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RESUMO

Destilacdo € uma das técnicas industriais de separacdo mais importante. Este processo requer
grande quantidade de energia, correspondendo a aproximadamente 40% do consumo total de
energia de industrias quimicas. Dessa forma, a otimizacdo de colunas de destilacdo é
indispensavel, e para isso é necessario o conhecimento dos fenémenos fluidodinamicos que
ocorrem dentro da coluna. Alguns modelos utilizados nesses equipamentos, tais como 0s
modelos baseados em conceitos de estigios de equilibrio e ndo-equilibrio, geralmente
fornecem resultados Uteis, mas consideram empiricamente muitos fendmenos
fluidodindmicos e assumem uma mistura perfeita em cada fase. Nos anos recentes, com o
advento de computadores mais potentes combinado ao desenvolvimento de métodos
numeéricos precisos para a resolucdo dos problemas fisicos, houve uma revolugdo no modo
como lidamos com os fenémenos de fluidodindmica. As técnicas de fluidodindmica
computacional permitem uma descricdo microscopica das caracteristicas fisicas do
escoamento dos fluidos. O principal objetivo deste estudo foi desenvolver um modelo de
fluidodindmica computacional para escoamentos liquido-vapor que fosse capaz de predizer a
hidrodindmica e a transferéncia de massa em pratos perfurados. Um modelo bifésico,
tridimensional e transiente, numa abordagem Euleriana-Eulariana, foi proposto para 0s
sistemas ar/agua (25°C e latm) e etanol/dgua a latm. As equacBes da continuidade, de
momento e da transferéncia de espécies quimicas foram utilizadas para descrever as fases
liguida e gasosa. A geometria do prato perfurado simulado foi baseada no trabalho
experimental de Solari e Bell (1986). As variaveis preditas foram o perfil de velocidades, a
fracdo volumétrica de cada fase, a altura de liquido claro, areas de recirculacdo, fracOes
massicas e eficiéncia. As predi¢fes do modelo para a hidrodindmica e transferéncia de massa
foram comparadas com dados experimentais e numéricos de alguns autores e apresentaram
boa concordancia. Este estudo mostra que o CFD pode ser utilizado como uma ferramenta

poderosa para a simulagéo de pratos perfurados.

Palavras-Chave: Destilagdo; Pratos Perfurados; Fluidodinamica Computacional (CFD);
Hidrodindmica; Eficiéncia.
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ABSTRACT

Distillation is one of the most important industrial separation techniques. It requires high
quantity of energy, corresponding to around 40% of the total energy consumption of chemical
industries. As such, the optimization of a distillation column is indispensable, and it is only
possible from the knowledge of the fluid dynamics phenomena occurring within the column.
Some of models used for this, such as the models based on equilibrium and non-equilibrium
stage concepts, usually provide useful results, but consider empirically many of the fluid
dynamics phenomena by assuming a perfect mixture in each phase. In recent years, the
advent of the high-speed computers combined with the development of accurate numerical
methods for solving physical problems has revolutionized the way we deal with fluid
dynamics phenomena. Computational fluid dynamics (CFD) techniques allow a microscopic
description of the physical characteristics of the fluid motion. The main purpose of this study
was develop a computational fluid dynamics model for gas-liquid flows that was able to
predict the hydrodynamics and mass transfer on a sieve tray. A two-phase, three-dimensional
and transient model, in an Eulerian-Eulerian framework was proposed for air/water (25°C)
and ethanol/water systems at 1 atm. The continuity, momentum and mass equations were
used to describe the gas and liquid phases. The sieve tray geometry simulated was based on
experimental work of Solari e Bell (1986). The variables predicted were the velocity profiles,
volume fraction of each phase, clear liquid height, recirculation areas, mass fraction and
efficiency. The hydrodynamic and mass transfer model predictions were compared with
experimental and numerical data from some authors and presented good agreement. This

study shows that CFD can be used as a powerful tool for sieve tray simulation.

Keywords: Distillation; Sieve trays; Computational Fluid Dynamics (CFD); Hydrodynamics;
Efficiency.
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Letras Gregas

a : representa a fase continua;

[ representa a fase dispersa;

y : coeficiente de atividade ou peso especifico;

y® : coeficiente de atividade a diluicdo infinita;

o . massa especifica, densidade ou concentragdo massica,

p™édio - densidade média da mistura;

. energia cinética turbulenta;

X

™

: taxa de dissipacédo da energia cinética turbulenta;

™

: energia caracteristica de Lennard-Jones;

: fluxo total de transferéncia de energia entre as fases;

™
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o : frequéncia turbulenta;
¢ : propriedade genérica;
¢ : coeficiente de fugacidade na mistura;
@52 : coeficiente de fugacidade na saturagdo;
n: eficiéncia de prato ou parametro da densidade de espuma;
1, eficiéncia global da coluna;
@ : tempo de contato na regido de disperséo (froth region);
o : tensdo superficial;
o : comprimento caracteristico de Lennard-Jones;
v : viscosidade cinematica;
4 viscosidade ou potencial quimico;
eff turb .

I, | viscosidade efetiva e turbulenta;

Up - momento dipolar;

I": taxa de transferéncia de massa entre fases por unidade de volume do sistema.

k : viscosidade dilatacional;
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i : componente genérico ou indice de prato;

j : componente genérico;

L : fase liquida;

V: fase vapor;

slip : escorregamento;
Sobrescritos

D : arraste;

L : sustentacgéo;

LUB: lubrificacéo;
VM : massa virtual,
* : condicdo de equilibrio;
médio: valor médio da propriedade;
in : entrada;
out : saida;
T : vetor transposto;

eff : propriedade efetiva;

turb : propriedade turbulenta.
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1 INTRODUCAO

1.1 Motivagéo pelo Tema

Uma preocupacédo constante das industrias esté relacionada com a busca de processos
mais eficientes, tanto em relacdo a otimizacdo dos processos quanto a questdo ambiental.
Dessa forma, em parceria com as universidades ou com grupos proprios de pesquisa e
desenvolvimento, as indUstrias procuram incessantemente métodos de melhoria para seus
processos, objetivando a reducdo do consumo de energia e do impacto ambiental, da mesma
forma que mantém suas atividades economicamente viaveis.

Os processos de separagdo, como a evaporagdo e a destilagdo, sdo processos que
consomem uma grande quantidade de energia. Segundo Wankat (2012), a destilacdo é a
técnica de separacdo mais comumente utilizada nas indUstrias de processos quimicos,
contabilizando entre 90 e 95% dessas técnicas. Segundo o autor, as diversas colunas de
destilacdo utilizadas pelas industrias de processamento quimico dos Estados Unidos utilizam
cerca de 40% de toda a energia demandada por essas indudstrias. Ainda segundo o autor, as
plantas quimicas possuem entre 40% a 70% de capital e custos operacionais em técnicas de
separacao. Outro dado importante é citado por Smith e Linnhoff (1988), que afirmaram que
13% de toda a energia consumida pela industria quimica no Reino Unido era destinada ao
processo de destilagdo. A vista destes dados, pode-se visualizar a grande quantidade de
energia consumida nestes processos, explicando assim 0s motivos de inumeros trabalhos
desenvolvidos com o intuito de se obter métodos de otimizacao de colunas de destilagéo.

A destilacdo é um processo fisico de separagdo baseado na diferenca de volatilidade

dos constituintes de uma mistura, e no qual ocorre transferéncia de calor, massa e momento.
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Devido a importancia desse processo, diversos metodos foram propostos ao longo dos tempos
para estudar este fendmeno. Dentre os principais modelos desenvolvidos estdo o modelo de
estagios de equilibrio e 0 modelo de estagios de ndo-equilibrio.

O modelo de estagios de equilibrio considera que as correntes de liquido e vapor que
saem de um determinado estagio estdo em equilibrio entre si, ou seja, possuem a mesma
temperatura, a mesma pressdo, € 0S mMesmos potenciais quimicos para 0S MesMos
constituintes. Porém, na prética, raramente as correntes que abandonam os estagios alcangcam
esse equilibrio entre si, sendo neste contexto que surge o conceito de eficiéncia de estagio,
para corrigir os erros envolvidos ao se assumir essa condicao de idealidade. Essa eficiéncia é
baseada em analises praticas, ao se efetuar testes praticos comparando os resultados tedricos
com 0s praticos, ou por correlagdes existentes na literatura. Porém ha muitas imprecises em
se utilizar este método. Exemplos de métodos famosos que seguem este modelo sdo: Sorel
(1899), Ponchon-Savarit (1921), e McCabe-Thiele (1925).

Deste modo, surgiu a necessidade de um método mais preciso, que eliminasse esta
idealizacdo de mistura perfeita e equilibrio entre as correntes que abandonam o prato. O
principio basico do modelo de estagios de ndo-equilibrio é a consideracdo da ndo existéncia
de equilibrio entre as duas correntes que abandonam um dado prato de destilacdo, assumindo-
se 0 equilibrio termodindmico somente na interface liquido-vapor. Este modelo elimina as
incertezas resultantes do uso da eficiéncia de estagio (NORILER, 2007). Contudo, este
modelo macroscdpico ainda apresenta algumas limitacfes, pois ndo trata os fendbmenos de
escoamento na superficie do prato como essenciais no desempenho do processo (SOARES,
2005).

Diversas sdo as dificuldades na obtencdo de processos mais eficientes, principalmente
porque, para isto, precisa-se de técnicas de analise que permitam identificar, dentre os
diferentes processos e diferentes configuragdes dos mesmos, qual é a estrutura mais eficiente,
menos poluidora, ou que gaste menos energia ou capital (FARIA, 2003).

Assim sendo, dentro deste contexto se enquadra a Fluidodinamica Computacional
(CFD), (do inglés Computational Fluid Dynamics). A CFD é um ramo da engenharia que
emprega conceitos relacionados as disciplinas de fendmenos de transporte, matematica e
computacgéo, na solucdo de problemas que envolvem escoamentos. A partir da CFD pode-se
abordar um fenémeno a partir de suas equacdes fundamentais, como transferéncia de calor,
massa e momento, resolvendo-as a partir de ferramentas numéricas e computacionais. Ou
seja, podem-se avaliar os fenbmenos de maneira precisa e em uma escala microscopica,

enguanto os outros métodos citados analisam os fendmenos de maneira macroscépica.
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O desenvolvimento da CFD estd fortemente ligado a rapida evolucdo dos
computadores digitais e a partir de 1990 comecou a ser utilizada em escala industrial. Além
da grande vantagem em se observar o fenbmeno de maneira mais realista, a CFD também
permite a diminuicdo dos gastos relacionados com experimentos, pois através desta técnica
pode-se avaliar os diversos testes propostos para uma determinada melhoria no processo e
selecionar apenas 0s mais promissores para serem executados (TU; YEOH; LIU, 2008).

Desta maneira, € neste contexto que se baseia a temética desta dissertacdo, no intuito
de desenvolver um estudo microscopico dos fendmenos de transferéncia de massa e momento
que ocorrem nos estagios de uma torre de destilacdo, visando a melhor compreensdo dos
fendmenos ocorridos nestes locais, para posteriores propostas de mudancas visando a

otimizagao do processo.

1.2 Objetivos Gerais

Este trabalho tem como objetivo geral a aplicacdo das técnicas de Fluidodinamica
Computacional (CFD) na simulacdo dos fendmenos ocorridos em um prato perfurado de uma

coluna de destilacdo com o auxilio do pacote comercial ANSYS® 14.5.

1.3 Objetivos Especificos

A seguir sdo apresentados 0s objetivos especificos:

e Utilizacdo de modelo microscépico para a descri¢do e estudo da hidrodinamica e da
transferéncia de espécies quimicas no escoamento liquido-vapor em um prato
perfurado de coluna de destilacdo, a partir de um cddigo comercial de fluidodinadmica
computacional (CFX 14.5);

e Validacdo do modelo através da comparacdo entre dados experimentais encontrados
na literatura e os dados numeéricos obtidos pelo modelo;

e Comparacdo e analise de trés modelos de transferéncia de massa;

e Aplicacdo do modelo visando propor melhorias na eficiéncia, na operacdo e na

geometria dos pratos.
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2.1 Fundamentacdo Teorica

2.1.1 Destilacédo

A destilacdo € uma operacdo unitaria na qual uma mistura é separada em seus
componentes devido a uma diferenca de volatilidade dos mesmos. Este € um processo fisico
de separacéo e, segundo Kister (1992), a destilagdo em geral fornece o melhor e mais barato
método para a separa¢do de uma mistura liquida em seus componentes, exceto quando:

e A diferenca de volatilidade entre seus componentes é suficientemente pequena a
ponto de dificultar a separagéo;

e A alimentacdo da torre contém pequenas quantidades do componente desejado,
necessitando uma excessiva vaporizacao para a obtencdo do mesmo;

e Um componente é termicamente instavel, mesmo sob condicao de vacuo;

e A mistura é extremamente corrosiva ou possui grande potencial de causar incrustagao.

A destilacdo pode ser efetuada de diversos modos, cada um dos quais apresentando

vantagens e desvantagens segundo o proposito ao qual se destina.

2.1.1.1 Destilagdo Fracionada

Nesta dissertacdo o estudo foi direcionado a destilacdo fracionada. Conforme
apresentado em Caldas et al. (2007), a destilacdo fracionada pode ser operada em diversos

tipos de colunas (ou torres) de destilacdo, que séo classificados de acordo com os tipos de
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“internos”, ou seja, os equipamentos utilizados para propiciar o contato liquido-vapor. Estes
equipamentos promovem da maneira mais eficiente possivel o contato entre o liquido que
desce e o vapor que sobe, por toda a extensdo da coluna. Podem-se citar trés classes
principais de colunas de destilacdo deste tipo:

e Torres de pratos (ou bandejas);
e Torres recheadas;

e Torres mistas, compostas por secOes de pratos e de recheios.

Os internos das torres de pratos (ou bandejas) podem ser classificados, de maneira

geral, da seguinte forma:

e Pratos perfurados;
e Pratos com borbulhadores;

e Pratos valvulados.

Este trabalho se encontra no contexto da destilacdo fracionada operada em colunas de
destilacdo com pratos perfurados. Desta forma, o enfoque deste item sera neste tipo de

coluna.

Uma torre de destilacdo com pratos perfurados sdo equipamentos que consistem em
uma sequéncia vertical de estadgios onde ocorre o contato liquido-vapor. A seguir consta um

desenho esquematico de uma torre deste tipo.
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Figura 2.1 - Representacao esquematica de uma coluna de destilagcdo com 5 estagios (T; < T, < T3 < T4<
Ts < Te).
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Fonte: Adaptado de WANKAT (2012).

Figura 2.2 - Representagdo esquematica de pratos perfurados, vista lateral (A) e vista do topo (B).
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Fonte: Adaptado de WANKAT (2012).
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Como pode ser observada nas Figuras (2.1) e (2.2), a alimentacdo é feita em uma
regido intermediaria da coluna, lembrando que podem ocorrer multiplas alimentacdes ao
longo da coluna. O liquido, por a¢do da gravidade, percorre a coluna de um prato para 0 outro
por meio de canais laterais, chamados vertedores, em direcdo ao fundo da coluna. Além da
corrente liquida da alimentacdo ha também a corrente liquida que entra pelo topo da coluna,
chamada de refluxo, sendo esta gerada por um trocador de calor chamado de condensador,
que usa um fluido de resfriamento (normalmente agua) para a condensacdo do vapor efluente
do topo da coluna. O vapor presente na torre é produzido na base da coluna por um trocador
de calor chamado refervedor, onde um fluido com maior energia (na forma de vapor) fornece
calor ao liquido que sai pelo fundo da torre, vaporizando-o total ou parcialmente. Desta
forma, enquanto a corrente liquida se dirige para a base da coluna pela ac¢do da gravidade, o
vapor sobe borbulhando através do liquido devido a um gradiente de pressdo dentro da torre.

A pressdo dentro da torre € menor na parte superior da coluna, ou seja, ha um aumento
de pressdo da parte superior da coluna (topo) para a parte inferior (base) da mesma, sendo a
maior pressao devido ao vapor produzido pelo refervedor e a menor pressao devido as perdas
de cargas ao longo da coluna. Assim, devido a diferenca entre as densidades relativas do
vapor (menos denso) e do liquido (mais denso) e a diferenca de pressdo ao longo do
equipamento, ocorre naturalmente o fluxo do liquido em direcdo a base da torre e o fluxo de
vapor em direcdo ao topo da torre. No caso das colunas possuirem vertedores de descida do
liquido, o contato entre as duas fases ocorre na superficie dos pratos em um escoamento
cruzado, no qual o vapor ascende através das perfuracdes existentes nos pratos e entra em
contato com o liquido escoando sobre a superficie do mesmo. No caso da coluna ndo possuir
vertedores, as fases escoam em contracorrente pela coluna, apenas pelos movimentos
ascendentes e descendentes das fases.

A vista disso, pode-se notar que a mistura rica no(s) componente(s) mais leve(s) (com
menor ponto de ebuli¢do, e portanto mais volatil) é retirado no topo da coluna, e recebe o
nome de destilado ou produto de topo. J& a mistura rica no(s) componente(s) mais pesado(s)
(com maior ponto de ebulicdo, isto ¢, menos volatil) sai pelo fundo da coluna, e recebe o
nome de residuo ou produto de fundo. E vale observar que toda esta operagdo consome uma
grande quantidade de energia, sendo esta o0 agente de separacao.

Para ocorrer uma transferéncia efetiva de massa entre as fases, o contato liquido/vapor
deve ocorrer sob regime turbulento, uma vez que a turbuléncia aumenta a taxa de
transferéncia de massa por unidade de &rea, ajudando a dispersar um fluido em outro e
aumentando a area interfacial (SOARES, 2000).
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2.1.2 Modelagem de Estagios de Equilibrio

Neste tipo de modelagem utiliza-se o conceito de estagios de equilibrio. Um estégio
de equilibrio é aquele que promove o contato liquido-vapor de modo tdo eficiente a ponto das
duas correntes de saida (liquido e vapor) atingirem o equilibrio entre si. Segundo Wankat
(2012) esta condicdo de equilibrio pode ser convenientemente subdividida em equilibrio
térmico (de temperatura), mecanico (de pressdo) e quimico (de potencial quimico). A maior
parte das ferramentas computacionais utilizadas na simulacdo de colunas de destilagédo utiliza
este conceito de estagios de equilibrio.

A modelagem matemética para este conceito envolve as equac¢bGes denominadas
MESH, compostas pelos balangos de massa (M), as equacfes de equilibrio (E), as equacgdes
de restricdo (S) e as equacdes dos balancos de energia (H) (SOARES, 2005).

Porém, mesmo sabendo que o equilibrio € raramente atingido, pois requereria um
tempo de contato extremamente grande ou uma &rea de contato extremamente grande entre as
fases, 0 modelo de estagio de equilibrio é utilizado para a analise de colunas de separacéo,
devido a sua praticidade (PESCARINI, 1996).

No entanto, observa-se que em um estagio real ndo ha transferéncia de massa téo
eficiente quanto a que ocorre em um estagio de equilibrio ideal. Desta maneira, o conceito de
eficiéncia do prato deve ser utilizado na modelagem para substituir o céalculo direto das
transferéncias de calor e massa entre as fases liquida e vapor no prato real. Com a eficiéncia
pode-se determinar o comportamento de uma coluna real a partir do comportamento de uma
coluna ideal (PESCARINI, 1996). Ou seja, admite-se que a coluna opera de maneira ideal em
todos os estagios e, a partir dos resultados obtidos, corrigem-se 0s mesmos utilizando a
definicéo de eficiéncia. A seguir serdo apresentados alguns conceitos de eficiéncias, dentre 0s
muitos existentes, para uma melhor interpretacdo do seu significado.

Do mesmo modo pelo qual Soares (2000) cita em seu trabalho, had diferentes
expressOes para o célculo de eficiéncias de colunas de destilacdo, elaboradas ao longo dos
anos. A primeira e mais simples é a expressdo proposta por Lewis em 1922, que relaciona o
nimero de estagios reais (Nrqr) € ideais (Nigear) para o célculo da eficiéncia global da coluna

(Mo), € esta apresentada da Equacédo (2.1).

Nideal

Mo = (2.1)

Nreal
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Outro conceito de eficiéncia que pode ser utilizado é a eficiéncia de Murphree (1925),
que € uma eficiéncia de prato (estagio), ou seja, avalia o desempenho de um estagio, e ndo da
coluna como um todo. Esta eficiéncia relaciona as diferengas nas concentracdes entre as
correntes de vapor que entram e saem do prato e a diferenga nas concentragcdes entre a
corrente de vapor em equilibrio com o liquido que deixa o prato e a corrente de vapor que
entra no prato (SOARES, 2000). A eficiéncia de Murphree para a fase vapor ¢é apresentado na
Equagéo (2.2).

phv = Yis ~Virig

=— 2.2
b Yij — Yi+1,j (2.2)

Na Equacdo (2.2), tem-se que: y;,q,; € a fragdo molar do componente j na fase vapor
que entra no prato i, y; ; € a fragdo molar do componente j na fase vapor que sai do prato, € 0
termo y;; € a fragdo molar do componente j na fase vapor em equilibrio com o mesmo

componente na fase liquida que sai do prato. A eficiéncia de Murphree sera apresentada com

mais detalhes em secGes subsequentes.

Outro conceito importante de eficiéncia, é a modificacdo da eficiéncia de Murphree
proposta por West et al. (1952), a qual analisa a eficiéncia em diferentes pontos no prato, e
sera discutida com mais detalhes em secdes subsequentes. Além dessas, diversas correlacdes
empiricas de eficiéncia foram desenvolvidas. As correlacbes de eficiéncia procuram
incorporar pardmetros importantes de transferéncia de massa para o célculo da eficiéncia, ou
seja, foram desenvolvidas com o intuito de correlacionar dados reais no célculo da eficiéncia
de colunas e de pratos de destilacdo. Como exemplo pode-se citar: as correlacbes de
Drickamer e Bradford (1943), O’Connell (1946), Macfarle (1972), English e VanWinkle
(1983), Barros e Wolf (1997), dentre outras (NORILER, 2007).

2.1.3 Modelagem de Estagios de Nao-Equilibrio

Na modelagem de estagios de ndo equilibrio considera-se a ndo existéncia de
equilibrio termodinamico entre as duas fases, liquida e vapor, que abandonam cada estagio da
coluna. O equilibrio termodindmico € assumido somente na interface liquido-vapor de
separacao das duas fases. A Figura (2.3) apresenta um esquema das duas fases e da interface

de separacéo.
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Figura 2.3 - Representacdo esquematica do estagio de nao-equilibrio.
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Fonte: Adaptado de PESCARINI (1996).

Na Figura (2.3), os termos expostos sdo: F é fluxo molar total (mol s™), f é o fluxo do
componente na fase liquida (mol s™), n é o fluxo do componente na alimentagdo (mol s), H
é a entalpia total (J s*), h é a entalpia total da alimentacdo (J s*), N é o fluxo total de
transferéncia de massa entre as fases (mol s™), Q é o calor removido (J s%), S é o fluxo total
na saida lateral (mol s™), € ¢ o fluxo total de transferéncia de energia entre as fases (J s7), i
representa o estagio, j o componente, L a fase liquida e V a fase vapor.

Na modelagem matematica deste conceito, os balangos de massa e de energia em cada
estagio sdo substituidos por balancos para a fase vapor e para a fase liquida. Para cada um dos
componentes presentes nas fases, 0s balan¢os de massa aplicados contém um termo de taxa
de transferéncia de massa entre as duas fases. Ja os balancos de energia contém um termo de
taxa de transferéncia de energia entre as fases. Esses termos de taxas de transferéncia de calor
e massa sdo estimados a partir de equacOes constitutivas apropriadas. Consequentemente, 0s
balangos para cada fase sdo acoplados as taxas de transferéncia de massa e calor. Assim, de
maneira geral, a metodologia deste modelo consiste em escrever as equacdes de conservacao
para cada fase independentemente, escrever as equacdes constitutivas, e assim resolvé-las
simultaneamente (PESCARINI, 1996; SOARES, 2005).

Nesta modelagem considera-se apenas o equilibrio mecanico, ou seja, equilibrio de
pressdo entre as fases. Dessa forma, como néo se considera nem o equilibrio térmico nem o

equilibrio quimico, ha transferéncias de massa e energia através da interface. Esta interface é
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considerada uniforme, ndo havendo resisténcia ao transporte de massa e energia, deste modo
ndo existe acumulo de massa e energia ha mesma, ou seja, na interface ocorre o equilibrio
termodinamico (PESCARINI, 1996).

Sendo a consideragdo de equilibrio termodindmico entre as fases o fator que implica
no uso do conceito de eficiéncia de estagios, na modelagem de estagios de néo equilibrio as
incertezas resultantes da utilizacdo do conceito de eficiéncia sdo eliminadas, pois apenas a
interface est4d em equilibrio (PESCARINI, 1996).

Diante do exposto, nota-se que as modelagens de estagios de equilibrio e de nédo
equilibrio descritas (modelos macroscépicos), consideram apenas os fendmenos de
transferéncia de massa e de calor, enquanto a fluidodindmica é avaliada por meio de
correlagbes empiricas que fornecem estimativas de parametros, como queda de pressao,
altura de liquido sobre o prato, vazdo de liquido e de vapor, entre outros, relacionados no
calculo de eficiéncia do processo (SOARES, 2005).

Nos trabalhos realizados por PESCARINI (1996), BARROS (1997) e SOARES
(2000) ha informagdes mais detalhadas dessas modelagens.

2.1.4 Fluidodinamica Computacional

Com o intuito de estudar um fendmeno fisico qualquer, deve-se inicialmente modelar
a fisica do problema. Por modelagem, entende-se determinar quais as grandezas fisicas
(temperatura, pressdo, densidade etc.) atuam sobre o sistema fisico, e como elas o afetam.
Elabora-se um modelo, por exemplo, a partir da aplicacdo dos principios de conservacdo
adequados ao fendmeno (conservacdo da massa, energia € momento) e de equaches
constitutivas (equacéo cinética, lei do resfriamento de Newton, equacdes PVT, lei de Raoult
etc.). Dessa forma, os modelos resultantes sdo expressos por equagdes que relacionam as
grandezas entre si, e frequentemente esses modelos s6 admitem solucGes analiticas se forem
feitas simplificacdes (FORTUNA, 2012).

Ao longo dos anos, o tratamento matematico (através de modelos) dos fenbmenos
seguiram um avanco tanto em ordem cronoldgica quanto em nivel de detalhamento. Segundo
Himmelblau (1968), os modelos matematicos podem ser classificados segundo o nivel de
detalhamento da forma que segue:

a) Modelagem Atdmica e Molecular;
b) Modelagem Microscopica;
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¢) Modelagem de Mdltiplo Gradiente;
d) Modelagem de Maximo Gradiente;

e) Modelagem Macroscépica.

A descricdo molecular do processo € a descricdo mais fundamental de um processo e
trata um dado sistema como se ele fosse composto por varias entidades individuais, onde as
propriedades, variaveis de estado e respostas as perturbacdes do sistema sdo obtidas pela
soma das contribuicfes individuais, calculadas através da mecénica quéantica, estatistica e
classica. Este tipo de descricdo envolve um tratamento matematico demasiado complexo,
sendo somente utilizado em engenharia quando o sistema em questdo é constituido de gases
ideais (HIMMELBLAU, 1968).

Ja a modelagem microscopica considera o sistema como um continuo, fazendo uma
descricao fenomenoldgica do mesmo, ignorando as interacdes moleculares na formulagdo das
equacOes matematicas para os balancos de massa, energia e momento. O balanco é realizado
em um elemento de volume infinitesimal, tendo dessa forma suas equagdes baseadas em
balancos diferenciais (HIMMELBLAU, 1968). A hip6tese do continuo também é aplicada

para 0s casos ¢, d, e, apresentados anteriormente.

A modelagem de multiplo gradiente constitui-se numa descricdo que se aplica a
fendmenos de transporte laminar e turbulento do tipo que ocorrem em escoamento em meios
porosos, leitos de recheio, enfim, todo e qualquer processo onde ndo seja possivel medir ou
calcular o campo de velocidade local. Este nivel de descrigdo utiliza informacbes menos
detalhadas das caracteristicas internas do processo que o modelo microscopico. As equacdes
utilizadas provém do modelo microscopico, entretanto os coeficientes das mesmas sao
empiricos e devem ser determinados experimentalmente para 0 processo em questdo
(HIMMELBLAU, 1968).

A modelagem de méximo gradiente pode ser considerado uma simplificacdo do
modelo de multiplo gradiente, sendo suprimidos os termos de dispersdo e conservadas as
derivadas dos termos de fluxo global. Quando a analise interna detalhada do sistema nédo é
importante, algumas hipdteses simplificadoras sdo admitidas, o que conduz a equagOes
matematicamente mais simples. No modelo de méximo gradiente é levada em consideracao
somente a maior componente (unidimensional) do gradiente da variavel independente de cada

balanco. Por exemplo, na representagdo do gradiente méximo de um reator tubular para
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absorcdo de gés, sO sdo considerados os gradientes de concentracdo na direcdo axial (fluxo
empistonado) originados pelo fluxo global (HIMMELBLAU, 1968).

A modelagem macroscopica despreza todo o detalhamento interno do sistema, de
forma que as variaveis ndo variam com a posi¢do, mas somente com o tempo, sendo somente
o tempo a variavel independente nos balangos. Estas simplificagdes tornam a resolucéo das
equacdes mais facil e rapida, mas também ocorrem certas perdas de caracteristicas do sistema
(HIMMELBLAU, 1968).

E no contexto da modelagem microscopica que o modelo de Fluidodindmica
Computacional utilizado neste estudo se enquadra. Esta modelagem abrange quase todos os
efeitos fenomenoldgicos, mas em contrapartida, torna complicada a solucdo das equaces.
Essas equacOes s6 podem ser resolvidas através de métodos numéricos, que deram origem a
Fluidodindmica Computacional (NORILER, 2003).

A Fluidodindmica Computacional ou CFD (Computational Fluid Dynamics) € uma
ferramenta da engenharia e da ciéncia que emprega conceitos relacionados as disciplinas de
fendbmenos de transporte, matematica e computacdo. A primeira estuda os fluidos em
movimento, como eles se comportam durante o escoamento e respondem a influéncias como
reacGes quimicas e transferéncia de calor e massa. As caracteristicas fisicas dos fluidos em
movimento podem ser representadas por equacfes matematicas fundamentais, geralmente na
forma diferencial, chamadas equac6es governantes. A parte computacional atua na resolucao
dessas equac0es através de simulacdes numéricas por meio de linguagens computacionais de

alto nivel, convertendo as equacdes diferenciais em algébricas (TU; YEOH; LIU, 2008).

A partir de 1960 em diante, a industria aeroespacial integrou as técnicas de CFD para
0 design, desenvolvimento e producdo das aeronaves. Dessa forma, com a disponibilidade
mais acessivel de computadores de alta performance, a CFD teve gradativamente um
aumento de interesse, e entrou de forma mais ampla na comunidade industrial na década de
1990 (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007).

Existem muitas vantagens em utilizar fluidodinamica computacional. Primeiramente,
deve-se recordar o fato de no desenvolvimento tedrico de uma situacdo fisica, muitos termos
serem desprezados de modo que a resolugdo das equagdes seja possivel. A CFD apresenta a
possibilidade de resolver as equacOes diferenciais completas, tornando a analise do

escoamento mais proxima da realidade, e possibilitando o estudo em maiores detalhes de
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alguns termos especificos que aparecem nas equagdes governantes. Outra vantagem esta no
fato da CFD complementar os estudos analiticos e experimentais no escoamento de um fluido
real, fornecendo uma alternativa mais completa ou com menor custo. Particularmente, a CFD
reduz substancialmente o tempo dedicado e os gastos em design e produgdo comparado com
os estudos experimentais e oferece a habilidade de resolver problemas complexos de
escoamentos nos quais os estudos analiticos ndo seriam possiveis. A CFD também tem a
capacidade de simular escoamentos em condi¢fes que ndo seriam reprodutiveis em testes
experimentais, por exemplo, em cenérios de acidente nuclear, cendrios muitos grandes ou
muito remotos e perigosos de serem simulados experimentalmente, como é o caso de estudos
na biologia e na geofisica. Outra vantagem importante € a maneira com que os cddigos de
CFD fornecem os resultados das simulacGes, através de informacdes detalhadas e visiveis
(TU; YEOH; LIU, 2008).

2.1.5 Funcionamento de um Codigo de CFD

Os cddigos de CFD sao estruturados em torno de algoritmos numéricos que permitem
a resolucdo de problemas de escoamento de fluidos. Esses codigos sdo compostos por trés
elementos principais: um pré-processador, um “solver” e um pods-processador. Uma analise
das etapas constituintes desses trés elementos é apresentada a seguir (VERSTEEG e
MALALASEKERA, 2007).

O pré-processamento consiste na implementacdo de um problema de escoamento no
cddigo de CFD através de uma interface e a subsequente transformacéo dos dados de entrada
em uma forma adequada para ser processada pelo “solver”. As atividades nesta etapa

envolvem (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007):

e Definicdo da geometria da regido de interesse: o dominio computacional;

e Geracdo da malha: a subdiviséo do dominio em um nUmero de pequenos
subdominios;

e Selecdo dos fendmenos fisicos e quimicos que precisam ser modelados;

e Definicdo das propriedades dos fluidos;

e Especificagdo de condigdes de contorno apropriadas para as células que coincidem, ou
tocam, a fronteira do dominio;

e Definicdo de métodos numeéricos, funcbes de interpolacgéo, etc.
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A precisdo de uma solucao por CFD é governada, além de outros fatores, pelo nimero
de células na malha obtida do dominio computacional. Em geral, quanto maior o numero de
celulas, melhor a precisdo da solucdo. Malhas mais elaboradas sédo frequentemente ndao-
uniformes, ou seja, sdo mais finas em areas onde ocorrem grandes variagcbes de ponto a
ponto, e mais grossas em regides com variacOes relativamente pequenas. Mais de 50% do
tempo gasto em projetos de CFD ¢ dedicado a definicdo do dominio geométrico e a geracao
da malha (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007). No entanto, outros fatores, tais como o
intervalo de tempo utilizado (time step) e o nimero de Courant, também exercem uma

importante funcao na precisao de uma solugéo por CFD.

Processador, ou “solver”, como o proprio nome diz, € o elemento responsavel pelo
processamento das informacdes fornecidas durante as etapas de pré-processamento. A técnica
de solugdo numérica mais empregada pelos codigos de CFD ¢é a técnica dos volumes finitos.
As principais etapas realizadas pelos algoritmos numéricos sdo compostas por (VERSTEEG
e MALALASEKERA, 2007):

e Integracdo das equacBes governantes do escoamento do fluido ao longo de todos os
volumes de controle do dominio;

e Discretizagdo, ou seja, conversdo das equagOes resultantes em um sistema de
equacdes algébricas;

e Solucdo do sistema de equacdes algébricas por meio de um método iterativo.

As equacdes governantes do escoamento sdo oriundas dos principios de conservagdo
apresentados na teoria de fendmenos de transporte. Dentre essas equacOes estdo, por
exemplo, a equacdo da continuidade e as equacdes de Navier-Stokes. A maioria dos termos
dessas relacdes sdo ndo-lineares e, como consequéncia, ndo possuem solucdes analiticas
(MALISKA, 2004).

A primeira etapa, que consiste na integracao das equaces, é o que distingue o método
de volumes finitos de todas as outras técnicas de CFD, como por exemplo, método das
diferencas finitas e método dos elementos finitos (VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007).
Uma grande vantagem de se utilizar o método de volumes finitos esta na sua capacidade de
manter o carater fisico de cada termo nas equacdes discretas, possibilitando maior robustez ao
método (MALISKA, 2004).
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O pdbs-processamento é a etapa do codigo de CFD responsavel pela apresentacdo dos
resultados oriundos da simulacdo. As etapas que constituem este elemento séo (VERSTEEG
e MALALASEKERA, 2007):

e Visualizacdo da malha e do dominio geométrico;
e Gréficos de vetores;

e Gréficos de linhas e contornos;

e Gréficos de superficie em 2D e 3D;

e Trajetorias de particulas;

e Manipulacao grafica (translacéo e rotacao);

e Animac0es.

2.2 Revisao da Literatura

O objetivo deste item estd na apresentacdo geral de alguns trabalhos ja realizados
tanto experimentalmente quanto utilizando as técnicas de fluidodindmica computacional
(CFD) no estudo de estagios de destilagdo. A partir deste item poderdo ser entendidos de
maneira mais clara os diferentes tipos de abordagens dos fendmenos internos que ocorrem em

uma coluna de destilag&o.

2.2.1 Estudos Experimentais

Colwell (1979), propbés uma equacdo para o calculo da altura de liquido claro a partir
de diversos dados oriundos da literatura. A partir da equacdo de Francis e de diversas
condicOes e dados experimentais (apresentados no proprio artigo), o autor desenvolveu uma
adaptacdo da equacdo de Francis, obtendo uma equacdo para o célculo da altura de liquido
claro a partir da densidade de espuma (fracdo volumétrica média de liquido na disperséo).
Como o autor cita no escopo do trabalho e na secdo de desenvolvimento da correlacéo,
apenas foram utilizados dados experimentais de pratos com secdo retangular para o
desenvolvimento da equacdo proposta, devido ao fato da equacdo de Francis requerer
escoamento uniforme sobre o comprimento da barragem de saida. Essas equagfes fornecem
boas estimativas para pratos perfurados operando no regime de espuma (froth regime),
embora o autor assuma a possibilidade em se utilizar no regime de spray (spray regime). A

equacdo de Francis e conforme a Equagdo (2.3).
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QL 2/3
hy, = h,, + 6,65 (—) 2.3)
Ly
As variaveis dessa equacdo sao definidas a seguir. A partir da Equacéo (2.3), Colwell
prop0s a seguinte correlagdo semi-empirica para o calculo da altura de liquido claro (Equacéo
(2.4)), que deve ser usada juntamente com a equacgdo para a densidade de espuma e com as

demais equacdes apresentadas (Equacdes (2.5) a (2.10)).

o Lmédio 1/2 QL 2/3
hcl — Lmedlohw + 7’3 C—dm (24)
h h
C;=061+008 L, —L<g135 (2.5)
hy hy
Ou
hee\ h
;=106 (1+-L) ;-2L>8135 (2.6)
hy hy
fmédio — 1 (2 8)
L n+1 '
A -0,25
n = 12,6 Fro* (-”) 2.9)
Ap
Fr — py Vs’
r= e (2.10)

Nas equacdes anteriores, 0s termos s&o: Q. é a vazdo volumétrica de liquido (m%/s),
Cq € o coeficiente da represa, L,, € 0 comprimento da represa (m), hes é a altura da crista da
espuma acima da barragem (m), n é o pardmetro da densidade de espuma, Fr € o nimero de
Froude, Ay é a 4rea total dos orificios (m?), Ag é a area efetiva de borbulhamento (m?), p_ é a
densidade do liquido (kg m™®), pv é a densidade do vapor (kg m®); Vs é a velocidade do

vapor através da area de borbulhamento (m s™), g é a constante de gravidade (m s?), h,, é a
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altura da represa (m), f;™¢4° ¢é a densidade de espuma (relativa) ou fracdo volumétrica média
de liquido na disperséo, hg a altura de liquido claro (m), hs a altura da espuma (m).

Conforme citado no proprio artigo, a utilizacdo desta correlacéo para torres com se¢éo
retangular apresentou resultados muito satisfatorios, tanto na predicdo da altura de liquido
claro, com erros em torno de 7%, como para o calculo da densidade de espuma (fracdo
volumétrica), com erros em torno de 8%.

O uso da equacdo proposta por Colwell para torres com diametro circular exige
corregdes, devido principalmente a dois problemas. Um deles esta relacionado a contracao
gerada pelo comprimento da represa em relacdo a largura do prato, por ser o comprimento da
represa sempre menor que o didmetro do prato. O outro estd relacionado ao fato do
escoamento sobre a barragem ser ndo uniforme para esse tipo de geometria. Entretanto, o
impacto desses dois fatores tendem a diminuir conforme se aumenta o didmetro das colunas,
sendo fortemente observado em torres de pequenos didmetros.

Neste sentido, o autor realizou testes em uma geometria circular com didmetro de 1,22
metros para dois sistemas diferentes, ar/agua e ar/Isopar-M, sendo que os resultados obtidos
apresentaram boa concordancia com os valores experimentais. Assim, 0 autor sugere que a
correlacdo proposta pode ser usada como boas primeiras aproximacgdes para torres de
geometrias circulares com diametros iguais ou superiores que 1,22 metros. O estudo também
apresenta correcOes da equacdo para os pratos com chicanas de saida (Splash Baffles) e para
pratos apresentando regides sem perfuracdo antes da barragem (Calming Zones). Além dos
testes citados anteriormente, 0 autor apresenta comparagdes com outros tipos de internos e
outros diametros de prato, para base de comparagdo. Vale ressaltar que a equagédo utilizada
para a densidade de mistura apresentou boa precisdo, independentemente da configuracao
geomeétrica da torre (retangular ou circular), para opera¢6es no regime de espuma.

Bennet et al. (1983) desenvolveram uma correlacdo para a perda de carga total em
colunas de destilacdo utilizando pratos perfurados. Durante o estudo, os autores citam o fato
de estudos anteriores ndo terem trabalhado com represas de alturas entre zero e 25 mm, e com
pratos apresentando perfuracdes de pequenos didmetros. Segundo os autores, perfuracdes de
pequenos diametros geram grandes perdas de cargas devido a forcas de tensdes superficiais.
Dessa forma, com o intuito de desenvolver uma correlagdo que envolvesse 0 maximo de
efeitos presentes em um prato perfurado sobre a perda de carga total, os autores montaram
um extenso banco de dados contendo dados experimentais realizados por eles proprios e

dados obtidos de trabalhos anteriores.
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O trabalho experimental desenvolvido utilizou dois sistema, 0s pares ar/dgua e
ar/etileno glicol, em um prato perfurado retangular (0,152 m x 0,610 m) no qual se variou a
altura da represa entre valores de zero a 25,4 mm e com perfura¢fes de 1 mm e 3 mm, além
de se variar também a velocidade superficial do vapor e a vazdo de liquido. Dessa forma,
incorporou-se 0s dados experimentais obtidos neste estudo com os dados experimentais
obtidos em outros trabalhos, formando um grupo de aproximadamente 300 conjuntos de
dados, dentre os quais estavam envolvidas extensas faixas de propriedades de gas e liquido,
taxas de escoamento e geometrias de pratos perfurados.

Como sera apresentado nas equacdes a seguir, 0S autores propuseram que a perda de
carga total era composta por trés fatores: perda de carga devido a coluna de liquido, perda de
carga devido a passagem do vapor pelas perfuraces e perda de carga devido as forcas de
tensdo superficial. Quanto a altura de liquido claro os autores observaram que a equacao
proposta para a altura de liquido claro neste estudo é muito similar as outras equacdes
propostas na época, como a proposta por Colwell (1979), com a importante exce¢do de ndo
demandar de observacdes visuais no célculo da densidade de espuma (fracdo volumeétrica de
liquido) e, assim, ndo incorporar na correlacdo proposta os grandes erros envolvidos nessa
pratica visual. Dessa forma, ao invés da altura de espuma (dispersao) observada, os autores
propuseram o uso de uma altura de dispersdo efetiva e, assim, uma fracdo volumétrica de
liquido efetiva contida nessa dispersdo efetiva.

Como sera apresentada a seguir, na expressdo para a fracdo volumétrica de liquido,
diferentemente de Colwell (1979) os autores ndo consideraram as condi¢cdes geométricas do
prato, pois os dados experimentais receberam melhores ajustes sem estes fatores. A equacao
proposta para a altura de liquido claro também foi baseada na equacédo de Francis, da mesma
forma como a equacéo de Colwell (1979). As equacdes obtidas neste estudo séo apresentadas
a seguir (Equacdes (2.11) a (2.16)).

h'T == h’Cl + h’DP + h'O' (211)
a py Vi
hp, = — (2.12)
Cy PLY
6 0.2/3
he = 773 (2.13)

D
127977 py [‘(pL _HPV)]



2. Revisao Bibliogréafica - Revisdo da Literatura 43

. 0, \*"*
hy = fmédio | 4 ¢ <fLmédio> ] (2.14)
C = 0,0327 + 0,0286 exp[—137,8 hyy ] (2.15)

0,91

fmedio — oxn | 12,55 [ v, ° /pr va (2.16)

Nas equacOes anteriores, tem-se que: ht € a perda de carga total através do prato (m de

liquido), he é a perda de carga devido a coluna de liquido (m de liquido), hpp é a perda de
carga devido a passagem do vapor pelas perfuracdes (m de liquido), h, € a perda de carga
devido as forcas de tensdo superficial (m de liquido), hy € a altura da barragem (m), V4 é a
velocidade do vapor através das perfuracdes (m s),V; é a velocidade superficial do gas (m s
1), a é a constante da Equacdo (2.12) e de acordo com o artigo geralmente a = 0,499, c, é a
coeficiente de descarga, Q. é a vazéo volumétrica de liquido (m® s™) e Dy é a didmetro do
orificio (m).

Solari e Bell (1986) realizaram um estudo experimental em uma coluna de destilacéo
com cinco pratos perfurados em escala comercial, sendo o prato do meio (prato nimero trés)
0 prato de andlise. Os pratos eram circulares e com didmetro de 1,213 metros. As demais
condi¢bes geométricas seguem na Tabela (2.1), na qual o simbolo A contido na tabela
representa que os orificios do prato sdo espacados em forma de triangulo equilatero e com
0,05 m de distancia. Os autores utilizaram duas vazbes volumétricas de liquido, sendo
6,94x10° m®/s e 17,8x10"° m%s, e quatro valores diferentes do fator Fs, sendo 1,015 e 1,464
para a vazdo 6,94x10° m%s e 0,462 e 0,801 para a vazdo 17,8x10° m®/s. A definicdo do fator
Fs é dada na Equacdo (2.17). O sistema utilizado foi agua/ar a 1 atm. Utilizou-se uma técnica
fluorimétrica para a obtencdo das medidas experimentais, no qual a resposta do sistema a um
pulso de um corante fluorescente injetado pdde ser medido em diversos pontos instalados no

prato.

Na Equacdo (2.10), o termo Fs é equivalente ao Fator F, (m s (kg m™)>®).
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Tabela 2.1 — CondigGes geométricas utilizadas por Solari e Bell (1986).

Condicao Geomeétrica Dimensao
Diametro do prato, [m] 1,213
Espacamento do prato, [m] 0,61
Comprimento da represa, [m] 0,925
Altura da represa, [m] 0,050u 0,10
Comprimento do downcomer, [m] 0,572
A oo 0,0127 x
Diametro e espacamento do orificio, [m] 0.05A
% Area de borbulhamento do prato (ao longo da area total) 76
% Area perfurada do prato (ao longo da area de 5
borbulhamento)
% Area do downcomer (ao longo da érea total) 12,5

Fonte: Adaptado de Solari e Bell (1986).

Os objetivos principais deste estudo foram os de avaliar a distribuicdo do tempo de
residéncia do liquido no prato, a distribuicdo de velocidades sobre o prato e o efeito da
variacdo da taxa de escoamento do liquido e do gas sobre essas distribuicdes. Os
experimentos foram realizados diversas vezes nas mesmas condi¢des para a reprodutibilidade
dos dados. Os perfis de tempo de residéncia foram obtidos tracando-se linhas de tempo de
residéncia constante.

O prato apresentou regides de altos tempos de residéncia préximos da parede e
regides de pequenos tempos de residéncia préximos a linha central do prato. Estes perfis
foram observados principalmente quando se utilizam baixas cargas de liquido e
principalmente baixas cargas de gas. Ao aumentar a carga de liquido os autores observaram
uma reducdo dessas areas de alto tempo de residéncia proximos da parede para uma regiao
mais estreita. Porém a grande diferenca foi observada ao se aumentar a carga de vapor, no
qual a grandes cargas de vapor essas regifes quase desapareceram totalmente. Segundo o0s
autores, esses resultados sugerem que os padrdes de mistura sobre o prato estdo longe de
serem uniformes, e zonas de diferentes graus de mistura estdo presentes no prato.

Quanto a distribuicdo de velocidades, os autores observaram que a velocidade linear
na linha central estava entre 1,1 a 2,8 vezes maior que a velocidade média sobre o prato, e a
velocidade na parede se apresentou apenas como uma fracdo dessa velocidade média. Os
perfis de velocidades a baixas velocidades superficiais de vapor mostraram severas nao
uniformidades no escoamento, caracterizadas por alta velocidade na linha central e zonas

estagnadas proximas a parede. Estas ndo uniformidades estdo relacionadas as regides de
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escoamento estagnadas e regibes com certo grau de retromistura. Aumentando ambas as
cargas de liquido ou de vapor, as ndo uniformidades foram reduzidas, porém nao
desapareceram completamente.

Para altas taxas de gas, mesmo ainda sendo observadas velocidades baixas proximo da
parede, o perfil de velocidades se tornou mais proximo de ser plano. Assim, o0s autores
admitem como fundamental o efeito da taxa de gas nos padrdes de escoamento, sendo que a
quantidade de momento e energia introduzida pela corrente gasosa tende a frear o padréo de
recirculacdo e a aumentar a velocidade do liquido proximo da parede. Dessa forma, os
autores puderam identificar importantes fatores hidrodindmicos, tais como distribui¢es nédo
uniformes de velocidades, zonas de estagnacdo e recirculacdo de liquido, todos os quais
afetam a eficiéncia do prato perfurado.

Dribika e Biddulph (1986) estudaram a eficiéncia de pratos perfurados com
perfuracdes de pequenos diametros. O equipamento utilizado foi uma torre de destilacdo com
trés pratos, sendo o prato do meio o destinado para o estudo. O prato tinha se¢do retangular
com dimensbes 1.067 x 89 mm e com perfuragdes de 1,8 mm de didmetro. O sistema
utilizado foi metanol/agua a 1 atm de pressdo. Os autores utilizaram um prato com se¢do
retangular para evitar a formacdo de zonas estagnadas e para a obtencdo de um escoamento

liquido mais uniforme.

Os dados experimentais foram obtidos a partir de 8 pontos situados ao longo do prato,
nos quais era medida a temperatura do escoamento e eram retiradas determinadas quantidades
de liquido através de tubos estreitos de amostragem para a avaliacdo da composicao.
Juntamente com este estudo experimental, os autores desenvolveram um modelo para a
predicdo dos dados experimentais. Este modelo levou em consideracdo o grau de mistura da

fase liquida sobre o prato e o conceito de difusdo turbulenta.

O modelo desenvolvido, juntamente com outros modelos existentes na época, foram
comparados com os dados experimentais obtidos, para avaliar o perfil de composi¢édo do
liquido ao longo do prato, o perfil de temperatura, altura de espuma, valores de eficiéncia do
prato e valores de eficiéncia no ponto variando-se alguns fatores. Os valores preditos pelo
modelo apresentaram bons resultados em rela¢do aos valores medidos, e 0 modelo se mostrou
mais preciso em relacdo aos demais modelos, na predicdo de valores para torres com
perfuracbes de pequenos didmetros, devido ao fato deste modelo proposto ter sido

desenvolvido para esse tipo de geometria. Dessa forma, os autores afirmaram que ambos 0s
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estudos, teodrico e experimental, demonstraram que pratos perfurados em escala comercial e

com perfuracdes de diametros pequenos podem apresentar eficiéncias de ponto bem altas.

2.2.2 Estudos de Colunas de Destilacdo Utilizando Fluidodinamica
Computacional

Recentemente, o desenvolvimento de computadores mais potentes, métodos
numéricos mais avangados e melhorias efetuadas em modelos de escoamentos multifésicos,
permitiram a investigacao de problemas de escoamentos complexos (MEHTA et al., 1998). A
técnica que combina estes fatores é a Fluidodindmica Computacional que, comparada com 0s
métodos experimentais, oferece informacBes mais completas, a um custo relativamente
menor e com maior rapidez. Outra vantagem é a flexibilidade em efetuar mudancas na
geometria e nas condi¢cbes operacionais sem incorrer em um custo apreciavel (GESIT et al.,
2003).

Mehta et al. (1998), propuseram um modelo tridimensional, em estado estacionério e
monofasico. O sistema utilizado foi ar/agua para um prato perfurado circular. Nesse trabalho
as equacOes de conservacdo de massa (continuidade) e do momento (equacdes de Navier-
Stokes) foram aplicadas apenas para a fase liquida. Os efeitos do escoamento da fase vapor
foram incorporados usando-se termos adicionais calculados utilizando correlages empiricas.
O coeficiente de transferéncia de momento na interface foi estimado a partir da correlacéo de
Colwell (1979). O acoplamento pressdo-velocidade foi obtido utilizando o algoritmo
SIMPLEC. O objetivo desse estudo foi o de avaliar a distribuicdo de velocidades da fase
liquida sobre o prato. Os resultados das simulacbes foram comparados com os dados
experimentais de Solari e Bell (1986), e apresentaram concordancia razoavel, apresentando
desvios pequenos em alguns casos, porém grandes desvios em outros casos. Os autores
concluiram que héa varia¢es significativas no escoamento tanto através da area ativa do prato
como também na direcdo vertical do mesmo. Os erros encontrados nas simulagdes indicam
que o efeito do escoamento da fase gasosa no escoamento da fase liquida é mais importante

do que os autores esperavam.

Krishna et al. (1999a) e van Baten e Krishna (2000), propuseram um modelo
tridimensional, transiente e multifasico, dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O
sistema utilizado foi ar para a fase gasosa e agua para a fase liquida. Ambos os trabalhos

foram elaborados nessa mesma modelagem, com a diferenca que o primeiro foi elaborado
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para uma coluna com secdo transversal retangular e o segundo para uma coluna de secédo
transversal circular. O objetivo desses trabalhos foi o de avaliar o comportamento
hidrodinamico do escoamento sobre pratos perfurados. Dessa forma os autores trabalharam
apenas com as equagdes da continuidade e da transferéncia de momento (equac6es de Navier-
Stokes), sendo estas escritas para as duas fases. O coeficiente de transferéncia de momento na
interface foi estimado a partir das correlacbes de Krishna et al. (1999¢) e Bennet et al.
(1983). Os autores utilizaram malhas estruturadas em ambos os trabalhos. O modelo de
turbuléncia utilizado foi o k-¢ padrao (apenas para a fase liquida). O acoplamento pressao-
velocidade foi obtido utilizando o algoritmo SIMPLEC. Os resultados obtidos a partir da
simulacdo, por exemplo a altura de liquido claro e o escoamento sobre o prato perfurado,

foram confrontados com dados experimentais e apresentaram boa concordancia.

Liu et al. (2000), propuseram um modelo bidimensional, monofésico, no qual as
equacOes da continuidade e da transferéncia de momento (equacdes de Navier-Stokes) foram
escritas apenas para a fase liquida. O sistema utilizado foi ar/agua. O objetivo deste estudo foi
0 de avaliar o padrdo de escoamento da fase liquida em um prato perfurado circular, como as
distribuic6es de velocidade e as regides de recirculacdo de liquido, fatores que influenciam na
eficiéncia do estagio. Neste estudo os autores consideraram a influéncia de dois fatores no
padrdo de escoamento da fase liquida, tais como a forca de resisténcia exercida na fase
liquida pela fase vapor ao escoar no prato e o efeito borbulhante criado pela fase vapor ao

entrar no prato. O efeito borbulhante foi representado pelo modelo de turbuléncia k-¢ padréo.

Para a verificacdo do modelo foram utilizados dados experimentais realizados pelos
autores a partir de um aparato experimental com um anemémetro de filme quente para a
obtencdo da velocidade local, e também foram utilizados dados da literatura. Assim, 0s
autores utilizaram um anemémetro de filme quente para obterem medidas de velocidade local
da fase liquida, a partir do qual puderam observar que o gradiente de velocidade da fase
liquida ndo era significante até uma distancia em torno de 10 mm a partir da bandeja, e se
tornava fortemente agudo na direcdo de maior profundidade do liquido a partir deste valor, ou
seja, proximo da bandeja. Dessa forma, 0s autores assumiram como sensato considerar o
escoamento da fase liquida como bidimensional em distancias maiores que 10 mm a partir da
bandeja, e instalaram o sensor de velocidade local em posi¢des variando entre 20 mm e 40
mm a partir da bandeja, para garantir que as medidas de velocidade estariam na regido de
escoamento em duas dimensdes do liquido, sendo essa a regido de interesse nesse trabalho. O

algoritmo usado para o acoplamento pressao-velocidade foi o0 SIMPLE. Os resultados obtidos
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foram confrontados com dados experimentais e da literatura e apresentaram boa concordancia

na predicdo do escoamento da fase liquida na regido bifasica.

Gesit et al. (2003), propuseram dois modelos tridimensionais, multifasicos, sendo um
para regime estaciondrio e outro para transiente, ambos dentro de uma abordagem Euleriana-
Euleriana. O sistema utilizado foi ar para a fase gasosa e &gua para a fase liquida. O objetivo
deste trabalho foi o de avaliar o comportamento hidrodindmico do escoamento sobre pratos
perfurados. Dessa forma os autores trabalharam apenas com as equacgdes da continuidade e da
transferéncia de momento (equagOes de Navier-Stokes), sendo estas escritas para as duas
fases. O coeficiente de transferéncia de momento na interface foi estimado a partir das
correlacdes de Krishna et al. (1999c), Bennet et al. (1983) e Colwell (1979). O modelo de
turbuléncia utilizado foi o k-¢ padrdo (apenas para a fase liquida). A geometria do prato usada
foi a de prato perfurado circular, e as condi¢Oes experimentais foram baseadas no trabalho
experimental realizado por Solari e Bell (1986), a partir do qual utilizou-se os dados
experimentais para a comparacdo com os resultados oriundos das simulagdes. Os resultados
obtidos, como por exemplo, a altura de liquido claro, altura da espuma e distribuicdo de
velocidades sobre o prato, foram confrontados com os dados experimentais e obtiveram boa

concordancia.

Wang et al. (2004) propuseram um modelo tridimensional, monofasico e em regime
estacionario. As equacfes da continuidade, balanco de momento e de espécie quimica foram
escritas apenas para a fase liquida, sendo que o efeito do escoamento da fase vapor foi
inserido no estudo a partir de parametros contidos nas equacdes da fase liquida, motivo pelo
qual os autores chamaram este escoamento de pseudo-monofasico. Este trabalho foi
elaborado para um Unico prato perfurado circular, no qual o sistema utilizado foi ar/agua,
assim como para uma coluna de destilacdo de 10 pratos, no qual os sistemas utilizados foram
ar/agua e ciclohexano/heptano. Os resultados obtidos pela simula¢do do prato Unico foram
comparados com os dados experimentais obtidos por Solari e Bell (1986) e com os resultados
obtidos pelas simulagdes efetuadas por Gesit et al. (2003).

Os resultados obtidos pela simulacdo da coluna com 10 pratos foram confrontados
com o trabalho experimental de Yanagi e Sakata (1979). O modelo de turbuléncia utilizado
foi o k-¢ padrdo e o acoplamento pressao-velocidade foi obtido pelo algoritmo SIMPLEC. O
objetivo deste estudo foi avaliar os perfis de velocidades, de concentragdo, o padrédo de

escoamento sobre o prato e regides de recirculacdo para todas as simulacfes e a eficiéncia
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global para a torre operando com o par ciclohexano/heptano. A partir dos resultados da
hidrodinamica sobre os pratos da coluna, verificou-se que a recirculagdo no prato 5 é menor
que no prato 10. Isso ocorre devido a diferenca na condicéo de entrada do prato. A entrada de
liquido no prato 10 é mais uniforme que as demais entradas, pois o prato 10 é o prato do topo
da coluna, no qual os autores assumiram refluxo total e uniforme sobre 0 mesmo, enquanto as
demais entradas sdo oriundas do escoamento liquido do prato superior, possuindo assim uma
distribuicdo ndo uniforme. A distribuicéo de velocidades do prato Unico foi similar a do prato
10 (do topo da coluna). Os resultados obtidos neste experimento apresentaram boa

concordancia com os resultados experimentais.

Rahimi et al. (2006), propuseram um modelo tridimensional, multifasico, em regime
estacionario, e dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. Os sistemas utilizados foram
os pares MeOH/nPrOH, EtOH/nPrOH e ciclohexano/heptano. Esse estudo foi desenvolvido
para um prato perfurado retangular com as dimensdes utilizadas nos estudos experimentais de
Dribika e Biddulph (1986), e para um prato perfurado circular com as dimens@es utilizadas
nos estudos experimentais de Yanagi e Sakata (1982), a partir dos quais utilizaram os dados

experimentais para a comparagdo com os resultados oriundos das simulagdes.

O objetivo deste trabalho de Rahimi et al. (2006) foi avaliar o comportamento
hidrodinamico do escoamento, assim como as distribui¢cbes de concentracdo e temperatura
sobre pratos perfurados, e o calculo da eficiéncia dos mesmos. Dessa forma, além das
equacOes da continuidade e da transferéncia de momento (equacBes de Navier-Stokes), 0s
autores também utilizaram as equacdes de conservacdo de energia e de espécies quimicas,
todas estas escritas para as duas fases. O coeficiente de transferéncia de momento na interface
foi estimado a partir das correlacbes de Krishna et al. (1999¢) e Bennet et al. (1983), e 0
coeficiente de transferéncia de calor foi estimado a partir de correlagdo empirica para o
numero de Nusselt, e o coeficiente de transferéncia de espécies quimicas estimado a partir do
modelo de Higbie. O modelo de turbuléncia utilizado foi o x-¢ padrdo (apenas para a fase
liquida).

Os resultados obtidos neste estudo, tais como as distribuicbes de concentracdo e
temperatura no prato, a eficiéncia do prato, entre outros, apresentaram boa concordancia em
relacdo aos dados experimentais. Os autores ressaltaram sobre a maior precisdo dada aos
resultados ao se incluir relagdes para a transferéncia interfasica de energia e espécie quimica.

Além disso, também ressaltaram sobre os resultados obtidos nas simula¢Ges em CFD serem
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dependentes das relagdes de fechamento utilizadas, o que estimula novos trabalhos no sentido

de desenvolver e refinar essas relagdes.

Sun et al. (2007), propuseram um modelo tridimensional, em estado estacionario e
monofasico. As equacdes da continuidade, balanco de momento e de espécie quimica foram
escritas apenas para a fase liquida, sendo que o efeito do escoamento da fase vapor foi
inserido no estudo a partir de parametros contidos nas equacdes da fase liquida, motivo pelo
qual os autores chamaram este escoamento de pseudo-monofasico. O coeficiente de
transferéncia de momento na interface foi estimado a partir das correlacdes de Krishna et al.
(1999c) e Bennet et al. (1983), e o coeficiente de transferéncia de espécies quimicas foi
estimado a partir da relacdo empirica de Zuiderweg (1982). O modelo de turbuléncia

utilizado foi o k-¢ padrao.

O principal objetivo deste estudo foi a aplicacdo de um modelo simplificado do

modelo CMT (Computational Mass Transfer) proposto por Liu (2003), o qual contém as

equacdes auxiliares de fechamento do tipo ¢° — & Os autores propuseram esta simplificacdo

devido a complexidade do modelo original. O modelo CMT é um modelo de duas equacoes,
uma para 0 termo C” que representa a variagdo da concentracdo e outra para o termo & , que

representa a taxa de dissipagdo do termo c_2 sendo estas equac0es utilizadas no fechamento
da equagdo de transferéncia de massa. Este modelo tem sido aplicado com sucesso na
predicdo da difusividade turbulenta de transferéncia de massa e na eficiéncia em colunas de
destilacdo, e tem por objetivo obter um melhor tratamento da transferéncia de massa nas

simulacdes.

Os autores utilizaram como sistema o par ar/agua para um prato perfurado circular,
comparando-se os resultados com os dados experimentais de Solari e Bell (1986), para a
andlise de distribuicdo de velocidades no prato. Também foi utilizado como sistema o par
ciclohexano/n-heptano para uma coluna de destilacdo circular. Esses resultados foram
comparados com os dados experimentais de Yanaga e Sakata (1979), para serem avaliados a
distribuicdo da difusividade turbulenta de transferéncia de massa, a distribuicdo de
concentragdo, as concentracdes de saida nos pratos, e para os calculos das eficiéncias de cada
estagio e da eficiéncia global. Os resultados obtidos pelo modelo simplificado apresentaram
boa concordancia com os dados experimentais. Neste estudo também foram apresentados, em

cada anélise, resultados com o modelo CMT simplificado, resultados sem o tratamento CMT
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para a transferéncia de massa e os dados experimentais. As simulacbes que utilizaram o
modelo CMT simplificado apresentaram melhores resultados. Também foram efetuadas
andlises de concentracdo de saida e de distribuicdo de concentracdo, no qual além do modelo
simplificado foi utilizado o modelo original, sendo extremamente pequena a diferenca de
ambos. Além disso, foram feitas andlises de distribuicdo da difusividade turbulenta de
transferéncia de massa, nas quais os autores verificaram que o modelo simplificado pode

fornecer melhores resultados que o modelo original.

Noriler et al. (2010), propuseram um modelo tridimensional, multifésico, em regime
transiente, e dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi
etanol/agua. Com o intuito de avaliar a hidrodinamica do escoamento, os autores efetuaram
paralelamente um estudo experimental utilizando um sistema isotérmico ar/agua. Neste
experimento os autores utilizaram uma coluna com trés pratos, sendo o prato intermediario o
utilizado para o estudo. Ambos os estudos, experimental e teorico, utilizaram pratos

perfurados circulares.

O objetivo do trabalho em CFD foi avaliar o comportamento hidrodinamico do
escoamento, assim como as distribuicdes de concentracdo e temperatura sobre pratos
perfurados, e o calculo da eficiéncia dos mesmos. Dessa forma, além das equacbes da
continuidade e da transferéncia de momento (equacGes de Navier-Stokes), os autores também
utilizaram as equacdes de conservacgdo de energia e de espécies quimicas, todas estas escritas
para as duas fases. O coeficiente de transferéncia de momento na interface foi estimado a
partir das correlacbes de Krishna et al. (1999c¢) e Bennet et al. (1983). O coeficiente de
transferéncia de calor foi estimado a partir da correlacdo de Ranz-Marshall (1952) para o
namero de Nusselt, e o coeficiente de transferéncia de espécies quimicas foi estimado a partir
da relagdo empirica de Zuiderweg (1982). O modelo de turbuléncia utilizado foi o k-¢ padrao
(apenas para a fase liquida). O acoplamento pressao-velocidade foi obtido utilizando o
algoritmo SIMPLEC. Os autores utilizaram malha estruturada para as simulacdes. Nesse
estudo os autores utilizaram sub-rotinas em linguagem FORTRAN para as equagdes de

fechamento do modelo.

Os resultados relacionados com a hidrodindmica do escoamento, tal como altura de
liquido claro e fracdo volumétrica, foram validados a partir do estudo experimental realizado

por eles. Os autores também apresentaram, entre outros resultados, as distribuicdes de



2. Revisao Bibliogréafica - Revisdo da Literatura 52

temperatura e de composicédo, possibilitando o calculo da eficiéncia do prato, estando o valor

obtido em boa concordancia quando comparado com trabalhos paralelos.

Rahimi et al. (2012), propuseram um modelo tridimensional, multifasico, em regime
estacionério, e dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi o par
MeOH/nPrOH. Esse estudo foi desenvolvido para dois pratos perfurados retangulares, um
deles com as dimensdes utilizadas nos estudos experimentais de Dribika e Biddulph (1986),
chamada geometria 2, e outro chamado geometria 1 com as mesmas dimensdes que o0 anterior
exceto pelo fato de possuir perfuragdes com um didmetro maior, porém em menor numero,
para que a area de borbulhamento permanece a mesma. O coeficiente de transferéncia de
momento na interface foi estimado a partir das correlacdes de Krishna et al. (1999c) e Bennet
et al. (1983). Para o célculo do coeficiente de transferéncia de massa os autores utilizaram
dois modelos, o modelo SRS (Surface Renewal Stretch) e a teoria de Higbie, para critério de
andlise sobre 0 mais adequado. Devido ao fato do par utilizado ser metanol e n-propanol, e a
solucdo destes ser ideal possuindo um calor de mistura negligenciavel, os autores
desprezaram o uso das equacOes de balan¢o para a energia.

Dessa forma, as equacdes utilizadas neste estudo foram as equagdes da continuidade,
da transferéncia de momento (equacbes de Navier-Stokes), e da conservacdo de espécies
quimicas, todas estas escritas para as duas fases. O modelo de turbuléncia utilizado foi o k-&
padrdo. Dessa forma, os objetivos desse trabalho foram os de avaliar o comportamento
hidrodinamico do escoamento, a distribuicdo de composicdo, avaliar a influéncia de
diferentes diametros porém mesma éarea perfurada, avaliar qual dos modelos citados
anteriormente trata melhor a transferéncia de massa, e a obtencéo da eficiéncia dos pratos.

Os resultados hidrodinamicos obtidos pela simulacdo da geometria 2 foram
comparados com os resultados experimentais e foram validados. Quando comparou-se as
duas geometrias, a geometria de perfuracbes com diametros maior apresentou producdo de
bolhas maiores e um padrdo de escoamento de liquido mais irregular, enquanto a geometria 2
apresentou uma distribuicdo de velocidades mais uniforme. Da mesma forma, a geometria 2
apresentou maiores transferéncias de massa que a geometria 1, e a eficiéncia no ponto para a
geometria 2 foi maior do que a da geometria 1, ou seja, concluiu-se que um aumento no
didmetro das perfuraces implica numa diminui¢do da eficiéncia do prato. A geometria 2
também foi validada em termos de eficiéncia. Quanto ao efeito do uso dos dois diferentes
modelos de transferéncia de massa, a geometria 2 foi utilizada, e a aplicacdo do modelo SRS

implicou em melhores resultados das simula¢des do que a teoria de Higbie. Porém devido a
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independéncia do modelo SRS em relacdo ao didmetro da bolha, os autores sugerem o uso
deste modelo em CFD apenas para bolhas com diametros menores que 10 mm.

Oliveira (2014), propés um modelo tridimensional, multifasico, em regime transiente,
e dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi etanol/agua. O
objetivo do trabalho em CFD foi avaliar o comportamento hidrodinamico do escoamento,
assim como a distribuicdo de concentracdo sobre pratos perfurados e o calculo da eficiéncia
do mesmo. Dessa forma, além das equacbes da continuidade e da transferéncia de momento
(equagdes de Navier-Stokes), o autor também utilizou as equagdes de conservacdo de
espécies quimicas, todas estas escritas para as duas fases. O coeficiente de transferéncia de
momento na interface foi estimado a partir das correlacdes de Krishna et al. (1999c) e Bennet
et al. (1983). O coeficiente de transferéncia de espécies quimicas foi estimado a partir do
modelo de Higbie (1935). O modelo de turbuléncia utilizado foi o SST. O autor utilizou

malha ndo estruturada e ndo coincidente nas simulacdes.

Os resultados relacionados com a hidrodindmica do escoamento, tal como altura de
liquido claro e fracdo volumétrica, foram validados a partir do estudo experimental realizado
por Solari e Bell (1986). Os resultados de eficiéncia foram comparados com outro estudo de
CFD e com correlacdo empirica. Além desses resultados, o autor apresenta também a
distribuicdo de concentracdo ao longo do prato.

Na Tabela (2.2) segue um resumo dos estudos utilizando as técnicas de CFD, o
simbolo "S" indica "Sim" e o traco "-" indica a auséncia de informacdo ou a ndo utilizacdo da
informagdo exposta. Vale ressaltar que, ao longo do texto, serdo citados outros trabalhos
também utilizados como base para este estudo e que ndo foram apresentados na revisdo da
literatura.

Dessa forma, a partir dos trabalhos apresentados neste capitulo, este estudo teve por
objetivo principal analisar e comparar trés modelos de transferéncia de massa, possibilitando
visualizar a influéncia sobre os resultados de acordo com os embasamentos, tedrico e
empirico, assumidos no desenvolvimento desses modelos. Assim, a partir dessa anélise,
pode-se utilizar o modelo mais promissor e utiliza-lo na continuidade dos estudos de
destilacdo a partir de pratos perfurados. Além do objetivo citado, este estudo também
objetivou a analise da hidrodindmica do escoamento sobre o prato perfurado, de forma a
obter um melhor entendimento sobre o mesmo e indicar regides “criticas” que comprometem

a eficiéncia de transferéncia de massa.
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Tabela 2.2 — Resumo tabelado dos estudos em CFD apresentados anteriormente.

x N Equagéo " Coeficiente de . Coeficiente de Comparagédo com
. N . . Equacéo da |Equacéo do Equagéo . Coeficiente de o Acoplamento -
Autores Abordagem|Dimensdo| Regime |[Fases| Prato Sistema . da transferéncia de . transferéncia de dados Turbuléncia
Continuidade | Momento . |da Massa . transferéncia de calor - L P-v . .
Energia momento na interface espécie quimica expe rimentais
MEHTA (1998) - 3D | Estacionério | 1 | Circ | AvAgua s s - . Cohwell (1979) ; - SIMPLEC Sogg 8"6')36" -
KRISHNA (1999a) | Euler-Euler | 3D | Transiente | 2 | Ret | ArAgua s s . . |Krishna ((112192)3 Bennet ; . SIMPLEC ; k-¢ (Padrio)
KRISHNA (2000) | Eulr-Euler | 3D | Transiente | 2 | Cic | ArAgua s s - . |Krishna ((11%98?)9 Bennet ; - SIMPLEC ; k-¢ (Padrio)
LIU (2000) - 2D Estaciondrio | 1 - Ar/Agua S S - - - - - SIMPLE - k-¢ (Padrio)
L . < Krishna (1999) e Bennet Solari e Bell N
GESIT (2003) Euler-Euler 3D Estacionario | 2 Circ Ar/Agua S S - - (1983): Colwell (1979) - - - (1986) k-¢ (Padrdo)
. . < Krishna (1999) e Bennet Solari e Bell N
GESIT (2003) Euler-Euler 3D Transiente 2 Circ Ar/Agua S S - - (1983); Colwell (1979) - - - (1986) k-¢ (Padrao)
Solari e Bell
WANG (2004) - 3D Estaciondrio | 1 Circ Ar/Agua S S - - - - - SIMPLEC (1986); GESIT | k-¢ (Padrdo)
(2003)
WANG (2004) . 3D | Estaciondrio | 1 | circ | CiPme@noH s s . s . ; . SIMPLEC | YenedieSaka® | b iiao)
eptano (1982)
. . Correlacdo empirica .
h H Krishna (1 B Yi ki
RAHIMI (2006) | Euler-Euler 3D Estacionario | 2 | Circ Ciclohexanof S S S S rishna (1999) e Bennet para 0 nimero de Modelo de Higbie - anagi e Sakata k-¢ (Padrdo)
eptano (1983) (1982)
Nusselt
. Correlacdo empirica - .
L MeOH/PrOH Krishna (1999) e Bennet , - Dribika e Biddulph N
RAHIMI (2006) | Euler-Euler 3D Estacionario | 2 Ret e EtOH/PIOH S S S S (1983) para o numero de Modelo de Higbie - (1986) k-¢ (Padrdo)
Nusselt
Correlacéo
. .| Ciclohexano/H Krishna (1999) e Bennet empirica de Yanagi e Sakata N
SUN (2007) - 3D Estacionario | 1 | Circ eptano S S - S (1983) - Zuiderweg (1982) e - (1982) k-¢ (Padrdo)
Modelo CMT (Liu)
L . A Krishna (1999) e Bennet Solari e Bell N
SUN (2007 - 3D Estacionario | 1 Circ Ar/Agua S S - - - - - -¢ (P
( ) i gui (1983) (1986) k-¢ (Padrao)
. Correlagéo de Ranz- Correlagédo
NORILER (2010) | Euler-Ever | 3D | Transiente | 2 | Circ | EtanolAgua s s s g |Krsna ((11?893))9 BNt \tarshall (1952) parao | empiricade | SIMPLEC ; «-¢ (Padrio)
namero de Nussek Zuiderweg (1982)
L Krishna (1999) e Bennet Modelo de Higbie e Dribika e Biddulph N
RAHIMI (2012 Euler-Euler D E nari 2 R MeOH/nPrOH - - - -¢ (P
(2012) uler-Eulel 3 stacionario et eOH/NPrO S S S (1983) Modelo SRS (1986) k-¢ (Padrio)

Fonte: Produzido pelo autor.




3 METODOLOGIA

Para a realizacdo dos experimentos numeéricos, disp6s-se de um cluster computacional
localizado no Laboratério de Fluidodindmica Computacional (LFC), pertencente ao
Departamento de Engenharia Quimica (DEQ) da Universidade Federal de S&o Carlos
(UFSCar). O cluster utilizado possui sistema operacional Linux, processadores AMD
Opteron ™ 6234 com frequéncia 2400 MHz e foram utilizados em torno de 30 nucleos
durante as simulagdes. O codigo comercial CFX 14.5 da ANSYS® foi utilizado para as
simulagdes numéricas, as quais foram realizadas com o objetivo principal de obter dados para
comparacdo com dados apresentados na literatura e, dessa forma, validar o modelo
desenvolvido.

Como apresentado na introducdo deste trabalho, um estudo de fluidodindmica
computacional pode ser separado, de forma classica, em trés etapas, sendo elas: o pré-
processamento, 0 processamento e 0 pds-processamento, as quais sdo detalhadas a seguir.
Ressaltando que neste estudo todos os indices a ou L representam a fase liquida e os indices S
ou V representam a fase vapor. Foram utilizados estes indices para um melhor entendimento

das equacoes.

3.1 Etapa de Pré-Processamento

O pré-processamento € a etapa na qual se inicia um estudo de CFD. Essa etapa
consiste em definir o volume de controle do sistema em estudo e os fenbmenos de transporte
envolvidos no mesmo, sendo composta pela construgdo do dominio computacional, pela
construcdo da malha numérica, definicdo das condigdes de contorno e dos fendmenos
envolvidos, e escolha dos procedimentos numericos a serem utilizados ao longo das

simulagdes.
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3.1.1 Caracteristicas Geométricas do Prato Perfurado e Dominio
Computacional

O prato perfurado utilizado neste estudo foi baseado nas caracteristicas geométricas
do prato utilizado no estudo experimental de Solari e Bell (1986). A Tabela (3.1) apresenta as

dimensoes desse aparato e as Figuras (3.1) e (3.2) apresentam essas dimensdes em detalhes.

Tabela 3.1 - Caracteristicas geométricas do prato perfurado em estudo.

Dimensao Valor

Diametro do prato, Dp [M] 1,213
Espacamento do prato, hp [M] 0,610
Comprimento da represa, Ly [m] 0,925
Altura da represa, hy, [M] 0,050
Comprimento do downcomer, Lq [m] 0,572
Diametro dos orificios, dy [m] 0,0127
Espacamento dos orificios na disposi¢do triangular, p [m] 0,050
Altura de entrada e saida de liquido, he, € hei [M] 0,038
Area de borbulhamento, Ag [m?] 0,878
Area perfurada, Ap [m?] 0,044

Numero de orificios circulares, Ny 347

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 3.1 - Dimens6es geométricas do prato perfurado em estudo.

Prato Superior

h, =061 m

h,, = 0,038 m$ ER 'iDh“.:0,0Sm
SARA

ke m$ EE Prato Inferior

Fonte: Adaptado de Green e Perry (2008).
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Figura 3.2 - Detalhes e dimensdes geométricas do prato perfurado em estudo.

Numero de orificios: 347

d,=1,213m
L,=0,785m g

Disposicédo
Triangular

...

M
v

L,=0,925m

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Dessa forma, apds a definicdo do sistema a ser estudado, construiu-se o dominio
computacional (Figuras (3.3) e (3.4)) de acordo com a geometria fisica apresentada
anteriormente. Para este fim, utilizou-se o software Design Modeler do pacote ANSYS® 14.5.
Para critério de conhecimento, neste estudo utilizou-se um sistema de coordenadas
cartesianas com origem no centro do prato.

Figura 3.3 - Dominio computacional (a) e vista simétrica (b) do dominio computacional utilizado nas
simulagoes.

X“L :
0
|
0.200

o 0450 0.000 (m} 0.400 0,800 (m)
L ]
0.225 0.6TS 0600
(a) (b)

Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Figura 3.4 — Vista inferior do dominio computacional utilizado nas simulagdes.

0 0.300 0.600 (m) z
|

T
0.150 0.450 &

Fonte: Elaborado pelo Autor.

3.1.2 Malha Numérica

Apos a definicéo e construcdo do dominio computacional, a proxima etapa consiste na
construcdo da malha numérica. Neste estudo, as malhas numéricas utilizadas foram
construidas através do software CFX-Meshing® (versdo 14.5) do pacote da ANSYS®.

A construcdo da malha numérica € uma etapa extremamente importante durante um
experimento utilizando as técnicas de CFD. A importancia desta etapa esta no fato de que a
qualidade da malha gerada esta relacionada a qualidade dos resultados que serdo obtidos.
Dessa forma, esta etapa exige uma estratégia de analise e organizacdo do dominio
computacional de forma a serem obtidos elementos de malha com caracteristicas que
obedegcam aos critérios de qualidade. Alguns dos critérios utilizados para o conhecimento da

qualidade da malha gerada séo: aspect ratio, skewness e element quality.

O critério aspect ratio é baseado em uma relacdo das arestas, sendo o valor ideal deste
critério igual a 1. O critério skewness determina o qudo perto do ideal (equilatero ou
equiangulo) uma face ou uma célula estd. O termo skewness pode ser traduzido do inglés

como “assimetria” e, dessa forma, quanto mais proximo de zero for este valor, melhor a
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qualidade da face ou da célula. Um valor desta propriedade igual a zero, indica uma face ou
uma célula perfeita (equilatero ou equiangulo), valores na faixa de 0 a 0,25 indicam uma
qualidade excelente, valores na faixa de 0,25 a 0,50 indicam valores bons, e assim por diante.
O critério element quality é baseado na razdo do volume para o comprimento da aresta de um
dado elemento. Um valor deste critério de 1 indica um cubo perfeito e um valor de zero
indica que o elemento possui volume igual a zero ou um volume negativo. Dessa forma,
quanto mais proximo de 1 estiver este pardmetro, maior sera a qualidade do elemento.
Existem diversos outros critérios de qualidade que foram avaliados na construcdo da malha,
no entanto discutiu-se apenas 0S expostos citados por serem 0s mais conhecidos. As
informacdes anteriores e outras informacdes relacionadas as malhas numeéricas podem ser
encontradas em Ansys CFX 12.1 - Meshing Help (2009).

Além dos fatores utilizados na anélise de malhas numéricas, ainda é necessario
conhecer qual sera a influéncia da malha sobre o resultado da simulagdo. Dessa forma, como
sera apresentado no capitulo de Resultados e Discussdo, realizou-se neste estudo um teste de
sensibilidade das malhas em relacdo aos resultados, com o intuito de garantir independéncia

dos resultados em relagdo ao grau de refinamento da malha.

Dessa forma, para a geracdo da malha, dividiu-se a geometria em diferentes blocos. A
estratégia utilizada nessa divisdo consiste na necessidade de se obter uma malha com maior
grau de refinamento em regides de maior interesse. Dessa forma, devido ao fato do prato
perfurado ser circular e possuir orificios circulares, optou-se por criar um bloco de elementos
tetraédricos na regido da base do prato (bloco de 1 cm), a qual contém os 347 orificios. A
partir dai, optou-se por utilizar blocos de malha com elementos hexaédricos. Os blocos mais
préximos a base do prato receberam um maior grau de refinamento, por estarem nas regides
de maior interesse de analise. Além disso, pode-se notar que na maioria dos blocos utilizou-se
um fator de crescimento dos elementos presentes, com o intuito de se obter elementos
menores nas regides inferiores dos blocos e também com a intencdo de que a mudanca de
tamanho de elemento de um bloco para o outro ndo fosse acentuada, de modo a evitar erros
numéricos. As Figuras (3.5) e (3.6) apresentam as malhas numéricas construidas e utilizadas

neste estudo, e a Tabela (3.2) apresenta as caracteristicas das mesmas.

Assim, pode-se notar que se trata de uma malha mista, ou seja, composta por blocos
estruturados de elementos hexaédricos e um bloco ndo-estruturado de elementos tetraédricos.

Além disso, é importante observar que se trata de uma malha com nos coincidentes, na qual
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0s Nnos que fazem contato com a interface entre os blocos sdo 0os mesmo, ou seja, ndo ha
encontro de nds com faces de elementos, e apenas encontro de nds com ndés. A base do prato,
como citado anteriormente, recebeu um bloco de malha tetraédrica devido ao fato dos
elementos tetraédricos terem uma alta flexibilidade em representar geometrias complexas. Os
elementos tetraédricos da base foram construidos com tamanhos adequados de modo a
obedecer o critério da variavel y*, que é a distancia adimensional a partir da parede do prato.
Neste estudo, o critério obedecido ¢ em relacdo a funcdo de parede e ao modelo de
turbuléncia utilizado, e o calculo utilizado para a obtencéo da variavel y* juntamente com o
critério utilizado sdo apresentados no capitulo de Modelagem Matemaética. No capitulo de
Procedimento Numérico serd apresentado um item no qual s&o discutidos os diferentes tipos

de malhas e suas caracteristicas.
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Figura 3.5 - Malhas utilizadas durante o teste de independéncia de malha.

Malha 3

Malha 2

Fonte: Elaborado pelo Autor
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Figura 3.6 - Detalhes das malhas utilizadas durante o teste de independéncia de malha.
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Malha 3

xat

Malha 2

Malha 4

Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Tabela 3.2 - Propriedade das malhas utilizadas no teste de independéncia de malha.
Detalhes Malhas Numericas
Malha 1 Malha 2 Malha 3 Malha 4
Numero de Elementos 1.378.188 1.399.848 1.856.032 2.238.076
Numero de Nés 951.620 1.102.116 1.564.249 1.940.384
"Aspect Ratio" Maximo 14,986 13,386 12,555 11,875
"Aspect Ratio” Médio 2,503 2,854 2,205 1,873
""Skewness" Medio 0,209 0,169 0,151 0,147
"Element Quality" Médio 0,666 0,598 0,724 0,805

Fonte: Elaborado pelo Autor.

3.1.3 Condigdes Iniciais e de Contorno

Neste item serdo apresentadas as condicOes iniciais e de contorno utilizadas no

desenvolvimento deste estudo. A Figura (3.7) ilustra as regides nas quais essas condi¢bes

foram aplicadas. Estas condi¢des sdo utilizadas nas simulacbes para que seja possivel a

solucdo dos modelos matematicos propostos e dependem do tipo de anélise que se deseja

estudar. A condicdo de inicializacdo do dominio € apresentada a seguir. Para as condi¢des de

contorno, associou-se cada face externa da geometria a uma condicdo de contorno (boundary

condition), ou seja, definiu-se cada regido bidimensional como entrada, saida e parede.

Figura 3.7 - Regides utilizadas na aplicacdo das condigdes de contorno.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Condic¢do Inicial do dominio: Na condicdo inicial utilizada nas simulacbes do prato
perfurado, considerou-se o dominio computacional vazio em relacdo ao liquido, ou seja,
considerou-se a fragdo volumétrica de gas igual a 1 e a fragdo volumeétrica de liquido igual a
0. Dessa forma, pode-se observar o fendmeno de enchimento do prato.

Entrada de liquido: Na regido de entrada de liquido, adotou-se um perfil de velocidade

uniforme, cujo calculo da velocidade de entrada do liquido é conforme a Equacéo (3.1).

= (3.1)

Na Equacéo (3.1), o termo Q, representa a vazao volumétrica de liquido e o termo A%®

representa a area da regido de entrada da fase liquida no prato, conforme Equagdo (3.2).

Na Equacgéo (3.2), os termos h, e L, representam a altura e o comprimento de entrada
do liquido, respectivamente. Outro fator a ser observado, € a consideracdo de apenas liquido
entrando no sistema por essa regido, pois a quantidade arrastada de vapor foi considerada

desprezivel, sendo, assim, a fragdo volumétrica de liquido tendo valor unitario (£i* = 1).

Entrada de Vapor: Na regido de entrada de vapor considerou-se que a vazado massica é a
mesma em cada um dos orificios. Com base nessa consideracao, calculou-se a velocidade de

entrada do vapor em cada orificio conforme a Equacéo (3.3).

B NyAY

(3.3)

Na Equacdo (3.3), o termo Vs é a velocidade superficial do vapor baseada na area de
borbulhamento, o termo Ay representa a area de borbulhamento, o termo Ny é o nimero total
de orificios e o termo A% é a &rea de um orificio. Outro fator a observar, é a consideracéo de
apenas vapor entrar no sistema pelos orificios, pois a quantidade de liquido arrastado foi
desprezada por ser muito baixa, sendo, assim, a fracdo volumétrica de vapor tendo valor

unitario (fz" = 1).
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Saida de Liquido: Na regido de saida de liquido adotou-se uma condicdo de pressdo. Essa
condicdo de pressdo foi utilizada com o intuito de simular uma resisténcia na saida de liquido,
que na realidade existe devido ao prato inferior. Essa resisténcia implica no surgimento de
uma coluna de acumulo de liquido na saida do downcomer, sendo que neste estudo
considerou-se uma altura de coluna de liquido acumulado de 50% do comprimento do
downcomer. Na Figura (3.8) estdo representados os valores de referéncia utilizados no

procedimento de calculo apresentado a seguir.

Para a obtencdo da pressdo de saida (P,), utilizou-se a equacdo de Bernoulli, conforme
apresentada na Equacéo (3.4).

P, v? P, v?
_1+_1+21:_2+_2
Y 29

+z (3.4)
Yy 2g 2

Na Equacdo (3.4), o termo y representa o peso especifico do fluido, o qual constitui-se
pelo produto entre a massa especifica do fluido e a gravidade, sendo representado pela

Equacao (3.5).

Y = Pad (3.5)

Na Equagcdo (3.4), considerou-se a superficie no ponto 1 como estagnada (v1=0) e P; = Py..

Dessa forma, o calculo da pressdo de saida (P2) é efetuado conforme a Equacéo (3.6).

2
1%
Py = Pres + VI(Z1_ZZ)_£ (3.6)
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Figura 3.8 — Localizacdo dos pontos de referéncia para o calculo da pressao de saida do liquido.

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Lembrando que a obtencdo de P,, como dado anteriormente, fornecera o valor de uma

pressdo absoluta. Para a obtencdo de uma pressao relativa, utiliza-se a equacéo (3.7).

2
U3
Py = Prey = YI(Z1_ZZ)_5 (3.7)
Saida de Vapor: Na regido de saida de vapor, também utilizou-se uma condicdo de presséo,
especificando-se uma pressdo relativa igual a zero, ou seja, uma pressao absoluta de 1 atm,

devido a condicdo proposta por esse estudo.

Parede: Nas regides de parede, utilizou-se a condicdo de ndo deslizamento na parede

(v = 0m s~1) para os dois fluidos em questéo.

Simetria: Nao utilizou-se a condicdo de simetria (plano de simetria) para o estudo em

questdo. Dessa forma, modelou-se o prato em sua totalidade, e ndo apenas metade do prato.

Além das condicOes apresentadas anteriormente, as Tabelas (3.3) e (3.4) apresentam
outras condicOes também utilizadas. A Tabela (3.3) apresenta algumas caracteristicas

utilizadas ao longo das simulagdes para a avaliagdo da hidrodindmica do prato perfurado, e a
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Tabela (3.4) apresenta algumas caracteristicas utilizadas ao longo das simulacGes para a
avaliacdo da transferéncia de espécies quimicas ao longo do prato. Ambas as simulacfes
foram conduzidas de forma isotérmica, com ambos os fluidos a 25°C na andlise da
hidrodindmica e na andlise da transferéncia de espécies quimicas os fluidos possuindo as
temperaturas apresentadas na Tabela (3.4). Assim, todos os fluidos foram considerados

isotérmicos.

Tabela 3.3 - Condic6es operacionais e propriedades das fases na avaliagdo da hidrodindmica do prato.

Temperatura . . .
Fase |Fluidos| de Entrada Den5|d§3de Viscosidade Condigao Operacional
°C] [kg m~] [Pas]
Liquida| Agua 25 997,05 | 0,890x107 QL[m3s™Y 6,94x10°°
Gasosa | Ar 25 1,184 | 1,830x10° | Fs[ms*(kgm?)°°] 1,015

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Tabela 3.4 — Condigdes operacionais e propriedades das fases na avaliacdo da transferéncia de espécies
guimicas ao longo do prato.

Temperatura | Fracdo Massica . L e .
Fase Mistura de Entrada de Etanol na D[eknsﬁ%(]je V'S[nglg]ade D'f[l:rsllzvsl.({? de
[°C] Entrada g
Liquida | Agua/Etanol 81,65 0,785 820 0,403x10° | 6,201x10°
Gasosa | Agua/Etanol 83,75 0,812 1,292 - 1,689x10”

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Na Tabela (3.4), os valores de temperatura, fracdo massica e densidade da fase gasosa
foram utilizadas com referéncia no trabalho realizado por Noriler (2007). Os demais valores
foram calculados pelo autor deste trabalho, sendo o procedimento de calculo da difusividade
de ambas as fases apresentados no capitulo de Modelagem Matematica. Relembrando
também que as condicdes de fluxo de gas e liquido para ambas as analises foram utilizadas as
mesmas de Solari e Bell (1986) e os detalhes do procedimento numérico estdo expostos no

capitulo de Procedimento Numérico.
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3.2 Metodologia para o Processamento

O processamento das simulacbes foi realizado a partir do solver contido no Ansys
CFX 14.5, utilizando entre 30 e 35 nucleos de processamento. Todas as simulagdes foram
realizadas em estado transiente desde o inicio, com um tempo de simulacédo total de 60s para

a analise da hidrodinamica e de 40s para a analise da transferéncia de massa.

3.3 Metodologia para o Pds-Processamento

3.3.1 Metodologia de Analise

Conforme citado na revisdo bibliogréfica deste trabalho, Solari e Bell (1986)
utilizaram diversas sondas ao longo do prato com o objetivo de obter os perfis de velocidades
para cada caso estudado no trabalho citado. No total foram instaladas 25 sondas que, a partir
de técnicas fluorimétricas, possibilitaram a obtencdo das velocidades sobre o prato. As sondas
foram dispostas conforme apresentado na Figura (3.9), estando todas situadas a uma altura de

0,038 m acima da base do prato.

Dessa forma, para critério de comparagdo, o prato foi separado em duas regides, a
regido upstream e a regido downstream, conforme apresentado nas Figuras (3.9) e (3.10).
Conforme pode ser observado na Figura (3.9), a regido upstream estd situada entre 0s
sensores 5a 8 e 9al2, earegido downstream é a regido situada entre os sensores 9 a 12 e 13
a 16. Assim, apds definidas essas duas regides, construiu-se 14 linhas de medicdo para a
andlise das velocidades, sendo essas linhas localizadas exatamente nas mesmas coordenadas
(x,y,z) que as coordenadas das sondas utilizadas por Solari e Bell (1986) (Figura (3.10)).
Mais informacdes sobre essa analise serdo apresentadas no capitulo de Resultados e
Discusséo.
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Figura 3.9 - Regides e disposi¢do das sondas utilizadas no experimento de Solari e Bell (1986).
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Fonte: Adaptado de Gesit et al., (2003).

Figura 3.10 — Regides e linhas utilizadas na analise da velocidade do liquido.

X({m) = 0495 0,330 0,163 ¥ X 0163 0.330 0,495
(0.,0.00 -
I -1 R N I = R~ S o] a'm ol 29 o oD o
0 49 b oo 0o &8 0 oo 9)0 0 4 @D 0 0 g &0
L2 T A+ I - < T - T+ = B v Z’o LR <E R w R ¢ B~ v+ Z{m) =
c o9 92 0o a9 © o 0 9 o o 9 W o0 g a9 oo
4 oo ala o o |a o o a ool o g oo oa o -0.209
oo o A 'L. o 2 9 o o ale o oo poo oo q oo o0
] LBSQ;'E% a ool oa o a o o a o &le o oo
ol o o= p oo oo c o aols oo oo oo g 8 oo oo
o 4 © ¢ oloe o oo o o a o ol a o ole o a F
e o oo a oo o oo o als oo o9 [+ L+ R — 0438
o o o o|la & o jooa o a ¢ ol a a2 ofle oo a p
£ ]QO'EE'H{-?U ?ayl a o o als o0 (3} a o0
1 o e o|la ¢ ¢ o o a g ol a 2 |l o a p
ooa a9 p o a2 H e a da|ls e o0 koo oo d 2 2 o0
L I T - B < (=T S+ o 9 o o a & |o oo oo A

Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Além da analise do perfil de velocidades, outro fator importante que foi analisado foi
a altura de liquido claro. Por definicdo, a altura de liquido claro corresponde ao nivel de
liquido que estaria presente no estagio caso ndo houvesse a fase gasosa presente. Ou seja, €
definida como a altura de liquido acumulado a partir da superficie do prato, equivalente a
uma condicdo de auséncia da fase gasosa (NORILER, 2007). Dessa forma, um dos
procedimentos de célculo utilizado neste estudo foi através da média volumétrica da fracéo
volumétrica de liquido em cada bloco de divisdo da malha (geometria), conforme apresentado
na Equacdo (3.8). Lembrando que as regifes que compreendem o downcomer ndo foram

consideradas no calculo, devido a prépria definicdo desse parametro.

n
het = ) fih (38)
i=1

Na Equag&o (3.8), o termo f£%°" representa a média volumétrica da fracio volumétrica
de liquido no bloco i, h; é a altura do bloco i e n representa o numero total de blocos

utilizados no célculo.

Para a verificacdo e validacdo do pardmetro hidraulico altura de liquido claro, foram
utilizadas diversas correlacbes apresentadas na literatura. Essas correlagdes estéo
apresentadas nas Equacdes (3.9) a (3.19). Nessas equacdes, 0s termos representam: L, é 0
comprimento da represa, h,, é a altura da represa, Q. é a vazdo volumétrica de liquido, hs é a
altura de espuma, p é a densidade, h,, é a altura da crista, Vs é a velocidade superficial do
vapor, he é a altura de liquido claro e D, é o didmetro do prato.

Hofhuis (1980) apresenta em sua tese de doutorado a Equacéo (3.9), que leva em
conta diversos parametros hidraulicos do prato, e pode possuir erro relativo médio na faixa de
16%.

4
_ QL |pL 1, 1 (3.9)
hy =0,6 VS‘LW\/; h, '2p /4

25mm < h,, <100 mm
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Na Equacio (3.9), as unidades dos termos s&o: L, [m], hw [m], Q. [m*/s], p [kg/m?],
Vs [M/s], hg [m].

Solari e Bell (1986), alem de todo o estudo experimental o qual foi baseado este

estudo, apresentaram também a correlagdo mostrada na Equacéo (3.10).

he = 1,4.1072 + 0,4h,, + 2,21L,, — 0,0135F, (3.10)
E
Fs =Vs\/py (3.11)
Q
L, = L (3.12)

[(Ly + Dy)/2]

Nas Equacdes (3.10) & (3.12), as unidades dos termos s&o: Ly, [m], hy [m], QL [m¥s], p
[kg/m®], Vs [m/s], he [m], D, [M].

Bennett et al. (1983) apresentaram a correlagdo apresentada na Equacédo (3.13), que
pode possuir erro relativo médio na faixa de 6%.

» o \"
hcl = fLmedlo hw + C (m) (313)
Lwf{
C = 0,0327 + 0,0286 exp(—137,8h,,) (3.14)

Nas Equacdes (3.13) e (3.14), as unidades dos termos sdo: L, [m], hy [m], Q.
[m3/minuto], p [ka/m?], Vs [m/s], hg [m].

Colwell (1981) propds a correlacdo apresentada na Equacédo (3.15), que pode possuir
erro relativo médio na faixa de 7%. Apenas lembrando que esta correlacdo necessita de um
processo iterativo para a obtencdo da altura de liquido claro. A Equacdo (3.15) deve ser

utilizada em conjunto com as Equaces (3.16) a (3.18).

2/
médio 1/2 3
e 2o,

o (3.15)
Cd Lw

hg = fLmédiOhw +7,3
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h h
C, =061+ 0,08hﬂ; th <8135 (3.16)
w w
h, \" h
C, = 1,06 (1 + —W) ; ~f - 8135 (3.17)
hcf hw

Nas Equacfes (3.15) a (3.18), as unidades dos termos séo: L, [m], hy, [mm], Q.
[dm®/s], p [kg/m?], Vs [m/s], he [mm] e how [mm].

Os erros envolvidos nas equacOes apresentadas anteriormente estdo apresentados no
estudo de Colwell (1981) e Noriler (2007). A equacéo utilizada para a obtencdo desses erros é
apresentada em Colwell (1981) e é mostrada na Equacéo (3.19).

N
Z |hcl,predito - hcl,medidol (3.19)
i=1

hcl,medido

£ 1
IO =

Na Equacdo (3.19), 0s temos hc predito € Nermeaido SA0, respectivamente, as alturas
de liquido claro preditas pelas correlacbes e observadas por experimentos fisicos, e N € 0

namero de pontos utilizados.

Para a avaliacdo da eficiéncia do prato, que sera discutida no capitulo de Resultados e
Discussao, utilizou-se o célculo de eficiéncia proposto por Murphree (1925). As Equacgdes
(3.20) e (3.21) sdo as eficiéncias de Murphree baseadas nas fases vapor e liquida,
respectivamente. Os termos utilizados nessas equacfes sdo apresentados na Figura (3.11).
Essas equacOes relacionam, para cada fase, as composi¢des das correntes que entram e saem
do estagio e a composicdo que a corrente de saida teria caso fosse atingido o equilibrio
liquido-vapor sobre o prato. Conforme afirma Barros (1997), a eficiéncia de Murphree
relaciona o comportamento do prato real com o de um prato ideal através do grau de contato
entre as fases, admitindo-se que o liquido esteja completamente misturado sobre o prato.
Barros (1997) ainda cita que, na prética, as eficiéncias para a fase vapor e liquida fornecem
valores diferentes para 0 mesmo estégio real e, dessa forma, a literatura trabalha mais com a

aplicacdo da eficiéncia da fase vapor, a qual sera avaliada nesse estudo.
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Figura 3.11 — Representagdo esquematica do prato de destilacao para a avaliagdo da eficiéncia de prato.

X1,
Descricio:

¥ij X - Fragiio Molar dej na Fase Liquida
Y - Fragio Molar dej naFase Vapor
K - Constante de Equilibrio
e 1 - Estagio

i - Components

Fonte: Adaptado de Barros, (1997).

mv _ Yij ~ Vitij

b= 3.20

v Yij — Yi+1,j (3:20)
x'—l . — xi .

Eff = ———= 3.21

Y Y (320

Nas Equacdes (3.20) e (3.21), tem-se que: y;.q ; € a fragdo molar do componente j na
fase vapor que entra no prato, y; ; é a fragdo molar do componente j na fase vapor que sai do
prato, x;_;; € a fracdo molar do componente j na fase liquida que entra no prato, x;; € a
fracdo molar do componente j na fase liquida que sai do prato, o termo y;; € a fragdo molar
do componente j na fase vapor em equilibrio com o mesmo componente na fase liquida que
sai do prato, e 0 termo x;; € a fragdo molar do componente j na fase liquida em equilibrio

com 0 mesmo componente na fase vapor que sai do prato.

No entanto, como citado na revisdo de outros modelos (equilibrio e ndo-equilibrio)
sabe-se que na préatica ndo ocorre a mistura completa e nem perfeita entre o liquido e o vapor
durante o escoamento sobre o prato. Assim, conforme analisa Barros (1997), como efeito
dessa ndo-idealidade ocorrem regifes de contato liquido-vapor em diversas regides do prato

que possuem diferentes concentragdes tanto da fase vapor quanto da fase liquida. Dessa
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forma, € possivel ocorrer certos locais nos quais o vapor abandona o prato com uma
composicao mais rica no componente mais volatil em relacdo a outros locais. Com isto em
mente, surgiu o conceito de eficiéncia no ponto, fornecendo a possibilidade de avaliar a
eficiéncia ao longo de diversos locais do prato.

A eficiéncia de Murphree no ponto é uma relagcdo de grande importancia e fornece
valores de eficiéncia com maior fidelidade, pois possibilita analises locais de eficiéncia de um
prato. West et al. (1952) propos a aplicacdo da eficiéncia de Muphree em pontos sobre o

prato, conforme a Figura (3.12) e Equacdo (3.22).

Figura 3.12 — Representa¢do esquematica do prato de destilagdo para a avaliacdo da eficiéncia de ponto.

Xil,j
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e

¥il.j

Fonte: Adaptado de BARROS (1997).

Yij — Yi+1,j
EPonto — *J )] 3.22
o6 Yij ~ Vi+1j (3.22)

Os termos presentes na Equacdo (3.22) possuem 0s mesmos significados que 0s
termos apresentados na Equacéo (3.20), com a excecdo de que agora a analise é para o ponto.
Assim, o termo y;; € a fragdo molar do componente j na fase vapor em equilibrio com o

mesmo componente na fase liquida que sai do ponto no prato i.
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Assim, West et al. (1952) sugerem a subdivisdo do prato em varios subdominios
(pontos) nos quais serdo aplicados a eficiéncia de Murphree, constituindo assim a eficiéncia
pontual do prato. Esta € a relacdo de maior fidelidade no estudo e previsdo da eficiéncia
(NORILER, 2007). Com esse intuito, subdividiu-se o prato em onze subdominios na direcéo
do escoamento da fase liquida (sentido positivo do eixo z), com comprimentos iguais a
0,07136 m (sendo 11 x 0,071364m = 0,785m, que € o caminho percorrido pelo liquido sobre
o0 prato desde a entrada até a represa). O célculo da fragdo massica de etanol na fase liquida
foi realizado a partir da média (baseada em area) na saida de liquido de cada subdominio, e
para a fase vapor utilizou-se a media da fracdo massica de etanol na regido correspondente a
saida de vapor do respectivo subdominio.

Com o intuito de analisar os valores de eficiéncia obtidos através das simulacdes
computacionais, comparou-se os resultados com o trabalho de Oliveira (2014) e com a
correlacdo empirica proposta por van Winkle et al. (1972) apud Sinnott e Towler (2009), e é

apresentada nas Equacdes (3.23) a (3.27).

EMV = 0,07 Dgo'l4 Sc025 Re0.08 (3.23)
Dg = —% 3.24
g u Vs (3:24)
259
Sc = 3.25
pLD,, ( )
thspV
Re = 3.26
u,(FA) ( )
Ay
(FA) = — (3.27)
Ac

Nas Equacdes (3.23) a (3.27), tem-se que: Dg representa 0 nuimero de tensdo
superficial, o; é a tensdo superficial da fase liquida, Sc € o nimero de Schmidt da fase
liquida, D, é a difusividade do liquido, (FA) é definido como uma area fracionada, Ay € a

area perfurada e A, € a &rea da se¢do transversal da coluna.
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Em relacdo ao didametro de bolha, considerada neste estudo como sendo constante,
utilizou-se a Equacao (3.28) proposta por Davidson e Schiiler (1960) apud Hofhuis (1980). O
didmetro de bolha é uma propriedade extremamente importante em escoamentos
multifasicos. Ao longo de um escoamento multifasico, as bolhas podem se apresentar com
diferentes morfologias e diferentes escalas de comprimento. Assim, devido a dificuldade em
abordar essa propriedade, optou-se por utilizar o modelo Particle Model, conforme sera
apresentado adiante, que considera as bolhas esféricas e com didmetro caracteristico

constante.

2/5

A
dpps = 1,23 g~/5 p*/® (VS A—C) (3.28)
B

Sendo: dgps € 0 diametro de bolha segundo Davidson e Schiler (1960), p é o
espacamento entre os orificios na disposicao triangular, A, € a area da secédo transversal da

coluna, Ay é a area de borbulhamento e V; é a velocidade superficial da fase gasosa.

Assim, conforme define Hofhuis (1980) apud Oliveira (2014), o didmetro médio de
Sauter é a metade do didmetro de bolha obtido pela Equagdo (3.28). Dessa forma, neste

estudo utilizou-se um diametro médio de bolha no valor de 35 mm.



4 MODELAGEM MATEMATICA

O objetivo deste capitulo é apresentar a formulacdo matematica do escoamento
multifidsico contido neste estudo. Alguns itens desse capitulo serdo discutidos
detalhadamente, de forma a apresentar importantes conceitos envolvidos na modelagem de

escoamento multifasicos.

4.1 Consideracdes Assumidas

No desenvolvimento do modelo matematico utilizado neste estudo foram utilizadas

algumas considerac@es, as quais sdo apresentadas a seguir.

4.1.1 Modelo Heterogéneo

Neste estudo foi utilizado a modelagem para um modelo heterogéneo. No modelo
homogéneo, como o0 modelo proposto por Noriler (2003), a transferéncia de quantidade de
movimento entre as fases € considerada muito alta, ou seja, o coeficiente de arraste é
considerado infinito e, dessa forma, ambas as fases continua e dispersa compartilham um
mesmo campo de velocidade, contrabalanceado pelas fracdes volumétricas. No entanto, neste
trabalho, utilizou-se 0 modelo heterogéneo, no qual cada fluido possui seu préprio campo de

variaveis e a interacdo entre os fluidos ocorre na interface fluido-fluido.
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4.1.2 Hipotese do Continuo

Sabe-se que todos os fluidos s&o compostos por moléculas em constante movimento.
No entanto, em geral, nas aplicacdes de engenharia, o interesse estd nos efeitos medios ou
macroscopicos de muitas moléculas, pois séo esses efeitos macroscopicos que geralmente sao
percebidos. Dessa forma, trata-se um fluido como uma substéncia infinitamente divisivel, um
continuo, e deixa-se de lado o comportamento das moléculas individuais. Consequentemente,
devido a hipdtese do continuo, cada propriedade do fluido € considerada como tendo um
valor definido em cada ponto do espaco e, dessa forma, as propriedades dos fluidos como
massa especifica, temperatura, velocidade etc., sdo consideradas func¢des continuas da
posicao e do tempo (FOX e MCDONALD, 2004).

4.1.3 Interpenetrabilidade entre as Fases

Na hipotese da interpenetrabilidade entre as fases, considera-se, num mesmo instante,
que as fases ocupam o mesmo volume no espaco. Assim, as propriedades conservaveis de
uma fase coexistem com suas analogas de outras fases, em um mesmo ponto do espaco-
tempo, implicando que as caracteristicas de transporte de todas as fases presentes podem ser
mensuradas matematicamente ao mesmo tempo e em um mesmo ponto no espaco (NORILER,
2007).

4.1.4 Incompressibilidade

No presente trabalho, é estudado apenas um estagio de equilibrio, o que implica em
pequenas variacdes de pressdo, o qual pode-se assumir que a massa especifica dos fluidos
permanece relativamente constante no seu escoamento ao longo do estagio, considerando-se

assim, o escoamento como incompressivel.

4.1.5 Fase Liquida Turbulenta

Neste trabalho considerou-se a turbuléncia apenas para a fase liquida. Isto devido ao
fato de a turbuléncia na fase liquida ser mais vigorosa que a turbuléncia na fase vapor,
sobressaindo-se. Os efeitos de turbuléncia sédo, dessa forma, transferidos para a fase gasosa

através da transferéncia de quantidade de movimento entre as fases (NORILER, 2007).
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4.1.6 Predominancia da Forca de Arraste

No tratamento de mais de uma fase, uma fase ira exercer influéncia sobre a outra,
sendo essa interacdo representada pelas forcas interfaciais. No caso do escoamento bifasico
que ocorre em pratos perfurados, as fragbes volumétricas de ambas as fases sdo
aproximadamente equivalentes ao longo do inventério liquido, e assim assume-se que a forga
de arraste predomina sobre as demais forcas, sendo a Unica forca interfacial assumida no
modelo deste estudo. Lembrando que a forca de arraste é a forca exercida pelo fluido sobre

um corpo imerso ou pelo corpo imerso sobre um fluido.

4.1.7 Transferéncia Liquida de Massa entre as Fases por Conveccao é
Considerada Nula

Ao longo de um estdgio de destilacdo, ocorre a vaporizacdo de parte do liquido
presente no prato e a condensagao de parte do vapor sobre o prato. Estes fendmenos ocorrem
ao longo de todo o0 processo e simultaneamente, representando a transferéncia de massa entre
as fases por conveccdo. Dessa forma, esta consideracdo compreende que os fendmenos de
vaporizacao e de condensacdo sdo equivalentes, ou seja, a quantidade de fluido evaporada € a
mesma que a quantidade de fluido condensada, resultando em uma troca liquida de massa

nula por convecgao.

4.2 Abordagem Matematica

No desenvolvimento deste trabalho foi utilizada uma abordagem heterogénea
Euleriana-Euleriana. No que diz respeito aos modelos homogéneos e heterogéneos, além da
diferenca de o modelo homogéneo tratar 0 escoamento apenas como uma Unica fase e o
modelo heterogéneo em duas ou mais fases, ha também, consequentemente, a maneira em se

tratar os campos de velocidades, além de outras diferencas.

Nos modelos homogéneos é considerado apenas um unico campo de velocidades para
todas as fases representando a velocidade média da mistura multifasica. Um exemplo de
aplicacdo deste procedimento é para dispersdes muito finas de particulas, nas quais a fase

dispersa € arrastada com a mesma velocidade que a fase continua (PALADINO, 2005).
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Nos modelos heterogéneos sdo considerados dois ou mais campos de velocidades, ou
seja, sdo considerados campos de velocidades diferentes para cada uma das fases. Com a
evolucdo dos computadores digitais, 0s escoamentos dispersos passaram a serem resolvidos a
partir do modelo de dois fluidos, exceto, por exemplo, em casos de dispersdes muito finas

onde a hipotese de homogeneidade de velocidades passa a ser valida (PALADINO, 2005).

Além da classificagio de uma abordagem como citado anteriormente, outra
classificacdo diferencia os modelos em duas abordagens conforme a maneira de se tratar a

fase dispersa, sendo a abordagem Euleriana-Euleriana e a abordagem Euleriana-Lagrangeana.

Na abordagem Euleriana-Euleriana, ambas as fases, dispersa e continua, sdo
consideradas como meios continuos, no qual um sistema de referéncia Euleriano é utilizado
para a deducdo das equacbes governantes. Dessa forma, nota-se que esta abordagem é
adequada para escoamentos multifasicos onde as fases estdo misturadas e as velocidades

relativas entre fases sdo consideraveis (PALADINO, 2005).

Na abordagem Euleriana-Lagrangeana, para cada particula é resolvida uma equacéo
da conservacao de momento em um sistema de referéncia que se movimenta com a particula,
referencial Lagrangeano. Assim, um sistema de equagdes de conservacdo (massa, momento,
energia e espécies quimicas) € resolvido para a fase continua, e a partir do campo de
velocidades obtido, sdo calculadas as forcas exercidas sobre as particulas dispersas e obtidas
as trajetorias dessas particulas. Assim, nota-se que esta abordagem é restrita para sistemas
dispersos e com baixa fragdo volumétrica da fase dispersa, pois serdo necessarias a mesma
quantidade de equac¢des conforme o nimero de particulas presentes. Ressaltando que, quando
as particulas sdo muito pequenas, mesmo que haja uma baixa fracdo volumétrica da fase
dispersa, 0 numero de particulas sera muito grande e, consequentemente inviabilizara a
utilizacdo deste modelo, devido ao elevado nimero de equagdes que surgirdo (PALADINO,
2005).

A definicdo de um sistema de referéncia Euleriano (Figuras (4.1) e (4.2) (a)) e de um
sistema de referéncia Lagrangeano (Figuras (4.1) e (4.2) (b)) esta a seguir. Na Figura (4.3)

segue um esquema das abordagens citadas anteriormente.



4. Modelagem Matematica - Abordagem Matematica

Figura 4.1 - Volume de controle finito. Sendo: a) Referencial Euleriano, no qual o fluido se move através

do volume de controle fixo; b) Referencial Lagrangeano, no qual o volume de controle se move
juntamente com o fluido.

*J//_V”;S:;:ﬁcie de Controle 8

Volume de Controle V

T
(a) (b)

Fonte: Adaptado de Anderson, (1995).

Figura 4.2 - Elemento de fluido infinitesimal. Sendo: a) Referencial Euleriano, no qual o fluido se move

através do elemento de fluido fixo; b) Referencial Lagrangeano, no qual o elemento de fluido se move
juntamente com o fluido.

‘“‘-h--._.___'__/_/’/' —— -—-—/
dv
Volume dV
X“-"‘gf T nd y

e ‘_"_'_'"*L—\

(a) (b)

Fonte: Adaptado de Anderson, (1995).

Figura 4.3 - Classificagdo das abordagens para escoamentos multifsicos.

—I Modelos i
Homogéneo Nio Homogéneo
(Um campo de (Varios campos de|
velocidades) velocidades)
o A . . . Euleriano- Euleriano-
. Euleriano Lagrangeano
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2 )

Fonte: Adaptado de Paladino, (2005).
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4.3 Equacdes Governantes e Constitutivas

A fluidodindmica computacional é fundamentalmente baseada nas equacdes
governantes. Estas equagOes representam matematicamente as afirmacdes provenientes das
leis de conservacao da fisica. Entre estas equagdes pode-se citar: a equacao da continuidade,
que representa a conservacdo da massa, as equacdes de Navier-Stokes, que representam
equacOes de balanco para a quantidade de movimento e a equacao da energia, que representa
a conservacdo da energia. Além das equacBes governantes, muitas outras equacles estdo
implementadas, ou podem ser implementadas, nos codigos de CFD, tais como as equacdes de
turbuléncia, modelos desenvolvidos para a transferéncia de massa, para a transferéncia de
energia, entre outras, para auxiliarem na resolucdo de indmeros fendmenos presentes na

engenharia.

Neste item, sdo apresentadas as equacdes utilizadas neste estudo, ressaltando que o
subscrito « representa a fase liquida, tratada aqui como a fase continua, e o subscrito j
representa a fase vapor, tratada aqui como a fase dispersa. Algumas equacdes serdo
apresentadas para uma fase o qualquer com o intuito de enfatizar que essas equagdes sao

validas para quaisquer fases de um escoamento multifasico.

4.3.1 Equacédo da Continuidade

A equacdo da continuidade € a equacdo representativa da conservacdo da massa no
sistema em questdo. A conservacdo da massa diz que a massa ndo pode ser criada € nem
destruida. A equacdo da continuidade, escrita para uma fase a qualquer, é dada pela Equacao
(4.1) (ANSYS CFX 14.0 — Solver Theory Guide, 2011).

NFp

0
= (ab) + V- (fuPe¥a) = Susa + BZ g 41

Sendo: f ¢ a fragdo volumétrica, p é a massa especifica, v € 0 vetor velocidade, Sys € 0
termo de fonte de massa, e 'y € 0 termo de taxa de transferéncia de massa entre as fases por
unidade de volume do sistema. No presente estudo, o termo de fonte de massa Sys € nulo,

devido a ndo ocorréncia de reagdes quimicas ou outro tipo de fonte de massa.
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4.3.2 Equacédo da Quantidade de Movimento

A equacdo da quantidade de movimento é proveniente da segunda lei de Newton, a
qual afirma que a resultante das forcas atuando em um sistema € igual a taxa de variacdo de
momento do sistema. A equacdo de conservacao da quantidade de movimento, na sua forma
vetorial, para uma fase a qualquer é apresentada na Equacdo (4.2) (ANSYS CFX 14.0 -
Solver Theory Guide, 2011).

0
a(fapava) +V: [fa(pava ® v“)]

= VP + V- (f,TI) (4.2)

+ Z(Fazvﬁ — I 0a) + Sy + M,

Sendo: P a pressdo, T é o tensor efetivo, (I Vp - T o Vo) © (T pe Va - Tap Vp)
representam a transferéncia de momento devido a transferéncia de massa entre as fases, Sy é
a fonte de momento e M séo as forcas interfaciais atuando nas fases devido a presenca da outra

fase.

O tensor efetivo, T, é relacionado a difusdo e & dispersdo das propriedades devido
aos efeitos de turbuléncia. Assim, o tensor efetivo pode ser escrito como uma combinacao
entre o fluxo difusivo e fluxo turbulento (NORILER, 2010). Na Equacédo (4.3), escrita para
uma fase a qualquer, o sobrescrito “turb” indica o fluxo turbulento, enquanto o fluxo difusivo

é representado sem o sobrescrito.

T = T, + Tt2D (4.3)

Considerando ambos os fluidos como fluidos Newtonianos e a hipoOtese da
viscosidade turbulenta, a qual assume que as tensdes de Reynolds sdo proporcionais aos
gradientes de velocidade média, os tensores efetivos podem ser escritos como apresentado
nas Equacdes (4.4) e (4.5).
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2
1) = —u Wva+ 0v) + G — k) (V028 (4.4)

De acordo com Bird et al. (2004), para o caso de fluidos incompressiveis ou
escoamentos com pouca variacdo de pressdao, como € 0 caso deste estudo, tem-se que
(V-v,) = 0, e portanto os termos que contém a viscosidade dilatacional k e o tensor unitario
6 sdo igualmente descartados, ndo sendo, portanto, discutidos neste estudo. Dessa forma, a
Equacdo (4.4) se torna a Equacéo (4.5).

T = —u Ve + (Pv )] (45)

A viscosidade efetiva, u°™, pode ser combinada com a viscosidade molecular (p) e

turb

com a viscosidade turbulenta (u™), proveniente dos efeitos gerados pela turbuléncia, como

apresentado na Equacéo (4.6).

U’ = po + ulr (4.6)
Além disso, o termo Sy, da Equacéo (4.2), esta relacionado as forcas externas atuando
sobre o fluido, sendo representado pela Equacdo (4.7). Sendo g o termo da aceleragédo

gravitacional em sua forma vetorial.

SM,a = faPad (4-7)

4.3.3 Equacéo de Conservagao das Especies Quimicas

As equacOes de balanco para as espécies quimicas representam a conservacao das
espécies quimicas presentes no sistema em questdo. Nas equacdes apresentadas a seguir, 0
indice A representa um componente genérico. Os dois Ultimos termos do membro direito da
Equacdo (4.8), representam a transferéncia de massa entre as fases. O segundo termo do
membro direito dessas equagOes representa a transferéncia de espécies quimicas por acdo

molecular (difusiva), que é originada devido a uma diferenca de potencial quimico em cada
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fase. Ja o terceiro membro do lado direito da equacéo, representa a transferéncia de espécies

quimicas devido a conveccao, ou seja, devido ao movimento macroscépico do fluido.

Devido ao fato de neste trabalho haver a consideracdo de que a massa total transferida
da fase liquida o para a fase vapor B ser igual a massa total da fase 3 para a fase a, ou seja, a
transferéncia liquida de massa por convecgdo de uma fase para outra ser nula, esse terceiro
termo se anula. No entanto, a transferéncia devido a diferenca de potencial quimico
(movimento molecular do fluido), ndo se anula, sendo este o termo (0 segundo termo) a ser
analisado na modelagem tratada neste trabalho. O estudo apropriado desse termo de
movimento microscopico é o termo que fornecera a precisdo na analise da eficiéncia de

separacao no processo de destilacéo.

9]
a(fapayAa) +V- (fa(pavayAa - paDAa(VyAa)))

Nr Nr (48)
= Spa + Z Yc;qﬁ + Z(M;B Yap — Mﬁ-l’-ayAa)
B=1 B=1

Sendo: Y a transferéncia de espécies quimicas entre as fases, y é a fracdo massica, D é
a difusividade, Sa é a fonte do componente A na fase em questdo € (M*4p Yap - Mgy Yao)
representa a transferéncia de espécies quimicas entre as fases devido a transferéncia de massa

entre as fases.

4.3.4 Equac0es de Restricao

Para 0 escoamento multifasico em estudo, a seguir sdo apresentadas as equacfes de
restricdo (ANSYS CFX 14.0 — Solver Theory Guide, 2011).

4.3.4.1 Restri¢édo de Pressao

Na restricdo de pressdo, considera-se que todas as fases compartilham o mesmo

campo de presséo, de acordo com a equacao (4.9).

P,=P,a=1,..Ng (4.9)
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4.3.4.2 Restricado de Volume

Na equacdo de restricdo de volume, considera-se que as fracGes volumétricas de

liquido e vapor estdo relacionadas conforme Equacéo (4.10).

Z f,=1 (4.10)

4.3.4.3 Restri¢cdo de Massa

Na restrigdo de massa, a fragdo massica do componente A na fase o, yaq, €
relacionada de acordo com a Equacédo (4.11), sendo N; 0 nimero de componentes presentes

na fase o.
Nc¢
Z Yae = 1 (4.12)
A=1

4.3.5 Equac0es para o Fechamento do Modelo

O modelo apresentado até aqui ainda possui graus de liberdade, ou seja, ainda ha
termos que precisam ser definidos por equagdes constitutivas para que seja possivel a
resolugdo do modelo. As equacdes constitutivas adicionais requeridas estdo relacionadas aos
termos de transferéncia na interface de espécies quimicas, momento e espécies quimicas,

além do termo relacionado ao modelo de turbuléncia, o qual sera tratado no item Turbuléncia.

4.3.5.1 Equacdo Constitutiva para a Transferéncia Interfasica de
Momento

A transferéncia de momento na interface, Mg, ocorre devido a forcas interfaciais
agindo em cada fase, devido a interacdo com a outra fase. A forca total agindo sobre a fase a
devido & interagdo com a fase S é denotada por My, e € expressa conforme a Equacdo (4.12)
(ANSYS CFX 14.0 — Solver Theory Guide, 2011).
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M = z Mg (4.12)

E possivel notar que as forcas interfaciais entre as duas fases sdo iguais e opostas,
consequentemente a soma das forcas de interface é nula, conforme Equacéao (4.13).

Maﬁz_MﬁaﬁzMazo (413)
a

A forca de interface total agindo entre as duas fases pode se apresentar devido a varios
efeitos fisicos independentes, como apresentado na Equacéo (4.14).

Mag = MBg + My + MESE + MUN + MIB + Mg + - (4.14)

As forgas indicadas na Equacdo (4.14) representam, respectivamente, a partir do
primeiro termo do membro direito, a for¢a de arraste na interface, a forca de sustentagéo, a
forca de lubrificacdo da parede, a forca de massa virtual, a forca de dispersao turbulenta e a

forca de pressao de solidos.

Conforme a consideracdo adotada neste estudo, a qual assume a predominancia da
forca de arraste, por ser esta a forca de maior importancia nos escoamentos multifasicos de

estagios de destilacdo, sera apenas esta forca a ser utilizada e detalhada a seguir.

A Equacdo (4.15) é utilizada para modelar a forga de arraste na interface agindo sobre

a fase continua (a) devido a fase dispersa (B).

Mg = ) (v — va) (4.15)

Nota-se que C,s = Cp.. Assim, a soma sobre todas as fases de todos os termos de
transferéncia na interface é nula. Na Equacéo (4.15), ¢ representa o coeficiente volumétrico

de transferéncia de momento devido ao arraste e (v, — Vg) € a velocidade relativa do fluxo.

A forca total de arraste € mais convenientemente expressa em termos do coeficiente

de arraste adimensional Cp, conforme Equacéo (4.16).
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c D
D= 1 (416)
ipa(va —vg)?Ap

Na Equacdo (4.16) o termo D representa a magnitude da forca de arraste e Ap, neste

caso, é a &rea projetada por uma Unica particula na direcdo do escoamento.

Para particulas esféricas, assumindo neste estudo essa aproximacao para as bolhas, 0s
coeficientes volumétricos ¢ podem ser avaliados analiticamente. A area projetada por uma
Unica particula na direcdo do escoamento, Ap, € 0 volume de uma Unica particula, Vp, sdo
calculados pelas EquacGes (4.17) e (4.18). Nessas Equacdes, o termo d representa o diametro

caracteristico da particula.

wd?

— 4.17

Ap = — (4.17)
wd3

Vp = — (4.18)

O nimero de particulas por unidade de volume, ny, € dado pela Equacéo (4.19).

fo _ ofp
ny = 719 = Td3 (4.19)
O arraste exercido por uma Unica particula sobre a fase continua (liquida) é dado pela
Equagéo (4.20).

1
M, = ECDpaAplvﬁ — Vo| (Vg —vy) (4.20)

Dessa forma, o arraste total por unidade de volume na fase continua (liquida) é dado
pela Equacdo (4.21).

3¢,
Mqg = n,M, = ijﬁpalvﬁ — Vo| (Vg —vy) (4.21)

Comparando as Equagdes (4.21) e (4.15), chega-se a Equacao (4.22).
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3C
@ _2=b
Caﬁ —ijﬁpa|vﬁ—va| (422)

na qual Cp € o coeficiente de arraste.

No estudo desenvolvido por Krishna et al. (1999c), uma correlagéo foi proposta para
estimativa do coeficiente de arraste para escoamentos em regime de intenso borbulhamento,
como ocorre nos escoamentos em pratos perfurados de destilagdo. A correlagdo proposta é
apresentada na Equacdo (4.23). Novamente, vale ressaltar, o fato de que neste estudo o

subscrito o representa a fase liquida e o subscrito /5 representa a fase vapor.

_fpa_pﬁ 1

b—3 Pa 9%s |vslip|2

(4.23)

na qual dg (ou d) é o didmetro de bolha da fase discreta, que nesse caso € uma estimativa para
o diametro de bolha, vgip € a velocidade de deslizamento das bolhas e pode ser estimado a
partir da velocidade superficial do gas (Vs) e da fracdo de volume média do gas na regido de

borbulhamento, de acordo com as Equacdes (4.24) e (4.25).

Vs
Ustip = fﬁmédio (4.24)
Ve = g—ﬁ (4.25)

nas quais Qy € a vazdo volumétrica de vapor e Ag é a area de borbulhamento do prato.

O célculo da fracdo de volume médio do gas sera realizado por intermédio da
correlacdo de Bennett et al. (1983), apresentada nas EquacOes (4.26) e (4.27) para ambas as

fases.

0,91

médio = oxp -12,55 | v 7 [—LE (4.26)
Pa-Pp
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0,91

médio 2| Pp
=1— exp|—12,55 | V. (4.27)
T s /pa_ Pp

Ao substituir as Equactes (4.23) e (4.24) na Equacdo (4.21), obtém-se a Equacéo
(4.28).

1
My = fﬁ(pa— pﬁ)QT |”ﬁ — v, (Vg —vq)

‘ e (4.28)
fﬁmédio

No entanto, 0 modo como a Equacdo (4.28) é apresentada, implica em dificuldades
numeéricas devido ao fato da possibilidade da fragdo volumétrica de gas ou liquido ser zero
em algumas regides. No entanto, a partir de manipulacdes algébricas, pode-se superar este
problema, como multiplicar pela fracdo volumétrica de liquido e dividir pela fracdo
volumétrica média de liquido. A partir dessas operacdes, obtém-se a Equacdo (4.29), mais

apropriada para 0 uso em questao.

1
Mg = f3fo(Pa-Pp)g s———||vp — va| (Vg —v,) (4.29)
a

1
‘#
fﬁmedlo

A partir da Equacéo (4.29), vale ressaltar o importante resultado de que o coeficiente
de transferéncia de momento se torna independente do diametro de bolha dg. Este resultado é
de fundamental importancia devido a grande dificuldade em se estimar com precisdo o

didmetro representativo de bolha dg, tanto devido ao tipo de escoamento em pratos

perfurados de destilacdo, quanto devido a ndo total esfericidade das bolhas formadas.

4.3.5.2 Equagdes Constitutivas da Transferéncia Interfasica de Massa

Na Equacéo (4.30), o termo I, representa a fonte de massa por unidade de volume

para o interior da fase o devido a transferéncia de massa na interface.
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Np
Iy = Z Tap (4.30)
B=1

A taxa de escoamento de massa por unidade de volume, que se desloca da fase
continua liquida « para a fase dispersa vapor f, pode ser representada da forma apresentada

na Equacéo (4.31).

Np

Lop = —Ipq = Z Ir,=0 (4.31)

a=1

De forma a conhecer a dire¢cdo do fendmeno de transferéncia de massa, pode-se

representar /-, da forma como apresentado na Equacdo (4.32).
g = Ty — I, (4.32)

Na Equacédo (4.32), os termos Fa} e F[;; representam a taxa massica positiva por

unidade de volume da fase « para a fase f e da fase f para a fase «, respectivamente. Esses

termos também possuem a seguinte propriedade, F(;‘B >0e Fga > 0.

Para a transferéncia de massa através da interface, é conveniente expressar a taxa de
escoamento de massa por unidade de volume, em termos de fluxos massicos, como

apresentado na Equacdo (4.33). Na Equacéo (4.33), o termo m,z € a taxa de escoamento de
massa por unidade de area interfacial, da fase B para a fase a, e 4,5 € a densidade de area

superficial entre as fases.

Os termos de fonte de massa que afetam a equagdo da continuidade, I, sdo referidos
como fontes primarias de massa. No entanto, pode ser observado claramente que, se
transferéncia de massa ocorre entre as fases, entdo essa transferéncia também induz fontes

adicionais entre todas as outras equacOes de transporte. Estas sdo referenciadas como fontes
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secundarias, ou fluxos secundarios, devido a transferéncia de massa. A forma padrédo da fonte
secundaria para uma varidvel transportada @, transportada de uma fase g para uma fase a, é
apresentada na Equacdo (4.34). Sendo o termo Sy, encontrado nas equacOes descritas

anteriormente.

Np
Sua = ) (150 ~ 1) (434
p=1

Dessa forma, como citado por Noriler (2007), no processo de transferéncia de massa
entre as fases em pratos de destilacdo, a taxa liquida de massa que atravessa a fase pelo
movimento convectivo do fluido pode ser considerada nula, pois os fendmenos de
condensacdo e vaporizagdo se equilibram. Porém, deve-se observar que a taxa liquida das
propriedades devido a vaporizacdo e a condensacdo ndo se anula, pois, por exemplo, a
entalpia de vaporizacao e a entalpia de condensacdo ndo sdo as mesmas. Consequentemente,
devido a transferéncia de massa por esses processos convectivos, haverd uma taxa liquida de
transferéncia de energia entre as fases. No entanto, devido a baixa diferenca de temperatura e
de pressdao que ocorre ao longo de um prato de destilacdo, pode-se negligenciar esta
transferéncia de energia devido a transferéncia de massa. Adota-se também, como hipétese
simplificadora neste estudo, como pequena a influéncia do movimento de massa total entre as
fases sobre a conservacdo das propriedades e, portanto, negligencia-se o termo de
transferéncia de massa total entre as fases nas equacgdes, assumindo-os como nulos. Esta
hipbtese é fundamentada no fato de que, além dos baixos gradientes de pressdo e temperatura,
é baixo também o gradiente de fracdo massica dos componentes nas fases ao longo de um

prato de destilagéo.

4.3.5.3 Equacges Constitutivas para a Transferéncia de Espécies
Quimicas

Da mesma forma como o termo de transferéncia de momento entre as fases foi tratado
anteriormente, o termo de transferéncia de espécies quimicas entre as fases é tratado nesta
secdo. O termo Y, de transferéncia de especies quimicas entre as fases, o qual aparece na
Equacdo (4.8) (transferéncia de espécies quimicas), pode ser definido conforme apresentado

na Equacdo (4.35). Nesta equacéo, o termo kS representa o coeficiente de transferéncia de
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espécies quimicas na fase o, A, representa a area interfacial e y 4, Y. representam as fragoes

massicas do componente A na interface com a fase £ e no seio da fase «, respectivamente.

Nf Nf
Z Yozqﬁ = - z kccz Aaﬁpa (yAas - yAa) (4-35)
B=1 B=1

Para 0 caso de um sistema bifasico, no qual se encaixa o sistema em estudo, com a
fase o sendo a fase liquida, e a fase 8 sendo a fase vapor, pode-se escrever as Equacdes (4.36)
e (4.37).

Z = (4.36)

Yaﬁ = YﬁAa (4.37)

A forca motriz para que um componente A presente em uma fase « e em uma fase £,
atravesse a interface entre essas duas fases, é a diferenca entre os potenciais quimicos de A
em ambas as fases. Dessa forma, conforme A atravessa a interface entre as fases, a tendéncia
é que o potencial quimico de A em ambas as fases se igualem. Assim, é necessario definir a
taxa de transferéncia de massa do componente A que cruza a interface em funcdo do
potencial quimico de A em ambas as fases. Sabendo que o potencial quimico de um
componente pode estar relacionado diretamente com a concentracdo deste componente em

cada fase, € importante conhecer a concentracdo do componente em ambas as fases.

Existem diversas formas de se medir a concentracdo de um componente A em uma
mistura que o contém. Estas formas estdo apresentadas nas Equacbes (4.38) a (4.40),
conforme as defini¢cbes dadas a seguir. Nessas equacdes, o termo MM, é a massa molecular
do componente A, C, € a concentracdo molar total da fase « e p, € a concentracdo massica
total da fase a (ANSYS CFX 14.0 - Solver Theory Guide, 2011).

Paa = MMyCyq (4.38)
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CAa
— e 4.39
an Ca ( )
p
Vag = —= (4.40)
Pa

Sendo que: Cp, ¢ a concentragdo molar do componente A na fase o, pay € @
concentragdo massica do componente A na fase a, x5, € a fracdo molar do componente A na

fase o e ya € a fragdo massica do componente A na fase a.

A transferéncia do componente A da fase a para a fase f, ou vice versa, pode ser
tratada, por exemplo, conforme o “modelo de equilibrio” ou conforme o “modelo de duas
resisténcias”. O modelo de equilibrio assume a hipotese de que a camada limite de massa seja
suficientemente pequena de modo que ndo exerce resisténcia a chegada do componente A do
seio da fase até a interface. Assumindo esta hipotese para ambos os lados da interface, entdo
apenas 0 equilibrio de potenciais quimicos atuara no processo de transferéncia de espécies
quimicas (NORILER, 2007; ANSYS CFX 14.0 - Solver Theory Guide, 2011).

O modelo de duas resisténcias considera a resisténcia a transferéncia de massa na
camada limite de massa em um ou ambos os lados da interface, ou seja, 0 componente A
sofre um resisténcia para chegar a interface, causada pela camada limite. Além disso, o
equilibrio de potenciais quimicos na interface deve ser assumido para que as equacdes de

transferéncia de massa tenham continuidade do lado da fase & com o lado da fase .

Neste estudo, foi utilizado o modelo de duas resisténcias para o estudo da
transferéncia de espécies quimicas entre as fases. Devido a presenca de descontinuidades na
concentracdo no equilibrio de fases, conforme apresentado na Figura (4.4), em geral ndo é
possivel modelar a transferéncia de massa utilizando apenas um coeficiente de transferéncia
de massa global. Ao invés disso, € necessario considerar um modelo de duas resisténcias
(ANSYS CFX 14.0 - Solver Theory Guide, 2011).
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Figura 4.4 - Representacdo da transferéncia de massa entre as fases.

Concentrag3o Molar de A
A |
e I
[ .5..3 |
|
|
|
chgs |
| C.-‘I:ILB
L -
Fase o Interface Fase

Fonte: Adaptado de Ansys CFX 14.0 — Solver Theory Guide, 2011.

A vista do apresentado, pode-se modelar a transferéncia de massa utilizando
coeficientes de transferéncia de massa, definidos em ambos os lados da interface. Esses
termos, kS e k,ﬂi , sdo apresentados nas Equacdes (4.41) e (4.42). A Equacdo (4.41) representa
o fluxo molar do componente A para o seio da fase a a partir da interface. De forma
equivalente, a Equacéo (4.42) representa o fluxo molar do componente A para o seio da fase
B a partir da interface. Nessas equagdes, os termos Cyqs € C4ps S0 as concentragdes molares
do componente A nas interfaces das fases o e P, respectivamente, os termos kS e kg s80 0S
coeficientes de transferéncia de massa nas fases a € f3, respectivamente, € 0s termos Cyq € Cyp

séo as concentraces molares do componente A no seio das fases a e 3, respectivamente.
Npeq = kg (Caqs — Caa) (4.41)

Multiplicando-se as EquacgOes (4.41) e (4.42) pela massa molar do componente A,
obtém-se as Equacbes (4.43) e (4.44), em termos dos fluxos de massa. A Equacdo (4.43)
representa o fluxo massico do componente A para o seio da fase a a partir da interface. E, de
forma equivalente, a Equacao (4.44) representa o fluxo massico do componente A para o seio

da fase B a partir da interface. Nessas equagdes, 0s termos paqs € pags SA0 as concentragdes

massicas do componente A nas interfaces das fases o e B, respectivamente, os termos kS e kg
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sdo os coeficientes de transferéncia de massa nas fases a e P, respectivamente, € os termos
Pa« € Pap s80 as concentragdes massicas do componente A no seio das fases o ¢ P,

respectivamente.
Myq = kg(pAas - pAa) (4.43)

Mmyp = kﬁ(PA/zs - pAﬁ’) (4.44)

De forma a eliminar os valores desconhecidos da interface, as equacdes anteriores
devem ser complementadas pelas relagdes de equilibrio entre Cpqs € Cags, € €Ntre paqs €
PABs:- E mais conveniente expressar essas relagbes utilizando uma constante de
proporcionalidade que representa a razdo de equilibrio das concentraces molares. Esta
constante de proporcionalidade pode ser obtida através da “quase-linearizagdo” da relacdo de
equilibrio. Esta “quase-lineariza¢ao” ¢ do tipo apresentado na Equagao (4.45), e a partir deste
procedimento obtém-se a Equacdo (4.46) (ANSYS CFX 14.0 - Solver Theory Guide, 2011).

CAﬁs = f(CAas) (4.45)

CAﬁs = KCCAaS = Paps = KCpAas (4.46)

A condicdo do balan¢o de massa, Equacdo (4.47), pode agora ser combinada com a
relagdo de equilibro “quase-linearizada” presente na Equagdo (4.46), para determinar as
concentracfes méssicas na interface, conforme Equacéo (4.48).

Myq + mAB =0 (447)
Paps _ _ kgpAa + k[gpA[;’ (4 48)
KC ~ Phas = el kS |

A Equacéo (4.48) pode ser utilizada para eliminar os valores da interface, presentes

nas Equacdes (4.41) a (4.44), de forma a expressar o0s fluxos méassicos interfaciais em termos
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das concentra¢des massicas dos seios das fases, conforme apresentado nas Equacdes (4.49) e
(4.50).

Myg = —Myp = kcczﬁ (KCpAa - PA/?) (4.49)

L1 +KC 4.50

kSp kG kS (4.50)
Desse modo, pode-se calcular a taxa de massa do componente A que cruza a interface

conforme as EquacBes (4.50) e (4.51). Nestas equagles, o termo K¢ é a constante

termodinamica, o termo kgﬁ e o coeficiente global de transferéncia de massa, e 0 termo A,z €

a area interfacial por unidade de volume.

Yip = =Ygy = kipAag(K paa — Pap) (4.51)

Como citado anteriormente, o termo K¢, tratada aqui como uma constante
termodinamica, é uma medida conveniente da tendéncia de uma espécie quimica se dividir
preferencialmente entre as fases liquida e vapor, € € conhecida como “razao de equilibrio”
nos calculos termodindmicos de equilibrio liquido-vapor. Esta razdo de equilibrio, conforme
apresentado pela Equacdo (4.46), pode ser definida também, para uma espécie A, como a
razdo entre as fracbes molares do componente A nas fases vapor e liquida (SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2007). Este termo pode ser obtido, dentre outras formas, a partir de
classicas equacOes de equilibrio, tais como: lei de Raoult, lei de Raoult Modificada, lei de
Henry, procedimento ¢-¢, procedimento y-¢, entre outros, lembrando que as leis citadas

anteriormente possuem restricdes as quais podem ser utilizadas.
4.4 Coeficientes de Transferéncia de Massa

4.4.1 Modelo de Higbie

Os coeficientes de transferéncia de massa, kS e kg , podem ser calculados de acordo

com algumas correlacGes apresentadas na literatura. De acordo com Rahimi et al. (2006) e
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Rahimi et al. (2012), a teoria de penetracdo de Higbie vem sendo amplamente utilizada para
simular a transferéncia de massa gas-liquido em pratos de destilacdo. O modelo de Higbie
assume que a composicao do filme ndo permanece estagnada como no modelo de filme. O
tempo de exposicao é determinado pelas propriedades hidrodindmicas do sistema e € o 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 estivesse estagnado e infinitamente
profundo (RAHIMI, 2006). Higbie (1935) apud Rahimi et al. (2006) e Rahimi et al. (2012),
deduziu que, em uma média temporal, os coeficientes de transferéncia de massa para o

liquido e o gas sdo dados conforme as Equacdes (4.52) e (4.53).

Daa
o,

’D
c _ AB

Nas EquacGes (4.52) e (4.53), os termos Dy, € D4p representam os coeficientes de

kS =2 (4.52)

difusdo do componente A nas fases a e f, respectivamente. Os termos 6, e 65 representam o

tempo de contato na regido de dispersédo (froth region) para cada fase, sendo apresentados nas
Equacdes (4.54) e (4.55).

6, = 2 (4.54)
a VR )
g, =2 (4.55)
B — Vo )

Na Equacéo (4.55), o termo V, é a velocidade do vapor através das perfuracdes do
prato e o termo V € a velocidade média de ascensdo das bolhas através da regido de intensa

mistura liquido-vapor (froth region), sendo apresentada na Equagéo (4.56).
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Vo=
R = (1— foédioy (4.56)

Segundo Taylor e Krishna (1993) apud Rahimi et al. (2006), apenas
aproximadamente 10% da transferéncia de massa ocorre devido as bolhas de pequenos
didmetros, enquanto que 90% da transferéncia de massa é devido as bolhas de maiores
diametros. Dessa forma, em uma aproximagao, 0 comprimento caracteristico dgz presente nas
Equacdes (4.54) e (4.55), pode ser assumido como sendo o didmetro principal (ou médio) de
bolhas, sendo o valor utilizado neste estudo calculado conforme foi apresentado no final do
capitulo de Metodologia.

4.4.2 Modelo SRS (Surface-Renewal-Stretch)

O principal objetivo do desenvolvimento do estudo realizado por Jajuee et al.(2006),
foi estender a teoria da penetracdo de transferéncia de massa para sistemas de interacdo
fluido-fluido nos quais ocorrem movimentos do fluido devido & turbuléncia e & convecgéo.

Este € um modelo de coeficiente de transferéncia de massa médio (média temporal)
oriundo da equacdo da continuidade e que incorpora a influéncia dos movimentos do fluido
devido a turbuléncia e a convecgdo na avaliacdo da transferéncia de massa interfasica. No
desenvolvimento da Equacédo (4.57), foi assumido que as fases em contato sdo constituidas
por fluidos Newtonianos com gas compondo a fase dispersa. O vasto e detalhado
desenvolvimento para a obtencdo da Equacdo (4.57), assim como outros fatores estudados,

sdo apresentados em Jajuee et al.(2006).

1/2

ke = (2P Vsg (4.57)

a,médio T Vg

Na Equagdo (4.57), tem-se: D,, é a difusividade do componente A na fase a, v, € a

viscosidade cinemaética da fase a e Vs é a velocidade superficial do gas.

Como pode ser observado na Equacao (4.57), um fator importante a ser observado é
que ndo ha uma dependéncia explicita do coeficiente com relacdo ao didametro de bolha.
Rahimi et al. (2012), apds estudar a aplicagdo do modelo SRS a sistemas nos quais variaram
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apenas o diametro de bolhas, o autor encontrou que o modelo SRS tem a propriedade de

reduzir a sensibilidade dos resultados das simula¢Ges com o didmetro de bolhas.

Assim, nas simulacdes que utilizaram o modelo SRS, a Equacédo (4.57) foi aplicada
para o coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida e o coeficiente de transferéncia de
massa da fase gasosa foi 0 mesmo utilizado no modelo de Higbie.

4.4.3 Modelo de Zuiderweg

Zuiderweg (1982) realizou um amplo estudo relacionados a pratos perfurados de
coluna de destilagdo. O autor avaliou diversos aspectos de um prato perfurado, tais como:
regimes de escoamento, escoamento sobre as regides do prato, regides criticas do
escoamento, transferéncia de massa, eficiéncia do estagio, entre outros. O autor utilizou como
base para o estudo um conjunto de dados fornecidos pela organizacdo FRI (Fractionation
Research Inc.) para dois tipos de pratos perfurados em escala industrial de 1,2 metros de
didmetro. Para critério de conhecimento, Fractionation Research Inc. (FRI) é uma
organizacdo que trabalha em cooperacdo com as industrias, incluindo muitas das maiores
empresas de petrleo, quimica e engenharia. A unidade experimental esta localizada no
campus da Universidade Estadual de Oklahoma, em Stillwater, Oklahoma. O principal
objetivo dessa organizacdo é pesquisar o desempenho de dispositivos utilizados nas inddstrias
de separacdo, visando uma otimizacdo da transferéncia de massa e energia em escala

industrial, proporcionando maiores eficiéncias dos equipamentos.

Zuiderweg (1982), a partir da andlise dos estudos realizados por Ranz e Marshall
(1952), a partir do modelo de penetracdo para a transferéncia de massa, e baseado juntamente
nos dados fornecidos pela FRI, prop6s as EquacGes (4.58) ou (4.59), para o coeficiente de
transferéncia de massa da fase liquida e a Equacéo (4.60) para o coeficiente de transferéncia

de massa da fase gasosa.

kG = 0,024D7 (4.58)
Ou
. 26x107°
ko = —25 (4.59)

Ha
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0,13 0,065

Pg Plz?

kS = (4.60)

kg
(1,0 < ,Dﬁ < 80 W)

No entanto, Lockett (1986) discute em seu livro um ponto de grande importancia a ser
observado. O autor ressalta o fato do estudo de Zuiderweg (1982) ter sido totalmente
direcionado e validado para dados da FRI, ou seja, para colunas de destilacdo que operam na
separacao de hidrocarbonetos, 0s quais, em sua vasta faixa, podem diferenciar em muito suas
propriedades fisicas e quimicas em relacdo a outros sistemas. Segundo Lockett (1986),
quando as Equacdes (4.58), (4.59) e (4.60) séo aplicadas para sistemas aquosos, que tendem a
ser tensdo superficial positivo, essas equagOes predizem baixos valores de eficiéncias

pontuais, com valores em torno de 40%. Esse é um fator que foi avaliado nesse estudo.

4.5 Difusividades

Como pdde ser observado nas equacdes apresentadas, a difusdo do etanol na fase
liquida e na fase gasosa influencia diretamente na transferéncia de massa entre as fases.

Dessa forma, € necessario o calculo dos coeficientes de difusdo do etanol em ambas as fases.

O célculo da difusividade na fase liquida foi realizado de acordo com o método
proposto por Leffler e Cullinan (1970) apud Treybal (1980). Esse método consiste na
Equacdo (4.61).

d logyA>

4.61
dlogx, (4.61)

Dap it = (Dpata)*A(DJgup)™® (1 +

Na Equagio (4.61) o termo DY representa a difusividade do componente A a diluigio
infinita no componente B e D3, representa a difusividade de B a diluicdo infinita em A. O
coeficiente de atividade y,€ obtido a partir do estudo do equilibrio liquido-vapor do sistema
em estudo, como sera apresentado na secdo do equilibrio liquido-vapor. O termo
(dlogya/dlog x,) pode ser obtido graficamente a partir da inclinagéo do grafico de log v,
versus log x,. E, por fim, os termos u,, pug € p representam as viscosidades das fases A, B e

da solucdo de A e B.
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No célculo das difusividades a diluicdo infinita utilizou-se a correlacdo proposta por
Wilke e Chang (1955). Ao contrario do caso para a fase gasosa, a difusividade na fase liquida
varia apreciavelmente com a concentracdo. A difusividade em solugdes concentradas difere
da difusividade para soluc@es diluidas devido a mudancgas na viscosidade com a concentragao
e também devido a mudancas no grau de ndo-idealidade das solugbes. A correlagcdo proposta
por Wilke e Chang (1955) é conforme a Equacdo (4.62).

o (7,4.107%)(@Mg)°5T

AB — 0,6
A

(4.62)

Na Equacéo (4.62), o termo ¢ representa um fator de associagdo para o solvente, o
qual possui valor 2,6 para o caso do solvente ser a 4gua e 1,5 para o caso do solvente ser o
etanol, por exemplo. O termo V,, representa 0 volume molar do soluto no ponto normal de
ebulicdo, T representa a temperatura em Kelvin, Mgrepresenta a massa molecular do solvente

e u a viscosidade da solucdo.

O volume molar do soluto no ponto normal de ebulicdo pode ser obtido a partir de
correlacBes presentes na literatura. Neste estudo utilizou-se os métodos de Le Bas (1915)
apud Poling, Prausnitz ¢ O’Connell (2000) e Tyn e Calus (1975) apud Poling, Prausnitz e

O’Connell (2000) para critério de comparagao.

Para o calculo da difusividade da fase gasosa utilizou-se a correlacdo de Wilke e Lee

(1955), a qual é apresentada na Equacéo (4.63).

[3,03 — (0,98/M,;2)](1073)T3/2

Dy =
PM}262,0,,

(4.63)

O termo 2, na Equacdo (4.63) representa a integral de colisdo e, no caso de misturas
gasosas binarias contendo um ou mais componentes polares, a integral de colisdo pode ser

calculada conforme as Equacg0es (4.64) e (4.65).

A C E G 0,1952,

0p = + + + +
PT(T)B T exp(DT*) ' exp(FT*)  exp(HT*) T*

(4.64)




4. Modelagem Matematica - Difusividades 103

T = — (4.65)

Os parametros da Equacdo (4.64) possuem o0s seguintes valores: A = 1,06036,
B =0,15610, C =0,19300, D = 0,47635, E =1,03587, F =1,52996, G = 1,76474,
H = 3,89411.

Assim, em complemento a Equacdo (4.63) a (4.65), seguem as Equacbes (4.66) a

(4.72).
2 = 1,18(1 + 1,362)T,, (4.66)
€4B &4 £p\1/?
€ _ (4B 4.67
=G (4.67)

_ 1,94x103u3

T (4.68)

Oap = (5A5B)1/2 (4.69)
1,585V, \*/3

- (1 n 1,3§2> (4.70)

Opp = (UAUB)l/Z (4.71)

Myp = 2[(1/My) + (1/Mp)] ! (4.72)

Nas EquacOes (4.64) a (4.72), o termo & representa a energia caracteristica de
Lennard-Jones, o representa 0 comprimento caracteristico de Lennard-Jones, k é a constante
de Boltzmann, § € o parametro polar, V;, € o volume molar no ponto normal de ebuligéo, up €

0 momento dipolar e T}, € o ponto normal de ebuligdo (1 atm).
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4.6 O Particle Model

A transferéncia interfacial de momento, massa e energia € diretamente relacionada
com a é&rea superficial de contato entre duas fases. Esta &rea é caracterizada pela area
interfacial por unidade de volume entre essas fases, conhecida como densidade de &rea
interfacial, A,z Assim, o chamado Particle Model € um modelo utilizado para descrever
essas transferéncias de propriedades interfaciais entre duas fases e, para isso, considera uma
das fases como continua (fase a) e a outra como dispersa (fase ). Assim, a area superficial
por unidade de volume, Ay € calculada assumindo que a fase dispersa esta presente no
sistema como particulas esféricas de diametro caracteristico ds. Mais informagdes, assim
como as equac0es utilizadas por esse modelo, sdo detalhadas em ANSYS CFX 14.0 — Theory
Guide, 2011.

4.7 Turbuléncia

O escoamento laminar € um tipo ordenado de escoamento, onde as particulas de um
fluido se movem ao longo de trajetorias bem definidas, formando “laminas”, no qual essas
“laminas” se movem uma sobre as outras de maneira ordenada.

Ao longo do escoamento dos fluidos, pequenas perturbagbes podem ocorrer e
eventualmente conduzir o escoamento a um estado cadtico e aleatdrio. O inicio da turbuléncia
depende da razdo entre as forcas de inércia e as forcas viscosas, a qual é indicada pelo
numero de Reynolds. Para baixos nimeros de Reynolds, as for¢as inerciais sdéo menores que
as forcas viscosas, e a ocorréncia natural das perturbacdes sao dissipadas ao longo do fluxo e
0 escoamento permanece laminar. Assim, no regime laminar a viscosidade atua no fluido no
sentido de amortecer a tendéncia de surgimento da turbuléncia. Para altos valores do niUmero
de Reynolds, as forcas inerciais sdo suficientemente grandes para amplificar as perturbacdes,

e a transicéo para o regime turbulento comeca a ocorrer (TU; YEOH; LIU, 2008).

A transicdo de escoamento laminar para escoamento turbulento faz com que o
movimento se torne intrinsicamente instavel, onde a velocidade e todas as outras
caracteristicas do escoamento variam de maneira aleatdria e caotica. A turbuléncia esta
associada com a existéncia de flutuacdes aleatdrias no fluido. Essas flutuacdes turbulentas
sempre apresentam caracteristicas espaciais tridimensionais. Uma analise visual dos

escoamentos turbulentos revelaram estruturas rotacionais, chamadas turbilhdes, que
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apresentam uma ampla faixa de escalas de comprimento e de velocidade. Os maiores
turbilhdes sdo dominados pelos efeitos inerciais ao invés dos efeitos viscosos, e sdo, portanto,
efetivamente inviscidos (TU; YEOH; L1U, 2008).

4.7.1 Modelos de Turbuléncia

Os modelos utilizados para o tratamento da turbuléncia em escoamentos podem ser

classificados, de maneira geral, como segue na Figura (4.5).

Figura 4.5 — Classificacao geral dos modelos de turbuléncia.

Modelos
Algébricos
Hipétese d
Ipotese de Modelos com Uma

Boussinesq ———— E .
quacio

Modelos com

RANS (Reynolds- -
_ Duas Equacies

Averaged Navier-Stokes) =

‘ ~ RSM (Reynolds
Modelos Stress Model)
Transporte dos ‘

Tensores

____ Entre outros
Modelos

) LES
(Large Eddy

Simulation)

DNS
(Direct Numerical
Simulation)

Fonte: Elaborado pelo autor.

Neste estudo, utilizou-se um modelo de turbuléncia contido na classificagdo RANS
que segue a hipotese de Boussinesq e, dessa forma, serdo apenas esses modelos discutidos
detalhadamente a seguir.

As equacdes de Navier-Stokes sdo equacOes instantdneas nas quais podem ser
aplicadas médias estatisticas para serem obtidas solu¢gdes numéricas. Uma das medias
possiveis de ser aplicada é a média temporal que, aplicada as equagdes, resultam em termos
adicionais conhecidos como fluxos de Reynolds. Para estimar os valores dos fluxos de

Reynolds, utilizam-se os modelos de turbuléncia que, dependendo das hipdteses adotadas,
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geram equac0es de transporte adicionais (NORILER, 2007). Os modelos RANS, termo que
significa Reynolds-Averaged Navier-Stokes, estdo incluidas nesse contexto. Os modelos
RANS podem ser classificados em modelos que seguem a HipoOtese de Boussinesq e 0s
modelos que ndo a seguem. Boussinesq propds em 1877 que a tenséo gerada pela turbuléncia,
representada pelo tensor de Reynolds, fosse tratado de maneira anéloga a tensao de origem
molecular. Assim, esta hipotese assume que as tensdes de Reynolds séo proporcionais aos
gradientes de velocidade média, implicando no surgimento do conceito de viscosidade
turbulenta.

Os modelos RANS podem ser classificados de acordo com o tratamento dado as
equac0es adicionais que surgem quando se efetua a média temporal das equacdes de Navier-
Stokes, como citado anteriormente, e sdo: modelos algébricos, modelos de uma equacdo e
modelos de duas equacdes.

Os modelos algébricos sdo 0os modelos mais simples existentes, nos quais equacgdes
algébricas sdo utilizadas para avaliar a viscosidade turbulenta. Uma vez avaliada a
viscosidade turbulenta, o tensor de Reynolds é avaliado utilizando a hip6tese de Boussinesq
(DAVIDSON, 2003). Como exemplo de modelo algébrico tem-se 0 Modelo do Comprimento
de Mistura de Prandtl.

Nos modelos de uma equacao, uma equacéo diferencial de transporte € resolvida para
uma quantidade turbulenta (geralmente a energia cinética turbulenta) e uma segunda
quantidade turbulenta (geralmente uma escala de comprimento turbulenta) deve ser
fornecida, e geralmente uma expressao algébrica é utilizada. Uma grande desvantagem desse
tipo de modelo, e a razdo pela qual ele ndo é aplicado para os escoamentos em geral, é que
ndo é possivel encontrar uma expressao algébrica geral para o comprimento de escala
(DAVIDSON, 2003).

Nos modelos de duas equacgdes, como o proprio nome diz, duas equacdes diferenciais
de transporte sdo utilizadas para descrever duas grandezas escalares, as quais geralmente sdo
a energia cinética turbulenta e sua dissipacdo. A partir dai o tensor de Reynolds é avaliado a
partir da hipétese de Boussinesq, sendo a viscosidade turbulenta obtida a partir das duas
grandezas escalares (DAVIDSON, 2003). Como exemplo de modelos de duas equacGes tem-
se os modelos k-¢ padrdo proposto por Launder e Spalding (1972, 1974) e seus derivados e 0
modelo k-®. Os modelos que utilizam a hipdtese de Boussinesq séo isotropicos, devido as
condicdes da propria hipotese.

Os modelos de turbuléncia apresentados anteriormente foram expostos em uma ordem

crescente de complexidade, capacidade de modelar a turbuléncia e, consequentemente,
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esforco e custo computacional. Neste estudo utilizou-se 0 modelo de turbuléncia SST (Shear
Stress Transport), o qual é composto pelos modelos k-¢ e k-®. Dessa forma, primeiramente
serdo apresentados em detalhes esses dois modelos e, apds isso, sera apresentado o modelo
SST. As equacdes a seguir sdo escritas para a fase liquida, sendo que as mesmas equacdes sao
aplicadas para a fase vapor.

Neste estudo a turbuléncia foi considerada apenas para a fase liquida, enquanto a fase
vapor foi considerada como laminar. Esta aproximagdo também foi utilizada por Krishna et
al. (1999b), Rahimi et al. (2006), Gesit et al. (2003), Noriler et al. (2008) e Noriler et al.
(2010). Segundo Noriler et al. (2010), esta aproximacdo se justifica pelo fato de a energia
cinética turbulenta associada com a fase vapor representar apenas 0,1% da energia cinética

turbulenta.

4.7.1.1 O Modelo k-¢ Padrao

O modelo k-¢ ¢ um modelo de duas equacGes amplamente difundido, sendo aplicado e
validado para diversas aplicacBes industriais, entre essas a destilacdo, conforme apresentado
na Tabela (2.2). Este modelo apresenta um bom equilibrio entre precisdo e robustez. O
modelo k-¢ é constituido por duas equacdes diferenciais de transporte, uma para a energia
cinética turbulenta k, e outra para o termo ¢, que representa a taxa de dissipacdo de energia
cinética turbulenta por unidade de massa. O modelo k-¢ padrdo foi desenvolvido por
Launder e Spalding (1972, 1974) e ambas as equacOes diferenciais para k e £ podem ser
obtidas diretamente a partir das equacdes de Navier-Stokes (ALHO e ILHA, 2006).

O modelo k-¢ padrdo descreve com precisdo 0 escoamento nas regides de corrente
livre. No entanto, as regifes proximas as superficies sdo caracterizadas por intensos
gradientes das propriedades do escoamento. Dessa forma, uma descricdo detalhada das
propriedades do escoamento nestas regides requer um certo grau de refinamento do dominio,
aumentando também o esforco computacional requerido. Este fato implica em uma
desvantagem para 0 modelo k- padrio, pois, em regides préximas ao ponto de separacao do
escoamento, o modelo k-¢ prevé escalas de comprimento (L. = k¥?/e) muito elevadas.
Consequentemente, os niveis de turbuléncia sdo superestimados e o escoamento tende a nao
se separar quando a evidéncia experimental indica o contrario. Esse problema é ainda mais
critico para baixos nimeros Reynolds (ALHO e ILHA, 2006).
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Dessa forma, nota-se que o modelo k- é falho na previsdo de escoamentos afastados
da condicdo de equilibrio local, sendo essa deficiéncia consideravel o bastante para que esse
modelo seja utilizado com cautela na previsdo de escoamentos complexos (ALHO e ILHA,
2006).

4.7.1.2 O Modelo k-¢ Padrao: Equacionamento

Neste modelo, a viscosidade turbulenta é relacionada a energia cinética turbulenta (k)
e sua taxa de dissipacdo (¢) da forma como apresentado na Equacéo (4.73), escrita para uma
fase a qualquer.

ka
‘u&urb — Cupa g_ (4.73)

o

Na Equacéo (4.73), C, é a constante do modelo de turbuléncia, k € a energia cinética

turbulenta e ¢ ¢ a taxa de dissipacdo de energia cinética turbulenta.

Dessa forma, necessita-se de duas equacdes de conservacao para os escalares K e ¢, as

quais sdo representadas pelas Equacdes (4.74) e (4.75).

H&urb
PaVaka — <1u0( + O'_> Vkal}

9]
a (f(xpaka) +V- {fa )

(4.74)
= fa(Po + Pip — Pata)d

‘uturb
o
PaVala — <.uot + pu ) Vgal}
° (4.75)

&
= fak_a (Csl(Pa + Pgp) — Cszpaga)
a

d
% (fap(xga) + V- {fa

Nas equacdes anteriores, 0s termos C.i, C.2, ok € o, S80 as constantes do modelo, 0s
termos Py, € P, representam a influéncia das forcas de flutuacéo, e o termo P, representa a
producdo de turbuléncia devido as forcas viscosas. O termo P, é representado pela Equacao
(4.76).
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2
P, = u&urb Vv, - [Vva + (Vva)T] - § V- va(3‘u&urbv Vo t+ paka) (4-76)

Para escoamentos incompressiveis, V-v € muito pequeno e o segundo termo da

Equacao (4.76) pode ser desprezado, obtendo-se a Equacéo (4.77).

Py = udm™ Ve [Vog + (T9)"] (4.77)

Segundo Alho e llha (2006), os termos C,, C.1, Ce, ok € o, COnstantes do modelo e
presentes das equacOes anteriores, possuem os seguintes valores: C, = 0,09; C¢1 = 1,44; Ce, =
1,92; ok = 1,00; o =1,30. Esses valores foram obtidos a partir da correlacdo de dados

experimentais de diversos escoamentos turbulentos.

4.7.1.3 O Modelo k-w

Em adicdo a equacdo de transporte para a energia cinética turbulenta, Kolmogorov
(1942) sugeriu como segundo parédmetro a taxa de dissipacdo de energia por unidade de
volume e tempo, ®. O termo ® também pode ser referido como uma “frequéncia média”. No
entanto, a formulacdo mais extensivamente testada desse modelo é a proposta por Wilcox

(1998), usualmente referenciada na literatura por modelo x-o padrdo (ALHO e ILHA, 2006).

O modelo k-o apresenta vérias vantagens em relacdo ao modelo k-¢. Entre essas
vantagens, Alho e Ilha (2006) citam as seguintes: esse modelo fornece predigdes bastante
precisas do escoamento em camada limite bidimensional, tanto em condicGes de gradientes
de pressdo favoraveis e adversos; esse modelo ndo requer formulacBes especificas para
baixos numeros de Reynolds, evitando, assim, a utilizacdo de complexas fungdes ndo-lineares
de amortecimento requeridas pelo modelo k-¢ e por esta razdo é mais preciso e robusto; com 0
modelo k-® as equacgdes de transporte do modelo podem ser integradas diretamente na sub-
camada laminar; formulac6es para baixos nimeros de Reynolds para o0 modelo k-¢ requerem
uma resolucdo de elementos bem proxima a parede, enquanto que para 0 modelo k- uma
resolucdo da ordem de dez vezes mais distante que a exigida no modelo k-¢ ja é satisfatoria.
Consequentemente, o refinamento do dominio no modelo k- apresenta uma densidade de
elementos comparativamente menor do que a requerida pelo modelo k-¢ (ALHO e ILHA,
2006).
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No entanto, a principal limitacdo do modelo k- esta relacionada a sua sensibilidade a
variacgdes nas condicdes de corrente livre. Em alguns casos, pequenas variacdes no valor de o
nas condi¢Oes de contorno de entrada levam a variagdes significativas nos resultados (ALHO
e ILHA, 2006).

4.7.1.4 O Modelo k-o: Equacionamento

Neste modelo, a viscosidade turbulenta é relacionada a energia cinética turbulenta (k)

e a frequéncia turbulenta (w) da forma como apresentado na Equacéao (4.78).

Kk
U = p— (4.78)
wa

Dessa forma, necessita-se de duas equacgdes de conservacdo para os escalares k e o, as

quais sdo representadas pelas Equacgdes (4.79) e (4.80).

d
a (focpaka) +V- (focpavockoc)

utarb (4.79)
=V fa <:ua + Ok ) Vkal + fO((PO( + Pkb - ﬁ,pakawa)
d
% (fapawa) +V- (fapavawa)
‘uturb
=V Ifoc <1u0( +— ) V“)al (4.80)
Ow

Wy 2
+f0( aK_Pa'I'wa _ﬁpawa

o

Nas equacBes anteriores, os termos B, a, B, ok ¢ 6, S80 as constantes do modelo, os
termos Py, € Py, representam a influéncia das forgas de flutuacéo, e o termo P, representa a
producédo de turbuléncia devido as forgas viscosas. O termo P, é representado pela Equacéo

(4.77) apresentada anteriormente.

Segundo Alho e Ilha (2006), os termos B, o, B, ok ¢ o, constantes do modelo e

presentes nas equaces anteriores, possuem o0s seguintes valores: B = 0,09; a = 5/9; B =
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0,075; ox = 2,00; o, =2,00. Esses valores foram obtidos a partir da correlacdo de dados

experimentais de diversos escoamentos turbulentos.

4.7.1.5 O Modelo SST (Shear Stress Transport)

As deficiéncias apresentadas pelo modelo k-w em relacdo a sensibilidade a variacdes
nas condicbes de corrente livre representa uma caracteristica indesejavel do modelo. Da
mesma forma, as deficiéncias apresentadas pelo modelo k- em relagdo as mas estimativas de
parametros proximos a parede, para escoamentos complexos, também representa uma
caracteristica indesejavel do modelo. Como solucdo para esse problema, Menter (1994)
desenvolveu o modelo SST — Shear Stress Transport, que consiste em um aperfeicoamento do
modelo Baseline k-o (BSL k-o), proposto originalmente pelo proprio autor (Menter (1994)).
O modelo SST n&o consiste em um novo modelo em si, mas na composi¢do entre os modelos
de k-o e k-¢, constituindo, assim, em um modelo composto por dois conjuntos de equacbes
(ALHO e ILHA, 2006).

Este modelo permite um transporte adequado das tensdes cisalhantes, resultando
assim, em predicOes acuradas da separacao sob condigdes de adversos gradientes de pressoes.
Neste modelo, as equacdes de transporte para o k-m sdo mais utilizadas na regido proxima a
parede, enquanto as equacdes de transporte para k- £ sdo mais adotadas na regido externa. A
ponderacdo da contribuicdo de cada um dos dois modelos (k-o e k-€) no modelo SST, é
realizada por meio de uma fungdo de mistura da forma apresentada na Equacéo (4.81). Sendo
a funcdo de mistura F; equivalente a unidade na parede e decaindo para o valor zero na
regido externa a camada limite, e 0s temos ¢ representam as contribui¢des de cada modelo
(ALHO E ILHA, 2006).

@3 = F10, + (1 — F)®, (4.81)

4.7.1.6 O Modelo SST (Shear Stress Transport): Equacionamento

O equacionamento do modelo SST é da forma como apresentado nas Equacdes (4.82)

a (4.86), escritas para uma fase a qualquer.
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d
a (focpotka) +V- (fonpavockoc)

'uturb (4'82)
=V lfoc <:uoc + OO-tk ) Vkocl + foc(Poc + Pkb - ﬁ’p(xk(xw(x)
2
d
a(fapocwoc) +V- (focpavotwa)
‘u&urb
=V Ifoc <.uoc + . > Vwa] (4.83)
w
1 Wqy )
+ foc (1 - Flot)zpa_ VKOL(‘)OL + a; k_Pa - ﬁZp(xw(x
O-CL)Z o
Fiq = tanh(arg,q*) (4.84)
Vkq 50017(,) 4poky l
arg,q = min |max , , (4.85)
G1a l (ﬁlway yzwa CDkwaGwzyz
CDy oo = Mmax <2pa Vk Vg, 1. 10_1°> (4.86)
[ Rad 04

A proposicdo sugerida por Menter, de ser adotado um limitador para o valor da
viscosidade turbulenta, de modo a corrigir a deficiéncia do modelo Baseline k — w, 0 qual
ainda falha na previsdo do ponto de separacdo do escoamento em superficies lisas, é
conforme as Equacdes (4.87) a (4.90). Sendo, nestas equacdes, o termo S representando uma
medida invariante da taxa de deformacdo e F, uma funcdo de mistura semelhante a F;, como

apresentado na Equacdo (4.84).

turb — a;kq 4.87

Va max(a,wgy, S Fy) (487)
turb ug{urb

yturb — He (4.88)

F,q = tanh(arg?,) (4.89)
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2.kq 500va> (4.90)

argo = max <ﬁ’(l)ay’ yz(‘)a

4.8 Sistema Bifasico Liquido-Vapor

Sob o ponto de vista da transferéncia de massa, o0 sistema em estudo é composto por
duas fases, uma liquida considerada aqui como a fase a e uma fase gasosa considerada aqui
como a fase B, ambas compostas por dgua e etanol, sendo o etanol considerado como um
componente A. Sabe-se que, normalmente, a concentracdo de A em cada fase ndo é a mesma.
No entanto, existe uma curva de equilibrio relacionando as concentraces de A em ambas as
fases no equilibrio, a qual fornece importantes informac6es em relacéo ao sistema em estudo.
Para misturas binérias, a curva de equilibrio depende da temperatura e da pressdo e possui a

expressao geral apresentada nas Equacdes (4.91) e (4.92).

xi = f(x) (4.91)
K¢ = z—j (4.92)

Na Equacdo (4.92) o termo y, representa a fracdo molar de A na fase vapor, o termo
x, representa a fragdo molar de A na fase liquida e o termo K a razdo de equilibrio ou

constante termodinamica.

Existem diferentes maneiras e métodos de se calcular a grandeza K;, ou seja, a
concentragdo de um componente A numa fase f em fung¢@o da concentragdo do componente
A numa fase a. A seguir sera apresentado um método baseado no equilibrio de potenciais

quimicos entre as fases.

Assumindo a hipbtese de que ndo existe resisténcia a transferéncia de massa na
interface das fases, tem-se a condicdo de equilibrio de potenciais quimicos na interface e,
assim, as equacOes de transferéncia de massa possuem continuidade do lado de uma fase a
com o lado de uma fase . Assumindo esta hipdtese, para o caso liquido-vapor contendo o

componente A, tem-se a Equacao (4.93).
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uk = u, A=1N (4.93)

Sabe-se que o potencial quimico do componente A em cada fase esta relacionado com
as interacOes do sistema com 0 meio ambiente em questéo através da troca de massa; sendo
que a forca motriz para a transferéncia de massa do componente A de uma fase para a outra é
a diferenca de potencial quimico em cada fase (TESTER e MODELL, 1997).

No entanto, esta abordagem por potencial quimico tem o inconveniente de que no
caso de baixas pressbes o potencial quimico do componente tende rapidamente ao infinito
(—o0), devido a prdpria defini¢do do potencial quimico, que ndo sera apresentada neste texto
pois ndo é o foco do estudo, porém é descrita em detalhes em Tester e Modell (1997) e
Giordano (2013). Assim, as grandes variacOGes sofridas por p, a baixas pressdes tornam
pouco pratico o uso direto desta propriedade. Para contornar esse inconveniente, no inicio do
século XX, Lewis prop6s um artificio matematico, ou seja, uma mudanca de varidveis através
da definicdo da grandeza fugacidade. Todo o desenvolvimento desse artificio é apresentado
em Tester e Modell (1997) e Giordano (2013).

A grande vantagem do exposto anterior é o fato de que enquanto o potencial quimico
tende ao infinito (—o) a baixas pressdes (P — 0), a fugacidade, por sua vez, tem o
comportamento de que quando a pressdo tende a zero a fugacidade também tende a zero.
Dessa forma, ao invés de resolver a Equacao (4.93), tem-se que resolver a Equacédo (4.94)
(GIORDANO, 2013).

fi=fl, A=1N (4.94)

Na Equacéo (4.94), o termo £} representa a fugacidade do componente A na mistura
presente na fase liquida, e assim por diante. Dessa forma, é neste contexto que esta contido o
modelo utilizado neste estudo para o célculo da constante de equilibrio, K. O modelo
utilizado para esta finalidade foi o procedimento y — ¢, 0 qual pode ser escrito na forma da
Equacéo (4.95).

}’A@XP = xAVAQDZatP,fat (4.95)
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A~

Considerando a fase vapor como sendo ideal (<p‘A?i = 1), ou ainda, considerando 0s
coeficientes de fugacidade do componente A na mistura da fase vapor e na saturagdo como
sendo iguais (@4 = @32Y), tem-se a Equacio (4.96) ou a Equagéo (4.97), que foi a forma do

método y — ¢ utilizado neste trabalho.

yaP = XAVAP;fat (4.96)
sat
e = VAI;A (4.97)

Nas Equacdes (4.95) a (4.97), o termo @4 representa o coeficiente de fugacidade do
componente A na mistura da fase vapor, 3% representa o coeficiente de fugacidade de A na
saturacdo, P;%* é a pressdo de saturagdo do componente A, y, € o coeficiente de atividade do
componente A na fase liquida, y, e x4 sdo as fracGes molares do componente A nas fases
vapor e liquida, respectivamente, P € a pressdao do sistema e K5 € a relacdo das fracdes

molares no equilibrio.

As equacOes anteriores foram apresentadas para um componente A qualquer. No
entanto, as equacdes a seguir serdo apresentadas para uma mistura binaria, sendo os

componentes representados pelos indices 1 e 2, por conveniéncia.

A pressao do sistema pode ser calculada conforme a Equacdo (4.98), no caso de uma
mistura binaria. Neste estudo foi considerado o valor de 1 atmosfera.

P = lelplsat + xzyzpjgat (498)

As pressdes de saturacdo podem ser calculadas pela equacdo de Antoine, conforme a
Equacdo (4.99) e (4.100), no caso de uma mistura binaria. Sendo A;, B; e C; constates
relacionadas aos componentes em estudo, obtidas nesse estudo para 0os componentes agua e
etanol a partir de Smith, van Ness e Abbott (2007).

B,

lnPfat(kPa) = A1 - m
1

(4.99)
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B,

lansat(kPa) = Az - W
2

(4.100)

Sabe-se, da termodindmica, que para o céalculo do coeficiente de atividade da fase
liquida é necessario uma expressdo para a energia livre de Gibbs em excesso. O método para
o calculo de vy utilizado neste estudo foi 0 Método de Wilson. A expressdo para a energia livre
de Gibbs em excesso, GE, proveniente do Método de Wilson, é apresentada na Equacédo
(4.101).

GE
"7 = —xIn(xy + Ay2x3) — xIn(xy + Az1x7) (4.101)

A relagdo entre y e GE, oriunda da Termodindmica, é conforme a Equagéo (4.102).

nGE
J (W)

lnyi - ani

(4.102)

T,P,le

Dessa forma, ap6s a aplicacdo da Equacdo (4.101) na Equacdo (4.102), obtém-se as
Equacbes (4.103) e (4.104), que sdo as equacdes do Método de Wilson utilizadas para o

calculo dos coeficientes de atividade numa mistura binaria.

Inys = —InCey + Ayyi) + xp (2 — 221 (4.103)
X1+ Apxy,  Ayxq + x5
A12 A21
lny2 = — ln(xZ + Alel) - Xl( ) (4104)

X1+ Aipxy  Ayyxy + Xy

Os termos A;, € A,; s&o 0s parametros da equacdo de Wilson e podem ser calculados
a partir do coeficiente de atividade a diluicdo infinita, conforme as Equagdes (4.105) e
(4.106).

Iny” = —=lnA, — Ay + 1 (4.105)
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No célculo dos parametros A;, e A,; através do coeficiente y;°, Poling, Prausnitz e
O’Connell (2001) apresentam as Equacdes (4.107) e (4.108), cujos parametros a, €, { e 8 sdo
apresentados no mesmo material em funcéo da temperatura e N; e N, representam o nimero

total de atomos de carbono nas moléculas dos componentes 1 e 2, respectivamente.

¢ 0
[ = Ny +—+— 4,107
logyy” =a+e 1+N1+N2 (4.107)
o0 ¢, 90
logy;” = a+ €N, + N_2 + N_1 (4.108)

4.9 Modelagem do Escoamento Proximo a Parede

A predicdo do escoamento na camada limite ndo exerce influéncia significativa no
seio do escoamento multifasico que ocorre em pratos perfurados de destilacdo, devido a
intensa turbuléncia que ocorre nos mesmos. Assim, para escoamentos multifasicos
intensamente turbulentos, como no caso da destilacdo, a resolucdo do escoamento proximo a
parede e proximidades ndo tem efeitos significativos sobre a solucao, visto que os fendbmenos
de transferéncia de quantidade de movimento, calor e massa entre as fases no seio do
escoamento s30 muito mais vigorosos. Assim, um ajuste de y* dentro da faixa recomendada
pelo modelo de tratamento do escoamento proximo a parede, é em funcdo de garantir

estabilidade numérica.

Seré discutido em detalhes neste item apenas o modelo utilizado neste estudo, o qual

constitui no Tratamento Automatico da Parede.

4.9.1 Camada Limite

Devido a presenca de rugosidades nas superficies de grande parte dos equipamentos,
regifes junto a essas superficies sdo caracterizadas por intensos gradientes das propriedades
do escoamento, devido ao fato de que o efeito viscoso nessas regifes tem maior influéncia

sobre 0 escoamento, reduzindo as flutuagdes da velocidade proximos as superficies.



4. Modelagem Matematica - Modelagem do Escoamento Proximo a Parede 118

Conforme apresentado por Bird et al. (2004), o escoamento de um fluido proximo a
uma superficie acarreta em estagnacdo da camada do fluido proxima a mesma. A estagnacédo
dessa camada atua na reducgéo da velocidade da camada adjacente e superior, que da mesma
forma atua na camada superior seguinte e assim por diante. Este processo ocorre até uma
distancia Ay, conforme apresentado na Figura (4.6), na qual o efeito da reducdo de velocidade
é insignificante. Essa regido na qual o fluido é altamente influenciado pela superficie é

chamada camada limite.

Uma descricdo adequada das propriedades do escoamento nessa regido requer um
refinamento adequado da malha, juntamente com modelos adequados de tratamento da

turbuléncia e do escoamento préximo a parede, conforme a necessidade fendémeno estudado.

4.9.2 Modelando o Escoamento Préximo a Parede

De acordo com analises experimentais e matematicas, a regido préxima a uma parede

pode ser subdividida em trés camadas, conforme apresentado na Figura (4.6).

Figura 4.6 - Representa¢do das subcamadas na regido proxima da superficie.

Camada Turbulenta

_Camada Amortecedora

Subcamada Laminar
(Viscosa)

' By

7

Fonte: Adaptado de Ansys CFX 14.0 - Modeling Guide, 2011.

Conforme pode ser observado na Figura (4.6), a camada mais proxima da superficie é
chamada de subcamada viscosa, na qual o escoamento é preferencialmente laminar e a
viscosidade molecular predomina e atua de forma importante sobre a transferéncia de calor e

momento. Mais distante da parede encontra-se a regido chamada de camada turbulenta, na
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qual os processos de transporte sdo dominados pela turbuléncia. Finalmente, entre a
subcamada viscosa e a camada turbulenta, existe a regido chamada camada amortecedora, na
qual os efeitos da viscosidade molecular e os efeitos turbulentos sdo de igual importancia.
Essas trés camadas constituem a regido denominada camada interna do escoamento, enquanto
as regides restantes sao chamadas regifes externas (ANSYS CFX 14.0 - Modeling Guide,
2011).

O parametro y* é de fundamental importancia no estudo do escoamento em regides
proximas as paredes, e € definido conforme as Equacfes (4.109) e (4.110) (ANSYS CFX
14.0 - Modeling Guide, 2011).

. (4.109)
1
w, = (%))2 (4.110)

Na Figura (4.6) e nas equacbes anteriores, u, € a velocidade de atrito, U; é a
velocidade tangente a parede na distancia Ay a partir da parede, Ay é a distancia entre o
primeiro né da malha e a parede, y* é a distancia adimensional a partir da parede e 7, é a

tenséo de cisalhamento na parede.

O termo y*, que representa a distancia adimensional a partir da parede, ¢ utilizada em
CFD para checar a localizacdo do primeiro né da malha longe da parede, ou seja, para
representar a distancia na qual o primeiro né longe da parede esta localizado. Dessa forma,
quanto menor o valor de y*, menor serd o tamanho dos volumes finitos que compdem a

malha nas regides proximas as paredes.

Neste estudo foi utilizado 0 modelo de turbuléncia SST juntamente com o Tratamento

Automatico de Parede.

49.2.1 Tratamento Automatico da Parede

O Tratamento Automatico Proximo a Parede alterna o tratamento préximo a

superficie automaticamente entre os métodos de fungdes de parede (escalavel) para os
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métodos de baixos nimeros de Reynolds, conforme a malha é refinada. Esses dois métodos

séo descritos brevemente a seguir.

O Metodo da Funcéo de Parede utiliza férmulas empiricas para fornecer condigdes
adequadas proximas a parede sem resolver a camada limite, e, assim, utiliza menos tempo
computacional. Assim, utiliza-se como uma aproximacdo numerica, por exemplo, que um
perfil logaritmico de velocidades aproxima de forma adequada a distribuicdo de velocidades
proxima a parede, ao invés de se resolver completamente o perfil de velocidades nessa regiao.
No software CFX, esse método é utilizado para todos os modelos de turbuléncia baseados na
equacdo para a taxa de dissipacdo da energia cinética turbulenta (¢) (ANSYS CFX 14.0 -
Modeling Guide, 2011).

Ja 0 Método de Baixos Numeros de Reynolds resolve os detalhes do perfil da camada
limite a partir da utilizacdo de malhas com escalas de comprimentos muito pequenas na
direcdo normal a parede. Modelos de turbuléncia baseados na equacdo para a frequéncia
média (o) sdo adequados para 0 método de baixo nimero de Reynolds. Este tipo de método
requer malhas muito refinadas na regido proxima a parede e, consequentemente, grandes
numeros de n6s. Consequentemente, maiores espacos de armazenamento e maiores tempos
computacionais sdo necessarios em comparacdo ao método da funcdo de parede (ANSYS
CFX 14.0 - Modeling Guide, 2011).

Assim, como neste estudo o interesse ndo consiste nos detalhes da camada limite,
entdo ndo é necessario resolvé-la completamente, devido ao esforgo computacional que seria

envolvido e as restricdes na resolucdo da malha que seria necessaria.

4.10 Critérios para a Geracéo da Malha

Conforme citado anteriormente, nos escoamentos turbulentos que ocorrem em pratos
perfurados, ndo ha o interesse em resolver o perfil completo de velocidades dentro da camada
limite. No entanto, embora o tratamento automatico da parede seja Util na reducdo do tempo
computacional, hd uma limitacdo de sua aplicabilidade as situacdes nas quais esse modelo é

valido.

Segundo Ansys CFX — Help Guides (2007) apud Verardi (2008), deve-se construir

uma malha com o parametro y* em acordo com os requeridos pelo modelo de tratamento do
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escoamento proximo a parede. O valor de y* indicado para o caso da utilizacdo do
tratamento automatico préximo a parede é de y* < 200. No caso do tratamento com funcéo
de parede escalavel a faixa recomendada é 20 < y* < 100 e para o tratamento a baixo
ndmero de Reynolds recomenda-se y* < 2. Assim, as malhas numéricas utilizadas neste
estudo foram elaboradas para atender a condicdo de y™* especificada para o modelo de parede

utilizado, que nesse caso foi 0 modelo de tratamento automatico préximo a parede y* < 200.

Para o célculo do y*, utilizou-se as Equacdes (4.109) e (4.110). Pode-se notar que é
necessario conhecer a velocidade de atrito u, e, consequentemente, necessita-se conhecer o
fator de atrito. Para o célculo do fator de atrito utilizou-se 0 método contido em Coker (2010),

conforme apresentado na sequéncia.

Coker (2010) apresenta um método de célculo do nimero de Reynolds para pratos
perfurados. A importancia do célculo do numero de Reynolds estd em conhecer a relacdo
existente entre as forcas de inércia e as forgas viscosas atuando sobre os fluidos presentes
sobre o prato perfurado. A partir do conhecimento desse numero adimensional pode-se
conhecer o regime de escoamento sobre o prato. O procedimento indicado por Coker (2010)
consiste em utilizar um raio hidraulico (que se relaciona a um didametro hidraulico) como

comprimento caracteristico no clculo de Reynolds, de acordo com a Equacéo (4.111).

hel
fHfw
R, =——m—m——— .
"7 2k + 1215, (4.111)
Dp+1
= Pz w (4.112)

Na Equacdo (4.111), h¢ consiste na altura de espuma (massa aerada) sobre o prato e
deve ser utilizada em polegada (in); 1z, € a largura total do escoamento ao longo do prato e
normal ao escoamento, que neste caso pode ser calculado conforme a Equacéo (4.112) e deve
ser utilizada em peés (ft) na Equacdo (4.111). Na Equacéo (4.112), o termo Dy é o0 didmetro do

prato e I, € 0 comprimento da represa.

Dessa forma, o nimero de Reynolds para o escoamento em questdo pode ser

calculado de acordo com a Equagéo (4.113) e (4.114).



4. Modelagem Matematica - Critérios para a Geracdo da Malha 122

Ryv
Rey, = —2LPL (4.113)

1253

12
S (4.114)

Ve =
d (hcllfw)

Na Equacdo (4.113), R, é o raio hidraulico do prato calculado em (ft); ppe ., séo a
densidade e a viscosidade do liquido e devem ser utilizadas em (Ib/ft3) e (lb/ft.s),
respectivamente; e vy é a velocidade da espuma (dispersdo) em fluxo cruzado e deve ser
calculada em unidade de (ft/s). Na Equacao (4.114), Q,, € a vazdo volumétrica da fase liquida,
utilizada em (ft3/s), h, é a altura de liquido claro sobre o prato em polegada (in) e 1, € a
largura total do escoamento ao longo do prato e normal ao escoamento, conforme Equacéo
(4.112).

Dessa forma, a partir do calculo do nimero de Reynolds e conhecendo-se a altura da
represa h,, (em polegada (in)), pode-se obter o fator de atrito f para 0 escoamento cruzado da

dispersao sobre o prato conforme a Figura (4.7).

Figura 4.7 — Fator de atrito para pratos perfurados.
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Fonte: COKER (2010).
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E, por fim, o fator de atrito f esta relacionado com a tenséo de cisalhamento na parede
T, a partir da Equacéo (4.115), (BIRD et al., 2004).

1
Ty = Eva]?f (4.115)



5 PROCEDIMENTO NUMERICO

5.1 Malha Numérica

As malhas numéricas utilizadas neste estudo ja foram apresentadas na secdo de
Metodologia. No entanto, ser& apresentada a seguir uma breve descricdo sobre malhas
numéricas e os tipos de malhas existentes. Esta descri¢cdo tem o intuito de esclarecer o
tipo de malha utilizada neste estudo e a forma como o tipo de malha pode influenciar

nos resultados.

Com o intuito de tratar um modelo computacionalmente, é necessario expressar
de forma adequada as equacdes e a regido continua R, ou dominio, em que elas sédo
validas. Como ndo se podem obter solugdes numéricas sobre uma regido continua,
devido aos infinitos pontos da mesma, inicialmente o dominio é discretizado, isto é,
dividido em pontos, conforme a Figura (5.1). Ao conjunto dos pontos discretos da-se o
nome de malha (FORTUNA, 2012).

Figura 5.1 — Regido continua (esquerda) discretizada por uma malha de pontos (direita).
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Fonte: Fortuna, (2012).
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Dessa forma, a malha numérica consiste em uma representacdo discreta do
dominio computacional através da sua divisdo em subdominios (elementos, volumes de
controle, células, etc.) e tem influéncia direta nos resultados da simulacdo numérica,
sendo que uma boa malha é capaz de evitar instabilidade e divergéncia (FERZIGER e
PERIC, 2002, TU; YEOH; LIU, 2008).

Os diferentes tipos de malhas empregadas em CFD sdo: malhas estruturadas,
malhas ndo estruturadas e malhas hibridas. As malhas estruturadas (ou regulares) sao
aquelas que apresentam uma estrutura (regularidade) na disposic¢ao espacial dos pontos
(FORTUNA, 2012). Essas malhas sdo constituidas de familias de linhas com a
propriedade de que membros da mesma familia ndo se cruzam entre si, e cruzam
membros de outras familias apenas uma vez. Esta conectividade com a vizinhanga
simplifica a programacdo e a matriz do sistema das equacdes algébricas tem uma
estrutura regular (FERZIGER e PERIC, 2002).

Figura 5.2 — Exemplo de uma malha estruturada em 2D.

Fonte: Ferziger e Peric, (2002).

As malhas estruturadas podem também apresentar-se em blocos, ou seja, em
uma malha estruturada em blocos existe dois ou mais niveis de subdivisdo do dominio.
Essas malhas podem apresentar interfaces correspondentes ou ndo correspondentes
(Figuras (5.3) e (5.4)). Este tipo de malha é mais flexivel que a malha estruturada
simples, pois permite a utilizagdo de blocos de malhas mais finas em regides onde é
requerida uma maior resolucdo. A desvantagem deste tipo de malha é que a conservacao
ndo é tdo facilmente aplicada nas fronteiras dos blocos (FERZIGER e PERIC, 2002).
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Figura 5.3 - Exemplo de uma malha em 2D estruturada em blocos e com as interfaces
correspondentes.
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Fonte: Ferziger e Peric, (2002).

Figura 5.4 - Exemplo de uma malha em 2D estruturada em blocos e com as interfaces néo-

correspondentes.
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Fonte: Ferziger e Peric, (2002).

As malhas ndo estruturadas sdo agquelas em que ha auséncia de regularidade na
disposicdo dos pontos (Figura (5.5)). Em geral, essa classe de malhas permite a
discretizacdo de dominios com geometrias complexas de maneira mais direta do que
seria possivel com malhas estruturadas (FORTUNA, 2012). Frequentemente essas
malhas sdo formadas de triangulos ou quadrilateros para o caso bidimensional, e por
tetraedros ou hexaedros no caso tridimensional (FERZIGER e PERIC, 2002).

Figura 5.5 - Exemplos de malhas em 2D néo estruturadas.

Fonte: Adaptado de Fortuna, (2012) e Ferziger e Peric, (2002).
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Como vantagem, as malhas ndo estruturadas sdo mais facilmente obtidas que as
malhas estruturadas, pois elas se adequam a qualquer tipo de geometria e mais
facilmente a geometrias complexas. O adensamento desse tipo de malha em
determinada regido € possivel, sem comprometer o restante do dominio computacional.
Contudo, essas vantagens de flexibilidade sdo compensadas pela desvantagem da
irregularidade da estrutura dos dados. A matriz do sistema de equacdes algébricas ja ndo
possui mais estrutura regular (FERZIGER e PERIC, 2002).

5.1.1 Malha Numérica Utilizada neste Estudo

A malha utilizada neste estudo foi a Malha 3 apresentada na secdo de
Metodologia, conforme as Figuras (3.5) e (3.6) e Tabela (3.2). A razdo para a escolha da
Malha 3 se deu ap06s teste de independéncia de malha e ficara evidente na secdo de
Resultados e Discussdo. Dessa forma, a vista do que foi apresentado, conclui-se assim
que a malha utilizada neste estudo consiste em uma malha hibrida, constituida por
blocos de malhas hexaédricas estruturadas e um bloco de malha tetraédrica néo-

estruturada.

5.2 Método Numérico

Definido o modelo matematico e suas equacdes, conforme apresentado no
capitulo de Modelagem Matematica, é necessario selecionar um método de
discretizacdo do conjunto de equacdes formado pelo modelo, ou seja, um método de
aproximacdo das equacdes diferenciais por um sistema de equacdes algébricas. A
literatura apresenta varios meétodos de discretizacdo, no entanto, no caso do ANSYS
CFX, o Método dos Volumes Finitos baseado em elementos (MVF) é o método
empregado para essa funcao.

Os modelos matematicos utilizados em problemas de fenémenos de transporte
sdo, geralmente, baseados em principios de conservagdo, nos quais ha uma lei fisica de
preservacdo de uma dada grandeza. Assim, quando ndo ha a possibilidade da solucdo
analitica do modelo, divide-se o dominio em uma séria de subdominios, com a intengéo
de ser obtida uma solucdo numérica aproximada, com um determinado erro, na

expectativa de que quanto maior o nimero de subdominios, mais proximo se atinge a
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resposta exata. Dessa forma, no MVF aplica-se a equacdo diferencial de conservacao a
subdominios da malha através de sua integracdo em cada volume e, consequentemente,
substitui-se as expressdes que surgem por expressoes algébricas que envolvem a funcéao
incognita (PINTO e LAGE, 2001; MALISKA, 2004).

A aproximacao destas grandezas utilizando seus valores em pontos discretos da
malha e em um dado instante de tempo € o que introduz o erro de aproximacao
numerica. Geralmente, os valores das variaveis dependentes sdo armazenados nos
centros dos volumes ou em pontos sobre as faces. Os valores destas variaveis em outras
posicBes sdo obtidos por processos convenientes de interpolacdo (PINTO e LAGE,
2001).

Existem duas maneiras nas quais 0 MVF pode ser utilizado para serem obtidas
as equacdes aproximadas. Uma delas € a aplicacdo de balancos de propriedades nos
volumes elementares, a partir dos quais sé@o obtidas as equacdes diferenciais de
conservacao, e a outra forma € integrar ao longo do volume elementar, no espaco e no
tempo, as equacdes na forma conservativa (MALISKA, 2004). Ambos 0s processos sao
equivalentes, pois a equacdo da conservacdo se originou atraves de um balanco de
propriedade em um volume finito. No entanto, geralmente se utiliza a técnica da
integracdo da equacdo da conservagdo na forma conservativa para a obtencdo da
equacdo aproximada, pois muitas grandezas possuem balancos bem complexos (PINTO
e LAGE, 2001).

A forma conservativa (ou divergente) das equacGes diferenciais parciais de
conservacao € apresentada de forma geral, para a grandeza conservada ¢, na Equacéo
(5.1). Essa equacao é chamada conservativa devido ao fato dos termos relacionados aos
fluxos convectivos pud, pvd e pwod, estarem dentro das derivadas em relacdo as
coordenadas espaciais. No membro esquerdo da Equacdo (5.1), o primeiro termo é o
termo de acumulo, sendo os outros trés termos restantes o0s termos convectivos,
relacionados ao transporte da propriedade por conveccdo. No membro direito, 0s trés
primeiros termos sdo relacionados ao transporte difusivo, e o Gltimo termo representa o
termo de geracdo. Nesta equacdo, p ¢ a densidade do fluido, t é o tempo, (X, Y, Z) Sd0 as
coordenadas espaciais na forma cartesiana e (u, v, w) sdo as componentes do vetor

velocidade correspondentes as coordenadas X, Yy € z, respectivamente. Essa equagéo esta
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apresentada na forma cartesiana, porém outras formas, como as formas cilindricas e
esféricas, também podem ser obtidas (PINTO e LAGE, 2001).

d(p®) Jd(pu@) Od(pvd) I(pw0)
at | ax T oy | oz

- 5 (r5)* (1) + 5+

Dessa forma, no MVF, apo6s a discretizacdo do dominio de interesse em

(5.1)

subdominios (volumes elementares), as equacdes de conservacdo deverdo ser integradas
ao longo de todos os volumes elementares, em um processo no qual surgirdo equacdes
algébricas para cada volume finito e, portanto, o sistema de equacGes algébricas
procurado. O processo de integracdo pode ser visto, passo a passo, nos trabalhos de
Maliska (2004), Pinto e Lage (2001) e Ferziger e Peric (2002). Aqui serdo apresentadas

as maneiras de se tratar cada termo durante o processo de integracéo.

Um fator importante a ser observado, estd no fato de que ao se efetuar a
integracdo de face a face ao longo do volume de controle, surgem integrais de superficie
(apds a aplicacdo do teorema da divergéncia de Gauss) e integrais de volume, e
consequentemente surge a necessidade de aproximar essas equagdes por expressoes
algébricas. Algumas técnicas de aproximac0es, tais como a regra do ponto central, a
regra do trapézio e a regra de Simpson, sdo apresentados em detalhes em Ferziger e
Peric (2002).

5.2.1 Formulag&o no Tempo

Como citado, as equacgdes de conservagdo deverdo ser integradas no tempo e no
espaco, ao longo de cada volume elementar. Dependendo da funcdo escolhida para o
comportamento do fluxo em questdo no intervalo de tempo, tém-se as formulacdes

explicitas, totalmente implicita e implicita.

Neste estudo utilizou-se o0 esquema de Euler de primeira ordem (First Order

Backward Euler), o qual é um esquema implicito e possui precisdo de primeira ordem.
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O comportamento desse esquema € analogo ao esquema Upwind utilizado para os

termos advectivos, que serdo tratados adiante.

Numa formulagdo implicita, os valores das incognitas que entram nos célculos
dos fluxos difusivos e convectivos sdo obtidos por uma média dos valores dessas
incégnitas no comeco e no fim do intervalo de tempo. Dessa forma, numa formulacéo
implicita as equacfes ficam acopladas e obtém-se um sistema linear, devido a esse
acoplamento (MALISKA, 2004).

5.2.2 Tratamento do Termo Fonte

O termo fonte das equacBes de conservacdo necessita de cuidados especiais para
que o processo de solucdo iterativa dos sistemas de equacfes ndo divirja. Uma regra a
ser seguida é fazer com que o termo fonte seja levado em consideragdo 0 mais
implicitamente possivel, ndo o mantendo constante ao longo do passo iterativo ou passo
de tempo. Uma forma de fazer isso € lineariza-lo, de forma que a variavel em questéo,
contida no termo fonte, atue implicitamente e ndo seja simplesmente substituida pelo
seu ultimo valor. Porém, diversas vezes, dependendo da importancia do termo fonte,
apenas a linearizacdo ndo é suficiente, sendo necessario atualizar seu valor mais
frequentemente do que os outros coeficientes (MALISKA, 2004). Um exemplo tipico
de linearizacdo do termo fonte é do tipo apresentado na Equacdo (5.2), nos quais 0s
termos S, e S; sdo os coeficientes a serem determinados, sendo desejavel que S, seja

negativo.

S =580, + 5 (5.2)

5.2.3 Termo Difusivo

No ANSYS CFX, os temos difusivos sdo avaliados espacialmente a partir de
funcbes de forma, sendo assim dependente do tipo de elemento (hexaedro, tetraedro,

prisma, etc.) presente na malha.
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5.2.4 Termos Convectivos

Os termos de transporte convectivo sdo 0s termos responsaveis pelas maiores
dificuldades numeéricas na solucdo de equacOes diferenciais parciais. Esses termos, ao
serem discretizados, necessitam da especificacdo dos valores da grandeza conservada
nas faces dos volumes finitos. A interpolacdo desses valores necessita de cuidados
especiais para evitar a instabilidade do método numérico (PINTO e LAGE, 2001).

5.2.4.1 Funcdes de Interpolacao

Os fluxos convectivos e difusivos devem ser avaliados nas fronteiras (faces) do
volume de controle, pois a integracdo geralmente é realizada de uma face a outra. Dessa
forma, o célculo desses fluxos deve ser realizado em funcdo dos valores da fungdo nos
pontos nodais, ou seja, utilizam-se funcbes de interpolacdo que possuem a tarefa de
conectar os pontos nodais (locais de armazenamento da variavel ¢). Neste sentido, a
proposta é sempre utilizar uma funcdo de interpolacdo com menor erro possivel e que,
ao mesmo tempo, ndo envolva muitos pontos nodais, de modo a evitar a criacdo de uma

matriz com estrutura muito complexa (MALISKA, 2004).

Neste estudo foi utilizado o esquema de interpolacdo Upwind de Primeira Ordem
para 0s termos convectivos. Esse esquema opera em funcdo da direcdo do fluxo
convectivo, garantindo assim, a positividade dos coeficientes das equacdes algébricas
resultantes da aplicacdo do método de aproximacdo numérica, evitando oscilaces
numéricas durante a solucdo (LOPES, 2012).

5.2.5 Solucéo Segregada e Acoplada

Como citado anteriormente, apds a discretizacdo das equacBGes haverd um
sistema de equacdes algébricas para ser resolvido. Para a resolucdo dessas equacdes, em
um primeiro momento deve-se decidir quanto a natureza da solucdo, segregada ou

acoplada.

A solucdo acoplada e direta dos sistemas de equagdes algébricas cria uma Unica
matriz envolvendo todos os coeficientes e resolvendo todas as incAgnitas

simultaneamente. Dessa forma, desaparecerd o problema do acoplamento entre as
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variaveis e restard apenas as ndo-linearidades, que serdo consideradas ao se resolver o
sistema iterativamente, atualizando-se a matriz dos coeficientes até a convergéncia.
Assim, pode-se notar que a dimensdo da matriz resultante sera grande. A solucao
acoplada do sistema de equacdes € mais robusta e estdvel em relacdo a solugédo
segregada. No entanto, a solucdo acoplada exige maior memadria computacional, além
do esfor¢o computacional também ser maior, devido a natureza numérica desta técnica
(MALISKA, 2004).

Ja a solucdo segregada dos sistemas de equagBes consiste em resolver 0s
sistemas lineares um a um, atualizando os coeficientes. Ou seja, a solucdo segregada do
sistema de equacOes consiste na resolucdo de cada equacdo em forma separada e
sequencial. Para a solucdo de cada sistema linear em particular, o proposto € utilizar
métodos iterativos, e ndo métodos diretos, pois 0s primeiros trabalham apenas com 0s
ndo-zeros da matriz (MALISKA, 2004).

Na escolha pela solucdo segregada, o problema dos acoplamentos entre as
varidveis se destaca, sendo um dos principais o acoplamento pressdo-velocidade para
escoamentos incompressiveis e escoamentos em que ndo se tem forte dependéncia da
massa especifica com a pressdo. Assim, na solucdo segregada, surgem também os
conceitos de formulacdo compressivel e incompressivel, pois cada variavel deve ter uma

equacao evolutiva para ser avancada (MALISKA, 2004).

Neste estudo foi utilizado o software ANSYS CFX 14.5, que utiliza 0 método de
solucdo acoplado, sendo todas as equacgdes resolvidas simultaneamente como um

sistema unico.

5.2.6 Meétodos para Resolucdo de Sistemas Lineares

Apbs a aplicacdo do método dos volumes finitos, ha a necessidade de escolha do
método de solucdo do sistema de equacdes algebricas lineares originados. Os métodos

de solugéo de um sistema linear podem ser classificados em diretos e iterativos.

Os métodos diretos sdo aqueles que trabalham com a matriz completa e
necessitam de processos equivalentes a inversdo da matriz completa. Por serem diretos,
esses métodos ndo necessitam de uma estimativa inicial das variaveis para a solugéo do

sistema. No entanto, as matizes obtidas com a aplicacdo dos métodos numéricos sdo de
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grande tamanho e, portanto, as opera¢des realizadas no processo de inversao trabalham,
fundamentalmente, com os elementos zeros da matriz. Dessa forma, o esforgo
computacional € muito grande, e esse tipo de método ndo € utilizado em aplicacdes em
CFD. Além disso, na maioria das vezes as equacdes diferenciais sdo ndo-lineares e,
portanto, a matriz dos coeficientes do sistema linear algébrico deve ser atualizada ao
longo do processo, ndo tendo sentido resolver diretamente um sistema linear cujos
coeficientes ndo sdo os corretos. Como exemplo de métodos diretos, pode-se citar:
Método de Eliminacéo de Gauss e Método de Decomposicdo LU (MALISKA, 2004).

Dessa forma, os métodos utilizados em CFD sdo os métodos iterativos. Os
métodos iterativos sdo métodos que requerem uma estimativa inicial para dar
prosseguimento ao processo de solucdo. Como exemplo de métodos iterativos para
sistemas tridimensionais, pode-se citar: Método de Jacobi, Método de Gauss-Siedel,
Método Linha a Linha, como o método TDMA (TriDiagonal Matrix Algorithm) e os
Métodos Multigrid (MALISKA, 2004).

No caso do software ANSYS CFX, a técnica utilizada é o Multigrid Algébrico.
A taxa de convergéncia de muitas técnicas de inversdo de matriz pode ser melhorada
através da utilizagdo de uma técnica chamada de “Multigrid”. De um ponto de vista
numérico, a abordagem Multigrid oferece uma vantagem significativa. O Multigrid
Algébrico forma um sistema de equacgdes discretas para uma malha mais grosseira a
partir da soma das equacBes da malha mais refinada. Isto resulta em um
“engrossamento” virtual do espacamento da malha durante o decorrer das iteracdes, e,
em seguida, “re-refinando” a malha para obter uma solucdo precisa. Esta técnica
melhora significativamente as taxas de convergéncia (ANSYS CFX 14.0 — Theory
Guide, 2011). Assim, conforme Lopes (2012) cita em seu trabalho, o uso do esquema
Multigrid Algébrico pode reduzir significativamente o nimero de iteragdes e,
consequentemente, o tempo de processamento requerido para a obtengcdo da
convergéncia da solucdo, principalmente para 0s casos nos quais se utilizam malhas
numéricas mais refinadas. O método Multigrid é descrito em mais detalhes em ANSYS
CFX 14.0 — Theory Guide, 2011.
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5.3 Resumo da Metodologia Numeérica

Dessa forma, de acordo com as definicbes apresentadas anteriormente, sera

apresentado a seguir um resumo da metodologia numérica utilizada neste estudo.

Conforme apresentado na Tabela (5.1), para as equacbes da continuidade,
momento e massa, 0 esquema de interpolacdo Upwind foi empregado para os termos
advectivos e 0 esquema First Order Backward Euler foi empregado para os termos
transientes. Para as equac0es relacionadas a turbuléncia, empregou-se o esquema High
Resolution. Em relacdo a natureza da solucéo, o software ANSYS CFX 14.5 utiliza o
método de solucgdo acoplado, sendo todas as equacdes resolvidas simultaneamente como

um sistema unico.

Tabela 5.1 — Configuracéo dos modelos utilizados

Modelagem Configuracéo dos Modelos
Regime Transiente
Escoamento Multifasico
Dimenséo 3D

Euleriano-Euleriano

Abordagem Multifasica Particle Model

Fase Liquida: Continua

Tratamento das Fases Fluidas ]
Fase Vapor: Dispersa

Fase Liquida: Modelo SST (k-¢ + k-®)

Modelo de Turbuléncia .
Fase Gasosa: Laminar

Termos Advectivos: Upwind de Primeira Ordem
Esquema de Interpolacao Termos Transientes: First Order Backward Euler
Turbuléncia: High Resolution

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Em complemento a Tabela (5.1), utilizou-se intervalos de tempo (time steps) de
5,0x10™s, 1,0x107s e 2,5x107s, os quais foram variados gradativamente conforme o

decorrer e a estabilidade das simulagdes.

5.3.1 Critério de Convergéncia

O critério de convergéncia utilizado neste trabalho esta relacionado ao residuo

de cada equacéo ao final de cada passo de tempo (timestep). O residuo € uma medida do
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desequilibrio local de cada equacdo de conservacdo do volume de controle. E uma
medida importante de convergéncia, a qual se refere diretamente no fato das equacoes
terem sido resolvidas coerentemente. Utilizou-se neste trabalho os valores RMS (Root-
Mean-Square) dos residuos das equacdes para a verificacdo da convergéncia. Os valores
RMS podem ser entendidos como os valores da raiz quadrada da média dos residuos
gerados, sendo este calculo realizado para cada equacdo e para cada passo de tempo
(timestep). Dessa forma, o CFX-Solver finaliza o passo de tempo quando os residuos da
equacéo calculados usando o método especificado (nesse caso 0 RMS) estdo abaixo do
valor alvo selecionado. Conforme ANSYS CFX 14.5 — Theory Guide, valores da raiz
quadrada da média residual abaixo de 10™ sdo considerados suficientes para muitas
aplicagdes na engenharia, sendo este o valor adotado como alvo neste estudo.



6 RESULTADOS E ANALISE

Neste capitulo serdo apresentados e analisados os resultados obtidos através dos
experimentos numéricos realizados ao longo deste trabalho. Estes experimentos tiveram
por objetivos a analise da hidrodinamica e da transferéncia de espécies quimicas em um
prato perfurado de uma coluna de destilacdo. Dessa forma, este capitulo consiste
basicamente em trés secdes: analise da malha numérica, analise da hidrodindmica sobre

0 prato e a analise da transferéncia de espécies quimicas.

Antes da apresentacdo dos resultados, é apresentado na Figura (6.1) um esquema
semelhante ao apresentado na Figura (3.11) do capitulo Metodologia. No entanto, as
linhas de medicdo sdo apresentadas em funcdo de uma coordenada adimensional (X/R),
a qual foi obtida através da divisdo entre a coordenada X pertencente a cada linha de
analise e o raio do prato (R = 0,6065 m). Assim, o valor zero indica o centro do prato e
os valores -1 e 1 indicam as paredes do prato, lembrando que as linhas de medicdo estédo
situadas a 0,038 m acima da base do prato (y = 0,038 m). Essa figura sera utilizada no

item de analise das velocidades.
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Figura 6.1 — Regides e linhas utilizadas na analise da velocidade do liquido.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

6.1 Analise das Malhas Numéricas

Conforme citado anteriormente, é de fundamental importancia o conhecimento
do grau de influéncia que uma malha possui sobre os resultados de acordo com o seu
nivel de refinamento. Assumindo esse objetivo, foi escolhido o parametro hidraulico
altura de liquido claro como variavel global e a componente w da velocidade do liquido
como variavel local. Dessa forma, foram geradas as malhas apresentadas no capitulo de
Metodologia e feito o acompanhamento dessas varidveis, local e global, para cada

malha.

A Figura (6.2) apresenta a altura de liquido claro em funcdo do nimero de nés
das malhas e as Figuras (6.3) e (6.4) apresentam a componente w da velocidade do
liqguido em fungdo da coordenada adimensional (x/R) para as regides upstream e
downstream, respectivamente, para todas as malhas em estudo. Os resultados
apresentados nessas figuras sdo valores médios em relacdo ao tempo. Sendo que a
componente w da velocidade do liquido gerada em cada instante de tempo e utilizada
para o calculo da média temporal apresentada nas Figuras (6.3) e (6.4), foi obtido a

partir de médias realizadas ao longo das linhas de medicéo para cada instante, conforme
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apresentadas na Figura 6.1. Para a analise das malhas numéricas, realizou-se simulagdes

de 30 segundos do escoamento real.

Conforme apresentado na Figura (6.2), pode-se notar que o valor da altura de
liquido claro tende a assumir um valor aproximadamente constante apos certo nivel de
refinamento, mostrando assim, que apos esse nivel de refinamento a influéncia deste

sobre a malha nao acarreta em mudancas significativas nos resultados apresentados.

Figura 6.2 — Altura de liquido claro no prato em funcéo da quantidade de nés das malhas.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Da mesma forma como apresentado na Figura (6.2), as Figuras (6.3) e (6.4)
mostram a baixa influéncia do grau de refinamento de cada malha sobre as velocidades

medidas.
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Figura 6.3 - Componente w da velocidade do liquido em funcao da coordenada adimensional (x/R)
na regido upstream avaliada em um plano ZX (y = 0,038 m) para cada malha.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 6.4 - Componente w da velocidade do liquido em fun¢éo da coordenada adimensional (x/R)
na regido downstream avaliada em um plano ZX (y = 0,038 m) para cada malha.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Dessa forma, devido ao fato da Malha 3 possuir um menor nimero de nos e

valores das variaveis de analise proximos do valor o qual os valores tendem, escolheu-
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se a Malha 3 para o prosseguimento do trabalho e assim evitar possiveis desvios dos
resultados em relagdo ao refinamento da malha numérica. Tomando-se a Malha 3 como
referéncia, que foi a malha numérica escolhida, pode-se avaliar a diferenca percentual
dos resultados. Em relacéo a altura de liquido claro, ao se comparar as Malhas 1 e 3, 0
desvio apresentou valor de aproximadamente 1%, ao se comparar as Malhas 2 e 3, 0
desvio apresentou valor de aproximadamente 0,85%, e ao se comparar as Malhas 3 e 4,
0 desvio apresentou valor de aproximadamente 0,18%.

J& em relacdo a varidvel local (componente w da velocidade do liquido), para a
regido upstream, ao se comparar as Malhas 1 e 3, 0 maior desvio ocorreu na coordenada
x/R =-0,8162 e apresentou valor de aproximadamente 10%, e ao se comparar as Malhas
2 e 3, 0 maior desvio ocorreu na coordenada x/R = -0,2721 e apresentou valor de
aproximadamente 5%, e assim por diante. O mesmo procedimento foi feito para a

regido downstream. Vale ressaltar que a maior parte dos desvios foi inferior a 10%.

Conforme citado anteriormente, a Malha 3 foi a malha utilizado neste estudo.
Dessa forma, a seguir sdo apresentados alguns detalhes dessa malha (Figuras (6.5) a
(6.7)). Como pode ser visto utilizou-se um fator de crescimento na malha de tal forma
que o crescimento entre os elementos ndo fosse brusco, de modo a evitar erros
numéricos e manter as propriedades dos elementos dentro dos limites satisfatorios.
Outro fator importante é apresentado na Figura (6.7), que apresenta a malha gerada na
regido dos orificios. Pode-se notar que cada orificio possui varios elementos e varios
nos. Este é um fator de grande importancia, pois um maior nimero de nds propicia um
melhor perfil de entrada do ga&s no dominio computacional. Sendo a altura
(espacamento) do prato de 61 cm, a camada tetraédrica possui 1 cm de altura, enquanto
que a camada hexaédrica possui 60 cm de altura. A camada tetraédrica foi construida

com elementos de 4,5 a 5 mm de tamanho.
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Figura 6.5 — Vista lateral da malha numérica.

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 6.6 — Detalhes dos elementos da malha numérica.

Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Figura 6.7 — Vista inferior da malha numérica na regido dos orificios.

Fonte: Elaborado pelo Autor.

6.2 Analise da Hidrodinamica

Nesta secdo do trabalho serdo apresentados os resultados para a verificagédo e
validacdo do modelo utilizado nos experimentos numéricos relacionados ao estudo da
hidrodinamica do prato perfurado. Nesse intuito, os resultados serdo comparados com

outros estudos apresentados na literatura.

6.2.1 Altura de Liquido Claro

Conforme citada e definida no capitulo de Metodologia, a varidvel macroscépica
altura de liquido claro é de extrema importancia no estudo de pratos perfurados. A
Figura (6.8) apresenta 0 monitoramento da altura de liquido claro em funcédo do tempo.
Pode-se verificar um rapido crescimento nos 7 segundos iniciais do escoamento real,
apos os quais é atingido um estado com pequenas oscila¢cbes em torno de uma media.
Esse rapido crescimento inicial ocorre devido ao periodo de enchimento do prato. A
altura de liquido claro foi monitorada durante a simulacdo de acordo com a Equacéo
(3.8).
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Figura 6.8 - Altura de liquido claro em fungéo do tempo real de escoamento.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Analisando a Figura (6.9), apresentada num intervalo de tempo de 25s a 60s do
escoamento real, observa-se que o comportamento do escoamento assume um perfil
oscilatorio e, portanto, ndo é atingido um estado estacionario estavel. No entanto, o
escoamento tende a um estado ‘“quasi-estacionario” onde as propriedades flutuam em
torno de um valor médio (média temporal entre 25s e 60s), sendo esse comportamento
tipico de pratos perfurados, conforme ja apresentado por van Baten e Krishna (2000),
Gesit et al. (2003), Noriler (2007), Muniz (2014), Oliveira (2014), entre outros.
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Figura 6.9 - Valor médio da altura de liquido claro e sua flutuagao em funcao do tempo real de
escoamento, calculada entre os instantes 25s e 60s.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

A Figura (6.10) apresenta uma comparacao entre o resultado de altura de liquido
claro obtido neste estudo, o resultado apresentado pelo estudo via CFD de Oliveira
(2014) e obtida por correlacbes empiricas encontradas na literatura, conforme
apresentadas nas Equacdes (3.9), (3.10), (3.13) e (3.15). Essa comparacgdo € importante,
pois € essencial que o resultado obtido via CFD apresente a mesma tendéncia que 0s
resultados obtidos por correlacdes confiaveis presentes na literatura.
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Figura 6.10 - Comparagao entre as alturas de liquido claro obtidas por correlagdes da literatura e a
simulada neste estudo.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Dessa forma, observa-se na Figura (6.10) a proximidade entre o resultado obtido
neste estudo, o resultado via CFD de Oliveira (2014) e os valores das correlacdes
propostas por Hofhuis (1980), Colwell (1981) e Bennett et al. (1983), com desvios de
aproximadamente 0,28%, 9,61%, 8,26% e 7,77%, respectivamente, sendo que todos
esses desvios estdo dentro da faixa de erro envolvidos na prépria correlacdo, conforme

apresentado anteriormente no capitulo de Metodologia.

Ja em relacdo a correlagdo proposta por Solari e Bell (1986), correlagdo esta
desenvolvida a partir dos estudos experimentais realizados no trabalho citado, houve um
desvio consideravel com valor aproximado de 39%. No entanto, esse desvio j& era
esperado, como apresentado e discutido nos trabalhos de van Baten e Krishna (2000),
Gesit et al. (2003) e Oliveira (2014).

van Baten e Krishna (2000) e Gesit et al. (2003) comentaram sobre o fato de
tanto o CFD quanto a correlagdo de Bennett et al. (1983) possuirem a tendéncia de
fornecer valores de altura de liquido claro maiores que os valores experimentais. A
justificativa para isso esta no fato de a correlacdo de Bennett et al. (1983) para a fracdo

volumétrica média de liquido ignorar o fendmeno de coalescéncia prevenido por
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impurezas contidas na fase liquida. Pois é conhecido que pequenas impurezas tendem a
prevenir o efeito de coalescéncia conduzindo a uma maior fragdo volumétrica média de
gés na dispersdo e, consequentemente, fazendo com que a altura de liquido claro seja
menor (van Baten e Krishna, 2000). Ao ocorrer o fendmeno de coalescéncia, uma bolha
de gas, por exemplo, tende a abandonar o estagio mais rapidamente do que na auséncia
de coalescéncia. Assim, a tendéncia de impurezas e outras interferéncias de prevenir o
fendmeno de coalescéncia, acarretam em um aumento da retencdo gasosa e,
consequentemente, implicando em reducdo na altura de liquido claro. E, nesse caso,
vale ressaltar que Bennet et al. (1983) ndo consideraram a presenca de impurezas na
fase liquida no desenvolvimento da correlagdo, do mesmo modo que este estudo de
CFD também desconsidera a presenca de impurezas ou outras interferéncias durante a

simulacéo.

Outro fator importante relacionado ao maior desvio em relacdo ao estudo de
Solari e Bell (1986) esta no fato de os autores terem utilizado varias sondas ao longo do
prato, as quais também podem se comportar como impurezas (ou interferéncias), e
assim evitar o fendmeno de coalescéncia e provocar uma diminui¢do da altura de

liquido claro.

6.2.2 Distribuicdo de Velocidades

As Figuras (6.11) e (6.12) apresentam o comportamento da média do
componente w da velocidade do liquido ao longo das coordenadas adimensionais das
regibes upstream e downstream, conforme apresentado anteriormente, sendo que o
valor O representa o centro do prato e os valores -1 e 1 representam as paredes do prato.
Selecionou-se o intervalo de tempo de 25 a 60 segundos para o calculo dos valores
médios apresentados na figura para cada coordenada. Este intervalo foi escolhido
devido ao fato de o escoamento ja ter atingido o regime pseudo-estacionario. Em ambos
os graficos estdo apresentados também os perfis de velocidade encontrados por Solari e
Bell (1986) para as regides upstream e downstream, juntamente com a faixa de erro
envolvido nos experimentos, sendo esta faixa de erro (10%) estimada pelos proprios
autores. Atraves da observacdo das Figuras (6.11) e (6.12), nota-se que o modelo
numerico proposto nas simulagbes apresentou resultados satisfatorios tanto

qualitativamente como quantitativamente.
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Figura 6.11 - Perfil do componente w da velocidade do liquido em fun¢édo da coordenada

adimensional (x/R) para a regido upstream.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Analisando a Figura (6.11), nota-se que a velocidade do liquido decresce do
centro do prato em direcdo as paredes do mesmo, conforme obtido por Solari e Bell
(1986). Um fator importante observado por Gesit et al. (2003) é a falta de informagéo
sobre o perfil de velocidade de entrada de liquido no trabalho experimental. Gesit et al.
(2003) realizaram um estudo no qual utilizaram perfis planos e parabdlicos de
velocidade de entrada do liquido. Assim, conforme citado por Kister (1992) e analisado
por Gesit et al. (2003), o perfil de velocidade de entrada de liquido possui uma forte
influéncia sobre o perfil do escoamento do liquido ao longo prato.

O perfil assumido neste estudo foi um perfil plano de velocidades, e esse pode
ser um dos fatores dos desvios encontrados. Outros fatores que podem ter influenciado
nos desvios apresentados sdo as correlagbes de Bennett et al. (1983) e van Baten e
Krishna (1999c), utilizadas para a fragdo volumétrica de liquido e para o coeficiente de
arraste, respectivamente, e utilizados no calculo da transferéncia de momento na

interface.
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Figura 6.12 - Perfil do componente w da velocidade do liquido em funcao da coordenada
adimensional (x/R) para a regido downstream.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Ao analisar a Figura (6.12), nota-se que a regido downstream apresentou maiores
desvios que a regido upstream, tanto na regido central do prato como nas regides das
paredes. A regido downstream € uma regido que possui maior potencial de apresentar
desvios devido ao fato de englobar maior nimero de regides “criticas” do prato, tais
como as regides de recirculacdo e de estagnacdo, além do efeito gerado pela represa
sobre 0 escoamento.

Como serdo apresentadas nos resultados a seguir, algumas regides proximas a
represa possuem certa tendéncia a formar turbilhdes, os quais conduzem a recirculacéo,
estagnacdo e até fluxos retrogrados de liquido. Isto se deve ao fato de o liquido que
colide com a represa possuir uma tendéncia a recuar sobre o prato e assim influenciar o
escoamento do liquido que esta indo de encontro a represa, conduzindo ao surgimento
das chamadas regides “criticas”. Esses fatores podem explicar os menores valores de
velocidades obtidos pelas simulagdes na regido central da regido downstream, quando
comparados com o0s valores experimentais, pois esses fatores geram maiores
dificuldades numéricas e assim podem levar a uma maior diferenca entre o resultado
experimental e o simulado. Uma maior discussdo dessas regifes sera apresentada mais

adiante.
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6.2.3 Fracdo Volumétrica

Na Figura (6.13) esta apresentada a distribuicdo das fragdes volumétricas do
liquido para certos instantes de tempo. Através destes contornos pode-se efetuar uma
andlise qualitativa do escoamento sobre o prato. Nota-se que o periodo de enchimento
do prato estd em torno de 7 segundos do tempo real, apos o qual ja se pode verificar que
o liquido comeca a descer pelo downcomer. A medida que o liquido comeca a descer
pelo downcomer se inicia a formacdo de um acumulo de liquido sobre 0 mesmo, muitas
vezes referenciado na literatura como “piscina”. Este acimulo de liquido foi forcado
pela condicdo de contorno de saida de liquido, na qual foi aplicada uma condigdo de
pressdo com a intencdo de simular o prato inferior, conforme ja explicado
anteriormente. Verifica-se que a altura do acumulo de liquido se estabilizou apds
aproximadamente 15 segundos do tempo real, e 0s contornos apresentados nos tempos
posteriores mostram uma pequena variacdo na distribuicdo de fragdo volumétrica do
liquido, confirmando o estado “quasi-estacionario” a0 qual tendem o0s escoamentos
sobre pratos perfurados.

Observando-se, por exemplo, o tempo de 40 segundos, percebe-se a influéncia
de algumas regides sobre o prato. Ao analisar a legenda do contorno no tempo citado,
observa-se uma alta concentracdo de liquido na entrada do prato e, ao comecar a cruzar
a chamada area de borbulhamento, chamada também de area ativa, ha um decréscimo dessa
concentracdo de liquido devido ao encontro com a fase gasosa, e ambos formam uma
dispersdo (espuma), ocorrendo o arraste de parcelas do liquido pelo gas. Ao longo da area
de borbulhamento a fracdo de liquido permanece mais baixa e volta a aumentar no limite da
area de borbulhamento, quando o escoamento atinge a represa. Outra regido que se pode
observar € a regidao do downcomer que, devido ao fato de parte do vapor ser arrastado junto
com o liquido ao longo da represa, 0 downcomer tem como importante fungéo a de garantir
que o maximo possivel de vapor arrastado seja recuperado e assim liquido com poucas
bolhas atinja o prato inferior. O contorno no tempo de 40 segundos mostra este fenémeno,
no qual a fracdo de liquido na “piscina” é consideravelmente maior que a de vapor.
Analogamente a Figura (6.13), na Figura (6.14) podem ser analisados os mesmos resultados
discutidos anteriormente, sendo a Figura (6.14) construida pela ferramenta de renderizacéo
de volume, a qual possibilita uma importante visdo tridimensional do escoamento sobre o
prato. Esta figura possibilita visualizar claramente a regido de espuma formada pela mistura
entre a fase liquida e gasosa, mostrando o perfil de regime intensamente turbulento que

ocorre sobre pratos perfurados.
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Figura 6.13 - Fracdo volumétrica de liquido ao longo prato em um plano YZ (x =0 m).
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Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Figura 6.14 - Fragdo volumétrica de liquido para o instante de 60s a partir da ferramenta Volume

Rendering (Renderizagdo de Volume).
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

6.2.4 Linhas de Corrente

Na Figura (6.15) séo apresentadas as linhas de corrente das fases liquida e gasosa. A
partir destas pode-se conhecer tanto a trajetoria percorrida pelas fases ao longo do prato,
assim como a variacdo da velocidade das fases durante o escoamento sobre o estagio. Ao
analisar as linhas de corrente da fase liquida observa-se um deslocamento dessas linhas em
direcdo as paredes do prato, que persiste até o liquido percorrer a represa, fazendo com que as
linhas de corrente se concentrem mais nos locais periféricos do prato. Os locais periféricos do
prato sdo as regibes sem perfuracGes, o que pode indicar que o liquido estd apresentando
caminhos preferenciais devido ao vapor que entra pela area de borbulhamento. Os caminhos
preferenciais sdo indesejados no sentido de diminuir o contato liquido-vapor e, assim,
interferir na transferéncia de massa e energia do estagio. Assim, uma possibilidade de reduzir
esse fendbmeno seria a utilizacdo de mais perfuracdes nas regides periféricas do prato.

Além dessa tendéncia apresentada pela fase liquida, nota-se também que as linhas de
corrente do liquido tendem a formar turbilhGes proximos as paredes, os quais indicam

possiveis zonas de recirculacdo e estagnacédo, dois fatores que interferem nos fenémenos de
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transferéncia sobre o prato. Ja a fase gasosa apresenta um movimento ascendente até atingir o
prato superior, com a observacao da importancia do downcomer, cuja principal funcdo pode
ser analisada, devido ao fato de ndo ocorrer linhas de corrente da fase gasosa em dire¢do ao

prato inferior.

Figura 6.15 - Linhas de corrente da fase liquida e da fase gasosa.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.
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6.2.5 Isosuperficie

A andlise do grau de mistura entre as fases € uma varidvel importante e pode ser
observada na Figura (6.16), a qual apresenta uma isosuperficie com fracdo volumétrica de
liquido igual a 0,5. Através da Figura (6.16) pode-se visualizar uma superficie bastante
irregular, porém observa-se também que junto as paredes do prato o liquido tende a formar
uma regido sem borbulhamento com baixo grau de mistura. Na regido ativa do prato (regido
central) nota-se uma condicdo de vigorosa mistura entre o liquido e o vapor, variando de
intensidade conforme a posicdo ocupada no prato. Conforme Noriler (2007) cita em seu
trabalho, as regibes nas quais ocorre um aglomerado de liquido com baixo grau de mistura,
possivelmente afetard o desempenho da transferéncia de calor e massa entre as fases,

conforme pode ser observado nas periferias do prato.

Figura 6.16 — Isosuperficie com fragéo volumétrica de liquido de 0,5.

Fonte: Elaborado pelo Autor.

6.2.6 Mapas de Contorno do Componente w da Velocidade do Liquido

Conforme discutido anteriormente, Solari e Bell (1986) avaliaram o perfil de
velocidades sobre o prato em diversas posicdes a 0,038 metros acima da base do prato. Dessa
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forma, construiu-se contornos do componente w da velocidade da fase liquida em um plano
XZ a 0,038 metros acima da base do prato (y = 0,038 m), com o intuito de analisar a variacao
da velocidade ao longo do escoamento sobre o prato perfurado. A Figura (6.17) mostra esses
contornos para diferentes instantes de tempo, nos quais se nota que a velocidade do liquido
varia conforme as regides do prato no qual o mesmo se encontra. E importante verificar
também que as regides tendem a possuir perfis de velocidades muito similares com o decorrer
do tempo.

No entanto, um fator importante presente nesses contornos € a prevaléncia de algumas
regies de coloracdo azul claro e escuro. Essas regides, como pode ser observado na legenda
da Figura (6.17), sdo regides de velocidades baixas e até mesmo negativas. As regides de
coloracdo azul claro indicam possiveis regiGes de estagnacdo e/ou velocidades baixas,
estando presentes em locais mais proximos as paredes, confirmando os resultados ja
encontrados pelas linhas de corrente. As regides de coloracdo azul mais escuro sdo locais
com velocidades negativas de maior magnitude, ou seja, 0 escoamento nesses locais possui
sentido negativo ao eixo de referéncia, e assim indicam um escoamento contrario ao que era
esperado para o escoamento, indicando possiveis locais de recirculacdo e fluxo estagnado.

A Figura (6.18) apresenta 0 mapa de vetores para 0 componente w da velocidade do
liquido no instante de 40 segundos e comparou-se com o contorno apresentado na Figura
(6.17) para 0 mesmo instante de tempo. Ao se analisar as regides de coloragéo azul escuro no
mapa de vetores, pode-se notar que alguns vetores de velocidade possuem sentido contrario
ao escoamento, conforme observado pelo mapa de contornos. Ainda pode-se observar certa
tendéncia a se formar turbilndes nesses locais, indicando regiGes com potencial de
recirculacdo e fluxo retrogrado. Outra observacdo importante na Figura (6.18) é a forte
tendéncia da fase liquida se direcionar as regiGes periféricas do prato, orientando-se as
paredes do mesmo, caracterizando a existéncia de caminhos preferencias. Uma possivel
explicacdo para este fato é a falta de orificios proximos as paredes, fazendo com a fase
liquida, ao encontrar a fase gasosa na area ativa, apresente a tendéncia de seguir um
escoamento em regibes mais amenas sobre o prato, diminuindo o contato liquido-vapor e
prejudicando a transferéncia de calor e massa.

Uma forma de se evitar esses caminhos preferenciais da fase liquida seria colocar
mais perfuracdes nas regides periféricas do prato, evitando ao maximo deixar regides sem
orificios. Outra alternativa, seria a utilizagdo de chicanas na entrada do prato, para forcar o
escoamento da fase liquida na direcdo da area de borbulhamento, e também chicanas na saida

do prato, com a intencdo de evitar a formacao de regides criticas proximo a represa.



6. Resultados e Andlise - Andlise da Hidrodindmica

155

Figura 6.17 - Contornos do componente w da velocidade do liquido em um plano XZ (y = 0,038 m).
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0,038 m).

Figura 6.18 - Mapa de vetores da velocidade do liquido para o instante de 40s em um plano XZ (y
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6. Resultados e Andlise - Analise da Transferéncia de Espécies Quimicas 157

6.3 Analise da Transferéncia de Espécies Quimicas

Os resultados provenientes das simulagdes de transferéncia de espécies quimicas serdo
apresentadas em sequéncia, conforme o modelo utilizado para a obtengéo dos coeficientes de
transferéncia de massa de ambas as fases, sendo: Modelo de Higbie, Modelo SRS e Modelo

de Zuiderweg.

6.3.1 Campo de Fragdes Méssicas

A partir das Figuras (6.19), (6.21) e (6.23), visualiza-se a variacdo da fracdo massica
de etanol na fase liquida ao longo do prato em um plano YZ localizado no centro do prato (x
= 0) para diversos instantes de tempo. Optou-se pelos instantes de tempo presentes na figura
devido a essa faixa ja estar contida no regime “quasi-estacionario”. A partir dessas figuras
observa-se que o liquido entra no prato com uma maior fragdo de etanol e a medida que escoa
sobre prato em direcdo a represa, apresenta uma diminui¢cdo na concentracdo de etanol, que
nesse caso é 0 mais volatil, enquanto que possui um aumento na concentracdo do componente
menos volatil, nesse caso a agua, devido a transferéncia de espécies quimicas com a fase
vapor. Analisando essas figuras, nota-se que 0s maiores gradientes de concentragdo estdo na
direcdo do fluxo de liquido, enquanto que na direcdo perpendicular ao fluxo principal ndo
existem grandes variagdes. Outro fator a ser observado, é a pouca diferenca que existe nos
campos de fracdes massicas apresentadas em cada instante de tempo, caracterizando assim o
estado pseudo-estacionario.

As mesmas observacOes se aplicam para as Figuras (6.20), (6.22) e (6.24), que
apresenta o campo de fracGes massicas de etanol na fase liquida ao longo do prato em um
plano XZ localizado a uma altura de 0,038 metros acima da base do prato (y = 0,038 m) para
diversos instantes de tempo. Vale também ressaltar o fato de a mistura liquida apresentar
variages de fracGes ao longo de seu inventario, o que implica no fator ja& comentado
anteriormente de eficiéncias de troca de espécies quimicas diferentes ao longo do mesmo
estagio. Assim, nota-se que ndo ocorre uma mistura perfeita da fase liquida, ou seja, a fase
liquida ndo possui um valor constante de fragdo massica ao longo de seu inventario, como é
considerado em alguns modelos macroscopicos. Ressaltando que os modelos macroscopicos

sdo modelos essenciais no estudo global de colunas de destilagdo. No entanto, em estudos de



6. Resultados e Andlise - Analise da Transferéncia de Espécies Quimicas 158

otimizacdo e analise mais aprofundada do escoamento, esses modelos ndo conseguem
capturar a existéncia de propriedades importantes do escoamento, tornando-se necessario um
estudo da forma como o apresentado neste trabalho.

A discussdo anteriormente citada vale para todos os modelos utilizados, apresentados
nas Figuras de (6.19) a (6.24). Sendo que as maiores variacdes de fracdo massica ocorreram
para 0 modelo SRS, o qual também apresentou maior transferéncia de espécies quimicas,

conforme seré apresentado adiante.
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Figura 6.19 - Fracdo méssica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano central YZ (x = 0 m), para o modelo de Higbie.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Figura 6.20 - Fracdo massica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano XZ (y = 0.038 m), para

0 modelo de Higbie.
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Figura 6.21 - Fracdo massica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano central YZ (x = 0 m), para o modelo SRS.
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Figura 6.22 - Fracdo méssica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano XZ (y = 0.038 m), para
0 modelo SRS.
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Figura 6.23 - Fracdo massica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano central YZ (x = 0 m), para o modelo de zuiderweg.
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Figura 6.24 - Fracdo méssica de etanol no liquido ao longo do tempo em um plano XZ (y = 0.038 m), para
0 modelo de Zuiderweg.
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As Figuras (6.25) a (6.27) apresentam o campo de fracbes massicas de etanol na
fase vapor ao longo do prato em um plano YZ localizado no centro do prato (x = 0) para
diversos instantes de tempo. Conforme pode ser analisado, a fracdo maéssica de etanol
no vapor aumenta conforme o vapor percorre o prato em sentido ascendente, ou seja, 0
vapor se torna mais concentrado no componente mais volatil, enquanto que a fracdo
maéssica da agua diminui. Vale ressaltar também, como pode ser observado, que a
concentracdo de etanol no vapor que sai do prato possui varia¢es na direcédo do fluxo
da fase liquida. Esta variacdo indica, mais uma vez, que ocorrem variacdes nas
concentracdes dos componentes ao longo do estadgio para ambas as fases, afetando
diretamente a eficiéncia de transferéncia de massa ao longo do mesmo prato, mostrando
a importéncia de ser avaliada a eficiéncia em diferentes pontos sobre 0 mesmo. Mais
sobre essa variacdo de fracdo massica de etanol no vapor na saida do prato sera
discutida no proximo item.

A discussdo citada anteriormente vale para todos os modelos utilizados,
apresentados nas Figuras de (6.25) a (6.27).
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Figura 6.25 - Fragdo massica de etanol no vapor ao longo do tempo em um plano central YZ (x =0 m), para o modelo de Higbie.
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Figura 6.26 - Fracdo massica de etanol no vapor ao longo do tempo em um plano central YZ (x = 0 m), para o modelo SRS.
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Figura 6.27 - Fracé@o massica de etanol no vapor ao longo do tempo em um plano central YZ (x =0 m), para o0 modelo de zuiderweg.
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6.3.1.1 Fracdo Massica de Etanol na Saida do Prato

As Figuras (6.28) a (6.30) apresentam a variacdo da fracdo massica de etanol no vapor
na regido de saida do vapor, ou seja, no topo do prato, para o tempo final de 40s. Esta anélise
constitui um importante resultado, pois possibilita a visualizagdo da ndo uniformidade do
perfil de fracdo maéssica na saida do prato. Assim, como sera apresentado adiante, esta nao-
uniformidade, juntamente com a ndo-uniformidade ocorrida na fase liquida, implica em
diferentes eficiéncias ao longo do prato, tornando importante a anélise da chamada eficiéncia
de ponto. Através dessa eficiéncia pode-se notar em quais regides a transferéncia de massa é

mais acentuada.

Figura 6.28 - Fracdo massica de etanol no vapor na regido de saida de vapor (topo), para o modelo de
Higbie.
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Figura 6.29 — Fragdo massica de etanol no vapor na regido de saida de vapor (topo), para o modelo SRS.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 6.30 — Frac@o méssica de etanol no vapor na regido de saida de vapor (topo), para o modelo de
Zuiderweg.
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6.3.2 Perfis Médios de Fracbes Massicas

As Figuras (6.31) a (6.38) apresentam os perfis médios das fragdes massicas de etanol
no vapor e no liquido na saida do prato em funcdo do tempo de escoamento real. As retas
pontilhadas de cor vermelha representam a média desse perfil da fracdo massica de etanol e
foi calculada em um intervalo de tempo no qual o escoamento j& atingiu o estado “quasi-
estacionario”, sendo neste caso escolhida a faixa entre 25 e 40 segundos. As Figuras (6.32),
(6.33), (6.35), (6.36) e (6.38) apresentam os perfis da fracdo massica de etanol no vapor e no
liquido na saida do prato entre os intervalos 25 e 40 segundos, juntamente com o valor médio
calculado entre os instantes. A partir dessas figuras, nota-se que as composigdes do etanol na
fase vapor e na fase liquida possuem um comportamento aleatério, da mesma forma como o
comportamento apresentado pela altura de liquido claro, o que mostra mais uma vez a
complexidade do escoamento sobre pratos perfurados. Vale ressaltar que esta oscilacdo é
aleatdria, e ndo periddica.

Para critério de conhecimento, no intuito de serem obtidas as fracdes de etanol na
saida das fases liquida e vapor, foram utilizadas médias (baseadas em area) dessas fracoes nas
regibes (superficies) de entrada e saida do prato para ambas as fases e em cada passo de
tempo. Assim, ap0s esses valores médios serem calculado em cada passo de tempo, pode-se
calcular a média temporal desses valores.

Analisando as figuras a seguir, nota-se que até aproximadamente o tempo de 10s de
simulacdo ocorre uma grande variacdo de fracdo massica de etanol, apés o qual o valor da
fracdo oscila em torno de um valor definido. Essa maior variacdo € devido ao periodo de
enchimento do prato pela fase liquida. Ao longo da simulacdo, a fase vapor, como era
esperado, torna-se mais concentrada no componente mais volatil (etanol) e a fase liquida
torna-se mais concentrada no componente menos volatil (dgua). Ou seja, ocorre uma

transferéncia de etanol do liquido para o vapor.

Nota-se também, nas Figuras (6.31) e (6.34), que ocorre um decaimento (pico) na
fracdo massica de etanol na saida do liquido no intervalo de 1s a 2s. Acredita-se que esse pico
ocorre devido ao fato do liquido sé comecar a descer pelo downcomer em torno de 7
segundos de simulagdo. Assim, no inicio do escoamento, devido a intensa turbuléncia que
ocorre entre as fases liquida e vapor, pequenas fracfes de liquido (goticulas) sdo deslocadas

para a regido do downcomer e, como essa quantidade é minima, qualquer variacdo na fracéo
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massica de etanol nessa regido ocasiona grandes variacdes no célculo da fragdo massica

média (média baseada em area) de etanol.

Figura 6.31 - Variacao da fracdo massica de etanol avaliada na saida do prato para as fases liquida e
vapor em funcéo do tempo, para o modelo de Higbie.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 6.32 — Valor médio da fracdo massica de etanol no vapor na saida do prato e sua flutuacdo em
funcdo do tempo, calculado entre os instantes 25s e 40s para o modelo de Higbie.
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Figura 6.33 — Valor médio da fracdo massica de etanol no liquido na saida do prato e sua flutuagéo em
funcdo do tempo, calculado entre os instantes 25s e 40s para o modelo de Higbie.
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Figura 6.34 - Variacdo da fracdo massica de etanol avaliada na saida do prato para as fases liquida e
vapor em funcéo do tempo, para o modelo SRS.
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Figura 6.35 - Valor médio da fragdo massica de etanol no vapor na saida do prato e sua flutuagcdo em
funcdo do tempo, calculado entre os instantes 25s e 40s para o modelo SRS.

0,854

0,853

0,852

0,851

0,850

0,849

0,848

Fracdo Massica de Etanol

0,847

0,846

Média = 0,8503

37 38 39

26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36
Tempo (S)

25 40

Fonte: Elaborado pelo Autor.

Figura 6.36 - Valor médio da fracdo méssica de etanol no liquido na saida do prato e sua flutuacdo em

funcéo do tempo, calculado entre os instantes 25s e 40s para o modelo SRS.
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Figura 6.37 - Variacao da fracdo massica de etanol avaliada na saida do prato para a fase vapor em

funcao do tempo, para o modelo de Zuiderweg.
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Figura 6.38 - Valor médio da fragdo méssica de etanol no vapor na saida do prato e sua flutuagdo em

funcdo do tempo, calculado entre os instantes 25s e 40s para 0 modelo de Zuiderweg.
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Na Figura (6.37), para 0 modelo de Zuidwerg (1982), ndo € apresentado o perfil de
fracdo massica de etanol na saida do liquido devido ao ndo monitoramento da mesma durante

a simulagéo.

6.3.3 Eficiéncia de Murphree do Prato Perfurado

Conforme citado no item anterior, no intuito de serem obtidas as fracfes de etanol na
saida e na entrada das fases liquida e vapor, conforme ja foi apresentado nas Figuras (6.31) a
(6.38), foram utilizadas medias dessas fracdes nas regides (superficies) de entrada e saida do
prato para ambas as fases e em cada passo de tempo. Assim, para o célculo da eficiéncia de
Murphree do prato, conforme explicado no capitulo de Metodologia, relacionou-se as médias
de fracdo de etanol no vapor que entra e sai do prato, com a média de fracdo de etanol que
sairia do prato se estivesse em equilibrio com o liquido que sai do estagio. Apenas
relembrando que utilizou-se a faixa de 25 a 40 segundos para a obtencdo das fracdes médias
para garantir o regime pseudo-estacionario. Os valores da eficiéncia de Murphree do prato,
para cada modelo de transferéncia de massa estudado, sdo apresentados nas Figuras (6.39) a
(6.44). Mais uma vez essas figuras confirmam a ideia de estado “quasi-estacionario” ao qual
tende 0 escoamento sobre pratos perfurados.

Analisando as figuras a seguir, nota-se que até aproximadamente o tempo de 10s de
simulacdo ocorre uma grande variacdo da eficiéncia de Murphree, ap6s o qual o valor da
fracdo oscila em torno de um valor definido. Essa maior variacdo é devido ao periodo de
enchimento do prato pela fase liquida
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Figura 6.39 - Variacdo da eficiéncia de Murphree do prato em funcéo do tempo para o modelo de Higbie.
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Figura 6.40 — Valor médio da eficiéncia de Murphree e sua flutuacio em funcéo do tempo, calculado

entre os instantes 25s e 40s para 0 modelo de Higbie.

<)) ~
[¢] o
1

D
(e)]
1

()]
N
1
]

D
o
1

Média = 62,63%

Eficiéncia de Murphree (%)
| ——

(9]
(o]
1

(O
[e)}

25 26 27 28 29 30 31 32 33 34 35 36 37
Tempo (s)

38

39

40

Fonte: Elaborado pelo Autor.



6. Resultados e Andlise - Analise da Transferéncia de Espécies Quimicas 178

Figura 6.41 - Variacgao da eficiéncia de Murphree do prato em funcéo do tempo para o modelo SRS.
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Figura 6.42 — VValor médio da eficiéncia de Murphree e sua flutua¢do em fungéo do tempo, calculado
entre os instantes 25s e 40s para 0 modelo SRS.
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Figura 6.43 - Variacao da eficiéncia de Murphree do prato em funcéo do tempo para o modelo de

Zuiderweg.
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Figura 6.44 - Valor médio da eficiéncia de Murphree e sua flutuacdo em funcéo do tempo, calculado entre
o0s instantes 25s e 40s para o0 modelo de Zuiderweg.
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6.3.4 Perfis Pontuais de Fragdes Massicas e Eficiéncia de Ponto

Além da andlise das fracGes méssicas médias de etanol nas entradas e saidas do prato,
outra andlise importante é a avaliacdo da fracdo maéssica de etanol no vapor e no liquido em
funcédo da posi¢édo (ponto) ocupada no prato. Assim, as Figuras (6.45) a (6.47) apresentam 0s
perfis das fragdes massicas de etanol na fase vapor e na fase liquida como funcéo da posicéao
ocupada no prato, e também apresentam a fracdo massica de etanol na fase vapor que estaria
em equilibrio com a fase liquida, todos para o instante de tempo de 40 segundos. Ao observar
as Figuras (6.45) a (6.47), nota-se que a fracdo massica de etanol na fase liquida decai ao
longo de todo o prato em direcdo a represa do mesmo. Ja a fracdo maéssica de etanol na fase
vapor possui um valor aproximadamente constante ao longo do prato e aumenta na regido
proxima a represa.

A fracdo maéssica de etanol na fase vapor que estaria em equilibrio com a fase liquida
que sai do prato, apresenta-se sempre com maior fracdo do que a fracdo de etanol no vapor
que verdadeiramente sai do prato, indicando que a transferéncia de massa real do prato esta
distante da transferéncia que ocorreria no caso de um prato ideal. Essa diferenca é outro
resultado importante fornecido pelas técnicas de CFD, nas quais observa-se qualitativamente
e quantitativamente o quanto ndo € ideal a mistura entre as fases liquidas e gasosa hum prato
perfurado de destilagéo.

Além disso, conforme Noriler (2007) ressalta, ao se observar a fracdo de etanol no
liquido e no vapor que saem do prato (leitura efetuada em seus respectivos eixos), verifica-se
que a transferéncia de espécies na regido da represa ndo € nula, existindo gradiente de
potenciais quimicos que pode promover a transferéncia de espécies entre as fases,
evidenciando o que ja foi discutido em relacdo ao sistema ndo atingir o equilibrio
termodinamico. Dessa forma, o prato ndo atingird a maxima eficiéncia que poderia atingir. Os
valores médios apresentados nas figuras a seguir sdo medias baseadas em area.

Os valores pontuais de fracdo massica foram obtidos ao se dividir o dominio em 11
subdominios, conforme explicado no capitulo de Metodologia e também citado a seguir.
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Figura 6.45 - Perfis da fracdo massica de etanol no liquido, no vapor e no vapor que estaria

em equilibrio com o liquido como func¢éo da posicao (ponto) ocupada no prato, para o0 modelo de Higbie.
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Figura 6.46 - Perfis da fragdo massica de etanol no liquido, no vapor e no vapor que estaria

em equilibrio com o liquido como funcéao da posic¢éo (ponto) ocupada no prato, para o modelo SRS.
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Figura 6.47 - Perfis da fracdo massica de etanol no liquido, no vapor e no vapor que estaria

em equilibrio com o liquido como funcao da posicdo (ponto) ocupada no prato, para o modelo de

Zuiderweg.
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Dessa forma, a partir da avaliacdo das fragcfes massica de etanol no vapor e no liquido
em funcdo da posicdo ocupada no prato, pode-se estimar os valores da eficiéncia de ponto no
prato, conforme discutido no capitulo de Metodologia. Os valores calculados estdo
apresentados nas Figuras (6.48) a (6.50), mostrando assim a variacdo da eficiéncia de ponto
ao longo do prato. Nessas figuras, o subdominio 1 compreende a regido de entrada de liquido
no prato e o subdominio 11 compreende a regido do downcomer.

A partir dessas figuras, nota-se em geral que a eficiéncia aumenta na direcdo da
represa. Uma explicacdo para esse aumento gradativo quando o liquido se aproxima da
represa é baseado no conceito de tempo de residéncia. Assim, o liquido préximo a entrada do
prato possui, evidentemente, um menor tempo de residéncia no estagio que o liquido proximo
a represa. Sendo a transferéncia de massa fortemente influenciada pelo tempo de contato
liquido-vapor, pode-se concluir que o liquido proximo a represa tera efetuado uma maior
transferéncia de massa. Outro fator a ser observado € a tendéncia que o liquido possui de
retornar em direcdo ao centro do prato devido ao contato com a represa. Quando o

escoamento se aproxima da barragem, a represa passa a funcionar como um obstaculo para o
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escoamento da fase liquida, proporcionando um efeito de retorno do liquido, produzindo uma
regido de maior tempo de contato liquido-vapor e, assim, aumentando a eficiéncia na regiao
da represa. A mesma tendéncia de variacdo da eficiéncia de ponto foi encontrado nos
trabalhos de Noriler (2007) e Rahimi et al. (2012).

Os valores pontilhados apresentados nas Figuras (6.48) a (6.50) sdo os valores da
eficiéncia global de Murphree calculados e apresentados no item anterior. Estes valores
foram apresentados para critério de comparacdo entre a eficiéncia global do prato e as

eficiéncias pontuais.

Figura 6.48 - Eficiéncias de ponto avaliadas ao longo dos subdominios e a média da eficiéncia de prato,

para o modelo de Higbie.
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Fonte: Elaborado pelo Autor.
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Figura 6.49 - Eficiéncias de ponto avaliadas ao longo dos subdominios e a média da eficiéncia de prato,
para o modelo SRS.
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Figura 6.50 - Eficiéncias de ponto avaliadas ao longo dos subdominios e a média da eficiéncia de prato,
para o modelo de Zuiderweg.
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6.3.5 Comparacéo dos Modelos utilizados na Predicéo dos Coeficientes de
Transferéncia de Massa

Dessa forma, apds apresentados os resultados obtidos pelas simula¢6es numeéricas, é
importante comparar e discutir alguns fatores relacionados aos modelos utilizados. A seguir é
apresentado um grafico comparando os rendimentos globais do prato dos modelos utilizados
neste estudo, assim como o rendimento de prato obtido por outro estudo de CFD e um valor
obtido pela correlagcdo de van Winkle et al. (1972) apud Sinnott e Towler (2009), conforme
citado no capitulo de Metodologia. O estudo via CFD realizado por Oliveira (2014) foi a
partir de um prato perfurado com a mesma geometria deste estudo (em detalhes no capitulo
de Metodologia) e utilizando o modelo de Higbie para a transferéncia de massa. No entanto,
Oliveira (2014) utilizou uma malha numérica diferente da utilizada neste estudo, sendo uma
malha ndo estruturada e com n6s ndo coincidentes, sendo esse um dos motivos pelo qual ha

diferencgas entre os resultados.

Figura 6.51 - Comparacao de eficiéncias de Murphree.
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Conforme apresentado na Figura (6.51), os resultados de eficiéncia de prato obtidos
neste estudo, com excecdo da correlacdo de Zuiderweg (1982), utilizando os modelos de
Higbie e SRS, estdo situados na mesma faixa de valores (60 a 70%) que as eficiéncias obtidas
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por Oliveira (2014) e a correlacdo de Winkle et al. (1972). O trabalho realizado por Oliveira
(2014) é um estudo muito similar com o estudo realizado neste texto, sendo a aplicacdo de
técnicas de CFD ao escoamento liquido-vapor sobre pratos perfurados.

Agora vale uma discussédo sobre a diferenca entre os resultados obtidos neste estudo.
Segundo Locket (1986), a utilizacdo da correlagdo de Zuiderweg (1982) para sistemas
aquosos, o qual situa-se este estudo, tende a predizer baixos valores de eficiéncias de ponto,
fornecendo valores de aproximadamente 40%. Uma explicacdo para essa discrepancia esta no
fato de Zuiderweg ter utilizado como base para o estudo um conjunto de dados fornecidos
pela organizacdo FRI (Fractionation Research Inc.). Assim, o autor efetuou o estudo
totalmente direcionado e validado para dados da FRI, ou seja, para colunas de destilagdo que
operam na separacao de hidrocarbonetos, os quais, em sua vasta faixa, podem diferenciar em
muito suas propriedades fisicas e quimicas em relacdo a outros sistemas.

Os modelos de Higbie e SRS (Surface-Renewal-Stretch) forneceram valores
condizentes com os dados encontrados na literatura. Rahimi et al. (2012) realizaram um
estudo comparando os modelos de Higbie e SRS. Os autores utilizaram esses dois modelos
para diferentes diametros de bolhas. Como resultado, os autores verificaram que ao utilizar o
modelo SRS a sensibilidade das simulacdes em relacdo ao diametro de bolha diminuiu. Este
fato é devido ao modelo SRS ser independente do diametro de bolha, enquanto o modelo de
Higbie é dependente do didmetro de bolha. Ou seja, se estiverem envolvidos sistemas nos
quais o diametro de bolha é um fator importante, por exemplo, quando ocorre coalescéncia de
bolhas, grande variacdo no didmetro de bolhas ou altos valores desta propriedade, 0 modelo
SRS deve ser utilizado com cautela ou até mesmo deve ser evitado. No entanto, para baixos
valores de diametro de bolhas (até valores de aproximadamente 10 mm, fornecidos no
préprio artigo), o modelo SRS tende a fornecer resultados mais proximos do experimental do

que o modelo de Higbie.



7 CONCLUSOES

Neste estudo realizou-se a analise da hidrodindmica e da transferéncia de espécies

quimicas em pratos perfurados de colunas de destilacdo. Ao longo do trabalho notou-se a

importancia das varias etapas nas quais um estudo de CFD € constituido. Assim, pode-se

citar:

A construcdo adequada do dominio computacional e a geracdo da malha numérica
deste dominio sdo de fundamental importancia. A malha numérica deve ser construida
de forma que os elementos constituintes da malha sejam de boa qualidade. Além
desse critério, outro fator importante foi o estudo do grau de espacamento necessario
para 0 bom funcionamento do modelo de turbuléncia e do método de modelagem do
escoamento proximo a parede, através da analise do parametro y*;

Em relacdo ao estudo da hidrodindmica do prato, o escoamento sobre esses
dispositivos mostrou-se bastante complexo, possuindo variagdes temporais e
espaciais. No entanto, mesmo sendo um escoamento complexo, mostrou-se que 0s
escoamentos sobre pratos perfurados tendem a um regime "quasi-estacionario”, com
variacOes aleatorias em torno de um valor bem definido. Este regime ja foi reportado
diversas vezes na literatura;

A anélise da hidrodindmica do prato também possibilitou a verificacdo de regiGes com
potenciais de prejudicar a transferéncia de massa e calor sobre esse tipo de
dispositivo, indicando possiveis regifes para modificacdes sobre o prato;

A simetria demonstrada pelos perfis de velocidades das regides upstream e
downstream, perfis de fracGes volumétricas e massicas, indicam a possibilidade de se

utilizar a analise baseada na técnica de simetria do prato;
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e Visualizou-se a importancia do downcomer, permitindo o movimento do liquido para
o prato inferior sem o arraste de grande quantidade de vapor pela fase liquida;

e Os modelos de duas resisténcias, com exce¢do do modelo de Zuiderweg, utilizados na
analise de transferéncia de espécies quimicas se mostraram eficientes. No entanto,
mostrou-se a importancia de ser utilizado um modelo de duas resisténcias que seja
propicio para o sistema em estudo;

e A partir da comparagdo dos modelos de Higbie e SRS, pode-se analisar a influéncia
da consideracdo do didmetro de bolha na andlise da transferéncia de espécies
quimicas;

e Visualizou-se a correta transferéncia de massa entre as fases liquida e vapor. A
transferéncia de massa entre as fases, juntamente com as eficiéncias pontuais e de
Murphree, foram compativeis com os resultados apresentados na literatura;

e Observou-se 0 grau de ndo-uniformidade da mistura nas fases liquida e vapor,
demonstrando a importancia da anélise da eficiéncia em diferentes regies do estagio;

e A fluidodindmica computacional demonstrou-se como uma ferramenta poderosa na

analise dos fendmenos presentes em pratos perfurados de destilacao.



8 SUGESTOES

A seguir sdo apresentadas algumas sugestdes julgadas interessantes na continuidade
dos estudos dos escoamentos multifasicos ocorrendo em pratos perfurados de destilacao.

o Diversos estudos ja foram elaborados analisando a hidrodindmica sobre o prato. No
entanto, poucos estudos foram elaborados sob a consideracdo dos trés fendmenos que
ocorrem simultaneamente sob os pratos: transferéncia de massa, energia e momento;

o A principal contribuigcdo deste estudo foi uma analise mais detalhada da transferéncia
de massa ao longo do escoamento em pratos perfurados. No entanto, este estudo foi realizado
sob a consideracdo de diametro constante da fase dispersa. Outra alternativa seria abordar a
fase dispersa sob uma analise polidispersa, trabalhando com uma faixa diametro de bolhas;

o Realizar testes computacionais com o0s modelos de Higbie e SRS variando-se o
diametro de bolha, com a intencdo de se entender melhor a influéncia desta propriedade que é
de extrema importancia em escoamentos multifasicos liquido-vapor;

o Caso haja a disponibilidade de equipamentos, seria extremamente interessante o
estudo experimental dos escoamentos ao redor de bolhas de diferentes escalas de
comprimento, como por exemplo, bolhas de grande escala (bolhas de Taylor) e de pequena
escala (bolhas dispersas). Este estudo forneceria uma melhor compreensdo do escoamento ao
redor das bolhas, e com a utilizacdo de técnicas tais como a PIV (Particle Image Velocimetry)
e a PLIF (Planar Laser Induced Fluorescence), que fornecem informacdes sobre 0s campos
de velocidade, concentracdo e temperatura do escoamento ao redor das bolhas, haveria um
melhor entendimento de como ocorre os fendmenos de transferéncia nesses escoamentos.
Assim, poderiam ser propostas mudancas nas correlacdes dos coeficientes de transferéncias

interfésicas, ou até mesmo a proposi¢édo de novas correlagoes;
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o Por mais que a turbuléncia na fase liquida seja mais vigorosa do que na fase vapor,
uma proposta seria a consideracdo de modelos de turbuléncia para ambas as fases;

o Neste estudo considerou-se os fendmenos de condensacdo e evaporagdo como sendo
equivalentes, o que implica em uma taxa liquida de transferéncia de massa nula por
conveccdo. Seria interessante uma abordagem sem essa consideracdo para visualizar o
impacto sob os resultados;

. Sob o ponto de vista de eficiéncia, seria interessante propor modificagdes nas
geometrias dos pratos perfurados e realizar novas simulagdes, visando obter uma melhor

transferéncia de massa e energia ao longo desses dispositivos.
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