluidos. Por
envolver sempre uma interface, porém, o conhecimento das varidveis interfaciais € de
fundamental importincia para a caracterizacdo do fenbmeno. Indubitavelmente, tanto a
temperatura como a concentragdo na superficie constituem-se em importantes varidveis
relacionadas com sistemas envolvendo gotas e bolhas, pois, a partir delas, podem ser
estabelecidos os valores das resisténcias interna e externa e, conseqiientemente, obtidos os
fluxos.

Entretanto, como € sabido, sdo indmeras as dificuldades encontradas para a determinacdo do
comportamento interfacial, seja do ponto de vista tedrico, através de equagdes, ou experimental.
Para contornar este problema, normalmente se faz uso de vdrias condiges simplificadoras,
como, por exemplo, no caso de transferéncia de massa, a suposigdo da existéncia de condigSes
de equilibrio na interface.

Elzinga ¢ Banchero [17] apresentam, numa abordagem para transferéncia de calor em gotas e
bolhas, considerando a temperatura da interface constante, trés modelos que procuram
caracterizar este comportamento:

13
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1% ) Misturado - o gds dentro da bolha € considerado completamente misturado, ndo havendo
portanto gradiente térmico em seu interior, e a resisténcia interna € nula, resultando a seguinte
expressdo para o perfil da temperatura:

T -T _ h At
Tm“TB Cp,Vy Py

In

onde 7 ¢ a temperatura da fase liquida, 7| a temperatura inicial da gota, T a temperatura para t
>0, h, o coeficiente de transferéncia de calor convectivo para a fase continuae A, Cp_, p, €
V, adrea, o calor especifico, a massa especifica e o volume da fase dispersa, respectivamente.

22 ) Circulante - o gés dentro da bolha circula devido ao arraste viscoso sobre a superficie,
existindo assim um perfil interno de velocidade. Usando o perfil interno de velocidade proposto
por Hadamard [26] ¢ Kronik e Brink [34], o perfil interno de temperatura para o caso de
resisténcia externa nula, fica:

T —-T = 1
- =(3/8)ZA,,zexp{——Bn 6‘*‘*‘]
T Ts ol

- a

sendo T, a temperatura da superficie, Ta temperatura média do volume, o, a difusividade da
fase dispersa e g o raio da gota.

3° ) Estagnado - o gds dentro da bolha € considerado completamente parado e s6 hd
transferéncia de calor por condugdo, consegiientemente, o perfil interno de temperatura €
idéntico a0 de uma esfera sélida, conforme moswado por Jakob [31]. Para esse modelo, a
temperatura média da gota ¢:

T -T
T.-T,

- a.r
=6.C, exp| ~D? ;‘;—)
=1

sendoA , B, C, e D , fomecidos por Elzinga e Banchero em [17], uma fung¢do do
adimensional 2h,a/ K, onde K, € a condutividade térmica da fase dispersa.

Deckwer [15] faz uso de reatores de coluna de bolhas para reagbes altamente exotérmicas na
fase liquida, onde a transferéncia de calor na dispersio gis/liquido nas placas e espirais
submersas influencia consideravelmente na performance de reator. O autor, a partir da
combinagdc de dois modelos, um de renovacio da superficie de transferéncia de massa e outra
da turbuléncia isentrépica, obtém uma equacfo derivada que prediz a dependéncia do
coeficiente de transferéncia de calor com seis parimetros que afetam a transferéncia de calor. Os
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resultados da equagdo, quando comparados com os dados experimentais disponiveis cobrindo
uma faixa de 6< Pr<1000, mostram uma concordincia muito boa.

Hikita e outros [28)] apresentam uma correlagio adimensional para o coeficiente de
transferéncia de calor na investigagfo do efeito das propriedades fisicas da fase liquida na taxa
de transferéncia de calor entre a parede da coluna e o liquido areado. Os autores realizam uma
série de experimentos utilizando ar em alta velocidade como fase gasosa, admitido na coluna
através de um difusor de um tnico orificio e como fase liguida, véarios liquidos com diferentes
propriedades fisicas. Conforme os autores , o desvio médio encontrado entre os resultados
analisados foi de 3.9%. '

Sidernan [58] faz um estudo amplo baseado num grande nimero de referéncias bibliograficas,
onde aborda diversos aspectos envolvendo transferéncia de calor, incluindo tépicos tais como:

- equagdes baseadas em similaridade;
- transferéncia de calor em gotas num campo de temperatura constante, considerando os
modelos apresentados por Elzinga e Banchero [17];
- transferéncia de calor em gotas em campo de temperatura variando continuamente,
abordando estudo de troca de calor considerando uma gota isolada dentro de uma coluna
de "spray” em contra corrente € Co-COITente;

- transferéncia de calor para gotas e bolhas com mudanga de fase simultinea, abordando
evaporagio de gotas e condensagdo de bolhas em meio liquido imiscivel;
- influéncia do didmetro da gota no coeficiente de transferéncia de calor, entre outros.

Andrade [02,03] aborda a transferéncia de calor com ¢ sem mudancga de fase, com uma
revisdo bibliogrdfica ampla, além de obter dados experimentais visando testar um modelo
difusivo transiente. Na parte experimental, o autor utiliza o ar a diferentes temperaturas como
fase gasosa ¢ dgua como fase liquida. E medida a variagio da temperatura da fase liquida e a
guantidade de liquido evaporado com o tempo de borbulhamento, quando obtém uma boa
concordincia com o modelo proposto.

Queiroz e Hackenberg [47] apresentam um estudo teérico da influéncia dos valores iniciais
da temperatura e da concentragfio do gds em evaporadores por contato direto operando em semi
batelada € em regime estaciondrio. O comportamento dindmico da unidade de evaporagdo €
obtido pelos autores através dos balangos globais de massa e energia, sendo os gases supostos
imisciveis na fase continua, o arraste € desprezado e a temperatura da fase continua considerada
uniforme. Na parte experimental, utilizam como fase gasosa ar seco, gds oriunde da combustio
do GLP - gds liquefeito do petréleo - com € sem dgua a virias temperaturas, numa faixa de 350
a 600 X para o ar seco e de 400 a 1400 K para os outros dois.
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A simulacio feita pelos autores [47] considera o sistema de distribui¢fio dos gases adiabdtica

e ndo - adiabdtica para o ar seco e o de combustio sem dgua. Os resultados mostram que,
dentro dos limites usados, a concentra¢do inicial nio tem influéncia marcante e que o uso do

sisterna de distribuicdo nfo - adiabdtica minimiza os erros quando a temperatura dos gases
aumenta.

Souza [59] também aborda a questdo da transferéncia de calor e da transferéncia de massa
ocorrendo simultaneamente num processo de evaporagdo com € sem super aquecimento,
fazendo um estudo semelhante a [03] onde mede a quantidade de liquido evaporado em fung&o
do tempo e da temperatura,

Hackenberg e Andrade [24], determinam o perfil de temperatura para o interior da fase
dispersa, bem como a temperatura da superficie de uma botha esférica, T, (z), cuja equagfo é:

A AT
1+A

7}(:)=TL+ e—B‘t

onde,
AT=T ~T,, B.=o./(1+}), « =& n*/a® A=2K,/ha

sendo, 7, ; @ temperatura da fase continua, ZI; a temperatura inicial da bolha, hz. o coeficiente de
transferéncia de calor da fase continna, §x e K’x a difusividade e a condutividade térmica da fase

dispersa, respectivamente.

O conhecimento da temperatura da superficie possibilita a definicdo do coeficiente de
ransferéncia de calor da fase continua, bem como, de coeficiente interno a bolha. Para
chegarem & obtencdo desta temperatura, os autores consideraram um modelo de bolha
estagnado, sem geracao, onde a temperatura T da fase dispersa satisfaz a equagdo da difusdo:

Q presente trabalho abordard este mesmo modelo, porém, simultaneamente, calor e massa. A
fase gasosa serd constituida de uma mistura composta com ar € etanol a diferentes temperaturas
e concentracdes, sendo a fase liquida composta inicialmente de dgua. Variacio da temperatura e
da concentragio da fase liquida com o tempo de borbuthamento serdc medidas e comparadas
com as calculadas no modelo proposto.
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1.3 - Transferéncia de Massa

A quase totalidade dos trabalhos publicados na 4rea de transferéncia de massa envolvem os
coeficientes de transferéncia de massa na fase liquida, principalmente devido as dificuldades de
obterem-se dados experimentais da fase dispersa, bem como da interface, conforme ji
comentado.

Em 1987, Keitel ¢ Onken [33) fazem uma avaliacio da literatura dos métodos e seus
resultados usados por virios autores na determinacio do coeficiente de transferéncia de massa
em dispersdes gés-liquido, visando conhecer a precisdo dos mesmos. Foram analisados métodos
estaciondrios e dinimicos, sendo que os autores detectaram, nos resultados, grandes desvios
que ndo podem ser atribuidos ou explicados por diferenca de valores nas propriedades do
sistema envolvido. Os autores dividem em dois grupos de erros possiveis, os erros originados
por dados experimentais incorretos e 0s erros causados por simplificacdes ¢ aproximagdes dos
modelos cujas avaliagbes sdo baseadas em dados experimentais.

Diversos sdo os métodos encontrados na literatura para determinar estes coeficientes, sendo
que normalmente utilizam-se:

- a teoria da camada limite
- andlise dimensional;
- analogia entre os fenGmenos de transferéncia de quantidade de movimento, calor e massa.

Coppock € Meiklejohn [13] analisam as simplificacdes necessdrias para tornar possivel o
ratamento matemitico da transferéncia de massa em bolhas. Primeiro, sé consideram
transferéncia de massa em uma dnica diregdo, da bolha para o liquido. Segundo, para liquidos
pouco profundos, o volume das bolhas pode ser considerado constante, visto que o efeito do
decréscimo da pressdo hidrostitica e a perda de gds por transferéncia de massa opdem-se, €
ambos os efeitos serdo muito pequenos. Isto resulta que, com volume constante, a velocidade
de subida e a espessura do filme podem também ser consideradas como constantes.

Hughes ¢ Gilliland [30] estudam a influéncia da resisténcia interna 3 transferéncia de massa
em gotas de dgua deslocando-se através do diéxido de carbono gasoso puro. Segundo os
autores, estudos existentes até entdo mostram que 0 movimento interno nas gotas poderia ser
causado por:

- oscilagdo iniciada na formacdo da gota;
- oscilac3o causada pelo turbuléncia na fase gasosa, ou algum outro efeito de arraste;
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- circulagdo induzida pela fricgfio na superficie, que € aparentemente impedida pelas forgas
de superficie para gotas pequenas.

Os autores [30] registram, ainda, que o movimento pode também ser resultado da convecgio
livre dentro da gota quando ocorre transferéncia de calor ou massa. E estudada a resisténcia
interna & transferéncia de massa em gotas isoladas, quando calculam o coeficiente de
transferéncia de massa e difusividade turbilhonar efetiva. Para tal, montaram um equipamento
onde gotas sdo langadas individualmente num meio gasoso considerado estagnado, num
intervalo de tempo regular, com os cuidados necessdrios para que a resisténcia no lado do gis

(ou seja, na parte externa) seja desprezivel. Como conclusio deste trabalho, para a absorgfo de
C0, em dgua tem-se:

- a 252 C, 25% da absorgdo ocorre na formagio e o restante na queda da gota;

- quando a temperatura € aumentada, a taxa de absorgdo durante a formagfo aumenta, mas
decresce durante a queda;

- a taxa de absor¢do durante a formagfo e a queda aumenta com a redug@o do tamanho das
gotas.

Sabe-se que o maior obstdculo 4 transferncia de oxigénio num processo de fermentagio
aerdbica é a dissolucdo do oxigénio gasoso na fase liquida. Deindoerfer ¢ Humphrey [16]
propdem um modelo para a obtengdo do coeficiente de ransferéncia de massa a partir da dados
de avaliagio do volume, da drea superficial e altura da bolha com o tempo durante a ascensfo.
As medidas sdo feitas por fotografias, com a utilizagio de flash-sincronizado para detonar uma
ldmpada estroboscépica de alta intensidade. Eles reportam que o periodo imediatamente apds o
desprendimento da bolha € o tempo mais importante na transferéncia de massa de uma bolha
elevando-se num liquido, além de que os fatores dependentes dos tempos sdo importantes da
transferéncia de massa.

Ruckenstein [51] propde uma equagdo para o coeficiente de transferéncia de massa da fase
continua de uma dnica bolha ou gota esférica, vdlida para todas as faixas de valores da relagio
u /U, sendo u_ a velocidade na fase continua da interface em relagio ao centro da bolha para
8 ==n /2 e U a velocidade da bolha: investiga, em alguns casos, o efeito que a presenga de um
grupo de bolhas ou gotas provocam no coeficiente de transferéncia de massa na fase continua.
O autor, no seu trabalho, faz um amplo levantamento bibliogrdfico sobre o assunto, discutindo
inimeros modelos propostos aplicdveis nos dois casos em estudo.

Na primeira parte do estudo, ou seja, a transferéncia de massa de uma tnica bolha ou gota
esférica, o autor parte da equagio da difusdo convectiva analisando-a para Re<<1¢e Re>> 1.
J4 no caso de grupo de bolhas, os modelos analisados sio sempre empiricos tanto para Re << 1
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quanto para Re>>1. Este trabatho mostra bem as dificuldades matemdticas envolvidas nos
processos de transferéncia de massa, bem como o grande interesse por pesquisadores na area.
Posteriormente, em [52], 0o mesmo autor estuda a dependéncia do tempo nas equagdes

difusivas-convectivas para ransferéncia de massa entre a gota e a fase continua para pequenos
Reynolds e para casos de escoamento potencial.

Gestrich, Esenwein ¢ Krauss [18] realizam um amplo levantamento bibliogréfico sobre o
coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida em uma coluna de borbulhamento. Os
autores utilizam os pardmetros otimizados e 135 medidas de sete grupos diferentes de
pesquisadores para encontrar correlagdes de transferéncia de massa da fase liquida. Os
resultados por eles obtidos tim um desvio padréio de +53-10” cm/s correspondendo a + 20 %
do coeficiente médio.

Tamir e Merchuk [64] estudaram o efeito da difusividade sobre o coeficiente de transferéncia
de massa da fase gasosa. Experimentos realizados em células agitadas na evapora¢do de liquidos
puros por vdrios gases indicam que o coeficiente de transferéncia de massa na fase gasosa €
proporcional 2 difusividade numa poténcia de 0.648. Os autores partiram da relagdo K, aD”,
onde K'g o coeficiente de ransferéncia de massa da fase gasosa e D a difusividade bindria, para

obterem o valor de n.

A técnica usada em [64] assume que a resisténcia da fase gasosa € o fator controlador do
processo de evaporacio de um liquido puro por bolhas em células agitadas. Na parte
experimental, vdrios liquidos entre eles dgua, tetracloreto de carbono, metanol, etanol, n-
proponol e benzeno foram utilizados, sendo que, em cada um desses liquidos, os seguintes gases
foram borbuthados: héhio, nitrogénio, argdnio e diéxido de carbono. Os experimentos foram
realizados essencialmente 2 pressdo atmosférica (749 mmHg), a uma temperatura em torno de
32 °C na célula agitada, bem como se procurou manter condigdes hidrodinimicas similares em
todos os experimentos realizados.

Sabe-se que, para haver vida na 4gua, de rios ou de mares, existe a necessidade da mesma
estar aerada, que consiste na presenga de oxigénio incorporado. O mesmo ocorre em processos
de fermentagdo biolégica ¢ tratamento de esgotos. Motarjemi ¢ Jameson [40], estudam o
didmetro ideal das bolhas para uso em aeragfio, visto a sua importdncia na eficiéncia da
transferéncia de massa, utilizando ar e oxigénio borbulhando em diferentes profundidades do
liquido, discutindo ainda os custos de produgio das bolhas.

Os autores [40], concluiram que, quando o difmetro da bolha € muito grande, a elevagioe o
contato ocorre rapidamente, nio permitindo a transferéncia do oxigénio devido a insuficiéncia
de tempo, quando o didmetro é muito pequeno, hd uma wransferéncia muito rdpida que, segundo
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os autores, ndo € um efeito benéfico, visto que a energia extra requerida para produzi-las ndo ¢
compensador sob ¢ ponto de vista econdémico.

Alguns modelos citados na literatura sjo utilizados pelos autores [40], juntamente com os
dados experimentais coletados além de programas para computadores usando métodos
iterativos, no estudo feito para a obtengdo do coeficiente de transferéncia de massa da fase
liquida para o oxigénio elevando-se em 4gua. E observado um afastamento do modelo de
transferéncia de massa para esfera rigida para bolhas com diimetro maior que 150 pm
implicando assim numa varia¢do na superficie da bolha. Os resultados mostram que a proporgio
de transferéncia do oxigénio para a d4gua nas tecnologias existentes € muito baixa, tornando-se
necessdrio encontrar meios de se obterem bolhas muito pequenas, < 1 mm de diimetro, em
grandes quantidades a fim de melhorar a eficiéncia dos processos de aeracio.

Brauer [08,09], 1978, estuda o problema de transferéncia de massa transiente através da
interface de particulas esféricas, apresentando resultados para modelos circulantes nas fases
continua € dispersa com solugbes numéricas das equagdes diferenciais para os trés casos limites
de resisténcia, na fase continua, na fase dispersa e em ambas as fases. Posteriormente, 1989,
Hong e Brauer [29], estudam a transferéncia de massa gds-liquido num reator de coluna de
bolhas, quando desenvolvem um modelo matemdtico para a transferéncia de massa ndo
estaciondria através da interface gds-liquido. O modelo obtido € baseado na teoria da
deformagio turbulenta desenvolvida pelo préprio Brauer. Comparando os resultados do modelo
com dados experimentais, 0s autores consideram o modelo adequado para descrever a
transferéncia de massa nfo estaciondria tanto para uma udnica bolha, quanto para um
grupamento de bolhas.

O trabalho feito por Zaritzky e Calvelo [71] teve como maior objetivo a obtenglio de
informacGes de transferéncia de massa interna para bolha individual, para serem aplicadas em
modelos de transferéncia de calor e massa em destilagdo. Contudo, as dificuldades
experimentais encontradas nas medidas do coeficiente de transferéncia em operagles de
destilagdo, onde mudanca de fase e transferéncia de calor coexistem, guiaram a decisdo de se
obterem dados a partir de uma absorgdo isotérmica. Portanto, os autores trabalham com um
processo isotérmico, evitando assim a simultaneidade dos fendmenos de transferéncia.

Zaritzky e Calvelo [71], levando em conta que, nos processos de destilagio, a eficiéncia num
prato representa a resultante de fendmenos extremamente complexos em sistemas dispersos
onde o transporte de calor € massa entre bolhas e liquido disputam um importante papel,
passam a estudar o processo de borbulhamento de bolhas isoladas, por considerarem que ©
transporte interno nessas poderia ser a etapa controladora na destilagio. Conforme exposto
pelos autores, diversas teorias sdo usadas para a determinagdio dos coeficientes de transferéncia
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de massa. Os autores regisram que algumas dessas conhecidas teorias sd3o baseadas na
aplicacio da equacdo da difusdo transiente para tempos de contato curtos ¢ longos. Em ambos
0s casos, o gds dentro da bolha é considerado estagnado. Contudo, para nimeros de Reynolds
(baseado nas propriedades do liquido) maiores que 300, a existéncia de uma circulago toroidal
vem sendo considerada relevante. Conseqiientemente, discrepdncias entre a teoria do modelo
estagnado e aquelas incluindo circulagio interna devem ser esperadas no cdlcuio dos
coeficientes de transferéncia de massa.

Os autores [71] compararam resultados entre os modelos estagnado e com circulagio
interna, observando uma razodvel concordincia entre dados experimentais do modelo estagnado
¢ do modelo com circulagéo toroidal. Os autores citam diversos trabalhos realizados referentes a
solugdes destas equacdes e observam uma razodvel concordincia entre dados experimentais do
modelo estagnado e do modelo com circulagio toroidal, sendo que a média obtida para os erros
relativos, no seu valor absoluto foi de 6.2%. Observou-se ainda que em ambos os casos, ou
sejam, os dados experimentais do modelo estagnado e o modelo incluindo circulag@o toroidal
resolvido numericamente, os coeficientes de transferéncia de massa sio bem mais altos do que
os preditos pelas teorias que ndo consideram circulacio interna na bolha.

Um outro procedimento usado por diversos autores citados em [71] para a determina¢dio do
coeficiente de transferéncia de massa em bolhas ¢ baseado na medida de taxas de variagdo do
volume de bolhas, citado anteriormente quando foi abordada a hidrodinimica das gotas e
bolhas, registrada por meio de fotografias. Qutros autores usaram um sistema fechado, ligado a
atmosfera por um tubo capilar, sendo que uma variagio de volume da bolha produz movimento
no menisco do capilar, o qual € registrado por técnicas fotografica (método dilatométrico).

Hackenberg e Andrade [25], utilizandc a similaridade existente entre os fendmenos térmicos
€ mdssicos, partem das equagdes do perfil interno de temperatura da fase dispersa e da
temperatura da interface obtidas em [02], para determinar as equagBes do perfil interno de
concentragio da fase dispersa e de concentragdo da interface.

Os fluidos nio Newtonianos sio fregiientemente encontrados nos processos industriais,
porém o conhecimento da transferéncia de massa é bastante limitada. Em [32] Kawase, Halard e
Moo-Young desenvolvem uma correlagdo tedrica para o coeficiente de transferéncia de massa
em coluna de bolhas, onde incluem estes tipos de fluidos. Os trabalhos experimentais foram
realizados em colunas de borbulhamento com 0.23 m de diimetro ¢ 1.22 m de comprimento €
em um fermentador piloto com (.76 m de didmetro € 3.21 m de altura, sendo dgua o fluido
Newtoniano e solugSes aquosas de "Carboxypolymethylene (Carbopol 941, Goodrich Chemical
Co.)" e "Carboxymethyicellulose (CMC 7H4, Hercules Inc.)” os nio Newtonianos. Os autores
fazem ainda uma comparaciio dos resultados obtidos a partir do modelo desenvolvido pelos
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mesmos com uma série de trabalhos encontrados na literatura, bem como discutem sobre a
aplicabilidade do mesmo.

Uma das dificuldades existentes nos processos quimicos efou bioldgicos envolvendo
transferéncia de massa gés-liquido € o dimensionamento em escala industrial. Muitos processos
sdo desenvolvidos nos laboratérios em pequenas escalas com boa "performance”, porém a
passagem para as grandes escalas envolvem conhecimenios de inGmeros pardmetros ligados a
hidrodinidmica, transferéncia de calor ¢ transferéncia de massa que, muitas vezes, funcionam
como barreiras na implantacdo dos mesmos. Stenberg ¢ Andersson [62] estudam o efeito do
tamanho das bolhas, a velocidade de impulsdo, a poténcia de entrada e a velocidade superficial
do gds sobre o coeficiente de transferéncia de massa. Na parte experimental, trés volumes
diferentes de 4gua desaerada sdo usados como fase liquida, 0.12, 0.6, ¢ 3 m3, ar & usado como
fase gasosa, sendo medido a taxa de dissolugio do oxigénio.

Como conclusdio, os autores [62] ressaltam as dificuldades ji citadas mostrando, por
exemplo, que o coeficiente de transferéncia de massa independe da velocidade superficial do gds
no reator com 0.12 m3, j4 para o reator com 3 m?, existe uma dependéncia exponencial de valor
0.54. Em relagdo ao diimetro das bolhas os autores concluem que, embora seja mais dificil de
ser medida a sua variagdo com o tamanho do reator, a poténcia de entrada e taxa de fluxo do
gds € menor e que um maior erro no diimetro das bolhas causa um pequeno erro no coeficiente
de transferéncia de massa.

Altwicker ¢ Lindhjem [01] citam a concordincia existente entre os modelos tedricos de
predicdo de coeficientes de transferéncia de massa em gotas que se encontram em contato com
um gés, e os dados experimentais quando o estudo € feito na parte externa da gota, assim como
a discordincia existente quando o estudo aborda a parte interna. Foram testados modelos
distintos divididos basicamente em dois tipos, o estagnado (internamente estaciondrio) e o ndo
estagnado (internamente turbulento), através de dados experimentais, comprovando as
discordancias existentes.

Dentro do tpo ndo estagnado acima citado, trés modelos foram estudados por outros
autores ¢ utilizados por Altwicker ¢ Lindhjem para comparagdo de resultados. A suposicio
bésica de cada um s3o as que se seguem:

- primeiro modelo : condi¢o de turbuléncia dentro da gota;

- segundo modelo : o interior da gota completamente misturado, estando toda a resisténcia
a transferéncia de massa restrita a uma fina camada de liquido no contorno da superficie;

- terceiro modelo : existéncia de oscilagdo na gota, gerando uma troca de massa entre a
parte interna e externa da mesma.
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Finalmente Altwicker e Lindhjem concluem que gotas pequenas exibem sempre transferéncia
de massa maiores que as preditas, considerando circulagdo uniforme ou constante, além de se
contestarem a conclusio de varios trabalhos sobre a dependéncia entre coeficientes de
transferéncia de massa e velocidade das gotas.

Recentemente, 1990, Rodemerck e Seidel [50] partindo de balangos de massa das fases
liquida e gasosa, usando um modelo de dispersdo na fase liquida e considerando desprezivel a
dispersio axial da fase gasosa, calculam o coeficiente de transferéncia de massa gés-liguido e o
coeficiente de dispersdo axial da fase liquida. Para o obtengdo desses coeficientes, os autores
usam o método de transformada de Laplace, tendo obtido uma equacio transcendente sem
solucdo analitica no dominio de Laplace, levando a uma solugio numérica, com base nos dados
experimentais usando um método de regressao ndo linear para a obtencdo dos pardmetros.

Experimentalmente, os autores [50] investigam a transferéncia de massa do oxigénio em n-
pentadecano a 30 °C e pressdo ambiente numa coluna de bolhas de vidro, sendo o gds
distribuido por uma placa de bronze sinterizada. Os autores concluem que, para o sistema
estudado somente € necessdrio incluir o efeito da dispersdo axial em pequenas faixas de
velocidades do gds e que para altas velocidades, fluxos em regime turbulento, a fase liquida
pode ser considerada satisfatoriamente como completamente misturada

O modelo por nos utilizado fard uso da equacgfo da difus3o transiente aplicada no interior de
uma bolha, considerando o fluido estagnado.

Rangel [48], utilizou o modelo difusivo transiente estagnado dentro da bolha, para cédlculo do
perfil de concentragio de um componente da fase dispersa, bem como da concentragdo na
superficie de numa bolha esférica, C((r), chegando a equaces semelhantes s obtidas por
Andrade [03] e Hackenberg ¢ Andrade [25], através da analogia da transferéncia de calor ¢
massa, cuja equagao €:

MAC .,
1+,

C(t)=C, +

onde,
AC=C, ~C;, B,=a,/(1+}), o, =8n’/a® =25 /ba

sendo, Cg a concentragdo inicial do gds na entrada do borbulhador, C; a concentragdo na fase
continua, b, o coeficiente de transferéncia de massa da fase continua e 5g a difusividade

massica do componente considerado.
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1.4 - Transferéncia Simultinea de Calor e Massa

Uma andlise detalhada da bibliografia mostrou que praticamente todos os trabalhos
analisados, ao abordarem a questio da wansferéncia simultdnea de calor e massa, embora em
geral enfatizem a relevincia e complexidade do tema, ndo dio um tratamento analitico
adequado & questdo. Limitam-se, quase sempre, a abordagem com analogias entre as equagdes
de massa e calor.

Guy, Carreau e Paris [20] recentemente, 1992, propdem um modelo para predizer o ternpo
de aquecimento € a taxa de evaporagdo de um liquido durante a passagem de gases de
combustio através de um banho e comparam os dados obtidos pelo modelo com valores
experimentais. O modelo € usado em trés formas de bolha, quais sejam, esférica, elipsoidal e
calota esférica, com e sem circulagio interna, sendo que os autores concluem que
experimentalmente as bolhas tem a forma de calota esférica. Experimentalmente foram
observadas bolhas com didmetro entre 15 a 25 mm e velocidade entre 0.4 ¢ 1.2 m/s.

Os autores [20] concluem que o modelo de predigo usando a forma de uma calota esférica
rigida para as bolhas mostrou-se mais satisfatoriamente para descrever a troca de calor e de
massa entre as bolhas e o liquido. Os dados experimentais mostraramn ainda que bolhas com
circulagio interna oferecem menores resisténcias de transferéncia, do que as rigidas e que as
taxas de transferéncia sio menores nas que t8m a forma de uma calota esférica do que nas
esféricas ou elipticas.

Apenas Andrade [03] e posteriormente Souza [59], usando a metodologia empregada por
Jakob [31], determinam coeficientes de transferéncia de calor e massa simultinec para uma
bolha de gds formada pelo borbulhamento de um gds em uma fase liquida, definidos em fungio
de varidveis interfaciais com caracteristicas transientes.

A escassez de bibliografia envolvendo transferéncia simultinea de calor e massa, deve-se
provavelmente as dificuldades na definicdo e solugdo das equagBes envolvidas nos processos,
quais sejam:

- presenga de gradientes de concentragdo € de temperatura atuando no mesmo campo,
tornando bastante dificil a determinacdo dos fluxos de calor e massa;

- influéncias, provocadas pela simultaneidade, nos coeficientes de transferéncia em relagio
ao estudo individual de cada fenémeno;

- aumento da complexidade pelo fato das equagdes serem escritas para propriedades fisicas
varidveis.
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Nesse contexto, € que pretendemos estudar fendmenos simuitineos de transferéncia de calor
e massa em wma dispers@o gds-liquido, obtida através do borbulhamento de um gds em um
lquido. Esse estudo, de natureza tedrico-experimental, serd conduzido pela aplicagdo de um
modelo difusivo transiente, buscando-se uma melhor definicdo de pardmetros de projetos de
equipamentos industriais que atuam com esses fendmenos.

1.5 - Medidas Experimentais

A parte experimental consistiu de duas etapas distintas, a saber:

- primeira etapa: transferéncia de massa isotérmica - constru¢do € montagem de um
equipamento que permitiu avaliar a variacio da concentragio com a posi¢iio € o tempo
dentro do borbulhador, para obtengdo do coeficiente de transferéncia de massa [48];

- segunda etapa : transferéncia simultinea de calor de massa - construcic ¢ montagem de
um equipamento visando medidas de taxas de evaporagio efou arraste do liquido, bem
como de medidas de concentragdo e temperatura da fase liquida simultneas, possibilitando
a determinacao de coeficientes simultineos de transferéncia de calor e massa.

Sdo conhecidas, conforme descrito por Andrade [03], as dificuldades da realizagio de
medidas experimentais nos sistemas bifésicos constituidos por dispersdes do tipo gds-liquido, ou
do tipo liquido-lfquido, devido a necessidade de determinac@o de propriedades interfaciais, além
do continuo movimento € pequeno intervalo de tempo de contato das particulas dispersas com o
meio. Isto nos leva a necessidade de obter equagdes para a descrigio dos fendmenos em funcg@o
de varidveis possiveis de serem medidas com exatid3o.

Na drea experimental, existem indmeras técnicas desenvolvidas para andlise dos fendmenos
de wansferéncia, envolvendo bolhas ou gotas, a maioria estudando cada fenSmeno isoladamente.
Como os erros experimentais envolvendo principalmente os processos de transferéncia de massa
sdo relevantes, fez-se necessdria uma andlise dessas técnicas ¢ dos seus resultados, presente
neste capitulo. Os resultados deste estudo no que se refere aos métodos selecionados para uso
neste trabalho, encontram-se no capitulo 5.
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CAPITULO 2 - MODELAGEM MATEMATICA

2.1 - Introdugao

Dentro da metodologia proposta, o desenvolvimento do presente trabalho, d4-se basicamente
em duas etapas:

19 - partindo de um processo de transferéncia de massa, € utilizado um modelo difusivo
estagnado transiente na obtencgio do perfil de concentracio;

29 - partindo de um processo simuiltineo de transferéncia de calor ¢ massa, € também
utilizado o modelo difusivo estagnado transiente, na obtengfo dos perfis de concentragio e
de temperatura, utilizando os coeficientes simultdneos de transferéncia utilizado por
Andrade [03] e Souza [59].

Através desse desenvolvimento, pretende-se explicar os mecanismos envolvidos nos
processos € a determinacgdo das taxas de transferéncia envolvidas.

Usou-se o modelo difusivo transiente, considerando o modelo estagnado, sem geragio, ou
seja, admitindo o fluido estagnado dentro da bolha, onde a transferéncia de calor se d4 somente
por condugio e a transferéncia de massa por difusdo, semelhantemente a uma esfera sdlida.

Um fator importante na escolha do modelo a ser utilizado é o tempo para o estabelecimento
do perfil interno de velocidade na particula fluida. Para os processos de borbulhamento que
podem ser considerados como rdpidos, onde o tempo necessdrio no desenvolvimento do perfil
interno de velocidade € muito maior que o tempo de residéncia, pode-se utlizar o modelo
estagnado acima citado.

A utilizagfo desse modelo simplifica de maneira considerdvel o estudo dos fendmenos de
ransferéncia, jd que a equagio da energia térmica, quando aplicada ao interior da particula que
esteja sujeita somente 3 transferéncia de calor, se reduz i equagio da difusdo térmica. No caso
de termos somente o fendmeno de transferéncia de massa, um balango de massa no interior da
particula nos leva i equacfo da difusividade mdssica.

Na primeira etapa do tabalho, o conhecimento da concentragiio na superficie da bolha
permitird a determinacdo ndo somente do coeficiente de transferéncia de massa da fase dispersa,
mas também de um coeficiente interno para os processos simultineos.
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2.2 - Transferéncia de Massa

2.2.1 - Concentracio na Superficie da Bolha

Conforme jd4 abordado € pretensdo deste trabalho partir de um modelo de bolha esférica
estagnada sem geragdo, onde, no seu interior, a transferéncia de massa processa-se
exclusivamente por difusdo.

Andrade [03], utilizando um método funcional desenvolvido por Hackenberg [21] para
operadores difusivos, determina uma expressio para a temperatura da interface com o objetivo
de identificar os efeitos decorrente da transferéncia de massa. Andrade [03] ¢ Rangel [48],
usando a mesma metodologia, chegam a uma expressio para a concentragio da interface,
quando analisaram o processo isotérmico da transferéncia de massa.

A seguir serid apresentada esta metodologia visando a obter uma expressdo para a
concentragio da interface, quando se tentard identificar os efeitos decorrentes da transferéncia
de calor.

Fazendo um balango de massa para um componente A qualquer de uma mistura bindria, num
meio sem reagio quimica e sem considerar um perfil interno de velocidade, chega-se a equagdo:

{ 3C
2 _ 2904
V3, o

0
221

que € conhecida como a segunda lei de Fick da difusio ou simplesmente equacio da difusdo,
sendo &, a difusividade massica do componente A na fase dispersa e t 0 tempo.

Supondo ainda simetria esférica, tal que C, = C,(r,?), onde r corresponde ao raio, pode-se
escrever da equacdo 2.2.1 que:

9%C, 20C, 14C,
2 + - = 0
or r or ) A ot 222

Como dito anteriormente, a fase dispersa serd composta de uma mistura gasosa. Assim,

considera-se que, no instante inicial, a concentra¢io do componente A (considerado como
soltivel na fase liquida) na bolha, ou seja, do componente soltivel na fase continua, é igual 2 C .

27
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Fazendo C, (1) a concentra¢cio da A na superficie da bolha, considerando uma fungéo

arbitrdria e desconhecida, encontram-se as seguintes condicdes iniciais e de contorno:

o © - liguido

O O
o0
N R bolka
entrada do gés
(Cagr Tg) r=0 r=ga

Sistema para absorgio de um gas - Condicdes iniciais e de contorno

CAI =6~ Cao
C,| o= Cas(0)
CA} re0™ °

Adimensionalizando a concentragio, como:

FA - CA "CAG

CAO

e definindo e operador D, por:

Do 9’ 23 12
“lort ror 8o,

pode-se reescrever as condi¢des iniciais e de contorno como sendo:

2.2.2a

2.2.2b

2.22¢

223

224
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DT, =0 2.2.5
T .~0 | 2.2.52
L= Eﬁ%—:q'ﬂ =d1)

A0 2.2.5b
r Al o <°° 2.2.5¢

Conforme o método funcional de Hackenberg [21] a ser utilizado, tem-se o sistema:

DT, =0 2.2.6
T,] =0 2262
L] = Flf 1] 22.6b
o,

7 | =Gl 22.6¢
T, ,0<= | 2.2.6d

sendo F e G funcionais arbitrdrias de f, que admite uma solugdo do tipo:

T, =Flfa]* +F[f0]T 227

onde F é aderivadade F em relagio ao tempo, * representa a convolugdo e I"” ¢ a solugdo do
problema:

DI =0 228
I =0 2282
[ =1 22.8b
I}, _, <e 2.2.8¢

sendo que f € determinado a partir da relacio funcional:
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‘

FlF 012 a.0)+ ELf A l""(“ ) |=6lrd

2.2.9
Para obter-se uma equacdo para I, definido através do adimensional:
. C,-C
"= A Al
C.-C, 22.10

parte-se da equac#io 2.2.2 escrita como uma funcio de I, adimensionalizada também no raio e
no tempo, aplicando-se transformada de Laplace e o método de mudanga de varidveis para
resolucdo de equagdes diferenciais parcias, chega-se a:

21428 2(-—;) se"{nn: r)e"‘z“-‘

nroe a 2.2.11
onde:
2
o = e d B
m gt 2.2.12

A solugdo do problema 2.2.6 - 2.2.6d requer a utilizagdo de uma relacio de fluxo na
superficie.

Considerando entdo o fluxo de massa W, na superficie da bolha como sendo:
=b,[Cs()-C, ()] 22.13

onde b, , & definido como o coeficiente de wansferéncia de massa na fase continua e C,. (1) a

concentracio do componente A, ou seja, o componente desejado, na fase liquida.

Tem-se ainda pela difusio interna que:

oC, 2.2.14
4 or
que escrita em fun¢do de [, , serd:
al’,
W= -5, C ,m“é‘*
2.2.15

Igualando essas equagbes de fluxo na superficie da bolha, sem levar em conta os efeitos de

resisténcias interfaciais, encontra-se a condicdo de contorno 2.2.6¢ necessdria:
Co-C
arA = _2{«{@(‘)4_ A0 AL(I)]:_G{f,r]
or 5, Cuo 2.2.16
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A solu¢do do probiema 2.2.6 conforme a equagdo 2.2.7 serd:
I, =) *T, + 0T, 2.2.17
¢ a equacdo funcional 2.2.9 gera uma equagdo integro-diferencial que deverd ser satisfeita por

&(z), cuja forma &:

B(r)+ A, Be) *i:( (1)=gl) 2.2.18

onde

bz" 2.2.19

}1;.'(1) - ie—-nza,:
naul

2.2.20
[+
g)= g—“’%——g& 7\,,(17(0)1&’(:)
A0 2.2.21

A equacdo integro-diferencial 2.2.18 relaciona a concentragdo do componente A na
superficie da bolha com a concentragio da fase continua a qual deve ser determinada.

Considerando que o Kermnel € dado na forma de um somatdrio infinito de exponenciais, onde
os termos tendem rapidamente para zero, a medida que n-eoo, consideraremos uma
aproximacdo de primeira ordem, utilizando o primeiro termo da série, o que simplificard
bastante a solugdo desejada, logo para n=1:

i:i'(z) =K(D)=e™' 2222

e que reduzird a equacio 2.18 2 forma:
1)+, Do) *K (1) = g(e) 2.2.23

Aplicando transformada de Laplace e resolvendo de forma semelthante 4 Andrade [02] para
temperatura ¢ Rangel [48) para concentraggo, obtém-se
(r)
o= s BB e
(1+3) " (A,+1)

2224

onde;

3l
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am
Bo= 1+
2.2.25

e

r=Sal=Co

Cho 2226

Considerando processos com pequenos tempe de residéncia, tal que a concentragio da fase
continua possa ser considerada constante, apos resolver a convolugdo, chega-se a equacio da
concentra¢io da superficie da bolha em relag8o a uma concentragdo constante da fase continua:

C(t)=Cy + A, AC ¢P='
1+, 2227
onde:
AC=C, -C,, 2.2.28
Definindo-se:

B =%t _ Fom

mOl+A, 4R 2.2.29
e
Fm =0 2.2.30

sendo F o ntmero de Fourier modificado, vamos fazer umna andlise da equagao 2.2.27

A equagio 2.2.27 exprime o comportamento da concentracio da superficie da bolha em
relacdo a uma concentragio constante da fase continua.

Uma andlise da equacdo 2.2.27 mostra que este comportamento depende dos nirneros
adimensionais A_ e B _, onde lm representa um mimero de Biot para massa modificado, o qual

relaciona a difusividade mdssica da fase dispersa e o coeficiente de transferéncia de massa da
fase continua, ¢ B_ € um nimero adimensional que relaciona um niimero de Fourier modificado

e o nlimero de Biot modificado.

Ainda fazendo uma andlise na equacdo 2.2.27, vemos que para grandes valores de A_ a
concentraclo da interface no instante inicial € dada pela concentragio da fase dispersa C,;, € &

medida que o tempo cresce essa concentracdo tende para o valor da concentragdo da fase
continua C,,. Nesses casos, o valor do coeficiente de transferéncia de massa, b, , € pequeno e o
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processo de transferéncia pode ser considerado inicialmente por convecglo para depois ser
entdo estabelecido a difusio, uma vez que no instante inicial a concentracio na superficie estd

proxima a concentragdo C; .

Para valores de A préximos de zero, a concentragio da interface no instante inicial é

praticamente igual a da fase continua e, para qualquer tempo, esse valor serd mais préximo.

Nesses casos, pode-se considerar que, inicialmente, o processo de transferéncia de massa é
difusivo, uma vez que a concentracdo da interface estd praricamente a mesma concentracio da

fase continua.
1.0
I‘ J
S "
0.5
i ﬁ Lambda = 0.1
. 2) Lambda = 1.0
- 3) Lambda = 10.0
J 4} Lambda = 100.0
0.0 OlililliFIéilll!l!]!illll[fT[is
Bm
Figura 2.2.1 - Concentrag@o Interfacial
s Caa“CAL

2.2.2 - Perfil Interno de Concentracio

A figura 2.2.1 mostra a variagdo

sofrida pela concentracdo da interface,
para diversos valores de lm, conforme

discutido acima. Pode-se observar que
na faixa do valor de A _ no processo

estudado, isto €, valores altos, o
comportamento ndo mais se modifica.

Na abcissa tem-se o nfimero
adimensional B_, equagdo 2.2.29, ¢ na

ordenada a concentracdo adimensional,
TS, definida como:

2.2.31

A distribui¢do da concentragdo interna i bolha € dada pelo equacio 2.2.17, onde :

DO) = CAS (0) - CAO e
Cao

1 .aC)

(D(t)_'C’AG ot

33



Capitalo 2 - Modelagem Matemitica
Considerando-se as equagdes 2.2.27, 2.2.11, 2.2.5b e 2.2.3, na equagdo 2.2.17, apés resolver
a convolucdo, chega-se a:

B ACT 1 28 (Y (m:r\ 1 bt s
]i"‘,,(r,r)mqm(l_i_%ﬂ)l_ﬁm(eB —1)-—an, - sen| — )amnz—ﬁm(eg —e

ac [ 2a &1 AT o o
“CAO(IH\,,,)LH?E rg n m( a )e ]

2232

Esta mesma equacdo pode ser obtida usando analogia entre os processos de transferéncia de
calor e massa, segundo Jakob [31], conforme vista por Hackenberg ¢ Andrade [25].

2.2.3 - Fluxo de Massa

Conforme citado anteriormente, este trabalho tem como um dos objetivos a determinagio
das taxas de absorgio de um determinado componente presente na fase dispersa pela fase
continua. Para se chegar a este objetivo, se faz necessdria a determinacio da massa do
componente A presente na bolha ¢ transferido para o liquido, que pode ser obtido calculando o
fluxo de massa da superficie da bolha, ou seja, quando r=a.

Derivando a equagdo 2.2.17 em r para r =4, tem-se:

oar,l ar’; ol
3 -—d’(r)*ﬂm-l—(b((}) oW

rea s 2.2.33
onde;
. 1
)= oC SS (£)
Cao O 2.2.34
e
@(0) = CAG (O) - Cao
Cho ' 2.2.35

Chega-se a partir das derivadas das equagGes 2.2.27 e 2.2.11, para r=a, ap6s resolver a
convolugdo e substituir em 2.2.13, a equagdo do fluxo de massa, W, serd:
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oo

szs(c ;:'"‘){MB S Z ot Ze-nza,,]

a(1+A, - nta, awB,,, pe

2.2.36

A taxa de transferéncia de massa W através da interface por bolha pode-se obter
multiplicando a equagdo do fluxo acima pela drea da bolha, considerada como esférica, 4 r?,

logo:
— 8mad, AC __MB. _,za_j
= (1+2,n) {K’"ﬁ gn o, — m+z[1 ‘o —B,.,) ] 2.2.37

A fim de se obter a quantidade de massa do componente A, W transferido por bolha para a
fase liquida, integra-se a equacfio 2.2.24 do tempo zero a um tempo T, sendo que T dependerd
do tempo de transferéncia de massa da bolha para a fase liquida, estando T limitado ao tempo
de residéncia da bolha na fase liquida. Assim:

8w ad, AC| ¢ A, ut
T (1+a) [E n’o,-B, (1=e)

2.2.38

2.3 - Transferéncia de Calor
2.3.1 - Temperatura na Superficie da Bolha

Analogamente ao que foi feito no item 2.2 para transferéncia de massa, ou seja, a partir de
um modelo de bolha esférica estagnada sem geracdo, onde, no seu interior, a transferéncia de
massa processa-s¢ exclusivamente por difusdo, Alberto {02], considerando a transferéncia de
calor processando-se exclusivamente por conducdo, parte da equacdo da difusdo:

vr-+Z g

G, Ot 2.3.1
supondo simetria esférica, tai que 7 = T(r,z), onde;

82T+2aT 10T
arz_ r or & o 232
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sendo, & a difusividade térmica da fase dis e as condicoes iniciais e de contorno, iguais a:
2 c gu.

T| =T, 2.32a
T|,..=T:0 2.3.2b
T|, < 2.32¢

chega-se 4 seguinte equagio para a temperatura na superficie da bolha:

A

T — .......—-—-AT _ﬁc t 2.3.3
onde:
AT = T9 - TL 2.34
2K
h=% ;
i3 235
2.3.6
g n?
o =-=£
¢ 02 2.3.7

sendo T,, T,(s) e 7, as temperaturas inicial e da superficie da bolha e do liquido
respectivamente. Tem-se ainda que Kg corresponde 2 condutividade térmica da fase dispersa, &,

o coeficiente de ransferéncia de calor da fase continua.

Andrade [03] faz ainda uma andlise da equagdo 2.3.3, onde mosira que o comportamento da
mesma depende dos niimeros adimensionais A _ e B , que € definido como:

ot
R

o

B = =

¢ 1+A . 1+, 2.3.8
sendo

FM =0 !
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onde A_ representa um nimero de Biot modificado para calor que relaciona a condutividade

térmica da fase dispersa e o coeficiente de transferéncia de calor da fase continua.

B_representa o nimero adimensional que relaciona um ndmero de Fourier modificado para
calor e o nimero de Biot modificado A .

Vé-se da equacdo 2.3.3 um comportamento semeihante ao da concentragio da interface, ou
seja, para grandes valores de lc a temperatura da interface no instante inicial € dada pela

temperatura da bolha7 , e 2 medida que o tempo cresce essa temperatura tende a atingir o valor
da fase liquida T. Nesses casos, o valor do coeficiente de transferéncia de calor, &, € pequeno e

o processo de transferéncia pode ser considerado inicialmente por convecgdo para depois ser

entdo estabelecida a condugdo, uma vez que, no instante inicial, a temperatura da superficie estd
préxima & temperatura inicial da bolhaT, .

Pode-se observar ainda que semelhantemente ao que foi visto para concentracio, para
valores de A_ pr6ximos de zero, a temperatura de interface no instante inicial € praticamente

igual a temperatura de fase continua e, para qualquer tempo, esse valor serd mais proximo.

Aqui pode-se considerar que inicialroente o processo de transferéncia de calor € condutivo,
uma vez que a temperatura da interface estd praticamente A temperatura da fase continua.

1.1 A figura 2.3.1, semelhantemente 3
figura 2.2.1 para concentracdo, mostra a
(1) - variagio sofrida pela temperatura da

S interface para diversos valores de A ,

itk

0.8 conforme discutido acima. Esté claro que
se fem O mesme Comportamento tanto
para  temperatura, quanto  para

concentragdo, o que era de se esperar

0.7

visto a forma semelhante éentre as
01 equacbes de  C,(t) e T,

1 ) L .
respectivamente, 2.2.27 ¢ 2.3.3. A tnica

4) Lambda .

0.5 [lii!i[?lg!i[iiffllg!![li'l_t{ dlferen?ao{)servadanoesmdogﬂu'ea
0 2 4 B 6 concentracio e a temperatura na
m interface, estd nos valores de A_ e A,

conforme tabeia I1.3.6, anexo II.

3} Lombda

TE W SR OO L TN 00 TN L 0 T U0 YO0 S WO O I O O O Y |

1} Lambda
2) Lambda

I
meoD

0
.0
i
0

Figura 2.3.1 - Temperatura Interfacial
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Esta diferenca é devida aos baixos valores do coeficiente de transferéncia de massa em

relacio ao do coeficiente de transferéncia de calor, ambos calculados pela relagio de

Calderbank, j4 citada, tabela 11.3.7; ao baixo valor da condutividade térmica da fase continua em
relagdo ao valor da difusividade mdssica da mesma fase, tabela IL3.2.

Na figura 2.3.1 na abcissa tem-se o mimero adimensional B_, equagdo 2.3.8, e na ordenada a
concentragdo adimensional, @, definida como:

T,-T,(1)

@S - To"‘TL

2.3.10

Andrade [03] emprega esta mesma metodologia na obten¢do da temperatura da superficie da
bolha, bem como do perfii de temperamura porém, para o processo envolvendo
superaquecimento, ou seja, a transferéncia de calor entre a bolha e o liquido envolve, além do
calor sensivel, o calor latente.

2.3.2 - Perfil Interno de Temperatura

O perfil interno de temperatura na bolha num processo envolvendo somente transferéncia de
calor, sem superaquecimento, foi obtido por Hackenberg e Andrade [24]. A metodologia
empregada foi a mesma utilizada no item 2.2 desse trabalho para a obtencfo do perfil interno de
concentrag#o, sendo dada por:

84r)= 751+7g!.—i§— ﬁml)_nrén (a)a,,_ﬁ(a‘—e' )
AT Za ("}.) ngr -u‘n2:
mi’&(lﬂtﬂ nrg} ( a JE } 2.3.11

onde © corresponde & temperatura adimensional e € definida por:

6 2.3.12
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2.3.3 - Fluxo de Calor

De forma semelhante 2 citada no item 2.2.3, para atingir um dos objetivos deste trabalho, se
faz necessdrio saber a quantidade de calor presente na bolha e transferida para o liquido, que
pode ser calculada a partir do fluxo de calor na superficie da bolha, ou seja, quando r =a.

Partindo da equagdo:

0=k,
r 2.3.13

onde @ € o fluxo de calor por bolha, e definindo o coeficiente de transferéncia de calor externo
a bolha igual a:

= b, [T ()T, ()] 2.3.14

utilizando a mesma metodologia de item 2.2 e a equagfo 2.3.10 do perfil intemo de
temperatura, chega-se 3 equagio:

[ B. 2 o B +2[1" "y }e_, u"} 23.15

na qual § € a taxa de transferéncia de calor, através da interface por bolha, consideranda como
esférica.

8x ak, AT
Q m

(1+2)

A fim de se obter a quantidade de calor, { transferida por bolha para a fase liquida, integra-

se & equagio 2.3.14 do tempo zero a um tempo T, sendo que T dependerd do tempo de
transferéncia de calor da bolha para a fase liquida, limitado pelo tempo de residéncia da bolha.

_8maK AT[ & 3 . V1 el
(1_,.;\&) Lénamﬁ (1-) +§( n*a, B}na(}' ¢ )_I 2.3.16
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2.4 - Coeficientes de Transferéncia de Calor e Massa

2.4.1 - Fase Dispersa

A partir dos resultados obtidos nos itens 2.2 € 2.3 dos perfis de temperatura e concentragio
da fase dispersa, bem como da temperatura e da concentracio da interface, podem-se encontrar
equagdes que determinem os coeficientes de transferéncia de calor e massa interno a bolha.

Objetivando o uso em projetos de equipamentos, serd definido um coeficiente de

transferéncia de calor médio, h , relacionando a temperatura média no volume e no tempo para
o interior da bolha, T , a temperatura média temporal da superficie, T, e o fluxo de calor

médio, 0, de maneira que:

- 0
jp—.

T -T, 2.4.1.1
sendo;
_ 1
F-LlrWa; TO=2[T0)a

T Vy 2.4.12
T;=i]TS () at

T 2413
[+
) 1%. . oT
Q. =—|0Wdt; Q)=—K —-{,,,

T ]; for| ¥ 2.4.14

A equaglo para T obtém-se a partir da integragio da equagdo 2.3.10, conforme integrais
2.4.2, cujo resultado sera:

MAT (s ___é.é-_T.;__...,{ g 1__1
a1 (1 € )+7‘~'2(1+7\t)7 kﬁ;;}nz B —a,n |_{I€n2

T =T+

et )o e - o B oo

a=i O, 71 2.4.1.5

Para obter-se T, integra-se a equagio 2.3.3 que fornecerd:
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A AT
o,

4

T, =T, + (1-e7P") 2.4.1.6

Finalmente, o fluxo de calor médio @, calcula-se a partir da substituicio da derivada da
equacdo 2.3.10 em 2.4.1.4:

J_2KATES A 03 V1 e ]
Qm—at (1+Ab)L§ nza’c—gc (1 ¢ )+§1 - n o "B )n ac (1 ¢ )
2417
Substituindo as equagdes 2.4.1.5,2.4.1.6 € 2.4.1.7 na equagio 2.4.1.1, tem-se:
_ KgnZ{- A e s ___7_\,,___[3__@}
h= 3a E’nzac—ﬁ 1-e +§n a, ( )I“nzacmﬁc
SR 1 r 1 ~x, T — -l
{?&sz Browra L =™ )+ (ea) (P -1
+z ( Pt ‘t)}
=L 2.4.1.8

Semelhante ao que se fez para calor, obtém-se o coeficiente de transferéncia de massa médio,
b, relacionando a concentragio média no volume e no tempo para o interior da bolha , C.a

concentragio temporal da superficie, q, e o fluxo de massa médio, WM.

Definindo:

W,
Co—Cs 2.4.19

b=

De maneira andloga tem-se

n.‘!

6¢CL+A’"AC(1-—8"§“‘) 6 AC {7\».13 Z 1 {1

" o, r{i+A )T nB,.-o,nla

m

__-#a, _}__ ~Bnat _ } N 1 - }
(1-e o)+ 5 (e ) +§a Fli-emer) 2.4.1.10

41



Capitulo 2 - Modelagem Mate/matica

T, =C,+ 288 (1)
T 2.4.1.11
) r
2 8.4 AC N Ah BT < ( AM ﬁm \ 1 S
= 1—g P 1— n__ 1 -
" M(l-**l..)té "2°‘m“3m( ¢ )+§1‘ n’o,— ,.ana,..( 2.4.1.12

N 1 e _n't
+Zn4a (l—e - )} 2.4.1.13

2.4.2 - Fase Continua

Para se ter o fluxo de massa W e o fluxo de calor 0, conforme as equagdes 2.2.13 € 2.3.13
respectivamente, € necessdrio ¢ conhecimento dos coeficientes de transferéncia de massa hz, e
de calor b, da fase continua.

Para tal, efetuou-se um amplo estudo bibliogrdfigo onde virias correlagdes foram analisadas,
porém a maioria torna-se inadequada devido as varidveis envolvidas serem de dificil obtencio.
Um exemplo, que pode ser citado, € o caso do modelo proposto por Schmidt [55], no qual para
calcular o coeficiente de transferéncia de calor, teria que se conhecer a temperatura de bolha na
sua formagdo, o que €, tecnicamente, dificil de ser medido com preciséo.

Este estudo confirma a andlise feita por Andrade [02,03], do uso da correlagio experimental
de Calderbank e Moo-Young [11], encontrada analiticamente por Hackenberg [23] em época
posterior,
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Calderbank e Moo-Young [11] apresentam para o coeficiente de transferéncia de calor, ,, a

equacio:

’ 3
h, 23 (A o, g} 2.4.2.1
N, )" =031 —Lk2
PL o ( Pr) pLz

sendo as propriedades referidas com indice L. da fase continua, g a aceleragcio normal da
gravidade ¢ Ap a diferenca entre as densidades das fases continua e dispersa, sendo o ndmero
de Prandtl, N, , também definido para a fase continua.

Para o coeficiente de transferéncia de massa b, , 0s autores apresentam a equagao:

A 2.4.2.2
b, (Ny.)" = 0-31(——9-%%}”

PL

onde N € o nimero de Schmidt, definido por:

P, D,

e

sendo D . 0 coeficiente de difusdo da fase continua.

2.5 . Coeficientes e Fluxos Simultineos de Calor e Massa

Ao abordar processos onde os fendmenos de transferéncia de calor e transferéncia de massa
ocorrem simultaneamente, faz-se necessdria a determinagio dos coeficientes especificos de
transferéncia de calor e massa simultineos.

Andrade [03], utilizando a metodologia empregada por Jakob [31], determinou os
coeficientes de transferéncia de calor e de massa simultineos para o caso de uma boltha de gés,
formada pelo borbulhamento de um gé4s em uma fase continua liquida.

Este considera um campo de pressdo e um campo de temperatura internos a bolha, de raio 7,
onde p=p(r,t) e T=T{r,1), sendo estas varidveis, na interface, fungio do tempo e, também,
relaciona valores médios para os coeficientes de transferéncia, os gradientes de temperatura e
pressdo na interface:
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il - — 2.5.1
~K =h(Tn—Ts)
£ df s 5
e
pl o= = 2.5.2
....8 df' _b(pm_pS)

sendo K , O N h e b a condutividade térmica, o coeficiente de difusividade madssica, o

coeficiente de transferéncia de calor e o coeficiente de transferéncia de massa da fase dispersa
respectivamente. Tem-se ainda Ts Tm, T, Ds» pm ¢ p como sendo as temperaturas ¢ pressdes

médias no volume e no tempo, respectivamente, dadas por:

- 1 - 1f- - 1
p=—Tp(rst)dt; p,,=;;jpdV; ps=“]ps(t)dt
To Ty 2.53

[¢]

T=Llr()dr; Fo=llFav, T m-—]'r(:)d:
T 14 2.5.4

sendo T o tempo de residéncia das bolhas e V o volume.

Considerando o gds no interior da bolha com comportamento de gds perfeito, obtém-se a
relaciio entre as pressdes médias € as concentracGes médias, através das equagdes:

p=CRI[T] 255
P, =CnRTm 25.6
ps=Cs RTs 2.57

onde [T] ¢ a temperatura de referéncia e R a constante dos gases.

Substituindo as equacgdes 2.5.5, 2.5.6 € 2.5.7 em 2.5.2, obtém-se:

S| T

€| _b 7 3 _E.T) 2.5.8
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Considerando ainda que no interior da boltha, ocorre a difusio de um componente A através

do componente B, estagnado e insolivel na fase continua, pode-se escrever para os fluxos de
massa na interface:

= dC
W,=u; Cas+0, ‘Er—Al e 2.59
i

. - dC
WB ﬁ—us Cg’s MSA Td;B_‘ b 2.5.10
5

O termo convectivo i Cs.s, segundo Andrade [03], ocorre devido ao arraste provocado pelo
componente estagnado, na dire¢do em que se verifica a difusfo. Existindo ainda um gradiente de
pressdo para o componente B, ocorrerd naturalmente uma transferéncia difusiva, porém como
esse componente € insoltivel na fase liquida, deverd ocorrer em contrapartida uma transferéncia
convectiva, de velocidade u, na dire¢do oposta, de maneira que haja uma compensacao desse
fluxo difusivo, o que resulta um fluxo de massa nulo caracterizando esse componente como
estagnado, semelhantemente as conclusdes obtidas por Jakob [31], quando estuda a difusio de
um gds através de um outro estagnado em um tubo. Logo, serd o transporte convectivo
estabelecido o responsdvel pelo arraste do componente A.

Considerando a pressdo total, p, no interior da bolha constante, ou seja:
—pA.S +};B,s =D4 +;B = p=const. 2.5.11

apds escrever as equacdes 2.5.9 e 2.5.10 em funcfio das pressdes parciais conforme 2.5.7,
obtém-se para o fluxo de massa na interface, a relagfo:

aA dCA ZWA __g_g_
L p 2.5.12

Igualando essa equagdo a equacio 2.5.8, obtém-se finalmente:

b = = —
= = [1—(};3 /p)] (Cs Ts—Cn T,,.)

A

2.5.13

Assim, o coeficiente de transferéncia de massa simultineo b§ 5» pode ser definido como:

b5 = 2

1-(B, / p) 2.5.14
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logo, tem-se para o nosso componente A em estudo, para [T] igual a T;

(CsTs =CuTn) 25.15
ol

Wazbga

Analogamente ao fluxo de massa, o fluxo de calor na interface serd constituido de um termo
convectivo e de um termo difusivo, sendo expresso por:
: W, o

- = daT

sendo as propriedades fisicas referentes & mistura gasosa.

Partindo agora da equacgdo 2.5.1 que estabelece uma relagdo de fluxo na superficie através do
coeficiente de transferéncia de calor 4, num processo andlogo ao feito para massa e utilizando a
equacfo 2.5.13, chega-se a equaggo para o fluxo de calor na interface:

P 1

¢ b — = = =y == =
={—"—M_-.-~—(cs Ts—CnTn)th j( Tn-T.)

(7] (P =D s)

2.5.17

Assim tem-se que o fluxo de calor, em um processo simultineo, serd calculado a partir de um
coeficiente de transferéncia de calor obtido da solugdo do problema térmico e de um coeficiente
de transferéncia de massa obtido da solugo do problema mdssico.

De maneira andloga ao fluxo mdssico, pode-se identificar na equagio 2.5.17 um coeficiente
de transferéncia simultineo de calor, h§ ¢ dado por:

N
=\ Cs Ts—Chn Thul+h
s [T](p—-ps)( T )+ 2.5.18

passando a equagfio 2.5.17 & seguinte forma:
Q=hs(Tn-Ts) 2.5.19

Ao fazermos uma andlise da equagdo 2.5.17, podemos observar claramente o efeito
simultinec de wansferéncia de massa na transferéncia de calor através do termo:




Capituig 2 - Modelagem Mate/mitica

o P
P ppi.. (Cs TS_Cm Tm)+h
(71(p-p;) 2.5.20
visto que, se CsTs=CnTma equagio 2.5.17 reduz-se a:
q=h(Tn—Ts) 2521

que € a forma usual para o fendémeno de transferéncia de calor isolado.
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CAPITULQ 3 - EQUIPAMENTOS E MEDIDAS EXPERIMENTAIS

3.1 - Introducao

Uma etapa extremamente importante no presente trabalho, refere-se, inegavelmente, as
medidas experimentais realizadas, pois delas dependem as conclusdes finais. Como
conseqiiéncia deste fato, criteriosos métodos de medida foram empregados, principalmente
aqueles referentes 2 transferéncia de massa, sobre os quais, como € sabido, recaem as maiores
dificuldades. Além disso, tomou-se o cuidado de se verificar a reprodutibilidade dos dados, de
maneira a garantir consisténcia em relagdo aos resultados obtidos.

Dois equipamentos foram montados para coleta dos dados experimentais: um primeiro, em
acrilico, visando o estudo do processo de borbulhamento isotérmico, ou seja, somente
transferéncia de massa; o segundo, em vidro e cobre para o processo de borbulhamento com
transferéncia simultinea de calor e massa. Estes equipamentos variaram basicamente quanto aos
materiais de construgio da coluna de borbulhamento (vidro ou acrilice), do cone ¢ da placa de
distribuicdo (acrilico ou cobre), mantendo-se as mesmas dimensdes € 0s mesmos acessorios.

As medidas experimentais efetuadas foram: variagdo da concentragfio, da temperatura ¢ da
altura da fase liquida com o tempo de borbulhamento; temperatura da fase gasosa no cone;
temperatura ¢ pressio de saturag@o do etanol; vazio e pressdo do ar s€co; temperatura da
tubulac@o de cobre entre os saturadores € ¢ cone. Virias outras foram calculadas, tais como
tempo de residéncia, raio da bolha e velocidade de ascensdo.

Conforme jd comentado, o conhecimento das propriedades interfaciais € fundamental quando
se trata do estudo de dispersbes do tipo gds-liquide ou lquido-liquido. Porém, devido a
indmeros fatores, hd grandes dificuldades em se realizar essas medidas. Pode-se observar,
contudo, que os resultados obtidos da modelagem empregada, leva a equagdes que permitem o
cdlculo de varidveis tais como os coeficientes de transferéncia € mesmo a concentracio e
temperatura da interface em fung@o de grandezas relativamente ficeis de serem medidas com
exatidio.

A fim de se obterem medidas experimentais confidveis, procurou-se, nos equipamentos
montados, fazer um bom controle na operagdo através de medidas de temperatura em vérios
pontos do processo, conforme poderd ser visto a seguir, medidas de concentraciio em pequenos
intervalos de tempo, visando detectar possiveis amostras problema, bem como cuidados
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especiais na coleta e armazenagem das amostras para se evitar evaporagdo dos componentes €
consequéntemente, comprometimento dos resultados.

3.2 - Descricio da Aparelhagem

As figuras 3.1, 3.2, 3.3 e 3.4 mostram a aparethagem utilizada e um esquema detathado dos
processos de absorcio isotérmico e ndo isotérmico utilizados no estudo experimental.

A montagem ¢ constituida das seguintes partes ou unidades principais:

- bombeamento, secagem ¢ distribui¢do do ar;

- obten¢do da fase dispersa, constituida por ar saturado de etanol, € aquecimento da mistura
obtida;

- absorg¢do ocorrendo através do borbulhamento da mistura gasosa através da fase liquida
num tubo cilindrico (borbulhador);

- refrigeracdo e condensagdo da massa arrastada efou evaporada da fase liquida.

- A - Alimentador da Fase Continua
BQ - Banho Quente
#r—q BR - Banho de Refrigeraciio
4 e CD - Condensador
- CR - Compressor Rotativo
CS - Coluna de Silica - Gel
D - Dreno
T - Isolamento Térmico
Li,12 - Linhas de Alimentaciio
] PM 13,14 - Linhas de Refrigeracio
15,16  -Luhas de Aquecimento
M - Manbémetro
MN - Medidor de Nivel
PM - Ponto de Amostragem
ROT - Rotdmetro
S - Saturador
™ - Termbmetro
L4 TP - Termopar
CR BQ BR - v - Vilvula

Figura 3.1 - Montagem Experimental

A seguir descreveremos cada unidade e seus respectivos equipamentos.
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a) Bombeamenio, Secagem e Distribuicdo do Ar

A fase gasosa ou dispersa ¢ constituiida da mistura ar etanol, sendo utilizado um
compressor rotativo de fabricacdo da Primar, modelo 141, com uma vazio méxima de 37
litros por minuto. Antes da saturacdo com etanol, o ar € secado em uma coluna de silica-
gel, constituida de um tubo acrilico com 3.5 cm de didmetro interno € 100 cm de
comprimento, cujo ar entra na parte inferior, saindo apds passar pelo recheio de silica-gel,
na parte superior.

Para testar a eficiéncia da coluna, foi necessdrio a construcdo de um psicrOmetro
gravimétrico visto que as baixas vazdes utilizadas no processo impossibilitaram o uso de
outros tipos mais comuns e comerciais. A eficiéncia da coluna foi considerada bastante
satisfatéria visto a umidade de saida do ar ter atingido valores inferiores a 0.1%.

Devido aos orificios presentes na base da coluna de liquido (distribuidor), hd uma
evasio da fase Hquida para o cone por gravidade, o que leva & necessidade de um
bombeamento constante da fase gasosa durante a alimentagio e presenga do liquido no
borbuthador. Assim, o ar, apds séco, pode seguir dois caminhos: ir diretamente para os
frascos saturadores, ou para o cone na base do cilindre de borbulhamento, a fimde reter 2
fase liquida no mesmo. Esta sele¢fio de rota € feita, através de uma bifurcacdo na linha,
tendo em cada linha uma vélvula tipo esfera controlada manualmente.

Esta bifurcacfio € necessdria para controlar o tempo inicial da transferéncia tanto de
calor quanto de massa, pois, caso se faca a alimentacfio do liquido na presenca da fase
gasosa aquecida ou saturada, este controle inicial nfo serd possivel. Desta maneira, faz-se
a alimentagio da fase liquida com ar seco borbulhando & temperatura ambiente e, logo
apos, inicia-se o processo de absorgio com o ar saturado & temperatura desejada.

b) Obtengdo da Fase Dispersa

Esta etapa do processo tem uma importincia vital, visto que a temperatura € a
composicdo da fase dispersa na entrada do borbulhamento sio varidveis fundamentais no
modelo em estudo.

A saturacio do etanol no ar € um processo endotérmico, o que provoca uma variagio
continua da temperatura nos saturadores, influenciando assim na concentragdo € na
temperatura da mistura gerada. Assim sendo, os saturadores, num total de trés, sdo
mantidos num banho térmico, constituido de uma caixa térmica fechada, tendo como
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liquido de banho, 4gua que circula continuamente a uma temperatura constante controlada
por um banho termostético de fabricagio da Veb Prufgerate - Wear, modelo Thermostat
V-10.

O ar entra séco 4 temperatura ambiente no primeiro frasco, saindo saturado em etanol
a temperatura do banho, seguindo através de uma tubulagio de cobre, aquecida a fim de
evitar a condensagdo do etanol, até o cone também aquecido, sendo entdo admitido na
coluna de borbulhamento.

O aquecimento da linha e do cone ¢ feito com resisténcias elétricas, isoladas com
missangas de cerdmica, ligadas a um transformador variador de voltagem de fabricacfio da
Sociedade Técnica Paulista, modelo Dawer DPM 110-11, enrroladas na parte externa e
recobertas com manta de fibra cerdmica.

¢) Refrigeracdo e Condensacdo da Massa Arrastada e/ou Evaporada

Por arraste efou evaporagdo, hi uma perda de etanol e¢ de 4gua na coluna de
borbulhamento, o que torna necessdria a coleta deste material para a correcdio das
medidas de concentragio efetuadas ou taxas de massa transferida.

O sistema € constituido de um banho de fabricacdo da Fanem, modelo MD 111, para
obtencdo da dgua gelada e de um condensador isolado com fibra cerdmica, onde a 4dgua
gelada circula. O condensado é coletado num baldo volumétrico apés passar por um
coletor de amostras,

d) Absor¢do

A unidade de absorgfio, ou borbulhador, é mostrado nas figuras 3.1, 3.2, 3.3 e 34,
sendo contituida basicamente de:

- tubo com 9 cm de didmetro interno € 30 cm de altura, com pontos de coleta de

amostras na parede, a cada 3 cm, formando uma linha vertical;

- tampa removivel em forma de funil invertido com o tubo curvado para baixo, ligado a

parte inferior do condensador, com ponto de alimentacdo para a fase liquida;

- distribuidor, consistindo de uma placa com 13 orificios de 0.8 mm de diimemo

distribuidos de forma trianguliar, instalada na base do borbulhador, para a distribuicio da

fase dispersa como bolhas;
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- cone coletor da fase dispersa, instalado sob a placa perfurada, contendo medidor de
temperatura e de pressdo para controle da mistura gasosa.

Figura 3.2 - Coluna de Absor¢ao ou Borbulhador

3.3 - Medidas Efetuadas e Operacac do Equipamento

Todo o processo € monitorado com rotdmetro, medidor de nivel, termopares, termoémetros e
manometros de merctirio e coletores de amostras, conforme mostrado na figura 3.4:

a) Rotdmetro - utilizado na medida da vazdo do ar seco alimentado. Esta medida € usada
para determinar a vazio de etanol no sistema. £ fabricado pela ALLINOX - Sdo Paulo, tendo o
seu flutuador original de aco nox sido substituido por um de "nylon" especialmente construido
para registro das baixas vazdes, 0.3 a 5 I/min de ar, utilizadas no processo. A calibraggo foi
realizado por um rotdmetro padrio da GILMONT, Instruments, inc., modeio F 1300.

b) Medidor de Nivel - a obtencio da altura da mistura dos fluidos no borbulhador foi feita
através de um orificio na placa distribuidora instalado na base da coluna liquida, ligado através
da parede do cone, por uma mangueira, a um tubo de vidro vertical graduado, externo ao
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cilindro borbulhador. Esta medida tem que ser feita sem interferéncia do borbulhador, para tal
foi usado um tubo externo. Esta medida € usada para o cdlculo do volume de liquido ¢ a pressdo
dentro do borbulhador.

A 56 A - Alimentador da Fase Continua
S ) - | D - Dreno da Fase Continua
_gém M - Mandmewro
' MN - Medidor de Nivel
PA PA - Ponto de Amopsiragem
30cm i PD - Placa Distribuidora

SB - Suprote do borbulhador
sh - Saida de gases
TA - Tubo Alimentador
TP - Termopar

Figura 3.3 - Esquema da Célula de Borbulhamento

¢) Termopares - Os termopares foram construidos a partir de cabos do tipo Ferro-
Constantan, ligados a um multivoltimetro digital fabricado por Equipamentos Cientificos do
Brasil (ECB), modelo MD-045. Sdo seis as medidas de temperatura feita por termopares, quais
sejam:

- liquido em borbulhamento para obtermos o perfil da temperatura com o iempo (Temp.
Borb.);

- fase dispersa no cone a fim de termos a temperatura inicial das bolhas na entrada do
borbulhador (Temp. Cone);

- parede externa da tubulac@io de cobre que liga os frascos saturadores ao cone (Temp.
Tubo);

- etanol no terceiro ou ultimo saturador para cdlculo da pressdo de vapor do etanol e
conseqiientemente a fragdo molar do etanol na fase dispersa. Para esta medida, foi instalado
um po¢o no saturador, ficando o termopar imerso em parafina (Temp Sat.);

- dgua do banho #rmico dos saturadores para controle da temperatura desejada na fase
dispersa (Temp. Banho);

- temperatura ambiente (Temp. Amb.).
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d) Termbmetros de Mercirio - dois termdmetros de mercirio de precisdo sdo usados: um, no
banho termostitico que aquece a dgua para reciclo no banho dos saturadores; € outro, no banho
térmico dos saturadores, situado nas proximidades do termopar, a fim de se obter o valor da
corregdo das medidas dos termopares.

¢) Mandmewos de Mercurio - sdo wés as medidas de pressdo: apds o rotdmetro visando a
correcdo da vazio do ar, na saida do terceiro vase saturador € no cone. O merctirio foi usado
como liguido manométrico devido ao valor da pressdo na linha de alimentagio de ar ser alta
para fluidos como dgua, tetrecloreto de carbono, entre outros, bem como evitar contaminagio
no ar séco pela dgua ou outro componente qualquer, passivel de interferéncia na wansferéncia
de massa.

f) Coletores de Amostras - os resultados da concentragdo de etanol com o tempo da corrida
sdo obtidos através de andlises cromatogréficas feitas em pequenas quantidades de amostras da
fase liquida, coletadas em orificios existentes na parede do cilindro vedados com discos de
silicone em seringas de 1 ml, a fim de evitar influéncia no volume de liquido no borbulhador. Os
orificios de coleta de amostras no cilindro estdo ao longo de uma linha vertical a uma distincia
média de 3 cm entre si, visando a0 estudo da variagdo da concentragio do etanol com a altura
dentro do borbulhamento, figura 3.3. Cada amostra coletada era analisada continuamente, ou
seja, no mesmo dia de coleta, evitando assim 0 armazenamento das mesmas a fim de ndo
ocorrer alteracdes indesejadas, embora tenham sido feitos testes de andlise por mais de 24 horas
sem alteracGes na concentragdo das
mesmas.

Foi construido um coletor de
amosira que permite tomar 7 amostras
simultineas do liquido em
borbulhamento, figura 3. 4. Tem-se
ainda coleta de amostras do
condensado na saida do condensador,
através de um coletor desenvolvido
especificamente para tal. Consiste de
um tubo com conexdes macho e fémea
esmerilhadas nos extremos, com uma
tornetira do tipo de bureta, que quando
fechada, armazena condensado com

um orificio de coleta de amostra
Figura 3.4 - Coletor Simultineo de Amostras  vedado com disco de silicone.
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3.4 - Métodos de Anilise

As andlises realizadas foram da variag@o da concentragio de etanol com o tempo na fase
liquida através de cromatografia gasosa. Houve a necessidade de selecionar o tipo de detetor
mais apropriado para as andlises realizadas, visto a ampla faixa de concentragdo presente no
processo. E comum a utilizagio com vantagens de detetores de condutividade térmica para
determinar concentragio da mistura dgua etanol, visto o fornecimento da 4rea referente tanto da
quantidade de etanol, quanto a de dgua nos cromatogramas. Porém quando se tem baixas
concentracOes de etanol, hi uma sobreposicdo dos picos dos dois componentes, 0 que
inviabiliza a andlise desejada. Assim estudou-se a alternativa de utilizagfo do detetor de
ionizacdo de chama, que, embora formnega somente o etanol presente na amostra, permite,
através de padrdes analiticos, chegar-se &s quantidades reais de cada componente.

O cromatdgrafo utilizado é de fabricagio da Walnut Creek Instrument Division, VARIAN,
modelo 3000. Ainda referente ao cromatdgrafo destaca-se:

a) Coluna cromatogrifica - 1 metro de comprimento em tubo de ago inox com 3/8 de
polegadas de diimetro recheada com Porapak S operando a uma temperatura de 150 °C.

b) Detetor - de ionizagdo de chama que permite detec¢io de etanol em misturas aquosas com
concentracdo de etanol bastanie baixas, operando a uma temperatura de 200 °C.

¢) Vaporizador - trabalhando a temperatura 150 °C.

d) Gases Cromatogrificos - gases ultra puros fornecidos por Oxigénio do Nordeste:
hidrogénio, nitrogénio ¢ ar sintético. O hidrogénio ¢ o ar foram usados como mistura de queima
com 30 e 300 mi/min de vazdo respectivamente, sendo o nitrogénio usado como gds de arraste
com fluxo de 30 mi/min,

¢) Padr6es Analiticos - ao se utilizar detetor de ionizacBo de chama, fez-se necessdria a
utilizagio de padrSes analfticos. Os padrdes analiticos usados foram de aproximadamente 5, 25
e 50 % de etanol P.A. - Merk e 4gua destilada, preparados em frascos especiais préprios para
cromatografia com tampas de perfeita vedagdo, os quais serviram de base para a obtengdo de
uma curva da variagdo da drea cromatogrifica com a concentragdo de etanol a ser utilizada
como base para a obtencfio da concentragio do etanol nas amostras. Todas as vezes que o
cromatdgrafo entrava em operagdo, uma nova curva padriio era obtida, para garantir as mesmas
condi¢oes de operacdo entre os padrbes e as amostras em andlise. Para o preparo desses
padrdes, utilizou-se uma balanga analitica fabricada pela Sartdrios.
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f) Registro das amostras - um integrador processador de fabricagdo da Instrumentos
Cientificos C. G. Ltda., modelo CG 300, ligado ao cromatégrafo, foi utilizado para registrar as
dreas correspondentes ao etanol presente em cada amostra analisada.

g) Amostras cromatograficas - apds coletar as amostras no processo conforme abordado no
item anterior com seringas Hamilton de 10/, volumes de 1, s@o coletadas na propria seringa
coletora de amostra e injetados no cromatogrifo para andlise, variando o tempo de andlise entre
4 a 10 min. a depender da quantidade de etanol presente em cada volume injetado, Cada
amostra coletada no processo foi analisada no minimo duas vezes. Nio foram aceitos erros
maiores que 1.5%.
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CAPITULO 4 - DADOS EXPERIMENTAIS

4.1 - Introducao

Um trabalho experimental € feito normalmente com o objetivo de analisar algum fendmeno
fisico, assim sendo, para que se possam tirar conclusdes, € primordial assegurar resultados
consistentes e confidveis através do uso de métodos precisos de medida.

Deve-se, ainda, procurar realizar os experimentos utilizando amplas faixas de valores para as
varidveis envolvidas como temperatura, vazio, concentracio e volume de liquido a fim de se ter
uma melbor andlise do processo estudado.

Procurando atender aos dois pontos citados, tem-se:

- alguns experimentos foram realizados mais de uma vez nas mesmas condi¢Ges de
operacio a fim de testar a reprodutibilidade da montagem experimental;

- amostras tomadas simultaneamente em pontos distintos do borbulhamento foram
analisadas para testar a influéncia nos resuitados com respeito & concentragdo e o ponto de
coleta de amostra;

- faixa de temperatura mais ampla possivel, 28 °C a 65 °C permitida pela mistura etanol-
4gua foram usadas, limitada pelas propriedades fisicas;

- faixa de vazdo da fase gasosa mais ampla possivel foram avaliadas, 2.36E-5 m*/s a 5.7E-5
m’/s, limitada pelo comportamento das bolhas no borbulhamento; das mais baixas
permitindo vencer a coluna de liquido, até as mais altas limitadas ndo s6 pela ndo
aglomeracdo das bolhas, mas também pela capacidade do compressor usado;

- diferentes volumes de liquido no borbulhador foram testados, provocando diferentes
alturas de borbulhamento, 0.03 m a (.09 m, no inicio do experimento.

Desta forma, para o sistema envolvendo transferéncia de massa isotérmica, foram realizados
um total de nove experimentos a 28 °C nos saturadores, sendo utilizadas quatro vazdes distintas
para a fase gasosa, cada uma em wés diferentes alturas iniciais do liquido. J4 para os
experimentos envolvendo ransferéncia simuitdnea de calor e massa, foram realizados um total
de vinte e sete experimentos abrangendo trés temperaturas distintas nos frascos saturadores, trés
vazdes para a fase gasosa e trés alturas iniciais para a fase liquida.
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4.2 - Reprodutibilidade do Equipamento

Com o objetivo de se testar a reprodutibilidade das medidas efetuadas, uma série de
experimentos foram repetidos ¢ comparados os resultados, tendo sido obtdos resuitados
bastante satisfatorios, conforme pode ser observado nas figuras 4.2.1 (a) e (b).
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Figura 4.2.1 - Reprodutibilidade

A figura 4.2.1 (a) apresenta um mesmo experimento realizado parcialmente trés vezes. Estes
testes foram realizados em dias diferentes sendo todo o equipamento desligado e posteriormente
religado. Na figura 4.2.1 (b), um outro experimento foi realizado integralmente duas vezes
também em dias diferentes. O que se pode observar, € que existe uma reprodutibilidade muito

boa do equipamento construido, independentemente das condicdes de temperatura, vazdo,
concentracgio, volume de liquido, entre outras.

4.3 - Variacao da Concentraciao com a Altura da Fase Liquida no Borbulhador

Conforme citado no capitulo 3, item 3.3, um coletor de amostras simuitineo foi montado
com o objetivo de se fazer um estudo da variagio da concentragio dentro do borbulhador em
funcdo da altura da coluna de liquido. Os resultados desse estudo encontram-se na figura 4.3.1,
mostrando que existe uma homogeneidade na concentracio do liquido presente no borbulhador
gerado pelo movimento das bolhas. Desta forma, pode-se desprezar qualquer efeito do
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gradiente de concentragdo na fase continua

?0.42 ao longo do borbulhador em qualquer
> andlise feita. A mesma consideracio pode
X 0.40 o8 s "2 ser feita com relagdo A temperatura.
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Figura 4.3.1 - Variagio da Concentragio com Altura

4.4 - Transferéncia de Massa

Os estudos realizados para a transferéncia de massa isotérmica foram realizados numa
temperatura de 28 °C nos frascos saturadores. Este valor foi escolhido apds alguns testes
experimentais quando se procurou minimizar a influéncia do aumento de temperatura pelo
liquido logo no inicio do experimento, proveniente da energia de mistura entre o etanol € a
dgua. O capitulo 5, itern 5.4.4.9 mostra, através de dados experimentais, a varia¢io da entalpia
de mistura para o sistema etanol-dgua, em funcfo da temperatura ¢ da concentragfo. Isto foi
necessério devido ao fato da anélise desejada nesta etapa ndo contemplar qualquer influéneia da
ternperatura no processo de absorgao.

Foi realizado um total de doze corridas experimentais, para quatro vazoes € trés alturas
distintas, quais sejam:

Q,=2.36E-5m*/s

0, =2.98E~5m’/s A =0.03m
0, =3.86E-5m’ /s A, =0.06m
0,=5.710E-5m’/s A;=0.09m
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A tabela 4.4.1 apresenta os dados coletados em uma das corridas, sendo que todas elas
encontram-se no Anexo I, item I.1. Conforme abordado no capitulo 3, item 3.3 - letra ¢ - seis
termopares foram instalados ao longo do processo, visando ao cdlculo de algumas varidveis,
bem como para controle do mesmo. Esta tabela apresenta ainda a altura da fase continua
misturada com a fase dispersa presentes no borbuthador, bem como a concentragio de etanol da
fase liquida no mesmo.

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m °oC °C °C oC oC °C
0 0.0000 3.20 284 284 284 30.5 26.4 243
5 0.0138 3.30 28.7 28.2 282 30.5 29.1 239
10 0.0313 3.35 28.7 282 282 309 30.7 238
15 0.0435 340 28.6 282 282 30.9 31.6 23.8
30 00517 345 28.7 282 28.2 31.1 333 238
45 0.1117 3.65 28.6 28.2 28.2 311 339 236
60 0.1411 3.70 28.4 28.0 28.0 313 33.9 23.6
120 0.2342 4.00 287 28.0 28.0 31.1 31.6 234
180 0.3013 420 28.7 28.2 28.2 315 303 232
220 0.3355 440 28.7 28.2 28.2 31.3 29.1 232
225 0.3392 4.50 28.7 28.4 28.4 313 28.9 23.0
230 03418 4.60 28.7 282 28.2 31.3 289 23.2
235 03463 465 28.7 282 28.2 313 289 2390
240 03503 4.70 28.7 28.2 282 313 289 232
245 0.3559 4,70 28.7 284 284 313 28.7 232
250 03540 4.75 28.7 282 28.2 31.1 289 231
255 0.3615 4.80 28.6 28.2 282 313 28.5 23.1

Tabela 4.4.1- Dados do Experimento Q, A, - Transferéncia de Massa Isotérmica

Pode-se observar que, na fase liquida, hd um aumento inicial de temperatura, causado pele
fato da mistura etanol-dgua ser exotérmica. Embora haja essa variagio, o processo pode ser
considerado isotérmico, por ser pequena a faixa de variagfio das propriedades da fase liquida, na
faixa de temmperatura existente em cada experimento. No cdlculo dessas propriedades, um valor

médio de temperatura foi utilizado. Os experimentos desta etapa do trabalho 1€m os seguintes
codigos, 0 A _, onde os indices n e m correspondem 2os das vazdes € alturas respectivamente.
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4.5 - Transferéncia Simuitinea de Calor e Massa

Nessa etapa dos trabalhos, vinte e sete experimentos foram realizados, tendo sido utilizados
wés valores distintos para a temperatura de alimentagfio da fase dispersa, wés vazbes e tés
diferentes alturas iniciais de borbulhamento, quais sejam:

T,=45°C Q =298E-5m’/s A =0.03m
T,=55°C Q,=3.86E~5m’ /5 A,=0.06m
T,=65°C Q,=5.70E~5m’ /s A, =0.09m

A tabela 4.5.1 apresenta os resultados de um destes experimentos, sendo que 0O conjunto de
resultados obtidos encontra-se no Anexo I, item 1.2,

Tempo Conc, Alra Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Baorb. Amb.
/1000
s Kg/m? m °C oC °C oC °oC oC
0 0.0000 3.50 732 652 62.0 59.7 30.7 232
2 0.0344 3.90 734 65.2 62.0 58.8 41.9 238
5 0.0768 4.00 73.8 65.0 62.0 60.3 51.8 23.6
10 0.1438 440 73.9 65.0 61.6 63.5 59.7 23.0
15 0.1974 4.70 74.1 652 616 64.2 61.4 228
18 02281 495 74.3 65.2 61.6 65.3 62.0 23.6
20 0.2496 5.10 74.3 65.2 61.6 65.7 62.0 23.6
Z1 02635 5.15 743 652 61.6 65.7 6138 234
22 0.2641 5.25 74.3 65.2 61.6 65.7 61.8 238

Tabela 4.5.1- Dados do Experimento 7, 0, A - Transferéncia Simultinea

Analisando a tabela acima, pode-se observar a grande variacio na temperatura da fase liquida

e conseqiientemente a sua possivel influéncia nas propriedades da fase liquida. Os seguintes
cddigos foram atribuidos para os experimentos nessa etapa do n‘abalho,if; Qn A, ondea,nem

correspondem aos indices das temperaturas, vazdes e alturas respectivamente.
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CAPITULO 5 - METODOLOGIA DE CALCULO

5.1 - Introducio

No capitulo 2, apresentou-se 0 rmodelo tedrico proposto com as equagdes a serem usadas
nos cilculos dos perfis de concentragio ¢ temperatura no processo de transferéncia de massa
isotérmico, € no processo de transferéncia de calor e massa simuitineos. No presente capitulo,
pretende-se abordar como serdo calculados estes perfis e as equagdes utilizadas para tal.

Como podem ser detectada nas diversas equagdes do capitulo 2, as propriedades dos vérios
fluidos e misturas envolvidas no processo estiio presentes, havendo a necessidade do cdlculo das
mesmas.

Os fluidos presentes no processo em estudo sdo ar, etanol e 4gua e as misturas etanol-ar e
etanol-dgua. Um fator importante, que tem que ser levado em consideragdo, € a variago das
propriedades dos fluidos quando encontram-se isolados efou quando apresentarn-se numa
mistura, principalmente em se tratando da mistura etanol-dgua, que € uma mistura polar.

Tem-se, ainda, a variagio dessas propriedades com a temperatura € com a concentracio,
sendo que no processo em estudo hd uma variacdo simultinea tanto da temperatura, quanto da
concentragdo, logo deverd ser levada em conta a variagdo simultinea no cdlculo da propriedade.

Para algumas dessas propriedades dos fluidos isolados ou das misturas envolvidas, dados
experimentais sdo encontrados na bibliografia, porém, em alguns casos, por falta destes tem-se
que partir para modelos empiricos encontrados na literatura. Visando minimizar os possiveis
erros dos valores dessas propriedades, dados de diversas fontes, foram obtidos realizando-se
uma Comparagio entre 0s mesmos.

Os cdlculos dessas propriedades sd3o apresentadas a seguir, para a fase dispersa e para a fase
liquida, além dos célculos para raio, velocidade de ascensdo e tempo de residéncia da botha,
entre outras.
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5.2 - Equacoes para Calculo dos Perfis de Concentracio e de Temperatura
5.2.1 - Processo de Transferéncia da Massa Isotérmico

No processo de absorgdo por borbulhamento aqui estudado, devido a diferenca de
concentragio e temperatura entre as fases dispersa e contfnua envolvidas, hd uma troca de
massa e calor entre estas fases. Considerando o processo isotérmico € uma maior concentragao
de dado componente na bolha, ocorrerd uma transferéncia de massa de cada bolha ao longo do
seu deslocamento para a fase liquida. Com o objetivo de quantificar a massa total transferida
pelas bolhas no processo, 0 modelo tedrico apresenta uma equagdo para cdlculo da massa
transferida por uma bolha como uma funcdo do tempo.

A seguinte equacdo de balango de massa serd usado para o cdlculo da concentragdo da fase
continua:

W 1
Cus =Cw+;;-J;N(t) dr

5.2.1.1
sendo:
C alf concentracgdo final do componente A na fase liquida no termpo t;
C,,; -concentracio inicial do componente A na fase liquida no tempo t;

V,  -volumede liquido no borbulhador;

N(r) - ndmero de bolhas alimentadas no borbulhador por unidade de tempo;
W - amassa transferida por uma bolha para o liquido.

Rangel [48] considera o sistema isotérmico, com as propriedades da fase liguida calculadas a
uma temperatura média constante

Esta equacfio baseia-se em um balanco global que leva em conta ¢ tempo total de
borbuthamento, estando ainda o processo de transferéncia associado ao tempo de residéncia das
bolhas na fase liguida, bem como a um dado tempo de transferéncia de massa que serd abordado
posteriormente.

Um fator importante no uso da equa¢@o 5.2.1.1 € o intervalo de tempo usado na integragdo
da mesma. Em [02], ao analisar o processo de transferéncia de calor ocorrendo isoladamente
através da equacfo 5.2.2.1, similar a aqui analisada para transferéncia de massa, o autor utiliza o
tempo de residéncia da bolha, supondo que, durante todo o trajeto da mesma, calor € trocado.
J4 para a transferéncia de massa isotérmica se o tempo de residéncia for usado, o modelo atinge
o equilibrio nos primeiros instantes da corrida, o que ndo acontece experimentalmente. Assim,
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partiu-se para a andlise de um intervalo de tempo de integragdo coerente com a fenbmeno fisico
medido experimentalmente.

Essa andlise mostrou 0 quanto esta vardvel € importante ¢ sensivel no processo,
necessitando um estudo mais profundo. Partiu-se assim para um estudo do intervalo de tempo
que a massa exisiente numa bolha levaria para transferir-se para a fase liquida, funcgio da
concentracdo da mesma fase. Um programa em linguagem FORTRAN foi desenvolvido,
chegando-se & conclusdo da necessidade de se calcular o tempo de transferéncia de massa de
etanol da bolha para o liquido, a cada varia¢io da concentrag@o da fase liquida.

Assim, os célculos serdo feitos variando o tempo de integragio com o tempo de ransferéncia
da massa da bolha calculado a cada nova concentraciio da fase liquida.

5.2.2 - Processo Simultineo de Transferéncia de Calor e Massa

Conforme discutido no item anterior, para o processo de absorgio por borbulhamento,
estudado neste trabalho, a transferéncia de massa e de calor entre duas fases, ocorre devido a
diferenca de concentragio e temperatura entre elas. No que se refere ao processo simultineo de
transferéncia de calor € massa, também o ponto de partida serd um balango global, levando em
conta o tempo total de borbulhamento, utilizando as equagdes do modelo tedrico apresentados
pelo cédlculo da massa e do calor transferidos por uma bolha em fung¢&o do tempo.

Para o perfil da temperatura serd usado:

Q
M, cp

T, =Tu+ EN(r) di

5221
onde:

Tz; - temperatura final da fase liquida no tempo t;
T,, -temperatura inicial da fase liquida no tempo t;
M, -massade liquido no borbulhador;

cp - calor especifico da fase liquida na temperatura inicial no tempo t.

No caso do perfil de concentragdo, a equagio usada serd a 5.2.1.1, sendo que o W serd
calculado para o processo simultineo. Aqui, ambas as equacdes, para concentracdo e
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temperatura, estio associadas ao tempo de residéncia das bolhas na fase liquida, além do tempo
de transferéncia de massa ¢/ou calor disponiveis na bolha para ser ransferida.

53 - Tempos de Transferéncia de Calor e/ou Massa da Bolha

Quando uma bolha desloca-se ao longo da coluna de liquido num processo de absor¢do por
borbuthamento, que envolve transporte simultineo de calor ¢ massa, os fendmenos de
transferéncia podem ocorrer simultinea, ou isoladamente, dependendo do tempo de residéncia,
dos gradientes de concentragio ¢ de temperatura envolvidos, bem como das propriedades dos
fluidos presentes.

Assim, o presente trabalho considera a possibilidade de ocorrer, ao longo do tempo de
residéncia de cada bolha, o fendmeno simultdneo de transferéncia de calor ¢ massa efou o
fendmeno isolado de calor ou de massa. Logo, define-se:

- tempo de residéncia, que conforme jd dito anteriormente, trata-se do tempo que a bolha
estd em contato com a fase continua, varidvel ao longo do processo, visto a variagio da
altura da coluna liquida;

- tempo de transferéncia do calor existente na bolha ao entrar na coluna de borbulhamento
até ter atingido o equilibrio térmico entre as duas fases, tarmbém varidvel visto a mudanga
de temperatura da fase liquida;

- tempo de transferéncia da massa, no caso do etanol, presente na bolha, até haver atingido
o equilibrio massico entre a bolha e o liquido, varidvel com o tempo, haja visto a variacio
da concentra¢o exisiente no processo.

O conhecimento dos valores de cada um destes tempos € extremamente importante, haja
vista que, se a transferéncia do calor e da massa presentes na bolha ocorrerem simultinea ou
isoladamente, haverd diferenca nos resultados finais. A metodologia de cdlculo empregada neste
trabalho calcula a cada intervalo de tempo usado nas equagOes apresentadas para concentracio
e para a temperatura, 08 novos tempos de transferéncia de calor e massa ocorrendo simultinea
ou isoladamente, visto a variagfic das propriedades da fase liquida, bem como dos perfis de
concentragdo e de temperatura.

Trés subrotinas sdo incluidas no programa para o cdlculo do tempo de transferéncia: uma
para o célculo do tempo de transferéncia simultinea; uma outra para o cdlculo do tempo de
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transferéncia caso o processo de transferéncia de massa ocorra isotermicamente; € outra caso no
processo haja ransferéncia de calor isoladamente. Esta separacgio € feita visto as possibilidades
existentes das trocas de calor e/ou massa ocorrerem em tempos distintos € menores que o
tempo de residéncia das bolhas, o que leva uma bolha a ter, ao longo do seu deslocamento,
processos de transferéncia simultinea ou isoladas de calor e massa.

A 16gica seguida nas wrés subrotinas € a mesma, qual seja:

- com o gradiente de concentracio AC ou de temperatura AT, num dado instante do
experimento, calcula-se a massa e/ou calor disponivel para transferéncia;

- com as equagdes de cada modelo, simultineo, calor ou massa, ¢ um tempo inicial
infinitesimal, calcula-se a massa e/ou calor transferido;

- compara-se este valor calculado pelo modelo com o disponivel, fazendo-se acréscimos ao
tempo, até haver uma igualdade destes valores, limitado evidentemente pelo tempo de
residéncia da bolha.

5.4 - Roteiro de Cilculo

Os cdlculos para a obtengdo dos perfis de concentragiio e da temperatura da fase liguida no
modelo proposto foram realizados através de um programa para computadores em linguagem
FORTRAN com a seguinte estrutura:

DADOS

[FRGPRIEDADES FASE DISPERSA ]
-

[FROPRIEDADES FASE CONTINUAJ
4

TEMPOSBE RESI Encm E l
TRANSFE
3

CALOR E
SIMLULT. EC

CALOR E SSA
SIMUL TANEC

CALOR FE MASSA E%@
l SIMULTANEQ !

[TEMPEBATURA FASE LIGUIDA |

+
{CONCENTRAGCAD FASE LIQUIDA |

'
fRAESULTADOS |
Y

=5
<D

&
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sendo TTC, TTM, TR, TM e TC os tempos de transferéncia de calor, transferéncia de massa,
de residéncia, da modelagem e do experimento respectivamente.

Cada uma destas etapas serdo detalhadas a seguir:

5.4.1 - Dadgs:

A cada experimento, valores das condigbes experimentais de algumas varidveis sdo
fornecidos, a fim de se calcularem os parimetros do modelo em condigbes semelhantes:

- temperatura do banho dos saturadores, do terceiro saturador e do cone;

- vaziio de ar seco;

- pressdo da linha de ar seco;

- didmetro do borbulhador;

- polinomial da altura, para o cdlculo do tempo de residéncia da bolha, e da pressdo média
da coluna de liquido;

- polinomial da concentragio e da temperatura da fase liquida, com o objetivo de facilitar a
comparac¢io simultinea numa mesma tabela dos perfis experimentais ¢ tedricos;

- dados de literatura para o cdiculo das propriedades das fases liquidas ¢/ou gasosas, bem
como os experimentais da perda de calor para o ambiente, encontram-se, jd presentes no
modelo ¢ nas subrotinas especificas, visto serem constantes para os diversos experimentos.

5.4.2 - Propriedades da fase dispersa:

Estas propriedades sdo funcdes da temperatura, da pressio e da vazio desta fase na entrada
do borbulhador. Uma subrotina especifica foi criada para estes cdlculos. Devido as condicdes de
operagio do equipamento e da variagiio da temperatura no borbulhador, que influencia na
temperatura do cone, a temperatura usada para o célculo da fragio molar e consegiientemente
da quantidade de etanol presente nas bolhas, € a do cone.

As varidveis calculadas sdo densidade, frag@o molar, vazio de etanol, condutividade t€rmica,
calor especifico, massa de etanol presente na bolha, entre outras. No cdlculo das propriedades
da bolha , levou-se em conta o fato de que haveria uma condensacio de etanol no seu interior
provocada pela propria condi¢do de saturagio da mistura etanol - ar a uma temperatura superior
a temperatura do liquido que estd em contato com a bolha.

A forma de célculo destas propriedades encontra-se a seguir:
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5.4.2.1 - Massa Especifica - Ar - Etanol Gasoso

A massa especifica da mistura gasosa etanol-ar serd considerada como sendo uma mistura
ideal. Serd usada a seguinte regra de mistura:

P, =% Pt Y, P, 5.4.2.1.1
onde:

y - fracio molar do gés;

p - massa especifica;

g, 1,2 - mistura gasosa, componente 1 € componente 2 respectivamente,

Q conhecimento da massa especifica dos componentes puros serd necessdrio, sendo os seus
valores fun¢do da temperatura ¢ da pressdo do sistema. O cédlculo serd através da equacdo virial
truncada no segundo termo, isto é:

o =M, P 5.4.2.12
" RT+Bp

sendo:

B - segundo coeficiente virial do componente;

R - constante universal dos gases;

T,p - temperatura e pressio absoluta do sistema;
n - componente puro.

Precisa-se conhecer o segundo coeficiente virial dos componentes da mistura, no caso o ar ¢
o etanol. Na falta de dados para o ar, serd considerada uma mistura gasosa de oxigénio e
nitrogénic a uma proporgio de 21 e 79 % respectivamente, usando a equagio 5.4.2.1.1, como
regra de mistura. Assim, necessita-se conhecer o segundo coeficiente virial do etanoi, do
oxigénio e do nitrogénio.

Tsonopoulos [85] propde correlagdes para o célculo do segundo coeficiente viral de
componentes polares e apolares, fungfio das pressdes ¢ temperaturas criticas dos compostos.
Para um componente apolar temos:

BP
R

= fAT)+W,, £YT)

h.}

3.4.2.1.3
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j4 para o coeficiente de substincias polares, que € o caso do etanol, o seguinte termo €
acrescido & equagdo 5.4.2.1.3:

F(T,)
sendo, os parametros f°, f1e f? iguais a:
£9T) = 01445—0330/T, - 01385/ T, - 00121/ T.* —0.000607 / T

fYT) =00637 +0331/T* - 0423/T* ~0008/T*

F{T)=n/Tf~m/T}

sendo:

T - temperatura reduzida (T /T )

7; , Pc - temperatura € pressdo critica do composto
w., - fator acéntrico do composto

n, m - constantes apolares do composto, para o etanol, valem respectivamente 0.0878 e
0.0372.

5.4.2.2 - Massa Especifica - Ar - Etanol Saturado

Um aspecto observado ac se compararem os resultados do modelo proposto € 0s
experimentais coletados, foi a possivel condensagio do etanol na bolha ao entrar em contato
com a fase liquida. Assim, serd considerado o ar como um gds € o etanol como um liquido no

cdlculo n#o s6 da massa especifica, como da condutividade térmica, do calor especifico e
conseqiientemente da difusividade térmica.
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T P etcond Landolf e Bornstein [35] apresentam para a massa especifica
(gem® ) do etanol os dados da tabela ao lado , os quais nos fornecem a

°c

(=) seguinte polinomial:
20 0.8043
4‘0 O¢7864 pg;ctmd = 0.823+0.0{)09215T
60 0.7680 d dades. &s da tabela de mi sada a da
20 07490 sendo as unidades, as da tabela e a regra de mistura u a

equacdo 5.4.2.1.1
5.4.2.3 - Difusividade Mdssica

Vargaftik [67] apresenta para a faixa de temperatura entre 273 ¢ 340 K e 1 atm de presséo, a
correlacio:

D,=D,(T/273)
onde Dg representa a difusividade mdssica da mistura etanol ar, em cm?® / s, quando:

D,=0.105 ¢ n=177

Os resultados dessa equacdo foram conferidos com dados experimentais existentes na
literatura, podendo ser considerados bons.

5.4.2.4 - Condutividade Térmica

Perry {46] propGe a seguinte regra de mistura para o cdlculo da condutividade térmica, de
uma mistura gasosa:

K _ZJ’,» K PM;'M
¢ Xy em”
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T 3
(K3 {Ig‘w},,,l g) Vargaftik [67] apresenta os dados experimentais ao lado para
300 26.2 a condutividade térmica do ar na faixa de temperatura necessdria:
310 26.9
320 27.7 s
130 282 Estes dados fornecem a polinornial:
340 29.2
350 30.0 K, =0.00387836+0.0000744587T
360 30.8 sendo as unidades iguais is da tabela.
373 31.5
T 104
(°c) (Wim ©) P -
ara O etanol, Vargaftik [67] apresenta os dados ao lado, que
20 1680 fornecem a polinomial:
30 1655
40 1635 K, oma = 01727 -0.000235T
50 1610
60 1585
sendo as unidades iguais as da tabela.
5.4.2.5 - Calor Especifico

Vargaftik [67] apresenta os seguintes dados experimentais de calor especifico para o ar:

Esses dados fornecem a seguinte polinomial, cujas unidades so iguais as da tabela ao lado:

T Chyy
(K) (KJ/Kg o)
273 1.006
373 1.012

cp,, = 0.9898+0.00005996 T

Para o etanol, serd considerado condensado, conforme abordade no item 5.4.2.2, cujos
dados conforme Landolf e Bornstein {35] sdo:

T CPe
(°C) (calig °)
30 0.668
40 0.698
50 0.734
60 0.771
70 (0.828

sendo a polinomial:
cp, =0.633657 +1.43724E ~6 T +3.92856E — 5T?

usando a regra de mistura apresentada por Perry [46] para
condutividade érmica, adaptada para calor especifico, tem-se:
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e zy; Cp‘. PM}_UB
Fs” 2 PM;'US

que foi usada para o cdlculo da mistura.

5.4.2.6 - Difusividade Térmica

A seguinte correiaciio pode ser usada para o cdlculo da difusividade térmica da mistura
gasosa,a

sendo o.a difusividade térmica da mistura gasosa.

5.4.2.7 - Pressio de Vapor do Etanol no Saturador

A fase dispersa composta da mistura etanol-ar, ¢ formada conforme descrita no capitzlo 3,
item 3.2, através da passagem do ar seco em trés frascos saturadores contendo etanol, imersos
num banho térmico, com temperatura controlada.

O cdlculo da pressio de saturagdo da fase dispersa necessaria na obtengio da fragio molar da
mesma, ¢ feita através da equagio de Antoine [49]:

B, = exp (189118~ 380398 /(T - 41.68))

sendo F,. ¢ T a pressdo de vapor ou saturagio do etanol em mmHg ¢ a temperatura absoluta

em K no saturador respectivamente.

Os dados aqui obtidos foram comparados com dados experimentais de algumas fontes, com
bons resultados.
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54.2.8 - Pressao Total do Sistema

O sistema dispde de um manémetro de mercurio instalado logo apds o rotimetro. que nos
fornece a press@o parcial ou efetiva P, do sisterna. Para se ter a pressao total, adiciona-se &

mesma a pressdo atmosférica absoluta:
P, =760+ F;

sendo P, e P, as pressoes total e efetiva do sisterna em mmHg.

5.4.2.9 - Fracao Molar do Etanol

A fragdo molar € calculada através da equacao:

B

Yu=p
s

5.4.2.10 - Vazoes de Ar, do Etanol e Total

A vazio de ar seco alimentada no sistema € medida através de um rotimetro, cujo valor
registrado corresponde ao do rotdmetro padrdo de calibragdo, ou seja, as condi¢des normais de
pressdo € temperatura, necessitando assim, corregdo para as condi¢des do sisterma. A variagdo
com a temperatura € insignificante, s6 sendo necessdria a correcdo referente a pressio.

O cidlculo da vazio de ar € feito através da equacéo:

1000 Y P, +760
Q"“‘Q*(ée)[ 760 J

sendo @, ¢ O  a vazdo lida no rotimetro em Nlmin e a vazio de ar corrigida em cmls

respectivamente.

A vazao de etanol, serd:

_ Yer
Qsz - Qar 1— y“

sendo Q, 2 vazdo do etanol na fase gasosa em em’ [ 5.
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A vazio total, Q'r , serd a soma das vazoes do ar e do etanol.

5.4.2.11 - Massa Etanol Presente numa Bolha

O conhecimento da massa de etanol presente numa bolha € importante, visto a necessidade
de se conhecer o tempo de transferéncia da massa até atingir o equilibrio com a fase liquida.

Partindo da definigio que:

m m

n. = el + T
T PM, PM,
sendo:
— met
¢  PM

e sabendo-se que:

m.o=m_+m, ng VB

chega-se a:
_PM, (M, 1 )
i, = PM@ pg B PMW Y. y

sendo P, aqui a massa especifica da mistura do ar ¢ do etanol gasoso.
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5.4.2.12 - Concentragao Inicial de Etanol na Bolha (base gasosa)

No modelo utilizado, € preciso conhecer a2 concentracdo de etanol da bolha na entrada do
borbulhador, que pode ser através da equagdo:

me!

CAG£V
2

5.4.2.13 - Concentracio Inicial de Etanol na Bolha (base liquida)

Quando as bolhas constituidas da mistura etanol-ar, passam pela fase liquida, etanol €
transferido da bolha para essa fase, até que o equilibrio seja atingido, isto €, quando ndo houver
mais gradiente de concentragdo entre as bolhas ou fase dispersa ¢ a fase continua, o liquido.

Algumas consideragdes s3o necessdrias, tais como:
- comportamento ideal da mistura etanol-ar dentro da bolha o que € possivel devido ao
valor baixo da pressdo na mesma;
- ndo existir transferéncia de dgua da fase continua para a bolha;
- ndo existir transferéncia de ar da bolha para a fase continua.

Inicialmente, s6 € conhecida a fragio molar de etanol na fase gasosa y, , logo necessita-se da
fragiio molar da fase liquida correspondente a y, .

Sabe-se que no equilibrio para um mesmo componente de uma mistura, as fugacidades na
fase liquida e do vapor sdo iguais, ou seja:

-~

fr=f

Tem-se para a fugacidade do componente i na fase vapor que:

-~

fév=¢: ¥Y: P

sendo ¢, o coeficiente de fugacidade do composto { na fase vapor, funcic somente da pressio
média da coluna do fluido no borbulhador.

Considerando a fase vapor ideal, tem-se que:

o =1
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jd para a fugacidade do componente i na fase liquida:
J?s‘ =0, x; P=xv, f’
sendo:

¢i - coeficiente de fugacidade do componente { na fase liquida, funciic da composigio, da
pressdo e da temperatura;

x, - fragio molar do etanol na fase liquida, correspondente desejada;

f? - fugacidade do componente { no estado padrdo, uma propriedade do componente puro,
logo, fungdo somente da temperatura e da pressio;

Y, - coeficiente de atividade do componente i na fase liguida, também fungao da composicdo,
pressdo e temperatura.

Sob pressdes moderadas:

sendo:
B P™
sat _ £
@, wexp( RT )

onde,

(pj“‘ - coeficiente de fugacidade do componente { puro na sua pressio de saturagdio ou de

vapor na temperatura do sistema

Pj‘" - pressdo de vapor do componente { , fungio somente da temperatura, que pode ser
calculada por Antoine, conforme item 5.4.2.7,

Assim sendo, falta o cdlculo do coeficiente de atividade 7y,, que serd feito considerando
dilui¢o infinita.

Reid [49] ¢ Gmehling ¢ Onken [19] apresentam equacSes ¢ dados experimentais para a
mistura etanol-d4gua numa faixa de temperatura entre 25 e 75 °C. As correlagOes apresentadas
s&0 as de Margules, Uniquac, van Laar, Wilson e NRTL.
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Um amplo estudo foi feito com essas correlagdes € os dados experimentais, tentando-se
assim chegar & melhor correlagio para o sistema em estudo. Como resultado, as de Margules e
Wilson foram consideradas mais satisfatérias.

O valor obtido neste cdlculo deverd se aproximar do valor da concentragio experimental de
equilibrio.

5.4.3 - Propriedades da fase continua:

Semelhante & fase dispersa, foi criada uma subrotina para calcular as propriedades da fase
continua. Sabe-se que as propriedades de uma mistura sdo fungGes da temperatura e da
concentragdo, logo a cada variac@io destas, se faz necessdrio o cdlculo das propriedades da
mistura liquida tais como: densidade, viscosidade, difusividade térmica e mdssica e
condutividade térmica, entre outras.

Ainda nesta subrotina calculam-se os coeficientes de transferéncia de massa e calor da fase
continua conforme Calderbank.

5.4.3.1 - Massa Especifica - Etanol-Agua

A massa especifica de uma mistura Hauida € funcio da sua temperatura e composi¢fio. Como
no experimento ¢ no modelo proposto, hd
uma variagdo tanto da temperatura, quanto
da composicio da fase lquida, faz-se
necessiria uma equagdo que fornega a massa
especifica para uma dada temperatura €
composicio.

Perry [46] formmece dados da massa

TTTr YT TTTI T T T eeyed

Massa Esp./1000 (Kg/m*)
o
[40]

Y 9,
0 28 og especifica da mistura etanol-dgua numa faixa
085 F & 40 % de 0 a 100 % de peso de etanol e de 10 a 40
-+
- x 80 °C de temperatura.
:ill!tilitillllllliiiifilL_liiE_
0.80 40 50

% de etanol em peso
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Landolf e Bornstein [35] também apresentam dados de massa especifica, porém até 100 °C,
varrendo assim a faixa necessdria a esse trabatho.

A partir desses dados, tém-se as seguintes polinomiais, para a faixa de 20 a 80 °C de
temperatura e 0 a 55 % de peso de etanol:

p,=A+Bw, +C sz
onde:
A=0.998569—3.33071E —57, -3.82438E -6 T,*
B =-0.000804568—1.91461E —5T, +7.43438E —8 T,
C=-~107916E —5+6.11305E ~8T,
sendo w, a % em peso de etanol na fase liquida, fornecendo a massa especifica p, nas mesmas
unidades do gréfico.
5.4.3.2 - Difusividade Missica
A difusividade da mistura etanol-idgua varia bastante com a concentragdc € com a

temperatura. Tyn e Calus [66] fazem um estudo onde analisam dados experimentais de diversos
autores, além de apresentar dados para

4£-005 vérias misturas, inclusive etanol-dgua. O
o~ a 25 °C grafico ao lado, apresenta o
™~ 0 40 C i comportamento da difusividade com a
% 3E-005F * 58 € .

é p o+ 73 C variagio da temperamra e da

Q f concentragio.

T 2E~005F

™~ ~ .- "
9 R\ _ od Correlagdes empiricas sdo

[ x A ¥ | apresentadas na literatura [46], porém

g 1E~QO51A, § e Pal ° sdo todas restritas a concentragdes bem
: Y o : ) baixas, tendo o comportamento de uma

aGEJrO%OO L .. i reta, que conforme pode-se constatar no

‘00

0.50 1.00  grifico, s6 atende 2 realidade para
Fracao Molar de Etanol N )
concentracdes proximas de zero.

wne
JRPR PN o et 2
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Com os dados experimentais apresentados pelos autores, foram obtidos polinomiais que

fornecem o valor da difusividade massica da mistura a uma dada temperatura e concentragio,
cuja equagdo €:

D,=(A+Bx,+Cx}?+Dx,)000001

A =-0.20000081+0.0629893 T, ~0.000275227 T,*
B =0.134747 —0.335004 T, +0.0020073 T,*
C=-0.10077+0.841148 T, —0.004688357,>

D =—1.10677—0.598589 T, +0.003023257,*

onde x, , corresponde 2 frago molar da fase liquida e a difusividade massica D, € obtida em

cm?ls.

5.4.3.3 - Condutividade Térmica

Vargaftik [67] apresenta dados coletados por diversos autores para uma faixa de temperatura
de 0 a 80 °C e 0 a 100 % de peso de etanol, tabela abaixo:

Condutividade Térmica { W/m °}
% peso Temperatura
etanol O
0 20 40 60 80
0 0.565 0.599 0.628 0.652 0.670
20 0.451 0.471 0.450 0.505 0.516
40 0.352 0.364 0.373 0.381 0.386
60 0.273 0.276 0.279 0.283 0.285
80 0.213 0.212 0.209 0.208 0.206
100 0.172 0.167 0.162 0.157 0.152

As seguintes polinomiais foram obtidas para cédlculo da condutividade térmica para uma dada
temperatura € concentragio:

_ 2
lL =A+8B wL+CwL
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A=0.591814+0.000401808 T, +6.63001E -6 T,”
B =—0.00723932+1.55465E —5T, ~3.43188E~7T,"
C =3.08148E ~5-2.4297E -7 T, +2.9855E -9 T?

onde a condutividade térmica da fase continua A .- Eobtidaem W Im°.

5.4.3.4 - Calor Especifico

Landolf e Bomstein [35] apresenta dados experimentais de calor especifico da mistura
etanol-dgua, numa faixa de 30 a 70 °C ¢ 25 2 95 % em peso de etanol, porém no processo
experimental em estudo, necessita-se do calor especifico a partir de 0 % de etanol. Perry [46] €
Vargaftik [67], apresentam dados de calor especifico para a 4gua pura nas temperaturas
requeridas.

1.10 Por haver uma variacgéo significativa no

& comportamento da curva, as polinomiais
§‘ 1.00 foram divididas em dois grupos, de 0 a
8 25% ¢ 25 a 75 % de peso de etanol.

o 0.90

3:.3 e, = A+ B w,

S 0.80

5}

L onde A e B para a faixa de 0 a 25 % sdo:
5 0.70

©

&)

0.60 5 20 40 60 80
% de etanol em peso

A=100084-0.000133209 7, +2.00008E -6 T,*
B =000161881+138423E - 5T, +628573E-8T,*

¢ para a faixa de 25 2 75 % valem:
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A=123047-0.00211655T, +116645E —5T,>

=—0007572+9.14E-5T, +30E-7T;?

5.4.3.5 - Viscosidade

Vargaftik [67] apresenta dados experimentais para a viscosidade da mistura etanol-dgua, em
funcdo da temperatura, numa faixa de 20 a 70 °C e de 10 a 60 % em peso de etanol. Perry [46]
apresenta dados para a dgua pura também a diversas temperaturas. Esses dados encontram-se
na tabela e no grifico a seguir, onde pode-se observar que essa variagdo € bastante significativa.

Foi feito um estudo na variagdo do

3.00 ;
S coeficiente de transferéncia de massa
e A com a viscosidade da mistura, o que
% v evidenciou a sua importéncia, visto as
~2.00

grandes ~variagbes causadas no

e

coeficiente em fun¢do da variagdo da

FTTTITTTTHIETTT Vi N
&

e 25 D

viscosidade, que 0corTe nO processo.

Iy WA = &

@ agp®c *3IZC  *x 50 °C
025“(; x 40 °C % 55 °C
2#30°C x45°C o 60T

0.005 20 40 50

% de etanol em peso

Viscosidade
(]
o

Viscosidade (cp)
Temp. % Peso de Etanol
(°C) 0 10 20 30 40 50 60
20 1.040 1.538 2.138 2.680 2910 2.870 2,670
25 0.950 1.323 1.815 2.180 2.350 2,400 2.240
30 0.840 1.160 1.553 1.870 2.020 2.020 1.930
35 0.780 1.006 1.332 1.580 1.720 1.720 1.660
40 0.700 0.907 1.160 1.368 1482 1.499 1447
45 0.650 0.812 1.015 1.189 1.289 1.294 1.271
50 0.590 0,734 0.907 1.050 1,132 1.155 1.127
55 0.540 0.663 0.814 0.929 0.998 1.020 0.997
60 0490 0.609 0.756 0.834 0.893 0913 0502
65 0.460 0.554 0.666 0.752 0.802 0.818 0.806
70 0.410 0.514 0.608 0.683 0.727 0.740 0.729
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As polinomiais obtidas para o cdlculo da viscosidade absoluta em funcéo da concentracio e da
terperatura s30:

u,=A+Bw, +Cw. +D w +Ew*

onde:

A =146086-0.0240712 T, + 0000131455 T,*

B =0.0630124—0.00189 T, +L63207E-5T,>

C =0.00425963—0.000113657 T, + 785448E ~ 7 T,
=~—0.000129844+358702E -6 T, ~2.60961E ~8 T,

E =908105E—7-251795E -8 T, +183744E —-10T,*

As unidades da viscosidade assim calculada, sdo as mesmas da tabela.

5.4.3.6 - Fraciao Molar
O célculo da fragio molar da fase liquida € necessdrio, visto que, por exemplo, a difusividade
mdssica do etanol na dgua € dada em funcio desta.

Sabe-se que a fragio molar ¢ fun¢fio do volume da mistura e da concentragio, sendo todos
varidveis ao longo do processo, o que gera a necessidade do seu cdlculo a cada intervalo de
tempo.

No programa para computador desenvolvido para calcular os perfis de temperatura ¢
concentragido, objetivo deste trabatho, uma subrotina foi criada para que a cada novo valor da
concentragdo da fase liquida, calcule-se o volume especifico da mistura ¢ a fragio molar
correspondente. Esse processo de cdlculo € interativo, visto que os dados de massa especifica
sdo func¢do da fragio molar e nfio da concentragdo. Parte-se, portanto, de uma fragdo molar,
calcula-se o volume especifico, a concentragio e compara-se com a concentragio do sistema até
haver uma igualdade das mesmas.
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5.4.3.7 - Volume da Mistura

A mistura etanol-dgua ¢ uma mistura cujo comportamento € bastante polar. No célculo das
concentragfes dos padrdes analiticos usados nas andlises cromatograficas do processo, € muito
importante o uso do volume real da mistura que, pelo seu comportamento polar, € reduzido ao
se misturarem Os componentes puros.

Esse comportamento gerou o estudo apresentado por Santana, Oliveira ¢ Menezes em [54],
que faz uma comparag¢io da equacdo HBT (Hanhinson - Bobst - Thomson), [49] de predicdo de
volume de mistura, entre substincias polares e¢ apolares comparados com os dados
experimentais de Landolf ¢ Bomnstein [35].

Dessa forma, o volume da mistura ¢ calculado a partir dos dados experimentais apresentados
por Perry {46] ou Vargaftik [67] de massa especifica, j4 apresentados no item 5.4.3.1,
calculando o volume especifico da mistura ¢, a partir desse, o volume total.

5.4.3.8 - Coeficiente de Transferéncia de Massa e de Calor
No capitulo 3, item 3.4.2 fala-se do calculo desses coeficientes da fase continua e do estudo

feito e da constatagBo de que Calderbank ¢ Moo-Young [11] apresenta correlagbes
experimentais mais eficientes para esse cdlculo, quais sejam:

3
by 20_31(_93_1»%_5_}
PP Py

e

A /3
b, (V)" = 031(—3—’%5]

L

5.4.3.9 - Volume Ocupado pelo Liquido se Considerado um Gas

Os resultados experimentais da concentrago de etanol da fase liquida sfo dados em massa
de etanol por volume de liquido, logo tem-se que obter nos cédlculos dos modelos dados de
concentracdo também nesta unidade. Nas equagGes do modelo no processo simultineo de
ransferéncia de calor ¢ massa, deve-se trabalhar com a concentragiio em termos de massa de
etanol para dado volume de gds, visto a consideragio do gds denwtro da bolha ser um gds
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perfeito, capftulo 2, item 2.5, o que leva a presenca da constante universal dos gases nas
equacdes dos coeficientes simultineos de calor € massa.

Decorrente desta necessidade, criou-se uma situacdo hipotética, considerando que o liguido
presente (mistura etanol-dgua) no borbulhador estaria na forma gasosa a pressfo atmosférica e a
temperatura do liquido. Para se ter a concentragfio de etanol divide-se a massa de etanol
presente na fase liquida (transferida pelo modelo) pelo volume assim calculado.

Para este cdlculo, partiu-se da equacio universal dos gases levando-se em conta o fator de
compressibilidade volumétrica da mistura gasosa etanol-dgua, ou seja:

o RT
Ve =2, i
PM, p
sendo:
Vi - volume do liquido como gds;

m. - volume de liquido no borbulhador multiplicado pala massa especifica da fase liquida;
PM_, - peso molecular da mistura etanol-dgua;

Z - fator de compressibilidade da mistura etanol-dgua quando gés;

e T, p e R a temperatura, ¢ a pressdo absolutas e a constante universal dos gases
respectivamente.

O fator de compressibilidade da mistura etanol-dgua, quando gés, foi calculado pela equagio
virial (para regiio de baixas pressdes), truncada no segundo termo: '
Bp

Z =1+
¢ RT

Nas regras de mistura, os dados das propriedades necessdrias dos componentes (etanol ¢
dgua) foram as de [49 e 63], sendo algumas destas jd citadas no item 5.4.2.1. Vale a pena
ressaltar que o cdlculo deste coeficiente € feito a cada variagio da composicio e temperatura da
fase liquida.
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5.4.4 - Qutras propriedades:

5.4.4.1 - Raio e Volume da Bolha

Davidson e Harrison [14] propbem para o cdlculo do volume de uma boiha formada em um
liquido inviscido, a relagfo:

V= L13S GﬁIS /g315

que, conforme discutido no capitulo 1 item 1.1 satisfaz plenamente, quando comparado com
medidas experimentais. G corresponde a vazdo volumétrica por orificio e g a aceleragio normal
da gravidade, sendo 1.138 uma constante quando V, G e g encontram-se no sistema de unidades
C.GS.

Considerando 13 orificios, a nomenclatura usada e a equagio do volume de uma esfera, tem-
se para o raio da bolha:

R, = 005853825 O*

para, @, em cm’/se R em cm.

5.4.4.2 - Velocidade de Ascensao

Igualmente ao item anterior no capitulo 1 item 1.1, € citada a utilizacio da relagio de Davies
¢ Taylor [14]:

V=071,gd

sendo d € g o didmeno da bolha ¢ a aceleragio da gravidade e o valor (.71 uma constante para
o sistema C.G.S.

Reescrevendo essa equagio em funcio do raio, tem-se:
V = 3144907 R)?

com RB ememe Vemomy/s.

8BS



Capitulo 5 - Metodologia de Calculo

5.4.4.3 - Tempo de Residéncia

O tempo de residéncia de uma bolha corresponde, conforme foi definido anteriormente, ao
tempo que uma bolha leva imersa no liquido e € calculado a partir da relagdo entre a altura do
liquido e a velocidade de ascenséo da bolha.

5.4.4.4 - Freqiiéncia das Bolhas

Faz-se necessdrio o conhecimento do nimero de bolhas gue entra ou sai do borbulhador por
unidade de tempo, para fechar o balanco de massa e de energia do sistema. Pode ser calculada
através da relag@o entre a vazio total da fase gasosa, a mistura etanol - ar, e ¢ volume de cada
bolha.

5.4.4.5 - Volume da Fase Dispersa no Borbulhador

Para o cdlculo do nimero de moles da fase liquida, € necessdrio o conhecimento do volume
de gds presente no borbulhador. O célculo pode ser feito usando a relagdo:

ngr—'VN Aglv

5.4.4.6 - Massa de Liquido no Borbuthador

Esta varidvel € necessdria no cilculo da temperatura da fase lquida, equagdo 5.2.2.1. O seu
cdlculo serd baseado no volume total de fluido presente no borbulhador, calculado a partir da
altura experimental subtraida do volume da fase dispersa presente, conforme a equagfo:

M, = (75 Ry A, "'"Vga) P

5.4.4.7 - Pressao Média da Coluna de Fluido

No célculo de algumas propriedades, € necessdrio o conhecimento da pressdo da bolha. Essa
serd considerada como a pressdo média da coluna de fluido, usando para cdlculo a relagdo:

P,=073556 p A,
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sendo 0.73556, urma constante, para as varidveis no sistema C.G.S. fomecerem a pressido em
mmHg.

5.4.4.8 - Calor Perdido para o Ambiente e Calor Real Transferido

Foram realizadas medidas de variag@o da temperatura na fase liquida para o ambiente a fim
de se ter uma correlagfo para a perda de calor ao longo dos experimentos. As medidas foram
realizadas somente com a fase liquida presente no borbulhador. Trés experimentos foram feitos,
a saber:

- altura de 3 cm de dgua e temperatura inicial de 61 °C, resfriada até 26.5 °C, A temperatura
ambiente de 23 °C;

- altura de 8 cm de 4gua e temperatura inicial de 65.5 °C, resfriada até 26.2 °C, i
temperatura ambiente de 24 °C;

- altura de 12 c¢m de 4gua e temperatura inicial de 60 °C, resfriada até 26.6 °C, a
temperatura ambiente de 23 °C,

A dgua era colocada no borbulhador e deixada resfriar conforme relatado acima, coletando-
se a temperatura a cada intervalo de tempo de 5 minutos. Assim, com dados da variacio da
temperatura com o tempo, foi obtida uma expressdo para a perda de calor na fase liquida para o

ambiente a uma dada diferenga de temperatura entre a temperatura do liguido ¢ do ambiente, o
que, neste trabalho, € denominado de Qpa.

Na modelagem matemdtica, foi criada a varidvel Qr eat’ calor realmente transferido, obtido

aravés da diferenca entre o calor wansferide por todas as bolhas no intervalo de tempo de
integracio e o calor perdido para o ambiente neste mesmo intervalo de tempo.

5.4.4.9 - Entalpia de Mistura
Quando a 4gua e o etanol se misturam, dependendo da temperatura, © processo pode ser
exotérmico ou endotérmico. A entalpia de mistura varia em fun¢fo da temperatura e da

concentragio da mistura.

Landolf e Bornstein [33], fornece dados experimentais que mostram bem o comportamento
da entalpia de mistura desse sistema, conforme o grafico a seguir.
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onde:
A=-0846361+0.00613668 T,
B=-381129+0431751T,

C =193104-00204285T,

Apés manipular os dados, chegou-se as
seguintes polinomiais para o cdlculo da
entalpia de mistura de etanol - 4gua a uma
dada temperatura € concentragio:

- 2 3 4 5
AHm—A-l-B wL+CwL+D wL+E wL+F w,

D =—00387028+0.000266652 T, + 1.78058E — 6 T}

E = 0000370486 1506E 6T, ~297817E -8 T}

=~ 136188E ~6+2.02509E -9 T, + L48528E - 10T}

A cada intervalo de tempo, € feito o cdlculo da entalpia de mistura com a nova temperatura,
sendo o valor a ser utilizado, a diferenga dos valores obtidos, no inicio ¢ final desse intervalo.

5.4.4.10 - Calor Latente de Vaporizacio

Dentro do borbuthador ocorre a evaporagio da dgua e do etanol, 0 que nos leva a uma
andlise do calor latente de vaporizagio envolvido no processo. Uma dificuldade é a falta de
informagdes sobre o comportamento da mistura etanol - dgua, j4 que normalmente o que se tem
sdo dados sobre o comportamento de substincias puras [49, 67].
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Um estudo da grandeza desta propriedade para a 4gua e o etanol nas condi¢les de
temperatura envolvidas nos experimentos, a partir dos dados de bibliografia {49 .67], mostrou
que a influéncia do calor latente de vaporizagdo, neste caso, ndo era muito significativa, frente
as outras formas de calor envolvidas, sem contar, & dificuldade de se medir a quantidade de
liquido evaporada, tanto da mistura, quanto de cada substincia em separado.

5.4.5 - Tempos de residéncia e de fransferéncia:

Conforme visto no item 5.3, é de fundamental importincia a influéncia do tempo de
transferéncia do calor e/ou da massa presente na bolha para a fase liquida. Assim, a metodologia
de cdlculo aqui descrita, prevé a possibilidade de uma bolha ter diferentes tempos de
transferéncia ao longo da sua trajetdria na fase liquida.

Antes de ser feito o cdlculo dos coeficientes de transferéncia e das taxas de massa e calor
transferidas, € calculado:

19) o tempo necessdrio para transferir todo o calor ¢ massa disponivel na bolha,
considerando o processo como simultineo;

29) o valor calculado € comparado com o tempo de residéncia, levando a trés possibilidades
distintas no processo, quais sejam: '

a) todo o processo de transferéncia ocorrer simultineo, quando o tempo de transferéncia
de calor e massa for maior que o tempo de residéncia;

b) o processo de transferéncia ocorrer simultineo, complementado com o processo de
transferéncia de massa isotérmico, isto €, quando o tempo de transferéncia de calor for
menor que o tempo de residéncia e de transferéncia da massa;

¢) processo simultineo, complementado com o processo de transferéncia de calor
isolado, quando o tempo de transferéncia de massa for menor que os tempos de
residéncia e de transferéncia do calor.

Nas duas tltimas opgdes, calcula-se ainda, o tempo de transferéncia de calor ou de massa
como processos isolados, haja vista a possibilidade dos fendmenos isolados ocorrerem em
intervalos de tempo menor que a diferenga entre os tempos de residéncia € de transferéncia de
massa ou de calor, respectivamente.
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5.4.6 - Cal massa e/ou calor tra

Conforme visto na etapa anterior, a transferéncia pode ocorrer somente na forma simultinea
de calor e massa, ou complementada com calor isolado ou massa isotérmica, portanto, deve-se
prever o cdlculo de transfer€ncia de calor e de massa nos trés processos.

No processo simultdneo, as equagdes usadas envolvem os coeficientes e fluxos de calor e
massa simultineos apresentados no capitulo 2, item 2.5, enquanto que, nos processos de
transferéncia de massa e transferéncia de calor isolados, as equagdes sdo apresentadas nos itens
2.2 e 2.3 respectivamente. Evidentemente que, o valor do tempo utilizado nas equagdes € o
correspondente a cada processo, tendo como limite o tempo de residéncia da bolha.

5.4.7 - Cadlculo da temperatura da fase liguida:

Com os dados obtidos do calor transferido no processo exclusivamente simultineo ou
adicionado com o do processo de transferéncia de calor isolado, na equacdo 5.2.2.1, calcula-se
a nova temperatura da fase liquida, ap6s subtrair a parcela do calor perdido para o ambiente
conforme itern 5.4.4.8.

A variagdo da temperatura da fase liquida pode ainda ocorrer por conseqiiéncia da entalpia
de mistura das substincias envolvidas. Neste trabalho, onde 4gua e etanol sio misturados, esta
entalpia nfo pode deixar de ser considerada, visto os valores envolvidos, item 5.4.4.9. A
temperatura inicial do liquido é a medida no inicio do experimento. As outras varidveis da
equacio estio presentes nesse capitulo.

O modelo calcula, ainda, a temperatura mdxima da fase liquida, considerando que todo o
calor presente na bolha € mansferido. O anexo II apresenta os resultados dos perfis de
temperatura {experimental, do modelo ¢ o miximo), para todos os 27 experimentos de
transferéncia simultineos realizados.

5.4.8 - Cdlculo da concentracdo da fase liguida:

Simultaneamente 3 etapa anterior, com os valores da massa transferida, seja no processo
simuitineo, ou acrescida do valor calculado para o processo de transferéncia de massa
isotérmico, como na equa¢do 5.2.1.1, calcula-se a nova concentragio do etanol na fase liquida.
A concentragdo inicial de etanol € zero, visto que a fase liquida alimentada no borbulhador ao
inicio do experimento, € constituida de 4gua pura.
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Dois aspectos importantes apresentam-se neste cdlculo. O primeiro € quanto 2 base de
cdlculo desta concentracdo, ou seja, no capitulo 2, item 2.5, partiu-se de gradiente de pressdo na
interface para o cdlculo do coeficiente de transferéneia de calor € de massa simultineo, sendo

considerado o gds no imterior da bolha com comportamento de gis perfeito. Assim, nas
equagdes dos fluxos e dos coeficientes de transferéncia, quando se tem Cm e CS a base tem que

ser gasosa, ou seja, massa do componente por volume de gds para que se obtenham equacgdes
dimensionalmente consistentes.

O segundo aspecto, decorrente do primeiro, € que a concentra¢io calculada em 5.2.1.1
também terd que ser em base gasosa. Para tal, item 5.4.3.9, ¢ apresentado o cdlculo do volume
ocupado pelo liquido se considerado um gds, em uma situagdo hipotética, & temperatura e
presséo do sistema.

O cdlculo da concentragdo com base gasosa € uma exigéncia das equagdes de cdlculo,
conforme citado nos pardgrafos anteriores, porém se faz necessdrio uma resposta do modelo em
termos de massa de etanol transferido por volume de liquido no borbulhador, haja vista, que
resultados de concentra¢cdo normalmente sdo apresentados desta forma. Este cidlculo € feito
através da massa acumulada de etanol ransferido pelas bolhas, dividida pelo volume de liguido
presente no borbulhador em dado tempo de borbulhamento.

No processo simultineo, também ¢ calculada a concentragdo. maxima da fase liquida, onde se
considera que toda a massa de etanol presente na bolha tenha sido transferida. Os resultados do
anexo II apresentam os trés perfis: experimental, tedrico ¢ mdximo para cada um dos 27
experimentos realizados para transferéncia simultinea de calor ¢ massa, além dos perfis
experimentais e tedricos para cada um dos 9 experimentos realizados no processo de
transferéncia de massa isotérmico.

5.4.9 - Resultados

A fim de monitorar os processos, foram gerados, para cada experimento, 2 bancos de dados
no processo de transferéncia de massa isotérmico e 9, no processo de transferéncia simultinea
de calor e massa. No anexo II, item I1.3, sfo apresentados, como exemplo, um grupo de tabelas
geradas nos cdlculos de um dado experimento simuitineo.

Nestes bancos de dados, o comportamento de imimeras varidveis é mostrado: propriedades
da fase liquida e da fase gasosa; coeficientes de wransferéncia de calor e de massa em ambas as
fases; tempos de residéncia e de transferéncia; quantidade de massa e de calor transferido.
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5.4.10 - Comparacio empo da modela com o tem

Cada vez que € feita a integracfio nas equagdes de de cdlculo dos perfis de temperatura e da
concentracio, faz-se um acréscimo do intervalo de tempo de integracdo (valor limitado pelo
tempo de residéncia da bolha) ao tempo da modelagem para se ter o tempo total de
transferéncia da modelagem. Ao término de cada integracdo € feita, ainda, uma comparagio
entre este tempo da modelagem com o tempo de duracdo do experimento. Caso seja inferior, o
processo recomega a partir do cdiculo dos novos valores das propriedades das misturas para as
novas condi¢gbes de temperatura € concentracdo da fase liquida, até que estes tempos se
ignalem.

5.5 - Resultados

Conforme descrito no item 5.4, a partir dos cilculos realizados, bancos de dados foram
gerados com o objetivo de acompanhar o comportamento de cada varidvel do processo. No
anexo II, alguns destes resultados sido apresentados na forma de tabelas e de gréficos, tanto para
o processo de transferéncia de massa isotérmico, quanto para o processo de transferéncia de
calor e massa sirnultineo.

Qutros resultados do processo simultineo, além dos perfis, s3o: propriedades da fase gasosa
e da fase liguida; coeficientes de transferéncia; tempos de transferéncia; varidveis o, B ¢ A;
fluxos de calor e de massa; raio, freqiiéncia e velocidade de ascensfio das bolhas; temperatura e
concentracdo média no volume e no tempo no interior € na superficie das bolhas. No anexo II,
item I1.3, sdo apresentados alguns destes resultados sob a forma de tabeias, para um dado
experimento simultineo, sendo que, nas tabelas apresentados no item I1.1, para o processo de
transferéncia de massa isotérmico os valores das propriedades foram apresentados
conjuntamente com os perfis de concentrag@io experimental e tedrico.
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CAPITULO 6 - ANALISE DE VARIAVEIS DO PROCESSO

6.1 - Introdugéo

Com base nos resultados obtidos nos experimentos realizados, pode-se analisar os resultados
da absorgio oriundos das equagdes dos modelos propostos, transferéncia de massa isotérmica €
transferéncia simultinea de calor e massa.

Conforme obtido no capitulo 2, o fluxo de massa num processo de absorgdo isotérmico,
pode ser calculado através da equaciio 2.2.36, qual seja:

BlCoClly p 5 g S s ]

V=) Sra,

6.1

O processo de absorgdo considerando transferéncia simultinea de calor e massa, as equagGes
de fluxo de massa e calor sfo respectivamente:

. (ES ¥S —Em ¥m) 6.2
W, = bga T:n
e
— 6.3
O=hy (Ta=T.)
onde bg 5 © h§ g S30 os coeficientes simultdneos de transferéncia de massa e calor dados pelas
equagbes:
b b
> 1-(5/p) 6.4
e —
pcp Ps (“ =\.7
sz S (O T~ C T )+ 1
" (r1(p-p,) )+ 6.5

Ainda referente & equaciio dos coeficientes simultineos bg 5 € h: 5 € necessdrio o cdlculo dos

coeficientes de transferéncia de calor # ¢ de massa b da fase dispersa definidos nas equagOes
2.4.1.8 e 2.4.1.13, respectivamente, ou seja:
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6.7

Os coeficientes de transferéncia de calor e de massa da fase liquida 4, e &, , sdo também
necessdrios para o cdlculo de A_ e A_, respectivamente, sendo calculados pela correlagio

experimental de Calderbank ¢ Moo-Young [12], que tém a forma:

h 23 2 Apu,g P
L — (N, ) =b|N) =031]——Z=
o (Wa) =0 ) ( ~ }

Qs processos aqui analisados s8o intrinsecamente transientes tanto no que se refere a fase
dispersa, quanto & fase continua. Assim, o que ocorre ao se passar uma bolha contendo uma
certa mistura gasosa aquecida no meio de um liquido € uma variagdo da temperatura e da
concentragdo com a posigio ao longo da sua elevagfio, e com o tempo, no interior da bolha e na
fase lquida.

Este comportamento transiente leva a temperaturas € concentragdes distintas no iniCio € no
final do percurso das bolhas, porém as dificuldades experimentais envolvidas sdo significativas o
que inviabilizaria este estudo.

Apesar das equagdes obtidas pela modelagem matemitica levarem em conta este
comportamento transiente, excegdo feita apenas A temperatura ¢ concentra¢io da fase cont{nua
consideradas constantes no tempo de residéncia da bolba, optou-se pelo uso das varidveis
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médias no volume € no tempo, para o cdlculo das quantidades de transferéncia de calor e massa
ransferidas. Com isto, pode-se fazer um balan¢o global de calor e massa em relaco ao tempo
de borbulhamento, levando-se em conta o cardter transiente do processo.

Para a fase liquida, verificou-se que o préprio movimento do borbulhamento, capitulo 4,
gera uma homogeneidade na concentragdo, que deve ser similar para a temperatura do liquido.

6.2 - Influéncia do Niimero de Termos nas Séries das Equacoes dos Modelos

As varidveis T, C_, W, e 0, , respectivamente temperatura e concentragdo média no
volume e no tempo no interior da boiha e os fluxos de massa e de calor por bolha, representados
pelas equagdes 2.4.1.5, 2.4.1.10, 2.4.1.12 € 2.4.1.7, respectivamente, envolvem séries infinitas.

Para que se tenha precisdo nos resultados, faz-se necessdrio um estudo do nimero de termos
das séries a serem utilizados nos cdlculos. A modelagem empregada utiliza, inicialmente, a cada
novo célculo destas varidveis, dois valores: um, com o primeiro termo da série € outro, com 0s
dois primeiros termos da série; em seguida, faz um estudo da diferenga percentual destes
resultados. Caso haja variagio maior do que a desejada, parte-se para o uso de wés termos,
assim sucessivamente, até que atinja a variagio estipulada neste trabalho, que € de 1%.

Os experimentos mostraram que, para uma mesma varidvel, o niimero de termos necessérios
para atender 2 variag3o estipulada de 1%, praticamente foi constante, porém, na comparagéo do
niimero de termos envolvidos num mesmo experimento para varidveis distintas, existe uma
diferenca significativa.

Para ‘f‘; no experimento fl;Q2A3 o primeirc termo da série corresponde a 89%; os dois

primeiros somados, 97%; a partir do terceiro termo ndo mais houve variagio na temperatura.
Nos experimentos 7@, A, e T,0,A, o primeiro termo corresponderam a cerca de 95% do

valor constante atingido com dois termos.

O estudo feito para E"m mostrou ndo haver variagdo no valor com o nimero de termos da

série, haja vista que, para qualquer niimero de termos, o valor foi constante.

Diferentemente do relatadopara T ¢ C_, no caso de W, e 0, o niimero de termos para se

atingir a variacdo desejada aumentou bastante, porém observa-se uma ocorréncia de maior
nimero de termos em Q,, como em T e menos para W, comoem C .
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Em W, o primeiro termo ficou préximo a 60%, os dois primeiros termos 78%, tendo

atingido valores constantes com nove termos da série em todos os experimentos acima citados.
Jdem Q_ o valor do primeiro termo da série varia em torno de 22%, os dois primeiros em torno

de 42%, atingido valor constante proximo de 15 termos da série.

Assim a modelagem utiliza até quinze termos nos cdlculos destas varidveis. As outras
varidveis cujas equagdes possuem termos em série, tais como b ek, sio equacOes compostas
pelas varidveis analisadas acima, logo os resultados ji englobam os nimeros necessdrios de
termos.

O que se pode observar € que os valoresdo A_ e A sdo os fatores mais importantes (se ndo

os principais) causadores das diferencas encontradas no niimero de termos nas séres das
equagdes estudadas. O valor de J\.m estd em todos os experimentos em torno do valor 100,

enquanto A tem o valor de aproximadamente 0.006.

Fazendo-se uma andlise nas equagdes de T e C , 2.4.1.5 e 2.4.1.10 respectivamente, com
os valores de A_ ¢ A  citados, pode-se ver que o segundo termo das equagdes sofre uma

influéncia direta destes valores: quanto ao terceiro termo, dos somatérios, a influéncia pode ser
maior ou menor dependendo dos valores de A_ e A_, por aparecer o termo A/(1+A). Na

equagdo de ?,‘"m, por exemplo, onde Z.c < ?Lm, tern-se 08 menores nimeros de termos nas séries.

A resultados semelhantes pode se chegar analisando-se as equagbes de W, e 0., 2.4.1.12 ¢

2.4.1.7 respectivamente. O termo A/{1+A) aparece no primeiro termo das equagdes, sendo
que:

- para altos valores de A, como € o caso de A _, este termo € aproximadamente igual a 1;
- para pequenos valores de X, como ocorre em A _, o termo 1+, € aproximadamente igual
a 1, ficando o termo A/(1+1), préximo do valor de A, que é muito pequeno.

Estes resultados levam a maior mimero de termos para a equagdo de Q,, conforme foi
comprovado nos estudos realizados.

6.3 - Temperatura e Concentracio Médias no Interior e na Superficie da Bolha

As equagdes 6.2 e 6.3, bem como as equagSes 6.4 € 6.5, através do termo P, sdo definidas

em fungo de valores médios de concentragio ¢ da temperatura no interior e na superficie da
bolha, T , T, € & C, cujas equagdes foram desenvolvidas no capitulo 2, quais sejam, 2.4.1.5,

2.4.1.6,2.4.1.10¢ 2.4,1.11, respectivamente.
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Experimento Tm T:? : Cm CS Tm _ TS m_ -8 TmC — TS CS

T QIAI 3692 3175 0304 030 517 0.002 000153 »

1 4134 3786 0350 0348 1.48 0.002 0.00159 ==
T1Q1A2 3551 2084 0292 0290 567 0.002 000171
40.77 3980 0336 0334 097 0002 000041
T1Q1A3 33.08 23.13 0259 0257 495 0.002 000111
37.64 3725 0283 0253 039 0.000 000011
TIQ.!AI 37435 3219 o311 0309 526 0.002 0.00170
42.11 4081 0361 0359 130 0002 000050
Tle Az 35.77 3034 0290 0288 573 0.002 0.00158
41.72 4106 0348 0346 072 0002 _ 000033
T.O,A, 3536 2975 0290 0288 561 0002 000169
4132 4093 0341 0340 059 0001 0.00024
T Qs Al 3654 317 0308 0301 52 0002 0.00165
X 43.15 4127 0379 037 128 0.002 0.00061
10,4, 3791 3242 0321 0319 549 0002 0.00183
1 43.00 4215 0371 0369 087 0.002 0.00041
T.0,4A, 3487 2930 0281 02719 557 0002 000162
1 4120 4067 0336 0334 053 0.002 0.00026
T,0 A 4820 4298 0513 0509 522 0004 0.00285
2 5423 5199 0635 0632 27 0003 0.00158
T,0 A, 4576 3940 0472 0469 636 0003 o0m12
2 5257 5108 05%4 0582 154 0.002 000100
T,0,4, 4285 35.60 0427 0424 716 0.003 0.0m16
2 5137 5031 0550 0548 1.06 0002 0.00068
T,0,A, 4954 4465 0541 0536 459 0.005 0.00287
2 5547 5325 0,646 0642 22 0004 0.00165
T, QIA2 4740 ny) 0501 0497 598 0.004 0.00316
2 54.10 52.60 0623 0.620 150 0.0m 0.00109
oA, 4523 31870 0462 0459 653 0003 000313
2 51.89 5077 0560 0.558 132 0002 0.00073
T,O.A 4993 4553 0545 0540 440 0.005 000262
2 5555 5131 0618 0614 22 0.004 0.00159
T,0,A, 4853 4412 0523 0s19 481 0004 000269
2 5435 5286 0585 0582 149 0.003 200103
T. Q_‘ A, 4548 905 0.464 0461 643 o.0m 0.00264
2 4795 4754 0461 0459 041 0.002 0.00028
T Q1 A 61.00 579 0.859 0851 304 0.004 0.00307
3 65.18 6261 0903 0898 257 0005 0.00263
T, Q1 A, 5933 5557 0802 0195 374 6007 0.00340
3 6444 6245 0911 0907 L79 0004 0.00206
T Ql A, 5472 4835 0693 0687 637 0.006 0.00470
3 5298 5196 0.905 0903 102 0003 0.00115
TstAl 5393 5528 0795 0.787 345 0.008 0.00286
a9 6228 0387 0875 1.69 0.007 000193
];%Az 47 5745 0832 0824 302 0.008 Qo097
6359 231 0869 0.864 129 0.005 0.00142
TSQA3 5339 %2 0.665 0,650 717 0.005 000499
6048 5974 0.795 0792 044 0.003 0.00053
T Q3 Al 5460 5517 0.781 0173 343 0.008 0.00312
3 @72 6234 031 0824 238 0.007 0.00241
T,0,A, 51 5400 0750 0742 k) 0.008 0.00322
1 6.9 0.946 0941 168 0005 000136
?;QaAs 59.15 5545 o790 0782 370 0.008 0.00337
610 3.9 0.863 0859 191 0004 0.00245

Tabela 6.3.1 - Dados Calculados para Temperatura (°C) e Concentragdo (Kg/m3) Médias no
Volume e no Tempo (* valor inicial e ** valor final das varidveis)
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A tabela 11.3.8, anexo II, apresenta para o experimento T, g, A, os dados obtidos através

destas equagOes, mostrando assim o comportamento das mesmas ao longo de um experimento.
A tabela 6.3.1 mostra para todos 0s experimentos simultineos realizados, os valores inicial e
final encontrados nos cdlculos destas varidveis, e ainda, termos envolvendo as mesmas,
presentes nas equagdes do modelo.

Como pode-se observar na tabela 6.3.1, os valores da diferenga “T; ——’f;, variam ao longo de
um experimento, sendo que a mesma tende a zero no equilibrio. Esta diminui¢do € provocada
basicamente pelo aumento de T, uma vez que & medida que a temperatura do liquido aumenta,
:“l'_:g também aumenta e portanto se aproxima mais de "T;., 0 que mostra urna compatibilidade

entre os valores calculados com o que ocorre fisicamente.

Quanto ao comportamento da diferenga C_—C_, 0 que se tem é uma variagio quase nula,
embora apresente uma tendéncia semelhante ao de T —T,. Aqui vale analisar o comportamento

de outras substincias, visto que as propriedades fisicas e quimicas dos componentes presentes
influenciam fortemente os valores das varidveis em estudo.

Ainda na tabela 6.3.1, pode ser visto 0 comportamento da relacio T fi'; --I_'S C'_S . Este termo

m
¢ importante no cilculo dos coeficientes de transferéncia de calor h e hg 5» bem como do fluxo

de massa,

Quanto maior for o valor desta relagdo, maior serd o efeito da transferéncia de massa sobre a
transferéncia de calor, assim como, quando a mesma tende a zero, h5 s tende ao valor de %, que

caracteriza o fendmeno de transferéncia de calor ocorrendo isoladamente.

6.4 - Coeficientes de Transferéncia e as Taxas de Transferéncia de Calor e Massa

Quando se quer estudar processos envolvendo transferéncia de calor efou massa, os
coeficientes de transferéncia sfo varidveis primordiais. Um grande nimero de equagdes sdo
propostas para estes coeficientes, valendo ressaltar que normalmente a maioria dos resultados
sdo empiricos e abordam as transferéncias de calor ¢ de massa isoladamente devido as
dificuldades encontradas nos processos simultineos.

No capitulo 2, itens 2.4 e 2.5 as equagfes das taxas de transferéncia de calor e massa e 0s
coeficientes de transferéncia utilizados neste trabalho, foram desenvolvidos. As tabelas 6.4.1 €
6.4.2 apresentam os resultados dos coeficientes simultineos caiculados pelas equagdes do
modelo para os experimentos realizados. No caso de /# e &, o comportamento é semelhante aos
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apresentados por h‘g 5 € bé 5- A tabela I.3.7 mostra o comportamento dos coeficientes ao longo

de um dado experimento que € similar aos demais.

Os resuitados obtidos mostram uma influéncia do tempo de residéncia da bolha sobre os
coeficientes e consequentemente os perfis de concentragio ¢ de temperatura. As tabelas 6.4.1 ¢
6.4.2 mostram claramente esta influéncia, que € inversa, ou seja, quanto maior o tempo de
residéncia da bolha no liquido, menor os coeficientes de transferéncia.

T

1 34955 3.3420 3.2520 3.3581 3.2049 3.0943 3.1652 3.0004 2.8775
T,

2 55926 49197 4.8739 5.2580 4.8281 46312 4.7850 42221 4.0901
T,

3 150886 149757 138103 | 123719 10.7929 7.9892 9.1706 7.7361 6.4563

Tabela 6.4.1 - Coeficiente Simultineo de Massa, b§ 5 @/s)

2\ o 9
A 4 A 1A A A LA A4

T .

1 0.0061 0.0045 0.0039 0.0062 0.0046 0.0038 0.0061 0.0047 0.0039
T

2 00112 0.0077 0.0069 0.0113 0.0080 0.0070 0,0110 0.0079 0.0066
T,

3

0.0270 0.0212 0.0170 0.0237 0.0176 0.0165 0.0192 0.0163 0.0147

Tabela 6.4.2 - Coeficiente Simultinec de Calor, h.é 5 (W/m? )
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CAPITULO 7 - RESULTADOS E CONCLUSOES

7.1 - Introducao

Conforme abordado no capitulo 3, a partir dos cdlculos realizados, bancos de dados foram
gerados visando acompanhar o comportamento de cada varidvel do processo. Estes resultados,
combinados com os experimentais, sdo apresentados na forma de tabelas e de grificos, tanto
para o processo de transferéncia de massa isotérmico, quanto para o processo de transferéncia
de calor e massa simultineo.

A confrontac@o entre os resultados experimentais ¢ do modelo, € feita através dos perfis de
concentra¢io e/ou temperatura da fase liquida apresentados no anexo II. Sdo tabelas e grificos
individuais e graficos combinados entre experimentos, comparando temperatura, altura da
coluna de liquido e vazdo no processo de absorgdo simultineo de calor e massa; altura e vazio
no processo de absorgdo isotérmico.

No capitulo 5 foi mostrado detalhadamente como estes perfis sdo obtidos. As tabelas I1.3.4 ¢
I3.5, apresentam para o experimento T,Q A,, os dados envolvendo estas taxas de

transferéncia de calor e de massa, calculadas conforme o modelo proposto.

7.2 - Resultados

7.2.1 - Transferéncia de Massa Isotérmica

Os experimentos analisaram a influéncia da vazio da fase gasosa e o volume da fase liquida
presente no borbulhador (alira da coluna de lquido).

Em todos 0s experimentos observou-se o mesmo comportamento da concentracio com o
tempo, ou seja, inicialmente hd um maior crescimento, que vai reduzindo até atingir valores
constantes. Quanto aos resuitados obtidos do cdlculo do modelo, o comportamento é
semelhante, embora ndo atinja os mesmos valores na concentragio de equilibrio. Este
comportamento pode ser observado nos graficos a seguir.
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7.2.2 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ Massa

Nestes experimentos ndo s6 a concentragio foi analisada, mas também a temperatura. Para
tal, foi feita a variagfo da vazio e da temperatura da fase gasosa, € o volume de liquido no
borbulhador. Graficos da variagfio da temperatura ¢ da concentracio com o tempo foram
construidos, apresentando os resultados experimentais, do modelo e os valores mdximos
permitdos fisicamente.

Ao se fazer uma andlise da concentragdo, observou-se semelhanca de comportamento ac
processo de transferéncia de massa isotérmico, ou seja, um maior crescimento no inicio do
experimento com reducdc até atingir o equilibrio, além da diferenca entre os valores atingidos
experimentalmente € aqueles calculados pelo modelo. Observa-se ainda uma diferen¢a nos
valores da concentracio experimental e do modelo relativo aos maximos esperados fisicamente,
caso houvesse a transferéncia total do etanol da fase dispersa para a fase liquida.

Este comportamento pode ser visto nos graficos a seguir, havendo semelhanga de
comportamento em todos 0s experimentos realizados, conforme resultados do anexo II, item
m2.2.
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Quanto aos resultados da variagdo da temperatura com o tempo, existe uma melhor resposta
dos resultados, se comparado com a concentragdo, tanto no que se refere ao modelo como na
temperatura méxima devido 2 transferéncia de calor permitida fisicamente. Pode-se observar
também uma grande variacdo na temperatura da fase liquida no inicio do experimento, com
rapido alcance do valor da temperatura de equilibrio, comportamento este semelhante em todos
os experimentos realizados, cujos resultados encontram-se no anexo II, item I11.2.2. Este
comportamento pode ser visto nos grificos a seguir.
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7.3 - Analise dos Resuitados

Para uma melhor analise dos resultados deve ser feita uma combinacdo entre experimentos.
O anexo II, item I1.4.2 apresenta inimeras combinagdes, tanto para o processo de transferéncia
de massa isotérmica, quanto para o de transferéncia de calor e de massa ocorrendo
simuitaneamente. Estas combinagOes abordam vazdo e temperatura da fase dispersa ou gasosa,
além do volume de liguido presente no borbulhador.

A seguir alguns destes grificos combinados sdo apresentados:
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As tabelas 7.3.1 e 7.3.2 mostram o comportamento da temperatura € da concentragio através
dos valores finais atingidos nos experimentos € nos célculos através dos modelos para o

processo simuitdneo de transferéncia de calor e massa, enquanto a tabela 7.3.3 mostra o

comportamento da concentragio no processo de transferéncia de massa isotérmico.

0 9 Q
Al AZ A3 Al AI AS Al AZ A3
T} 38.02 36.35 3347 40.14 38.43 37.70 41.32 39.52 3721
39.85 39.80 37.25 40.80 41.00 40.93 41.86 42.15 40.66 **
Tz 50.30 46.79 45.86 52.50 49.68 47.57 52.64 49.86 43.11
5197 31.01 50.30 5324 52,38 50.76 53.29 52.85 47.53
T; 62.03 60.97 57.97 61.68 59.49 53.93 62.22 60.88 60.90
62.58 62,63 61,94 62.27 62,29 59.73 62.32 63.07 63.17

Tabela 7.3.1 - Temperatura Final (°C) atingida na Fase Liquida no Experimento e no Modelo

Tedrico. Processo Simultineo. (* valor experimental, ** valor tedrico)

0, o 2,
4 4 4 14 4 4 A4 4

Tl 0.3606 0.3589 0.3587 0.3469 0.3564 0.3515 0.3432 0.3493 03501 *

0.0730 0.1118 (.1314 0.0576 0.0967 0.1116 0.0556 00870  0.1065 *=
T2 0.3542 0.3350 0.3381 0.3589 0.3603 0.3518 (.3545 0.3548 0.3518

0.1295 0.1677 0.2219 0.1101 0.1564 0.1892 0.0969 0.1348 0.1560
T3 0.2333 0.2523 0.2627 0.2433 0.2338 0.2604 0.2584 06.2501 0.2608

0.1787 02731 .3400 0.1170 0.1815 0.2835 0.1103 0.2561 0.2446

Tabela 7.3.2 - Concentragfo Final (Kg/m? 10°) atingida na Fase 1.iquida no Experimento ¢ no
Modelo Tedrico. Processo Simultdneo. (* valor experimentai, ** valor tedrico)
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4 4 4
Qe 0.4043 0.4002 0.3935 *
0.1613 0.1559 0.1526 **
Ql 0.3783 0.4365 0.4149
0.1549 0.1564 0.1370
Q2 0.3870 04013 0.3966
0.1589 0.1371 0.1560
Q3 0.3615 03724 0.3739
0.1578 0.1549 0.1558

Tabela 7.3.3 - Concentragio Final (Kg/m? 10°) atingida na Fase Liquida no Experimento e no
Modelo Teodrico. Absor¢do Isotérmica. (* valor experimental, ** valor tedrico)

7.4 - Conclusdes

Fazendo uma andlise nos gréficos combinados do perfil de temperatura e a tabela 7.3.1,
pode-se perceber que hd uma boa resposta do modelo proposto na previsdo da temperatura da
fase liquida ao longo de todo o experimento, principalmente a menores alturas € para
temperaturas na faixa de 45 a 55 °C na fase dispersa. Na parte inicial do experimento, quando €
maior 0 gradiente de temperatura entre as duas fases envolvidas, a melhor concordéncia ocorre
na faixa de temperatura de 45 a 55 °C independente da altura, enquanto que, para pequenos
gradientes de temperatura, tem-se melbor resposta préximo a 55 °C para pequenas alturas ¢ a
temperatura proximas de 65 °C independente da altura.

Conforme previsto, quando se tem maiores temperaturas na fase dispersa, o equilibrio é
atingido mais rapidamente, devido & troca térmica ser maior, em funcio de maiores gradientes
de temperatura €, conseqiientemente, maiores coeficientes de transferéncia. Isto pode ser
facilmente constatado nos grificos combinados de temperatura, anexo 11.4.2.1.

Procedendo agora a uma andlise dos resultados obtidos para a concentragdo, tanto no
processo de absor¢do isotérmico, quanto no simultineo de calor e massa, tabelas 7.3.2 € 7.3.3,
pode-se observar que nos resultados do modelo somente a temperaturas elevadas ¢ mencres
alwmras houve uma certa concordincia com os dados experimentais.
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Era de se esperar que, com o aumento da temperatura € conseqliente reducdo do gradiente
de concentragio devido i elevaciio da pressdo de vapor, houvesse uma redugdo na concentracio
de equilibrio. Isto ocorreu nos experimentos, porém nos cédlculos do modelo proposto o
comportamento foi o inverso.

No processo de absorc¢io isotérmico realizado a 28 °C, pode-se observar que, para todos os
nove experimentos, os cdlculos do modelo levaram a praticamente o mesmo valor final da
concentrac¢io da fase liquida, sé havendo uma concordincia entre estes cilculos e os valores
experimentais no inicio do experimento, isto €, a concentragOes bem baixas da fase lquida.

Os resultados obtidos mostraram claramente a influéncia do processo simultdneo nas taxas de
wransferéncia de calor e massa, possibilitando inclusive uma precisdo do tempo necessdrio para
que, em uma determinada operagio, fosse atingida a condigfio de equilibrio térmico ou méssico.

Apesar de constatarmos diferencas entre valores da variacio de concentracfo de etanol na
fase continua, calculada pela aplicagdo do modelo e medida experimentalmente, € possivel ainda
prever com exatiddo o seu comportamento, principalmente no que se refere aos instantes iniciais
do borbulhamento. Entretanto, este comportamento pode ser especifico do sistema etanol-dgua,
e, portanto, a nio utilizagfo de outros componentes com diferentes caracteristicas, impede que
este resultado possa ser generalizado.

7.5 - Sugestoes
Apoés estas consideracdes, como sugestGes para futuros trabalhos nesta drea, pode-se

relacionar:

1) Andlise da influéncia das diferencas de concentracfio, presentes nas equacdes do modelo,
visto a sua importincia no cilculo do tempo de transferéncia, ¢ massa total transferida;

2) Utlizagdo de outras misturas gasosas, inclusive substincias que se encontram no estado
£asoso & temperatura ambiente

3) Coleta da corrente gasosa ndo absorvida, arrastada e/ou evaporada para se fazer um balango
de massa;
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4) Operagio com coluna de liquido igual a altura do borbulhador, a fim de evitar condensacio

nas paredes, com retorno para a fase liquida, o que interfere bastante nos dados de concentragfio
do experimento:

5) Redugio das perdas de calor para o ambiente.

6) Andlise da influéncia do tamanho das bolhas.
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ANEXO I - RESULTADOS EXPERIMENTAIS

L1 - Transferéncia de Massa Isotérmica

As Tabelas I1.1.1 a L1.12 apresentam os resultados experimentais coletados para a
transferéncia de massa A uma temperatura de aproximadamente 28 °C para o gds de entrada, ou
seja, ar saturado em etanol & 28 °C. Conforme jd citado anteriormente, os experimentos foram
realizados para quatro diferentes vazdes de ar na fase gasosa, quais sejam:

Q,=236E-5m’/s
Q =298E—~5m’ /s
Q, =386E—5m’ /s
0, =570E-5m’ /s

Para cada uma dessa vazdes foram realizados trés experimentos com aproximadamente as
seguintes alturas iniciais de dgua na fase continua:

A =003m
A, =006m
A, =009m
Termpo Conc. Almra Temp. Temp. Temp. Temyp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Ampb.
/1000
Min Ke/m® am °c S5 °C °c oC °C
0 0.0000 3.15 28.5 282 28.2 28.5 25.6 239
5 0.0054 3.16 28.5 28.3 28.3 8.3 26.6 23.7
10 0.0081 3.18 28.9 28.3 28.5 28.5 274 239
15 00144 3.1 289 28.3 28.3 29.9 28.2 23.7
30 0.0325 320 28.5 28.2 28.2 30.1 29.3 23.5
45 0.0468 324 28.5 283 283 303 303 232
60 0.0645 3.27 287 283 28.3 30.5 30.7 232
120 0.1208 340 28.5 282 28.2 307 30.7 23.0
180 0.1622 3.60 28.7 28.3 28.3 30.3 30.3 235
240 0.2015 3.70 29.1 283 28.3 30.8 297 233
300 0.2317 3.85 28.7 28.5 28.5 30.6 29.5 23.3
380 0.2645 3.95 287 28.7 28.7 30.1 29.1 24.1
420 0.2896 4.10 287 28.5 28.5 363 28.7 243
480 0.3163 420 28.7 283 28.3 29.% 28.2 23.7
340 0.3325 4.30 28.7 28.7 28.7 287 28.2 239
600 0.3524 4.35 28.3 283 283 29.3 218 237
660 0.3673 4.45 28.7 28.2 28.2 29.3 274 23.1
695 0.3813 4.60 28.9 28.3 28.3 293 214 231
720 0.3901 4.60 289 28.3 283 29.3 274 23.1
750 0.3946 4.60 28.9 283 283 29.3 27.4 23.1
780 (0.4043 4.65 28.9 28.3 28.3 20.3 274 23.1

Tabela L.1.1 - Transferéncia de Massa - g, 4,
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Tempo Cong. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Eranol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m? cm °C oC oC oC oC oC
0 0.0000 6.31 29.1 28.1 28.1 283 249 233
5 0.0023 632 29.1 28.1 28.1 28.9 25.3 233
10 0.0052 6.35 29.1 28.1 28.1 29.1 258 233
15 00092 6.37 293 28.1 28.1 29.5 26.2 23.3
30 0.0211 6.40 29.1 28.3 28.3 29.5 216 233
45 0.0284 645 28.7 283 283 29.5 28.6 233
60 0.0382 6.50 289 281 28.1 20.3 29.1 23.7
180 0.1006 6.75 289 281 28.1 29.3 293 226
240 0.1242 6.90 28.5 277 279 28.5 293 226
300 0.1435 7.00 285 279 219 28.3 28.9 22,6
360 0.1648 7.10 28.5 219 27.9 29.1 28.6 226
420 0.1882 7.25 28.7 28.1 28.1 30.1 28.3 224
480 0.2060 7.35 28.7 279 279 30.1 23.0 224
540 0.2220 7.45 28.7 28.1 28.1 30.1 276 224
600 02371 7.65 28.7 28.3 28.3 30.1 274 27
660 0.2534 7.85 285 283 283 29.9 274 27
720 0.2596 7.95 28.5 28.1 281 29.7 242 227
780 0.2816 8.05 28.7 28.3 28.3 29.9 26.8 22,6
840 0.2937 B.15 281 280 28.0 29.7 26.6 26
900 0.3046 8.30 283 280 280 29.5 26.4 224
960 0.3190 8.40 28.5 28.1 23.1 295 262 224
1020 03262 8.50 283 280 280 29.5 26.0 256
1080 0.3386 8.65 28.5 28.0 28.0 293 26.0 226
1140 0.3453 875 28.3 28.1 28.1 29.3 260 224
1200 03563 8.80 28.5 28.1 28.1 29.3 26.0 226
1260 0.3680 8.90 28.3 28.3 28.3 20.3 26.0 23.3
1320 0.3763 895 285 285 285 29.1 26.2 233
1380 03770 9.05 28.5 28.3 28.3 29.1 262 234
1440 0.3875 9.15 28.7 28.3 28.3 29.1 26.2 233
1480 0.3938 9.25 28.7 28.1 28.1 29.3 26.2 233
1500 03629 935 283 283 28.3 29.3 264 234
1530 0.3964 9.40 28.7 285 285 29.7 26.6 233
1560 0.4010 9.40 28.5 28.3 283 29.5 26.6 233
1590 0.4002 9.40 28.5 28.3 28.3 29.3 26.4 23.3

Tabela I.1.2 - Transferéncia de Massa - g 4,
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Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000

min Kg/m?> cm °oC o °C °C °C °C
0 {0.0000 9.35 28.9 28.6 28.6 299 25.1 24.1

5 0.0007 9.35 289 28.6 286 30.1 25.5 239
10 0.0026 9.35 28.9 28.6 28.6 30.5 258 23.9
15 0.0055 9.35 28.9 284 284 29.7 26.0 239
30 0.0106 9.38 28.9 284 284 28.7 26.8 238
45 0.0160 9.40 28.9 284 284 29.7 278 239
60 0.0216 9.45 28.6 284 284 29.7 28.2 24.1
120 0.0424 960 286 284 28.4 30.1 293 239
240 0.0815 9,90 284 286 28.6 305 29.7 23.7
360 0.1185 10.20 289 28.2 28.2 30.7 295 232
480 0.1476 10.55 28.7 282 282 303 289 23.0
600 0.1744 10.80 28.2 280 280 20.7 284 228
720 0.2024 11.10 284 28.4 284 20.7 28.2 232
840 0.2246 11.30 28.6 28.6 286 29.7 27.8 230
960 0.2511 11.60 284 284 28.4 29.7 276 23.0
1080 02725 11.90 28.2 284 284 29.7 28.0 222
1200 0.2894 1220 28.6 28.0 230 29.7 26.4 224
1260 02951 12.35 28.6 28.0 280 29.7 26.4 216
1320 03027 1245 28.8 280 280 29.9 26.2 216
1380 0.3109 12,60 28.8 28.2 28.2 209 264 22.8
1440 03175 12.75 28,6 282 28.2 29.1 266 22.8
1500 0.3269 12.95 284 28.0 28,0 29.7 26.2 220
1560 0.3359 13.05 284 282 28.2 25.1 26.6 232
1620 03431 13.15 282 28.0 28.0 29.3 26.0 22.2
1680 0.3475 13.25 28.8 280 23.0 30.1 26.2 216
1740 0.3578 13.35 28.8 28.2 282 29.7 25.7 21.6
1800 0.3588 13.55 28.8 284 284 303 26.6 225
1860 03671 13.65 28.9 28.6 286 303 26.6 234
1890 0.3706 13.65 289 284 284 30.3 264 23.0
1920 03772 13.70 289 284 284 303 26.4 23.0
1950 0.3816 13.70 28.9 284 284 303 26.4 23.0
1980 0.3864 13.80 289 284 284 303 26.4 23.0
2010 0.3892 13.85 289 284 284 30.3 26.4 230
2034 0.3836 13.90 28.9 284 284 30.3 264 23.0
2049 0.3955 13.90 28.9 284 284 303 26.4 23.0

Tabela 1.1.3 - Transferéncia de Massa - Q, 4,
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Anexe I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp, Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanoi Tabo Banho Sat. Cone Borb, Amb.
/1000

min Kg/m> __ cm °C oC oC °C °C °C
0 0.0000 3.10 30.3 28.2 282 29.9 23.7 22.2
5 0.0071 3.15 30.3 28.0 28.0 29.5 243 21.6
10 0.0123 320 29.7 28.0 28.0 29.7 25.7 224
15 0.0197 3.30 29.5 28.0 28.0 29.9 26.6 224
30 0.0398 3.35 284 28.0 28.0 29.9 289 224
45 00519 340 28.9 284 284 30.7 30.3 23.2
60 00722 345 284 282 282 30.9 311 23.0
120 0.1305 3.50 284 282 282 309 30.9 21.6
180 0.1840 3.65 284 28.0 28.0 30.9 29.7 214
240 02226 3.85 28.6 27.8 278 303 289 216
300 0.2616 4.00 28.6 27.8 27.8 29.9 28.0 21.6
360 0.2022 4,20 284 28.2 28.2 29.7 278 214
457 0.3355 440 28.4 282 28.2 30.3 216 22.8
480 0.3467 445 28.2 28.2 28.2 30.1 276 22,6
510 03609 4.65 284 282 28.2 30.0 27.6 22.6
530 03634 4.65 28.6 28.2 28.2 30.1 27.6 22.4
540 03733 4.65 286 28.1 28.1 29.9 27.8 224
555 0.3752 4.65 284 282 28.2 29.9 27.8 224
560 03770 4.65 284 28.1 28.1 30.0 27.5 224
563 0.3783 4.65 28.2 28.1 28.1 29.9 27.6 22.5

Tabela L.1.4 - Transferéncia de Massa - O, 4




Anexo I - Resnltados Experimentais

Tempo Cone. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m> cm oC °C oC oC o °C
0 0.0000 6.20 28.7 28.2 28.2 28.7 24.3 264
5 0.0032 6.20 28.4 28.0 280 28.7 24.9 249
10 0.0062 6.25 284 282 28.2 289 25.5 24.3
15 0.0096 6.28 284 282 282 29.1 25.8 239
30 0.0206 6.30 28.4 28.2 28.2 29.7 27.8 232
45 0.0323 6.35 286 28.2 282 2.9 28.9 230
60 0.0429 6.45 28.4 28.2 28.2 30.3 29.9 226
120 00812 6.60 289 28.2 28.2 30.7 30.7 226
180 0.1142 6.80 28.6 28.2 282 30.9 30.7 227
240 0.1432 6.95 28.6 28.2 282 30.9 299 216
300 0.1708 7.10 284 2384 234 30.1 28.9 214
360 0.1922 7.30 28.2 28.0 28.0 301 28.4 216
420 02174 7.45 28.6 28.2 282 30.3 282 220
480 02419 7.65 28.6 280 28.0 2089 278 223
540 0.2582 7.80 284 28.0 280 30.1 274 214
600 0.2667 8.00 289 28.2 28.2 30.1 27.0 21.6
660 0.2828 8.10 29.1 280 238.0 30.1 26.8 216
720 0.3003 8.25 28.5 284 284 30.3 26.6 21.6
780 0.3204 845 284 284 284 303 26.6 21.2
840 0.3387 8.55 285 27.8 278 303 26.4 214
500 0.3472 8.75 284 28.2 282 29.5 26.0 214
960 0.3630 8.85 284 284 28.4 283 26.0 214
1020 0.3742 8.95 286 28.2 23.2 29.7 26.6 216
1080 0.3842 9.10 28.6 28.9 289 299 26.6 230
1140 0.3960 9.20 28.6 28.6 286 . 29.9 26.6 230
1200 0.4085 9.35 286 280 280 295 264 226
1260 0.3986 9.55 28.9 28.2 28.2 293 26.2 223
1320 0.4234 9.65 28.9 280 280 29.7 260 22,8
1380 0.4365 9.63 289 28.2 28.2 29.5 26.0 22.7

Tabela 1.1.5 - Transferéncia de Massa - G A,
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Anexo I - Resultades Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tuabo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m~ cm oC o °C °oC oC °oC
0 0.0000 9.05 29.1 28.0 28.0 283 24.9 23.0
5 0.0150 9.05 28.7 28.0 28.0 29.5 25.5 23.0
10 0.0038 9.5 28.7 28.2 282 295 25.8 23.0
15 0.0060 9.10 28.9 28.2 28.2 29.7 262 23.0
30 0.0147 9.10 28.9 284 284 30.7 27.8 234
45 0.0220 9.20 28.7 28.6 28.6 303 284 238
60 0.0284 825 287 28.6 28.6 30.1 28.9 23.4
120 0.0546 9.40 28.7 284 284 309 30.3 232
180 0.0790 9.65 28.7 28.2 28.2 311 30.5 236
240 0.1035 9.75 28.7 28.2 28.2 309 303 234
300 0.1252 9.95 28.7 286 28.6 313 30.5 238
360 - 0.1423 10.20 28.7 284 284 30.9 29.7 232
420 0.1620 10.40 28.5 28.4 284 309 283 231
480 0.1770 10.55 28.5 280 280 30.7 28.7 22.7
540 0.1952 10,75 28.5 238.0 28.0 30.5 28.5 229
600 02161 10.95 28.3 28.2 28.2 30.5 28.1 22,7
660 02322 11.10 28.3 28.2 282 30.3 279 232
720 0.2454 11.25 28.7 284 284 30.7 27.7 236
780 0.2577 11.40 28.7 28.2 28.2 30.1 215 22.6
840 0.2673 11.55 28.7 284 284 30.1 27.3 228
900 0.2817 11.65 28.3 284 284 30.1 269 220
960 0.2943 11.80 28.1 28.2 28.2 30.1 26.5 216
1020 0.3009 11.95 283 28.2 28.2 29.7 263 216
1080 0.3140 12,15 28.7 282 28.2 30.1 26.1 22.0
1140 0.3216 12,30 28.5 28.6 28.6 29.7 26.1 222
1200 0.3286 12.40 289 280 28.0 309 259 232
1260 03412 12.50 285 282 282 295 25.7 224
1320 03503 12.60 28.5 28.2 282 299 25.5 224
1380 0.3642 12,80 28.5 284 284 301 26.1 222
1440 0.3613 12.95 28.5 28.6 28.6 30.1 26.5 226
1500 0.3812 13.05 28.3 28.2 28.2 301 259 226
1560 0.3757 13.15 28.7 28.4 284 299 259 22.8
1620 03931 13.25 28.7 280 28.0 29.5 259 23.2
1650 03925 13.25 28.7 28.0 280 29.3 25.9 23.0
1665 0.3957 13.30 287 28.2 28.2 29.2 259 23.1
1680 0.4002 13.40 28.7 280 28.0 29.3 25.8 232
1695 04013 13.55 28.7 28.0 28.0 29.2 25.8 23.1
1715 0.3998 13.55 28.7 282 282 293 259 230
1745 0.3970 13.60 28.7 28.0 280 29.1 258 23.0
1775 04052 13.60 28.7 28.0 28.0 29.1 25.7 231
1795 04050 13.65 28.7 28.2 282 29.1 25.7 23.0
1825 04080 13.65 28.7 28.2 28.2 29.1 257 230
1835 0.4082 13,70 28.7 28.2 28.2 29.1 257 230
1845 04149 13.70 28.7 28.2 28.2 29.1 23.7 23.0

Tabela 1.1.6 - Transferéncia de Massa - 0, A,




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Congc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanoi Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
f1000
min Kg/m? cm °oC °oC °C °C °C oC
0 0.0000 310 27.6 28.2 28.2 28.9 239 232
5 0.0078 3.12 278 282 282 28.9 251 234
10 0.0171 3.15 284 28.4 284 201 26.4 234
15 0.0250 3.20 284 28.2 28.2 29.1 27.8 23.4
30 0.0515 3.25 284 28.4 28.4 29.9 30.7 237
45 0.0732 3.27 289 28.2 28.2 30.5 316 234
60 0.0920 3.30 28.7 28.0 28.0 30.5 32.0 232
120 0.1597 3.50 28.5 27.8 27.8 30.9 311 23.0
180 0.2150 3.65 28.3 280 28.0 309 30.1 228
240 0.2630 3.90 28.7 284 284 309 295 234
300 0.2985 4.10 28.9 28.4 28.4 311 29.1 23.0
360 0.3338 420 28.9 284 284 30.9 284 222
375 0.3443 4.30 28.8 282 282 30.5 284 224
405 0.3465 4.45 28.8 28.1 28.1 304 285 22.2
420 0.3540 4.50 28.7 28.1 28.1 30.5 28.6 223
435 0.3641 4,55 28.7 28.2 28.2 30.6 28.7 22.5
450 0.3767 4.65 28.8 28.3 28.3 304 28.8 224
460 0.3765 4.65 288 28.2 28.2 30.4 28.7 22.6
465 03776 4.65 28.9 281 28.1 30.5 28.6 223
470 0.3808 4.65 28.8 28.2 28.2 30.6 28.7 22.5
475 0,3870 4.65 28.8 28.2 282 304 28.6 22.2

Tabela 1.1.7 - Transferéncia de Massa - Q, 4,

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sar Cone Borb. Amb,
{1000
min Kg/m> cm °C °C °oC oC °C °oC
0 0.0000 6.25 28.4 286 28.6 28.8 25.7 258
5 0.0058 6.25 28.2 286 286 288 26.1 24.3
10 0.0114 6.30 28.6 28.6 28.6 28.8 26.7 238
15 0.0156 6.30 28.6 284 8.4 2.0 282 234
30 0.0321 6.35 286 28.6 28.6 29.6 29.5 230
45 0.0447 6.40 284 28.6 28.6 30.0 30.7 226
60 0.0553 6.45 28.6 28.6 28.6 306 311 226
120 0.1089 6.80 28.4 28.2 28.2 311 313 226
180 0.1423 7.15 284 284 284 315 311 226
240 0.1762 7.25 28.6 282 28.2 315 29.9 230
300 02055 745 286 28.6 28.6 317 29.5 228
360 02308 7.75 286 28.2 28.2 311 289 214
420 02644 7.80 286 28.2 282 309 28.2 214
480 0.2667 8.00 28.6 282 28.2 30.7 279 214
540 03052 8.25 28.6 28.2 28.2 309 275 214
600 0.3289 8.45 28.6 282 282 311 27.3 214
660 0.3465 8.60 284 28.2 28.2 30.1 271 214
720 0.3653 8.95 2856 28.0 28.0 30.3 26.9 21.6
780 03758 9.10 28.8 28.2 282 30.5 269 214
840 0.3996 9.15 28.2 282 28.2 30.1 26.7 214
200 (4013 9.35 28.4 28.4 28.4 30.1 26.7 214
Tabela 1.1.8 - Transferéncia de Massa - G, A,




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanoi Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m> cm °oC °C °C °C oC oC
0 0.0000 920 28.7 282 28.2 284 255 24.1
5 0.0039 9.20 28.4 28.2 28.2 28.7 26.0 238
10 0.0067 922 284 28.2 282 289 26.6 239
15 0.0103 9.25 284 28.2 282 29.5 27.6 236
30 0.0207 9.35 28.6 28.2 28.2 29.7 28.8 23.8
45 0.0299 9.37 284 284 284 30.5 29.9 234
60 0.0389 9.43 29.1 28.6 286 31.2 30.1 23.2
120 0.6969 9.70 284 284 284 312 316 230
180 0.1006 9.90 28.9 28.4 284 31.8 31.6 232
240 0.1262 10.10 289 28.2 28.2 316 31.2 234
300 0.1501 1035 287 284 28.4 314 310 23.2
360 0.1746 10.60 28.5 284 284 31.0 309 236
420 0.1908 10.80 28.3 28.0 28.0 30.8 299 23.0
480 02122 11.00 28.7 280 28.0 30.8 29.5 228
540 0.2340 11.15 28.3 28.0 28.0 30.8 28.5 22,6
600 0.2494 1130 28.7 284 284 312 282 223
660 0.2694 11.45 28.7 28.0 280 320 28.0 224
720 0.2835 11.70 28.5 28.0 28.0 316 27.8 222
780 0.2979 11.90 28.7 28.2 282 31.2 27.6 224
840 0.3096 12.10 28.7 28.0 28.0 31.0 274 224
900 0.3256 12.25 28.5 280 28.0 30.5 26.8 222
960 0.3368 12.25 28.3 28.0 28.0 30.3 26.6 222
1620 0.3493 12.45 285 28.0 280 30.1 26.2 222
1080 0.3591 1270 28.5 284 284 30.7 26.4 2.2
1140 0.3676 12.85 28.5 282 282 30.7 264 220
1200 03771 13.05 28.5 284 284 30.5 264 222
1230 0.3836 13.15 28.7 28.2 28.2 30.5 264 222
1260 0.23900 13.15 28.9 28.0 28.0 30.5 26.4 222
1290 03958 13.20 28.7 28.0 280 305 26.4 222
1320 0.3966 13.20 28.5 28.2 28.2 30.5 2604 22.2

Tabela 1.1.9 - Transferéncia de Massa - 0, A,




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp, Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat, Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m?> cm oC oC oC oC oC oC
0 0.0000 3.20 284 28.4 284 30.5 26.4 24.3
5 00138 330 28.7 28.2 282 30.5 29.1 239
10 00313 335 28.7 28.2 282 309 30.7 238
15 0.0435 3.40 286 28.2 282 309 31.6 238
30 00517 345 28.7 282 28.2 311 333 23.8
45 0.1117 3.65 28.6 282 282 311 33.9 23.6
60 0.1411 3.70 28.4 280 280 313 33.9 236
120 0.2342 4.00 28.7 280 280 311 316 234
180 03013 420 28.7 28.2 28.2 315 30.3 23.2
220 0.3355 4.40 28.7 28.2 282 313 29.1 23.2
225 03392 4.50 28.7 284 284 31.3 289 23.0
230 0.3418 4.60 28.7 282 28.2 313 289 23.2
235 0.3463 4.65 28.7 282 282 313 28.9 230
240 0.3503 4.70 28.7 28.2 282 313 28.9 232
245 0.3559 4.70 287 284 28.4 313 28.7 232
250 03540 4.75 28.7 282 282 311 289 23.1
255 03615 4.80 28.6 28.2 28.2 31.3 28.5 23.1

Tabela I.1.10 - Transferéncia de Massa - , A,

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb,
/1000
min Kg/m3 cm °C °C °C oC °C °C
0 0.0000 6.10 28.6 28.2 282 29.9 24.1 222
5 0.0073 6.20 28.8 27.8 278 299 249 224
10 00144 6.25 283 27.6 27.6 29.7 26.0 222
15 0.0211 6.30 28.1 276 276 29.7 26.7 216
30 0.0417 6.35 286 27.8 27.8 30.9 29.7 222
45 0.0604 6.45 28.1 28.0 28.0 30.9 31.2 2290
60 0.0756 6.50 28.6 28.0 28.0 312 318 22.0
120 0.1358 7.00 28.6 280 28.0 322 31.8 214
180 0.1823 7.20 28.1 23.0 28.0 314 30.5 2186
240 02239 7.50 28.4 28.2 282 316 29.9 222
300 0.2593 7.80 284 28.2 28.2 314 28.7 212
360 0.2876 7.85 286 282 282 30.3 284 21.2
420 0.3175 8.10 284 276 276 30.7 284 212
480 0.3409 8.25 28.5 27.8 27.8 30.2 28.2 213
495 0.3466 8.30 286 279 279 304 28.2 214
515 0.3497 8.35 28.5 27.9 279 30.1 28.2 216
520 0.3585 8.35 284 280 280 30.1 28.0 214
530 0.3592 8.40 28.5 28.0 28.0 30.1 28.1 215
540 0.3641 8.40 286 28.1 28.1 30.2 28.0 21.5
545 0.3706 8.40 28.6 28.2 28.2 302 28.0 215
550 0.3697 845 28.5 28.2 28.2 30.1 28.0 21.5
560 03724 8.45 285 282 28.2 30.1 28.0 21.5

Tabela I.1.11 - Transferéncia de Massa - 0,4,




Anexo I - Resuitados Experimentais

Tempo Cone. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
Etanol Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
min Kg/m> cm oC °C °C °C °C °C
0 0.0000 930 28.4 28.4 28.4 299 26.4 24.3
10 0.0104 9.40 284 28.4 284 30.1 27.6 241
15 0.0158 945 28.4 284 284 30.1 286 24.1
30 0.0313 9.55 28.4 28.4 284 299 29.9 24.1
45 0.0437 9.70 28.9 28.4 284 309 311 24.1
60 0.0581 9.75 284 284 284 309 31.8 243
120 0.1001 10.00 28.8 28.4 284 31.6 33.0 238
180 0.1403 10,40 28.6 28.2 28.2 3.2 322 24.1
240 0.1720 10.60 28.8 28.8 288 314 31.8 234
300 0.2066 10.95 28.6 28.4 284 312 30.9 234
360 02349 11.20 28.8 28.2 28.2 312 299 23.0
420 02573 11.60 284 23.0 28.0 31.0 29.3 24.1
480 02828 11.80 284 28.0 28.0 312 29.1 234
540 03027 12,20 28.8 284 28.4 310 29.3 234
600 0.3104 12.40 282 28.0 28.0 30.7 28.6 23.0
660 (0.3243 12.65 28.2 2380 280 30.5 28.4 232
720 0.3412 12.85 284 28.0 28.0 30.9 282 234
780 0.3560 12.95 286 28.2 282 309 28.2 228
835 0.3693 13.00 284 28.2 28.2 30.7 28.2 23.0
840 0.3713 13.05 284 282 282 30.7 28.0 230
845 0.3723 13.10 282 282 282 30.7 28.0 23.0
855 0.3739 13.10 28.2 28.2 28.2 30.7 28.0 230

Tabela 1.1.12 - Transferéncia de Massa - O, A,

1.2 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa

As Tabelas 1.2.1 a L.2.27 apresentam os resultados experimentais coletados para a
rransferéncia simultanea de calor e de massa 2 trés diferentes temperaturas nos saturadores de ar
com etanol, cujos valores foram de aproximadamente:

T,=45°C
T, =55°C
T,=65°C

Em cada uma das temperaturas acima citadas, foram realizados experimentos para trés
diferentes vazodes de ar na fase gasosa, quais sejam:

Q =298E~5m’/s
Q, =386E~5m’ /s
Q,=570E-5m’ /s




Anexo I - Resnitados Experimentais

Para cada uma das temperaturas e vazdes foram realizados trés experimentos com
aproximadamente as seguintes alturas iniciais de dgua na fase continua:

A =003m
A, =006m
A, =009m
Tempo Congc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp, Temp. Temp.
f60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
f1000
s Kg/m? m oC °C oC °C °C °oC
0 0.0000 3.50 473 44, 44.4 387 25.7 234
5 0.0208 3.60 471 452 44.9 38.7 32.2 234
15 0.0495 3.70 46.5 45.2 450 40.1 36.4 232
30 0.0894 3.80 46.5 45.4 46.4 42.1 355 23.0
60 0.1657 4.10 48.6 452 46.4 425 40.6 23.0
90 0.2289 4.40 49.5 45.2 46.4 427 40.2 236
120 02776 4.70 49.7 45.2 46.4 423 39.5 23.0
145 (0.3081 4.90 50.1 448 46.4 420 389 232
155 03224 4.95 49.9 448 46.4 42,0 38.7 232
160 0.3299 5.00 49.5 44.8 464 42.0 38.5 23.0
165 0.3347 5.00 499 448 46.4 420 38.7 23.0
170 0.3423 5.10 49.7 44.8 46.4 420 38.7 23.6
175 0.3438 5.10 49.7 4.8 46.4 42.0 38.5 234
180 0.3532 5.10 49.7 44 8 46.4 420 38.5 236
185 0.3576 5.15 49.7 44.8 46.4 420 385 232
190 0.3599 5.20 497 44.8 46.4 42.0 38.1 23.0

Tabela 1.2.1 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T;QxAx

Tempo Conc. Alura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
160 Etanol /100 Tubo Banho Sat, Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m oC oC oC oC oC °C
0 0.0000 7.10 442 450 448 393 24.5 232
6 0.0119 7.30 44.4 45.0 44.8 37.2 29.7 226
15 0.0234 7.45 45.5 450 448 389 32.8 22.8
33 0.0487 7.50 45.5 45.0 44.8 412 36.8 234
60 0.0895 7.70 45.1 450 454 41.8 389 234
90 0.1250 8.00 45.9 45.0 444 423 40.0 238
120 0.1624 845 444 45.8 452 425 398 226
150 0.1933 8.70 45.4 45.2 45.0 42.5 39.2 234
180 02218 9.00 45.9 450 44.6 419 38.7 232
210 0.2453 9.20 46.7 45.0 44.6 423 38.2 2340
240 0.2680 9.50 46.5 45.5 45.2 41.8 383 236
270 0.2866 9.85 459 454 452 41.8 38.1 230
300 0.3093 10.00 45.3 450 44.6 414 37.2 24.0
330 0.3235 10.20 46.1 452 44.8 414 37.0 228
360 0.3392 1040 45.5 450 444 41.2 364 228
375 0.3445 10.55 46.7 452 44.6 41.6 37.0 232
350 0.3498 10.60 47.1 450 44,4 414 36.6 226
400 0.3576 10.70 471 44.8 44.2 41.2 36.6 224
410 0.3565 10.75 46.7 44.8 44 .4 41.2 36.0 23.2

Tabela 1.2.2 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Masss - T1Qx Az




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Cone. Alfura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.,
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m oC oC oC °C °C °C
0 0.0000 11.20 47.8 454 450 37.2 24.7 236
5 0.0098 11.30 4713 45.4 45.0 36.0 272 232
15 0.0177 11.40 459 450 44 .8 36.4 29.5 236
30 0.0304 11.50 437 450 44.8 38.1 324 23.0
60 0.0566 1L.75 444 45.0 448 412 36.4 232
90 00831 12.10 478 452 44.8 41.9 38.5 23.2
120 0.1079 1240 48.0 45.0 44.8 42.1 38.7 232
150 0.1316 12.70 47.8 452 450 42.1 38.9 232
180 0.1528 13.05 473 454 45.0 420 385 234
210 0.1736 13.40 46.3 45.4 452 42.0 38.1 238
240 0.1915 13.60 46.1 454 45.2 41.8 37.7 232
270 0.2096 13.85 46.5 45.0 44.6 41.6 37.2 234
300 0.2249 14.10 46.3 44.6 444 414 36.6 23.0
330 02363 14.40 46.3 4.8 4.6 41.2 36.4 234
360 0.2526 14.60 47.5 45.2 44.6 414 36.4 234
390 02652 14.85 47.5 45.6 45.0 41.6 36.8 234
420 0.2455 15.10 47.7 454 44.8 414 36.4 238
450 0.2847 15.40 46.5 452 44.6 41.2 364 234
480 03011 15.65 45.7 4486 438 40.8 355 228
510 0.3186 15.90 459 4.4 434 40.2 35.1 22.8
540 0.3250 16.15 411 454 438 404 353 232
570 0.3362 16.30 47.7 454 430 40.2 355 23.0
600 03413 16.60 48.8 454 40.8 39.1 35.1 232
615 0.3439 16.65 484 452 40.6 385 34.7 232
630 0.3557 16.70 48.8 452 397 38.1 339 232
645 0.3538 16.80 484 452 39.3 37.6 335 23.2

Tabela 1.2.3 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T1Q1A3

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.

/60 Etanol /100 Tubo Banho Saz. Cone Borb. Amb,
f1000

s _Kg/m> m oC °C °C °C °C °C
0 0.0000 3.50 455 44,7 443 385 25.1 24.1
5 0.0233 3.65 457 449 443 39.3 324 23.6
15 0.0616 335 459 45.1 44.5 41.6 376 232
30 0.1176 390 46.9 45.1 44.5 43.1 41.2 23.0
60 0.2109 4.35 49.3 44.7 44.1 44.1 42.5 23.2
90 02841 4.75 499 447 44.1 433 412 228
105 03108 4.90 429 44.9 44.5 433 410 22.8
115 03382 5.10 49.7 44.5 44.1 42.7 40.2 224
125 0.3459 5.20 499 44.7 4.3 42.7 40.2 23.0

Tabela 1.2.4 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - IQQzAx

iz8



Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Cong. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m’ m oC oC °oC oC °oC °C
0 0.0000 7.10 51.8 449 44.5 36.6 258 23.0
5 0.0115 7.30 50.9 45.1 44.5 38.7 29.3 236
15 0.0303 7.40 49.5 45.3 45.1 40.8 34.1 236
30 0.0581 7.55 49.3 45.5 45.1 421 37.0 23.6
60 0.1138 7.90 50.1 45.5 45.3 43.9 414 23.2
%0 0.1652 8.35 50.5 45.5 453 44.1 41.6 230
120 0.2089 8.80 50.1 455 453 4.1 41.4 23.0
150 0.2466 9.10 516 45.5 453 43.7 40.8 232
180 0.2795 9.50 516 45.5 453 44.1 40.4 24.0
196 0.2948 9.75 51.6 45.5 45,3 43.7 404 23.8
210 0.3069 9.90 516 45.5 453 43.7 40.0 236
230 0.3208 10.10 514 455 45.3 43.5 39.8 240
240 0.3272 10.20 51.6 45.3 449 43.1 39.2 234
251 0.3349 10.30 51.0 45.1 447 42.7 39.0 23.0
255 0.3459 1040 50.8 453 449 429 394 23.4
260 0.3458 10.40 50.8 45.3 44.9 42.5 39.2 234
265 (.3493 10.50 50.6 45.3 44.9 427 39.0 234
270 0.3547 10.55 50.1 453 44.5 423 38.6 23.6
275 0.3542 10.60 49.7 453 44.3 421 384 23.2

Tabela 1.2.5 - Transferéncia Simulténea de Calor e de Massa - 71Q2A2

Tempo Conc, Altura Temp. Temp. Temp. Temp, Temp. Temp.
160 Etanol 1100 Tubo Banho Sat., Cone Borb. Amb.
/1000

5 Kg/m? m °C °C °C °C °oC °C
0 £.0000 10.60 47.3 45.3 44.5 389 249 234
5 0.0094 10,70 46.7 45.1 44.5 37.9 28.0 23.2
15 0.0207 10.85 45.1 44.9 4.5 389 31.7 234
30 0.0410 11.00 45.5 449 445 41.0 355 23.6
60 0.0795 11.40 457 449 44.5 42,2 39.3 23.0
90 (.1170 11.80 484 4.7 445 428 40.2 23.8
120 0.1525 12.30 48.4 44.7 4.5 429 40.8 234
150 0.1835 12.80 49.4 45.3 45.1 437 40.8 236
180 0.2116 13.15 50.0 453 45.1 43.1 40.2 236
214 0.2376 13.60 49.6 453 45.1 43.1 309 24.0
240 0.2590 13.90 498 459 455 43.1 39.5 234
272 0.2781 14.25 49.8 45.9 45.3 429 35.1 234
301 0.3040 14.60 49.8 45.7 45.1 429 38.7 23.6
320 03155 14.90 49.6 45.7 447 43.1 383 234
335 0.3272 15.00 50.2 45.7 449 43.1 38.7 23.6
350 (.3361 15.25 494 45.5 4.5 424 38.5 23.0
365 0.3414 1540 48.8 455 443 422 38.3 234
380 0.3508 15.40 498 45.7 44.5 422 38.1 238
390 0.3439 15.585 49.8 45.7 445 42.0 37.8 234

Tabela 1.2.6 - Transferéncia Simultdnea de Calor e de Massa - T1Q2A3




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc, Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp, Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1060
8 Kg/mj m °C oC °C °C oC oC
0 0.0000 3.50 46.7 449 44.5 375 24.7 234
5 0.0255 3.70 459 44.9 44.5 38.7 314 23.0
17 0.0788 3.90 449 449 44.5 420 40.0 230
30 0.1294 4.10 44.7 4.7 44.3 429 414 23.6
45 0.2107 4.40 46.1 44.9 44.5 44.1 43.5 228
55 0.2245 4.50 46.5 44.7 44.5 44.3 42.5 22.6
70 0.2643 4.70 46.5 44.7 44.5 437 41.8 232
78 0.2834 4.80 46.7 44.7 44.5 43.5 41.8 22.8
83 0.2953 4.90 46.9 447 44.5 437 41.4 228
30 (.3087 5.00 47.1 44.7 44.7 43.7 41.2 23.0
95 0.3199 5.00 47.1 449 44.7 437 414 23.0
100 0.3308 5.10 47.1 45.1 44.7 43.7 41.2 23.0
105 0.3331 5.20 47.5 45.1 44.9 437 414 23.0
110 0.3434 5.25 41.7 45.1 44.9 43.7 414 23.6

Tabela [.2.7 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TIQJA1

Tempo Conc, Alwra Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m oC oC oC °C °C °C
0 0.0000 7.00 49.8 4.5 43.9 40.2 25.6 23.6
5 00183 7.30 494 44.5 43.9 396 30.7 232
15 0.0418 7.40 49.2 45.3 44.7 41.8 36.2 236
36 0.0796 7.65 484 4.7 44.1 42.9 40.2 234
60 0.1402 8.05 488 447 44.1 439 42.1 236
50 0.1976 8.55 484 45.1 44.5 43.9 42.0 230
120 0.2393 9.05 462 44.9 44.3 439 412 23.2
150 0.2807 9.45 490 451 449 43.9 408 23.8
180 03145 9.90 494 45.3 44.9 43.7 40.2 23.6
195 0.3296 10.05 49.2 45.3 449 43.7 40.2 23.2
200 0.3349 10.10 490 453 449 437 40.0 23.2
208 0.33%6 10.2¢ 49.2 45.3 44.9 43.5 39.8 23.2
210 03432 10.25 49.4 45.3 449 43.5 3938 234
215 0.3465 10.30 49.6 453 449 43.5 39.8 234
220 0.3452 10.40 49.6 45.3 44.9 43.5 39.6 23.2

Tabela 1.2.8 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T}‘Q,3 A,




Anexo I - Resuitados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb,
/1000
s Kg/m> m °C °C . °C °C °C oC
0 0.0000 10.60 493 45.1 44.9 37.8 24.5 22.8
5 0.0095 10.75 48.2 45,1 44.9 372 27.0 230
15 0.0230 10.90 459 45.1 44.9 38.7 31.2 228
30 0.0440 11.10 457 45.1 449 40.8 36.2 22.6
60 0.0875 11.60 45.9 451 49 42.0 38.2 22.6
90 0.1333 12.15 47.1 45.1 449 42.6 40.8 23.0
120 0.1685 12.60 473 45.1 449 42.5 40.6 226
150 0.2020 13.10 47.7 449 443 43.8 40.8 224
180 0.2286 13.55 413 449 44.1 431 39.8 220
210 0.2564 13.90 47.3 449 44.1 42.4 38.9 226
240 0.2758 14.30 47.7 449 44.7 422 38.7 230
270 0.3028 1470 48.2 449 443 42.8 39.1 234
303 0.3190 15.10 49.0 449 439 42.6 38.3 234
332 03337 15.40 48.8 449 43.1 42.0 37.8 228
345 0.3524 15.60 47.9 449 431 41.8 37.6 228
360 0.3515 15.75 48.2 449 42.5 41.6 37.4 224

Tabela 1.2.9 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 17"1§23A3

Tempo Conc. Aliura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
J60 Etano} /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb., Amb.
/1000
s _Kg/m? m o °C °C °oC oC °C
0 0.0000 340 68.7 54.8 54.0 49.7 23.6 23.8
5 0.0215 3.50 68.5 55.0 54.4 49.5 357 23.8
10 0.0463 3.60 68.0 552 54.8 50.5 41.6 236
20 (0.0973 3.75 66,7 55.2 54.8 53.1 47.3 234
30 0.1506 3.90 66.1 55.2 54.8 54.2 497 234
40 0.1984 4,10 66.3 554 35.0 54.8 52.5 23.4
54 0.2523 445 65.5 55.4 55.0 55.2 50.7 234
60 0.2733 4.55 65.5 554 55.2 55.0 50.5 24.1
66 02886 4.70 663 5586 552 350 50.3 23.6
72 0.3156 4.80 65.9 354 54.8 55.0 304 23.2
81 0.3338 4.95 66.1 56.0 55.4 552 50.4 240
84 0.3443 5.00 66.1 56.4 552 554 503 245
87 03524 5.05 66.3 56.2 55.4 554 30.3 24.7
90 0.3548 5.15 65.9 55.8 554 54.8 49.9 4.0

Tabela 1.2.10 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TleAl




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp,
/60 Etanol 100 Tubo Banho Sat. Cone Borb, Amb.
/1000
s Kg/m> m °C °C °C °C °C oC
0 0.0000 6.90 57.3 54.6 54.8 48.8 24.7 224
5 0.0146 7.15 54.3 55.0 54.6 46.3 31.6 220
10 0.0262 7.20 55.8 55.2 54.8 47.6 355 22.6
30 0.0738 7.50 57.3 54.6 54.2 512 44.2 226
60 0.1454 8.00 62.3 542 54.2 52.8 48.2 22
90 0.2108 8.70 63.3 544 54.2 532 48.6 222
120 0.2653 9.30 63.7 55.0 54.6 54.2 48.2 228
150 0.3053 9.80 63.9 54.6 542 534 473 220
165 0.3226 10.10 64.6 55.0 544 53.0 46.7 22.8
170 0.3283 10.20 64.8 55.0 54.6 534 46.9 23.8
176 0.3352 10.30 63.0 55.0 544 534 46.7 234
181 0.3356 10.40 65.2 55.0 54.2 534 47.1 22.8
185 0.3394 10.50 65.6 55.0 544 53.6 46.9 228
190 03411 10.60 65.4 55.0 54.4 53.2 46.7 23.6

Tabela 1.2.11 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - T‘le A2

Tempo Conc. Alwra Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol J100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m” m oC °C °C oC °C °C
0 0.0000 10.40 59.3 56.0 558 46.5 24.3 232
5 00118 10.60 584 55.8 55.6 46.1 20.3 230
11 0.0209 10.70 58.2 564 56.2 47.8 331 236
30 (.0511 11.00 58.2 558 55.8 50.5 40.8 24.0
50 (.0844 11.40 612 556 55.4 51.2 45.6 23.2
70 0.1199 11.90 61.4 55.6 552 33.6 48.0 23.2
20 0.1538 12.30 61.8 55.8 55.6 54.4 49.0 24.1
110 0.1818 12.70 620 35.6 552 54.2 49.0 232
130 0.2068 13.10 624 55.6 554 54.4 48.8 236
150 0.2327 13.50 62.2 55.8 554 54.2 48.4 23.2
170 0.2570 13.90 62.4 556 550 55.2 478 232
190 02758 14.30 65.0 56.0 55.2 54.2 47.8 24.0
211 0.2972 14.60 64.8 556 54.4 532 47.5 23.8
230 0.3079 14.90 65.4 356 546 532 47.1 240
250 0.3297 15.30 66.0 55.6 54.4 53.0 46.7 226
270 0.3380 15.55 65.8 5356 53.6 52.8 486.3 226
275 0.3463 15.65 66.0 55.6 54.0 526 46.1 234
280 0.3482 15.75 66.0 55.6 335 526 45.9 232
286 0.3544 15.80 65.8 556 535 52.6 45.9 226
290 0.3555 15.85 65.4 55.6 53.3 522 45.8 226
205 0.3555 15.95 65.8 55.6 333 52.0 45.8 23.8

Tabela [.2.12 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - TleA3




Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp, Temp. Ternp., Temp. Temp. Termp.
/60 Ftanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000

s Kg/m~ m °C oC oc oC oC oC
0 0.6000 343 69.8 556 55.0 487 25.8 24.1
7 0.0322 3.70 67.6 556 552 51.8 41.8 235
11 0.0750 3.70 66.3 55.6 55.2 53.0 45.8 234
25 0.1730 3.80 64.6 56.2 534 55.8 558 240
35 0.2325 4.50 63.7 56.0 554 56.2 53.1 232
45 0.2837 4.85 63.9 56.2 55.6 56.6 53.3 24.1
55 03239 5.10 63.1 56.0 55.4 56.2 52.6 23.0
60 0.3424 5.30 63.1 564 356 56.4 52.6 2.8
63 0.3632 5.40 62.9 56.4 554 564 524 238

Tabela 1.2.13 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TzQeAl

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp., Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m? m oC oc oc o°C oC o¢
0 0.0000 7.00 62.9 55,6 56.0 49.0 25.1 23.2
5 0.0138 7.15 62.5 554 56.0 49.7 33.0 23.0
10 0.0356 7.30 61.0 55.6 552 512 389 24.1
30 0.1072 1.70 62.3 554 55.0 53.7 484 23.6
50 0.1743 8.30 62.3 54.8 54.6 54.8 509 234
0 0.2350 8.90 62.7 55.0 54.8 55.2 51.0 24.3
90 0.2757 9.40 63.1 55.0 344 54.8 51.0 226
111 0.3197 10.00 63.5 55.0 544 54.6 49.6 22.8
120 0.3365 10.25 63.3 55.0 542 544 49.2 22.8
125 0.3323 10.35 63.7 554 546 34.8 49.6 234
130 0.3563 10.50 63.9 55.6 548 55.2 49.6 241
135 0.3604 10.65 64.1 55.8 34.8 548 49.6 24.1

Tabela 1.2.14 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T‘zQzA2

Tempo Conc. Almra Temp, Temp. Temp. Temp, Ternp. Temp.
/60 Etanol f100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb,
/1000
$ Kg/m- m oC oC oC oC oC oC
0 0.0000 10.40 57.6 56.9 564 48.8 255 230
5 00135 10.76 60.3 56.4 55.6 476 3.4 22.8
10 0.0234 10.80 59.5 56.0 550 488 356 236
30 0.0682 11.30 59.0 55.0 54.4 516 44.4 234
50 0.1136 11.90 62.0 554 54.8 542 48.4 234
70 0.1569 12.55 62.7 55.6 55.0 55.0 505 234
S0 0.1960 13.00 62,7 544 53.6 54.4 50.1 224
110 02312 13.55 62.9 548 540 54.6 49.7 23.8
130 02532 14.00 63.1 554 54.4 54.8 49.5 22,6
151 0.2881 14.60 63.1 54.6 53.0 33.6 48.4 226
170 0.3107 15.00 62.9 350 528 332 48.0 22,6
181 0.3262 15.00 62.2 54.8 522 33.2 47.8 226
191 0.3362 15.30 63.5 352 52.8 534 48.0 22.8
203 0.3463 15.55 63.1 55.0 524 52.8 474 22.8
208 0.3488 15.65 62.9 55.0 524 524 413 22.8
213 0.3511 15.70 629 552 52.0 524 47.3 228
218 0.3587 15.80 63.3 55.4 52.0 52,6 47.1 22.8

Tabela 1.2.15 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - Lo A,
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Anexo ! - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altara Temp, Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m °C oC oC oC oC oC
0 0.0000 3.40 69.5 56.0 554 50.1 253 23.2
5 0.0441 3.70 67.4 56.0 55.2 51.6 393 238
10 0.0855 3.90 65.0 54.8 54.4 52.8 458 236
20 0.1650 4,25 63.3 550 54.0 55.0 51.6 23.0
30 0.2285 4.60 62.7 554 54.2 56.0 530 22.8
40 03074 4.90 63.1 55.4 54.8 56.4 53.1 236
43 02987 5.00 63.1 552 54.6 56.4 53.1 234
45 03102 5.10 62.9 55.2 54.6 56.4 53.3 238
47 0.3187 3.20 62.9 554 54.4 56.4 53.1 23.8
50 0.3307 5.20 62,9 554 54.8 56.4 53.0 23.2
52 0.3381 5.25 62.9 554 54.6 56.4 53.0 22.8
54 0.3480 5.30 62.9 554 54.8 56.4 526 228
57 0.3579 5.40 62.9 554 54.8 52.2 52.6 23.6

Tabela 1.2.16 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - ’1”29,,141

Tempo Conc. Allura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m? m °C oC °C °oC oC °oC
0 0.0000 7.10 74.1 56.0 50.1 50.7 28.0 240
5 0.0362 7.30 66.7 554 54.8 51.2 33.7 23.2
11 0.0546 7.75 65.3 554 543 526 389 234
25 0.1116 7.90 644 55.8 54.8 55.2 43.5 23.6
45 0.1838 8.70 63.3 35.4 54.3 55.8 50.3 234
65 0.2478 9.35 63.3 55.2 54.1 556 524 236
85 0.3005 9.90 62.5 54.6 533 550 51.8 232
95 03171 10.15 62.9 35.0 535 552 508 23.8
100 0.3251 10.30 62.7 54.6 533 55.0 50.5 238
105 03355 10.40 62.5 35.0 53.1 54.4 50.3 23.2
108 03402 10.50 62.1 552 53.0 553 50.0 232
111 03464 10.60 62.9 554 53.0 55.3 49.7 232
114 0.3543 10.70 62.9 55.0 52.8 55.3 50.1 238
117 0.3560 10.75 62.9 55.0 52.8 55.3 49.7 232

Tabela 1.2.17 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TzQaAz
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Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Alwra Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
160 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb,
/1000
S Kg/m> m °C oC oC oC oC oC
0 0.0000 1040 60.3 552 54.8 48.4 25.3 220
5 0.0037 10.70 60.1 55.2 54.4 415 305 230
10 0.0170 10.80 60.1 54.8 53.6 49.2 347 229
20 0.0293 11.15 60.1 54.5 534 50.7 41.0 23.8
30 0.0563 1140 60.8 54.8 536 524 45.6 230
40 00844 11.80 60.8 54.8 53.3 53.3 48.7 232
50 0.1113 12.20 60.6 54.5 52.9 53.7 493 224
60 0.1343 12.50 60.4 53.9 529 53.5 497 222
80 0.1620 13.20 60.6 54.8 529 53.7 50.1 226
95 0.2025 13.80 60.2 54.3 52.9 53.7 50.1 220
105 02367 14.10 60.2 54.1 54.2 53.7 50.1 23.0
115 0.2569 14.30 61.6 55.0 54.2 53.7 494 232
125 02745 14.50 62.0 55.0 54.2 53.7 49.3 234
135 0.2909 14.80 62.0 54.8 542 53.0 48.8 234
150 0.3012 15.20 62.0 54.8 53.6 51.6 471 22.6
160 0.3187 15.30 62.2 54.8 536 51.0 46.1 230
165 0.3295 15.40 62.2 548 53.8 50.7 45.8 234
170 (.3299 15.50 62.4 54.8 54.0 50.3 45.6 228
175 0.3318 15.60 62.8 54.8 53.6 50.1 454 224
180 03454 15.70 62.8 548 53.6 49.7 44.6 23.0
185 0.3448 15.80 62.8 54.8 534 49.3 444 226
192 0.3506 15.85 63.3 54.8 53.4 484 43.1 224
195 0.3530 15.90 63.3 54.8 534 48.2 42.9 22.6

Tabela 1.2.18 - Transferéncia Simultdnea de Calor e de Massa - I;Qj A3

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol {100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m? m oC oC °C °C °C °C
] 0.0000 320 719 65.9 65.3 612 312 24.3
4 0.0429 3.60 774 65.5 64.2 614 44 8 24.3
10 0.1353 390 812 65.0 63.5 652 58.0 232
15 0.1849 420 80.6 64.8 63.3 65.7 60.5 230
18 0.1959 4.25 80.6 64.8 63.3 65.7 60.5 230
19 (0.2096 425 806 64.8 63.3 65.9 61.0 23.0
20 02172 4.30 80.6 64.8 63.3 65.9 61.2 230
21 02156 435 80.6 64.8 63.3 66.1 614 230
22 0.2235 4,40 79.2 64.8 63.1 66.3 61.6 230
23 (.2333 445 79.2 64.8 63.1 66.3 61.8 230
24 0.2352 4.50 792 64.8 63.1 63.5 61.8 23.0
25 0.2317 4.50 79.2 64.8 63.1 63.5 61.8 230

Tabela 1.2.19 - Transfer€ncia Simultinea de Calor e de Massa - TsQle
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Anexn I - Resunitados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp, Temp. Temp. Temp. Temp.
f60 Etanol /100 Tubo Banho Sat, Cone Borb. Amb,
/1000

s Kg/m> m oC °C °C °C °C °C
0 0.0000 6.90 87.9 65.5 65.0 60.7 28.9 232
4 0.0214 7.15 85.7 65.5 64.8 60.9 35.1 23.0
10 0.0500 7.35 81.8 65.5 64.4 62.4 44.8 234
15 0.0761 7.50 79.1 65.2 64.3 63.5 50.5 238
25 0.1256 7.80 76.6 65.0 64.1 64.8 56.7 232
35 0.1747 8.30 756 65.0 63.9 65.2 60.1 230
40 0.2007 8.60 751 64.8 63.5 65.0 60.5 23.0
45 0.2213 8.75 74.7 64.8 63.5 65.2 60.9 23.0
48 0.2378 8.85 4.7 650 63.5 65.0 60.7 234
50 0.2447 8.95 74.7 65.0 635 63.2 60.9 234
52 0.2465 9.10 74.7 65.0 63.5 65.2 60.9 234
54 0.2527 9.10 74.7 65.0 63.5 65.2 60.9 234

Tabela 1.2.20 - Transferéncia Simuitinea de Calor ¢ de Massa - 'I;L’ZIA2

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
160 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m> m °C °C °C °C °C oC
0 0.0000 10.70 71.1 663 65.5 57.5 210 222
3 0.0158 10.80 70.9 66.5 65.0 56.9 339 23.0
10 0.0364 11.00 70.9 66.3 64.6 59.9 42.0 23.0
15 0.0531 11.20 71.9 66.1 64.0 60.3 46.3 222
25 0.0868 11.50 71.9 66.1 64.2 622 53.1 24.0
35 0.1241 12.10 71.5 65.7 63.7 63.9 571 224
55 0.1854 13.00 75.6 65.2 62.7 64.6 59.5 232
70 02279 13,70 764 65.2 62.5 65.0 59.9 238
85 0.2570 14.30 76.2 64.6 614 63.9 58.6 232
88 0.2600 14.40 76.2 64.6 614 63.7 584 232
90 0.2633 14.40 76.2 64.6 61.4 63.5 58.2 232
91 0.2617 14.40 76.2 64.6 614 63.5 58.2 232

Tabela 1.2.21 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - i"sQlA3

Tempo Cong. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
160 Etanol 7100 Tabo Banho Sat Cone Borb. Amb,
/1000
s Kg/m® m oC oC oC oC °C °C
0 0.0000 340 806 64.6 64.0 60.5 31.0 23.8
4 0.0584 3.70 79.3 64.6 63.8 61.6 48.0 238
10 0.1312 4.00 774 64.6 63.8 64.2 59.2 23.2
12 0.1605 4.40 76.8 64.8 64.0 63.2 61.3 23.6
15 0.2001 4.75 76.4 64.8 64.2 65.7 61.6 23.6
16 02101 5.20 75.6 650 64.4 65.9 61.2 23.2
17 02199 5.45 762 65.2 64.6 65.7 60.9 236
18 02332 5.50 76.2 652 64.6 65.5 60.5 23.2
15 0.2446 5.55 76.2 65.2 4.6 65.7 60.7 23.2
20 0.2507 5.70 76.2 635.2 64.8 65.3 60.3 23.2

Tabela 1.2.22 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TstAI

136



Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc., Altara Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
J60 Etanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m?> m °C °C °C °C °C °C
0 0.0000 7.00 79.3 64.2 59.7 61.4 26.2 23.6
4 0.0415 7.30 78.5 642 622 60.7 41.0 234
10 0.0813 7.60 71.6 64.8 62.2 62.2 499 23.6
15 0.1161 7.90 76.8 64.8 62.5 63.9 558 24.1
20 0.1506 8.20 76.2 64.6 61.8 63.9 57.8 24.0
23 0.1675 8.30 76.2 64.8 61.8 63.9 59.0 24.0
26 0.1717 845 76.2 64.8 61.4 63.9 59.5 24.0
30 0.1967 8.80 76.2 64.8 614 64.2 599 24.0
35 0.2171 8.95 75.4 64.4 610 65.0 60.1 24.0
38 02306 9.05 5.4 64.4 61.0 65.0 59.9 24.0
40 02371 9.15 75.4 64.4 61.0 64.8 59.7 24.0

Tabela 1.2.23 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 17"3QzA2

Tempo Conc. Alira Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
je0 Etanol 1100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.,
/1000
s Kg/m> m °C °oC °C oC oC oC
0 0.0000 10.3 79.8 64.6 63.3 547 25.8 23.0
3 0.0154 104 78.5 64.6 629 573 333 22.8
10 0.0428 10.7 76.4 65.0 63.3 56.5 439 236
14 0.0603 10.8 76.0 64.3 63.3 60.7 47.6 234
25 0.1054 115 75.1 65.0 63.6 62.5 55.2 234
40 0.1656 124 749 65.0 63.6 63.5 58.6 234
50 02023 12.8 75.6 65.0 63.6 63.8 59.3 224
60 02248 13.2 74.5 63.9 63.6 63.8 58.6 23.8
70 02521 13.6 76.8 65.2 63.8 629 573 226
78 02579 13.8 76.8 65.2 63.8 61.8 55.8 226
80 0.2641 13.9 76.8 65.2 63.8 61.3 55.6 226
82 0.2600 13.9 76.8 85.2 63.8 612 55.2 226
84 02547 139 73.0 65.0 63.6 60.7 547 22.8
86 0.2624 14.0 78.5 65.3 64.2 60.7 54.1 22.8

Tabela 1.2.24 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - ngzAs

Tenipo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
j60 Etanol 100 Tubo Banho Sat. Cone Borb. Amb.
/1000
5 Kg/m> m °C oC °oC oC oC o
0 0.0000 3.50 73.2 65.2 62.0 59.7 30.7 232
2 0.0344 3.90 73.4 65.2 62.0 58.8 419 23.8
5 0.0768 4.00 73.8 65.0 620 60.3 518 23.6
10 0.1438 440 73.9 65.0 61.6 63.5 59.7 230
15 0.1974 4.70 74.1 65.2 61.6 64.2 61.4 22.8
18 0.2281 4.95 74.3 65.2 61.6 65.3 62.0 236
20 0.2496 5.10 74.3 65.2 61.6 65.7 62.0 23.6
21 0.2635 5.15 74.3 65.2 61.6 65.7 61.8 234
22 0.2641 5.25 74.3 65.2 61.6 63.7 61.8 23.8

Tabela 1.2.25 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 1";)Q,$A1
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Anexo I - Resultados Experimentais

Tempo Conc. Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/66 Ftanol /100 Tubo Banho Sat. Cone Barb. Amb.
/1000
5 Kg/m> m oC oC oC oC °C °C
0 0.0000 7.10 70.8 6505 65.3 59.0 33.7 23.2
3 0.0298 7.30 71.7 6503 64.0 584 374 232
10 0.0820 1.75 734 65.0 63.5 61.4 50.8 234
15 0.1280 8.00 74.1 65.0 64.4 63.7 571 232
25 0.1901 8.75 74.7 65.0 64.6 65.2 61.0 240
30 02192 9.10 74.7 65.0 64.0 65.2 61.0 236
32 0.2276 9.10 74.7 64.2 64.0 65.2 61.0 23.2
34 0.2356 820 74.7 642 64.0 65.3 60.9 232
35 02414 9.30 14.7 64.2 64.0 65.7 61.0 232
37 0.2526 9.40 74.7 64.2 64.0 659 610 232
38 0.2527 9.50 74.7 64.2 64.0 65.7 60.9 232

Tabela 1.2.26 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T3Q3 A._,

Tempo Conc, Altura Temp. Temp. Temp. Temp. Temp. Temp.
/60 Etanol /100 Tubo Banho Sat, Cone Borb. Amb.
/1000
s Kg/m? m °C °C oC °C °C °C
0 0.0000 10.70 73.4 65.0 64.0 60.3 27.8 226
3 0.0213 10.80 736 65.0 63.1 592 341 23.0
10 0.0541 11.10 743 65.2 62.9 614 454 230
15 0.0819 11.50 74.1 65.0 62.7 629 51.6 230
25 0.1304 12.20 73.6 65.0 62.5 64.6 578 23.0
29 0.1512 12.40 73.6 65.0 62.5 64.6 59.2 23.0
33 0.1716 12.70 73.6 65.0 62.5 65.2 60.3 230
40 0.1990 13.20 73.6 65.0 622 65.7 61.4 230
46 02297 13.60 73.6 65.0 62.2 65.9 614 23.0
50 0.2388 13.80 73.6 65.0 61.8 66.1 61.2 23.0
52 0.2516 13.80 73.6 65.0 61.8 66.1 61.2 23.0
54 0.2530 14.00 7356 65.0 61.4 65.9 61.0 230
56 02593 14.10 73.6 65.0 614 659 610 230
58 0.2587 14.20 73.6 65.0 61.2 66.1 61.0 23.0

Tabela 1.2.27 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 1”3§23A3
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Anexo Il - Resuitados do Modelo

ANEXO II - RESULTADOS DO MODELO




Anexo II - Resultados do Modelo

ANEXQO I - RESULTADOS DO MODELO

I1.1 -Tabelas dos Perfis de Concentracao e de Temperatura

IL.1.1 - Transferéncia de Massa Isotérmica

Tempo Conc. Etanoi /1000 Propriedades da Fase Liquida
/60 Kg/m3
s Exp. Modelo DifusIlidade Massa Esp. Viscosidade
108 m%s 103 Kg/m? 103 N g/m?
0 00000 0.0000 0.125 0.9945 0.8453
5 0.0054 0.0058 0.124 09938 0.8595
10 0.0081 0.0115 0.122 0.9931 0.8757
15 0.0144 0.0169 0.121 0.9924 0.8924
30 0.0325 0.0320 0.116 0.9903 0.9414
45 0.0468 0.0454 0.113 0.9885 0.9891
60 0.0645 0.0573 0.109 0.9868 1.0341
120 0.1208 0.0932 0.099 09815 1.1788
180 0.1622 0.1160 0.093 0.9780 12766
240 0.2015 0.1306 0.089 09757 1.3402
300 02317 0.1401 0.087 09742 1.3812
360 02645 0.1465 0.085 09731 14094
420 0.2896 0.1509 0.084 09724 1.4285
480 03163 0.1540 0.084 09719 14422
540 0.3325 0.1562 0.083 09715 14517
600 0.3524 0.1580 0.083 09712 1.4593
660 03673 0.1593 0.082 09710 14652
695 03813 0.1600 0.082 0.9709 14678
720 03901 0.1604 0.082 09708 14695
750 03946 0.1609 0.082 0.9707 14720
780 0.4043 0.1613 0.082 0.9706 14737

Tabela I1.1.1.1 - Transferncia de Massa - QOA1
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liquida

/60 Kg/m3

s Exp. |  Modelo Difusllidade Massa Esp. Viscosidade

1078 m¥/s 103 Kg/m? 103 N s/m?

0 0.0000 0.0000 0.125 0.9948 0.8908
5 0.0023 0.0028 0.125 0.9946 0.8964
10 0.0052 0.0056 0.124 0.9942 0.9043
15 0.0092 0.0084 0.123 09939 09123
30 00211 0.0163 0.121 09928 09366
45 0.0284 0.0238 0.119 09918 0.9604
60 0.0382 0.0309 0.117 0.9509 0.9842
180 0.1006 0.0748 0.104 0.9848 1.1524
240 0.1242 0.0903 0.100 0.9825 1.2178
300 0.1435 0.1026 0.097 0.9807 12712
360 0.1648 0.1124 0.094 09792 1.3150
420 0.1882 0.1203 0.092 0.9780 1.3500
480 0.2060 0.1267 0.090 09770 1.3783
540 02220 0.1318 0.089 09762 14016
600 0237 0.1359 0.088 09755 14202
660 0.2534 0.1393 0.087 09750 1.4359
720 0.2596 0.1421 0.087 0.9745 14487
780 0.2816 0.1444 0.086 09741 1.4587
840 0.2937 0.1463 0.085 09738 14678
900 0.3046 0.1479 0.085 09736 14742
960 03190 0.1492 0.085 09734 1.4805
1020 03262 0.1503 0.084 09732 1.4859
1080 03386 0.1513 0.084 09730 1.4904
1140 0.3453 0.1521 0,084 0.9729 1.4940
1200 03563 0.1528 0084 0.9728 1.4967
1260 0.3680 0.1535 0.084 09727 1.4994
1320 03763 0.1540 0.084 09726 1.5021
1380 03770 0.1545 0.083 09725 1.5047
1440 03875 0.1549 0.083 0.9724 1.5065
1500 0.3929 0.1553 0.083 09724 1.5083
1530 0.3964 0.1555 0.083 09723 1.5092
1560 0.4010 0.1557 0.083 09723 1.5101
1590 04002 0.1559 0.083 09723 15110

Tabela I1.1.1.2 - Transferéncia de Massa - QOA2
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Anexo I - Resuitados do Medelo

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liguida
/60 Kg/m3
s Exp. Modelo DifusItidade Massa Esp. Viscosidade
1078 m¥/s 103 Kg/m? 1073 N s/m2
0 0.0000 0.0000 0.125 0.9947 0.8793
5 0.0007 0.0019 0.125 0.9946 0.8820
10 0.0026 0.0039 0.124 09944 0.8877
15 0.0055 0.0058 0.124 0.9941 0.8934
30 0.0106 0.0114 0.122 0.9934 0.9096
45 0.0160 0.0168 0.121 0.9927 09256
60 0.0216 0.0219 0.119 0.9920 0.9421
120 0.0424 0.0406 0.114 0.9895 1.0062
240 0.0815 0.0702 0.106 0.9853 1.1196
360 0.1185 0.0917 0.100 0.9822 1.2006
480 0.1476 0.1074 0.095 0.9798 1.2775
600 0.1744 0.1189 0.092 0.9780 1.3283
720 0.2024 0.1274 0.090 0.9767 1.3664
840 02246 0.1337 0.089 0.9757 1.3950
960 0.2511 0.1384 0.087 0.9749 14160
1080 02725 0.1420 0.087 0.9744 14314
1200 0.2894 0.1447 0.086 0.9739 14441
1260 0.2951 0.1458 0.086 0.9737 1.4486
1320 0.3027 0.1468 0.085 09736 14530
1380 03109 0.1476 0.085 0.9734 1.4566
1440 03175 0.1484 0.085 09733 1.4602
1500 0.3269 0.1490 0.085 09732 14629
1560 0.3359 0.1496 0.085 0.9731 1.4635
1620 0.3431 0.150 0.085 09730 1.4682
1680 0.3475 0.1506 0.084 0.9730 14700
1740 0.3578 0.1510 0.084 09729 14718
1800 0.3588 0.1514 0.084 09728 14736
1860 03671 0.1517 0.084 0.9728 14753
1890 0.3706 0.1519 0.084 09727 14762
1920 03772 0.1520 0.084 0.9727 14762
1950 03816 0.1522 0.084 0.9727 14771
198G (.3864 0.1523 0.084 09727 1.4780
2010 0.3802 0.1524 0.084 09727 1.4780
2049 0.3953 0.1526 0.084 0.9726 1.4789

Tabela I1.1.1.3 - Transferéncia de Massa - QoAa
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Anexo II - Resultados do Modeio

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liquida

/60 Kg/m3

3 Exp. Modelo Difusllidade Massa Esp, Viscosidade

108 m¥s 103 Kg/m3 103 N gm?

0 0.0000 0.0000 0.125 0.9946 0.8651
5 0.0071 0.0071 0.123 0.9938 0.8828
10 0.0123 0.0139 0.121 09929 09029
15 0.0197 0.0203 0.120 0.9921 09230
30 0.0398 0.0380 0.115 0.9897 0.9822
45 0.0519 0.0533 0.110 0.9875 1.0389
60 0.0722 0.0665 0.107 0.9857 1.0896
120 0.1305 0.1039 0.096 0.9801 12458
180 0.1840 0.1251 0.091 09768 1.3385
240 02226 0.1373 0.088 09749 13922
300 0.2616 0.1445 0.086 09737 1.4244
360 02922 0.1489 0.085 0.9730 1.4439
480 03467 0.1534 0.084 09723 1.4632
510 03609 0.1540 0.084 09721 1.4667
540 0.3733 0.1546 0.084 09721 14684
555 0.3752 0.1548 0.084 0.9720 1.4693
560 03770 0.1549 0.084 09720 14701
565 03783 0.1549 0.084 09720 1.4701

Tabela II.1.1.4 - Transferéncia de Massa - § A
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Anexo II - Resultados do Modeio

Tempo Conc. Ewnol /1000 Propriedades da Fase Liquida
/60 Kg/m3
s Exp. Modelo Difusliidade Magsa Esp. Viscosidade
108 m¥/s 103 Kg/m3 10-3 N g/m?
0 0.0000 0.0000 0.125 0.9948 0.8837
5 0.0032 0.0036 0.124 0.9944 0.8914
10 0.0062 0.0072 0.123 0.9940 0.9015
15 0.0096 0.0107 0.122 0.9935 09118
30 0.0206 0.0207 0.119 0.9922 0.9426
45 0.0323 0.0300 0.117 0.9910 09735
60 0.0429 0.0386 0.114 0.9898 1.0039
120 0.0812 0.0672 0.106 0.9858 1.1134
180 0.1142 0.0885 0.101 0.9827 12016
240 0.1432 0.1043 0.096 0.9803 1.2698
300 0.1708 0.1161 0.093 0.9785 1.3217
360 0.1922 0.1250 0.091 0.9771 1.3611
420 0.2174 0.1317 0.089 0.9761 1.3917
480 0.2419 0.1369 0.088 0.9752 1.4147
540 0.2582 0.1409 0,087 0.9746 14330
600 0.2667 0.1439 0.086 0.9741 14466
660 0.2828 0.1463 0.085 0.9737 145735
720 0.3003 0.1483 0.085 0.9734 14656
780 0.3204 0.1498 0.085 0.9732 14727
840 0.3387 0.1510 0.084 0.9730 14781
900 0.3472 0.1520 0.084 09728 14825
960 0.3630 0.1529 0.084 0.9726 14870
1020 0.3742 0.1536 0.084 09725 1.4896
1080 0.3842 0.1542 0.084 0.9724 1.4923
1140 0.3960 0.1548 0.083 0.9723 1.4950
1200 0.4085 1.1552 0,083 0.9723 1.4967
1260 0.3986 0.1557 0.083 0.9722 1.4994
1320 04234 0.1560 0.083 0.9721 1.5011
1380 0.4365 0.1564 0.083 0.9721 1.5020

Tabela I1.1.1.5 - Transferéncia de Massa - Q.A,
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liquida

/60 Kg/m3

s Exp. ‘ Modelo DifusIlidade Massa Esp. Viscosidade

10°8 m¥/s 103 Kg/m3 103 N s/m?

0 0.0000 0.0000 0.125 0.9947 0.8793
5 0.0150 0.0025 0.125 0.9945 0.8841
10 0.0038 0.0050 0.124 0.9942 0.8912
15 0.0060 0.0075 0.123 0.9939 0.8978
30 0.0147 0.0147 0.121 0.9929 09194
45 0.0220 0.0215 0.119 0.9921 0.9405
60 0.0284 0.0279 0.117 09912 09623
120 0.0546 0.0505 0.111 0.9881 10431
180 0.0790 0.0689 0.106 0.9855 1.1150
240 0.1035 0.0838 0.102 09833 1.1766
300 0.1252 0.0959 0.098 0.9815 1.2275
360 0.1423 0.1058 0.096 0.9800 12709
420 0.1620 0.1139 0.094 0.9788 13067
430 0.1770 0.1206 0.002 0.9777 1.3367
540 0.1952 0.1261 0.091 0.9769 1.3608
600 0.2161 0.1307 0.089 0.9762 1.3812
660 0.2322 0.1345 0.088 0.9755 1.3986
720 0.2454 0.1377 0.088 0.9750 14124
780 02577 0.1404 0.087 09746 14251
240 0.2673 0.1427 0.086 09742 14350
900 0.2817 0.1446 0.086 09739 14432
960 0.2943 0.1463 0.085 09736 1.4512
1020 0.3009 0.1477 0.085 09734 14575
1080 03140 0.1490 0.085 09732 1.4629
1140 0.3216 0.1501 0.085 0.9730 14673
1200 0.3286 0.1510 0.084 0.9729 14718
1260 03412 0.1518 0.084 0.9728 1.4753
1320 0.3503 0.1326 0.084 0.9726 1.4789
1380 0.3642 0.1533 0.084 09725 14824
1440 0.3613 0.1539 0.084 09724 1.4851
1500 0.3812 0.1545 0.083 09723 14877
1560 0.3797 0.1550 0.083 0.9722 14895
1620 0.3931 0.1555 0.083 0.9721 1.4921
1680 04002 0.1559 0.083 09721 1.4939
1695 : 04013 0.1560 0.083 0.9721 1.4939
1715 03998 0.1562 0.083 09720 1.4947
1745 0.3970 0.1564 0.083 0.9720 1.4956
1775 0.4052 0.1566 0.083 0.9720 1.4965
1795 0.4050 0.1567 0.083 05719 14974
1825 04080 0.1569 0.083 09719 1.4982
1835 0.4082 0.1570 0.083 09719 14982
1845 04149 0.1570 0.083 09719 1.4991

Tabela I1.1.1.6 - Transferéncia de Massa - QIA3
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Anexo I - Resultados do Modelo

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liquida

/60 Kg/m3

s Exp. Modelo Difusllidade Massa Esp. Viscosidade

10°8 m¥s 103 Kg/m? 103 N g/m?

0 0.0000 0.0600 0.125 0.9945 0.8459
5 0.0078 0.0093 0.123 0.9934 0.8704
10 0.0171 0.0182 0.120 (.9922 0.8970
15 0.0250 0.0265 0.118 0.9911 0.9240
30 0.0515 0.0485 0.112 0.9881 1.0011
45 0.0732 0.0667 0.107 0.9855 1.0709
60 0.0920 0.0818 0.103 0.9832 1.1323
120 0.1597 0.1206 0.092 09773 12975
180 0.2150 0.1393 0.087 09743 1.3785
240 0.2630 0.1486 0.085 0.9728 14197
300 0.2585 0.1536 0.084 09720 1.4405
360 0.3338 0.1563 0.083 09715 1.4525
375 0.3443 0.1568 0.083 09714 14550
405 0.3465 0.1576 0.083 09713 1.4584
420 03540 0.1579 0.083 09712 1.4601
435 03641 0.1582 0.083 09712 14601
450 0.3767 0.1585 0.082 09711 1.4627
460 0.3765 0.1587 0.082 0.9711 14627
465 03776 0.1588 0.082 09711 14635
470 0.3808 0.1589 0.082 09711 1.4635
475 0.3870 0.1589 0.082 0.9710 1.4644

Tabela I1.1.1.7 - Transferéncia de Massa - QZAI

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liguida

/60 Kg/m3

5 Exp. Modelo Difusllidade Massa Esp. Viscosidade

10-8 m¥s 103 Kg/m? 1073 N s/m?

0 0.0000 0.0000 0.125 0.9946 0.8573
5 0.0058 0.0048 0.124 0.9940 0.868€
10 0.0i14 0.0095 0.123 0.9934 (.8817
15 0.0156 0.0140 G.121 0.9929 0.8952
30 0.0321 0.0268 0.118 0.9911 0.9361
45 0.0447 0.0384 0.114 0.9896 0.9761
60 0.0553 0.0489 0.112 0.9881 1.0142
120 0.1089 0.0818 0.103 0.9834 1.1441
180 0.1423 0.1042 0.096 0.9800 1.2390
240 0.1762 0.1195 0.002 09776 1.3056
300 0.2055 0.1301 0.000 0.9760 1.3512
360 0.2308 0.1375 0.088 0.9747 1.3846
420 0.2644 0.1428 0.086 0.9739 1.4078
480 0.2667 0.1466 0.085 0.9733 14237
540 0.3052 0.14%4 0.085 09728 1.4368
600 03289 0.1516 0.084 0.9725 14455
660 (.3465 0.1532 0.084 09722 14525
720 0.3653 0.1545 0.083 0.9720 1.4585
780 0.3758 0.1555 0.083 0.9718 1.4629
840 0.3996 0.1564 0.083 09717 14663
900 04013 0.1571 0.083 09715 1.4697

Tabela [1.1.1.8 - Transferéncia de Massa - (22.42
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Anexo II - Resuitados do Modeio

Tempo Conc. Etanoi /1000 Propriedades da Fase Liguida
/60 Kg/m3
s Exp. Modelo Difusllidade Massa Esp. Viscosidade
108 m?/s 103 Kg/m? 10-3 N s/m?
0 0.0000 0.0000 0.125 0.9546 0.8567
5 0.0039 0.0032 0.124 0.9943 0.8630
10 0.0067 0.0064 0.124 0.9938 0.8723
15 0.0103 0.0095 0.123 09934 0.8811
30 0.0207 0.0184 0.120 0.9923 0.9085
45 0.0299 0.0268 0.118 0.9911 0.9355
60 0.0389 0.0347 0.116 0.9901 0.9620
120 0.6969 0.0613 0.108 0.9863 1.0609
180 0.1006 0.0818 0.103 09834 1.1435
240 0.1262 0.0976 0.098 0.9810 1.2095
300 0.1501 0.1098 0.005 0.9791 1.2624
360 0.1746 0.1193 0.092 0.9777 1.3031
420 0.1908 0.1267 0.090 0.9765 1.3360
480 02122 0.1325 0.089 09755 13614
540 0.2340 0.1371 0.088 0.9748 1.3812
600 0.2494 0.1407 0.087 0.9742 1.3973
660 0.2694 0.1437 0.086 09737 14106
720 0.2835 0.1460 0.086 0.9734 1.4203
780 0.2979 0.1479 0.085 0.5730 14291
840 0.3096 0.1495 0.085 09728 1.4361
200 03256 0.1508 0.084 09726 1.4422
960 0.3368 0.1519 0.084 09724 1.4465
1020 0.3493 0.1529 0.084 0.9722 14500
1080 0.3591 0.1537 0.084 09721 14543
1140 03676 0.1544 0.084 09720 14569
1200 03771 0.1550 0.083 0.9719 1.4595
1230 0.3836 0.1553 0.083 05718 14612
1260 0.3500 0.1555 0.083 09718 14621
1290 0.3958 0.1558 0.083 0.9718 1.4630
1320 0.3966 0.1560 0.083 09718 14647

Tabela I.1.1.9 - Transferéncia de Massa - %Aa
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liguida
/60 Kg/m3
8 Exp. Modelo DifusIlidade Massa Esp. Viscosidade
108 m¥s 103 Kg/m3 1073 N s/m?
0 0.0000 0.0000 0.125 0.9940 0.7835
5 0.0138 0.0130 0.122 0.9924 0.8198
10 0.0313 0.0249 0.118 0.9908 (.8592
15 4.0435 00358 0.115 0.9893 0.8963
30 0.0517 0.0632 0.108 0.9853 1.0001
45 0.1117 0.0842 0.102 0.9822 1.0845
60 (.1411 0.1003 0.097 0.9797 1.1517
120 0.2342 0.1360 0.088 0.9741 1.3037
180 0.3013 0.1501 0.084 09717 1.3647
220 0.3355 0.1549 0.083 0.9709 1.3849
225 0.3392 0.1554 0.083 0.9708 1.3866
230 0.3418 0.1558 0.083 09707 1.3891
235 0.3463 0.1562 0.083 09706 1.3907
240 0.3503 0.1567 0.083 0.9706 1.3924
245 0.3559 0.1570 0.083 09705 1.3940
250 0.3540 0.1574 0.083 0.9704 1.3957
255 0.3615 0.1578 0.083 0.9704 1.3965

Tabela I1.1.1.10 - Transferéncia de Massa - Q,jAl

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liquida
/60 Kg/m3 _
s Exp. Modelo DifusHidade Massa Esp. Viscosidade
10°8 m¥s 103 Kg/m? 103 N s/m?

0 0.0000 0.0000 0.125 ‘ 0.9945 0.8442

5 0.0073 0.0069 0.123 0.9937 0.9613
10 0.0144 0.0135 0122 0.9928 0.8806
15 0.0211 0.0197 0.120 0.9920 0.8999
30 0.0417 0.0368 0.115 0.9897 0.9571
45 0.0604 (.0516 0.111 09876 1.0108
60 0.0756 0.0643 0.107 0.9858 1.0600
120 0.1358 01004 0.097 (.9804 1.2082
180 0.1823 0.1212 0.092 05772 12983
240 02239 0.1336 0.089 09752 13516
300 0.2593 0.1412 0.087 09740 1.3853
360 02876 0.1463 0.085 09731 14073
420 03175 0.1497 0.085 09726 14221
480 0.3409 0.1523 0.084 09721 1.4333
495 (.3466 0.1528 0.084 09720 14359
515 0.3497 0.1535 0.084 0.9719 1.4384
520 03585 0.1537 0,084 0.9719 14393
530 0.3592 0.1540 0.084 0.9718 1.4410
540 03641 (0.1543 0.084 0.9718 1.4419
545 0.3706 0.1545 0.083 09718 1.4427
550 03697 0.1546 0.083 0.9717 1.4436
560 0.3724 0.1549 0.083 0.9717 1.4444

Tabela 11.1.1.11 - Transferéncia de Massa - QjAz
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Anexo II - Resuitados do Modele

Tempo Conc. Etanol /1000 Propriedades da Fase Liguida

/60 Kg/m3

s Exp. Modelo DifusIlidade Massa Esp. Viscosidade

10°8 m¥/s 103 Kg/m? 10-3 N s/m?

0 0.0000 0.0000 0.125 0.9943 0.8154
10 0.0104 0.0093 0.123 0.9932 0.8395
15 0.0158 0.0137 0.121 0.9926 0.8531
30 0.0313 0.0263 0.118 09908 0.8936
45 00437 0.0376 0.115 0.9893 0.9329
60 0.0581 0.0480 0.112 0.9878 0.9700
120 0.1001 0.0807 0.103 09831 1.0981
180 0.1403 0.1030 0.096 0.9797 1.1919
240 0.1720 0.1184 0.092 09772 1.2575
300 0.2066 0.1292 0.090 0.9755 1.3032
360 0.2349 0.1367 0.088 09743 13360
420 02573 0.1420 0.087 0.9734 1.3587
480 0.2828 0.1459 0.086 09728 13751
540 0.3027 0.1488 0.085 0.9723 1.3880
600 0.3104 0.1509 0.084 0.9720 1.3965
660 03243 0.1525 0.084 09717 1.4033
720 0.3412 0.1538 0.084 09715 1.4093
780 0.3560 0.1548 0.083 09713 14135
835 0.3693 0.1556 0.083 09712 14168
840 0.3713 0.1556 0.083 09712 14168
845 0.3723 0.1557 0.083 0.9712 14177
855 0.3739 0.1558 0.083 09712 14177

Tabela 11.1.1.12 - Transferéncia de Massa - QA
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Anexo H - Resultados do Modelo

I1.1.2 - Transferéncia Simultidnea de Calor ¢ Massa

Tempo/60 Temperatura Concentragéio de Etanol/1000

s °C Kg/m3

Modelo |  FExp. | Méxima Modelo |  Exp. | Méxima
0 25.95 25.95 25.95 (.0000 0.0000 0.0000
5 3172 31.62 37.39 0.0042 0.0180 0.0218
15 36.37 36.97 40.09 0.0100 0.0489 0.0662
30 38.67 39.20 41.50 0.0172 0.0919 0.1337
60 40.20 40,70 42.68 0.0305 0.1662 0.2644
90 40.37 40,19 42.67 0.0424 02271 0.3824
120 40.10 39.43 42.30 0.0526 0.2767 0.4863
145 39.89 38.99 42.07 0.0596 0.3081 {1.5583
155 39.84 38.70 42.01 0.0632 0.3234 0.5939
160 39.83 38.61 42.00 0.0643 0.3299 0.6056
165 39.82 38.52 41.99 0.0660 03350 0.6229
170 39.82 38.51 4199 0.0672 0.3423 0.6343
175 39.82 38.55 41.99 0.0689 0.3460 0.6512
180 39.83 38.58 41.99 0.0703 0.3513 0.6653
185 39.84 38.47 42.00 0.0717 03565 0.6792
190 39.85 38.02 42.01 0.0730 0.3606 0.6926

Tabela 1.1.2.1 - Transferéncia Simultanea de Calor ¢ de Massa - ’I’lQlA1

Tempo/60 Temperatura Concentracio de Etanol/1000
s °C Kg/m3
Modelo |  Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Mixima
0 25.04 25.04 25.04 0.0000 0.0000 0..0000
5 29.81 28.29 33.71 0.0040 0.0084 0.0106
15 34.67 32.90 38.46 0.0096 0.0241 0.0322
30 37.48 36.64 40.02 0.0159 0.0468 0.0652
60 39.49 39.03 41.50 0.0269 0.0891 0.1320
90 40.39 39.63 42.27 0.0374 0.1274 0.1980
120 40.76 39.80 42.57 0.0473 0.1620 02614
150 40.80 39.47 42.54 0.0564 0.1933 0.3211
180 40.66 38.75 4234 0.0647 0.2214 0.3767
210 40.42 38.04 42.07 0.0722 0.2465 04285
240 40.18 37.67 41.81 0.0791 0.2691 04769
270 39.98 37.56 41.60 0.0854 0.2893 0.5224
300 39.87 37.35 41.48 0.0913 0.3067 05644
330 39.81 36.86 4144 0.0973 0.3234 0.6077
360 39.82 36.51 41.44 0.1029 0.3379 0.6483
375 39.83 36.55 41.45 0.1057 0.3447 0.6683
390 39.83 36.69 41.43 0.1084 0.3511 0.6881
400 39.82 36.67 41.41 0.1101 0.3552 0.7011
410 39.80 3635 41.38 0.1118 0.3589 0.7132

Tabela [1.1.2.2 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - f!"lQl A2
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Anexo H - Resultades do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanoi/1000

s °C Kg/m3

Modelo | — Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Méxima
0 25.17 25.17 25.17 0.0000 0.0000 0.0000
5 28.10 26.69 30.11 0.0028 0.0066 0.0060
15 32.03 29.36 35.03 0.0074 0.0167 00184
30 35.26 32.53 3782 0.0130 0.0314 0.0379
60 38.22 36.53 40.11 0.0230 0.0593 0.0791
90 39,65 38.38 41.34 0.0325 0.0853 0.1219
120 40.38 38.95 41.97 0.0417 0.1093 0.1648
150 40.69 38.83 4221 0.0504 0.1317 0.2066
180 40.73 3841 42.21 0.0584 0.1524 0.2467
210 40.62 37.94 42.07 0.0658 0.1716 02849
240 40.45 37.52 41.87 040727 0.1895 0.3211
270 40.27 37.19 41.68 0.0790 0.2062 0.3555
300 40.12 36.94 41.52 0.084% 0.2217 0.3882
330 40.01 36.74 41.41 0.0905 0.2362 04196
360 39.95 36.56 41.35 0.0959 0.2498 0.4499
390 39.92 36.37 41.32 0.1010 0.2627 04792
420 33.90 36.16 41.29 0.1060 02750 0.5077
450 39.86 35.95 41.25 0.1107 0.2867 0.5353
480 39.78 35.76 41.14 0.1151 0.2981 0.5620
510 39.62 35.58 40.94 0.1194 03096 0.5886
540 39.35 3544 40.65 0.1227 03194 0.6107
570 38.94 35.25 40.18 0.1260 0.3308 0.6347
600 38.38 34.89 39.55 0.1286 0.3419 0.6564
615 38.03 34,58 39.18 0.1297 0.3475 0.6666
630 37.65 34.11 38.76 0.1306 0.3533 0.6763
645 37.25 3347 38.32 0.1314 0.3587 0.6853

Tabela 11.1.2.3 - Transferéncia Simuitinea de Calor e de Massa - T1Q1A3

Tempo/60 Temperatura Concentragdo de Etanol/1000

s °C Kg/m3

Modelo | Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Méxima
0 2541 2541 2541 0.0000 0.0000 0.0000
5 32.16 31.73 38.34 0.0046 0.0220 00275
15 37.57 38.19 41.16 00111 0.0621 0.0851
30 40.35 40,94 43.02 0.0195 0.1173 0.1740
60 41.83 42.54 44.06 0.0347 0.2109 03424
80 41.49 4171 43.50 0.0468 (0.2843 04818
105 41.18 40.67 43.09 00521 03163 05439
115 40.96 4043 42.89 0.0548 0.3323 0.5757
123 40.80 40.14 42,71 0.0576 03469 0.6086

Tabela 11.1.2.4 - Transferéncia Simultdnea de Calor e de Massa - 'I;%Al
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Anexo II - Resuitados do Modelo

Tempos60 Temperatura Concentragio de Etanoif/1000

s °C Kg/m?3

Modelo |  Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Mixima
0 26.16 26.16 26.16 0.0000 0.0000 0.0000
5 30.51 29.03 34.53 0.0036 0.0105 0.0128
15 35.85 33.50 39.62 0.0097 0.0299 0.0406
30 39.635 37.76 42.15 0.0176 0.0587 0.0859
60 42,02 41.13 43.82 0.0316 0.1140 0.1798
90 42.36 41.60 44.00 0.0439 0.1647 (1.2683
120 42.37 41.34 43.97 0.0549 0.2093 (.3491
150 4240 40.96 43.99 0.0651 02474 04235
180 42.39 40.48 43.94 0.0744 0.2793 04925
196 42.32 40.22 43.84 0.0787 0.2932 0.5249
210 42.20 3995 43,68 0.0831 03070 0.5579
230 41.96 39.66 43.43 0.0875 03213 0.5931
240 41.81 39.50 43.25 0.0898 0.3291 06118
251 41.60 39.28 43.00 0.0924 0.3382 0.6332
255 41.52 39.18 42.90 0.0932 .3413 0.6401
260 41.41 39.05 42.77 0.0942 0.3452 0.6486
265 41.28 38.88 42.62 0.0951 0.3491 0.6570
270 41.14 38.67 42.46 0.0960 0.3531 0.6651
215 41.00 38.43 42,29 0.0967 (.3564 0.6724

Tabela I1.1.2.5 - Transferéncia Simultdnea de Calor e de Massa - TleA2

Tempo/60 Temperatura Concentracio de Etanol/1000
s °oC Kg/m3

Modelo |  Exp. | Méxima Modelo | Exp. | Mixima

0 25.28 25.28 25.28 0.0000 0.0000 0.0000
5 29.72 27.66 32.97 0.0039 0.0077 0.0089
15 34.64 31.53 38.16 0.0097 0.0216 0.0271
30 37.78 35.54 40.11 0.0161 0.0420 0.0551
60 40.12 39.40 41,78 0.0272 0.0808 0.1124
90 41.18 40.47 42.69 0.0378 0.1169 0.1696
120 41.69 40.60 43.13 0.0479 0.1504 02251
150 41.88 40.51 43.27 0.0573 0.1816 0.2780
180 41.90 40.36 43.25 0.0660 02103 03279
215 41.82 39,99 43.16 0.0755 0.2410 03826
240 41.77 39.59 43.09 0.0815 0.2610 04196
270 41.72 39.03 43.03 0.0885 0.2831 04619
275 41.71 38.94 43.02 0.0896 0.2866 04687
301 41.68 38.60 42,97 0.0951 0.3031 0.5023
320 41.63 38.49 4292 0.0989 03142 0.5257
335 41.57 38.48 42.84 0.1021 0.3235 0.5460
350 41.46 38.50 2.1 0.1051 03323 0.5657
365 41.33 38.45 42.54 0.1076 0.3395 0.5824
380 41.10 38.13 4227 0.1102 03474 0.6008
390 40.93 37.70 42,07 0.1116 0.3515 0.6111

Tabela II 1.2.6 - Transferéncia Simuitinea de Calor e de Massa - TO A,
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Eanol/1600

s °C Kg/m3

Modelo |  Exp. | Méxima Modelo |  Exp. | Mixima
0 24.63 24.63 24.63 0.0000 0.0000 0.0000
5 31.69 31.60 37.97 0.0045 0.023% 0.0313
10 35.39 36.05 39.88 0.0080 0.0470 0.0639
15 37.54 38.81 41.00 00112 0.0703 00974
20 38.92 40.48 41.88 00141 0.0933 0.1314
30 40.61 42.07 43.11 0.0198 0.1373 0.1997
45 41.81 42.79 44.01 0.0279 0.1959 0.2695
35 42.06 42.77 44.12 0.0329 0.2288 0.3623
70 41.96 42,10 43.86 0.0397 0.2688 04488
75 41.87 41.78 43.74 00418 0.2799 04757
80 41.79 41.50 43.65 0.0438 0.2900 0.5017
85 41.73 41.29 43.60 0.0458 0.2995 0.5270
S0 41.71 41.19 43.60 0.0478 0.3085 0.5518
93 41.72 41.20 43.62 0.0490 0.3138 0.5665
96 41.75 41.25 43.66 0.0502 03150 0.5811
99 41.78 41.33 43.70 00514 0.3243 0.5955
101 41.81 41.38 43.73 0.0521 03279 0.6051
105 41.85 41.46 43.76 0.0537 0.3353 (.6241
110 41.86 41.32 43.71 0.0556 0.3432 0.6470

Tabela II 1.2.7 - Transferéncia Simultdnea de Calor e de Massa - T1Q1A1

Tempo/60 Temperatura -Concentragiio de Etancl/1000
s °C ng_m3
Modelo | Exp. | Méxima Modelo | FExp. | Méxima
0 25.94 25.94 25.94 0.0000 0.0000 0.0000
5 32.40 30.24 37.72 0.0050 0.0163 0.0178
15 37.91 36.14 41.24 00118 0.0416 0.0543
30 40.60 40.48 42.62 0.0195 0.0773 0.1103
60 42.19 42.08 43.81 0.0334 0.1414 0.2206
90 42,50 41.76 44.01 0.0458 0.1961 03227
120 4247 41.45 43.92 0.0569 0.2426 0.4149
150 42.40 40.77 43,82 0.0669 02818 0.4987
180 42.35 40.13 43,75 0.0758 03136 0.5733
195 4231 40.04 43.69 0.0801 0.3280 0.6098
200 4228 40.02 43.65 0.0818 03334 0.6240
205 42.26 40.00 43.63 0.0829 0.3369 0.6334
210 4222 39.91 43.58 0.0845 03420 06472
215 42,19 39.76 43.53 0.0858 0.3461 0.6586
220 42.15 39.52 43 48 0.0870 0.3493 0.6692

Tabela II 1.2.8 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - TlQ3 Az
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Anexo H - Resuitados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

s oC Kg/m>

Modelo |  Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Mixima
0 24.66 24.66 24.66 (.0000 0.0000 0.0000
5 29.28 27.12 3296 0.0038 0.0088 0.0103
10 32.31 29.26 36.36 0.0069 0.0165 0.0208
15 34.37 3113 37.92 0.0095 0.0241 0.0315
30 37.65 35.32 39.85 0.0160 0.0465 0.0645
60 40.22 39.39 41.77 0.0276 0.0850 0.1325
920 41.34 40.51 42.72 0.0387 0.1285 0.2004
120 41.78 40.53 43.07 00491 0.1651 0.2659
150 41.84 40.25 43.07 0.0585 0.1987 0.3274
180 41.72 39.88 42.91 0.0671 0.2293 0.3848
210 41.57 39.44 42.73 0.0750 0.2569 04384
240 41.44 38.94 42.61 0.0822 0.2816 0.4890
270 41.37 38.50 42,53 0.0891 03033 0.5371
303 41,29 38.22 4243 0.0962 0.3237 0.5878
332 41.11 38.02 42.21 0.1017 0.3382 0.6287
345 4093 37.77 41,99 0.1042 0.3445 0.6484
360 40.66 37.21 41.67 0.1065 0.3501 0.6678

Tabela [1.1.2.9 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 11Q3A3

Tempo/60 Temperatura Conceniragio de Etanol/1000
5 °C Kg/m3
Modelo |  Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Mixima

0 25.96 2596 25.96 0.0000 0.000C 0.0000
5 42.95 35.28 49.74 0.0132 0.0210 0.0441
i0 46.86 41.49 50.94 0.0207 0.0454 0.0886
20 4926 47.79 52.77 0.0345 0.0988 0.1795
30 50.65 49,78 54,15 00497 0.1508 0.2722
40 51.45 50.25 54.91 0.0654 0.1973 0.3631
54 51.79 5047 53.17 0.0875 0.2538 04875
60 51.81 50.51 55.16 0.0942 0.2730 0.5252
66 51.83 5049 55.15 0.1007 0.2895 0.5611
72 51.86 50.40 55.16 0.1069 0.3052 0.59955
80 51.96 50.08 55.24 0.1187 0.3340 0.6599
84 51.98 50.03 55.25 0.1231 0.3440 0.6840
87 51.99 50.00 55.24 0.1264 03504 0.7016
90 51.97 50.30 55.17 0.1295 0.3542 07184

Tabela I1.1.2.10 - Trnsferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T2QA1
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

$ °C Kg/m3

Modelo |  Exp. | Méxima Modelo |  Exp. | Maxima
0 25.54 25.54 25.54 0.0000 0.0000 0.0000
5 39.36 30.77 45.43 0.0116 0.0133 0.0203
10 4419 35.03 48.59 0.0185 0.0258 0.0408
30 4829 44.83 50.77 0.0375 0.0753 0.1237
60 50.14 48.24 52.63 0.0663 0.1459 0.2486
90 51.09 48.25 53.57 0.0956 0.2099 0.3688
120 51.32 48.22 53.76 0.1226 0.2646 04782
150 51.15 47.50 53.50 0.1461 03087 05767
165 51.04 46.90 53.38 0.1554 0.3237 0.6166
170 51.02 46.76 53.35 0.1579 03273 06276
176 51.00 46.63 53.33 0.1616 0.3323 0.6437
181 51.00 46.65 53.32 0.1653 0.3366 0.6594
185 51.01 46.79 53.34 0.1677 0.3390 0.6698

Tabela IT 1.2.11 - Transferéncia Simuiltinea de Calor e de Massa - T2Q1 Az

Tempo/60 Temperatura Concentragdo de Etanol/1000

$ °C Kg/m?

Modelo |  Exp. | Maxima Modelo |  Exp. | Mixima
0 25.18 25,18 25.18 0.0000 0.0000 0.0000
5 35.65 28.74 40.06 0.0003 0.0098 00122
11 40.78 31.89 45.16 0.0157 0.0183 0.0247
30 47.26 40,99 49.60 0.0333 0.0526 0.0774
50 49.44 45.92 51.64 0.0503 0.0866 0.1338
70 50.85 48.19 53.06 {.0689 0.1197 0.1927
90 51.74 48.92 53.96 0.0883 0.1513 0.2521
110 52.20 48.90 5441 0.1075 0.1811 03104
130 52.34 48.59 54.53 0.1257 0.2086 0.3663
150 52,28 48,27 54.40 0.1423 0.2338 0.4190
170 52.03 48.02 54.15 0.1572 0.2566 0.4681
190 5176 47.80 53.84 0.1705 02771 0.5139
211 51.47 47.55 53.54 0.1824 0.2953 0.5567
230 51.27 47.20 53.30 0.1927 03110 0.5952
250 51.04 46.70 53.06 0.2027 0.3262 0.6338
270 50.79 46.14 5277 02123 0.3412 0.6722
275 50.72 46.02 52.68 0.2145 0.3447 0.6811
280 50.63 4593 52.58 0.2165 0.3482 0.6898
286 50.51 45.86 5243 0.2188 0.3524 0.7001
200 5041 45.84 52.32 02203 0.3553 0.7068
205 50.30 45.86 52.18 0.2219 0,3581 0.7140

Tabela I 1.2.12 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - f?':,,QlA3
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragao de Etanol/1000

5 °C Kg(m3

Modelo | Exp. [ Mixima Modelo | Exp. | Maxima
0 25,77 25.77 25.77 0.0000 0.0000 0.0000
7 45.64 37.65 5099 0.0144 0.0322 0.0565
il 4881 45.65 52.61 0.0233 0.0693 0.115¢
20 51.41 53.35 54,78 0.0407 0.1398 02346
25 52.14 5451 5547 0.05060 0.1731 0.2939
30 52.61 54.65 55.95 0.0589 0.2043 0.3498
35 5292 54.23 56.26 0.0674 0.2330 04020
45 5322 53.04 56.49 0.0832 0.2828 04976
55 53.25 52.54 56.45 0.0964 03239 0.5651
&0 53.24 52.51 56.37 0.1039 03434 0.6198
65 53.24 32.50 56.34 0110 0.3589 0.6561

Tabela IT 1.2.13 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T;Q2A1

Tempo/60 Temperatura Conceniracio de Etanol/1000

s aC Kg/m?

Modelo | Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Mixima
0 25.09 25.09 25.09 0.0000 0.0000 0.0000
5 41.39 33.09 4791 0.0131 0.0167 0.0268
10 46.54 38.78 50.52 0.0210 0.0342 0.0545
30 51.05 48.54 53.55 0.0464 0.1078 0.1718
30 52.41 50.67 54.83 0.0730 0.1759 0.2898
70 52.70 51.28 55.08 0.0971 0.2322 0.3965
90 52.61 50.79 54.91 0.118¢ 0.2780 0.4905
in 52.53 49.65 54.78 0.1371 0.3195 0.5775
120 52.55 4943 54,78 0.1447 0.3361 0.6116
125 52.56 49.44 54.80 0.1487 0.3450 0.6298
130 52.57 49.54 54.81 0.1527 0.3537 0.6476
135 52.58 49.68 54.80 0.1564 0.3603 0.6643

Tabela I1.1.2.14 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T2Q2A2

Tempo/60 Temperatura Concentracio de Etanol/1000
s °C Kg/m?>
Modelo | Exp. | Maéxima Modelo | Exp. | Méxima
0 26.35 26.35 26.35 0.0000 0.0000 0.0000
5 38.67 30.90 43.81 0.0109 0.0118 0.0164
10 43.90 34.76 48.09 0.0180 0.0223 0.0334
30 49.59 4477 51.73 0.0388 0.0684 0.1054
50 51.40 49.00 5348 0.0600 0.1150 0.1813
70 52.33 50.22 5437 0.0819 0.1578 02572
90 52.66 50.16 54.66 0.1029 0.1952 03300
110 52.59 49.75 54.54 0.1218 0.2280 0.3978
130 52.28 49.30 54.19 0.1383 02577 04599
151 51.81 48.82 53.73 0.1524 0.2856 05165
170 51.41 4828 53.30 0.1635 0.3095 05634
181 51.23 47.84 53.03 0.1708 0.3255 0.5953
191 51.07 41.53 52.85 0.1761 0.3363 0.6190
203 50.90 4731 52.68 0.1821 0.3464 0.6467
208 50.85 47.31 52.62 0.1846 0.3493 0.6580
213 50.80 47.40 52.57 0.1870 03512 0.6692
218 50.76 4757 52.53 0.1892 0.3518 0.6794

Tabela [1.1.2.15 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T;QdAa
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Anexo H - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragdc de Etanol/1000

s °C Kg/m3

Modelo |  Exp. | Méxima Modelo | Exp. | Mixima
0 25.43 25.43 25.43 0.0000 0.0000 0.0000
5 45.51 38.88 51.31 0.0151 0.0439 0.0686
10 49.20 46.20 52,70 0.0238 0.0863 0.1363
20 51.62 51.57 54.83 0.0411 0.1639 0.2697
30 52.70 52.79 55.99 0.0578 0.2301 0..3880
40 53.14 53.26 5637 0.0732 0.2854 0.4931
43 53.18 53.21 56.40 0.0804 0.3095 0.5422
47 53.24 53.07 56.40 0.0846 03228 0.5708
50 53.25 52.94 56.40 0.0874 03313 0.5896
52 53.26 52.81 56.40 0.0902 0.3394 0.6082
54 53.27 52.69 56.40 0.0929 0.3472 0.6266
57 53.29 52.64 56.41 0.0969 0.3545 0.6536

Tabela IT 1.2.16 - Transferéncia Simultfinea de Calor e de Massa - TchAx

Tempo/60 Temperatura Concentracdo de Etanol/1000
5 °C Kg/m3
Modelo |  Exp. | Méxima Modelo |  Exp. | Mixima
0 28.34 28.34 2834 0.0000 0.0000 0.0000
35 44,10 30.51 4995 0.0135 .0249 0.0339
11 48.50 32.67 51.37 0.0213 0.0485 00677
25 50.77 38.79 53.07 0.0402 0.1133 0.1683
45 52.16 4549 54.55 0.0648 0.1871 0.2928
65 52.88 49 80 55.31 0.0870 0.2478 0.4011
85 53.13 51.50 55.52 0.1070 02972 04978
95 53.11 5143 5545 0.1172 0.3200 0.5472
100 53.08 51.25 5540 0.1207 03276 0.5646
105 53.03 5100 5533 0.1242 0.3349 (0.53818
108 52.99 50.69 55.26 0.1276 0.3419 0.5988
111 52.94 50.43 5520 0.1301 03469 0.6114
114 52.90 50.14 55.13 0.1326 0.3517 0.6238
117 52.85 49.86 55.06 .1348 0.3548 0.6355

Tabela II 1.2.17 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T2Q3A2
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentracio de Etanol/1000
s °C Kg/m3
Modelo | Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Mixima
0 25.29 2529 25.29 0.0000 0.0000 0.0000
5 39.03 3047 4491 00115 0.0057 0.0197
10 44.34 34,78 48.51 0.0187 0.0135 0.0398
20 48.13 41.25 50.42 0.0294 0.0337 0.0811
30 49.64 4547 51.62 0.0394 0.0576 0.1233
40 50.60 48.06 52.54 0.0497 0.0830 0.1660
50 51.30 49.52 53.21 0.0603 0.1085 0.2087
60 51.76 50.24 53.67 0.0708 0.1336 0.2502
80 52.17 50.47 54.07 0.0901 0.1808 0.3279
95 52.15 50.20 54.00 0.1034 0.2135 0.3823
105 52.03 49.93 53.81 0.1117 0.2339 04171
115 51.81 49.59 53.53 0.1195 0.2532 04510
125 51.52 49.17 53.16 0.1267 0.2712 04833
135 51.14 48.62 5272 .1330 0.2877 0.5138
150 50.50 4742 51.88 0.1416 0.3105 0.5587
160 49.91 46.56 51.33 0.1457 0.3211 0.5820
165 49.62 46.15 51.06 0.1473 0.3254 05919
170 49.32 45.50 50.64 0.1495 0.3312 0.6062
175 49.01 45,06 50.35 0.1508 0.3348 0.6154
180 48.66 44.41 49.88 0.1526 0.3399 0.6287
185 48.29 43.90 49,46 0.1539 0.3441 0.6393
192 47.75 43,29 48.82 0.1555 0.3500 0.6535
195 47.53 43.11 48.57 0.1560 0.3518 0.6586

Tabela IT 1.2.18 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T2Q3A3

Tempo/60 Temperatura Concentragdo de Etanoil/1000

8 °C Kg/m3

Modelo | Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Mixima
G 3053 30.83 30.93 0.0000 0.0000 0.0000
3 57.94 4248 61.86 0.0291 0.0266 0.0645
6 60.70 50.60 63.04 0.0491 0.0770 0.129G
9 61.54 55.91 64.01 0.0694 0.1239 0.1908
12 62.00 59.02 64.82 0.0896 {.1582 0.2482
18 62.30 60.55 65.45 0.1101 0.1818 0.3025
18 62.49 61,10 65.90 0.1308 0.2010 0.3548
20 62.57 61.23 66.09 0.1446 0.2138 0.3890
22 62.60 61.38 66.19 0.1584 0.2257 04229
24 62.60 61.73 66.19 0.1721 02333 04566
25 62.58 62.03 66.15 0.1787 0.2333 04732

Tabela 11.1.2.19 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 'I;JQIA1

158



Anexo H - Resultades do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragdo de Etanol/1000
3 °C Kg/m3
Modelo | Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Méxima

0 28.55 28.55 28.55 0.0000 0.0000 0.0000
3 55.55 34.12 58.89 0.0236 0.0153 0.0293
9 - 59.95 4329 61.84 00501 0.0445 0.0890
15 61.56 50.08 63.28 0.0800 0.0750 0.1531
24 62.42 56.57 64.73 0.1316 0.1218 02476
36 62.58 60.18 65.11 0.1957 0.1820 03601
39 62.57 60.50 65.08 0.2102 0.1961 0.3859
44 62.56 60.73 65.07 02331 02181 04271
48 62.59 60.79 65.12 0.2505 02342 04584
50 62.61 60.83 65.15 02590 0.2418 04736
32 62.62 60.88 65.18 02673 0.2489 04884
54 62.63 60.97 65.19 0.2751 0.2523 0.5023

Tabela 11.1.2.20 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - T. 3Q1A2

Tempo/60 Temperatura Concentracdo de Etanol/1000

s °C Kg_/m3

Modelo |  Exp. | Mixima Modelo |  Exp. | Mixima
0 27.87 27.87 27.87 0.0000 0.0000 0.0000
3 48.32 32,75 50.59 0.0148 0.0126 0.0151
9 55.82 40.74 58.45 0.0338 0.0327 0.0467
15 58.11 46.74 60.10 0.0506 0.0533 0.0804
24 60.43 52.83 61.86 0.0788 0.0848 0.1347
33 61.76 56.40 63.22 0.1133 0.1161 0.1929
54 62.72 59.45 64.86 0.2086 0.1845 (.3253
70 62.67 59.74 64.83 0.2743 02274 04151
85 62.22 58.88 64.03 0.3247 02562 0.4928
88 62.09 5846 63.81 0.3332 0.2603 0.5077
90 61.99 58.12 63.65 0.3382 0.2627 0.5172
91 61.94 5757 63.59 0.3400 0.2627 (G.5207

Tabela H 1.2.21 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - T3Q1A3

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

s °C Kg/m3

Modelo | Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Mixima
0 30.02 30.02 30.02 0.0000 0.0000 0.0000
3 55.26 42.04 60.00 0.0240 0.0427 0.0659
6 58.29 50.86 61.33 0.0398 0.0836 0.1323
9 60.43 56.68 62.67 0.0574 0.1230 0.2003
12 61.63 59.95 63.85 0.0751 0.1609 0.2643
15 65.20 61.30 64.67 0.0918 0.1972 0.3217
18 62.37 61.58 64.92 0.1075 0.2320 03732
19 62.34 61.61 64.85 0.1124 02433 0.3892
20 62.27 61.68 64.68 0.1170 0.2433 0.4044

Tabela I 1.2.22 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - T:stAx
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Anexo II - Resaltados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

s °C Kg/m3

Modelo Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Mixima
0 26.66 26.66 26.66 0.0000 0.0000 0.0000
3 57.44 37.04 60.73 0.0277 0.0290 0.0388
9 60.92 49.74 6242 0.0572 0.0774 0.1154
15 61.62 55.63 63.17 0.0841 0.1181 0.1875
21 62.03 58.19 63.74 0.1094 0.1527 0.2540
24 62.17 58.93 63.96 0.1217 0.1681 0.2855
27 62.27 59.51 64.12 0.1337 0.1825 03160
30 62.33 59.97 64.23 0.1453 0.1961 0.3456
35 62.36 60.33 64.28 0.1640 02174 0.3933
38 62.33 60.04 64.22 0.1747 0.2297 04211
40 62.29 59.49 64.15 0.1815 0.2338 0.4389

Tabela I 1.2.23 - Transferéncia Simultinea de Calor ¢ de Massa - TSQ,2 A2

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Ftanol/1000

s °C Kg/m?

Modelo | Exp. | Mixima Modelo | Exp. | Msaxima
0 26.49 26.49 26.49 0.0000 0.0000 0.0000
3 46.19 32.56 49.53 0.0146 0.0138 0.0154
9 55.52 42.16 58.34 0.0342 0.0386 0.0500
15 58.64 48.92 60.54 0.0530 0.0640 0.0887
24 61.00 55.08 62.35 0.0845 0.1020 01518
39 62.03 58.76 63.55 0.1473 0.1622 0.2607
51 62.13 58.88 63.72 0.1986 0.2039 0.3442
59 62.03 58.43 63.60 0.2292 0.2267 0.3967
70 61.60 57.40 63.06 0.2624 0.2495 0.4630
78 §0.93 56.10 62.23 02779 0.2586 0.5052
80 60.68 55.65 61.93 0.2805 0.2597 0.5147
82 60.40 55.13 61.59 0.2827 0.2604 0.5238
84 60.07 54.54 61.21 0.2844 0.2605 0.5324
86 59.73 53.93 60.83 0.2855 0.2604 0.5396

Tabela 11.1.2.24 - Transferéncia Simultdnea de Calor & de Massa - T3QAA3

Termpo/60 Temperatura Concentragdo de Etanoi/1000

s °C Kg/m?’

Modelo | Exp. | Méxima Modelo |  Exp. | Mixima
0 31.20 31.20 31.20 0.0000 0.0000 0.0000
3 55.15 45.25 59.68 0.0232 0.0475 0.0717
6 57.80 54,20 60,72 00376 0.0501 0.1405
9 59.59 59.18 62.00 0.0522 0.1297 0.2075
i2 60.92 61.32 63.32 0.0658 0.1664 0.2684
15 61.74 61.72 64.51 0.0792 0.2000 0.3242
17 62.07 61.58 65.13 0.0882 02208 0.3589
19 62.26 61.50 63.53 0.0972 0.2402 0.3920
20 62.32 61.39 65.64 0.1017 0.2495 04080
21 62.33 61.82 65.68 0.1061 0.2584 04236
22 62.32 62.22 65.63 0.1103 0.2584 0.4387

Tabela [1.1.2.25 - Transferéncia Simultines de Calor e de Massa - ?;Q,Al
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Anexo II - Resultados do Modelo

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

s °C Keg/m3

Modelo |  FExp. | Mixima Modelo | Exp. | Maixima
0 33.63 33.63 33.63 0.0000 0.0000 0.0000
3 53.98 37.57 58.38 0.0203 0.0276 0.0369
9 58.83 48.82 60.90 0.0444 0.0784 0.1119
15 61.74 57.31 63.30 0.0768 0.1247 0.1974
24 63.01 61.04 65.13 0.1518 0.1849 0.3342
29 63.06 60.87 65.27 0.1921 02132 04037
31 63.05 60.83 65.26 0.2072 02234 0.4304
34 63.03 60.90 65.23 0.2289 0.2376 04681
35 63.03 60.94 65.24 0.2359 02419 04817
37 63.05 60.95 65.28 0.2497 02501 0.5064
38 63.07 60.88 65.31 0.2561 0.2501 0.5179

Tabela IT 1.2.26 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - fl;,‘QaA2

Tempo/60 Temperatura Concentragio de Etanol/1000

s °C Kg/m?3

Modelo | Exp. {  Mixima Modelo | Exp. |  Mixima
0 27.14 271.74 27.74 0.0000 0.0000 0.0000
3 5545 34.18 58.47 0.0235 0.0181 0.0284
9 60.00 44.26 61.43 0.0489 0.0488 00857
15 61.22 51.26 62.48 0.0739 0.0803 0.1444
24 62.25 57.50 64.00 0.1117 0.1272 02274
30 62.69 59.67 64.82 0.1368 0.1573 0.2784
33 62.84 60.34 65.15 0.1492 0.1717 0.3028
39 63.06 61.10 65.64 0.1739 0.1988 0.3495
46 63.18 61.33 65.93 02017 0.2270 04007
50 63.19 61.27 65.98 0.2168 0.2409 04285
52 63.19 61.21 65.98 02241 0.2472 (0.4421
54 63.19 61.12 65.97 0.2313 0.2530 04554
56 63.18 61.01 65.95 (3.2383 (.2583 04684
58 63.17 60.90 63.93 0.2446 0.2608 0.4802

Tabela II 1.2.27 - Transferéncia Simultinea de Calor e de Massa - 7:,‘Q3A3
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Anexo {I - Resultados do Modelo

11.2 -Graficos dos Perfis de Concentracao e de Temperatura

11.2.1 - Transferéncia de Massa Isotérmica
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Axnexo II - Resuitados do Modelo
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Anexo H - Resultados do Modelo

11.2.2 - Transferéncia Simultinea de Calor e Massa
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Anexo II - Resuitados do Modelo
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Anexo I - Resultados do Modelo
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Anexo I - Resultados do Modelo
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Anexo II - Resultados do Modelo

I1.3 - Outros Resulitados

A seguir os resultados da modelagem do experimento 7,0, A, sdo apresentados.

T m TCIB . » - £ ] » E ]

7601)0 Cong et ps pg 53 Kg p g a,g
s °C Kg/m?  Kg/md mafs W/m°  JKg°® m?/s
0 56.98 0.3989 1.37 308 1468E-5 B.04E-2 910.6 2.9E.7
3 57.75 0.4131 1.38 319 1474E-5 8.21E-2 908.5 2.8E-7
9 59.19 0.4407 139 339 1486E-5 8.54E-2 904.7 2.7E-7
15 60.48 04670 1.40 359 1.496E-5  8.88E-2 901.3 2.7E-7
24 62.13 0.5023 1.42 385 1.509E-5 934E-2 897.1 2.7E-7
33 6341 0.5311 1.44 407 1.519E-5 9.67E-2 894.1 2.76-7
54 64.91 0.5376 1.44 411 1.522E-5 9.75E-2 8934 2.7TE-7
70 64.78 0.5374 144 411 1.522E-5 9.75E-2 893.5 2.TE-7
85 63.92 0.5372 1.44 411 1.522E-5 9.75E-2 893.5 2.7E-7
88 63.69 0.5368 1.44 411 1.522E-5 9,75E-2 893.6 2.TET
50 63.53 0.5331 1.44 408 1.520E-5 9.71E-2 893.9 2.7E-7
91 63.47 0.5316 1.44 407 1.520E-5  9.67E-2 894.1 2787

Tabela I1.3.1 - Resultados da Fase Dispersa (* refere-se & mistura ar e etanol condensado)

Tjg:}po el Zc DL P L H L 4 L A L
g m?/s Kg/m? N s/m? JKg* W/m
0 0.0000 0.000 1.342E-9 994.7 8.922E-4 4181.4 0.6070
3 0.0059 0.887 2.134E-9 985.7 6.209E4 4198.1 0.6154
G 0.0137 0.910 2.295E-9 979.1 5.594E.4 42224 0.6070
i5 0.0209 0917 2.282E-9 974.9 5.560E4 4243.3 0.5987
24 00334 0.924 2211E-9 968.4 5.674E-4 4278.5 05777
33 0.0496 0.929 2.081E-9 960.9 5972E4 4321.6 0.5526
54 0.1000 0.938 1.683E-9 940.0 6.997E4 44422 04856
70 0.1420 0.943 1.439E-9 924.5 7.640E-4 44129 0.4396
85 0.1780 0.947 1281E-9 912.0 8.058E4 43354 04061
88 0.1840 0.947 1.258E-9 909.9 8.124E-4 43216 03977
90 0.1880 0.947 1.244E-9 908.6 8.165E-4 43137 0.3935
91 0.1900 0.948 1.239E-9 908.2 8.179E-4 4310.7 0.3935

Tabela [1.3.2 - Resultados da Fase Continua
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Anexo H - Resnltados do Modelo

T?&po T, T . res N PH a v

s s s s st KPa m m/s

0 0.0000 0.0000 0.5801 505.33 1.0159 3.247E-3 0.1792
3 0.5858 (0.5858 0.5858 502.93 1.0199 3.278E-3 0.1801
9 0.5969 0.5969 0.5969 498.10 1.0426 3342E-3 0.1818
i5 0.6075 0.6075 0.6075 493,34 1.0666 3407E-3 0.1836
24 0.6228 0.6228 0.6228 486.62 1.1012 3.501E-3 0.1861
33 0.6380 0.6380 0.6380 480.85 1.1319 3.586E-3 0.1883
54 0.6865 0.6865 0.6865 479,51 1.1945 3.606E-3 0.1889
70 0.7226 0.7226 0.7226 479.56 1.2372 3.605E-3 0.1888
85 {.7548 0.7548 0.7548 479.60 1.2748 3.605E-3 (0.1888
88 Q.7611 0.7611 0.7611 479.67 1.2825 3.604E-3 0.1888
90 0.7664 0.7664 0.7664 480.44 1.2879 3.592E-3 0.1885
91 (0.7684 0.7684 0,7684 480.44 12892 3.588E-3 0.1884

Tabela I1.3.3 - Resultados de Tempo de Transferéncia e Comportamento da Bolha no Liquido

Tf;%po Qm Q Q Q[‘dt Qpa Qreal AHm
3 Wim2 W/m? J J i J J
0 {0.00E+0 0.00E+0 (.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
3 1.67E+3 3.51E+3 0.2805 83,736 66,989 75.362 1.0467
9 6.28E+2 1.13E+3 0.0921 27.632 14.235 13.816 04145
15 4.60E+2 8.37E+2 0.0753 22.190 14.235 8.3736 0.3726
24 347TE+2 6.70E+2 0.0669 19.678 14.235 5.8615 0.3810
13 34TER2 7.95E+2 0.0795 24.702 21.771 3.3076 0.2805
54 4.60E+2 1.05E+3 0.1172 38.937 38.518 04605 0.0586
70 4,14E+2 9.62E+2 0.1136 38.518 39.355 -0.712 0.0963
85 3.26E+2 6.70E+2 0.0837 30.145 32.238 -1.716 0.2470
88 3.05E+2 6.28E+2 0.0753 28.051 30.145 -1.968 0.2847
90 2.93E+2 5.86E+2 00711 26,376 28.889 -2.428 0.3517
91 2.88E+2 5.44E+2 0.0711 25.539 28470 -2.470 0.3643
Tabela 11.3.4 - Resultados de Calor Transferido
Te;:opo Wm W;&' w reai mef
s Kg/mis Kg/m?s Kg Kg Kg
0 0.00E-4 0.00E-3 0.00E-7 0.0E-5 1.0E-7
3 1.20E-4 1.10E-3 0.87E-7 2.6E-5 1.1E-7
9 1.30E4 0.75E-3 0.63E-7 1.9E-5 1.2E-7
15 1.40E-4 0.78E-3 0.69E-7 2.1E-5 1.4E-7
24 140E4 0.90E-3 0.86E-7 2.6E-5 1.6E-7
33 1.30E-4 1.10E-3 1.20E-7 3.6E-5 1.8E-7
54 0.98E-4 1.20E-3 1.30E-7 4 4E-5 1.8B.7
70 0.77E4 1.10E-3 1.30E-7 4 4E-5 1.8E-7
85 0.63E-4 (.89E-3 1.10E-7 4.0E-5 1.8E-7
88 06154 0.85E-3 1.10E-7 3.9E-5 1.8E-7
90 0.59E-4 0.79E-3 0.98E-7 3.6E-5 1.8E-7
91 {.59E-4 0.77E-3 0.96E-7 3.5E-5 1.8E-7

Tabela [1.3.5 - Resultados de Massa Transferida
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Anexo H - Resultados do Modelo

TE;;HOPO ac am ﬁ ¢ B m A ¢ A m

s gt g1 g sl

0 0.268 13.747 0.266 0.1115 0.0070 122269
3 0.260 13.543 0.259 0.1675 0.0063 79.8450
9 0.246 13.130 0.245 0.1759 0.0064 73.6360
15 0.234 12.723 0.232 {.1701 0.0067 73.7900
24 0.217 12.149 0216 0.1581 0.0071 75.8450
33 0.204 11.662 0.203 (.1434 0.0077 80.3220
54 0.201 11.550 0.200 0.1159 0.0090 98.6800
70 0.202 11.554 0.200 0.1005 0.0101 113.935
85 0.202 11,558 0.199 0.0908 00111 126.351
88 0.202 11.564 0.200 0.0893 00112 128.472
90 {.203 11.629 0.201 0.0889 0.0113 129.826
91 0.204 11.654 0.202 0.0888 0.0113 130.307

Tabela I1.3.6 - Resultados dos Grupamentos &, 8 e A para Calor ¢ para Massa

’I‘f;g:opo b, Ay b h by hes
5 mfs W/m? m/s W/m? m/s W/m?
0 7.398E-5 7017.08 - - - -

3 11.26E-5 7887.93 2.209E-2 263,77 5.845E-2 552.65
9 12.07E-5 7992.60 2.184E-2 276.33 6.710E-2 48985
15 11.90E-5 7820.94 2.158E-2 284.70 7.667E-2 519.16
24 11.36E-5 7469.25 2.120E-2 297.26 9,553E-2 590.33
33 10.55E-5 7021.26 2.085E-2 305.63 12.10E-2 690.82
54 8.553E-5 6012.24 2.073E-2 297.26 13.81E-2 711.75
70 7.409E-5 5363.29 2.070E-2 293,08 14.33E-2 665.70
85 6.682E-5 4898.55 2.068E-2 284.70 14.58E-2 594.52
88 6.573E-5 4823.19 2 068E-2 284.70 14.56E-2 581.96
90 6.520E-5 4785.51 2.073E-2 284.70 14.04E-2 556.84
91 6.502E-5 4772.95 2074E-2 284.70 13.85E-2 548.47

Tabela [1.3.7 - Resultados dos Coeficientes de Transferéncia de Calor ¢ Massa

Tf;giopo T T, o C
s °C °C Kg/m3 Kg/m?
0 - _— - -

3 54.72 48.35 0.693 0.687
9 58.12 55.84 0.734 0.728
15 59.73 58.12 0.777 0.771
24 61.60 60.44 0.835 0.829
33 62.90 61.77 0.885 0.879

64.22 62.74 0.905 0.900
70 64.11 62.69 0.910 0.907
85 63.38 62.24 0.914 0911
88 63.18 62.11 0.914 0.911
90 63.03 62.00 0.908 0.906
91 62.98 61.96 0.906 0.903

Tabela I1.3.8 - Resultados da Temperatura e da Concentracio Média no Volume € no Tempo
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Anexo I - Resultados do Modelo

IL4 - Graficos Combinados entre Experimentos

I1.4.1 - Transferéncia de Massa Isotérmica

Ii.4.1.1 - Variando Vazao
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I.4.1.2 - Variando Altura
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Anexo IT - Resultados do Modelo

11.4.2 - Transferencia Simultinea de Calor e Massa

I1.4.2.1.1 - Variando Temperatura (Temperatura)
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Anexo i - Resuitados do Modelo

11.4.2.1.2 - Variando Temperatura (Concentracgio)
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Anexo H - Resuitados do Modelo

11.4.2.2.1 - Variando Vazao (Temperatura)

45,00 60.00
~—40.00 GSO'OO
2 C
~—35.00 ~
S g 40.00
= 30.00 S
o o 30.00
S ; L.
5 25.00 4 =
o 25000
£ 20.00 a TiQiA, £
o ¢ TiQaAs Q
[_ PO U T SR S S P WO S T L*\ ];101!6‘_\ Ll l“-
15.00 5 ™0 —500 10.00 5 rey) 50 17
Tempo/60 (s) Tempo/60 (s)
45.00 60.00
40.00 50.00
O O 7
S g
o 35.00 o 40.00 H
[ . L,
= . = ;
o 30.00 ¥ o 30.00 R
i 4 S i
g g
ook .
- 250 - 20.00 a Tz0:A;
E s i
S - S L L i, 1 1 I*I ]zl 1 i L i
20.00 § 3 10.00 § A sho
Tempo /60 (s)
45.00
—~40.00
[o]
~—Z5.00
o
= 30.00 §
i 3
o 1
= 25.00
a
& 20.00
i
15.00 300 400 8OO 8OO

Tempo /60 (s)




Anexo 11 - Resaltados do Modelo

a
U
o
[e
(@]

30.00 ¥

Temperatur

# Ta0sA

' 1y 20
Tempo/60 (s)

20.00 §

70.00

~~60.00

0§ Ov T & Ass

~'50.00

urd
B
[
o
o

w
e
o]
o

20.00 a TsQvha
o TsQoAz

# TaQsAz
20 40
Tempo/60 (s)

Temperat

10.00 0 80

=5 40.00

(o
<
o
O

™
o
o
o

Temperat

% TaQsA;
40" 80 1
Tempo/B60 (s)

10.00 5

30




Anexo II - Resultados do Modelo

11.4.2.2.2 - Variando Vazio (Concentracio)
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Anexe II - Resultados do Modelo

11.4.2.3.1 - Variando Altura (Temperatura)
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11.4.2.3.2 - Variando Altura (Concentracgio)
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Anexo III - Programas

ANEXO III - PROGRAMAS

111.1 - Processo de Absorc¢io Isotérmico

IIL.1.1 - Nomenclatura

Subroutinas

CALX - Concentragio da mistura etanol-4gua no equilibrio (base tguida)
CALXL - Fragdo molar da mistura etanoj-dgua

FATCOM - Fator de compressibilidade da mistura etanol-Agua em estado gasoso
FUNC - Massa transferida por bolha

PROPFC - Propriedades da mistura liquida etanol-agua

PROPFD - Propriedades da mistura gasosa etanol-ar

ROVISC - Coeficientes da massa especifica e da viscosidade da mistura etanol-4gua
TEMRES - Tempo de transferéncia da massa de etanol disponivel na boiha
Varidveis

AA,BB,CC - Coeficientes da altura experimental do fluido no borbulhador
Al - Coeficiente de atividade do etanol

ACL....AC3 - Auxiliares de impressio dos resultados

ALAMB - Mesmo significado do A para massa na nomenciatura geral
ALB - Altura da coluna de fluido no borbulhador

ALFA - Mesmo significado do a para massa na nomenclatura geral
AR,BR,CR - Coeficientes da massa especifica da mistura etanol-dgua
AUXCOR - Fator de corregio das ternperamras medidas pelos termopares
AUXTR - Aunxiliar para cdlculo do tempo de transferéncia

AUXXE1, AUXXE2 - Auxiliar para cdlculo da fragdo molar da fase liquida

AV, .. ,EV - Coeficientes da viscosidade da mistura etanol-dgua
BA,BAO, BAl - Segundo coeficiente virial da dgua

BE, BEO, BE1 - Segundo coeficiente virial do etanol

BEA, BEAQ, BEAL - Segundo coeficiente virial da mistura etanoi-agua

BET - Segundo coeficiente virial

BETA - Mesmo significado de B para massa na nomenclatura geral
BFC - Coeficiente de transferéncia de massa da fase continua

BM, BN2, BO2 - Segundo coeficiente virial de mistura, nitrogénio e oxigénio
C(N), P(N) - Vetores de dados para transformar mV em °C de termopar do tipo Ferro-Constantan
CAQ, CAOG - Concentragio de etanol na bolha (base liguida e gasosa)
CAL, CALG - Concentragio de etanol na fase liquida (base liquida e gasosa)
CALE - Concentragio experimental de etanol na fase liquida

CEL, .. ,CE7 - Coeficiente da concentragio experimental

DETAG - Difusividade da mistura etanol-dgua

DETAR - Difusividade da mistura etanol-ar

FIET - Coeficiente de fugacidade do etanol

FNB - Eregiiéncia do niimero de bolhas

INT - Niimero de termos maximo das séries

KT1,..,KT4 - Auxiliares de impressio dos resultados

MO1, .., M12.DAD - Banco de dados dos 12 experimentos

MPEOL, ., MPEI2.DAT - Banco de respostas dos 12 experimentos (perfil de concentragio)
MPOO1, ., MPO12DAT . Banco de respostas dos 12 experimentos (propriedades das misturas)
NP - Niimero de pontos para impressdo dos resultados

NTF - Tempo total do experimento em minuio

i%1



Anexo H1 - Programas

P1 - Pressao de vapor

PASSO - Intervalo de tempo de integragao

PC,PTC - Pressdo efetiva e total no cone

PCA, PCE, PCEA - Pressdo critica (dgua, etanol e mistura etanol-dgua)
PMM - Peso molecular da mistura

PMML - Peso molecular da mistura etanol-dgua

FR - Pressfio no rotimetro

PS,PTS - Pressdo efetiva e total no saturador

PVS - Presséo de vapor do etanol

QAR, QET, QT - Vazio volumétrica (ar, etanol e totai)

QR - Vazio no rotimetro

R - Constante universal dos gases

RB - Raio da Bolha

ROAP,ROAR - Massa especifica (dgua e ar)

ROC,ROD - Massa especifica (fase continua e dispersa)

ROET, RON2Z,ROO2 - Massa especifica (etanol, nitrogénio ¢ oxigénio)

TC - Tempo parciai do experimento

TCAG, TCET, TCEA - Temperatura critica (dgua, etanol e mistura etanol-dgua)
TCB, TKB - Temperatura no borbulhador (°C ¢ K)

TCC, TKC - Temperatura no cone (°C e K)

TCS, TKS - Temperatura no saturador (°C ¢ X)

TEQ, TKEQ - Temperatura de equilibrio (°C ¢ K)

T - Tempo total do experimento em segundo

TGCT), TMV(D) - Vetor de temperaturas (°C e mV)

TMIN - Tempo de modelagem em minuto

TRA, TRE, TREA - Temperatura reduzida (Agua, etanol e mistura etanol-agua)
TREB - Tempo de residéncia da bolha

TRET, TRN2, TRO2 - Temperatura reduzida {etanol, nitrogénio e oxigénio)
TTB - Tempo de transferéncia da bolha

VASC - Velocidade de ascenso da bolha

VB - Volume da bolha

VYCA, VCE, VCEA - Volume critico (dgua, etanol e mistura etanol-dgua)
VESP - Volume especifico

VISC - Viscosidade da misfura etanol-dgua

VMIST, VMISTO - Volume especifico da mistura

VOLIQG - Volume do Hquido presente no borbuthador na forma gasosa
VILE - Yolume total das bolhas presentes no borbulhador

W - Percentagem em peso de etanol

WA, WE, WEA - Fator acéntrico (dgua, etanol € mistura etanol-dgua)
WACM - Massa de etanol transferida acumulada

WBOT - Massa de etanol disponivel na bolha para transferéncia
WETB - Massa de etanol presente numa bolha

WETTB - Massa de etanol total transferida

WPB - Massa de etanol transferida por boiha

XA, XE - Frago molar (4gua e etanol)

XET - Frag@o molar etanol na fase liquida correspondente a0 equilibrio
XETC - Frag#o molar de etanol no equilibrio

XKEA - Fator da regra de mistura para temperatura critica
YAR, YET - Fragdo molar {ar ¢ etanol)

7 - Contador de apoio para impressfo dos resultados

i - Fator de compressibilidade

ZCA,ZCE, ZCEA - Fator de compressibilidade {4gua, etanol e mistura etanol-4dgua)
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I11.1.2 - Programa

ade e ot e 2K o 3¢ 30 3 5 20 ool 3 afe A e o e e 3 3 e e e A e e e 3 e e e e S e 3 o o e o 200 e ol s e e sk e e
™

*  PROGRAMA DE TRANSFERENCIA ISOTERMICA EM FORTRAN PARA IBM 3090

k2

———————— e L T T e LT T e ok e R s ek
IMPLICIT REAL*S (A-H,O0-Z)
DIMENSION TMV(4),TGC(4),P(43).C(43)
COMMON /BI/TCB,TEQ

COMMON /B2/TCC.ICS PS PR.PCPTC.QRR
COMMON /B3/RODRB,DETAR,VASC,VB,WETB
COMMON /B4/ALB, TREB,XET,CAQ,WPB,SOMA CA0G
COMMON /BS/DETAG,BFC,ROC,VISC
COMMON /B6/INT

COMMON /B7/FNB,AA BB,CC

COMMON /B8/AR,BR,CR

COMMON /BS/AV,BV,CV,DV.EV

COMMON /B10/AUXXE1,AUXXE?2

COMMON /B11/AUXTR

COMMON /B12/ALFA,ALAMB BETA
OPEN(UNIT=10,STATUS="UNKNOWN" FILE=/M12 DAD A"
OPEN(UNIT=20,FILE=/MPE12 DAT A"
OPEN(UNIT=21,FILE=/MPO12 DAT A’)

CALL CPUTIME(ACCUMA IRCODEA)
READ(10,%) (TMV(J),J = 1,4)
READ(10,%)PS.PR,PC,QR,INT

READ(10,4)TF

READ(10,%)AA,BB,CC

READ(10,%CE1,CE2 CE3,CE4 CES.CE6,CE7
READ(10,%)AUXXE1,AUXXE2,AUXTR,AUXCOR
READ(10,9AC1,AC2,AC3,KT1,KT2,KT3,KT4

*

TRANSFORMACAO DA FORCA ELETROMOTRIZ (MV) EM TEMPERATURA (C)

READ(10,*) (C(N),N = 1,43)
READ(10,*) (P(N),N = 1.43)
DO30I=14
DO3ON=143
IF(TMV(J) LT.P(N)) THEN
XV = (TMV(J)-P(N-D)(P(N)-TMV())
TGCQJ) = (CN) * XV+CN-1DAXV+1)
IF(J.EQ.4)GO TO 40
ENDIF
30 CONTINUE
40 TCB =TGC(1) - AUXCOR
TEQ = TGC(2) - AUXCOR
TCC = TGC(3) - AUXCOR
TCS = TGC(4) - AUXCOR
TKB = TCB + 273,15
R =82.0567

¥

CALCULOQ DAS PROPRIEDADES DA FASE DISPERSA

TMIN =0,

ALB = AA + BB * TMIN + CC * TMIN*TMIN

ROAP = 1.00142 - 8.822503E-5*TCB - 3.5625E-6¥TCB**2
PTC = 760. + 0.73556*ROAP*ALB

i93



Anexo III - Pﬂgramas

CALL PROPFD(QT.QET,YET,BET,QAR . ROET,ROAR)
CALL ROVISC(TEQ)

CALL CALX(YETBET)

FNB = 3*QT/(4*3.1416*RB**3)

NTF = TF/60

&
*+ [MPRESSAO DOS DADOS E DOS RESULTADOS NA TELA E BANCO DE DADOS
L
WRITE(20,210)
210 FORMAT( ',20X,** DADOS DE ENTRADA **/)
WRITE(20,220YTMV(1),TCB, TMV(3),TCC,TMV(4),TCS, TMV(2), TEQ,PS,PR.PC
$ QR
220 FORMAT( ',2X, TEMP. DO BORBULHADOR = 'F5.2, MV = ",T38,
$F5.2,T44, C'/ '2X, TEMP.DOCONE = '"F52 /MV= ',
$T38,F5.2,T44, C'/ ' 2X, TEMP. DE SATURACAO = 'F52,
$ MV = 'T38.F5.2,T44; C'/ ' 2X  TEMP. DE EQUILIBRIO = ',
$F5.2) MV = ", T38F52,T44, C/ '2X,
$PRESSAO DE SATURACAO = F5.2/ ' 2X,PRESSAO DO ROTAMETRO = '
$.F5.2/ ' 2X 'PRESSAO MEDIA DA COLUNA = "F5.2/"
$.2X,VAZAO DO ROTAMETRO = F5.2/))
WRITE(20,230)
230 FORMAT( ',2X,'VARIACAO DE ALTURA (CM) X TEMPO DE BORBULHAMENTO (M
$INYD

WRITE(20,235)AA,.BB,CC

235 FORMAT( ",2X,'AA = "E8.2/"2X,/BB = 'E8.2/"2X,
$'CC = "E8.2//)
WRITE(20,231)

231 FORMAT( ',2X,'CONC. DE ETANOL (G/CM3) X TEMPO DE BORBULHAMENTO (M
SINY/,
WRITE(20,232)CE1,CE2,CE3,CE4,CES,CE6,CE7
232 FORMAT( ",2X,'CE1 = "E82/'2X/CE2 = "E8.2/'2X,
$CE3 = "E8.2/'2X,CE4 = "E8.2/'2X,/CES = ',
$E8.2/"2X,'CE6 = 'EB.2/"2X,/CE7 = "E8.2/))

WRITE(20,245)

245 FORMAT( ",20X.** DADOS DE CONTROLE **/)
WRITE(20,250)NTF

250 FORMAT( ".2X,' TEMPO DA CORRIDA ='I7/)
WRITE(20.260)

260 FORMAT( ',20X,** DADOS DA FASE DISPERSA **/)
WRITE(20,270)TEQ.RB,QT.QET,QAR ROET,ROAR, ROD, VASC,YET XET,CAC.FNB
$ ,VB,WETB,DETAR
270 FORMAT( *,2X, TEMP. DE EQUILIBRIO = 'F5.2/'2X,
$RAIO DABOLHA = 'FS4/'2X'VAZAOTOTAL =
$,F6.3/ '2X /VAZAODEETANOL = 'F53/'2X,
$VAZAODEAR  ='F63/'2X,
$'MASSA ESPECIFICA DO ETANOL = 'E9.3/ ' 2X,
$MASSA ESPECIFICA DO AR =’E9.3/ ' 2X,
$MASSA ESPECIFICA DA MISTURA = ‘E9.3/ '
$,2X 'VELOC. DE ASCENCAO = "F6.3/'2X,
$FRAC MOL ETAN BOLHA = "F5.4/ '2X,FRAC MOL ETAN LIQ.= ",
$F5.47 ' 2X,'CONC ET BOLHA - CAO = "F7.6/ ' 2X,
$FREQ. DAS BOLHAS = 'F73/'2X,VOLUME DA BOLHA = ',
$E9.3/ ' 2X, MASSA ETANOL POR BOLHA = E9.3/ '2X,
$DIFUSIVIDADE ETANOL X AR =" E9.3////))
WRITE(20,280)
280 FORMAT( ",20X,** DADOS DA FASE CONTINUA PERFIL **/)
WRITE(20,290)
290 FORMAT( ', T4, TEMPO',T14, TTRANS' 25, 'WPB' T35, WETTB' T47,
$'WBOT",T57,'CAL' T65,CALE' /TS, MIN',T16,'s 26 '¢' T37,
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$'g.T48,g 156, g/cm3',T65, g/cm3’)
WRITE(21,281)

281 FORMAT( ',20X,** DADOS DA FASE CONTINUA PROPRIEDADES **Y)

s
*

WRITE(21,291)

291 FORMAT( ',T4, TEMPO',T14,DETAG"T25, BFC',T35,ROC',T43,

$VISC,T50, ALT", T57, TREB/T5MIN,T14,'cm2/s' , T25,'cm/s’
$,1734,'g/cm3",T44 'cp.T51,'em’,T59,5))

TTB =0.

CALG=0.

CAL =0.

CALE=0.

XE=0.

XN=0

WETTB = 0.

WACM = 0.

SOMAUX = (.

W=0Q,

TMIN = 0.

TC=0.

ALB = AA + BB * TMIN + CC * TMIN*TMIN

ROAP = 1.00142 - 8.822503E-5*TCB - 3.5625E-6*TCB**2
PTC = 760, + 0.73556*ROAP*ALB

TREB = ALB/VASC

CALL ROVISC(TCB)

CALL PROPFC(XE,CAL)
WRITE(*,300)TMIN,TTB,WPB,WETTB,WBOT,CAL,CALE
WRITE(R0,300)TMIN, TTB,WPB,WETTB, WBOT,CAL.CALE
WRITE(21,301yTMIN,DETAG,BFC ROC,VISC,ALB,TREB
TTB = 0.00001

CALL TEMRES(TTB,CAL,CALG,WBOT)

50 CONTINUE

CALL FUNC(XE,CAL CALG,TMIN,TTB,WBOT)
VTLB = VB*FNB*TREB

PMML = XE*46.069 + (1-XE)*18.016

CALL FATCOM(XE,TkB,ZC)

PTC = 760. + 0.73556*ROC*ALB
VOLIQG=ZC*R*TKB*(3.1416%4.5%4 5*ALB-VTLB)*ROC/(PMML*PTC/760.)
CALG = WACM/VOLIQG

PASSO = TTB

TC = TC + PASSO

TMIN = TC/60.

WETTB = WPB*FNB*PASSO

WACM = WACM + WETTB

CAL = WACM/(3.1416*4 5+4,5*ALB - VB*FNB*TREB)
F(CALE.GE.AC3)GO TO 90
[F(CALE.GE.AC2.AND.CALELT.AC3)GO TO 91
IF(CALE.GE.AC1.AND.CALE.LT.AC2)GO TO 92

NP =KT1

GO TO 93

92 NP=KT2

GO TO 93

91 NP =KT3

GOTO93

90 NP =KT4
93 Z =Z + PASSO/60.

IF(Z.GE.NP)CALE = CE1 + CE2*TMIN + CE3*TMIN**2 + CE4*TMIN**3
$ + CES*TMIN**4 + CE6*TMIN**5 + CE7T*TMIN**6
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TF(Z.GE.NP)WRITE(*,300)TMIN,TTB,WPB,WETTB,WBOT.CAL CALE
[F(Z.GE.NPYWRITE(20,300)TMIN,TTB,WPB, WETTB, WBOT,CAL ,CALE
IF(Z.GE.NP)WRITE(21,301)TMIN,DETAG,BFC ROC,VISC,ALB, TREB
IF(Z.GE.NP)Z=0

300 FORMAT( ', T1.F8.2,T11,E9.3,T22,59.3,T33,E9.3,T44,E9.3.T55,

$F7.5,T64,F7.5)

301 FORMAT( ', T1.F8.2,T11,E9.3,T22,E9.3,T33,F6.4.T41,F7.4,T50,

$F4.1,T57,F5.3)

IF(TC.GE.TF)GO TO 60
IF(TTB.GE.TREB)GO TO 61
GO TO 50

61 PASSO = TREB
GO TO 50

60 WRITE(20,300)TMIN, TTB,WPB,WETTB,WBOT,CAL.CALE
WRITE(21,301)TMIN,DETAG,BFC.ROC,VISC,AL B,TREB
CALL CPUTIME(ACCUMB, IRCODEB)
USEDTIME = ACCUMB - ACCUMA
WRITE(* S00)USEDTIME
WRITE(20,500)USEDTIME

500 FORMAT(//, 32H TEMPO DE CPU EM MICROSEGUNDOS =F30.1)
CLOSE(10)

CLOSE(20)
CLOSE(21)
STOP
END

*
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SUBROUTINE FUNCXE,CAL,CALG,T.TTB,WBOT)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B I/TCB,TEQ
COMMON /B2/TCC, TCS PS PR PCPTC,QR.R
COMMON /B3/ROD.RB,.DETAR, VASC,VB,WETB
COMMON /B4/ALB,TREB . XET,CAQ,WPB,SOMA,CAOG
COMMON /BS/DETAG,BFC.ROC,VISC
COMMON /B6/INT
COMMON /B7/FNB,AABB,CC
COMMON /B12/ALFA ALAMB,BETA
ALB=AA+BB*T+C*T*T
TREB = ALB/VASC
CALL PROPFC(XE,CAL)
IF(TTB.GE.TREB)GO TO 11
CALL TEMRES(TTB,CAL,CALG,WBOT)
GOTO 12
11 TTB = TREB
12 AUX1 = 8*¥3.1416*RB*DETAR/(1+ALAMB)
AUX2 = EXP(-BETA*TTB)
SOMAPI=0.
SOMAA.1=0.
SOMAPF2:=0,
SOMAAZ=0.
WAUX=0.
PER = {.
DPER = (.
DO 201= LINT
SOMAAL = SOMAP!
SOMAAZ2 = SOMAP2
AUX3 =I¥[*ALFA*TTB
TAUX3=1.0
IF(AUX3.LESSTAUXS = 1.0 - EXP(-AUX3)
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SOMAP1=SOMAAI+(ALAMB/I*I*ALFA-BETA)*(1-AUX2)
SOMAP2=SOMAA2+{1-ALAMB*BETA/(I*I*ALFA-BETAD*(TAUXI)/(I*I*ALFA)
[F(PER.LE.1.AND PER.NE.0.YGO TO 24
WPB = (CAQ0-CAL)*AUX1*(SOMAP1 + SOMAP2)
DPER = WPB - WAUX
IF(WAUX.EQ.0.)GO TO 20
PER = DPER*100/WAUX
WAUX = WPB
20 CONTINUE
24 IF(WPB.GE.WBOT)WPB = WBOT
RETURN
END

*
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SUBROUTINE FATCOM(XE,TkB,ZC)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B2/TCC,TCS,PS,PR,PC.PTC,QR.R
XKEA = 0.0
TCET = 513.9
PCE=61.4
VCE = 167.1
ZCE = 024
WE = 0.644
TCAG = 647.3
PCA =2212
VCA =57.1
ZCA =0.235
WA = 0.344
TRE = TKB/TCET
TRA = TKB/TCAG
WEA = (WE + WA)/2.
ZCEA = (ZCE + ZCA)/2.
VCEA = ((VCE**(1./3.) + VCA**(1./3.))/2.)**3,
TCEA = ((TCET*TCAG)**(1/2))*(1 - XKEA)
PCEA = ZCEA*R*TCEA/VCEA
TREA = TkB/TCEA
BEO = 0.1445 - 0.33/TRE - 0.1385/(TRE**2) - 0.0121/(TRE**3)
$ - 0.000607/(TRE**8)
BE1 = 0.0637 + 0.331/(TRE**2) - 0.423/(TRE**3) - 0.008/(TRE**8)
BE = (R*TCET/PCE)*(BEQ + WE*BE1 + 0.0878/TRE**6 - 0.0572/TRE**8)
BAO = 0.1445 - 0.33/TRA - 0.1385/(TRA**2) - 0.0121/(TRA**3)
$ - 0.000607/(TRA**8)
BAIL = 0.0637 + 0.331/(TRA**2) - 0.423/(TRA**3) - 0.008/(TRA**8)
BA = (R*TCAG/PCA)*(BAQ + WA*BAL1 + 0.0878/TRA**6 - 0.0572/TRA**8)
BEAOQ = 0.1445 - 0.33/TREA - 0.1385/(TREA**2) - 0.0121/(TREA**3)
$ - 0.000607/(TREA**8)
BEAI = 0.0637 + 0.331/(TREA**2) - 0.423/(TREA**3) - 0.008/ TREA**8
BEA = (R*TCEA/PCEA)*(BEAO + WEA*BEA1 + 0.0878/TREA**§
$ - 0.0572/TREA**8)
BM = XE*XE*BE + 2*XE*(1-XE}*BEA + (1-XE)*(1-XE)*BA
ZC = 1 + BM*(PTC/760.)/(R*TKB)
RETURN
END
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SUBROUTINE PROPFD(QT,QET,YET,BET,QAR,ROET,ROAR)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B1/TCB,TEQ

COMMON /B2/TCC,TCS,PS FRPCPTCORR
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COMMON /B3/ROD RB,DETAR,VASC,VB,WETB

COMMON /B4/ALB,TREB XET,CAO0,WPB,SOMA,CA0G

COMMON /B5/DETAG BFCROC,VISC

TKS = 273.15 + TCS

TKC = 273.15 + TCC

PVS = EXP(18.9118-3803.98/(TKS-41.68))

PTS = 760 + PS

PTC = 760 + PC

YET = PVS/PTS

YAR=1-YET

QAR = QR*(1000./60.)*(PR+760.)/760.

QET = (YET/Y AR)*QAR

QT = QAR + QET

RB = 0.05853825%(QT**0.4)

VB = (4/3)¥3.1416%*RB**3

VASC = 31.44907*(RB**0.5)

TRET = TKC/513.9

BET = 695.8915%(0.1445-0.33/TRET-0.1385/TRET**2-0.0121/TRET**3-0.
$ 000607/ TRET**8 +0.644%(0.0637+0.33 1/TRET**2.0 423/TRET**3-0.008/T
$ RET**8.)+0.0878/TRET**6-0.0572/TRET**8)

ROET = 46.069*(PTC/760)/(82.0567*TKC+BET*PTC/760))

TRN2 = TKC/126.2

BN2 = 309.5180%(0.1445-0.33/TRN2-0.1385/TRN2**2.0.0121/TRN2%*3.0.
§ 000607/TRN2**8.+0.039*(0.0637+0.331/TRN2**2-0,423/TRN2**3-0.008/T
$ RN2**8))

RON2 = 28.013*(PTC/760)/(82.056 7*TKC+BN2*(PTC/760))

TRO2 = TKC/154.6

BO2 = 255.0404*(0.1445-0,33/TR02-0.1385/TRO2##2-0.0121/TRO2#*3-0.
$ 000607/TRO2**8.+0.025%(0.0637+0.33 1/TRO2**2-0.423/TRO2**3-0.008/T
$ RO2**8))

ROO2 = 31.999*(PTC/760)/(82.0567*TKC+BO2*(PTC/760))

ROAR = 0.79*RON2+0.21*R002

ROD = YAR*ROAR+YET*ROET

WETB = (46.069/28.85)*ROD*VB/((46.069/28.851+(1/YET)-1)

DETAR = 0.105*((TKC/273.15)**1.77)

CAOG = WETB/VB

RETURN

END

E
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SUBROUTINE ROVISC(TEMP)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B8/AR.BR.CR

COMMON /BS/AV,BV,CV.DV,EV

AR = 0.998569-3.33071E-5*TEMP-3.82438E-6*TEMP**2

BR = -0.000804568-1.91461E-5*TEMP+7.43438E-8*TEMP**2

CR = -1.07916E-5+6.11305E-8*TEMP

AV = 0.538202+0.054 7054 *TEMP-0.0015354*TEMP**2

BV = 0.186172-0.0114471*TEMP+0.00020593*TEMP**2

CV = 0.00491252-0.000203486*TEMP+2.5948E-006*TEMP**2
DV = -0.000211865+1.14719E-005*TEMP-1,89038E-007*TEMP**2
EV = 1.68523E-006-1.001 14E-007*TEMP+1.76516E-009*TEMP**2
RETURN

END
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SUBROQUTINE PROPFC(XE,CAL)
IMPLICIT REAL*S (A-H,0-Z)
COMMON /B1/TCB,TEQ
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L

COMMON /B3/ROD.RB,DETAR,VASC,VB,WETB

COMMON /B4/ALB TREB XET,CAQ,WPB,SOMA,CACG

COMMON /BS/DETAG,BFCROC,VISC

COMMON /B8/AR,BR,.CR

COMMON /B9/AV,BV,CV,DV.EV

COMMON /B12/ALFA ALAMB,BETA

CALL CALXL.(XE,CAL)

W = 100*XE*46.069/(XE*46.069+(1-XE)*18.016)

ROC = AR + BR*W + CR*W*W

VISC = AV + B V*W + CV*WHW + DV¥W+W*W + EV¥WSW*WW

DETAG = (1.2.512-7.31583*XE+20.4361*XE*XE-23.7023*XE*XE*XE+13.7
$ 372*XE*XE*XE*XE-3.18798*XE*XE*XE*XE*XE)*0,00001

BEC = 0.31*%((ROC-ROD)*(VISC/100.)*98 L/ ROC*ROC)y**(1./3.)A(VISC/
$ 100.)/(ROC*DETAGH)**(2./3.)

ALFA=3.1416%*2*DETAR/RB*%2

ALAMB=2*DETAR/(BFC*RB)

BETA=ALFA/(1+ALAMB)

RETURN

END
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SUBROUTINE CALX(YET,BET)

IMPLICIT REAL*8 (A-H.0-Z)

COMMON /B1/TCB,TEQ

COMMON /B2/TCC,TCS,PS PRPCPTC,QRR
COMMON /B3/RODRB,DETAR,VASC,VB,WETB
COMMON /B4/ALB,TREB XET,CA0,WPB,SOMA.CAOG
COMMON /BS/DETAG,BFCROC,VISC

COMMON /B8/AR BR,CR

TKEQ = 273.15 + TEQ

P1 = EXP(18.9118 - 3803.98/(TKEQ - 41.68))

EQUACAO DE MARGULES
Al =0.069773 * TEQ + 2.31117

FIET = EXP(BET*(P1/760.)/(R*TKEQ))
XETC = YET*PTC/FIET*A1*P1)

* CALCULO DA CONCENTRACAO

%

XE = XETC

XA=1-XE

W = 100*XE*46.069/(XE*46 . 069+(1-XE)*18.016)
ROC = AR + BR*W + CR*W¥W

VESP = 1/ROC

PMM = XE*46.069 + XA*18.016

VYMISTO = VESP * PMM

CE = XE*46.069/VMISTO

CA0=CE
XET=XE
RETURN
END
&
- . stk e ks s e S ek s s e ok e e sk e e s e
SUBROQUTINE CALXI(XE,CAL)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /BI/TCB,TEQ

COMMON /B2/TCC,TCS,PS PR,PCPTC,QR R
COMMON /B3/ROD,RB,DETAR,VASC,VB,WETB
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COMMON /B4/ALB,TREB XET,CA0,WPB,SOMA.CAOG
COMMON /B5/DETAG BFCROC.VISC
COMMON /B8/ARBR,CR
COMMON /B10/AUXXELAUXXE2
TKB =273.15+ TCB
10 CONTINUE

XA=1-XE
W = 100*XE*46.069/(XE*46.065+(1-XE)*18.016)
ROC = AR + BR*W + CR*W*W
VESP = I/ROC
PMM = XE*46.069 + XA*18.016
VMIST = VESP * PMM

CE = XE*46.069/VMIST

IF(ABS(CE-CAL.).GT.AUXXE1THEN

XE=XE + AUXXE?2

GOTO10

ELSE

CONTINUE

ENDIF
RETURN
END

&
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SUBRCUTINE TEMRES(TTB,CAL,CALG,WBOT)
IMPLICIT REAL.*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B3/ROD.RBDETAR VASC,VB,WETB
COMMON /B4/ALB,TREB.XET,CAQ,WPB,SOMA CAOG
COMMON /B6/IINT
COMMON /B11/AUXIR
COMMON /B12/ALFA ATAMB.BETA
WBOT = (CA0G - CALGY*VB
WAUX =0,
WAUX2 = 0.
AUXI1 = 8¢3.14 16*RB*DETAR/(1+ALAMB)
30 CONTINUE
AUX2 = EXP(-BETA*TTB)
SOMAPI=0.
SOMAAL1=0,
SOMAP2=0.
SOMAA2=0.
PER = (.
DPER = 0.
DO201=1,INT
SOMAAL = SOMAP1
SOMAA2 = SOMAP2
AUX3 = I*I*ALFA*TTB
TAUX3 = 1.0
IF(AUX3.LES8S)TAUX3 = 1.0 - EXP(-AUX3)
SOMAP1=SOMA A1+(ALAMB/(I*I*ALFA-BETA))*(1-AUX2)
SOMAP2=SOMA A2+(1-ALAMB*BETA/I*I*ALFA-BETA)*TAUX3)/(I*I*ALFA)
IF(PER.LE.1.AND.PER . NE.0.YGO TO 24
WAUX = (CADG-CALGY*AUX1*(SOMAP1 + SOMAP2)
DPER = WAUX - WAUX2
IFOWAUX2.EQ.0.3GO TO 20
PER = DPER*100./WAUX2
WAUXZ = WAUX
20 CONTINUE
24 IF(WBOT-WAUX).LE.Q.L00000000DTHEN
GO TO 66
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ELSE
TTB = TTB + AUXTR*TTB
ENDIF
[F(TTB.GE.TREB)THEN
GO TO 66
ELSE
GO TO 30
ENDIF

66 RETURN
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I11.2 - Processo Simultineo de Transferéncia de Calor e Massa

HL2.1 - Nomenclatura

Subroutinas

APOIO
AUXIMFPR
CALOR
CALXE
CALY
CDHM
CFPROP
FATCOM
FUNCCM
FUNCSC
FUNCSM
FROPFC
PROPFD
TSCALOR
TSMASSA
TTCMB

Varidveis

Al

A,..,F Al .. Fl
AA, AB, AC
AC1,AC2,AC3
ACP, BCP

ACT, BCT, CCT
ADHM, ADHM1
ADM, BDM,,..., DDM
ALAMBM, ALAMBC
ALB

ALFAM, ALFAC
ALTI, ALTF

AR, BR,CR
AUXTR

AUXXE1, AUXXE2
AV, .. ,EV

BA, BAQ, BAl

BE, BEO, BE1

BEA, BEO, BE1
BET

BETAM, BETAC
BM, BN2, BO2
CA0, CAOL

CAL, CALM

CALE

CALMAX

CBM, CBS

CEA, CEB, ..., CEG
CEEAG

CMO1 .. CM27.DAD

CMB101 .. CMB127.DAT

- Pressbes totais ¢ temperaturas absolutas

- Impressdo dos dados de entrada e titulos das tabelas

- Perda de calor para o ambiente

- Frag8o molar da mistura etanol-dgua

- Conceniragio da mistura etanol-dgua no equilibrio (base liguida)

- Entaipia de mistura

- Coeficientes para cilculo das propriedades da fase liquida

- Fator de compressibilidade da mistura etanol-adgna em estado gasoso

- Calor e massa transferido no processo simuitneo

- Calor transferido quando sd existe transferéncia de calor

- Massa mransferida quando s0 existe transferéncia de massa

- Propriedades da mistura liquida etanol-4gua

- Propriedades da mistura gasosa etanol-ar

- Tempo de transferéncia da calor quando s6 existe transferéncia de calor
- Tempo de transferéncia da massa quando s6 existe transferéncia de massa
- Tempo de transferéncia de calor e massa no processo simuitineo

- Coeficiente de atividade do etanol

- Auxiliares para cdiculo de entaipia de mistura

- Coeficientes da altura experimental do fluido no borbulhador

- Auxiliares de impressdo dos resuitados

- Coeficiente de calor especifico da mistura etanol-dgua

- Coeficiente de condutividade térmica da mistura etanol-dgua

- Auxiliares para cdiculo de entalpia de mistura

- Coeficiente de difusividade 1érmica da mistura etanol-dgua

- Mesmo significado do A para massa e calor na nomenclatura geral
- Altura da coluna de fluido no borbulhador

- Mesmo significado do a para massa e calor na nomenclatura geral
- Altura imiciat ¢ final da coluna de fluido no borbulhador

- Coeficientes da massa especifica da mistura etanol-dgua

- Auxiliar para cdlculo do tempo de transferéncia

- Auxiliar para cdlculo da fragio molar da fase liquida

- Coeficientes da viscosidade da mistura etanol-dgua

- Segundo coeficiente virial da dgua

- Segundo coeficiente virial do etanol

- Segundo coeficiente virial da mistura etanol-dgna

- Segundo coeficiente virial

- Mesmo significado de f} para massa e calor na nomenclatura geral
- Segundo coeficiente virial de mistura, nitrogénio e oxigénio

- Concentragdo de etanol na bolha (base gasosa e liguida)

- Concentra¢io de etanol na fase liquida (base liquida e gasosa)

- Concentraglo experimental de etanol na fase liquida

- Concentragdo méxima de etanol na fase liquida (base liquida)

- Concentragdo média no volume e no tempo na interior e na superficie da bolha
- Coeficiente da concentrago experimenial

- Calor especifico da mistura etanol-dgua
- Banco de dados dos 27 experimentos
- Banco resposta dos 27 experimentos (propriedades da fase gasosa)
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CMB201 .. CMB227 . DAT
CMCBO1 .. CMCB2Z7.DAT
CMCOO0L .. CMCO27.DAT
CMGRO1 .. CMGR27.DAT
CMMBOL.. CMMB27.DAT
CMPEQL .. CMPE27.DAT
CMPPO1 .. CMPP27.DAT
CMTPO1 .. CMTP27.DAT
COEFM, COEFC
COEFMS, COEFCS

CPAR, CPET, CPEAR
CRA,CRB,CRC

CTCC, CTMC

CTAR, CTET

CTEAG, CTEAR

DEAG

DHM

DMEAR, DTEAR

bQC
DT, DQP}, .., DQP3

- Banco resposta dos 27 experimentos (conc. e temp. médias-no vol. e no tempo)
- Banco resposta dos 27 experimentos (fluxo de calor e calor ransferido)

- Banco resposta dos 27 experimentos (coeficientes de calor e massa)

- Banco resposta dos 27 experimentos (A, o,  para calor e massa)

- Banco resposta dos 27 experimentos {fluxo de massa e massa transferida)

- Banco resposta dos 27 experimentos (perfis de temperatura e concentragio)
- Banco resposta dos 27 experimentos (propriedades da fase Hquida)

- Banco resposta dos 27 experimentos (outras prop. da bolha, raio, veloc., etc)
- Coeficientes de wransferéncia de massa e calor da boiha

- Coeficientes simultineo de transferéncia de massa e calor da bolha

- Calor especifico (ar, etanol condensado ¢ mistura etanol-ar condensado)

- Auxiliares de cdlculo da fragio molar da fase liquida

- Coeficiente de transferéncia de calor ¢ massa da fase continua

- Condutividade térmica (ar e etanoi)

- Condutividade térmica (misturas etanol-dgua e etanol-ar)

- Difusividade térmica da mistura etanol-dgua

- Entalpia de mistura

- Difusividade da mistura (etanol-ar e etanol-dgua)

- Calor perdido por unidade de tempo

- Auxiliares para cdiculo do calor perdido

FIET - Coeficiente de fugacidade do etanol

FNB - Fregiiéncia do nimero de bolhas

INT - Nimero de termos maximo das séries

KT1,.. . KT4 - Auxiliares de impressfio dos resuitados

NP ~ Niimero de pontos para impressio dos resultados

NTF ~ Tempo total do experimento em minuto

P - Pressio de vapor

PASSO - Intervalo de tempo de integragio

PBS - Presséio média no volume e no tempo na superficie. da bolha
PCA, PCE,PCEA - Pressdo critica (4gua, etanol e mistura etanol-dgua)
PCONE, PTCONE - Pressio efetiva e total no cone

PMA, PME, PMAR - Peso molecular (dgua, etanol e ar)

PMCL, PTMCL - Pressfo média da coluna de fluido (especifica e total)

PMM - Peso molecular da mistura

PMML - Peso molecular da miswira etanol-dgua

PROT - Press3o no rotimetro

PSAT,PTSAT - Pressao efetiva e total no saturador

PVS - Pressdo de vapor do etanol

QAR, QE, QT - Vazio volumeétrica {ar, etanol ¢ total)

QB - Fluxo de calor médio

QBOT - Calor disponivel na bolha para transferéncia

QC - Calor perdido para o ambiente

QFB - Fluxo de calor por bolha

QMAXA - Calor maximo transferido

QPB - Calor transferido por bolha

QPBSC - Calor transferido por botha (envolvendo sé transferéncia de calor)
QREALT - Calor reaimente transferido

QROT - Vazio no rotimetro

QTB - Calor total transferido no intervaio de integragéo

R - Constante universal dos gases

RB - Raio da Bolha

ROAP,ROAR - Massa especifica (4gua e ar)

ROC, RODG, ROD - Massa especifica (fase continua e dispersa com etanol gasoso e condensado)
ROET, ROETL - Massa especifica (etanol gasoso e liguido)

RONZ, ROO2 - Massa especifica ( nitrogénio e oxigénio)

TBM, TBS - Temperatura média no volume ¢ no tempo no interior e na superficie da bolha
TC - Tempo parciat do experimento

TCO, TKO - Temperatira da bolha (°C e K)

TCAMB, TKAMB - Temperatura ambignte (°C e X}

203



Anexo I - Programas

TC1,TC2

TCA, .., TCG
TCAG, TCET, TCEA
TEA, .., TEI
TEQ, TKEQ
TCONE, TKONE
TCSAT, TKSAT
TF

TK

TLE

TMIN

TP

TPMAX

TRA, TRE, TREA
TREB

TRET, TRN2, TRO2
TSM, TSC

TIB

TTMB, TTCB
VASC

VB

VCA, VCE, VCEA
VESP

VISC

VMIST, VMISTO
VOLIQG, VOLIQL
VTBL

W

WA, WE, WEA
WACUMA, WACUMO
WB

wC

WBOT

WEB

WFB

WPB

WPBSM
WREALT

WTB

XA, XE
XATC,XETC
XEEY

- Temperatura de apoio para cilculo da entaipia de mistura

- Coeficiente de temperatura do cone

- Temperatura critica {(dgua, etanol ¢ mistura etanol-dgua)
- Coeficiente de temperatura experimental

- Temperatura de equilibrio (°C e K)

- Temperatura média no cone (°C e K)

~ Temperatura no saturador (°C ¢ K)

- Tempo total do experimento em segundo

- Fator de convergio de temperatura de *Cem K
- Temperatura experimental da fase liquida

- Tempo de modelagem em minuto

- Temperatura da fase liquida (modelo)

- Temperatura mdxima da fase liquida

- Temperatura reduzida (agua, etanol e mistura etanci-dgua)

- Tempo de residéncia da bolha
- Temperatura reduzida {etanol, nitrogénio e oxigénio)

- Tempo de transferéncia no processo isolado {(massa ¢ calor)

- Tempo de transferéncia da bolha

- Tempo de transferéncia de massa ¢ calor na bolha (processo simultineo)

- Velocidade de ascensdo da botha

- Volume da bolha

- Volume critico (dgua, etanol e mistura etanol-dgua}

- Volume especifico

- Viscosidade da mistura etanol-dgua
- Volume especifico da mistura

-~ Volume do liquido presente no borbulhador (forma gasosa e lquida)

- Volume total das bolhas presentes no borbulhador
- Percentagem em peso de etanoi
- Fator acéntrico (4gua, etanoi e mistura etanol-4gua)

~ Massa de etanol transferida acumulada (mdxima e modelo)

- Fluxo de massa médio

- Massa de etanol perdida (arrastada e/ou evaporada)

- Massa de etanoi disponivel na bolha para transferéncia
- Massa de etano] presente numa bolha

- Fluxo de massa por bolha

- Massa de etanol transferida por bolha

- Massa de etanol transferida por bolha (processo isotérmico)

- Massa de etanol realmente transferida

- Massa de etanol iotal {ransferida no intervalo de integracdo

- FracAo molar (4gua e etanol)
- Frag8o molar no equilibrio (dgua ¢ etanol)
- Fragdo molar de etanol da bolha (base liquida)

- Frag&o molar etanol na fase liguida correspondente ao equilibrio

- Fator da regra de mistura para temperatura critica
- Fraglio molar (ar ¢ etanol)

- Contador de apoio para impressao dos resultados
- Fator de compressibilidade

- Fator de compressibilidade (dgua, etanol e mistura etanol-dgua)
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1I1.2.2 - Programa

346 3 5% e S e 3e e ajc e 3¢ o 36 s 26 2 e e 206 36 2 e e e 3k e 2he 0 3 25 i e 2 SR e 20 ale 26 2l e o S 0l i aie o A e o el ol e ol sl e ke ol e i e i ke e e o
3
* PROGRAMA SIMULTANEO EM LINGUAGEM FORTRAN PARA USO NO IBM 3090
E
e 3 e -8 3¢ 3¢ e e e 3¢ 35 e e e A A * o390 20 e 0 3 e ol e e * e N e e
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)
COMMON /B1/TCSAT,TKSAT,TEQ,TKEQ, TCAMB, TKAMB,TC0,TK0,TCONE, TKONE
COMMON /B2/PSAT,PTSAT PROT,PMCL PTMCL . PCONE . PTCONE
COMMON /B3/QROT,QAR.QE.QT
COMMON /B4/YE.RB,VB,VASC,BET ,ROD,DMEAR, WEB CTEAR DTEAR,CPEAR,CAQ
COMMON /B5/DEAG,CTMC.CTCC,ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B6/ALFAM BETAM,ALAMBM,ALFAC,BETAC,ALAMBC
COMMON /B7/R.PMEPMA PMAR PMM PMML
COMMON /B8/ARBR,CR
COMMON /B9/AV,BV,CV,DV.EV,ACT,BCT,CCT,ACP,BCP,ADM,BDM,CDM,DDM
COMMON /B10/AUXXE1AUXXE2
COMMON /B11/AUXTR
COMMON /B12/INT
COMMON /B13/CAOL XEEY
COMMON /B14/FNB,ALB, TREB ALTIALTF
COMMON /B15/AAABAC
COMMON /B16/CEA CEB CEC CED,CEE,CEF,CEG
COMMON /B17/TEA,TEB, TEC,TED, TEE, TEF, TEG,TEH, TEI
COMMON /B19/TBS,TBM,CBS,CBM,COEFMS COEFCS ,COEFM,COEFC
COMMON /B20/TC1
COMMON /B21/TCA,TCB,TCC,TCD,TCE,TCF,TCG
COMMON /B22/XKEA,TCET,PCE,VCE ZCE,WE,TCAG,PCA VCAZCA,WA
OPEN(UNIT=10,status = 'unknown', FILE="/CM27 DAD A")
OPEN(UNIT=70,FILE=/CMPP27 DAT A")
OPEN(UNTIT=71,FILE=/CMPE27 DAT A"
OPEN(UNIT=72,FILE=/CMMB27 DAT A")
OPEN(UNIT=73 FILE=/CMGR27 DAT A"
OPEN(UNIT=74 FILE=/CMCO27 DAT A"
OPEN(UNIT=75 FILE=/CMCB27 DAT A"
OPEN(UNIT=76,FILE=/CMB127 DAT A’
OPEN(UNIT=77,FILE=/CMTP27 DAT A"
OPEN(UNIT=78 FILE=/CMB227 DAT A")
CALL CPUTIME(ACCUMA, IRCODEA)
READ(10,*)R PME PMA PMAR
READ(10,%)AUXXE1, AUXXFE2 AUXTR
READ(10,*)TCAMB,TCSAT, TEQ,TCONE
READ{10,*)PSAT.PROT,PCONE,QROT
READ(10,9YALTLALTF
READ(10,%)AA,AB,AC
READ(10,*)CEA,CEB CEC,CED,CEE,CEF,CEG
READ(10,*)TEA,TEB,TEC TED, TEE, TEF,TEG.TEH, TEI
READ(10,YTCA,TCB,TCC,TCD,TCE, TCF.TCG
READ(10,%)TF,INT
READ(10,%ACI,AC2AC3 KT KT2 KT KT4

%

* DADOS PAPA CALCULO DO FATOR DE COMPRESSIBILIDADE
&

XKEA = 0.0

TCET = 513.9

PCE = 61.4

VCE = 167.1
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ZCE=0.24
WE = (0.644
TCAG =647.3
PCA=2212
VCA =571
ZCA =0.235
WA = (.344

CALL APOIO (O
W=90.
TP = 0.
TPMAX =0.
QREALT = 0.
QPB = 0.
QC=10.
QTB=0.
CAL =0.
CALM = (.
CAD=0.
CAQL =0,
CALE=0.
CALMAX =0.
XE =0,
XEL =0.
TTB =0.
TSM = 0.
TTMB = (.
TICB =0.
TC=40.
WPB =0.
WPBSM = 0.
WREALT =0,
WACUMO =0.
WACUMA = (.
PASSO=0.
DHM = 0.
TMIN = 0.
TLE = TEA + TEB * TMIN + TEC * TMIN®*2 + TED * TMIN®**3
$ + TEE * TMIN**4 + TEF * TMIN**5 + TEG * TMIN**6
$ + TEH * TMIN**7 + TEI * TMIN**8
TK =273.15
ALB = AA + AB * TMIN + AC * TMIN**2 + AD * TMIN**3
$ + AE * TMIN**4 + AF * TMIN**5
ROAP = 1.00142 - §.82503E-5*TLE - 3.5625E-6*TLE**2
PMCL = (.73556 * ROAP * ALB
PTMCL = 760. + PMCL
CALIL PROPFD(TMIN RODG)
ENB = 3.%QT/(4.*3.1416*RB**3))
NTF = TF/60.
CALL AUXIMPR(NTF)
TREB = ALB/VASC
TP = TLE + TK
TPMAX = TP
CALL CFPROP(TLE,W)
CALL PROPFC(XE)
TC1 =TLE - 0.001
WRITE{70,300)TMIN XE ZC,DEAG ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
WRITE(71,301)TMIN,TP-TK,TLE,TPMAX-TK , TKO-TP,CAC-CAL,CALM,
$ CALE.CALMAX

¢
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WRITE(*,301) TMIN, TP-TK, TLE, TPMAX-TK, TK0-TP,CA0-CAL,CALM,
$ CALE,CALMAX
WRITE(72,302) TMIN,WB ,WFB ,WPB WTB . WREALT WEB
WRITE(73,303) TMIN,ALFAC,ALFAM BETAC,BETAM,ALAMBC,ALAMBM
WRITE(74,304) TMIN,CTMC,CTCC,COEFM,COEFC,COEFMS ,COEFCS
WRITE(75,305) TMIN QB QFB QPB QTB.QC,QREALT,.DHM
WRITE(76,306) TMIN,TC0,YE RODG,ROD . DMEAR, CTEAR, CPEAR, DTEAR
WRITE(77,307) TMIN, TTCB, TTMB,TREB,PASSO,FNB ,PMCL ,RB,VASC
WRITE(78.308) TMIN , TBM,TBS .CA0,CBM,CBS,CAL
TTMB = 0.00001
TTCB = 0.00001
CALL TTCMB(CAL,TTMB,TTCB,TP)
50 CONTINUE
PMML = XEL*PME + (1-XEL)*PMA
ALB = AA + AB * TMIN + AC * TMIN**2
TREB = ALB/VASC
VTBL = VB*FNB*TREB
VOLIQL = ALB *3.1416*4.5*%2.VTBL
CALM = WACTIMO/VOLIQL
CALMAX = WA CUMA/VOLIQL
CALL CALXE(CALM.XE)
XEL = XE
CALL FATCOM(XEL,TP.ZC)
W = 100*XE*PME/(XE*PME+(1-XE)*PMA)
CALL CFPROP(TP-TK,W)
CALL PROPFC(XE)
PMCL = 0.73556 * ROC * ALB
PTMCL. = 760. + PMCL
CALL CALOR(TP,DQC)
[F(TTMB.GE.TREB.AND.TTMB.GE.TTCB.AND.TREB.GE.TTCB)GO TO 40
IF(TTMB.GE.TREB.AND.TTMB.GE.TTCB.AND.TTCB.GE.TREB)GO TO 41
IF(TTCB.GE.TREB.AND.TTCB.GE.TTMB.AND.TREB.GE.TTMB)GO TO 42
IF(TTCB.GE.TREB.AND.TTCB.GE. TTMB.AND.TTMB.GE.TREB)GO TO 41
IF(TREB.GE.TT'CB.AND.TREB.GE. TTMB.AND.TTCB.GE.TTMB)GO TO 43
IF(TREB.GE.TTCB.AND.TREB .GE.TTMB.AND.TTMB.GE.TTCB)GO TO 44
40 CALL TSMASSA(TSM,CAL,TTCB)
PASSO = TSM + TTCB
IF(PASSO.GE. TREB)PASSO=TRERB
CALL FUNCCM(CAL,TTCB,TP,QB,WB,QFB,WFB,QPB,WPB)
IF(PASSO.GE.TREB)TSM = PASSO - TTCB
CALL FUNCSM(TSM,CAL,WPBSM)
WTB = (WPB + WPBSM)*FNB*PASSO
QTB = QPB*PASSO*FNB
TC = TC + PASSO
GO TO45
41 PASSO =TREB
CALL FUNCCM(CAL PASSO,TP,QB,WB,QFB,WFB,QPB,WPB)
WTB = WPB*PASSO*FNB
QTB = QPB*PAS SO*FNB
TC = TC + PASSO
GO TO 45
42 CALL TSCALOR(TSC,TP,TTMB)
PASSO = TSC + TTMB
IF(PASSO.GE.TREB)PASSO=TREB
CALL FUNCCM(CAL,TTMB,TP,QB,WB,QFB,WFB,QPB,WPB)
IF(PASSO.GE.TREB)TSC = PASSO - TTMB
CALL FUNCSC(TSC,TP,QPBSC)
WTE = WPB*PASSO*FNB
QTB = (QPB + QPBSC)*FNB*PASSO
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TC = TC + PASSO
GO TOA4S5
43 PASSO=TTCB
TSC=TTICB - TI'MB
CALL FUNCCM(CAL,TTMB,TP,QB,WB,QFB,WFB,QFB, WPB)
CALL FUNCSC(TSC,TP,QPBSC)
WTB = WPB*PASSO*FNB
QTB = (QPB + QPBSCy*FNB*PASSO
TC = TC + PASSO
GO TG 45
44 PASSO=TTMB
TSM=TTMB - TTCB
CALL FUNCCM(CAL,TTCB.,TP,QB,WB,QFB,WFB,QPB,WPB)
CALL FUNCSMCTSM,CAL,WPBSM)
WTB = (WPB + WPBSM)*PASSO*FNB
QTB = QPB*FNB *PASSO
TC=TC + PASSO
45 TMIN = TC/60.
QC = DQC*PASSO
WREALT = WTB - (*WC
WACUMO = WACUMO + WREALT
WACUMA = WACUMA + WEB*FNB*PASSO
QREALT = QTB - QC
TLE = TEA + TEB * TMIN + TEC * TMIN**2 + TED * TMIN**3
$ + TEE * TMIN**4 + TEF * TMIN**5 + TEG * TMIN**6
$ + TEH * TMIN**7 + TEI * TMIN**8
CALL CDHM(XE,TP,VTBL,DHM)
QREALT = QREALT + DHM
TCl=TP-TK
TP = TP + QREALTA(3.1416%(4.5%*2)*AL B-VTBL)*CEEAG*ROC)
QMAXA = FNB*PASSO*ROD*VB*(TKO-TPMAX)*CPEAR/4.1868
TPMAX = TPMAX+ QMAXA/((3.1416*(4.5%*2)* ALB-VTBL)*CEEAG*ROC)
VOLIQG = ZC*R *TP*(3.1416%(4.5**2)*ALB-VTBL)*ROC/(FPMML*PTMCL/760.)
CAL = CAL + WREALT/VOLIQG
IF(CALM.GE.CAOL)GO TO 58
IF(TP.GE.TK0)GO TO 59
IF(CALE.GE.AC3)GO TO 20
[F(CALE.GE.AC2.AND.CALELT.AC3)GO TO 21
[F(CALE.GE.AC1 AND.CALELT AC2)GO TO 22
NP=KT1
GO TO23
22 NP=KT2
GO TO23
21 NP=KT3
GO TO 23
20 NP =KT4
23 Z =7 + PASSG/60.
IF(Z.GE.NP)CALE= CEA + CEB*TMIN + CEC*TMIN**2 + CED*TMIN**3
$ + CEE*TMIN**4 + CEF*TMIN**5 + CEG*TMIN**6
IF(Z.GE.NPYWRITE(70,300) TMIN XE,ZC,DEAG,ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
[F(Z.GENPYWRITE(71,301)TMIN,TP-TK, TLE, TPMAX-TK, TKO-TP,CAO-CAL,
$ CALMCALE CALMAX
IF(Z.GE.NPYWRITE(* 30 ) TMIN,TP-TK, TLE, TPMAX-TK, TKO-TP,CA0-CAL,
S CALM,CALE,CALMAX
IF(Z.GENPYWRITE(72,302)TMIN, WB,WFB,WPB, WTB,WREALT WER
IF(Z.GE.NPYWRITE(73,303)TMIN,ALFAC ALFAM BETAC BETAM,ALAMBC,
$ ALAMBM
SIF%;I?FE.NP) WRITE(74,3C4)TMIN,CTMC,CTCC,COEFM,COEFC,COEFMS,
C CS
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F(Z.GE.NP)WRITE(75,305) TMIN,QB,QFB,QPB.QTB,QC,QREALT.DHM
IF(Z.GE.NPYWRITE(76,306)TMIN,TC0,YE,RODG,ROD.DMEAR,CTEAR,
$ CPEAR.DTEAR
IF(Z GE.NPYWRITE(77,307)TMIN,TTCB TTMB, TREB PASSO,FNB,PMCL,
$ RB,VASC
IR(Z.GE NPYWRITE(78,308) TMIN, TBM-TK, TBS-TK,CA0,CBM,CBS,CAL
IF(Z.GE.NP)Z=0
IF(TC.GE.TF.OR.CAL.GE.CA0)GO TO 60
CALL PROPFD(TMIN,RODG)
FNB = 3.%QT/(4.#3.1416*RB**3)
IF(TTMB.GE.TREB.AND.TTCB.GE.TREB)GO TO 50
CALL TTCMB(CAL,TTMB,TTCB,TP)
49 GOTO 50
58 WRITE(71,*)'CAL MAIOR QUE CA('
WRITE(*,*)CAL MAIOR QUE CA0'
GO TO 60
59 WRITE(71.¥)"TP MAIOR QUE TK('
WRITE(*,*) TP MAIOR QUE TK0'

60 WRITE(* *)ESTOU SAINDO'
WRITE(70,300)TMIN, XE.ZC,DEAG ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
WRITE(71,301)TMIN,TP-TK TLE, TPMAX-TK, TK0-TP CA0-CAL CALM,CALE,

$ CALMAX
WRITE(72,302)TMIN,WB,WFB,WPB,WTB, WREALT,WEB
WRITE(73,303) TMIN,ALFAC,ALFAM,BETAC,BETAM,ALAMBC,ALAMBM
WRITE(74,304) TMIN,CTMC,CTCC,COEFM,COEFC,COEFMS, COEFCS
WRITE(75,305 TMIN,QB,QFB,QPB,QTB.QC,QREALT,DHM
WRITE(76,306) TMIN,TCO,YE.RODG,ROD, DMEAR, ,CTEAR CPEAR, DTEAR
WRITE(77,307)TMIN,TTCB, TTMB, TREB,PASSO,FNB,PMCL.RB,VASC
WRITE(78,308)TMIN, TBM-TK, TBS-TK,CA0,CBM,CBS,CAL

300 FORMAT( '.T1,F7.2,T10,E9 3,T21,F5.3,T28 E10.4,T40,F6.4, T48 F6.4

$.T56 F6.4,T64,F1.5)

301 FORMAT( ", T1,F7.2,T10,F5.2,T17,F5.2,T24,F5.2,T31,F5.2 T38 9.3,

$T49,F6.4,T58,F6.4,T67,F6.4)

302 FORMAT( ', T1,F7.2,T10,E8.2,T20,E8.2,T30,E8.2, T40 E8 2, T50,E8.2

$,T60,E8.2)

303 FORMAT( ', T1,F7.2,T10,F7.3,T19,F7.3,T28,F7.3,T37.56.4 T45,F6.4,

$T53.F7.3)

304 FORMAT( ', T1.F7.2,T10F7.6,T19,F6.4 T27F7.4,T36F6.4, T44 F1.4,

$T53,F6.4)

305 FORMAT( ', T1,F7.2,T10,E8.2,T19,E8.2,T28 8.2, T37,E8.2,T46 E8.2

$T55,E8.2,T64,E8.2)

306 FORMAT( ', T1.F7.2.T10,F5.2,T17.F6.4,T25,E8.3,T35,E8.3,

$T45,F6.4,T53,E8.3,T62,F6.4,T69,F6.4)

307 FORMAT( ',T1,F7.2,T10.F6.4,T18,F6.4,T26,F6.4,T34.F6.4 T42.F6.2,

$T50,F5.2,T57.F6.4,T65.F6.2)

308 FORMAT( ', T1,F7.2,T10,F5.2,T17,F5.2, T25,E8.3,T35E8 3,

$T45,E8.3,T53,E8.3)
CALL CPUTIME(ACCUMB,IRCODEB)
USEDTIME = ACCUMB - ACCUMA
WRITE(*,500)USEDTIME
WRITE(71,500)USEDTIME

500 FORMAT(/, 32H TEMPO DE CPU EM MICROSEGUNDOS =, F30.1)
CLOSE(10)

CLOSE(70)
CLOSE(71)
CLOSE(72)
CLOSE(73)
CLOSE(74)
CLOSE(75)

s
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CLOSE(76)
CLOSE(77)
CLOSE(78)
STOP

END

E 3
she i e sj 306 30 3 3 S s e 30 s e e s e e A N dhe e e el e a3 e e ok N e e i e et die sl i e Nl e e 30 e e e 3 she s e S e e ke e ke e ke
SUBROUTINE TTCMB(CAL,TTMB,TTCB,TP)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B1/TCSAT, TKSAT, TEQ, TKEQ,TCAMB, TKAMB, TC0O,TKO,TCONE, TKONE
COMMON /B2/PSAT PTSATPROT PMCL PTMCL PCONE,PTCONE
COMMON /B4/YE,RB,VB,VASC BET ROD,DMEAR, WEB CTEAR,DTEAR CPEAR.CAQ
COMMON /B5/DEAG,CTMC,CTCC,ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B6/ALFAM BETAMALAMBM,ALFACBETAC ALAMBC
COMMON /B7/R PME.PMA PMAR PMM.PMML
COMMON /B11/AUXTR
COMMON /B12/INT
COMMON /B14/FNB.ALB, TREB, ALTLALTF
DT =TKO-TP
DC = (CAQ - CAL)
WBOT = DC*VB
QBOT = ROD*CPEAR*VB*DTM. 1864
KC=0.
KM=0.
IF(TTB.EQ.0)TTB = 0.0001
IF(TREB-TTMB .GE, TREB-TTCB)TTB = TTMB
IF(TREB-TTMB .LE.TREB-TTCB)TTB = TTCB
30 CONTINUE
TD1 =BETAC*TTB
TAUXD1=1.0
IF(TD1.LE.B5.)TAUXDI = 1.0 - EXP(-TD1)
TBS = TP + (ALAMBC*DT/{ALFAC*TTB))*TAUXD1
CD1 = BETAMY¥ITB
CAUXDI = 1.0
IF(CD1.LE.85.)CAUXDI = 1.0 - EXP(-CDI)
CBS = CAL + (ALAMBM*DC/(ALFAM*TTB)*CAUXD1
PBS = CBS*(R/PMM)*TBS
PO = (PTMCL/760.)
SUNTP1=0.
SUNTP2Z = 0.
SUNTAl=0.
SUNTAZ=0.
SUNCPI =0.
SUNCP2 = 0.
SUNCAI =0,
SUNCA2 = 0.
SUNQPI = 0.
SUNQP2Z =0.
SUNQAL =0,
SUNQA2 =0.
SUNWPL1 =0,
SUNWP2 =0.
SUNWALI=0.
SUNWAZ =0,
Ki1=0.
K2=0.
K3i=0(.
Kd=0.
DTP1=0.
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PTP1 =0.
DCP1 =0,
PCP1=0.
DCP2=10.
PCP2=0.
DCP3 =0.
PCP3 = 0.
TBMAUX =0.
CBMAUX =0.
QBAUX =0.
WBAUX =0.
DO 201=1INT
SUNTAl = SUNTP!
SUNTA2 = SUNTP2
SUNCAL = SUNCP1
SUNCA2 = SUNCP2
SUNQAI1 = SUNQP1
SUNQA2 = SUNQP2
SUNWAL = SUNWP1
SUNWAZ = SUNWP2
D1SC = I*I*ALFAC*TTB
D3SC=1.0
[F(D1SC.LE.85.)D3SC = 1.0 - EXP(-D1SC)
D1SM = I*I*ALFAM*TTB
D3SM = 1.0
IF(D1SM.LE.85.)D3SM = 1. - EXP(-D1SM)
SUNTP1 = SUNTA1+D3SCHALFAC*1**4)
SUNTP2 = SUNTA2+(D3SCHALFACH**2) +
$  (TAUXDI/BETAC)/(I**2)*(BETAC-ALFACH[**2))
SUNCP1 = SUNCAI1+D3SM/ALFAM*I**4)
SUNCP?2 = SUNCA2+(D3SM/(ALFAM*I%+72) +
$  (-CAUXD1)/BETAM)/((I**2)*(BETAM-ALFAM*I**2))
SUNQP1 = SUNQA1+TAUXD1*ALAMBC/(I**2)*ALFAC-BETAC)
SUNQP2 = SUNQAZ+D3SC*(1-ALAMBC*BETAC/
$  ((I**2)*ALFAC-BETAC))/{(I**2)*ALFAC)
SUNWP1 = SUNWA 1+CAUXD1*ALAMBM/((I**2)*ALFAM-BETAM)
SUNWP2 = SUNWA2+D3SM*(1-ALAMBM*BETAM/
$ (@**2* ALFAM-BETAM)/{(I**2)*ALFAM)
IF(PTP1.LE.1.AND.PTP1.NE.0.)GO TO 21
TBM = TBS+HDTH(1+ALAMBO*TTB)*((6*BETAC*ALAMBC/3.1416%%2)
$ *SUNTP2 + ((6./3.1416%*2)*SUNTP1))
DTP1 = TBM - TBMAUX
IF(TBMAUX.EQ.0.)GO TO 41
PIP1 = DTP1*100./TBMAUX
41 GO TO 31
21 Kl=1.
31 IF(PCP1.LE.1..AND.PCP1.NE.0.)GO TO 22
CBM = CBS+(DC/{1+ALAMBM*TTB))*((6*BETAM*ALAMBM/3.1416**2)
$ *SUNCP2 + ((6./3.1416**2)*SUNCP1})
DCP1 = CBM - CBMAUX
IFCBMAUX.EQ.0.)GO TO 42
PCP1 = DCP1*100./CBMAUX
42 GO TO 32
2 K2=1
32 IF(PCP2.LE.1..AND.PCP2.NE.0.)GO TO 23
QB = (2*CTEAR*DT/(RB*TTB*(1+ALAMBC))*(SUNQP1+SUNQF2)
DCP2 = QB - QBAUX
IF(QBAUX.EQ.0)GC TO 43
PCP2 = DCP2*100./QBAUX
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43 GO TO 33

23 K3=1

33 IF(PCP3.LE.1.AND.PCP3.NE.0.)GO TO 24
WB = (Z*DMEAR*DC/RB*TTB*{1+ALAMBM)))*(SUNWP1+SUNWP2)
DCP3=WB - WBAUX
IF(WBAUX.EQ.0.)GO TO 44
PCP3 = DCP3*100./WBAUX

44 GOTO34

24 K4=1

34 IF(K1.EQ.1.AND.K2.EQ.1.AND.K3.EQ.1.AND K4.EQ.1}GO TO 29
TBMAUX = TBM
CEMAUX =CBM
QBAUX =QB
WBAUX =WB

20 CONTINUE

29 COEFC = QB/(TBM-TBS)
COFFM = WB/(CBM-CBS)
COEFCS = (CBM*TBM-CBS*TBS)Y*ROD*CPEAR/4.1868)*PBS*COFFM/

3 (TBM*(PO-PBS)Y*CBS)) + COEFC

COEFMS = COEFM/(1. - PBS/P0)
WFB = COEFMS *(CBM*TBM - CBS*TBS)/TBM
WAUX = WFB*4,*3.1416*RB*RB*TTB
QFB = COEFCS*(TBM - TBS)
QAUX = QFB*4.*%3.1416*RB*RB*TTB
I[F(KC.EQ.1)GO TO 64
IF(QBOT-QAUX).LE.0.001)GO TO 55
GO TO &4

55 TTCB=TTB
KC=1

64 IFKM.EQ.2)GO TO 76
IF((WBOT-WAUX).LE.0.00000001)YGO TO 66
GO TO76

66 TTMB=TTB
KM=2

76 IF(KC.EQ.1.AND.KMEQ2)GO TO 77
TTB = TTB + AUXTR*TTB
[F(TTB.GE.TREB)GO TO 77
GO TO30

77 IF(KC.EQ.0)TTCB = TREB
IF(KM.EQ.0)TTMB = TREB
RETURN
END

e Ao sk o>

SUBROUTINE TSMASSA(TTSM,.CAL,TTCB)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B4/YE,RB,VB,VASC,BET,ROD DMEAR, WEB,CTEAR DTEAR CPEAR,CAO
COMMON /B6/ALFAM,BETAM,ALAMBM,ALFAC BETAC,ALAMBC
COMMON /B11/AUXTR
COMMON /B12/INT
COMMON /B14/FNB,ALB,TREB,ALTLALTF
IR(TTSM.EQ.0)TTSM = 0.0001
WBOT = (CAQ - CAL)*VB
AUX1SM = 8.%3.1416*RB*DMEAR*(CAQ - CAL)/(1. + ALAMBM)
AUX1= BETAM*TTSM
AUX2SM = 1.0
IF(AUX1.LE.85.)AUX2SM = 1. - EXP(-AUX1)
30 CONTINUE
SUNWP1 = 0.
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SUNWP2=0.
SUNWAL =0.
SUNWA2 = Q.
Kil=0.
DWPI =0.
PWP1 = 0.
WAUX =0.
WAUX2=0.
DO 201=1,INT
DISM = I*I* ALFAM*TTSM
D3SM=1.0
IF{D1SMYLLE.85)D3SM = 1. - EXP(-D1SM)
SUNWALl = SUNWPI
SUNWA2 = SUNWP2
D2SM = I*I*ATLFAM - BETAM
D4SM = ALAMBM/D2SM
SUNWP! = SUNWAI + D4SM*AUX2SM
SUNWP2 = SUNWA2 + (1-BETAM*D4SM)*D3SM/(I*[*ALFAM)
IF(PWP1.LE.1.. ANDPWPL.NE.O.YGO TO 25
WAUX = AUX1SM*(SUNWP1 + SUNWP2)
DWP1 = WAUX - WAUX2
IF(WAUX2.EQ.0)GO TO 26
PWP1 = DWP1*100/WAUX2
26 GO TO?27
25 Ki=1
27 IFK1L.EQ.1YGOTO 29
WAUXZ2 = WAUX
20 CONTINUE
28 IFTTSM.GE.(TREB-TTCB)GO TO 66
IF((WBOT-WAUX).LE.0.00600001YGO TO 67
TISM = TTSM + AUXTR*TTSM

GO TO 30
66 TTSM = TREB - TTCB
67 RETURN
END
E
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SUBROUTINE TSCALOR(TTSCTP,TTMB
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B1/TCSAT, TKSAT,TEQ, TKEQ,TCAMB, TKAMB, TCO,TK0, TCONE, TKONE
COMMON /B4/YE.RB,VB,VASC,BET ROD,DMEAR , WEB,.CTEAR DTEAR CPEAR CAQ
COMMON /B6/ALFAM BETAM,ALAMBM,ALFAC BETAC, ALAMRBC
COMMON /B11/AUXTR
COMMON /B12/INT
COMMON /B14/FNB ALB,TREB,ALTLALTF
FTTSC.EQ.0)TTSC = 0.0001
QBOT = ROD*CPEAR*VB*(TKO - TP)/4.1864
AUXI1SC = 8.%3.1416*RB*CTEAR*(TK( - TP)/(1. + ALAMBC)
AUX1= BETAC*TTSC
AUX2SC=1.0
TFAUX1.LE.85.)AUX28C = 1. - EXP(-AUX1)
30 CONTINUE
SUNQPI =0.
SUNQP2 =0.
SUNQALI=0.
SUNQA2=0.
Ki=0.
DWP1 =0.
PWP1 =40.
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QAUX = 0.
QAUX2 =0,
DO 201=1INT
DiSC = *FI*ALFAC*¥TTSC
D3SC=1.0
F((D1SC).LE.85.)D35C = 1. - EXP(-D1SC)
SUNQA1 = SUUNQP1
SUNQA2 = SUNQP2
D28C = [*I*ALFAC - BETAC
D4SC = ALAMBC/D2SC
SUNQP1 = SUNQAI1 + D4SC*AUX2SC
SUNQP2 = SUNQA?2 + (1.- BETAC*D4SC)*D3SC/T*I*ALFAC)
EPWP1LE.1..AND PWPLNE.Q)GO TG 25
QAUX = AUX1SC*(SUNQP1 + SUNQP2)
DWP1 = QAUX - QAUX2
IF(QAUX2.EQ.0.)GO TO 26
PWP1 = DWP1*100./QAUX2
26 GOTO?27
25 Kl=1
27 IFKLEQ.IGOTO?29
QAUX2 = QAUX
20 CONTINUE
29 IF(TTSC.GE.(TREB-TTMB))GO TO 66
IF((QBOT-QAUX).LE.0.001)GO TO 67
TTSC = TTSC + AUXTR*TTSC
GOTO 30
66 TTSC =TREB - TTMB
67 RETURN
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SUBROUTINE FUNCCM(CAL,TTB,TP,QB,WB,QFB,WFE,QPB,WPB)
IMPLICIT REAL*8 (A-H0-Z)
COMMON /BI/TCSAT. TKSAT,TEQ, TKEQ, TCAMB, TKAMRB, TC0,TKO, TCONE, TKONE
COMMON /B2/PSAT PTSAT PROT PMCL PTMCL PCONE . PTCONE
COMMON /B4/YE,RB,VB,VASC BET,ROD,DMEAR, WEB,CTEAR DTEAR,CPEAR,CAQ
COMMON /B5/DEAG,CTMC,CTCC.ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B6/ALFAM.BETAM ALAMBM, AL FAC BETAC ALAMBC
COMMON /B7/R.PME.PMA PMAR PMM PMML
COMMON /B12/INT
COMMON /B14/FNB,ALB,TREB,ALTLALTF
COMMON /B19/TBS,TBM,CBS,CBM,COEFMS,COEFCS,COEFM,COEFC
DT=TKO-TP
DC = {CAD - CAL)

TD1 = BETAC*TTS

TAUXD1=1.0

IF(TD1.LE85.)TAUXDI = 1.0 - EXP(-TD1)
TBS = TP + (ALAMBC*DT/ALFAC*TTB))*TAUXD1

D1 = BETAM*TTB

CAUXD1 =10

IF{CD1.LE.85.)CAUXD1 = 1.0 - EXP(-CD1)
CBS = CAL + (ALAMBM*DC/(ALFAM*TTB))*CAUXD1
PBS = CBS*R/PMM)*TBS
PO = (PTMCL/760.)
SUNTP1=0.
SUNTP2 = 0.
SUNTA1 =0.
SUNTA2=0.
SUNCPI =0.
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SUNCP2 =0.
SUNCAl =0.
SUNCA2 = 0.
SUNQP1 = Q.
SUNQP2 = 0.
SUNQA1 = 0.
SUNQA2 = 0.
SUNWP1 =0.
SUNWF2 = 0.
SUNWAL =0.
SUNWA2 = 0.
Ki=0.
K2=0.
K3=40.
K4 = 0.
DTPI =1{.
PTP1=40.
DCPl=0.
PCP1=0.
DCP2=0.
PCP2 = 0.
DCP3 =0.
PCP3 =0.
TBMAUX =0.
CBMAUX = 0.
QBAUX = 0.
WBAUX = 0.
DO201I=1,INT
SUNTAl = SUNTP!
SUNTAZ = SUNTP2
SUNCAL = SUNCP1
SUNCA2 = SUNCP2
SUNQA1 = SUNQP!
SUNQA2 = SUNQP2
SUNWAIl = SUNWP1
SUNWA2= SUNWP2
DISC = *I*AL.FAC*TTB
D3SC= 1.0
IF(D1SC.LE.85.)D3SC = 1.0 - EXP(-D15C)
D1SM = I*I*ALFAM*TTE
DISM=1.0
IF(D1SM.LE.85.)D35M = 1. - EXP(-D1SM)
SUNTP1 = SUNTA1+D3SC/ALFAC***4)
SUNTP2 = SUNTA2+(D3SC/ALFAC*[**2) 4
L (-TAUXD1Y/BETAC)H/((I**2)*(BETAC-ALFAC*I**2))
SUNCP1 = SUNCA1+D3SM/ALFAM*I**4)
SUNCP2 = SUNCA2+(D3SM/(ALFAM*I**2) +
b3 {(-CAUXD1)/BETAM)/((I**2)*(BETAM-ALFAM*I[**2}}
SUNQP! = SUNQA1+TAUXDI*ALAMBC/((I**2)*ALFAC-BETAC)
SUNQF2 = SUNGA2+D35C*(1-ALAMBC*BETAC/
$  ((I**2)*ALFAC-BETAC)Y/((I**2)*ALFAC)
SUNWP1 = SUNWAI+CAUXDI*ALAMBM/((I**2)*AL FAM-BETAM)
SUNWP2 = SUNWA2+D3SM*(1-ALAMBM*BETAM/
$  (**2)*ALFAM-BETAM))/(I**2)*ALFAM)
IF(PTP1.LE.1.AND.PTP1.NED.)GO TO 21
TBM = TBS+HDT/((1+ALAMBC)*TTR))*((6*BETAC*ALAMBC/3.1416*%2)
§ *SUNTP2 + ((6./3.1416**2)*SUNTP1))
DTP! = TBM - TBMAUX
IF(TBMAUXEQ.0.)GO TO 41
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PIP1 = DTP1*100./TBMAUX
41 GOTO 31
21 Ki=1
31 IF(PCP1.LE.l.AND.PCPL.NE.0.)JGO TO 22
CBM = CBS+{DCH(1+ALAMBM*TTB)*((6*BETAM*ALAMBM/3.1416%*2)
$ *SUNCP2 + ((6./3.1416%*2)*SUNCP1))
DCP1 =CBM - CBMAUX
IF(CBMAUX.EQ.0.)GO TO 42
PCP1 = DCP1*100./CBMAUX
42 GOTO 32
22 K2=1
32 IF(PCP2LE.1.AND.PCP2.NE.0.)GO TO 23
QB = (Z*CTEAR*DT/RB*TTB*(1+ALAMBC)))*(SUNQP1+SUNQP2)
DCP2 =B - QBAUX
IF(QBAUXEQ.0.)GO TO 43
PCP2 = DCP2*100./QBAUX
43 GOTO 33
23 K3=1
33 IF(PCP3.LE.1.AND.PCP3.NE.0.) GO TO 24
WB = *DMEAR*DC/RB*TTB*(1+ALAMBM)*(SUNWP1+SUNWF2)
DCP3= WB - WBAUX
IF(WBAUX.EQ.0.)GO TO 44
PCP3 = DCP3*100/WBAUX
44 GOTO 34
24 RK4=1
34 IF(K1.EQ.1.AND.K2.EQ.1.AND K3 EQ.1.AND.K4.EQ.1) GO TO 29
TBMAUX = TBM
CBMAUX = CBM
QBAUX = QB
WBAUX = WB
20 CONTINUE
29 COEFC = QB/{TBM-TBS)
COEFM = WB/(CBM-CBS)
COEFCS = (CBM*TBM-CBS*TBSY*(ROD*{CPEAR/4.1868y*PBS*COEFM/
3 (TBM*(P0-PBS)*CBS)) + COEFC
COEFMS = COEFM/(1. - PBS/PD)
WFB = COEFMS*(CBM*TBM - CBS*TBS)/TBM
WPB = WFB*4,*3 1416*RB*RB*TTB
QFB = COEFCS*(TBM - TBS)
QPB = QFB*4.*3.1416*RB*RB*TTB

RETURN
END
*
R R ekt - *dREA R
SUBROUTINE FUNCSC(TSC,TP,QFBSC)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B1/TCSAT,TKSAT,TEQ, TKEQ,TCAMB,TKAMB,TCO,TK0,TCONE, TKONE
COMMON /B4/YE.RB,VB,VASC,BET,ROD , DMEAR, WEB,CTEAR, DTEAR ,CPEAR,CA0
COMMON /B6/ALFAM,BETAM,ALAMBM,ALFAC,BETAC, ALAMBC

COMMON /B12/INT

SUNQPI = 0.

SUNQP2 =0.

SUNQAI =0.

SUNQA2 =0.

K1=0.

DQP1 =0.

PQP1 =0,

QPBSC = 0.

QAUX = 0.
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AUX1SC = 8.0%3.1416*RB*CTEAR*(TKO - TP)/(1.0 + ALAMBC)
AUX1= BETAC*TSC
AUX2SC=1.0
IF(AUX1.LE.85.)AUX2SC = 1. - EXP(-AUX1)

DO 201=1,INT

D1SC = I*I*ALFAC*TSC

D3SC = 1.0

IF((D1SC).LE.85.)D3SC = 1. - EXP(-D15C)

SUNQAL = SUNQPI

SUNQA2 = SUNQP2

D2SC = [*I*ALFAC - BETAC

D4SC = ALAMBC/D2SC

SUNQP1 = SUNQAL + D4SC*AUX2SC

SUNQP2 = SUNQAZ + (1.- BETAC*D4SC)*D3SC/I*I*ALFAC)

IF(PWPLLE.1..AND PWP1.NE.0.)GO TO 25

QPBSC = AUX1SC*SUNQPI + SUNQP2)

DWP1 = QPBSC - QAUX

IF(QAUX.EQ.0.)GO TO 26

PWP1 = DWP1*100./QAUX
26 GO TO 27

25 Kl=1

27 FKI1.EQ.IGOTO29
QAUX = QPBSC
20 CONTINUE

29 RETURN

END
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SUBROUTINE FUNCSM(TSM,CAL, WFPBSM)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B4/YE.RB,VB,VASC,BET ROD,DMEAR, WEB,CTEAR,DTEAR,CPEAR,CAQ
COMMON /B6/ALFAMBETAM,ALAMBM,ALFAC,BETAC,ALAMBC
COMMON /B12/INT
SUNWPI=0.
SUNWP2=0.
SUNWAL =0.
SUNWAZ = 0.
K1=40.
DWP1=0.
PWPL=0.
WPBSM = 0.
WAUX = 0.
AUX1SM = 8.¥3,1416*RB*DMEAR*(CAO - CAL)Y/(1. + ALAMBM)
AUX1= BETAM*ISM
AUX2SM =10
IF(AUX1.LE.85)AUX2SM = 1. - EXP(-AUXTI)
DO201=1INT
DI1SM = [*[*ALFAM*TSM
D3SM =10
FD1SM).LEBS)D3SM = 1. - EXP(-DISM)
SUNWAIL = SUNWP!
SUNWAZ2 = SUNWP2
D28SM = I*1*ALFAM - BETAM
D4SM = ALAMBM/D2SM
SUNWP1 = SUNWAL + D4SM*AUX2SM
SUNWP2 = SUNWA2 + (1-BETAM*D4SM)*D3SM/(I*I*ALFAM)
IFPWP1LE.1.AND.PWP1.NE.0.)GO TO 25
WPBSM = AUXISM*(SUNWP1 + SUNWP2)
DWP1 = WPBSM - WAUX
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IF(WAUX.EQ.0.)GO TO 26
PWPL = DWP1*100/WAUX
26 GOTO27
25 Ki=1
27 IFK1.EQ.1GOTO 29
WAUX = WPBSM
20 CONTINUE
29 RETURN
END

*
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SUBROUTINE FATCOM(XEL, TP ZC)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B2/PSAT,PTSAT PROT PMCL.PTMCL PCONE,PTCONE
COMMON /B7/R PME PMA PMAR PMM PMML
COMMON /B22/XKEA,TCET PCE,VCE,ZCE,WE,TCAG,PCA,VCAZCA, WA
TRE = TP/TCET
TRA = TP/TCAG
WEA = (WE + WA)/2.
ZCEA = (ZCE + ZCA2.
VCEA = ((VCE**(1./3.) + VCA**(1./3.))/2.)%*3.
TCEA = ((TCET*TCAG)**(1/2))*(1 - XKEA)
PCEA = ZCEA*R*TCEA/VCEA
TREA = TP/TCEA
BEQ = 0.1445 - 0.33/TRE - 0.1385/(TRE**2) - 0.0121/(TRE**3)
$ - 0.000607/(TRE**8)
BE1 = 0.0637 + 0.331/(TRE**2) - 0.423/(TRE**3) - 0.008/(TRE**8)
BE = (R*TCET/PCE)*(BEQ + WE*BE1 + 0.0878/TRE**6 - 0.0572/TRE**8)
BAQ = 0.1445 - 0.33/TRA - 0.1385/{TRA**2) - 0.0121/(TRA**3)
$ - 0.000607/(TRA**8)
BAL = 0.0637 + O.331(TRA**2) - 0.423/(TRA**3) - 0.008/(TRA**8)
BA = (R*TCAG/PCAY(BAOD + WA*BALI + 0.0878/TRA**6 - 0.0572/TRA**8)
BEAOQ = 0.1445 - 0.33/TREA - 0.1385/(TREA**2) - 0.0121/(TREA**3)
$ - 0.000607/(TREA**g)
BEAL = 0.0637 + 0.331/(TREA**2) - 0.423/(TREA**3) - 0.008/TREA**8
BEA = (R*TCEA/PCEA)*(BEAO + WEA*BEAL + 0.0878/TREA**6
$ - 0.0572/TREA**8)
BM = XEL*XEL *BE + 2*XEL*(1-XEL)*BFA + (1-XEL)*(1-XEL)*BA
ZC = 1 + BM*(P'TMCL/760.)/(R*TP)
RETURN
END

*
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SUBROUTINE CALOR(TP,DQC)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B1/TCSAT,TKSAT,TEQ,TKEQ,TCAMB,TKAMB,TC0,TK0,TCONE, TKONE
DT=TP - TRAMB
DQC = 0.00166746 + 0.0747032*DT + 0.0300308*DT**2
$§  -0.0162527*DT**3 + 0.0035665*DT**4 - 0.000419622*DT**5
$  +2.93426E-5*DT**6 - 1.26001E-6*DT**7 +3.26321E-8*DT**8
$ -4.67042E-10*DT**9 + 2.82968E-12*DT**10
RETURN
END

]
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SUBROUTINE CDHM(X,TP,VTBL ,DHM)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,O-Z)
COMMON /B5/DEAG.CTMC,CTCCROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B7/R,PME,PMA PMAR PMM,PMML
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COMMON /B14/FFINB,ALB, TREB,ALTLALTF
COMMON /B20/TC1
W= 100*X
TC2=TP-273.15
IF(TC1.GE42.05»GO TO 20
A =0.771798 - 0.0323451*TC1
GOTO?21
20 A =-0.846361 + 0.00613668*TC1
21 B =-38.1129 + 0.431751*TC1
C =1.93104 - 0.0204285*TC1
D = -0.0387028 + 0.000266652*TC1 + 1.78058e-6*TC1*TC1
E = 0.000370486 ~ 1.506e-6*TC1 - 2.97817e-8*TC1*TC1
F=-1.36188e-6 + 2.02509¢-9*TC1 + 1.48528e-10¥TCI1*TC1
IF(TC2.GE.42.05)GO TO 22
Al =0.771798 - 0.0323451*TC2
GO TO23
22 Al =-0.846361 + 0.00613668*TC2
23 B1=-38.1129 + 0.431751*TC2
C1=1.93104 - 0.0204285*TC2
D1 =-0.0387028 + 0.000266652*TC2 + 1.78058e-6*TC2*TC2
El = 0.000370486 - 1.506e-6*TC2 - 2.97817¢-8*TC2*TC2
F1 =-1.36188e-6 + 2.02509¢-9*TC2 + 1.48528e-10*TC2*TC2
ADHM = A + B¥W + C*W*W 4 D¥W¥¥3 4 E¥WH%4 4 FrWe*5
ADHMI = Al + B1*W + CI¥W¥W 4 D]I*W**3 + E1*W¥*4 4 F1*¥W**5
DHM = ABS(ADHIM - ADHM1)*(ROC*ALB*3.1416*4.5%4 5-VTBL)/PMML

RETURN
END
E
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SUBROUTINE APOIO( :
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B1/TCSAT, TKSAT,TEQ,TKEQ,TCAMB,TKAMB TCO ,TKO,TCONE,TKONE
COMMON /B2/PSAT,PTSAT PROT PMCL,PTMCL PCONE,PTCONE
COMMON /B7/R,PME,PMA PMAR PMM,PMML

COMMON /B$/AR.BR.CR

COMMON /B16/CEA,CEB,CEC,CED,CEE,CEF

COMMON /B17/TEA,TEB, TEC,TED, TEE, TEF,TEG, TEH, TEI
PTSAT = 760. + PSAT

PTCONE = 760. + PCONE

TKSAT = 273.15 + TCSAT

TKEQ = 273.15 + TEQ

TKAMB = 273.15 + TCAMB

TKONE = 273.15 + TCONE

RETURN

END
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SUBROUTINE PROPED(TMIN RODG)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /BI/TCSAT, TKSAT,TEQ,TKEQ,TCAMB, TKAMB,TC0,TK0,TCONE, TKONE
COMMON /B2/PSAT PTSAT PROT PMCL PTMCL ,PCONE,PTCONE
COMMON /B3/QROT.QAR QE,QT
COMMON /B4/YE.RB,VB,VASC BET,ROD DMEAR,WEB,CTEAR DTEAR, CPEAR,CA0
COMMON /B7/R,PME,PMA,PMAR PMM PMML
COMMON /B21/TCA,TCB,TCC,TCD,TCE, TCF,TCG
TCO = TCA + TCB*TMIN + TCC*TMIN*TMIN + TCD*TMIN*TMIN*TMIN +
$  TCE*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN + TCF*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN +
$  TCg*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN + TCh*TMIN*TMIN*TMIN*
$  TMIN*TMIN*TMIN*TMIN + TCi*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN*TMIN
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3 *TMIN*TMIIN

TKO =273.15 + T CO

TKO1 = TKO

TCO01 =TCO

IF(TKO.GE.TKS A T)TKO1=TKSAT

IF(TKO.GE. TKS A T)TCO1=TCSAT

PVS = EXP(18.9 % 18-3803.98/(TK01-41.68))

YE = PVS/FTMCL.

YAR=1.-YE

QAR = QROT*(1 000./60.)*(PROT+760.)/760.

QE = (YE/YAR)*QAR

QT =QAR + QE

RB =0.05853825 *(QT**0.4)

VB = (4./3)*3.14 16*RB**3,

VASC = 31449077 *(RB**0.5)

TRET = TK01/51L 3.9

BET = 695.8915% (0.1445-0.33/TRET-0.1385/TRET**2-0.0121/TRET**3.0.
$ 000607/ TRET** 8 .+0.644%(0.0637+0.33 1/TRET**2-0.423/TRET**3-0.008/T
$ RET**8,)+0.087 8/TRET**6.-0.0572/TRET**8.)

ROET = PME*(P"TMCL/760.)/R*TKO01+BET*(PTMCL/760.))

TRN? = TKO1/126.2

BN2 = 309.5180% ¢0.1445-0.33/TRN2-0.1385/TRN2**2_0.0121/TRN2**¥3.0,
$ 000607/TRN2**R _+0.039*(0.0637+0.33 1/TRNZ**2-0.423/TRN2**3-0.008/T
3 RN2**8.))

RON2 = 28.013*(PTMCL/760.)/(R*TKO1+BN2*(PTMCL/760.))

TRO2 = TK01/1 54.6

BO2 = 255.0404 * (0.1445-0.33/TRO2-0.1385/TRO2**2-0.0121/TRO2**3-0,
$ 000607/ TROZ**R . +0.025%(0.0637+0.331/TRO2*%2-0,423/TRO2**3-0.008/T
5 RO2**8))

RO02 = 31.999*PTMCL/760.)/(R*TK01+BO2*(PTMCL/760.))

ROAR = 0.79*R(ON2 + 0.21*R0O02

RODG = YAR*R€OAR + YE*ROET

ROETL = 0.823 - 0.0009215*TC01

ROD = YE*ROETL + YAR*ROAR

WEB = (PME/PMLAR)*RODG*VB/((PME/PMARM(1/YE)-1.)

CAQ0= WEB/VB

PMM = PMAR

DMEAR = 0.105*((TK01/273.15)**1.77) .

CTAR =( 3.87836 + 0.0744589 * TK01)/(418.6*1000.)

CTET =(1727 - 2.53*TC01)/(418.6*10000.)

CTEAR =(YE*CTET*PME**(1/3+Y AR*CTAR*PMAR**(1/3))/
$ (YE*PME**(1/3) + YAR*PMAR™**(1/3))

CPAR = 0.9898 + 5.99992E-5 * TKO1

CPET = 0.633657 + 1.43724E-6*TCO1 + 3.92856E-5%TC01%*2

CPEAR = YE*CPET + YAR*CPAR

DTEAR = CTEAR *4.186/(ROD * CPEAR)

CALL CALY(

RETURN

END

*
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SUBROUTINE CFPROP(TEMP PPET)

IMPLICIT REAL *8 (A-H,0-Z)

COMMON /B8/AR.BR,CR

COMMON /B%/A V.BV.CV.DV.EV ACT,BCT,CCT,ACP,BCP,ADM,BDM,CDM,DDM

*

&

* MASSA ESPECTFICA FASE CONTINUA (20 A 80 C) (0 A 55% ETANOL)

&

AR = 0.998569 - 3.33071E-5*TEMP - 3.82438E-6*TEMP*TEMP
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BR = -0.000804568 - 1.91461E-5*TEMP + 7.43438E-8*TEMP*TEMP
CR = -1.07916E~5 + 6.11305E-8*TEMP

¥ ¥

VISCOSIDADE FFASE CONTINUA (20 A 80 C) (0 A 60% ETANOL)

AV = 146086 - 0.0240712*TEMP + 0.000131455*TEMP*TEMP

BV = 0.0630124 - 0.00185*TEMP + 1.63207E-5*TEMP*TEMP

CV = (.00425963 - 0.000113657*TEMP + 7.85448E-7*TEMP*TEMP
DV =-0.000120844 + 3.58702E-6*TEMP - 2.60961E-8*TEMP*TEMP
EV = 9.08105E~7 - 2.51795E-8*TEMP + 1.83744E-10*TEMP*TEMP

#*

CONDUTIVIDAIDE TERMICA FASE CONTINUA (20 A 80 C) {0 A 100% ETANOL)

ACT = 0.591814 + 0.000401808*TEMP + 6.03001E-6*TEMP*TEMP
BCT =-0.00723932 + 1.55465E-5*TEMP - 3.43188E-7*TEMP*TEMP
CCT = 3.08148E-5 - 2.4297E-7T*TEMP + 2.9855E-9*TEMP*TEMP

CALOR ESPECIFICO FASE CONTINUA (30 A70C) (0 A25% E25 A 75%)
PPET = % EM PESQ DE ETANOL

* ¥ ¥ W

IF(PPET.GE.25.0GO TO 72
ACP = 1.00084 ~ 0.000133209*TEMP + 2.00008E-6*TEMP*TEMP
BCP = 0.00161881 + 1.38423E-5*TEMP + 6.28573E-8 *TEMP*TEMP
GOTO73

72 ACP = 1.23047 - 0.00211655*TEMP + 1.16645E-5*TEMP*TEMP
BCP = -0.007572 + 9.14E-5*TEMP - 3E-7*TEMP*TEMP

*

* DIFUSIVIDADE MASSICA FASE CONTINUA (25 A 73 C) (0 A .5 XA)
#
73 ADM = -0.2000081 + 0.0629893*TEMP - 0.000275227*TEMP*TEMP

BDM = 0.134747 - 0.335004*TEMP +0.0020073*TEMP*TEMP
CDM = -0.10077 + 0.841148*TEMP - 0.00468835*TEMP*TEMP
DDM = -1.10677 - 0.598589*TEMP + 0.00302325*TEMP*TEMP
RETURN
END

*
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SUBROUTINE PROPFC(XE)
IMPLICIT REAL.*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B4/Y'ERB,VB,VASC BET,ROD DMEAR,WEB,CTEAR DTEAR CPEAR,CA0
COMMON /BS5/DEAG,CTMC,CTCCROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B6/ALFAM,BETAM,ALAMBM,ALFAC,BETAC,ALAMBC
COMMON /B7/R.,PME,PMA PMAR PMM,PMML
COMMON /B8/AR.BR,CR
COMMON /BY9/AV,BV,CV,DVEV,ACT,BCT,CCT,ACP,BCP,ADM,BDM,CDM,DDM
W = 100.*XE*PME/(XE*PME+(1.-XE)*PMA)
ROC = AR + BR*W + CR*W*W
VISC = AV + BV*W + CVAWHW + DVA*WHW*W + EVFW*W*W+W
DEAG = (ADM + BDM*XE + CDM*XE*XE + DDM*XE*XE*XE)*0.00001
CEEAG = ACP + BCP*W
CTEAG = (ACT =+ BCT*W + CCT*W*W)/418.6
CTMC = 0.31*((ROC-ROD)*(VISC/100.)*981 /(ROC*ROC))**(1./3.)/

$ ((VISC/100.)/(ROC*DEAG))**(2./3.)
CTCC = 0.31*((ROC-ROD)*(VISC/100.)*981/ROC*ROC))**(1./3.)*

$ ROC*CEEAG/((CEEAG*(VISC/100./CTEAG)**(2./3.))
ALFAM = 3.1416**2*DMEAR/RB**2,
ALAMBM = 2. *DMEAR/(CTMC*RB)
BETAM = ALFAM/(1+ALAMBM)
ALFAC = 3.1416**2*DTEAR/RB*%2,

221
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ALAMBC =2 *C TEAR/CTCC*RB)
BETAC = ALFAC/(1+ALAMBC)
RETURN
END

*
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SUBROUTINE CALY(Q

IMPLICIT REAL>*8 (A-H,0-Z)

COMMON /B1/TCSAT, TKSAT,TEQ,TKEQ,TCAMB,TKAMB,TCO0,TKO,TCONE, TKONE
COMMON /B2/PS AT,PTSAT PROT PMCL,PTMCL PCONE PTCONE ’
COMMON /B4/Y E.RB,VB,VASC,BET,ROD DMEAR, WEB CTEAR .DTEAR CPEAR,CAQ
COMMON /B7/R ,PME.PMA PMAR PMM PMML

COMMON /B13/C AOL XEEY

P1 = EXP(18.9118-3803.98/(TKEQ - 41.68))

EQUACAO DE WILSON

Al = 2.31117 + 0.069773*TEQ
FIET = EXP(BET*(P1/760.)/(R*TKEQ))
XETC = YE*PTMCL/(FIET*A1*P1)

* CALCULO DA CONCENTRACAQ

XATC = 1. - XETC
W = 100.*XETC*PME/(XETC*PME+(1.-XETC)*PMA)
CRA = 0.998569 - 3.33071E-5*TEQ - 3.82438E-6*TEQ*TEQ
CRB = -0.000804 568 - 1.91461E-5*TEQ + 7.43438E-8*TEQ*TEQ
CRC = -1.07916E-5 + 6.11305E-8*TEQ
ROCAUX = CRA. + CRB*W + CRC*W*W
VESP = 1/ROCAUX
PMMY = XETC*PME + XATC*PMA
VMISTO = VESP * PMMY
CE = XETC*PME/VMISTO
CAOL = CE
XEEY = XETC
RETURN
END

#*
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SUBRQUTINE CALXE(CALM.XE)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
COMMON /B7/R PMEPMA PMAR PMM PMMI.
COMMON /B8/AR.BR.CR
COMMON /B10/AUXXE] AUXXE2
10 CONTINUE
XA=1.-XE
W = 100.*XE*PME/XE*PME+(1.-XE)}*FPMA)
ROCAUX = AR + BR*W + CR*W*W
VESP = 1/ROCAUX
PMXE = XE*PME + XA*PMA
VMIST = VESP * PMXE
CE = XE*PME/VMIST
IF(ABS(CE-CALM).GT.AUXXE1)THEN
XE = XE + AUXXE2
GOTO 10
ELSE
CONTINUE
END IF
RETURN
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END

e e ¢ A &

SUBROUTINE AX_JXIMPR(NTF)
IMPLICIT REAL™*8 (A-H,0-2)
COMMON /B1/TC*SAT,TKSAT,TEQ,TKEQ,TCAMB, TKAMB,TC0,TK(0,TCONE,TKONE
COMMON /B2/PS AT PTSAT,PROT PMCL PTMCL . PCONE FPTCONE
COMMON /B3/QFROT.QARQEQT
COMMON /B4/Y ¥=<,RB,VB,VASC,BET ,ROD DMEAR WEB CTEAR, DTEAR,CPEAR,CAQ
COMMON /B5/DEZAG,CTMC,CTCC,ROC,VISC,CEEAG,CTEAG
COMMON /B6/AT_FAM,BETAM,ALAMBM,ALFAC,BETAC,ALAMBC
COMMON /B7/RPME.PMA PMAR PMM,PMML
COMMON /B8/AFR_BR.CR
COMMON /BY%A WV . BV.CV DV EV ACT BCT,CCT ACP.BCP,ADM,BDM,CDM,DDM
COMMON /B 10/ UXXE1AUXXE2
COMMON /B11/AUXTR
COMMON /B12/EINT
COMMON /B13/AC AOLXEEY
COMMON /B14/EEINB.ALB,TREB ALTLALTF
COMMON /BIS/AAABAC
COMMON /B16/CEA,CEB,CEC,CED,CEE,CFF,CEG
COMMON /B17/ T EA,TEB,TEC,TED,TEE,TEF,TEG,TEH, TEI
COMMON /B19/ X BS.TBM,CBS,CBM,COEFMS,COEFCS,COEFM,COEFC
COMMON /B21/T"CA,TCB, TCC,TCD,TCE, TCF,TCG
WRITE(71,210)
210 FORMAT( ' 203&,**DADOS DE ENTRADA**))
WRITE(71,220)T< AMB, TCSAT,TEQ,TCO,PSAT,PROT,QROT,QT.QE,QAR
220 FORMAT( '2X,"TEMP.AMBIENTE  =T27.F5.2,
$T33, C'J ' 2X,"TEEIMP.DE SATURACAO =\T27F52
$,T33, C'/ ' 2X, TEEMP. DE EQUILIBRIO = 'T27F5.2
$.1733,'C'J "\ 2X, TEMP. CONE (GAS) = '"T27F52
$.733, C'/ '2X,PIRRESSAO DE SATURACAQ = 'F52,T35, mmHg
$7 ' 2X,PRESSAQO DO ROTAMETRO = 'F5.2,T35, mmHg’,
$/ ' 2X,PRESSAQ MEDIA DA COLUNA = 'F5.2,T38,'mmHg,
$/ ' 2X, VAZAO DO ROTAMETRO(AR) = 'F5.2,T37,Nl/min’,
$/ ' 2X, VAZAO TOTAL INICIO = 'F6.3,T35, cm3/s'
$/ 12X, VAZAO E'TANOL INICIO = 'F6.3,T36,/cm3/s'
$/ ' AKX 'VAZAO DE AR INICIO ='"F6.3,135,cm3/s/)
WRITE(71,230)
230 FORMAT( '2X,"COEF. DE ALTURA {cm) X TEMPO DA CORRIDA (min))
WRITE(71,235)A_AAB,AC,AD,AE, AF
235 FORMAT( "2X'AA = "ER2/ " 2X'AB = 'E8.2/,""
$.2x’AC="E8.2/," "2X’AD = "E8.2/' ' 2X’AE =’
$,e8.2/) 2x,AF = " E8.%/)
WRITE(71,240)
240 FORMAT( ',23C,"COEF. TEMPERATURA DO CONE (C) X TEMPO DA CORRIDA
$(min)'/}
WRITE(71,241)T"CA,TCB,TCC,TCD,TCE, TCF,TCG,TCH,TCI
241 FORMAT( 22X, TCA = E8.2/, '2X, ' TCB = E8.2/, '2X,
$TCC = E8.2/, .2X,'TCD ='E8.2/, '2X,TCE = ES.2,
$/,'2X, TCF =" E8.2/,2X,TCG ="E8.2/,'2X,
TCH =E8.2/, ', 2X, TCI ='E8.2/)
WRITE(71.242)
242 FORMAT( ',2X,"COEF. TEMPERATURA DO LIQUIDO (C) X TEMPO DA CORRID
$A (min)/)
WRITE(71,243)T"EA,TEB,TEC, TED, TEE,TEF, TEG, TEH, TEI
243 FORMAT( '2X,"TEA='F82/,' '2X,TEB = E8.2/, '2X, TEC =,
$E82/) '2X,TED ='E8.2/, ' 2X 'TEE = F82/ '2X, TEF =,
$E8.2/ ' 2XTEG ='E82/, "2X/TEH = E82 /' ' 2X TEI =',
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WRITE(76,296)

296 FORMAT( '\ T2, TEMPO'T11,'TC(O", T19,"YER' T28,RODG' , T39,ROD,
$T46, DMEAR',TS5,'CTEAR', 163, CPEAR' T70, DTEAR '/, T3, MIN',T12,
$'C,T28,'g/cm3",T38,'g/cm3', T46,'cm?2/s",T53,'c/om s 0", T63,
$'1/g 0, T70,'cm2/s"/)

WRITE(77,.297)

297 FORMAT( '\ 12,"TEMPO\T11, TTCR' T19, TTMB', 127, TREB', T35,
SPASSO', T43, FNB" T51,PMCL' \T58, RB", T66, VASC
$./ T3, MIN',T12,'s",T20,'s",T28,'s,T37,'s",T43,’s-1",
$T51. mmHg',T58,'cm’, T66,'cim/s'/)

WRITE(78,298)

298 FORMAT(' '.T2,'TEMPO',T11,;TBM',T19,'TBS', T28,'CA{' ., T39,/CBM’,
$T46,CBS",T55,CAL"/, T3, MIN',T12,'/C"\T19,'C",T28,'g/cm3',T39,
$'g/em3', T46,'g/cm3',T53, g/em3

RETURN
END




