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RESUMO

A destilacdo é uma das mais importantes técnicas de separacdo de componentes empregada a
nivel industrial nos mais diversos processos. Sua suma importancia da-se na capacidade de
purificar componentes de uma mistura utilizando a diferenga de volatilidade entre eles como
forca motriz. Entretanto, trata-se de uma técnica que representa cerca de 40% da energia
consumida em uma planta industrial. Atualmente, com a necessidade de se repensar 0 uso
energético, com as novas politicas de emissao de poluentes, da preocupacdo com o ambiente e
a concorréncia de mercado; o aperfeicoamento do processo de destilagdo tem se tornado
essencial para as refinarias, petroquimicas e diversos setores da industria. Estudos empiricos
sobre 0 escoamento em colunas de destilagdo sdo raros, em parte devido as grandes dimensdes
destes aparelhos e ao alto investimento em equipamentos e instrumentos de medicdo. Esta
caréncia de dados experimentais dificulta o entendimento adequado dos mecanismos que
ocorrem neste equipamento, como 0s padrdes de escoamento e 0 grau de separacdo, assim
como a relacéo entre estes dois. Contudo, para que se possa melhorar o processo destilatorio,
é necessario conhecer a fundo a dinamica do escoamento multifasico existente em cada prato
da coluna, onde de fato ocorre o contato intimo entre as fases. Neste estudo, foi proposta a
simulacdo computacional de pratos perfurados de colunas de destilacdo usando ferramentas de
CFD (Computational Fluid Dynamics). O principal objetivo foi conceber um modelo capaz
de prever a hidrodindmica do prato e a transferéncia do componente mais volatil entre o
liguido e o vapor. Além do mais, foram apontadas as regifes no prato que possivelmente
interferem na obtencdo de maiores eficiéncias de estagio. Para isso, foram usados modelos
3D, transientes e multifasicos com abordagem Euler-Euler. Os principais resultados mostram
os perfis de velocidade, fracdo volumétrica, altura de liquido claro, fracdo massica e
eficiéncia, os quais apresentaram concordancia quando comparados com a literatura. Em
geral, os resultados fluidodindmicos obtidos neste estudo ressaltam a importancia da aplicacéo
de modelos que representem o complexo comportamento encontrado em pratos perfurados, ja
que estes influenciam decisivamente no grau de separacdo do processo. CFD demonstrou ser
uma ferramenta valiosa para estudar o fluxo em internos de torres de destilacdo e pode ser

aplicado para projeto e otimizacdo destes equipamentos.

Palavras-chave: Destilacdo; Pratos perfurados; Eficiéncia; Fluidodindmica computacional

(CFD).
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ABSTRACT

Distillation is one of the most important and used separation techniques of components at
industrial level, applied in a wide range of processes. Its great importance is due to the
capacity of purify components of a mixture using the volatility difference among them as
driving force. However, this technique represents 40% of the total energy consumption of an
industrial facility. Nowadays, with the necessity of rethink the energetic use owing to the
massive usage of natural resources, new regulations of pollutant emissions, environmental
issues and market competition; the enhancement of the distillation process has become
essential to the refineries, petrochemicals and a variety of other sectors of the industry.
Empirical studies about the flow dynamics in distillation columns are rare due to the large
dimensions of this equipment and the high investment, including measurement
instrumentation. This lack of experimental data makes difficult the appropriate understanding
of the mechanisms that occur in this equipment, as flow patterns and degree of separation, as
well as the relation between both. Nevertheless, to improve the distillation process
performance is necessary to deeply know the dynamics of the multiphase flow existing on
each tray of the column, where the contact between the phases indeed happens. In this study,
was proposed the computational simulation of sieve trays of distillation columns using CFD’s
tools (Computational Fluid Dynamics). The main aim was to conceive a model capable to
predict the hydrodynamics and the more volatile component transfer between the liquid and
the vapor. Furthermore, the regions that possibly interfere on obtaining higher efficiencies
were pointed out. For that, tridimensional, transient and multiphase models with the Euler-
Euler framework were used. The main results show liquid velocity profiles, volumetric
fraction, clear liquid height, mass fraction and efficiency. The results presented agreement
with the literature. In general, the fluid dynamics results obtained here highlight the
significance of the application of models that represent the complex behavior existing on
sieve trays, since this crucially influence in the separation degree of the process. The CFD
evidenced to be and valuable tool to study this sort of flow on columns internals and can be

applied in the design and optimization of those equipment.

Keywords: Distillation; Sieve trays; Efficiency; Computational Fluid Dynamics (CFD).
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

A industria alcooleira brasileira vem encarando grandes dificuldades para
enfrentar um mercado cada vez mais competitivo. Além da grande concorréncia com players
mundiais, o setor depara-se com rigidas regulamentacdes ambientais, processo de producéao
desatualizado, endividamentos e poucos incentivos governamentais. Por outro lado, um dos
grandes debates mundiais é a questdo do uso de combustiveis fosseis e seus danos ao meio
ambiente. Uma das principais formas de diminuir a emissdo de gases poluentes € a utilizagédo
de biocombustiveis como substitutos aos combustiveis fosseis. Logo, com a necessidade de
tornar a matriz energética global menos dependente do petrdleo e seus derivados — fonte ndo
renovavel e ambientalmente agressiva —, 0 etanol ganha destaque como alternativa promissora

e combustivel renovavel mais limpo.

Neste contexto, o desenvolvimento de processos quimicos e equipamentos cada
vez mais eficientes se faz essencial para o crescimento e desenvolvimento sustentavel do
setor. Segundo Sousa, Scur e Souza (2012), dentro da cadeia produtiva do etanol, o
aprimoramento de processos é um desafio recorrente no setor e visa aumentar a produtividade

das usinas, a qualidade do etanol e a eficiéncia de destilagéo.

A destilaria em usinas é composta por varias colunas de destilacdo, sendo na
coluna de retificacdo onde os componentes da flegma — mistura impura de alcool e agua — sdo
separados para obter alcool hidratado como produto destilado. As colunas de destilacdo usuais
sdo normalmente formadas por varios pratos devido a baixa eficiéncia de seus internos,
aumentando os custos de fabricacdo do aparato.

O desempenho de torres de pratos estd intimamente relacionado ao
comportamento hidrodindmico das fases no equipamento de separacdo. De acordo com Kister
(1989), os seguintes fatores influenciam na performance do prato e consequentemente, no
layout do prato: regime de escoamento, mecanismos de restricdo de capacidade, corrosdo,
incrustagdo, faixa de operacdo, complexidade geométrica, entre outros. Portanto, o design de
internos deve levar em consideragdo tais itens, principalmente o comportamento

fluidodindmico.
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Por outro lado, o estudo da hidrodindmica, assim como os fendmenos de
transferéncia de massa e calor presentes nos internos de torres, é possivel apenas com plantas
pilotos ou onerosos estudos experimentais. Além disso, avaliar o comportamento dos fluidos
em colunas industriais ainda representa um desafio em virtude das grandes dimensGes destes
equipamentos.

A fluidodindmica computacional (CFD, do inglés Computational Fluid
Dynamics) vem sendo entdo amplamente empregada na andlise e previsdo do comportamento
fluidodindmico desse tipo de escoamento. De acordo com a definicdo de Versteeg e
Malalasekera (1995), a fluidodindmica computacional é a analise de sistemas que envolvem
escoamento de fluido, transferéncia de calor e fendmenos associados, como rea¢des quimicas,
por meio de simulagcBes por computadores. Portanto, o0 uso do CFD permite obter
distribuicdes de velocidade, pressdo, temperatura e concentracdo na regido do escoamento.
Com esses dados, é possivel otimizar projetos, reduzindo os custos operacionais e melhorando
0 desempenho do item desenhado (FORTUNA, 2000).

Deste modo, a modelagem por CFD apresenta-se como uma ferramenta
promissora para suprir a caréncia no que tange os estudos do complexo comportamento
fluidodindmico em pratos de colunas de destilagdo. Como uma unidade tipica de destilacao
opera com grandes volumes de misturas, tais estudos permitem uma melhor compreensao da
hidrodinamica e auxilia projetos de melhor desempenho, gerando beneficios consideraveis
para a destilaria.

Neste contexto, foi proposta a simulacdo de um prato perfurado de coluna de
destilacdo industrial usando ferramentas de CFD. O foco deu-se na industria alcooleira em
virtude da forte presenca em territério nacional, o que confere aplicabilidade aos estudos
apresentados. As simulacdes realizadas permitiram avaliar os fendmenos do escoamento
multifasico existente sob estes internos e apontar regides que devem ser bem avaliadas, pois
possivelmente afetam a obtencdo de graus maiores de separacdo. Trata-se de uma importante
etapa na busca de melhores dispositivos de separacdo e, consequentemente, geracdo de

economia de processos/energia.
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CAPITULO 2

OBJETIVOS DE ESTUDO

E notdria a grande investida em avaliar apenas a hidrodindmica do fluxo das
fases em pratos de destilacdo, ausentando a transferéncia de massa e energia. Entretanto,
muitos aspectos ainda sdo incipientes para uma compreensdo satisfatoria dos fendmenos
inerentes ao complexo escoamento nestes dispositivos de separacdo. Outra lacuna de destaque
se da em relacéo a busca por melhores dispositivos de separa¢do, que envoltos em interesses

comerciais séo de propriedades confidenciais e de dificil acesso.

Na busca de explorar os estudos ja existentes e contribuir na investigagdo por
melhorias industriais, este trabalho de pesquisa em nivel de Mestrado tem como objetivo geral
estudar os mecanismos de transferéncia de momentum e espécies quimicas que ocorrem em
um prato perfurado de uma coluna de destilacdo de dimensGes industriais. As analises foram

conduzidas mediante a aplicacao das técnicas de fluidodinamica computacional (CFD).

2.1. Objetivos Especificos
Os objetivos especificos propostos nesta investigacdo foram:

o Desenvolver um modelo CFD para descrever a fluidodindmica e a transferéncia da
espécie mais volatil presente no escoamento liquido-vapor em um prato perfurado de

uma coluna de destilacéo;
o Utilizar o binario agua-etanol como mistura a ser destilada;

o Avaliar a eficiéncia de separacéo - principal parametro para caracterizar um processo de

separacao - obtida no estagio de destilacdo sob analise;

o Indicar regides que afetam negativamente a eficiéncia, onde alteracbes geométricas
devem ser ponderadas visando ganhos no grau de separacdo, resultando em avango

tecnoldgico expressivo.
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CAPITULO 3

REVISAO BIBLIOGRAFICA

E apresentada uma descricio sobre destilagdo e o estado da arte relacionado a
fluidodindmica de escoamentos multifasicos, dando énfase ao sistema gas-liquido encontrado
em colunas de bolhas e pratos de destilagéo.

3.1. Destilagédo

A destilacdo é uma das mais antigas operac¢Oes unitarias de separacéo fisica de
uma mistura, utilizando a diferenca de volatilidade existente entre os componentes como forca
motriz efetiva de separacdo. O calor e 0s internos do equipamento Sd0 0S responsaveis por
promoverem a separacdo (CALDAS et al., 2007). Aléem de ser empregada na producéo de
etanol, esta técnica também é muito utilizada na industria de processos quimicos, abrangendo
cerca de 90 a 95% das separacbes (WANKAT, 2007). Em virtude de sua grande
aplicabilidade, o conhecimento adequado dos fenémenos intrinsecos a esta técnica faz-se
extremamente importante para fins de projeto e otimizacdo de processos. Este procedimento
de separacdo representa uma ampla porcdo do capital investido na industria e o maior
consumo de energia também (STICHLMAIR; FAIR, 1998). Entretanto, segundo Petlyuk
(2004), a destilacdo € a operacdo de maior relacdo custo/beneficio e por isso, pode ser

aplicada para misturas com as mais diversas propriedades.

A coluna de destilacdo € o equipamento mais comum, sendo a coluna de pratos
amplamente empregada em muitos processos industriais. E descrita basicamente como uma
coluna cilindrica estruturada internamente por pratos, de forma que nestes estagios 0s
inventarios de liquido e vapor figuem em contato intimo, transferindo calor e massa. Desta
forma, o vapor, a medida que percorre 0 equipamento, enriquece-se em componentes volateis,
enquanto que o0s componentes pesados (menos volateis) se encaminham para o liquido
(CALDAS et al., 2007).
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A Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada. apresenta uma imagem de uma
unidade de destilacdo tipica dos processos de separacdo de misturas e o detalhe ilustra a

operagao desta coluna sob uma vis&o interna do equipamento.

Fonte: Adaptado de CARVALHO, 2013 e TPUB, 2013.

Segundo Caldas et al. (2007), estes equipamentos podem ser classificados
guanto ao modo de fluxo das correntes em contracorrente ou fluxo cruzado, diferenciados
entre si pelo uso do vertedor de descarga. O modo mais comum é o fluxo cruzado, o qual
apresenta maior faixa de operacdo e maior transferéncia de massa e calor. A maioria dos
modelos de pratos em corrente cruzada emprega perfuracoes para dispersar o vapor no liquido
sobre o prato - constituindo a area de borbulhamento -, sendo os orificios redondos ou
valvulados.

O emprego de internos - dispositivos colocados no interior das torres de separacao -
tem por finalidade garantir o bom funcionamento das mesmas, aumentando a area efetiva de
contato entre as fases liquida e vapor. Ha inimeros tipos de internos que vdo desde simples
pratos perfurados até pratos valvulados ou recheios estruturados. O exemplar de interno de
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torres mais simples e mais comum € o prato perfurado, em virtude da facilidade de fabricacdo,
versatilidade e baixo custo. Segundo Barros et al. (1994), um prato perfurado pode operar
com um fluxo cruzado a uma pequena taxa de escoamento de vapor até o ponto em que 0
liguido comece a drenar através dos orificios e a dispersdo do gas fica inadequada para
apresentar uma boa eficiéncia. Pratos sdo geralmente empregados para colunas de grandes
didmetros (por exemplo, maiores que um metro) e varios downcomers (regides que permitem

a descida do liquido de um prato superior ao inferior) séo as vezes necessarios.

A Figura 3.1 apresenta um tipico prato perfurado e um eshogo do

comportamento dos fluidos durante a operacao.

Figura 3.1 - Caracteristicas de um prato perfurado e do escoamento neste interno.

Vertedor

~ Downcomer

Zona de estabilizacdo

Chapa do downcomer

Fonte: Adaptado de SULZER, 2013 e GREEN E PERRY, 2008.

Observando a Figura 3.1 é possivel perceber que o liquido, ao entrar no prato,
cruza a zona de estabilizacdo de area Ay, que tem como finalidade abrandar o fluxo liquido
proveniente do prato superior e uniformizar o escoamento pela area de borbulhamento ( Ag) —

chamada também de area ativa, onde ha o encontro com a fase gasosa. Em seguida o liquido

transpde o vertedor de altura h, e atinge a regido do downcomer, por onde o liquido flui em
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direcdo ao prato inferior. Como parte do gés é arrastada junto com o liquido durante a
descida, formando uma mistura de liquido com gas e liquido com bolhas, o downcomer tem
como principal funcdo garantir que a carga gasosa arrastada seja recuperada e ndo atinja o

estagio de baixo. A altura clara de liquido (h,), que representa a altura de liquido desareado

no prato, ou seja, a altura que a carga liquida ocuparia se ndo houvesse a injecdo de gas, trata-
se de um parametro hidraulico muito utilizado no projeto de pratos e na validacao de estudos
nuMéricos.

A principal forma de avaliar a qualidade de um processo de destilacdo da-se
através da capacidade de extrair o componente mais volatil. Sendo assim, aparece a
designacdo de eficiéncia de separacdo. O conceito de eficiéncia de prato, o qual leva em conta
a ndo idealidade existente no estagio, € um parametro decisivo no projeto de internos. O
nimero de pratos ideais é igual ao numero de estagios reais multiplicado pela eficiéncia
(KISTER, 1992). Segundo Soares (2005), a eficiéncia de pratos bem projetados varia de 40 a
80%, sendo o valor mais elevado atingido em torres de menor didmetro devido a melhor
homogeneidade da mistura. A eficiéncia de prato de Murphree (MURPHREE, 1925) ¢
definida pela comparagdo entre um prato real e um prato ideal mediante o grau de contato
entre o liquido e o vapor, admitindo-se que o liquido esteja completamente homogeneizado
sobre o prato. Trata-se da definicdo mais bem aceita e difundida na literatura.

Entretanto, para ampliar a abrangéncia da equacdo de Murphree, os autores
West, Gilbert e Shimizu (1952) sugeriram o conceito de eficiéncia local, servindo como base
para minimizar as limitacdes da equacdo de Murphree. Este conceito aplica-se para um ponto
particular do prato com uma determinada composic¢éo liquida.

Em termos gerais, a eficiéncia depende da transferéncia de massa entre a fase
liquida e a fase vapor, sendo que 0 aumento neste parametro tem sido obtido com longos
periodos de contato (SAGHATOLESLAMI et al., 2011).

Barros (1997) abordou amplamente o conceito de eficiéncia e suas mais
variadas formas. O autor enumera diversas variaveis que afetam a eficiéncia de destilacdo, as
quais estdo sumarizadas no Quadro 3.1.

Portanto, fica evidente que entre as diversas influéncias observadas, diversas
varidveis que envolvem a geometria (variaveis do projeto do prato e variaveis de coluna)

destacam-se significativamente na busca por pratos mais eficientes.
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Quadro 3.1 — Variaveis que afetam a eficiéncia de separacéo em pratos de destilagao.

Tipo de Variavel

Variaveis de Variaveis do Variaveis do Variaveis da
Operacéo Sistema Projeto do Prato Coluna
Temperatura Densidade do Liquido | Area Livre do Prato Espa(;elxarraetrgt: entre
Presséo Vlscq3|d_ade do Dlametro~da Area do Vertedor
Liquido Perfuragéo
Tensdes Superficiais
Razéo do Fluxo, L/V do Liquido Altura do Vertedor | Arranjo do Vertedor

(na temp. bolha)

Razao do Fluxo
Vapor

Densidade do Vapor

Altura da Represa

Razdo de Refluxo

Viscosidade do Vapor

Distancia da
Represa em Relagédo
as Perfuracoes

Volatilidades Relativas
dos Componentes

Modelo do Fluxo

3.2.

Fonte: Adaptado de BARROS, 1997.

Colunas de Bolhas

Uma grande gama de material bibliografico sobre escoamentos liquido-gas esta

disponivel na literatura, principalmente no que tange as colunas de bolhas, apresentado na

Figura 3.2. As caracteristicas fenomenoldgicas presentes em colunas de bolhas se assemelham

significativamente aquelas presentes em pratos perfurados de colunas de destilacdo. Por este

motivo, apresenta-se uma revisdo introdutéria que abrange os principais trabalhos que

aplicaram o CFD na modelagem de colunas de bolhas. Os estudos de sistemas multifasicos

nestes equipamentos desenvolveram-se sinergicamente com a modelagem de pratos de

destilagéo.
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As colunas de bolhas sdo comumente utilizadas em inddstrias bioquimicas e
petroquimicas para um importante nimero de processos. O seu funcionamento basico é dado
pela injecdo de um gas na base da coluna em um meio liquido através de distribuidores, 0s
quais podem ser do tipo prato perfurado. A fluidodindmica envolvida nestas colunas é
complicada e os modelos mais complexos que descrevem o comportamento do escoamento

sdo o0s que aplicam as técnicas da fluidodinamica computacional.

Delnoij, Kuipers e van Swaaij (1999) desenvolveram um modelo CFD
transiente 3D com abordagem Euleriana-Lagrangeana para uma coluna de bolhas. A
hidrodindmica da fase liquida foi descrita pelas equacGes de conservacdo de massa e
quantidade de movimento para escoamento laminar, enquanto que o acoplamento entre as
fases deu-se pela transferéncia de momentum em duas vias, isto €, do liquido para as bolhas e
das bolhas para o liquido. Os autores observaram a complexa natureza do comportamento
bifasico na coluna, significativamente tridimensional, o que se tornou ainda mais evidente

com o aumento do aspect ratio, revelando estruturas de vortices.

Ja Pfleger e Becker (2001) utilizaram uma abordagem Euleriana-Euleriana para
descrever o comportamento hidrodinamico de uma coluna de bolhas. O modelo de turbuléncia
utilizado foi o k —¢& padréo, negligenciando-se os termos de coalescéncia e quebra de bolhas.
Entretanto, o coeficiente de arraste e o diametro da bolha foram considerados constantes e
iguais a 0,44 e 4 mm, respectivamente. Os autores concluiram que a adi¢do de turbuléncia
gerada pela interacdo gas-liquido ao modelo proporciona melhoria aos resultados dos perfis
de velocidades axial e radial, além de predizer o comportamento das fracdes locais do gés e

do liquido com bastante precisdo.

Na mesma linha de pesquisa, Dionisio (2008) definiu o coeficiente de arraste
pelo modelo Ishii-Zuber, sendo a forca de arraste a Unica forca interfacial considerada. As
conclusdes apontam que a abordagem Euleriana-Euleriana apresenta uma boa aproximacao
para 0s sistemas estudados e a metodologia utilizada é adequada e capaz de prever

comportamentos nos equipamentos em questao.

Através de um modelo de trés fases: fase liquida (continua) e fase gas dispersa
em pequenas e grandes bolhas, Krishna et al. (1999a) e Krishna, van Baten e Urseanu (2000)
avaliaram a fluidodindmica por experimentagdes fisicas e numéricas. A interacdo entre as

fases foi tomada em termos de forca interfacial de arraste, na qual a velocidade de subida das
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bolhas foi definida de acordo com o tamanho. As previsdes mostraram concordancia quando
comparadas aos dados experimentais.
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Figura 3.2 - Linha do tempo do desenvolvimento dos trabalhos relativos ao estudo de colunas de bolhas.

Colunas de Bolhas

Boisson e Malin Krishna, van Baten e Urseanu Santos Mahajan Levanti

| 1996 | 1999 \ 2000 | 2001 | 2005 \ 2008 | 2010 | 2011 | 2012

Delnoij, Kuipers e van Swaaij Pfleger e Becker Dionisio Irani e Khodagholi

Krishna et al. Silva Junior

Becker, De Bie e Sweeney

B Abordagem Experimental
] Abordagem Teérica
. Abordagem Dupla

Fonte: Acervo pessoal.
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Boisson e Malin (1996) incorporaram modelos interfaciais para a transferéncia
de momentum e a adicdo dos efeitos da forca de arraste, de pressdo, de ascensdo e de
aceleracdo de massa aparente na fronteira da fase continua e nas imediacGes da fase dispersa;
através de suas equacdes constitutivas. O modelo de turbuléncia utilizado foi 0 k—¢
modificado, aplicado para considerar a producéo induzida de bolhas. Os autores concluiram
que as forgas adicionais permitem a corrobora¢do do modelo por comparagdo com os dados

experimentais de forma satisfatdria.

Santos (2005) verificou a influéncia dos modelos de Grace, Ishii-Zuber e
Schiller-Naumann. O modelo de Ishii-Zuber promoveu maior arraste do que o modelo de
Grace, que por sua vez, maior do que o de Schiller-Naumann. Sendo que os dois modelos que
contemplam a deformagdo das bolhas (Grace e Ishii-Zuber) demonstraram melhor

concordancia com os dados experimentais.

Diferentemente de muitos trabalhos da literatura que desconsideraram algumas
forcas interfaciais e avaliaram apenas um modelo de turbuléncia, Silva Junior (2011) elaborou
um modelo CFD tridimensional e fechou-o com a analise de quatro modelos de turbuléncia
distintos para a fase continua (k—&, RNG k—¢, LRR-RSM e SSG-RSM), bem como
diferentes correlagcBes para a verificacdo do efeito das forcas interfaciais envolvidas no
escoamento. Os resultados indicam que as forcas de sustentacdo e dispersdo turbulenta
adicionadas ao arraste mostraram efeitos significativos nos padrdes fluidodinamicos,
enquanto que a forca de massa virtual péde ser negligenciada. Além disso, o autor verificou
que alguns modelos de turbuléncia sdo melhores para regifes distintas da coluna, entretanto o

modelo k —& conseguiu prever o comportamento da velocidade axial média do liquido.

Levanti (2013) também se destaca pelo emprego de dois modelos de
turbuléncia distintos: o SST e o LES, além da consideracdo das forcas de arraste, sustentacao
e massa virtual. Destas forcas, a massa virtual ndo se mostrou substancial. O modelo LES,
segundo o autor, levou a uma melhor concordancia em relacdo ao experimental, enquanto que

0 SST ndo conseguiu prever boa parte das complexas caracteristicas turbulentas na coluna.

Incorporando mais um mecanismo de transferéncia, Mahajan (2010) utilizou
um modelo de espécies quimicas para calcular a transferéncia de oxigénio do gas para a dgua.
O autor acredita que a hipotese de taxa constante de transferéncia de massa nao seja
totalmente adequada devido as discrepancias observadas entre os resultados numéricos e

experimentais da literatura.
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3.3. Pratos de Destilagdo

Nesta secdo sdo apresentados os principais estudos sobre o escoamento
presente em pratos de destilagdo, com maior enfoque aos pratos perfurados. O panorama geral
é apresentado na Figura 3.3, na qual se observa a evolucdo das pesquisas. E importante
ressaltar que o progresso da informatica e a melhoria dos recursos computacionais
possibilitaram um aumento significativo na gama de trabalhos publicados e na complexidade

dos mesmos.

3.3.1. Investigagcdes Experimentais

Inicialmente, introduzem-se algumas investigacdes experimentais realizadas
em pratos de destilagdo. Destes trabalhos, desenvolveram-se expressfes empiricas que
correlacionam os fundamentais parametros do escoamento aos sistemas quimicos e as

condicdes operacionais da coluna.

Colwell (1981) apresentou uma correlagdo semiempirica para prever a altura de
liquido claro e outra para a altura da dispersdo em pratos perfurados. O autor concluiu que os
erros absolutos da equacéo de altura de liquido claro para pratos de sec¢édo retangular eram de
7%, enquanto que para a equacéo de fracdo volumétrica eram de 8%. No entanto, as equacdes
ndo apresentaram bons resultados para pratos perfurados de seccdo cilindrica em funcdo da
contracdo do comprimento da represa em relacdo a largura do prato e seus efeitos no perfil de

velocidade na entrada de liquido que, por sua vez, promoveram aumento na altura de liquido.

Ja Bennett, Agrawal e Cook (1983) desenvolveram uma correlagédo de perda de
carga para colunas de pratos perfurados e outra de densidade relativa efetiva da espuma,
utilizada amplamente para estimar a retencdo volumétrica média de liquido na dispersdo
efetiva (hold-up). O diferencial da-se pelo fato da equacdo proposta para perda de carga nao
demandar medidas experimentais de altura de dispersdo, e assim, ndo introduzir os erros
experimentais que, por serem obtidos por inspecdo visual, seriam grandes. E ent&o definida a
fracdo volumétrica média de liquido na dispersdo como uma funcéo de grupos adimensionais
que levam em consideracdo as condi¢fes operacionais e geométricas, além das propriedades
fisicas do sistema. Concluiram que a correlagdo proposta descreve a perda de carga em um
prato perfurado de destilagdo com maior eficacia quando comparados com a correlacdo de

Colwell (1981), com erros absolutos duas vezes menores.
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Figura 3.3 - Linha do tempo do desenvolvimento dos trabalhos relativos ao estudo de pratos de destilag&o.

Li et al. (2009)
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Fonte: Acervo pessoal.



3. Revisdo Bibliografica — Pratos de Destilacédo 38

Focados também na hidrodindmica do prato e buscando determinar o
desempenho destes, Bell e Solari (1974) estudaram o efeito da ndo uniformidade na
distribuicdo dos vetores de velocidade e o efeito dos fluxos retrogrados na eficiéncia de
Murphree. O estudo, conduzido em geometria retangular, mostrou que a presenca de ambos
os fendmenos ou cada um por si sO, podem inferir na reducdo da eficiéncia de separacdo nos
pratos. Foram estudados os perfis parabélico invertido, linear e parabdlico. Os resultados
foram comparados com o método do AIChE (American Institute of Chemical Engineers) e
verificou-se expressivos desvios em relacdo a estes. Em trabalho posterior, Solari e Bell
(1986) dotados de um simulador experimental de cinco pratos com dimensdes de 1,22 m de
diametro, utilizaram técnicas de fluorimetria para determinar o tempo de residéncia e a
distribuicdo das velocidades do liquido nestes pratos de escala comercial. Os autores
exploraram também o mesmo procedimento realizado no trabalho anterior e analisaram a
eficiéncia do prato através da distribuicdo de velocidades do liquido. Este estudo fornece um
conjunto de dados experimentais muito utilizados por inimeros outros autores como

verificagcdo de seus modelos tedricos.

Seguindo a evolugdo nas pesquisas, Kaeser e Pritchard (2006) utilizaram um
prato ndo adiabatico e determinaram experimentalmente a eficiéncia de prato de Murphree
(Emv) e tambem os coeficientes de transferéncia de calor. O artigo é focado no impacto da
transferéncia de calor no desempenho do prato perfurado, e para isso variaram o fluxo de
calor e a carga de vapor. A transferéncia de aproximadamente 40 kW m™ da érea ativa do
prato levou a um aumento do Epyv em 7%, independentemente da taxa de gas. De forma
analogamente contraria, uma remocéo de 90 kW m™ causou uma reducdo entre 3 a 18%, o
qual foi diretamente relacionado a carga de vapor. Segundo o0s autores, a alteracdo da

eficiéncia é atribuida a mudanca na altura de espuma.

Visando avaliar melhorias geométricas nos pratos, Yanagi e Sakata (1982)
obtiveram dados experimentais - pelo FRI (Fractionation Research, Inc.) - de capacidade,
queda de pressdo, eficiéncia de prato e arrastamento em uma coluna de 1,2 m de didmetro
com 14% de area perfurada. O artigo ressalta que o prato com 14% de area perfurada
demonstrou um pequeno aumento de 5 a 10% na capacidade de vapor em relacdo ao prato de
8% utilizado em trabalho anterior dos autores (SAKATA; YANAGI, 1979' apud YANAGI;

SAKATA, 1982). Adicionalmente, as perdas de carga foram menores - na ordem de 1 a 3 kPa

! SAKATA, M.; YANAGI, T. Performance of a commercial scale sieve tray. IChemE Symp. Ser., n. 56, v. 1, p.
3.2-21, 1979.
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- e 0 carregamento também foi menor para os pratos de area de maior orificio. Em relagdo a

eficiéncia, esta foi menor em aproximadamente 10% para o prato de 14% de &rea perfurada.

Muitos trabalhos buscaram estudar principalmente a fluidodinamica nos pratos
perfurados e alguns os efeitos de transferéncia de massa e energia por meio de experimentos.
Trata-se de metodologias bem realisticas, no entanto, em virtude da dificuldade na construcéo
de modelos fisicos, na singularidade da validade intrinseca as condigdes utilizadas
(dificuldades no scale-up), no dispéndio de tempo e financeiro requeridos, juntamente com o
fato do desenvolvimento de computadores cada vez mais potentes; o estudo de pratos de
destilacdo passou para niveis maiores de complexidade, aplicando principalmente as técnicas
de fluidodindmica computacional (CFD).

3.3.2. Experimentag0es por Fluidodindmica Computacional

Esta secdo apresenta os principais trabalhos numéricos sobre o comportamento
fenomenoldgico em pratos perfurados de destilacdo, destacando-se o uso das técnicas de CFD

no aumento da complexidade dos modelos.

O Quadro 3.2 traz alguns dos principais trabalhos em CFD de pratos
perfurados de coluna de destilagdo, indicando seus autores, ano de publicacdo do trabalho e
algumas caracteristicas importantes presentes nos modelos formulados. Enquanto que o
Quadro 3.3 aborda os aspectos geométricos dos pratos e as substancias utilizadas por cada

autor e colaboradores em seus respectivos trabalhos.

Liu et al. (2000) previram o escoamento turbulento do liquido em um prato de
destilacdo através de um modelo com enfoque Euleriano, 2D e monofasico. Entretanto, a
variacdo da direcdo do fluxo de gas ao longo da altura de dispersdo foi ignorada. A forca
resistiva gerada pelo borbulhamento do gas na fase liquida foi considerada através de uma
correlacdo empirica, assim como a altura de liquido sobre o prato e a perda de carga. O
modelo de turbuléncia utilizado foi 0 k —¢& padrdo incrementado por um termo de geracédo de
turbuléncia proveniente do borbulhamento. Os autores concluiram que os resultados foram
representativos para o escoamento do liquido em um prato de destilacdo, especialmente em

casos onde se verifica a existéncia de areas de recirculagéo.
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Mehta, Chuang e Nandakumar (1998) também analisaram apenas o fluxo da
fase liquida em prato perfurado. As interacbes com o vapor foram consideradas através do
coeficiente de transferéncia de momentum pela interface, o qual foi determinado por
correlagdes empiricas. O avanco na modelagem deu-se na adocdo de um modelo
tridimensional. Ao invés de utilizarem modelos convencionais de turbuléncia, os autores
aplicaram o nimero de turbuléncia de Schmidt e o modelo de previsdo do coeficiente de
difusdo proposto por Zuiderweg (1982). Observaram variacoes significativas no fluxo através
da area ativa do prato assim como na direcdo vertical através da espuma e os resultados
também sugerem efeitos consideraveis do fluxo de gas no fluxo de liquido. Portanto, um
modelo monofasico ndo é totalmente adequado para estudos mais complexos de pratos de
destilacéo.

Diferentemente dos trabalhos anteriores, Fischer e Quarini (1998) assumiram

um coeficiente de arraste (C_ ) constante de 0,44 - adequado para escoamentos borbulhantes

uniformes - e concluiram que este valor ndo é adequado para pratos operando no regime de
espuma ou spray. Isto mostra o porqué o coeficiente de arraste € um dos parametros mais

dubios e debatidos na modelagem de pratos de destilagéo.

Assim, contornando as dificuldades observadas anteriormente, Krishna et al.
(1999b) e van Baten e Krishna (2000) desenvolveram um modelo CFD transiente em trés
dimensdes e de duas equacdes, sendo o coeficiente de transferéncia de momentum na interface
estimado com base na correlacdo de Krishna et al. (1999c), enquanto que a correlacdo de
Bennett, Agrawal e Cook (1983) foi utilizada para a fracdo volumétrica média de gas. Para a
fase continua, a contribuicdo turbulenta foi avaliada através do modelo k —& padrédo. Para a
fase dispersa gasosa, nenhum modelo de turbuléncia foi utilizado. Evidenciaram a natureza
totalmente cadtica e tridimensional da hidrodinamica, com zonas de recirculacdo de liquido
tanto na direcdo horizontal quanto na vertical. Entretanto, Krishna et al. (1999b) verificaram
uma tendéncia do modelo CFD em superestimar as alturas de liquido claro. Tal discrepancia
foi relacionada a correlacdo de Bennett, Agrawal e Cook (1983), utilizada para estimar a
velocidade de escorregamento aparente das fases, uma vez que essa correlacdo € apropriada
apenas para sistemas sem qualquer impureza inibidora de coalescéncia ou agente ativos de
superficie. O uso da correlacdo de Krishna et al. (1999c) foi um diferencial deste trabalho,

adotando-se tal abordagem nesta dissertacao.
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Quadro 3.2 - Relagéo de pesquisas em pratos perfurados de coluna de destilacdo que aplicaram a metodologia do CFD.

Modelo de Equacdes Geometria Equaces de Conservacao Turbuléncia
. Quantidade -~ Fase Fase
Autor (es) Ano Regime 1 Equagdo | 2 Equagbes | 2D | 3D de Energia 53?;(;:;55 Continua | Dispersa
Movimento
Mehta, Chuang e S N° de Schmidt e
Nandakumar 1998 Estacionario X X X coeficiente de difusdo
Yu et al. 1999 Estacionario X X X k—¢ -
Krishna et al. 1999b Transiente X X X k—¢ -
Liu etal. 2000 Estacionéario X X X k—¢ -
van Baten e Krishna 2000 Transiente X X X k—¢ -
Gesit, Nandakumar e Estacionéario e
Chuang 2003 Transiente X X X k-5 j
Wang et al. 2004 Estacionario X X X X k—¢ -
L. 2006a L
Rahimi et al. 2006b Estacionario X X X X X k—¢ -
Noriler et al. 2008 Transiente X X X X k—¢ -
2009 .
Teleken et al. 2010 Transiente X X X k—¢ k—¢
Noriler et al. 2010 Transiente X X X X X k—¢ -
Malvin, Chan e Lau 2010 Transiente X X X LES
Rahimi e Karimi 2010 Transiente X X X k—¢ -
Rahimi, Ameri e .
Setoodeh 2011 Transiente X X X k—¢ -
Justi 2012 Estacionario X X X k—¢ *
Rahimi, Sotoodeh e ..
Bahramifar 2012 Estacionario X X X X k—¢ -
Zarei, Hosseini e Rahimi 2013a Transiente X X X k — k —
’ 2013b ¢ ¢

* Ambas as fases foram consideradas como continuas pelo autor.

Fonte: Acervo pessoal.
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Quadro 3.3 — Caracteristicas do prato e do sistema utilizados nos principais trabalhos da literatura.

Dimensdes Area Perfurada | Alturado Downcomer
Autor (es) Ano Tipo de Prato Simetria do Prato Vertedor . Sistema
(m) 5 Entrada | Saida
(m?) (m)
Mehta, Chuang e 1998 Circular @ 1,213 X Nio Disponivel 0,05 X Agua-Ar
Nandakumar
Yu etal. 1999 Circular 1,2 X 0,04464 ** 0,025 e 0,05 Agua-Ar
Krishna et al. 1999h Retangular 0,22 x 0,39 0,00540 0,06a0,10 Agua-Ar
Liu et al. 2000 Circular @12 X 0,04464 ** 0,025 e 0,05 Agua-Ar
van Baten e Krishna 2000 Circular 20,3 0,00414 0,06a0,10 Agua-Ar
Gesit, Nandakumar e Chuang | 2003 Circular ?1,213 X 0,05085 0,05 X Agua-Ar
Wang et al. 2004 Circular @1,22 X N&o Disponivel 0,05 Agua-Ar
Retangular: Retangular: Metanol-
Rahimi et al 2006a Circular e 0,083 ;( 0,991 Apprz?gs 0,0756** 0,025 X nPropanol e
' Retangular : . . Circular: Etanol-
2006b 21,2 circular Circular: 0,118 0,0254 X nPropanol
Noriler et al. 2008 Circular 20,3 0,00414 0,08 Etanol-Agua
2009 . Pratos Agua-Ar
Teleken et al. 2010 Circular @ 0,21 0,00133 0,03 consecutivos Etanol-Agua
Noriler et al. 2010 Circular @ 0,35 0,00414 0,06 Etanol-Agua
Malvin, Chan e Lau 2010 Circular @ 1,213 X 0,04434 0,05 X Agua-Ar
Rahimi e Karimi 2010
Rahimi, Ameri e Setoodeh 2011 Circular @ 1,213 X 0,04560 0,05 X X Agua-Ar
. . 0,04434 e "
Justi 2012 Circular 1,213 X 0,04206 0,05 X Agua-Ar
Rahimi, Sotoodeh e 0,00583 ¢ Metanol-
Bahramifar 2012 Retangular 0,083 x 0,991 0,00627 0,025 X nPropanol
. . - 2013a Retangular 0,63x1,2 0,04155 A
Zarei, Hosseini e Rahimi 5013b Circular G122 X 0.07094 0,05 X Agua-Ar

** Inferido pelos dados extraidos do trabalho.

Fonte: Acervo pessoal.
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Gesit, Nandakumar e Chuang (2003) apresentam uma modelagem em CFD
semelhante aos Ultimos autores, porém avaliaram dois perfis de velocidade de entrada do
liquido, sendo os perfis uniforme e parabolico. Para Fs =1,015, os resultados dos dois perfis
sdo comparaveis entre si, e o perfil adotado pode ter efeitos significativos na evolucdo do
fluxo de liquido pelo prato.

A contribuicdo dos trabalhos de Rahimi, Ameri e Setoodeh (2011) deram-se
em relacdo ao efeito da presenca do downcomer de entrada do prato nos parametros
hidrodindmicos através de analises CFD, de modo a ndo ser necessario adotar um perfil de
liquido na entrada do prato em analise. Com a mesma modelagem matematica adotada pelos
altimos trabalhos, os autores concluiram que a maioria dos parametros analisados foi mais
condizente com os dados experimentais de Solari e Bell (1986) do que trabalhos de outros
autores que ndo consideraram o efeito do downcomer de entrada, caso de Gesit, Nandakumar
e Chuang (2003). Mais uma vez, observaram-se zonas de liquido estagnado proximas a parede

da coluna.

Sem grandes modificacbes na modelagem geral, Zarei, Hosseini e Rahimi
(2013a) elaboraram um modelo tridimensional de um dominio formado por duas regides,
considerando simetria de um prato retangular com espessura e downcomer de saida. A
principal diferenca é que no espaco superior foi utilizado a correlacdo de arraste segundo
Krishna et al. (1999c), enquanto na parte inferior foi utilizado o modelo de arraste de Grace.
A grande contribuicdo desse trabalho foi a possibilidade de estudar o fendmeno de
gotejamento, o qual é prejudicial a eficiéncia e pode ser ampliado se as condi¢cdes de operacédo
da coluna forem mal especificadas. Os resultados demonstraram boa compatibilidade com os
dados experimentais, principalmente em relacdo ao parametro altura de liquido claro. Os
autores observaram que o gotejamento é um fendmeno ndo uniforme ao longo do prato,

entretanto o CFD demonstrou potencial para avaliar tal ocorréncia.

Com a necessidade de aprofundar as pesquisas sobre os fendmenos que podem
ocorrer nos pratos de destilacdo, Zarei, Hosseini e Rahimi (2013b) ampliaram os estudos
sobre o gotejamento em pratos de destilacdo. Partiram para analises em pratos perfurados
circulares através de abordagens tedrica e experimental. Os resultados numéricos
demonstraram compatibilidade no quesito queda de pressdo e também em relacdo ao

gotejamento do liquido em posi¢des distintas ao longo do prato. Os autores elucidaram a
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necessidade de uma investigacdo mais profunda sobre o tema, que ainda € incipiente e

recente.

Os trabalhos foram ficando cada vez mais robustos e completos, inserindo-se
0s mecanismos de transferéncia de massa e/ou calor, 0s quais possuem parcela significativa
no comportamento do escoamento sobre o prato de destilagdo e principalmente na eficiéncia
de separacdo. Apesar de ainda incipientes, os estudos com os fenémenos de transferéncia de
espécies quimicas e calor possibilitaram a avaliacdo do desempenho dos pratos de destilacéo
através da quantificacdo da eficiéncia de separacao.

Kler e Lavin (1988) formularam um modelo matematico constituido pelas
equacOes de continuidade, quantidade de movimento e concentracdo de espécies. O modelo
tem capacidade de avaliar o desempenho da transferéncia de massa baseando-se em uma
eficiéncia pontual assumida. Concluiram que a diminuicdo do comprimento do vertedor no
prato resulta na reducéo da eficiéncia pontual calculada, em virtude da ampliacéo das areas de

liquido estagnado.

Wang et al. (2004) apresentaram um modelo fluidodindmico computacional
tridimensional para descrever o fluxo e a distribuicdo de concentracdes da fase liqguida em um
prato perfurado circular de destilacdo. Na modelagem, os autores aplicaram a correlacdo de
Colwell (1981) para avaliar a altura de espuma, de liquido claro e coeficiente de arraste.
Quanto a transferéncia de massa, o termo fonte de transferéncia de massa foi deduzido a partir
de Wang (2003)? apud Wang et al. (2004); aplicando-se a relacdo de Higbie (1935)° apud
Rahimi et al. (2006a) para relacionar a area interfacial com os parametros hidrodinamicos. O
coeficiente de transferéncia de massa do liquido foi estimado pela formula empirica de
Lockett (1986) para pratos valvulados. Os autores observaram claramente a recirculacdo de

liquido proxima as paredes do prato.

Noriler et al. (2008) objetivaram a aplicacdo de um modelo CFD para prever 0s
campos de fracdo volumétrica, velocidade, pressdo e temperatura. A transferéncia de
momentum entre as fases deu-se pela correlacdo de Krishna et al. (1999c) para o coeficiente

de arraste e correlacdo de Bennett, Agrawal e Cook (1983) para a fracdo volumétrica média

2 WANG, X. L. Three-dimension of fluid field and mass transfer simulation on distillation trays. Ph.D.
Dissertation, Tianjin University, Tianjin, China, 2003.

® HIGBIE, R. The rate of absorption of a pure gas into a still liquid during short periods of exposure.
Transactions AIChE, v. 31, p. 365-389, 1935.
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de gas; enquanto que para a transferéncia de energia aplicou-se a definicdo do coeficiente
global de transferéncia de calor segundo Bird, Stewart e Lighfoot (1960). Também
determinaram o numero de Nusselt pela equacdo de Ranz e Marshall. Observaram o
comportamento caotico das propriedades, o qual foi intensificado com o aumento da
velocidade superficial do gés. O estudo aponta 0 modelo como adequado para descrever o

comportamento dindmico e térmico em prato de destilacao.

Rahimi et al. (2006a) e Rahimi et al. (2006b) trabalharam conjuntamente e
obtiveram um modelo CFD para prever a hidrodindmica, transferéncia de calor e massa em
pratos de destilacdo perfurados. O modelo de Higbie (1935)% apud Rahimi et al. (2006a) foi
utilizado para estimar os coeficientes de transferéncia de massa para cada fase; enquanto que
a constante termodinamica do equilibrio (K) foi obtida através de dados experimentais da
literatura. Os resultados obtidos no estudo demonstraram boa concordancia com os dados
experimentais e apontaram o CFD como abordagem promissora para célculo de eficiéncia em
pratos de destilacdo. Estes trabalhos foram a base para o desenvolvimento da metodologia de
transporte de espécies quimicas adotadas nesta dissertacao, sendo adotado o modelo de Higbie

para estimar os coeficientes de transferéncia de massa.

Preocupados com a mistura ndo perfeita em pratos, Noriler et al. (2010)
aplicaram um modelo CFD mais sofisticado e com algumas modificacdes em relacdo ao
trabalho anterior (NORILER et al., 2008). Para a transferéncia de energia entre as fases,
utilizaram uma correlacdo empirica para determinar a area interfacial por unidade de volume.
Consideraram a transferéncia liquida de massa entre as fases desprezivel, considerando-se
apenas a transferéncia de espécies quimicas pelo modelo de duas resisténcias. Para isso,
aplicaram a correlacdo empirica de Zuiderweg (1982) para determinar o coeficiente global de
transferéncia de massa. A constante termodinamica foi calculada empregando-se a abordagem

y—®, utilizando o método UNIQUAC para estimar os coeficientes de atividade e a equacao

de Antoine para estimar a pressdao de vapor. Considerou-se a fase gasosa como ideal. Os
autores ainda calcularam a eficiéncia global do prato baseando-se na eficiéncia de Murphree.
Noriler et al. (2010) concluiram que o modelo em CFD apresentou concordancia com 0s
dados experimentais, tendo a parte hidrodinamica validada. A modelagem do autor é o ponto
principal para os estudos de hidrodindmica e transferéncia de espécies quimicas nesta
dissertacdo, sendo adotados o modelo de duas resisténcias e a hipotese de nula transferéncia

liquida de massa.
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Assim, foi possivel tracar as estratégias de modelagem a ser empregadas;
tendo-se definido o fechamento das equacbes de transferéncia de momentum e espécies
quimicas através da definicdo do tratamento do arraste e 0 do transporte massico entre as
fases. Por fim, destaca-se 0s poucos estudos e trabalhos que buscaram de alguma forma,
alterar a geometria dos pratos perfurados de modo a contornar as regides de baixa eficiéncia e
assim, otimizar o seu desempenho no processo de separacdo dos componentes de uma

mistura.

Em virtude das limitages, em suma hidrodindmicas, apresentadas pelos pratos
perfurados, Lavin e Urua (1992) desenvolveram um prato em metal expandido (expanded
metal tray) no qual os orificios sdo uniformes ranhuras ndo circulares, as quais podem ser
configuradas para direcionar o fluxo de vapor. Demonstraram que este aparato significou uma
melhoria no fluxo e na perda de carga, o que proporciona 0 uso deste interno para amplas

opcdes de operagdes de pratos perfurados.

Wijn (1996) destacou as varias configuragdes de downcomers e avaliou o
efeito do layout deste tubo de descida na eficiéncia das bandejas. O autor fez simulacfes que
demonstraram importantes diferencas nos valores da eficiéncia para os exemplos estudados e
destacou o efeito prejudicial das zonas de estagnacdo. Por uma abordagem experimental,
Zhang et al. (1998) utilizaram termopares e sondas de condutividade para avaliar o grau de

mistura no downcomer e o efeito sobre a eficiéncia. Os resultados sugeriram que 0s mais

importantes fatores que afetam a extenséo da mistura sdo: a vazéo de liquido, o fator F4 de

vapor e a altura da barreira do prato.

Lopez e Castells (1999) estudaram o efeito da geometria - especialmente em
relacdo ao diametro dos orificios do prato - e da composicao do liquido na eficiéncia do prato.
Os resultados do estudo demonstraram o importante efeito do tamanho dos orificios na
eficiéncia de colunas de diametros reduzidos. Verificaram que pratos com buracos largos
apresentam comportamento hidrodindmico diferente e sdo menos eficientes em relacdo aos
pratos de menores orificios. O espacamento entre pratos ndo demonstrou efeito significativo
na eficiéncia de colunas pequenas, mas deve-se atentar aos fenbmenos de arraste e

gotejamento.

Sakata et al. (2007) também focaram no efeito do tamanho dos orificios dos

pratos perfurados e encontraram que a dimensdo dos buracos afeta a eficiéncia de
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transferéncia de massa e a capacidade do prato. As capacidades dos pratos decresceram a

medida que os orificios aumentaram, em virtude do arraste.

Dando continuidade ao efeito dos furos, Rahimi, Sotoodeh e Bahramifar (2012)
apresentam um dos estudos mais recentes que alia os efeitos da geometria com a eficiéncia da
bandeja. Com abordagem semelhante aos seus trabalhos anteriores (RAHIMI et al., 2006a e
RAHIMI et al., 2006b) e com o modelo SRS de transferéncia de massa (surface renewal
stretch), os autores previram a hidraulica, transferéncia de massa e eficiéncia de pratos
retangulares com orificios de tamanhos diferentes. Verificaram que o padrdo de escoamento
nos pratos de orificios menores é muito semelhante a um escoamento pistonado (plug flow) e
tende a apresentar maior taxa de transferéncia de massa. Além disto, 0 modelo SRS reduziu a
sensibilidade dos resultados das simulagdes com o diametro das bolhas, porém demonstrou

ser de complicada implantagéo.

Buscando analisar outra parte do prato, Sun et al. (2011) utilizaram um modelo
computacional de transferéncia de massa para prever a eficiéncia de prato para duas alturas
distintas do vertedor de saida do prato, sendo 20 e 100 mm as alturas estudadas. A alteracédo
resultou na modificacdo da piscina retida no prato, e os autores verificaram um aumento de

86,7 para 89,5% na eficiéncia de prato de Murphree, da menor para a maior estrutura.

Justi (2012) também alterou a piscina do liquido contida no prato, mas ao
contrario de Sun et al. (2011), o autor manteve a altura da barreira e alterou sua configuracao.
Através de sua modelagem CFD tridimensional e estacionaria, o autor avaliou a
fluidodindmica de um sistema multifasico formado por dgua e ar em um prato perfurado de
1,213 m de didmetro. No fechamento do modelo, o autor fixou o coeficiente de arraste em
0,44; além de aplicar o modelo k — ¢ de turbuléncia para ambas as fases. Foi verificada que a
nova configuracdo apresentou um perfil de velocidade de liquido mais uniforme e influenciou
positivamente na hidrodinamica do prato, pois resultou na reducdo das regibes de recirculacdo
e estagnacdo. Concluiu-se que as condigdes geométricas do prato e as condi¢bes operacionais

tem grande impacto no comportamento dos fluidos.

Com uma abordagem ousada, Fair, Trutna e Seibert (1999) elaboraram uma
configuracdo de prato, na qual todo o liquido € arrastado pelo gas e posteriormente separado
por um dispositivo localizado na coluna. O aparelho de contato descrito neste trabalho
demonstrou potencial de dobrar a capacidade de processamento exibida em pratos perfurados

e valvulados de fluxo cruzado.
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As caracteristicas de muitos dos pratos perfurados comerciais ndo séo possiveis
de serem encontradas na literatura em virtude da confidencialidade destas. Segundo o
catalogo da Koch-Glitsch (KOCH-GLITSCH, 2013), a medida que a demanda por produtos
aumenta, os pratos originais tornam-se o principal obstaculo de desenvolvimento. Assim, trés
regibes dos pratos ganham destaque para melhorias: downcomers, éarea ativa e as entradas de
fluidos. Observa-se o uso de promotores de bolhas, chicanas, mecanismos direcionais de
fluxos, diferentes vertedores e outras tentativas de contornar os usuais empecilhos dos pratos
convencionais. Surge entdo, a categoria dos pratos de alta performance que demonstram
melhorias significativas em relacdo a eficiéncia e a capacidade de processamento. Caldas et
al. (2007) apresentam alguns exemplos de pratos de alta capacidade.

Oluji¢ et al. (2009) apontaram as principais tendéncias e desafios sobre a
destilagdo. Salientaram que as principais atividades estdo focadas na melhoria das
caracteristicas de desempenho dos dispositivos de contato entre liquido e gas, isto €, pratos e
recheios. Este trabalho reforca ainda mais a ideia e a convergéncia de se buscar novas
configuracOes de pratos cada vez mais eficientes, endossando ainda mais a necessidade de um

profundo entendimento do escoamento.

3.4. Aspectos de Investigagdo

Com base no levantamento bibliografico realizado até entdo, é possivel
identificar alguns aspectos importantes que nortearam o0s passos deste trabalho de

investigacao cientifica:

o A transferéncia de calor e massa ainda é pouco abordada, indicando um caminho para

uma modelagem mais completa para pratos de destilacao;

o Poucos modelos de turbuléncia foram estudados e desempenham importante papel na

mistura entre as fases;

o Os sistemas multicomponentes sdo complexos e ainda é um campo de estudo em

desenvolvimento;

o N&o ha estudos que indicam as regides do prato que mais impactam no desempenho do

processo de destilacao.
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CAPITULO 4

METODOLOGIA

Neste capitulo sdo apresentados os recursos utilizados e a metodologia
envolvida na simulacdo do prato perfurado, isto é, as etapas da técnica de fluidodindmica
computacional. A Figura 4.1 elucida os passos realizados na criacdo do modelo em questao.

Figura 4.1 - Etapas da analise CFD empregada.
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Fonte: Acervo pessoal.

4.1. Hardware e Software

Para realizar as etapas apresentadas anteriormente, fez-se necessario o uso de

recursos computacionais. Utilizou-se um cluster com as seguintes caracteristicas:

o Sistema operacional Linux;
o Processadores AMD Opteron ™ 6234 com frequéncia 2400 MHz;

. 26 nucleos.
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O software utilizado nas simulagbes numéricas conduzidas neste trabalho
consistiu no pacote comercial de fluidodindmica computacional CFX 14.5 da ANSY S®.

4.2. Configuracdo Geométrica

Nos estudos encontrados na literatura sobre pratos de destilacdo, observou-se
que as dimensdes geométricas avaliadas mais préximas de didmetros industriais foram de
aproximadamente 1,2 m de didmetro. Com o objetivo de se aproximar também das dimensdes
industriais destes internos, foram usadas as caracteristicas do mesmo aparato avaliado
experimentalmente por Solari e Bell (1986). Os detalhes dessa geometria podem ser vistos na
Figura 4.2 enquanto que, na Tabela 4.1, sdo apresentadas as principais dimensdes e
parametros relevantes do prato em estudo.

Figura 4.2 - Caracteristicas e dimensdes geométricas do prato perfurado simulado.
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Fonte: Acervo pessoal.
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Tabela 4.1 - Dimensdes geométricas do prato perfurado simulado.

Dimensoes Valor Unidade
Comprimento, L, 0,785 m
Numero de orificios, Ny 347 -
Area de Borbulhamento, Ag 0,880 m2
Diametro do prato, Dp 1,213 m
Diametro do orificio, dy 0,0127 m
Espacamento do prato, hp 0,610 m
Altura do downcomer, hqg 0,572 m
Altura da represa, hy 0,050 m
Altura de entrada e saida de liquido, h; 0,038 m
Comprimento, L; 0,925 m
Disposic¢ao triangular, p 0,05 m

Fonte: Acervo pessoal.

Um aspecto muito importante neste trabalho é a ndo consideracdo de simetria
do fluxo, ou seja, o prato estudado é considerado em sua totalidade. Apesar de muitos
trabalhos utilizarem o recurso da simetria (MEHTA; CHUANG; NANDAKUMAR, 1998;
YU et al., 1999; LIU et al., 2000; GESIT; NANDAKUMAR; CHUANG, 2003; WANG et al.,
2004; RAHIMI et al., 2006a; RAHIMI et al., 2006b; MALVIN;CHAN; LAU, 2010;
RAHIMI; AMERI; SETOODEH, 2011; JUSTI, 2012; ZAREI; HOSSEINI; RAHIMI, 2013a e
ZAREIl; HOSSEINI; RAHIMI, 2013b), suspeita-se que esta hipdtese depende
consideravelmente do instante de tempo para tomada de resultados. Além do mais, 0S
escoamentos multifasicos por serem naturalmente transientes nem sempre se comportam de
forma constante e simétrica em um dado dominio. A ma distribuicdo do fluxo no prato ja foi
reportada por Solari e Bell (1986), assim como a ma distribuicdo do gas foi estudada por
Rahimi e Karimi (2010).
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4.3. Malha Numérica

Com o dominio computacional devidamente definido, partiu-se para a criacdo
das malhas computacionais (também chamadas pelas palavras inglesas mesh ou grid) através
do software CFX-MeshTM (versdo 14.5) do pacote comercial de CFD da ANSYS Inc. Como
a malha é crucial na obtencdo de resultados com acurécia, realizou-se o teste de sensibilidade
da solucdo da malha, visando garantir independéncia dos resultados em relagdo ao seu
refinamento. A Figura 4.3 apresenta a estrutura de blocos adotada na construcéo da malha.

Tem-se que a geometria foi dividida em 9 blocos distintos. Esta divisdo deu-se
pela necessidade de trabalhar melhor a malha em regifes distintas, como a regido préxima ao
fundo do prato. Trata-se uma malha mista, ou seja, com tetraedros e hexaedros. O bloco 5 € a
porcdo que contém os furos do prato, e por isso, € uma regido na qual a malha foi mais
refinada. Entretanto, devido a presenca dos orificios, adotou-se a estratégia por elementos
tetraédricos, por terem maior flexibilidade em geometrias complexas. J& nos blocos restantes,

optou-se pela dominancia de elementos hexaédricos.

As malhas avaliadas diferiram-se no grau de refino, variando de 600.000 a
1.800.000 elementos. O refinamento deu-se com maior destaque nos blocos 2, 3, 4 e 5;
diminuindo a medida que ascendiam em direcdo ao topo do prato. Esta abordagem foi
necessaria para garantir que as regibes de espuma e liquido — maiores gradientes das
propriedades — fossem devidamente detalhadas. Ja os blocos 6 e 1 foram pouco refinados por
serem considerados pouco influentes nos resultados, uma vez que, sdo ocupados quase que
totalmente por apenas gas. Por fim, optou-se pelo compartilhamento dos meshs entre os
blocos 2, 3, 4, 5, 7, 8 e 9 com a finalidade de garantir continuidade da malha entre 0s
diferentes blocos, evitando problemas numéricos e esforco computacional desnecessario. A

mesma tatica foi adotada para os blocos 1 e 6.

A Tabela 4.2 apresenta as caracteristicas de cada malha avaliada enquanto a

Figura 4.4 apresenta diferentes visdes e maior detalnamento da estrutura.
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Figura 4.3 - Representagdo da estrutura de blocos adotadas para a adaptacdo da malha.

Fonte: Acervo pessoal.

Tabela 4.2 - Caracteristicas das malhas utilizadas no teste de independéncia de malha.

Malha 1 2 3 4
Elementos 595.465 898.751  1.224.072  1.858.675
Nos 418.190 574.754 756.811 1.179.241
Element Quality Max 0,99 0,99 0,99 0,99
Element Quality Médio 0,62 0,70 0,75 0,77
Aspect Ratio Max 16,84 13,53 17,87 19,82
Aspect Ratio Médio 2,69 2,31 2,19 2,07
Skewness Max 0,95 0,94 0,96 0,97
Skewness Médio 0,23 0,19 0,18 0,18

Fonte: Acervo pessoal.
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Figura 4.4 - Malhas utilizadas para a realizacado do teste de independéncia de malha com destaque para os principais blocos.
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Fonte: Acervo pessoal.
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4.4. Configuragdes das Simulagdes

Neste passo, foi utilizado o software CFX-Pre (versdo 14.5) do pacote
comercial de CFD da ANSYS Inc. para detalhar e especificar as condi¢des envolvidas na
simulagdo de interesse, isto significa informar o regime de trabalho, os fluidos que estdo
presentes no dominio, as condi¢des iniciais e de contorno além de outras informacdes
pertinentes em relacdo ao método de resolucdo. Ou seja, fez-se necessario especificar as
informag@es acerca do processo e da forma como este foi tratado, resolvido e analisado. E
importante deixar claro, que dois sistemas foram avaliados. O primeiro é composto por uma
mistura &gua-ar, utilizado para verificar o modelo proposto através das caracteristicas
fluidodindmicas. O segundo, composto pelo binario dgua-etanol foi utilizado para simular a
transferéncia de espécies quimicas e assim avaliar a eficiéncia de separacdo. O Quadro 4.1
apresenta as caracteristicas e configuracdes das principais informacdes sobre as simulagdes

realizadas, desde o teste de independéncia da malha até a inclusdo do transporte de

componentes.
Quadro 4.1 - Caracteristicas e configuracfes das simulagdes realizadas.
Modelagem Teste de Malha Verificagdo do Modelo de-Transfer-éncia de
Modelo Espécies Quimicas
Tipo de escoamento Multifasico Multifasico Multifasico
Modelo Heterogéneo Heterogéneo Heterogéneo
Regime Transiente Transiente Transiente
Modelo Multifasico Particle Model Particle Model Particle Model
Tempo simulado 20s 40s 40s
Free Surface Nao Nao Néao
Geometria 3D 3D 3D
Morfologia | Liquido Continuo Continuo Continuo
dos Fluidos Gaés Disperso Disperso Disperso
Modelo de | Liquido SST SST SST
Turbuléncia Gaés Laminar Laminar Laminar
Sistema Ar-Agua Ar-Agua Etanol-Agua

Fonte: Acervo pessoal.
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Ressalta-se que para garantir que os resultados estdo na faixa estabelecida de fluxo
(quase estacionéario), o tempo simulado foi determinado de acordo com os resultados de Solari
e Bell (1986), os quais indicam que os maiores tempos de residéncia de liquido no prato para
as condicOes operacionais estudadas sdo de aproximadamente 15 s.

As informacbes sobre o modelo mateméatico e método numérico sdo apresentadas

detalhadamente nos capitulos seguintes, especificamente nos Capitulos 5 e 6.

4.5. Metodologia de Analise

Apos a etapa de resolucéo (solver) da simulacdo, realizou-se a visualizacao dos
resultados obtidos pelo software CFX-Post (versdo 14.5) do pacote comercial de CFD da
ANSYS Inc. Com o proposito de qualificar e quantificar os resultados conseguidos,
realizaram-se distintas analises baseadas em imagens de renderizagdo de volume, perfis de

concentracdo, contornos, linhas de fluxo, vetores de velocidade e medicdes.

Visando verificar o modelo, buscou-se avaliar a adequacdo do perfil de
velocidades do liquido obtido com os pontos e regifes de medicdo estabelecidos no trabalho
experimental de Solari e Bell (1986), apresentado na Figura 4.5. Para isso, o prato foi
dividido em duas regides: “upstream” e “downstream”, compostas por 47 linhas de medicGes
distribuidas em relacdo a coordenada adimensional x/R, conforme apresentado pela Figura
4.6.

A érea rachurada em azul compreende a regido “upstream”, situada entre os
sensores 5a 8 e 9al12. Jaaarearachurada em vermelho compreende a regidao “downstream”,
situada entre os sensores 9 a 12 e 13 a 16. Os sensores e as linhas estdo situados a 0,038 m
acima da base do prato, posi¢do escolhida para coleta dos dados de velocidade do liquido
neste trabalho. Como Solari e Bell (1986) determinaram a velocidade simplesmente pela
relacdo entre a distancia entre sensores e 0 tempo gasto no trajeto, optou-se por avaliar apenas
as componentes das velocidades que coincidem com esta pratica. Assim, avaliou-se a média
da componente w da velocidade do liquido (coordenada associada ao eixo Z) no prato em

cada linha de cada regiao.



4. Metodologia — Metodologia de Analise

Figura 4.5 - Regides e medidores do experimento de Solari e Bell (1986).
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Figura 4.6 — Regides e linhas utilizadas para medicao da velocidade do liquido.
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Complementando a verificagdo do modelo, avaliou-se também um importante
parametro hidraulico: a altura de liquido claro. A altura de liquido claro é compreendida como
a altura que o liquido teria se ndo houvesse a presenca do gas, ou seja, a altura de liquido
desareado. Sua medi¢cdo deu-se através da quantidade de liquido presente em cada bloco da
regido do prato, excluindo as regibes do downcomer, conforme a Equacéo (4.1):

nb 4.1)

hel regioa = ZG LVOI h, )

i=1

em que hcl .. é a altura de liquido claro medida, i é o indice do bloco, nb é a quantidade
de blocos, TLW' é a média volumétrica da fracdo volumétrica de liquido e h, é a altura de
cada bloco.

A maneira mais utilizada para a verificacdo deste parametro € através de
correlacbes empiricas obtidas da literatura. Para isso, recorreu-se as correlaces de Solari e
Bell (1986) e Bennet, Agrawal e Cook (1983), apresentadas a seguir pelas Equactes (4.2),
(4.3a) e (4.3b), respectivamente.

hcl =1,4.107 +0,4h,, +2,21L, —0,0135F, (4.2)
0,67
hel = fﬂmédio hW _'_C{ Qkﬂédio] (438.)
Ly
C =0,5+0,438.exp(-137,8h,) (4.30)

em que hcl é a altura de liquido claro, h, é a altura do vertedor de saida, Q, é a vazdo
volumétrica de liquido, Fg é um pardmetro de fluxo de gés, fﬂmeclio é a fracdo volumétrica
media de gés e L, € a razdo entre a vazdo volumétrica de liquido e a largura média da

bandeja. O fator F¢ é definido de acordo com a Equacéo (4.4):
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Fs =vs \/E (4.4)

em que V, é a velocidade superficial do vapor e p, é a massa especifica do vapor.

Para o calculo da fracdo de volume médio do gas, recorreu-se a correlacéo de
Bennet, Agrawal e Cook (1983), dada pela Equacdo (4.5):

0,91 (4.5)
fﬁmed“’—lexp[lZ,SS(vs A ] ]
PL— Py

emque p, € amassa especifica do liquido.
Para avaliar a transferéncia de massa (espécies quimicas), recorreu-se a

eficiéncia de Murphree (1925). A Equagéo (4.6) representa a eficiéncia para o vapor ( E,,, ):

E Yiji = VYiaj (4.6)
MV T x
yi,j - yi+l,j
em que y;; € a fragdo massica do componente j na fase vapor que deixa o prato, y;,,; éa
fracdo massica do componente j na fase vapor que chega ao prato e y; ; € a fragdo massica

do componente j na fase vapor em equilibrio com 0 mesmo componente na fase liquida que

deixa o prato.

Também se avaliou as eficiéncias pontuais ( E,g), conforme West, Gilbert e

Shimizu (1952) sugeriram pela Equacéo (4.7):

E ( Yij— Yinj ] “.7)
oc —| _~
yi'j B yi+1'j ponto
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As medicdes foram feitas conforme o esquema apresentado na Figura 4.7, a
qual ilustra os dois conceitos de eficiéncia avaliados.

Figura 4.7 - Esquema representativo de avaliagédo da eficiéncia em um prato de destilagéo.
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Fonte: Adaptado de BARROS, 1997.

Visando a checagem dos valores de eficiéncia numericamente obtidos,
realizou-se a comparacdo com os resultados simulados por Noriler et al. (2010) e também
com a correlagdo empirica de van Winkle, MacFarland e Sigmund (1972)* apud Sinnott e

Towler (2009), demonstrada pela Equacéo (4.8):

E,w =0,07Dg*"*Sc** Re®% (4.8)

na qual Dgé o nimero de tensdo superficial, Sc é o nimero de Schmidt para o liquido e Re é

0 nimero de Reynolds.

Estes trés adimensionais podem ser estimados conforme as Equacdes (4.9),
(4.10) e (4.12):

* VAN WINKLE, M.; MACFARLAND, A.; SIGMUND, P. M. Predict distillation efficiency. Hyd. Proc. 51,
1972.



4. Metodologia — Metodologia de Analise 61

Dy (4.9)
H Vs

Sc = M (4.10)
p.D

Re = WYs Ay (4.11)
M FA

em que o, é a tensdo superficial do liquido, g, ¢ a viscosidade do liquido, D, ¢é a
difusividade do componente mais leve no liquido e FA ¢ a fracdo da area perfurada, avaliada

como a razdo da area dos orificios pela area da seccdo transversal da coluna.
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CAPITULO 5

MODELAGEM MATEMATICA

Foram realizadas simulagdes do escoamento multifdsico e multicomponente
em pratos perfurados de destilagdo. Durante 0 avanco na modelagem computacional,
gradualmente foram incorporados os fenbmenos de transferéncia de espécies quimicas,
conferindo maior complexidade ao modelo. Sendo assim, este capitulo elenca as equagdes
fundamentais da conservacgdo, assim como equac¢des complementares que constituiram o0s

modelos usados nas simulacdes.

5.1. Consideragtes

Primeiramente, apresentam-se as principais consideracdes assumidas acerca do
modelo:

Abordagem Euleriana-Euleriana;
Modelo heterogéneo;
Incompressibilidade;
Tridimensionalidade;

Fase liquida turbulenta;

Predominancia da forca de arraste;

i S A T R R o

Nula transferéncia liquida de massa entre as fases.

A seguir, cada hipotese é desenvolvida e o0s aspectos relevantes para a

compreensdo sdo abordados no que concerne ao escoamento em questao.

Na descricdo Euleriana do movimento, as propriedades do escoamento, tais
como as velocidades, sdo funcdes tanto do espaco como do tempo (POTTER; WIGGERT,
2001). Sob uma visdo de modelagem computacional, as diferentes fases sdo consideradas
como meios continuos interpenetrantes, o que resulta na introducdo do conceito de fracdo

volumétrica como fungdo continua no tempo e no espaco. A soma das fragcBes volumétricas de
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todas as fases em cada célula computacional é igual a um. As leis da conservagdo séo
aplicadas a cada fase e relagdes constitutivas adicionais sdo necessarias para o fechamento do
modelo matematico. As fases podem trocar massa, quantidade de movimento e energia. Esta
aproximacdo permite a modelagem de mdltiplas fases separadas, ainda que haja interacdo

entre as mesmas.

A hipétese do continuo aborda que todas as fases sdo consideradas como
matéria continua no dominio, que por definicdo significa que suas propriedades variam
infimamente ponto a ponto e negligenciam-se todas as caracteristicas moleculares da matéria
(FOX; MCDONALD; PRITCHARD, 2004). A hipbtese do continuo requer que exista um
namero significativo de moléculas dentro do volume do corpo, de forma que a densidade
altere-se continuamente com o volume. Assim, os fluidos ndo sdo tratados sob um enfoque
molecular e/ou estatistico, de forma que por menor que seja uma divisdo de um fluido, esta
parte isolada devera apresentar as mesmas propriedades que a matéria como um todo. Ja a
interpenetrabilidade das fases completa a ideia anterior, pois a anélise é feita em escala longe
da macroscépica, porém, ainda no nivel do continuo, onde as fases ocupam o mesmo volume
no espaco e, a0 mesmo tempo, atraves da interpenetracdo. Assim, as propriedades
conservaveis de uma fase coexistem com suas analogas de outras fases em um mesmo ponto
do espaco-tempo, de tal forma que as caracteristicas de transporte em todas as fases podem
ser mensuradas matematicamente num mesmo ponto no espago ao mesmo tempo. Logo, as
propriedades de transporte para todas as fases podem ser calculadas sob tais caracteristicas

por meio de uma média volumétrica (MOURA et al., 2012).

O escoamento foi considerado heterogéneo, o que implica que cada fluido
possui seu préprio campo de variaveis e a interacdo entre os fluidos da-se através da interface.

Esta consideracdo implica que ha um campo de solucéo para cada fase separadamente.

Em virtude do comportamento complicado dos fluidos em pratos perfurados, o
escoamento e tridimensional. Além disto, o fluxo varia consideravelmente nas trés dimensdes
cartesianas e nenhuma das caracteristicas espaciais do prato € demasiadamente distinta das
outras. Yu et al. (1999) verificaram experimentalmente que ha regibes no prato no qual o
escoamento pode ser considerado bidimensional, porém observaram 0 comportamento
tridimensional proximo ao fundo do prato. Sendo assim, a abordagem tridimensional é mais

representativa e completa para a avaliacdo de pratos de destilagéo.
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Em relacdo a compressibilidade do escoamento, o fato de a avaliacdo dar-se
apenas em um estagio de equilibrio - o que implica em reduzidas variacbes de pressdo e
temperatura -, € assumido que a massa especifica de cada particula dos fluidos permanece
relativamente constante no seu movimento através do campo de escoamento, constituindo um
fluxo incompressivel. De acordo com Ferziger e Peri¢c (2002), a compressibilidade dos
liquidos e dos gases a baixas velocidades (nimero de Mach menor que 0,3) pode ser
negligenciada.

Ja para a questdo da turbuléncia, muitos fluxos encontrados nos problemas de
engenharia e na natureza séo considerados turbulentos. Segundo Kundu e Cohen (2004),
fluxos turbulentos apresentam as seguintes caracteristicas: “randomicidade”, ndo linearidade,
difusividade, “vorticidade” e dissipagdo. A turbuléncia pode ser compreendida como regime
de operacdo de qualquer sistema dinamico cuja operacdo pode ser caracterizada por um
namero de graus de liberdade suficientemente elevado. Para o caso de pratos de destilagcdo, a
pratica mais comum consiste restringir os fendmenos turbulentos a fase liquida (continua).
Isso se d& em virtude de a turbuléncia na fase liquida ser mais vigorosa do que na fase vapor,
sobressaindo-se. Os efeitos de turbuléncia sdo transmitidos ao gas atraves da transferéncia de
quantidade de movimento entre as fases. Para prever os efeitos turbulentos em modelos CFD,

sdo inseridos modelos de turbuléncia, que na sua maioria séo estatisticos.

Outra hipotese faz-se necessaria quando ha escoamento bifasico, pois se deve
considerar a influéncia que uma dada fase exerce na outra. Essa interacao é representada pelas
forcas interfaciais. Dentre as possiveis forcas, a forca de arraste € mais significativa e por isso
é a Unica forca interfacial assumida no escoamento em questdo. A predominancia desta forca
também é considerada por inumeros autores em seus trabalhos (GESIT; NANDAKUMAR;
CHUANG, 2003; KRISHNA; VAN BATEN, 2003; RAHIMI et al., 2006a; RAHIMI et al.,
2006b; NORILER, 2007; TELEKEN, 2009; RAHIMI; SOTOODEH; BARHMIFAR, 2012;
JUSTI, 2012).

Na destilacdo, dois fendmenos ocorrem simultaneamente no estagio de
equilibrio: a vaporizacdo de parte do inventario liquido e a condensacéo de parte do inventario
gasoso. Estes fendmenos representam troca de massa entre as fases e suas quantificacbes
dependem de suas intensidades. Perante isso, € considerado que tanto a vaporizacao, quanto a

condensacdo sdo fendmenos equivalentes, ou seja, a mesma quantidade de matéria evaporada
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é condensada. Isso resulta em uma troca liquida de massa nula. Essa consideracdo é

respaldada pelos trabalhos de Noriler et al. (2010).

Com base nas descricbes explanadas, € apresentado a seguir o modelo
matematico constituido pelas equacGes fundamentais da conservacdo, de restricdo e

fechamento do modelo. Considerando um sistema formado por um ndmero de fases (N )

igual a dois, sendo o indice L a fase liquida e v a fase vapor, tem-se 0 equacionamento a

sequir.

5.2. Equacgdes de Transporte

A conservacao da massa no dominio € indicada pela equagédo da continuidade,
a qual representa a maxima primordial das leis da conservacdo. Desta forma, assegura-se que
a massa do fluido é conservada, ou seja, ndo pode ser criada nem destruida. As equacdes da
continuidade para as fases liquida e vapor sdo dadas pelas Equacbes (5.1a) e (5.1b),

respectivamente:

0 Ne (5.1a)
a(prL)+v'(prLVL): Swis.L +z My
v

=1

5 Ne (5.1b)
a(fvpv)+v'(fvpvvv)zsms,v +ZMVL

L=1

emque f representa a fracdo volumétrica, » a massa especifica, Vo vetor velocidade e os
termos S,,; sdo termos de fonte de massa. Como ndo h& reagBes ou outras formas de criar

massa para este escoamento, estes termos sdo nulos. Os termos M representam a taxa de

transferéncia de massa entre as fases por unidade de volume do sistema.

Outra propriedade conservada é a quantidade de movimento (ou do latim,
momentum), pois conforme a segunda lei de Newton: a forca resultante agindo em um sistema

é igual a taxa de variagdo da quantidade de movimento do sistema, quando medida em um
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referencial inercial (POTTER; WIGGERT, 2001). Assim, as equac¢des da conservagdo de
quantidade de movimento para as fases de um sistema binério liquido-vapor sdo dadas pelas
Equacdes (5.2a) e (5.2b):

0 (5.2a)
a(prLVL)—FV'(fL(pLVL ®VL))
Ng
=—f VP, +V-(1‘LT£aff )+ Z(F[Vvv —F\,*LVL)+ Swi+FL
V=1
0
a(fvpvvv)+v'(fv(/0vvv ® vy )) (5.2b)

Ne
=—f,VP, +V-(fVT\j’ff )+ ;(FV*LVL -V )+ Suv +Fy

em que S,, sdo os termos fonte de momentum, em virtude das forcas externas do corpo e/ou
fontes definidas. Ja os termos F descrevem as forgas interfaciais atuando nas fases devido a
presenca da outra fase e P é a pressdo. Os termos (FL*VVV —FJLVL) e (F\,*LVL—FL*VVV)
representam a transferéncia de quantidade de movimento induzida pela transferéncia de massa

entre as fases.

O tensor efetivo, T*", relaciona a difusdo e a dispersdo das propriedades
devido aos efeitos de turbuléncia, podendo assim ser escrito como uma combinacéo entre o
fluxo difusivo e o fluxo turbulento, onde o sobrescrito “turb ” representa o fluxo turbulento,

conforme apresentado nas Equaces (5.3a) e (5.3b):

Tfﬁ :TL +Tltul’b (53a)

T =T, +T" (5.3b)
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Considerando os fluidos como Newtonianos e a hipdtese da viscosidade
turbulenta, os tensores efetivos podem ser reescritos na forma das Equacdes (5.4a) e (5.4b):

Te =" [+ (v, )] (642
T = — [Vvv +(Vv, )TJ (5.4b)

A viscosidade efetiva (1) pode ser combinada com a viscosidade molecular

(1) e a viscosidade turbulenta devido aos efeitos de turbuléncia ( z""™

Equacdes (5.5a) e (5.5b):

), ficando conforme as

luiﬁ =41, +'utLurb (5.5a)
/J\e/sz =u, +'u\t/urb (5.5b)

O termo S,, da equagdo de quantidade de movimento refere-se as forgas

externas atuando sobre o fluido e sua modelagem é apresentada para ambas as fases pelas
Equacdes (5.6a) e (5.6b):

Su.="fLo9 (5.6a)

SM,v =9 (5.6b)

onde g € a aceleracdo gravitacional na sua forma vetorial.
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Conforme a sétima consideracdo assumida no inicio deste Capitulo, a
transferéncia liquida de massa entre as fases é nula. Entretanto, segundo o principal objetivo
da operacdo de destilacdo, ha transferéncia da espécie quimica mais volatil da fase liquida
para a fase gasosa. Assim, as equacfes da conservagao de um componente genérico - aqui

representado pelo indice A - € descrita pelas Equagdes (5.7a) e (5.7b):

G (5.7a)
a(prL Ya )+ V- (fL(pLVLyAL —p.Da (VyAL ))) =
N Ng
SAL +ZYL¢/ + Z(M :v Yav — MJL yAL)
vl v
0 (5.7b)
a(fvpv Yav )+v'(fv (vav Yav — Ay Day (VyAV ))):
Ne Np
SAv + ZYvﬁ + Z(MJL Yan — M :v Yav )
=) =1

em que y é a fracdo massica e D é a difusividade. Os dois ultimos termos representam a
transferéncia de massa entre as fases, o primeiro devido a diferenca de potenciais quimicos
entre as fases e o segundo devido a quantidade liquida de massa total transferida de uma fase
para a outra. Para o caso onde a quantidade de massa total transferida da fase L para a fase v
é igual a quantidade de massa total que sai da fase v para a fase L, o ultimo termo se anula.
No entanto ainda ha transferéncia de espécies quimicas entre as fases devido a diferenca de
potenciais quimicos, 0 que é exatamente a chave para avaliar a eficiéncia de separacdo de um

processo de destilacao.

5.3. Equacdes de Restric¢do

As equacdes de restricdo de pressdo, volume e massa descritas a seguir

descrevem qualquer tipo de escoamento multifasico (ANSYS Inc., 2009):

Restricdo _de pressdo: todas as fases compartilham o mesmo campo de

pressdo, conforme a Equacéo (5.8):
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P =P, =P (5.8)

Restricdo de volume: As fracbes volumétricas de liquido e vapor estdo

relacionadas pela Equacéo (5.9):

fi+f, =1 (5.9)

Restricdo de massa: As fracbes massicas dos componentes nas fases estdo

relacionadas pelas Equacdes (5.10a) e (5.10b):

Z yi,l_ =1 (5103.)

i=1

Y, =1 (5.10b)

5.4. Fechamento do Modelo

Observando a modelagem apresentada até aqui, verifica-se que ainda ha graus
de liberdade que precisam ser reduzidos para a adequacdo do modelo. Para isso, é apresentado
o fechamento do modelo, que consiste na definicdo de alguns termos até entdo nao
relacionados. Estes termos estdo diretamente relacionados as transferéncias nas interfaces e a
turbuléncia. Portanto, apresenta-se abaixo as equac¢des constitutivas para os seguintes termos:

F (da transferéncia de momentum), M (da transferéncia de massa), Y (da transferéncia de

turb

espécies quimicas) e 2 (do modelo de turbuléncia).
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5.4.1. Transferéncia de Quantidade de Movimento na Interface

A transferéncia de quantidade de movimento entre as fases da-se por muitos
efeitos que variam em sua intensidade e natureza. Entretanto, pode-se dizer que a forca total
exercida sobre a fase liquida e sobre a fase vapor devido a interagdo entre elas é simbolizada
pelas Equacdes (5.11a) e (5.11b):

FL — Z FLV (5.11a)

V=L

FV — ZFVL (5.11b)

L=V

Nota-se que, as forcas de interface entre as fases (indice k para uma fase
genérica) sdo iguais e opostas, de modo que a soma das forcas de interface é zero (ANSYS

Inc., 2009). A Equacéo (5.12) ressalva esta afirmacao:

N (5.12)

A forca de interface total atuando entre as duas fases pode surgir a partir de

varios efeitos fisicos independentes, conforme a Equacao (5.13) sugere:

F,=F% +F5 +FYB 4+ FM B0 4+ (5.13)

onde F5, FS,, FY®, FY, FV, Fs representam a forca de interface devido ao arraste, forca

de sustentacdo, forca de lubrificagéo, forca de massa virtual, forca de dispersdo turbulenta e

forca de presséo de solidos, respectivamente.
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Dentre todas estas contribuicOes, a forca de arraste destaca-se por demonstrar
maior importancia nos fendmenos de transferéncia de quantidade de movimento na interface
em escoamentos multifasicos em colunas de destilacdo (sexta consideragdo). A forma de
modelar a forca de arraste atuando na fase continua L devido a fase dispersa v € dada pela
Equacdo (5.14):

Fuv =C(|_(3/)(Vv _VL) (5.14)

em que c'?) é o coeficiente volumétrico de transferéncia de quantidade de movimento devido

ao arraste e (v, —V, ) é a velocidade relativa do fluxo.

Ressalta-se que C,, é nuloe ¢, =C, . Assim, a soma de todos os termos de

transferéncia entre as fases resulta em zero.

Para particulas esféricas, como € o caso de uma aproximacao para as bolhas, os
coeficientes volumétricos acima podem ser determinados analiticamente. A area projetada por

uma Unica particula na direcdo do escoamento (A,) e o volume da particula (V) sdo

calculados pelas Equacdes (5.15) e (5.16), respectivamente:

42 (5.15)

Ap = 72'7

. 4 (5.16)
=T —

onde d € o didmetro da particula.

O numero de particulas por unidade de volume (n, ) é dado pela Equagdo

(5.17):
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f, 6f, (5.17)

d®

i
n =+
p

VP

ANSYS Inc. (2009) apresenta o arraste exercido por uma Unica particula (fase

dispersa ) em uma fase continua ¢ através da Equagéo (5.18):

F :%CDpaAp‘vﬂ—vaKvﬂ—va) (518)

p

Portanto, a forca de arraste total por unidade de volume da fase continua é dada
pela Equacédo (5.19):

3C (5.19)
ap = onP =—= fﬁpa‘v/f’ _Va‘(vﬂ _Va)
4 d
Comparando-se as Equaces (5.14) e (5.19), obtém-se a Equacdo (5.20):
@ 3C (5.20)
Cap = ZTD fpul Vs =V

emque C, é o coeficiente de arraste.

Para o caso multifasico em que a fase continua é o liquido (L) e a fase dispersa
é o vapor (v), a forca de arraste total é convenientemente expressa em termos do

adimensional coeficiente de arraste, segundo a Equacao (5.21):



5. Modelagem Matemadtica — Fechamento do Modelo 73

(5.21)
Cp = D

1
E,OL (VL —W )2 Ap

onde D é a magnitude da forca de arraste.

Com a condicéo de contribuigdo exclusiva da forca de arraste, C, precisa ser

especificado. Krishna et al. (1999c) propuseram uma correlagdo para o coeficiente de arraste
para regimes de escoamento com intenso borbulhamento, como o caso dos pratos perfurados
de destilagcdo. A Equacdo (5.22) apresenta esta correlagao:

_dp-p 1 (522

em que g € a aceleracdo gravitacional, d, é o diametro de bolha da fase discreta,v,,, € a
velocidade de escorregamento das bolhas e pode ser estimada como funcdo da velocidade

superficial do gas (vy) e da fracdo de volume meédia do gas na regido de borbulhamento,

conforme as Equacoes (5.23a) e (5.23b):

Vg (5.23a)
VS”P = f medio
\%
y =Q_V (5.23b)
S AB

onde Q, é a vazdo de vapor nas condicOes de operagdo e Ag é a area de borbulhamento.

Para o célculo da fracdo de volume médio do gas, pode-se recorrer a correlacédo

de Bennett, Agrawal e Cook (1983), ja apresentada pela Equacéo (4.5).

Substituindo a Expressao (5.22) na Equacéo (5.19) resulta na Equacéo (5.24a):
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1 (5.24a)
Fov=1, (pL — Py )g —Z(Vv _VL)|VV _VL|
slip
que aplicando a Equacao (5.23a), obtém-se a Equacéo (5.24b):
1 (5.24b)
Fov=" (pL — Py )g 5o \2 (Vv _VL)|VV _VL|
(VS / fvme IO)

Entretanto, a formulagcdo acima fornece dificuldades numéricas em virtude de
existir regides no qual o hold-up de liquido é zero. Para superar este inconveniente, altera-se a
equacdo de Krishna et al. (1999c), multiplicando-a pelo hold-up do liquido e dividindo-a pelo
hold-up médio do liquido. Logo, o coeficiente de arraste inserido via CCL no CFX 14.5 foi o

seguinte:

4p—p 1 f
C,=—"* d L
D 3 oL b v 2 fLmedlo (5.25)

slip

Com a alteracdo feita, a transferéncia de quantidade de movimento na interface

torna-se a Equacéo (5.26):

(5.26)

1 1
Fov =1 fL(pL — Py )g[( }(Vv _VL)|VV _VL|

medio \2 medio
vg [ fref f!

1

(VS / fvmedio)z fLmedio

Bennett, Agrawal e Cook (1983) e pela velocidade desejada de gas. Segundo Krishna e van

Observe gque o termo { } é estimado a priori pela relacdo de

Baten (2003), esta abordagem garante que a retengdo média de gas na dispersdo gés-liquido
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da espuma esteja de acordo com dados experimentais ao longo de uma ampla faixa de
condigoes.

Vale a pena ressaltar que com esse arranjo matematico obtido, apenas a
transferéncia de quantidade de movimento torna-se independente do diametro de bolha. Sabe-
se que o diametro de bolha € decisivo no padrdo de qualquer tipo de escoamento, mas para o
caso de pratos perfurados nas condi¢des adotadas nesta dissertacdo, trata-se de uma hipétese
factivel largamente adotada na literatura. A necessidade desta simplificacdo da-se pela
dificuldade de especificacdo do didmetro de bolha em pratos de destilacdo, o que €
extremamente dificil, ainda mais em virtude da ndo exata esfericidade das bolhas formadas.
Além do mais, a modelagem utilizando a correlacdo de Krishna et al. (1999c) € uma das mais

bem multiplicadas no campo das pesquisas académicas que visam escoamentos borbulhantes.

Por outro lado, o didmetro de bolha é fundamental para descrever a
transferéncia de espécies quimicas entre as fases, pois determina o tempo de contato entre

elas. Antecipando-se a modelagem de transporte de componentes, apresenta-se na Equacgéo

(5.27), a estimativa do didametro de bolha méaximo (dg,.) para pratos perfurados de uma

coluna com seccéo transversal A. e com pitch triangular p, segundo Davidson e Schiler

(1960)° apud Hofhuis (1980):

d

G max s

25 (5.27)
=1,23g7"* p“/{v i)
AB

Hofhuis (1980) tem um interessante enfoque no escoamento em pratos
perfurados de destilacdo e defini que o didmetro médio de Sauter € a metade do didmetro
méaximo de bolha obtido pela correlacdo anterior. Assim, para esta dissertacdo, tem-se que o

didmetro médio de bolha utilizado é de 35 mm.

> DAVIDSON, J. F.; SCHULER, B. O. G. Bubble formation at an orifice in an inviscid liquid. Trans. Inst.
Chem. Eng. v. 38, p. 335-342, 1960.
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5.4.2. Transferéncia de Massa na Interface

Como apresentado anteriormente, a taxa liquida de massa por unidade de
volume que se desloca da fase L para afase v , dado a operagdo de uma coluna de destilagéo,

pode ser escrita pela Equacgéo (5.28a):

M, =-M, (5.28a)

Para reconhecer a direcdo do fendmeno de transferéncia de massa é

conveniente expressar M ,, conforme a Equacéo (5.28b):

My =M, —My. (5.28D)

sendo M, >0 e M, >0. Estes termos representam a taxa massica positiva por unidade de

volume da transferéncia de massa da fase v para a fase L e da fase L para a fase v,

respectivamente.

Para o fendmeno de transferéncia de massa € conveniente expressar M, em

termos da taxa de transferéncia de massa, ou seja, conforme a Equacéo (5.28c):

. (5.28¢c)
My =mw Ay

onde myy € a taxa massica por unidade de &rea interfacial que cruza a interface a partir da

fase v paraafase L e A, éaarea interfacial por unidade de volume.

Segundo Noriler (2007), é possivel afirmar que a transferéncia de massa entre

as fases acarretard em quantidades adicionais de transferéncia das propriedades conservaveis
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entre as fases (Vv,,h,,Y, ., etc). Isto implica que o fluxo (S,) de uma propriedade

conservavel, ¢,, de uma fase k para uma fase j pode ser definido como a Equagdo (5.29)

elucida:

(5.29)

E factivel assumir que a taxa massica liquida que atravessa a interface é nula
devido a equivaléncia dos fendmenos de condensacdo e vaporizagdo. Entretanto, a taxa
liquida das propriedades devido a vaporizacdo e condensacdo ndo € nula, pois a entalpia de
vaporizacdo e condensacdo ndo sdo iguais. Consequentemente, isto implica em uma taxa
liquida de transferéncia de energia entre as fases, devido a transferéncia de massa, diferente
de zero. De qualquer maneira, adota-se esta hipotese nesta dissertacdo, negligenciando-se o
termo de transferéncia de massa total entre as fases nas equacdes de conservacao, assumindo-
0s zero. Tem-se ciéncia de que esta condicdo ndo e totalmente verdadeira, mas conforme
explicado por Noriler et al. (2010) trata-se de uma hipotese valida quando os gradientes de
temperatura e fracdo massica dos componentes nas fases sdo pequenos, caso comum em

pratos de destilacéo.

5.4.3. Transferéncia de Espécies Quimicas Entre Fases

O termo de transferéncia de componentes entre as fases, Y,, , que aparece na

equacdo de transferéncia de massa (Equacdes 5.7a e 5.7b), pode ser definido conforme a
Equacao (5.30):

(5.30)

Ng Np
ZijA = _z kl? A, i (yAks - yAk)

k=] K j
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onde k. é o coeficiente de transferéncia de espécies quimicas na fase k, A, € a érea

interfacial, y,, e Y, S&o as fracOes massicas do componente A na interface com a fase j e

no seio da fase k, respectivamente. Para um sistema bifasico com a fase L sendo a fase

continua e a fase V a fase discreta, tém-se as Equacdes (5.31a) e (5.31b):

N, (5.31a)
ZijA = YL'?/

k= j

YA = YA (5.31b)

Sabendo que um componente A presente na fase k e na fase | cruza a

interface se e somente se houver o desequilibrio quimico, a tendéncia ¢ que os potenciais
quimicos do componente A em ambas as fases se igualem. Logo, é necessario definir a taxa
de transferéncia de massa do componente A que atravessa a interface em funcéo do equilibrio

quimico do componente A na fase k enafase j.

Como o potencial quimico pode ser relacionado diretamente com a
concentracdo do componente em cada fase, € necessario conhecer a concentracdo do

componente A em ambas as fases.

Conforme ANSYS Inc. (2009), a concentracdo do componente A em uma

mistura pode ser representada de varias maneiras:

C » =concentracéo molar do componente A na fase k ;
Pa =concentracdo massica do componente A na fase k ;
X =fracdo molar do componente A na fase k ;

Y a =fracdo massica do componente A na fase k ;

As quais se relacionam pelas Equagdes (5.32), (5.33) e (5.34):
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P =PM,Cy (5-32)
C, (5.33)
e,
k
(5.34)
Ya = Pac
P

onde PM, é o peso molecular do componente A e C, é a concentragdo molar total da k -

ésima fase.

Em virtude da descontinuidade da concentragdo no equilibrio de fases,
conforme se pode observar na Figura 5.1, ndo é possivel tratar a transferéncia de massa
multicomponente usando os coeficientes globais de transferéncia de massa. Assim, neste
trabalho, a transferéncia do componente A da fase L para a fase Vv , ou vice-versa, é tratada
pela anélise do modelo de duas resisténcias. Tal anélise consiste em considerar a resisténcia a
transferéncia de massa na camada limite em um ou em ambos os lados da interface, ou seja, 0
componente A sofre uma resisténcia para chegar a interface, causada pela camada limite.
Além disso, o equilibrio de potenciais quimicos na interface deve ser assumido para que as
equac0es de transporte de componentes tenham continuidade do lado da fase L como do lado

da fase v .
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Figura 5.1 - Esquema da transferéncia de massa multicomponente entre fases.

‘ Conc. Molar de A |
|
CaL |
| Cavs
|
Cals l I
| Cav
: -
Fase L Interface Fase V

Fonte: Adaptado de NORILER , 2007.

Pode-se tratar o transporte de espécies quimicas usando os coeficientes de

transferéncia de massa, k_ e k{ , segundo as Equagdes (5.35a) e (5.35h):

Ny = kf (CALs - CAL) (5.352)

Ny = k\? (CAVS _CAV) (5-35b)

onde N, é a taxa molar do componente A do seio da fase até a interface, C,, é a
concentragdo molar do componente A na interface da fase k e k© é o coeficiente de

transferéncia de massa. Ao se multiplicar as equacdes acima pelo peso molecular do

componente A, PM ,, tem-se as Equacdes (5.36a) e (5.36b):

My = kl(_: (pALs _pAL) (5.369)

My, = k\? (pAVS _pAV) (5.36b)
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onde m, é a taxa massica do componente A do seio da fase até a interface e p,, € a

concentra¢do massica do componente A na fase k , na interface.

Para eliminar os valores desconhecidos na interface (indicados pelo indice s),
as equacOes devem ser suplementadas pela relagdo de equilibrio estabelecido entre p,, e
Pas - Segundo ANSYS Inc. (2011a), isto é convenientemente expresso usando a razéo das

concentracdes molares em equilibrio (K©).

CAVs = KCCALS (5'37)

Pavs = chALS (5.38)

Entretanto, na etapa de pré-processamento do modelo CFD aqui apresentado,
especificou-se 0 modelo de equilibrio termodinamico que considera a razdo entre as frac6es

massicas em equilibrio, K?:

e _ Py (5.39)
Py
Pela restricdo do balango de massa na interface, dado pela Equacéo (5.40):
m, +m,, =0 (5.40)
tem-se a Equacdo (5.41):
Pavs _ O = KC Par + Ky Pay (4D
KE TR KK +kE
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A Equacéo (5.41) pode ser utilizada para eliminar o termo da concentragdo na
interface na expressdo da taxa de transferéncia de espécies quimicas entre as fases. Assim,
pode-se calcular a taxa de massa do componente A que cruza a interface conforme as
Equacdes (5.42a) e (5.42b):

YL?/ = _Yvﬁ = k|(_:v v (KCpAL ~Pav ) (5-422)

- = 4+
ki k& kY

Os valores da constante K¢ sfo determinados pelas equagdes de equilibrio.

Para fins de comparacdo, neste trabalho optou-se por utilizar os valores de K? inferidos do
trabalho de Noriler et al. (2010). Porém, existem outros dados disponiveis na literatura
(WANKAT, 2007; CHEMICAL ENGINEERING AND MATERIALS RESEARCH
INFORMATION CENTER, 2013). A escolha de um modelo termodinamico simples, baseado
apenas na especificacdo da constante K, da-se devido ao escoamento ser isotérmico e
apresentar pequena variacdo de pressdo. Destaca-se que, por simplificacdo, nao foi
considerado a existéncia de ponto de azeotropia da mistura dgua-alcool por avaliar-se apenas

um estagio da coluna.

Os coeficientes de transferéncia de massa (k= e k) podem ser calculados

por correlacBes, frequentemente apresentadas na literatura. Segundo Rahimi et al. (2006a), a
teoria de penetracdo de Higbie vem sendo amplamente empregada para simular o transporte
de componentes em um sistema gas-liquido em pratos de destilacio. O modelo de Higbie
assume que a composicdo do filme ndo permanece estagnada como no modelo de filme. O
tempo de exposicdo é determinado pelas propriedades hidrodindmicas do sistema e trata-se do

Unico parametro requerido para contabilizar os efeitos hidrodindmicos no coeficiente de

transferéncia k©. Durante este breve periodo, o elemento de liquido absorve a mesma

quantidade de gas por unidade de area que absorveria se fosse estagnado e infinitamente
profundo. Higbie (1935)% apud Rahimi et al. (2006a) deduziu que para um tempo médio, 0s
coeficientes de transferéncia de massa para o liquido e para o gas possuem as formas das

Equacdes (5.43a) e (5.43b), respectivamente:
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<, [Dx (5.43q)
C =
70,
s D, (5.43b)
v 7o,

onde D, é o coeficiente de difusdo do componente A. O termo ¢ é o tempo de contato na

regido de espuma sendo definido para casa fase, conforme as Equacdes (5.44a) e (5.44b):

(5.44a)

(5.44b)

onde V, e a velocidade média de ascensdo das bolhas através da espuma e é dada pela

Equacao (5.45):

Vs (5.45)

A estimativa das difusividades é complicada, mas segundo Sinnott e Towler
(2009), o manual de design da AIChE recomenda a equacdo de Wilke e Chang para a
difusividade em liquidos e a equacdo de Wilke e Lee em gases. De acordo com Wilke e
Chang (1955), a estimativa da difusividade em solug¢des diluidas, tendo como solvente a 4gua,

da-se pela Equacao (5.46):

(xPM, 2T (5.46)
0,6

D _=74-10"°
,UVbz
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onde D, é adifusividade no liquido, x é um parametro de associacdo (que para agua € igual

a 2,6), PM, é o peso molecular do solvente, T € a temperatura absoluta da solugéo, x € a

viscosidade da solucdo e vy, é 0 volume molar do soluto no ponto normal de ebuligéo.

O volume molar do soluto no ponto normal de ebulicdo pode ser avaliado por
diferentes métodos, entre eles os métodos de Le Bas (1915)° apud Poling, Prausnitz e
O’Connell (2000) e Tyn e Calus (1975)" apud Poling, Prausnitz e O’Connell (2000).

Por outro lado, segundo Wilke e Lee (1955), a difusividade em gases e vapores
pode ser estimada pelas Equacdes (5.47a) e (5.47b):

V2 (5.47a)
oz PM + PM,
B PM,PM,
v Pr122W(1)(1) @-A)
12 (5.47Db)
B=|107_246 PMitPMy ) 110
PM,PM,

sendo D, a difusividade no gas, B uma constante numérica, PM,é o peso molecular do

soluto, P é a presséo, I, é o diametro de colisdo, W @) é a integral de colisdo para difuséo e

A € um termo de corregdo (geralmente menor que 0,03).

O diametro de colisdo é calculado pela contribuicdo de cada componente
genérico i (sendo i=1 para solvente e i =2 para o soluto), conforme as Equactes (5.48a) e
(5.48b):

r :1'18\/b1i/3 (5.48a)
F_hth (5.48b)
12 2

® LE BAS, G. The molecular volume of liquid chemical compounds. New York: Longmans, Green, 1915.

"TYN, M. T.; CALUS, W. F. Estimating liquid molal volume. Processing, v. 21, p. 16-17, 1975.
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em que I, € o comprimento caracteristico do componente i e V,; € o volume molar do

componente i no ponto normal de ebulig&o.

A integral de colisdo é tabulada como uma funcéo de KT /¢, e foi determinada

de acordo com os dados extraidos de Wilke e Lee (1955), apresentados no Apéndice A.

O termok/¢,, pode ser determinado pela contribuicdo de cada componente i,

conforme as Equagdes (5.49a) e (5.49b):

: 5.49a
% =120V, (6459

5.49b
&1 =\ &18, ( )

emque k € a constante de Boltzman e &; € a energia de atracdo para 0 componente i.

Poling, Prausnitz ¢ O’Connell (2000) apresentam uma ampla coletanea de

outras correlacdes possiveis, alem de uma analise completa dos parametros apresentados.

5.4.4. Equacdes Constitutivas da Turbuléncia

Segundo ANSYS Inc. (2009), modelos de turbuléncia de duas equagfes séo
amplamente utilizados, pois oferecem um bom compromisso entre o esforco numerico e a
precisdo computacional. Baseados no conceito de viscosidade turbulenta, estes modelos
apresentam duas equacdes diferenciais de transporte de propriedades turbulentas,

configurando-se assim como modelos de fechamento completos.

No presente trabalho foi empregado o modelo SST, pois se trata de um modelo
que ja engloba 0 k — ¢ padrdo e adiciona 0 k — @ também. Sua vantagem é a flexibilidade, o
tratamento dado proximo as paredes, além de apresentar melhores convergéncias e menos

problemas numéricos.
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544.1. Modelo k-¢ Padrédo

E 0 modelo mais representativo e o mais empregado no estudo de pratos de
destilacdo, conforme foi visto no Quadro 3.2. Trata-se de um modelo estavel e numericamente

robusto.

turb

As viscosidades turbulentas (x ) das EquacGes (5.5a) e (5.5b) podem ser

modeladas conforme as Equagdes (5.50a) e (5.50b):

% J (5.50a)

2 (5.50b)
‘u\t/urb — C#P\/ [k_VJ
2

emque C, ¢ aconstante do modelo de turbuléncia, k € a energia cinética turbulentae ¢ €a

taxa de dissipagéo de energia cinética turbulenta.

Os valores de k e & vém diretamente das equacdes diferenciais de transporte,

nas quais se fazem necessarios mais duas equacdes para cada fase.

5.51
a ﬂtLUb ( a)
a(prLkL)-'_v fo| fuovik, — /UL"'O__ Vk,
k
= fL(PL + Py _pLgL)
b (5.51b)
%(prLgL)+v{fL|:pLVLgL _(‘UL + IL;L jng}}
&
=f = (Csl(PL + Pgb)_ngpLgL)

"k



5. Modelagem Matemadtica — Fechamento do Modelo 87

5 o (5.52a)
a(fvpvkv)"'v fv|:fv:0vvvkv _[ﬂv"' JVkv}
Ox
=, (P +Po —1v &)
5.52b)
0 tub (
a(fvpvgv)"'v{fv{pvvvgv _(:Uv + ll;v ngv }}

=1, E_V(Cgl(Pv + Pgb)_ngpv 5v)

Vv

onde B, e P, representam a influéncia das forgas de flutuacdo. P é a producdo de

turbuléncia devido as forcas viscosas, definida conforme as Equaces (5.53a) e (5.53Db):

(5.53a)
P, =u""Vv, ~(VvL +VVTL)—§V-VL(3,utLurb Vv, +kaL)

2 (5.53b)
P, = 1'"™Vv,, - (VVV + Vv, )— gv -V, (3;4@”“ Vv, + pyk, )

Para escoamentos incompressiveis, v -v € muito pequeno e 0 segundo termo
do lado direito das equacOes anteriores ndo contribui significativamente para a producdo de
turbuléncia. Os valores das constantes do modelo de turbuléncia, de acordo com Wilcox
(2004), séo:

C,=192
o, =100
o, =130
C,,=0,09

C,, =144
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54.4.2. Modelo k-@

Outros modelos surgiram para tentar cobrir as deficiéncias do modelo k — &,
como é o caso do modelo k—w, no qual, em vez do termo de dissipacdo turbulenta (&),
define-se o termo de frequéncia turbulenta (w). Este modelo e suas derivacdes sao

normalmente recomendados para melhor previsdo proxima a parede.

Este modelo ndo envolve as fungbes de amortecimento nédo lineares requeridas
para 0 modelo k —& e por esta razdo é mais preciso e robusto. Tal modelo assume que a
viscosidade turbulenta esta vinculada a energia cinética turbulenta e a frequéncia turbulenta

via relaxacdo, conforme as Equacdes (5.54a) e (5.54b):

y k (5.54)
w"=p—
O

wo_ K, (5.54b)

A formulacdo do modelo segue entdo com as seguintes equacdes para cada

fase:

a f k turb (5-553-)
( LgL L)+V'(fL,0|_VLkL):V'|:fL(,UL +L]Vkl_:|
Oy
+ fL(PL + Py _ﬂlkaLwL)
wurb (5.55h)
a(ng[La)L)_l_v_(prLvLa)L):V.|:fL(luL—}—%JV(OL}

+ fL(a%PL +P, —ﬁprfJ
L
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turb (5.56)
—a(fvkaV)+V~(fvpVVVkv):V-{f\,(ﬂv + A jwv}
ot oy
+ fv(Pv +P _ﬂlpvkv%)

turb

(5.56h)
M+V-(fvp\,v\,a&,)zv~{f\,(ﬂv + A jvwv}

ot

4]

+ fv(“kﬂpv +Pa)b_ﬂpvw5J

V

onde o vetor velocidade (v) e a densidade ( o) s&o tratados como conhecidos.

No caso de fluidos incompressiveis, o divergente da velocidade € pequeno e,

assim, o segundo termo do lado direito desta equacdo ndo contribui significativamente para a
producéo.

As constantes para 0 modelo séo dadas por:

£'=0,09
a=5/9
S =0,075
o, =2

c,=2

5.4.4.3. Modelo SST (Shear Stress Transport) Baseado em k-o

O principal problema com o modelo k-« é sua forte sensibilidade as
condicdes de corrente livre. Assim, 0 modelo SST aplica 0 modelo k —» quando proximo a
parede e k —¢ quando longe. Isto consiste na transformacdo do modelo k —s em k —w, €
vice-versa, multiplicando por uma funcdo de combinacdo (blend). Este modelo é um
aperfeicoamento do modelo BSL k —« (The Baseline k —«» Model), e a funcdo blend foi

modificada a fim de fornecer resultados mais precisos (ANSYS Inc., 2009).

Assim, tem-se 0 equacionamento para cada fase:
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turb
—a(ngLkL)"‘V'(prLVLkL)_v{fL(ﬂL +LJVkL]
o

+ fL(PL + Py _ﬂlkaLwL)

turb
—8(fL’DLwL)+V-(prLVLa)L)= V‘|: fL[,UL + /2 Jva)ll

ot

w, L

1 (0]
+ f{(l— F. )2, ——Vkoo top =R —ﬂszwf}

ky

turb
a(fva/z\/kv)+V,(fvpvvvkv)_v,{fv(ﬂv +/UV JVkV:|
O

+f,(P, +P, - B p k@)

ot

[2]

1
+1,|0-F, 2oy —Vka, +a2k&F’v _ﬂzpvw&:|

, \

onde

F, =tanh(arg,, )

F,, =tanh(arg,, )

JK. 500vLJ 4pk, }
'C

arg,, = min| max| — )
N { (ﬂwLy y’o, DkwLO-wzyZ

JKy 5oovVJ ap,k, }

arg,, = min| max| — : :
N l: (ﬁw&/y y’a, CI:)kva-wzy2

1

CD,,, = max(ZpL Vk Vo, ,1.101()}

w, 7L

turb
M+V-(fvpvvva&,)=v'[fv[ﬂv + A JV@,}
O

(5.57a)

(5.57b)

(5.58)

(5.58b)
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CD,,, = max[ZpV Vk,Va, ,1.1010}

0,0

em que y é a distdncia mais proxima da parede e v € a viscosidade cinematica. As novas

constantes que aparecem séo dadas por:

a, =044

S, =0,0828
oy, =1

o, =1/0,856

De acordo com ANSYS Inc. (2009), 0 modelo SST baseado em k —«» leva em
conta o transporte das tensdes de cisalhamento turbulentas e fornece predicdes precisas para

casos de escoamentos com gradientes adversos de pressao envolvendo separacéo.

O comportamento do transporte pode ser obtido por um limitador a formulagédo

da viscosidade turbulenta:

turb a1kv
vw =
max (a,a, , SF, )
turb
Vlt-urb — IUL
P
turb
V\t/urb —

Py
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em que, novamente F, é uma fungdo blending similar a F, a qual determina o limite da

parede a camada limite. S é uma medida invariante da taxa de tensdo. As fungdes de
combinacdo sdo criticas para o sucesso do método. Sua formulacdo é baseada na distancia

préxima a superficie e sobre as variaveis do escoamento.

F, = tanh(argﬁL)

Fy = tanh(arg 2 )

2./k. 500y, J

arg,, =max| ———,
. (ﬂwLy Yo,

2.k, 500y, ]

arg,, =max| ——,
Y (ﬂwvy y'a,

5.4.5. CondigGes de Contorno e de Inicializagdo

As condicBes de contorno e iniciais sdo fundamentais para o fechamento do
modelo e permitem a resolucao das equacdes numeéricas envolvidas nas simulacGes. A Figura

5.2 elucida as regides importantes para a definicdo das condicdes pertinentes.

Inicializacdo do dominio: A condicéo inicial aplicada nas simulagdes do prato

perfurado consistiu em velocidades nulas para os dois fluidos, ou seja, com o dominio vazio,

permitindo a observacdo do fendmeno de enchimento do prato.

Ja para as condicGes de contorno, bastou associar cada face externa do dominio
computacional a uma condi¢cdo de contorno (boundary). Ou seja, cada regido bidimensional

foi definida como entrada, saida, abertura, simetria ou parede.

Entrada de liquido: adotou-se um perfil de velocidade uniforme para o

liquido na entrada do prato (v}' ), conforme a Equagéo (5.59):



5. Modelagem Matemadtica — Fechamento do Modelo 93
. Q (5.59)
VZ,L = in
A
com
A|i_n — h]_ L]_ (560)

onde A‘Ln representa a area da regido de entrada de liquido no prato.

Figura 5.2 - llustracéo das regiGes nas quais sao aplicadas as condic¢des de contorno.

YZ

&
&/ ada

%d@
B Saidas \%’

B Entradas

I Paredes

Fonte: Acervo pessoal.

Considerou-se que apenas liquido entra no dominio por esta regido, ou seja, a

fracdo volumétrica de liquido tem valor unitario (fL‘” =1), pois a quantidade arrastada de
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vapor é desprezivel. Adicionalmente para o binério etanol-agua, especificou-se a fracdo

massica de etanol ( Yg ) na entrada sendo igual a 0,785.

Entrada de vapor: considerou-se que a vazao massica de vapor que entra no

prato pelos orificios € a mesma em cada orificio. Sendo assim, a velocidade de vapor fluindo

através dos furos, vy, , foi calculada conforme a Equagéo (5.61):

. 5.61
g = VP (5.61)

NG A

emque Ny éo nimero total de orificios no prato e A, ; é a area de um Unico orificio.

Analogamente a condi¢do adotada na entrada de liquido, considerou-se que
apenas vapor entra no sistema pelos orificios, sendo sua fracdo volumétrica unitaria (f\,i” :1).

Esta consideracdo € uma pratica comum em virtude da quantidade baixa de liquido arrastado

pelo vapor. Adicionalmente para o binario etanol-agua, especificou-se a fragdo massica de

etanol (Y, ) na entrada sendo igual a 0,812.

Saida de liquido: adotou-se uma condigdo de pressdo. A ideia foi adicionar

uma resisténcia na saida de liquido que existe em funcdo do prato consequente, 0 qual ndo
consta no modelo proposto. Desta forma, observa-se a formacéo de uma coluna de liquido no
downcomer de saida (Z2 - Zl), esta que foi projetada para ser de aproximadamente 20 cm de

altura no estado estacionario. Assim, para especificar tal pressdo recorreu-se a equacdo de

Bernoulli a seguir:

ﬂ ﬁ _5 V22 (5.62)

y 29 ' y 29



5. Modelagem Matemadtica — Fechamento do Modelo 95

O termo 7 é a multiplicagdo da massa especifica do fluido (#t) pela gravidade (g ).

Por motivos de simplificacéo, considerou-se a superficie estagnada (v, =0) e P, =P, . Pelo

manuseio algébrico, chega-se a Equagéo (5.63):

2 (5.63)
P =P + ,0,_9{21—9 + (Zz - Zl):|

onde os indices 1 e 2, indicam as posi¢des de referéncia para avaliagdo das variaveis no fundo

do downcomer e na superficie da piscina formada, respectivamente, conforme a Figura 5.3.

Figura 5.3 - Representacdo dos pontos de referéncia para calculo da pressao de saida do liquido.

Fonte: Acervo pessoal.

Saida de vapor: também foi adotada uma condi¢do de pressdo. Especificou-se

uma pressao absoluta de 1 atm (relativa igual a zero), pois esta é a pressdo de operacdo da

coluna em estudo.
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Paredes: a condicdo de ndo deslizamento na parede (vWaII = O) foi imposta aos

dois fluidos.

Sumariza-se no Quadro 5.1 as informacdes requeridas pelo software CFX-Pre.
Estes dados foram obtidos do estudo experimental de Solari e Bell (1986) e dos estudos de
Noriler et al. (2010).

Quadro 5.1 - Informacgdes complementares para a especificagdo do modelo e condic¢des de contorno.

Verificacdo do Modelo Modelo paré Transfe?réncia
de Espécies Quimicas
Fluidos
Liquido Gas Liquido Gas
Agua N Mistura Agua- Mistura Agua-
Etanol Etanol
Densidade [kg m3]
997,0 1,185 853,8 1,292
Temperatura de Entrada [° C]
25* 25* 81,65* 83,75*
Fracdo Massica de Etanol na Entrada
- - 0,785 0,812
Condigdes Operacionais
Q. [m3s™] Fo[ms™ (kg m*)*] Qu[ms™] F[ms™ (kg m®)*]
6,94x10° 1,015 6,94x10° 1,015

Fonte: Acervo pessoal.

* Todos os fluidos foram considerados isotérmicos.
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CAPITULO 6

PROCEDIMENTO NUMERICO

Na modelagem matematica de escoamentos multifasicos - como o do problema
em questdo - e de problemas complexos de engenharia sdo utilizadas equacgdes diferenciais
parciais ndo lineares que ndao possuem solucdo analitica, ou que a solucdo analitica é aplicavel
somente mediante hipdteses simplificativas que desviam demasiadamente do fenémeno fisico
real. Portanto, para a obtencdo da solucdo computacional faz-se necessaria a adog¢do de uma
abordagem numérica. Segundo Ferziger e Peri¢ (2002), 0os componentes de um método de

solug@o numeérica séo:

1) Modelo matematico;

)] Método de discretizacao;

1)} Sistema de coordenadas e base vetorial;
\Y)] Malha numérica;

V) Aproximagcdes finitas;

Vi) Método de resolucéo;

vil)  Critério de convergéncia.

6.1. Modelo Matematico

O primeiro passo de qualquer método numérico € o modelo matematico, isto é,
a definicdo das equacdes parciais diferencias ou integral-diferenciais além das condicdes de
contorno. O modelo matematico dependera das caracteristicas do escoamento
(compressibilidade, turbuléncia, dimensionamento espacial e outros atributos). O Capitulo 5
ja apresentou o conjunto das equacBes abordadas neste trabalho para a modelagem do

escoamento multifasico em pratos de destilacao.
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6.2. Método de Discretizagdo

Apo6s a selecdo do modelo matematico, hd a necessidade de se escolher um
método de discretizacdo adequado, ou seja, um método de aproximagdo das equacdes
diferenciais por um sistema de equacOes algebricas para as varidveis em um conjunto de
pontos discretos no espaco e no tempo. Existem muitas abordagens, entretanto, no contexto
dos pacotes comerciais de abrangéncia industrial e académica, como é o caso do ANSYS
CFX, o Método dos Volumes Finitos (MVF) é o mais empregado na discretizacdo das
equacdes diferenciais. A preferéncia é em funcdo da robustez, devido as caracteristicas
conservativas do MVF (MALISKA, 2004).

O método dos volumes finitos é utilizado para resolver modelos que sejam,
parcial ou totalmente, a parametros distribuidos (PINTO; LAGE, 2001). Consequentemente,
esta abordagem tem como ponto de partida a discretizagdo da forma integral das equacdes da
conservagdo diretamente em um local fisico. O dominio computacional - através de uma
malha - é subdividido em uma série de volumes de controle finitos, sobre os quais devem ser
aplicadas as equacdes aproximadas provenientes da aplicacdo da analise numérica, de forma
que estas representem a conservacao das propriedades relevantes em cada um desses volumes.
Dessa forma, ndo existe a possibilidade da existéncia de geracdes/sumidouros de quantidades,

como massa, quantidade de movimento e energia, no interior do dominio de calculo.

Segundo ANSYS Inc. (2009), o ANSYS CFX aborda o método dos volumes
finitos baseados em elementos, isto €, criam-se 0s volumes de controle para os balangos a
partir de discretizacdes triangulares ou de paralelogramos, em 2D, e de tetraedros e hexaedros
em 3D pelo método das medianas (MALISKA, 2004). Desta forma, os nés da malha tornam-
se 0s centroides dos volumes de controle utilizados no MVF. Cada centroide representa 0 nd
computacional onde os valores das variaveis sdo calculados. Estratégias de interpolacdo sdo
utilizadas para expressar os valores das variaveis na superficie dos volumes de controle em

termos dos valores nodais (centroide do volume de controle).

6.3. Sistema de Coordenadas e Base de Vetores

As equacbes da conservagdo podem ser escritas nas mais diversas formas,

dependendo do sistema de coordenadas e a base vetorial utilizada. Neste trabalho utilizou-se



6. Procedimento Numérico 99

apenas coordenadas cartesianas com origem no centro do prato, conforme a Figura 4.2
apresentada no Capitulo 4.

6.4. Malha Numérica

As localizagBes discretas nas quais as variaveis sao calculadas definem-se pelo
grid numérico que consiste essencialmente de uma representacdo discreta do dominio
geométrico no qual o problema é entdo solucionado. Conforme mencionado no Item Il deste
Capitulo, ha a divisdo do dominio de solugdo em um nudmero finito de subdominios,
chamados também de volumes de controle que assim constituem a malha numérica. Como
cada equacdo diferencial d& origem a n equacdes algébricas (em que n é o namero de volumes
elementares em que o dominio é dividido), o nUmero de equacdes algébricas sera tanto maior
quanto mais refinada for a malha numérica. A malha - referenciada também pela palavra
inglesa mesh - construida no ANSYS CFX através do Meshing, ndo consiste propriamente a
malha numeérica, mas como referéncia para a construcdo dos volumes finitos. Utilizando as
medianas, um volume de controle é construido ao redor de cada n6 do grid, definidas por
linhas que se juntam do centro das arestas ao centro do elemento, contornando o no. No
problema aqui abordado, optou-se por um mesh tridimensional conforme as caracteristicas ja

apresentadas na Subsecédo 4.3.

6.5. Aproximagdes Finitas

Seguindo a elaboracdo da malha numérica, faz-se a escolha das aproximacdes a
serem usadas no processo de discretizagdo. No MVF, seleciona-se 0s métodos de
aproximacao das integrais de superficie e volume. Para obter uma equacdo algébrica
particular a um controle de volume, as integrais de superficie e volume necessitam ser
aproximadas utilizando formulagdo quadratica (FERZIGER; PERIC, 2002). As integrais
volumétricas representam fontes ou termos de acUmulo, enquanto que as integrais de

superficie representa a soma dos fluxos.

Muitas aproximacOes discretas desenvolvidas para estudos em CFD séo
baseadas em aproximaces das expansdes de séries das fungdes continuas (como as series de

Taylor). A ordem de acuracia da aproximacgdo é determinada pelo expoente do espacamento
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da malha ou do fator do passo no tempo do maior termo na parte truncada da expansdo em
séries, 0 qual se trata do primeiro termo excluido durante a aproximacdo. O aumento da
ordem de acuracia de uma aproximacdo geralmente implica que os erros sdo reduzidos mais
rapidamente com o refinamento da malha ou do passo temporal. O ANSYS CFX utiliza-se de
aproximacdes com acuracia de segunda ordem sempre que possivel, balanceando a robustez e

carregamento computacional (ANSYS Inc., 2009).

Conforme discutido no Capitulo 5, as equacGes de conservacdo apresentam
termos que representam o acimulo, o transporte convectivo, o transporte difusivo e a geracao
de uma dada grandeza. De acordo com Patankar (1980), se a variavel dependente é denotada

por ¢, a equacdo diferencial geral é dada pela Equagéo (6.1):

%(p¢)+ div(pvg) = div(C'gradg)+ S ¢

em que 0s quatro termos da equacédo sao o termo transiente, o convectivo, o difusivo e o termo

fonte, respectivamente.

A integracao de cada uma dessas categorias de termos sobre os subdominios da
malha gera variaveis localizadas em diferentes posicdes espaciais e temporais. Assim, para
que essas variaveis estejam convenientemente localizadas no tempo e no espaco de modo que
se possa relaciona-las, faz-se necessario o uso de funcdes de interpolacdo. Existem varios
esquemas de interpolacdo para definir as variaveis nas faces dos volumes de controle, tais
como esquemas tradicionais (ex: diferenca central), esquemas de ordem superior, entre outras
abordagens. A escolha do melhor esquema depende do modelo adotado. Neste trabalho, as

funcdes de interpolacdo usadas para cada classe de termo foram:

o Termos _difusivos: O ANSYS CFX recorre a funcbes de forma para avaliar

espacialmente tal categoria de termos, o que é dependente do tipo de elemento (hexaedro,

tetraedro, pirdmide ou cunha) gerado na etapa de definicdo da malha.
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o Termos convectivos/advectivos: Adotou-se 0 esquema de baixa ordem (Upwind) por

ser mais robusto e mais rapido.

o Termos transientes: foram interpolados utilizando o esquema de Euler de primeira

ordem (First Order Backward Euler).

6.6. Meétodo de Resolugdo

A discretizagdo resulta em um grande sistema ndo linear de equacgdes
algébricas. Em virtude da suposicdo de incompressibilidade, a solucdo das equaches
governativas é dificultada pela falta de uma equacdo independente para a pressdao. A
implicacdo da-se no fato de a equacdo da continuidade e de quantidade de movimento serem
requeridas para resolver os campos de pressdéo e velocidades em escoamentos
incompressiveis. De modo a relacionar a pressdo com a velocidade para um escoamento deste
tipo ha duas abordagens possiveis: a solugdo acoplada e a solucdo segregada do sistema de

equacoes.

O ANSYS CFX utiliza a abordagem acoplada, a qual resolve as equacgdes
hidrodinamicas como um sistema unico. A abordagem da solugdo utiliza a discretizacdo
totalmente implicita das equacdes em qualquer espaco de tempo. A solucdo de cada conjunto
de equacOes de campo consiste em basicamente duas operacdes: a linearizacdo das equacdes e

montagem da matriz solucdo, e por fim, a solucdo das equacdes lineares.

O sistema de equacdes algébricas resultantes da aplicacdo do método numérico
¢ entdo resolvido por métodos de solucdo lineares, como os tradicionais métodos de
eliminacdo de Gauss e de decomposicdo LU. O comportamento de convergéncia de muitas
técnicas de inversdo de matrizes pode ser melhorado através de técnicas “Multigrid”. O
ANSYS CFX utiliza a técnica de Multigrid Algébrico, a qual se trata de uma técnica de
fatoracdo, consistindo em um solver iterativo em que a solucéo exata é aproximada durante o
processo de iteracdo. Neste método, é criada uma malha virtual mais grosseira a partir da
malha original do problema. Um sistema de equacdes discretas é entdo formado para malha
grosseira somando-se as equagdes geradas para a malha fina. Isso resulta em uma
reestruturacdo virtual do espacamento da malha durante o curso das iterag0es, que séo re-
refinadas até a obtengdo de uma solugdo exata. O uso do esquema Multigrid pode reduzir

significativamente o nimero de iteragdes e o0 tempo de processamento requerido para obter a
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convergéncia da solucdo, principalmente em problemas que requerem o uso de uma malha

numérica muito refinada.

6.7. Critério de Convergéncia

Finalmente, necessita-se especificar o critério de convergéncia para 0 método
iterativo. Segundo ANSYS Inc. (2011a), uma medida de qudo boa é a convergéncia de uma
solucdo pode ser obtida através do acompanhamento dos residuos de cada equacéo ao final de
cada intervalo de tempo (timestep). O residuo de uma equacéo € compreendido como o quanto
os termos do lado esquerdo da equagdo diferem dos termos do lado direito em um
determinado ponto do espago. Se a solugdo ¢ dita “exata” (0 que significa que cada equacéo
relevante nos volumes de controles € satisfeita precisamente, o que ndo implica que a solucao
exata vai de encontro com o que acontece na realidade), logo o residuo é zero. Se a solugéo
estd convergindo, os residuos devem diminuir a cada passo de tempo sucessivo. Visando
tornar as escalas dos residuos significativas, o solver normaliza os valores dividindo as
escalas apropriadas em cada ponto. Os graficos gerados apresentam os residuos normalizados
em escala logaritmica de base 10. Conforme ANSYS Inc. (2011b), valores da raiz quadrada
da média residual (RMS, do inglés Root Mean Square) abaixo de 10™ pode ser considerada
suficiente para muitas aplicacdes na engenharia, e por isso, esta foi a meta residual adotada

como critério de convergéncia.
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CAPITULO 7

RESULTADOS

Nesta secdo sdo apresentados os resultados e discussdes pertinentes ao estudo
da fluidodindmica em um estagio de destilacdo conforme as configuracbes expostas nas

secdes anteriores.

7.1. Teste de Independéncia de Malha

Para avaliar os erros numéricos associados as malhas, foi escolhido o
parametro hidraulico altura de liquido claro como variavel global e a componente w da
velocidade do liquido como varidvel local. Visando a ponderar a relacdo entre o custo e a

acuracia, também se verificou o tempo de processamento gasto em cada simulagéo.

A Figura 7.1 apresenta a variacdo da altura de liquido claro em funcdo do
namero de elementos do mesh, enquanto a Figura 7.2 mostra o tempo gasto com

processamento em cada simulacao realizada.

Pode ser visto na Figura 7.1 que a partir de aproximadamente 1.200.000
elementos, a variacdo na altura de liquido claro é pequena, na ordem de 0,05 mm, sugerindo
gue maior refinamento ndo se faz necessario, pois 0 ganho em precisdo é muito baixo se
comparado com o aumento do tempo computacional — apresentado na Figura 7.2. Para as
malhas estudadas, tem-se um aumento quase que linear do tempo de processamento gasto na
resolucdo das equacdes que descrevem a fluidodindmica no prato. Estima-se que um ganho na
ordem de 0,1% de precisdo para a variavel global avaliada é obtido com um aumento de

tempo computacional de 40%.
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Figura 7.1 — Altura de liquido claro no prato em fun¢édo da quantidade de elementos das malhas no

instante de 20 s.
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Figura 7.2 - Tempo de processamento em fungdo da quantidade de elementos da malha para 20 s de

tempo real de escoamento.
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Para a variavel local escolhida, a Figura 7.3 apresenta os valores da média da
componente w da velocidade do liquido aferida nas regiGes do upstream e downstream das
malhas testadas em funcdo da quantidade de elementos. As velocidades foram tomadas como
médias nas linhas situadas em um plano ZX acima da base do prato (y = 0,038 m) e
determinadas pela coordenada adimensional x/R. As coordenadas adimensionais indicam que
0 é o centro do prato e |1] é a parede.

Tem-se, pela Figura 7.3, que a varia¢do da velocidade local também ndo é
significativa a ponto de se comprometer com o uso de maiores recursos computacional. Os
maiores desvios encontram-se regido do upstream chegando a no méaximo 22,4% entre as
altimas malhas da coordenada x/R = -0,0412, enquanto que na regido do downstream, a maior
variacdo da-se na magnitude de 10,9% para X/R = -0,4946. Apesar destas discrepancias, ha a
tendéncia de estabilizacdo dos valores para duas posicbes analisadas na regido do
downstream, sendo x/R = -0,4946 e x/R = 0,4946. Além disso, nas outras posi¢des existe um
comportamento oscilatério dos valores em torno de uma média, indicando que os resultados
ndo se alterardo significativamente com o aumento da quantidade de elementos da malha aos
custos de maiores gastos computacionais. Estes dois comportamentos (estabilizacdo e
oscilagdo) também podem ser inferidos a partir dos dados relatados por Gesit, Nandakumar e
Chuang (2003) em seus estudos de sensibilidade do grid. Assim, a partir destes resultados, ja
se tem a dimensdo da complexidade da natureza do escoamento de fluxo cruzado presente nos

pratos de destilacéo.

Com base nas analises discutidas, empregou-se a malha 3 como referéncia para
obtencdo dos dados numéricos e para evitar desvios expressivos da solugcdo em funcdo da
guantidade de elementos, ao mesmo tempo evitando o dispéndio computacional
desnecessario. As caracteristicas desta malha ja foram apresentadas anteriormente na Tabela
4.2.



7. Resultados — Teste de Independéncia de Malha

106

Figura 7.3 - Componente w da velocidade do liquido em funcéo da quantidade de elementos das malhas nas regides upstream e downstream avaliada em um plano

ZX (y = 0,038 m) para diferentes coordenadas adimensionais (x/R) no instante de 20 s.
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7.2. Verificagdo do Modelo

Para verificar o modelo numérico proposto frente aos fendmenos esperados em

pratos perfurados, fez-se uma analise qualitativa e quantitativa de diferentes parametros,

utilizando dados experimentais da literatura como base de comparagéo.

7.2.1. Altura de Liquido Claro

A abordagem inicial para avaliar o modelo CFD deu-se através da comparacéo

do valor do parametro hidraulico: altura de liquido claro. A Figura 7.4 ilustra os resultados

obtidos nas simulagdes para a altura de liquido claro em funcdo do tempo e em detalhe, a

oscilagéo da propriedade.

Figura 7.4 - Altura de liquido claro em funcéo do tempo.
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Através da variacdo temporal do parametro, observa-se que a altura aumenta
rapidamente ao longo de aproximados 8 s de escoamento real, até atingir um patamar com
pequenas oscilagdes em torno de uma média. O crescimento da-se na etapa de enchimento do
prato, pois @ medida que o inventério de liquido represado aumenta, a fracdo volumétrica de
liquido tambem cresce por consequéncia. O detalhe ilustra o comportamento oscilatorio
estabelecido durante os ultimos 20 s de escoamento real, evidenciando que o fluxo ndo
apresenta um estado estacionario bem definido, mas sim um estado quase estacionario. Esta
caracteristica quase estacionaria do escoamento foi verificada por inimeros estudos
anteriores, entre eles os de Noriler et al. (2010), Gesit, Nandakumar e Chuang (2003) e van
Baten e Krishna (2000). Assim, para fins de comparagao, estimou-se um valor médio da altura
de liquido claro durante este periodo de 20 s e gerou-se a Figura 7.5, a qual apresenta a média
inferida frente os dados obtidos via correlacGes da literatura.

Figura 7.5 - Comparagdo entre as alturas de liquido claro simulada e obtidas da literatura.
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Analisando a Figura 7.5, infere-se que o0s dados extraidos via simulacdo
apresentaram concordancia com a correlacéo tedrica de Bennet, Agrawal e Cook (1983), com

desvio de apenas 8,4%. Ja para a correlagdo empirica de Solari e Bell (1986), a discrepancia
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aumenta para proximo de 41,5%, porém ja& esperado, pois Gesit, Nandakumar e Chuang
(2003) e van Baten e Krishna (2000) afirmam que os resultados CFD e a correlagdo de
Bennet, Agrawal e Cook (1983) tendem a superestimar os dados de natureza experimental.
Ainda segundo os autores, a presenca de impurezas suprime o fendmeno da coalescéncia,
aumentando a retengdo gasosa e consequentemente, reduzindo a altura de liquido claro. Deste
modo, acredita-se que a possivel presenca de impurezas/interferéncias seja a explicacdo que
justifique os valores mais baixos encontrados pela correlagédo de Solari e Bell (1986).

A falta de dados experimentais de altura de liquido claro para pratos desta
dimensdo e caracteristicas, além de ponderar as incertezas da correlacdo empirica analisada,

dificulta uma verificacdo mais profunda deste parametro hidraulico.

7.2.2. Perfis da Média Linear da Componente w do Vetor Velocidade do Liquido

A distribuicdo de velocidade no prato é o principal campo para verificar o
modelo sugerido. Os dados de velocidades extraidos com a aplicacdo do modelo numérico
foram comparados com os campos de velocidades do trabalho experimental de Solari e Bell
(1986). Primeiramente, 0 comportamento desta variavel ao longo do tempo foi analisado para
trés posicdes distintas de x/R para as duas regides do prato, apresentando assim, a Figura 7.6.
Outra vez tem-se que as coordenadas adimensionais x/R indicam que O € o centro do prato e

|1| é a parede.

O perfil das velocidades médias nas linhas reportado na Figura 7.6, novamente
mostra a complexidade do escoamento e a oscilacdo da variavel no tempo. Tem-se que no
periodo analisado de 30 s (apds o enchimento do prato que se dd em aproximados 10 s de
escoamento real), a velocidade altera-se constantemente no tempo, caracterizando o ja
mencionado regime quase estacionario. As variacbes na regido downstream sdo mais
acentuadas que na upstream, provavelmente em virtude dos efeitos de mistura que tornam-se
mais significativos a jusante da entrada de liquido e também devido a influéncia da condi¢édo
de contorno atribuida na entrada de liquido. Através desta observacdo, tem-se que o calculo
da média temporal deve ser feito com rigor, utilizando-se uma amostragem com a maior

quantidade possivel de dados.
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A Figura 7.7 e a Figura 7.8 apresentam os perfis de velocidades da média da
componente w do vetor velocidade do liquido para as regibes upstream e downstream em

fungdo da coordenada adimensional x/R, respectivamente.

Pela analise das figuras, a disposicdo dos pontos nos graficos ja torna clara a
natureza desordenada da hidrodinadmica do escoamento, com uma disperséo significativa para
ambas regibes, sendo que para a downstream o perfil € mais conturbado, verificando-se até
velocidades negativas, o que indica fluxo retrégrado. Os perfis gerados demonstram um
comportamento de fluxo simétrico na direcdo z, sugerindo que a hipotese de simetria poderia
ser utilizada sem perdas significativas de confiabilidade e exatiddo. As amostragens a cada 2 s
de escoamento real ilustram a transitoriedade do escoamento, enquanto a média (estimada
através de um conjunto de dados de velocidade aferida a cada 0,05 s para cada coordenada
x/R) fornece um valor representativo do campo de escoamento, além de ilustrar o perfil do

fluxo.

Comparando os dados obtidos via simulacdo com os dados de Solari e Bell
(1986), verifica-se que apesar da irregularidade, pontos dos perfis de velocidade sdo proximos
aos experimentais, principalmente nas regifes intermediarias do prato (0,3 < [x/R| < 0,4) para
ambas as regides estudadas. Também € nitido que a maior dificuldade de verificacdo da-se
para o0 centro do prato, onde se observa 0s maiores desvios. Entretanto, tem-se que 0s desvios
mais significativos dao-se nas regifes sem dados experimentais, e ndo nas localizacGes exatas

reportadas na literatura.
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Figura 7.6 - Variacao temporal da média da componente w da velocidade do liquido aferida em trés diferentes coordenadas adimensionais x/R para as regifes

upstream e downstream.
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Figura 7.7 - Perfil da componente w do vetor velocidade do liquido em funcao da coordenada adimensional (x/R) para a regido downstream.
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Figura 7.8 - Perfil da componente w do vetor velocidade do liquido em funcao da coordenada adimensional (x/R) para a regido upstream.
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Na regido downstream, o perfil ilustrado pela média da componente w da
velocidade ficou abaixo do perfil experimental quase que integralmente, com um desvio
médio de 33,4% em relacdo aos pontos experimentais. As discrepancias mais evidentes dao-se
na porcao central e de 0,5 < |x/R| < 0,8 do prato. Isto é corroborado, avaliando-se o gréfico de
dispersdo no detalhe da figura, onde se observa que o0 modelo CFD subestimou as velocidades
de uma forma geral, com exce¢do dos pontos proximos as paredes. Além do mais, 0
distanciamento mais eminente em relacdo a reta pontilhada (situacdo de igualdade), de fato, €
no ponto central. A medida que se aproxima das paredes, ha variacdes bruscas de velocidade.
Acredita-se que a presenca do vertedor ao fim do prato pode provocar fluxo retrégrado e
recirculacéo, possivel explicacdo para tais variagdes. Por fim, ressalta-se que o borbulhamento

é intenso pela injecdo constante de gas e que a condic¢do de alta vazéo gasosa (Fs = 1.015)

interfere decisivamente no padréo de escoamento do liquido.

Ja na regido upstream, o perfil da componente w da velocidade do liquido
assemelha-se pouco mais com os dados experimentais, com desvio médio de 19,6% em
relacdo aos pontos experimentais. Observam-se 0s maiores valores de velocidade na regido
central do prato e quando se afasta desta regido em direcdo as paredes, essas velocidades
sofrem oscilacdo e desaceleracdo lentamente. Novamente, através da anélise da disperséo dos
dados, tem-se que proximo as paredes, o perfil obtido via CFD superestimou as velocidades,
provavelmente em virtude das ocorréncias de caminhos preferenciais ou zonas de
recirculacdo. A melhor paridade em relacdo aos dados experimentais ocorreu na regido de
IX/R| = 0,29. As piores foram no centro, onde a velocidade foi inferior aos dados
experimentais e em |[X/R| = 0,54, onde a velocidade foi superestimada numericamente. Mais
uma vez destaca-se a influéncia da localizacdo da regido estudada, pois esta se encontra mais

proxima da entrada de liquido, indicando efeito de contorno de entrada.

As medicGes em diferentes instantes de tempo mostram a dificuldade de
obtencdo de um valor médio representativo e mostra também a natureza transiente dos
escoamentos multifasicos. A quantidade limitada de pontos experimentais € um fator que

dificulta uma comparacao e obtencdo de conclusdes mais abrangentes.

O Apéndice B apresenta os dados extraidos dos trabalhos de Solari e Bell
(1986), enquanto que o Apéndice C apresenta os dados da média da componente w das
velocidades obtidas via experimentacdo numérica; ambos utilizados na construgdo da Figura
7.7 e da Figura 7.8.
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7.2.3. Mapas de Contornos de Velocidades

A Figura 7.9 ilustra os mapas de contornos da componente w da velocidade do
liquido, situados no plano ZX (y = 0,038 m) acima da base do prato perfurado em instantes
definidos de tempo.

A diferenca de cores evidencia a variacdo da velocidade do liquido por todo o
prato. Nos instantes de 1 s até aproximadamente 10 s, tem-se grandes alteracfes devido a fase
de enchimento, na qual o carregamento liquido no prato ainda ndo esta definido. E notoria
uma intensa mistura e alteracdes significativas de velocidade tanto no espaco, quanto no
tempo. Porém, existem algumas regides que apresentam caracteristicas quase constantes
depois de decorridos 15 s de escoamento real. As regides azul-escuras sdo as regides onde a
velocidade é negativa, ou seja, com sentido contrario ao estabelecido pelo eixo de referéncia
e, portanto indicam regides de fluxo retrogrado e/ou recirculacdo (existéncia ja verificada pelo
perfil de velocidade). Tais fendmenos também séo noticiados em pontos discretos proximos
as paredes e a entrada de liquido. Estas regides sofrem o efeito do vertedor e da parede,
compreendendo parte da regido do downstream. Ja as regides azul-claras sdo regides de
velocidade reduzida, ou até mesmo, de estagnacdo. Tais regides aparecem na mesma porcgao
das areas anteriores, além de se estender significativamente perto das paredes mais proximas a
entrada de liquido. As regifes mais avermelhadas sdo regides de maior velocidade, presente
na entrada e na saida de liquido. Na entrada da-se em virtude da carga recente e constante que
adentra o prato, enquanto que na saida da-se em virtude do escorregamento para a regido do
downcomer. Na regido mais central do prato, verificam-se alternancias de cores com o

decorrer do tempo, corroborando com a ideia de transitoriedade.
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Figura 7.9 - Mapas de contornos da componente w da velocidade do liquido ao longo do tempo em um plano ZX (y = 0,038 m).
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7.2.4. Vetores Velocidades

A Figura 7.10 ilustra os vetores velocidade do liquido, situados no plano ZX
(y = 0,038 m) acima da base do prato perfurado para um instante definido de tempo de 30 s,

inserida na faixa rotulada quase estacionaria.

Figura 7.10 - Mapas de vetores do liquido no prato em um plano ZX (y = 0,038 m).
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Fonte: Acervo pessoal.

Observando-se a Figura 7.10 é possivel ter uma nocdo do comportamento do
liquido sobre o prato, através da direcéo e sentido dos vetores velocidade. Logo na entrada, é
possivel verificar o perfil uniforme assumido. Novamente ficam claras as alteragdes no fluxo
que caracterizam a desordem. Além disso, o detalhe B evidencia claramente a existéncia de
regides de recirculacdo de fluxo caracterizadas pela existéncia de vetores em sentido e dire¢éo

contrarios, corroborando com a analise feita pelo mapa de cores. Somado a isso, verifica-se
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pelo detalhe A, que proximo a parede ha fluxo preferencial de liquido pela regido sem
orificios. Tanto a recirculacdo, zonas estagnadas e caminhos preferenciais prejudicam o
desempenho da destilacdo, pois limitam a transferéncia de massa entre as fases. Assim, tem-se
que as regibes com maior potencial de melhorias para a eficiéncia do processo ddo-se na

entrada do prato e proxima as paredes.

7.2.5. Linhas de Fluxo

Na tentativa de verificar visualmente o deslocamento das fases pelo dominio
computacional, a Figura 7.11 apresenta as linhas de corrente (conhecidas também pela palavra

inglesa streamlines) das duas fases para as condi¢fes operacionais estabelecidas.

Observando as varias imagens da Figura 7.11, € possivel fazer uma analise
qualitativa importante. Nota-se que o liquido ao adentrar o dominio, percorre todo o prato em
velocidade moderada e finalmente descende — acelerado pela gravidade - pelo downcomer.
Neste caminho percorrido, observa-se uma densidade maior de streamlines na regido direita
do prato (direcdo negativa da coordenada x), 0 que pode ser interpretado como caminhos
preferenciais. Além disso, o padrdo de escoamento revela a complexa hidrodinamica sobre o
prato e sugere possiveis areas de recirculacdo nas regifes proximas as paredes, caracterizadas
pela presencga de turbilhdes e “caracdis”. Finalmente, ndo fica claro o arraste de liquido pelo
gas, pois ndao ha linhas de fluxo de liquido ascendendo em direcdo ao topo do dominio.
Assim, conclui-se que as condi¢bes de operacdo sdo adequadas para o funcionamento

apropriado do prato.

Ja 0 gas, descreve um movimento quase que em sua totalidade vertical,
cruzando toda a camada de liquido e atingindo o topo do prato. Porém, é possivel verificar
gue a saida de gas ndo apresenta uma disposicdo completamente uniforme, o que indica que a
suposicdo de ndo simetria se aplica para o fluxo gasoso. Os perfis de velocidade de gas no

prato apresentados por Noriler et al. (2008) evidenciam este comportamento ndo uniforme.
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Figura 7.11 - Linhas de corrente do liquido (esq.) e do gas (dir.) pelo dominio do prato.
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Os padrdes de fluxo estdo conforme o esperado, de acordo com projetos de
uma coluna de destilagdo. Maior atencdo deve ser dada a regido do downcomer de saida.
Nota-se que parte da fase gasosa - proveniente dos furos mais préximos ao vertedor (weir) - é
arrastada juntamente com o liquido para dentro desta regido, entretanto, € nitido o
desprendimento desta parcela de gas, evitando assim que ela atinja o estagio inferior. Este
fenbmeno é esperado, uma vez que segundo Kister (1992), nesta regido ha o desprendimento
das fases. Além de permitir a descida, uma das funcdes do downcomer é promover esta
separacdo de fases evitando o comprometimento da eficiéncia do processo.

7.2.6. Campos de Fragdes Volumétricas

A Figura 7.12 apresenta a distribuicdo das fracdes volumétricas do liquido para
instantes definidos de tempo.

A importancia desta analise soma-se a caracterizacdo qualitativa do modelo,
observando-se a disposicdo das fases em todo o dominio. Primeiramente tem-se a fase de
enchimento do prato de 1 até 10 s, sendo que o liquido represado apresentou mudancas
significativas até completar a estabilizacdo da piscina, a qual é controlada pela altura do
vertedor. Porém, nota-se que a altura de liquido no downcomer alterou-se do instante t = 10 s
até t = 15 s, evidenciando que o estado quase estacionario ainda ndo havia sido estabelecido
por todo o dominio. Na sequéncia temporal (t > 15 s) ja € possivel verificar uma estabilizacéo
do fluxo e da altura de liquido no downcomer, com pequenas alteracdes inerentes a natureza
complexa e transiente do escoamento. Assim, conclui-se que o estado quase estacionario ja
estd estabelecido e as propriedades tendem a se alterar de forma pouco expressiva. Os
contornos evidenciam que na base do prato, a concentracdo de liquido é maior, e vai
diminuindo até formar uma intensa mistura entre as fases, o que resulta na formacdo do
regime de espuma, que depois termina no limite da regido de borbulhamento. A Figura 7.13
facilita a identificacdo destas diferencas de fracdo volumétrica através das técnicas de
renderizacdo de volumes, permitindo avaliar a disposicdo das fases na forma tridimensional.
Por esta figura também € possivel visualizar as ondas na superficie do liquido e o efeito do
borbulhamento do gas. Novamente verifica-se que ndo ha arraste de liquido pelo gas e que o

downcomer é preenchido somente pelo liquido.
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Figura 7.12 - Distribuicéo das frac6es volumétricas de liquido pelo prato em um plano YZ (x = 0 m).
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Figura 7.13 - Distribuic&o das frac6es volumétricas de liquido pelo prato por imagens de renderizagao.
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7.3. Transferéncia de Espécies Quimicas

Com a hidrodinamica verificada, utilizou-se as substancias agua e etanol para
avaliar e quantificar o fendmeno da transferéncia de espécies quimicas entre as fases
existentes no escoamento, sendo este mecanismo de transporte, o principal indice de
performance da destilaria da industria sucroalcooleira. Para este caso em questdo, o etanol é a
espécie quimica transferida, também chamada muitas vezes de componente chave. A
distribuicdo da concentracdo de etanol nas fases foi analisada tanto ao longo do tempo, quanto
em funcdo da posicdo no prato. Além disso, apresentam-se 0s valores de eficiéncia de
Murphree global e pontual calculados.

7.3.1. Campos de Fragdes Massicas

Visando conhecer a distribuicdo da concentracdo de etanol no liquido por todo
0 prato e ao longo do tempo simulado, recorreu-se aos contornos de cor. A Figura 7.14

apresenta a distribuicdo de concentracdes para instantes de tempo definidos.

A medida que o liquido entra no prato e, de forma turbulenta, mistura-se com o
gas, a diferenca de concentracéo entre as fases € responsavel pela transferéncia do etanol da
fase liquida para a fase gasosa. Nos primeiros instantes, o perfil ainda ndo esta definido, pois
0 prato esta no seu periodo puramente transiente (enchimento do downcomer e carregamento
de liquido). Depois de decorridos cerca de 10 s, um visivel perfil comeca a ser moldado,
evidenciando regiGes com concentracfes distintas. O liquido entra no prato com fracao
massica de etanol alta - em torno de 0,785 e indicada pelas regibes avermelhadas — e tal
concentracdo decai em virtude da transferéncia de espécies entre fases. Tem-se que a
diminuicdo do componente na fase liquida da-se de forma gradual ao longo do prato, uma vez
que o processo de transferéncia é funcdo do tempo de contato, area efetiva de contato e
gradiente de concentracdo. Esta gradacdo € verificada pela mudanca da coloracdo
avermelhada para tons de amarelo, verde e azul. Estima-se uma reducdo mais expressiva na
regido central do prato, enquanto as regifes periféricas demonstram uma transferéncia
levemente mais lenta. Conforme ja explorado anteriormente, acredita-se que a transferéncia
de componentes na regido periférica do prato seja influenciada pela existéncia dos efeitos de

recirculacéo, estagnacdo, baixa mistura ou o proprio efeito de parede.
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Figura 7.14 - Mapas de contornos da fracdo massica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano ZX (y = 0,038 m).
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O mapa de concentracBes permite identificar possiveis regides de melhoria no
prato, visando promover maior eficiéncia de prato. Logo na entrada de liquido, observam-se
regibes extensas de alta concentracdo de etanol, o que indica pouca transferéncia de massa
nesta regido em virtude de uma mistura nao eficiente. As regides proximas as paredes, mais
precisamente perto do vertedor, indicam menores transferéncias também. Acredita-se que isto
se da devido a auséncia de orificios nesta regido e/ou também pelo estabelecimento de

caminhos preferenciais.

7.3.2. Perfis de Fragdes Massicas

A Figura 7.15 apresenta a variagdo temporal da fracdo massica media de etanol

para as fases liquida e vapor, avaliadas nas saidas do dominio computacional.

Figura 7.15 - Variacao da fracdo méssica de etanol média para as fases liquida e vapor ao longo do tempo,
medidas nas saidas do dominio.
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Observando-se o comportamento da fragdo massica de etanol média em ambas
as fases nota-se variacOes diferentes ao longo do tempo. A fase gasosa (entra no prato com
0,812) varia quase que linearmente crescente até atingir um patamar oscilatério depois de
decorridos aproximadamente 10 s. Apds este tempo, a variavel oscila em torno de um valor
médio de 0,861; ilustrando o regime chamado de quase estacionario. Através de uma média
representativa da fracdo massica de etanol, estima-se um ganho maéssico de etanol na fase

gasosa de aproximadamente 6%.

Em relacdo a fase liquida, a variacdo da fracdo massica de etanol é mais
abrupta nos primeiros 6 s de escoamento real, passando de 0,712 para 0,777. Este
comportamento deve-se ao fato de o monitoramento ter sido iniciado com o prato vazio. De
qualquer forma, ap6s o estabelecimento do fluxo no prato, a fragdo de etanol no liquido
permanece quase que inalterada em aproximadamente 0,778. Ou seja, o liquido estabiliza-se
com um valor pouco menor ao de entrada (reducdo de aproximadamente 1%), indicando a
perda do componente mais volatil para a fase gasosa. Corroborando com a avaliagdo da
hidrodinamica feita anteriormente no Subsecdo 7.2, tem-se que as varidveis tendem a se
estabilizar em um curto periodo, indicando que longas avaliacBes sdo apenas pertinentes

quando perturbacdes se fazem presentes.

Ja a Figura 7.16 mostra os perfis da fracdo massica de etanol no vapor e no
liguido em funcdo da posicdo, e também a fracdo massica de etanol no vapor que estaria em

equilibrio com a fase liquida.

Nota-se que a fragdo massica de etanol no liquido decresce gradativamente da
entrada do liquido até o vertedor. Todavia, apesar desta reducdo do liquido, é nitido que ainda
existe um gradiente de concentracdo na saida do prato, indicando que o equilibrio
termodinamico ndo foi estabelecido, e consequentemente, a eficiéncia do prato ndo sera a

méaxima possivel.
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Figura 7.16 - Perfis de fragdo massica de etanol para as fases e a fracdo massica de etanol no vapor que
estaria em equilibrio com a fase liquida em fung¢éo do comprimento do prato.
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Para a fragdo massica de etanol no vapor, ha um decaimento na primeira parte
do prato, o qual segundo Noriler et al. (2010) é devido ao grande gradiente de concentracao
nesta regido. Nas outras regides, a fracdo é praticamente constante devido a capacidade de
homogeneizacdo da fase vapor. Ja na regido proxima ao vertedor, observa-se um acréscimo
expressivo na fracdo massica da fase gasosa. Acredita-se que este aumento seja resultado de
possiveis transferéncias de massa que ainda ocorrem no downcomer pela parcela de gas

arrastada e logo desprendida, conforme abordado no Item 7.2.5.

7.3.3. Eficiéncia

Avaliou-se a eficiéncia pontual de West, Gilbert e Shimizu (1952) em regides
do prato definidas para diferentes posi¢Oes ao longo das coordenadas X. Logo, os dados

obtidos sdo apresentados pela Figura 7.17.
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Figura 7.17 - Eficiéncias pontuais avaliadas ao longo do comprimento z do prato para diferentes coordenadas x.
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A partir dos perfis, tem-se que as maiores eficiéncias estdo presentes no centro
do prato e proximas ao vertedor. Calculou-se pelas eficiéncias pontuais, que a de eficiéncia
média do prato encontra-se na faixa de 54,9 a 58,7%. Conforme ja ilustrado pelos mapas de
cor, certifica-se que as maiores transferéncias de componentes ocorrem com destaque nestas
regides. As elevacOes nas regifes de entrada devem-se a maior diferenca de concentracéo
entre as fases, ja as elevacGes nas proximidades do vertedouro - conforme Noriler et al. (2010)
-, devem-se a recirculacdo de liquido na saida, aumentando o tempo de residéncia do liquido
no prato. Porém, adiciona-se também o possivel efeito do transporte massico que ocorre no
downcomer, conforme ja abordado anteriormente. Por outro lado, estas zonas de recirculacao
podem ser provenientes de fluxos retrdgrados e, portanto, negativos para a eficiéncia. Apesar
do incremento nas transferéncias em virtude da recirculagdo de liquido, Noriler et al. (2010)
alerta que estes fendmenos séo considerados nocivos para o desempenho do prato, pois a
contribuicdo efetiva para a eficiéncia € pequena se considerada a alta ocupacéo de espaco no
prato (alta eficiéncia local pode implicar em baixa eficiéncia global).

Para efeitos praticos e industriais, a eficiéncia é normalmente medida de forma
global. Assim, estabeleceu-se a fracdo massica de etanol no liquido avaliada na saida do
downcomer e a fracdo massica de etanol no vapor calculada no topo do dominio, como
valores para estimar a eficiéncia de Murphree no prato. A Figura 7.18 demonstra o

comportamento da eficiéncia de Murphree ao longo do tempo.

Em virtude do enchimento do prato, tém-se bruscas variac@es da eficiéncia nos
primeiros segundos, a qual descreve uma variacdo aparentemente hiperbolica até
aproximadamente 15 s. Logo apos este periodo, tem-se uma variagdo temporal oscilatdria de
amplitude discreta. O detalhe dos ultimos 20 s de escoamento real ilustra com maior nitidez
que é possivel estimar uma média representativa da eficiéncia apds o estabelecimento do
regime quase estacionario. O valor encontrado de 65,27% € maior que a faixa de valores
avaliados pontualmente em regibes distintas do prato. Esta diferenca da-se principalmente
pela ndo homogeneidade da mistura liquida pelo prato, e novamente, acredita-se que esteja

ocorrendo transferéncia de massa na regido do downcomer.

A Figura 7.19 compara o resultado de eficiéncia de Murphree determinado via
CFD em relacdo ao resultado reportado por Noriler et al. (2010) e também, em relagdo ao
valor retornado pela correlagdo empirica de van Winkle, MacFarland e Sigmund (1972)* apud
Sinnott e Towler (2009).
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Figura 7.18 - Variacao temporal da eficiéncia de Murphree no prato.
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Figura 7.19 - Comparacéo entre a eficiéncia de Murphree simulada com a literatura e correlacoes

empiricas.
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Os dados aqui encontrados estdo de acordo com aqueles citados por Noriler et
al. (2010), com 1,7% de desvio. Acredita-se que esta discrepancia dos resultados obtidos
numericamente dé-se por dois motivos: primeiro e principalmente pelo tamanho menor e
caracteristicas do prato avaliado e segundo pelas difusividades estipuladas de formas
diferentes.

Por outro lado, a correlacdo empirica de van Winkle, MacFarland e Sigmund
(1972)* apud Sinnott e Towler (2009) forneceu eficiéncias superiores a0 modelo numérico
aqui proposto, com discrepancia de 6,5% de desvio. Acredita-se que este desvio é aceitavel,
pois a correlacdo utilizada é sensivel aos valores das propriedades da mistura liquida.
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CAPITULO 8

CONCLUSOES

Esta dissertagdo visou o desenvolvimento de pesquisas e estudos para
descrever com maior profundidade os fendmenos que envolvem escoamentos liquido-vapor
em pratos perfurados de colunas de destilacdo, sendo uma etapa da busca por melhorias.
Assim, fundamentado nas atividades desenvolvidas, nos resultados numericos obtidos e no

levantamento tedrico presente na revisdo bibliografica, tém-se as conclusées abaixo.

Foi possivel descrever tanto a fluidodindmica, quanto a transferéncia de etanol
em um prato perfurado de destilacdo utilizando a abordagem pela fluidodinamica
computacional. Além disso, 0s desvios entre a literatura e os perfis de velocidade obtidos via
CFD indicam que medicGes experimentais proximas as paredes e na regido central devem ser
estudadas para aprofundar a verificagdo do modelo numeérico.

Através dos resultados CFD de eficiéncia e distribuicdo multicomponente, tem-
se que as regides proximas a entrada de liquido e as regides periféricas do prato,
principalmente aquelas proximas ao vertedor, apresentam grande potencial de melhorias para
a eficiéncia de separacdo. Essas observagdes explicam a razdo de existir um grande esfor¢o
em desenvolver barreiras de formatos diferentes, uso de direcionadores de fluxos, insercdo de
promotores de bolhas ou chicanas, e outras adaptacdes.

Portanto, a fluidodindmica computacional demonstrou grande potencial na
predicdo dos fenbmenos encontrados em escoamentos multicomponentes em pratos
perfurados de destilacdo, podendo ser empregada na otimizacdo de projetos de pratos, para a
definicdo de condicbes operacionais adequadas e, principalmente, em estudos de eficiéncia de

pratos.
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CAPITULO 9

SUGESTOES

Para garantir o enriquecimento e avanco na area de pesquisa, sdo ponderadas as

seguintes sugestdes para a continuidade do trabalho.

o Inclusdo da transferéncia de energia ao modelo até aqui elaborado, uma
vez que 0s trés mecanismos de transporte (momentum, massa e energia) estdo intimamente
relacionados.

o Apesar da boa avaliacgdo do modelo de duas resisténcias, 0
desenvolvimento e o aprofundamento de novos modelos, assim como de correlacGes para as
difusividades, seria interessante para a concretizacao da transferéncia de componentes;

o Os fenbmenos de condensacdo e evaporacdo foram considerados
equivalentes, sendo uma hipdtese aceitavel. Entretanto, ndo ha na literatura tentativas de
estudar estes fatos e nem mesmo seus efeitos. Esta sugestdo da-se, pois, apesar de a taxa
liguida de massa entre as fases ser negligenciavel, outras propriedades sdo afetadas pelas
mudancas de fases;

o A mistura entre as fases é fundamental para a analise no prato, e este
parametro depende dos efeitos de turbuléncia presentes. Poucos modelos veem sendo testados
e um melhor detalhamento pode ser levantado;

o Por fim, seria interessante explorar modificacbes nas regides aqui

consideradas como possiveis limitantes de ganhos de eficiéncia.
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Apéndice A — Dados das integrais de colisdo para determinar a difusividade por

Tabela Al - Integrais de colisdo para calculo da difusividade.

APENDICES

correlacBes empiricas.

kT /&, W(S)
0,30 1,331
0,50 1,033
0,75 0,8335
1,00 0,7197
1,25 0,6479
15 0,5991
2,0 0,5373
2,5 0,4998
3,0 0,4745
4,0 0,4418
5,0 0,4211
10,0 0,3712
50,0 0,2878

100,0 0,2585

400,0 0,2085

Fonte: Adaptado de WILKE; LEE (1955).

143



Apéndices 144

Apéndice B — Dados dos campos de velocidade extraidos dos trabalhos de Solari e Bell
(1986).

Tabela B1 - Dados experimentais de Solari e Bell (1986) para os campos de velocidade de liquido.

Coordenada Adimensional Velocidade do liquido [m s™]
X/R Upstream Downstream
0,8244 0,1101 0,1144
0,5359 0,1355 0,1556
0,2885 0,1864 0,2124
0,0000 0,2798 0,3037

Fonte: Adaptado de SOLARI; BELL (1986).
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Apéndice C — Dados dos campos de velocidade média de liquido obtidos pela

experimentacdo numérica.

Tabela C1 - Médias da componente w das velocidades de liquido obtidas por simulagées CFD.

(continua)
Coordenada Adimensional Velocidade da componente w do liquido [m s™]
X/R Upstream Downstream
0,9481 0,1115 0,1832
0,9068 0,1275 0,1966
0,8656 0,1397 0,2019
0,8244 0,1422 0,1786
0,7832 0,1384 0,1333
0,7420 0,1120 0,0591
0,7007 0,1231 0,0451
0,6595 0,1451 0,0301
0,6183 0,1578 0,0443
0,5771 0,1997 0,0606
0,5359 0,1941 0,0979
0,4946 0,2009 0,1477
0,4534 0,1811 0,1741
0,4122 0,1951 0,1601
0,3710 0,1878 0,1843
0,3298 0,2041 0,1851
0,2885 0,1905 0,1898
0,2473 0,2141 0,1937
0,2061 0,1998 0,2046
0,1649 0,2266 0,1930
0,1237 0,2191 0,1990
0,0824 0,2323 0,1874
0,0412 0,2089 0,2046
0,0000 0,2172 0,1987
-0,0412 0,2128 0,2054
-0,0824 0,2323 0,1886
-0,1237 0,2135 0,1998
-0,1649 0,2178 0,2007
-0,2061 0,1977 0,1992
-0,2473 0,2098 0,1906
-0,2885 0,1914 0,1868
-0,3298 0,1976 0,1671
-0,3710 0,1841 0,1684
-0,4122 0,1936 0,1572

-0,4534 0,1842 0,1702
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Tabela C1 - Médias da componente w das velocidades de liquido obtidas por simulagdes CFD.

(concluséoy).

Coordenada Adimensional Velocidade da componente w do liquido [m s™]
x/R Upstream Downstream
-0,4946 0,1997 0,1568
-0,5359 0,1995 0,1296
-0,5771 0,2024 0,0858
-0,6183 0,1541 0,0579
-0,6595 0,1418 0,0330
-0,7007 0,1198 0,0534
-0,7420 0,1137 0,0546
-0,7832 0,1398 0,1298
-0,8244 0,1407 0,1739
-0,8656 0,1355 0,1941
-0,9068 0,1231 0,1850
-0,9481 0,1084 0,1760

Fonte: Acervo pessoal.



