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Resumo do Projeto Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
requisitos necessarios para obten¢do do grau de Engenheiro Quimico.

SIMULACAO DE EVAPORADORES POR CONTATO DIRETO
USANDO FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

Fébio Pereira de Aguiar Barros

Dezembro, 2006

Orientadores: Prof. Eduardo Mach Queiroz, D.Sc.
Prof. Paulo Laranjeira da Cunha Lage, D.Sc.
Ricardo Carvalho Rodrigues, M.Sc.

O projeto e aumento de escala de evaporadores por contato direto ainda hoje ¢ uma tarefa
ardua sendo baseada principalmente em procedimentos e métodos empiricos ou semi-
empiricos. Desta forma, abre-se uma enorme perspectiva para utilizagdo da simulagdo
fluidodindmica no projeto deste tipo de equipamento. No presente trabalho fez-se uma
primeira tentativa de simular a fluidodindmica do evaporador por contato direto usando o
codigo comercial CFX 10.0 da ANSYS. Os célculos foram realizados para campos de
escoamentos transientes, tridimensionais em colunas de borbulhamento com geometria
cilindrica. Os processos de transferéncia de calor e massa foram modelados utilizando
resultados de um modelo Lagrangeano da literatura, desta forma foi possivel incluir pela
primeira vez a etapa de formagdo das bolhas em uma simulagdo CFD de colunas de
borbulhamento. O mesmo modelo Lagrangeano foi responséavel por fornecer os coeficientes
de transferéncia de calor e massa para modelar o fluxo de calor e massa entre as fases ao
longo da etapa de ascensdo das bolhas. Os resultados da simulagdo CFD foram entao
comparados com dados experimentais mostrando boa concordancia qualitativa para o
processo de transferéncia de calor e massa na coluna.
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Capitulo 1 Introducédo

1.1- Aspectos Gerais

Do ponto de vista das operagdes unitarias, a evaporacao pode ser definida como um
processo de separacdo por aquecimento que envolve a remoc¢do, mediante vaporizagdo, do
solvente presente em uma solu¢do, obtendo-se um produto final mais concentrado.

Os equipamentos utilizados para tal objetivo s3o denominados evaporadores, que podem
ser classificados em relacdo a forma pela qual a energia ¢ transferida a solu¢ao evaporante.
Geralmente a transmissao ¢ efetuada indiretamente utilizando um meio que separa o fluido de
aquecimento e a solugdo a ser concentrada. De forma alternativa, a transferéncia de calor pode
ser realizada a partir da mistura direta entre solucdo e fluido de aquecimento. Os
equipamentos que operam desta ultima forma sdo denominados evaporadores por contato
direto (ECD).

Nos ECD’s, o contato entre os fluidos ¢ realizado por meio do borbulhamento ou
gotejamento de um dos fluidos, denominado fase dispersa, no interior do outro, o qual
denomina-se fase continua. Os ECD’s apresentam uma série de caracteristicas e vantagens
que tornam atraente a sua utilizacdo em processos industriais, dentre as quais pode-se
destacar: facilidade de construgdo, alcance de altas areas interfaciais, a auséncia de problemas
de selagem devido a auséncia de partes moveis, excelentes propriedades de transferéncia de
calor e massa, facil controle de temperatura e versatilidade de operacao. Tais caracteristicas
tém promovido a disseminagdo de sua aplicacdo em varios processos industriais, com fortes
perspectivas de utiliza¢do na industria alimenticia.

Embora um ECD seja simples em sua construg@o e operagao, o projeto € o scale-up podem
ser tarefas arduas devido a complexidade dos fendmenos que ocorrem no processo de
borbulhamento, os quais s3o fortemente dependentes das condigdes operacionais,
propriedades fisicas e dimensdes geométricas da coluna. Além disso, cabe ressaltar que a
hidrodindmica ¢ complexa e possui forte influéncia nas caracteristicas de transporte do
equipamento, KANTARCI ef al. (2005) relataram que o scale-up de uma coluna de
borbulhamento depende da quantifica¢do de trés fendmenos principais: (1) caracteristicas da
transferéncia de calor e massa, (2) caracteristicas da mistura e (3) cinética quimica em
sistemas reacionais (quando for pertinente). Desta forma, o projeto de colunas de
borbulhamento se aproxima mais da arte do que da ciéncia. Por exemplo, um grande niimero
de correlagdes esta disponivel para o coeficiente de dispersdo axial, a queda de pressdo, os
coeficientes de transferéncia de calor e massa, etc. Porém, todas estas correlagdes possuem

carater empirico ou semi-empirico, cuja desvantagem do uso ¢ a limitada faixa de
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aplicabilidade devido a vasta quantidade de aplicacdes existentes para sistemas gas/liquido e a
ampla faixa de condi¢des operacionais nas quais 0s equipamentos operam.

Nos ultimos trinta anos, muitos esforcos tém sido feitos para dominar a tecnologia de
projeto e scale-up de colunas de borbulhamento, surgindo um amplo horizonte para a
utilizacao da simulagdo CFD no projeto de ECD’s. Isto porque, com a correta descricao da
fluidodindmica e dos processos de transferéncia de calor e massa no processo, a tarefa de
scale-up podera ser realizada com o auxilio de simulagdes CFD.

O que impede a direta aplicagdo dos codigos CFD existentes ao processo de evaporacao
por contato direto ¢ a sua multitude de escalas de tamanho. Particularmente, o efeito dos
grandes gradientes que afetam o transporte de massa e calor no interior das bolhas formadas
no equipamento ndo estd incorporado aos codigos existentes nas simulagcdes de escoamentos
bifasicos do tipo Euleriana-Euleriana, os quais consideram que as bolhas sdo
instantaneamente formadas no mesmo. Embora, métodos de acompanhamento de fronteira
livre possam ser modificados para incorporar a transferéncia de calor e massa pela interface
das fases, tal tem que ser feito juntamente com a resolucdo das escalas do escoamento
turbulento da fase continua, requerendo um enorme esfor¢o computacional. Ha, portanto, a
necessidade de se incorporar modelos para a transferéncia de calor ¢ massa durante a

formagao de bolhas em simulagdes bifasicas do tipo Euleriana-Euleriana.

1.2- O Objetivo do Trabalho

O objetivo do presente estudo ¢ simular a fluidodinamica do processo de evaporagdo por
contato direto em colunas de borbulhamento em regime homogéneo, incorporando os efeitos
de transferéncia de calor e massa durante a formagdao das bolhas. As simulagdes serdao
realizadas através de um codigo comercial de fluidodindmica, o CFX 10.0 da ANSYS. Um
modelo de transferéncia de calor e massa durante a formacdo ¢ ascensdo de bolhas
superaquecidas, previamente desenvolvido por CAMPOS e LAGE (2000), ser4 usado para a
obtengdo dos coeficientes de transferéncia de massa e calor durante a ascensdo das bolhas
superaquecidas, que serdo usados na simulagdo CFD. O comportamento da bolha durante a
sua formacgao, predito por este modelo, foi acoplado a simulagdo fluidodinamica Euleriana-
Euleriana. Assim, o raio, a concentracdo de dgua e a temperatura da bolha ao final de sua
formacdo tornaram-se parametros usados para estabelecer as condi¢cdes de entrada do gés.

Além disso, as taxas de calor e massa trocadas entre as fases ao longo desta etapa foram
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utilizadas como termos fontes na simulagdo fluidodinamica. Desta forma, incluiu-se pela
primeira vez a etapa de formacdo das bolhas na simulagdo CFD Euleriana-Euleriana de um
ECD. As simula¢des CFD foram realizadas e comparadas com dados experimentais obtidos

no Laboratério de Termofluidodindmica (LTFD) do PEQ/COPPE/UFRJ.
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Capitulo 2 Revisdo Bibliografica

2.1- Colunas de Borbulhamento

Na operagao do ECD, durante a passagem das bolhas existe um fluxo natural de energia
do interior da bolha para sua superficie, onde parte da energia ¢ utilizada na vaporiza¢do do
liquido, gerando um fluxo massico de vapor d'agua para o interior da mesma. O resto da
energia disponivel tem como destino aquecer o liquido, o que ¢ de suma relevancia, visto que,
a temperatura do liquido influencia fortemente o processo de evaporagao.

Uma das caracteristicas marcantes deste processo ¢ a existéncia de duas escalas de tempo,
uma relacionada ao tempo de resposta do equipamento, ou seja, 0 tempo necessario para que
este opere em regime estacionario e a outra estd relacionada ao tempo de residéncia das
bolhas no equipamento. Uma observagao importante ¢ que mesmo que o ECD esteja operando
em regime estacionario, a fase dispersa tera comportamento transiente, tendendo a atingir o
equilibrio termo-massico com a fase continua durante o seu tempo de residéncia na coluna
bifasica.

A auséncia de superficie separando os fluidos de trabalho ¢ uma caracteristica importante
no ECD, o contato direto entre os fluidos permite alcangar eficiéncias de transmissdo de calor
da ordem de 95% (WATSON, 1966). Por outro lado, ndo hd qualquer problema de reducao
gradual da eficiéncia de troca térmica em virtude de incrustagcdo ou corrosdo, o que permite
um desempenho uniforme do equipamento ao longo de sua vida util. E preciso também
destacar a flexibilidade operacional do equipamento no que tange aos valores das vazdes de
trabalho (BURDIK et al.,1949).

Industrialmente o ECD tem sido utilizado para concentrar solu¢des de acido sulfurico
(SWINDIN, 1949), soda caustica, sulfato de aluminio, cloreto férrico (CRONAN, 1956),
acido fosforico (WEISMAN, 1961), sulfato de sodio, cloreto de célcio, cloreto de potassio,
cloreto de magnésio e ortofosfatos (WILLIAMS, 1965). Dentre as aplicagdes potenciais estao
aquelas relacionadas ao tratamento de solugdes termolébeis (LUEDICKE et al., 1979), uma
vez que a evaporacdo em um ECD ocorre a temperaturas bem mais baixas do que a de
ebulicdo na pressdo do sistema. Isto abre um amplo campo de aplicagdo dos ECD’s na
industria alimenticia. Alguns exemplos podem ser citados, tais como a concentragdo do leite
(ZAIDA et al., 1986) e a concentragdo de sucos de frutas (RIBEIRO JR. et al., 2004a).

Vale ressaltar que por operar com contato direto entre os fluidos, a possibilidade de
contaminagdo ¢ uma desvantagem a ser considerada, limitando a aplicagdo do ECD a casos

em que a contaminacgao pode ser tolerada ou eliminada. Outra desvantagem a ser destacada ¢
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que, para viabilizar a mistura, as correntes devem operar a pressoes proximas o que pode

acarretar em custos adicionais ao processo (JACOBS, 1988).

2.2- Caracterizacdo da Hidrodindmica da Coluna de

Borbulhamento

2.2.1- O Processo de Borbulhamento

O processo de borbulhamento consiste na geracdo de bolhas em orificios submersos,
podendo ser divididos em duas etapas: formacao e ascensdo. Na etapa de formagdo, a bolha
presa ao orificio do distribuidor, cresce continuamente até que seja alcancado um certo
volume critico, quando ocorre, entdo, o desprendimento da bolha. Apds o desprendimento, a
bolha inicia o seu movimento através da fase liquida em dire¢do ao topo da coluna, o que
corresponde a etapa de ascensdao. CLIFT et al. (1978) definem outras duas etapas, a de
desprendimento onde hé brusca mudanca nas condi¢des fluidodindmicas internas devido ao
término da inje¢do e a de afloramento na qual a bolha desaparece apds 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 (GRASSMANN e WYSS, 1962; BHAGADE et al.,
1973; SCHMIDT 1977a e 1977b) evidenciam a importancia da etapa de formagdo no

processo de evaporacdo por contato direto.
2.2.2- Pardmetros Hidrodindmicos Importantes

A hidrodinamica da coluna de borbulhamento ¢ complexa e extremamente dependente das
condigdes operacionais, das propriedades fisicas do sistema e da escala (tamanho e geometria
do equipamento). Nesse tipo de equipamento, a fase gasosa ¢ dispersa em uma fase continua
no qual o conjunto das bolhas ascendente influencia o campo de escoamento gerando zonas
de circulagdo (MEWES e WIEMANN, 2003).

Sendo uma coluna de borbulhamento nao-isotérmica, um evaporador por contato direto
apresenta dois parametros hidrodindmicos de suma importidncia, os quais acham-se
diretamente relacionados: o regime de escoamento e a reten¢do gasosa, €.

O regime de borbulhamento ¢ funcdo primordial da velocidade superficial do gas, Ug, e

afeta diretamente os processos de transmissdo de calor e massa (HEIJEN e VAN’T RIET,
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1984; LIN e WANG, 2001). A retencao gasosa, definida como a fracdo volumétrica de gas
presente na mistura, ¢ usado no célculo do tempo de residéncia da fase dispersa, e, juntamente
com o didmetro médio das bolhas, permite a determinacdo da area interfacial, constituindo,
portanto, um parametro-chave do equipamento (SHAH et al.,1982; DECKWER ¢
SCHUMPE, 1993).

2.2.3- Regimes de Borbulhamento

Durante a operacdo do ECD existem dois regimes principais de borbulhamento. O
chamado regime homogéneo de borbulhamento caracteriza-se pela presenga de bolhas
pequenas, com pouca variagdo de tamanho, as quais ascendem ao longo de uma trajetoria
praticamente vertical com pequenas oscilagcdes transversais. Ha pouca interagdo entre as
bolhas, sendo muito reduzida a extensdo dos fendmenos de quebra e coalescéncia (LEE e
TSUI, 1999). Por conseguinte, o tamanho das bolhas e a reten¢do gasosa dependem dos
parametros de projeto do distribuidor e das propriedades fisicas do sistema gas-liquido. A
concentragdo de bolhas e, portanto, a retengao gasosa € uniforme na diregao radial.

Com o aumento da velocidade superficial, tanto a freqiiéncia de formagdo quanto o
diametro das bolhas aumentam, diminuindo a separagdo entre as mesmas, o que favorece a
interagdo entre estas. Como resultado, os fenomenos de quebra e coalescéncia tornam-se
significativos, resultando em uma grande variedade de tamanhos de bolha (BI ¢ GRACE,
1996). O equipamento passa entdo a operar no regime heterogéneo. Nesse caso a distribuigao
do tamanho de bolhas no seio do equipamento difere totalmente daquela gerada pelo
distribuidor, o qual, portanto tem a sua importancia reduzida. A trajetéria de ascensdo das

bolhas ¢ completamente irregular.

(a) (b)
Figura 2.1- Fotografias dos regimes de escoamento em uma coluna de borbulhamento (a)

regime homogéneo e (b) regime heterogéneo
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2.3- Modelagem Termofluidodinamica

2.3.1- Coeficiente de Transferéncia de Calor na Fase Liquida

Sao diversas as metodologias disponiveis para a obtengdo do coeficiente de transferéncia
de calor e massa na fase continua. Neste trabalho, como a fase liquida ¢ constituida somente
de agua, ndo hé sentido em contabilizar a resisténcia a transferéncia de massa nesta fase. Os
procedimentos envolvem solugdes da teoria da camada limite, solugdes numéricas e
correlagdes empiricas. Existe na literatura uma gama de correlagdes empiricas para o céalculo
destes coeficientes, RIBEIRO JR. (2005) realizou uma extensa revisdo sobre as correlagdes
disponiveis para o calculo dos coeficientes de transporte de calor e massa. A correlagdo
apresentada por CALDERBANK e MOO-YOUNG (1961) ¢ uma escolha classica para
sistemas dispersos e SHAH et al. (1982) recomendam o uso destas correlagdes no projeto de
colunas de borbulhamento. E importante ressaltar que as correlagdes de CALDEBANK e
MOO-YOUNG (1961) para o calculo dos coeficientes de transferéncia de calor e massa leva
em conta somente as propriedades fisicas da fase continua. GRESTRICH et al. (1978)
mostraram que em alguns casos estas correlagdes podem apresentar erros na ordem de 300 %
e propuseram correlagdes a partir de dados experimentais encontrados na literatura que levam
em conta também parametros operacionais de colunas de borbulhamento (altura de liquido,

velocidade de injegdo de gas e diametro da coluna e etc.).
2.3.2- Coeficiente de Transferéncia de Calor e Massa na Fase Gasosa

No que tange ao comportamento da transferéncia de calor e massa evidéncias
experimentais e estudos tedricos (IGUCHI et al. 1992; KOMAROV et al., 1998;
GRASSMANN, 1962; HACKENBERG, 1965; TOKUNAGA, 1995, SCHMIDT, 1977a,
1977b) indicam que tanto para a transferéncia de calor quanto para a transferéncia de massa
(para o processo de evaporacao por contato direto) a maior resisténcia encontra-se na fase
dispersa. Portanto, negligenciar tal resisténcia pode levar a erros consideraveis no célculo do
fluxo de calor e massa entre as fases.

Ao contrario do que ocorre com a fase liquida, ndo existe na literatura um conjunto grande
de correlagdes para o calculo dos coeficientes de transferéncia de calor e massa na fase

dispersa, o que ¢ devido a dificuldades experimentais de medi¢des no interior das bolhas.
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FILLA et al. (1975) destacaram algumas dificuldades técnicas para obtengdao do coeficiente
de transferéncia de massa na fase gasosa: 1) as taxas de transferéncia de massa quando a fase
gasosa controla o processo sdo muito maiores do que quando a fase liquida as controla e 2) o
tempo de contato entre as fases tem um limite superior imposto pela precisdo necessaria para
se determinar a concentragdo residual da substancia a ser difundida. FILLA et al. (1975)
determinaram o coeficiente de transferéncia de massa para a fase gasosa em uma Unica bolha
grande (regime de escoamento slug), propondo, entdo, dois modelos, um sem mistura interna
e outro com mistura interna. Eles verificaram que o modelo que considerava a transferéncia
de massa em uma fina camada nas intermediagdes da interface gas-liquido (com mistura
interna) apresentou melhores resultados quando confrontado com os dados experimentais.
Entretanto, as correlagdes utilizadas nestes modelos para o calculo do coeficiente de
transferéncia de massa na fase dispersa estavam submetidas a restritas faixas de aplicacdo.
RODRIGUES (2005) relatou que o uso de correlagdes para o calculo de coeficientes de
transferéncia de massa na fase gasosa nao ¢ recomendado devido ao numero reduzido de
equacdes existentes e as estreitas faixas de aplicacdo das mesmas.

Em relagdo ao processo de transferéncia de calor na coluna de borbulhamento, poucos sdo
os trabalhos disponiveis na literatura, sendo que a maioria preocupa-se em determinar o
coeficiente de transferéncia de calor para a troca térmica entre a fase liquida e aparatos que
visam o controle de temperatura no equipamento (coluna), principalmente em sistemas
reacionais (muito importante em sistemas biotecnologicos). A determinagdo do coeficiente de
transferéncia de calor na fase gasosa, através de modelos termofluidodinamicos, é encontrada
em alguns trabalhos da literatura. Entretanto, a maioria dos modelos possui aplicacdes
restritas a etapa de ascensdo, além de existirem outras limitagdes, tais como: desprezar a
contribui¢do convectiva no interior das bolhas e considerar as propriedades fisicas constantes
ao longo do processo. Desta forma, a utilizagdo dos coeficientes calculados por meio destes

modelos fica prejudicada, tornando-se nao aconselhavel.

2.3.3- Modelos Termofluidodindmicos

RIBEIRO JR. (2005) realizou uma extensa revisdo sobre modelos matematicos para a
transferéncia simultanea de calor e massa em bolhas considerando as etapas de formacao e
ascensdo. Como resultado de sua pesquisa concluiu que dentre os inimeros modelos

existentes na literatura o desenvolvido por CAMPOS e LAGE (2000b) para transferéncia

10



Capitulo 2 Revisdo Bibliografica

simultanea de calor e massa em bolhas ¢ o mais recomendado, uma vez que o mesmo abrange
ambas as etapas do processo de borbulhamento e inclui tanto a variacdo no tamanho das
bolhas quanto os termos convectivos de transferéncia de calor e massa, sem ser

excessivamente complexo.

2.4- Simulacdo Fluidodinamica Aplicada a Colunas de

Borbulhamento

Existem duas abordagens muito utilizadas para a simulagdo de escoamentos multifasicos
utilizando fluidodindmica computacional. Enquanto a fase continua ¢ sempre modelada como
tal, a fase dispersa pode ser modelada de forma Lagrangeana (com acompanhamento das
particulas individuais ou grupo de particulas) ou como uma ou mais fases continuas
adicionadas (abordagem Euleriana).

A abordagem Lagrangeana para a simulacio de um escoamento multifisico com
acoplamento bidirecional necessita da solu¢do simultdnea das equacdes de conservacdo da
fase continua na forma Euleriana e das equacdes correspondentes na forma Lagrangeana para
milhares de particulas. Assim, a abordagem Lagrangeana ndo ¢ muito utilizada devido ao
enorme esfor¢o computacional envolvido na simulagdo de escoamentos multifasicos.

A abordagem Euleriana-Euleriana descreve todas as fases como continuas (MEWES e
WIEMANN, 2003), sendo também de modelo multifluido (modelo de dois fluidos no caso
bifasico). Neste caso, o escoamento ¢ predito resolvendo-se equacdes de conservacdo médias
para cada fase, sendo que as interacdes entre as fases sdo modeladas por meio de termos de
transporte das grandezas conservadas entre as fases.

No que tange ao comportamento fluidodinamico, resultados experimentais (KUMAR,
DEVANATHAN, MOSLEMIAN et al, 1994, DEVANATHAN, DUDUKOVIC, LAPIN et
al. 1995) mostram que o escoamento dentro de uma coluna de borbulhamento ¢ quase sempre
dindmico com comportamento cadtico, ou seja, nunca alcanga um estado estacionario. Assim,
a principio, o modelo para o escoamento dentro da coluna deve ser tridimensional transiente.
KRISHNA e VAN BATEN (2001) verificaram que a simula¢do transiente 3D consegue
predizer adequadamente os aspectos do escoamento com relativo sucesso.

SOKOLICHIN e EIGENBERGER (1999) e BORCHERS, BUSH E SOKOLICHIN et al.
(1999) desenvolveram simulagdes dindmicas tridimensionais com um modelo Euleriano-

Euleriano que resolvia as equagdes do movimento para mistura bifdsica com ou sem

11
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turbuléncia, incluida através do modelo k-¢ padrdo, juntamente com a equagdo da
continuidade para a fase gasosa com um termo de dispersdo turbulenta desta fase. Foi
assumida uma velocidade constante entre as fases. A comparacdo com dados experimentais
mostrou que o modelo 3-D turbulento forneceu solugdes dinamicas independentes da malha
com o modelo k-¢ prevendo bem os resultados experimentais. Portanto, eles recomendaram o
uso do modelo k-¢ para a turbuléncia e simulagdes tridimensionais. A necessidade do uso de
simulacdes tridimensionais transientes também foi constatada por outros autores (MUDDE E
SIMONIN, 1999 e PFLEGER, GOMES, GILBERT et al., 1999).

Diversos autores (MUDDE e SIMONIN, 1999 ¢ PFLEGER, GOMES, GILBERT et al. ,
1999, DEEN, SOLBERG ¢ HIERTAGER, 2000, 2001) investigaram quais € como devem ser
modeladas as forgas de interagdo entre as fases (arrasto, sustentagdo, massa virtual, dispersao
turbulenta).

A utilizagdo ou ndo de um termo de dispersao das bolhas na equacdo da quantidade de
movimento da fase gasosa ainda ¢ ponto discordante entre diversos autores sendo que alguns
o colocam e outros ndo. HUA e WANG (2000) levantaram a necessidade de adicionar um
termo de dispersdo também na equacao de conservacao de massa da fase gasosa.

A turbuléncia provocada pelas bolhas ainda ¢ um ponto em estudo e discordante entre
autores. Ainda nao se conhece a sua real importancia e ha discordancia de como modela-la, se
através de um modelo de comprimento de mistura ou através de uma modifcacdo no modelo
k-¢ para o escoamento bifésico.

PFLEGER, GOMES, GILBERT et al. (1999) investigaram o uso de um termo de
dispersao na equagdo de conservagdo de massa da fase gasosa e concluiram que ele ndo era
necessario. Tal conclusdo também foi verificada por DEEN, SOLBERG ¢ HIERTAGER
(2001) o qual verificaram que a forca de sustentagao ¢ essencial para modelar a dispersao das
bolhas, ndo sendo necessaria nehuma forca de dispersdo ou termos de dispersdo na equagao de
conservacdo de massa.

No que tange a modelagem da turbuléncia induzida pelo cisalhamento o modelo k-¢ da
bons resultados (SOKOLICHIN e EINGEBERGER, 1999), mas por vezes ele impede a
resolucao de algumas escalas do escoamento (DEEN, SOLBERG e HIERTAGER, 2001).

Nao foi encontrado na literatura nenhum trabalho que incluisse na modelabem Euleriana-
Euleriana a etapa de formacdo das bolhas o qual, conforme explicado anteriormente, ¢ de
suma relevancia para a transferéncia de calor e massa em ECD’s, ndo podendo ser em

hipotese alguma ignorada.

12
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RODRIGUES (2005) realizou uma extensa revisao a respeito da modelagem Euleriana e
turbuléncia em colunas de borbulhamento e concluiu que a abordagem bifasica Euleriana
pode ser aplicada com relativa confianga para descrever a fluidodindmica de colunas de
borbulhamento operando em regime homogéneo. Entretanto, ainda ndo existem modelos
confiaveis para o regime de borbulhamento heteregéneo (dificuldade de inclusdao dos termos

de quebra e coalescéncia).
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Modelagem Matematica
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3.1- Introducao

Conforme detalhado no Capitulo 2, a modelagem fluidodindmica do processo de
evaporacao por contato direto deve envolver, de alguma forma, os fendmenos de transferéncia
de calor e massa durante as etapas de formacdo e ascensdo das bolhas. A modelagem do
escoamento em colunas de borbulhamento vem sendo realizada por muitos autores com
relativo sucesso usando a abordagem Euleriana-Euleriana. Em geral, os estudos restringem-se
a determina¢ao da hidrodinamica no equipamento considerando as fases como sendo
componentes puros € insoliveis entre si. A incorporagdo da transferéncia de calor e massa
entre as fases vem sendo objeto de estudos recentes (MEWES e WIMANN, 2003), porém
limitados a etapa de ascensao das bolhas

O modelo bifasico Euleriano empregado neste trabalho, implementado no CFX 10.0 da
ANSYS, foi acoplado a um modelo Lagrangeano para formacdo e ascensdo de bolhas. O
modelo Lagrangeano permitiu a inclusdo dos efeitos de transferéncia de calor e massa nas
etapas de formagdo e ascensdo. Nesta ultima etapa, isto foi feito através da utilizagdo de
coeficientes de transporte de calor e massa.

No presente capitulo, a modelagem do processo ¢ dividida em trés partes. A primeira
destas ¢ dedicada a descricdo do modelo fluidodinamico Euleriano para a transferéncia de
calor e massa na coluna de borbulhamento. Na segunda parte, ¢ descrito o modelo
Lagrangeano utilizado ndo so6 para a obtencao das condi¢des de entrada da fase dispersa para a
simulacdo CFD da coluna de borbulhamento, mas também para o calculo dos coeficientes de
transferéncia de calor e massa ao longo da etapa de ascensdo, além de ser utilizado para
estimar o diametro da bolha, essencial para determinar a area para a troca de calor e massa
entre as fases. Na terceira e ultima parte, o acoplamento entre os modelos Euleriano e

Lagrangeano ¢ descrito.
3.2) Modelo Euleriano

O modelo de dois fluidos usa equacdes médias de conservagao de massa, energia ¢ de
quantidade de movimento para a descricdo do escoamento bifasico. A descri¢do destas
equacdes para a transferéncia de calor e massa para sistemas multifasicos ndo isotérmicos em

escoamentos turbulentos ¢ apresentada a seguir.
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3.2.1) Equagdo para Conservagdo de Massa

Seja r, a fragdo volumétrica da fase . em uma mistura com N fases. Pela sua definicao,

temos que:
N
>r, =1 (3.1)
a=1
A conservagao de massa total em cada fase pode ser escrita da seguinte forma:

olr, p )
J%TQ+VbbpaMﬁ=mmﬂQ%ﬁ+SMa (3.2)
onde DA, 5 ¢ densidade de area interfacial, ou seja, ¢ a area interfacial dividida pelo volume

da mistura bifésica, p, ¢ a densidade da fase continua, U, ¢ a velocidade da fase continua, Sy,

¢ um termo fonte gerador de massa por unidade de volume e 1, 5 ¢ o fluxo massico liquido

trocado entre as fases e pode ser decomposto nas seguintes parcelas:
. + +
Mo, p=Mg,p~Mpa (3.3)

onde m,, s ¢ o fluxo massico bruto que ¢ transferido da fase f para a fase & (0 sobrescrito +

indica valor necessariamente ndo negativo) e m}} « € o fluxo madssico bruto transferido da

fase o para a fase f. A descricdo do fluxo de massa entre as fases sera vista na modelagem
interfacial para a transferéncia de massa (se¢do 3.6.3.1).

A equagdo de conservagdo de massa para um componente i na fase o ¢ descrita por:

8(rﬂpﬂYa,l-)
ot

§ M=

+ V-(’”ﬂ Pp UﬂYp’,i): ]mﬂ,a,iDAa,,B +Su pi (3.4)

onde Y,; ¢ a fragdo massica do componente i na fase continua e m,, Bi ¢ o fluxo massico

bruto do componente i trocado entre as fases, sendo igual a:
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My pi = m;,ﬁ,i - mZ’,a,i (3.5

3.2.2) Equacgdo de Conservagdo Quantidade de Movimento

W‘Fv'(rapa Ua ®Ua):_ravpa +V'{ra:ua[VUa +(VU0:)T]}

N (3.6)
+1, P8+ M, + DAy g Z(m;’ﬂUﬂ —mZa’aUa)

p*a

onde g ¢ a aceleracdo da gravidade, u ¢ a viscosidade dinamica e M, representa a forga total

que age na fase « devido a interagdo com outras fases, dado por:

N
M, = ZMQ, 5 (3.7)
p#a

onde M, g representa a transferéncia de quantidade de movimento da fase f para a fase o

devido as forcas interfaciais. Estas forgas sdo iguais e opostas, isto é, M, = - M , . O termo

m;' pDA, gU g representa a transferéncia de quantidade de movimento que ocorre devido a

transferéncia de massa da fase S para a fase o ¢ m;; «DAy gU , representa a transferéncia de

quantidade de movimento que ocorre devido a transferéncia de massa da fase « para a fase f.
Para fechar o equacionamento assume-se que as fases estdo submetidas a0 mesmo campo de
pressdo, isto é, p, = p,Va.

No presente trabalho, a mistura multifasica ¢ composta somente por duas fases (N=2) onde

a fase f (gasosa) ¢ dispersa em uma fase continua & (liquida), o que torna M, =M, 5. As

forcas interfaciais tém origem em diversos fendmenos fisicos. Entretanto, as Uinicas forcas de
interagdo entre as fases consideradas neste trabalho foram as forgas de arrasto hidrodinamico

e de dispersao turbulenta, de forma que:
My, =M% +MD (3.8)

A forga de arrasto hidrodindmico entre as fases ¢ calculada pela seguinte equagao:
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ML :%paCD,ﬂ‘Uﬂ—Ua‘(Uﬂ—Ua)§ﬂ<Ap’ﬂ> (3.9)

onde ¢4 ¢ densidade numerica das particulas da fase 3, <A ». ﬂ> ¢ o valor médio da é4rea de

se¢do reta de ataque das particulas da fase S, cujo coeficiente de arrasto ¢ definido por:

(3.10)

Como rg € o volume de particulas por unidade de volume da mistura, pode-se escrever

que:

¢, = B i (.11)

<VP’/3 > TV],) 5Q45(D)dD
0

onde QO ﬂ(D) ¢ a distribui¢do normalizada de tamanho das particulas usando o diametro das

mesmas, D, como variavel de distribui¢do. Por defini¢do, a 4rea média ¢ calculada por:
(4,4)= 45,52 (D)dD (3.12)

Assumindo geometria esférica, o que ¢ razoavel para bolhas de pequeno diametro, temos:

D> D>

Ap,ﬂ :T [ Vp,ﬂ :T (313)
Logo,

D*Q 4(D)dD

B
c U >_rﬁ<Ap,ﬂ>_3rﬂ . 3 i
AR A D8 |
p-h [D*ay(D)ap =77
0
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€, portanto,
Fa _3 Cp,
Mo'p="TpPa Sﬂ ‘Uﬂ_Ua‘(Uﬂ_Ua) (3.15)
4 Dy

O coeficiente de arrasto para bolha isolada vem diretamente do balango de forgas que
define a velocidade terminal de ascensdo de uma bolha, sendo estimado de acordo com o
modelo proposto por GRACE, WAIREGI e NGUYEN (1976) para particulas fluidas

deformadas. Um dos parametros de entrada deste modelo fluidodinamico ¢ o didmetro médio
de Sauter das bolhas, Df; , cujo valor utilizado no presente trabalho foi o didmetro da bolha ao

final da sua formagdo como predito pelo modelo Lagrangeano desenvolvido por CAMPOS e
LAGE (2000).

O modelo para o calculo do coeficiente de arrasto proposto por GRACE, WAIREGI e
NGUYEN (1976) para particulas fluidas deformada ¢ descrito por:

D —
Cpp (elipse) = 48 zﬂ Pa~Pp (3.16)
3 U; Pa
onde a velocidade terminal, Ur ¢ dada por:
Uy =—Ha p=0199 5 _0857) (3.17)
paD[)’
onde M é o ntimero de Morton, sendo igual a:
1ag(Py—Pg)
M = >3 (3.18)
PaC
0.94 H 7! 2<H<593
J= (3.19)
3.42 541 H >59.3
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-0.14
=2 po 019 Ha (3.20)
3 Href

onde Eo ¢ o nimero de Eotvos e s =0,0009 kg m” s é a viscosidade da agua em condigdes
de referéncia.

A implementac¢do do célculo do coeficiente de arrasto no CFX 10.0 da ANSYS leva em
conta automaticamente os regimes de bolha esférica, bolha deformada (elipsoidal) e bolha em

forma de cogumelo (spherical cap regime) da seguinte forma:

Cp.p(dist)=min(C, 4 (elipse),Cp g (cap)) (3.21)
Cp.p =max(Cp, g(esfera),Cp g(dist)) (3.22)
onde:

Cp,pesfera) = max(% (1+0,15Re*%7); 0,44} (3.23)
Cp, p(cap) = g (3.24)

Este valores de Cp correspondem ao coeficiente de arrasto de bolhas isoladas.
E preciso também considerar o efeito de populacdo (presenca de outras particulas no
escoamento) sendo, entdo, necessario aplicar um fator de correcdo sobre o coeficiente de

arrasto, na forma:

CD,ﬁ :rfCD’OO (325)

onde C D €0 coeficiente de arrasto em uma bolha isolada. Neste trabalho, o expoente p da

equacdo (3.25) foi considerado igual a —2 com base no procedimento descrito por RIBEIRO
JR. e LAGE (2004c). Os autores consideraram que a velocidade terminal da particula

escoando isolada deveria ser corrigida por fungdes que levariam em conta tanto o efeito de
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parede quanto o efeito de populacdo para entdo ser obtido o valor adequado para a velocidade
terminal. Assumindo que a forca de arrasto permanece constante para uma mesma velocidade

terminal, independentemente dos efeitos de parede e de outras particulas, eles chegaram a
conclusdo de que o produto U i Cp permanece constante, permitindo trazer fatores

empiricos de corre¢do de Ur para Cp e vice-versa. Desta forma, foi possivel determinar o
fator de correcao p.
Portanto, a forca de arrasto hidrodindmico modificada para levar em conta o efeito de

populagdo pode ser descrita por:

M zgrﬂr,fpa CB—';‘D\Uﬂ U, |y -U,) (3.26)
5

A forga de dispersao turbulenta é descrita por BERTODANO (1998):
MaDT =—CprpakaVry (3.27)

onde valore na faixa de 0,1 a 0,5 tem sido utilizados para Cpr com sucesso para escoamento
com bolhas de didmetro da ordem de poucos milimetros. O valor atribuido a Cpr neste
trabalho foi igual a 0,3.

A viscosidade dinamica efetiva da fase continua, p,, na Eq. (3.5), para o caso de

escoamentos turbulento, ¢ dividida em uma parte laminar e outra turbulenta:

Hy = /ua,]am + /ua,turb (3-28)

k 2
My wrp = Cypa ; (3.29)

A energia cinética turbulenta, &, ¢ a taxa de dissipagdo de energia turbulenta, & foram

calculadas através do modelo &-& modificado, que ¢ dado por:
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W—’_v'(’/apa(]aka): Ta (Pa - paga)+v ' (rara,kaOl) (3.30)

0
—(Vagtaga)_l_ V-(raanaé‘a)= T 2—“(C€1Pa - ngpaga)+v'(ra,nga) (3.3D)

(2

Onde:

Ha turb
Cok = Mo am +— (3.32)
O
Ha turb
Tpe = Hojam +— (3.33)
O¢

P, € o termo de produgdo de energia turbulenta devido as forgas viscosas, que sao

modelados usando:
T 2
Py = Hurb,aV-(VUg +VUg) _EV Uo Cttirb,aVUq + Pokg) (3.34)

Foram utilizados os valores padrido para os parametros do modelo k-& , que sdo

apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 - Valores dos parametros do modelo 4-¢.

Constantes Valores Adimensionais
Ce 1,44
Ce 1,92
o 1,0
Ce 1,3
C, 0,8

Foi utilizado um modelo algébrico para a turbuléncia da fase dispersa, que assume que a
sua viscosidade cinemadtica turbulenta, vump, € proporcional a viscosidade cinemética

turbulenta da fase continua, v o (dipersed phase zero equation):
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14
turb,a (3.35)
o

Vturb, i =

onde ¢ representa o nimero de Prandtl turbulento que relaciona as viscosidades cinematicas
turbulentas. Para sistemas gés-liquido, o tempo de relaxagdao da bolha ¢ pequeno quando
comparado com a escala de tempo de dissipagdo da turbuléncia, de forma que o valor do
nimero de Prandtl turbulento pode ser considerado igual a 1.

3.2.3) Equacgdo de Conservagdo de Energia

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

Fase continua:

0 )
(rapaha)+V-(ra (P Ushy, —A, VT, ))= DAa,ﬂ[qa’S +m;ﬂhﬂ’s —m};aha)S

ot (3.36)
+Sgq
Fase dispersa:
0o ps V4V (U gy — 49T )= DAy gli g s + b s —mighy ]
5 VPPB"B p(PpY sl —ApVip a pldp.s ¥ Mpala,s ~Maphp.s (3.37)

+SE,ﬂ

onde A, e hg representam as entalpias da fase continua e dispersa respectivamente, 7, € T

representam as temperaturas da fase continua e dispersa respectivamente, A, € Ag
representam, respectivamente, as condutividades térmicas da fase continua e dispersa

respectivamente, ¢, . € g, sdo os fluxos de calor através da interfase entre as fases que
efetivamente chega a fase continua e dispersa, respectivamente, Sg, ¢ Sg g representam,
respectivamente, termos fontes (de geragdo ou sumidouro) de energia nas fases continua e

dispersa, m;ﬁh B © m;aha’s correspondem a termos de transporte de calor induzido pela
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transferéncia de massa entre as fases, no qual /4 ; e h, ; sdo as entalpias das fases dispersa e

continua, respectivamente, calculadas nas condi¢gdes da interface.

No caso da transferéncia de calor, ao contrario da transferéncia de massa, existe uma
descontinuidade no fluxo térmico que atravessa a interface. Isto ocorre porque parte do calor
cedido pela fase dispersa superaquecida ¢ utilizado na vaporizagdo da agua na interface.
Maiores detalhes de como os fluxos de calor e massa foram modelados estdo apresentados

mais adiante (se¢do 3.6.3.2).

3.2.4) Condigoes Iniciais e de Contorno

Para todas as simulagdes, a condigdo inicial foi a de repouso para a fase liquida, o valor da
reten¢do gasosa foi igualado a zero, a temperatura da fase liquida foi considerada igual a
temperatura de operacdo do estado pseudoestaciondrio de operagao do evaporador para um
dado conjunto de condigdes operacionais. A fase gasosa entra pela parte inferior da coluna
através de uma fracdo total da area total disponivel, seus valores serdo detalhados mais
adiante (secdo 4.3.4). A condicdo de entrada da fase gasosa é condicionada a formacdo das
bolhas cuja modelagem ¢ descrita mais adiante (secdo 3.6.2). No topo da coluna a condi¢ao de
contorno imposta permitiu tanto a saida e/ou entrada da fase liquida quanto da fase gasosa.
Entretanto, para evitar a saida da fase liquida nos instante iniciais foi imposto no topo da
coluna um pequeno volume totalmente preenchido por ar na mesma temperatura da fase
continua e isento de vapor de agua. Desta forma, com a entrada de gas na coluna, foi
permitindo que ao longo da simulagdo a altura da fase liquida aumentasse paulatinamente até
que houvesse fase continua em quase toda a extensdo da coluna. Nas paredes da coluna,

empregou-se a condicao de ndo escorregamento para ambas as fases.

3.2.5) Procedimento Numérico

As Equagdes 3.1 a 3.37 que compdem o modelo de dois fluidos foram resolvidas em
conjunto com as condi¢des de contorno e iniciais usando-se um codigo comercial de
fluidodinamica chamado CFX 10.0 da ANSYS. Este codigo computacional utiliza um método

de solugdo baseado na técnica de volumes finitos.
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3.3) Modelo Lagrangeano

A incorporacdo da etapa de formacdo das bolhas ¢ realizada através do acoplamento da
simulagdo tridimensional transiente do modelo Euleriano-Euleriano, com um modelo
Lagrangeano desenvolvido por CAMPOS e LAGE (2000b) para a transferéncia simultanea de
calor e massa durante a formagdo e ascensdo de bolhas superaquecidas em uma coluna de
liquido. O modelo Lagrangeano fornece os coeficientes de transferéncia de calor € massa no
interior da fase dispersa e as condi¢des de entrada do gas na simulacdo levando em conta os
fendmenos de transferéncia de calor e massa ao longo da formagdo. A metodologia para o
acoplamento entre o modelo Lagrangeano e Euleriano estd exposta mais adiante (se¢do 3.6).

De acordo com este modelo, a bolha ¢ considerada esférica durante todo o tempo de
residéncia na fase liquida e os fluxos massicos difusivos sdo apropriadamente descritos pela
lei de Fick. Na etapa de formacgdo, a injecdo de gas ¢ modelada como uma fonte pontual
localizada no centro da bolha que emite gds nas condigdes de entrada. Variagdes nas
propriedades fisicas como variagdes no raio da bolha sdao levados em conta.

O modelo consiste das seguintes equagdes simplificadas da continuidade e pelos balangos

diferenciais de massa e energia para a bolha:

dpg , 10 > _

7+r—2§(’” pGV)=p0;6(r) (3.38)
Y.

2 oty =22 pol -0, 2 | = 9,007,000, =12 (3.39)

ot r2 or or ’

or
1 0 Y, 2
(co? - vt )an—(rZTpGDl : ] = 1018 Y, (ol )T
re or 0 i=1

0 1 0 1 0 oT
= (pcCpsT) +_2_(r2pGVCpGT) ——2—(”2/10 _j -
ot v or 7 or

(3.40)

a

AN . . . ~ . AN . ~ y, . C e~
onde v(ms™) é a velocidade na diregéo radial; Q; (m’ s™) é a vazdo volumétrica de injegdo no
. . 2 -1 ~ . ~ , . . . ~
orificio, ¥; e D; (m” s™) sdo respectivamente a fracdo massica e o coeficiente de difusdo do

componente i na mistura, respectivamente, 7' (K) ¢ a temperatura; d ¢ a fungdo delta de Dirac,
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A (W m' K7) é a condutividade térmica da mistura gasosa e pg (kg m’) ¢ a densidade da

mistura gasosa. Os simbolos C,c € ¢p! referem-se, respectivamente, as capacidades

calorificas (J kg! K') da mistura gasosa e do componente i puro. O indice I refere-se as
condi¢cdes de injecdo, ao passo que o indice i refere-se, respectivamente, aos componentes (1)
agua ¢ (2) ar. As Equagdes 3.38 a 3.40 sdo validas para a etapa de formacdo e ascensdo

conforme citado anteriormente. Para a etapa de ascensdo basta fazer Q/~=0.

3.3.1) Condi¢oes de Contorno

As condigdes de contorno para as Eqgs. 3.38 a 3.40 sdo dadas pelas as equacdes de balango
de massa e de energia na superficie, os quais s3o obtidas integrando-se as equagdes de
conservagao para um volume de controle situado na superficie e tomando o limite das
expressoes obtidas quando a altura desse volume tende a zero. As equacdes de contorno sao

representadas nas expressoes abaixo.

Mev _ ok (vs —d—Rj em r=R(t) (3.40)
47R*? dt
y )
peDy 2 =gy, Jem = R(1) (3.41)
Or | _per) 4R
1. L _ v pfp (T Jahy (T.—T, ) em r=R(t) (3.42)
G or k(1) 47[RZ vap\ s lig\ts L .

onde o subscrito s indica a superficie da bolha, R (m) € o raio da bolha para um dado instante
de tempo, m,, (kg s1) ¢ a taxa de vaporizagdo, D (m* s™') é coeficiente de difusdo do
componente 1 nas condi¢des da superficie, Y;; ¢ a fragdo madssica de dgua na superficie,
AH yq, kg™) é o calor latente de vaporizacio e hiig (W m™) é o coeficiente convectivo de
transmissdo de calor da superficie da bolha para o liquido, estimado a partir da correlacdo de

CALDERBANK ¢ MOO-YOUNG (1961).
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De forma a prever o desprendimento da bolha do orificio e a sua ascensdo, as Eqgs. 3.38 a
3.40 tem que ser resolvidas juntamente com um modelo dindmico da bolha. Conforme
detalhado por RIBEIRO JR. et al. (2004b), para a etapa de formacgdo, foi utilizado uma
modificacdo do modelo de DAVIDSON e SCHULER (1960), enquanto que para a etapa de
ascensdo, um balango de forcas mais detalhado foi realizado, levando em consideragao os
efeitos inerciais, de massa virtual, empuxo e arrasto. O célculo da fragdo massica da dgua e da

temperatura na superficie da bolha pode ser efetuado com a hipotese de equilibrio interfacial.

3.3.2) Procedimento Numérico para Resolucdo do Modelo de CAMPOS e LAGE
(2000)

As equagdes do modelo desenvolvido por CAMPOS e LAGE (2000) para a fase dispersa
foram adimensionalizadas e discretizadas no espago empregando-se o método dos volumes
finitos, com fluxos convectivo-difusivos avaliados pelas fungdes de interpolacdo apresentadas
por PATANKAR (1980). O sistema de equacdes diferenciais ordinarias resultante foi
resolvido usando-se a subrotina DASSL (PETZOLD, 1989) cujas tolerancias absoluta e
relativa foram ajustadas para os valores 10™"* e 107" respectivamente. Maiores detalhes com
relacdo a adimensionalizacdo e a discretizagdo das equagdes sdo apresentados por CAMPOS

(1997).
3.4) Transferéncia de Calor e Massa

Para a simulagdo computacional dos processos de transferéncia em colunas de
borbulhamento ¢ necessario o estudo dos fluxos de calor e massa entre as fases durante ambas
as etapas do borbulhamento, ou seja, formacdo e ascensdo. Com esse objetivo serd detalhada
na proxima secdo a metodologia utilizada para a avaliagdo e obtenc¢do dos coeficientes de

transferéncia de calor e massa nestas etapas.
3.4.1) Modelo Simplificado para a Transferéncia de Calor e Massa em Bolhas

A formulacdo matematica do modelo simplificado para a ascensdo e formagdo de uma
bolha em um sistema com uma unica substancia volatil esta baseada na conserva¢ao de massa

e de energia na bolha. O modelo ¢ concebido a partir de uma andlise a parametros
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concentrados onde se assume que o gas estd saturado na interface. Neste trabalho, o sistema
ar-agua foi considerado. Fazem parte do modelo os balangos de massa global, de massa do

componente volatil (1) e de energia, dados, respectivamente, pelas Eqs. 3.43, 3.44 ¢ 3.45.

%[ () V(1) ]= Tityap (£) + ity (3.43)
%[ By (1) 2p(0) V(1) |= tiggp )+ Yo (3.44)
L0 750 oy (100 -7, )|= =0y 0) + iy iy (T~ T, (3.49)

A este sistema de equacdes diferenciais, juntam-se duas outras equacdes: a equagdo de
estado do gas ideal, Eq. 3.46, para o calculo da sua densidade no interior da bolha, ¢ a
equagao para o calculo da temperatura da superficie, Eq. 3.47, que ¢ obtida do balango de

energia na interface.

—  MMy(t)P

o= (3.46)

7.()=T; () -2 (3.47)
hy Ay, (f)

onde p, (kg m™) é a densidade da mistura gasosa no interior da bolha, ¥}, (m’) é o volume da
bolha, Cp, (J kg™ K') é a capacidade calorifica da mistura gasosa no interior da bolha, Cpini (J
kg' K™) é a capacidade calorifica da mistura gasosa injetada, E (W m™) é o coeficiente de
transferéncia de calor na fase gasosa, i (K) ¢ a temperatura da bolha, 7, (K) é a temperatura
de referéncia, 7, (K) é a temperatura na interface, T’bé fragdo massica do volatil (4gua) na

bolha, Y; ;s € fragdo massica do volatil (4gua) na corrente de injecdo, 1 ,,, (kg s1) ¢ a vazdo

vap
massica do volatil (agua) vaporizada, m ,; (kg s) é vazdo massica de gés injetado, O, (J ™)

¢ taxa de calor fornecida pelo gas, AH,., (J kg™) é o calor de vaporiza¢io do volatil (dgua),
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MMy (kg kmol™) ¢ o massa molecular média da mistura gasosa ¢ R (J kmol' K) ¢ a
constante dos gases ideais. O indice 1 refere-se ao volatil (dgua) e o indice 2 refere-se a um
segundo componente ou mistura de composi¢ao constante (ar).

O modelo simplificado faz uso dos coeficientes de transferéncia de calor e de massa que
estdo presentes no modelo por meio das equagdes que definem a taxa de calor transportada no
gas até a superficie da bolha, Eq. 3.48, a taxa de calor transportada no liquido a partir da
interface, Eq. 3.49, e a taxa massica de volatil evaporada, Eq. 3.50. Além disso, a taxa de

calor transportada na fase gasosa até a superficie pode ser decomposta nas suas partes latente

e sensivel:

Op (1) = 1ty (6) AHJP (8) + hyigy Ap(0) [ Ty(6) = Tyiq | (3.48)
Qiig () =hyig Ap() [ Ty() =Tz | (3.49)
titap(t) =Ky Ap(0) [ ps() Y2 ()= pp(0) Kp(0) ] (3.50)

nestas equagdes, A, (m™”) é a area superficial da bolha, kb (m sT) é o coeficiente de

transferéncia de massa na bolha, p, (kg m”) ¢ densidade da mistura gasosa calculada na
temperatura da superficie, ¥V ,‘f;t ¢ fracdo massica de volatil (dgua) no gas saturado na
temperatura da superficie , Oy (J s1) é a taxa de calor sensivel que deixa a bolha e ¢ utilizada

para o aquecimento da fase liquida, A, (W m™? K™) ¢ o coeficiente de transferéncia de calor

na fase liquida estimado a partir da correlagdo de CALDERBANK e MOO-YOUNG (1961) e
AH P (J kg'') é o calor de vaporizagio do volatil (agua) calculado na temperatura da

interface.

3.4.2) Coeficiente de Transferéncia de Calor e Massa na Fase Gasosa

O modelo detalhado de CAMPOS e LAGE (2000) para a transferéncia de calor e massa
em bolhas foi utilizado para a determinagdo dos valores dos coeficientes de transferéncia de
calor ¢ massa durante as etapas de formagdo e ascensdo de bolhas para a fase gasosa,

respectivamente, 4, € kp.
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A solugdo simultanea das Eqs. 3.43 a 3.45 permitiu obter os perfis de temperatura e fracao
de 4gua dentro da bolha, a taxa massica de evaporagdo, o raio da bolha e o calor sensivel
cedido pela bolha para a fase liquida durante o processo de evaporacao por contato direto em
um sistema agua-ar.

Tendo os perfis de temperatura e fracdo de agua na bolha em maos, foi possivel obter os

valores médios volumétricos da concentra¢do de dgua (c;5) € da temperatura (7, ) no interior

da bolha ao longo do tempo, a saber:

3 r(t) 5
crp(t)=3n (O [ Yiu(rit)py(r.t) ridr (3.51)
0
7y (t) 5
B [ py(r.t)C o (rit )Ty (1.t )rdr
T,(t)=—" 0 (3.52)
7,

[ py(r,t)Cpp(r,t Jridr
0

Os coeficientes de transferéncia de calor e massa sdo definidos como sendo o quociente da
divisdo do fluxo da grandeza em questdo (calor ou massa) pela forca motriz (temperatura ou

concentragio). Desta forma, tendo-se em mios os valores de ¢, € T, anteriormente definidos,

foi possivel calcular tais coeficientes utilizando as seguintes equagdes:

0,(1)
By (£) = ———= (3.53)
4 [ h0-T,0) ]

My (1)

Ayl ers(t)—cpp(t) ]

ky(t)= (3.54)

onde ¢, (kg m™) ¢ a concentra¢io de 4gua na superficie ¢ O, (J s) é a soma das taxas de
calor sensivel e latente que a bolha cede para a fase liquida.

As Equacdes 3.54 e 3.55 foram utilizadas para obter os valores médios temporais de k; e
hy 0s quais sdo parametros a serem efetivamente utilizados no modelo simplificado proposto.
Para o calculo da média temporal dos coeficientes os valores obtidos foram utilizados na

integracao trapezoidal ao longo do intervalo de tempo de ambas as etapas, desta forma, foram

30



Capitulo 3 Modelagem Matematica

obtidos valores de kp para a etapa de formagdo e ascensao bem como foram obtidos valores

de hp para as etapas de formacao e ascensao, a saber:

ty
— 1
hy, = Iy (¢) dt 3.55
b (rf—»,{ b(0) (3.55)
kp = ! [y (0) at (3.56)
(tf _tl)

onde #r e ¢, sdo respectivamente o tempo final e o tempo inicial da etapa de formagao ou da
etapa de ascensao.
O coeficiente convectivo de transmissao de calor para a fase continua foi estimado a partir

da correlagdo de CALDERBANK e MOO-YOUNG (1961):

( ) 1/3 c -2/3
hliq =0’31chpL|: PL sz IuLg} [ p;ﬂL] (357)
PL L

3.4.3) Procedimento Numérico para Resolu¢do do Modelo Simplificado

O sistema de equagdes algébrico-diferencial 3.43 a 3.45 foi resolvido usando-se a
subrotina DASSL (PETZOLD, 1989) e a subrotina DLSARG da biblioteca IMSL foi utilizada
para a resolugdo do sistema algébrico com o objetivo de promover a inicializagdo consistente

da DASSL.
3.5) Calculo das Propriedades Fisicas

Todas as simulagdes foram efetuadas utilizando o sistema agua-ar. As propriedades fisicas
das substancias puras foram retiradas de LAGE (1992) e de HOLMAN (1983). O coeficiente
de difusdo bindrio agua-ar como fun¢do da temperatura foi calculado por meio da relagao
desenvolvida por LAGE e RANGEL (1992). A lei dos gases ideais foi empregada para
calcular a densidade da mistura gasosa e¢ a condutividade térmica foi estimada pela equagao

de WASSILJEWA modificada por MASON e SAXENA (REID et al., 1987). A capacidade
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calorifica da mistura gasosa foi calculada considerando comportamento de solugado ideal. Para
cada componente, a capacidade calorifica média foi obtida a partir de sua defini¢do, usando a
temperatura do gés e a temperatura do liquido como limites. A massa molecular média da
mistura gasosa foi calculada a partir da média ponderada pela fragdo molar das massas
moleculares de cada substancia. O equilibrio interfacial foi calculado utilizando a equagao de

WAGNER para calcular a pressdo de vapor d’agua conforme descrito em REID et al. (1987).

3.6) Acoplamento entre o Modelo Euleriano e Lagrangeano

3.6.1) Introdugao

A incorporagdo da etapa de formacao das bolhas a modelagem da transferéncia de calor e
massa na coluna de borbulhamento ¢ realizada através do acoplamento entre o modelo
Euleriano para a transferéncia de calor e massa na coluna de borbulhamento com o modelo
Lagrangeano de CAMPOS e LAGE (2000) aplicado a transferéncia de calor e massa em uma
bolha isolada.

Através do modelo Lagrangeano € possivel obter a concentragdo de agua, temperatura e o
didmetro da bolha ao final da formacdo, a taxa massica evaporada por bolha e a taxa de calor
sensivel recebida pela fase liquida ao longo da formacdo. O modelo Lagrangeano possibilita
também o calculo dos coeficientes de transferéncia de calor e massa ao longo das etapas de
formacao e ascensao.

Os parametros fornecidos pela modelagem Lagrangeana para o acoplamento com a
modelagem Euleriana sdo dependentes das condi¢gdes operacionais da coluna (temperatura do
liquido, temperatura de inje¢do de gas, vazao de alimentacdo, altura de borbulhamento,
pressao na coluna, tipo de distribuidor, didmetro da coluna e didmetro do orificio). Entdo, ao
se fornecer estes parametros para a simulacdo CFD transiente tridimensional tem-se que levar
em considera¢do eventuais modificagdes nos mesmos ao longo da resolugdo das equagdes de
transporte na simulagdo Euleriana. De todos os parametros listados anteriormente, o Unico que
ndo permanecera constante ao longo da evolugao transiente da solugdo ¢ a temperatura da fase
liquida, desta forma, para o acoplamento Lagrangeano-Euleriano ha de se ter o cuidado de
fornecer correlagdes para cada parametro as quais devem levar em consideracdo a variagdo
dos mesmos com a temperatura da fase liquida. Para atender esta demanda os valores dos

parametros de acoplamento, obtidos com o modelo Lagrangeano, foram devidamente
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correlacionados com a temperatura da fase liquida em uma dada faixa de valores. As
correlacdes obtidas estdo no apéndice B.

Resumidamente os seguintes pardmetros sdo obtidos com o modelo Lagrangeano para o
acoplamento com o modelo Euleriano:

Parametros para a inclusdao da etapa de formag¢do: Massa evaporada por bolha ao longo da
formagdo (M..,p), Quantidade de calor cedido pela bolha ao longo da formacdo (Qpm),
Freqiiéncia de formacdo das bolhas (f), Altura de desprendimento da bolha (Z)

Parametros para a etapa de ascensdo: Raio da particula (bolha) ao final da formagao (ry) €
os coeficientes médios de transferéncia de calor e massa.

Com estes parametros foi possivel incluir a etapa de formagao na modelagem Euleriana-
Euleriana no qual a taxa massica evaporada e a taxa de calor recebido pela fase liquida sdo
incluidas no subdominio “zona de formacdo”, que foi devidamente dimensionado usando a
altura de desprendimento (juntamente com a area total da se¢do reta da coluna), calculada
pelo modelo Lagrangeano. Além disso, os coeficientes de transferéncia de calor e massa sao
utilizados para o célculo das taxas de transferéncia de calor e massa entre as fases ao longo da
etapa de ascensdo. Maiores detalhes sobre o acoplamento entre os modelos para as etapas de

formacgao e ascensdo estdo descritos na proxima se¢ao.

3.6.2- Etapa de Formagdo de Bolhas

Para incluir a transferéncia de calor e massa durante a formag¢ao de bolhas na modelagem
Euleriana-Euleriana, o modelo Lagrangeano descrito na se¢do 3.3 foi utilizado para calcular a
taxa massica e a taxa de calor trocado entre as fases ao longo desta etapa. Em um primeiro
momento foi definido no dominio de calculo do modelo Euleriano uma zona de formagao que
¢ calculada por meio da altura no qual ocorre o desprendimento da bolha, ou seja, a distancia
que o centro de massa da bolha percorre até o exato momento em que a bolha esta livre para
ascender, multiplicado pela area da segdo transversal da coluna. E importante salientar que a
altura de desprendimento ¢ um parametro fornecido pelo modelo Lagrangeano (se¢do 3.3),
conforme descrito anteriormente.

Tendo-se em maos a quantidade de agua evaporada por bolha ao final da formacao
(M

evap )» Calculada a partir de resultados fornecidos pelo modelo Lagrangeano, foi possivel

calcular a taxa méssica total evaporada na etapa de formacio (M por meio da seguinte

evap, f )9

estratégia de céalculo:
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Mevap,f :Mevap xfoO (359)

onde M,,,, (kg) ¢ a massa total evaporada para o interior da bolha ao longo da formagéo, f

1N g n ~ , , i ,
(s7) ¢ a freqliéncia de formagdo e Ny ¢ o nimero de orificios (que representa o niimero de

bolhas formadas). Desta forma, tem-se que M evap, 1 (K8 s') ¢ a taxa total de massa evaporada

ao longo da formacao.
Da mesma forma ¢ possivel calcular a taxa de calor cedido pela fase gasosa a fase liquida,

a saber:
Qform = Qgens X S XNy (3.60)

onde Q,,, (J) ¢ a quantidade de energia total cedida por uma unica bolha para a fase liquida, f
¢ a freqiiéncia de formagdo e N, é o niimero de orificios. Desta forma, O form s') é a taxa de

calor cedida para a fase liquida ao longo da formagao.

Com os valores das taxas de calor e massa trocados entre as fases na etapa de formacgao foi
possivel incluir esta mesma etapa na modelagem Euleriana-Euleriana. O efeito de troca de
calor e massa na fase liquida foi modelado por meio de termos fontes no subdominio V;(zona
de formacgao), o qual representa um termo “sumidouro” de massa ¢ “gerador” de energia, os
termos foram modelados da seguinte forma (tais termos foram devidamente incluidos no

subdominio formagao nas Eqgs. 3.2 € 3.36):

Swu, a, form = _Vﬂ (termo “sumidouro de massa”) (3.61)
f

St.a, form = % (termo “gerador de energia”) (3.62)
f

onde Q, representa a taxa de calor cedido pelo aparato distribuidor de gés para a fase liquida,
segundo RIBEIRO JR. (2004b) em alguns casos dependendo da velocidade de inje¢do do gas

esta parcela pode chegar a mais de 50 % do calor total recebido pela fase liquida. O valor de
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0, foi obtido a partir de dados experimentais de RIBEIRO JR. (2004b) para um sistema agua-
ar (secdo 4.3.2).

No que diz respeito ao comportamento da fase gasosa, optou-se por ndo incluir os efeitos
da formacdo no subdominio Vy e sim entrar com a fase gasosa na simulacdo com a sua
condi¢do ao final da formacdo (dados fornecidos pelo modelo Lagrangeano), ou seja, a
temperatura de entrada da fase gasosa ndo foi a temperatura real de inje¢do e sim a
temperatura ap0s a fase dispersa trocar calor com a fase liquida na formag¢do. O mesmo pode-
se dizer a respeito da fracdo massica de dgua, de modo que € preciso corrigir também a vazao
massica de agua de entrada na coluna, pois agora, além da vazio de ar de entrada, deve-se
acrescentar a taxa massica evaporada na formagao:

Mgds,f = Minj,ar + Mevap (363)

. N ~ L, . . ~ . . N
onde Mg » (kgs™) ¢ a vazdo massica de entrada na simulagdo Euleriana , M, ,.(kgs™) €
a vazao massica de entrada no modelo Lagrangeano (¢ a vazao real de gés que entra na coluna

sem considerar o efeito da evaporagio) e M, (kgs™) ¢ a taxa de massa evaporada ao longo

evap

da etapa de formacao.
3.6.3- Etapa de Ascensdo de Bolhas

A evaporagao por contato direto tem uma natureza complexa, pois além de apresentar uma
resisténcia térmica na fase continua, ha transferéncia simultanea de calor e massa no interior
da fase dispersa e mudanga de fase na interface, sendo que os fendmenos de transferéncia de
calor e massa sdo acoplados. Em sistemas nos quais ocorre simultaneidade de transferéncia de
calor e massa, ocorrem gradientes de temperatura e concentracdo a0 mesmo tempo. Nestes
sistemas a transferéncia de calor afeta a transferéncia de massa e vice-versa.

Vérios modelos tém sido formulados para descrever a transferéncia de calor e massa
através de interfaces. No modelo de dupla resisténcia, sdo desenvolvidas expressdes globais
para o fluxo de transferéncia de calor e massa a partir de expressdes de fluxo em cada filme
que separa o interior de cada fase da interface. As espessuras dos filmes ndo guardam relagao
entre si, dependendo das condi¢des hidrodinamicas reinantes. Neste modelo, as seguintes
hipdteses sdo validas: (1) fora dos filmes ha completa turbuléncia, portanto as composigdes e

a temperatura nas fases bulk sdo constantes; (2) existem finos filmes estagnados em cada fase
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nas intermediagdes da interface, nos quais ha gradientes de temperatura e concentragdo e a
transferéncia de calor e massa neste filme se d4 por mecanismos difusivos e (3) existéncia de
equilibrio termodindmico na interface. Os fluxos através da interface podem ser calculados
por meio do uso de coeficientes de transporte (de calor ou massa) em uma abordagem por
parametros agrupados no qual todos os efeitos, a menos da forca motriz, sdo agregados nestes
coeficientes. Os coeficientes de transporte sdo funcdes da capacidade de difusdo da espécie
(representado por meio do coeficiente de difusdo) e também pelas propriedades do fluido e
pelas caracteristicas do escoamento da mistura, responsavel pelo comprimento caracteristico

da difusao.
3.6.3.1- Transferéncia de Massa

No caso da transferéncia de massa, existe somente a resisténcia ao fluxo massico na fase
gasosa (), visto que a fase liquida (o) € constituida por um componente puro. Desta forma, o

fluxo massico através da interface pode ser equacionado da seguinte forma:
My =tgai=ks\0p Y155~ PpY1p) (3.64)

onde kg, € o coeficiente de transferéncia de massa na fase dispersa, ps ¢ a densidade da fase
dispersa calculada nas condigdes de temperatura e pressdo desta fase, ps, ¢ a densidade da
fase gasosa nas condigdes de superficie € Y; g, € a fracdo massica do componente 1 (dgua) na
interface, calculado por meio de equilibrio termodindmico nas condig¢des da interface.

No caso do modelo Euleriano usado pelo CFX, o fluxo ¢ modelado em termos de taxa
massica por unidade de volume da mistura. Desta forma, os termos de transporte de massa
entre as fases presentes nas equagdes de conservagdo de massa e da espécie quimica devem
ser multiplicados pela densidade de area superficial. Considerando particulas esféricas, a
densidade de area interfacial (4rea interfacial dividida pelo volume da mistura), pode ser

calculada da seguinte forma:

DAy = (3.65)
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3.6.3.2- Transferéncia de Calor

No caso da transferéncia de calor, existe uma peculiaridade que ¢ a descontinuidade do
fluxo de calor na interface, ou seja, parte do calor cedido pela bolha ¢ utilizado na
vaporizacdo da fase liquida. Desta forma, a interface assume papel primordial, pois € nas suas
condicdes de temperatura e fragdo massica que ocorre a vaporizacdo. A troca de calor entre as
fases pode se modelada conforme descrito abaixo.

O fluxo de calor cedido pela fase gasosa para a interface gas / liquido é:

Gy 5 =hs(T5-T,) (3.66)
O fluxo de calor da interface para o seio da fase liquida é:

Gas =ha (T =T,) (3.67)
Sabe-se pela descontinuidade do fluxo na interface que:

G5 % s (3.68)

Pelo balango de energia na interface (ja que nao ha acumulo de energia na mesma):

qs,ﬂ = Qa,s + q'latente (3.69)
onde
q.latente = ma,ﬁAH\fap (3.70)

Da mesma forma que ocorre na transferéncia de massa, € preciso calcular a taxa de calor
cedida por unidade de volume na mistura. Assim, os fluxos de calor devem ser multiplicados
pela densidade de éarea superficial quando aplicados a equacdo de conservagdo de energia do

modelo Euleriano.
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3.6.3.3- Implementacdo da Transferéncia de Calor e Massa no CFX

No CFX 10.0 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. Desta forma, foi necessario abrir mao de um artificio para fazer
com que o software considerasse tal descontinuidade. Partindo da hipdtese de equilibrio de
fases e realizando um balango de energia na interface é possivel encontrar uma expressao para
determinagdo da temperatura interfacial em funcao das outras varaveis envolvidas no processo
(pressdo, composicao, temperatura da fase liquida, temperatura da fase gasosa e etc.).

Entretanto, devido a ndo linearidade presente em alguns termos da expressao resultante
como por exemplo nos termos para o calculo do calor latente de vaporizacao e da pressao de
vapor, faz-se necessario utilizar um procedimento iterativo para encontrar o valor da
temperatura interfacial.

Contudo a implementac¢do de procedimentos iterativos no CFX 10.0 ¢ uma tarefa custosa
requerendo um tempo consideravel de implementagdo. Para ultrapassar esta barreira optou-se
por linearizar os termos nao lineares da equacao resultante e implementar, desta forma, uma
expressdo aproximada para o calculo da temperatura interfacial utilizando o recurso CFX
Expression Language. Maiores detalhes a respeito da linearizagdo encontram-se no Apéndice

C.
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CAPITULO
4
Resultados e Discussao
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4.1-Introducéao

Este capitulo ¢ dividido em duas se¢des de forma a facilitar o entendimento da
metodologia utilizada. Na primeira parte, sdo abordados os resultados obtidos no estudo da
transferéncia de calor e massa interfacial durante a formagao e ascensao de uma bolha isolada
em um processo de borbulhamento nao isotérmico. O estudo permitiu avaliar o uso do modelo
Lagrangeano na obtengdo de parametros necessarios para a simulagdo CFD (se¢do 3.6). A
segunda parte ¢ dedicada a comparagdo das simulacdes fluidodinamicas com os resultados
obtidos por RIBEIRO JR e LAGE (2004b). O principal objetivo foi de corroborar a validade
do modelo fluidodindmico empregado. Ainda nesta etapa, foi possivel examinar o efeito e
importancia da formagao através do acoplamento entre os modelos Lagrangeano e Euleriano.

Vale ressaltar que através do acoplamento realizado entre o modelo Lagrangeano e o
modelo Euleriano foi possivel incluir pela primeira vez a transferéncia de calor e massa

durante a etapa de formacao de bolhas em simulagdes Eulerianas.

4.2- Estudo da Transferéncia de Calor e Massa Durante a
Formacdo e Ascensao de uma Bolha Superaquecida em uma

Coluna de Liquido

Conforme explicitado anteriormente, o modelo detalhado desenvolvido por CAMPOS e
LAGE (2000) foi utilizado para o célculo dos valores médios dos coeficientes de transferéncia
de calor e massa. Na Tab. 4.1 estdo expostas as condi¢cdes operacionais fixas utilizadas nas
simulagdes. Na Tab. 4.2 estdo expostos os casos estudados para verificar o comportamento
das varidveis do processo frente a variacdes na temperatura de inje¢do de gés e temperatura do
liquido na coluna. E importante ressaltar que as condi¢des analisadas garantem regime de
borbulhamento homogéneo.

Conforme a bolha ascende na coluna de liquido, um fluxo de calor ¢ gerado devido a
diferenca de temperatura entre o ar superaquecido e a fase liquida. O calor possui dois
destinos, uma parte ¢ utilizada para aquecer o liquido e a outra parte ¢ utilizada na
vaporizagdo da agua na interface da bolha, portanto, um fluxo de massa ¢ gerado para o
interior da mesma. Com o decorrer do tempo a temperatura média na bolha diminui e a fragao

massica média de dgua na bolha aumenta, desta forma, a bolha caminha em direcdo ao
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equilibrio térmico e a condi¢ao de saturacdo de vapor d'dgua, no qual a fragdo massica de
agua na bolha ¢ igual a fracdo de saturag@o na temperatura de equilibrio e pressao do sistema,
que ¢ o maior valor possivel para a fragdo massica nestas condigdes de temperatura e pressao.

As Figuras 4.1 ¢ 4.2 ilustram, respectivamente, o comportamento transiente da
temperatura adimensional da bolha e do grau de saturagdo de agua na bolha frente a variagdes
da temperatura da fase liquida, casos 1 a 3, e frente a variagcdes na temperatura de injecao de
gas, casos 4 a 6. Em todas as figuras deste trabalho, quando for pertinente, o comportamento
transiente ¢ analisado em relagdo a t, que representa o tempo de residéncia adimensional,

t/t A temperatura adimensional e o grau de saturacdo sdo definidos

residéncia *

respectivamente como: (1_}) - Tig )/ (Tinj - Tliq) e T,b/ Your

Tabela 4.1-Condigdes fixas para simulacao da formacao e ascensao de uma bolha em uma

coluna de liquido

Condicdes Valores
Diametro do orificio do distribuidor, dy (mm) 0,50
Vazdo madssica de ar injetado no orificio, My(kg/s) 1,1094x 10°®
Pressdo, P(kPa) 102,75
Massa inicial de d4gua no evaporador (kg) 1,06
Altura de borbulhamento (cm) 28,025
Fracdo madssica de 4gua no ar injetado,(Y 1 inj) 0,003761

Tabela 4.2- Valores das temperaturas da fase liquida na coluna e de injecdo de gas

Casos Tinj (K) T|iq (K)
1 500 | 310
2 500 330
3 500 360
4 360 | 340
5 600 340
6 840 340

Nas Figuras 4.1 e 4.2 percebe-se que tanto para o grau de saturacdo, quanto para a
temperatura adimensional a variagdo temporal ¢ inicialmente grande tornando-se suave ao
final das etapas de formacdo e ascensdo. A reducdo da temperatura média na bolha e o
aumento da fracdo média de 4gua na bolha promovem a diminui¢do tanto do fluxo de calor
quanto do fluxo de massa. Assim, as taxas de variagdo da temperatura e da fragdo massica de

agua sdo reduzidas, explicando a forma dos comportamentos transientes individuais do grau
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de saturacdo e da temperatura adimensional, tanto para a etapa de formagao, quanto para a
etapa de ascensdo.

No que tange ao comportamento da temperatura adimensional e do grau de saturagao de
agua na bolha frente a variagdes na temperatura da fase liquida, é possivel observar, nas Figs.
4.1(a) e 4.2 (a) (casos 1 a 3) que a etapa de formagdo ¢ de extrema importancia tanto para o
processo de transferéncia de massa quanto para o processo de transferéncia de calor, o que
estd de pleno acordo com os resultados experimentais relatados no Capitulo 2. Ao final da
etapa de formacao nestes casos, os valores para a temperatura adimensional estdo na faixa de
0,24 a 0,29 e os valores do grau de saturagdo estdo na faixa de 0,69 a 0,77. Também ¢
possivel observar o mesmo comportamento para os casos 4 a 6, Figs. 4.1(b) e 4.2 (b), nos
quais a temperatura de inje¢do de gas varia e a temperatura da fase liquida permanece
constante. Nos casos 4 a 6 os valores para a temperatura adimensional estdo na faixa de 0,23 a

0,29 e os valores do grau de saturacdo estdo na faixa de 0,69 a 0,79 ao final da etapa de

formacao.
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Figura 4.1. Evolugdo temporal da temperatura adimensional para os casos 1 a3 (a)e4 a6

(b) para 0 modelo de CAMPOS e LAGE (2000).

Os “bicos” que aparecem nos perfis apresentados nas Fig. 4.1 e 4.2 para a temperatura
adimensional e para o grau de saturagdo podem ser explicados pela interrup¢ao da injecao de
ar, o que gera uma variacao abrupta no perfil radial de velocidade conforme pode ser visto na
Fig. 4.3(b). Durante a etapa de formacdo, a inje¢ao de ar quente compensa parcialmente a
perda de calor da bolha para a fase liquida e promove a dilui¢do da massa de 4gua evaporada.

Com o desprendimento, estes efeitos cessam, promovendo uma mudanca nas taxas de
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variacdo da temperatura e da fracdo massica, explicando, assim, o surgimento dos bicos nos

respectivos perfis.
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Figura 4.2. Evolugdo temporal do grau de saturacdo para os casos 1 a3 (a) e 4 a 6 (b) para

o modelo de CAMPOS e LAGE (2000).

As Figuras 4.4 e 4.5 ilustram, respectivamente, o comportamento transiente dos
coeficientes de transferéncia de calor e massa frente a variagdes nas temperaturas da fase
liquida e de injecdo. Fica clara uma queda acentuada no inicio da etapa de formagao para
todos os casos analisados que se suaviza ao longo do tempo. Na etapa de formagao, os valores
dos coeficientes de transferéncia de calor variaram em média cerca de 2 ordens de grandeza,
enquanto que os coeficientes de transferéncia de massa variaram em média cerca de 4 ordens
de grandeza. As magnitudes dos valores maximos e minimos de /; e de k; estdo apresentadas
nas Tab. 4.3 e 4.4, respectivamente. Por outro lado, para a etapa de ascensdo, a variagdo de
ambos os coeficientes em todos os casos estudados ¢ bem menos intensa quando comparadas
com as variagdes obtidas ao longo da formacao.

O modelo desenvolvido por CAMPOS e LAGE (2000) leva em consideracao tanto a
contribuicdo do fluxo difusivo quanto a contribui¢do do fluxo convectivo na direc¢do radial da
bolha, conforme pode ser constatado nas Eqs. 3.38 e 3.40. A forte variacdo dos coeficientes
ao longo da etapa de formagdo da bolha esta relacionada primordialmente a importancia da
contribuicdo convectiva, a qual pode ser analisada por meio da evolugdo do perfil radial de
velocidade interno a bolha com o tempo, que ¢ mostrado, para o caso 2, na Fig. 4.3(a), nesta

figura r;, representa o raio da bolha e » € a distancia em relagdo ao centro.
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No inicio da etapa de formagdo da bolha, o gas ¢ injetado em uma bolha de pequeno

volume, garantindo altas velocidades radiais e altos fluxos convectivos. Isto pode ser

observado na Fig. 4.3(a), na qual o perfil radial de velocidade interno a bolha nos instantes

iniciais apresenta altos valores. Com o aumento do volume da bolha e para uma vazio

constante de injecao, a velocidade radial do gas ¢ reduzida, desta forma, a velocidade diminui

muito a medida que o tempo passa, sendo, ao final da formagdo (Tform = 0,02618),

praticamente igual a zero. Este comportamento reduz a contribuicao convectiva no transporte

de calor e massa ao longo do tempo. Assim, tanto o coeficiente de transferéncia de calor

quanto o coeficiente de transferéncia de massa tendem a diminuir. Quanto menor a bolha,

maior ¢ este efeito, levando a uma grande queda dos coeficientes durante a formagao.

o
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Figura 4.3. Perfil radial de velocidade para o caso 2 (a) e evolugdo temporal da velocidade
média radial (b) para o modelo de CAMPOS e LAGE (2000).
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Figura 4.4 Evolugao temporal de 4, para os casos 1 a3 (a) e4 a 6 (b) para o modelo de

CAMPOS e LAGE (2000).
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Apo0s o desprendimento, a velocidade radial varia somente devido a variagdes do volume
da bolha, ocasionada por variagdes em sua temperatura ou massa. A Figura 4.6 mostra a
evolucao temporal dos raios da bolha para os casos 1 a 6. Nos casos 1 a 3, a temperatura de
injecdo permanece constante € a temperatura de liquido varia. Observa-se que nos casos 1 e 2
houve uma contracao da bolha nos instantes iniciais da etapa de ascensdo e que para o caso 3,
ao invés da contragdo, houve uma leve expansao no volume da bolha.

A contragdo do volume ocorre nos casos 1 e 2 devido a um aumento da densidade pela
queda da temperatura média na bolha, o qual ndo ¢ mais compensada pela inje¢do de ar,
nestes casos a entrada de massa devido a vaporizacdo nao compensa o efeito da redugdo da
temperatura. Curiosamente para o caso 3, ao invés da contragdo da bolha ¢ observada uma
leve expansdo. Isto se deve ao alto valor da temperatura da fase liquida, que estd acima da
temperatura do estado pseudo-estacionario deste sistema, que além de promover uma menor
contracdo promove também uma alta taxa de vaporizacdo, que compensa a queda de
temperatura da bolha aumentando o tamanho da mesma. E importante observar que a
tendéncia geral ¢ que o aumento da temperatura da fase liquida causa o aumento do raio ao
final da etapa de formagao.

Para os casos 4 a 6, nos quais a temperatura do liquido permanece constante, observa-se
que quanto maior a temperatura de injecdo de gas maior serd o volume da bolha ao final da
formagdo. Isto se deve, obviamente, aos maiores volumes de ar injetado para o interior da
bolha, pois as simula¢des foram feitas a vazdo massica constante no orificio. Observa-se ainda
que, para os casos 5 e 6, houve contracdo do raio ao longo da ascensdo e que para o caso 4
ocorreu uma leve expansdao. A contragdo ocorre devido a um aumento na densidade
ocasionada pela redu¢do consideravel na temperatura da bolha: no caso 5, de 600 K para 340
K e no caso 6, de 840 K para 340 K. No caso 4, a temperatura de injecdo ndo estd muito
acima da temperatura da fase liquida o que faz com que a reducao da temperatura nao seja tao
acentuada quanto nos casos 5 ¢ 6. Assim, a contracdo que deveria ocorrer devido ao aumento
da densidade ¢ compensada pela entrada de 4gua na bolha devido a vaporizagao, acarretando
em uma leve expansdo da mesma.

Nos casos 1 a 6 a contragdo ou expansdo do raio ocorre at¢ que os fendmenos de
transferéncia de calor e massa cessem, quando, entdo, o raio permanece constante, ja que o

modelo despreza a variagao da pressdo hidrostatica.
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Figura 4.5. Evolucao temporal de &, para os casos 1 a3 (a) e4 a 6 (b) para o modelo de
CAMPOS e LAGE (2000)

Para os casos estudados, observa-se que os coeficientes de transferéncia de calor
praticamente ndo variaram na etapa de ascensdo, conforme pode ser observado nos valores
dos coeficientes de variacdo na Tab. 4.3. O coeficiente de variagdo ¢ uma maneira de se
expressar a variabilidade dos dados tirando a influéncia da ordem de grandeza dos mesmos,
sendo definido como o desvio padrao dividido pela média. A andlise estatistica foi feita para,
para um conjunto de 12.000 pontos por caso (1 a 6). Em todos os casos, observa-se que a
dispersao dos valores dos coeficientes de transferéncia de calor em torno da média na
ascensao nao ultrapassou 11%. Em contrapartida, conforme pode ser observado na Tab. 4.4, o
coeficiente de transferéncia de massa apresentou variagdes perceptiveis ao longo da etapa de

ascensdo, na faixa de 3-77%, sendo que o maior coeficiente de variacao ocorre para o caso 6.

Tabela 4.3- Valores para os coeficientes de transferéncia de calor
Maximo hp Minimo hp Meédia hy
Casos| Wm?K?Y) | Wm?K?Y) | (Wm?K?) |Desvio-Padréo| Coef. Var.(%)

Asc |Form| Asc | Form | Asc |Form| Asc |Form | Asc | Form
48,76 | 3720 | 42,72 | 47,10 | 44,93 | 81,31 | 2,32 | 816,7 | 5,17 | 1004
46,26 | 3530 | 41,74 | 44,50 | 43,39 | 76,62 | 1,74 | 781,2 | 4,00 | 1020
31,08 | 3237 | 29,87 | 29,88 | 30,51 | 53,47 | 0,30 | 720,8 | 0,98 | 1348
37,34 | 2027 | 36,60 | 36,62 | 37,21 | 61,94 | 0,11 | 508,5 | 0,30 | 820,8
46,44 | 3731 | 40,36 | 44,62 | 42,58 | 76,86 | 2,41 | 8142 | 5,65 | 1059
52,34 | 3997 | 41,04 | 50,41 | 44,86 | 86,52 | 4,49 | 864,9 | 10,01 | 1000

AN N[ |[W[IN|—
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Tabela 4.4-Valores para os coeficientes de transferéncia de massa

Maximo kg Minimo kp Meédia kj,
Casos (ms™ (ms™ (ms')  |Desvio-Padrdo|Coef. Var.(%)
Asc |Form| Asc |Form| Asc |Form | Asc | Form | Asc | Form
1 1]0,0338(116,44|0,0160|0,0335|0,0238{0,0605|0,0069| 3,468 | 29,0 | 5735
2 10,0429(128,07|0,0241|0,0415{0,0329{0,0749{0,0071| 3,768 | 21,6 | 5030
3 10,0823/148,7410,0640(0,0726|0,0743(0,1220/0,0062| 4,233 | 8,30 | 3454
4 10,0616(133,41[0,0549(0,0549|0,0606|0,0951|0,0021| 3,431 | 3,40 | 3608
5 10,0449|146,06|0,0198|0,0436|0,0309(0,0796|0,0104 | 4,362 | 33,7 | 5479
6 1(0,0378(174,77|0,0070(0,0376|0,0182(0,0707|0,0141| 5,297 | 77,1 | 7489

Para os casos analisados neste trabalho, a contracdo e a expansdao durante a etapa de
ascensdo podem ser consideradas pequenas quando comparadas aos efeitos de variacdo do
volume ao longo da etapa de formagdo. Como os valores de velocidades estdo muito proximos
de zero, como ilustrado para o caso 2 na Fig. 4.3(b), no qual a velocidade média radial foi
calculada por meio da integral no volume da velocidade radial dividida pelo volume da bolha,
pode-se concluir que o transporte de calor e massa interno a bolha na etapa de ascensdo ¢
predominantemente difusivo para todos os casos e, como o raio quase nao varia, o
comprimento caracteristico da difusdo também ndo. Além disso, as variagdes das
propriedades fisicas pelas variagdes de temperatura e concentracdo sao menores nesta etapa.
A conjuncao destes fatores leva, no presente caso, a valores dos coeficientes de transferéncia
de calor praticamente constantes na etapa de ascensdo e a variagdes bem menos intensas nos

coeficientes de transferéncia de massa.
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Figura 4.6. Evolugdo temporal de r, para os casos 1 a3 (a) e 4 a 6 (b) para o modelo de
CAMPOS e LAGE (2000).

Na Tabela 4.5 estdo apresentados os valores dos erros maximo ¢ médio, obtidos quando

comparados os resultados do modelo simplificado, com os resultados obtidos pelo modelo
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detalhado, para as etapas de formagdo e ascensdo de todos os casos analisados. No caso da

fragdo massica de agua na bolha, os erros foram avaliados por meio do grau de saturag@o e no

caso da temperatura média por meio da temperatura adimensional. O erro maximo foi obtido

por meio da identificacdo do maior desvio absoluto e o erro médio foi obtido pela média

aritmética dos desvios absolutos ao longo do tempo, em geral 15000 pontos foram utilizados

para proceder a analise estatistica, tanto para a temperatura adimensional quanto para o grau

de saturacgao.
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Figura 4.7. Comparacao entre o comportamento do grau de saturagdo para o modelo
simplificado e o modelo de CAMPOS e LAGE (2000) para as etapas de formacao (a) e

ascensao (b).

Nas Figuras 4.7, 4.8 ¢ 4.9 estdo ilustrados os comportamentos das varidveis do processo,

para os modelos detalhado e simplificado, nas etapas de formagdo e ascensdo. Os resultados

apresentados nestas figuras foram obtidos para o caso 2.

Tabela 4.5-Erros entre os valores preditos pelo modelo simplificado e o modelo completo

para Yipe Ty
ErroYip Erro Ty
Casos | % Erro Maximo | % Erro Médio|% Erro Maximo|% Erro Médio

Asc Form Asc | Form Asc Form | Asc | Form
1 2,980 | 73,32 |0,6760| 59,64 | 0,7270 | 69,13 |0,1530| 54,97
2 2,441 31,00 |0,5390| 16,47 | 0,5810 | 34,38 [0,1210| 17,22
3 0,779 15,56 |0,1500| 8,489 | 0,2750 | 38,18 [0,0540| 18,26
4 0,286 | 20,95 |0,0309| 11,66 | 0,0838 | 45,22 |0,0161| 23,04
5 3,367 2991 10,7450 15,60 | 0,7740 | 36,19 |0,1620| 17,11
6 5,731 40,72 (1,4140| 19,36 | 1,2160 | 38,32 |0,2460| 16,36
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Figura 4.8. Comparagdo entre o comportamento da temperatura adimensional para o modelo
simplificado e o modelo de CAMPOS e LAGE (2000) para as etapas de formagdo (a) e
ascensao (b).

Para a etapa de formagdo, com excecao do raio da bolha, a utilizacdo de valores médios
constantes para os coeficientes de transferéncia de calor e massa levou a predi¢do inadequada
do comportamento transiente das varidveis quando da utilizacdo do modelo simplificado. O
caso 3 foi o que apresentou melhor desempenho na predicdo do comportamento da fragao
massica apresentando erro médio inferior a 9%. Entretanto, para este mesmo caso, o erro de
predicdo da temperatura média da bolha foi maior do que 18%. A melhor predi¢ao da
temperatura foi obtida com o caso 6, com erro médio da ordem de 16%.

No que tange ao comportamento do raio, ¢ possivel observar através da Fig. 4.9, que o
modelo simplificado mostrou boa concordancia com os resultados apresentados pelo modelo
completo ao longo da etapa de formacdo, para o caso 2. O mesmo comportamento foi
observado para todos os outros casos. Isto se deve ao fato de que a queda de temperatura da
bolha e a vaporizacdo de adgua sdo efeitos pequenos em relacdo a inje¢do de gés durante a
etapa de formacao das bolhas. Os desvios apresentados, em relagdo ao modelo completo, para
a temperatura média na bolha e para a fragdo de 4gua na bolha na etapa de formagdo, podem
ser justificados pela grande variagdo de ambos os coeficientes nesta etapa (k, € /4, variam em
4 e 2 ordens de grandeza, respectivamente).

Para a etapa de ascensdo, a utilizagdo de valores médios para os coeficientes no modelo
simplificado apresentou boa concordancia com o comportamento predito para as variaveis
utilizando o modelo detalhado. Isto se deve ao fato de que os coeficientes variam pouco na
etapa de ascensdo. Mesmo para o caso 6, em que houve um desvio significativo no valor do
coeficiente de transferéncia de massa, o erro médio para o grau de saturagao foi menor do que

2%, enquanto que o erro médio na temperatura adimensional foi inferior a 1%. Desta forma,
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conclui-se que, com valores médios adequados para os coeficientes de transporte, € possivel
prever o comportamento do modelo completo apresentado por CAMPOS e LAGE (2000)
utilizando um modelo simplificado a pardmetros concentrados para a etapa de ascensdo da
bolha. Deve-se ressaltar que o modelo de CAMPOS e LAGE (2000) ja foi devidamente

validado contra dados experimentais.
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Figura 4.9. Comparag¢do entre o comportamento de 7, para o modelo simplificado e o
modelo de CAMPOS E LAGE (2000) para as etapas de formagao (a) e ascensao (b).

4.3- Simulacdo Fluidodindmica: Comparacdo com Dados
Experimentais

4.3.1- Introducdo

Nesta secdo serdo detalhados os resultados da simulacdo computacional utilizada na
investigacdo da fluidodindmica e da transferéncia de calor e massa entre as fases no processo
de evaporagdo por contato direto. Os resultados foram comparados com o comportamento
qualitativo observado por RIBEIRO JR. e LAGE (2004b) para o comportamento termo-
massico da coluna. Antes da discussdo dos resultados obtidos, detalhes experimentais e da

implementagdo numérica serdo abordados.

4.3.2- Dados Experimentais

A simula¢do fluidodinamica do processo de evaporagdo por contato direto em coluna de
borbulhamento, ndo-isotérmica, operando em regime homogéneo, foi realizada de acordo com
as condi¢des experimentais de RIBEIRO JR. e LAGE (2004b) os quais em seu trabalho

borbulharam gés superaquecido em uma coluna de liquido (4gua). Para tal processo utilizaram
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uma coluna de borbulhamento cilindrica de vidro com 7,3 cm de diametro e 0,70 m de altura.
Os experimentos foram conduzidos com 3 valores distintos de velocidade superficial de gés e
trés tipos diferentes de distribuidores. Com os resultados foram elaborados estudos bastante
completos sobre a influéncia do tipo de distribuidor e da velocidade superficial de gas sobre
0os parametros operacionais do evaporador (retencdo gasosa, temperatura do gas no
distribuidor, taxa de evaporacdo, distribuicdo de tamanho de bolhas e temperatura da fase
liquida).

A Tabela 4.6 mostra as condigdes operacionais selecionadas, a partir do trabalho
experimental de RIBEIRO JR. e LAGE (2004b), para realizacio da simulacdo CFD e
compara¢do com dados experimentais. Para efeito de comparagdo somente foram utilizados
os dados experimentais obtidos para o distribuidor tipo prato perfurado de ago inoxidavel,
constituido de 89 furos com 0,50 mm de didmetro cada.

E importante ressaltar que os dados de operagdo foram determinados para o estado quase-
estacionario do evaporador por contato direto, ou seja, o objetivo da simulagdo CFD, a

principio, foi o de simular o estado quase-estacionario do equipamento.

Tabela 4.6- Condi¢des experimentais para a simulagdo CFD

Dados de Entrada da simulacgéo Valores
Velocidade de injecdo a 340 K (ms™) 2,24
Vazao lida no rotametro (L/h) 240
Tempo de operacdo do evaporador (min) 570
Temperatura de injecdo- TiniK) 5034
Temperatura do liquido na coluna no estado quase-estacionario - Tjio(K) 339
Vazio massica de injecdo na coluna - Minj(kg s™) 0,9870 x 10
Pressdo- P (Pa) 1,02730 x 10°
Massa inicial de Liquido na coluna- Mo(kg) 1,06
Calor cedido pelo distribuidor- Qg (J s™) 23.75

O comportamento de colunas de borbulhamento foi observado por RODRIGUES (2005),
o qual constatou que devido as diferentes escalas de tempo da fase gasosa (da ordem de
segundos) e da fase liquida (da ordem de horas), as simulagdes CFD de colunas de
borbulhamento podem ser usadas para determinar o comportamento “instantaneo” do

processo de borbulhamento.
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4.3.3- Dados de Propriedades Fisicas das Substancias

Os valores e correlagdes das propriedades fisicas utilizadas na simulac¢do fluidodinamica
estdo detalhados no Apéndice A, semelhantemente ao caso do modelo Lagrangeano. Quando
pertinente, as correlacdes e equagdes para o calculo das propriedades fisicas foram

implementadas no CFX 10.0 da ANSYS utilizando o CFX Expression Language.

4.3.4- Implementa¢cdo Numeérica e Malhas de Discretizagdo

Para realizar a simulagdo para comparagdo com os dados experimentais foram adotadas as
caracteristicas geométricas da unidade experimental utilizada no trabalho de RIBEBIRO JR.,
e LAGE (2004b) a qual consiste de um cilindro com 0,73 cm de didmetro e altura

determinada pela “altura de borbulhamento™ obtida a partir dos dados experimentais.

Tabela 4.7- Caracteristicas da geometria implementada na simulagdo fluidodinamica

Dados da Geometria Valores (cm)
Altura da Coluna (H,) 28,025
Diametro da Coluna (D,) 0,73

Altura da zona de Formacao (Z¢) |0,488

Com as dimensdes geométricas devidamente estabelecidas partiu-se para a definicdo da
malha para proceder com os célculos computacionais no dominio geométrico. No presente
trabalho, optou-se por trabalhar com malha estruturada com elementos hexaédricos para
garantir um maior controle sobre o tamanho dos volumes utilizados. Cinqiienta mil seiscentos
e noventa e quatro foi o nimero de volumes utilizados e cinqiienta e dois mil setecentos e
noventa e quatro o nimero de nés. De forma a evitar o refinamento excessivo na regido do
distribuidor de gas devido a diferenga de escala entre os furos do distribuidor e o
comprimento global da coluna, a condicao de contorno de entrada da fase gasosa pela parte
inferior da coluna foi aplicada através de uma 4rea correspondente a 76 % da area total
disponivel (area dos furos), como pode ser visto na Fig.4.10, maiores detalhes sobre a malha
podem ser visualizados na Fig. 4.11. O topo da coluna foi tratado de forma a permitir tanto a
entrada de gas quanto a saida de gas ou liquido. Entretanto, para evitar a saida da fase liquida,
foi incluida uma pequena altura de gés acima do topo da coluna de liquido no instante inicial

da simulacao.
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Figura 4.10- Geometria utilizada para as simulagdes.

O experimento selecionado (Tab. 4.6) para o processo de borbulhamento foi simulado
usando as equagdes governantes apresentadas no Capitulo 3. Tendo sido selecionada a
condicdo experimental, foram obtidas as correlagdes necessdrias para a realizagdo da
simulagdo transiente CFD (Apéndice B). Estas correlagdes tiveram o objetivo de avaliar o
comportamento de alguns parametros frente a variagdes na temperatura da fase liquida,
conforme detalhado anteriormente na Secdo 3.6. As correlagdes obtidas para os parametros
podem ser divididas nas seguintes categorias: pardmetros para a injeg¢do de gas (temperatura
da fase gasosa ao final da formacdo, fracdo de dgua na fase gasosa ao final da formagdo e
freqiiéncia de formacao de bolhas); condi¢oes para os termos fonte na etapa de formagdao
(massa evaporada por bolha na formagdo, calor cedido por bolha na formagdo) e troca de
calor e massa na ascensdo (coeficiente de transferéncia de calor para a fase gasosa,
coeficiente de transferéncia de massa para a fase gasosa e raio da bolha ao final da formacao).

A simulag¢do foi transiente tridimensional com integracdo usando o método BDF de
segunda ordem e passos de tempo de 0,0005s. Cada passo de integragao foi considerado
convergido quando os residuos médios quadraticos de todas as equagdes de conservagao
foram inferiores a 10°, o que foi obtido com menos de 10 iteragdes para todos os resultados

aqui apresentados.
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L.

Figura 4.11- Detalhes da malha: discretizagdo do plano xz (y=0) e xy (z=0).

4.3.5-Resultados e Discussao

A Figura 4.12 mostra o comportamento da média volumétrica da retengdo gasosa na
coluna ao longo do tempo. Do instante inicial aos 14,5s de simulag@o ¢ possivel observar o
aumento continuo da retengdo gasosa média na coluna, indicando que tempos maiores de
simulacdo sdao necessarios para observar o comportamento fluidodinamico adequado, porque,
afinal de contas, a retencdo gasosa nao pode aumentar indefinidamente. Espera-se que a
operacdo em estado quase-estacionario da coluna seja alcangada, no qual a retencdo apresenta
valor aproximadamente constante. Tal caracteristica ¢ relatada por RIBEIRO JR. e LAGE
(2004b) em seu trabalho experimental.

Aos 14,5s a retengdo gasosa alcangou o valor de 16,8%. Ainda que sejam necessarios
maiores tempos de simulagdo para uma analise mais apurada da fluidodindmica, este alto
valor para a retengdo gasosa ¢ um forte indicativo de que a modelagem da forc¢a de arrasto
precisa ser revista, pois os valores para a retengao gasosa medidos por RIBEIRO JR. e LAGE
(2004b) oscilam entre 7 e 11% com valor médio de 9%. No presente trabalho, o coeficiente de
arrasto foi corrigido para considerar o efeito da populacdo de acordo com as hipdteses de
RIBEIRO JR. e LAGE (2004c), o qual utilizaram o modelo para a for¢a de arrasto proposto
por KARAMANEV (1994). Entretanto, o fator de corre¢do proposto mostrou-se
excessivamente alto, havendo um superdimensionamento dos efeitos provocados pela
populacdo (altos valores de coeficiente de arrasto). E preciso, desta forma, investigar a
utilizagdo de outros valores para o parametro de corre¢do ou de outros modelos para
determinar o coeficiente de arrasto, uma vez que a simulagdo CFD nao utilizou a correlagdo

de KARAMANEYV (1994). Nesta discussdo, ha ainda que se considerar o fato de que a coluna
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ndo estd completamente “preenchida” pela fase liquida, ou seja, ainda ha uma fragdo nao
desprezivel de gas “retida” no topo da coluna, desta forma, ao se aplicar a média volumétrica
ao longo de todo o dominio de célculo, esta fragdo consideravel de gas também contribui para
o alto valor da retencdo gasosa. Entretanto, desprezando-se o topo da coluna (pode-se partir
do principio que locais que possuam retengdo gasosa acima de 80% representam ainda gas
com a presenca de liquido entranhado), a retencdo na coluna assume o valor de 12,73 % que

ainda esté fora da faixa do erro experimental, mas ¢ uma predi¢do bem mais razoavel.
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Figura 4.12- Comportamento temporal da retencdo gasosa.

A Figura 4.13 ilustra o comportamento transiente da retencao gasosa no plano xz (y=0) na
faixa de valores entre 0 e 20% entre os instantes 2 a 12 s de simulacdo. A Fig. 4.14 ilustra o
comportamento transiente do campo de velocidade superficial da fase liquida no plano yz
(x=0) e o comportamento transiente da isosuperficie para os valores de retencdo gasosa iguais
a 20%. E possivel observar, nos instantes iniciais, que a pluma gasosa ascende no eixo central
da coluna, sem praticamente nenhuma oscilagdo, arrastando a fase liquida. Ao chegar ao topo
a tendéncia ¢ de que a fase gasosa deixe a coluna e a fase liquida retorne para o fundo, este
movimento tende a criar zonas de circulagdo as quais podem ser observadas na Fig. 4.14(a).
As zonas de circulagdo alcangam tal magnitude que provocam oscilagdes na pluma, a qual
passa a ndo mais se concentrar no eixo central da coluna. A Fig. 4.14(b) mostra claramente
que a oscilagdo da pluma ocorre devido a presenca de “grandes” zonas de circulagdo
assimétricas na fase liquida.

A Figura 4.15, o qual mostra o comportamento da velocidade superficial da fase liquida no

plano xy (z=14cm), permite observar o comportamento cadtico da hidrodindmica da coluna
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de borbulhamento. Observa-se que ndo existe nenhum padrao temporal distinguivel para o

escoamento da fase liquida na coluna.
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Figura 4.13- Representacdo do campo da retengao gasosa no plano xz (y=0) entre os
valore 0 e 20%.
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Figura 4.14- Representagdao do campo de velocidade da fase liquida no plano yz (x=0) e

1sosuperficie para a reteng¢do gasosa igual a 20%.

A Figura 4.16 mostra o comportamento transiente da fracdo madssica de dgua na fase
gasosa sobre uma isosuperficie para a retencao gasosa igual a 20%. Os resultados indicam que
a fase dispersa alcanga a satura¢ao poucos centimetros acima da base da coluna, fato este, que

estd de pleno acordo com os resultados experimentais obtidos por RIBEIRO JR. e LAGE
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(2005a), que constataram que a fase vapor deixa a coluna saturada de agua e que a saturagao
se da poucos centimetros acima do distribuidor. E importante, ressaltar, também, que aos 2s
de simulagdo o perfil temporal da fracio madssica de agua na fase gasosa encontra-se
plenamente estabelecido, ou seja, ndo é observado nenhum tipo de mudanga qualitativa no

comportamento da fragdo massica de agua na fase gasosa deste tempo em diante.

(1)
ik

(a) 8s (b) 10s (c) 12s
Figura 4.15- Representagdao do campo de velocidade superficial da fase liquida no plano

xy (z=14cm).
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Figura 4.16- Representagdo do perfil de fracdo massica de agua na fase gasosa sobre uma

isosuperficie para a reten¢do gasosa igual a 20%.

A Figura 4.17 e 4.18 mostram respectivamente o comportamento transiente da
temperatura da fase gasosa e da fase liquida sobre uma isosuperficie para a retengdo gasosa
igual a 20% e sobre um isosuperficie para fragdo de fase liquida igual a 90%. Os resultados
indicam que a temperatura da fase dispersa, semelhantemente ao que ocorre com a fragao

massica, alcanga a temperatura de equilibrio poucos centimetros acima da base da coluna. E
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importante ressaltar também que, aos 2s de simulagdo, o perfil temporal da temperatura da
fase gasosa também encontra-se plenamente estabelecido, semelhantemente ao que ocorre a
perfil da fracdo massica. No que tange ao comportamento da temperatura da fase continua a
Fig. 4.18 permite observar que a mesma permanece constante ao longo de todo o tempo de
simulacdo indicando que talvez seja mais interessante trabalhar com valores constantes tanto
para os parametros utilizados para o acoplamento Euleriano-Lagrangeano quanto para as
propriedades fisicas da fase continua.

O comportamento da temperatura e da fracdo massica de dgua na fase gasosa demonstram
que a inclusdo da etapa de formacdo (através de termos fontes de calor e massa na fase
liquida) e dos termos de troca de calor e massa entre as fases na etapa de ascensao (através da
defini¢do e uso dos coeficientes de transferéncia de calor e massa) ¢ uma boa alternativa para
a implementagdo do comportamento termo-massico de um processo de evaporacdo por

contato direto na simulagdo CFD da coluna de borbulhamento.

FG. Temperature
T8 y
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Figura 4.17- Representagdo do perfil de temperatura da fase gasosa sobre uma

isosuperficie para a reten¢do gasosa igual a 20%.
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Figura 4.18- Representacao do perfil de temperatura da fase liquida sobre uma

isosuperficie para a fracdo de liquido na coluna igual a 90%.
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O projeto e o aumento de escala do evaporador por contato direto ainda ¢ uma tarefa
ardua, sendo baseada na utilizacdo de métodos e correlagdes empiricas. Isto ¢ devido a
complexidade dos fenomenos que ocorrem no equipamento. Desta forma, surge um horizonte
promissor para a utilizacdo da simulacdo CFD para o projeto ¢ aumento de escala de colunas
de borbulhamento. No presente trabalho, fez-se uma primeira tentativa de simulagdo CFD do
evaporador por contato direto com inclusdo da etapa de formagdo de bolhas, o qual ¢ de
extrema importancia para os fendmenos de transferéncia de calor e massa. A simulagdo foi
implementada no software CFX 10.0 da ANSYS o qual nio possui modelos que consideram a
descontinuidade do fluxo de «calor na interface para sistemas multifasicos e
multicomponentes. Portanto, foi necessario lancar mao de um artificio para que o programa
computacional pudesse reconhecer os fendmenos de transferéncia de calor e massa que
ocorrem na interface.

De acordo com a comparacdo dos resultados dos modelos simplificado e detalhado
verificou-se que a utilizagdo de coeficientes médios de transferéncia de calor e massa para a
etapa de formagao ¢ inadequada, visto que os mesmos possuem grandes variagdes nesta etapa
associadas ao alto grau de variabilidade da contribui¢do convectiva. Contudo, para a etapa de
ascensdo, visto que o mecanismo de transporte de calor e massa ¢ predominantemente
difusivo, o raio varia pouco e as propriedades fisicas do sistema também, a utilizacdo de
coeficientes médios promoveu boa concordancia entre os resultados dos modelos.

Tendo-se em maos os valores dos parametros fornecidos pelo modelo Lagrangeano foi
possivel proceder a simulagdo CFD, utilizando a estratégia o qual foi chamada de
acoplamento Euleriano-Lagrangeano. Foi necessario usar correlagdes para todos os
parametros de acoplamento em relagdo a variagdes da temperatura da fase liquida. Na base da
coluna foi determinado um subdominio denominado “zona de formagdo” para incluir os
efeitos da etapa de formacao sobre as fases liquida e gasosa.

Os resultados obtidos para a retencao gasosa na simulacao indicaram que tempos maiores
do que 14,5s (aproximadamente um més e meio de tempo de simulagdo) sdo necessarios para
que alguma conclusdo mais precisa possa ser feita a respeito do comportamento
hidrodindmico da coluna. Entretanto, foi possivel observar que os valores da retencdo gasosa
estao altos e que tal fato pode estar associado ao modelo utilizado para o célculo da forca de
arrasto, mais especificamente o fator de corre¢do do efeito de populacdo. Assim, fica a
sugestao de que, nos proximos trabalhos, este ponto seja melhor avaliado.

No que tange ao comportamento termo-massico, foi possivel observar que os resultados da

simulacdo apresentaram boa concordancia qualitativa com os resultados experimentais, ou
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seja, tanto o equilibrio térmico quanto o equilibrio massico foram atingidos a pequenas
distancias (poucos centimetros acima) da base da coluna, o que foi observado por RIBEIRO
JR. e LAGE (2005a) em seus experimentos.

Fica como sugestdo para os proximos trabalhos a simulagdo em outras condi¢des
experimentais (velocidade de inje¢dao do gas, temperatura do liquido, temperatura de inje¢ao
do gas, altura de borbulhamento e etc.) a fim de validar de forma mais abrangente a
simulacdo. Além disso, ¢ importante quantificar os efeitos da inclusdo da etapa de formagao,
para tanto é necessario realizar simulagdes que ndo incluam esta etapa. Apds devidamente
validada, a modelagem desenvolvida para a simulagdo CFD pode ser utilizada para o estudo
do aumento de escala de evaporadores por contato direto. Fica ainda a questao da necessidade
de se utilizar ou ndo correlagdes para os parametros obtidos pelo modelo Lagrangeano com
variag¢do da temperatura da fase liquida. Como pouca ou nenhuma variacao na temperatura da
fase liquida foi observada na simulacdo CFD, a utilizacdo de tais correlagdes talvez seja
desnecessaria. Isto tornaria a simulagdo bem mais “leve”, pois além de se utilizar valores
constantes para os parametros do acoplamento, as correlacdes para os calculos das

propriedades fisicas que variam com a temperatura da fase liquida seriam também eliminadas.
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A.1) Ar (LAGE, 1992)

A.1.1) Calor especifico a pressdo constante
3 Y
Cp(T)=10073C;| — Al
p(T) ,-;) ( Tol (A1)

Cp em T kg''; Tem K, Ty=300K; C;=1,009525; C,=-5,214242x10; C;=4,630513x10-2; C;=-
5,841480x107; 300 <T <1300K .

A.1.2) Viscosidade dinamica

Sy
(T )=1846Cyx- (A.2)

pem 10° Pa s; x= T/Ty; Ti=300 K; C=1,003114; C;=0,810887; C:=-5,21621 x 107
C5=4,639058 x 10°; 300<T <1300K .

A.1.3)Condutibilidade Térmica

S
A(T)=0.0262Cyx (A.3)

L em W m' K') x= /Ty, T=300 K; C,=0,994157; C;=1,082668; C>=-0,159730;
C;=2,076809 x 107; 300<T <I1200K .

A.2) Agua no estado gasoso (LAGE, 1992)

A.2.1) Calor especifico a pressdo constante
N Y

Cp(T)=Cpy Y C; (—J (A4)
izo \To

Cpem] kg'l; T em K. Para 373, 5<T<1073K ; Cpy=2038 K;T;,=300K;N=4; Cy=1,922100;

C= -2,050344; C,=1,553686; C;=-0,488159; C,=5,68267 x 107, Para T<373,15 K;
Cpo=1864 K;T,=273,15 K; N=3; C;=-0,477218; C;=4,124515; C,=-3,931562; C5=1,282700.

A.2.2) Condutibilidade térmica

Sy
MT )= 2yCyx (A.5)

Aem W m™ K'; x= T/T,. Para 373,15<T <973,00K ; /.,~0,0245;T,=373,15 K; C;~0,993620;

C;=0,993620; C,=0,325260; C3=-6,380585 x 102, Para 7<373,15 K; 4=0,0176; T;=273,15
K; Cy=0,996324; C;=1,474153; C,=-1,063928; C3=0,583928.
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A.2.3) Coeficiente de difusdo no ar

D (A.6)

_2,284853 % 1073 ( 7\
P 273

Demm’ s'l; TemK; Pembar; 273<T <1493K

A.2) Agua no estado liquido

A.2.1) Calor especifico a pressdo constante, densidade e condutibilidade
térmica

Foram utilizados os dados experimentais apresentados por HOLMAN (1992) para

10<T <1044 °C, efetuando-se interpolagdes lineares para qualquer temperatura na qual o
dado experimental ndo estivesse disponivel.

A.2.2) Viscosidade dinamica (LAGE, 1992)
3 i

w(T)=17525x107° exp{z C (?j } (A.7)
i=0

p em 10° Pa s; T em K; Cp=-5,176522; C,=6,356569; C,=-5,930576; Cs;=4,751530;
273<T<603K .

A.2.3)Tensdo superficial
Foram utilizados os dados experimentais por VARGAFTIK (1975) para 0<T <120 oc,

efetuando-se interpolacdes lineares para qualquer temperatura na qual o dado experimental
ndo estivesse disponivel.

A.2.4)Pressdo de vapor (REID et al., 1987)

c

ln[%) =(1—x)(=77645x+14583x"% —2,77580x° —1,23303x% ) (A.8)

P=218,4 atm; x=1-T/T.; T=6473K; 275<T <6473 K
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B.1) CondicOes de Injecdo de Gés

B.1.1) Temperatura da fase gasosa ao final da formacgdo (Ty)

be = +A2 (B.1)
onde 4,=314,6; A,= 416,24; x,=308,46; dx=38,756 e o valor de T ao final da formagao ¢

384,42 K

B.1.2) Fragdo de dagua na fase gasosa ao final da formacdo (Y, )

OTliq (B2)

Yipr=Yo+ AoeR
onde yy=0,00569; 4=2,867 x 10"8; Ry=0,04526 e o valor de Y;; rao final da formagdo ¢ 0,1266
B.1.3) Freqiiéncia de formagao de bolhas (f)

f=A+BT, (B.3)

onde o valor de fao final da formacdo & 28,2497 5™

B.2) Condicg0Oes para os termos fonte

B.2.1) Massa evaporada por bolha na formagdo (M,,q,)

My = g + dge™" (B.4)

evap

onde y;,=-8,386 x 10'8; A=8,317 x 10'14; Ry=0,05319 e o valor de M.,,, ao final da formacao ¢
5,52x 10°®

B.2.2)Calor sensivel cedido por bolha na formagao (Qsens)

__ A=A
Qsens N ]+€(Tm] _xo)/dx

+ A, (B.5)

onde 4,=0,00707; A= -6,6188; x;=465,8; dx=21,05 e o valor de Qs ao final da formagao ¢ -
8.833x 107

B.3) Troca de calor e massa na ascensao

B.3.1) Coeficiente de transferéncia de calor para a fase gasosa (hy)

A=A
(T ) s

hy, + 4, (B.6)
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onde A= 48.,75; A= 9,259; xy=364.,8; dx=13,78 e o valor de 4, ao final da formacao ¢
42.2046 W m™ K

B.3.2) Coeficiente de transferéncia de massa para a fase gasosa (k)

. a+b(;]+c(;]
ky = ko (ﬂj : : (B.7)

o

onde k;=17,04; T)= 439,8; A=77,2; B=-222,9 C=197,7 ¢ o valor de k; ao final da formacao é
0.04645 m s-1

B.3.3) Raio da bolha ao final da formagado (rbf)

; A -4
of = .
f 74 o T,/ dx

+ A2 (Bg)

onde 4= 0,0021754; A,= 0,015810; x;~423,47; dx=18,480 e o valor de r,r ao final da
formacgao ¢ 0,002314 m
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Pelo modelo simplificado proposto, a temperatura da superficie ¢ calculada da seguinte
forma:

u(r)%(r)—%b(’) et

onde T} ¢ a temperatura media da fase gasosa, 4;, € o coeficiente de transferéncia de massa na
fase gasosa, ¢, ¢ o fluxo de calor sensivel do interior da bolha para a superficie, o qual ¢
calculado da seguinte forma:

qp (1) =1ty (1) AHYP () + by | To(t)=Tyy ] (C2)

onde AH P ¢ o calor latente de vaporizagdo, mygp € o fluxo de massa evaporado, que ¢

calculado de acordo com a seguinte equagao:

tiay () =ky [ s Y2 ()= pp(®) Vi, (0) ] (C3)
Substituindo (C.3) em (C.2):

4 =V [ o0 ¥ (0)=py(1) V(1) T (1) 4y, [ T(0)=Ty ] (C4)

A partir de agora para evitar que a notagdo fique carregada serd omitido “(t)”. A partir de
manipulagao algébrica é possivel obter a seguinte expressao:

qp :Eps Yssm AH;ap _Ep_bEAH;ap +hliq (Ts _Tliq) (CS)
Substituindo a (C.5) em (C.1):
[y p A 4 TRy oy Y AH =y (T, T, )

hb

Manipulando a equagdo mais um pouco € possivel desmembra-la em 4 termos:

— k ky ——— hj
T, =T, — <t p_y3a AP +h:” pp Yy AH P — ; (7, -7y, (C.7)
b b b

Os termos nao lineares da equacdo em 7 serdo nomeados da seguinte forma:

k,
Fl==Lp v} AH " (C.8)

b
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ky ———
F2= h:b P Y1 p AH P (C.9)
b

LA va, ~ ~ .
E importante observar que Y, “e AH +" sdo termos ndo lineares com a temperatura

O objetivo agora ¢ linearizar F1 e F2, para tanto, sera utilizada a série de Taylor truncada
no segundo termo em torno do ponto 7,:

dr;

FI(Ts)zF](Tso)"'[ j (TS_TS0)=b1+a](TS_TSO) (C.10)
T =T

N

dr,

FZ(TS):FZ(TSO)+[ J (Ts_Tso):b2+a2(Ts_Ts0) (C.1D)
T =T

N

As derivadas nas eq.(C.10) e (C.11) foram obtidas no software MAPLE 10.0 da Maplesoft
considerando todas as outras variaveis constantes com excecao de 7.

Podemos substituir as eq. (C.10) e (C.11) na eq.(C.7)

— k& ky —— hy;
T=Ty ==Ll v (T =Tl < oy Vplby + a0 - T)]- =0 73, ) (€12)
b b b

A partir de manipulagdes algébricas € possivel isolar T :

Abrindo os termos:

— kp, Kk k kp ———  kp ———
T, =Tp —jbbl —jbalTs +jba1TSO 422 Pb N, pb2 122 pb N parTys
hp hp hp hp hp (C.13)
6 —— hliq hliq
—— pPp N, pa2Tso —Ts +—"Tjig
hp hp hp
Isolando os termos que contém 7 no lado esquerdo:
k, ky —— Iy — k&
L+=Lal ==L p Yool + =T, =Ty ==L (b ~a/Ty,)
o By i i (C.14)
ky —<— hliq
+== P N p(br — o T5,) +—=—="T,
hy hy
Colocando T, em evidéncia:
Ty 14=tay =2 py Yy pay +—= =T, =2 (b —a Ty, ) +== py Yip(by —ay Ty )+ =Ty, (C.15)
hy, b hy, hy, hy, hy,
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Apéndice C Linearizacao da Equacdo que Calcula a Temperatura Interfacial

Fazendo:
_ - i
C= I+k=ba1—k=bpbY1ba2+£ (C16)
hy, hy, ’ hy,
ky,
D==b(b-aTy,) (C.17)
hy,
o
E=h=b,0b Yy p(by —asTy, ) (C.18)
b

Logo a equagao (C.15) pode ser reescrita para obter a expressao linearizada resultante para
o célculo da temperatura interfacial:

_ .
T, —D+E+% T,

T, = - b (C.19)
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