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Resumo

O desenvolvimento de projetos de processos quimicos tem recebido aperfeicoamento cada vez
maior, incorporando modelos matemadticos mais sofisticados, os quais possibilitam uma maior
aproximacgao do seu comportamento real. A destilacdo € uma das mais importantes técnicas de
separacao de componentes empregada a nivel industrial nos mais diversos processos e o seu
perfeito funcionamento e otimizagdo sdo fatores economicamente cruciais. Sua importancia
da-se na capacidade de separar os componentes de uma mistura utilizando a diferenca de
volatilidade entre eles como forca motriz. Entretanto, trata-se de uma técnica que representa
cerca de 40% da energia consumida em uma planta industrial. Alguns modelos utilizados
nesses dispositivos, tais como os modelos baseados em conceitos de estagios de equilibrio e
nao-equilibrio, geralmente fornecem resultados tteis, mas consideram empiricamente muitos
fendmenos fluidodindmicos e assumem uma mistura perfeita em cada fase. Com o avango da
Tecnologia de Informagdo (TI), dos métodos numéricos e aperfeicoamento em modelos de fluxos
multifasicos, € possivel a investigacao de problemas complexos de escoamentos turbulentos.
Uma das formas de investigar esses problemas € a aplicacdo das técnicas da Fluidodindmica
Computacional (CFD). Dessa maneira, foi adotado para o presente trabalho um modelo de
CFD, tendo como objetivo principal a avaliar os fendmenos de transportes para os escoamentos
isotérmico (dgua-ar) e ndo isotérmico (etanol-dgua) através das técnicas de CFD na simulacao
de um prato perfurado de destilagdao. Os modelos propostos, possuem em geral, as seguintes
caracteristicas em comum: modelo heterogéneo, tridimensional, modelo de turbuléncia shear
stress transport e abordagem Euleriana-Euleriana a 1 atm. As equacgdes da continuidade e de
conservacao da quantidade de movimento foram empregadas no modelo isotérmico e para o
modelo ndo isotérmico foram adicionadas as equacdes de conservagdes de energia e das espécies
quimicas. Os dominios computacionais foram baseados no trabalho de Solari e Bell (1986), onde
foram observados a influéncia da presenca ou nao do downcomer de entrada no prato perfurado.
Os resultados para o escoamento isotérmico mostraram os perfis de velocidades de liquido,
as fracoes volumétricas e a altura de liquido claro sob a influéncia do downcomer de entrada.
Para o escoamento ndo isotérmico, os resultados mostraram, além dos parametros hidraulicos,
os perfis de temperatura e das fracdes mdssicas de etanol para varias vazdes de vapor. Assim,
as simulacdes do sistema isotérmico indicaram uma forte influéncia do perfil de velocidade
de liquido na entrada prato para o dominio com downcomer. No sistema nao isotérmico foi
possivel determinar a efici€éncia de separacao, a qual variou com a vazdo de vapor no prato. A
metodologia proposta neste trabalho foi adequada para aplicagdes em internos de coluna de
destilacdo, mostrando-se uma ferramenta vidvel e importante no desenvolvimento e otimizacao

de pratos perfurados.

Palavras-chave: destilacdo, prato perfurado, fluidodindmica computacional, multiféasico.



Abstract

The development of the design of chemical processes has received increasing improvement,
incorporating sophisticated mathematical models, which allowed better simulation of its real
behavior. Distillation is one of the most important and used separation techniques of components
at industrial level, applied in a wide range of processes and its perfect working and optimization
are economically crucial factors. Its great importance is due to the capacity of purify components
of a mixture using the volatility difference among them as driving force. However, this technique
represents 40% of the total energy consumption of an industrial facility. 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. Due to the development of the Information Technology
(IT), in the numerical methods and improvement in models of multiphase flows, the investigation
of complex turbulent flow problems is possible. One way to investigate these problems is to
use the Computational Fluid Dynamics (CFD) tecniques. Therefore, it was adopted for this
study a CFD model, with the main objective of evaluating the transport phenomena for the
isothermal (water-air) and non-isothermal (ethanol-water) flows through the CFD techniques
to simulate a distillation sieve tray. The proposed models had the following characteristics in
common in the modeling: heterogeneous, three-dimensional, shear stress transport as turbulence
model, and Eulerian-Eulerian approach at 1 atm. The continuity and momentum conservation
equations were used to describe the isotherm model and for non-isothermal model it was added
the energy and chemical species conservations equations. The simulated sieve trays geometries
were based on experimental work of Solari e Bell (1986), to which it were observed the influence
of the inlet downcomer presence or not on sieve tray. The results for isotherm flow showed the
velocity profiles, the volume fractions, and clear liquid height under the influence of the inlet
downcomer. For the non-isotherm flow, the results showed moreover the hydraulic parameters,
the temperature profiles and ethanol mass fractions for vapor flow rates. Thus, the simulations of
the isothermal system indicated a strong influence of the liquid velocity profile for the domain
with downcomer inlet. In the non-isothermal system it was possible to determine the separation
efficiency, which varied with the vapor flow rates on the sieve tray. The proposed methodology
in this work proved to be appropriate and the computational fluid dynamics techniques presented

to be an important tool in the design and optimization of sieve trays.

Keywords: computational fluid dynamic, distillation, multiphase flow, sieve tray.
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1 INTRODUCAO

A industria sucroalcooleira no brasileira vem encarando grandes dificuldades para en-
frentar um mercado cada vez mais competitivo. Além da grande concorréncia com o mercado
mundial, o setor depara-se com rigidas regulamentacdes ambientais, processo de producao

muitas vezes sucateado, endividamentos e problemas governamentais.

Por outro lado, um dos grandes debates mundiais € a questao do uso de combustiveis
fosseis e seus danos ao meio ambiente. Uma das principais formas de diminuir a emissao de
gases poluentes € a utilizacao de energia “mais limpa”, como por exemplo, os biocombustiveis.
Logo, com a necessidade de tornar a matriz energética menos dependente do petrdleo e seus
derivados, o etanol ganha destaque como alternativa promissora e combustivel renovavel mais
limpo. O setor de producao do combustivel etanol hidratado teve um aumento de 37% de 2014
para 2015. Isso nos mostra a importancia do setor para desenvolvimento nacional e mundial,
sendo assim, a busca de melhorias de se obter processos mais eficientes e sustentdveis (UNICA,
2016).

Uma preocupagdo constante das industrias estd relacionada com a busca de processos
mais eficientes. Os processos de separacdo, como a evaporacdo e a destilacdo, sdo processos
que consomem uma grande quantidade de energia. A destilacdo € a técnica de separacdo mais
comumente utilizada nas industrias de processos quimicos, contabilizando entre 90% e 95%. As
diversas colunas de destilacao utilizadas pelas industrias de processamento quimico dos Estados
Unidos utilizam cerca de 40% de toda a energia demandada por essas industrias. Segundo o autor,
as plantas quimicas possuem entre 40% a 70% custos de capital e custos operacionais em técnicas
de separacdo (WANKAT, 2012). Diante destes detalhes, pode-se visualizar a grande quantidade
de energia consumida nestes processos, explicando assim os motivos de intimeros trabalhos

desenvolvidos com o intuito de se obter métodos de otimizacao de colunas de destilacao.

O desempenho de pratos perfurados de coluna de destilagdo estd intimamente relacio-
nado ao comportamento hidrodindmico das fases no equipamento de separacao. Os seguintes
fatores influenciam na performance do prato, e consequentemente, no layout do prato: regime
de escoamento, mecanismos de restricdo de capacidade, corrosdo, incrustacao, condi¢des ope-
racionais, complexidade geométrica, entre outros (KISTER, 1989). O projeto de internos deve
levar em consideracio tais itens, principalmente o comportamento fluidodindmico. Dentro deste
contexto se enquadram as técnicas de Fluidodinamica Computacional (CFD) para avaliar o

comportamento dos fluidos em colunas de destilagao.

A CFD tem sido empregada em aplicagdes industriais e em pesquisa académica para
otimizar projetos e identificar processos e projetos. Portanto, ela envolve a solu¢do numérica das

equagdes da continuidade (massa) e de conservagdo da quantidade de movimento, de energia e
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das espécies quimica. A aplicacdo desta ferramenta, em colunas de destilagdo, pode melhorar a

descricdo do comportamento hidrodindmico em pratos perfurados.

Por fim, € dentro deste contexto que se desenvolveu a metodologia proposta neste
trabalho, que visa aperfeicoar o estudo em pratos perfurados de colunas de destilacdo em escala
comercial, analisando os fendmenos de transporte para os escoamentos isotérmico (dgua-ar) e

ndo isotérmico (etanol-agua).

1.1  Objetivos

1.1.1  Objetivo geral

Este trabalho teve como objetivo geral a avaliagdo dos fendmenos de transporte através
das técnicas de CFD na simulacdo de um prato perfurado de destilagdo com o auxilio do software
de CFD.

1.1.2 Objetivos especificos

Os objetivos especificos alcangados neste trabalho foram:

e Apresentar um estudo sobre a incerteza numérica de uma malha através da aplicacdo do
método GCI (Grid Convergence Index);

e Comparar e verificar o modelo de CFD proposto com os dados experimentais de Solari
e Bell (1986) e observar a influéncia da inclusdo do downcomer de entrada no prato
perfurado do escoamento isotérmico;

e Descrever a fluidodindmica do escoamento liquido-vapor em um prato perfurado de
coluna de destilacdo, verificando a influéncia da carga de vapor (fator F}) nos orificios
na transferéncia de quantidade de movimento, energia e das espécies quimicas para o
escoamento nao isotérmico (etanol-agua);

e Avaliar a eficiéncia de separacdo através da eficiéncia de Murphree para a mistura liquida

etanol-dgua.

1.2 Organizagao da tese de doutorado

A organizacio deste trabalho consiste nos seguintes assuntos:

e Capitulo 2: Levantamento bibliografico relativo a aos processos de separacgdo via des-
tilacdo, aplicagdes e procedimento numérico utilizados em cédigos de CFD e estudos

experimentais e tedricos em colunas de destilacdo;
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e Capitulo 3: Modelagem matematica aplicada em sistema tridimensional, transiente, mul-
tifdsico e multicomponente com transferéncia de calor e das espécies quimicas, como
também as equacgdes de fechamento dos modelos associadas aos fenomenos de turbuléncia
e de transporte entre fases;

e Capitulo 4: Detalhamento da metodologia numérica aplicada para o escoamento isotér-
mico (dgua-ar) e ndo isotérmico (etanol-dgua), desde a criacdo do dominio computacional
até o processo de obtenc¢do dos resultados obtidos via CFD;

e Capitulo 5: Apresentagdo e discussdo dos resultados obtidos a partir da metodologia
aplicada, realizando primeiramente o teste de sensibilidade das malhas numérica através da
procedimento GCI. Em seguida, observar o comportamento hidrodindmico com a inclusio
do downcomer de entrada no prato perfurado para o escoamento isotérmico (dgua-ar) e
a influéncia velocidade de vapor na entrada dos orificios na transferéncia de calor e das
espécies quimicas no estagio;

e Capitulo 6: As principais conclusdes obtidas neste trabalho de doutorado sdo apresentadas,
de acordo com a metodologia proposta e os resultados obtidos;

e Capitulo 7: Apresentacdo das sugestdes futuras, visando a evolucdo em pesquisas de

pratos de coluna de destilacdo.
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2 FUNDAMENTACAO TEORICA

Este capitulo tem como objetivo relatar alguns aspectos historicos e cientificos sobre
colunas de destilacdo e a utilizacao da técnica da Fluidodinamica Computacional (CFD). Por
fim, € feito um levantamento de estudos cientificos experimentais e de simulacdo através de CFD

realizados em sistemas liquido-vapor em pratos perfurados de colunas de destilagao.

2.1 Destilacao

2.1.1 Histérico

A destilacao tem uma longa histdria e acredita-se que foram os chineses que a desco-
briram em meados da dinastia Chou (690 a 705 a.C.). Posteriormente, a producao de bebidas
alcodlicas destiladas, conhecida assim como bebidas dos deuses, seguiu o processo da civilizagdo
(LOCKETT, 1986).

As torres de pratos com borbulhadores foram usados como dispositivos de contato pela
primeira vez, de forma comercial, em 1818. Naquela época, e em alguns casos ainda hoje, o
conhecimento era escasso, fazendo com que os métodos de célculo gerassem equipamentos na
maioria das vezes superdimensionados. Entretanto, estes pratos vém entrando em consideravel
desuso devido ao seu preco e a alta queda de pressdo. Outros tipos de pratos os vém substituindo,
como os perfurados e os valvulados (CALDAS, 2003).

Os pratos perfurados foram empregados pela primeira vez em 1832, e até o inicio de
1950 o seu uso era muito raro. Ele € considerado um dispositivo de contato de baixo custo e
apresenta uma baixa perda de carga (LOCKETT, 1986).

O processo de separacdo por destilagdo € considerado um dos mais importantes na
area de pesquisa e desenvolvimento. Com base nesta constatagdo, diversos métodos e modelos
matemadticos para o projeto de colunas de destilagdo foram propostos e usados para estimar
os parametros de grande relevancia industrial. Sorel (1899) foi um dos primeiros a descrever
os cdlculos da coluna de destilacao supondo o estabelecimento do equilibrio termodinadmico
no estagio. Por volta da década de 20, surgiram os métodos graficos propostos por Ponchon
(1921) e McCabe e Thiele (1925) que deram um impulso na interpretacdo do comportamento de
colunas de destilacdo. O método de Ponchon-Savarit foi extensivamente substituido por métodos
computacionais, mas até hoje o método de McCabe-Thiele € utilizado nos cursos de engenharia,

pelo fato de ilustrar os conceitos dos processos de separacio por estagios.
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2.1.2 Coluna de destilacao

A destilagdo € uma operagdo unitdria na qual uma mistura é separada em seus compo-
nentes devido a uma diferenca de volatilidade dos mesmos. De acordo com Kister (1992), a
destilac@o, em geral, fornece o melhor e mais barato método para a separagdo de uma mistura

liquida em seus componentes, exceto quando:

e A diferenca de volatilidade entre seus componentes € suficientemente pequena a ponto de
dificultar a separacgao;

e A alimentagdo da torre contém pequenas quantidades do componente desejado, necessi-
tando uma excessiva vaporizacdo para a obten¢do do mesmo;

e Um componente é termicamente instdvel, mesmo sob condi¢do de vacuo;

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

A diferenca de volatilidade existente entre os componentes da mistura em uma destilacao
¢ a forca motriz efetiva da separagd@o neste processo, na qual o agente que promove esta separagcao
€ o calor, aliado aos internos do equipamento de separa¢do. Podem-se ter os seguintes tipos de
destilagao (CALDAS, 2003):

Destilacdo integral (ou flash);

Destilacao diferencial;

Destilagdo fracionada;

Destilacdo extrativa;

Destilagdo azeotrdpica.

De acordo com os diversos tipos de destilacdo, serd abordada a seguir, a destilacdo

fracionado, na qual serviu de base os conhecimentos tedricos para o presente estudo.

2.1.2.1 Destilagdo fracionada

Uma unidade de destilacdo fracionada € constituida basicamente por um conjunto de
pratos distribuidos ao longo da coluna, um refervedor, localizado na base da coluna, o qual
tem como principal fun¢io produzir o vapor que ascende pela coluna e um condensador, com a
funcdo de condensar os vapores que chegam ao topo da coluna. Um esquema de uma unidade de

destilacdo fracionada € apresentada na Figura 1.

A alimentacgdo ¢ feita em uma regido intermedidria da coluna, lembrando que podem
ocorrer multiplas alimentacdes ao longo da coluna. O liquido, por acdo da gravidade, percorre a
coluna de um prato para o outro por meio de canais laterais, chamados vertedores, em direcao
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 condensador, que usa
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Figura 1 — Esquema de uma unidade de destilacdo simples.
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Fonte: Marangoni (2005).

um fluido de resfriamento (normalmente dgua) para a condensacao do vapor efluente do topo
da coluna. O vapor presente na torre € 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 acdo da gravidade, o vapor sobe borbulhando
através do liquido devido a um gradiente de pressao dentro da torre (WANKAT, 2012).

A hidrodinamica de uma coluna de destilagdo € complexa. Na base da coluna é gerado
um vapor com uma pressao suficientemente elevada para vencer o peso da coluna de liquido em
cada prato. J4 para o topo da coluna em direcao a base da coluna escoa o liquido, na mesma
direcdo do gradiente positivo de pressdo, devido a diferenca de densidade. A mudanca de pressao
na coluna deve ser suave, pois uma subita diminui¢cdo da pressdo provoca uma brusca vaporizagao
do liquido no prato (flashing) e o aumento da vazdo de vapor pode ocasionar uma formagao
excessiva de espuma (FOUST et al., 1982). A Figura 2 ilustra o escoamento cadtico em um prato

perfurado.

A destilacao fracionada pode ser operada em diversos tipos de colunas de destilagdo,
que sao classificadas de acordo com os tipos de 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 extensao da coluna.
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Figura 2 — Escoamento cadtico em um prato perfurado.

Fonte: Lockett (1986).

Podem-se citar trés classes principais de colunas de destilacdo deste tipo:

Colunas de pratos;

Colunas recheadas;

Colunas mistas, compostas por secdes de pratos e de recheios.

Os internos das torres de pratos podem ser classificados como:

Pratos perfurados;

Pratos com borbulhadores;

Pratos valvulados.

O emprego de internos em colunas de destilacdo tem por finalidade garantir o bom
funcionamento das mesmas, aumentando a drea efetiva de contato entre as fases liquida e vapor.
Dos tipos de internos de pratos apresentados acima, o prato perfurado é o mais simples e o mais
comum, em virtude da facilidade de construcdo, versatilidade e baixo custo. Por estes motivos, o

estudo numérico foi aplicado em um prato do tipo perfurado.

2.1.2.2 Prato perfurado

Os pratos s@o geralmente empregados para colunas de grandes didmetros (por exemplo,
maiores que um metro) e varios downcomers (regides que permitem a descida do liquido de um
prato superior ao inferior) sdo as vezes necessarios (CALDAS, 2003). A Figura 3 apresenta a

estrutura de um prato perfurado convencional de coluna de destilacao.

A Figura 4 apresenta um esbo¢o do comportamento dos fluidos durante a operagdo. O
liquido, ao entrar no prato, cruza a zona de estabilizacdo de area A,., que tem como finalidade

abrandar o fluxo liquido proveniente do prato superior e uniformizar o escoamento pela drea
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Figura 3 — Caracteristicas de um prato perfurado convencional de coluna de destilagao.
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Fonte: Adaptado de Sulzer (2015).

de borbulhamento (Ag) — conhecida também de area ativa, onde hd o encontro com a fase
gasosa (ou vapor). Em seguida o liquido transpde o vertedor de altura h,, e atinge a regido do
downcomer, por onde o liquido flui em direcdo ao prato inferior. Como parte do gés € arrastada
junto com o liquido durante a descida, formando uma mistura de liquido com gés e liquido

com bolhas, o downcomer tem como principal fungao garantir que a carga gasosa arrastada seja

recuperada e ndo atinja o estdgio de baixo (PERRY; GREEN, 2008; WANKAT, 2012).
Figura 4 — Caracteristicas de um prato perfurado convencional de coluna de destilacao.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Ainda na Figura 4, o parametro altura de liquido claro (h.;), que representa a altura
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de liquido desareado no prato, ou seja, a altura que a carga liquida ocuparia se nao houvesse
a injecao de gés, trata-se de um parametro hidraulico muito utilizado no projeto de pratos e
na validacao de estudos numéricos (PERRY; GREEN, 2008; WANKAT, 2012). Na literatura,
como por exemplo Lockett (1986), pode-se encontrar diversas correlagdes para o calculo desse

parametro.

2.2 Modelos de equilibrio

Atualmente, existem dois conceitos que descrevem a modelagem macroscépica de colu-
nas de destilacdo. A primeira € caracterizada pelo equilibrio termodinamico entre as correntes que
abandonam o prato, e € corrigida pela eficiéncia do prato (modelagem de estdgio de equilibrio).
A segunda € caracterizada pela ndo existéncia de equilibrio termodinamico entre as correntes
que abandonam o prato (modelagem de estdgio de ndo equilibrio), e apresenta explicitamente os

fluxos de transferéncia de massa e calor entre as fases no modelo matematico.

2.2.1 Estagio de equilibrio

Uma consideracao basica empregada na modelagem de estdgio de equilibrio € que as
correntes que abandonam o estdgio estdo em equilibrio termodinamico entre si. Por isso é neces-
sario a introducao do conceito de eficiéncia para corrigir os desvios oriundos da consideragao do
equilibrio termodinadmico, pois na pratica, dificilmente as correntes que abandonam os estagios

alcancam o equilibrio termodindmico entre as fases (PESCARINI, 1996).

Para descrever o modelo matematico, € necessdrio estabelecer as equagdes do modelo de
estdgios de equilibrio, que sdo denominadas como equacdes MESH (Mass, Equilibrium, Sum e
Heat), M = equacdes do balan¢o de massa, E = equacdes do equilibrio de fases; S = equacdes do

somatorio das fragdes e H = equagdes do balanco de energia (SOARES, 2005).

Geralmente em modelos rigorosos e complexos, sdo feitas algumas consideragdes sim-

plificadoras mais comuns, tais como:

e O liquido e o vapor estio idealmente misturados;
e A pressdo e a temperatura nos pratos sao uniformes;

e O arraste e o gotejamento de liquido sdo ignorados.

Naturalmente, uma maior precisdo € obtida com modelos mais complexos, mas devido a
maior dimensdo do problema, ao maior custo computacional, a necessidade do fornecimento de
dados de propriedades e o sistema envolvido, essas consideragdes simplificadoras sdo utilizadas
(STAUDT, 2007).
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e Conceito de eficiéncia:

A eficiéncia € um fator que mede o desempenho da separagdo, permitindo a conversao
do nimero de estdgios ideais (estdgios de equilibrio) necessérios a separacdo em nimero de
estagios reais (PESCARINI, 1996).

A primeira equagdo constitutiva para o calculo da eficiéncia global das colunas de
destilagdo foi proposta por Lewis (1922), onde a eficiéncia global das colunas de destilacao é
relacionada com o numero de estdgios tedricos ou ideais € o nimero de estidgios reais para uma

dada separacdo conforme apresentado a seguir:

Eoc — AT
Ny

2.1)

onde F,. € a eficiéncia global, N1 é o nimero de estagios tedricos ou ideais e Ny € o nimero de

pratos reais.

Barros (1997), Biddulph (1977) e Standart (1965) realizaram estudos comparativos entre
colunas ideais e reais, cujas taxas de refluxo e concentra¢des dos produtos foram uniformemente
mantidas para os dois tipos de colunas. Tais estudos revelaram enormes limitacdes matematicas
na aplicacao pratica do conceito da eficiéncia global. Essas limita¢des sdo predominantemente
as principais razoes para se considerar que a efici€éncia de pratos € mais abrangente quando

comparada com a eficiéncia global, por ndo incluir os conceitos de balangcos de massa e energia.

Como comentado anteriormente, a avaliacdo da eficiéncia de separacdo dos componentes
de um estagio foi proposto por Murphree (1925), na qual a equagdo leva seu nome. A eficiéncia
de Murphree € definida para um estdgio e nao para toda a coluna. Conceitualmente, é diferente
da eficiéncia global porque a sua defini¢do se aplica a um estdgio genérico n, no qual as vazdes

s30 as mesmas e as concentracoes reais sao comparadas com as de equilibrio.

Na Figura 5 € representado esquematicamente como podem ser obtidos os equaciona-
mentos da efici€éncia de Murphree. As equacdes de Murphree relacionam, para cada fase, as
composi¢des das correntes que entram e saem do estidgio e a composicao que a corrente de saida
teria caso fosse atingido o equilibrio liquido-vapor sobre o prato. Deste modo, as Equagdes 2.2
e 2.3 fornecem as eficié€ncias de Murphree baseadas nas fases vapor (E% ) e liquida (E%a),

respectivamente, e podem ser expressas por:

M _ Yan — YAnt+ 2.2)
Yan — YAnt+1

= Wl (2.3)

onde y4, € a fragdo molar do componente A na fase vapor que deixa o estdgio, ya 41 € a

fragdo molar do componente A na fase vapor que entra no estagio, 7 ,,.; € a fragdo molar do
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componente A na fase vapor em equilibrio com o mesmo componente na fase liquida que deixa
0 estagio, x4 ,—1 € a fracdo molar do componente A na fase liquida que entra no estagio, x 4 ,, €
a fragdo molar do componente A na fase liquida que deixa o estdgio e z7, ,, € a fragdo molar do
componente A na fase liquida em equilibrio com o mesmo componente na fase vapor que deixa

0 estagio.

Figura 5 — Esquema representativo de avaliacdo da eficiéncia Murphree em um estdgio de desti-
lagdo: (a) eficiéncia global e (b) eficiéncia pontual.
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Fonte: Adaptado de Barros (1997).

De acordo com 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. O autor ressalta ainda que, na prética, as
eficiéncias para a fase vapor e liquida fornecem valores diferentes para o mesmo estdgio real e,
dessa forma, a literatura trabalha mais com a aplicacdo da eficiéncia da fase vapor. Desta maneira,
serd avaliada no presente estudo a eficiéncia de Murphree para a fase vapor. Na prética, sabe-se
que no escoamento sobre o prato perfurado nio ocorre a mistura completa e nem perfeita entre
o liquido e o vapor. Assim, conforme analisa Barros (1997), como efeito dessa ndo-idealidade
ocorrem regides de contato liquido-vapor em diversas regides do estdgio que possuem diferentes
concentracoes tanto da fase vapor quanto da fase liquida. Dessa maneira, € possivel percorrer
certos locais nos quais o vapor abandona o prato com uma composi¢ao mais rica no componente
mais volatil em relacdo a outros locais. A partir desta constatacdo, surgiu o conceito de eficiéncia

no ponto, fornecendo a possibilidade de avaliar a eficiéncia ao longo de diversos locais do prato.

Como apresentado acima, a eficiéncia de Murphree no ponto é uma relagdo de grande
importancia e fornece valores de eficiéncia com maior fidelidade, pois possibilita andlises locais
de eficiéncia de um prato. Como apresentado acima, a Figura 5b ilustra um estagio de destilagcdo

esquematizando as composi¢des molares do componente A para se obter a eficiéncia no ponto.
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Assim, West, Gilbert e Shimizu (1952) propuseram a aplicacdo da eficiéncia de Murphree em

M ~ .
pontos (£ Aﬁ) sobre o prato, de acordo com a expressao a seguir:

EMp _ Yan — YAn+1 2.4)

A7ﬁ - * _
Yan = YAn+1 | onto

Os termos presentes na Equagdo 2.4 possuem os mesmos significados que os termos
apresentados na Equacdo 2.2, com a excecao de que agora a andlise € para o ponto. Assim, 0
termo 7 ,, € a fracdo molar do componente j na fase vapor em equilibrio com o componente A

na fase liquida que sai do ponto no prato n.

N3ao existe consenso de qual € a mais tutil. Ainda hoje, apds tantas definicoes e criticas,
a eficiéncia de Murphree (1925) € uma das mais empregadas nos calculos que envolvem os
processos de separagdo (CALDAS, 2003).

Assim, como listado por Barros (1997), o autor abordou o conceito de eficiéncia e
suas mais variadas formas, enumerando diversas varidveis/fatores que afetam a efici€éncia de

destilacdo, as quais estdo apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1 — Varidveis que afetam a eficiéncia da coluna de destilacao.

Tipo de variavel Prato perfurado
Pressao
Operagao Razdo de refluxo, L/V
Temperatura
Densidade do liquido

Densidade do vapor
Tensdes superficiais do liquido(na temperatura de bolha)
Viscosidade do liquido
Viscosidade do vapor
Volatilidades relativas
Altura do vertedor
Altura da represa
Projeto Area livre do prato
Diametro das perfuracdes
Distribuicao dos orificios
Espacamento entre pratos
Formato do vertedor

Fonte: Adaptado de Barros (1997).

Sistema

Coluna

A eficiéncia de pratos bem projetados varia de 40 a 80%, sendo o valor mais elevado
atingido em colunas de menor didmetro devido a melhor homogeneidade da mistura. A eficiéncia
de prato de Murphree (1925) € definida pela comparagdo entre um prato real e um prato
ideal mediante o grau de contato entre o liquido e o vapor, admitindo-se que o liquido esteja

completamente homogeneizado sobre o prato. Trata-se da definicdo mais bem aceita e difundida
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na literatura. Para ampliar a abrangéncia da equacdo de Murphree, os autores West, Gilbert e
Shimizu (1952) sugeriram o conceito de eficiéncia local, servindo como base para minimizar
as limitacdes da equagcdo de Murphree. Este conceito aplica-se para um ponto particular do
prato com uma determinada composi¢ao liquida. Ainda hoje, apds tantas defini¢des e criticas, a
eficiéncia de Murphree é uma das mais empregadas nos calculos que envolvem os processos de
separacdo. A eficiéncia depende da transferéncia de massa entre a fase liquida e a fase vapor,
sendo que o aumento neste parametro tem sido obtido com longos periodos de contato (CALDAS,
2003).

2.2.2 Estagio de ndo equilibrio

Uma consideragao bésica da modelagem de estdgios de ndo equilibrio € a consideracdo
da existéncia do ndo equilibrio termodinamico entre as fases, liquida e vapor, que deixam cada
estagio de destilagdo, assumindo-se o equilibrio termodindmico somente na interface liquido-
vapor. As equagdes de conservagdo sdo escritas para cada fase independentemente e resolvidas
juntamente com as equacoes de transporte que descrevem os fendmenos de transferéncia de
massa e energia em misturas de multicomponentes. Na Figura 6 € apresentado um esquema de um
estagio n de uma coluna de destilacdo com escoamento em contracorrente € multicomponente,
apresentando duas fases, liquido e vapor, que nio estdo em equilibrio. H4, portanto, transferéncia
de massa e energia através da interface (PESCARINI, 1996).

Figura 6 — Representacdo do modelo de um estdgio n de nao equilibrio.
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Fonte: Adaptado de Noriler (2007).

onde Ny g, € o fluxo total de transferéncia de massa entre as fases, 3, € 0 fluxo total de
transferéncia de calor entre as fases, S,y g0 € O fluxo total na saida lateral das fases vapor e
liquida, f4 g € 0 fluxo molar do componente A das fases vapor e liquida, Hr g, € a entalpia

total das fases vapor e liquida, ()ous, 8 € 0 calor removido das fases vapor e liquido, Fj, € o fluxo
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molar total da fase vapor e da fase liquida, 74 in go € 0 fluxo do componente A na alimentacdo
nas fases vapor e liquida, K¢ € a constante de equilibrio termodindmica, x 4 1 € a fracdo molar
do componente A de liquido na interface, ¥4 1,y € a fragdo molar do componente A de vapor na
interface, 71y go € @ temperatura das fases vapor e liquida na interface, p € a pressdo, n refere-se

ao estigio genérico e os subscritos « e 3 representam as fases liquida e vapor, respectivamente.

Como apresentado no trabalho de Pescarini (1996), o estdgio estd em equilibrio mecanico,
ou seja, a pressdo constante (P, = Pg = Plyterface). Com isso, pode-se dizer que a variagdo
da quantidade de movimento pode ser negligenciada e, portanto, ndo hd a necessidade de uma
equagdo de conservagdo para a quantidade de movimento. Sem uma equacgdo de conservagao
para a quantidade de movimento, sdo perdidas informacgdes das variagdes espaciais no prato. No
entanto, sdo consideradas as saidas e alimentagdes laterais de vapor e liquido e a adi¢do ou a
remocdo de energia em cada estdgio. Pescarini (1996) definiu a taxa positiva de transferéncia de

calor e massa entre as fases na interface na direcdo do vapor para o liquido, ou seja, de 5 — a.

A modelagem apresentada na Figura 6 descrita por Pescarini (1996) incorpora no modelo
de estagios de ndo equilibrio os efeitos de resisténcia a transferéncia de calor e massa para o
célculo dos fluxos na interface, a partir de equagdes constitutivas para os coeficientes globais
de transferéncia de calor e massa e de equacdes que relacionam o equilibrio termodinamico na

interface liquido-vapor.

Diante das caracteristicas das modelagens de estdgios de equilibrio e de ndo equilibrio
descritas anteriormente, percebe-se que os modelos macroscopicos consideram somente 0s
fendmenos de transferéncia de massa e de calor. A fluidodindmica nestes modelos € avaliada
mediante a utilizacdo de correlagdes empiricas que fornecem estimativas de parametros globais,
como queda de pressao, altura de liquido sobre o prato, vazao de liquido e de vapor, entre outros,

relacionados no célculo de eficiéncia da coluna de destilagdo.

A importancia dos pacotes CFD tem crescido muito nos dltimos anos devido a confiabili-
dade e a rapidez dos resultados assim obtidos e a economia frente a testes experimentais. Este
fato se deve aos avancos em termos de modelagem dos fendmenos fisicos, das técnicas numéricas
para solucionar o problema e da capacidade computacional. Como consequéncia, a atualizagao
das técnicas presentes nos cddigos CFD e o desenvolvimento de novas metodologias numéricas
e modelos fisicos devem sempre ser pontos cruciais em CFD. Desta forma, € interessante que
0 usudrio possa interagir com o pacote, possibilitando a extensdo do c6digo para aprimorar a

ferramenta ou mesmo implementar novas formas de solucionar um problema especifico.

2.3 Fluidodinamica computacional (CFD)

Ao longo dos anos, o tratamento da modelagem matemaética que descreve os fendmenos
de transporte seguiram um avango tanto em ordem cronolégica quanto em nivel de detalhamento.

Os modelos mateméticos podem ser classificados segundo o nivel de detalhamento da forma que
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segue (HIMMELBLAU, 1970):

e Modelagem atomica e molecular: € a descricdo mais fundamental de um processo e trata
um dado sistema como se ele fosse composto por vérias entidades individuais, onde as
propriedades, varidveis de estado e respostas as perturbacdes do sistema sio obtidas pela
soma das contribui¢des individuais, calculadas através da mecanica quantica, estatistica e
classica;

e Modelagem microscopica: considera-se o sistema como um continuo, fazendo uma descri-
cao fenomenoldgica do mesmo, ignorando as interagdes moleculares na formulagao das
equacgdes matemadticas para os balancos de massa, energia e de quantidade de movimento.
O balanco € realizado em um elemento de volume infinitesimal, tendo dessa forma suas
equagdes baseadas em balangos diferenciais. Essa hip6tese do continuo € aplicada também
para as modelagens multiplo e mdximo gradiente e macroscdpica;

e Modelagem de multiplo gradiente: constitui-se numa descricao 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 descri¢do utiliza informac¢des menos detalhadas
das caracteristicas internas do processo que o modelo microscépico;

e Modelagem de méximo gradiente: pode ser considerado uma simplificacio do modelo
de multiplo gradiente, sendo suprimidos os termos de dispersao e conservadas as deri-
vadas dos termos de fluxo global. Quando a andlise interna detalhada do sistema nao é
importante, algumas hipéteses simplificadoras sao admitidas, o que conduz a equacoes
matematicamente mais simples;

e Modelagem macroscdpica: despreza todo o detalhamento interno do sistema, de forma
que as varidveis ndo variam com a posi¢cdo, mas somente com o tempo, sendo somente
o tempo a varidvel independente nos balancos. Estas simplificagdes tornam a resolugao
das equacdes mais fécil e rdpida, mas também ocorrem certas perdas de caracteristicas do

sistema.

A modelagem microscépica se enquadra na CFD, onde a CFD € a técnica numérica de
sistemas que envolvem o fluxo de fluidos, transferéncia de calor e fendmenos associados, tais
como reacoes quimicas, por meio da simulacdo computacional (VERSTEEG; MALALASE-
KERA, 2007). Dessa forma, os modelos resultantes sdo expressos por equagdes que relacionam
as grandezas entre si e, frequentemente esses modelos sé admitem solucdes analiticas se forem
feitas simplificacdoes (FORTUNA, 2000).

A técnica de CFD € muito poderosa e abrange um amplo leque de dreas de aplicacdes
industriais e nao industriais, tais como (VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007):

e Aerodindmica de espagonaves e veiculos;
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e Combustao em motores e turbinas a gas;

e Fluxo dentro de difusores;

e Engenharia de meio-ambiente: distribui¢do dos poluentes e efluentes;

e Engenharia biomédica: fluxo de sangue através de artérias e veias;

e Rotores de bombas visando a otimizac¢do da geometria;

e Reatores de tanques agitados como modelo ndo ideal para a previsdao de zonas mortas e de
circulacdo e dos efeitos das chicanas e dos agitadores nas condi¢des de mistura;

e Trocadores de calor, com o intuito de se maximizar a troca térmica por andlise dos efeitos
da utilizacdo de chicanas e aletas e de configuracdes geométricas alternativas;

e Ciclones com a finalidade de se desenvolver projetos com alta eficiéncia de coleta e
reduzida queda de pressao;

e Esportes e muitos outros mais.

A CFD tem sido empregada em aplicacdes industriais € em pesquisa académica. No
inicio, este campo de estudo foi limitado principalmente as dreas de alta tecnologia de engenharia
de aerondutica, mas agora é uma técnica amplamente adotada para resolver problemas complexos
em muitos campos da engenharia moderna. A CFD vem sendo utilizada em processos quimicos,
civil e na engenharia ambiental. A CFD vem sendo empregada no intuito de criar novos projetos
e otimizar equipamentos existentes através de simulacdes computacionais que resultem em maior
eficiéncia e menores custos operacionais. A CFD tornou-se certamente um novo ramo da ciéncia,
integrando ndo so6 as disciplinas de mecanica dos fluidos com a matematica, mas também com a
informética (TU; YEOH; LIU, 2008). A Figura 7 esquematiza as diferentes dreas que compdem
a CFD.

Figura 7 — As diferentes disciplinas que compde a CFD.

N
CFD
Fonte: Elaborado pelo autor.

Além disso, as caracteristicas fisicas do movimento dos fluidos podem geralmente ser

descritas através de equacdes matematicas fundamentais, geralmente em forma de equagdes
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diferenciais parciais, em um dominio de interesse. Estas equacdes parciais sdo convertidas em

equagoes algébricas na discretizacdo utilizando métodos numéricos. (TU; YEOH; LIU, 2008).

Segundo Versteeg e Malalasekera (2007), algumas das principais vantagens da aplicacdo

das técnicas de CFD sio:

A facilidade de mudanga das configuragdes do problema sem grandes investimentos.
Consequentemente, o investimento € menor quando comparado com experimentos labo-
ratoriais, dando maior flexibilidade a engenheiros e cientistas no estudo dos fendmenos
associados ao problema;

e Maior rapidez na aquisi¢ao de dados, proporcionando uma maior quantidade de anélises;
e A possibilidade da andlise dos campos espaciais-temporais de fluxo sdo ferramentas

importantes de orientacao dos pesquisadores para solucao dos problemas;
e Aquisi¢cdo de dados em regides de dificil ou de impossivel obtengcao de dados a partir de

experimentos.

2.3.1  Como funciona CFD
2.3.1.1 Pré-processamento

A etapa de pré-processamento consiste na formulagcdo do problema, na qual é definido e

modelado fisicamente. Esta etapa envolve:

Criacdo da geometria de interesse (dominio computacional);

Geracdo da malha (subdivisdo do dominio computacional);

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

e Fornecimento das propriedades do fluido envolvido no problema;

Especificacdo das condicdes de contorno apropriadas.

A criacdo da geometria e da malha numérica exige muita habilidade para projeta-las, na

qual deve-se haver o compromisso entre o custo e a precisido desejada da solucdo.

2.3.1.2 Processamento

O uso apropriado de qualquer cédigo de CFD requer a compreensdao dos aspectos
numéricos dentro do solver. Os procedimentos que compdem o solver sdo a inicializagdo,
controle da solucao, monitoramento da solucao, calculo de CFD e a convergéncia da solucao

(TU; YEOH; LIU, 2008). Os procedimentos descritos nesta etapa sao apresentados na Figura 8.
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Figura 8 — Visao geral das etapas do solver.

‘ Controle da Solugio |

l

| Monitoramento da Solugio J

!

| Calculo de CFD |‘—|

A Modificagdo de
Convergéncia da . N
Solugdo Parametros da Solugio
ou Malha
/ \ 7y
{ Sim | (: Nip  +————

Fim da
Solugdo

Fonte: Traduzido de Tu, Yeoh e Liu (2008).

2.3.1.3 Pds-processamento

Na etapa do pds-processamento € permitida a visualizacdo grafica dos resultados obtidos

na etapa anterior (solver) em diversos pontos do dominio computacional. Os principais pacotes de

CFD estao equipados com poderosas ferramentas de visualizacdo grafica dos resultados gerados
da simulacdo. Esses resultados podem ser representados por (VERSTEEG; MALALASEKERA,

2007):

e QGraficos XY;

Visualizacdo da geometria e da malha;

Vetores de velocidade;

Linhas de corrente;

Mapas de contorno;

Griéficos de superficie em 2D e 3D;

Manipulagdo gréfica da geometria (rotacao, translagdo, etc.);

Geragdo de animacdes dindmicas dos resultados.

2.4 Procedimento numérico

Na modelagem matemaética de escoamentos encontrados em diversos problemas de en-

genharia, sdo utilizadas Equacgdes Diferenciais Parciais (EDP’s) ndo lineares que ndo possuem
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solucdo analitica, ou que a solucdo analitica é aplicdvel somente mediante hipdteses simplifica-
doras que se afastam do fendmeno fisico real. De acordo com Ferziger e Peri¢ (2002), para a
obtenc¢do de uma solucdo computacional é necessaria a ado¢dao de uma abordagem numérica e os

componentes de um método de solu¢do numérica sdo:

I) Modelo matematico;
IT) Método de discretizagao;
IIT) Sistema de coordenadas e base vetorial;
IV ) Malha numérica;

V') Aproximagdes finitas;
V1)

VII) Critério de convergéncia.

Método de resolucao de sistemas lineares;

2.4.1 Modelo matematico

O modelo matematico € a primeiro etapa de qualquer método numérico, isto €, a defini¢ao
das EDP’s além das condi¢des de contornos. O modelo matemético dependera das caracteristicas
do escoamento, tais como, dimensao, compressibilidade, turbuléncia, abordagem multifasico,
entre outros atributos (FERZIGER; PERIC, 2002).

2.4.2 Meétodo de discretizacao

Ap0s selecionar a modelagem matematica, ha a necessidade de se escolher um método
de discretiza¢do adequado, ou seja, um método de aproximacao das equagdes diferenciais por
um sistema de equacdes algébricas, para as varidveis em um conjunto de pontos discretos no
espago e no tempo. Segundo Maliska (2004), existem muitas abordagens no contexto dos pacotes
comerciais de abrangéncia industrial e académica que utilizam o Método dos Volumes Finitos

(MVF) na discretizagdo das equacdes diferenciais.

A abordagem do MVF tem como ponto de partida a discretizagao da forma integral das
equacdes de conservagao diretamente em um local fisico. O dominio computacional é subdividido
em uma série de volumes de controle finitos, sobre os quais devem ser aplicadas as equagdes
aproximadas, de forma que estas representem a conservacao das propriedades relevantes em
cada um desses volumes (MALISKA, 2004; VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007).

O Método dos Volumes Finitos baseados em Elementos (MVFbE)! aborda a criacio de
volumes de controle para os balangos a partir de discretizacdes bidimensionais (triangulares ou
paralelogramos) e tridimensionais (tetraedros e hexaedros) pelo método das medianas. A Figura

9 ilustra o método para uma malha bidimensional.

I De acordo com ANSYS, Inc. (2012a), o software CFX do pacote ANSYS, Inc. utiliza o MVFbE.
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Figura 9 — Defini¢cdo do volume de controle de uma malha bidimensional.

centro do elemento

elemento
volume de controle

né

Fonte: Traduzido de ANSYS, Inc. (2012a).

Todas as varidveis e propriedades do fluido da solucao sdo armazenados nos nds (malha
vértices). Um volume de controle (area hachurada) € construido em torno de cada né de malha
utilizando as medianas (linhas que unem os centros das bordas e centros de elementos circundan-
tes do nd) (ANSYS, Inc., 2012a). Dessa maneira, os nés da malha tornam-se os centroides dos
volumes de controle utilizados no MVFE. Cada centroide representa o né computacional onde os
valores das varidveis sdo calculados. Estratégias de interpolacdo sdo utilizadas para expressar
os valores das varidveis na superficie dos volumes de controle em termos de valores nodais

(centroide dos elementos).

2.4.3 Sistema de coordenadas e base vetorial

As equacgdes de conservagdo podem ser descritas nas mais diversas formas, dependendo
do sistema de coordenadas e a base vetorial utilizada, isto é, coordenadas cartesianas (z; y; 2),

cilindricas (r; 0; z) e esféricas (r; 6; ¢).

2.4.4 Malha numérica

Com o proposito de tratar um modelo computacional, € necessario expressar as equagoes
e a regido (ou dominio) continua R, em que elas sdo validas. Devido aos infinitos pontos
da mesma, ndo se podem obter solu¢cdes numéricas sobre uma regido continua. Dessa forma,
inicialmente o dominio € discretizado, dividido-o em pontos, como ilustrado na Figura 10. Ao

conjunto dos pontos discretizados, refere-se a malha numérica (FORTUNA, 2000).

A malha consiste em uma representacdo discreta do dominio computacional através
da sua divisao em subdominios (elementos, volumes de controle, células, entre outras) e tem
influéncia direta nos resultados da simulacao numérica, sendo que uma boa malha € capaz de
evitar instabilidade e divergéncia (FERZIGER; PERIC, 2002; TU; YEOH; LIU, 2008).

De acordo com Tu, Yeoh e Liu (2008), para um caso em estudo de CFD a precisao da
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Figura 10 — Discretiza¢do de uma regido arbitrdria: (a) regido continua e (b) regido discretizada
(malha numérica).

v (a) v, (b)
j=JM
Ay .
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Fonte: Adaptado de Fortuna (2000).

solucdo pode ser determinada pelo modo de como € organizado os elementos que compde o
dominio computacional, isto €, aumentando a densidade de elementos na regido de interesse.
Entretanto, a precisdo de uma solugao € fortemente dependente das limita¢des do custo com-
putacional e pelo nimero de operagdes efetuadas. Assim, as malhas podem ser representadas
de acordo com a sua estrutura em um dominio geométrico, conforme apresentado a seguir
(FERZIGER; PERIC, 2002):

e Ortogonais:

— Estruturadas.

e Nio ortogonais:

— Estruturadas;
— Naio estruturadas;

Na Figura 11 sdo apresentados alguns tipos de malhas (grid ou mesh) utilizadas normal-

mente em c6digos de CFD.

De acordo com Ferziger e Peri¢ (2002) , as malhas ndo estruturadas sao utilizadas para
geometrias mais complexas enquanto as malhas estruturadas para geometrias mais simplificadas.
Atualmente, com a melhoria dos algoritmos de geracdo de malhas numéricas, pode-se construir
malhas estruturadas em geometrias complexas, sem que perca a qualidade dos resultados da
simulacdo. Na literatura pode-se encontrar diversos materiais a respeito de malhas e suas
vantagens e desvantagens na aplicacdo em CFD (FERZIGER; PERIC, 2002; BLAZEK, 2005;
VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007; TU; YEOH; LIU, 2008).

2.4.5 Aproximacgoes finitas

Apb6s a definicao e construcao da malha numérica, faz-se a escolha das aproximacoes

a serem usadas no processo de discretizacdo do conjunto de equagdes formado pelo modelo,
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Figura 11 — Diferentes tipos de malhas numéricas empregadas em CFD. Malha ortogonal: (a)
estruturada e malhas nao ortogonais: (b) estruturada, (c) ndo estruturada, (d) mista
(ou hibrida) e (e) poliédrica.
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Fonte: Versteeg e Malalasekera (2007); CD-adapco (2016).

ou seja, um método de aproximacdo das equagdes diferenciais por um sistema de equagdes
algébricas (FERZIGER; PERIC, 2002). A aproximacdo destas grandezas utilizando seus valores
em pontos discretos da malha e em um dado instante de tempo é o que introduz o erro de
aproximag¢do numérica. Geralmente, os valores das varidveis dependentes sdo armazenados nos
centroides (centros dos volumes) ou em pontos sobre as faces. Os valores destas varidveis em
outras posi¢des sao obtidos por processos convenientes de interpolagdo (PINTO; LAGE, 2001).
De acordo com ANSYS, Inc. (2012a), o software CFX utiliza aproximacdes de segunda ordem

sempre que possivel, balanceando a precisao com o esfor¢o computacional.

A forma conservativa das equagdes diferenciais parciais de conservagdo para grandeza
conservada ¢, é expressa como (PATANKAR, 1980):

0
= (00) +V - (pv6) = V- [L V()] + 5 2.5)
onde os quatro termos da equagdo representam o termo transiente, o convectivo, o difusivo e o

termo de geracdo (ou fonte), respectivamente.

A integracdo de cada um desses termos sobre a malha gera varidveis localizadas em dife-
rentes posicdes espaciais e temporais. Assim, para que essas varidveis estejam convenientemente
localizadas no tempo e no espagco de modo que se possa relacioné-las, faz-se necessario o uso
de fungdes de interpolacdo. Ha varios esquemas de interpolagdo para definir as varidveis nas
faces dos volumes de controle, tais como esquemas tradicionais (diferenga central), esquemas de

ordem superior, entre outras abordagens e a melhor escolha desses esquemas ird depender do
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modelo adotado (FERZIGER; PERIC, 2002; MALISKA, 2004).

2.451 Termo difusivo

Os termos difusivos sao avaliados espacialmente a partir de funcdes de forma (shape
function). Portanto, dependente do tipo de elemento da malha (hexaedro, tetraedro, prima ou

poliedro).

2.4.5.2 Termo convectivo

Os termos convectivo, V - (pv¢), sdo responsdveis pelas maiores dificuldades numéricas
na solucdo de equagdes 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; LAGE, 2001).

2.4.5.3 Termo fonte

O termo fonte, .S, necessita de cuidados especiais para que o processo de solucio iterativa
dos sistemas de equacdes ndo divirja. Uma forma de fazer isso € linearizd-lo, de modo que
a varidvel em questdo, contida no termo fonte, atue implicitamente e nao seja simplesmente
substituida pelo seu ultimo valor (MALISKA, 2004). Dessa maneira, a lineariza¢ao do termo

fonte pode ser expresso abaixo:

S = 8,0, + S, (2.6)

onde S, e S, sdo os coeficiente a serem determinados.

Por questdes de instabilidade numérica, supde-se que S, < 0. Mais detalhes sobre a
linearizacao do termo fonte, pode ser encontrado por Fortuna (2000). Portanto, no presente

trabalho ndo houve a inclusdo do termo fonte nas simulacdes.

2.4.5.4 Termo transiente

Andlogo pelo o que ja se foi apresentado, as equacdes de conservacao precisam também
ser integradas no tempo ao longo de cada volume de controle. Dependendo da funcao escolhida
para escoamento em questao no intervalo de tempo, tém-se as seguintes formulagdes: explicitas,
totalmente implicita e implicita (MALISKA, 2004).

2.45.5 Abordagem segregada e acoplada

Ap6s a discretizacao das equacdes e a definicdo dos esquemas, haverd um sistema de
equacoes algébricas para ser resolvido. Para a resolugdo dessas equacdes, deve-se decidir qual a

abordagem de solucdo, isto é, segregada ou acoplada.
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De maneira geral, e simplificada, a abordagem acoplada dos sistemas de equagdes al-
gébricas cria uma Unica matriz envolvendo todos os coeficientes e resolve todas as incdgnitas
simultaneamente. Ja para a abordagem segregada, os sistemas de equagdes consistem em resolver
os sistemas lineares um a um, ou seja, na resolugdo de cada equacdo em forma separada e se-
quencial. No entanto, a abordagem acoplada é mais robusta e estdvel em relacdo a segregada. Em
contrapartida, exige-se um maior recurso (memoria RAM) e esfor¢o computacional (MALISKA,
2004).

2.4.6 Método de resolucao de sistemas lineares

Os métodos de solucdo de um sistema linear podem ser classificados em diretos e
iterativos. De acordo com Maliska (2004), os métodos iterativos sao os métodos empregados
em CFD. Os métodos iterativos sdao métodos que requerem uma estimativa inicial para dar
prosseguimento ao processo de solugdo. Como exemplo de métodos iterativos para sistemas
tridimensionais, podemos exemplificar o método de Jacobi, o método de Gauss-Siedel, o0 método

Linha a Linha, como o método TDMA (TriDiagonal Matrix Algorithm) e os métodos Multigrid.

2.4.7 Critério de convergéncia

De modo a finalizar todos os passos de um procedimento numérico em CFD, ha a necessi-
dade de adotar um critério de convergéncia para cada processo de iteracdo (timestep). Assim, para
cada processo de iteracdo, gera-se um residuo. O residuo € uma medida do desequilibrio local de
cada equacio de conservagio do volume de controle. E uma medida importante de convergéncia,
a qual se refere diretamente no fato das equacdes terem sido resolvidas coerentemente. O valor

de RMS abaixo de 10~* € considerado suficiente para muitas aplicacdes na engenharia.

2.5 Estudos em pratos perfurados de coluna de destilagao

A descricdo da hidrodinamica de pratos perfurados € de grande importancia na pratica
industrial. Para uma série de condi¢des operacionais, de geometrias do prato e de propriedades
do sistema, € necessario predizer o regime de escoamento que prevalece sobre o prato, como o
holdup do liquido, a altura de liquido claro, a densidade da espuma, a drea interfacial, a queda de
pressdo, o tempo de residéncia da fase liquida e da fase vapor e os coeficientes de transferéncia
de massa em cada uma das fases (LOCKETT, 1986; KISTER, 1992).

No entanto, hd muitos trabalhos publicados na literatura sobre este assunto, € a seguir,
serao comentados alguns estudos experimentais e estudos numéricos aplicados em pratos perfu-
rados de colunas de destilacdo que serviram de base para desenvolvimento teérico deste trabalho.
Um panorama geral € apresentado na Figura 12, na qual se observa a evolug@o da pesquisa junta-
mente com a evolucdo de processamento computacional com o aumento de trabalhos tedricos

publicados.
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2.5.1 Abordagem experimental

A partir da década de 20, iniciou-se os estudos experimentais em busca de uma melhoria
na eficiéncia em pratos perfurados. Muitos pesquisadores, como Lewis (1922), Colwell (1981),
Yanagi e Sakata (1982), Bennett, Agrawal e Cook (1983), Solari e Bell (1986), Lavin e Urua
(1992), Zhang et al. (1998), Fair, Trutna e Seibert (1999), Lopez e Castells (1999), Kaeser e
Pritchard (2006), Sakata et al. (2007) e Noriler (2007) desenvolveram pesquisas com abordagem

experimental.

Estudos experimentais e correlagdes empiricas conduzem a predi¢des primdrias da flui-
dodinamica em pratos, descrevendo as caracteristicas fenomenoldgicas em colunas de destilagao.
Estas predi¢des produzem resultados aceitdveis em inimeros casos, mas apresentam suas limita-
¢oes, principalmente nos casos de ampliacao de escala (escala comercial). A incapacidade de
se modelar a fluidodinamica limita a confiabilidade das predi¢des em equipamentos de larga
escala empregando dados de eficiéncia medidos em equipamento de pequena escala. Nos estudos
experimentais utilizavam-se um sistema dgua-ar para representar o escoamento liquido-gés, pois

o sistema nao interferia na aquisicao de dados.

Dentre esses trabalhos citados, serd dado maiores detalhes para os trabalhos de Colwell
(1981), Bennett, Agrawal e Cook (1983) e Solari e Bell (1986), os quais foram utilizados como

suporte da presente pesquisa.

e Colwell (1981):

Colwell (1981) propos uma correlagdo para a altura de liquido claro (k) através de uma
andlise experimental do escoamento gas-liquido em um prato perfurado, associando-a aos dados
apresentados na literatura de perda de carga e de fracdo volumétrica média de liquido na dispersdo
(densidade da espuma). Dois sistemas foram utilizados pelo autor: ar-dgua e ar-6leo Isopar-M.
Os dados experimentais obtidos foram incorporados aos da literatura, para o desenvolvimento e

avaliacdo das equacdes semi-empiricas baseadas na equac¢do de Francis (Equacdo 2.7).

Q 2/3
het = hu + 6,65 <1a> @2.7)

onde h € a altura de liquido claro, h,, a altura de represa, (), a vazdo volumétrica de liquido e

[, o comprimento de represa.

A partir da equagdo acima, Colwell (1981) prop0s a seguinte correlacdo semi-empirica
para o cdlculo da altura de liquido claro (Equacao 2.8), que deve ser usada juntamente com a
equacdo para a densidade de espuma e com os outros parametros que serdo apresentados a seguir.

2/3
12 Qa} 2.8)

ha = foha + 78| ()" &5
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onde f¢ ¢ a fragdo volumétrica média de liquido na espuma (holdup) e Cy o coeficiente de

represa. Assim, o coeficiente de represa deve atender a seguinte condicao:

Cy=0,61+0,08%L, se 7L < 8,315
Ca=1,06 (1 +4£), se 1L > 8,315

onde /. € a altura de dispersdo acima da represa.

Os parametros h.; e fC do modelo de Colwell (1981) sdo apresentados abaixo, pelas

Equacdes 2.9 e 2.10, respectivamente:

hep =y — h (2.9)
onde /i € a altura de espuma.
o= (2.10)
[e% n + 1 *

A, 025

n=12,6 " (H) @.11)
Ag
U2
Fr = pa—s_pﬂ (2.12)
he ( B ) &

onde n € o pardmetro de densidade de espuma, Fr o nimero de adimensional de Froude, Ay a
area total dos orificios, Ap a drea de borbulhamento do prato, U, a velocidade superficial do
g4s, p. € pp sdo as massas especificas de liquido e de gds (kg m™3), respectivamente, € g € a

aceleracao da gravidade.

Como apresentado no trabalho de Colwell (1981), a utilizacdo desta correlagcdo para
colunas com secao retangular apresentou resultados muito satisfatérios, tanto na predicao da
altura de liquido claro com erros em torno de 7%, quanto para o cdlculo da densidade de espuma
com erros em torno de 8%. O uso da equacdo proposta para torres com diametro circular exige
correcdes, devido principalmente a dois problemas. Um deles esté relacionado a contragao gerada
pelo comprimento da represa em relacdo a largura do prato, por ser o comprimento da represa
sempre menor que o diametro do prato. O outro esta 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 diametros.

Ainda assim, Colwell (1981) realizou testes em uma geometria circular com didmetro
de 1,22 m, sendo que os resultados obtidos apresentaram boa concordancia com os valores
experimentais. Assim, o autor sugere que a correlacdo proposta pode ser usada como boa

primeira aproximacao para colunas de geometrias circulares com didmetros iguais ou superiores
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a 1,22 m. O estudo também apresenta correcdes da equacao 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, Colwell (1981) apresenta comparagdes
com outros tipos de internos e outros didmetros de prato, para base de comparacdo. Vale ressaltar
que a equacao utilizada para a densidade de mistura apresentou boa precisao, independentemente
da configuracdo geométrica da coluna (retangular ou circular), para operacdes no regime de

espuma.

e Bennett, Agrawal e Cook (1983):

Bennett, Agrawal e Cook (1983) desenvolveram uma correlagdo para a perda de carga
total em colunas de destilagdo utilizando pratos perfurados. Durante o estudo, eles comentam o
fato de estudos anteriores ndo terem trabalhado com represas de alturas entre zero e 25 mm, e
com pratos apresentando orificios de pequenos didmetros. Segundo Bennett, Agrawal e Cook
(1983), orificios de pequenos didmetros geram grandes perdas de cargas devido a forcas de

tensdes superficiais.

Com o intuito de desenvolver uma correlacio que envolvesse o mdximo de efeitos
presentes em um prato perfurado sobre a perda de carga total, os autores organizaram um extenso
banco de dados contendo dados experimentais realizados por eles proprios e dados obtidos de
trabalhos anteriores. Foram utilizados dois sistemas no estudo experimental, ar-dgua e ar-solugdo
aquosa de etileno glicol 80%. Assim, a equagdo de perda de carga total no prato, hp, proposta

pelos autores podem ser expressa como:

hr = hg + hg + he (2.13)

onde hy € a perda de carga devido a passagem do gds pelos orificios e h, a perda de carga
devido as forgas de tensdo superficial do gés. Os trés ultimos termos da equac@o acima podem

ser definidos como:

0 2/3
hag = f2 |hy +C | =2 2.14
B 0,91
7B = exp {—12,55 (Us Pe ) ] (2.15)
Pa — PB
C' = 0,0327 + 0,0286 exp (—137, 8hy,) (2.16)
2
hy = 2P0 2.17)
¢ pag

602/3 3 poz_pﬁ

h, = 2.1
"L\ d, (2-18)
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onde v, € a velocidade de gas através dos orificios, a a constante do modelo (Equagdo 2.17) e
possui valor igual a 0,499, ¢, o coeficiente de descarga, o a tensdo superficial e d,, o didmetro do

orificio no prato.

Conforme apresentado na Equacdo 2.14, Bennett, Agrawal e Cook (1983) observaram que
a equacdo da altura de liquido claro neste estudo € muito similar as outras equagdes propostas na
época, como também a proposta por Colwell (1981), com a importante exce¢ido de ndo demandar
de observagdes visuais no cdlculo da densidade de espuma e, assim, nao incorporar na correlagdo
proposta os grandes erros envolvidos nessa prética visual. Dessa forma, ao invés da altura de
espuma observada, os autores propuseram o uso de uma altura de dispersao efetiva e, assim, uma

fracdo volumétrica de liquido efetiva contida nessa dispersao efetiva.

e Solari e Bell (1986):

Solari e Bell (1986) realizaram um estudo experimental em uma coluna de destilagdo
constituida por 5 pratos perfurados, onde as fases liquida e gasosa foram representadas pelo
sistema ar-dgua operando a 1 atm. Neste estudo, os autores observaram o tempo de residéncia
do liquido e a distribuicdo de velocidade de liquido no prato perfurado, para identificar alguns
fatores que afetam a hidrodindmica, tais como, distribuicdo de velocidade ndo uniforme, zonas

de estagnagao e recirculacao de liquido) e também a efici€ncia do prato perfurado.

O trabalho desenvolvido pelos autores foi de extrema importancia para o desenvolvimento
do estudo numérico em CFD. Assim, a Tabela 2 ilustra com mais detalhes as caracteristicas do

aparato experimental.

Tabela 2 — Caracteristicas da geometria do estudo experimental de Solari e Bell (1986).

Caracteristicas geométricas  Valores = Unidades

Diametro do prato 1,213 [m]
Espagamento do prato 0,61 [m]
Diametro do orificio 1,27 x 5A [cm]
Altura da represa 0,05 [m]
Comprimento da represa 0,925 [m]
Altura da represa 0,05 [m]
% Area de borbulhamento 76 [%]
% Area perfurada 5 [%]
% Area de downcomer 12,5 [%]

Fonte: Elaborado pelo autor.

Solari e Bell (1986) realizaram dois tipos de experimentos. O primeiro foi para mensurar
a distribuicdo do tempo de residéncia no prato, e o segundo foi para avaliar a velocidade linear
do liquido que atravessa o prato perfurado, na qual utilizaram um corante fluorescente onde era
detectado pelos sensores distribuidos ao longo do prato. Assim, os autores utilizaram duas vazoes

volumétricas de liquido, sendo 6,94 x 1072 e 17,8 x 1073 m3.s71, e quatro valores diferentes de
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carga de vapor (fator F}), sendo 1,015 e 1,464 para a vazdo 6,94 x 1072 m3.s7! e 0,462 e 0,801

para 17,8 x 1073 m®.s™!. A expressdo para se determinar o fator F pode ser obtida assim,

Fs - Us\/ Pp (219)
onde F} é carga de vapor e possui as seguintes unidades m.s~!(kg.m—3)%°.

Os autores notaram que, o tempo de residéncia de liquido tende a aumentar do centro até
proximo a parede do prato para valores baixos de [, onde pode ocorrer a formagdo de zonas
de estagnacdo ou de recirculacdo de liquido. Esse tempo de residéncia pode diminuir com o
aumento do valor de Fj, pois esse aumento destréi essas regides de liquido estagnado, assim
produzindo uma mistura mais uniforme dos fluidos. Em outra andlise realizada por eles, fixaram
as vazoes de vapor e variaram as vazdes de liquido. Eles observaram que, o tempo de residéncia
do liquido diminui drasticamente com vazdo de liquido, onde o tempo de residéncia de liquido é

relacionado inversamente a vazao de liquido e diretamente proporcional a altura de liquido claro.

O segundo experimento foi para avaliar a distribui¢ao de velocidade de liquido no prato.
Solari e Bell (1986) observaram que com o aumento das vazdes de liquido e de vapor, reduzem-
se os efeitos de distribuicdo de velocidade nao uniforme, mas nao elimina-os completamente.
A partir dos resultados do estudo experimental da hidrodinamica, os autores predisseram a

eficiéncia do prato perfurado.

Tido como base para desenvolver o presente trabalho, o estudo experimental dos autores
¢ utilizado até hoje como referéncia na validacio de simulacdes de pratos perfurados através das
técnicas de CFD.

2.5.2 Abordagem numérica

O desenvolvimento de modelos mais detalhados foi impulsionado pelo crescimento,
tanto académico quanto industrial, de uso da CFD na modelagem de fendmenos de transporte e
também pelos avangos obtidos na drea de simulacdo numérica de escoamentos. Dessa maneira,
foi possivel iniciar estudos numéricos de modelos de equilibrio e de ndo equilibrio e em CFD
em pratos de coluna de destilagdo, empregando desde de uma modelagem mais simplificada,
como a consideracdo de uma mistura homogénea para o sistema ar-dgua, até uma modelagem
mais complexa, como andlise simultanea dos trés fendmenos de transporte para um sistema

heterogéneo, multifdsico e multicomponente.

A partir da década de 90, houve uma demanda maior em publicagdes relacionado aos
estudos numéricos em pratos de destilagdo em busca de se entender os fendmenos que afetam,
de forma negativa, a eficiéncia de separa¢do. Assim, muitos pesquisadores, como Bell e Solari
(1974), Kler e Lavin (1988), Wijn (1996), Barros (1997), Zhang et al. (1998), Mehta, Chuang
e Nandakumar (1998), Fischer e Quarini (1998), Yu et al. (1999), Krishna et al. (1999b), Van
Baten e Krishna (2000), Liu et al. (2000), Gesit, Nandakumar e Chuang (2003), Wang et al.
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(2004), Hirschberg, Wijn e Wehrli (2005), Rahimi et al. (2006), Rahimi et al. (2006), Noriler
(2007), Noriler et al. (2008), Teleken et al. (2009), Zarei, Rahimi e Zivdar (2009), Malvin, Chan
e Lau (2010), Rahimi e Karimi (2010), Noriler et al. (2010), Sun et al. (2011), Rahimi, Ameri e
Setoodeh (2011), Justi (2012), Rahimi, Sotoodeh e Bahramifar (2012), Zarei, Hosseini e Rahimi
(2013a), Zarei, Hosseini e Rahimi (2013b), Oliveira (2014) e Zanutto (2015) desenvolveram

pesquisas com abordagem tedrica.

Dentre todos esses trabalhos citados acima, serd detalhado a seguir os trabalhos de Mehta,
Chuang e Nandakumar (1998), Van Baten e Krishna (2000), Gesit, Nandakumar e Chuang
(2003), Rahimi et al. (2006), Noriler et al. (2010), Justi (2012), Oliveira (2014) e Zanutto (2015).

e Mehta, Chuang e Nandakumar (1998):

Mehta, Chuang e Nandakumar (1998) propuseram um modelo tridimensional, em estado
estaciondrio e monofasico. O sistema utilizado foi ar-dgua para um prato perfurado circular.
Nesse trabalho as equacdes de conservagao de continuidade e da conservagdo de quantidade de
movimento foram aplicadas apenas para a fase liquida. Os efeitos do escoamento da fase gasosa
foram incorporados usando-se termos adicionais calculados, utilizando correlagdes empiricas.
O coeficiente de transferéncia de quantidade de movimento na interface foi estimado a partir
da correlacdo de Colwell (1981). O acoplamento pressao-velocidade foi obtido utilizando o
algoritmo SIMPLEC. O objetivo desse estudo foi o de avaliar a distribui¢do de velocidades
da fase liquida sobre o prato. Os resultados das simulacdes foram comparados com os dados
experimentais de Solari e Bell (1986), e apresentaram concordancia razodvel, apresentando

desvios pequenos em alguns casos, porém grandes desvios em outros casos.

Mehta, Chuang e Nandakumar (1998) concluiram que hé variacdes significativas no
escoamento tanto através da drea ativa do prato como também na dire¢do vertical do mesmo.
Os erros encontrados nas simulacdes indicam que o efeito do escoamento da fase gasosa no

escoamento da fase liquida é mais importante do que os autores esperavam.

e Van Baten e Krishna (2000):

Van Baten e Krishna (2000) propuseram um modelo tridimensional, transiente e multifa-
sico, dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi ar para a fase gasosa
e dgua para a fase liquida utilizando um prato perfurado circular. O objetivo desse trabalho foi
avaliar o comportamento hidrodinamico do escoamento sobre prato perfurado. Dessa forma os
autores trabalharam apenas com as equacdes da continuidade e da conservacao de quantidade
de movimento, sendo estas escritas para as duas fases. O coeficiente de arraste foi estimado a
partir das correlagdes de Krishna et al. (1999a) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). Os autores
utilizaram malhas estruturadas e o modelo de turbuléncia k-¢ padrdo (apenas para a fase liquida).
O acoplamento pressdo-velocidade foi obtido utilizando o algoritmo SIMPLEC. Os resultados
obtidos a partir da simulagdo, por exemplo a altura de liquido claro e o escoamento sobre o prato

perfurado, foram confrontados com dados experimentais e apresentaram boa concordancia.
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e Gesit, Nandakumar e Chuang (2003):

Gesit, Nandakumar e Chuang (2003) propuseram dois modelos tridimensionais, mul-
tifdsicos, sendo um para regime estacionario e outro para transiente, ambos dentro de uma
abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi ar para a fase gasosa e dgua 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 equa-
¢oes da continuidade e da conservagao de quantidade de movimento, sendo estas escritas para
as duas fases. O coeficiente de arraste foi estimado a partir das correlacdes de Krishna et al.
(1999a), Bennett, Agrawal e Cook (1983) e Colwell (1981). O modelo de turbuléncia utilizado
foi o k-e (apenas para a fase liquida). A geometria do prato utilizada foi um prato perfurado
circular e as condi¢des experimentais foram baseadas no trabalho experimental de 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 distribui¢ao de velocidades sobre o prato, foram confrontados com os dados

experimentais e obtiveram boa concordancia.

o Rahimi et al. (2006):

Rahimi et al. (2006) propuseram um modelo tridimensional, multifasico, em regime
estaciondrio, e dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. Os sistemas utilizados foram os
pares metanol/n-propanol, etanol/n-propanol e ciclohexano-heptano. Esse estudo foi desenvol-
vido 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 dimensdes utilizadas
nos estudos experimentais de Yanagi e Sakata (1982), a partir dos quais utilizaram os dados
experimentais para a comparag¢do com os resultados oriundos das simulagdes. O objetivo foi
avaliar o comportamento hidrodinamico do escoamento, assim como as distribui¢des de con-
centracdo e temperatura sobre pratos perfurados, e o célculo da eficiéncia dos mesmos. Dessa
forma, além das equagdes da continuidade e da conservacdo de quantidade de movimento, os
autores também utilizaram as equacdes de conservacdo de energia e de espécies quimicas, todas
estas escritas para as duas fases. O coeficiente de arraste foi estimado a partir das correlagdes
de Krishna et al. (1999a) e Bennett, Agrawal e Cook (1983), e o coeficiente de transferéncia de
calor foi estimado a partir de correlagdo empirica para o nimero de Nusselt, e o coeficiente de
transferéncia de espécies quimicas estimado a partir do modelo de Higbie (1935). O modelo de
turbuléncia utilizado foi o k-¢ (apenas para a fase liquida). Os resultados obtidos neste estudo,
tais como as distribui¢des de concentracao e temperatura no prato, a eficiéncia do prato, entre

outros, apresentaram boa concordancia em relagdo aos dados experimentais.

Os autores ressaltaram sobre a maior precisdo dada aos resultados ao se incluir relacdes
para a transferéncia interfdsica de energia e espécie quimica. Além disso, também ressaltaram so-
bre os resultados obtidos nas simulacdes em CFD serem dependentes das relacdes de fechamento

utilizadas, o que estimula novos trabalhos no sentido de desenvolver e refinar essas relagdes.
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e Noriler et al. (2010):

Noriler et al. (2010) propuseram um modelo tridimensional, multifdsico, 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-dgua. Neste experimento os autores
utilizaram uma coluna com trés pratos, sendo o prato intermedidrio o utilizado para o estudo.
Ambos os estudos, experimental e tedrico, utilizaram pratos perfurados circulares. O objetivo do
trabalho em CFD foi avaliar o comportamento hidrodindmico do escoamento, assim como as
distribui¢des de concentracio e temperatura sobre pratos perfurados, e o cdlculo da eficiéncia dos
mesmos. Dessa forma, além das equacgdes da continuidade e da conservacio de quantidade de
movimento, os autores também utilizaram as equagdes de conservagdo de energia e de espécies
quimicas, todas estas escritas para as duas fases. O coeficiente de arraste foi estimado a partir
das correlagdes de Krishna et al. (1999a) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). O coeficiente de
transferéncia de calor foi estimado a partir da correlacdo de Ranz e Marshall (1952) para o
numero de Nusselt, 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-¢ (apenas para
a fase liquida). O acoplamento pressdo-velocidade foi obtido utilizando o algoritmo SIMPLEC.
Os autores utilizaram malha estruturada para as simulagdes. Nesse estudo os autores utilizaram

subrotinas 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 temperatura e
de composigao, possibilitando o célculo da eficiéncia do prato, estando o valor obtido em boa

concordancia quando comparado com trabalhos paralelos.

o Justi (2012):

Justi (2012) propds um modelo tridimensional e em estado estaciondrio para o sistema
dgua-ar utilizando uma abordagem Euleriana-Euleriana. A geometria foi baseada no trabalho de
Solari e Bell (1986), na qual foi proposto também modificacdes geométricas, mantendo a altura
da represa e alterando seu forma geométrica. O autor avaliou a fluidodinamica de um sistema
multifdsico formada por dgua e ar em um prato perfurado de 1,213 m de didmetro. No fechamento
do modelo, o autor fixou o coeficiente de arraste em 0,44 e o modelo de turbuléncia k-¢ para
ambas as fases. Foi verificada que a nova configuracio apresentou um perfil de velocidade de
liquido mais uniforme e influenciou positivamente na hidrodinamica do prato, pois resultou na

reducdo das regides de recirculacio e estagnacao.

O autor concluiu que as condi¢des geométricas do prato e as condi¢gdes operacionais tem

grande impacto no comportamento dos fluidos.
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e Oliveira (2014):

Oliveira (2014) prop6s um modelo tridimensional, multifasico, em regime transiente, e
dentro de uma abordagem Euleriana-Euleriana. O sistema utilizado foi etanol-dgua. O objetivo
do trabalho em CFD foi avaliar o comportamento hidrodindmico do escoamento, assim como a
distribuicdo de concentragdo sobre pratos perfurados e o calculo da eficiéncia do mesmo. Dessa
forma, além das equacdes da continuidade e da conservagdo de quantidade de movimento. O
autor também utilizou as equagdes de conservacdo de espécies quimicas, todas estas escritas
para as duas fases. O coeficiente de arraste foi estimado a partir das correlagdes de Krishna et al.
(1999a) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). O coeficiente de transferéncia de espécies quimicas
foi estimado a partir do modelo de Higbie (1935). O modelo de turbuléncia utilizado foi o Shear
Stress Transport (SST). O autor utilizou malha ndo estruturada e ndo coincidente nas simulagdes.
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 correlagao
empirica. Além desses resultados, o autor apresenta também a distribuicdo de concentragdo ao

longo do prato.

e Zanutto (2015):

Zanutto (2015) propds um modelo de CFD semelhante ao de Oliveira (2014) para avaliar
o comportamento hidrodindmico do escoamento, assim como a distribuicdo de concentra¢ao
sobre pratos perfurados e o célculo da eficiéncia. O autor, como também Justi (2012) e Oliveira
(2014), se baseou no prato perfurado de Solari e Bell (1986). O coeficiente de arraste foi
estimado a partir das correlacdes de Krishna et al. (1999a) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). O
autor realizou um estudo mais severo sobre os modelos de transferéncia de espécies quimicas,
tais como, Higbie (1935), SRS (Surface Renewal Stretch) e Zuiderweg (1982), verificando a
influéncia dos modelos na eficiéncia de separacdo da mistura liquida etanol-dgua. O modelo de
turbuléncia utilizado foi o SST. O autor utilizou malha hibrida nao estruturada e com os nés
(nodes) coincidente nas simulagdes. Os resultados obtidos com os modelos de transferéncia de
espécies quimicas foram comparados com a literatura, onde o modelo de Higbie (1935) e SRS

apresentaram melhores concordancias com as correlacdes da literatura.

Por fim, a partir do levantamento bibliografico apresentado nas se¢des 2.5.1 e 2.5.2,
€ possivel identificar algumas lacunas sobre o estudo em estdgios perfurados em colunas de

destilacdo através das técnicas da CFD:

e Geometria: inclusdo do downcomer de entrada no estagio, diferentes alturas de represa e
diametro dos orificios;
e Condicdes operacionais: influéncia da variacdo de velocidade de gis que entra nos orificios

na transferéncia de quantidade de movimento, calor e massa;
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e Coeficiente de arraste: testar outros modelos de coeficiente de arraste;

e Modelos de transferéncia de massa: além dos modelos de transferéncia de massa entre
as fases utilizados pelos autores acima, propor ou testar outros modelos de transferéncia,
verificando assim sua influéncia no escoamento;

e Diametro de bolha: definir um tnico tamanho de bolha pode ser uma aproximacao valida,
mas pode ndo caracterizar o escoamento devido aos fendmenos de quebra e coalescéncia
das bolhas;

e Modelos de turbuléncia: além do k-e e do SST, utilizar outros modelos de turbuléncia;

e Esquemas de interpolagdo: propor esquema de alta ordem, pois na maioria dos trabalhos €
utilizado o esquema upwind devido a facilidade da convergéncia da solugdo;

e Condi¢des de contorno: simulagdo de multiplos estdgio, evitando a influéncia das condicdes

de contorno préximo a regido de estudo.
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3 MODELAGEM MATEMATICA

O CFD ¢ fundamentalmente baseado nas equagdes governantes (governing equations)
da fluidodinamica. Obviamente, além das equagdes governantes, muitas outras equagdes nao
fundamentais estdao implementadas, ou podem ser implementadas, nos softwares de CFD. Tais
como, as equagdes de turbuléncia, modelos desenvolvidos para a transferéncia de massa, modelos
termodindmicos, entre outras, para auxiliarem na resolucao de inimeros fendmenos de transporte

presentes nas engenharias.

3.1 EquacgoOes de conservagao

3.1.1 Equacgao de conservagao da massa

0 2
It (fupr) + V- (frpuvi) = Smsk + O iy (3.1)
k#3
k= 1, s,y

onde fi, pi, € Vi representam a fragdo volumétrica, massa especifica e vetor velocidade para
o . n

a késima fase, respectivamente. O S);g . refere-se ao termo fonte de massa. O termo ) k; j I'y;

descreve a taxa de transferéncia de massa por unidade de volume entre as fases € “n;” € o nimero

de fases.

3.1.2 Equacgao de conservagao da quantidade de movimento

0
— (fapeve) + V- (feprvive) = —fiVor + V- (fT5) +
ot
ng ng
S My + Sux+ Y (Tiv; = Thve)  (3:2)
ey pury
k= 1, e,y

onde py, e T¢T representam o campo de pressdo e o tensor efetivo de quantidade de movimento
z * . n A . . .
da késima fase, respectivamente. O ) k; ; My representa a transferéncia de quantidade de movi-
n A . .
mento entre as fases. O termo ) k; y (F;jvj — F;rkvk> representa a transferéncia de quantidade

de movimento induzida pela transferéncia de massa entre as fases e o termo Sy, da equacdo de
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quantidade de movimento refere-se as forgas externas atuando sobre o fluido, e sua modelagem ¢é

apresentada abaixo,
Surk = [rprg (3.3)

onde g € o vetor de aceleracao da gravidade.

3.1.3 Equacgao de conservagao da energia

gt (frpehe) + V- (feprvihy) = V- (fquﬂv> n

ny nf
S Qi+ Sek+ Y (Thhey = Tihar)  (B4)
k#j k#j

k= 1, e,y

onde hy, e g5 representam a entalpia total e o fluxo de energia efetivo da késima fase, res-
. n A .
pectivamente. Zk; ; Qu; representa a transferéncia de calor entre as fases e Sk ) representa
fontes externas de calor sobre a késima fase. O termo F h —I't hy i ) representa a
k#] Jk'Ss

transferéncia de calor induzida pela transferéncia de massa entre as fases.

3.1.4 Equacgdo de conservacao de espécies quimicas

0
5 Sepyar) +V - (fepeviyar) = V- (kaZHk:) +

ZYAWZ( Gk —Thyar) (3.5
k#j k#j

k=1,...,ny, A=1,...,n
onde y 4 € J, representam a fragio massica e o fluxo de massa efetivo para o componente A na
7 . . n A . s . P .
késima fase, respectivamente. ) k;; ; Y 41;; representa a transferéncia das espécies quimicas entre
ny + + . .
as fases. O termo }_, > ; (F ki¥ag — Ly A,k:) representa a quantidade transferida do componente

A da fase k para fase j devido aos efeitos de transferéncia de massa total entre as fases “n.” é o

numero de espécies quimicas.

3.1.5 Equacgdes de restricao

As equagdes de restri¢do de pressao, volume e de massa sdo descritas abaixo.
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3.1.5.1 Restricao de pressao

Na restri¢do de pressdo, considera-se que todas as fases compartilham o mesmo campo
de pressao, isto €,
Pk =1D; =D (3.6)
3.1.5.2 Restricdo de volume

As fragdes volumétricas das fases envolvidas estdo relacionadas pela equagdo de restricao

de volume abaixo,

> fi=1 (3.7)

3.1.5.3 Restricdo de massa

Na restri¢do de massa, a fragdo mdssica do componente A na fase k, y4 i, € relacionada

pela equagdo de restri¢do abaixo, onde “n.” é o nimero de componentes presentes na késima

fase. .
S yarp=1 (3.8)
A=1
A=1,...,n.

3.2 [Equagoes de fechamento

A modelagem matemdtica apresentada anteriormente ainda possui graus de liberdade, ou
seja, termos que precisam ser definidos por equacdes constitutivas e/ou empiricas para que seja
possivel a resolu¢do dos modelos. Essas equacdes adicionais requeridas serdo apresentadas nos

itens abaixo.

3.2.1 Fluxos efetivo

Os fluxos efetivos relacionam a difusdo e a dispersao das propriedades devido aos efeitos

de turbuléncia. Portanto, os fluxos efetivo de quantidade de movimento, Tzﬁ, de energia, qiff, e

das espécies quimicas, J¢, podem ser escritos como uma combinacio entre o fluxo difusivo e o

k

fluxo turbulento, onde o sobrescrito “turb” representa o fluxo turbulento, conforme apresentado

abaixo.
eff turb
T, =T, + T} 3.9)

o = qp + P (3.10)

= Jan+IWY (3.11)
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Considerando os fluidos como Newtoniano e a hipétese da viscosidade turbulenta, os

fluxos efetivo podem ser escrito como,

T = g [Vvi + (Vi) (3.12)
Q" = -\ (3.13)
I = —DY5 1 Vyak (3.14)

onde 5T, X e D, representa a viscosidade efetiva, a condutividade térmica efetiva e a
difusividade efetiva do componente A para o B na késima fase, respectivamente. O sobrescrito

“tp” indica a transposta do vetor.

Essas propriedades efetivas, como ja explicadas anteriormente, podem ser combinadas

comao:
M= e (3.15)
PRI VD Vi (3.16)
Dipx = Dapx + DS, (3.17)

onde y; € a viscosidade dinamica, A\, € a condutividade térmica e D,p é a difusividade do
componente A para o B na késima fase, respectivamente. O ;{*"°, \iw'> ¢ DY representam
a viscosidade turbulenta, a condutividade térmica turbulenta e a difusividade turbulenta do

componente A para B na késima fase, respectivamente.

As trés primeiras propriedades fisicas (15, Ar € Dap ) podem ser calculadas através de
correlacdes ou encontradas em tabelas. As ultimas propriedades de dispersdo (ou turbulentas)
podem ser preditas usando um modelo de turbuléncia. Na sec¢ao 3.2.2.1 serd apresentada com

detalhes a modelagem das propriedades turbulentas através de modelos de turbuléncia.

3.2.2 Turbuléncia

A turbuléncia ocorre quando as for¢as de inércia no fluido tornam-se significativas em
comparacao com as forgas viscosas, e é caracterizada por um nimero de Reynolds elevado.
Para baixos nimeros de Reynolds, as forcas inerciais sio menores que as forcas viscosas, € a
ocorréncia natural das perturbagdes sdo dissipadas ao longo do fluxo e o 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 nimero de Reynolds, as forcas
inerciais sdo suficientemente grandes para amplificar as perturbacoes, e a transicdo para o regime
turbulento comeca a ocorrer (TU; YEOH; LIU, 2008).

A maior parte dos escoamentos encontrados na natureza e em aplicagdes praticas sao
turbulentos. Consequentemente, € muito importante compreender os mecanismos fisicos que

governam este tipo de fendmeno. Os escoamentos turbulentos sdo instdveis e contém flutuagdes
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que sdo dependentes do tempo e da posi¢do no espago. Entre as caracteristicas mais importantes
dos escoamentos turbulentos, destaca-se a multiplicidade de escalas que os caracterizam. As
maiores estruturas (baixas frequéncias), sdo controladas pela geometria que as geram, e as

menores estruturas (altas frequéncias) sao controladas pela viscosidade do fluido (NETO, 2004).

3.2.2.1 Modelos de turbuléncia

Para representar os efeitos da turbuléncia em escoamentos de uma forma aproximada,
uma grande variedade de modelos de turbuléncia foram desenvolvidos. Deve-se estar ciente do
fato de que ndo existe um modelo tnico de turbuléncia que pode prever com seguranca todos os
tipos de escoamentos turbulentos. Cada um dos modelos tem seus pontos fortes e fracos. Por
exemplo, se um modelo especifico funciona perfeitamente no caso associado de camadas limite,
ele pode falhar completamente para fluxos de separagdo. Assim, € importante sempre perguntar
se o modelo inclui todas as importantes caracteristicas do fluxo que estd sendo investigado. Outro
ponto que deve ser tido em consideragdo € o esforco computacional contra a precisdo requerida
do modelo utilizado em particular, isto €, que em muitos casos, um modelo de turbuléncia
numericamente mais leve pode prever algumas medidas globais com a mesma precisao que um
modelo mais complexo (BLAZEK, 2005).

A turbuléncia provoca no escoamento o aparecimento de turbilhdes ou redemoinhos
com uma ampla faixa de escalas de comprimento e de tempo que interagem de uma forma
dinamicamente complexo. Deste modo, nao € nenhuma surpresa que uma quantidade substancial
de esfor¢o de pesquisa € dedicado ao desenvolvimento de métodos numéricos para captar os
efeitos importantes devido a turbuléncia (VERSTEEG; MALALASEKERA, 2007).

De maneira geral, os modelos de turbuléncia podem ser agrupados em trés niveis:

e Equacdes médias de Reynolds (Reynolds-average Navier-Stokes — RANS);
e Simulacdo de grandes escalas (Large Eddy Simulation — LES);

e Simulacdo numérica direta (Direct Numerical Simulation — DNS).

As equacdes RANS sdo obtidas através de um conjunto de médias das equagOes de
Navier-Stokes e da continuidade. O elemento critico da modelagem RANS € a representacdo das
tensdes de Reynolds ou tensdes turbulentas que descrevem os efeitos das flutuagdes turbulentas

de pressao e velocidade.

No modelo LES, as grandes escalas de turbulhdes que contém energia sao calculadas
diretamente e para as pequenas escalas utilizam-se modelos de escalas de sub-malha. Neste caso,

a formulagdo € necessariamente transiente e tridimensional.

No modelo DNS, as equac¢des de Navier-Stokes tridimensionais e transientes sao resolvi-
das sem modelagem, com malhas muito refinadas com e passos de tempos bem pequenos, afim

de capturar toda a faixa de escalas turbulentas.
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Uma visao geral das classes de modelos de turbuléncia, que estdo classificados de acordo

com seu nivel decrescente de complexidade, € apresentado na Figura 13 abaixo.

Figura 13 — Hierarquia dos modelos de turbuléncia.

Nivel 0

Nivel 1

Nivel 2

[ RST ][ ARS ]

1* ordem

Nivel 3

(ko J[ 120 J[ 250 |

Fonte: Adaptado de Blazek (2005).

Uma vez que a turbuléncia é quantificada por um grande nimero de escalas temporais e
espaciais, as quais aumentam rapidamente com o numero de Reynolds, o DNS se torna invidvel
do ponto de vista pratico e as simulacdes RANS e LES tornam-se as melhores op¢des de predi¢do
numérica (WILCOX, 2004).

Um campo relativamente “novo” na pesquisa € a utilizacdo de um modelo hibrido
RANS/LES denominado Simulagdo dos Vértices Desprendidos (Detached Eddy Simulation —
DES), onde a técnica de simulag@o de grande escalas € usada em regides fora da camada limite e
dentro desta regido utiliza-se um modelo RANS (BLAZEK, 2005).

3.2.2.2 \Viscosidade turbulenta

O modelo Shear Stress Transport (SST) é composto pelos modelos de turbuléncia k-¢
e k-w. O modelo k-¢ ou também conhecido como k-¢ padrdo, ¢ um modelo de duas equagdes
amplamente difundido, sendo aplicado e validado para diversas aplica¢des industriais. O modelo
k-e€ foi proposto por Launder e Spalding (1972). Este modelo apresenta um bom equilibrio entre
precisao e robustez e € composto por duas equagdes diferenciais de transporte, sendo uma para
energia cinética turbulenta, £, e a outra para a taxa de dissipacao de energia cinética turbulenta, e.
(WILCOX, 2004).
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A principal caracteristica do modelo k-€ € a capacidade de descrever com precisdo o
escoamento nas regides de corrente livre. Matematicamente, o modelo k-¢ € expresso abaixo:
ki
turb
™ = Cupr (3.18)
k

C\, k e e representa a constante do modelo de turbuléncia, a energia cinética turbulenta e a taxa

de dissipacao da energia cinética turbulenta, respectivamente.

Como citado acima, hd a necessidade de duas equacdes de transporte para o k € ¢, as

quais sao apresentadas abaixo pelas Equacdes 3.19 e 3.20.

turb

(frpxkr) + V- {fk [ﬂkvkkk — (Mk + ad ) Vk?kl} =

Okel

9
ot

fi (P — prex + Poy) + T} (3.19)

9
ot

turb
(frprer) + V- {fk [Pkaﬂg — (,uk + at ) Vek]} =

Oke2

€ €
fkkf [Car (Py, + P) — Ceoprer] + T} (3.20)

Okel> Oke2, Ce1 € Ceo representam as constantes do modelo k-e. O termo Py, representa a produgado

de turbuléncia devido as forcas viscosas e gravitacionais. Py, e P, representam a produgao
A . ~ z . . . . k

de turbuléncia por convecgio térmica natural e os termos adicionais' Tk(j) e Tk(? representam

transferéncia entre as fases para k e e, respectivamente.

A producio de turbuléncia, P, pode ser descrita como:

2
Pk = ufgurbVVk . [Vvk + (Vvk)tp} — gv * Vi (3u}c“rbv - Vi + pkk‘k) (321)

Para escoamento incompressivel, V - v, € muito pequeno e o segundo termo do lado
direito da Equacdo 3.21 pode ser ignorado por ndo contribuir significativamente para a produgdo

de turbuléncia, isto €,

Py = 1"V - (Vv + (V)] (3.22)

Citados acima, os termos que estdo relacionados a produgdo de turbuléncia por convecgao

térmica natural, Py, e P, podem ser modelado como:

' Os termos T,g?) e T,g;) sdo omitidos pelo software ANSYS CFX, embora possam ser adicionados como termo

fonte de turbuléncia.
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turb

Py =t ibig - VT, (3.23)
PrSCy

Pgb = 03 - Inax (O, Pk’b) (324)

onde Sci"™, B e T}, representam o niimero de Schimdt turbulento, o coeficiente de expansdo

térmica e a temperatura da késima fase, respectivamente. C5 € o coeficiente de dissipagdo e tem

valor igual a 1.

O modelo k-w foi desenvolvido por Wilcox (1988), e nele foi sugerido a adi¢cdo do termo
w na equacao de transporte da energia cinética turbulenta. O w refere-se a taxa de dissipagdo de
energia por unidade de volume e tempo, podendo ser descrita também como “frequéncia média
turbulenta” (ANSYS, Inc., 2012a).

O modelo k-w apresenta varias vantagens em relacdo ao modelo k-e. Segundo Alho e

ITha (2006), as principais vantagens do modelo sdo:

e fornece predicOes bastante precisas do escoamento em camada limite bidimensional, tanto
em condicdes de gradientes de pressdo favoraveis e adversos;

e ndo requer formulacdes especificas para baixos nimeros de Reynolds, evitando, assim, a
utilizacdo de complexas fun¢des ndo-lineares de amortecimento requeridas pelo modelo
k-€ e por esta razdo € mais preciso e robusto;

e as equagOes de transporte do modelo podem ser integradas diretamente na sub-camada
laminar;

e formulacdes para baixos nimeros de Reynolds para o modelo k-¢ requerem uma resolucao
de elementos bem préxima a parede, enquanto que para o modelo k-w uma resolucao da

ordem de dez vezes mais distante que a exigida no modelo k-¢ ja é satisfatdria.

Como todo modelo de turbuléncia tem suas limita¢des, o modelo k-w apresenta algumas,
isto é, a sua principal limitagdo € relacionada a sua sensibilidade a variagdes nas condi¢des de
corrente livre. De acordo com Alho e Ilha (2006), pequenas alteracdes no valor de w nas condi¢des

de contorno de entrada, podem levar a variagdes significativas nos resultados simulados.

Portanto, o equacionamento do modelo k-w pode ser descrito abaixo:

k
= o (3.25)
Wk

Por se tratar também de um modelo de duas equacdes, hd a necessidade de duas equagdes
de transporte para resolver o modelo k-w, uma para a energia cinética turbulenta, k e outra para

a frequéncia turbulenta, w.
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turb

aat(fkpkzkk) + V- {fk: lpszkk?k - <Mkz + B ) Vk‘k]} =

Okwl
fx (P, — B prkiwr, + Prp) (3.26)

a ’uz:urb
ot (fepewr) + V- {fk [Pkawk - <Mk + ) Vwk] } =

O kw2

w
fi (aw’“Pk — Bput + wa) (3.27)

Ky,
onde 04,1, Okw2, B, B € o, representam as constantes do modelo k-w. Py, e P, representam a

producdo de turbuléncia por conveccao térmica natural.

O termo Py, da equagdo anterior, pode ser modelada utilizando a Equagdo 3.23 do

modelo k-¢. Por fim, o termo P,,;, pode ser expresso por,

Wi

Puy= %
b i

[(a + 1) C3max (P, 0) — Pre] (3.28)

Para suprir as deficiéncias ou as desvantagens dos modelos apresentados acima, Menter
(1994) desenvolveu um modelo de turbuléncia que consiste em um aperfeicoamento do modelo
Baseline k-w (BSL k-w), proposto pelo préprio autor. O modelo SST ndo consiste em um novo
modelo em si, mas sim em um modelo composto por dois conjunto de equacdes (NETO, 2004;
WILCOX, 2004).

O modelo SST permite um transporte adequado das tensdes cisalhantes, resultando assim,
em predi¢des acuradas da separac@o sob condi¢des de adversos gradientes de pressdes. Neste
modelo, as equagdes de transporte para o k-w sd@o mais utilizadas na regido proxima a parede,
enquanto as equagdes de transporte para k-e sdo mais adotadas na regido externa. A ponderacio
da contribuicdo de cada um dos dois modelos no modelo SST, € realizada por meio de uma
funcdo de mistura (blending function) (ALHO; ILHA, 2006).

Deste modo, o equacionamento do modelo SST € apresentado abaixo:

turb alpkkk
= 3.29
Hok max (ayw, SFy) (3.29)

onde o a; € a constante do modelo SST, o .S é uma medida invariante da taxa de deformacao e

F; é a funcao de mistura.

As constantes dos modelos de turbuléncia s@o apresentados a seguir pela Tabela 3.
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Tabela 3 — Tabela das constantes dos modelos de turbuléncia.

Modelo de turbuléncia Constante Valor

Cy 1,92
Ca 0,09
k-€ Co 1,44
Okel 1
Oke2 1,3
Q, 5/9
15} 0.075
k-w o4 0,09
Okwl 2
O kw2 2
SST Qq 5/9

Fonte: Elaborado pelo autor.

3.2.2.3 Condutividade térmica turbulenta

A partir da predicdo da viscosidade turbulenta e o conceito do nimero de Prandtl

turbulento, € possivel calcular a condutividade térmica turbulenta através da Equacgao 3.30:

turb

)\‘]cgurb — Mkur (330)
Prjv®

onde Prz‘“b representa nimero de Prandtl turbulento da késima fase, respectivamente.

3.2.2.4 Difusividade turbulenta

Andlogo a defini¢do da condutividade térmica turbulenta, a difusividade turbulenta pode
ser expressa a partir dos conceitos de viscosidade turbulenta e o conceito do nimero de Schmidt

turbulento,

turb

ptub = Fk__ 331
AB,k Sc};urb ( )

3.2.3 Transferéncia quantidade de movimento entre as fases

A transferéncia de quantidade de movimento entre as fases, My, ocorre devido a forcas
interfaciais agindo em cada fase, devido a interagdo com a outra fase. A forga total agindo sobre
a fase k (fase continua) devido a interacao com a fase j (fase dispersa) € denotada por My, e é

dada por:

ny
M, = > My, (3.32)
k#j
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Note que, as forgas entre as duas fases sdo iguais e opostas, de modo que a soma das

forcas de interface € zero:

k

A forc¢a de interface total agindo entre as duas fases pode se apresentar devido a vérios

efeitos fisicos independentes, tem-se:

My,; = My, + My, + M2 + MM + MP + Mg + ... (3.34)

onde My, My, Mi"P, MM, M} P e Mg representam a forga de interface devido ao arraste,
a forca de sustentagdo, a forca de lubrificacdo, a forca de massa virtual, a forca de dispersao

turbulenta e a forca de pressao dos sélidos, respectivamente.

Em escoamento multifisicos em pratos perfurados de coluna de destilagdo, a forca de
arraste destaca-se por possuir maior importancia nos fendmenos de transferéncia de quantidade
de movimento entre as fases em contato. Neste contexto, foi considerada apenas a forca de arraste
como transferéncia de quantidade de movimento entre as fases e a sua modelagem matemaética

serd detalhada a seguir.

A forca de arraste € a forca exercida pelo fluido sobre um corpo imerso ou pelo corpo
imerso sobre um fluido. De maneira geral, a Equacdo 3.36 € usada para modelar a forca de

arraste na interface agindo sobre a fase continua (k) devido a fase dispersa (j).

MP. = (v; — v) (3.35)

)

d) 4 : Lo A .
onde céj ¢ o coeficiente volumétrico de transferéncia de momento devido ao arraste e (v; — vy)

¢ a velocidade relativa do escoamento.

Nota-se que, c,(i) = cg? =0e c,(jjl-) = %). Assim, a soma sobre todas as fases de todos os

termos de transferéncia na interface é zero.

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

arraste adimensional, C'p, conforme apresentado abaixo:

D
Cp = - ; (3.36)
3Pk (Vi —Vj)" Ay

o termo D representa a magnitude da forga de arraste e A, ¢ a drea projetada por uma tnica

particula (fase dispersa) na dire¢ao do fluxo.

Assumindo neste estudo as bolhas como particulas esféricas, os coeficientes volumétricos

d

do escoamento e o volume de uma tnica particula, V),, sdo apresentados abaixo:

podem ser calculados analiticamente. A drea projetada por uma tnica particula na dire¢ao
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wd?

A, = —1 (3.37)
4
’/Td?

onde d; € o didmetro médio da fase dispersa.

O namero de particulas por unidade de volume, n,,, € dado por:

fi_ 64

P Vp 7rd§?

(3.39)

onde f; é a fracdo volumétrica da fase dispersa.

O arraste sofrido por uma particula, D,,, escoando em uma fase continua € dado por:

1
D, = iCDpkAp v — vi| (vj — Vi) (3.40)

Dessa forma, o arraste total por unidade de volume na fase continua pode ser expressa

por:

My = n,D, (3.41)

Substituindo as Equacdes 3.39 e 3.40 na Equacdo 3.41, tém-se uma nova expressao para

forca de arraste:

30

Mij = Zd—jfjpk |vj — vi| (Vvj — Vi) (3.42)

Comparando as Equacdes 3.35 e 3.42, o coeficiente volumétrico de transferéncia de

quantidade de movimento, pode ser expresso por,

o = i(jlffjpk Vi — Vi (3:43)

Afim de fechar a modelagem matematica da Equacdo 3.42, hd ainda a necessidade de
incluir um modelo que represente o coeficiente de arraste (Cp) no escoamento multifdsico.
Citado por Noriler (2007), o coeficiente de arraste depende do regime de escoamento e é fungdo
da intensidade do contato entre as fases continua e dispersa e se a fase discreta ¢ deformavel ou
nio. E possivel encontrar na literatura diversas correlagdes para o coeficiente de arraste (CLIFT;
GRACE; WEBER, 1978; ISHII; ZUBER, 1979; KRISHNA et al., 1999a) de acordo com a

particularidade de cada estudo.

No presente estudo, o modelo utilizado para o coeficiente de arraste foi a correlagdo

de Krishna et al. (1999a). Os autores propuseram uma correlagdo para estimar o coeficiente de



Capitulo 3. MODELAGEM MATEMATICA 71

arraste para escoamentos em regime de intenso borbulhamento, como ocorre nos escoamentos
em pratos perfurados de destilagc@o e colunas de borbulhamento. A correlagdo de Krishna et al.

(1999a) é expressa como,

4y — ps 1
Cp =L Pigg. . (3.44)
3 Pk |Vslip|

onde v, € a velocidade de deslizamento das bolhas e pode ser estimado a partir da velocidade
do fase dispersa e a fracdo volumétrica média da fase dispersa na regido de borbulhamento, ou

seja,

Us
Vslip = fT (3.45)
J

onde U, € a velocidade superficial da fase dispersa e f; é a fragdo volumétrica média da fase

dispersa.

A velocidade superficial da fase dispersa pode ser obtida através das expressodes abaixo:

Q;
= = 4
U, 1, (3.46)
ou, P
Uy, = — (3.47)

VPj
onde @);, F; e p; representam a vazio volumétrica, o fator de vazdo e a massa especifica da fase

dispersa, respectivamente. Ag é a area de borbulhamento.

Para a o célculo da fragdo volumétrica média da fase dispersa fJB , pode-se recorrer a

correlacdo de Bennett, Agrawal e Cook (1983), que pode ser expressa pela equagdo abaixo:

fF=1-f° (3.48)

onde,

0,91

75 = exp | —12,55 <US i ) (3.49)
Pk — Pj

Similar a correlagdo proposta por Bennett, Agrawal e Cook (1983), Colwell (1981)

propds uma correlacdo para se calcular a fracdo volumétrica média para a fase dispersa, que

além de incorporar as propriedades fisicas e condi¢cdes operacionais, leva em conta os efeitos

geométricos. Desta maneira a correlagdo pode ser descrita como:

fjczl_ ! 0,4 —0,25
v () TG

pk—pj ) gha

(3.50)
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onde h., Ay e Ap representam a altura de liquido claro, a drea total das perfuracdes e a drea de

borbulhamento, respectivamente.

Substituindo as Equacdes 3.44 e 3.45 na Equagdo 3.42, tém-se:

fil

i (3.51)

My; = fig (px — pj) [vj — Vil (v — Vi)

O modo como a Equacdo 3.51 € apresentada, implica em dificuldades numéricas devido
ao fato da possibilidade da fragdo volumétrica da fase dispersa ou continua ser zero ou muito
proxima de zero em algumas regides. Entretanto, a partir de manipulacdes algébricas, € possivel
eliminar este problema. Krishna et al. (1999a) sugere multiplicar a Equagdo 3.51 pela fracao
volumétrica da fase continua e dividir pela fracao volumétrica média da fase continua. A partir
dessas manipulagdes, obtém-se uma equagdo mais apropriada para a resolucao numérica. Logo,

a expressdo para transferéncia de quantidade de movimento entre as fases € disposta,

i

JEJ;i8
M;, = ==
S

kj i, (k= p5) [Vi = Vi| (vj — Vi) (3.52)

E vilido ressaltar, que a correlacdo de Krishna et al. (1999a) para coeficiente de arraste
elimina a dependéncia do didmetro de bolha, pois hd uma enorme dificuldade de se estimar com
precisdao um didmetro representativo da bolha tanto no escoamento em pratos perfurados de

coluna de destilacao, quanto devido a ndo esfericidade das bolhas formadas.

3.2.4 Transferéncia de calor entre as fases

A transferéncia de calor entre as fases ocorre devido ao ndo equilibrio térmico através da
interface das fases envolvidas. O calor total por unidade de volume transferido entre as fases,

Qg é dado por:

ny
Qv =) Qu (3.53)
k#j

Pode-se notar que, a transferéncia de calor entre as fases sao iguais e opostas, de modo

que a soma das taxas de calor na interface € zero:

Qe =-Qjr) = D Q=0 (3.54)
k:

A transferéncia de calor através de uma fronteira é geralmente descrita em termos de um
coeficiente de transferéncia global de calor, hy;, que corresponde a quantia de calor que atravessa

uma unidade de superficie por unidade de tempo por unidade de diferenca de temperatura entre
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as fases. Assim, a taxa de transferéncia de calor, Qy;, da fase dispersa para a fase continua, é

dada por:

Qrj = hijAj (T; — Ty) (3.55)

onde hy;, Ag; e (T; — T},) representam o coeficiente global de transferéncia de calor, a drea
(X3Pl

interfacial por unidade de volume e a diferenca de temperatura entre as dispersa, “;”, e continua,

“k”, respectivamente.

Andloga a transferéncia de quantidade de movimento, o coeficiente global de transferén-
cia de calor e area interfacial por unidade de volume, pode ser expressa através do coeficiente

. A h) oo
volumétrico de transferéncia de calor, c,(gj), isto é,

Qi = o (1) — T,) (3.56)

Pode-se definir o grupo adimensional, nimero de Nusselt, Nu, como (INCROPERA et
al., 2008):

_hd

N
S

(3.57)

Isolando o termo h da Equacgdo 3.57 e aplicando o conceito para um modelo de particula

esférica, tém-se:

. )\kNukj

a (3.58)

o

onde hy; € o coeficiente global de transferéncia calor, A, € a condutividade térmica da fase
continua, Nuy; € o nimero adimensional de Nusselt na interface e d; € o didmetro médio da fase

dispersa, d;.

Em um escoamento laminar em torno de uma particula esférica, a anélise tedrica mostra
que o numero de Nusselt € igual a 2. Para uma particula esférica em um fluido Newtoniano
incompressivel em movimento, o nimero de Nusselt € uma funcdo do nimero de Reynolds
da particula, Rey;, e do fluido circundante do nimero de Prandtl, Pr;; (BIRD; STEWART;
LIGHTFOQT, 2004). Na literatura, hd algumas correlagdes para o calculo do nimero de Nusselt

na interface:

e Regime laminar:
Nuy; = 2 (3.59)
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e Regime turbulento:

— Correlagdo de Ranz e Marshall (1952):

Nug; = 2 4 Rep;Pr)? (3.60)

para
0<Rey <200 e 0<Prj<250

— Correlagao de Hughmark (1967):

Nuy; = 2 + Re)7Pri™ (3.61)
para
0 < Rey; < 776,06 e 0 < Pr; <250
Nug; = 2 + Re)?Pr)™ (3.62)
para

776,06 <Rey; e 0 < Pr; < 250

Com,
vl ds
Rekj — M (3.63)
M
Pry, — Sl (3.64)
Ak

onde C'p;, € a capacidade calorifica, j;, € a viscosidade dindmica e \; € a condutividade térmica

da fase continua.

Para um modelo de particula esférica, a drea interfacial por unidade de volume entre uma

fase continua e uma dispersa, Ay;, pode ser expressa por:

(3.65)

onde f; e d; representam a fragdo volumétrica da fase dispersa e didmetro média de bolha,

respectivamente.

Anéloga a transferéncia de quantidade de movimento na interface, a determinagao ou
fixacdo de um didmetro médio de bolha que possa representar todo o escoamento do prato,
torna-se um problema muito grande para esses tipos de escoamento. Deste modo, Davidson,
Mech e Schuler (1960) propuseram uma correlagdo que estima o didmetro maximo de bolha de
uma dada condi¢@o operacional e geométrica para pratos perfurados. Essa correlagdo pode ser

descrita abaixo:

4 A 2
i = 1,237 Zg (USAZ) (3.66)
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onde d; q, € 0 didmetro maximo de bolha, p; € o pitch triangular dos orificios no prato perfurado
(ou arranjo dos orificios com espacamento triangular entres eles), g € o vetor de aceleracdo da
gravidade, U, € a velocidade superficial da fase dispersa, Ao € a drea de sec¢do transversal da

coluna de destilagdo e Ap € a drea de borbulhamento do prato.

Com um enfoque muito interessante no escoamento em pratos perfurados de coluna de
destilacdo, Hofhuis e Zuiderweg (1979) define o didmetro médio de Sauter da bolha como a
metade do didmetro maximo de bolha obtido pela Equacdo 3.66. Assim, a expressdo que define

o diametro médio de Sauter, fica:

_d
dy = =5 (3.67)

A partir da Equacdo 3.67, foi utilizado diametro de bolha para o célculo da 4rea interfacial

na transferéncia de calor entre as fases.

3.2.5 Transferéncia de massa entre as fases

Como visto anteriormente nas Equacdes 3.1, 3.2, 3.4 e 3.5, o termo que refere-se a taxa
liquida de massa por unidade de volume, I';;, que se desloca da fase continua, k, para a fase

dispersa, j, para um sistema multifdsico, pode ser escrita como:

nyf
T =S T (3.68)
k#j

onde I'y; € a fonte de massa por unidade de volume para o interior da fase continua £ devido a

transferéncia de massa na interface.

Note que, a transferéncia de massa entre as fases sdo iguais e opostas, de modo que a

soma das taxas de transferéncia de massa na interface é zero:

Ty =—Typ) = S T=0 (3.69)
k

Para reconhecer a direcdo do fendmeno de transferéncia de massa é conveniente expressar

I'y; como:

[y =Tf — T4 (3.70)

onde os termos ng e I‘;“k representam a taxa massica positiva por unidade de volume da fase
continua k para a fase dispersa j e da fase dispersa j para a fase continua k, respectivamente.

Esses termos também possuem a seguinte propriedade, F;rj >0e I‘jk > 0.

Para a transferéncia de massa através na interface, € conveniente expressar a taxa de

escoamento de massa por unidade de volume, em termos de fluxos massicos, ou seja,
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Ty = 1k Ag (3.71)

onde 11; € a taxa de escoamento de massa por unidade de drea interfacial da fase dispersa j para

a fase continua k e Ay; é a densidade de drea superficial entre as fases.

Os termos de fonte de massa que afetam a equagdo da continuidade, I';; sdo referidos
como fontes primdrias de massa. No entanto, pode ser observado claramente que, se a transferén-
cia de massa ocorre entre as fases, entdo essa transferéncia também induz fontes adicionais entre
todas as outras equacdes de transporte. Estas s@o referenciadas como fontes secundérias (ou
fluxos secunddrios) devido a transferéncia de massa. A forma padrao da fonte secunddaria para
uma varidvel transportada de uma fase dispersa j para uma fase continua &, pode ser expressa

pela Equacdo 3.72, onde o termo .Sy, 5, encontrado nas equagdes descritas anteriormente.

Suw =Y (Thyes = Tiier) (3.72)

j=1
onde ¢y, € ; representam as propriedades conservdveis entre as fases.

Segundo Noriler (2007), no processo de transferéncia de massa entre as fases em pratos
de coluna 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 vaporizacao se
equilibram. Porém, deve-se observar que a taxa liquida das propriedades devido a vaporizacao
e a condensacdo ndo se anula, pois, por exemplo, a entalpia de vaporizacdo e a entalpia de
condensacao 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 destilagdo, pode-se negligenciar esta transferéncia de energia devido a transferéncia de massa.

Como hipétese simplificadora neste estudo, negligencia-se o termo de transferéncia de
massa total entre as fases nas equagdes, assumindo-os como nulos. Esta hip6tese é fundamentada
no fato de que, além dos baixos gradientes de pressao e temperatura, € baixo também o gradiente

de fracdo mdéssica dos componentes nas fases ao longo de um prato de coluna de destilacao.

3.2.6 Transferéncia de espécies quimicas entre as fases

De maneira andloga de como foram tratados os termos de transferéncia de quantidade
de movimento e de calor entre as fases, nas secoes 3.2.3 e 3.2.4, respectivamente, o termo de
transferéncia de espécies quimicas entre as fases, Y 4 ;, € tratado nesta se¢do e pode ser expresso

como,

ny
Yar=> Yay (3.73)
k#j



Capitulo 3. MODELAGEM MATEMATICA 77

Nota-se que, a transferéncia de espécies quimicas entre as fases sdo iguais e opostas, de

modo que a soma das taxas de calor na interface é zero:

(Yari=-Yau) = D . Yar=0 (3.74)

Andloga aos termos de transferéncia entre as fases explicado anteriormente, a transferén-

cia de espécies quimicas na interface, Y 4 1, pode ser definido como:

Y ak; = ki Arior (Yars — Yar) (3.75)

onde K7 ; representa o coeficiente de transferéncia de espécies quimicas na fase continua k, Ay;
representa a drea interfacial, € y4 s € Y4 s Tepresentam as fragdes mdssicas do componente A

na interface com a fase dispersa j e no seio da fase continua k, respectivamente.

A for¢a motriz para que um componente A presente em uma fase continua k£ e em uma
fase dispersa 7, atravesse a interface entre essas duas fases, € a diferenga 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 fungio do
potencial quimico de A em ambas as fases. Segundo Poling, Prausnitz e O’connell (2000), o
potencial quimico de um componente pode estar relacionado diretamente com a concentracdo
deste componente em cada fase, € importante conhecer a concentracao do componente em ambas

as fases.

Existem diversas formas de se medir a concentragdo de um componente A em uma
mistura que o contém. Estas formas estao apresentadas nas Equagdes 3.76 a 3.78, conforme as

definicdes dadas a seguir:

pA,k = PMACA,k (376)
Cak

= : 3.77

T Ak C, (3.77)
PAk

Xy =122 (3.78)
Pk

onde PMy, pak, Pr» Cak, Crk, Xak € T4y representam o peso molecular do componente A, a
concentra¢do massica do componente A, a concentracdo massica total, a concentra¢do molar do
componente A, a concentragdo molar total, a fracdo massica do componente A e a fragao molar

do componente A da fase k, respectivamente.

A transferéncia do componente A da fase continua k para a fase dispersa j, 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 hipétese de que a camada limite de massa
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seja suficientemente pequena de modo que esta ndo exerce resisténcia a chegada do componente
A do seio da fase até a interface. Assumindo esta hip6tese para ambos os lados da interface,
entdo apenas o equilibrio de potenciais quimicos atuard no processo de transferéncia de espécies

quimicas.

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, o 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 continua k£ com o lado da fase dispersa j (ANSYS,
Inc., 2012a).

A seguir, serd apresentado o tratamento matematico para descrever o equilibrio de

potenciais e a resisténcia a transferéncia de espécies entre as fases.

3.2.6.1 Potenciais quimicos

Um sistema bifésico liquido/vapor, cuja fase continua € indicada pelo subscrito k e a fase
dispersa pelo subscrito j, que contenham um componente A e considerando-se a situagdo em
que o componente A estd em equilibrio entre as fases, entdo é possivel relacionar a concentragdo

do componente A em cada fase através da curva de equilibrio, ou seja,

Xap=[f(Xa,) (3.79)

A concentracdo de um componente A na fase j em fungdo da concentragdo do compo-
nente A na fase k, pode ser calculada de diversas formas. A mais comumente utilizada para
a transferéncia de massa em sistemas liquido-vapor é o procedimento gamma-phi (7 — ¢). O
procedimento € apresentado abaixo (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 2000; SMITH;
NESS; ABBOTT, 2007):

$A7k’}/APIXap i?tPOA = IA,j(bAP (380)

onde x4 € T4 ; sdo as fragdes molares do componente A na fase k e j, respectivamente. 74
é o coeficiente de atividade do componente A na fase continua, Py é a pressdo de vapor
do componente A na temperatura do sistema. ¢4 e ¢%* sdo os coeficientes de fugacidade do
componente A na fase dispersa na mistura e na saturacio, respectivamente. Po,4 € o fator de

Poynting e P € a pressdo do sistema.

Em sistemas a baixa pressdo (P < 5 atm), pode-se fazer as seguintes consideracdes:

e Fator de Poynting igual a 1;

e Razdo ¢4 /¢%" pode ser calculada, por exemplo, pela equagdo do virial;
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e O coeficiente de atividade, 4, pode der calculado através de modelos e/ou métodos como
Margules, Wilson, UNIQUAC, UNIFAC, NRTL, entre outros;
e A pressdo de vapor, Py*", depende da temperatura e pode ser calculada por equagdes,

como por exemplo, a equacao de Antoine.

As equagdes e modelos citados acima estdo amplamente discutidos na literatura (PO-
LING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 2000; KORETSKY, 2007; SMITH; NESS; ABBOTT,

2007). Deste modo, aplicando as consideragdes citadas acima, chega-se a seguinte expressao:

TapYaPYT O =z 0 j0a P (3.81)

Com base na Equacdo 3.81, algumas simplificagcdes podem ser aplicadas, tais como:
considerar a fase vapor como sendo uma mistura ideal (¢4 = ¢%* = 1) e se a fase liquida
se comportar como uma mistura liquida ideal (v4) = 1, pode-se dizer que nesta situagéo o

procedimento v — ¢ nos leva a lei de Raoult:

vap
P A

{L’A,kpxap = xA,jP = Ta; = TxA’k (382)

Observando a Equacgdo 3.82, ap6s a indicagdo da seta, nota-se que esta € uma expressao
linear de x4 ; como func@o de x 44, pois a pressdo de saturagdo, P;*", depende somente da
temperatura, e nao da concentragdo do componente A na fase k. Mas, como se sabe, a curva de
equilibrio ndo é linear. Porém, em situacdes nas quais um liquido puro de componente A, esta
em contato com uma fase dispersa (gds ou vapor) que contém o componente A, a Lei de Raoult

pode ser aplicada.

Ja na situacdo limite contrdria, onde um gas ou vapor puro de componente A estd em
contato com um liquido contendo o componente A, pode-se combinar a lei de Dalton com a lei

de Henry, chegando na seguinte expressao abaixo,

Hak
P

TA; = T Ak (3.83)

onde H 4 € a constante de Henry para o componente A na fase continua k.

3.2.6.2 Modelo de duas resisténcias

Em virtude da descontinuidade da concentracao no equilibrio de fases, conforme apre-
sentado na Figura 14, ndo € possivel tratar a transferéncia de massa multicomponente usando os
coeficientes globais de transferéncia de massa, € necessario, entdo, considerar um modelo de

duas resisténcias.

Assim, neste trabalho, a transferéncia do componente A da fase k para a fase j, ou

vice-versa, € tratada pela andlise do modelo de duas resisténcias. Deste modo, é necessario
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Figura 14 — Representacdo de transferéncia de massa entre as fases.

A

<

[

<

=

=

S

g Cak Cajs

o

i

Qn

[+

=)

3

2 Caks Ca,;
S}

Q

Fase k Interface Fase j

Fonte: Elaborado pelo autor.

considerar um modelo de duas resisténcias. Pode-se tratar a transferéncia de massa usando os
coeficientes de transferéncia de massa similar ao modelo de duas resisténcias utilizando em
transferéncia de calor, ou seja (BIRD; STEWART; LIGHTFOQT, 2004),

nakr = ki (Cars — Cag) (3.84)

naj=kj(Cajs — Cay) (3.85)

onde 714 ; € o fluxo molar do componente A para o seio da fase k a partir da interface e n4 ; é
o fluxo molar do componente A para o seio da fase j a partir da interface. Os termos Cy i5 €
(4, ;s representam as concentragdes molares do componente A nas interfaces das fases & e j,
respectivamente. Os termos £, e k7 s@o os coeficiente de transferéncia de massa nas fases & e j,
respectivamente. Os termos C'y ,, € C4 ; representam as concentra¢cdes molares do componente

A no seio das fases k e j, respectivamente.

Multiplicando-se as Equacdes 3.84 e 3.85 pelo massa molecular do componente A,

chega-se as equacdes em termos dos fluxos de massa:

mag = ki (Paks — Pak) (3.86)

ma; = kj(pajs — pa;) (3.87)

onde m 4 1, € m 4 ; representam o fluxo massico do componente A do seio da fase k até a interface
e fluxo massico do componente A do seio da fase j até a interface, respectivamente. O termos
PAks € PA,js SA0 a concentracdes massicas do componente A na fase £ e na fase j na interface,

respectivamente.

Para eliminar os valores desconhecidos da interface, as Equacdes 3.84 a 3.87 devem ser

complementadas pelas relacdes de equilibrio entre C4 ;s € Cy4 js, € entre py s € pa ;. E mais
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conveniente expressar matematicamente e fisicamente essas relacdes utilizando uma constante
de proporcionalidade que representa a razdo de equilibrio das concentracdes molares. Assim, a

constante de proporcionalidade pode ser expressa como:

CA,js - KCCA,ks = PAjs = chA,ks (388)

onde K¢ € a constante de proporcionalidade.

De acordo com a restricao do balanco de massa na interface,

may +ma; =0 (3.89)
tém-se:
PAjs kipax + k5pa;
_— = s = 3-90
Ke PR T TRk f kg (3:50)

Para eliminar os valores da interface, presentes nas Equacdes 3.84 a 3.87, pode-se utilizar
a Equacdo 3.90, de forma a expressar as taxas massicas interfaciais em termos das concentragdes

madssicas dos seios das fases, conforme apresentado nas equacdes abaixo:

magr =—ma; = Kg; (Kpar — paj) (3.91)
1 _1 K
Mook R

(3.92)

Desta maneira, pode-se calcular a taxa de transferéncia de espécies quimicas do compo-

nente A que cruza a interface, a partir da equagdo abaixo,

YA,kj = _YA,jk = ngAkj (KCPA,k - PA,j) (3.93)

Como explicado anteriormente, o termo K¢, tratado aqui como uma constante de pro-
porcionalidade ¢ uma medida conveniente da tendéncia de uma espécie quimica se separar ou
dividir preferencialmente entre as fases liquida e vapor. Ela é também conhecida como constante
termodinamica ou “razdo de equilibrio” nos calculos termodinamicos de equilibrio liquido-vapor.
Esta constante de equilibrio, conforme apresentado nas equagdes acima, pode ser definida tam-
bém, para uma espécie A, como a razdo entre as fragcdes molares do componente A nas fases j e
k (SMITH; NESS; ABBOTT, 2007). Este termo pode ser obtido, dentre outras formas, a partir
de equacdes cldssicas de equilibrio, tais como: lei de Raoult, lei de Raoult modificada, lei de
Henry, procedimento ¢ — ¢, procedimento v — ¢, entre outros, lembrando que as leis citadas

anteriormente possuem restricdes as quais podem ser utilizadas.
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Como adotado nesse trabalho, a constante termodinamica foi calculada empregando o
procedimento v — ¢, isto é (SMITH; NESS; ABBOTT, 2007),

o AP
oalP

onde v4, Py, ¢4 e P representam o coeficiente de atividade na fase liquida, a pressdo de vapor,

(3.94)

o coeficiente de fugacidade na fase vapor do componente A e a pressdo total, respectivamente.

O coeficientes de atividades sdo dependentes da composi¢do da fase liquida e eles
podem ser calculados por diversos modelos existes na literatura, dependendo apenas da sua
particularidade. Desta forma, o modelo utilizado neste trabalho para o sistema etanol-dgua foi o
modelo de Wilson para o coeficiente de atividade. Segundo Wankat (2012), a equacdo de Wilson
consegue representar matematicamente os fendmenos de nao idealidade de dlcoois com baixo

peso molecular. Portanto, o modelo de Wilson para um mistura bindrio pode ser expresso como:

AAB ABA )
) _ A _ 3.95
n(va) n(ra+zpAap) + 5 (xA—I—xBAAB g+ waApa (39
AAB ABA
o Ao = - ) 6%
n (vp) n(¢p +2ahpa) — 24 ra+xpAap T+ TalBa (390

onde v4, VB, T4 € xp representam os coeficientes de atividade da fase liquida e as fragdes

molares dos componentes A e B, respectivamente.

Os termos A 45 e Ap4 representam os pardmetros de Wilson e podem ser relacionados

aos parametros moleculares da seguinte maneira (KORETSKY, 2007):

vp AAB
Aagp = -2 _2AB .
AB = P ( RT) (3.97)
VA ABa
Apg = -2 _2bA .
BA= o &P ( RT) (3.98)

onde v4 e vg s30 os volumes molares dos componentes A e B. Ayp € Ag4 sdo parimetros
experimentais de interagdo molecular dos componentes A e B, nas quais sdo relativamente

independente da temperatura e podem ser encontrados tabelados na literatura.

A pressdo de vapor, Py, pode ser calculada a seguir através do modelo de Antoine
(SMITH; NESS; ABBOTT, 2007):

Ba
In(PY*P) = Ay — —2 3.99
Il( A ) A Tk+CA ( )
B
In (PyP) = Ap b (3.100)
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onde A, B e (' sdo as constantes do modelo de Antoine para os componentes A e B e eles podem

ser encontrados tabelados na literatura. T}, € a temperatura da fase k.

Considerando a fase vapor ideal (a baixas pressoes), o coeficiente de fugacidade para os

componentes € 1, isto é, o4 = ¢p = 1.

Os coeficientes de transferéncia de massa (kj e £j) podem ser calculados conforme
algumas correlagdes apresentadas na literatura. De acordo com Zanutto (2015), foram testados
trés modelos de coeficientes de transferéncia de massa, tais quais, o modelo de Higbie, o modelo
SRS (Surface-Renewal-Stretch) e o modelo de Zuiderweg. No presente trabalho, foi adotado
o modelo de Higbie para representar os coeficientes de transferéncia de massa. O motivo pela
escolha do modelo estd explicito pelos seguintes argumentos:

...a utilizacdo da correlacdo de Zuiderweg (1982) para sistemas aquosos, o
qual situa-se este estudo, tende a predizer baixos valores de efici€ncias de
ponto, fornecendo valores de aproximadamente 40%. Uma explicacdo para essa
discrepancia estd no fato de Zuiderweg ter utilizado como base para o estudo
um conjunto de dados fornecidos pela organizagdo FRI (Fractionation Research
Inc.). Assim, o autor efetuou o estudo totalmente direcionado e validado para
dados da FRI, ou seja, para colunas de destilacdo que operam na separacio de
hidrocarbonetos, os quais, em sua vasta faixa, podem diferenciar em muito suas
propriedades fisicas e quimicas em relacéio a outros sistemas. Os modelos de
Higbie e SRS 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 simula¢des em relacao ao didmetro de bolha
diminuiu. Este fato é devido ao modelo SRS ser independente do didmetro
de bolha, enquanto o modelo de Higbie é dependente do didmetro de bolha.
Ou seja, se estiverem envolvidos sistemas nos quais o didmetro de bolha é um
fator importante, por exemplo, quando ocorre coalescéncia de bolhas, grande
varia¢do no didmetro de bolhas ou altos valores desta propriedade, o 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 préximos do experimental do que o modelo de Higbie (ZANUTTO, 2015,
p. 186).

A teoria de penetracdo de Higbie vem sendo amplamente utilizada para simular a
transferéncia de massa gés-liquido em pratos de destilacdo. O modelo de Higbie assume que a
composi¢ao do filme ndo permanece estagnada como no modelo de filme. O tempo de exposi¢do
€ determinado pelas propriedades hidrodindmicas do sistema e € o tinico parametro requerido
para contabilizar os efeitos hidrodindmicos no coeficiente de transferéncia de massa. Durante
este breve periodo, o elemento de liquido absorve a mesma quantidade de gas por unidade de
drea que absorveria se estivesse estagnado e infinitamente profundo (RAHIMI et al., 2006).
Higbie (1935) deduziu que, em uma média temporal, os coeficientes de transferéncia de massa

para k e o j, pode ser expressa como,

D

3.101
v ( )
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Dag

3.102
3 (3.102)

k=2

onde Dap e Dap ; sdo as difusividades dos componentes A e B das fases k e j, 7 € a constante
pi (7 ~ 3, 1415), e 0 e 0, representam o tempo de contato na regido de dispersao (froth region)

para as fases k e j.

O tempo de contato para ambas as fases podem ser definidas como,

0, = i (3.103)
Vslip
d;
g, = & (3.104)
Vp

onde v;, € a velocidade da fase dispersa j nas perfuracdes do prato de destilagao.

Para fechar a modelagem da equaciao de transferéncia de espécies quimicas entre as fases,
a drea interfacial, Ay;, da Equagdo 3.93, pode ser calculada utilizando as Equagdes 3.65 a 3.67,

conforme apresentando anteriormente.

3.3 Sintese da modelagem matematica

De acordo as informacdes dispostas anteriormente, podem-se descrever as equagdes de
conservacgio que representam o escoamento liquido-gds ou liquido-vapor? em pratos perfurados

de destilacdo.

Desta forma, descreve-se a seguir a modelagem matematica aplicada no presente trabalho
para um sistema isotérmico (sec¢do 3.3.1) e para um sistema nao isotérmico com transferéncia de
espécies quimicas (sec¢do 3.3.2) para representar o escoamento em um prato perfurado de coluna

(13 2

de destilag@o. Os subscritos “a’”” e “8” representam as fases liquida e gas/vapor, respectivamente.

3.3.1 Modelagem matematica aplicada no sistema liquido-gas (agua-ar)
em pratos perfurados

Na modelagem matematica aplicada para o escoamento isotérmico, foram assumidas as

seguintes hip6teses simplificadoras:

e Modelo multifdsico heterogéneo;
e Abordagem Euleriana-Euleriana;

e Escoamento isotérmico e sem transferéncia de espécies quimicas;

Uma forma de padronizar e diferenciar os escoamentos multifisicos para os sistemas dgua-ar e etanol-dgua, foi
adotar a nomenclatura liquido-gés para o sistema que ndo ocorre a mudanca de fase (dgua-ar) e liquido-vapor
para o sistema que ocorre mudanga de fase (etanol-dgua).
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e Sistema dgua-ar a 1 atm e 25 °C;

e Fase liquida (componente dgua, subscrito “a’”’) € a fase continua e a fase gasosa (compo-
nente ar, subscrito “”) é a fase dispersa;

e Viscosidade turbulenta foi modelada apenas para a fase liquida, utilizando o modelo de
turbuléncia SST, pois a turbuléncia na fase liquida € mais vigorosa do que na fase gasosa,
onde os efeitos de turbuléncia sdo transferidos para fase gis através da transferéncia de
quantidade de movimento entre as fases;

e Forca de arraste é predominante em relacao as outras forcas interfaciais em pratos perfura-

dos de destilacdo.
Portanto, a seguir, descreve-se o modelo matemético aplicado no presente trabalho para
representacdo do escoamento isotérmico liquido-gas em um pratos perfurados de coluna de

destilagdo:

e Equacgdes de conservagdo da massa:

0
a (fapa) +V- (fapava) =0 (3.105)
0
5 (fspg) +V - (fapsvs) =0 (3.106)

e Equacgdes de conservagdo da quantidade de movimento;

0
It (fapava) + V- {fapavava — faplh [Vva + (Vva)tp}} —
~fa VD' + fapag + Mgy (3.107)

0
o (fspsvs) + V- {fﬁpﬁvﬂvﬁ — faugp [VVﬁ + (VVB)“’” =
—f3Vp+ fapsg + M5, (3.108)

— Viscosidade efetiva da fase liquida, p°f:

eff alpaka
= Uy 3.109
Hoc = Hoc max (Wwe, S F) ( )
— Pressdo modificada, p':
2
p/ =D + *paka (3110)

3

— Transferéncia de quantidade de movimento entre as fases liquida e gasosa devido a

forga de arraste, MP:

- 2

D _ D _ Jaf58
Maﬁ—_Mﬁa— 7

(= ) IV = Vel (v = va) |22

s

(3.111)
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As Equacgdes 3.105 a 3.111 descrevem o escoamento isotérmico liquido-gas para o
sistema dgua-ar utilizado no presente trabalho. Uma maneira de diferenciar o presente trabalho do
que ja tem desenvolvido recentemente, foi verificar e quantificar através dos dados experimentais
de Solari e Bell (1986), a influéncia do downcomer de entrada na hidrodindmica do prato
perfurado. Assim, validada a modelagem matematica para o escoamento isotérmico, foi modelado
e simulado um sistema ndo isotérmico liquido-vapor com transferéncia de espécies quimicas

para o sistema etanol-dgua.

3.3.2 Modelagem matematica aplicada no sistema liquido-vapor (mis-
tura etanol-agua) em pratos perfurados

Andloga ao modelo isotérmico apresentado acima, um outro estudo numérico realizado
no presente trabalho foi a modelagem matematica e simula¢do de um escoamento nao isotérmico
com transferéncia de espécies quimica para um sistema etanol-dgua, na qual foram assumidas as

seguintes hipdteses simplificadoras para o modelo, como descrito abaixo:

e Modelo multifdsico heterogéneo;

e Abordagem Euleriana-Euleriana;

e Escoamento ndo isotérmico e com transferéncia de espécies quimicas;

e Sistema etanol-dgua a 1 atm;

e Fase liquida (mistura liquida etanol-dgua, subscrito “a””) € a fase continua e a fase vapor
(mistura vapor etanol-agua, subscrito “3”) € a fase dispersa;

e Viscosidade turbulenta foi modelada apenas para a fase liquida, utilizando o modelo de
turbuléncia SST, pois turbuléncia na fase liquida € mais vigorosas do que na fase vapor,
onde os efeitos de turbuléncia sdo transferidos para fase vapor através da transferéncia de
quantidade de movimento entre as fases;

e Forca de arraste é predominante em relacao as outras forcas interfaciais em pratos perfura-
dos de destilagao;

e Correlacdo de Ranz e Marshall (1952) foi adotada para representar a transferéncia de calor
entre as fases;

e Transferéncia de espécies quimicas foi utilizando a teoria de penetracao de Higbie (1935)

e o procedimento v — ¢, tratando a fase vapor como ideal.

Portanto, a seguir, descreve-se o modelo matematico aplicado no presente trabalho
para representacdo do escoamento ndo isotérmico liquido-vapor com transferéncia de espécies

quimicas em um pratos perfurados de coluna de destilagdo:

e Equacdes de conservagdo da massa:

0
a (fapa) +V- (fapava) =0 (3112)
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0
! (faps) +V - (fapsvs) =0 (3.113)

e Equacdes de conservagdo da quantidade de movimento;

0
& (fa,OaVa) + V- {fapaVaVa - faﬂzﬂ [vva + (vva)tp}} -
~faVP + fapag + Mgy (3.114)

0
5 fepsvs) + V- {Fsp5v5vs — Faps |Vvs + (Vvp)P|} =
—fsVp + fopsg + Mg, (3.115)

— Viscosidade efetiva da fase liquida, p°f:

eff alpaka
-, 3.116
Moo = Ha + max (W, S F) ( )
— Pressdo modificada, p':
2
P =p+ Zpaka (3.117)

3
— Transferéncia de quantidade de movimento entre as fases liquida e gasosa devido a

forca de arraste, M”:

2

Jafs8 f
M = =M, = 255 (pa = pa) [Vs = Val (v = Va) | (3.118)
e Equacdes de conservacgdo de energia;
0 eff
o7 Fapahia) + V- (fapaVaha = X VTL) = Qug (3.119)
0
o Jorshs) +V - (fapsvshs = fsAsVTs) = Qpa (3.120)
— Condutividade térmica efetiva da fase liquida, )\Zﬁ:
Iuturb
A=\, + S (3.121)
— Transferéncia de calor entre as fases liquida e vapor, Q:
Qus = —Qpa = hapAas (T — T,) (3.122)
e Equacdes de conservagdo de espécies quimicas;
0 eff
& (fapayA,oz) + V. (fapavayA,a - fapaDAB@vyA,a) = YA,a,B (3123)
0
(fopsyas) +V - (fspsveyas — forsDansVyas) = Yapa (3.124)

ot
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— Difusividade efetiva da fase liquida, DjﬁBﬂ:

turb

DYy = Dapa (3.125)

+ o
turb
Sc,,

— Transferéncia de espécies quimicas do componente A entre as fases liquida e vapor,

YAZ
Yaas = —Yaga = KigAas (Kpaa — pag) (3.126)
e yaly”
K° = (3.127)
ool

As Equacdes 3.112 a 3.127 descrevem o escoamento ndo isotérmico liquido-vapor para
o sistema etanol-dgua utilizado no presente trabalho. O estudo proposto neste presente trabalho,
utilizando o sistema etanol-dgua, foi verificar a influéncia da velocidade de vapor na entrada dos

orificios sobre o escoamento no prato.
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4 METODOLOGIA NUMERICA

Neste capitulo sao apresentados os recursos utilizados e as etapas envolvidas nas simula-
¢oes do prato perfurado de destilacdo através das técnicas da Fluidodinamica Computacional
(CFD). Essas etapas podem ser divididas em 3 grupos (TU; YEOH; LIU, 2008):

e Pré-processamento;
e Processamento (ou solver);

e Pds-processamento.

Uma maneira de representar as etapas citadas acima, encontra-se na Figura 15, cuja a

mesma ilustra os passos para se realizar uma simulagcdo em CFD.

Figura 15 — Etapas comumente percorridas durante a simulag¢do de CFD.

Criacdo da Construgao iodelage

Pré-processamento : ) / o
P geometria —  damalha @ S condlioes

Solugdo das

Processamento ~
eﬁuaioes
) Visualizag¢ao
Pos-processamento dos .

Fonte: Elaborado pelo autor.

Deste modo, as etapas apresentadas acima para os modelos isotérmico e ndo isotérmico
serdo detalhados nas secdes seguintes. O pacote comercial da ANSYS, Inc. versdo 14.5 foi

utilizado na metodologia.

4.1 Pré-processamentos dos modelos

O pré-processamento € a primeira etapa na qual se inicia um estudo de CFD. Essa
etapa consiste em definir o volume de controle do sistema em estudo e os fendmenos de
transporte envolvidos no mesmo, sendo composta pela constru¢do do dominio computacional,
pela constru¢do da malha numérica, definicdo das condi¢des de contorno e dos fendmenos
envolvidos, e escolha dos procedimentos numéricos a serem utilizados ao longo das simulacdes
(TU; YEOH; LIU, 2008).
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4.1.1 Dominio computacional

O software Design Modeler do pacote comercial da ANSYS, Inc. foi utilizado para criar
o dominio computacional de interesse. As caracteristicas geométricas do prato perfurado foram
baseadas no trabalho experimental de Solari e Bell (1986). A Figura 16 e a Tabela 4 apresentam

as dimensdes e as caracteristicas geométricas do prato perfurado, respectivamente.

Figura 16 — Dimensdes do estdgio simulado baseado no trabalho de Solari e Bell (1986): (a)
dominio computacional e (b) detalhes geométricos.

(a) (b)
hp
hzn¢ e e e e e e __] hw
l de ‘ l’/‘b
/L hdc
0 0.500 1.000 (m) Dp hout

0250 0.750

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 4 — Caracteristicas geométricas do prato perfurado utilizado nas simulacdes.

Descricao das caracteristicas geométricas Simbolo  Valor Unidades
Diametro do prato perfurado D, 1,213 m
Espacamento do prato perfurado hy 0,61 m
Comprimento da represa lw 0,925 m
Altura da represa hoy 0,05 m
Altura do downcomer hge 0,572 m
Comprimento do downcomer lge 0,21415 m
Comprimento dos orificios ly 0,01126 m
Distancia entre os orificios (pitch triangular) Dy 0,05 m
Altura de entrada e de saida de liquido hin, € howe 0,038 m
Numero de orificios N, 347 m
Comprimento da regido de borbulhamento Ly 0,7847 m
Area de borbulhamento (sob a area total do prato) %NAp 76 -
Area dos orificios (sob a drea de borbulhamento) %A, 5 -

Fonte: Elaborado pelo autor.
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A fim de se buscar um melhor entendimento nos padrdes de fluxo de entrada de liquido
no prato, foi proposto no presente trabalho um estudo para o escoamento isotérmico (ar-dgua) a
inclusdo do downcomer de entrada de liquido no dominio computacional. Esta proposta teve
como intuito de observar a influéncia da entrada de liquido préxima a regidao de borbulhamento.
A Figura 17 apresenta os dominios computacionais utilizados na proposta. Para apresentar mais
detalhes das geometrias utilizadas, foi feito um corte simétrico no dominio computacional em
x = 0 m no plano-YZ. A origem dos dominios (representada pelo simbolo *) esta situada nas

coordenadas (0; 0; 0), isto é, no centro da base do prato perfurado.

Figura 17 — Dominios computacionais utilizados na simulag@o para o escoamento isotérmico:
(a) sem o downcomer de entrada e (b) com o downcomer de entrada.

(a) (b)

Dbt

1.000 {m) 0.500 1.000 {m)

0.250 0.750 0.250 0.750

Fonte: Elaborado pelo autor.

As perfuracdes do dominio computacional foram consideradas a forma quadrada ao
invés da forma circular como utilizado por Solari e Bell (1986). Essa consideracao foi feita em
busca de se obter uma malha numérica com elementos que atendam a qualidade da mesma. Para
garantir a mesma drea de cada perfuracio, igualou-se a drea de um orificio circular com a drea

de um orificio quadrado obtendo assim, o comprimento da aresta do orificio quadrado (/).

E vélido ressaltar, que foi considerado o dominio computacional completo na simulac¢io
do estdgio. O uso da hipétese de simetria deve ser usada com cautela, pois os escoamentos
multifdsicos e turbulentos sdo naturalmente transientes e nem sempre se comportam de forma

constante e simétrica em um dado dominio.
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4.1.2 Malha numérica

Ap6s definido o dominio computacional, partiu-se para a construcdo das malhas com-
putacionais utilizando o software Meshing do pacote comercial da ANSYS, Inc. A etapa de
construcao da malha numérica é extremamente importante durante um experimento numérico
utilizando as técnicas de CFD. A sua importancia estd no fato de que a qualidade da malha
gerada estd relacionada a estabilidade e a qualidade dos resultados que serdo obtidos. A Figura

18 apresenta a estrutura dos blocos adotada para a constru¢do da malha numérica.

Figura 18 — Estrutura dos blocos do dominio computacional para a criacdo da malha numérica:
(a) sem o downcomer de entrada e (b) com o downcomer de entrada.

(b)

(a)

0 0.450 0.900 (m) 0 0.450 0.900 (m)
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Para facilitar a constru¢do da malha numérica, dividiu-se a geometria em diferentes
blocos. Essa estratégia utilizada na divisdo do dominio computacional em vérios blocos consiste
na necessidade de se obter uma malha com maior grau de refinamento em regides de maior
interesse. Na Figura 18, itens a e b, os blocos B1, B6, B15, B16 e B22 possuem altura de 3,8
cm, os blocos B2, B7, B14 e B17 possuem altura de 1,2 cm, os blocos B3, B4, B§, B9, B12,
B13, B18 e B19 possuem altura de 12,5 cm, os blocos B10, B11 e B20 possuem altura de 31 cm
e o0 bloco B21 altura de 5 cm. Os blocos mais préximos a base do prato perfurado receberam
um maior grau de refinamento por estarem nas regides de intenso borbulhamento e também de

grande interesse de andlise.

O teste de sensibilidade de malha foi realizado na geometria que nio possui o downcomer
de entrada. Esta escolha teve como intuito de caracterizar um tamanho médio dos elementos em
cada bloco e ndo a analise do escoamento. Caracterizado assim um tamanho médio, torna-se

possivel otimizar regides de interesse do dominio computacional.
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Dessa maneira, as exigéncias de critério de qualidade de uma malha deve-se passar
por dois momentos durante um estudo em CFD: na sua qualidade dos elementos da malha e
no teste de sensibilidade dos resultados fornecidos pela malha construida. A Figura 19 ilustra
as trés malhas numéricas utilizadas neste estudo. As malhas construidas sdo formadas por
elementos hexaédricos (sendo a maioria deles) e por elementos prismas triangulares com seus

nds concidentes.

Em relacdo a qualidade dos elementos da malha, os critérios como aspect ratio, element
quality e skewness devem ser atendidos no seu intervalo valido. De acordo com ANSY'S, Inc.
(2012b), os critérios podem ser definidos como: o aspect ratio € baseado em uma relagdo das
arestas dos elementos criados, podendo assumir valores aceitdveis entre 1 até 25, onde o valor
igual a 1 é considerado como ideal; o element quality € baseado na razdo do volume para o
comprimento da aresta de um dado elemento. Um valor igual a 1 deste critério indica um cubo
perfeito e um valor de zero indica que o elemento possui volume igual a zero ou um volume
negativo, portanto, quanto mais proximo de 1 estiver este parametro, maior serd a qualidade do
elemento; e por fim, o skewness determina o quao perto do ideal (equildtero ou equiangulo) uma

A X3

face ou uma célula estd. O termo skewness pode ser traduzido inglés “assimetria” e, deste modo,
quanto mais proximo de zero for este valor, melhor a qualidade da face ou uma célula perfeita. A
Tabela 5 apresenta as caracteristicas relacionadas a qualidade das malhas utilizadas na simulacao

do escoamento isotérmico (dgua-ar).

Tabela 5 — Qualidade das malhas utilizadas no teste de sensibilidade dos resultados.

Informacoes Malha
1 2 3
Elementos 320.487 1.370.725 3.366.553
Noés 330.908 1.394.412  3.426.882
Qualidade dos elementos Intervalo de validacao 1 Mglha 3
Minimo 1,006 1,007 1,010
Aspect ratio Maximo 9,722 12,258 19,050
Médio 1,879 2,634 2,878
Minimo 0,220 0,184 0,107
Element quality Maximo 0,999 0,999 0,999
Médio 0,817 0,621 0,547
Minimo 1,30x1072  7,99x107° 1,30x10~19
Skewness Maiximo 5,80x107!1 537x107t 6,45%x107!
Médio 7,61x1072 520x1072 3,90x1072

Fonte: Elaborado pelo autor.

De acordo com a Tabela 5, fica evidente o aumento de elementos € de nds das malhas. Se
compararmos a propor¢ao da quantidade de elementos, da malha 1 para a malha 2 houve um

aumento de 4,35 vezes e da malha de 1 para a malha 3 houve um aumento de 10,69 vezes.
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Esse aumento foi devido ao fator de refinamento do método utilizado GCI para determinar
a incerteza da malha. Ainda na Tabela 5, foi possivel observar um decaimento dos aspectos de
qualidade da malha de acordo com aumento do refino das malhas. Como apresentado na Figura
18, os blocos B10, B11 e B20 estao situados em uma regidao que hd somente a fase gasosa e por

isso o nimero de camadas de elementos foi menor, proporcionando elementos mais “finos”.

No que se refere ao teste de sensibilidade dos resultados de uma malha, foi utilizado
o método GCI (do inglés Grid Convergence Index) proposto por Roache (1994). Este método
consiste na andlise de duas ou mais malhas, geralmente utilizam-se trés malhas, obedecendo um
critério para o grau refino dos elementos entre as malhas, quantificando sua incerteza numérica.
Uma das maiores vantagens deste método € que ele permite que o usudrio possa quantificar a
incerteza numérica em um volume, em um plano e/ou em um ponto no dominio computacional,
verificando assim, regides na qual hd ou ndo a necessidade mais refino da malha. Este método
pode ser visto com mais detalhes em NASA (2008) e Celik et al. (2008).

A metodologia GCI € baseada na teoria generalizada da extrapolacdo de Richardson,
que envolve a comparacao entre a solugdo discreta em dois espagcamentos diferentes de malha

numérica. No Anexo A € apresentado com mais detalhes o procedimento GCI.

De acordo com o procedimento GCI, para determinar a razio de refinamento () € preciso
definir um tamanho representativo dos elementos (h) em cada malha. Portanto, para se obter

essas razdes de refinamento recorre-se a equacgio a seguir:

h :
r = grossewra (4.1)

hrefinada
Como a simula¢@o do presente trabalho € tridimensional, uma estimativa para calcular

um tamanho representativo dos elementos pode € calculado como:

_ [ 3 (AVi)] - (4.2)

onde N e AV, representam o nimero total de elementos e a somatdria de cada volume 7 dos

elementos da malha, respectivamente.

No presente estudo, foi utilizado um fator de seguranca (F.. = 1,25). De acordo com
NASA (2008), este valor de 1,25 é um valor muito seguro e de grande confiabilidade quando
se analisa 3 ou mais malhas. Na Tabela 6 sdo apresentadas as informacdes para o célculo do

procedimento GCI para as malhas trés malhas construidas.

De acordo com os dados da Tabela 6, as razdes refinamento das malhas foram acima de

1,3 conforme sugerido por Celik et al. (2008).
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Tabela 6 — Informacdes das malhas numéricas para o procedimento GCI.

Malhas Malhal Malha2 Malha3
h (mm) 13,01 8,01 5,94
r 1,62 1,35

Fonte: Elaborado pelo autor.

4.1.3 Configuracdes das simulacdes

Nesta etapa, o software CFX-Pre do pacote comercial da ANSYS, Inc. foi utilizado
para detalhar e especificar as condi¢des envolvidas na simulacdo de interesse, isto €, informar o
regime de trabalho (transiente ou estaciondrio), os fluidos e/ou s6lidos envolvidos, as condi¢cdes
de contorno e de inicializa¢do da simulacdo, modelos matematicos, esquemas de interpolagao,
critérios de convergéncia, entre outras opgdes. E importante ressaltar, que foram avaliados dois
sistemas, um isotérmico (dgua-ar) e outro ndo isotérmico (etanol-dgua). O primeiro foi utilizado
para validar a hidrodindmica do prato perfurado com os dados do trabalho experimental de
Solari e Bell (1986) e o segundo para simular e avaliar a transferéncia de energia e das espécies

quimicas, calculando-se assim a eficiéncia de separacao do etanol liquido para fase vapor.

4.1.3.1 Sistema isotérmico (agua-ar)

No sistema isotérmico (dgua-ar), as simulacdes foram separadas em dois conjuntos: no
primeiro grupo foram realizadas trés simulagdes, com o intuito de estimar a incerteza numérica
das malhas, definindo assim um tamanho representativo dos elementos; e no segundo grupo
foram realizadas duas simula¢des, com o intuito de observar a influéncia do downcomer de
entrada de liquido e validar os campos de velocidade de liquido e os parametros hidraulicos
do prato perfurado com trabalho experimental de Solari e Bell (1986) e outras correlacoes ja

difundidas na literatura.

O detalhamento das configuracdes das simulacdes do escoamento isotérmico, tais como:
as configuracdes dos modelos; as condi¢cdes de contorno e de inicializagdo do dominio, as
condi¢des operacionais e as propriedades fisicas dos fluidos; e outras configuracdes adicionais
do “setup” das simulagdes, foram divididas em topicos e serdo apresentadas a seguir para uma

melhor organizagao do presente trabalho.

e Configuracoes dos modelos:

As principais caracteristicas e configuracdes da modelagem matematica do escoamento
isotérmico (4gua-ar) para os dois conjuntos citado acima, sdo apresentados na Tabela 7. A
dimensdo do dominio computacional, a abordagem multifdsica, o modelo multifasico e interfacial,
a morfologia dos fluidos e os modelos de turbuléncia foram especificadas as mesmas opg¢des
para ambos os conjuntos de simulac¢des. Para o teste de sensibilidade das malhas, as simulacdes

foram conduzidas em estado estaciondrio e consumindo 7.500 iteragoes.
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Tabela 7 — Caracteristicas e configuragdes das simulacdes utilizadas para o escoamento isotér-
mico (dgua-ar).

Modelagem matematica Teste de sensibilidade Validaciao da modelagem

da malha matematica
Dimensdo do dominio Tridimensional
Estado Estacionario Estac19nar10
Transiente

Tempo de simulagdo 7.500 iteragdes 7'50021;6?(;068
Passo de tempo (timestep) - 0.0005 s
Abordagem multifasica Euleriana-Euleriana
Modelo multifasico Heterogéneo
Modelo interfacial Farticle model
Morfologia dos fluidos Fase liquida Cor}tlnua (4gua)

Fase gasosa Dispersa (ar)
Modelos de turbuléncia Fase liquida Shear Stress Trgnsport (SST)

Fase gasosa Laminar

Fonte: Elaborado pelo autor.

Ja para a validacdo do modelo matemadtico, as simula¢des ocorreram em duas etapas: na
primeira etapa, as simulagdes (sem e com a inclusdo do downcomer de entrada) foram conduzidas
em estado estaciondrio, atingindo um estado “quasi-estacionério” consumindo também 7.500
iteracdes; na segunda etapa, foram utilizados os resultados da primeira etapa como chute inicial

para as simulacdes transientes, na qual o tempo de escoamento das simulagdes foi de 25 s.

e Condicoes de contorno e de inicializacio do dominio:

As condicoes de contorno e de inicializagdo sao fundamentais para o fechamento do
modelo e permitem a resolucdo das equacdes numéricas envolvidas nas simulagdes. Para as
condicdes de contorno, associou-se cada face externa da geometria a uma condi¢@o de contorno
(boundary condition), ou seja, definiu-se cada regido bidimensional (2D) como entrada (inlet),
saida (outlet) e parede (wall). A Figura 20 ilustra as condicdes de contorno utilizadas nas

simulagdes para o teste de independéncia da malha e para a validagao da modelagem matematica.

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

ao qual o célculo de velocidade de liquido nesse contorno € expressa abaixo:

Qa

Vaz = —— 4.3
@ = (4.3)
onde v, . € a velocidade de liquido na direcdo z do dominio computacional, ), € a vazdo
volumétrica de liquido e A;, € a drea da regido de entrada na da fase liquida no prato perfurado.

Essa drea pode ser calculada como:
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onde h;, € a altura de entrada regido de liquido e [/,, € o comprimento da represa do prato

perfurado.

Considerou-se que apenas o liquido entra na regido de entrada de liquido, isto €, a fracao
volumétrica de liquido tem valor unitario (f,,;» = 1), pois a quantidade arrastada da fase gasosa

foi considerada desprezivel.

Figura 20 — Regides demarcadas na aplicagdo das condi¢des de contorno adotadas para a si-
mulagao do escoamento isotérmico: (a) sem o downcomer de entrada e (b) com o
downcomer de entrada.

(a) (b)

. EntradadeGds

- .E}lit‘r;l(ia'(!é Gé‘s R

Condicoes de contorno:
. Entradas
. Saidas
. Paredes
Saida“de Liquido Saida“de Liquido
0 0.500 1.000 (m) 0 0.500 1.000 (m)
0.250 0.750 0.250 0.750

Fonte: Elaborado pelo autor.

Entrada de gas: nas regides de entrada de gas consideraram-se que a vazao massica de gis € a
mesma em cada um dos orificios. Sendo assim, a velocidade de gés na entrada dos orificios pode

ser calculada como:

U Ap

Vi = Nod (4.5)

onde vz , € a velocidade de gds que atravessa os orificios na dire¢do y do dominio computacional,

U, € a velocidade superficial do gds, Ap é a drea de borbulhamento do prato perfurado, N, € o
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nimero total de orificios e A, ; é a drea de um orificio. Como o orificio do dominio computacional

construido tem a forma geométrica quadrada, a sua drea pode ser calculada da seguinte maneira:

Ao = (1,)? (4.6)

onde [, representa o comprimento da aresta do orificio.

Analogamente a consideracdo feita na entrada de liquido, apenas o gds entra pelos
orificios, pois a quantidade de liquido arrastado foi desprezada por ser muito baixa, portanto, a

fracdo volumétrica de gas tem-se valor unitério (fz, = 1).

Saida de liquido: na regido de saida de liquido adotou-se uma condi¢do de pressdo. A ideia
dessa condicao de pressdo teve o intuito de simular uma resisténcia na saida de liquido, que na
realidade existe devido ao prato inferior, ao qual ndo consta no modelo proposto. Dessa maneira,
a resisténcia implica no surgimento de uma coluna de acimulo de liquido na saida do downcomer
(as cotas y; — ys), sendo que neste estudo adotou-se uma altura de coluna de liquido acumulado
de 50% da altura do downcomer. A Figura 21 indica as posi¢oes de referéncias (indices “1” e

“2”) utilizadas no procedimento do célculo da pressao.

Figura 21 — Localizacdo dos pontos de referéncia para o calculo da condi¢cao de contorno na
saida de liquido.

p1v1

|

Fonte: Elaborado pelo autor.

Para especificar pressdo de saida (p;), recorreu-se a equacao de Bernoulli (BIRD;
STEWART; LIGHTFOOT, 2004),

V2 V2
DL Oy, =2 B, @.7)
Yo 28 Yo 28
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onde p1, p2, V1, Vo, Y1 € Yo representam as pressoes, as velocidades e as posicdes (cotas) de
referéncia 1 e 2, respectivamente. O v, € o peso especifico do liquido e ele pode ser definido

como o produto entre a massa especifica do fluido na fase liquida e a gravidade, portanto:

Yo = Pal (48)

Realizando-se consideragdes na Equacdo 4.7, tais como, a superficie do liquido estagnada
(vo = 0) e p2 = pret, € substituindo as consideragdes feitas e manuseando algebricamente a
equacao, temos:

2
Va

P1 = Pref T Pa8 [Qg + (y2 — ?ﬁ)] (4.9)

E vdlido ressaltar que p; fornecera o valor da pressdo absoluta, e ndo a pressao relativa.

Saida de gds: naregido de saida de gas, também utilizou-se uma condi¢ao de pressao, especificando-
se uma pressao relativa igual a zero, ou seja, uma pressao absoluta de 1 atm (p,f = 0 atm),

devido a condi¢ao de operagdo proposta no presente estudo.

Paredes: nas regides de parede, utilizou-se a condi¢do de ndo deslizamento na parede (no slip

wall) para as duas fases.

Inicializagcdo: a condicao de inicializagdo utilizada nas simula¢des do prato perfurado consistiu
no dominio computacional contendo somente a fase gasosa, ou seja, considerou-se a fragao
volumétrica de gés igual a 1 e a fracdo volumétrica de liquido igual a zero, permitindo observar

o fendmeno de enchimento de liquido no prato perfurado.

e Condicoes operacionais e propriedades fisicas dos fluidos:

Além das condi¢Oes apresentadas anteriormente, as Tabelas 8 e 9 apresentam condi-
¢Oes operacionais e a propriedades fisicas das fases liquida (dgua) e gasosa (ar) utilizadas nas

simulagdes do prato.

Tabela 8 — CondicOes operacionais utilizadas na simulagido do escoamento isotérmico.

Condicoes operacionais

Simulacao 0. i
m?s7!]  [m.s~i(kg.m3)%5]
Caso 1 6,94x1073 1,015

Fonte: Elaborado pelo autor.

As velocidades de entrada de liquido e de gds sdo normais e constantes nas fronteiras
do dominio e impds-se uma pressao estatica de 101.325 Pa (1 atm). As demais propriedades

foram calculadas em funcdo da entrada e da saida dos fluidos. As condi¢des operacionais e as
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propriedades fisicas foram as mesmas tanto para a simulacdo de teste de independéncia da malha

quanto para a simulacao de validacdo do modelagem proposta.

Tabela 9 — Propriedades fisicas da d4gua e do ar utilizadas na simulacdo do escoamento isotérmico.

Temperatura Densidade Viscosidade dinamica

Fase Espécie [°C] [kg.m—°] [Pa.s]
Liquida (v)  Agua 75 997,00 8,899x 10~
Gasosa (3) Ar 1,185 1,831x107°

Fonte: Elaborado pelo autor.

As propriedades fisicas da dgua e do ar utilizadas nas simulacdes foram retiradas do
banco de dados do software CFX-Pre 14.5.

e Configuracoes adicionais:

Configuracdes adicionais foram incluidas no software CFX-Pre, tais como, 0s esquemas
de interpolacdo, os critérios de convergéncia e entre outras informacdes necessarias. Essas
informacdes adicionais sdo apresentadas abaixo na Tabela 10. Para as equacgdes de conservacao
de continuidade e de quantidade de movimento e de turbuléncia, o esquema de interpolacao
Upwind foi empregado para os termos advectivos e para os termos transientes foi utilizado o
esquema First order backward Euler. E importante lembrar que para as simulagdes realizadas

em estado estaciondrio, o esquema de interpolacdo para o termo transiente é desconsiderado.

Tabela 10 — Configuracdes adicionais utilizadas nas simulacdes do escoamento isotérmico.

Configuracoes adicionais Teste de malha Validacao do modelo
Termos advectivos Upwind
Esquemas de interpolagdo Turbuléncia First order

First order

Termos transientes -
backward Euler

Controle de convergéncia Minimo de iteracoes B 1
& Miéximo de iteragoes - 25
o a RMS 4
Critério de convergéncia (Root Mean Square) 10
. Médio - 0,1
Numero de Courant Miximo B 1.6

Fonte: Elaborado pelo autor.

Em relacdo a convergéncia das simulagdes, a quantidade médxima de iteragdes utilizada
nas simulacdes transientes foi 25, ou seja, se os residuos das propriedades calculadas na primeira
iteracdo em um determinado passo de tempo ndo for menor que o critério de convergéncia
utilizado neste caso 10~ sera seguido para a segunda iteracdo. Se for atingido o valor maximo
de iteracdes e a simulagdo ndo estiver com os residuos abaixo do critério adotado, passa-se para

o proximo passo de tempo. Analisando ainda a Tabela 10, o nimero de Courant € um nimero
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adimensional que relaciona a distancia percorrida por um fluido em um passo de tempo pelo

tamanho local dos volumes da malha, deste modo, esse adimensional pode ser expresso como:

A
Co = ’1; (4.10)

onde |v| é o mddulo da magnitude de velocidade local, At € o passo de tempo e Az é o tamanho
(distancia) local dos volumes finitos da malha. Segundo Fortuna (2000), deve-se utilizar um

passo de tempo que assegura um nimero de Courant menor que 1 (Co < 1).

Em relacdo a natureza da solugdo, o software CFX-Pre 14.5 utiliza o método de solucdo
acoplado, sendo todas as equacdes resolvidas simultaneamente como um sistema unico. Por
fim, em todas as simulacdes realizadas foram adotadas a dupla precisdo (double precision),
isto €, garantindo maior precisdo numérica nas operagdes matematicas realizadas na etapa de

processamento (solver).

4.1.3.2 Sistema nao isotérmico (etanol-agua)

No sistema nao isotérmico (etanol-dgua), foram realizadas quatro simula¢des, variando-
se a vazdo de entrada de vapor no estagio perfurado. A vari¢ao no fluxo de vapor teve como
o intuito principal, avaliar influéncia da velocidade de entrada de vapor em fun¢do do grau de
separacdo dos componentes, isto €, o quanto de etanol na fase liquida € transferida para a fase

vapor.

O dominio computacional utilizado para os fendmenos de transferéncia entre as espécies
quimicas foi baseado no trabalho experimental de Solari e Bell (1986) com a adi¢do do downco-
mer de entrada de liquido no prato perfurado (vide Figura 17b). A malha numérica utilizada no
escoamento ndo isotérmico foi a malha 2, a qual apresentou um melhor desempenho numérico

de acordo com resultados obtidos pelo procedimento GCI.

Andlogo ao detalhamento das configuracdes das simula¢des do escoamento isotérmico,
as configuracdes do escoamento ndo isotérmico, tais como: as configuracdes dos modelos; as
condig¢des de contorno e de inicializacdo do dominio, as condi¢des operacionais e as propriedades
fisicas dos fluidos; e outras configuracdes adicionais do “setup” das simulacdes, foram divididos

em topicos e serdo apresentados a seguir para uma melhor organizagdo do presente trabalho.

e Configuracoes dos modelos:

As principais caracteristicas e configuracdes da modelagem matematica do escoamento
ndo isotérmico (etanol-dgua) para as simulagcdes apresentadas anteriormente, sao apresentados
na Tabela 11. A dimensdo do dominio computacional, a abordagem multifdsica, o modelo
multifdsico e interfacial, a morfologia dos fluidos e outras configuragdes foram especificadas as

mesmas op¢des para ambas as simulagdes.
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Tabela 11 — Caracteristicas e configuragdes das simula¢des utilizadas para o escoamento nao
isotérmico (etanol-agua).

Modelagem matemética Estacionario Transiente
1 FT 2FTs 3FTs 3 FTs

Dimensdo do dominio Tridimensional

Tempo de simulacdo 15.000 iteracdes 10 s

Passo de tempo (timestep) - - - 0,0005 s

Abordagem multifasica Euleriana-Euleriana

Modelo multifasico Heterogéneo

Modelo interfacial Particle model

. oM Krishna et al. (Eq. 3.44)

zg‘;izrema entre E - Ranz-Marshall (Eq. 3.60)
EsQ - - Teoria de Higbie (Eq. 3.101)

Morfologia Fase liquida Continua (mistura etanol-dgua)

dos fluidos Fase vapor Dispersa (mistura etanol-dgua)

Modelo de turbuléncia Fase liquida Shear Stress Trgnsport (SST)
Fase vapor Laminar

Fonte: Elaborado pelo autor.

A fim de se obter uma melhor convergéncia das simulagdes envolvendo os trés fendmenos
de transporte (FT), adotou-se por uma estratégia similar ao trabalho de Noriler (2007), ou
seja, iniciar as simula¢des resolvendo apenas as equacdes de conservagdo de quantidade de
movimento (QM) e turbuléncia. Apds as propriedades se estabilizarem em um certo passo de
tempo, adiciona-se as equacdes de conservacao de energia (E). Por fim, estabilizadas as equacdes
citadas anteriormente, liga-se as equagdes de conservacdo de espécies quimicas (EsQ). Essa
metodologia citada pelo autor foi de grande importancia para se obter uma 6tima convergéncia

numérica.

A estratégia adotada no escoamento nao isotérmico percorreu quatro passos, onde nos
trés primeiros passos as simula¢des foram realizadas em estado estaciondrio, dispondo-se de um
total de 15.000 iteracdes (5.000 por etapa) e no quarto passo, as simulacdes foram realizadas
em estado transiente, simulando 10 s de escoamento. Detalhando o procedimento de simulacao
realizada, no primeiro passo, as simulagdes foram realizadas resolvendo apenas as equagdes de
conservagdo de quantidade de movimento e de turbuléncia, na qual a variavel altura de liquido
claro foi utilizada como critério de estabilizacdo do escoamento. No segundo passo, usou-se
os resultados da etapa anterior como chute inicial, adicionando as equacdes de conservagao
de energia na modelagem. Desta maneira, a fim de observar a estabilizacdo dos campos de
temperatura no escoamento, foram monitoradas 3 regides (plano-ZX em x = 0, 038 m e as saidas
de liquido e de vapor) do dominio computacional. No terceiro passo, andlogo ao segundo passo,
utilizou-se os resultados obtidos anteriormente e adicionou-se as equagdes de conservagao de
espécies quimicas, utilizando um valor constante para a constante termodinamica (/). A fim

de observar a estabilizacao do escoamento, foram monitoradas 2 regides (as saidas de liquido
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e de vapor). Por fim, o quarto passo da estratégia foi similar ao terceiro passo e consistiu em
uma simulag@o em estado transiente e implementando o procedimento ¥ — ¢ para a constante

termodinamica.

Ainda na Tabela 11, os materiais criados para representar as fases liquida e vapor consis-
tem nas substancias (ou espécies) puras de etanol e 4gua, ou seja, mistura de composicao varidvel.
As propriedades fisicas dos materiais, em mistura e em substancia pura, serdo apresentados mais

a frente na Tabela 13.

e Condicoes de contorno e de inicializacio do dominio:

Andlogo as condi¢des de contorno e de inicializag@o apresentadas na se¢do 4.1.3.1, sera
detalhado a seguir apenas as informagdes adicionais, ou seja, as equacdes para se determinar as
velocidade de liquido e de vapor na entrada e a pressdo na saida de liquido no prato perfurado
foram as mesmas. E vilido ressaltar, que nas simulagdes realizadas para o escoamento nio
isotérmico foi utilizado o dominio computacional com o downcomer de entrada. Deste modo, a

Figura 22 ilustra as condicdes contorno utilizadas nas simulagdes.

Figura 22 — Regides demarcadas na aplicacdo das condicdes de contorno adotadas para a simula-
¢do do escoamento ndo isotérmico.

‘Entrada de S;ai)pi'_'ﬁ R

Condicoes de contorno:

- Entradas
. )\ - Saidas

- Paredes

Saida*de Liquido
0.500 1.000 (m)
0.250 0.750

Fonte: Elaborado pelo autor.

Entrada de liquido: na regido de entrada de liquido, adotou-se um perfil de velocidade uniforme.

Considerou-se que apenas o liquido entra na regido de entrada de liquido, isto é, a fracdo
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volumétrica de liquido tem valor unitdrio (f, i, = 1), pois a quantidade arrastada da fase vapor
foi considerada desprezivel. Adicionalmente para a mistura liquida etanol-agua, especificou-se
a fracdo massica de etanol na entrada de liquido sendo igual a 0,54023. Neste contorno, a

temperatura da fase liquida adotada foi 81,65°C.

Entrada de vapor: nas regides de entrada de vapor consideraram-se que a vazao massica de
vapor € a mesma em cada um dos orificios. Analogamente a consideracdo feita na entrada de
liquido, apenas o vapor entra pelos orificios, pois a quantidade de liquido arrastado foi desprezada
por ser muito baixa, portanto, a fracdo volumétrica de vapor tem-se valor unitario (fz, = 1).
Adicionalmente para a mistura de vapor etanol-dgua, especificou-se a fracao méassica de etanol
na entrada de vapor sendo igual a 0,73305. Neste contorno, a temperatura da fase vapor adotada
foi 83,75°C.

Saida de liquido: na regido de saida de liquido adotou-se uma condicdo de pressdo. Para o

calculo dessa pressao foi utilizada Equagdo 4.9, conforme apresentado na se¢do anterior.

Saida de vapor: na regidao de saida de gds, também utilizou-se uma condi¢do de pressdo,
especificando-se uma pressdo relativa igual a zero, ou seja, uma pressdao absoluta de 1 atm

(pret = 0 atm), devido a condi¢@o de operagdo proposta no presente estudo.

Paredes: para as simulacdes que envolvem transferéncia de energia, considerou as regides de

paredes como adiabatica, isto €, o prato ndo troca calor em suas vizinhangas.

e Condicoes operacionais e propriedades fisicas dos fluidos:

Além das condi¢des apresentadas anteriormente, as Tabelas 12, 13 e 14 apresentam
condig¢des operacionais e as propriedades fisicas das misturas e das substancias puras nas fases

liquida e vapor, respectivamente, utilizadas nas simulac¢des do prato perfurado.

Tabela 12 — Condigdes operacionais utilizadas na simulagdo do escoamento nao isotérmico.

Condicoes
Simulacoes 0 r Temperatura na Fracdo maéssica
3 oy 305, entrada, T;,[°C] de etanol, X 4
(s [m.s (kgm )] Liquido Vapor Liquido  Vapor
Caso 1 0,462
gzzgg 6.94x1073 (1)’?)(1); 81,65 83,75 073305 0,54023
Caso 4 1,464

Fonte: Elaborado pelo autor.

As velocidades de entrada de liquido e de vapor sdo normais e constantes nas fronteiras
do dominio e impds-se uma pressao estatica de 101.325 Pa (1 atm). As demais propriedades
foram calculadas em funcdo da entrada e da saida dos fluidos. As propriedades fisicas foram as
mesmas para todos os casos apresentados acima, na qual s6 foram alteradas as vazdes de vapor

na entrada do prato perfurado.
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Tabela 13 — Propriedades fisicas de mistura das fases liquida e vapor utilizadas na simulac¢io do
escoamento nao isotérmico.

. . . Mistura
Propriedades fisicas Fase liquida Fase vapor
Capacidade calorifica, C),

Uke ' K-1] 3.320,902 1.702,546
Condutividade térmica, A

(Won K] 0,293413 0,020773
Difusividade, D 5,58306x10°  1,57389x 10~
[m~.s™]

Massa especifica, p

[ke.m~?] 793,341 1,4609
Tensao superficial, o

(N 0,027599
Viscosidade dinamica, p _4 _5
[Pas] 3,9027x10 1,0738x 10

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 14 — Propriedades fisicas das espécies puras para as fases liquida e vapor calculadas a
82,7 °C utilizadas na simulac¢do do escoamento ndo isotérmico.

Fase liquida Fase vapor
Etanol Agua Etanol Agua

2.998,661 4.212,895 1.620,083 1.889,850

Propriedades fisicas

Capacidade calorifica, C),
[Jkg LK™
Condutividade térmica, A
[W.m L.K™!]

Massa especifica, p
[kg.m™?]

Viscosidade dinamica, u
[Pa.s]

0,154048 0,679190 0,020046 0,022425
730,410 967,541 1,9593 0,3290

4,0424x107*  3,5160x10~% 1,0425x107° 1,1448x 1075

Fonte: Elaborado pelo autor.

As propriedades fisicas de mistura e das espécies quimicas puras das fases envolvidas
foram calculadas a uma temperatura de 82,7°C e 1 atm de pressdo. As equacdes e as correlacdes
utilizadas para o cdlculo das propriedades das substancias apresentadas anteriormente foram
retiradas de CHERIC (1995) e Poling, Prausnitz e O’connell (2000) e podem ser visualizadas

nos Anexos B e C.

As configuracdes adicionais aplicadas para o escoamento ndo isotérmico foram as

mesmas adotadas para o isotérmico (ver Tabela 10).

Com o término da etapa de pré-processamento, passou-se para a etapa de processamento
das simulagdes, isto €, etapa de aplicacao dos métodos numéricos envolvidos para a resolucao

das equagdes de transporte dos fendmenos modelados.
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4.2 Processamento dos modelos

Para a realizag¢do dos experimentos numéricos, dispos-se de um cluster computacional
(Figura 23) pertencente ao Departamento de Engenharia Quimica da Universidade Federal de
Sdo Carlos (DEQ/UFSCar).

Figura 23 — Estrutura do cluster computacional do DEQ/UFSCar.

master node

node 2 master node = 24 nucleos
node 1 = 64 nucleos
node 2 = 64 nucleos

Total = 152 nucleos

node 1

memoria RAM = 576 GB
disco rigido = 30 TB

disco rigido

Fonte: Elaborado pelo autor.

O cluster utilizado possui o sistema operacional SUSE Linux, constituido de processa-
dores AMD Opteron™ 6234 com frequéncia 2.261 MHz. O software CFX-Solver Manager do

pacote comercial da ANSYS, Inc. foi utilizado para a resolu¢do das equacoes.

O tempo computacional registrado nas simulagdes para cada caso variou de acordo a

modelagem matemadtica utilizada:

e Teste de independéncia de malha: de 3 a 9 dias;
e Escoamento isotérmico: de 33 a 35;

e Escoamento nio isotérmico: de 23 a 26 dias.

De acordo com as informagdes obtidas acima, fica evidente a necessidade de grandes re-
cursos de hardware para simular casos que envolvem escoamento multifdsico e multicomponente

em pratos perfurados de destilac@o.

4.3 Pds-processamento dos modelos

Ap6s a etapa de processamento das simulagdes, realizou-se a visualizagdo dos resultados
obtidos através do software CFX-Post do pacote comercial da ANSY'S, Inc. Com o propdsito de
qualificar e quantificar os resultados obtidos, realizou-se diversas andlises, como citado acima.

Deste modo, essas andlises serdo descritas nos topicos abaixo.
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4.3.1 Analise GCI

Como ja comentado anteriormente, foi utilizada a metodologia GCI para o teste de
malha, onde foram tomadas como referéncia a altura de liquido claro (h.;). A regido de coleta
de dados da altura de liquido claro estd localizada na regidao de borbulhamento, isto €, um
sensor situado proximo a base do prato, na coordenada (0; 0, 005; 0), e o outro acima da regido de
espuma do prato perfurado, na coordenada (0; 0, 3; 0). Deste modo, realizou-se uma média dessas
propriedades para as ultimas 3.500 iteragdes. Os resultados dessa andlise serdo apresentados

mais adiante na secdo 5.1.

4.3.2 Validacdo da modelagem matematica

Visando verificar e validar a modelagem matemadtica do escoamento isotérmico (dgua-ar),
buscou-se alcancar a adequacdo dos perfis de velocidade de liquido obtido das simula¢des com
os dados experimentais de Solari e Bell (1986). Os autores dividiram o prato em duas regioes:
upstream e downstream e instalaram 25 sensores que, a partir de técnicas de fluorimetria, foi
possivel a obtengdo das velocidades de liquido sobre o prato. Esses sensores foram dispostos
como mostra a Figura 24, onde estdo localizados a uma altura de 0,038 m acima da base do prato

perfurado.

Figura 24 — Layout dos sensores e as regides upstream e downstream do trabalho experimental
de Solari e Bell (1986).

entrada de liquido

@” ny _@"’J’ 0
e PRt |

—0.335

—0.183

0.046

0.275

downcomer l

Fonte: Elaborado pelo autor.

A regido upstream estd situada entre os sensores de 5 a 8 € 9 a 12 e a regido downstream
entre os sensores de 9 a 12 e 13 a 16. Desta maneira, como critério de comparagao dos resultados,
foram construidas 30 linhas de medic@o para a andlise das velocidades, especificamente, a
componente w de velocidade de liquido (velocidade de liquido na dire¢do z do escoamento). A

Figura 25 ilustra as linhas de medi¢do de velocidades utilizadas nas simulagdes.
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Figura 25 — Linhas utilizadas na andlise da componente w de velocidade de liquido nas regides
upstream e downstream do prato perfurado.

(a) (b)
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O intervalo de tempo selecionado para determinar o valor médio da propriedade foi de 0
a 25 segundos para cada linha das regides. Cada linha possui um comprimento de 22,9 cm e foi

dividida em 100 pontos, onde cada ponto possui uma distancia de 2,29 mm entre eles.

Solari e Bell (1986) determinaram a velocidade de liquido pela relacdo entre a distancia
entre 0s sensores e o0 tempo gasto no percurso. Deste modo, optou-se por avaliar a componente

w de velocidade de liquido no prato em cada linha de cada regiao demarcada.

Afim de se determinar os erros envolvidos entre as simulacdes e os dados experimentais,

foi adotada a equagdo abaixo:

E(%) = 100 x ‘M’ 4.11)
gbexp

onde @sim € Pexp 530 as propriedades obtidas da simulagio e do experimental, respectivamente.

Complementando a verificacdo e validacido do escoamento isotérmico, avaliou-se também
um importante parametro hidraulico utilizado em estagios de destilagdo: a altura de liquido claro
(he). Dessa maneira, um dos procedimentos de calculo utilizado neste estudo foi através da

Equacao 4.12, proposta pelo autor.

_ P - P+ Usp,g (Vg’y — Us)
Pag

Rt (4.12)

onde P, e P, sdo as tomadas de pressao nos pontos 1 e 2, situados na regido de borbulhamento

do prato, conforme comentado acima na secao 4.3.1.
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Para a verificacdo e validacdo do parametro hidrdulico (%), foram utilizadas diversas
correlacdes apresentadas na literatura, com o intuito de comparacao. Assim, segue abaixo as

correlacoes:

e Hothuis e Zuiderweg (1979):

Qo [pa)"!
hy=0,6[ <> [F« hy )2 (p) 4.13
=06 (2 ) 2 @13)

25 mm < h,, < 100 mm

para

e Colwell (1981):

3 _N1/2 Q 2/3
ha = fChy, 7,8[ ¢ “} 4.14
= Jhe + T8 (F) T S (4.14)
para
Cq=10,61+0,08%L, se 7L < 8,315
Ca=1,06 (1 + %), se 1L > 8,315
onde C; € o coeficiente de represa e h.; € a altura de dispersdo acima da represa.
e Bennett, Agrawal e Cook (1983):
0 2/3
ha = f2 |hy+C | —= 4.15
para
C' =0,0327 40,0286 exp (—137,8h,) (4.16)
onde (), estd em [m>.min!].
e Solari e Bell (1986):
hg =0,014 4 0,4h,, + 2,21 Lw — 0,0135F (4.17)
para
2Qq
Lw = 4.18
YT+ D, (*-18)

onde Lw € a razdo entre a vazdo volumétrica de liquido e o comprimento de represa do

prato perfurado.
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e Oliveira (2014) e Zanutto (2015):

ha =Y faihi (4.19)
=1

onde f,; € a fracdo volumétrica de liquido no bloco i, h; € a altura do bloco i e n é o

numero total de blocos utilizados no cédlculo da equacao.

Mais informagdes sobre essa andlise serdo apresentadas no capitulo seguinte (se¢do 5.2).

4.3.3 Eficiéncia de separacéo

Para o escoamento ndo isotérmico, a avaliacdo da eficiéncia de separacdo das espécies

no prato perfurado, utilizou-se o cdlculo de eficiéncia proposto por Murphree (1925). O e

Sugerido por West, Gilbert e Shimizu (1952), a subdivisdo do estdgio em varios subdo-
minios (pontos ou dreas), nos quais serdo aplicados a eficiéncia de Murphree pontual em cada
subdominio criado. Segundo Noriler (2007), € a relacdo de maior fidelidade no estudo e previsdo

da eficiéncia.

De acordo com os relatos dos autores acima, como proposta do presente trabalho, dividiu-
se o prato em 15 subdominios na dire¢do z do escoamento da fase liquida, com comprimentos
iguais a 5,2313 cm. O célculo da fragao mdssica de etanol na fase liquida foi realizado a partir da
média (baseada em drea) na saida de liquido de cada subdominio, e para a fase vapor utilizou-se
a média da fracdo madssica de etanol na regido correspondente a saida de vapor do respectivo

subdominio.

Por fim, apresentada a metodologia de anédlise dos resultados, segue-se para os resultados

obtidos nas simulacdes do prato perfurado.



112

5 RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo sdo apresentados e analisados os resultados obtidos através das simulagcdes
numéricas, realizadas ao longo deste trabalho conforme as configuragdes escolhidas na se¢ao
anterior. Estes experimentos numéricos tiveram por objetivos os testes de sensibilidade (ou inde-
pendéncia) das malhas, a andlise e a validacao da hidrodinamica para o escoamento isotérmico,

e da transferéncia de espécies quimicas do escoamento ndo isotérmico do prato perfurado.

5.1 Teste de sensibilidade das malhas numéricas

Conforme apresentado no inicio do capitulo, é de extrema importancia o teste de sensibi-
lidade das malhas e a sua influéncia sobre os resultados de acordo com o seu refinamento. Nessa
linha de pensamento, a estimativa de incerteza numérica foi realizadas em trés malhas: malha 1
(grosseira), malha 2 (mediana) e malha 3 (refinada), com a quantidade de elementos de 320.487,
1.370.725 e 3.366.553, respectivamente.

A Figura 26 ilustra o comportamento médio da varidvel escolhida para o método GCI e

o tempo computacional gasto em funcdo das malhas construidas.

Figura 26 — Metodologia GCI em func¢do das malhas no estado estaciondrio: (a) o valor médio da
altura de liquido claro e (b) o tempo de processamento computacional consumido.

(a) (b)
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Fonte: Elaborado pelo autor.

De acordo com os resultados obtidos na Figura 26a, pode-se notar que os valores da
altura de liquido claro (varidvel global) a partir da malha 2 tendem a assumir um valor “quase”
assintotico em aproximadamente 4 cm. Apds esse nivel de refinamento, a influéncia destas

malhas ndo apresentou mudangas significativas nos resultados se analisarmos qualitativamente.
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Uma andlise quantitativa fez-se necessdria para estimar essa incerteza numérica entre as malhas.
A Tabela 15 apresentada os detalhes dos resultados obtidos com 0 método GCI das malhas em

estudo.

Tabela 15 — Estimativa da incerteza numérica da altura de liquido claro utilizando o método GCI.

Variavel GCI;, GCIL, GCI;
Altura de liquido claro | 1,17% 3,26% 16,62%

Fonte: Elaborado pelo autor.

A altura de liquido claro mostrou uma estabilidade numérica a partir da malha 2 com
um valor de 4,052 cm. De acordo com os resultados obtidos pelo método GClI, as incertezas
numéricas variam entre 1,17% a 16,62%. Em paralelo a andlise do método GCI discutido
acima, um fator muito importante e que deve ser considerado para otimizar as simulagdes € o
tempo de processamento computacional. E claro que, cada configuracio de clusters depende
da performance dos hardwares envolvidos. De acordo com a Figura. 26b, nota-se que o tempo
computacional aumentou de maneira nao-linear variando de 3 a aproximadamente 10 dias,

conforme o aumento de elementos nas malhas simuladas.

A partir dos resultados adquiridos pelo método GCI, definiu-se a malha 2 (1.370.725
elementos) a ser utilizada nas préximas etapas de simula¢do, mostrando um desempenho satis-
fatério, com uma incerteza numérica menor que 4% para a varidvel global e com a metade do

tempo de processamento comparado com a malha 3 (refinada).

No Anexo A ¢ apresentado com mais detalhes as informacdes obtidas do célculo da

incerteza numeérica.

5.2 Escoamento isotérmico (agua-ar)

Nesta secdo sdo apresentados os resultados para a verificagdo e validagcao do modelo
isotérmico relacionados ao estudo da hidrodindmica do prato perfurado. Dessa maneira, os
resultados obtidos como a distribui¢ao de velocidade de liquido e altura de liquido claro serdao

comparados com outros estudos apresentados na literatura.

5.2.1 Distribuicdo dos campos de velocidade de liquido

A distribuicao de velocidade de liquido no prato perfurado é o principal campo para
verificar e validar o modelo sugerido. Os resultados extraidos das simulagdes foram comparados
com os campos de velocidade do trabalho experimental de Solari e Bell (1986) nas regides

upstream ¢ downstream.

As Figuras 27 e 28 a seguir, apresentam o comportamento da média da componente w

de velocidade de liquido em funcdo da distancia adimensional na dire¢do = (z/R) nas regides
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upstream e downstream para as geometrias com e sem o downcomer de entrada (DE) de liquido,
respectivamente. Nos eixos das abscissas, o valor igual a zero representa o centro do prato e os
valores de -1 a 1 representam as regides de paredes do prato perfurado. Os dados experimentais
de velocidade de liquido de Solari e Bell (1986) foram incorporados em ambos os graficos,

juntamente com a faixa de erro estimada de 10% associada aos experimentos.

Figura 27 — Perfil da componente w de velocidade de liquido médio em funcdo da distincia
adimensional na regido upstream para a condi¢do operacional Q,, = 6,94 x 1073
m3ste F, =1,015ms ! (kg.m3)%5
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Fonte: Elaborado pelo autor.

A partir da Figura 27, observa-se que para a geometria sem o DE, a componente w de
velocidade de liquido apresentou valores maiores no centro do prato perfurado e ao se afastar
da regido central em direcdo as paredes, as velocidades sofreram uma variacao desacelerando
lentamente, apresentando um perfil similar ao de Solari e Bell (1986). Ja para geometria com o
DE, o perfil da componente w de velocidade de liquido apresentou um comportamento distinto
em relacdo a geometria sem o DE. Partindo do centro do prato até uma distancia adimensional
(—0,4 < z/R < 0,4), notou-se um aumento de velocidade de liquido, atingindo valores
préximos a 0,37 m.s ™!, e a partir dessa regido, a componente w de velocidade sofreu uma stibita
desaceleracdo, indicando valores menores que zero m.s~! em regides mais proximas da parede.
De acordo com a orientac¢do das coordenadas do dominio computacional, esses valores proximos
€ menores que zero caracterizam regides de estagnacdo e de inicio de recirculagcdo de liquido no
prato. Dessa maneira, se analisarmos qualitativamente os dois modelos de geometria propostos,
o dominio computacional sem o DE apresentou resultados mais proximo dos dados de campos
de velocidade do trabalho experimental de Solari e Bell (1986).

Como observado por Gesit, Nandakumar e Chuang (2003), a falta de detalhes sobre
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o perfil de velocidade de entrada de liquido no trabalho experimental de Solari e Bell (1986)
prejudica o entendimento mais profundo desses perfis de velocidade. Ainda, Kister (1992) afirma
que o perfil de velocidade de liquido na entrada possui uma forte influéncia sobre o perfil do

escoamento do liquido ao longo prato.

Figura 28 — Perfil da componente w de velocidade de liquido médio em fun¢do da distancia
adimensional na regido downstream para a condi¢do operacional ), = 6,94 x 1073
m3s e F, =1,015m.s ! (kg.m3)%5,
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Fonte: Elaborado pelo autor.

De acordo com a Figura 28, os perfis da componente w de velocidade de liquido de
ambas as geometrias na regido downstream apresentaram um comportamento mais préoximo dos
dados experimentais, principalmente na regido central do prato perfurado. Andlogo aos perfis de
velocidade da regido upstream comentado anteriormente, as velocidades de liquido para ambas
as geometrias apresentaram valores mais altos na regido central do prato, sofrendo pequenas
oscilacdes em seus gradientes de velocidade. Ao se a afastar da regido central e caminhar em
dire¢do a parede (/R > +0, 5), nota-se também, uma desaceleracio de velocidade de liquido e
em seguida, um ganho de velocidade. Como observado, a regido downstream é uma regiao que
engloba maior nimero de regides “criticas” do prato, isto é, propicia a formac¢do de regides de
recirculacdo e de estagnagdo de liquido, além do efeito gerado pela represa no escoamento. A
dificuldade de se medir em diferentes instantes de tempo um valor médio e representativo dos
campos de velocidade de liquido sobre o prato € muito complexo. Este fato é devido a natureza

transiente e turbulenta dos escoamentos multifasicos.

Um fato interessante comentado por Zanutto (2015), é que as regides proximas a represa
tendem a formar turbilhdes, os quais conduzem a formagdo de zonas de recirculagdo, de estag-

nacao e até fluxos retrégrados de liquido. Isto se deve ao fato de o liquido que colide com a
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represa possuir uma tendéncia a recuar sobre o prato e assim influenciar o escoamento do liquido
que estd indo de encontro a represa, surgindo as regides “criticas”. Esses fatores podem gerar

maiores dificuldades de se obter resultados nimericos e experimentais.

A fim de se entender melhor essas regides “criticas” no prato perfurado, as Figuras 29
e 30 ilustram a seguir, a componente w de velocidade de liquido em funcdo do tempo para as
geometrias com e sem DE, aos quais estdo situados no plano-ZX a 3,8 cm da base do prato. Nessa
perspectiva, torna-se evidente os perfis da componente w de velocidade de liquido apresentado
para as regioes upstream e downstream. Os padroes de velocidade de liquido da geometria
sem DE (Figs. 29a e 30a), para os instantes de tempo, apresentaram ser mais homogéneos ao
longo do plano analisado, com pequenas dreas formadas de possiveis zonas de recirculacdo e de
estagnacdo de liquido. J4 para a geometria com DE (Figs. 29b e 30b), os padrdes de velocidade
de liquido apresentaram uma nao heterogeneidade nas regides proximas as paredes, deixando

perceptivel a formacao de regides “criticas” (representada pela cor azul).

A vista disso, mesmo que os perfis médios da componente w de velocidade de liquido
(Figs. 27 e 28) para a dominio com DE n@o terem apresentado uma similaridade com os dados
de velocidade de Solari e Bell (1986), ha evidéncia da formagdo de uma mistura ndo homogénea

no prato perfurado, tornando-se imprescindivel a inclusao do DE.

Uma outra forma de se entender a diferenca entre os perfis de velocidade de liquido
obtidos nas Figuras 27 e 28, pode ser justificado através da Figura 31. A figura ilustra os perfis
de velocidade de liquido na entrada, sejam eles, pelas geometrias sem DE e com DE (item a)
e os contornos de velocidade de liquido nas regides monitoradas para as geometrias sem DE
(item b) e com DE (item c). E evidente a influéncia do perfil de velocidade na entrada ao longo
do escoamento no prato, como pode ser visto na Figura 31a. Ao instituir um perfil uniforme na
entrada de liquido (geometria sem DE), possibilita-se uma mistura mais homogénea ao longo da
regido de borbulhamento do prato, enquanto a formacao natural do perfil de velocidade na entrada
de liquido (geometria com DE), proporciona uma mistura ndo homogénea, situagdo encontrada
comumente em pratos perfurados, como citado por Kister (1992). Os picos de velocidade de

liquido encontrado na Figura 31a para o geometria com DE, ficam mais evidentes no item c.
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Figura 31 — Comparacdo dos perfis de velocidade de liquido na regido de entrada do prato
perfurado em fungio da distdncia adimensional para a condi¢do operacional (), =
6,94 x 102 m3.s7! e F, = 1,015 m.s~! (kg.m™3)%®: (a) os perfis de velocidade
de liquido médio para ambos as geometrias e os contornos de velocidade de liquido
para as geometrias (b) sem DE e (c) com DE.

Velocidade de liquido [m.s 1]

() ¢ 2 a
0,50 - o, 0,0 0 0.0, 0. 0,0_ 0 0.0, 0
Sem DE Oy O 7 oy Ty Ty Ty Ty Sy T G
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Fonte: Elaborado pelo autor.

5.2.2 Altura de liquido claro

Além da verificacao dos campos de velocidade de liquido com os dados experimentais
de Solari e Bell (1986), o parametro altura de liquido claro (h.;) foi utilizado para validar
a simulagdo, comparando-o com os dados obtidos a partir das correlagdes da literatura e de
simulacdes realizadas em outros estudos utilizando as mesmas caracteristicas geométricas. O

parametro € de grande importancia no estudo da hidrodindmica em pratos de destilacao.

A Figura 32 apresenta a variagdo da altura de liquido claro em funcao das iteragOes para

as geometrias sem DE e com DE.

De acordo com a figura acima, nota-se um rapido crescimento da altura de liquido claro
nas primeiras 2.000 iteracdes. Isso se deu pelo motivo da condi¢do de inicializagdo do dominio
computacional para ambas as geometrias, ser ausente da fase liquida sobre o prato. Apds esse
crescimento, atingiu-se um estado oscilatorio dos valores da altura de liquido claro. A linha
pontilhada (na vertical) separou os dois momentos das simulacdes, um em estado estaciondrio e
o outro em estado transiente. No estado estaciondrio, as oscilagdes da altura de liquido foram
maiores, variando entre 3 a 5 cm, enquanto no estado transiente essas oscilacdes foram mais
brandas, variando entre 3,5 a 4,5 cm. Nota-se, ainda, que o comportamento hidrodindmico do
prato perfurado € oscilatério. Dessa maneira, pode-se designar um estado “quasi-estaciondrio”,
isto €, um estado onde os valores da altura de liquido claro flutuam em torno de uma média bem
definida.
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Figura 32 — Monitoramento da altura de liquido claro em fun¢do das iteragdes para a condicao

operacional Q, = 6,94 x 102 m3.s7te F, = 1,015 m.s~*(kg.m3)%5 para as
geometrias sem DE e com DE.

6,0 1
55
5.0
45
40
35 ]

3,0
2,5
2,04

1,5-1

Altura de liquido claro (cm)

1,0
0,5

0,0

T T T T T T T T T T T 1
0 10.000 20.000 30.000 40.000 50.000 60.000

Iteracdes (-)

Fonte: Elaborado pelo autor.

Na Figura 33 sdo apresentadas as flutuacoes e as médias da altura de liquido claro em

funcdo do tempo de simulag@o para as geometrias sem DE e com DE.

Figura 33 — Flutuagdes da varidvel altura de liquido claro em fun¢do do tempo computacional

(estado transiente) e valor médio para a condi¢do operacional Q, = 6,94 x 1073
m3.sle F, = 1,015 m.s~!(kg.m™3)%5 para as geometrias: (a) sem DE e (b) com
DE.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Nota-se, que houve uma quantidade maior de oscilagdes (frequéncia) e uma menor

amplitude da altura de liquido claro na geometria sem DE. Em contrapartida, a geometria

com DE apresentou um comportamento inverso. Como citado na metodologia, foram obtidos
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os valores médios entre os instante de tempo de 10 s a 25 s. As médias temporais obtidas
apresentaram valores correlatos: aproximadamente 4,17 cm para o dominio sem DE e 4,23
cm para o dominio com DE. Essa diferenca de altura de quase 6 mm entre as geometrias ¢é
insignificante devido a caracteristica extremamente turbulenta do escoamento, fazendo que essa
altura de liquido claro se modifique de acordo com o fluxo sobre o prato perfurado. Outra
caracteristica interessante do escoamento € que na geometria sem DE o perfil da altura de liquido
claro apresentou um comportamento aleatério, enquanto a geometria com DE apresentou um

perfil periddico.

Com o propdsito de comparacdo dos valores médios de altura de liquido claro obtidos nas
simulacdes para ambas as geometrias, a Figura 34 ilustra e compara as correlacdes da literatura
(Egs. 4.13,4.14,4.15 e 4.17) com as simulacdes obtidas no trabalho de Oliveira (2014) e Zanutto
(2015).

Figura 34 — Comparagdo da altura de liquido claro obtida nas simula¢des sem DE e com DE com

os resultados da literatura para a condig¢do operacional Q, = 6,94 x 107> m=3.s7*

e F, = 1,015 m.s~!(kg.m3)%" para as geometrias sem DE e com DE.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

De acordo com a Figura 34, nota-se que os valores de altura de liquido claro variaram
entre 3,46 a 4,83 cm. Os resultados obtidos no presente estudo para ambas as geometrias
mostraram melhor concordancia com as correlacdes empiricas de Hofthuis e Zuiderweg (1979),
Colwell (1981) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). J4 para a correlacdo de Solari e Bell (1986) e

os resultados simulados de Oliveira (2014) e Zanutto (2015) apresentaram maior diferenca.

Para representar esses desvios, a Tabela 16 apresenta o erro relativo (em %), calculado
pela Equacdo 4.11, entre o presente estudo e as correlagdes empiricas e os trabalhos simulados,

conforme apresentados na Figura 34. A geometria sem DE e com DE apresentaram os erros
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relativos com menores valores para as correlagdes empiricas de Hofhuis e Zuiderweg (1979),
Colwell (1981) e Bennett, Agrawal e Cook (1983). Dentre as geometrias, destaca-se a geometria
com DE com erros de 3,99%, 5,18% e 5,61%, respectivamente. Assim, os desvios apresentados

estdo dentro do intervalo de erro envolvidos nas correlacdes.

Tabela 16 — Erro relativo da altura de liquido claro para o sistema isotérmico (ar-igua) entre as
geometrias propostas e as correlacdes da literatura.

] Erro relativo (%)
Geometria .
Hofhuis e Bennett, . ..
Zuiderweg Colwell Agrawal e Solari e Oliveira Zanutto
(1979) (1981) Cook (1983) Bell (1986) (2014) (2015)
Sem DE 5,25 6,42 6,85 20,60 13,32 13,51
Com DE 3,99 5,18 5,61 22.20 12,17 12,37

Fonte: Elaborado pelo autor.

Ainda na Tabela 16, a correlagdo proposta por Solari e Bell (1986) apresentou erro
relativo considerdvel para ambas as geometrias, proximo a 22%. Como comentado por Van
Baten e Krishna (2000) e Gesit, Nandakumar e Chuang (2003), as simulacdes em CFD e a
correlacdo empirica de Bennett, Agrawal e Cook (1983) possuem a tendéncia de superestimar os
valores de altura de liquido claro que os valores experimentais. Os autores, justificam ainda, que
a presenca de impurezas contidas na fase liquida poderiam suprimir os fendmenos de quebra
e coalescéncia das bolhas no prato perfurado, aumentando assim a retencao gasosa (ou fracao
volumétrica média da fase gasosa - fg ) resultando em um valor menor da altura de liquido claro
no prato. E vilido destacar, que a correlagio de Bennett, Agrawal e Cook (1983) ndo incorpora
na sua correlagdo, os fendmenos de quebra e coalescéncia das bolhas e impurezas, como também

a modelagem matematica em CFD proposta para ambas as geometrias.

Os resultados obtidos por Oliveira (2014) e Zanutto (2015) apresentaram diferencgas
relativas de aproximadamente 13% para ambas geometrias, sem DE e com DE. Acredita-se,
que esses valores obtidos pelos autores, podem ter sido influenciado pelo modo de como foi
construida a malha numérica (densidade de elementos na regido de borbulhamento), pois o
célculo desse parametro hidrdulico € feito através da somatdria das fracdes volumétricas de
liquido dos elementos de cada bloco, utilizado na criacdo do dominio computacional, conforme

apresentado na Equagdo 4.19.

Outro fator consideravel relacionado ao maior desvio em relacio ao trabalho de Solari e
Bell (1986), observado por Zanutto (2015), estd no fato de os autores terem distribuido vérios
sensores ao longo da regido de borbulhamento no prato, cujo os mesmos podem se apresentar
como impurezas ou interferéncias (obstaculos), e assim acarretar em uma diminuicdo da altura

de liquido claro e até mesmo nos campos de velocidade de liquido sobre o prato.
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5.2.3 Campos de fracdo volumétrica

As Figuras 35 e 36 ilustram uma andlise de caracteristica qualitativa dos campos de
fracdo volumétrica de liquido das diferentes geometrias para os instantes de tempos definidos
entre 15 a 25 segundos. Como mencionado na metodologia sobre a estratégia de simulagao
(secdo 4.1.3.1), ndo foi possivel obter passo a passo o fendmeno de preenchimento de liquido no

prato ao longo do estado estaciondrio, apenas em estado transiente.

Como observado por Oliveira (2014) e Zanutto (2015), o periodo de preenchimento
de liquido € de 7 a 10 segundos do tempo real de escoamento para as condi¢des operacionais
utilizadas no presente estudo, pois as vazdes de entrada de liquido e de gés interferem diretamente
no tempo de preenchimento. Apds esse periodo, os autores constataram também, o processo de
sobreposi¢do de liquido sobre o vertedor do prato e por fim chegando até a regido do downcomer
de saida, o qual foi represado até uma certa altura estabelecida pela condi¢do “saida de liquido™.
O represamento de liquido se estabeleceu entre 12 a 15 segundos de escoamento, atingindo assim
um estado “quasi-estaciondrio” tanto na regido de borbulhamento quanto no downcomer de saida

do prato perfurado.

As Figuras 35 e 36 apresentam uma hidrodindmica j& estabelecida, com pequenas
variacdes nos campos de fragdo volumétrica de liquido. Nota-se alta concentracao de fracdo
de liquido na entrada do prato e, ao cruzar a area perfurada (regiao de borbulhamento) hd uma
reducdo dessa concentrag@o de liquido em virtude deste chocar-se com a fase gasosa, misturando-
se, formando assim uma dispersdo (conhecida também por espuma), acarretando o arraste de
porcdes do liquido pelo gés. Sob as regides dos orificios, as fragdes de liquido permanecem
baixas e voltam a aumentar fora das regides perfuradas quando o escoamento atinge a regiao
proxima do vertedor (represa). A regido do downcomer de saida desempenha uma fungdo muito
importante na separacado das fases, a qual tem a incumbéncia de garantir que toda a fase gasosa
arrastada pela fase liquida seja recuperada, desprendendo-se da fase liquida e por gravidade,

seguindo em direcdo ao prato superior.

E importante ressaltar, que o escoamento € completamente cadtico, evidenciando o
arraste de pequenas parcelas de liquido pelo vapor, que por conseguinte, caem sobre a dispersdo
quando seu peso se torna maior que a forca de arraste. Este fendmeno ocorre continuamente, e

em diferentes regides do prato perfurado.

A regido de borbulhamento desempenha uma importante fun¢do de mistura do escoa-
mento, deixando em contato intimo as fases liquida e gasosa/vapor para que haja uma troca
méxima de quantidade de movimento, de energia e de massa. Dessa forma, a investigacdo da
intensidade de mistura entre as fases, faz-se um parametro importante e as Figuras 37 e 38

ilustram essa investigacao.
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A Figura 37 foi gerada com o intuito de complementar as andlises qualitativas realizadas.
Assim, utilizou-se a técnica de renderizacdo de volume (volume rendering), realizando um
corte simétrico no plano-YZ, para a varidvel de fragdao volumétrica de liquido no instante
de 25 segundos de escoamento. O corte simétrico teve a finalidade de ilustrar a regido de
espuma (mistura entre as fases envolvidas) sobre o prato através de uma vista tridimensional do

escoamento inteiramente cadtico e turbulento.

Figura 37 — Distribui¢do da fragdo volumétrica de liquido através da utilizacdo da ferramenta de
renderizacdo de volumes no instante de 25 segundos para a condi¢ao operacional
Qo =6,94x102m3s e F, = 1,015 m.s~ ! (kg.m3)%%: (a) sem DE e (b) com
DE.
(a) (b)

l 1.00

0.75

l 0.50

0.25

I 0.00

A

1.000 {m) 0 0.500 1.000 {m)
1 — ]

Frago volumétrica de liquido [—]

I I
0.250 0.750 0.250 0.750

Fonte: Elaborado pelo autor.

Conforme apresentado nas Figuras 35, 36 e 37, ndo houve a formacdo da coluna de
liquido no downcomer de entrada do prato. Isso ocorreu devido a influéncia da condicdo de
contorno imposta no dominio com DE, criando assim um perfil de velocidade de liquido na

entrada do prato geralmente nao comum.

A Figura 38 ilustra o grau de mistura das fases liquida e gasosa para as geometrias sem
DE e com DE. As isosuperficies geradas possuem uma fra¢do volumétrica de liquido de valor
igual a 0,5. Esse valor tem como prop0sito situar e destacar a regido de mistura. Nota-se que as
isosuperficies sao bastantes irregulares, onde na regiao de borbulhamento (regido de orificios)
apresenta uma regido de maior intensidade de mistura, enquanto que nas regides proximas
as paredes, é constatado um perfil mais brando e continuo devido a auséncia dos orificios,
surgindo assim, possivelmente, caminhos preferenciais e de baixo grau de mistura. De acordo
com Noriler (2007), essas regides de baixo grau de mistura colaboram para o fraco desempenho

de transferéncia de calor e das espécies quimicas.
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Figura 38 — Isosuperficie para uma fragdo volumétrica de liquido constante igual a 0,5 no instante
de tempo de 25 segundos para a condigio operacional Q, = 6,94 x 1073 m=3.s7*
e F, = 1,015 m.s~!(kg.m3)%5: (a) sem DE e (b) com DE.
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0.25

I 0.00
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0 0500 1.000 (m) 0 0500 1.000 (m)
] — — ]
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Fonte: Elaborado pelo autor.

5.3 Escoamento nao isotérmico (etanol-agua)

Nesta secao sdo apresentados os resultados obtidos do modelo ndo isotérmico, onde
¢ feita uma andlise qualitativa simultanea dos trés fendmenos de transporte (quantidade de
movimento, de energia e de espécies quimicas) e da eficiéncia de separacdo do componente
etanol no prato perfurado com a inclusdo do downcomer de entrada (DE). Para a eficiéncia
de separacdo dos componente, os resultados obtidos foram comparados com outros estudos

apresentados na literatura.

5.3.1 Andlise dos fenbmenos de transporte em funcao do fator £ no
prato perfurado

Como comentado acima, nesta subsecao serdo apresentados, separadamente, uma andlise
dos fendmenos de transporte envolvidos em func¢do do fator F; (ou carga de vapor) do escoamento

ndo isotérmico.

5.3.1.1 Transferéncia de quantidade de movimento

Foram escolhidos para representar a transferéncia de quantidade de movimento, os

parametros hidrdulicos e os campos de fracdo volumétrica de liquido.
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o Parametros hidraulicos:

A andlise dos parametros hidraulicos € essencial para se entender o comportamento
quando se aplica uma pertubacdo no escoamento, como por exemplo, neste caso, a variagao da
carga de vapor (ou fator Fy) na condi¢ao de contorno de entrada de vapor. Desta maneira, os
parametros hidraulicos (altura de liquido claro, altura de espuma e fracdo volumétrica média de

liquido na espuma) serdo apresentados a seguir pelas Figuras 39 e 40, respectivamente.

Figura 39 — Perfil médio dos parametros hidrdulicos do prato em funcdo do fator F§ para a
condicdo operacional de , = 6,94 x 1072 m~3.s7!: (a) altura de liquido claro e
(b) altura de espuma.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Os itens (a) e (b) da Figura 39 apresentam os perfis médios de altura de liquido claro e
de espuma em funcdo do fator Fj, respectivamente. Nota-se, que 0s parametros apresentaram
comportamento inverso. Os valores de altura de liquido claro obtidos via CFD (Figura 39a)
decresceram com o aumento do fator Fj. Isso ocorreu devido ao aumento de fragdo volumétrica
de vapor na regido de borbulhamento. J4 a altura de espuma (Figura 39b), apresentou um perfil
crescente com aumento do fator Fj. Isso se deu, pelo fato de que a altura de espuma tem
influéncia direta com a velocidade de vapor que atravessa as perfuragdes do prato, aumentando a

altura da dispersao no prato.

Ainda na Figura 39a, altura de liquido claro obtida via CFD apresentou valores abaixo,
porém manteve-se uma similaridade qualitativa no perfil, daqueles obtidos a partir de correlacdes.
Os desvios entre resultados obtidos via CFD e as correlagdes empiricas podem ser visualizados

na Tabela 17.
De acordo com os dados da Tabela 17, nota-se, de maneira geral, que a altura de liquido

claro apresentou um erro igual e superior a 6,50% para os quatro casos simulados. Acredita-se,
que a discrepancia desses desvios se deu pelo fato que as correlagdes de Hothuis e Zuiderweg

(1979) e Bennett, Agrawal e Cook (1983) foram validadas para sistema ar-dgua. E vilido
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Tabela 17 — Erro relativo da altura de liquido claro para o sistema ndo isotérmico (etanol-dgua)
entre o modelo de CFD e as correlacdes da literatura.

Erro relativo da
Correlacoes altura de liquido claro (%)
Casol Caso2 Caso3 Caso4

7,99 6,50 10,28 12,05

Hofhuis e
Zuiderweg (1979)
Bennett, Agrawal

e Cook (1983) 11,93 932 1025 393

Fonte: Elaborado pelo autor.

relembrar, que no presente estudo foi usado uma mistura liquida etanol-agua, apresentando uma

massa especifica de mistura diferente que da dgua pura (vide as Tabelas 9 e 13).

Por conseguinte, a Figura 40 ilustra o comportamento da fracdo volumétrica média de
liquido na dispersdo (também conhecida de fragdo volumétrica holdup de liquido) em func¢do do

fator F, comparando com as correlacdes de Colwell (1981) e Bennett, Agrawal e Cook (1983).

Figura 40 — Perfil de fracdo volumétrica média (holdup) de liquido na espuma em funcao do
fator F para a condi¢do operacional de ), = 6,94 m3.s7 1.
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0.85 ] @ Bennett, Agrawal e Cook 1983),
0,80 4 —A— Colwell (1981)

S E e e e e e e e S e LA B m s e
03 04 05 06 07 08 09 1,0 1,1 1.2 1,3 14 15 16

)

0.5

Fator Fs (m.s"(kg.m‘})

Fonte: Elaborado pelo autor.

Os resultados da fracdo volumétrica média de liquido na espuma apresentaram valores
que estdo entre as correlagdes empiricas. Pode-se observar, que a fracdo volumétrica média
de liquido na espuma diminui com o aumento da carga de vapor, apresentando os mesmos
comportamentos obtidos através das correlacdes. Dessa maneira, a dificuldade de se encontrar
correlagdes utilizando outros sistemas, como por exemplo, etanol e 4gua, ainda € muito vago e

assim, hd a dificuldade de se obter resultados comparativos.

e Campos de fracao volumétrica de liquido:

Com o intuito de ilustrar e detalhar o comportamento dos resultados obtidos dos para-

metros hidraulicos anteriormente para o escoamento ndo isotérmico, a Figura 41 apresenta os
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campos de fracdo volumétrica de liquido através de renderizacdo de volume para os quatros
casos simulados.
Figura 41 — Distribuicdo de fracdo volumétrica de liquido no instante de 10 segundos através da

renderizacdo de volume para a condi¢do operacional de Q, = 6,94 x 1073 m3.s7!
e de F igual &: (a) 0,462, (b) 0,801, (c) 1,015 € (d) 1,464 m.s~!(kg.m3)%".
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% 2
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Fonte: Elaborado pelo autor.

E evidente o aumento da fragio volumétrica (holdup) de vapor e da espuma sobre a

regido de borbulhamento no prato com o aumento da carga de vapor. Em sequéncia, partindo do
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item (a) até o item (d) da Figura 41, o aumento da velocidade de vapor na entrada dos orificios
promove um comportamento mais desordenado aumentando a turbuléncia na fase liquida. E
valido ressaltar, que o modelo de geometria proposto via CFD, nao capta os fendmenos de
gotejamento de liquido para o prato inferior (conhecido como weeping) e o arraste de liquido
pela fase vapor para o prato superior, por ndo incluir regides antes dos orificios de entrada e
depois dos orificios de saida.

Como reportado na andlise do escoamento isotérmico (dgua-ar), ndo foi possivel formar

a coluna de liquido no downcomer de entrada, independente da mudanca das condi¢des de vazdo
de vapor no prato.

5.3.1.2 Transferéncia de energia

Escolheu-se a temperatura das fases para representar os resultados obtidos via CFD,
na transferéncia de energia entre o liquido e o vapor sobre o prato perfurado. A seguir siao

apresentados os perfis de temperatura médio e os campos de temperatura de liquido, ambos em
func¢do do fator Fj.

e Perfis de temperatura médio:

Na Figura 42 € apresentado os perfis de temperatura média, monitorados em trés regides

do dominio computacional para os quatros casos simulados.

Figura 42 — Perfil de temperatura média das fases liquida e vapor em funcao do fator F.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

As regides analisadas da Figura 42 estao situadas em um plano ZX a 3,8 cm da base do
prato e nas condicdes de contorno “saida de vapor” e “saida de liquido”. Para cada regido, plano
ZX e “saida de liquido”, calculou-se a temperatura média da fase liquida , e para “saida de vapor”
a temperatura média da fase vapor entre os instantes de 5 a 10 segundos. As linhas paralelas e das

extremidades (tracejada e pontilhada) representam os limites de temperatura do estagio, sendo
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as temperaturas de entrada de liquido, 81,65 °C e de vapor, 83,75 °C. Nota-se, que os perfis de
temperatura se apresentaram dentro desses limites, respeitando assim, a fisica do modelo. O
prato perfurado, de modo geral apresentou uma baixa transferéncia de calor entre as fases para
os casos simulados, principalmente para os valores de F entre 0,462 a 1,015. J4 para o caso
4 (F5; = 1,464), observou-se uma troca de calor maior entre as fases, atingindo temperaturas
mais elevadas que nos outros casos. Acredita-se, que isso se deu, pelo fato, que com o aumento
de fluxo de vapor nos orificios do prato, aumentou o tempo de contato entre as fases. Como as
caracteristicas geométricas simuladas foram baseadas no trabalho experimental de Solari e Bell
(1986), a altura de represa do prato perfurado pode ter influenciado diretamente na transferéncia

de calor entre as fases.

e Campos de distribuicao de temperatura de liquido:

Outra maneira de contribuir para uma andlise da temperatura de liquido sobre a regiao

de borbulhamento, é apresentado na Figura 43.

De modo geral, € notdrio a influéncia da carga de vapor na transferéncia de calor entre as
fases no prato perfurado. Sequencialmente, conforme exibido os itens da Figura 43, percebe-se
uma variabilidade da distribui¢do de temperatura de liquido em fun¢do do aumento do fator F.
Os campos de temperatura de liquido obtidos estdo situados no plano ZX a 3,8 cm da base do
prato para um instante de tempo de 10 segundos. Para ambos os casos simulados, foi possivel
observar a troca de calor entre as fases liquida e vapor no plano ZX. Nota-se, que para o item (a)
da Figura 43, os campos de temperatura de liquido apresentaram um comportamento simétrico
e continuo ao longo em sentido ao vertedor do prato, com regides mais quentes proximas as
paredes e da entrada de liquido. No item (b), os campos de temperatura de liquido exibiram um
comportamento semelhante ao do item (a), mas com o deslocamento da regido mais quentes para
a posi¢ao central proxima as paredes. O itens (c) e (d), apresentaram regides mais quentes e de

maior propor¢do ao longo do prato, seguindo em direcd@o a vertedor.

As regides mais quentes formadas, conforme ilustradas para os quatros casos em estudo,
sdo devido a presenca de ma distribui¢do de fluxos no prato, como por exemplo, as zonas de
recirculacdo e estagnagdo de liquido no prato. Como explicado exaustivamente na literatura
e detectado na andlise do escoamento isotérmico do presente trabalho, os fendmenos de ma
distribuicdo além de afetar a transferéncia de calor entre as fases, interfere negativamente, na

transferéncia de massa, limitando a separagdo dos componentes.

De maneira geral, a baixa variagdo da temperatura ao longo do prato perfurado pode ter

sido limitado devida a temperatura das fases estarem proximas ao ponto de azeotropia.
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Figura 43 — Mapas de contorno de distribui¢do de temperatura de liquido situado no plano-ZX
a 3,8 cm da base do prato perfurado no instante de 10 segundos para a condi¢ao
operacional de Q, = 6,94 x 107> m~3.s7! e de F, igual a: (a) 0,462, (b) 0,801, (c)
1,015 e (d) 1,464 m.s~! (kg.m—3)%5.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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5.3.1.8 Transferéncia de espécies quimicas

¢ Distribuicio de fracdo massica do etanol:

A fim de se obter uma andlise completa do escoamento dos fendmenos de transporte
simultaneamente, apresentam-se na Figura 44, os perfis de fracdo mdssica média de etanol nas

fases liquida e vapor aplicado nas regides de contorno de saida de liquido e da vapor.

Figura 44 — Perfil de fracdo méssica média de etanol na fase liquida e na vapor em func¢ao do
fator F.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Os valores médios das fracdes de etanol foram obtidos entre os instantes de 5 a 10
segundos do escoamento. No intuito de se obter as fragcdes massicas médias de etanol nos
contornos, foram calculadas as médias (baseadas na drea de cada regido) para ambas as fases e
em cada instante de tempo. Dessa maneira, pode-se calcular a média temporal das fracdes em
suas respectivas regioes. Nota-se, que as fra¢cdes massicas de etanol apresentaram valores médios
crescentes para a fase vapor e decrescentes para a liquida. Esse comportamento, de maneira
geral, era esperado devido a transferéncia da espécie quimica (etanol) da fase liquida para a fase
vapor com a influéncia da transferéncia de quantidade de movimento (velocidade e turbuléncia

do escoamento) e de calor (diferenga de temperatura entre as fases).

Como os valores médios das fragdes mdssicas de etanol caracterizam um valor represen-
tativo para cada regido analisada em funcdo da carga de vapor, a Figura 45 ilustra os campos de
distribuicdo de fracdo mdssica de etanol na fase liquida no instante de 10 segundo do escoamento

real.

A partir de um estado “quasi-estaciondrio” atingido no escoamento, nota-se que o liquido
entra no prato com uma maior fracdo de etanol e a medida que a mistura liquida (etanol-dgua)
transcorre sobre a regiao de borbulhamento em direcdo a represa, hd uma reducao na concentragdo
de etanol na fase liquida, na qual este € o componente mais volatil. Em contrapartida, ocorre um

aumento na concentracao de dgua na fase liquida, sendo o componente menos voltil, nesse caso
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Figura 45 — Campos de fracdo méssica do etanol no liquido situado no plano-ZX a 3,8 cm da
base do prato perfurado no instante de 10 segundos para a condi¢ao operacional
de Q, = 6,94 x 1073 m3.s7! e de F, igual a: (a) 0,462, (b) 0,801, (c) 1,015 e (d)
1,464 m.s~*(kg.m3)%5.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
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a dgua. Essa variacdo das concentragdes dos componentes na fase liquida é devida a transferéncia

das espécies quimicas com a fase vapor.

Observando os itens da Figura 45, nota-se que os gradientes de concentracao apresenta-
ram comportamentos bem distinto uns dos outros. Esse foi devido a influéncia da velocidade
de vapor na entrada dos orificios. De modo geral, as distribui¢des da fracdo massica de etanol
na fase liquida apresentaram perfis similares com o apresentado na transferéncia de energia
(vide a Figura 43), por efeito dos padrdes de fluxo provocado pela transferéncia de quantidade
de movimento. Nos itens (a) e (b) da Figura 45, os maiores gradientes de concentracdo estao
nas regides proximas as paredes, na dire¢ao perpendicular do fluxo de liquido no prato. J4 para
os itens (c) e (d) da mesma Figura, as regides de maiores gradientes de concentracdo estao

localizadas proxima a represa do prato, indo em dire¢do ao downcomer de saida do prato.

Pelo fato da mistura liquida apresentar variacdes de concentracdo ao longo do seu
dominio, constata-se a formacdo de uma mistura ndo homogénea da fase liquida, ou seja, a
fase liquida ndo possui um valor constante de fracdo méssica ao longo do estdgio, consideracao
que € utilizada em alguns modelos macroscépicos. Assim, em busca de otimizar e analisar o
escoamento com mais acurdcia, os modelos macroscépicos ndo conseguem capturar ponto a

ponto as propriedades importantes, havendo a necessidade de se realizar um estudo em CFD.

A fim de complementar a andlise das fragdes massicas de etanol obtidas anteriormente,
a avaliacdo da fracdo madssica de etanol no vapor e no liquido em fun¢ao da posi¢ao (ponto) €

ilustrado pela Figura 46.

Como explicado na secdo 4, os valores pontuais de fragdo massica para ambas as fases
foram obtidos ao dividir o dominio computacional em 15 subdominios. Para cada condi¢ao
operacional de F} sdo apresentado os perfis das fracdes mdssicas médias de etanol nas fases
liquida e no vapor e também a fracdo maéssica de etanol na fase vapor que estaria em equilibrio
com a fase liquida como func¢do da posi¢do ocupada no prato. Observando os itens de (a) a (d) da
Figura 46, nota-se que a fracdo madssica de etanol na fase liquida sofre um decaimento da dire¢do
da entrada de liquido até a represa (delimitadas pelas pontilhadas e tracejadas na vertical). J4 para
a fracdo madssica de etanol na fase vapor, apresentou-se um valor aproximadamente constante
ao longo de quase todo o comprimento da regido de borbulhamento (/,,) € aumentou na regiao

proxima a represa do prato perfurado.

Ainda na Figura 46, os perfis de fracdo méssica de etanol na fase vapor que estaria em
equilibrio com a fase liquida que deixa o prato apresentou-se com maior valor do que a fracdo de
etanol no vapor que sai do dominio simulado. Desse modo, essa diferenca de concentragdo indica
que a transferéncia das espécies quimicas (ou de massa) do estigio estd longe da transferéncia

de massa que aconteceria em um prato perfurado ideal.
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Figura 46 — Variacdo pontual da fracdo mdssica média de etanol no liquido, no vapor e no vapor
que estaria em equilibrio com o liquido em func¢do da distancia adimensional z
(comprimento da regido de borbulhamento, /,;,) para a condi¢do operacional de
Qo = 6,94 x 107* m3.s7! e de F, igual a: (a) 0,462, (b) 0,801, (c) 1,015 e (d)
1,464 m.s~!(kg.m~3)%".
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Fonte: Elaborado pelo autor.

5.3.2 Eficiéncia de separacao dos componentes

A partir dos valores médios e pontuais das fracdes massicas das fases apresentados
anteriormente, pode-se calcular a eficiéncia de separacao do componente etanol entre as fases
para o prato perfurado. Assim, sdo apresentadas, a seguir, as eficiéncias média e pontual de

separacao obtidas através da eficiéncia de Murphree.

As fragdes mdssicas de etanol para as fases serviram de base para se calcular a eficiéncia
média de Murphree para o prato perfurado. Na Figura 47 s@o apresentados os valores médios de

eficiéncia em func¢do do fator Fj.
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Figura 47 — Perfis de eficiéncia de Murphre da fase vapor em funcao do fator Fi.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Para determinar a eficiéncia de Murphree do estdgio, conforme explicado na se¢do 4.3.3,
relacionou-se o valor médio de fragdo méssica de etanol no vapor que entra e sai do estagio,
com a média de fracao de etanol que sairia do prato se estivesse em equilibrio com o liquido
que sai do estdgio. E valido ressaltar, que as fracdes massicas médias obtidas foram para um
intervalo de 5 a 10 segundos de escoamento. Nota-se que a eficiéncia de Murphree apresentou

um comportamento crescente devido a influéncia do fator F.

Outra forma de verificar com mais detalhes a eficiéncia de Murphree sobre o prato

perfurado, a Figura 48 ilustra a eficiéncia Murphree local para os casos simulados.

E evidente a variacio de eficiéncia em funcdo do fator F, quando se caminha da entrada
de liquido (subdominio 1) ate a represa (sobdominio 15). De maneira geral, a eficiéncia aumenta
na dire¢cdo da represa. Uma interpretacdo para esse aumento, ao longo da trajetdria para a represa,
¢ baseado no conceito de tempo de residéncia de liquido no prato. Desse modo, o liquido préximo
a entrada do prato possui um menor tempo de residéncia no estagio que o liquido préximo a
represa. Sendo a transferéncia de massa fortemente influenciada pelo tempo de contato entre as

fases liquida e vapor, este comportamento € observado.
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Figura 48 — Variacdo pontual da eficiéncia de Murphree do vapor em func¢io dos subdominios
para a condicdo operacional de Q, = 6,94 x 1073 m3.s7! e de F, igual a: (a)
0,462, (b) 0,801, (c) 1,015 e (d) 1,464 m.s~*(kg.m3)%>,
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Por fim, pode-se observar, que o liquido préximo a represa terd efetuado uma maior

transferéncia de espécies quimicas. Quando o escoamento se aproxima da represa, ela passa a

funcionar como um bloqueio para o escoamento da fase liquida, proporcionando um efeito de

retorno do liquido, produzindo uma regiao de maior tempo de contato entre as fases liquida e

vapor, aumentando assim, a temperatura do liquido e consequentemente a eficiéncia nessa regiao.
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6 CONCLUSOES

De acordo com os estudos numéricos apresentados para o prato perfurado de coluna de

destilacdo, pode-se destacar as seguintes conclusdes obtidas através da andlise de CFD:

e Foi possivel determinar incerteza numérica através do procedimento GCI, na qual essa
andlise foi muito importante para calcular o erro de discretizacdo. A malha 2 apresentou
uma incerteza numérica de 3,26% para a varidvel altura de liquido claro, um valor conside-
rado baixo em termo de erro de discretiza¢do, considerando uma malha numérica confidvel

para ser utilizada nas simulag¢des dos casos isotérmico e nao isotérmico;

e No escoamento isotérmico foi possivel comparar os campos de velocidade de liquido
obtidos via CFD com os dados de Solari e Bell (1986). As geometrias sem DE e com DE
apresentaram em conformidade com os dados de Solari e Bell (1986), na qual ficou bem
destacado a influéncia do downcomer de entrada no escoamento. Conclui-se que, o dominio
computacional com DE influenciou diretamente no escoamento do prato perfurado devida
nao formacao da coluna de liquido na regido do downcomer de entrada. Essa ndo formacao
da coluna de liquido pode ter ocorrido pela escolha da condi¢do de contorno e/ou pela

condic¢do operacional utilizada;

e Para o estudo ndo isotérmico (etanol-dgua), a influéncia da carga de vapor (F}) influenciou
diretamente nos parametros hidraulicos do prato perfurado, podendo observar a reducdo da
altura de liquido claro e o aumento da altura de espuma conforme se aumentava o fator Fj.
Em relagdo a transferéncia de energia entre as fases liquida e vapor, foi possivel observar
os gradientes de temperatura de liquido formados ao longo da regido de borbulhamento do
prato e a influéncia da velocidade de vapor de entrada do prato na troca térmica entre as
fases. Foi possivel verificar e constatar a transferéncia de espécies quimicas entre as fases,
ao qual apresentou variacoes das fracdes massicas médias de etanol em funcdo da carga
de vapor. O uso da constante de equilibrio termodindmico (/) foi calculado n6 a né do
dominio computacional, evitando assim, uso de um valor constante, ao qual restringiria a

transferéncia de massa no estigio;

e Para a separacdo do etanol, foi possivel quantificar a eficiéncia através da equagdo de
Murphree. As eficiéncias de Murphree do estdgio e pontuais apresentaram valores acima
do que encontrados na literatura. Assim, observou-se a ndo homogeneidade da mistura nas
fases liquida e vapor, evidenciando a importancia da andlise da eficiéncia em diferentes

regides do estagio;

e Por fim, as técnicas da Fluidodinamica Computacional (CFD) mostraram-se ser uma

ferramenta muito importante para a andlise de escoamento em pratos perfurados de
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destilacdo e seu uso deve ser usado de maneira cautelosa, na busca de otimizar projetos e

estabelecer estratégias de condi¢cdes operacionais em estagios de destilagdo.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHO FU-
TUROS

As seguintes sugestdes sao indicadas para o avango no conhecimento nos processos de

destilacdo:

Estudar e elaborar a otimizacio de geometrias objetivando minimizar os fendmenos que

influenciam na transferéncia de massa e energia;

e Testar e propor modelos de coeficiente de arraste, verificando assim sua influéncia no

escoamento;

e Estudar e implementar outros modelos de transferéncia de massa entre as fases, verificando

assim sua influéncia no escoamento;
e Testar outros modelos de turbuléncia, além do k-€ e do shear stress transport;

e Testar esquemas de alta ordem (high resolution), pois na maioria dos trabalhos € utilizado

o esquema upwind devido a facilidade da convergéncia da solugdo;

e Testar outras condi¢des para tentar simular o actimulo de liquido no downcomer de entrada
e, consequentemente, ter uma melhor representacdo do perfil de entrada de liquido no

prato.
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Na secdo A € apresentado com mais detalhes os resultados adicionais da incerteza

numérica e as equagoes utilizadas para o célculo do procedimento GCI.

Nas secoes C e B serdo apresentados as propriedades e as equacdes para o célculo
das propriedades fisicas das substincias, respectivamente. Para diferenciar a nomenclatura das
substancias e das fases serdo adotados os subscritos A para o componente etanol, B para o

componente dgua, « para fase liquida e 3 para a fase vapor.
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ANEXO A — Procedimento GCI

Para se determinar a incerteza numérica do procedimento GCI seguiu-se as seguintes

etapas:

e Etapa 1: A partir das malhas numéricas construidas, deve-se calcular um tamanho repre-
sentativo dos elementos (h) de cada malha e ordenar o tamanho dos elementos em ordem

crescente, isto €, by < hoy < hs.

Lo 1/3
h:[ Z(A%)] (A1)

onde Nr; é o nimero total de elementos da malha i e Y (AV}) é a somatéria de cada

volume 7 dos elementos da malha.

e Etapa 2: Com os valores dos tamanhos representativos obtidos na etapa anterior, deve-se

calcular a razdo de refinamento () para cada par de malha.

ri =L (A2)

e Etapa 3: Apoés definida a propriedade (¢) de andlise (por exemplo: a velocidade, a pressao,
a fracdo volumétrica, entre outras de interesse), deve-se calcular a diferenca entre os

valores da propriedade (¢) de cada malha:
€ji = @5 — & (A.3)

e Etapa 4: Calcular a ordem aparente (p), através das equagdes abaixo:

1 €k
— In | X2 A4
p () n - +Q(p)| (A4)
rt —s
Y L AS
q(p) n<rzj_s> (A.5)
s = 1 sinal (6“) (A.6)
sz‘

onde sinal() é a funcdo sinal. Para o célculo da ordem aparente recorre-se a métodos

iterativo, pois a Equac@o A.4 depende de ¢(p) e a Equagdo A.5 depende de p.
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e Etapa 5: Apo6s determinado a ordem aparente na etapa calcular, calcula-se o valor da
propriedade extrapolada ¢,;.
P b b,
i) (A7)

ext — D

e Etapa 6: Encontrar os erros relativos aproximado (¢/%) e extrapolado (egit):

i — @

i

Ji
a

(A.8)

g Ji —s

7 ex [

e]e:nt = i (Ag)
ext

e Etapa 7: Calcular as incertezas numéricas para as malhas refinada (GCL*ir2d2) e grosseira

(GCI§rosseira):
FSGC J,L
GCIefrada (%) — 100 x — 6‘11 (A.10)
. PR i
GOI™ (%) = 100 x 57 (A1
Ji

onde F.. € o fator de seguranca e adota-se um valor igual 1,25.
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ANEXO B — Calculo das propriedades
fisicas

e Capacidade calorifica (a pressdo constante), C:

C,=A+BT+CT*+DT*+ET* (B.1)

onde: C, capacidade calorifica, [kJ kmol™' K]
T temperatura, [K]

Tabela 18 — Valores dos coeficientes da equagdo da capacidade calorifica.

Fases
Coeficientes Liquida («) Vapor (/)
Etanol (A) Agua (B) Etanol (A) Agua (B)
-67,444 50,811 19,959 33,763
1,843 0,213 0,143 -5,946x1073

-7,298x107%  -6,310x107*  7,763x107°  2,236x107°
1,052x107°  6,483x1077 -1,513x107" -9,962x 10~
0 0 5,366 <1071 1,097x10712

Fonte: CHERIC (1995).

Mmoo Q= >

e Coeficiente de atividade, :

AAB ABA >
| _ A _ B.2
n(v4) n(rs+ Aaprp) + 2B (xA—l—AABxB rp+ Apaza ©2
Aap Apa
1 e B ( _ ) B.3
Il(’)/B> Il(IB BAZEA) TA ZL‘A‘FAAB:EB ;pB—I—ABAl'A ( )
(0 Qij
Ay = U% exp <—R§v) B4

coeficiente de atividade, [—]

pardmetro de intera¢do binaria, [cal mol ']
constante dos gases ideais, [cal mol~! K™1]
temperatura, [K]

volume molar, [cm® mol™!]

fracdo molar, [-]

parametro de interacao bindria, [—]

onde:

.

SRS e
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e Condutividade térmica, \:

\N=A+BT+CT*+DT?

onde: )\ condutividade térmica, [W m~' K]
T temperatura, [K]

Tabela 19 — Valores dos coeficientes da equacdo da condutividade térmica.

Fases
Coeficientes Liquida («) Vapor (/)
Etanol (A) Agua (B) Etanol (A) Agua (B)
0,263 -0,3838 -7,797x107°  7,341x107°

-3,847x107%  5254x1073  4,167x107°  -1,013x107°
2211x1077  -6,369x107%  1,214x1077 1,801 <1077
0 0 -5,184x1071  -9.100x 107!

Coaw»

Fonte: CHERIC (1995).

e Difusividade, D 45:

Fase liquida:

(B.5)

In(Daga) = xBln(DgB)+q:Aln(DBA)+2leln( >+ Bln( )1—1—
b ¢B

P B AB
2T AxRB LA (1_/\3‘) = (1_)\,4>] +

TBqA [(1 — H%A) In(754) + (1 — QBB) Tap In (TAB)} +
raAqB [(1 — 913> ln (TAB) + (1 — 912414) TBA ln (TBA)}

[NIE

o 7 4 x 10~ (¢Assoc7BMMB) T
DY = Vi
HAaVbA
o 7, 4 x 10_8 (QbAssoc,AMMA)% T
Dpy = Vi
HUB,aVb B
0ij = it
> 017y
Xiq;
Qi -
2 Tq
CLij
Tij = €Xp —?
¢ =
2T

o=

(B.6)

(B.7)

(B.8)

(B.9)

(B.10)

(B.11)

(B.12)

(B.13)
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onde:

Dap.o difusividade da fase liquida, [cm? s7!]
i parametros bindrios ajustdveis de interacdo molecular, [—]
D9p  difusividade em dilui¢do infinita do soluto A no solvente B, [cm? s7!]
D%,  difusividade em dilui¢do infinita do soluto B no solvente A, [cm? s71]
MM massa molecular, [g mol ']
Qr parametro UNIQUAC, [-]
Q; parametro de volume UNIFAC, [-]
Ry parametro UNIQUAC, [-]
T parametro de superficie UNIFAC, [-]
T temperatura, [K]
Vb volume molar do soluto na temperatura de ebuli¢do, [cm® mol~!]
T fracdo molar, [—]
7 viscosidade dinamica, [cP]
®assoc  fator de associagdo do solvente, [—]
ri =3 v Ry (B.14)
k
g =Y v Q (B.15)
k
Fase vapor:
2,66 x 1073 T3
Dapps = T 5 (B.16)
P (MMAB)2 (UAB) QD
MM —2( L + L )1 (B.17)
AP CA\MM, T MM '
oap = (04 0B)? (B.18)
1
1,585V, \?
=== B.19
7 (1 F1, 352> (8.19)
1,94 x 103 u?)
. B.20
VT, (B.20)
A C E G 0,19 62
Q, — AR B.21
PP T TepFT) Tep@mm) T T B-21)
T
T = (B.22)
€EAB / i
1
€AB €EAEB\ 2
— === B.23
k ( k k ) ( )
€ _ 2
L =118 (1+1,36%) (B.24)

dap = (04 53)% (B.25)
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onde: Dapp difusividade da fase vapor, [cm? s7']

k constante de Boltzmann, [—]

P pressao, [bar]

T temperatura, [K]

T, temperatura no ponto de ebulicdo, [K]

0 parametro polar, [-]

€ energia caracteristica de Lennard-Jones, [—]

oy momento dipolar, [debye]

o comprimento caracteristico de Lennard-Jones, [—]
Qp integral de colisdo, [—]

Tabela 20 — Valores das constante da integral de colisdo (Equacdo B.21).

Constantes A B C D E F

Valores 1,06036 0,1561 0,193 0,47635 1,03587 1,52996

G H
1,76474 3,89411

Fonte: Poling, Prausnitz e O’connell (2000).

e Massa especifica, p:

Fase liquida:
A

Bl 8]

pgva:A—l—BTO’g‘S—f-OT%-}-DT—FET%

PAa =

] T
T=1-——
647,096

Fase vapor:
In (”"‘5> — A0+ B6O3+CO5 + DO
Pe

T

0=1——

T

onde: p massa especifica, [mol dm~3]
T  temperatura, [K]
p. massa especifica critica, [mol dm 3]
T. temperatura critica, [K]

(B.26)

(B.27)

(B.28)

(B.29)

(B.30)
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Tabela 21 — Valores dos coeficientes das equacdes da massa especifica.

Fase
Coeficiente Liquida (o) Vapor ()
Etanol (A) Agua (B) Etanol (A)

A 1,6288 17,863  -8,35647816638
B 0,27469 58,606  -2,38721859682
C 514 -95,396  -39,6946441837
D 0,2318 213,89  -9,99133502692
E - -141,26 -

Fonte: CHERIC (1995), Perry e Green (2008).

e Pressao de vapor, PVP:

B
In(PY)=A— B.31
n(P) = A- 5 B31)
onde: PY difusividade da fase vapor, [bar]
T temperatura, [K]
Tabela 22 — Valores dos coeficientes da equagdo de pressdo de vapor.
A B C
Etanol | 12,2917 3803,98 -41,68
Agua | 11,6834 381644 -46,13
Fonte: Koretsky (2007).
e Tensdo superficial, o:
Fase liquida:
O'mis,a:XA UA+XB opRB (B32)
T z I Tr "
o=K(P)" (T,)" (T.) (B.33)
1- Tb,r

onde: o tensdo superficial, [dina cm™]
P.  pressdo critica, [K]
T,  temperatura no ponto de ebulicdo, [K]
Ty, temperatura no ponto de ebuli¢io reduzida, [—]
T.  temperatura critica, [K]
T,  temperatura reduzida, [—]
X frac@o madssica, [—]
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Tabela 23 — Valores das constante do modelo de tensdo superficial.

K x Y z m
Alcoois 2,28 0,25 0,175 0 0,8
Acidos 0,125 050 -1,5 1,85 11/9
Todos outros | 0,158 0,50 -1,5 1,85 11/9

Fonte: Poling, Prausnitz e O’connell (2000).

e Viscosidade dinamica, p:

Fase liquida:
B
ln(ua):A+?+CT2+DT2 (B.34)
Fase vapor:
ps=A+BT+CT? (B.35)

onde: u viscosidade dinamica, [cP]
T temperatura, [K]

Tabela 24 — Valores dos coeficientes da equagdo da viscosidade dinamica.

Fases
Coeficientes Liquida («) Vapor (/)
Etanol (A) Agua (B) Etanol (A) Agua (B)
A -6,21 -24,71 1,396x10~* -3,189x1073
B 1.614 4.209 2,848x107°  4,145x107°
C 6,18x1072  4,527x1072 1,241x107° -8272x101°
D -1,132x107%  -3,376x107° - -

Fonte: CHERIC (1995).
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Tabela 25 — Propriedades das substancias puras e em mistura.

. Substancias .
Propriedades Etanol Agua Unidades
Massa especifica critica, p, 5,991 17,874 [mol dm—?]
Massa molecular, MM 46,0688 18,0152 kg kmol 1]
Momento dipolar, 1, 1,7 1,8 [debyes]
Pressao critica, P, 61,48 220,64 [bar]
Temperatura critica, 7, 513,92 647,14 [K]
Temperatura no ponto de ebulicao, 7}, 351,52 373,15 [K]
Volume molar no ponto de ebuli¢do, V;, 59,20 18,90 [cm?® mol™!]
Constante dos gases ideais, R 1,987 [cal mol~! K]

Fonte: Perry e Green (2008), Poling, Prausnitz e O’connell (2000).

Tabela 26 — Parametros UNIQUAC.

Parametros Grupos

CH; CH, OH H-O0
Qr 0,848 0,54 12 14
Ry 09011 0,6744 1,0 0,92
! 1 1 11

Fonte: Poling, Prausnitz e O’connell (2000).
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