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Resumo da Dissertacio apresentada & COPPE/UFRJ como parte dos requisitos

necessarios para a obten¢ao do grau de Mestre em Ciéncias (M.Sc.)

SIMULACAO FLUIDODINAMICA DE EVAPORADORES POR CONTATO
DIRETO

Fabio Pereira de Aguiar Barros

Margo /2009

Orientador: Paulo Laranjeira da Cunha Lage

Programa: Engenharia Quimica

Simulagoes fluidodinamicas de evaporadores por contato direto (ECD) foram
realizadas para um sistema ar-agua. Campos de escoamento transientes e tridimen-
sionais, em colunas de borbulhamento com geometria cilindrica, foram considerados.
O software CFX 11.0 da ANSYS foi utilizado. Um modelo disponivel na literatura
para a transferéncia simultanea de calor e massa durante a formacao e ascensao
de bolhas superaquecidas, em uma coluna quiescente de liquido, foi utilizado para
determinar os coeficientes de transporte de calor e massa na fase gasosa e, incluir
os efeitos de transporte de calor e massa entre as fases, durante a formacao, na
simulacao do ECD. A partir da literatura pesquisada foi possivel verificar que a
incorporacao da etapa de formagao de bolhas na simulacao do ECD, nunca foi re-
alizada. Os resultados das simulacoes foram comparados com dados experimentais
reportados na literatura. A retencao gasosa global e os processos de transferéncia
de calor e massa entre as fases foram corretamente preditos pela modelagem utili-
zada. Entretanto, verificou-se que alguns ajustes na modelagem, como por exemplo
a descricao real do distribuidor de gas, sao necessarios a fim de predizer com maior

precisao o comportamento hidrodindmico médio na coluna.
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Abstract of Dissertation presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfillment of the

requirements for the degree of Master of Science (M.Sc.)

FLUID DYNAMIC SIMULATIONS OF DIRECT CONTACT EVAPORATORS

Fabio Pereira de Aguiar Barros

March /2009

Advisor: Paulo Laranjeira da Cunha Lage

Department: Chemical Engineering

Fluid dynamics simulations were performed for the direct contact evaporation
process of a air-water system. The calculations were carried out for transient, three-
dimensional flow fields in a cylindrical bubble column. The commercial code CFX
11.0 from ANSYS was used in this work. The heat and mass transfer coefficients
were determined from a model, from the literature, for simultaneous heat and mass
transfer during the formation and ascension of superheated bubbles. This model
was also used to include the heat and mass transfer during the formation in fluid
dynamics simulations of direct contact evaporation processes. From the literature
review, this effect has never been accounted for before. The results of the fluid
dynamics simulation were compared with existing experimental data. The obtained
results showed that the modeling used in this work was appropriate to describe the
global gas hold-up in the column and the heat and mass transfer processes between
liquid and gas phases. However, the results also showed that the model used in this
work needs some adjustments to properly describes the average hydrodynamic flow

in the column.
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Capitulo 1

Introducao e Objetivos

1.1 Contexto e Motivacao

Do ponto de vista das operagoes unitarias, a evaporacao pode ser definida como
um processo de separacao por aquecimento que envolve a remoc¢ao, mediante va-
porizacao, do solvente em uma solucao, a fim de obter-se um produto final mais
concentrado [B].

Os evaporadores, equipamentos nos quais ocorre a evaporacao, podem ser clas-
sificados em relacao ao modo como a energia, na forma de calor, é transferida do
fluido de aquecimento para a solucao evaporante. Em geral, a transmissao de calor
se d& de forma indireta, ou seja, um meio separa a solucao evaporante do fluido de
aquecimento. A transmissao de calor também pode ser efetuada de forma direta, ou
seja, a partir da mistura da solugao evaporante e do fluido de aquecimento. Equipa-
mentos que operam desta tltima forma sao denominados evaporadores por contato
direto (ECD).

Nos ECDs, o contato entre os fluidos se da por meio do gotejamento ou borbu-
lhamento de um dos fluidos, denominado fase dispersa, no interior do outro fluido,
denominado fase continua. Colunas de borbulhamento (CB) sdo equipamentos nos
quais um dado gas é borbulhado em uma coluna, quiescente ou nao, de liquido.
Quando o borbulhamento se d4 com géas superaquecido tem-se a CB operando como
ECD, ou seja, o ECD é uma coluna de borbulhamento nao-isotérmica.

O ECD possui caracteristicas que tornam a sua aplicacao atraente em diversos

processos industriais, dentre as quais destacam-se: facilidade de construcao e opera-



¢ao0, obtencao de altas areas interfaciais para os fluxos de calor e massa, auséncia de
problemas de selagem devido & auséncia de partes moveis, versatilidade de operacao
e facilidade no controle de temperatura. Além disso, o equipamento é compacto, ou
seja, nao ocupa uma grande area no chao de fibrica. Finalmente, devido a sua sim-
plicidade operacional, a possibilidade de ocorréncia de falhas é reduzida, bem como
sao reduzidos os tempos de parada necessarios para a limpeza e manutengao [6].
Tais caracteristicas tém promovido a disseminacao do ECD em diversos processos
industriais, com fortes perspectivas de aplica¢do na industria alimenticia [6].

Apesar da simplicidade de operacao e construcao o projeto de uma CB, e por
conseguinte de um ECD é, ainda hoje, um desafio, visto que a hidrodinamica rei-
nante no equipamento é complexa e dependente das caracteristicas geométricas e
operacionais da coluna e das propriedades fisicas dos fluidos. Desta forma, durante
muitos anos, o projeto da CB ficou restrito a modelos limitados por hipdteses sim-
plificadoras e com um alto grau de empirismo [].

Recentemente, com o advento da fluidodinamica computacional, modelos foram
propostos para descrever de forma mais detalhada o padrao de escoamento em colu-
nas de borbulhamento. Diversos autores tém investigado a utilizacao da simulacao
fluidodindmica para o projeto e scale-up de colunas de borbulhamento e o seu po-
tencial em descrever adequadamente o escoamento tem sido corroborado por todos
7, 8, @, M0, IT]. Por possibilitar uma descricdo mais detalhada do escoamento,
a simulacao fluidodindmica torna possivel a realizacao de projetos mais precisos e
confidveis.

A simulacao fluidodinadmica da CB é um campo vasto no qual ainda h& muito
para ser investigado. Os desafios estao relacionados & modelagem da turbuléncia, da
transferéncia de calor e massa, das forcas de interacao entre as fases e da modelagem
dos fenomenos de quebra e coalescéncia das bolhas [T2].

Uma dos motivos que impedem a direta aplicagao dos codigos CFD (comerciais
ou nao) na simulagao do processo de evaporacao por contato direto é a multitude
de escalas de tamanho existentes no processo. Particularmente, o efeito dos gran-
des gradientes que afetam o transporte de calor e massa no interior das bolhas
em formacao nao estd incorporado aos codigos existentes para simulacoes de esco-

amentos bifasicos do tipo Euleriana-Euleriana, os quais consideram que as bolhas



sao instantaneamente formadas no equipamento. Embora métodos de acompanha-
mento de fronteira livre possam ser modificados para incorporar a transferéncia
de calor e massa pela interface das fases, isso tem que ser feito juntamente com
a resolucao das escalas do escoamento turbulento da fase continua, requerendo um
enorme esforco computacional. Ha portanto, a necessidade de se incorporar modelos
para a transferéncia simultanea de calor e massa entre as fases, durante as etapas
de formacao e ascensao de bolhas, em simulacoes bifasicas com modelos do tipo
Euleriano-Euleriano.

RODRIGUES [I] incorporou os efeitos da transferéncia de massa entre as fases
liquida e gasosa, na etapa de formacao de bolhas, na simulacao fluidodinamica de
uma coluna esgotadora de aromas. Ele obteve sucesso na metodologia aplicada para
a inclusao da etapa de formacao, de forma que encorajou a aplicacao da mesma,
metodologia na simulacao fluidodinamica de uma coluna de borbulhamento nao-
isotérmica, ou seja, um evaporador por contato direto, o qual é o objetivo da presente

dissertacao.

1.2 Objetivo

O presente trabalho apresentou como objetivo geral, a simulacao fluidodinamica do
processo de evaporacao por contato direto em colunas de borbulhamento operando
em regime homogéneo, incorporando, pela primeira vez, os efeitos de transferéncia
de calor e massa durante a formacao das bolhas. A fim de atingir o objetivo geral,

duas etapas especificas tiveram que ser realizadas:

e Estudo da transferéncia de calor e massa entre as fases liquida e gasosa para
avaliar a utilizacao de valores médios e constantes dos coeficientes de trans-
porte de calor e massa internos a bolha, na simulagao fluidodinamica de eva-

poradores por contato direto.

e Simulacao fluidodinamica utilizando o software comercial CFX 11.0 da
ANSYS, incluindo os fluxos massico e de calor nas etapas de formacao e as-

censao das bolhas.

Os resultados das simulagoes fluidodinamicas foram comparados com os dados

experimentais obtidos por RIBEIRO JR. e LAGE [3] no Laboratorio de Termofluido-

3



dinamica, do Programa de Engenharia Quimica, do Instituto Alberto Luiz Coimbra
de Pos-Graduacao e Pesquisa de Engenharia da Universidade Federal do Rio de

Janeiro.



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1 Evaporacao por Contato Direto

Conforme citado anteriormente, o ECD é em uma coluna de borbulhamento ope-
rando de forma nao-isotérmica. O equipamento é de simples construcao, tratando-se
de uma coluna de liquido no qual borbulha-se gas superaquecido. Na base do equi-
pamento encontra-se um dispositivo denominado distribuidor, onde sao formadas as
bolhas. Os distribuidores sao constituidos por tubos perfurados ou placas metalicas
perfuradas ou porosas [3].

Na operacao do ECD, durante a passagem das bolhas, existe um fluxo natural
de energia do interior da bolha para a sua superficie, o qual geralmente contribui
com a maior fracao do total de energia recebida pelo liquido. O restante é trans-
ferido pelo sistema de distribuicao de gas na base da coluna. A energia da bolha
pode ser transmitida tanto na forma de calor sensivel, ocasionando um aumento de
temperatura da fase liquida, quanto na forma de calor latente, promovendo a vapo-
rizacao e gerando por conseguinte, um fluxo méssico de evaporado da superficie para
o interior da bolha. A distribuicao de energia entre as duas formas de transmissao
depende da composicao e da temperatura do liquido, uma vez que a quantidade do
componente ¢ passivel de evaporagao é proporcional a pressao de saturacao de ¢ na
interface gas-liquido [I3]. Consequentemente, quanto maior a temperatura da fase
continua, maior serd a fracao da energia total usada na vaporizagao, até que seja
alcancada uma temperatura de equilibrio, na qual quase toda a energia transmitir-

se-4 ao liquido como calor latente, sendo o transporte de calor sensivel responsavel



apenas pela compensacao das perdas térmicas do equipamento. Se a concentracao
do componente ¢ na fase liquida for grande, a fracao da energia total disponibilizada
para a vaporizacao, também neste caso, serd maior, visto que a diferenca entre a
concentragao (ou pressao parcial) do componente nas fases gasosa e liquida aumenta.

A auséncia de superficie separando os fluidos é uma caracteristica importante no
ECD, o contato direto entre os fluidos permite alcancar eficiéncias de transmissao de
calor da ordem de 95% [I4]. Isto ocorre porque nao ha resisténcia a transferéncia de
calor associada as paredes metalicas. A elevada eficiéncia de troca térmica pode ser
verificada pela diferenca de temperatura entre liquido e gas na saida do equipamento,
a qual, em geral, varia de 2 a 5°C |15, [T6].

Ao contrario do que ocorre com os evaporadores tradicionais, no ECD nao ha
reducao gradual da eficiéncia de troca térmica em virtude de incrustagoes ou corro-
sao, o que possibilita 0 uso do mesmo na concentragao de solugoes corrosivas e/ou
incrustrantes [I7].

A aplicacao industrial de ECDs é uma realidade. O equipamento tem sido uti-
lizado para concentrar solugoes de acido sulfurico [T5], soda caustica, sulfato de
aluminio, cloreto férrico [I8], acido fosforico [T9], sulfato de sodio, cloreto de calcio,
cloreto de magnésio e ortofosfatos [20).

O tratamento de solucoes termolabeis é uma aplicacao interessante para o ECD
[21], uma vez que a evaporagao ocorre a temperaturas bem mais baixas do que a
temperatura de ebulicao na pressao do sistema. Além disso, pontos de superaque-
cimento sao praticamente eliminados devido a vigorosa agitacao resultante do bor-
bulhamento, o qual mantém a temperatura no equipamento praticamente uniforme.
Tais caracteristicas potencializam a aplicacao dos ECDs na industria alimenticia.
Alguns exemplos podem ser citados, tais como: concentragao de leite [22], concen-
tracdo de solugdes salinas para fabricacdo de pepinos em conserva [23], solugoes
aquosas de proteinas de peixe [21] e, mais recentemente, de sucos de frutas [24].

E preciso ressaltar, que por operar com contato direto entre os fluidos, a possi-
bilidade de contaminacao deve ser considerada. Na verdade a contaminacao da fase
gasosa ¢ o grande “gargalo” que dificulta a disseminacao do ECD no meio industrial,
principalmente no ramo alimenticio. Portanto, ou a contaminacao é eliminada, o

que limita a aplicacao do processo a produtos com alto valor agregado, ou pode ser



tolerada, neste caso poderiam ser utilizados gases de exaustao que reduziriam con-
sideravelmente o custo do processo. Para viabilizar a mistura, as correntes devem
operar a pressoes proximas, o que pode acarretar em custos adicionais ao processo
[25]. Dependendo da tensdo superficial da soluc¢ao, o borbulhamento pode levar a
formacao intensa de espuma, podendo inviabilizar a operacao do equipamento [I8].
Em alguns casos, o arraste de liquido pelo gas borbulhado pode ser muito expressivo,

de 10 a 100 vezes maior que nos evaporadores tradicionais [26].

2.2 Caracterizacao da Hidrodinamica do Evapora-

dor por Contato Direto

2.2.1 O Processo de Borbulhamento

O processo de borbulhamento consiste na geracao de bolhas em orificios submersos
e pode ser dividido em duas etapas: formacao e ascensao. Na etapa de formacao, a
bolha presa ao orificio do distribuidor cresce continuamente até que seja alcancado
um certo volume critico, quando ocorre entao, o desprendimento da bolha. Apds o
desprendimento, a bolha inicia o seu movimento através da fase liquida em direcao
ao topo da coluna, o que corresponde a etapa de ascensdo. Clift et al. [27] definem
mais duas etapas, a de desprendimento, na qual h& brusca mudanca nas condigoes
fluidodinamicas internas, devido ao término da injecao, e a de afloramento, na qual
a bolha desaparece apods atingir o topo da coluna de liquido.

Embora a etapa de ascensao represente boa parte do tempo de residéncia da bolha
no ECD, estudos experimentais evidenciam a importancia da etapa de formacgao no
processo de evaporacao por contato direto [28, 29, B0 BT].

No evaporador, o intervalo de tempo necessario para se alcangar o regime pseudo-
permanente, no qual algumas varidveis tais como a temperatura da fase liquida e
a taxa massica de evaporacao permanecem constantes, é da ordem de horas. Por
outro lado, o tempo de residéncia da bolha no equipamento ¢ da ordem de segundos.
Portanto, uma decomposicao de escala temporal pode ser efetuada na modelagem e
simulagao do equipamento [32].

Evidéncias experimentais e estudos tedricos indicam que a resisténcia aos pro-



cessos de transmissao de calor e massa é maior na fase gasosa [33, B4l 28]. Portanto,
negligenciar tal resisténcia pode leva a erros consideraveis no calculo dos fluxos de

calor e massa entre as fases [T].

2.2.2 O Padrao de Escoamento

O escoamento em colunas de borbulhamento é caracterizado por um amplo espectro
de flutuacoes de velocidade e existéncia de vortices de diferentes tamanhos. Evidén-
cias experimentais [35, B6] mostram que o escoamento em colunas de borbulhamento
é dinamico e cadtico, ou seja, nunca alcanca o estado estacionario. Portanto, o es-
coamento em colunas de borbulhamento ¢ altamente complexo e requer modelos
tridimensionais para reproduzir detalhes de sua estrutura.

O padrao de escoamento em colunas de borbulhamento é o resultado de uma
multitude de fatores os quais surgem a partir do movimento individual de cada fase.
Uma das razoes para esta complexidade é a presenca da fase gasosa na fase liquida,
a qual causa a variacao espacial do perfil de densidade da mistura bifasica, que
promove, por sua vez, a variacao do perfil de pressao, resultando, portanto, em um
intenso movimento da fase liquida. Zonas de circulacao sao geradas em virtude do
conjunto ascendente de bolhas, ou seja, ao alcancar o topo, a fase liquida arrastada

pela fase gasosa, retorna para base da coluna.

2.2.3 Aspectos Hidrodindmicos Importantes

Dois aspectos hidrodinamicos da coluna de borbulhamento sao de suma importancia
e estao diretamente relacionados: o regime de borbulhamento e a retencao gasosa
(rg)-

O regime de borbulhamento é fun¢ao primordial da velocidade superficial do gas
e afeta diretamente os processos de transmissao de calor e massa [37, B8|. A retencao
gasosa, definida como a fracao de gas na mistura, é utilizada no calculo do tempo
de residéncia da fase dispersa e, juntamente com o diametro médio das bolhas,
permite a determinacao da area interfacial, sendo, portanto, um parametro-chave

do equipamento [39, E0J.



2.2.4 Regimes de Borbulhamento

Durante a operacao do ECD existem dois regimes principais de borbulhamento:
homogéneo e heterogéneo. O regime homogéneo de borbulhamento caracteriza-se
pela presenca de bolhas pequenas, com pouca variacao de tamanho, que ascendem ao
longo de uma trajetoria praticamente vertical com pequenas oscilagoes transversais.
Ha pouca interacao entre as bolhas e os fenomenos de quebra e coalescéncia sao
pouco pronunciados[dI]. Neste regime, o tamanho das bolhas e a reten¢io gasosa
dependem das caracteristicas do distribuidor, das propriedades fisicas do sistema
gas-liquido e da altura da coluna de liquido [6]. Reacoes quimicas e processos de
transferéncia de calor e massa também influenciam o tamanho da bolha.

Com o aumento da velocidade superficial, tanto a frequéncia de formacao quanto
o diametro médio das bolhas aumentam, de forma que a distancia média que separa
as mesmas diminui, favorecendo a ocorréncia dos fendémenos de quebra e coalescén-
cia, levando a uma grande variedade de tamanho de bolhas [d2]. O equipamento
passa assim a operar no regime heterogéneo. Neste caso, a distribuicao de tamanhos
de bolhas no seio do liquido difere totalmente daquela gerada pelo distribuidor, o
qual, portanto, tem a sua importancia reduzida [6]. Neste regime, a trajetoria de
ascensao das bolhas torna-se completamente irregular. Na Figura EZ1] sao apresen-
tadas duas fotografias para o regime de borbulhamento homogéneo e heterogéneo

em colunas de borbulhamento.

Figura 2.1: Fotografia do escoamento em regime homogéneo (a) e em regime hete-
rogéneo (b) em colunas de borbulhamento. Imagens extraidas de RODRIGUES [I]
para uma coluna de borbulhamento de vidro com 7,3 cm de diametro e distribuidor

tipo prato perfurado de aco inoxidavel.



A transicao entre os regimes de borbulhamento nao ¢ um evento brusco, ocor-
rendo de forma gradual. Visualmente, a transicao é indicada pela formacao de uma
pluma de bolhas coalescidas na regiao central da coluna. RIBEIRO JR. [6] fez
uma extensa revisao da literatura a respeito do limite entre os regimes de operacgao
e a sua dependéncia com os parametros de projeto do equipamento, das varidveis

operacionais e das propriedades fisico-quimicas das duas fases.

2.3 Simulacao Fluidodindmica Aplicada a Colunas
de Borbulhamento

Existem duas abordagens muito empregadas na simulacao fluidodinamica de esco-
amentos multifasicos, a saber: a abordagem Lagrangeana e a Euleriana. Enquanto
a fase continua é sempre modelada segundo a abordagem Euleriana, a fase dispersa
pode ser modelada utilizando a abordagem Lagrangeana (com acompanhamento de
particulas individuais ou grupos de particulas) ou como uma ou mais fases continuas
adicionadas (abordagem Euleriana).

A abordagem Lagrangeana para a simulac¢ao do escoamento multifasico com aco-
plamento bidirecional, necessita da solucao simultanea das equacoes de conservacao
da fase continua, na forma Euleriana, e das equacoes correspondentes a forma La-
grangeana para dezenas de milhares de particulas. Assim, a abordagem Lagrangeana
nao é muito utilizada devido ao enorme esforco computacional envolvido. O custo
computacional para a abordagem Lagrangeana com acompanhamento de grupos de
bolhas é menor, entretanto a qualidade do resultado é prejudicada.

A abordagem Euleriana-Euleriana descreve todas as fases como continuas |43,
sendo também chamada de modelo multifluido (modelo de dois fluidos no caso bi-
fasico). Neste caso, o escoamento é resolvido por meio de equagoes médias de con-
servacao para cada fase. As interacoes entre as fases sao modeladas por meio de
termos de transporte.

Diversos trabalhos tedricos e experimentais [35, 86| corroboram o comportamento
caotico e dinamico dentro da coluna de borbulhamento, ou seja, o estado estaciona-
rio nunca é atingido. O grupo do Prof. Svendsen da Universidade de Trondehein,

na Noruega, pioneiro na aplicacao da simulacao fluidodinamica a colunas de bor-
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bulhamento, em uma série de trabalhos publicados nos anos 90 |44 A5l @6 A7, @8]
nao obteve sucesso em descrever a hidrodinamica da coluna. Nestes trabalhos os
autores desconsideraram o carater transiente do escoamento e utilizaram geometrias
axialmente simétricas e bidimensionais, fatores que contribuiram para o insucesso
do modelo.

SOKOLICHIN e EIGENBERGER  [8] e BECKER et al. [49] utilizaram um mo-
delo de dois fluidos considerando as equacoes de conservacao de massa e momento
e os efeitos do arrasto, sustentacao e massa virtual para interacao entre as fases. O
modelo foi aplicado para uma coluna de se¢cao retangular com espessura fina, permi-
tindo considerar geometria bidimensional. Os autores, realizaram entao, simulagoes
dinamicas considerando em alguns casos escoamento turbulento na fase liquida. A
partir destes trabalhos foi possivel verificar que uma coluna de borbulhamento nunca,
atinge o estado estacionario e que o padrao de circulagao na mesma pode ser obtido
através da média temporal das variaveis nas células de calculo da malha computa-
cional utilizada. Determinaram ainda que o modelo k£ — € introduz 100 vezes mais
dissipacao viscosa do que o necessario para simular os dados experimentais. A par-
tir desta analise, os autores recomendaram a utilizacao de simulagoes dinamicas
laminares com a viscosidade da fase liquida ajustada aos dados experimentais.

SOKOLICHIN e EIGENBERGER [20] e BORCHERS et al. [oI] utilizaram um
modelo Euleriano em simulagoes dinamicas tridimensionais, resolvendo equacoes
do movimento para a mistura (Algebric Slip Model), com ou sem turbuléncia, e a
equacao da continuidade para a fase gasosa com um termo de dispersao baseado
na turbuléncia. A velocidade relativa entre as fases foi considerada constante. Os
termos convectivos de todas as equacoes foram discretizados utilizando um esquema,
TVD (Total Variation Diminishing) de alta ordem. Os resultados obtidos pelos au-
tores foram comparados com dados experimentais. Ao contrario do que foi obtido
por SOKOLICHIN e EIGENBERGER [8], SOKOLICHIN e EIGENBERGER [B0] e
BORCHERS et al. [51] concluiram que as simulagoes laminares bidimensionais nao
eram independentes da malha, ou seja, o refinamento da malha resultava sempre
em maior detalhamento do escoamento, o que é caracteristica da existéncia de tur-
buléncia. Além disso, também concluiram que simula¢des bidimensionais levavam a

escoamento estacionario, devido aos altos valores de dissipacao viscosa obtidos pelo
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modelo £ — €, o que contrariou os resultados experimentais obtidos até entao, os
quais, conforme citado anteriormente, indicaram comportamento dindmico para o
escoamento em colunas de borbulhamento. Por fim, SOKOLICHIN, e EIGENBER-
GER [B| recomendaram o uso de esquemas TVD ja que o upwind elimina o carater
dindmico do escoamento. SOKOLICHIN e EIGENBERGER [50] e BORCHERS et
al. [5I] recomendaram também o uso de um esquema de alta ordem para todos os
termos convectivos, o modelo k-¢ para a turbuléncia e simulacoes tridimensionais
transientes.

A recomendagao de SOKOLICHIN e EIGENBERGER [50] em usar simulagoes
tridimensionais transientes se mostrou apropriada e foi adotada em diversos tra-
balhos |52, B3, 54, 65]. MUDDE e SIMONIN [9] e PFLEGER et al.[T0] também
constataram a necessidade do uso de simulacoes tridimensionais transientes.

A modelagem das forgas de interacao entre as fases (arrasto, sustentagao, massa
virtual e dispersao turbulenta) é uma outra questao amplamente investigada na lite-
ratura [9, [0, 54]. Que forgas utilizar e como modelé-las ainda sdo assuntos passiveis
de investigacao. A modelagem correta das forcas interfaciais e da turbuléncia é de
fundamental importancia para a predicao adequada da fisica do problema. JOSHI
[ fez uma extensa revisao dos modelos disponiveis para modelagem das forcas in-
terfaciais e reforcou a necessidade de se aprofundar as questoes relativas a correta
modelagem destas forcas.

Recentemente, MANDAR et al. [56] verificou a importancia de se escolher ade-
quadamente a combinacao entre tamanho de bolha e modelo para o céalculo da forca
de arrasto. Estes autores utilizaram sete modelos diferentes para calcular a forca de
arrasto e concluiram que os mesmos s6 conseguiam predizer corretamente aspectos
da hidrodinamica global dentro de certos limites. As simulagoes foram realizadas
para geometrias cilindricas tridimensionais. Neste mesmo trabalho, os autores con-
cluiram que a contribuicao da forca de massa virtual na simulacao da hidrodinamica
local era insignificante porque os efeitos de aceleracao e desaceleracao sao restritos
a pequenas regioes nas extremidades da coluna. Tal fato é corroborado por SOKO-
LICHIN, EIGENBERGER e LAPIN [57]. Concluiram também, que o coeficiente
de dispersao turbulenta possui papel importante na predicao da hidrodinamica lo-

cal, além disso, observaram a importancia de se considerar o coeficiente da forca
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de lift como fun¢ao do tamanho da bolha (foram escolhidos dois valores distintos e
constantes do coeficiente de lift baseados no trabalho de KULKARNI [G8]).

Em contrapartida, no que tange ao comportamento da forca de massa virtual,
MUDDE e SIMONIN [9], utilizando uma simulagao tridimensional transiente com
termo de dispersao na equagao de conservagao de quantidade de movimento do gés,
chegaram a conclusao de que a forca de massa virtual é essencial para modelar
o periodo de oscilacao do escoamento de uma pluma de bolhas em uma coluna
de se¢ao retangular. O que reforga a recomendacgao de JOSHI [7] & respeito do
aprofundamento das investigacoes da modelagem e aplicacao das forcas interfaciais
na simulacao fluidodinamica de colunas de borbulhamento.

A existéncia ou nao de um termo de dispersao de bolhas na equagao de conser-
vacao de quantidade de movimento da fase gasosa é um ponto de discordancia entre
diversos autores, alguns o utilizaram [59, B3, 52| e outros nao [60].

H4 ainda a questao da existéncia de um termo de dispersao adicional na equacao
de conservagao de massa da fase gasosa [61]. PFLEGER, GOMES e GILBERT [I0]
investigaram o uso do termo de dispersao na equacao de conservacao de massa do
gas, e puderam concluir que 0 mesmo nao era necessario.

DEEN, SOLBERG e HIERTAGER . [64] conseguiram predizer a dispersao tridi-
mensional de uma pluma de bolhas. Os autores utilizaram um modelo Euleriano,
a turbuléncia foi considerada usando-se o modelo LES (Large Eddy Simulation),
um termo de dispersao tridimensional na equacao de conservacao de quantidade de
movimento do gas foi utilizado, as forcas de arrasto, lift (sustenta¢do) e massa vir-
tual foram consideradas. Os autores demonstraram que a forca de [ift foi essencial
para modelar a dispersao das bolhas. Entretanto, conforme constatado por SOKO-
LICHIN, EIGENBERGER e LAPIN [21], ainda nao existe uma base tedrica solida
para a modelagem da forca de [ift e também nao existem evidéncias experimentais
claras a respeito de sua direcao e magnitude. A utilizacao da forca de lift esta asso-
ciada a um ajuste empirico da distribuicao de gas a dados experimentais. Em seu
trabalho, SOKOLICHIN e EIGENBERGER. |57 consideraram somente a forga de
arrasto como fundamental para a simulacao fluidodinamica do escoamento em colu-
nas de borbulhamento, devido as dificuldades entao existentes sobre a modelagem

das forca de massa virtual e [ift, neste trabalho os autores ressaltaram que a mesma
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pertence a um tipo de forca que precisa de validacao experimental.

Outro ponto bastante analisado [60, 59, b3, 62| é a importancia da turbuléncia in-
duzida por bolhas e se ela é melhor modelada através de um modelo de comprimento
de mistura [62, 63| ou através de uma modificacdo do modelo k — ¢ [64) 65, 66].

PFLEGER, GOMES, GILBERT et al. [I0] levantaram a hipotese da turbuléncia
induzida por bolhas ser importante, neste trabalho usaram apenas o modelo k£ — €
padrao. JA4 PFLEGER e BECKER [G2] usaram um modelo k& — € modificado para
incluir a turbuléncia induzida por bolhas. A comparacao com dados experimentais
mostrou que os perfis de velocidade foram preditos corretamente enquanto que os
de retengao gasosa nao.

A turbuléncia induzida por cisalhamento é até hoje investigada, ou seja, a mode-
lagem nao se encontra completamente estabelecida. PAN, DUDUKOVIC e CHANG
[60] incluiram um modelo [62] para a turbuléncia induzida por bolhas, mas nenhum
para a turbuléncia induzida pelo cisalhamento, assumindo que para baixas velo-
cidades superficiais de gés (menor que 3 cm s™!) fosse possivel resolver todas as
escalas do escoamento. Resultados razoaveis foram obtidos. DEEN, SOLBERG e
HIJERTAGER [64] também usaram um modelo para turbuléncia induzida por bo-
lhas [62] e compararam a utilizagdo do modelo k-¢ com o modelo LES (Large Eddy
Simulation) de SMAGORINSKI [67] para modelar a turbuléncia da fase liquida. Os
autores concluiram que o impacto da turbuléncia induzida por bolhas na modelagem
era pequeno.

A respeito da turbuléncia induzida pelo cisalhamento, o modelo k — ¢ da bons
resultados [B0], mas por vezes impede a resolu¢ao de algumas escalas do escoa-
mento, conforme relatado por DEEN, SOLBERG e HJERTAGER [64]. Recente-
mente, MANDAR et al. [56] analisaram os seguintes modelos para a turbuléncia, a
saber: o modelo k — ¢, RSM (Reynolds Stress Modeling) e LES (Large Eddy Simula-
tion). Os autores concluiram que para obter informagoes médias do escoamento no
modelo tridimensional deve-se preferir o modelo k — €, pois 0os modelos RSM e LES
nao apresentaram ganhos significativos na predicao do escoamento, além do maior
esforco computacional envolvido. Para a avaliacao das propriedades instantaneas,

os autores recomendaram o modelo de turbuléncia LES.
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2.4 Transferéncia de Calor e Massa em Colunas de
Borbulhamento

RODRIGUES [I] estudou o aumento de escala do processo de esgotamento de aro-
mas em colunas de borbulhamento, utilizando fluidodindmica computacional. Este
foi o primeiro trabalho na literatura a incluir, na simulacao fluidodinamica de colu-
nas de borbulhamento, os efeitos de transporte de massa entre as fases na etapa de
formagao. Ao contrario do que vinha sendo realizado por outros autores, RODRI-
GUES [I] ndo considerou a bolha instantaneamente formada no equipamento, o que
representa uma séria restricao presente nos outros modelos da literatura. Ele utili-
zou o modelo Lagrangeano proposto por RIBEIRO JR, BORGES e LAGE [68| para
incorporar os efeitos de transferéncia de massa na etapa de formagao na simulacao
da coluna. Os resultados das simulagoes apresentaram excelente concordancia com
os dados experimentais reportados por RIBEIRO JR, BORGES e LAGE [24], o que
validou a metodologia utilizada em seu trabalho.

Na abordagem Euleriana-Euleriana para a simulacao fluidodinamica de colunas
de borbulhamento, a modelagem dos termos de transporte de calor e massa entre as
fases é feita, via de regra, com a utilizacao de coeficientes de transferéncia de calor

e massa em cada uma delas.

2.4.1 Coeficiente de Transferéncia de Calor e Massa na Fase
Liquida

Sao diversas as metodologias disponiveis para a obtencao do coeficiente de trans-
feréncia de calor e massa na fase liquida. Os procedimentos envolvem solucoes da
teoria da camada limite, solu¢oes numéricas e correlagoes empiricas. Existe na litera-
tura uma gama de correlacoes empiricas para o calculo destes coeficientes, RIBETRO
R. [6] realizou uma extensa revisao sobre correlagoes disponiveis para o calculo dos

coeficientes de transporte de calor e massa na fase liquida.
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2.4.2 Coeficiente de Transferéncia de Calor e Massa na Fase

(GGasosa

No caminho oposto do que ocorre com a fase liquida, nao existe na literatura um
conjunto significativo de correlacoes para os coeficientes de transporte na fase gasosa.
IGUCHTI et al. [33] e FILLA et al. [69] obtiveram valores para os coeficientes dentro
das bolhas, ambos relataram as dificuldades experimentais para se realizar medicoes
no interior das mesmas. As correlagoes obtidas por FILLA et al. [69] para os
coeficientes de transferéncia de massa, possuem faixa de aplicacao muito estreitas.

Recentemente, DAOUS e AL-ZAHRANI [{0] propuseram uma metodologia
teorico-experimental para obter os valores dos coeficientes de transferéncia de calor
e massa no interior de bolhas. Um modelo para a evaporacao por contato direto, no
caso de bolhas ascendendo em um liquido com temperatura uniforme, foi utilizado.
Algumas consideracoes foram feitas para fins de desenvolvimento do modelo, a saber:
1) a resisténcia a transferéncia de calor na fase liquida foi considerada desprezivel
e 2) a temperatura na interface gas-liquido foi considerada igual a temperatura da
fase liquida. Valores experimentais de temperatura da fase gasosa e de umidade
do ar, na entrada, e na saida da coluna, juntamente com o modelo desenvolvido,
permitiram derivar equagoes pelas quais os coeficientes de transporte puderam ser
calculados. Os autores estudaram os efeitos da velocidade superficial sobre o com-
portamento dos coeficientes. Eles utilizaram uma coluna cilindrica de 1,52 metros
de altura e 15 cm de diametro. A distribuicao de ar foi realizada por meio de um
unico orificio proximo a base da coluna. O modelo falha ao desconsiderar que o pro-
cesso de borbulhamento é composto por duas etapas (formagao e ascensio), e que as
mesmas possuem caracteristicas completamente diferentes no que tange aos proces-
sos de transferéncia de calor e massa entre as fases. Portanto, ao negligenciar esta
caracteristica, o modelo leva a valores equivocados dos coeficientes de transferéncia
de calor e massa na fase gasosa. Mas adiante, na Secao EE2l serao apresentadas
justificativas que desencorajam a utilizacao de coeficientes de transporte na etapa
de formacao.

RODRIGUES [T] relatou que o uso de correlagoes para o célculo de coeficientes de
transferéncia de massa na fase gasosa nao é recomendado, isto se deve ao niimero re-

duzido de correlacoes existentes e as estreitas faixas de aplicacao das mesmas. Neste
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mesmo trabalho, RODRIGUES [ calculou, a partir do modelo Lagrangeano de RI-
BEIRO JR., BORGES e LAGE [68|, valores para os coeficientes de transporte de
massa na fase gasosa. Os valores foram aplicados em uma simulagao fluidodinamica
de uma coluna isotérmica esgotadora e os resultados se mostraram concordantes com
dados experimentais obtidos por RIBEIRO JR. , BORGES e LAGE [24], conforme
citado anteriormente. Portanto, o modelo de CAMPOS e LAGE [2] para mistura
bifasica ar-dgua, cuja extensao para o caso de misturas multicomponentes foi reali-
zado por RIBEIRO JR., BORGES e LAGE [68], mostrou ser uma alternativa viavel
para determinacao dos coeficientes de transferéncia de calor e massa no interior da
fase gasosa.

A determinacao do coeficiente de transferéncia de calor na fase gasosa por meio
de modelos termofluidodinamicos é encontrada em alguns trabalhos da literatura.
Entretanto, a maioria dos modelos possui aplicagoes restritas a etapa de ascensao,
além de outras limitacoes: desconsideracao da contribuicao convectiva no interior

da bolha, propriedades fisicas constantes etc.

2.4.3 Modelos TermofluidodindAmicos

RIBEIRO JR. [6] realizou uma extensa revisao sobre modelos mateméaticos para
a transferéncia simultinea de calor e massa em bolhas, considerando as etapas de
ascensao e formacao. Como resultado de sua pesquisa, concluiu que, dentre os
inimeros modelos existentes na literatura, o modelo desenvolvido por CAMPOS
e LAGE [2] para a transferéncia de calor e massa em bolhas ¢ o mais adequado
e recomendou a sua utilizacao, visto que considera ambas as etapas do processo
de borbulhamento, inclui a variacao do tamanho das bolhas, considera os termos

convectivos e variagoes nas propriedades fisicas das substancias.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica

3.1 Introducao

Conforme detalhado no Capitulo B a modelagem fluidodinamica do processo de
evaporacao por contato direto deve envolver, de alguma forma, os fendmenos de
transferéncia de calor e massa nas etapas de formacao e ascensao das bolhas. Tam-
bém foi abordado no Capitulo B que, devido ao alto custo computacional envolvido
o tratamento Lagrangeano da fase gasosa é proibitivo, sendo a abordagem Euleriana
a mais utilizada. Entretanto, a maioria dos estudos restringe-se a determinacao da
hidrodinadmica do equipamento, considerando as fases como componentes puros e
insoltveis entre si. A incorporagao da transferéncia de calor e massa entre as fases
vem sendo objeto de alguns estudos [43|, porém, limitados a etapa de ascensao.

O modelo bifasico Euleriano empregado no presente trabalho, implementado no
software CFX 11.0 da ANSYS, foi acoplado a um modelo Lagrangeano disponivel
na literatura para a formacao e ascensao de bolhas, a saber: o modelo proposto por
CAMPOS e LAGE [2]. O acoplamento entre os modelos permitiu a inclusao dos
efeitos de transferéncia de calor e massa nas etapas de formacao e ascensao. Na
etapa de ascensao os efeitos de troca de calor e massa foram modelados por meio
da utilizacao de coeficientes de transporte entre as fases, ao passo que na etapa
de formacao, os efeitos foram modelados por meio da inclusao de termos fonte nas
equacoes de conservacao de massa e energia da fase liquida.

No presente capitulo, a modelagem do processo foi dividida em trés partes. A

primeira é dedicada a descricao do modelo fluidodinamico Euleriano. Na segunda,
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¢ descrito o modelo Lagrangeano utilizado para a determinacao dos parametros
necessarios para modelar a transferéncia de calor e massa nas etapas de formacao e
ascensao. Na terceira e tltima parte, o acoplamento entre os modelos Lagrangeano

e Euleriano é descrito.

3.2 Modelo Euleriano

O modelo de dois fluidos usa equacoes médias de conservacao de massa, energia e
de quantidade de movimento para a descricao do escoamento bifasico. A descri¢cao
destas equacoes para a transferéncia de calor e massa para sistemas multifasicos nao

isotérmicos em escoamentos turbulentos é apresentada a seguir.

3.2.1 Conservacao de Massa e Espécie

Seja r, a fracao volumétrica da fase a em uma mistura com duas fases. Pela sua

definicao, temos que:
2

> ra=1 (3.1)

a=1

A conservacao de massa total em cada fase pode ser escrita da seguinte forma:

Arapa)

T + V- (Tapalla) = Map Aaps + S (3.2)

onde p, e u, representam, respectivamente, a massa especifica e a velocidade da
fase a. A, é a densidade de area interfacial, ou seja, é quociente da divisao da
area interfacial pelo volume da mistura bifasica, S”" (o sobrescrito m indica massa)
é o termo fonte de massa por unidade de volume da mistura bifésica, 1, € o fluxo

méssico liquido entre as fases, que é decomposto nas seguintes parcelas:
. . . + . +
mavﬁ - ma,ﬁ - m[&a (33)

onde m;' 5 € 0 fluxo massico bruto transferido da fase ( para a fase o (0 sobrescrito +
indica valor necessariamente nao-negativo) e m;va é o fluxo massico bruto transferido
da fase « para a fase 3. A descri¢ao do fluxo de massa entre as fases sera detalhada
mais adiante, na modelagem da transferéncia interfacial de massa nas etapas de

ascensao e formagao (ver Secao BG]).
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A equacao de conservacao de massa para um componente ¢ na fase a é descrita

por:

a('ra paYa,i>
ot

onde Y, ; é a fracao massica do componente i na fase o, S’

a,l

+ V- (Yairapala) = MagiAas + Sevti (3.4)

é o termo fonte de
massa do componente ¢ por unidade de volume da mistura bifasica e 1,5, é o
fluxo maéssico liquido do componente ¢ trocado entre as fases, que é decomposto nas

seguintes parcelas:

Ma,g,; = m;rﬁz - mEaz (3-5)

onde 1 ;. € o fluxo méssico bruto do componente i transferido da fase  para a
fase v (o sobrescrito + indica valor necessariamente nao-negativo) e m;m é o fluxo

méssico do componente ¢ transferido da fase « para a fase (3.

3.2.2 Conservacao de Quantidade de Movimento

A equagao de conservacao de quantidade de movimento para a fase « é descrita por:

I(Tapaly)

o + V:(Tapaguy) = =1 VP, + V - [ropia(Vu, + Vug)]

+ Ma + Tapag + Aa,ﬁ (m;BUﬁ - m;,aua) (36)

onde g é a aceleracao da gravidade, p, ¢ a viscosidade dinamica efetiva da fase o e
M,, representa a forca total que age na fase o devido a interacao com outras fases,

sendo dado por:

M, = M,z (3.7)

onde M, g representa a transferéncia de quantidade de movimento da fase 3 para
a fase a devido as forcas interfaciais. Estas forcas sao iguais e opostas, isto é,
Mys=—Mps,.

O termo mgﬂug representa a transferéncia de quantidade de movimento asso-
ciada a transferéncia de massa da fase 3 para a fase o, da mesma forma, o termo
m;ﬂua representa a transferéncia de quantidade de movimento que ocorre devido
a transferéncia de massa da fase a para a fase 3. Para fechar o equacionamento
considera-se que as fases estao submetidas ao mesmo campo de pressao, isto é,

P, = PV a.
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Deste ponto em diante, a seguinte notacao serd obedecida: a letra « se referira
a fase continua e, por conseguinte, a letra 3 se referird a fase dispersa.

As forcas interfaciais tém origem em diversos fendmenos. Entretanto, no presente
trabalho, a tnica forca de interacao considerada entre as fases foi a forca de arrasto

hidrodinamico, portanto:

Ma - M§:A (38)

onde ML4 ¢ a forca interfacial devido ao arrasto.

A forca de arrasto hidrodinamico entre as fases é calculada pela seguinte equacao:

1
M5 = 5 PaAap Cpp [up — tal (ug — ua) (3.9)

onde Cp g é o coeficiente de arrasto da fase f3.

Considerando particulas esféricas:

37“5
af = st
2D6

(3.10)

onde Dgt é o diametro médio de Sauter da particula, cujo valor foi obtido a partir
do modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2].
Substituindo a Equac¢ao BT na Equacao B9, obtém-se a seguinte equacao para
a forca de arrasto:
3 Ch,

B
Mig - Zrﬁ Po Dst |ll5 - ua|(u;@ - ua) (311)
B

Dois modelos foram utilizados para o calculo do coeficiente de arrasto da fase [,
a saber: o modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [Z]] e o modelo de ISHII e
ZUBER [.

3.2.3 Modelagem da Forga de Arrasto

O modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [7T] para o calculo do coeficiente de

arrasto para particulas fluidas deformadas é descrito por:

4 DSt o —
Cp glelipse) = 975 Pa — P8

== 3.12
3 U7 pa (3.12)
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onde U7 5 é o coeficiente de arrasto para uma particula escoando isoladamente e Ur

é a velocidade terminal que é calculada da seguinte forma:

Up = Mo _pg=0149(7 _ 857) (3.13)
onde M é o niimero de Morton, sendo igual a:

4
16 9(Pa — pg)
onde o é a tensao superficial.

Na Equacao B3 J é calculado da seguinte forma:

0,94H%™! 2 < H < 59,3
J = (3.15)
3,420%41 [T > 59,3

onde H é obtido a partir da seguinte equagcao:

4 " —0,14
H = —FEoM % <—“) (3.16)
3 Href

onde Eo é o ntimero de E6tvos e p..; = 0,0009kgm="s™?

¢ a viscosidade de refe-
réncia da agua [[71].

A implementacao do modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [ZT] no CFX
11.0 da ANSYS seleciona automaticamente os regimes de bolha esférica, bolha de-
formada (elipsoidal) ou spherical cap (forma de cogumelo). A sele¢ao do regime de

bolha é realizada de acordo com o seguinte procedimento:

b s(dist) = min[Cp g(elipse), Cp g(cap)] (3.17)
Chp= mazx|[Cp glesfera),Cp g(dist)] (3.18)

onde:
Dplesfera) = max @(1 + 0, 15Re™%7) 0, 44 (3.19)

24

onde Re é o numero de Reynolds da particula que é definido da seguinte forma:

_ Pa [u, — ug| Dét
[lo

Re

(3.20)

8
Cpglcap) = 3 (3.21)
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A correlagao de Schiller-Naumann foi utilizada para calcular o coeficiente de
arrasto na regiao de transicao entre o regime de Stokes e o regime de Newton. Nesta
regiao, tanto os efeitos viscosos quanto os inerciais sao importantes.

No regime de Newton, os efeitos inerciais se tornam mais importantes do que os
efeitos viscosos, desta maneira, o coeficiente de arrasto se torna constante e igual a
0,44, ou seja, é independente do nimero de Reynolds.

Os valores de O 4, calculados pelas Equagoes B12 e B20], sao validos para
o caso de escoamento de uma bolha isolada. Entretanto, é preciso considerar o efeito
de populacao, ou seja, considerar a presenca de outras particulas no escoamento. No
CFX 11.0 da ANSYS, para o modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [71], o
efeito de populagao é considerado por meio de um fator de correcao aplicado ao

coeficiente de arrasto, a saber:

Cps=raChps (3.22)

onde p é o fator de correcao, r, é a fracao volumétrica da fase continua. O sobrescrito
oo indica que a bolha estd escondo em um meio no qual os efeitos de populacao e
parede nao sao considerados.

No presente trabalho, o valor do fator de correcao p foi inicialmente conside-
rado igual a -2. A escolha deste valor teve como base o procedimento adotado por
RIBEIRO JR. e LAGE [72]. Desta maneira, a expressao para a forga de arrasto

hidrodinamico incluindo o efeito de populagao assume a seguinte forma:

3 C
M5 = 7878 Pa Tt U8 — o] (5 — 1a) (3.23)
8

O modelo de ISHII e ZUBER, [] para o calculo do coeficiente de arrasto para

particulas fluidas deformadas é descrito por:

Cps(Elipse) = E(rg) Cp 4 (3.24)

S

Wl N

L+ 17,67f(rp)7
Blrs) = 567 F(rs)

(3.26)
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frs) = jj—m (1—rp)3 (3.27)

onde pi,,, a viscosidade de mistura, é calculada da seguinte maneira:

Hm = Ha (1 - T[;ZSM*) (328)

onde p* é calculado da seguinte maneira:
= ps + 0,40,
pg + pa
A implementagdo do modelo de ISHII e ZUBER [ no CFX 11.0 da ANSYS

(3.29)

seleciona automaticamente os regimes de bolha esférica, bolha deformada (elipsoidal)
ou spherical cap (forma de cogumelo). A sele¢ao do regime de bolha é realizada de

acordo com o seguinte procedimento:

Cpplesfera) se Cpglesfera) > Cp glelipse)
Cps = (3.30)
min(Cp g(elipse), Cp g(cap)) se Cp glesfera) < Cp glelipse)
onde, a equacao de Schiller-Naumann é utilizada para calcular o coeficiente de ar-

rasto da esfera:

24
Cpplesfera) = R—(l + 0,15 Re%887) (3.31)

m

onde Re,, é o numero de Reynolds baseado na viscosidade de mistura (i), sendo

calculado da seguinte forma:

_ Pa [Ua — u/3| D%t

Re (3.32)
[hm
Na Equacao B30, Cp g(cap) é calculado da seguinte forma:
Cpg(cap) = (1 —rp)? Ds (3.33)

3.2.4 Modelagem da Turbuléncia

A viscosidade dinamica efetiva da fase continua, pu,, na Equacao Bl para o caso
de escoamentos turbulentos, pode ser dividida em uma parte laminar e outra tur-

bulenta:

Ho = Halam + Mo turb (334)
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onde a viscosidade turbulenta ¢ calculada da seguinte maneira:
L2
toturd = Cl Pa f‘ (3.35)
Conforme observado na Se¢ao Z3 o modelo k£ — € é a abordagem mais utilizada
e aceita no tratamento de escoamentos turbulentos [0, [T0]. Este modelo introduz
duas equacoes de transporte adicionais nos calculos, que sao usadas para calcular a

energia cinética turbulenta, k, e a taxa de dissipacao de energia, €.

I(Trapaka)

ot + V. (Tapauaka> - _Ta(Pturb,a - pa6a> (336)

+ V . (Tal—‘akak‘a)

a afMFat-o o
% V- (rapattaca) = Tar(CaPussa = Capaca) (337
V- (’roz Pa,evea)
onde:
Lok = tajiam + Hoburb (3.38)
Ok
Fa,e = Majlam T Hoturb (3_39)

€

Piurbo € 0 termo de producao de energia turbulenta devido as forcas viscosas, e

é modelado da seguinte maneira:

2
Pturb,a = ,uturb,avua : (vua + Vug) - gv . ua(3,utu7»b,av - Uy + paka) (340)

Foram utilizados os valores padrao para os parametros do modelo k — €, que sao
apresentados na Tabela Bl

Um modelo algébrico para a turbuléncia da fase dispersa foi utilizado. Esse
modelo considera que a viscosidade cinemética turbulenta, 14, 3, € proporcional a
viscosidade cinematica turbulenta da fase continua, vy q-

Viurb,a

Vturv,p = w (341)
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Tabela 3.1: Valores dos parametros do modelo k — €

Constantes | Valores Adimensionais
Ca 1,44
C.o 1,92
o, 1,0
O, 1,3
Cy 0,8

onde 1) é um fator associado a quao rapido a particula responde a flutuacoes causada
pela turbuléncia da fase continua. Para sistemas gas-liquido, o tempo de relaxagao
da bolha é pequeno quando comparado com o tempo de dissipacao da turbuléncia

de forma que o valor de ¢ pode ser considerado igual a 1.

3.2.5 Conservacao de Energia

A conservacao de energia em cada fase pode ser escrita da seguinte forma:

Para a fase continua:

H
W + V- (ra(pauaHy) — A VT,)
= Aup Qo+ SC (3.42)
Para a fase dispersa:
A(rgpsH
% + V- (rs(ppust) — AgVT}) (3.43)
- Aa,,@ QB + Sf?

onde, Sg e S§ sao termos fonte de energia por unidade de volume da mistura bifasica,

respectivamente, para as fases a e 3. @, e (g, que satisfazem ), + Q3 = 0, sao

calculados da seguinte maneira:

e Para o processo de evaporacao: mjﬁ =0e mga # 0, ou seja, nao hé transfe-

réncia de massa da fase dispersa para a fase continua.

Qo = Qo — 1} Hat (3.44)
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Qs = ds + M} Hor + 1} AL, (3.45)

e
Go + G+ 100f JAH,, =0 (3.46)
e Para o processo de condensacao: mﬁ =0e maﬁ # 0, ou seja, nao ha

transferéncia de massa da fase continua para a fase dispersa.

Qo = Go + 110 S sHar + i} JAHL (3.47)
Qs = s — ) g Hp 1 (3.48)
e
QOz + qﬁ + m+ A]—Icond 0 (349)
pOIS AH vap H/@J — Ha,[ = AHcIond

As Equacoes BA0 e B A9 representam balancos de energia na interface gas-liquido,
respectivamente, para o processo de evaporagao e condensacao.

Nas Equacoes a B9, o subescrito I é relativo a interface gas-liquido. H é
a entalpia especifica da fase, T' é a temperatura, A é a condutividade térmica, Q éo
fluxo total de calor trocado entre as fases, S, e S§ sao, respectivamente, os termos
fonte de energia, por unidade de volume da mistura bifasica, nas fases a e 3, ¢ é
o fluxo de calor sensivel entre as fases, AH. . & o calor de condensacao do vapor
d’agua e Aquap é o calor de vaporizacao da agua. As entalpias de mudanca de fase

foram calculadas nas condicoes de interface.

3.2.6 Modelagem da Densidade de Area Interfacial

Uma caracteristica muito importante do modelo fluidodinamico do escoamento bi-
fasico liquido-gasoso é a maneira como se considera a variagao da densidade de area
interfacial com a fragdo de fase (retencdo gasosa local). A tendéncia é que a area
interfacial aumente juntamente com a fracao de fase, entretanto, este aumento nao

pode ocorrer indefinidamente, a partir de certo ponto em vez de aumentar com a
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fracao de fase, a area interfacial passa a diminuir até que somente reste a fase ga-
sosa. A correta descricao do comportamento da area interfacial com a fracao de fase
é fundamental na modelagem dos processos de transferéncia entre as fases, conforme
pode ser observado nas equacoes apresentadas para o modelo Euleriano, nas Se¢oes
BZT a No presente trabalho, optou-se por tratar de maneira assimétrica o

comportamento da area interfacial com a fracao de fase. O seguinte critério foi

adotado:
spr 15 <0,5
App = 8 (3.50)
0 r3>0,5

Portanto, os processos de transferéncia de calor e massa entre as fases, modelados
por meio dos termos: Q, (Equacio BA2), Qs (Equacio BAA), 1.5 (Equacio B2)
e map; (Equacao BA), somente sao considerados relevantes em regioes nas quais a
retenc¢ao gasosa é menor ou igual a 50 %. Por isso, em regioes com alta concentracao
de gas, como por exemplo nas intermediagoes da entrada, a transferéncia de calor
e massa entre as fases nao pode ser modelada por meio da utilizacao dos termos
listados anteriormente. Desta forma, no caso destas regioes, deve-se adotar uma
outra alternativa para modelar o transporte de calor e massa entre as fases, como
por exemplo, o uso de termos fonte nas equacoes de conservacao. Mais adiante, na
Secao que trata da modelagem da transferéncia de calor e massa entre as fases
nas etapas de formacao e ascensao, ficard mais claro a necessidade de se modelar a

transferéncia de calor e massa na etapa de formacao por meio de termos fonte.

3.2.7 Condicgoes Iniciais e de Contorno

Em todas as simulag¢oes hidrodinamicas do ECD, a condicao inicial foi a de repouso
para a fase liquida, a retencao gasosa foi igualada a zero e a temperatura da fase
liquida foi considerada como sendo igual a temperatura da fase liquida obtida ex-
perimentalmente para um ECD operando em regime pseudo-estacionario. A fase
gasosa entra pela parte inferior da coluna através de uma fracao total da area dis-
ponivel. A condicao de entrada da fase gasosa depende da etapa de formacgao das
bolhas.

Na saida da coluna, a condicao de contorno imposta permitiu a saida de ambas
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as fases e o retorno (devido a oscilagoes na altura da mistura bifasica contida no
dominio) somente da fase gasosa (nas condi¢oes de saida). Entretanto, a fim de
se evitar o transbordamento da fase liquida, foi adicionado, na parte superior da
coluna, um pequeno volume totalmente preenchido por ar na mesma temperatura
da fase continua e isento de vapor d’agua. As paredes da coluna foram consideradas
adiabéticas e empregou-se a condicao de nao escorregamento para ambas as fases.

Maiores detalhes sobre as condicgoes iniciais e de contorno podem ser obtidos nas

Secoes B33 B3 A e 30

3.2.8 Procedimento Numérico

As Equacoes Bl a B-22 que compoem o modelo de dois fluidos foram resolvidas em
conjunto com as condicoes de contorno e iniciais utilizando o c6édigo comercial de
fluidodinamica CFX 11.0 da ANSYS. Este c6digo computacional utiliza um método

de solucao baseado na técnica dos volumes finitos.

3.3 Modelo Lagrangeano

A incorporacao da etapa de formacao das bolhas foi realizada através do acopla-
mento da simulacao tridimensional transiente Euleriana-Euleriana, com um modelo
Lagrangeano desenvolvido por CAMPOS e LAGE [2] para a transferéncia simultanea
de calor e massa, durante as etapas de formacao e ascensao de bolhas superaque-
cidas em uma coluna de liquido. Além de permitir a incorporacao dos efeitos de
transferéncia de calor e massa na etapa de formacgao, o modelo Lagrangeano possi-
bilitou a obtencao dos coeficientes de transferéncia de calor e massa no interior da
fase gasosa.

De acordo com o modelo de CAMPOS e LAGE [2], a bolha é considerada esférica
durante todo o tempo de residéncia na fase liquida e o fluxo massico difusivo é
apropriadamente descrito pela lei de Fick. Na etapa de formacao, a injecao de gas
é modelada como uma fonte pontual localizada no centro da bolha. Variacoes nas
propriedades fisicas, bem como variacoes no raio da bolha, sdo consideradas. E
importante ressaltar que o modelo de CAMPOS e LAGE permite obter os perfis

dinamicos de temperatura, concentracao e de velocidade internos a bolha e além
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disso, também permite obter o raio da bolha.
O modelo consiste das seguintes equagoes simplificadas de conservacao de massa
e energia para a bolha:
App) |, 1 0(r’pyvy)

8t -+ ﬁ 87“ = pmj Qm]’ 5(7’) (351)

oYy ;
8(Pb Y;),Z) N ia [T2Pb (Y}),z Uy — Dz af«’ )]

ot 2 ar = Pinj Qinj Yi,injo(r) (3.52)
8(/% Cpb)Tb i i&('r’z Pb Up Cpb Tb) _ ia (TQ)\b%) B
ot r2 or r2 or
1 a(’I“2prbD18LI;’1) 2
((Ch — Cp)) 2 5 O = PinjQing0(r) Y Yinja (CoTins) (3.53)
i=1

onde o subescrito 1 se refere a dgua e o 2 se refere ao ar, v, é a velocidade radial
do ar no interior da bolha, Q;,; ¢ a vazao volumétrica de inje¢ao de ar no orificio,
Y; e D; sao, respectivamente, a fracao massica do componente ¢ na fase gasosa e o
coeficiente de difusao do componente i na mistura gasosa, 7T, é a temperatura da
bolha, d é o delta de Dirac, A, é a condutividade térmica da mistura gasosa dentro
da bolha e p, é a densidade da mistura gasosa dentro da bolha. Os simbolos Cy, e
Cgi referem-se, respectivamente, as capacidades calorificas da mistura gasosa e do
componente ¢ puro. O indice inj refere-se as condic¢oes de inje¢ao. As Equagoes B2l
a sao validas para as etapas de formacao e ascensao. Para a etapa de ascensao

basta fazer Q;,; = 0.

3.3.1 Condicoes de Contorno

As condicoes de contorno para as equacgoes do modelo Lagrangeano sao dadas pelas
equacoes de balanco de massa e de energia na superficie da bolha, ou seja, na inter-
face gas-liquido, as quais sao obtidas integrando-se as equacoes de conservacao para
um volume de controle situado na superficie e tomando-se o limite, das expressoes
obtidas, quando a altura desse volume tende a zero. As equacoes de contorno sao

representadas nas expressoes abaixo:

_mev o de
dt

vy — —) em 1 = Ry(t) (3.54)
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8%71 o _mev

oy D11 T (1—Y71) em 7= Ry(t) (3.55)
Oy _ titey (Tr) + hy(Ty —Th) em = Ry(t) (3.56)
b 67‘ - 47TRI? vap\4 T I\LT1 ! — 1Yy .

onde Ry é o raio da bolha em um dado instante de tempo, m., é a taxa de vaporiza-
¢ao, Dy 1 é o coeficiente de difusao do componente 1 nas condicoes da superficie, Y ;
¢ a fragdo massica de dgua na interface, AH,q,(17) é o calor latente de vaporizacao
e h; é o coeficiente convectivo de transmissao de calor da interface para o seio do li-
quido. Para o calculo do coeficiente h;, foi utilizada a correlacao de CALDERBANK
e MOO-YOUNG [73]. De forma a prever o desprendimento da bolha do orificio e a
sua ascensao, as Equacoes BhIl a foram resolvidas juntamente com um modelo
dindmico da bolha. Em seu trabalho, RIBEIRO JR. [6] apresenta detalhes sobre o
modelo dinamico utilizado. Para a etapa de formacao foi utilizado uma modificacao
do modelo de DAVIDSON e SCHULER [74]. Para a ascensio, um balanco de forcas
mais detalhado foi realizado, levando em consideracao os efeitos inerciais, de massa
virtual, empuxo e arrasto. O calculo da fracao méssica de agua e da temperatura na

interface (superficie da bolha) foi efetuado com a hipotese de equilibrio interfacial.

3.3.2 Procedimento Numérico para a Resolucao do Modelo

Lagrangeano

As equagoes do modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2] para a fase dispersa,
foram adimensionalizadas e discretizadas no espaco, empregando-se o método dos
volumes finitos com fluxos convectivo-difusivos avaliados pelas funcoes de interpola-
¢ao apresentadas por PATANKAR [75]. O sistema de equagoes ordinarias resultante

foi resolvido usando-se a subrotina DASSL [76].
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3.4 Modelo Simplificado para a Transferéncia de
Calor e Massa no Interior de Bolhas Supera-

quecidas

3.4.1 Introducao

Conforme citado no Capitulo B, o calculo dos coeficientes de transporte de calor e
massa na fase gasosa deve ser feito utilizando-se um modelo termofluidodinamico.
O modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2] para a transferéncia simultanea
de calor e massa em bolhas superaquecidas foi escolhido para este proposito, visto
que fornece informacoes detalhadas sobre os fendbmenos de transporte que ocorrem
dentro da bolha, além do mais, ja foi validado contra dados experimentais [72].

Contudo, nao existem garantias de que os coeficientes médios de transporte de
calor e massa no interior da fase gasosa, obtidos a partir do modelo Lagrangeano
detalhado de CAMPOS e LAGE [2], sejam adequados para modelar os fluxos de
calor e massa entre as fases nas etapas de formacao e ascensao das bolhas.

Para avaliar a confiabilidade dos coeficientes de transporte, antes de efetivamente
utiliza-los na modelo Euleriano da simulacao fluidodinamica do ECD, foi desenvol-
vido um modelo simplificado (a parametros concentrados) para a transferéncia si-
multanea de calor e massa em bolhas superaquecidas. O modelo simplificado nao
fornece informagoes detalhadas sobre os fendomenos de transporte que ocorrem den-
tro da bolha mas, sim, informacoes médias, tais como: temperatura, fracao massica
de agua e raio da bolha. No modelo simplificado, os coeficientes de transporte mé-
dios obtidos a partir do modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2] sao utilizados
para calcular o fluxo de calor e massa entre a bolha e a fase liquida.

Tanto o modelo simplificado quanto o modelo detalhado calculam os perfis dina-
micos das médias volumétricas da temperatura e fracao méssica de agua no interior
da bolha, nas etapas de formaciio e ascensdao. E importante ressaltar que o modelo
detalhado fornece informagoes sobre a evolucao temporal dos perfis radias das va-
riaveis (temperatura, fragio méassica de agua e velocidade) dentro da bolha e que as
informacoes médias sao calculada por meio de integracao no volume da bolha.

A comparacgao entre as evolugoes temporais das variaveis médias internas a bo-
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lha, obtidas pelos modelos detalhado e simplificado, permite extrair informacoes
importantes sobre a eficicia de se utilizar coeficientes médios na modelagem dos
fluxos de calor e massa entre as fases, maiores detalhes sobre estas comparacoes

podem ser obtidos na Secao

3.4.2 Formulacao Matematica

A formulagao matematica do modelo simplificado para a formagcao e ascensao de uma
bolha em um sistema com um tinico componente volatil esta baseada na conservacao
de massa e de energia na bolha. O modelo é concebido a partir de uma analise a
parametros concentrados dos processos de transferéncia de calor e massa na bolha.
Considera-se que o gas esta saturado na interface. O sistema ar-agua foi considerado.

As equacgoes de conservacao de massa global, espécie e energia foram empregadas:

dlpp®) Vy O] _ . -

B TE——— Mpap (t) + Minj (3.57)

4 [Y(0) o3 Vi (1)
dt

- mvap(t) + Yvinj,l mzn] (358)

d [pp(t) Vi (1) Co(t) (T3 (1) — T7)]
dt

= —Qb(t) + Min; Cping (Ling — 1) (3.59)

A este sistema de equagoes diferenciais, juntam-se duas outras equagoes: a equa-
cao de estado de gas ideal, Equacao B.6, para o calculo da densidade no interior da
bolha, e a Equacgao BL&1l para o calculo da temperatura da interface, que é obtida a

partir do balanco de energia na interface.

pi(t) = 72&2‘{?5 (3.60)
() = To(t) — #ﬁ&t) (3.61)

Nas Equacoes B.27 a B.6Tl o subscrito s refere-se ao modelo simplificado, p; é
a densidade média da mistura dentro da bolha, V;* é o volume da bolha, C}, é a
capacidade calorifica média da mistura gasosa dentro da bolha, Cp;,; ¢ a capacidade

calorifica da mistura gasosa injetada no orificio, (h;) é o coeficiente de transferéncia
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de calor interno a bolha, T} ¢ a temperatura média dentro da bolha, Y, é a fracao
média massica do volatil (4gua) na bolha, 7,,, ¢ a taxa massica evaporada, 1,
é a vazio massica de gas injetado, Q, é a taxa de calor cedida pelo gas, MM, é a
massa molar média da mistura gasosa e R é a constante do gases ideais. O indice 1
refere-se a agua e o 2 refere-se ao ar. Por fim, T, é a temperatura de referéncia. E
importante ressaltar que, por ser um modelo a parametros concentrados, as varia-
veis obtidas pelo modelo simplificado sao semelhantes as médias volumétricas das
varidveis correspondentes no modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2].
Juntam-se as Equacoes B227 a B61l do modelo simplificado, equacoes auxiliares

para as defini¢oes de 17,4, € (), a saber:

Qu(t) = 1irap(t) AHT™(8) + by Ag(t) [T (t) — Ti(2)] (3.62)

Thoap(t) = (ko) Ap(t) [pr(t) Y7 — pp V] (3.63)

onde A, é a area superficial da bolha, (k) é o coeficiente de transferéncia de massa
na bolha, p; é a densidade da mistura gasosa calculada nas condi¢oes da interface,h,
é o coeficiente de transferéncia de calor na fase liquida que é estimado a partir da
correlacao de CALDERBANK e MOO-YOUNG [73], AH[* ¢é o calor de vaporizagao
da agua calculado na temperatura da interface. Y é a fragdo maéssica na bolha
nas condicoes da interface o qual é calculada utilizando a hipotese de equilibrio

interfacial utilizando a lei de Raoult:

Psat (TI)

Ysat —
! P

(3.64)

Detalhes sobre como P**(T;) e AH;" sdo calculados podem ser vistos na Se¢ao

5,0l

3.4.3 Coeficiente de Transferéncia de Calor e Massa na Fase

(GGasosa

O modelo de CAMPOS e LAGE [2| ¢ um modelo detalhado, ou seja, ao contrario
do modelo simplificado, ele determina os perfis radiais das variaveis envolvidas nos

processos de transferéncia de calor e massa entre a bolha e a fase liquida. Por ser
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detalhado, sem ser excessivamente complexo, o modelo de CAMPOS e LAGE torna
possivel a obtencao dos coeficientes de transferéncia de calor e massa na fase gasosa,
respectivamente, hy(t) e ky(t).

Uma vez obtidos, por meio do modelo detalhado de CAMPOS e LAGE, os per-
fis dinAmicos radiais de temperatura e fracao massica de adgua dentro da bolha, a
variacao temporal do raio da bolha e o calor sensivel cedido pela bolha para a fase
liquida, é possivel calcular os valores médios volumétricos da concentracao de dgua

e temperatura dentro da bolha. Para tanto, utilizou-se as seguintes equacoes:

3

Ry (t)

c ) = ——— Yo rt)ridr 3.65

@) =gz [ Yoaen i) (3.65)

fORb(t) po(r,t) Cpop ety To(r, t) 72 dr
fORb(t) Cp,b,(r,t) Tb(,ru t) T2 dr

Os coeficientes de transferéncia de calor e massa sao definidos como sendo o

(Tp) (t) = (3.66)

quociente da divisao do fluxo da grandeza em questao (calor ou massa) pela forca
motriz (temperatura ou concentra¢ao). Desta maneira, tendo-se em maos (¢, 1) (1)
e (Ty) (t), definidos anteriormente, é possivel calcular os valores dos coeficientes da

seguinte forma:

_ Qu(t)
") = IO ) — 7o) (3.67)
k(1) oy () (3.68)

- Ap(t) [era(t) — {cp1) (1)]

Nas Equagoes eB.B8 ¢y, é a concentragao massica de agua na interface e T
é a temperatura da interface, ambos valores também fornecidos pelo modelo deta-
lhado de CAMPOS e LAGE [2]. Tendo-se os valores instantaneos dos coeficientes, é
possivel, por meio de uma integracao, calcular as médias temporais dos mesmos, que
por sua vez sao os valores efetivamente utilizados nas simulacoes fluidodinamicas do

ECD. As médias temporais foram calculadas da seguinte forma:

(o) = —— /‘tf ha(t) dt (3.69)

(hy) = —— /‘tf k(1) dt (3.70)



onde t; e t; sao, respectivamente, os tempos inicial e final das etapas de formacao
ou ascensao.

As médias temporais dos coeficientes de transporte de calor (Equacao BGY) e
massa (Equagao BIM) foram calculadas por meio de integragao trapezoidal durante
os tempos de ascensao e formacgao da bolha.

O coeficiente convectivo de transferéncia de calor para a fase continua foi esti-

mado a partir da correlagio de CALDERBANK e MOO-YOUNG [73]:

_ Lo\
hy = 0,31 p, Cpl [M} (M) (3‘71)

pi A

3.4.4 Procedimento Numérico para a resolucao do Modelo
Simplificado

O sistema de equacoes diferenciais, Equagoes B2 a BA9, foi resolvido, para as
etapas de ascensdo e formacao, utilizando-se a subrotina DASSL [76]. As condigoes
iniciais do sistema de equacoes diferenciais, para a etapa de ascensao, foram obtidas
a partir dos valores obtidos da simulagao do modelo Lagrangeano de CAMPOS e

LAGE [2).

3.5 Calculo das Propriedades Fisicas

As simulagoes Eulerianas do ECD, as simulagoes Lagrangeanas utilizando o mo-
delo detalhado de CAMPOS e LAGE [2] e o modelo simplificado foram efetuadas
utilizando o sistema agua-ar. As propriedades fisicas das substancias puras foram
obtidas de LAGE [7]. A lei dos gases ideais foi empregada para calcular a den-
sidade da mistura gasosa e a condutividade térmica foi estimada pela equacao de
WASSILJEWA modificada por MASON e SEXENA [8]. A capacidade calorifica
foi calculada considerando comportamento de solucao ideal. Para cada componente,
a capacidade calorifica média foi obtida a partir de sua definicao, usando a tempe-
ratura do gas e a temperatura do liquido como limites. A massa molecular média
da mistura gasosa foi calculada a partir da média ponderada pela fracao molar das
massa moleculares de cada substancia. A equacao de WAGNER foi usada para

calcular a pressao de vapor d’agua, conforme descrito em REID, PRAUNSNITZ e
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POLING [7H).

3.6 Acoplamento entre os Modelos Euleriano e La-

grangeano

3.6.1 Introducao

A incorporacao da etapa de formacao de bolhas na simulacgao fluidodinamica do ECD
foi realizada por meio do acoplamento entre o modelo Euleriano, implementado no
CFX 11.0 da ANSYS, com o modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2].

O modelo Euleriano resolve equacoes de conservacao médias para ambas as fases
as quais, por sua vez, sao consideradas como meios interpenetrantes, desta maneira
os termos de transporte entre as fases devem ser modelados. Conforme citado no
Capitulo B, os efeitos de transferéncia de calor e massa entre as fases devem ser
considerados tanto na etapa de formacao quanto na etapa de ascensao.

O modelo Lagrangeano, ou detalhado, resolve as equacoes de conservagao dentro
da bolha, tornando possivel a obtencao dos perfis, ou valores médios, da concentracao
de dgua e temperatura na bolha, além da evolucao dindmica do raio da mesma. A
taxa maéassica evaporada de agua e a taxa de calor perdido (na forma sensivel e
latente) pela fase gasosa, nas etapas de formagao e ascensao, também sao fornecidas
pelo modelo. Portanto, tendo-se em maos os valores instantaneos das taxas de calor
e massa é possivel, por meio de uma integracao temporal, obter os valores totais de
massa e energia trocados entre as fases em cada uma das etapas.

Assim, o modelo Lagrangeano é capaz de fornecer informacoes detalhadas sobre
os processos de transferéncia de calor e massa, tanto na etapa de formacao quanto
na etapa de ascensao, justamente as informagoes necessarias para a inclusao des-
tes fendomenos na simulacao Euleriana do ECD. Entretanto, o modelo Lagrangeano
foi desenvolvido para uma tnica bolha ascendendo em uma coluna de liquido. A
questao, que sera esclarecida mais adiante, é como estender os resultados do modelo
Lagrangeano de tal forma que estes possam ser aplicados na modelagem do esco-
amento de uma pluma gasosa (algo equivalente ao escoamento de um conjunto de

bolhas) na simulagao fluidodinamica do ECD.
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Resumidamente, os seguintes parametros foram utilizados no acoplamento

Lagrangeano-Euleriano:

e Parametros relativos a etapa de formacao:

— massa total evaporada por bolha, ao longo da formacao (MZom).

— quantidade total de calor cedido ao liquido por bolha, ao longo da for-

macao (Q/or™).
— frequéncia de formagao de bolhas (f).

— temperatura da fase gasosa ao final da formacao, a qual foi considerada

como sendo a temperatura de entrada da fase gasosa na simulacao flui-

dodinamica do ECD (T7/™).

— raio da bolha ao final da formacao, o qual foi considerado como sendo o

raio da bolha na simulagio fluidodinamica do ECD (R/”™).

— fracao massica de d4gua na bolha ao final da formacao, que foi considerada
como sendo a fracao massica no ar de entrada na simulacao fluidodina-

mica Euleriana do ECD (Yiqffrm)

— altura da zona de formagao (Zy).

e Parametros relativos a etapa de ascensao:

— Coeficientes médios de transferéncia de calor e massa, respectivamente,

(hy) (Equacao B6Y) e (k) (Equacao BIM).

3.6.2 FEtapa de Formacao das Bolhas

Para incluir a transferéncia de calor e massa durante a formacao de bolhas na mode-
lagem Euleriana-Euleriana, o modelo Lagrangeano detalhado de CAMPOS e LAGE
[2] foi utilizado para calcular as taxas massica e de calor trocadas entre as fases ao
longo desta etapa.

Uma regiao denominada zona de formagao (para maiores detalhes veja a segio
I3 foi definida no dominio de célculo do modelo Euleriano. A zona de forma-
¢ao (ver Figura EETT) consiste de um cilindro cujo diametro é igual ao da regiao

de entrada e, cuja altura, Z;, foi prevista pelo modelo Lagrangeano, estando esta
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diretamente relacionada com a altura necesséria para que ocorra o desprendimento
da bolha do orificio de injecao de ar.

O modelo Lagrangeano calcula a massa total evaporada por bolha ao longo da
formagao (MJo™). Com este valor, foi possivel determinar a taxa méssica total

evap

evaporada na etapa de formagao (mm/2"), a saber:

mlorm = MIr™ x f x N, (3.72)

evap evap

onde N, é o numero de orificios na placa perfurada no distribuidor de ar.

Com o valor de mggg;,ﬁ, foi possivel calcular a vazao massica modelada de entrada
de ar na coluna, 724 ¢, OU seja, a vazao corrigida de modo a considerar os efeitos
da transferéncia de massa entre as fases na etapa de formacao:

- form

mg,ent = mg,inj + Meyap (373)

onde 7i1,,;,; ¢ a vazao massica de ar injetada na coluna sem considerar os efeitos da
etapa de formacao, ou seja, é a vazao massica de ar real que entra na coluna nos
procedimentos experimentais.

Da mesma maneira foi possivel calcular a taxa total de calor cedido pela fase

gasosa a fase liquida (Q form) durante a etapa de formacao:

QI = QT x f x N, (3.74)

Com Q/o™ e fgm definidos, foi possivel incluir os efeitos de transporte de calor

e massa entre as fases ao longo da formacao, na simulacao Euleriana-Euleriana do
ECD.

No modelo Euleriano para a simulacao do ECD, os efeitos da troca de calor
e massa na etapa de formagao, na fase liquida, foram incorporados por meio de
termos fonte nas equacoes de transporte, validos somente na regiao denominada

zona de formacao, a saber:

mfm’m
St = e 3.75
Y form :
e = @+ Qa (3.76)
Vi



onde V; ¢ o volume da zona de formacao e Qg ¢ a taxa de calor fornecida pelo
distribuidor a fase liquida. Segundo RIBEIRO JR. [6], em alguns casos, dependendo
da velocidade de injecio de gas na coluna, @, pode representar mais de 50% do total
de calor recebido pela fase liquida. O valor de Q, foi obtido dos dados experimentais
de RIBEIRO JR. e LAGE [3]. E importante ressaltar que: S™ = S/" e S¢ = Sf.

Ao contrario do procedimento adotado para a fase liquida, no qual foram utili-
zados termos fonte nas equacoes de transporte, optou-se por corrigir a condicao de
entrada da fase gasosa a fim de considerar os efeitos da etapa de formacao sobre a
mesma.

Portanto, Yiqf e Tgf orm - fornecidos pelo modelo Lagrangeano, foram considera-
dos, respectivamente, a temperatura e a fracao massica de dgua no gas de entrada

na simulacao fluidodindmica do ECD.

3.6.3 Etapa de Ascensao das Bolhas

A evaporacao por contato direto tem natureza complexa, pois, além de apresentar
uma resisténcia térmica na fase continua, ha também resisténcia ao transporte de
calor e massa na fase gasosa. Além disso, a interface desempenha papel importante
pois é onde ocorre a mudanca de fase. Visto que os fendmenos de transferéncia de
calor e massa sao acoplados, a transferéncia de calor afeta a transferéncia de massa
e vice-versa, isto torna a modelagem ainda mais complexa.

Vérios modelos tém sido propostos para descrever a transferéncia simultanea de
calor e massa entre as fases, através da interface. No modelo de dupla resisténcia,
expressoes globais para o fluxo de calor e massa sao desenvolvidas a partir de ex-
pressoes dos fluxos em cada filme, o qual separa o seio de cada fase da interface.
As espessuras dos filmes nao guardam relacao entre si e dependem das condicgoes
hidrodinamicas reinantes.

No modelo de duplo filme as seguintes hipoteses sao validas:

e fora dos filmes h& completa turbuléncia, portanto as composicoes e tempera-

tura no seio sao constantes.

e existem finos filmes estagnados em cada fase nas intermediacoes da interface,

nos quais ocorrem gradientes de temperatura e concentracao e a transferéncia,
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nestes filmes, se d4 por mecanismos difusivos.
e héi equilibrio termodinamico na interface.

Os fluxos através da interface sao modelados por meio de coeficientes de trans-
porte, onde todos os efeitos, a menos da forca motriz, sao agregados nestes coefici-
entes. Os coeficientes de transporte estao em funcao da capacidade de difusao da
espécie, das propriedades fisicas dos fluidos e das caracteristicas do escoamento da
mistura (responsavel pelo comprimento caracteristico da difusao).

No caso da transferéncia de massa, existe somente a resisténcia ao fluxo na fase
gasosa, visto que a fase liquida é constituida por dgua pura. Desta forma, o fluxo

maéssico na interface pode ser equacionado da seguinte forma:

e = (ks) (por Y55 — ppYaa) (3.77)

onde pg; é a densidade da fase gasosa calculada nas condicoes da interface, Yi‘}fl
é a fracao massica de dgua na fase gasosa calculada nas condi¢oes da interface por
meio da hipotese de equilibrio termodinamico (lei de Raoult, semelhante ao que foi
aplicado na Equagao B64).

O fluxo de calor cedido pela fase gasosa para a interface é modelado da seguinte

forma;:

Gs = — (m) (T5 — T1) (3.78)

3.7 Implementacao da Transferéncia de Calor e

Massa no CFX 11.0 da ANSYS

3.7.1 Introducao

No CFX 11.0 da ANSYS nao existe nenhum modelo para a transferéncia simultanea
de calor e massa em um sistema multifasico e multicomponente que considere a
descontinuidade do fluxo de calor na interface. Portanto, foi necesséario utilizar um

artificio para que o software considerasse esta descontinuidade.
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3.7.2 Linearizacao da Equacao para o Calculo da Tempera-

tura Interfacial

Partindo da hipotese de equilibrio interfacial e realizando um balango de energia na
interface é possivel obter uma expressao para determinar a temperatura interfacial
em funcao das outras variaveis envolvidas no processo, a saber: pressao, composicao,
temperatura da fase liquida, temperatura da fase gasosa etc.

Entretanto, devido a nao-linearidades presentes em alguns termos da expressao
resultante, como por exemplo nos termos para o célculo do calor latente de vapo-
rizacao e da pressao de vapor, faz-se necessario utilizar um procedimento iterativo
para encontrar o valor da temperatura interfacial.

Devido a complexidade do problema e da dificuldade em se programar equacoes
no CFX 11.0 da ANSYS, no presente trabalho a expressao resultante para o calculo
da temperatura da interface foi linearizada, ou seja, uma equacao aproximada para
o calculo da temperatura interfacial foi implementada no CFX 11.0 da ANSYS.

A temperatura da interface gas-liquido, na simulacao Euleriana-Euleriana, pode
ser calculada utilizando a equacao de conservacao de energia na interface:

d

Li=T,- 55 (3.79)

onde 77 é a temperatura da interface, 7, é a temperatura da fase gasosa, (hy) é o
coeficiente médio de transferéncia de calor na fase gasosa. O fluxo de calor da fase

gasosa para a fase liquida, ¢4, pode ser calculado da seguinte forma:

Gy = Moy AHP + hy [Ty — T)] (3.80)

onde h; é o coeficiente de transferéncia de calor na fase liquida calculado utilizando
a correlacdo de CALDERBANK e MOO-YOUNG [3] e T; é a temperatura da fase

liquida. A taxa maéssica de evaporacao, 1,,,(t), ¢ calculada da seguinte forma:

mvap(t) = (k) [ng Ygﬁ?} — Pg YgJ} (3.81)

onde (k) é o coeficiente médio de transferéncia de massa na fase gasosa, p,; é a

densidade do gas nas condicoes de interface gas-liquido, Y;‘ftl é a fracao massica de
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agua na fase gasosa calculada utilizando a hipotese de equilibrio termodinamico na
interface.

Substituindo a Equacao B&1l na Equacao e o resultado desta substituicao
na Equacao B9, e apos sucessivas manipulacoes algébricas, é possivel encontrar a

seguinte expressao:

<kb> t <kb> h;
T, =T, — — Yt AH 7P oY AH?Y — — (Ty — T, 3.82
I g <hb>pg71 g,1,1 1T <hb>pg 9,1 I <hb> ( I l) ( )

Os termos nao lineares da Equacao B.82 sao nomeados da seguinte forma:

k va
F = Eh_*;i oY AH™ (3.83)
k va
[y = éh_gpgygleHI P (3.84)

As nao-linearidades presentes nas Equacoes e se originam nos célculos
dos termos relativos ao calor de vaporizagao (AH;") e fragao méssica de dgua na
: sat
interface (Y;'';).

As linearizacoes de F; e F2 sao realizadas por meio da utilizacao da série de

Taylor truncada no segundo termo em torno do ponto T7o:

dFy

FA(T)) = Fy(Tro) + <d—T,

) (T[ — T[O) =b 4+ a; (T[ — T[O) (385)
Tr=Tro

dFy

Fy(Ty) = F»(Tio) + (d—T[

) (T[ — T]O) = bg + a9 (T] — TIO) (386)
Tr=Tro

onde:

bl = Fl(T]O) € b2 = FQ(T]()) (387)

dF; dF:
a; = (—1) e ay = (—2) (3.88)
ATy Tr=Tio ATy Tr=Tio

As derivadas das Equagoes e foram calculadas com o auxilio do software
MAPLE 10.0 da Maplesoft. Com excecao de T, todas as outras variaveis foram

consideradas constantes.
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Substituindo as Equacoes B:83 e B8Ol na Equacao B82 e fazendo sucessivas ma-

nipulagoes algébricas a fim de isolar 77, obtém-se:

1 hy
T =T,+—=|-D+ F+ —1, 3.89
1=hte T (hy) ! (3.89)

onde as constantes C'; D e F sao calculados da seguinte forma:

_ <kb> <kb> hy
C=1+ @al — mpg Yy1a0 + m (3.90)
g,
D = <hb> (bl 1T[O) (391)
E= % po Vo1 (by — asTio) (3.92)

As Equacgoes aB32 foram implementadas no CFX 11.0 da ANSYS com o in-
tuito de calcular a temperatura da interface gés-liquido na simulacao fluidodinamica

do ECD.
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Capitulo 4

Resultados e Discussao

4.1 Introducao

Este capitulo é dividido em duas partes, na primeira, sao abordados os resultados
obtidos no estudo da transferéncia de calor e massa entre as fases, ao longo das
etapas de formacao e ascensao de uma bolha isolada. Este estudo permitiu avaliar
a adequabilidade dos parametros médios obtidos na simulacao Lagrangeana. A se-
gunda parte é dedicada a avaliacao das simulac¢oes fluidodinamicas do ECD. Analises

da hidrodinamica e dos processos de transferéncia de calor e massa foram feitas.

4.2 Estudo da Transferéncia de Calor e Massa Du-
rante a Formacao e Ascensao de uma Bolha Su-
peraquecida em uma Coluna de Liquido

Todos os resultados apresentados nesta secao, a nao ser que seja indicado de outra
maneira, incluindo os valores médios dos coeficientes de transferéncia de calor e
massa, foram obtidos a partir do modelo Lagrangeano detalhado desenvolvido por
CAMPOS e LAGE [2]. Na Tabela estao expostas as condigoes operacionais
fixas utilizadas nas simulagoes dos modelos Lagrangeano detalhado e simplificado.
A Tabela apresenta os casos estudados para investigar o comportamento do
processo frente a variacoes na temperatura do liquido na coluna, casos 1, 2 e 3 e

na temperatura de injecio de gas, casos 4, 5 e 6 . E importante ressaltar que as
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Tabela 4.1: Condicoes fixas para a simulacao da formacao e ascensao de uma bolha

em uma coluna de liquido

Parametros valores

Diametro do orificio do distribuidor, d, (mm) 0,50

Vazao de ar injetado no orificio, 7;,; (kg s7!) | 1,109 x 107°

Pressao, P (kPa) 102,75
Massa inicial de dgua no evaporador (kg) 1,06
Altura de borbulhamento, Hyorp (cm) 28,03

Fragdo massica de 4gua no ar injetado, Y,;1 | 3,76 x 107°

condicoes analisadas garantem o regime homogéneo de borbulhamento.

Conforme a bolha ascende na coluna de liquido, um fluxo de calor é gerado devido
a diferenca de temperatura entre o ar superaquecido e a fase liquida. O calor possui
dois destinos, uma parte é utilizada para aquecer o liquido e a outra é destinada a
vaporizacao da agua na superficie da bolha, portanto, um fluxo de massa é gerado
para o interior da mesma. Com o decorrer do tempo, a temperatura média da bolha
diminui e a fracao méassica média de dgua na bolha aumenta, desta forma, a bolha
caminha em direcao ao equilibrio termo-massico.

A temperatura adimensional, T4, € o grau de saturacao, ., sao calculados da
seguinte maneira:

T, — T

Ty=—" 4.1
O (4.1)

Tabela 4.2: Temperatura da fase liquida e de injecao de gas na coluna

Casos | T, (K) | 71 (K)
1 500 310
2 500 330
3 500 360
4 360 340
5 600 340
6 840 340
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N Yi1
sat —
}Qat

(4.2)

onde Y, é a fracao maéssica de saturacao de dgua calculada na temperatura da fase
liquida.

As Figuras e ilustram, respectivamente, o comportamento transiente de
T,q e de o, para todos os casos da Tabela

Nas Figuras Bl e 2] tanto para o grau de saturagao quanto para a tempera-
tura adimensional, a variacao temporal é intensa no inicio das etapas de formacao e
ascensao, tornando-se suave ao final das mesmas. A reducao da temperatura média
na bolha e o aumento da fragao massica de dgua na bolha, promovem a diminuicao,
respectivamente, dos fluxos de calor e de massa. Portanto, as taxas de variacao da
temperatura e da fragdo méssica de dgua diminuem, visto que estao intimamente
relacionadas aos fluxos de calor e massa. Desta maneira, a forma dos perfis transien-
tes do grau de saturagao e da temperatura adimensional, é explicada, ou seja, altos
gradientes no inicio das etapas, promovem altos fluxos que por sua vez provocam a
queda acentuada da temperatura e fracao méassica de agua, a forte queda inicial é
amenizada devido ao resfriamento e adicao de adgua na bolha, que faz com que os
gradientes nao sejam tao intensos quanto no inicio, tornando mais suaves, portanto,
a queda dos perfis da temperatura adimensional e do grau de saturacao.

No que tange ao comportamento da temperatura adimensional e do grau de sa-
turacao, frente a variacoes na temperatura da fase liquida, é possivel observar, nas
Figuras Tk e (casos 1 a 3), que a etapa de formagao é de extrema importancia,
tanto para o processo de transferéncia de massa quanto para o processo de transfe-
réncia de calor, o que estad em plena concordancia com o que foi relatado no Capitulo
Ao final da etapa de formacao, os valores para a temperatura adimensional estao
na faixa de 0,24 a 0,29 e os valores do grau de saturacao estao na faixa de 0,69 a
0,77. Também é possivel observar a importancia da etapa de formacgao nos casos de
4 a 6, Figuras EEIb e E2b.

Os “bicos” que aparecem nos perfis apresentados nas Figuras L1le 2, podem ser
explicados pela interrupgao da injecao de ar, que gera uma variacao abrupta no valor
da velocidade média no interior da bolha, conforme pode ser observado na Figura 3],

a qual apresenta a evolucao temporal da média volumétrica da velocidade radial da
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Figura 4.1: Evolugao temporal da temperatura adimensional para os casos 1 a 3 (a)

e 4 a6 (b) para o modelo de CAMPOS e LAGE [2].
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bolha para o modelo de CAMPOS e LAGE [2].

mistura gasosa dentro da bolha para o caso 2. Durante a etapa de formacao, a injecao
de ar quente compensa parcialmente a perda de calor da bolha para a fase liquida
e promove a diluicao da massa de agua evaporada. Com o desprendimento, estes
efeitos cessam, promovendo uma mudanca nas taxas de variacao da temperatura
e da fracao massica, explicando portanto, o surgimento dos bicos nos respectivos
perfis.

As Figuras ] e ilustram, respectivamente, o comportamento transiente dos
coeficientes de transferéncia de calor e massa frente a variacoes nas temperaturas
da fase liquida e de injecao. Fica evidenciada uma acentuada queda no inicio da
etapa de formacao, em todos os casos, que se suaviza ao longo do tempo. Na etapa
de formacao, os valores dos coeficientes de transferéncia de calor variam, em média,
cerca de duas ordens de grandeza, enquanto os coeficientes de transferéncia de massa
variam cerca de quatro ordens de grandeza. Por outro lado, ao longo da etapa de
ascensao, a variacao de ambos os coeficientes, em todos os casos estudados, é bem
menos intensa quando comparadas com as variacoes obtidas na formacao.

O modelo desenvolvido por CAMPOS e LAGE [2] considera as contribuigoes di-
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fusivas e convectivas nos fluxos de calor e massa na direcao radial, conforme pode ser
observado nas Equacoes B2IlaB53l A acentuada variacao dos coeficientes ao longo
da etapa de formacao da bolha, esta associada, primordialmente, & importancia da
contribuicao convectiva, a qual pode ser analisada por meio da evolugcao temporal
da velocidade média da mistura gasosa no interior da bolha (Figura E3).

No inicio da etapa de formacao, o gas é injetado em uma bolha de pequeno vo-
lume, garantindo, portanto, altas velocidades radiais e altos fluxos convectivos. Com
o aumento do volume da bolha e para uma vazao constante de injecao, a velocidade
radial do gas diminui. Ao término da formacao, a velocidade é praticamente igual
a zero e os processos de transferéncia de calor e massa ocorrem primordialmente
devido a efeitos difusivos.

Apo6s o desprendimento, a velocidade radial varia somente devido a variacoes
no volume da bolha, ocasionada por mudancas em sua temperatura ou massa. A
Figura apresenta a evolucao temporal do raio da bolha para os casos de 1 a 6.

Observa-se na Figura BBk, que nos casos 1 e 2, houve uma contracao da bolha
nos instantes iniciais da etapa de ascensao, enquanto que para o caso 3, ao invés de
contracao, houve uma leve expansao no volume da bolha.

A contracao do volume da bolha na etapa de ascensao, que ocorre nos casos 1
e 2, é resultado do aumento da densidade da mistura gasosa, o qual ocorre devido
a queda da temperatura média na bolha, que por sua vez, nao é mais compensada
pela injecao de ar. Em ambos os casos a entrada de massa devido a vaporiza¢ao nao
compensa o efeito da reducao da temperatura. Curiosamente, para o caso 3, nao
ocorre contracao, pelo contrario ocorre uma leve expansao. Isto se deve ao alto valor
da temperatura da fase liquida, que esta acima da temperatura do estado pseudo-
estacionario do sistema, que além de promover uma menor contracao, produz uma
alta taxa de vaporizacao, que compensa a queda de temperatura média na bolha,
estes dois efeitos combinados conduzem ao aumento do volume da bolha.

Para os casos 4 a 6, nos quais a temperatura do liquido permanece constante,
observa-se que quanto maior a temperatura de injecao do géas, maior é o volume da
bolha ao final da formagao. Isto se deve aos maiores volumes de ar injetado para o
interior da bolha, pois as simulacoes foram feitas a vazao méssica de ar constante

no orificio. Observa-se ainda que, para os casos 5 e 6, houve contracao do raio ao
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1 a3 (a)4a6 (b) para o modelo de CAMPOS e LAGE [2].
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longo da ascensao, e que para o caso 4 ocorreu uma leve expansao. A contracao
ocorre devido a um aumento na densidade ocasionada pela reducao consideravel
na temperatura da bolha: no caso 5, de 600 para 340 K e no caso 6, de 840 para
340 k. No caso 4, a temperatura de injecao nao estd muito acima da temperatura
da fase liquida, o que faz com que a reducao da temperatura ao longo das etapas
nao seja tao acentuada quanto nos casos 5 e 6. Portanto, a contracao que deveria
ocorrer devido ao aumento da densidade é compensada pela entrada de vapor de
agua devido a vaporizacao na bolha, acarretando em uma leve expansao da mesma.

Nos casos 1 a 6, a contracao ou expansao da bolha ocorre até que os fendmenos
de transferéncia de calor e massa cessem, quando entao, o raio da bolha permanece
constante, ja que o modelo despreza a variacao da pressao hidrostatica.

Para os casos estudados, observa-se que os coeficientes de transferéncia de ca-
lor praticamente nao variaram na etapa de ascensao, conforme pode ser observado
na Tabela EE3, a qual apresenta os valores maximos e minimos do coeficiente de
transferéncia de calor, e também na Tabela E4], a qual apresenta os valores médios
do coeficiente de transferéncia de calor (média aritmética), o desvio padrao (DP)
e o coeficiente de variagao (CV). O Coeficiente de variacao ¢ uma maneira de se
expressar a variabilidade dos dados sem que os mesmos sejam influenciados pela
ordem de grandeza, sendo definido pelo quociente da divisao do desvio-padrao pela
média. A média e o desvio-padrao, nas Tabela e , foram calculados em um
conjunto total de aproximadamente 10.000 dados (instantes de tempo). Em todos
0s casos observa-se que a dispersao em torno da média dos valores dos coeficientes
de transferéncia de calor, na etapa de ascensao nao ultrapassou 11%

A Tabela £3 apresenta os valores maximo e minimo dos coeficientes de transfe-
réncia de massa. A Tabela L] apresenta os valores médios do coeficiente de transfe-
réncia de massa, o desvio padrao (DP) e o coeficiente de variacdo (CV). Conforme
pode ser observado nestas tabelas, os valores dos coeficientes de transferéncia de
massa, quando comparados com os valores do coeficiente de transferéncia de ca-
lor, possuem uma maior amplitude de variacdo na etapa de ascensao. Os valores
oscilaram na faixa de 3 a 77%, sendo o maior valor obtido para o caso 6.

Para os casos analisados nesta secao, a contracao e a expansao durante a etapa

de ascensao, podem ser consideradas pequenas quando comparadas a variacao de
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Tabela 4.3: Valores maximo e minimo para os coeficientes de transferéncia de calor
Casos Mazx(hy) Min(hy)

Wm2g! Wm2g!

Asc. | Form. | Asc. | Form
48,76 | 3720 | 42,72 | 47,10
46,26 | 3530 | 41,74 | 44,50
31,08 | 3237 | 29,87 | 29,88
37,34 | 2027 | 36,60 | 36,62
46,44 | 3731 | 40,36 | 44,62
52,34 | 3997 | 41,04 | 50,41

S| O | | W N | =

volume ao longo da etapa de formacao. Como os valores das velocidades no interior
da bolha estao muito proximos de zero, ver Figura L3, pode-se concluir que o trans-
porte na etapa de ascensao é predominantemente difusivo em todos os casos. Como
o raio praticamente nao varia, o comprimento caracteristico da difusao também nao
varia. Além disso, as variacoes das propriedades fisicas decorrentes das variagoes
na temperatura e concentracao sao menores nesta etapa. A conjuncao destes fa-
tores, leva a valores de coeficientes de transferéncia de calor e massa praticamente
constantes na etapa de ascensao.

As Tabelas e apresentam os valores dos erros maximo e médio, respec-

Tabela 4.4: Valores médios para os coeficientes de transferéncia de calor (média

aritmética), desvio-padrao (DP) e coeficiente de variagao (CV)
Casos (hp) DP CvV

Wm2g!

Asc. | Form. | Asc. | Form. | Asc. | Form.
4493 | 81,31 | 2,32 817 | 0,05617 | 10,0
43,39 | 76,62 | 1,74 781 0,0400 | 10,20
30,01 | 53,47 | 0,30 721 0,0098 | 13,5
37,21 61,94 | 0,11 509 | 0,0030 | 8,208
4258 | 76,86 | 2,41 814 | 0,0565 | 10,6
4486 | 86,52 | 4,49 865 | 0,1001 | 10,0

(=T S G I N LT B N
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Tabela 4.5: Valores maximo e minimo para os coeficientes de transferéncia de massa
Casos Mazx(ky) Min(ky)

m s~} m s~}

Asc. | Form. | Asc. | Form.
0,0338 | 116,4 | 0,0160 | 0,0335
0,0429 | 128,1 | 0,0241 | 0,0415
0,0823 | 148,7 | 0,0640 | 0,0726

0,0616 | 133,4 | 0,0549 | 0,0549

0,0449 | 146,1 | 0,0198 | 0,0436

S| O | | W N | =

0,0378 | 174,8 | 0,0070 | 0,0376

tivamente, para o grau de saturacao e temperatura adimensional. O erros foram
definidos como sendo o modulo da diferenca entre os valores obtidos pelos modelos
completo e simplificado. A estatistica foi elaborada em um conjunto de aproxima-
damente 15 mil pontos (instantes de tempo).

As Figuras B, e E£9, mostram os comportamentos das varidveis do pro-
cesso para os modelos detalhado e simplificado, nas etapas de formacao e ascensao.
Os resultados apresentados nestas figuras foram obtidos utilizando-se as condicoes
operacionais do caso 2.

Para a etapa de formacao, com excecao do raio da bolha, a utilizacao de valores

Tabela 4.6: Valores médios para os coeficientes de transferéncia de massa (média

aritmética), desvio-padrao (DP) e coeficiente de variagao (CV)
Casos (kp) DP CVv

m s !

Asc. | Form. | Asc. | Form. | Asc. | Form.

0,0238 | 0,0605 | 0,0069 3,5 0,290 | 574
0,0329 | 0,0749 | 0,0071 3,8 0,216 | 50,3
0,0743 | 0,1220 | 0,0062 4,2 0,083 | 34,5
0,0606 | 0,0951 | 0,0021 3,4 0,034 | 36,1
0,0309 | 0,0796 | 0,0104 | 4,362 | 0,337 | 54,79
0,0182 | 0,0707 | 0,0141 5,3 0,771 | 749

S| O =W N =
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formacgao (a) e ascensao (b) para o modelo simplificado e o modelo detalhado de

CAMPOS e LAGE. 2. 0



Tabela 4.7: Erros entre os valores preditos pelo modelo simplificado e modelo com-

pleto para o,

Casos % Erro % Erro

Casos | Maximo «gy | Médio «gy

Asc. | Form. | Asc. | Form
2,98 73,32 0,68 | 59,64
2,44 31,00 0,54 | 16,47
0,78 15,56 0,15 | 8,49

0,29 20,95 0,03 | 11,66

3,37 29,91 0,74 | 15,60
5,73 40,72 1,41 | 19,36

S| OB~ W N |-

médios constantes para os coeficientes no modelo simplificado, calculados segundo as
Equacoes B89 e B0, levou a predicao inadequada do comportamento transiente das
variaveis. O caso 3 foi o que apresentou melhor desempenho na predicao da fragao
massica, com erro médio inferior a 9%. Entretanto, para este mesmo caso, o erro
da temperatura média foi maior do que 18%. A melhor predi¢ao da temperatura foi
obtida para o caso 6, cujo erro médio foi igual a 16%.

No que tange ao comportamento do raio, é possivel observar na Figura EE9 que o

modelo simplificado mostrou boa concordancia com os resultados do modelo deta-

Tabela 4.8: Erros entre os valores preditos pelo modelo simplificado e modelo com-

pleto para T,

Casos % Erro % Erro

Casos | Maximo 7,; | Médio 7,4

Asc. Form. Asc. | Form
0,73 69,13 0,15 | 54,97
0,58 37,38 0,12 | 17,22

0,28 | 38,18 | 0,05 | 18,26

0,08 | 45,22 | 0,02 | 23,04
0,77 | 36,19 | 0,16 | 17,11
1,22 | 3832 |025| 16,36

S| O =W N |-
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lhado na etapa de formacao. Isto se deve ao fato da queda de temperatura da bolha
e a vaporizacao de agua afetarem menos o raio do que a injecao de gis durante a
etapa de formacao das bolhas.

Os desvios apresentados pelo grau de saturacao e temperatura adimensional,
em relacao ao modelo completo, podem ser justificados pela grande variacao dos
coeficientes de transporte ao longo da formacao, que pode alcancar quatro ordens
de grandeza (ver Figura EZ).

Para a etapa de ascensao, a utilizacao de valores médios para os coeficientes de
transporte no modelo simplificado apresentou boa concordancia com o comporta-
mento predito pelo modelo detalhado. Isto se deve ao fato dos coeficientes variarem
pouco na etapa de ascensao. Mesmo para o caso 6, onde houve o maior desvio no
valor do coeficiente de transferéncia de massa (verificar o valor do coeficiente de va-
riacao na TabelaLH), o erro médio obtido para o grau de saturagao foi inferior a 2%,
enquanto o erro médio para a temperatura adimensional foi inferior a 1%. Portanto,
o uso de coeficientes de transporte constantes no modelo simplificado gerou, para a
etapa de ascensao, valores concordantes com os apresentados pelo modelo completo
proposto por CAMPOS e LAGE [2]. Cabe ressaltar que o modelo de CAMPOS e
LAGE [2] foi validado experimentalmente.

Desta maneira, conclui-se que a utilizacao de valores médios adequados para os
coeficientes de transporte em um modelo a parametros concentrados (simplificado)
permite a correta predicao dos valores das variaveis na etapa de ascensao de bolhas,
indicando que uma aproximacao equivalente pode ser feita na simulagao fluidodina-

mica do ECD.

4.3 Simulacoes Fluidodinamicas

4.3.1 Introducao

Nesta secao serao detalhados os resultados das simulagoes computacionais utiliza-
das na investigacao da fluidodinamica e da transferéncia de calor e massa entre as
fases, no processo de evaporacao por contato direto. O objetivo das simulagoes
fluidodinamicas desenvolvidas no presente trabalho foi validar, utilizando dados ex-

perimentais da literatura, o modelo e a metodologia utilizada para incorporar os
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efeitos da transferéncia de calor e massa nas etapas de formacao e ascensao. As
caracteristicas geométricas e operacionais do evaporador foram baseadas no aparato
experimental utilizado por RIBEIRO JR. e LAGE [B]. Porém, antes da discussao
dos resultados obtidos, detalhes experimentais e de implementacao numérica serao

abordados.

4.3.2 Dados Experimentais

Simulacoes fluidodinamicas de evaporadores por contato direto operando em regime
homogéneo, foram realizadas de acordo com as condicoes experimentais utilizadas
por RIBEIRO JR. e LAGE [B], os quais borbulharam ar superaquecido em uma
coluna d’agua. Para realizar os experimentos, utilizaram uma coluna de vidro com
7,3 cm de diametro e 70 cm de altura. Os experimentos foram conduzidos em trés
valores diferentes de velocidade superficial de inje¢do de ar na coluna (calculadas na
temperatura da fase liquida no estado pseudo-estacionario). Uma placa perfurada
de aco inoxidével, com 89 furos de 0,50 mm de diametro cada, foi utilizada como
distribuidor.

As Figuras e apresentam, respectivamente, os dados experimentais
obtidos por RIBEIRO JR. e LAGE [3] para a evolugao temporal da temperatura da
fase liquida e da taxa massica de evaporacao de dgua, na operacao do ECD em quatro
velocidades de inje¢ao de ar (U,) diferentes. Nos valores de U,— 2,24 cm s e U,—
4,36 cm s—', o ECD operou no regime homogéneo de borbulhamento. E possivel

1 o estado pseudo-estacionario

observar, na Figura EET0, que para U,= 2,24 cm s~
(estado no qual a temperatura da fase liquida e a taxa maéssica de evaporagao de
dgua alcangam valores constantes no tempo) é alcan¢ado em um tempo de operacao
igual a aproximadamente 400 minutos. Para U,= 4,36 cm s~! 0 mesmo estado é
alcancado em 300 minutos de operagao.

As simulagoes fluidodinadmicas de evaporadores por contato direto apresentam
custo computacional elevado (claro que é preciso considerar os recursos computacio-
nais envolvidos). Algumas dezenas de segundos simulados podem representar alguns
meses de tempo real necessario para proceder a simulacao. Portanto, a menos que se

disponha de tempo e recursos computacionais de altissimo desempenho, a descricao

completa da dindmica do evaporador, desde sua partida até o momento em que este
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Figura 4.10: Evolugao temporal da temperatura da fase liquida (a) e da taxa massica
de dgua evaporada (b) em um ECD operando em quatro velocidades diferentes de

injegao de ar na coluna (U,) (extraido de RIBEIRO JR.e LAGE [3]).
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alcanca o estado pseudo-estacionério, nao é viavel.

Contudo, a simulacao fluidodinamica do ECD pode ser realizada, conforme visto
na secao Z2.7] efetuando-se uma decomposicao em escala temporal. Ainda que seja
inviavel a simulacao completa da dinamica operacional do ECD, é possivel estudar as
caracteristicas hidrodinamicas e de transferéncia de calor e massa entre as fases que
ocorrem em uma escala temporal da ordem de segundos. Basta selecionar nas curvas
de operacao do ECD, Figura LT, um instante especifico simular o comportamento
instantaneo do mesmo. Embora um tnico ponto seja selecionado, importantes infor-
macoes a respeito do comportamento termofluidodinamico podem ser extraidas, tais
como: distribuicao espacial da temperatura da fase gasosa e da fracao maéssica de
agua na fase gasosa, comportamento transiente do campo de retencao gasosa média
na coluna, anélise do comportamento da retencao total, etc.

Na Tabela sao apresentados os dados experimentais obtidos por RIBEIRO
JR. e LAGE [B| na operacao, em regime homogéneo, de um ECD para duas ve-
locidades superficiais de injecao de ar: 2,24 e 4,36 cm s~! . Foram selecionados
dois tempos de operacao no regime pseudo-estacionario, um para cada velocidade
de inje¢ao. Nesta Tabela, t,, ¢ o tempo de operacao do ECD, T} ;,,; é a temperatura
de injecao de ar na coluna, 71; é a temperatura da fase liquida, ﬁbmb ¢ a altura de
borbulhamento da mistura bifésica, H, é a altura de liquido na coluna sem borbu-
lhamento, my;, ¢ a massa de liquido na coluna, F,, é a pressao de operacao, 1 n;
¢ a vazao massica de ar injetado na coluna, (ry)_, ¢ a retencao gasosa média na
coluna e Qg é a taxa de calor fornecido pelo sistema de distribuicio de ar para a
fase liquida. Nesta tabela também sdao apresentados os desvios-padrao (DP) para
as variaveis medidas experimentalmente. Os valores do DP indicam a excelente
reprodutibilidade dos dados experimentais obtidos por RIBEIRO JR. e LAGE [,
a excecao ficou por conta da retencao gasosa global. O alto desvio-padrao associado
a esta variavel esta relacionado ao método experimental adotado para a medicao da
mesma, o qual estd sujeito a uma série de fontes de erro (para maiores detalhes veja
[6]). Em ambas as condigoes a fragdo massica de agua no ar injetado, Y;,, 1, foi igual

a 3,76 x 10 —3.
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Tabela 4.9: Condicoes experimentais para a simulacao fluidodinamica do ECD

Variaveis Condicgao 1 Condicao 2
U, (cms™1) 2,24 4,36

top (min) 570 420

Tyin; (K) 503,4 (DP=1,8) | 487,7 (DP=0,7)
T; (K) 339,0 (DP=0,4) | 337,9 (DP=0,3)
Hyopy (m) 0,280 (DP=0,02) | 0,252 (DP=0,02)
H, (m) 0,253 (DP=0,02) | 0,239 (DP=0,02)
my (kg) 1,05 (DP=0,01) | 0,90 (DP=0,01)
(- 0,098 (DP=0,028) | 0,152 (DP=0,049)
Tgnj (kg s™!) 0,99 x 10~ 1,99 x 1074
P,, (kPa) 102,7 104,7

Qa (W) 24,03 (DP=1,6) | 45,50 (DP=1,1)

4.3.3 Dados para a Simulacao Fluidodindmica

Conforme detalhado no Capitulo Bl as condi¢oes experimentais selecionadas na Ta-
bela nao podem ser utilizadas diretamente na simulacao fluidodindmica. Antes,
é preciso corrigir os parametros de entrada da fase gasosa na coluna e adicionar os
termos fonte nas equacoes de transporte de calor e massa da fase liquida, a fim de
considerar os efeitos da etapa de formacao.

A transferéncia de calor e massa entre as fases na etapa de ascensao foi modelada
utilizando-se o conceito de coeficientes de transporte. De acordo com a metodologia
explicitada no Capitulo Bl os valores destes coeficientes foram obtidos, por meio do
modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2], utilizando-se as condi¢oes selecio-
nadas na Tabela

Na Tabela EEI0, T .. ¢ a temperatura de injecdo de ar modelada (equivale a
Tgf‘”’m apresentado na Se¢ao B, Yj 1 cnt ¢ a fracdo massica de dgua no ar injetado
modelada (equivale a Yg’fi””m apresentado na Se¢ao BHl), S/ é o termo fonte de massa
por unidade de volume da mistura bifésica adicionado na equacao de continuidade
da fase liquida (Equagao B, Sf ¢ o termo fonte de energia, por unidade de volume
da mistura bifésica, adicionado na equacgao de conservacao de energia da fase liquida

(Equagao BZH), D;* é o diametro médio de Sauter, que é utilizado para o cdlculo

66



Tabela 4.10: Condicoes para as simulagoes fluidodinamicas

Aplicagao Variaveis Condigao 1 | Condigao 2
Fase Gasosa (ar) Tyent (K) 384, 4 391,6
Yy tent 0,13 0,10

Mg.ent (kg s™) 1,13 x 107* | 2,21 x 107*
Fase Liquida (agua) T, (K) 339,0 337,9
Termos Fonte Sm (kg m—3 s71) 1,16 1,57

(Formagao) S¢ (W m—3) 105,4 x 10® | 645,8 x 103

Coeficientes de (kp) (m s71) 3,87 x 1072 | 3,26 x 1072
Transporte (hy) (W m=2 K1) 43,50 37,94

hy (Wm=2 K1) | 10,48 x 103 | 10,41 x 103

Morfologia D;t (m) 463 %1073 | 5,54 % 1073

da area interfacial, este diametro é calculado a partir do valor de R/ (Secao B).
Todas as outras variaveis presentes nesta tabela foram definidas anteriormente. E
necessario ainda, fornecer valores de algumas variaveis advindas do modelo Lagran-

geano utilizadas para calcular os termos fonte de energia (S5) e massa (Sf), a saber:

e Condicdo 1: f=282s71, @/ = —8,95x 1073 J e M/o™ =5 51 x 107 kg.

evap

e Condicdo 2: f=31,8s71, Q/m = —1,27x 1072 J e M/o™ =7 86 x 107 kg.

evap

E importante destacar que todas as variaveis oriundas do modelo Lagrangeano
foram calculadas a uma temperatura constante da fase liquida, cujos valores para

as condigoes 1 e 2 estao expostos na Tabela

4.3.4 Geometria e Malhas de Discretizacao

Para realizar as simulagoes foram adotadas as caracteristicas geométricas da unidade
experimental utilizada no trabalho de RIBEIRO JR. e LAGE [3|, que consiste de
um cilindro de vidro com 7,3 cm de diametro. O dominio de calculo é o que pode
ser chamado de dominio fluido, ou seja, os calculos sao realizados somente na regiao
onde existem fluidos, as paredes solidas do equipamento sao modeladas por meio de

condicoes de contorno. Desta maneira, a altura da geometria utilizada para o calculo
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Tabela 4.11: Caracteristicas geométricas das colunas utilizadas nas simulagoes flui-

dodindmicas

~

Condigao | D, (em) | H, (cm) | Zg
1 7,3 35 0,49
2 7,3 80 0,59

computacional foi a altura de borbulhamento obtida nos experimentos, incluindo-se
uma altura adicional para permitir a simulacao da interface gas-liquido.

A geometria implementada foi subdividida em duas regides, a saber: formacao e
ascensao, visto que estas etapas possuem caracteristicas distintas no que diz respeito
aos processos de transferéncia de calor e massa entre as fases (Capitulo £).

A altura da regiao de formagao (zona de formagao) foi obtida por meio do modelo
Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2] (conforme detalhado no Capitulo Bl). De
modo a evitar o refinamento excessivo da malha na regiao do distribuidor de gés,
devido a diferenga de escala entre os orificios do distribuidor e o comprimento global
da coluna, a entrada de ar foi modelada como sendo uma regiao circular plana (sem
orificios) onde a area correspondeu a 76% da area total disponivel para inje¢ao de
ar. O valor da fracdo da area disponivel para a entrada do gas (76%) foi obtido
experimentalmente, pois, devido ao arranjo experimental os orificios na placa se
situam dentro de uma regiao circular com diametro aproximadamente igual a 6,4
cm.

A Figura EETT] apresenta detalhes da geometria e da malha (47.259 mil nos)
utilizadas nas simulacoes fluidodinamicas. E possivel observar o refinamento definido
nas proximidades da parede da coluna, onde ocorrem grandes gradientes. Na figura
mais a esquerda, nas proximidades da base, o detalhe em azul escuro representa a
zona de formacao.

Os valores do diametro da coluna (D,), da altura da coluna (H,) e da altura
da zona de formacao (Zr) sdo apresentados na Tabela H4 de se notar que a
altura da coluna FIC é¢ bem maior que a altura de borbulhamento ﬁbmb. Isto esté
relacionado ao fato de como foi imposta a condicao de contorno na saida da coluna,
a qual sera detalhada na Secao

Com as geometrias selecionadas, malhas estruturadas hexaédricas foram defini-
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Figura 4.11: Detalhes da geometria e malha (47.259 mil nos) utilizada na simulacao

fluidodinamica do ECD.

Tabela 4.12: Numeros de n6s das malhas utilizadas nas simulacoes fluidodinamicas

Condicao | Malha | Naimero de Noés
1 My, 25.347
My, 47.259
Ma, 110.112
2 Mo 71.100

das a fim de obter-se um maior controle sobre o tamanho dos volumes das células
de calculo. Para a condicao 1, a fim de realizar o estudo de convergéncia da malha,
trés malhas de tamanhos distintos foram utilizadas.

Na Tabela sao apresentados os nimeros de nés das malhas utilizadas nas

simulagoes fluidodinamicas das condigoes 1 e 2.

4.3.5 Implementagao Numérica

Uma vez selecionadas as condi¢oes experimentais, as geometrias e as malhas, foi pos-
sivel realizar as simulacoes fluidodinamicas do ECD utilizando-se o cdédigo comercial
CFX 11.0 da ANSYS. As simulagoes foram tridimensionais transientes usando o mé-

todo de integragao no tempo BDF (Backward Differentiation Formula) de segunda
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ordem. Os passos de tempo utilizados foram da ordem de 1072 s para simulacoes
puramente fluidodinamicas e 10~ para simulacoes envolvendo transferéncia de calor
e massa entre as fases. Cada iteragao no tempo foi considerada convergida quando
os residuos maximos de todas as equacoes alcancaram valores inferiores a 5 x 1075,
Com o escoamento desenvolvido, ou seja, com a fase gasosa estabilizada no topo da
coluna, foram necessarias de 9 a 10 iteracoes em cada passo de tempo para que o cri-
tério de convergéncia fosse atingido. Eventualmente, quando ocorreram mudancas
bruscas no padrao de escoamento, como por exemplo, o surgimento de um vortice,
um niimero maior de iteracoes foi necessario (30 a 40 iteragoes). Foi utilizado o
esquema High Resolution (upwind adaptativo que pode chegar a segunda ordem)
para a discretizacao dos termos convectivos.

A 4gua foi considerada um fluido incompressivel e a fase gasosa foi considerada
gas ideal. As propriedades fisicas de ambas as fases foram calculadas de acordo
com o procedimento reportado na Se¢ao O equilibrio termodinadmico entre as
fases foi calculado de acordo com a lei de Raoult, conforme apresentado na Equacao
BG4 A pressao de vapor (presente na lei de Raoult) foi calculada utilizando a
equagao de WAGNER conforme descrito em REID, PRAUNSNITZ e POLING |[78].
Por meio da consideracao do equilibrio interfacial e de um balanco de energia na
interface (ver Equagoes e BZ9) foi possivel calcular a temperatura na interface.
O procedimento para a implementacao da equacao para o calculo da temperatura
da interface no CFX 11.0 da ANSYS foi descrito em detalhes na Secao

O modelo para o coeficiente de arrasto proposto por GRACE, WAIREGI e
NGUYEN [1] foi utilizado na simulacao fluidodinadmica da condigao 1 (ver Tabela
ELT0), neste caso o fator de correcao para o efeito de populacao (p) foi considerado
igual a -2. Na simulagao da condigao 2 (ver TabelaLT), tanto o modelo de GRACE,
WAIREGI e NGUYEN [7I] (com p—0,5) quanto o modelo de ISHII e ZUBER. [4]
foram utilizados para calcular o coeficiente de arrasto.

A Figura apresenta os detalhes refentes as condi¢oes de contorno impostas

nas simulagoes. Nesta figura, (7, é temperatura média da fase gasosa na re-

>saida

giao de saida, (1)
<}/g7

suida © @ temperatura média da fase liquida na regiao de saida e

1). .. € a fragdo massica de dgua na fase gasosa média na regiao de saida.
satda

Na entrada da coluna, conforme pode ser observado na Figura IET2, ha somente
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Figura 4.12: Condic¢oes de contorno impostas nas simulagoes Eulerianas.
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injecao de ar, cujas condicoes de entrada foram explicitadas na Tabela

A condicao de contorno na regiao de saida foi especificada de modo a permitir
a saida ou entrada da fase gasosa e somente a saida da fase liquida. Entretanto,
para este tipo de condigao de contorno (opening), pode ocorrer o transbordamento
da fase liquida como consequéncia da entrada de gas na coluna (pela base). Tal
comportamento é indesejado, pois dificulta a reprodugao dos experimentos (retencao
gasosa global e padrao de escoamento). Por isso, foi adicionada uma altura de
seguranca a altura de borbulhamento, de forma que ﬁc > FIborb. O subvolume
adicionado foi completamente preenchido por gis puro, sendo denominado regiao de
freeboard.

Quando o escoamento na regiao de saida foi para fora do dominio, ar e agua
safram com os valores locais de velocidade, temperatura e fracao maéssica de agua
na fase gasosa. Entretanto, foi preciso especificar os valores das mesmas variaveis na
fase gasosa para o caso de escoamento para dentro do dominio (pela regiao de saida).
Neste caso, a temperatura e a fracao massica de dgua no ar foram, respectivamente,
(Ty) snida © (Y5.1) suida- A pressao de saida foi considerada igual a pressao atmosférica.

O campo de pressao inicial na coluna foi considerado como sendo o campo de
pressao hidrostatica. A coluna inicialmente foi considerada completamente preen-
chida pela fase liquida imével. Considerou-se a fase gasosa em equilibrio térmico
com a fase liquida e com fracio massica de agua igual a zero. E importante notar
que a condicao inicial estabelecida para a temperatura e fracdo méssica de 4gua no
ar impoem uma, partida hipotética da simulagao, ou seja, nao ha qualquer relacao
com os dados experimentais reportados por RIBEIRO JR. e LAGE [3]. Entretanto,

embora hipotética, trata-se de uma partida consistente fisicamente.

4.3.6 Estudo da Convergéncia em Malha

Com o intuito de identificar a malha com a melhor relacao entre tempo computacio-
nal e acuracia de solucao, para a simulacao fluidodinamica do ECD, foi realizado um
estudo de convergéncia em malha. Para tanto, foram realizadas, para o caso 1, simu-
lacoes puramente fluidodinamicas, ou seja, sem considerar os efeitos da transferéncia
de calor e massa entre as fases.

Sao apresentados na Figura LT3 para trés malhas distintas (Tabela EET2), gra-
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Figura 4.13: Graficos de contorno no plano YZ (X=0) para a retengao gasosa.
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Resultados para trés malhas distintas, M1, Mo; e M3y e para 1 s de simulacao. No

grafico a unidade de z est4 em metros.

ficos de contorno para a retengao gasosa no plano YZ (X=0). Os passos de tempo
utilizados para a integracao temporal das simulagoes das malhas My;, Mg, e Mg
foram, respectivamente, iguais a: 1,5 x 10 ~3; 3,0 x 10 3 e 1,5 x 10 3 s. Os
resultados foram obtidos para um instante de tempo igual a 1 s de simulacao.

E possivel observar que os resultados das simulacoes para as malhas My, e Ms;
estdao de acordo, a menos de pequenos detalhes (pequenas variagoes na forma das
plumas sao esperadas em virtude dos erros de integracao temporal e pelo ganho de
detalhes com o refinamento).

Na Figuras EET4] sao apresentados, para 1 s de simulacao, os perfis de retencao
gasosa e velocidade axial da fase liquida sobre uma linha localizada no plano YZ
(X=0) a 17 cm de altura. E possivel observar qualitativamente, que para as malhas
My e M3; os perfis sao muito semelhantes, corroborando desta forma, as observacoes

feitas anteriormente para os graficos de contorno (Figura ELT3).
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Figura 4.14: Perfis de retengao gasosa (a) e velocidade axial da fase liquida (b) em

1 s de simulagdo, sobre uma linha localizada no plano YZ (X=0 e Z=17 cm).
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Portanto, é possivel concluir que a utilizacao da malha My, é adequada para
capturar de modo satisfatorio os aspectos hidrodindmicos do escoamento em um
ECD operando em regime homogéneo, preservadas as caracteristicas operacionais e

geométricas.

4.3.7 Estudo da Hidrodinamica: Condicao 1

Antes de dar inicio, efetivamente, & simulacao fluidodinamica do ECD, foram reali-
zadas simulacoes puramente hidrodinamicas, onde o ar e a 4gua escoaram na coluna
sem haver troca de calor e massa entre eles. Ou seja, o objetivo da simulacao pu-
ramente hidrodinamica foi estudar e desenvolver o padrao de escoamento, antes de
dar partida aos processos de transferéncia de calor e massa entre as fases. Esta es-
tratégia foi adotada em virtude da dificuldade apresentada pelo solver do CFX 11.0
da ANSYS em lidar com a partida simultanea da hidrodindmica e dos processos de
transporte de calor e massa entre as fases.

Para as rodadas hidrodinamicas da condicao 1, passos de tempo da ordem de
1073 s foram utilizados para que o critério de convergéncia fosse atingido. Entre-
tanto, pagou-se um preco ao se utilizar um passo de tempo dessa ordem de grandeza,
o nimero de Courant maximo no dominio de calculo oscilou entre 1,4 e 2. Para evitar
valores de Courant maiores que um e resolver, desta forma, a dindmica do escoa-
mento adequadamente seria necessario utilizar valores de passo de tempo menores
que 1073 s. Entretanto, a versao do solver do CFX 11.0 da ANSYS, utilizada para
simular a fluidodinamica da condicao 1, continha um bug no esquema de interpola-
¢cao para simulacoes bifasicas transientes. Este bug promovia um aumento do erro
de interpolacao com a diminuicao do passo de tempo. Portanto, é importante res-
saltar, que para a condicao 1 os resultados foram obtidos sob esta restricao, ou seja,
nao foi possivel utilizar passos de tempo menores a fim de resolver a dinamica do
escoamento com Courant maximo menor que 1. Além disso, o impedimento de se
utilizar passos de tempo pequenos, pode ter tido influéncia decisiva na dificuldade
encontrada em se partir simultaneamente a hidrodinamica e os processos de trans-
feréncia de calor e massa entre as fases. Destaca-se que o bug ja foi devidamente
corrigido, e as rodadas da condigao 2 foram realizadas com a versao atualizada do

solver.
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Por limitagoes de tempo e recursos computacionais disponiveis, nao foi possivel
refazer as rodadas da condicao 1 utilizando o solver corrigido. Entretanto, isto nao
significa que os resultados obtidos para a condicao 1 nao possam ser utilizados, pelo
contrario, visto que a dinamica foi resolvida dentro dos limites aceitaveis para o
Courant méaximo no dominio de célculo.

O escoamento em colunas de borbulhamento é cadtico e transiente, ou seja, nunca
alcanca o estado estacionario [36] [[]. Graficos de contorno para a retencao gasosa,
utilizando um corte no plano YZ (X=0), sdo apresentados na Figura [LTH em dife-
rentes tempos de simulacao. Inicialmente a pluma gasosa ascende pelo eixo central
da coluna, como pode ser observado no tempo de simulacao igual a 1s. Enquanto
ascende, a pluma arrasta consigo certa quantidade da fase liquida que ao alcancar a
interface, onde ocorre o desengajamento do gas (regiao de freeboard), retorna para a
base da coluna, estabelecendo um perfil de circulacao. Tal movimentacgao, de ambas
as fases, desenvolve uma padrao cadtico de escoamento na coluna.

A medida que o tempo passa, a pluma tende a oscilar lateralmente, conforme

pode ser observado no tempo de simulagao igual a 4,2 s (Figura EETH)). Tal compor-

1s 425 6,3 s 8,1s 10,3 s

1.000
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0.100

Figura 4.15: Gréaficos de contorno para a retengao gasosa no plano YZ (X=0) para

instantes de simulagao iguais a 1; 4,2; 6,3; 8,1; 10,3 s.
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tamento surge em virtude do desbalanceamento das forcas laterais que permitiam
nos instantes iniciais, devido ao carater simétrico da geometria e das condicoes de
contorno, que a pluma permanecesse estabilizada no eixo central. O deslocamento
lateral é acompanhado pela presenca de um vortice na fase liquida. Vortices apare-
cem e desaparecem constantemente na coluna e a sua movimentac¢ao no equipamento
é caodtica.

Para o tempo de simulacao igual a 10,3 s; a pluma gasosa apresenta um acentuado
deslocamento lateral (grafico de contorno na extrema direita da Figura L), isto se
deve ao surgimento de uma grande célula de circulagao (vortice) da fase liquida que
se estende por praticamente toda a coluna. Este grande vortice pode ser observado
na Figura T8, na qual sdo apresentados, no plano YZ (X=0), os graficos de contorno
para a retencao gasosa e os vetores da velocidade superficial da fase liquida.

Gréficos de contorno no plano YZ (X=0) para a retencao gasosa, nos instantes
de tempo iguais a 26; 30,5 e 96,5 s, sao apresentados na Figura EET7 Esta figura

também apresenta o grafico de contorno para a retencao gasosa média temporal

Z
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- 0.313
0.900 - 0.295
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0.800 L 0258
g 0.700 - 0.239
% - 0.221
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Q 0.400 - 0.147
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0.100 - 0.055
0.000 - 0.037
- 0.018
= 0.000

Figura 4.16: Grafico de contorno para a retencao gasosa no instante de tempo igual
a 10,3 s e vetores de velocidade superficial da fase liquida, ambos sobre o plano YZ

(X=0).
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Figura 4.17: Gréaficos de contorno para a retengio gasosa no plano YZ (X=0) para
instantes de simulacao iguais a 26; 30,5 e 96,5 s, e também para a média temporal

da retencao gasosa.

entre os instantes 20,7 e 60 s, respectivamente, o tempo inicial, 7}, e o tempo final,
T}, para a contabilizagao da média.

E possivel observar aos 26 segundos de simulacio, o acentuado deslocamento
lateral da pluma gasosa. Portanto, do mesmo modo que observado na Figura 16,
a fase liquida se movimenta no equipamento por meio de uma grande célula de
circulacao. Nos instantes subsequentes, esta configuracao do padrao do escoamento
nao desaparece, como seria esperado devido ao seu carater cadtico, ao invés disso,
a estrutura estabiliza, conforme pode ser observado nos instantes iguais a 30,5 e
96,5 s de simulacdo. E possivel concluir, ao se visualizar o comportamento da
média temporal da retencao gasosa, que o deslocamento assimétrico acentuado da
pluma foi consistente, perdurando por todo o tempo de contabilizacao da média
(aproximadamente 40 s). Os graficos de contorno para os campos instanténeos de
retencao gasosa indicam uma importante caracteristica nos resultados da simulacao:
a quebra de simetria, ou seja, tem-se um dominio simétrico, condi¢oes de contorno

simétricas, portanto, o escoamento deveria manter a simetria da modelagem, mas
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nao foi isto o que ocorreu. Mais adiante serao abordados os motivos que podem
explicar este comportamento.

Outra caracteristica apresentada nos resultados foi a assimetria do comporta-
mento médio da pluma gasosa (ver grafico de contorno mais a direita na Figura
ET). Ou seja, o carater cadtico do movimento foi eliminado, tal caracteristica esta
associada a certas simplificacoes da modelagem as quais serao abordadas, em maior
profundidade, mais adiante.

Na Figura ET8h, que apresenta a evolucao temporal do perfil de retencao gasosa
sobre uma linha localizada no plano YZ (X=0) a 16 cm de altura, a quebra de
simetria também pode ser observada. O acompanhamento dinamico dos perfis de
retencao gasosa sobre esta linha, nos instantes iguais a 30,5; 50 e 60 s, confirma o
comportamento assimétrico dinamico da pluma.

Na Figura ELT8b, é possivel acompanhar o perfil de retencao gasosa sobre uma
linha localizada no plano YZ (X=0) mas agora, a uma altura igual a 26 cm, ou seja,
nas proximidades do topo. Nesta altura, o comportamento da pluma continua assi-
meétrico, tanto em termos do perfil médio quanto dos perfis dindimicos. Entretanto,
a assimetria nao é tao acentuada quanto nos perfis obtidos para a altura igual a 16
cm. Isto se deve ao arraste que a fase liquida realiza sobre a fase gasosa ao retornar
a base da coluna.

A FigurafET9 apresenta o comportamento da média temporal da retencao gasosa,
no plano X7 (Y=2,5 cm, nao passa pelo eixo central da coluna), sobre duas linhas
localizadas a 16 e 26 cm da base. A anélise desta figura permite concluir que a
assimetria neste plano é bem menos acentuada do que a apresentada no plano YZ
(X=0). Contudo, a oscilagao da pluma gasosa, devido a quebra de simetria, nao foi
suficiente para garantir o comportamento médio simétrico nesta direcao.

Embora o comportamento da pluma tenha sido dinamico, a média temporal ten-
deu a um comportamento estacionario e assimétrico. Intervalos crescentes de tempo
para o calculo da média foram utilizados e a mesma convergiu para o campo apre-
sentado na Figura LT (grafico na extrema direita). O comportamento estacionario
assimétrico das variaveis médias do escoamento também foi observado por RODRI-
GUES [11, o qual simulou a fluidodinamica de colunas de borbulhamento isotérmicas

operando em regime homogéneo.
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Figura 4.18: Perfil de retencao gasosa sobre uma linha localizada no plano YZ (X=0)

a 16 cm (a) e 26 cm (b) de altura.
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Figura 4.19: Perfis da média temporal da retengao gasosa no plano XZ (Y= 2,5 cm)
localizados a 16 e 26 cm da base. Resultados obtidos para a Condicao 1 (Tabela

ETT).

Por outro lado, o comportamento simétrico das varidaveis médias é relatado em
diversos trabalhos da literatura |79, B0, b7, HB5]. Recentemente, no Laboratorio
de Termofluidodinamica, do Programa de Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ,
SILVA et al [8T] obtiveram perfis radiais médios da reten¢ao gasosa em colunas
operando tanto no regime homogéneo quanto no regime heterogéneo. Os perfis
radiais médios foram obtidos utilizando sensores eletroresistivos. Em todos os casos
os perfis apresentaram comportamento simétrico para a média temporal da retencao
gasosa. Eles utilizaram quatro sensores posicionados no plano central da coluna
(plano que obrigatoriamente contém o eixo central).

A quebra de simetria apresentada nos resultados da simulac¢ao (comportamento
instantaneo) esta associada a aspectos numéricos, ou seja, devido ao carater nao-
linear do modelo, pequenas perturbacoes podem ser propagadas a tal ponto de
influenciar a solu¢ao macroscopica do escoamento, gerando o comportamento caé-
tico. As perturbacdes numéricas podem surgir na resolucao do modelo em virtude
de variagoes bruscas e acentuadas que ocorrem no escoamento, como por exemplo,
o surgimento de um vortice.

A existéncia de tais perturbacoes numéricas puderam ser observadas na pra-
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tica, pois, no decorrer da resolucao do modelo foi possivel acompanhar a evolugao
temporal dos residuos méaximos advindos da resolucao das equacoes de transporte.
Eventualmente, os residuos das equagoes hidrodinamicas apresentavam “picos” (per-
turbagoes), os quais estavam associados a variagdes no padrao de escoamento.

Por outro lado, aspectos relacionados a modelagem do processo podem explicar
a ocorréncia de resultados médios assimétricos. Algumas consideracoes foram feitas
a fim de tornar a simulagao fluidodinamica do ECD viavel. A primeira e, provavel-
mente, a mais significativa consideragao, foi a forma como o distribuidor de ar foi
modelado. O distribuidor real é constituido de 89 furos regularmente espagados em
uma placa perfurada de aco inoxidavel. Na simulacao, a configuracao do distribui-
dor nao levou em conta os orificios, devido ao alto custo computacional que seria
necessario para simulé-lo. Tal simplificacao transformou uma condi¢ao de contorno
assimétrica em uma simétrica.

Trabalhos na literatura [82] B3] tém estudado a importancia de se modelar cor-
retamente o distribuidor. A fim de se obter uma descricao adequada do padrao de
escoamento, principalmente no que diz respeito ao comportamento instantaneo das
variaveis locais, os autores tém investigado, o tamanho, o niimero e a posicao dos
orificios. Por enquanto os resultados nao sao plenamente conclusivos, mas apontam
na direcao da necessidade de se modelar adequadamente os distribuidores.

A segunda consideracao diz respeito ao fato de que somente a forca de arrasto foi
utilizada na modelagem da transferéncia de quantidade de movimento entre as fases.
Outras forcas interfaciais poderiam ter sido consideradas, como por exemplo a forca
de sustentacao (lift), a for¢a de massa virtual e a forga de lubrificagdo na parede.
Em especial, a forga de sustentacao (lift) poderia impedir a existéncia de solugoes
médias assimétricas, visto que é uma forca radial cujo sentido depende do tamanho
da bolha. Ainda, segundo JOSHI [7], a for¢a de sustentacao depende da rotagio da
bolha em torno do seu eixo, velocidade relativa entre as fases, gradiente de velocidade
na fase liquida, gradiente de pressao, variantes na forma da bolha etc. Portanto, de
acordo com as caracteristicas anteriormente apresentadas, a consideracao da forca
de sustentacao na modelagem e simulagao do ECD poderia ser interessante, visto
que a mesma atuaria na direcao radial.

A inclusao da forca de sustentacao, entre outras, na modelagem e simulacao do
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Tabela 4.13: Temperatura da fase liquida e de injecao de géas na coluna

Casos | D/ (mm) | D (mm)

1 4,63 5,2 £ 0,7

2 5,54 7,0 £ 1,0

ECD nao foi possivel porque o solver utilizado apresentou severas dificuldades em

alcancar o critério de convergéncia quando tais forcas foram consideradas.

4.3.8 Estudo da Hidrodindmica: Condicao 2

Segundo RIBEIRO JR. e LAGE [72], a condigao 2, no qual a velocidade de inje-

1. ¢ um caso tipico de operacdo no inicio

¢ao de ar na coluna é igual 4,36 cm s~
do regime de transicao, ou seja, os fenomenos de quebra e coalescéncia comecam
a adquirir relevancia. Como resultado, o diametro de bolha predito pelo modelo
Lagrangeano é diferente do diametro observado experimentalmente por RIBEITRO
JR. e LAGE [72]. Na Tabela EET3 sao apresentados valores dos diametros obti-
dos experimentalmente (D;"”) e pelo modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE
2] (D{:Orm = 2 X R{form), para as condicoes 1 e 2. Para a condicao 1, no qual o
ECD opera no regime homogéneo, o diametro calculado pelo modelo detalhado de
CAMPOS e LAGE [2] apresentou concordancia com o resultado experimental ob-
tido por RIBEIRO JR. e LAGE [2]. Esta concordancia esta associada ao fato de
que nesta condicao operacional a extensao dos fendmenos de quebra e coalescéncia
é reduzida. Para a condicao 2, a extensao do processo de coalescéncia das bolhas
é evidenciada pelo fato do diametro calculado pelo modelo de CAMPOS e LAGE
[2] ser 26% menor que o diametro obtido experimentalmente por RIBEIRO JR. e
LAGE [[2]. As distribui¢oes de tamanho de bolhas que corroboram as afirmagoes
feitas acima sobre o fenomeno de coalescéncia, para as condicoes 1 e 2, podem ser
encontradas em RIBEIRO JR. [6].

Conforme anteriormente citado a tnica forga interfacial considerada na mode-
lagem do ECD, para a condicao 1, foi a forca de arrasto. O modelo proposto por
GRACE, WAIREGI e NGUYEN |[71] foi utilizado para calcular o coeficiente de ar-
rasto juntamente com uma lei de poténcia para corrigir o efeito de populacao. O

fator de corre¢ao do efeito da presenca de outras bolhas no escoamento (ver Equa-
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cao B22)) foi ajustado para ser igual a -2. O valor negativo do expoente é adequado
para escoamentos nos quais o tamanho de bolha é pequeno e o aumento da reten-
¢ao gasosa promove a reducao da velocidade terminal das bolhas, ou seja, o arrasto
aumenta com a retencao gasosa, o que é caracteristico do regime homogéneo de
borbulhamento, no qual resultados experimentais [84, 85| indicam que a velocidade
de ascensao do conjunto de bolhas é menor do que a referente a bolha isolada. A
presenca de bolhas vizinhas confere restri¢coes ao espaco de escoamento do fluido em
torno da bolha, o que resulta em maiores gradientes de velocidade e, consequente-
mente, em maiores tensoes de cisalhamento, aumentando a forca de arraste.

Ao contrario do que ocorre com bolhas pequenas, para um escoamento com bo-
lhas grandes, o aumento da retencao gasosa tende a reduzir a forca de arrasto.
Este comportamento pode ser explicado pelo fato de que bolhas grandes, ao as-
cenderem em conjunto, exibem velocidades terminais consideravelmente maiores do
que as alusivas a ascensao isolada, conforme indicam as observacoes experimentais
86, B7, B, BY|. Esse efeito é resultado da interacdo da bolha em ascensdo com a
esteira daquela que a precedeu.

Portanto, ao simular a hidrodinamica da condicao 2, é preciso utilizar um modelo
que consiga reproduzir adequadamente o efeito da reducao da forca de arrasto com
o aumento da retencao gasosa, visto que o diametro obtido experimentalmente é
maior que o diametro calculado pelo modelo Lagrangeano utilizado na simulagao.

O modelo de ISHIT e ZUBER [, descrito na Secao B2Z2, é adequado para este
proposito, pois foi desenvolvido para o escoamento de um conjunto de bolhas, ao
contrario do modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [7T] cujo efeito de popu-
lacao é corrigido por uma lei de poténcia, pois este modelo foi concebido para o
escoamento de uma bolha isolada.

Na Figura sao apresentados os perfis do coeficiente de arrasto, calculado
segundo o modelo de ISHIT e ZUBER [, e da retengao gasosa local. Ambos foram
tracados sobre uma linha no plano YZ (X= 0 c¢m) localizada a 16 cm da base. Estes
resultados foram obtidos a partir da simulacao puramente fluidodinamica do ECD.
Nesta figura, é possivel observar que o coeficiente de arrasto é menor em regioes de
alta concentracao de fase gasosa, associadas a bolhas grandes. Para regioes de menor

concentracao de fase gasosa, associadas a bolhas pequenas, o efeito é inverso, ou seja,
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Figura 4.20: Perfis do coeficiente de arrasto, calculado segundo o modelo de ISHIT
e ZUBER M|, e da retencao gasosa local, sobre uma linha localizada no plano YZ

(X=0) localizada a 16 cm da base.

o coeficiente de arrasto aumenta. As explicacoes para estes efeitos foram expostas
anteriormente. Portanto, o modelo de ISHIT e ZUBER [, ao contrario do modelo
de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [{1], associado a uma lei de poténcia, consegue
capturar os efeitos do regime de escoamento na regiao inicial do regime de transicao,
sendo desta forma, o modelo selecionado para as simulagoes fluidodinamicas do ECD
para a condicao 2.

A fim de corroborar a afirmacao de que o modelo de GRACE, WAIREGI e
NGUYEN [1] nao é adequado para a condigao 2, foi realizada uma simulacao uti-
lizando este modelo mas com um fator de correcao para populacao igual a -0,5,
ou seja, a intensidade da correcao da forca de arrasto com o aumento da retencao
gasosa foi reduzida quando comparada com a correcao utilizada para a condicao 1
(numa tentativa de reproduzir os efeitos relativos as bolhas maiores). Mesmo diante
da reducao do fator de correcao da populacao, o modelo de GRACE, WAIREGI e
NGUYEN [{T] apresentou resultados ruins no que diz respeito a predi¢ao da reten-

¢ao gasosa global da coluna, o valor foi aproximadamente 30% maior que o valor
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Figura 4.21: Gréaficos de contorno para a retengao gasosa no plano YZ (X=0) para

diferentes tempos de simulagao.

reportado por RIBEIRO JR. e LAGE [3] em seus experimentos.

Sao apresentados na Figura EE21] graficos de contorno no plano YZ (X=0) para
a reten¢ao gasosa obtida na simulagdo usando o modelo de ISHIT e ZUBER [dl,
em trés tempos distintos de simulacao, a saber: 10,6; 20,4 e 29,6 s. O grafico
de contorno mais a esquerda, apresenta a retencao gasosa em toda a extensao da
coluna, é possivel observar a grande altura atribuida a regiao de gas puro, que serviu
a principio para impedir o transbordamento da fase liquida, mesmo que a altura de
estabilizacao da pluma gasosa fosse significativamente grande. Os demais graficos
de contorno sao ampliacoes de uma regiao com corte em Z= 30 cm no plano YZ
(X=0).

Os graficos de contorno apresentados na Figura EE2I] evidenciam o comporta-
mento cadtico do escoamento, tendo em vista a distribuicao desordenada da fase
gasosa ao longo do tempo de simulagao. Novamente, o deslocamento lateral da
pluma gasosa ocorre devido a existéncia de vortices na fase liquida, conforme pode
ser observado no grafico de contorno para o tempo de simulacao igual a 29,6 s.

A Figura apresenta um corte no plano XY (Z=16 c¢m) sobre o qual sao
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Figura 4.22: Vetores de velocidade superficial da fase liquida no plano XY (Z= 16

cm) para diferentes instantes de tempo de simulagao.

tracados vetores de velocidade superficial da fase liquida, para trés tempos de si-
mulacao diferentes. Nesta figura o padrao cadtico do escoamento também pode ser
observado, visto que nao é possivel identificar um mesmo padrao para a distribuicao
dos vetores nos trés tempos analisados.

A Figura ?7a apresenta o graficos de contorno para a retencao gasosa média
temporal no plano XY para Z=5, 16 e 25 cm. A média foi calculada em um intervalo
de tempo igual a 15 segundos.

Ao contrario do que foi observado na simulagao fluidodinamica da condicao 1, os
cortes para Z=16 cm e Z=25 cm, ilustram o carater quase-simétrico do escoamento
para a condicao 2, com a pluma gasosa tendendo a se concentrar no centro da
coluna (comportamento médio) e a fase liquida tendendo a escoar pelas paredes.
Em Z=5 cm, nas proximidades da entrada, o comportamento do escoamento foi
assimétrico. Este comportamento também pode ser observado na Figura ?7b, na
qual sao apresentados perfis da média temporal da retencao gasosa sobre uma linha
localizada no plano YZ (X=0) em Z=16cm. O comportamento mais simétrico da
condigao 2 pode ser explicada por dois fatores: 1) a velocidade de injegao para a
condigao 2 é maior, portanto, as varia¢oes no escoamento sao mais intensas e 2) o
modelo de ISHII e ZUBER [] foi utilizado para para o calculo da forga de arrasto,
promovendo um comportamento diferente (quando comparado com o modelo de
GRACE, WAIREGI e NGUYEN [71]) da for¢a de arrasto frente a variagoes na
retencao gasosa, conforme explicado anteriormente.

A Figura apresenta a variagao temporal da retencao gasosa média em um

subvolume cilindrico, cuja base se encontra no plano XY (Z=5cm) e o topo no plano
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Figura 4.23: Gréficos de contorno para a retencao gasosa média temporal no plano
XY para Z=5, 16 e 25 cm (a) e perfis da média temporal da retengio gasosa sobre

uma linha localizada no plano YZ (X=0) em Z=16cm (b).
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Figura 4.24: Variacao temporal da retencao gasosa média em um subvolume cilin-
drico, cuja base se encontra no plano XY (Z=5cm) e o topo no plano XY (Z=20

cm).

XY (Z=20 cm). Nesta figura é possivel identificar que a retengao gasosa na coluna
de borbulhamento apresentou oscilagoes quase periodicas. Resultado semelhante foi
obtido por RODRIGUES [I]. E possivel observar, que a partir de 5 s, as oscilacoes
passam a ocorrer, o periodo de oscilacao esta em torno de 6 a 7 s, ou seja, eventuais
médias temporais que se destinem a capturar o comportamento estacionario das
variaveis médias do escoamento, devem ser realizadas em tempos de 2 a 5 vezes

maiores do que estes.

4.3.9 Estudo da Transferéncia de Calor e Massa: Condicao 1

A estratégia adequada para incluir os processos de transferéncia de calor e massa
nas simulagoes fluidodinamicas de evaporadores por contato direto requer, primeira-
mente, que se realize uma simulacao puramente fluidodinamica, ou seja, sem incluir
os processos de transferéncia de calor e massa entre as fases. Uma vez que o pa-
drao hidrodinamico esteja estabelecido, e corretamente resolvido, pode-se entao dar

partida nos processos de transporte de calor e massa entre as fases.
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As condigoes iniciais para a simulacao do ECD, o qual considera os processos
de transporte de calor e massa entre as fases, para a condicao 1, sao as seguintes:
T) =384,4 K; T) = 339 K e Y, = 0,13. Onde T, e T} sdo, respectivamente, as
temperaturas da fase gasosa e da fase liquida no instante inicial e Yg?1 é a fracao més-
sica de dgua na fase gasosa no instante inicial. Os valores dos parametros advindos
do modelo Lagrangeano e das propriedades fisicas da fase liquida foram avaliados
na temperatura da fase liquida, que permanece constante. O ar, conforme citado
anteriormente, foi considerado gés ideal e os valores de suas propriedades fisicas de-
pendem dos valores locais da temperatura, pressao e fracgao massica de agua, estas
consideracoes também sao validas para as simulacoes considerando transferéncia de
calor e massa na condi¢ao 2 (Secao EEZT0).

A seguinte estratégia foi seguida: para realizar a simulagdo fluidodinamica
injetou-se ar em uma coluna de liquido estacionéaria. A temperatura de injecao
do ar, especificamente para a condicao 1, foi igual a 384,4 K, a fracao massica de
agua no ar foi igual a 0,13 (ambos os valores reportados na Tabela ILI0). A tempe-
ratura da fase liquida foi considerada igual a 339 K. Portanto, ao final da simulagao
puramente hidrodinamica tem-se a seguinte situacao hipotética: dgua a 339 K, ar
distribuido na coluna a 384,4 K e com uma fracao maéssica de dgua igual a 0,13.
Ou seja tem-se uma diferenca significativa de temperatura entre as fases e a fracao
méssica de dgua no ar esta relativamente distante do valor necessario para a sua
completa satura¢do na temperatura da fase liquida (aproximadamente 0,17).

Na Figura sao apresentadas os campos iniciais de pressao e fracao de fase
para a simulacdo do ECD na condicdo 1. E possivel observar o comportamento
assimétrico da pluma. O campo de pressao no instante inicial é praticamente igual
ao campo de pressao hidrostatica como seria esperado para o escoamento em colunas
de borbulhamento, visto que a retencao gasosa global, em geral, ¢ da ordem de 10
% e a densidade da fase gasosa & 1000 vezes menor que a densidade da fase liquida.

Uma vez definidas as condigdes iniciais e as condigdes de contorno (ver Tabela
e Secao I3, foi possivel dar partida aos processos de transporte de calor e
massa entre as fases.

A Figura 220] apresenta graficos de contorno para a temperatura da fase gasosa,

no plano YZ (X=0), em diferentes tempos de simulagdo. Inicialmente o campo
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Figura 4.25: Campo inicial de pressao e fracao de fase gasosa para a simulacao do

ECD incluindo os processos de transporte de calor e massa entre as fases.

de temperatura da fase gasosa é uniforme e seu valor é igual a 384,4 K. Apos 0,1
s de simulagao (aproximadamente 3 % do tempo de residéncia da fase gasosa no
equipamento, que é igual a 3,15 s), com excegao da regiao do topo que concentra
gas puro e da regiao nas proximidades da base da coluna, a temperatura da fase
gasosa diminuiu cerca de 40 K, o que demonstra a intensidade da transferéncia de
calor entre as fases. Aos 4 s de simula¢ao, valor pouco acima do tempo de residéncia
da fase gasosa no equipamento, praticamente toda a fase gasosa existente na coluna
j& estd na temperatura da fase liquida.

Na Figura EE27, sao apresentados graficos de contorno para a fracao méssica de
dgua na fase gasosa, no plano YZ (X=0), em diferentes tempos de simulagao. A
taxa massica de vaporizacao, do mesmo modo que a taxa de calor, é intensa, visto
que apo6s os mesmos 0,1 s de simulacao, praticamente em todo o dominio de calculo,
a fase gasosa atingiu a fracao maéssica de saturacao de dgua na temperatura da fase
liquida, cujo valor é igual a 0,175. Aos 4 s de simulacao, praticamente toda a fase
gasosa existente na coluna sofreu o efeito da troca de massa entre as fases, inclusive

a regiao de gas puro (freeboard, ver Figura EL12).
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Figura 4.26: Graficos de contorno para a temperatura da fase gasosa no plano YZ

(X=0) para diferentes tempos de simulagao.
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Figura 4.27: Graficos de contorno para a fragao massica de dgua na fase gasosa no

plano YZ (X=0) para diferentes tempos de simulacao
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E importante ressaltar que para a regidao de freeboard os efeitos de resfriamento
e saturacao da fase gasosa com vapor de agua se dao por meio de um mecanismo de
renovacao de fase, ou seja, a fase gasosa que troca calor e massa com a fase liquida
ascende e empurra o ar da regiao de freeboard, inicialmente aquecido e nao saturado,
para fora da coluna.

Os resultados da evolucao temporal dos campos de temperatura da fase gasosa
e de fracao massica de dgua na fase gasosa corroboram as afirmagoes feitas na
Secao em relacao as diferentes escalas de tempo envolvidas no comportamento
dinamico de colunas de borbulhamento. Os fenomenos de transporte de calor e massa
entre as fases se estenderam por todo o dominio de cédlculo em aproximadamente
um tempo de residéncia da fase gasosa no equipamento (da ordem de segundos).

Na Figura .28k sao apresentados os comportamentos dinamicos da temperatura
da fase gasosa e temperatura da fase liquida na regiao de saida da coluna. Na Figura
sao apresentados os comportamentos dinamicos da fracao méssica de dgua e
fracao massica de saturacao de dgua na fase gasosa, também na regiao de saida da
coluna. Experimentalmente, dados semelhantes poderiam ser obtidos com sensores
apropriados posicionados no topo da coluna. O que héa de interessante nestes resulta-
dos é o fato de que, apos aproximadamente 6 s de simulacdo (aproximadamente dois
tempos de residéncia da fase gasosa na coluna), a fase gasosa saturada com vapor
d’agua deixa a coluna em equilibrio térmico com a fase liquida. O equilibrio térmico
entre as fases foi observado por RIBEIRO JR. e LAGE [B] em seus experimentos.

Apesar de nao haver dados quantitativos a respeito da fracdo massica de agua
na fase gasosa na saida da coluna, RIBEIRO JR. e LAGE [3| comprovaram que
a taxa maéssica de evaporacao é limitada pela quantidade de energia disponivel.
Portanto, se a fase gasosa alcancou o equilibrio térmico com a fase liquida na saida
da coluna (tanto na simula¢do quanto nos experimentos o equilibrio térmico foi
observado), significa que a mesma cedeu toda a sua energia para fins de evaporagao
e aquecimento da fase continua. Como isto demonstra que o contato entre as fases
é muito bom, nao é absurdo supor que a fase gasosa atinja a saturacao. Calculos
realizados por RIBEIRO JR. e LAGE [72]| corroboram que o gas na saida da coluna
esta praticamente saturado em seus experimentos [3].

Na Figura 29 sao apresentados, respectivamente, detalhes dos gradientes de
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Figura 4.28: Evolucao temporal na saida da coluna das temperaturas das fases
gasosa e liquida (a) e das fra¢oes méassicas de agua na fase gasosa e de saturagao de

vapor de agua (b).
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Figura 4.29: Gréaficos de contorno no plano YZ (X=0), ampliado na regido da base
da coluna, para a fracao massica de agua na fase gasosa e temperatura da fase

gasosa. Tempo de simulacgao igual a 10 s.

fracao massica de dgua na fase gasosa e de temperatura da fase gasosa nas proxi-
midades da regiao de entrada aos 10 s de simulacao. Pode-se observar que ambos
os gradientes se propagaram até uma altura aproximadamente igual a 5 cm. Como
a altura de borbulhamento, para este caso, estd em torno de 28 cm, significa que
em aproximadamente 82 % do volume da coluna os fenomenos de transferéncia de
calor e massa entre as fases ocorrem em uma magnitude muitas vezes menor do que
no volume associado aos primeiros 5 cm de altura. Portanto, pode-se considerar
que uma grande parcela do volume da coluna é na verdade volume “morto”, nao se
prestando a realizar a sua tarefa primordial, que é a transferéncia de calor e massa
entre as fases. Comportamento semelhante foi observado por RODRIGUES [T].

Na Figura sao apresentados detalhes dos gradientes de fracao massica de
agua na fase gasosa e de temperatura da fase gasosa, nas proximidades da regiao de
entrada, aos 10 s de simulacao. Estes graficos de contorno foram obtidos a partir
de uma simulacao desconsiderando os efeitos de troca de calor e massa na zona de
formacao.

Pode-se observar nas Figuras e 30, que as alturas necessarias para que o
equilibrio termo-massico seja alcancado, nos casos considerando ou nao a formacao,
sao praticamente iguais. Ou seja, embora na simulacao sem etapa de formacao nao
haja correcao da condicao de entrada da fase gasosa, os fluxos de calor e massa entre

as fases sao grandes o suficiente de forma a garantir que o equilibrio termo-méssico
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seja alcancado nas intermediagoes da entrada. Isso pode ser explicado pelo fato de
que ao nao se considerar a etapa de formacao, a diferenca de estado entre a fase
gasosa injetada e a fase liquida, passa a ser muito grande, ou seja, a diferenca de
temperatura entre as fases passa a ser maior e o grau de saturacao da fase gasosa
menor.

A Tabela apresenta os valores para as taxas maéssicas totais trocadas entre

,asc

as fases nas etapas de ascensdo, 1g,g,, Jorm

tvap - o possivel observar nesta

e formacao, m

Hasc

tabela que o valor de 7g,;, é no minimo trés vezes maior para a simulagao que
desconsidera a etapa de formacao, o que confirma as afirmacoes feitas no paragrafo
anterior.

Embora a taxa méassica aumente para o caso simulado sem a etapa de formacao,

a mesma ainda nao é suficiente para reproduzir a taxa maéssica trocada entre as

fases na etapa de formacao, é possivel observar, também na Tabela EET4], que mgggg

H,asc

¢ no minimo 1,4 vezes maior que g, (caso sem formagao). Portanto, a etapa
de formacao é importante e nao deve ser desprezada, o que esta de acordo com as
observagoes experimentais reportadas na Secao L2

A determinacao da altura no qual os processos deixam efetivamente de ocorrer,

é importante para o projeto de ECDs. Seria, por exemplo, interessante investigar a

possibilidade de se trabalhar com um arranjo de evaporadores com pequena razao

10 s de simulagédo
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Figura 4.30: Graficos de contorno no plano YZ (X=0), ampliados na regiao da base
da coluna, para a fracao massica de agua na fase gasosa e temperatura da fase
gasosa. Simulagao fluidodinamica no qual foram desconsiderados os efeitos de troca

da calor e massa na etapa de formacao. Tempo de simulacao igual a 10 s.
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Tabela 4.14: Taxas méssicas totais nas etapas de formacao e ascensao para 10 s de

simulagao
Simulagao e (kg s™t) | miom (kg s™)
Sem Formacao | 9,54 x 1076 0

Com Formacao | 2,99 x 107¢ 1,38 x 107°

altura/diametro, de forma a otimizar o volume util dos mesmos.

Uma outra medida importante é a retengao gasosa global na coluna (média no
volume). Os valores experimentais, obtidos por RIBEIRO JR. e LAGE [3], para a
retencao gasosa global e altura de borbulhamento, foram apresentados na Tabela
1.9 Para calcular a retengao gasosa global foi preciso definir uma altura de bor-
bulhamento nos resultados das simulagoes, por isso foi elaborado um procedimento
para a identificacao da interface gas-liquido nos mesmos.

A interface 4 caracterizada, dentre outras coisas, pelo aumento continuo e acen-
tuado da retencao gasosa. Adotou-se como critério de localizacao da altura de
borbulhamento nos resultados da simulacao, a retencao gasosa média na area em
um dado plano XY (corte transversal). Considerou-se a altura de borbulhamento
obtida pela simulacao (H;™) o valor de Z (altura) para o qual a reten¢ao média no
plano XY fosse igual a 50 %.

Uma vez definida a altura de borbulhamento (ou a altura no qual se localiza
a interface gas-liquido), foi construido um subvolume cilindrico cuja base coincide
com a base da coluna e o topo esta localizado a uma altura igual a H;". Com
o subvolume construido, foi possivel calcular o valor da retencao gasosa global na
coluna.

A Tabela apresenta os resultados das retencoes gasosas globais na coluna,
para os experimentos e para a simulacao fluidodinamica, com e sem transferéncia de
calor e massa. E possivel observar que o valor obtido pelas simulacoes fluidodinamica
estao de acordo com o valor reportado nos experimentos de RIBEIRO JR. e LAGE
B]. Ou seja, o modelo fluidodindmico conseguiu predizer de forma satisfatoria a
retencao gasosa global na coluna.

A predicao adequada da retencao gasosa global na coluna é de grande valia, sendo

este parametro de fundamental importancia para o projeto e modelagem do ECD.
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Tabela 4.15: Valores experimentais e simulado para a retencao gasosa global na

coluna (condigao 1)

Caso Retencao | Valores
Experimentos (Tg) mim 0,077
(ro)oy | 0,098
(Tg)s o 0,117
Simulacao puramente hidrodinamica (Tg) oot 0,100
Simulacao com Transf. de Calor e Massa (Tg) oot 0,098

Entretanto, cabe ressaltar, que tal valor foi obtido sob circunstancias de escoamento
assimétrico, conforme relatado na Secao L3771 Contudo, a correta predicao da re-
tencao gasosa global é um indicativo de que a abordagem utilizada para a inclusao
dos processos de transferéncia de calor e massa na simulagao do ECD é adequada,
ressalvando-se a necessidade de se realizar alguns ajustes na modelagem.

Também foram obtidos os valores da retencao gasosa global para as simulacoes
utilizando as malhas My; (25.347 nos) e Mgy (110.112 no6s). Para a malha My,
(T9) ot = 0,099 e para a malha Ms,, (ry)., = 0,098. Portanto, em termos globais,
nao foi possivel identificar diferencas nos desempenhos das malhas. Entretanto, o
estudo realizado na Se¢ao indicou diferencas significativas no que diz respeito
aos comportamentos instantaneos locais da pluma gasosa, os quais sao de funda-
mental importancia no estudo e analise dos processos de transferéncia de calor e
massa na simulagao fluidodinamica do ECD. Além disso é possivel concluir que a
retencao gasosa global nao foi afetada pela partida dos processos de transferéncia

de calor e massa entre as fases. O efeito térmico sobre a retencao gasosa nao foi

observado porque a simulacao ja inclui os efeitos de formacao das bolhas.

4.3.10 Estudo da Transferéncia de Calor e Massa: Condicao
2

As condigoes iniciais para a simulacao do ECD, a qual considera os processos de
transporte de calor e massa entre as fases, para a condicao 2, sao as seguintes:
TS? =391,6 K; T? =337,9 K e Y:qo,l =0, 10.

A partida dos processos de transferéncia de calor e massa na condi¢ao 2, seme-
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Figura 4.31: Campos iniciais de pressao e retencao gasosa para a simulacao do ECD
incluindo os processos de transporte de calor e massa entre as fases (plano YZ (X=0)

com corte na altura Z=30 cm).

lhantemente ao que ocorreu na condicao 1, se deu a partir de campos hipotéticos de
temperatura e fragao maéssica de dgua na fase gasosa.

Na Figura L3l sao apresentadas as condigoes iniciais dos campos de pressao e
fracdo de fase no ECD para a simulaciio da condicio 2. E possivel observar o com-
portamento assimétrico da pluma nas proximidades da base (conforme salientado
na Se¢ao 3). Como na condicao 1 (ver Figura lL2H)), o campo de pressao no ins-
tante inicial é praticamente igual ao campo de pressdo hidrostatica. E importante
observar que tanto para a condicao 1 quanto para a condicao 2, os campos hidrodi-
namicos selecionados, como condicao inicial para a simulacao do ECD, incluindo os
processos de transferéncia de calor e massa entre as fases, foram aqueles nos quais
o comportamento do padrao de escoamento alcancou o estado quase periddico. Os
graficos de contorno apresentados na Figura 3Tl sao ampliagdes de um corte reali-
zado na altura Z= 30cm no plano YZ (X=0), pois para alturas maiores do que 30
cm tem-se a denominada regiao de freeboard ou de desengajamento de gés, que foi
utilizada com o intuito de evitar o transbordamento da fase liquida.

A Figura 232, apresenta os graficos de contorno para a retencao gasosa e para
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Figura 4.32: Graficos de contorno para a retencao gasosa e para a temperatura da

fase gasosa, no plano YZ (X=0), em diferentes tempos de simulagao.

a temperatura da fase gasosa em diferentes tempos de simulacao. Apods 0,1 s de
simulagao, com exce¢ao da regiao de freeboard (a grande regiao em vermelho presente
nos graficos de contorno para a retengao gasosa local) e da regiao nas proximidades
da base da coluna, a temperatura da fase gasosa diminuiu aproximadamente 54 K,
o que demonstra a intensidade da troca de calor entre as fases, ou seja, poucos
segundos de simulagao foram suficientes para que o equilibrio térmico entre as fases
fosse alcancado em toda a extensao da regiao de escoamento bifasico na coluna. Na
regiao de freeboard nao ocorre o processo de transporte de calor entre as fases, visto
que nao ha fase liquida, por isso o processo de resfriamento da fase gasosa se da pelo
mecanismo de renovacao da fase, ou seja, a fase gasosa que trocou calor com a fase
liquida ascende na coluna empurrando para fora a fase gasosa aquecida na regiao de
gas puro. Em 4,6 s de simulagao, é possivel observar que o processo de renovacgao
alcancou toda a regiao de gas puro, embora nao esteja completo. Portanto, apos a
completa renovacao do gas contido na regiao de freeboard, a fase gasosa deixara a
coluna em equilibrio térmico com a fase liquida.

A Figura apresenta os graficos de contorno para a retencao gasosa e para
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Figura 4.33: Graficos de contorno para a retencao gasosa e para a fragao méssica de

dgua na fase gasosa, no plano YZ (X=0) em diferentes instantes de simulagao.

a fragdo massica de dgua na fase gasosa, no plano YZ (X=0). Do mesmo modo
que ocorreu para o transporte de calor entre as fases, a taxa de transferéncia de
massa foi intensa, pois apds 0,1 s de simulagao, com excecao da regiao de freeboard,
a fase gasosa praticamente alcancou o valor da fracao massica de saturagao de dgua
na temperatura da fase liquida. Conforme explicado nos parédgrafos anteriores, a
fase gasosa contida na regiao de freeboard somente alcancara a fracao massica de
saturacao de agua, cujo valor é igual a 0,17, por meio do mecanismo de renovacao
de fase. Em 4,6 s de simulacao, o processo de renovacao alcancou toda a regiao de
gas puro, e serao necessarios mais uns poucos segundos de simulacao para que toda
a fase gasosa contida nesta regiao alcance o equilibrio massico com a fase liquida.
Na FiguraL37h, sao apresentados os comportamentos dinamicos da temperatura
da fase gasosa e da temperatura da fase liquida no plano XY (Z=29 cm). Na Figura
E3ab, sao apresentados os comportamentos dinamicos da fracao massica de dgua e
da fracao massica de saturagao de dgua na fase gasosa, também no plano XY (Z=29
cm). Experimentalmente, dados semelhantes poderiam ser obtidos com sensores
apropriados posicionados em uma altura Z=29 cm. O que hé de interessante nestes

resultados é o fato de que apos 2 s de simulagao (aproximadamente dois tempos de
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residéncia da fase gasosa em um subvolume no dominio de célculo cuja base esta
em Z=0 cm e o topo em Z=29 cm), a fase gasosa saturada de dgua deixa a coluna
em equilibrio térmico com a fase liquida. O equilibrio térmico entre as fases foi
observado por RIBEIRO JR. e LAGE [3] em seus experimentos, também para a
condicao 2.

Conforme concluiu-se para a condicao 1, os resultados reportados para a evolugao
temporal dos campos de temperatura e de fracao massica de dgua da fase gasosa,
corroboram as afirmacoes feitas na Secao EEZ2 em relacao as diferentes escalas de
tempo envolvidas no processo.

A Figura apresenta os graficos de contorno da fracao massica de agua e
temperatura da fase gasosa no instante de tempo igual a 7's. Os graficos sao repre-
sentativos de uma regiao ampliada da base da coluna.

Novamente, conforme observado para a condicao 1, os gradientes de temperatura
e fracao massica se propagaram até uma altura aproximadamente igual a 5 cm.
Portanto, conclui-se, que também para a condicao 2, em conformidade com o que
foi obtido para a condicao 1, ha um grande volume do equipamento que nao foi
utilizado para a transferéncia de calor e massa entre as fases, processos primordiais
na operacao do ECD.

Na Figura .36 sao apresentados detalhes dos gradientes de temperatura e fracao
maéssica de agua da fase gasosa, nas proximidades da regiao de entrada, aos 7 s de
simulacao. FEstes graficos de contorno foram obtidos a partir de uma simulagao
desconsiderando os efeitos de troca de calor e massa na zona de formagao.

Pode-se observar nas Figuras e 230l que as alturas necessarias para que o
equilibrio termo-massico seja alcancado, nos casos considerando ou nao a formacao,
sao diferentes.

A altura para o alcance do equilibrio termo-massico para o caso que desconsidera
a etapa de formacao, foi igual a 6,2 cm, 24% maior que o valor obtido para a simu-
lacao em que a formacao foi considerada. Portanto, na condicao 2, a importancia
da etapa da formacao é evidenciada pela menor altura, e consequentemente volume,
necesséaria para que o equilibrio termo-massico seja alcancado.

A Tabela apresenta os resultados das retencoes gasosas globais na coluna,

para os experimentos e para a simulagao fluidodinamica com e sem transferéncia de
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Figura 4.35: Gréaficos de contorno para a fracido méssica de dgua na fase gasosa
e temperatura da fase gasosa no instante igual a 7 s (ampliacdo para uma regiao

localizada nas proximidades da base da coluna).
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Figura 4.36: Gréaficos de contorno para a fracao massica de agua na fase gasosa e
temperatura da fase gasosa no instante igual a 7 s (ampliagao para uma regiao locali-
zada nas proximidades da base da coluna). Simulac¢ao na qual foram desconsiderados

os efeitos da etapa de formagao.

calor e massa. E possivel observar que os valores obtidos pelas simulacoes fluidodi-
namicas estao de acordo com o valor reportado nos experimentos de RIBEIRO JR.
e LAGE [3]. Ou seja, assim como na condigao 1, o modelo fluidodinamico conseguiu
predizer de forma satisfatoria a retencao gasosa global na coluna.

A correta predicao da retencao gasosa global na condicao 2, reforca a afirmacao

feita na secao anterior a respeito da adequabilidade da abordagem utilizada para a
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Tabela 4.16: Valores experimentais e simulados para a retencao gasosa global na

coluna (condigao 2)

Caso Retencao | Valores
Experimentos (Tg) mim 0,116
(o) o 0,152
(re). | 0,185
Simulacao puramente hidrodinamica (Tg) oot 0,139
Simulacao com Transf. de Calor e Massa (Tg) oot 0,140

inclusao dos processos de transferéncia de calor e massa na simulacao do ECD.

A Figura apresenta a variagao temporal da retencao gasosa média em um
subvolume cilindrico cuja base se encontra no plano XY (Z=5cm) e o topo no plano
XY (Z=20 c¢m), para a condi¢ao 2. Sao apresentados os resultados das simulagoes
puramente fluidodinamica e considerando a transferéncia de calor e massa entre as
fases. E possivel concluir ao se observar a figura, que o comportamento oscilatorio
pseudo-peridédico é mantido quando os processos de transferéncia de calor e massa

entre as fases é considerado.
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Figura 4.37: Variacao temporal da retencao gasosa média em um subvolume cilin-
drico cuja base se encontra no plano XY (Z= 5 c¢m) e o topo no plano XY (Z= 20
cm). Resultados para as simulagoes com ou sem os processos de transporte de calor

e massa entre as fases.
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Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

5.1 Resumo e Conclusoes

A inclusao dos efeitos de transferéncia de calor e massa, ao longo das etapas de
formagao e ascensao da bolha, na simulacao fluidodinamica Euleriana do ECD, foi
realizada por meio do acoplamento com um modelo Lagrangeano da literatura [2]
desenvolvido para a troca de calor e massa em bolhas.

A simulacao do ECD foi realizada por meio de uma abordagem Fuleriana-
Euleriana, na qual as fases gasosa e liquida sao consideradas meios interpenetrantes
entre si. Além disso, o modelo utilizado foi considerado transiente, tridimensional e
turbulento.

A abordagem Euleriana-Euleriana requer que os termos de transporte de quan-
tidade de movimento, massa e energia entre as fases sejam modelados. O transporte
de massa e energia sao modelados por meio do conceito de coeficientes de transporte.
Entretanto, coeficientes de transporte de calor e massa na fase gasosa sao dificeis de
serem obtidos experimentalmente, e por isso, as correlacoes existentes na literatura
possuem estreita faixa de aplicagao. Portanto, a determinacao de tais coeficientes
teve de ser feita utilizando-se um modelo termofluidodinamico adequado. O modelo
de CAMPOS e LAGE [2] foi escolhido por ser detalhado, ou seja, fornece infor-
macoes sobre o escoamento da fase gasosa no interior da bolha, tais como: perfis
radiais de velocidade, temperatura e fracao méssica de dgua na fase gasosa, e mais a
taxa massica evaporada e a taxa de calor sensivel e latente transferida entre a bolha

e a fase liquida. Estas informacoes foram utilizadas no célculo dos valores médios
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constantes dos coeficientes de transferéncia de calor e massa na fase gasosa.

Um modelo simplificado para a transferéncia de calor e massa no interior de
bolhas superaquecidas foi desenvolvido a fim de avaliar o uso dos coeficientes médios
para a predicao dos fluxos de calor e massa entre as fases.

O uso de coeficientes médios de transporte na fase gasosa na etapa de formacao
se mostrou inadequado, visto que nao conseguiu predizer as evolucoes temporais da
temperatura e da fragdo massica de adgua no interior da bolha. Tal inadequacao
estd associada a queda acentuada da contribuicao convectiva no interior da bolha.
Entretanto, o uso de coeficientes de transporte médios para a fase gasosa na etapa
de ascensao mostrou-se adequado, conseguindo reproduzir as evolucoes temporais
da temperatura e da fracao massica de dgua na fase gasosa. Ao contrario do que
ocorre na etapa de formacao o transporte de calor e massa no interior da bolha
na etapa de ascensiao tem carater amplamente difusivo (a contribuigao convectiva é
muito pequena) e, portanto, as variacoes dos valores instantaneos dos coeficientes
sao menos acentuadas.

Portanto, do estudo da transferéncia de calor e massa utilizando o modelo sim-
plificado, conclui-se que a inclusao na simulagao fluidodinamica do ECD dos efeitos
da transferéncia de calor e massa na etapa de formacao deve seguir outra abordagem
que utilize o conceito de coeficientes de transporte, ao passo que a etapa de ascensao
pode e deve ser modelada utilizando tal abordagem.

A inclusao dos efeitos de transporte de calor e massa ao longo da etapa de
formagao na simulacao fluidodinamica do ECD, foi feita por meio da correcao das
condicoes de entrada da fase gasosa e pela inclusao de termos fonte de energia e
massa nas equacoes de transporte da fase liquida. Os termos fonte foram calculados
por meio do modelo Lagrangeano de CAMPOS e LAGE [2].

Uma vez definidas as maneiras adequadas de se modelar o transporte de calor
e massa entre as fases, as simulagoes fluidodinamicas do ECD foram realizadas.
Verificou-se a necessidade de primeiramente desenvolver o perfil hidrodinamico antes
de efetivamente dar partida aos processos de transporte de calor e massa entre as
fases. Dois casos foram simulados, a condicao 1, com velocidade de injecao de gés

1

igual a 2,24 cm s, e a condigao 2, com velocidade de injecao de gas igual a 4,36

cm s~1. As condicoes experimentais da condi¢ao 1 garantem a operacao do ECD no
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regime homogéneo, enquanto que para a condi¢ao 2 o regime de operagao encontra-se
no inicio da regiao de transicao de regime.

A simulacao puramente hidrodindmica da condicao 1, utilizando o modelo de
GRACE, WAIREGI e NGUYEN [ZT], para modelar o coeficiente de arrasto, e um
fator de correcao do efeito de populacao igual -2, apresentou como resultado um
comportamento assimétrico da pluma gasosa, ou seja, uma grande célula de circu-
lacao da fase liquida que se estendeu por toda a coluna, permaneceu estabilizada e
fez com que a pluma gasosa ficasse retida numa dada regiao proxima a parede. Tal
comportamento nao esta de acordo com observacoes experimentais e simulagoes flui-
dodinamicas reportadas na literatura, as quais relatam o comportamento simétrico
das variaveis médias do escoamento em colunas de borbulhamento.

A modelagem do distribuidor desconsiderando a presenca dos orificios foi uma das
grandes simplificacoes do presente trabalho para a modelagem do ECD. Trabalhos
na literatura indicam que a correta modelagem do distribuidor é importante para se
reproduzir o correto comportamento hidrodinamico no equipamento. Por isso, hé
fortes indicativos de que o comportamento médio assimétrico da pluma gasosa pode
estar relacionado a modelagem adotada para o distribuidor de ar. A reproducao
exata do distribuidor considerando seus 89 furos exigiria uma malha extremamente
refinada que, aliada a complexidade dos casos simulados e aos recursos computaci-
onais disponiveis, inviabilizaram qualquer tentativa de reproduzir rigorosamente o
comportamento real do distribuidor. O comportamento médio assimétrico também
pode estar relacionado com a nao inclusao de outras forcas interfaciais, tal como a
forca de [lift. Desta forma, a assimetria foi tolerada, mesmo por que a dinamica do
escoamento se manteve, ainda que o mesmo tenha perdido seu carater caobtico.

A simulacao puramente hidrodinamica da condicao 2 exigiu a mudanca da mo-
delagem do coeficiente de arrasto, visto que neste caso o ECD opera na regiao de
transicao de regimes, ou seja, os fenomenos de quebra e coalescéncia comecam a
adquirir importancia. O modelo de GRACE, WAIREGI e NGUYEN [71] foi uti-
lizado, considerando um fator de correcao de populacao igual a -0,5, entretanto a
predicao da retencao gasosa global foi cerca de 30% maior do que a reportada por
RIBEIRO JR. e LAGE [3] em seus experimentos. O modelo de ISHII e ZUBER [4]

foi escolhido para a modelagem do coeficiente de arrasto, visto que foi desenvolvido
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para um conjunto de bolhas, nao sendo necessario nenhum tipo de fator de correcao
para o efeito de populacao. Um estudo foi realizado e comprovou-se que o modelo
de ISHII e ZUBER [ é capaz de descrever os efeitos de bolhas grandes escoando
em conjunto. Ao contrario do que aconteceu para a condicao 1, o comportamento
assimétrico da pluma gasosa para a condicao 2 ficou restrito a uma regiao localizada
nas proximidades da base da coluna.

Uma vez obtido o comportamento quase peridédico da hidrodinamica na coluna
de borbulhamento, foi possivel iniciar os processos de transferéncia de calor e massa
na coluna, tanto para a condicao 1 quanto para a condicao 2. A evolucao dina-
mica dos campos de temperatura da fase gasosa e de fracao massica de adgua na
fase gasosa indicaram a intensidade da troca de calor e massa entre as fases, pois,
poucos segundos foram necessarios para que os efeitos dos processos de transporte
de calor e massa entre as fases se estendessem por todo o dominio de calculo. Tal
fato comprovou que é possivel utilizar uma decomposicao de escala temporal ao se
modelar o ECD.

O monitoramento das varidveis do escoamento na saida da coluna ao longo do
tempo, permitiu observar que a fase gasosa saiu da coluna completamente satu-
rada de dgua e em equilibrio térmico com a fase liquida. Este comportamento foi
observado para as condicoes 1 e 2. Portanto, a simulacao conseguiu predizer o
comportamento reportado por RIBEIRO JR. e LAGE [3] em seus experimentos.

Observou-se também nos resultados das simulagoes do ECD que o equilibrio
térmico e méssico ¢ atingido poucos centimetros acima da regiao de entrada de gés.
Portanto, grande parte do equipamento nao é utilizado para fins de troca de calor e
massa entre as fases.

Para as condicoes 1 e 2, foram realizadas simulagoes sem considerar os efeitos de
transferéncia de calor e massa entre as fases na etapa de formacao. Estas simulagoes
permitiram verificar a importancia da inclusao da etapa de formacao na modelagem
do ECD. Para a condicao 1, a nao consideracao da etapa de formacao levou a uma
predicao inadequada da taxa massica total trocada entre as fases. Para a condicao
2, a altura necessaria para o alcance do equilibrio termo-massico aumentou em 24%.

No que diz respeito ao comportamento da retencao gasosa global, as simulacoes

conseguiram predizer os resultados reportados por RIBEIRO JR. e LAGE [3] em
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seus experimentos, o que indica que a modelagem adotada no presente trabalho,
embora incapaz de reproduzir as caracteristicas simétrica do escoamento, se mostrou
apropriada para predizer o comportamento médio global da coluna, bem como as

caracteristicas do comportamento termo-massico da fase gasosa.

5.2 Sugestoes

De forma a dar continuidade a este trabalho sao feitas algumas sugestoes para
trabalhos futuros.

Incluir na simulacao a modelagem do distribuidor e outras forgas interfaciais
além do arrasto, a fim de descrever de forma mais realistica o comportamento da
pluma gasosa no equipamento. Medidas experimentais do campo de velocidade
da fase liquida (por PIV ou LDA) e da retencao gasosa local (por meio de sensores
eletroresistivos) também sdo necessérias a fim de validar com maior grau de precisao
a hidrodinamica instantanea e local do escoamento.

RIBEIRO JR. [6] também disponibilizou dados operacionais do ECD para sis-
tema agua, ar e acetato de etila. Seria interessante simular a fluidodinamica também
para este caso, por se tratar de um sistema multicomponente.

Por fim, visto que grande parte dos escoamentos industriais sao heterogéneos
seria interessante incluir na modelagem o efeito de mistura das interacoes bolha-
bolha (quebra e coalescéncia) no modelo bifasico Euleriano-Euleriano através de

balanco populacional.
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