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RESUMO

A modelagem matemadtica realistica da transferéncia de massa em mis-
tura multicomponente é de notdria complexidade devido a presenca de
fenémenos difusivos (difusao cruzada) que nao sao descritos pela lei de
Fick. As equacoes de Maxwell-Stefan e a lei de Fick generalizada s&o
capazes de representar todas as interagoes possiveis em misturas multi-
componentes e, com isso, os efeitos da difusao cruzada sao considerados.
Neste estudo, um modelo para a transferéncia de massa e calor em go-
tas multicomponentes empregando as equacoes de Maxwell-Stefan e lei
de Fick generaliza foi desenvolvido. A abordagem Euler-Lagrange foi
adotada para a modelagem bifasica. O modelo foi empregado para o es-
tudo da transferéncia de massa e calor em mistura binéria ar-dgua e em
mistura multicomponente composta por metano, n-pentano, n-hexano
e n-octano. O equilibrio atingido nas simulagoes numéricas em CFD
foi verificado com dados de carta psicrométrica, para a mistura bindria,
e dados obtidos do simulador de processos PRO/II® | para a mistura
multicomponente. A influéncia da difusao cruzada na transferéncia de
massa multicomponente foi analisada comparando-se as predices do
modelo completo com predicoes obtidas de modelos baseados na lei
de Fick, considerando coeficiente de difusao constante e coeficiente de
difusao efetivo. Além disso, o efeito da correcao para altas taxas foi
analisado e um estudo acerca de correlagoes para o calculo dos coefici-
entes de difusdo em concentracgoes finitas e dos coeficientes convectivos
de transferéncia de massa e calor foi conduzido. Os resultados mos-
traram que abordagens mais simples, como o modelo de difusividade
efetiva, podem ser empregadas para descrever a transferéncia de massa
em misturas multicomponentes ideais. As correlagoes para o cdlculo dos
coeficientes de difusdo em concentracoes finitas apresentaram predicoes
similares entre si e o emprego da corregao para altas taxas nao influen-
ciou nos resultados. No estudo de correlagoes para o calculo dos coe-
ficientes convectivos de transferéncia de massa e calor verificou-se que
a correlacao LRH apresentou os maiores desvios em relagao a predigao
de Ranz-Marshall e com a diminuigdo da vazao a influéncia do blowing
effect foi observada.

Palavras-chave: Transferéncia de massa multicomponente. Difusao
cruzada. Escoamento bifasico. Fluidodinamica Computacional. Vapo-
rizagao de gotas multicomponentes.






ABSTRACT

Realistic mathematical modeling of multicomponent mixtures is of pa-
ramont complexity due to diffusive phenomena (cross diffusion effects)
that are not described by Fick’s law. The Maxwell-Stefan’s equations
and generalized Fick’s law are capable of representing all possible in-
teractions in multicomponent mixtures and, thus, the effects of cross
diffusion are considered. In this study, a model for mass and heat
transfer in multicomponent droplets using the Stefan-Maxwell’s equa-
tions and generalized Fick’s law has been developed. The two-phase
flow was modeled according to an eulerian-lagrangian approach. The
model was applied in the study of mass and heat transfer in a binary
mixture of water and air and in a multicomponent mixture compo-
sed by methane, n-pentane, n-hexane and n-octane.The equilibrium
achieved in the CFD studies was verified with the data obtained from
psychrometric chart for the binary mixture, and the values obtained
by the process simulator PRO/II®, for the multicomponent mixture.
The influence of cross diffusion in multicomponent mass transfer was
analyzed by comparing the predictions of the full model with predic-
tions obtained from models based on Fick’s law, considering constant
and effective diffusion coefficients. Moreover, the effect of high flux
corrections was evaluated and a study with correlations for diffusion
coefficients in finite concentrations and for mass and heat transfer co-
efficients was conducted. Results showed that simpler approaches, as
the effective diffusivity model, can be used to describe the mass transfer
in ideal multicomponent mixtures. The correlations for the calculation
of diffusion coefficients in finite concentrations showed similar predic-
tions with each other and the high rates correction did not influence
the results. In the study of correlations for the convective mass and
heat transfer coefficients was verified that LRH correlation presented
the highest deviations from the prediction of Ranz-Marshall and the
influence of blowing effect was observed as the initial flow rate was
decreased.

Keywords: Multicomponent mass transfer. Cross diffusion. Two-
phase flow. Computational fluid dynamics. Multicomponent droplets
vaporization.
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1 INTRODUCAO

Escoamentos multifdsicos sao encontrados em varios processos
industriais. Dentre eles destacam-se os escoamentos de fase dispersa
que envolvem uma fase liquida no formato de gotas em uma fase
continua gasosa. Tem-se como exemplo para estes sistemas as operacoes
com spray, umidificacdo, absorcdo por spray e os processos de com-
bustdo. O conhecimento dos fatores que afetam a transferéncia de
massa e calor em escoamentos desta natureza sao de extrema im-
portancia. Uma estratégia, ha muito ja usada, para prever o com-
portamento desses sistemas, permitindo melhor controle do processo e
posterior otimizagao, é descrevé-los por meio de modelos matematicos.
Essa nao é uma tarefa trivial, visto que esses sistemas, em ambito indus-
trial, geralmente sao constituidos de misturas de varios componentes,
tornando a modelagem matematica realistica um procedimento deveras
complexo.

As complexidades em se modelar misturas multicomponentes
surgem, principalmente, das interagoes existentes entre cada compo-
nente da mistura que acabam, por consequéncia, afetando os fluxos
difusivos individuais. Em misturas bindrias, o fluxo difusivo para a
espécie i é obtido por meio da lei de Fick, a qual resume-se no sim-
ples produto entre um coeficiente de difusao e o gradiente de con-
centragao da espécie i. Entretanto, em misturas multicomponentes
o fluxo da espécie i depende, além do seu préprio gradiente de con-
centracao, do gradiente de concentracao das outras espécies presentes
na mistura, surgindo equagoes de fluxo nao lineares representadas no
formato matricial, onde a lei de Fick é generalizada. Neste caso, nao se
tem um unico coeficiente de difusdo representando a mistura como no
caso binario, mas (n-1)? coeficientes dispostos no formato de matriz,
sendo n o nimero de componentes da mistura.

Os efeitos difusivos caracteristicos de misturas multicomponen-
tes, conhecidos como difusao cruzada, sao responsaveis pela existéncia
dos coeficientes de difusao nao diagonais. Esses efeitos sao denominados
de: difusdo osmoética (existéncia de fluxo difusivo mesmo na auséncia
de gradientes de concentragao), barreira de difusdo (o fluxo difusivo é
nulo mesmo existindo um gradiente de concentragao) e difusdo reversa
(o fluxo difusivo é contrario ao seu gradiente de concentragao). Para
contabilizar estes efeitos deve-se abrir mao de modelos simplistas, como
a lei de Fick, para o cédlculo do fluxos difusivos.

A estimativa dos coeficientes de difusao multicomponentes é rea-
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lizada por meio da teoria de Maxwell-Stefan, a qual permite a obtencao
de coeficientes de difusao que refletem a interagao aos pares das espécies
em uma mistura. O calculo desses coeficientes é complexo e envolve a
determinacao de uma série de parametros desconhecidos, sendo isso
realizado através do uso de correlagoes, as quais precisam ser devida-
mente escolhidas com base na natureza das espécies quimicas e nas
condicoes fisicas do sistema. Assim, o fluxo difusivo em uma mistura
multicomponente é obtido empregando-se a teoria de Maxwell-Stefan
juntamente com a lei de Fick generalizada.

Algumas controvérsias surgem da utilizacdo de teorias mais com-
plexas para estimar a difusdao em misturas multicomponentes. Uns
defendem que o formalismo da teoria de Maxwell-Stefan é de valor li-
mitado, visto que os efeitos multicomponentes sao pouco expressivos
em solugoes diluidas, as quais ocorrem em grande parte dos casos. Isso
torna a complexa resolucao dessas equagoes desnecessaria para se ob-
ter uma descricao apurada da difusdo (CUSSLER, 2007). Outros ja
defendem que os efeitos multicomponentes sé serao representados se
modelados de maneira apropriada (TAYLOR; KRISHNA, 1993). Nisso
se encontra a necessidade de estudos envolvendo essa teoria avangada,
cuja aplicacao na modelagem da transferéncia de massa em gotas mul-
ticomponentes nao é observada na literatura.

No célculo dos fluxos interfaciais outros parametros, além dos
coeficientes de difusdo, sdo introduzidos, como os coeficientes convec-
tivos de transferéncia de massa e calor. Estes parametros sao obtidos
por meio de correlagoes que dependem das condi¢oes do escoamento,
como a velocidade, e de propriedades fisicas da mistura. A escolha das
correlacoes apropriadas para o cédlculo destes parametros é de funda-
mental importancia, visto que os fluxos interfaciais estao diretamente
a eles relacionados. Assim, o desenvolvimento de um modelo robusto
para a transferéncia de massa e calor em misturas multicomponentes e
multifdsicas é de notavel desafio e complexidade, uma vez que envolve
diversas operacoes matriciais e a obtencao de varios parametros.

A resolucao de um modelo desta natureza é realizado por meio
da utilizacao de ferramentas da fluidodinamica computacional (CFD),
as quais apoiam-se em métodos numéricos para a solugao de problemas
envolvendo escoamentos. No entanto, essas ferramentas geralmente
nao dispoem de modelos completos para descricao de situacoes reais,
havendo a necessidade de implementar rotinas externas de modo que
fisicas desejadas pelo usudrio sejam adicionadas ao modelo final de in-
teresse. Dentre as ferramentas de CFD que permitem tal integracao,
destaca-se o cédigo comercial ANSYS® CFD (FLUENT®). Cabe res-
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saltar que neste cédigo comercial a transferéncia de massa interfacial
em sistemas dispersos, onde a modelagem multifdsica é realizada por
meio da abordagem Euleriana-Lagrangeana, é realizada a partir da lei
de Fick. Além disso, o processo de condensagao nestes sistemas nao é
abordado.

Neste contexto, esta dissertagao de mestrado propoe o desenvol-
vimento de um modelo para a transferéncia de massa e calor em mistura
multicomponente e bifasica, considerando uma abordagem Euleriana-
Lagrangeana, e o estudo de correlagoes para o calculo dos ntes de di-
fusao em concentragoes finitas e de correlagoes para o célculo dos coefi-
cientes convectivos de transferéncia de massa e calor. Para o desenvol-
vimento do modelo, as equagoes de Maxwell-Stefan e a lei de Fick gene-
ralizada foram implementadas em uma rotina escrita na linguagem de
programacao C e o cédigo gerado foi dinamicamente acoplado ao cédigo
comercial ANSYS® CFD (FLUENT®), na versao 14.0. Além desta ro-
tina, duas rotinas adicionais foram implementadas: uma considerando
o coeficiente de difusdo constante e igual para todos os componentes
na mistura e outra contendo o modelo de difusividade efetiva, os quais
foram igualmente acoplados ao software ANSYS® CFD (FLUENT®).
Com estas rotinas adicionais buscou-se avaliar as diferencas existen-
tes entre a abordagem de uma mistura multicomponente por meio de
um modelo contendo a teoria completa da difusao com modelos mais
simplistas, baseados na lei de Fick. A capacidade preditiva dos trés mo-
delos foi avaliada por meio da verificagao dos resultados de simulacao
em CFD com dados obtidos de carta psicrométrica padrao para uma
mistura bindria ar-dgua e dados de equilibrio oriundos do simulador de
processos PRO/II®, versdo 8.2, para uma mistura multicomponente
composta por quatro hidrocarbonetos puros: metano, n-pentano, n-
hexano e n-octano. Posteriormente, utilizando-se o modelo contendo a
teoria completa da difusdo em misturas multicomponentes, avaliou-se
correlagoes para o célculo dos coeficientes de difusao e correlagoes para
o calculo dos coeficientes convectivos de transferéncia de massa e calor.

1.1 OBJETIVOS
1.1.1 Objetivo Geral

Desenvolvimento de um modelo para a transferéncia de massa
e calor considerando os processos simultaneos de vaporizagao e con-
densacao, em mistura multicomponente e bifasica, e estudo de cor-
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relagbes para o calculo dos coeficientes de difusdo em concentragoes
finitas e correlacoes para o calculo dos coeficientes convectivos de trans-
feréncia de massa e calor.

Este trabalho apoia-se na modelagem de sistemas em que a fase
liquida encontra-se dipersa na forma de gotas em uma fase continua
gasosa. Desta forma, o modelo aqui desenvolvido pode também ser
referido como um modelo para a vaporizacao e condensacao de gotas
multicomponentes.

1.1.2 Objetivos Especificos

Os objetivos especificos desta dissertagao sao:

e desenvolvimento de uma rotina (A) para prever a condensacao
com base naquela ja existente no médulo DPM do cédigo comer-
cial ANSYS® CFD (FLUENT®) para vaporizacio e que consi-
dera constante o coeficiente de difuséo;

e implementacdo do modelo de difusividade efetiva (rotina B),
tendo como base a rotina A desenvolvida anteriormente;

e implementacao das equagoes de Maxwell-Stefan e lei de Fick gene-
ralizada (rotina C), bem como de correlagbes coadjuvantes, tendo
como base a rotina A;

e acoplamento dinamico das rotinas desenvolvidas e o cédigo co-
mercial ANSYS® CFD (FLUENT®) e condugio de estudo em
escoamento bifdsico (liquido-vapor) de mistura bindria ar-dgua e
validacao dos resultados com dados obtidos de carta psicrométrica
padrao;

e estudo da influéncia da difusdo cruzada na mistura multicompo-
nente por meio da comparagao entre os resultados estimados pelas
rotinas A (modelo de difusividade constante), B (modelo de di-
fusividade efetiva) e C (modelo empregando a teoria de Maxwell-
Stefan com a lei de Fick generalizada), e verificagdo dos resulta-
dos de equilibrio obtidos via simulagdo em CFD com os dados de
equilibrio obtidos do simulador de processos PRO/II®;

e estudo de correlagoes para o calculo do coeficiente de difusao em
concentracoes finitas, fazendo-se uso da rotina C;
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e avaliacdo da influéncia da correcao para altas taxas sobre os re-
sultados obtidos por meio das simulagées em CFD, empregando
a rotina C;

e estudo de correlagoes para o calculo dos coeficientes convectivos
de transferéncia de massa e calor no modelo empregando a teoria
de Maxwell-Stefan com a lei de Fick generalizada (rotina C).

1.1.3 Organizacao da dissertacao

A dissertagao encontra-se organizada da seguinte maneira:

e Capitulo 2 — apresenta-se uma revisao sobre o estado da arte
acerca de modelos para vaporizagao e condensagao de gotas mul-
ticomponentes, destacando o uso de correlagoes para o céalculo
dos coeficientes de difusao e dos coeficientes de transferéncia de
massa e calor, bem como os modelos empregados na simulagao
numérica de sistemas multifasicos.

e Capitulo 3 — sao expostos os fundamentos tedricos adotados no
desenvolvimento dessa pesquisa cientifica.

e Capitulo 4 — sao apresentados, de forma sucinta, os conceitos
do método dos volumes finitos e consideracoes acerca do uso de
UDFs para a implementagao de rotinas externas.

e Capitulo 5 — é discutida a metodologia utilizada neste estudo,
considerando as malhas numéricas empregadas, as condigoes de
contorno e o detalhamento dos estudos realizados.

e Capitulo 6 — sdo mostrados os resultados obtidos com as propostas
acima descritas e a discussao sobre os mesmos.

e Capitulo 7 e 8 — sao apresentadas as conclusoes deste estudo e
elencadas as sugestoes para trabalhos futuros.






37

2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serd apresentado um panorama geral sobre os
ultimos avangos no que diz respeito a modelos de vaporizagao e con-
densacao de gotas, os quais podem ser aplicados para modelagem de
sistemas dispersos, destacando as limitagoes acerca da previsao dos
fenomenos existentes em misturas multicomponentes e a sua aplicabi-
lidade na solugao de problemas de transferéncia de massa e calor em
sistemas macroscépicos, bem como o estado da arte das correlagoes para
estimativa de coeficientes de difusao e calculo dos coeficientes de trans-
feréncia de massa e calor. Serd abordado também sobre a modelagem
de sistemas multifasicos.

2.1 MODELOS PARA VAPORIZACAO E CONDENSACAO EM GO-
TAS

Dentre os sistemas de grande interesse industrial estao os sis-
temas dispersos em que gotas liquidas encontram-se dipersas em um
gas. Nesses sistemas, procura-se descrever o comportamento da trans-
feréncia de massa e calor entre as fases. Contudo, essa descrigdo torna-
se bastante complexa, principalmente, quando as fases sdo compostas
por varios componentes, por esses influenciarem de maneira distinta
o comportamento global da transferéncia. Uma maneira encontrada
para contornar esse problema foi representar a mistura multicompo-
nente através de um pseudocomponente, determinado pelas proprieda-
des médias do sistema original. Porém, essa pratica, como mostrado por
Torres e O’Rourke (2003), resulta em diferengas acentuadas em relagao
ao caso multicomponente. Neste fato se encontra a importancia de mo-
delos que nao sejam custosos computacionalmente e que descrevam o
transporte de todos os componentes (BRERETON, 2013).

A vaporizacao de gotas tem sido muito investigada nos ltimos
anos. Sazhin (2006) reuniu os modelos para aquecimento e vaporizacao
de gotas liquidas puras desenvolvidos até entao e destacou limitacoes
desses. Ressaltou a importancia de modelos que descrevam os efei-
tos de sistemas multicomponentes visando a modelagem realistica do
fenomeno de transferéncia de massa e calor, aliada ao custo computa-
cional para aplicacoes praticas em cédigos de CFD. O trabalho reporta
os modelos mais utilizados em cédigos comerciais de CFD ou, se nao
usados, com promissora possibilidade de implementagao, a saber: a)
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modelo com auséncia de gradientes de temperatura internos na gota,
conhecido como modelo cléssico (FUCHS, 1959), b) o modelo com con-
dutividade térmica finita e sem recirculagdo interna na gota e ¢) o
modelo com recirculagao interna (ABRAMZON; SIRIGNANO, 1989).

Nessa dire¢ao, o modelo de Abramzon e Sirignano (1989), origi-
nalmente desenvolvido com base em experimentos de gotas puras, foi
utilizado por Brenn et al. (2007) em casos multicomponentes, a fim
de verificar a validade do modelo nesses sistemas. Os autores coleta-
ram dados experimentais de vaporizagao por levitagao actustica de gotas
contendo de 3 a 5 hidrocarbonetos e comparam a regressao do diametro
de gota experimental com o perfil de regressao obtido numericamente
pelo modelo, observando boa concordancia entre os dados.

Em muitos processos industriais é comum ter-se substancias com-
postas por dezenas de espécies, como a gasolina e o diesel, por exem-
plo, e considerar cada um desses componentes na modelagem torna-se
inviavel. Para tanto, duas abordagens distintas sao utilizadas nesse tipo
de sistema: o modelo de componente discreto, que trata o combustivel
como sendo formado por um nimero finito de componentes com di-
ferentes propriedades entre si e o modelo termodinamico continuo, o
qual emprega uma fungao continua para representar a distribuigao das
propriedades da gota. Ra e Reitz (2009) apresentaram um modelo para
vaporizagao de gotas multicomponentes em estado transiente aplicando
o modelo de componente discreto. O modelo foi aplicado utilizando-se
diferentes temperaturas e pressoes para avaliar a vaporizacao de gotas
de gasolina e diesel e gotas puras de n-octano e tetra-decano. Os auto-
res relataram que a vaporizagao difere significativamente entre as gotas
puras e multicomponentes e que o modelo pode ser aplicado para predi-
zer o fenémeno em gotas multicomponentes. J4, Zhang e Kong (2009)
aplicaram o modelo termodinamico continuo para modelar o mesmo
sistema e obtiveram resultados semelhantes.

Mais recentemente, a dinamica de vaporizagao de gotas multi-
componentes foi abordada em diversos trabalhos (SAZHIN et al., 2010;
EBRAHIMIAN; HABCHI, 2011; SAZHIN et al., 2011a, 2011b; ABIANEH;
CHEN, 2012; SAHA; ABU-RAMADAN; LI, 2012; BRERETON, 2013; KEL-
LER; BADER; HASSE, 2013).

Sazhin et al. (2010) desenvolveram um modelo para vaporizagao
de gotas em mistura binaria em que a conducao de calor e a difusao de
espécies no interior da fase liquida é considerada empregando acopla-
mento por uma via (vide item 3.2.1). Os resultados numéricos foram va-
lidados com dados experimentais indicando boa concordéancia. Sazhin
et al. (2011a) otimizaram o c6digo apresentado por Sazhin et al. (2010)
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e generalizaram as equagoes para casos multicomponentes, empregando
o acoplamento por duas vias (vide item 3.2.1), contabilizando apenas
a vaporizacao. Simplificaram a abordagem multicomponente conside-
rando a fase gas composta por um pseudocomponente diluido em ar. O
modelo foi testado em gotas de mistura bindaria e validado com dados
experimentais. Os autores concluiram que o acoplamento em duas vias
melhorou significativamente os resultados e que o modelo pode ser apli-
cado para predicao de sistemas de combustao. Nesta mesma diregao,
Sazhin et al. (2011b) buscaram modelar gotas de diesel por meio do
modelo de componente discreto, levando em consideracao a difusao
massica e térmica da fase liquida. Para tanto, os modelos de condu-
tividade térmica efetiva e difusividade efetiva foram empregados. Os
resultados mostraram que apenas 5 componentes sao suficientes para
descrever precisamente a vaporizagao de gotas de diesel. Para verificar
a importancia dos modelos de difusao, os resultados foram comparados
com resultados prévios, quando os modelos de condutividade térmica
infinita e difusividade infinita foram utilizados, e constataram que os
erros oriundos da utilizacdo de modelos mais simples para a difusao
massica e térmica na gota nao podem ser desprezados.

Ebrahimian e Habchi (2011) desenvolveram um modelo de vapo-
rizagao para gotas multicomponentes de hidrocarbonetos que incorpora
o efeito de fluxo de calor causado pela difusdo das espécies quimicas no
interior da gota e adiciona um termo de corregao para a velocidade
na equagao da espécie quimica com a finalidade de se utilizar um co-
eficiente de difusao efetivo diferente para cada espécie, garantindo a
conservagao da massa na fase gds. Devido a escassez de dados ex-
perimentais em vaporizacao de gotas multicomponentes, o modelo foi
aplicado em uma gota pura e comparado com os dados experimentais
precisos e com o modelo cldssico de Abramzon and Sirignano (1989).
Os resultados mostraram que o novo modelo representou com melhor
concordancia o comportamento de evaporagao de gota pura quando
comparado ao modelo classico. O calor transferido pela difusao de en-
talpia influenciou significativamente na quantidade de calor transferida
para a gota, consistindo em um parametro importante na modelagem de
vaporizagao. Os autores citam que a dificuldade em se validar modelos
multicomponentes ainda se encontra na escassez de dados experimen-
tais, além da complexidade tedrica em representar de forma realistica
esses sistemas.

Abianeh e Chen (2012) desenvolveram um modelo para vapo-
rizagao em sistemas de spray multicomponente que incorpora o efeito
da turbuléncia durante a troca maéssica e térmica. O sistema foi consi-
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derado pseudoestacionério e uma expressao para o fluxo de massa e de
calor do gés para a interface, assim como os perfis de concentragao den-
tro da gota, foram modelados. Para a validacao do modelo empregaram
dados experimentais de um sistema bindrio de decano/hexadecano e
uma mistura de gasolina/etanol, para o caso multicomponente, sendo a
gasolina representada de acordo com o modelo de componente discreto.
Os autores concluiram que o modelo é capaz de prever a evaporacao de
gotas multicomponentes, incorporando a variagao das propriedades ter-
mofisicas, os efeitos de turbuléncia e o transporte transiente de massa
e calor.

Saha, Abu-Ramadan e Li (2012) desenvolveram um modelo para
descrever o comportamento da vaporizagao, em ambiente convectivo,
de gotas de biodiesel puro e suas misturas com diesel, estudando a
difusividade das espécies no interior da gota. Os coeficientes de difusao
foram estimados por meio da correlacao de Fuller-Schettler-Giddings.
Os autores observaram que o valor do coeficiente influencia tanto no
tempo de vaporizagdo quanto na temperatura final da superficie da
gota, sendo a difusao em fase liquida a etapa controladora do processo.
A comparagao com dados experimentais mostrou que o modelo prevé
com precisao a vaporizagao em gotas multicomponentes.

Brereton (2013) aplicou equagoes diferenciais ordindrias, ao invés
de equagoes parciais, para descrever a transferéncia de massa e calor
no interior da gota. As propriedades foram calculadas como sendo
dependentes da temperatura. O modelo se ajustou bem em sistemas
que, apos a injecao, sofrem mudangas de temperatura e pressao peque-
nas, descrevendo de maneira satisfatéria a vaporizacao de gotas puras
e misturas binarias.

Keller, Bader e Hasse (2013) estudaram a influéncia da trans-
feréncia de massa e calor no interior da gota na vaporizagao. Os mode-
los de mistura instantanea, em que a fase liquida é perfeitamente mis-
turada, e de difusao limitada, onde a difusao influencia o transporte dos
componentes no seio da fase, foram empregados. Os resultados mos-
traram que, para sistemas em temperatura ambiente, a vaporizacao é
descrita de maneira similar em ambos os modelos, porém, em tempe-
raturas mais elevadas, diferencas significativas sao observadas, sendo a
influéncia da difusao na vaporizagao notéria.

Em modelos para vaporizagao de gotas, principalmente em mo-
delos para aplicacbes em combustao, a condensagao é vista como um
fendomeno secundario e, geralmente, nado é abordada. Porém, esse
fenémeno é importante e pode ocorrer, mesmo em sistemas de com-
bustao, quando a temperatura e as fragoes massicas encontram-se dis-
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tribuidas de maneira heterogénea (LAURENT; LAVERGNE; VILLEDIEU,
2009). Laurent, Lavergne e Villedieu (2009) estudaram a condensacao
em sistemas de combustao para propulsao de espaconaves aplicando
o método de quadratura de momentos para modelar a vaporizagao e
condensacao de gotas de querosene em uma mistura gasosa de ar e
iso-CgHy4. Este método elimina as falhas na predicao da condensacio
oriundas da utilizacdo do modelo termodinamico continuo. Os resul-
tados obtidos através do modelo foram comparados como dados de re-
feréncia oriundos do modelo de componente discreto e boa concordéancia
foi observada.

De maneira geral, os avancos no que se refere a modelos para va-
porizacao de gotas focam na descricao dos fendmenos de transferéncia
internos & gota e reportam as dificuldades em se prever com precisao
a vaporizacao, visto que muitas propriedades e parametros sao indis-
pensaveis para os cédlculos quantitativos e precisam ser estimados de
maneira precisa para que o modelo possa ser confidvel.

2.2 APLICACAO DAS EQUACOES DE MAXWELL-STEFAN PARA
A MODELAGEM DA DIFUSAO EM MISTURAS MULTICOM-
PONENTES

No que se refere a difusao molecular, os trabalhos citados no item
anterior empregaram o conceito de difusao efetiva, em que a difusao é
descrita pela interacao de uma espécie particular com a mistura e nao a
interagao aos pares. Entretanto, o emprego dessa abordagem nao des-
creve os efeitos oriundos da interagao multicomponente. Nesta diregao,
Hoteit (2013) apresenta uma sucinta revisdo dos modelos de difusao
de Fick e de Maxwell-Stefan aplicados para casos multicomponentes,
citando as limitagoes do modelo classico de Fick e ressaltando a im-
portancia de se utilizar modelos que levem em consideragao o efeito da
interagao entre os componentes na difusao. O autor aplicou as equacoes
de Maxwell-Stefan em conjunto com a Lei de Fick generalizada para
modelar a contribui¢ao difusiva em pocos de petréleo.

Korchinsky, Grassia e Harrison (2009) aplicaram as equagoes
de Maxwell-Stefan para o calculo dos coeficientes de difusao em siste-
mas de extracao liquido-liquido, considerando a fase dispersa formada
por gotas rigidas, assim definidas por nao apresentarem recirculacao
liquida. Os autores comparam os resultados obtidos através da teo-
ria linearizada, em que a matriz dos coeficientes é constante ao longo
do caminho de difusao, com os resultados quando a matriz é varidvel
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com a composigao. Concluiram que a aproximagao mais simples, con-
siderando a matriz constante, é satisfatoria para a maioria dos casos.
Sabendo-se que para fase gasosa os coeficientes de difusao apresentam
fraca dependéncia com a composicao, a teoria linearizada é uma étima
simplificacao para aplicacao em cédigos de CFD.

Em contrapartida, Chasanis, Brass e Kenig (2010) reportam
que a difusdo cruzada, caracteristica de intera¢ées multicomponentes,
exerce forte influéncia na difusao a nivel microscépico e afirmam, ba-
seados no trabalho de Gdrak (1994), que para andlises macroscépicas
as contribuigoes da difusao multicomponente sao menos expressivas e
significativas devido aos efeitos convectivos presentes. Entretanto, nao
se pode descartar a necessidade de investigacoes mais avancadas en-
volvendo a difusdo multicomponente por meio da teoria de Maxwell-
Stefan.

Neste momento deve-se destacar o trabalho de Padoin (2013),
que desenvolveu um modelo para a transferéncia de massa em misturas
multicomponentes bifasicas empregando as equagdes de Maxwell-Stefan
juntamente com a lei de Fick generalizada. O modelo foi aplicado para
a predicao da transferéncia de massa e calor em uma mistura com-
posta por quatro hidrocarbonetos puros: metano, n-pentano, n-hexano
e n-octano. O modelo euleriano de dois fluidos foi aplicado para a des-
cricado do sistema liquido-vapor. As predicoes obtidas nas simulacoes
em CFD foram verificadas com predi¢oes obtidas do simulador de pro-
cessos PRO/II® e excelente concordancia foi observada.

Apesar do rigoroso formalismo que envolve as equagoes de
Maxwell-Stefan aplicadas juntamente com a lei de Fick generalizada, a
teoria apresenta algumas inconsisténcias apontadas por Gandhi (2012).
Um componente deve ser excluido para se aplicar essa teoria, assim a lei
de Fick generalizada pode ser definida de varias maneiras, dependendo
do componente que é escolhido como de restricao. Uma das dificul-
dades em se aplicar essa teoria é a combinacao do balanco de massa
com as equagoes de difusdo (GANDHI, 2012). Price e Romdhane (2003)
citam situacoes em que valores negativos para as fragoes maéssicas sao
obtidos quando balanco de massa é combinado com a lei de Fick genera-
lizada e resolvidos numericamente. Nauman e Savoca (2001) citam que
a negligéncia da dependéncia dos coeficientes de difusao com a concen-
tragao pode ser uma fonte significativa de erros, levando a resultados
nao realisticos para o componente de restrigao.
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2.3 COEFICIENTES DE DIFUSAO E COEFICIENTES DE TRANS-
FERENCIA DE MASSA E CALOR

Um dos pardametros de fundamental necessidade na aplicacao
das equacgoes de Maxwell-Stefan s@o os coeficientes de difusdo em con-
centragoes finitas, os quais sdo estimados por meio de correlacoes
empiricas. Existem varias correlagbes que podem ser aplicadas para
esse fim (GILLILAND, 1934; WILKE; LEE, 1955; SLATTERY; BIRD, 1958;
FULLER; SCHETTLER; GIDDINGS, 1966; HUANG et al., 1972). Recente-
mente, Eslamloueyan e Khademi (2010) desenvolveram uma rede neu-
ral para estimar coeficientes de difus@o bindrios em sistemas gasosos.
Os parametros necessarios para previsao dos coeficientes sao a tempera-
tura critica, volume critico e peso molecular das espécies e temperatura
do sistema. Os resultados obtidos pela rede neural foram comparados
com varias correlacoes existentes na literatura e apresentaram desvios
minimamente menores (4,47 %) em relacao a correlagdes como Fuller-
Schetteler-Giddings (4,53 %) e Huang et al. (1972) (4,79 %), impli-
cando que as correlagoes existentes prevéem de maneira satisfatéria os
valores de difusividade.

O desenvolvimento de correlagdes para o calculo dos coeficien-
tes convectivos de tranferéncia de massa e calor é mais recente que as
correlagoes para obtengdo da difusividade. Segundo Haelssig (2010) a
eficiéncia da transferéncia de massa e calor em sistemas multifasicos
estd diretamente relacionada com os padroes de escoamento através
da interface e dos coeficientes convectivos de transferéncia de massa e
calor. Nisso, encontra-se a importancia de empregar correlacoes para
calculo desses parametros que se ajustem bem ao sistema de interesse.
Essa nao é uma tarefa trivial, visto que muitas correlacoes existem na
literatura, cada qual formulada para condigoes particulares, e a selecao
correta dessas correlagoes é fundamental. Neste contexto, as correlacoes
mais recentes que incorporam em sua formulacdo a influéncia de ca-
racteristicas como convecgao, altas temperaturas, espessamento da ca-
mada limite devido a vaporizacao foram desenvolvidas por Renksizbu-
lut e Yuen (1983), Renksizbulut, Nafziger e Li (1991) e Lage, Rangel e
Hackenberg (1993).

Renksizbulut e Bussmann (1993) empregaram as correlagoes de
Renksizbulut, Nafziger e Li (1991), para o ntimero de Sherwood, e
Renksizbulut e Yuen (1983), para o nimero de Nusselt, no estudo da
vaporizagao convectiva de gotas bicomponentes. Os autores relataram
que as correlagoes de transferéncia de massa e calor aplicadas para
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condigoes pseudotransientes fornecem boas predigoes para os nimeros
de Nusselt e Sherwood.

As correlagoes citadas, bem como outras correlagoes amplamente
utilizadas na literatura, foram testadas por Schwarz e Smolik (1994).
Os autores coletaram dados experimentais para vaporizacao de gota de
dgua e compararam os resultados com a predicao de correlagoes para
baixas e altas taxas. Os resultados mostraram que, para as condigdes
em que os dados experimentais foram obtidos, as correlagoes para altas
taxas nao melhoram as predi¢goes de Sherwood em relagao aos dados
experimentais. Este resultado enfatiza a importancia em selecionar as
correlacoes para transferéncia de massa e calor de acordo com a sua
faixa de aplicacao e as condigoes fisicas do sistema.

2.4 MODELAGEM DE SISTEMAS MULTIFASICOS: ABORDA-
GEM EULER-LAGRANGE

A solugdo de modelos mais robustos, que incorporam diversos
submodelos, onde as equagoes de momento estao acopladas com as
equagoes de conservagao da massa e da energia, torna-se possivel por
meio da aplicacao de técnicas de CFD. De acordo com Haelssig et al.
(2010), as técnicas de CFD surgem como uma ferramenta indispensédvel
na resolucao desses modelos, permitindo a predicao do comportamento
hidrodinamico e facilitando anélises de fendmenos, como a transferéncia
de massa e calor, no espago e no tempo.

Em termos de esquemas numéricos, citam-se duas abordagens
empregadas na modelagem de sistemas multifisicos: a euleriana e a
lagrangeana. A descri¢gao da abordagem euleriana encontra-se fora do
escopo deste trabalho e seus fundamentos estao amplamente disponivels
na literatura (WACHEM; ALMSTEDT, 2003; ZHANG; CHEN, 2007; HAELS-
SIG et al., 2010; PADOIN, 2013). A abordagem lagrangeana considera
as fases de maneira distinta, onde a fase continua é descrita pelo mo-
delo euleriano e a fase dispersa de acordo com o modelo lagrangeano.
A abordagem Euler-Lagrange tem sido utilizada em diversos traba-
lhos (ZHANG; CHEN, 2007; TONINI; GAVAISES; THEODORAKAKOS, 2008;
ZHANG; KONG, 2009; ROPELATO et al., 2010; SAZHIN et al., 2011a) e seus
conceitos serao apresentados no Capitulo 3, secao 3.2.

Zhang e Chen (2007) compararam os modelos Euler-Euler e
Euler-Lagrange na simulacao de sistemas particulados. As condicoes de
simulagao foram as mesmas para ambas as abordagens e a investigacao
se deu sob regime estacionério para predizer a tendéncia de distribuicao
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de particulas, e transiente na previsdo da dispersao turbulenta. Os re-
sultados mostraram que, em regime estacionério, os modelos predizem,
com boa concordancia, a distribui¢cao de particulas em relagao a dados
experimentais, embora, o modelo lagrangeano tenha sido mais custuso
computacionalmente para esse caso. Em regime transiente, a dispersao
das particulas foi melhor descrita pelo modelo lagrangeano, o qual atin-
giu, nesta situacao, melhor performance computacional.

Tonini, Gavaises e Theodorakakos (2008) implementaram uma
metodologia modificada do modelo Euler-Lagrange para sistemas de
spray com elevada densidade volumétrica de gota. O modelo con-
sistiu em trés passos: a) distribuir a fragdo volumétrica de gota em
células vizinhas, em casos em que essa parcela seja maior que o volume
da célula; b) introduzir propriedades virtuais para evitar valores nao
realisticos nos termos fontes da fase continua; e, c¢) utilizar um refina-
mento adaptativo de malha em torno da area de injegao. Os resultados
foram avaliados por meio de dados experimentais para sistemas densos
de gotas puras de n-CioHsg € n-C13Haog em variados fluxos de injecao,
temperaturas e pressoes. Os efeitos do refinamento de malha foram ava-
liados e malhas mais refinadas permitiram maior nivel de penetracao
no dominio. Para casos sem vaporizacao, malhas mais grosseiras resul-
taram em previsoes razoavelmente préximas aos dados experimentais.
Todavia, para casos com evaporacao, a malha teve forte influéncia nos
resultados. As conclusoes foram que o refinamento adaptativo de ma-
lha é eficaz na predicao do comportamento fluidodinamico de sistemas
densos, evitando a necessidade de recorrer ao modelo Euler-Euler para
modelar as regioes proximas a injecao, onde a densidade volumétrica
de gota ¢ alta.

Finalmente, Ropelato et al. (2010) propuseram uma metodologia
para o estudo fluidodinamico de torres a vdcuo. Os autores desenvol-
veram um cddigo em que a lei de Fick foi empregada para computar
os fluxos das espécies em uma mistura multicomponente, utilizando a
abordagem v — ¢ para o calculo do equilibrio termodinamico. O mo-
delo Euler-Lagrange foi aplicado para a modelagem multifdsica. De
maneira geral, os resultados foram satisfatorios em relagao aos dados
experimentais.

Dentro deste contexto, no préximo capitulo serdao apresentados,
de maneira concisa, os fundamentos aplicados no desenvolvimento deste
trabalho de pesquisa, buscando fornecer os subsidios necessarios para
a compreensdo do mesmo, discursando sobre sistemas multifdsicos, a
abordagem Euler-Lagrange e o equacionamento da transferéncia de
massa e calor em mistura multicomponente.
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3 FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1 SISTEMAS MULTIFASICOS

Escoamentos multifasicos sao sistemas em que predomina a
existéncia de mais de uma fase. Esse tipo de sistema é muito comum
nos processos industriais, como destilagao, extragao e atomizacao. Uma
fase é a definicao termodinamica do estado da matéria e pode ser clas-
sificada de acordo com o estado fisico como sélida, liquida ou gasosa,
e como continua ou dispersa, de acordo com a forma em que essa fase
se encontra em um volume de andlise. Assim, se a fase ocupar regices
conectadas no espago é denominada fase continua, se estiver distribuida
em outra fase de maior volume é chamada de fase dispersa (WSRNER,
2003).

Os escoamentos dispersos consistem em uma fase de elemen-
tos discretos, representada por particulas disseminadas em um meio
continuo, podendo este ser gasoso ou liquido. E importante compreen-
der que particulas podem ser corpos rigidos de formato esférico ou de
outras geometrias, particulas fluidas chamadas de gotas ou, ainda, bo-
lhas formadas por uma fase gasosa envolta de uma fina pelicula liquida
(CROWE, 2006).

Os modelos fenomenolégicos empregados para descrever a fisica
de escoamentos bifdsicos (ou multifdsicos) baseiam-se em observagoes
experimentais da morfologia dos escoamentos e dependem do tipo de in-
terface existente entre as fases. Assim, torna-se indispensédvel conhecer
a natureza da fluidodinamica do escoamento sob estudo. Os regimes
de escoamento bifdsico gés-liquido sao afetados por diversos fatores;
um, bastante expressivo, é a geometria do duto e sua inclinagdo (WRO-
BEL, 2006). As Figuras 3.1 e 3.2 apresentam os tipos de regimes de
escoamento em dutos horizontais e verticais, respectivamente. Convém
observar que a formacao de um padrao de escoamento caracteristico
depende da velocidade superficial em que as fases se encontram e da
geometria do duto.

Este trabalho tem como foco o estudo de um sistema bifasico
liquido-vapor, em que a fase liquida encontra-se dispersa, no formato
de gotas esféricas, na fase continua vapor. O escoamento ocorre em um
duto vertical na configuragao de spray.
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Figura 3.1 — Padroes de escoamento em um duto horizontal. a) escoa-
mento de bolha; b) escoamento pistonado; ¢) escoamento estratificado;
d) escoamento tipo onda; e) escoamento intermitente ; f) escoamento
anular; g) escoamento tipo spray.
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Fonte: Worner (2003).

Figura 3.2 — Padroes de escoamento em um duto vertical. a) escoa-
mento de bolha; b) escoamento pistonado ou slug; c) escoamento de
Churn; d) escoamento anular delgado; e) escoamento anular; f) escoa-
mento tipo spray ou tipo gota.
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Fonte: Worner (2003).

3.2 MODELAGEM MULTIFASICA

Existem duas abordagens para se descrever e quantificar os
fenémenos envolvidos em sistemas multifasicos: a abordagem euleri-
ana e a abordagem lagrangeana. A abordagem euleriana trata a fase
dipersa como uma fase continua, sendo essa abordagem divida em duas
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categorias principais: modelo de um fluido, onde um tnico conjunto
de equacgbes de conservagao é resolvido para as duas fases (dispersa e
continua); e o modelo de dois fluidos, no qual, cada fase assume um
conjunto de equagoes de conservagao préprias. Distintamente, a abor-
dagem lagrangeana considera a fase dispersa como sendo formada por
particulas (ou gotas), as quais, sdo rastreadas ao longo do dominio.

A escolha da abordagem para modelagem multifasica depende do
nivel de detalhamento desejado, das caracteristicas do sistema de inte-
resse (ZHANG; CHEN, 2007) e dos recursos computacionais disponiveis
(MUNKEJORD, 2006). Nos fundamentos apresentados a seguir a fase
dispersa serda também referida como gota. Porém, convém ressaltar
que, os conceitos aplicados neste item a gotas sao igualmente aplicaveis
para sistemas envolvendo particulas (sélidas) e bolhas.

3.2.1 Abordagem Euler-Lagrange

Com o aumento da capacidade de processamento computacio-
nal, os modelos para sistemas dispersos tornaram-se uma ferramenta
versatil para o estudo hidrodinamico de escoamentos particulados (WA-
CHEM; ALMSTEDT, 2003). Dentre eles, se destaca o modelo Euler-
Lagrange. Neste modelo, a fase continua é tratada como euleriana, ou
seja, as variaveis de escoamento sao fungao do espago e do tempo, sendo,
devido a isso, varidveis de campo resolvidas por meio das equacoes de
conservacao. A fase dispersa é resolvida através do balango de forcas
atuantes sobre a gota presente no sistema e sua velocidade e posicao
sao dependentes apenas do tempo. Essa forma de solugao requer a
interpolagao entre a velocidade da fase continua e a posigao da gota
no dominio (WSRNER, 2003). Logo, a evolugdo do momento da gota
é influenciada diretamente pela fase continua, assim como a troca de
massa e calor entre as fases.

As principais consideragoes da metodologia Euler-Lagrange sao
que a fragao volumétrica da fase dispersa é relativamente menor que
a fracao da fase continua e que as dimensoes da parcela permanecem
significativamente menores que o tamanho tipico de célula da discre-
tizacdo da fase euleriana (TONINT; GAVAISES; THEODORAKAKOS, 2008).
De acordo com Tonini, Gavaises e Theodorakakos (2008), a eficdcia das
simulagoes em CFD sao determinadas nao somente pelos modelos fisicos
empregados, mas também pela independéncia dos resultados em relagao
a malha. Lippert et al. (2005) demonstraram a forte dependéncia da
abordagem lagrangeana com a malha e Sazhin et al. (2011a) verifica-
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ram que essa dependéncia ocorre quando malhas muito refinadas sao
utilizadas. Com isso, a aplicacao dessa abordagem requer estratégias
planejadas para refinamento de malha a fim de garantir a independéncia
dos resultados (STEINER, 2004).

Uma caracteristica importante dessa abordagem é a diferenca
entre a definicdo de gota e parcela. Para sistemas em que o nimero
de gotas é bastante pequeno ou que a massa da fase dispersa seja su-
ficientemente pequena a ponto de ser representada por um numero
pequeno de gotas, torna-se possivel a solucao das equagoes para cada
gota. Porém, se a massa da fase dispersa for muito grande quando
comparada a massa de uma tUnica gota, torna-se inviavel computaci-
onalmente a solucao do conjunto de equagoes para cada gota. Neste
caso, a massa total serd dividida igualmente em parcelas. A massa da
parcela é representada por gotas que possuem as mesmas propriedades
fisicas e quimicas, podendo, entretanto, diferir de uma parcela para ou-
tra dependendo das condig¢oes do sistema. Esse procedimento diminui
o custo computacional, pois a solucao serd na parcela como um todo
e ndo nas gotas individuais. O numero de parcelas nao é arbitrario e
deve ser grande o suficiente para representar adequadamente as pro-
priedades da massa que possui. Contudo, esse valor nao deve ser tao
grande a ponto de comprometer a solugao. Um dos problemas que pode
ocorrer na utilizacao da abordagem lagrangeana advém justamente da
ma escolha do niimero de parcelas quando, por exemplo, a populacao
de gotas representada em uma parcela é muito maior do que a par-
cela pode carregar. Neste caso, deve-se dividir a massa em um ntmero
maior de parcelas para melhor representar as propriedades e facilitar a
solugdo (WSRNER, 2003).

A classificagao do escoamento multifdsico é realizada de acordo
com o tipo de interagao existente entre a fase dispersa e a fase continua
e refere-se ao mecanismo de acoplamento que determina o movimento
das gotas (CROWE, 2006). As duas principais formas de interac¢ao en-
tre fases em sistemas dispersos diluidos sao os acoplamentos por uma e
duas vias. O acoplamento por uma via ou one-way coupling assume que
a fase dispersa possui massa e volume pequenos o suficiente para nao
causar nenhuma perturbagao na fase continua, seja de deslocamento
ou troca de massa e calor. Entretanto, a fase dispersa é diretamente
influenciada pelo campo de velocidades da fase continua. KEsse aco-
plamento é ideal quando se quer somente obter a trajetéria das gotas
no sistema. Nesta forma de acoplamento, a solucdo da fase continua
nao serd afetada pela presenga da fase dispersa e pode ser convergida
antes da injecao de gotas. No acoplamento por duas vias ou two-way
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coupling a presenca da fase dispersa no sistema nao pode ser negligen-
ciada, pois a mesma interage com a fase continua por meio de termos
fontes (WSRNER, 2003). O acoplamento por duas vias envolve a in-
teragao da fase continua com a fase dispersa, bem como a interacao
da fase dispersa com a fase continua. A interacao entre fase continua e
fase dispersa compreende o processo de interpolagao onde a quantidade
de fase continua é estimada no local da parcela e a interacao da fase
dispersa com a fase continua refere-se a soma dos termos fontes nas
equagoes de conservacao desta fase (LIPPERT et al., 2005).

Tonini, Gavaises e Theodorakakos (2008) introduziram o con-
ceito de regiao de influéncia da gota como sendo aquela onde sao reali-
zadas as trocas de massa, calor e quantidade de movimento com a fase
continua. Por meio dessa regiao, define-se o tipo de acoplamento entre
fases comparando o raio da regiao de influéncia, que seria um raio em
fase gasosa rg, e o raio da gota, r,. Se ry >> 7, o acoplamento serd de
uma via; caso contrario, o acoplamento de duas vias serd utilizado.

Os acoplamentos por uma e duas vias também podem ser obser-
vados em sistemas envolvendo o escomento de um fluido sobre estrutu-
ras sélidas (BENRA et al., 2011). No cédigo comercial ANSYS® CFD
(FLUENT®), o acoplamento por duas vias é atingido pela solucio al-
ternada entre a fase continua e dispersa, até que as mudancas na solugao
cessem para ambas as fases (FLUENT, 2011a). A Figura 3.3 apresenta
o processo de interagao por duas vias durante o deslocamento de uma
gota através de um volume de controle.

No acoplamento por duas vias, a fragao volumétrica da fase dis-
persa é maior em relagdo ao acoplamento por uma via e novas classi-
ficagdes surgem com o aumento desse parametro, como o acoplamento
por trés e quatro vias. O acoplamento por trés vias resulta do distirbio
no movimento de uma gota provocado por outra, que se move nas pro-
ximidades da primeira. No acoplamento por trés vias surge, apesar
de fraca, a interagao gota-gota sem a ocorréncia de colisoes. Com o
aumento da fragao volumétrica da fase dispersa podem ocorrer colisoes
entre as gotas, tendo-se, assim, o acoplamento por quatro vias (four-way
coupling) (CROWE, 2006). A Figura 3.4 mostra as interagoes existentes
entre as duas fases em fungao do tipo de acoplamento.

Nos acoplamentos citados, especificos de escoamentos dispersos,
a interacao gota-fluido domina o transporte global das gotas. Existem
casos, entretanto, que a interagao gota-gota torna-se dominante, carac-
terizando escoamentos densos, e a proximidade entre as gotas modifica
a interagdo fluidodinAmica das gotas (CROWE, 2006). Conceitos mais
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Figura 3.3 — Transferéncia de massa, calor e quantidade de movimento
entre a fase continua e dispersa para o acoplamento por duas vias.

/ /

Troca de calorL'

L]

Trajetéria da
gota

massa e
quantidade de

movimento

Volume de
controle tipico
da fase continua

Fonte: Adaptado de Fluent (2011a).

Figura 3.4 — Representagao das interagoes existentes entre fase continua
e dispersa para o acoplamento por uma via, duas vias e quatro vias.

Fluido Fluido Fluido
el T i: DuAsVIas i QUATRO VIAS ™, iﬁ @

----------- Interacdo fluido - gota -----Interacido gota - fluido Interacdo gota - gota

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

avangados a respeito da abordagem Euler-Lagrange sao tratados em
Subramaniam (2013).

O cédigo comercial ANSYS® CFD (FLUENT®) traz como res-
trigdo & fracdo volumétrica méaxima de 10 % para sistemas com fase
dispersa diluida, ou seja, onde a interagao gota-gota nao ocorre. Neste
contexto, a Figura 3.5 mostra uma representacao esquematica do sis-
tema de interesse, o qual é constituido por uma fase liquida dispersa
no formato de gotas em uma fase continua gasosa. O escoamento é
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caracterizado como sendo do tipo spray e a fase dispersa encontra-se
suficientemente diluida de modo que nao hajam interacGes entre as go-
tas.

Figura 3.5 — Representacao esquematica do sistema modelado tendo
em vista um escoamento na configuracao de spray.

L] ®——> Fase dispersa

. e ——> Fase continua

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A modelagem matemaética parte das seguintes hipéteses:

o modelo é unidimensional;

e estado estaciondrio;

e o regime de escoamento é laminar;

e as gotas possuem o mesmo diametro inicial;

e a variagdo na geometria da gota é desprezada, sendo a mesma
considerada idealmente esférica;

e o fluxo de transferéncia de massa interfacial é somente difusivo;
e as fases sdo consideradas ideias;

e a concentragao total e a massa especifica sdo constantes;

e nao ocorrem reagoes quimicas.

A seguir, serao descritas as equagoes para conservacao de quan-
tidade de movimento, de massa e de energia, de acordo com a aborda-
gem Euler-Lagrange, para as fases continua e dispersa implementadas
no cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®) (FLUENT, 2011a).
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3.2.1.1 Modelagem da Fase Continua

e Conservagao da Massa

A equagado de conservagao da massa é representada, de forma
generalizada, pela Equacao (3.1), sendo vdlida tanto para escoamentos
incompressiveis como compressiveis.

Ipe
ot

+V - (peil.) = S, (3.1)

em que p. é a massa especifica, t representa o tempo e v, é o vetor
velocidade da fase continua. A massa adicionada ou removida da fase
continua devido aos fenémenos de vaporizagao ou condensacgao é repre-
sentada pelo termo fonte S,,, calculado a partir da mudanca de massa
na gota em um volume de controle:

S = B, (3.2)

Mp,0

em que my, ; ¢ massa inicial da gota ao entrar no dominio, 111, ¢ é a vazao
massica inicial e Am,, é a variacdo de massa na gota ao deslocar-se por
um volume de controle.

e Conservacao de Quantidade de Movimento

A conservacao de quantidade de movimento é dada pela Equacao
(3.3):

% (peve) +V - (pevcte) = =VP +V - (T) + peg + F, (3.3)
em que P é a pressdo, T é o tensor tensdo, p.g é a forca gravitacional
e F representa as forcas volumétricas externas atuantes sobre a fase
continua, as quais correspondem ao termo fonte de quantidade de mo-
vimento. O tensor tensao é oriundo da tensao de cisalhamento na fase
continua, sendo descrito por:

7 = pe [(VE. + VIL)], (3.4)

onde p. € a viscosidade dinadmica da fase continua. Considera-se que
o termo fonte de quantidade de movimento F' é oriundo da forca de
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arraste entre as fases sendo contabilizado segundo a Equagao(3.5):

3,LLCCDR€ N .
= Z ( i@ (Tp — vc)) m,At, (3.5)

em que 7, ¢ a vazao méssica da fase dispersa, Cp ¢ o coeficiente de
arraste, p, ¢ a massa especifica da gota, d,, é o diametro de gota, v, e ¥,
representam as velocidades da gota e da fase continua, respectivamente.

e Conservacao de Energia

A conservagao de energia é dada pela Equagao (3.6):

pehe) + V- (pehetie) =V - [ AVTe = hijs | + Sn, (3.6)
J

0
7

onde h, representa a entalpia especifica da fase continua, A. é a conduti-
vidade térmica da fase continua, 7. é a temperatura da fase continua, h;
¢ a entalpia especifica da espécie j, j; refere-se ao fluxo difusivo méssico
da espécie j e Sy é o termo fonte de energia. Os dois primeiros termos
a direita da Equagao (3.6) representam a energia transferida devido &
conducao de calor e & difusdo de espécies quimicas, respectivamente. A
transferéncia de calor da fase continua para a fase dispersa ¢ realizada
considerando-se a mudancga na energia da gota durante seu desloca-
mento em um volume de controle. Na auséncia de reacoes quimicas,
o termo fonte de energia volumétrico é computado de acordo com a
Equagao (3.7):

Tp

f
—LyefAmy —my, / Cp, dT
Trey

Myp.0
Sh: P,

Mp,0

(3.7)

. Ty,
My 0 Pi
= m,, Cp, dT
P
Mp,0 Trey

sendo 71, ¢ a vazao massica inicial da fase dispersa, m, ¢ a massa incial
da gota, myp, a massa da gota ao entrar no volume de controle, m,,,
a massa da gota ao sair do volume de controle, C},, o calor especifico
da gota, T}, e T), as temperaturas em que a gota entra e deixa o
volume de controle, respectivamente, e L.y o calor latente especifico
nas condigoes de referéncia. Na Equagao (3.7) o termo relacionado ao
calor latente representa a energia utilizada para a mudanca de fase da
fase continua e os termos relacionados ao calor especifico representam
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a energia sensivel associada a variagao de temperatura desta fase. L.y
é calculado pela diferenga entre a entalpia de formacao da fase dispersa
e da fase continua e estd relacionado com o calor latente especifico
avaliado na temperatura de ebuligao, Ly, como:

Top Top
Lyey = Ly — / CpCdT + / CppdT, (38)
Trey Tres

em que C,, ¢é o calor especifico do vapor e T3, é a temperatura de
ebulicao da gota.

e Equagao de Transporte da Espécie Quimica

A equacgao de conservagao da espécie quimica prediz a fracao
maéssica de cada espécie do sistema através da solucao das equagoes
de difuséo e convecgdo. A Equagao (3.9) representa o transporte das
espécies para um sistema na auséncia de reagao quimica:

a — =

em que Y; é a fracdo mdssica da espécie i na fase continua, j; é o fluxo
difusivo de massa da espécie i e S; é o termo fonte de massa advindo
da fase dispersa obtido de maneira similar & Equagcao (3.2).

3.2.1.2 Modelagem da Fase Dispersa

e Conservagao de Quantidade de Movimento

A trajetéria da fase dispersa é calculada através de um balanco
de forgas, que relaciona a inércia as forcas atuantes sobre as gotas, e
pode ser escrita, do ponto de vista lagrangeano, como:

d_’ g - Pc
Do _ gy (5, —5,) + LPr =P

Fog, 3.10
o o T fad (3.10)

onde o termo Fp (¥, — ¥,) representa a forca de arraste por unidade de
massa atuante sobre a gota, p. a massa especifica da fase continua, p,
a massa especifica da gota e § a aceleracdo gravitacional. O termo Foq
representa aceleracoes adicionais que podem agir sobre a gota, como
a forca por unidade de massa de aceleracao oriunda de gradientes de
pressao, movimento browniano, presente quando as gotas possuem di-
mensoes submicrométricas, entre outras. Essas aceleragoes adicionais
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nao sao de grande influéncia no sistema em estudo e serdo desconside-
radas. Com isso, a Equagdo (3.10) toma a seguinte forma:

dv, G (pp — pe)
o= Fp (T — T,) + PR (3.11)

sendo Fp calculado por meio da Equagéao (3.12):

Fp = M, (3.12)
4p,d3

em que Cp é o coeficiente de arraste, d,, é o didmetro de gota, p. é a
viscosidade dinamica da fase continua e Re é o nimero de Reynolds.
O coeficiente de arraste é um parametro que depende da geometria da
gota. Para situagoes em que a gota é considerada idealmente esférica,
o coeficiente de arraste pode ser calculado pela equacao empirica de
Morsi e Alexander (FLUENT, 2011a):

a9 as
= 4+ —=

Cp=a+ Re = Re?’

(3.13)
onde as constantes ay, as € az sao ajustadas experimentalmente e va-
riam de acordo com o nimero de Reynolds. O trabalho de Morsi e Ale-
xander (1972) traz essas constantes para uma variada faixa de nimero
de Reynolds apresentadas na Tabela 3.1. Em situagdes onde ocorrem
interagoes entre gotas, quebra ou coalescéncia, outras equagoes especi-
ficamente desenvolvidas para essas fisicas devem ser aplicadas.

Tabela 3.1 — Constantes da equacao de Morsi e Alexander de acordo
com o numero de Reynolds.

a1 ap a3 Faixa de Reynolds

0 24 0 0 <Re<0,1
3,690 22,730 0,090 0,1 <Re<1
1,222 29,167 -3,8889 1 <Re< 10
0,617 46,500 -116,670 10 < Re < 100
0,364 98,330 -2778 100 < Re < 1000

0,357 148,620 -47500 1000 < Re < 5000
0,460 -490,546 578700 5000 < Re < 10000
0,519  -1662,5 5416700 Re > 10000

Fonte: Adaptado de Kondora e Asendrych (2011).

O numero de Reynolds considera a velocidade relativa entre as
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fases, sendo escrito pela Equacao (3.14):

('d 0, *_‘('
Re = Pedo 1o — Tl (3.14)
e

sendo p. e p. a massa especifica e a viscosidade dinamica da fase
continua e d, o didmetro de gota.

e Conservagao da Massa

A equagdo para a transferéncia de massa de cada componente
da gota, em base massica, é dada por:

dmp,i

"L = MiAyk (Ciis = Cioe) (3.15)

em que A, é a 4rea superficial da gota, M; é a massa molar do compo-
nente 7, k,, é o coeficiente convectivo de transferéncia de massa, C; s
e Cj o sao as concentragoes molares na superficie da gota e no seio da
fase continua para o componente i considerando ambas as fases ideais e
sao calculadas por meio das Equagoes (3.16) e (3.17), respectivamente:

xipi,sat

Ci s — 3
* = TRI,

(3.16)

onde z; é a fragao molar do componente ¢ no interior da gota, P; 54+ €
a pressao de vapor de saturagao da espécie i, R a constante dos gases
ideais e T}, é a temperatura da gota.

PY; M
RT..’

Cioo = (3.17)
sendo P a pressao total, T, a temperatura do seio da fase continua,
Y; a fragao massica do componente i no seio da fase continua e M é a
massa molar da mistura da fase continua.

e Conservacao de Energia
A equacgao de conservacao da energia para a gota é definida por:

mpcppT; =hAp (Too —Tp) + Z TP’

em que h é o coeficiente convectivo de transferéncia de calor calculado

por meio de correlagdes empiricas (vide item 3.4.2), C),, é o calor es-

pecifico da fase dispersa, Y drgf”" L; é o termo fonte para a equacao de

L, (3.18)
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energia da gota e representa a perda ou o ganho de entalpia devido a va-
porizagao/condensagdo, sendo dm,, ; a variacao infinitesimal da massa
do componente ¢ na gota e L; o calor latente especifico de vaporizacao
do componente 1.

3.3 MODELAGEM DE TRANSFERENCIA DE MASSA EM MIS-
TURA MULTICOMPONENTE

As secoes a seguir apresentarao a formulacao para a transferéncia
de massa em mistura multicomponente, na sua maneira mais rigorosa,
baseada na obra de Taylor e Krishna (1993).

3.3.1 Lei de Fick Generalizada

Antes de introduzir as equacoes de difusdo para mistura multi-
componente, é importante conhecer as equagoes empregadas em siste-
mas binarios e os conceitos fisicos presentes nessas equacoes. Difusao
é o fendomeno em que a matéria é transportada de um lugar para o
outro devido ao movimento randémico das moléculas (CRANK, 1975;
TAYLOR; KRISHNA, 1993; CUSSLER, 2007). Apesar de randdmico, esse
movimento segue um gradiente de concentragao, ou seja, o0 movimento
de uma regiao de alta concentracao para baixa concentracao é obser-
vado. Em um sistema bindrio, a difusao é descrita pela primeira lei
de Fick, a qual relaciona o fluxo difusivo, j;-, ao gradiente da fracao
molar do componente i. A Equacao (3.19) representa o fluxo difusivo
para o componente 1 de uma mistura binéria, tendo como referéncia a
velocidade molar média:

-

Jl = 7CtD12v131, (319)

em que ¢; é a concentracao molar total, D15 é o coeficiente de difusao
de Fick e Vz; é o gradiente de composicao molar do componente 1.
Analogamente, o fluxo difusivo para a espécie 2 é dado por:

j'g = —ctD21Va:2. (320)

Sabendo-se que para um caso binario o somatério dos fluxos é
igual a zero, Ji+ Jo = 0, e a soma das fracoes molares é igual a 1,
r1 + x2 = 1, torna-se evidente que os coeficientes de difusao binarios
devem ser iguais, Dio = Doy = D. Assim, existe somente um coefi-
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ciente descrevendo o processo de difusdo molecular, uma forca motriz
e um fluxo difusivo independente. Contudo, as equagoes para o fluxo
difusivo de um sistema ternario nao depedem somente de seu gradiente
de composicao, mas, também, do gradiente de um segundo compo-
nente. Desta maneira, os fluxos difusivos tornam-se nao lineares, sendo
descritos por:

J1 = —ctDHle — CtDlgv.JZQ

JQ = —Cthlvxl - CtD22VfL'2. (321)
Jy = —(Jy + Jo)

Nos casos em que n > 3, D;; sdo os coeficientes de difusdo mul-
ticomponente e nao possuem o mesmo significado fisico que os coe-
ficientes bindrios, nao refletindo, com isso, as interacGes entre os pa-
res i-j. Outra caracteristica dos coeficientes D;; é auséncia de sime-
tria (D12 # Ds1), adimitindo sinais positivos ou negativos (TAYLOR;
KRISHNA, 1993). As equagoes do fluxo difusivo generalizadas para sis-
temas com n componentes, sao escritas como:

Ji = —cD Vo, —---—cDipn1Ve,

Jo = —cDy Vg —---— CDz,nflvan

: . (3.22)

J; = —cDpVoy —---—cD;p1Va,_1

IJn-1 = —cDp_1 V1 —---—cDp_1n 1V

sendo o fluxo do n-ésimo componente dado por:
n—1
Jn == Ji. (3.23)

i=1

Devido ao grande niimero de equacoes utilizadas para descrever
a transferéncia de massa em mistura multicomponente, é conveniente
representar esse sistema de equacOes de forma matricial de dimensao
n —1:

(f) — ¢, [D](Va), (3.24)

em que (f ) representa o vetor dos fluxos difusivos de ordem n—1, (Va

é o vetor dos gradientes de composicao da mistura de ordem n-1 e [D] é
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a matriz quadrada dos coeficientes de difusao multicomponentes de Fick
de ordem n-1. A Equagdo (3.24) é chamada de lei de Fick generalizada
e, por meio dela, o fluxo de cada componente possui contribuigao de
n-1 gradientes.

3.3.2 Teoria de Maxwell-Stefan

A teoria de Maxwell-Stefan, baseada nos conceitos da Teo-
ria Cinética dos Gases, leva em sua formulacdo as contribuicGes da
conservagao de quantidade de movimento, oriundo da colisao entre
moléculas, e das forgas atuantes sobre as moléculas. Para um sistema
de gases ideais, essas contribuigoes podem ser representadas da seguinte
forma:

Vp1 = — framize (U1 — 12), (3.25)

em que Vp; é a pressao parcial exercida no sistema quando as moléculas
da espécie 1 tentam se mover entre as moléculas da espécie 2 a uma
velocidade relativa de @y — s, x1 é a fragao molar da espécie 1, e
f12 pode ser definido como um coeficiente de arraste inverso, dado por
D12 = P/f12. Alocando esse termo na equagao (3.25), obtém-se a
equagao de Maxwell-Stefan para difusdo em um sistema bindrio gasoso
ideal, & temperatura e pressao constante.

- 1 122 (U] — Ud)
== |Vp = = 72 2
dy (P) P1 Doy ; (3.26)

em que d; é a forca motriz para a difusao e D15 é chamado de coefi-
ciente de difusao de Maxwell-Stefan para 1-2. Considerando a pressao
constante ao longo do caminho de difusao e a fase gasosa ideal, pode-se
escrever a forga motriz da equagao (3.26) em termos da composigao do
sistema. Dessa maneira, tem-se uma forma simplicada da equacao de
Maxwell-Stefan.

_wiy (0 — )

V.]?i = IDij

(3.27)

Por meio dessa equacao, nota-se que D15 = Dsyq, devido & res-
tricdo Vz; + Vay = 0. A teoria de Maxwell-Stefan, quando aplicada
a sistemas binarios, resulta em equagoes bastante simples. Porém, sua
complexidade aumenta a medida que se aumenta o nimero de compo-
nentes sob andlise. Generalizando a Equacao (3.27) para um sistema



62

com n > 3 componentes e escrevendo-a em funcgado do fluxo difusivo,
tem-se:

EC R

j=1

;i —x
7/ 3.28
D (3.28)

Da mesma maneira que na lei de Fick generalizada, somente n-1
fluxos da Equagao (3.28) sao independentes. Reescrevendo a Equagao
(3.28) com essa restri¢ao, obtém-se o seguinte rearranjo:

n—1

=

cod; = —ByiJ; — Z Bij<fj, (3.29)
7

em que B;; sao coeficientes que dependem da composigao do sistema e
dos coeficientes de difusao de Maxwell-Stefan, D;;. Isolando-se o termo

J; e escrevendo a Equacao (3.29) na forma matricial de dimenséo n-1,
tem-se:

(f) = ¢ [B]'(d). (3.30)

Os elementos da matriz [B] sdo dados por (TAYLOR; KRISHNA,
1993; WESSELINGH; KRISHNA, 1990):

TN~ Tk
Din ; Dik (3:31)
ik
1 1
B = —; - , 3.32
J (D” Dzn) ( )

onde z; é a fracao molar da espécie 4, D;; s@o os coeficientes de difusao
de Maxwell-Stefan e n representa o ultimo elemento.

Até o momento foram apresentadas as equagbes para sistemas
ideais. A introdugdo da nao idealidade modifica o termo d; que, ao
invés de ser causado pela pressao atuante sobre as moléculas, passa a ser
escrito em fungao do potencial quimico das espécies, a verdadeira forga
motriz para a difusdo de massa. Uma vez que, em termos praticos, o
potencial quimico nao é uma grandeza facilmente manipulédvel, é conve-
niente converté-la para uma base mensurdvel; neste caso, a composicao
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do sistema. Dito isto, a Equagao (3.30) assume a forma:
(j):—fﬂBr1WHVwL (3.33)

em que (Vz) representa o gradiente de composicao das espécies
quimicas e [I'] é a matriz dos fatores termodindmicos para sistemas
multicomponentes, uma corre¢ao devido as nao idealidades do sistema,
definida conforme as Equacbes (3.34) e (3.35) para as fases liquida e
vapor, respectivamente.

Alnry;

Lij = dij + @ oz, (3.34)
Alnp;
Fij = 51’]‘ + x; 8xj 7', (335)

onde §;; ¢ o delta de Kronecker, ; é o coeficiente de atividade da
espécie i e p; é o coeficiente de fugacidade da espécie ¢. Igualando o
fluxo difusivo de Maxwell-Stefan (Equagao (3.30)) com a lei de Fick ge-
neralizada, obtém-se a seguinte relacao para a matriz dos coefiecientes
de difusao:

D] = (B 1. (3.36)

A Equagéo (3.36) traz implicita a relacdo entre os coeficientes de
difusao de Fick, [D], e de Maxwell-Stefan, contidos na matriz [B]. Para
um sistema considerado ideal, a matriz dos fatores termodinamicos [I']
se reduz a uma matriz identidade, tornando, assim, valida a igualdade:

[D] = [B]™". (3.37)

Neste trabalho, a mistura multicomponente é formada por
espécies de mesma natureza quimica e, como mostrado por Padoin
(2013), que aplicou a modelagem v — ¢ para esse mesmo sistema, os
efeitos nao ideais nesta mistura sdo despreziveis. Por essa razao, a
Equagao (3.37) foi adotada para o cdlculo dos coeficientes de difusao
multicomponente.

O cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®) utiliza a base méssica
como padrao para o calculo dos fluxos. Dessa maneira, a matriz dos
coeficientes de difusdo deve ser convertida de base molar, [D], até o
momento considerada, para base maéssica, [DO], seguindo a Equagao
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(3.38):
[D°] = [B™] [Y] [¢] ™ [D] ] [Y] " [B], (3.38)

em que [z] e [Y] s@o as matrizes diagonais de fracdo molar e mdssica,
respectivamente, [B°"]| e [B“°] sdo matrizes de conversdo definidas
pelas Equagoes (3.39) e (3.40), respectivamente:

uo Tk Ln

[ ik]:(sm_y;(yk—yy (3.39)
Y,z

(BSY] = 6 — Y; <1 - M’:) (3.40)

onde d;;, € o delta de Kronecker e Y; e x; representam a fragao massica
e molar da espécie quimica i, respectivamente. Dessa forma, a lei de
Fick generalizada, em base maéssica, assume a seguinte forma:

(j') = —p, [D°] (VY), (3.41)

sendo p; a massa especifica da mistura, [DO] representa a matriz dos
coeficientes de difusao de Fick em base mdssica e (VY) é o vetor de
fragoes méssicas.

Convém salientar algumas caracteristicas dos coeficientes de di-
fusao de Fick e de Maxwell-Stefan. Para gases ideais e misturas liquidas
diluidas, os coeficientes D);; assumem somente valores positivos ou
iguais a zero, D;; > 0. Em misturas liquidas nao ideais, os coeficientes
D;; apresentam forte dependéncia com a composigao. Ao contrario dos
coeficientes de Fick, os coeficientes D;; sao independentes da referéncia
adotada, molar ou méssica. Outra caracteristica importante dos coefi-
cientes D;;, obtida da teoria cinética dos gases, ¢ a simetria existente
entre os pares D;; = Dj;;. Por fim, D;; ndo é definido e nao possui
significado fisico. Porém, o coeficiente D;; fickiano representa uma pro-
porcionalidade entre a forca motriz e o fluxo difusivo para o i-nésimo
componente. Para uma mistura multicomponente, existem n(n — 2)/2
coeficientes de Maxwell-Stefan e (n —1)? coeficientes de Fick (TAYLOR;
KRISHNA, 1993).

Os coeficientes de difusao multicomponente de Fick nao-
diagonais D;; (i # j) representam os efeitos de interagdo molecular
caracteristicos de sistemas multicomponentes, conhecidos como efeitos
de difusao cruzada. Sao esses: difusao osmdtica, barreira de difusao
e difusdo reversa. Como ja apresentado, o fluxo de uma espécie, em
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uma mistura multicomponente, depende do gradiente de composicao
de n — 1 espécies. Neste caso, se o gradiente de composicao da espécie
1 for zero, o fluxo da espécie 1 somente serd zero se os coeficientes
D;; para j # i forem zero. Portanto, mesmo se o gradiente de uma
espécie for desprezivel, o fluxo da mesma pode existir. Esse fenémeno
foi definido por Toor (1957) como difusdo osmdtica. H4a, também, a
possibilidade de uma espécie nao difundir caso os gradientes sejam de
mesma magnitude e de sinais opostos. Neste caso, existe forga motriz,
Vz, porém o fluxo é nulo. Essa condicao é chamada de barreira de
difusao. Uma terceira situacao ocorre quando uma espécie difunde
no sentido contrario ao indicado pela for¢ga motriz. Isso pode ocorrer
quando moléculas estao se difundindo na direcdo contréria & dessa
espécie, promovendo o arraste da mesma. Esse comportamento é
chamado de difusao reversa (TAYLOR; KRISHNA, 1993).

A Figura 3.6 ilustra os efeitos difusivos para um sistema bindrio
e um sistema ternario hipotético, e mostra o fluxo J; em funcao do
gradiente de difusdo. Nota-se que para o caso bindrio a curva passa
pela origem, evidenciando que, quando o gradiente Vz; é zero, o fluxo
também é nulo. Para o caso terndrio, a curva é deslocada em relacao a
origem para cima ou para baixo, dependendo do sinal e da magnitude
do termo D15Vze. O diagrama ilustra claramente a regiao de difusdo
reversa, delimitada pelos pontos da difusdo osmdtica e da barreira de
difusdo. A regiao em que ocorre a chamada difusdao normal, no caso
ternario, também é influenciada pelos gradientes de composicao dos
outros componentes.

3.3.3 Modelo de Difusividade Efetiva

A grande complexidade no uso da teoria de Maxwell-Stefan e da
lei de Fick generalizada levou & investigacdo de formas mais simplifi-
cadas para o cédlculo dos fluxos em mistura multicomponente, como a
utilizacao de difusividades efetivas. O fluxo, neste caso, semelhante a
primeira lei de Fick, depende somente do gradiente de concentracgao da
prépria espécie, sendo escrito, para uma espécie ¢ genérica, como:

j; = —cthfoi 1= 1, 2; - N, (342)

sendo ¢; a concentragao molar da mistura, D; 7o coeficiente de difusio
efetivo da espécie i e representa a difusao de ¢ na mistura. O coeficiente
de difusao efetivo reune em um tnico coeficiente as interacoes entre a
espécie i e todos os outros constituintes da mistura. Kubota, Yama-
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Figura 3.6 — Interacoes difusivas para (a) um caso bindrio e (b) um
caso ternario. O fluxo é apresentado como funcao do gradiente de
€composigao.

Difuséo Binaria Difuséo Ternaria

J, Difuséo osmética J1

Barreira de difusdo

Comportamento}
"normal" da
difusao

Difuséo reversa

Regido de difuséo
"normal”

Fonte: Adaptado de Taylor e Krishna (1993).

naka e Lana (1969) ajustaram uma equagio para a difusividade efetiva
empregando as equagoes de Maxwell-Stefan (TAYLOR; KRISHNA, 1993):

Dief P Dij xjNi ’ ’
J#i

em que z; ¢ a fracdo molar da espécie 7, D;; representa o coeficiente de
Maxwell-Stefan para o par i-j e N; é o fluxo molar para a espécie i. A
Equacao (3.43) é 1til para casos em que a razao entre os fluxos molares
(N, /N;) é conhecida e constante ao longo do caminho de difusdo. Uma
simplificagdo para a Equagao (3.43) é considerar que as espécies estao
se difundindo através de um gés estagnado, de modo que o fluxo N;
seja nulo:

-1
n
2

Dff = (1 - ) (3.44)

j=1

J#i

Apesar de sua limitagdo, a Equagao (3.44) é muito empregada

para estimar fo em situagoes onde nao ha um componente com
fluxo negligencidvel (TAYLOR; KRISHNA, 1993) e, segundo Sazhin et al.
(2011a), essa aproximagao estima a magnitude correta do coeficiente
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de difus@o, mesmo para casos em que ndo hd um componente estag-
nado. Além disso, o modelo de difusividade efetiva aqui descrito foi
aplicado recentemente no estudo de extragao liquido-liquido em micro-
escala (CHASANIS; BRASS; KENIG, 2010). A difusividade efetiva, geral-
mente, nao apresenta o significado fisico de um coeficiente de difusao e
muda com os gradientes de concentragao, adquirindo valor zero quando
atinge a barreira de difusao, valor negativo na regiao de difusao reversa
e valor infinito no ponto onde ocorre a difusao osmética. Deve-se tomar
cuidado com analogias entre esses coeficientes e os coeficientes bindrios,
as quais sao validas somente quando Dy 7> 0 endo apresenta forte de-
pendéncia com a composicao (TAYLOR; KRISHNA, 1993).

Na utilizacao do modelo de difusividade efetiva deve-se aten-
tar para a limitagao de que, em casos multicomponentes onde a di-
fusao exerce papel fundamental, os efeitos da difusao reversa, difusao
osmotica e barreira de difusdo nao serao representados, visto que os co-
eficientes de difusao cruzada, que se encontram fora da diagonal prin-
cipal, ndo serao representados. Apesar desta limitagdo, o modelo de
difusividade efetiva, para predizer a transferéncia de massa difusiva em
mistura multicomponente, tem sido empregado na literatura recente
(EBRAHIMIAN; HABCHI, 2011; SAZHIN et al., 201la; ZHANG; ZHANG;
ZHANG, 2012; HOTEIT, 2013).

3.3.4 Transferéncia de Massa Interfacial

O fluxo total massico para um sistema multicomponente é calcu-
lado por meio da Equagao (3.45), a qual considera duas contribuigoes:
a do fluxo difusivo e do fluxo convectivo:

(n) = —p; [D°] VY + (Y) ny, (3.45)

em que (n) representa o fluxo méssico das espécies e a parcela (Y) n; é
a contribuicao convectiva do escoamento.

A fim de se calcular os fluxos entre fases, um modelo geométrico
para o contorno das fases deve ser especificado. Existem dois modelos
para esse fim: o modelo do filme, empregado para casos estacionarios,
e o modelo de penetragao, para casos transientes. Neste caso em par-
ticular, o modelo do filme foi adotado devido & transferéncia ser es-
tacionaria. No modelo do filme, toda a resisténcia a transferéncia de
massa ocorre em um filme adjacente a interface e a transferéncia neste
filme é puramente difusiva. A transferéncia de massa ocorre essencial-
mente na diregao normal a interface e, desta forma, os fluxos paralelos
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a superficie sdo negligénciaveis quando comparados aos fluxos normais
a interface. Porém, fora deste filme, no seio da fase, os efeitos turbulen-
tos sao expressivos de modo que os gradientes de composicao tornam-se
nulos (ALOPAEUS, 2001). Com isso, a Equacao (3.45), desprezando-se
o termo convectivo, é expressa da seguinte forma:

(n) = —p, [D°] VY. (3.46)

Para um sistema composto por duas fases, os fluxos de cada
espécie quimica, bem como, o fluxo total, devem ser iguais nos fil-
mes adjacentes para ambas as fases, de modo que nao haja actimulo
nessa regiao. Uma simplificacao bastante conveniente permitida por
esta teoria é considerar a transferéncia de massa normal a interface,
desprezando-se qualquer fluxo em paralelo com o filme. Com isso, o
fluxo através do filme é expresso em funcao de uma nova grandeza,
o coeficiente de transferéncia de massa, k. Considerando que a re-
sisténcia a transferéncia de massa encontra-se no lado do filme gasoso,
pode-se escrever o fluxo massico para uma mistura multicomponente
de acordo com a Equagao (3.47):

(]’) = —p¢ [km] (Y1 = Y3), (3.47)

em que [k,,] é a matriz dos coeficientes convectivos de transferéncia
de massa e Y] e Y, s@o as fragoes mdssicas na interface e no seio da
fase vapor, respectivamente. A introducao do coeficiente convectivo
de transferéncia de massa na Equacao (3.47) é de grande vantagem,
no sentido de simplificar os cdlculos, por considerar apenas a diferenca
entre a composigdo das espécies e ndo o seu gradiente. A matriz [k,,] é
definida como:

sendo [DO] a matriz dos coeficientes de difusao em base massica e £ a
espessura do filme. A espessura do filme geralmente nao é conhecida
necessitando o uso de correlagoes baseadas em nimeros adimensionais
para estimar os componentes da matriz [k;,].

Da forma como foi apresentada na Equacgao (3.47), a matriz [k,]
representa os coeficientes convectivos de transferéncia de massa para
baixas taxas. Porém, durante o processo de transferéncia de massa
interfacial, os perfis de composicao sao distorcidos pela influéncia de
fluxos finitos (TAYLOR; KRISHNA, 1993). Assim, a grandeza k,,, neces-
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sita ser corrigida para contabilizar esse efeito, originando o coeficiente
ky,, definido da seguinte forma matricial:

(k] = [km] [E1], (3.49)

em que [Z;] é a matriz de fatores de correcdo para contabilizar, conside-
rando como referéncia a interface, o efeito dos altos fluxos no coeficiente
km. Escrevendo a Equacdo (3.47) com a presenca dos coeficientes con-
vectivos de transferéncia de massa corrigidos, tem-se:

(7) = = o] (1] (v = ¥3).. (3.50)

A matriz de corregao para altos fluxos, para a teoria do filme, é
dada por (TAYLOR; KRISHNA, 1993; ALOPAEUS; AITTAMAA; NORDEN,
1999; ALOPAEUS, 2001):

[Z1] =[] (exp [)] — [1]) ™, (3.51)

onde [¢] é a matriz dos fatores de transferéncia de massa e [I] é a matriz
identidade.

A fim de simplificar os calculos matriciais, o modelo do filme é
utilizado juntamente com a Toeria Linearizada desenvolvida por Toor
(1964) e por Stewart e Prober (1964) (TAYLOR; KRISHNA, 1993). Este
método considera que a matriz dos coeficientes de difusao é constante
ao longo do caminho de difusao molecular, podendo-se utilizar uma

matriz média de coeficientes de difusao, [ﬁ}, avaliada em torno de

uma composicao média na regiao do filme. Se {DO} é constante, entao

[km] torna-se %] Com isso, para o modelo do filme linearizado, a
matriz dos fatores de transferéncia de massa é dada por (ALOPAEUS;
AITTAMAA; NORDEN, 1999; ALOPAEUS, 2001):

[0] = e ] (3.52)
Pt
em que [¢)] ¢ a matriz dos fatores de transferéncia de massa linea-
rizada, ny; é o fluxo total de massa, p; é a massa especifica da mis-
tura e [m é a matriz dos coeficientes convectivos de transferéncia
de massa médios para baixos fluxos. A matriz de correcao para altos
fluxos (Equagéo (3.51)) pode ser simplificada usando-se uma expanséo
em série de poténcias, a fim de se evitar os cdlculos de matrizes ex-
ponenciais (ALOPAEUS; AITTAMAA; NORDEN, 1999; ALOPAEUS, 2001).
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A expansado em série é aproximada por meio de uma linearizagao em
torno da origem, resultando na seguinte equacao final para o cdlculo de

[Z]:
S (35

em que a é chamado de pardmetro de linearizagao, [I] é a matriz iden-
tidade e W] a matriz dos fatores de transferéncia de massa linearizada.
Finalmente, a matriz dos coeficientes convectivos de transferéncia de
massa para altos fluxos corrigida é dada por (ALOPAEUS; AITTAMAA;
NORDEN, 1999):

(Fo) [E1) = [Fom] — a2 [1] (3.54)

Pt

A Equacao (3.54) é vélida tanto para a teoria do filme quanto
para a teoria da penetragao, de acordo com o valor empregado para
o parametro a. O parametro de linearizacao pode ser estimado para
sistemas em que o fluxo total n; é conhecido e para sistemas em que
nao é conhecido. No presente trabalho, o fluxo total nao é conhecido a
priori. Neste caso, Alopaeus, Aittamaa e Nordén (1999) descrevem um
método estatistico para estimar esse parametro. A Figura 3.7 mostra a
otimizagao desse parametro em funcao dos desvios sofridos pelos fatores
de transferéncia de massa 1. Pode-se notar que, para a teoria do filme,
os valores de a variam entre 0,5 e 0,46, para maiores desvios de ¥. Para
a teoria da penetragado, a fica entre 0,637, para desvio zero, e 0,58 para
o maior desvio de 1. Se a = 0, entao a correcao para altos fluxos é igno-
rada. Para casos em que nao se tem nenhuma informacao sobre o fluxo
total, Alopaeus, Aittamaa e Nordén (1999) recomendam usar a = 0,48
e 0,61 para o modelo do filme e da penetragao, respectivamente.

Neste momento, ja se tem todas as ferramentas para o céalculo
dos fluxos interfaciais em uma mistura multicomponente. Basta agora
saber como obter os coeficientes de difusao de Maxwell-Stefan, D;;, os
quais serao utilizados para o célculo da matriz [B], e posteriormente,
por meio dessa, serd obtida a matriz [D] através da Equacao (3.37); e
quais correlagoes empiricas serao utilizadas para o cédlculo dos coefici-
entes de difusdo diluidos e dos coeficientes convectivos de transferéncia
de massa e calor. Esses dois tépicos serao apresentados a seguir.
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Figura 3.7 — Valor 6timo para o parametro a em fungao do desvio
padrao do fator de transferéncia de massa para o modelo do filme e
para a teoria da penetragao.
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Fonte: Adaptado de Alopaeus, Aittamaa e Nordén (1999).

3.3.5 Calculo dos Coeficientes de Difusao de Maxwell-Stefan

A fim de se calcular os fluxos difusivos em um modelo de trans-
feréncia de massa multicomponente, os coeficientes de difusdo multi-
componente D;; devem ser calculados. Nao hd uma maneira de se esti-
mar de forma direta estes coeficientes, como ocorre com os coeficientes
de Fick, mas por meio de modelos preditivos, permitindo a separacao
entre os efeitos termodinamicos e as interagoes moleculares binarias. Os
métodos existentes calculam );; em misturas concentradas a partir dos
valores desses coeficientes em diluigao infinita (LIU; VLUGT; BARDOW,
2011). A correlagao mais comumente recomendada para se estimar os
coeficientes D;; em misturas multicomponente nao diluidas (BARDOW
et al., 2009) é a correlagdo de Vignes generalizada proposta por Wesse-
lingh e Krishna (1990) (LEAHY-DIOS; FIROOZABADI, 2007):

Dy = (D)™ (Dgy)™ (D)™, (3.55)

em que oS termos (ijo)m e (ijo)r’ descrevem a interacao entre os
componentes i e j quando infinitamente diluidos em 4 e em j, respecti-
vamente. Esses termos sao facilmente estimados, seja por simulagao ou
por equagoes empiricas. O termo (ijo )xk descreve a interacao entre os
componentes ¢ e j infinitamente diluidos em um terceiro componente
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k. Esse termo é dificil de ser estimado experimentalmente e alguns
modelos preditivos estao disponiveis na literatura, como o modelo de
Wesselingh e Krishna (WK) (WESSELINGH; KRISHNA, 1990), Kooij-
man e Taylor (KT) (KOOIJMAN; TAYLOR, 1991), Krishna e van Baten
(VKB) (KRISHNA; BATEN, 2005) e Rehfeldt e Stichlmair (REHFELDT;
STICHLMAIR, 2007).

Liu, Vlug e Bardow (2011) testaram a precisdo desses modelos
em uma mistura composta por hidrocarbonetos contendo n-hexano,
ciclo-hexano e tolueno e verificaram que o modelo de Kooijman e Taylor
(KT) se ajustou melhor & mistura testada. O modelo WK foi o que
pior se ajustou aos dados e o modelo VKB apresentou inconsisténcia
quando x; e x; se aproximam de zero simultaneamente. O modelo de
Kooijman e Taylor é apresentado na Equagéo (3.56):

(D)™ = (DxED3R)", (3.56)

em que D7 e D} sdo os coeficientes a diluigao infinita. Substituindo

o termo (ijo)mk pelo modelo KT na Equagao (3.55), obtém-se a cor-
relagao de Vignes generalizada:

D,; = (D)™ (D))" H Dy D)™ (3.57)

Uma correlacao para o calculo dos coeficientes de difusao a
diluicao infinita foi proposta por Leahy-Dios e Firrozabadi (2007),
aplicavel para misturas gasosas e liquidas, apolares e fracamente pola-
res. A correlacdo tem precisdo em torno de 11,5 % em sistemas gaso-
sos, sendo a que fornece o melhor ajuste quando comparada com outras
correlagoes existentes. A Equacdo (3.58) representa a correlagdo para
estimar os coeficientes de difusdo a dilui¢do infinita (LEAHY-DIOS; FI-
ROOZABADI, 2007). Neste caso, o subscrito 1 indica o componente que
se encontra concentrado e o subscrito 2 indica o componente a diluicao
infinita.

aDsi _ . (TMP,-,Q)Al ( n )[Az<w1,w2)+As(PmTr>] 5%
(c:D)° Tr2Pr 1 % ’

em que ¢; é a concentragao molar total, DSY é o coeficiente de difusao a
diluicao infinita, D? refere-se ao coeficiente de difusao em concentragoes
finitas, i é a viscosidade dinamica, u° é a viscosidade dinamica diluida,
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T, e P, sao a temperatura e pressao reduzidas, respectivamente, e w é
o fator acéntrico.
As expressoes para os parametros A,, sao dadas por:

Ay = e, (3.59)
A1 = 10&2, (360)
AQ = as (1 + 10’[1)1 — wo + 1011)1’11)2) s (361)

As = ay (PX9° — P25+ 6T,9%) + ar T, 5+

o TeaPre (3.62)
*\T,,Pr,1)’

em que a; = —0,0472, a2 = 0,0103, a3 = —0,0147, a4y = —0,0053,
as = —0,3370, ag = —0,1852, ay = —0,1914, w é o fator acéntrico,
T, e P, sdo a temperatura e pressdo reduzidas, respectivamente. O
coeficiente de difus@ao em concentragoes finitas D° foi estimado por
meio de correlagoes empiricas, apresentadas no item 3.5.1.

A viscosidade diluida u°, presente na Equacao (3.58), é calcu-
lada através da correlacdo de Stiel e Thodos (STIEL; THODOS, 1961), a
qual melhor se ajusta a misturas apolares (LEAHY-DIOS; FIROOZABADI,
2007).

10 = 341078 (T,.) "™ T, < 1,5, (3.63)

PO =17,78.1078 (4,58T,; — 1,67)*/% T, > 1,5, (3.64)
em que 7T, ; é a temperatura reduzida da espécie ¢ e o termo &; é dado
por:

1/6

& = ot 7 (3.65)
M;}/?(0,987.10-5 P, ;)*/?

sendo T, a temperatura critica, P. a pressao critica e M representa a
massa molar. Com isso, considera-se que a viscosidade gasosa diluida da
mistura é uma média ponderada das viscosidades diluidas individuais,
resultando na Equagao (3.66):

1/2 1/2
o _ M+ 0!
8 M+ M

i J

(3.66)

O uso de uma metodologia apropriada para o calculo dos coe-
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ficientes de difusao é extremamente importante, pois os mesmos serao
utilizados para a obteng@ao do nimero de Schmidt e dos coeficientes
convectivos de transferéncia de massa.

3.4 CORRELACOES PARA O CALCULO DOS COEFICIENTES DE
DIFUSAO EM CONCENTRACOES FINITAS E COEFICIEN-
TES CONVECTIVOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA E CA-
LOR

3.4.1 Correlagoes para o calculo dos coeficientes de difusao

A obtencao dos coeficientes de difusdo em concentracoes finitas,
D°, presentes na correlagao proposta por Leahy-Dios e Firoozabadi
(2007), é realizada por meio de dados experimentais ou por correlagoes
empiricas. Existem varias correlagoes na literatura para este fim e a
escolha destas deve ser feita de acordo com a sua faixa de aplicabili-
dade, com as condigoes do sistema sob andlise, como temperatura e
pressao, e com a disponibilidade de parametros. De maneira geral,
misturas bindrias a baixas pressoes apresentam o coeficiente de difusao
inversamente proporcional a pressao, com fraca dependéncia em relagao
a composicao, sendo diretamente proporcionais & temperatura (BIRD;
STEWART; LIGHTFOOT, 2002). Marrero e Mason (1972) indicaram que
a dependéncia do coeficiente de difusdo com a temperatura é da forma
T%, sendo 1,5 < a < 2,0 (ESLAMLOUEYAN; KHADEMI, 2010).

Neste trabalho serao estudadas a equagao tedrica de Chapman-
Enskog! e as correlacoes de Gilliand (1934), Fuller, Schettler e Giddings
(1966), Huang et al. (1972) e Slattery e Bird (1958), todas vélidas para
difusdo bindria em sistemas gasosos e a baixas pressoes. A escolha
dessas correlacoes baseou-se na disponibilidade e tipos de parametros
a elas relacionados, a fim de se estabelecer uma comparagao entre as
correlagbes de maior e menor complexidade, em relagao a precisao e
a facilidade de implementagao. Da forma como estao apresentadas
as correlagoes, o coeficiente de difusao resultante possui unidade em

2.571, a pressdo é dada em Pa, a temperatura em K, a massa molar

m--s™
em kg-kmol™!, o termo o estd em A e o volume molar em cm?-mol~!.

1Detalhes acerca desta equagio podem ser encontrados em Bird, Stewart e Light-
foot (2002).



75

3.4.1.1 Equagao Teérica de Chapman-Enskog

A equacao de Chapman-Enskog é baseada na teoria cinética dos
gases, tendo, portanto, sua aplicabilidade restrita a sistemas gasosos.
Relaciona a difusao com as forgas intermoleculares atuantes na mistura,
sendo escrita da seguinte forma:

T3/2 1 1\Y?
D;; =0,0186—— — + — , .

onde P é a pressao, T ¢é a temperatura, M é a massa molar e o;; ¢
o comprimento caracteristico da forca intermolecular. A integral de
colisdo, Qp, é fungdo da temperatura adimensional kT /e;;, sendo € a
energia caracteristica de Lennard-Jones e k; a constante de Boltzmann,
e pode ser estimada pela relagao de Neufield et al. (1972) (apud Poling,
Prausnitz e O’Connell (2001)):

A n C n E n G
(T*)P  exp(T*)  exp(FT*) exp(HT*)’

Qp = (3.68)

onde T* = kyT'/e;; e as constantes sdo A = 1,06036, B = 0, 15610,
C =0,19300, D = 0,47635, E = 1,03587, F = 1,52996, G = 1, 76474,
H = 3,89411. Os parametros de Lennard-Jones (o;; e €;;) podem
ser determinados de maneira bastante precisa diretamente de dados
experimentais de D;;. Porém, os dados disponiveis por meio desse
método sao bastante restritos e escassos. Neste caso, o;; e €; sao
estimados a partir dos valores individuais de o; € €;:

(3.69)

e = (eie;)"”. (3.70)

Valores de o; e ¢; estdo disponiveis na literatura (BIRD;
STEWART; LIGHTFOOT, 2002), porém para um ndmero limitado de
compostos. Na auséncia de valores experimentais, o; e ¢; podem ser
estimados a partir das propriedades do fluido no ponto critico ou no
ponto de ebulicao em condi¢oes normais, como mostram as Equagcoes
(3.71) e (3.72):

ki = 0,771, o =0,841V/3, (3.71)
b
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ki =1,15T, o=1,166V,/> (3.72)
b
em que T, é a temperatura critica, V. é o volume critico, T} representa
a temperatura de ebulicao e V} é o volume molar no ponto de ebuligao.
A precisao da equagao de Chapman-Enskog depende diretamente
da acuracia dos parametros de Lennard-Jones. A necessidade de esti-
mar esses parametros por meio de correlagoes resulta em maiores des-
vios na predicao dos coeficientes de difusao. Essa é a maior desvanta-
gem das correlagoes que utilizam parametros relacionados as forgas in-
termoleculares. O uso das regras combinadas (Equagoes (3.69) e (3.70))
resultam em desvios de 6 % se o e € sdo obtidos de dados de viscosidade.
A utilizacao das relagoes das Equagoes (3.71) e (3.72) para estimar o e
€ resulta em erros de até 10 % no valor de D;; (BIRD; STEWART; LIGHT-
FOOT, 2002). Os parametros de Lennard-Jones o e € para os compo-
nentes da mistura utilizada nesta investigagao cientifica encontram-se
disponiveis na literatura e sao apresentados na Tabela A.2 do Anexo

A.
3.4.1.2 Correlacao de Gilliland

A correlagao de Gilliland, desenvolvida em 1934, é simples e

vélida somente para sistemas gasosos, sendo representada pela Equacao
(3.73):

T3/2 1 1 1/2
D;; = 0,043 5 ( + ) , (3.73)
p <Vi1/3 I le/s) M;  M;

onde T é a temperatura, P é a pressao, V; é o volume molar da espécie
i no ponto de ebulicao em condigdes normais e M; é a massa molar da
espécie ¢. O volume molar no ponto de ebuligao é obtido experimental-
mente e encontra-se disponivel na literatura para um vasto niimero de
espécies (VERBRUGGEN; HERMENS; TOLLS, 2000). Os valores utiliza-
dos para este parametro sao apresentados na Tabela A.2 do Anexo A.
Esta correlagao foi originalmente desenvolvida a partir de dados expe-
rimentais da difusao de compostos organicos no ar a pressao de 1 atm
e temperaturas variando de 25,9 °C a 341 °C (GILLILAND, 1934).
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3.4.1.3 Correlagao de Fuller-Schetteler-Giddings

Fuller, Schetteler e Giddings (1966) desenvolveram uma cor-
relagdo para estimar os coeficientes de difusao em fase gasosa.
Constitui-se de uma equagao simples e de ampla aplicabilidade por
depender de parametros facilmente calculaveis, baseando-se no modelo
de esfera rigida de Stefan-Maxwell e no principio de adigao de volumes
atomicos (FULLER; SCHETTLER; GIDDINGS, 1966). Sua correlagao eli-
mina a dependéncia com a integral de colisao, limitacao presente na
equagao de Chapman-Enskog que, apesar de ndo gerar erros, acaba
restringindo sua aplicagao devido a esses dados serem escassos na lite-
ratura. A correlacao de Fuller-Schetteler-Giddings é dada por:

T1,75 1 1 1/2
D;; = 0,01 . ( + > : (3.74)
P(Sol e xy) M

em que T é a temperatura, P é a pressao, M representa a massa molar
e Y v; é o volume atomico de difusdo, obtido pela soma do volume de
cada dtomo que compoe a molécula. Esses valores estao disponiveis na
Tabela A.2 do Anexo A.

Fuller, Schetteler e Giddings (1966) atribuem como principal
vantagem da sua correlacao a simplicidade de seu uso. Os auto-
res compararam os valores dos coeficientes bindrios calculados por
meio de sua correlacdo com dados experimentais e verificaram um
desvio médio de 4,3 %, sendo este desvio menor que o desvio ge-
rado pelas correlagoes de Gilliland, Wilke-Lee, Slattery-Bird, Andrus-
sow, Hirschfelder-Bird-Spotz, Ohen-Othmer e Arnold (FULLER; SCHET-
TLER; GIDDINGS, 1966). Resultado semelhante foi verificado por Es-
lamloueyan e Khademi (2010) e Huang et al. (1972).

3.4.1.4 Correlacao de Huang et al. (1972)

Huang et al. (1972) investigaram os efeitos da pressao e tempe-
ratura na difusdo gasosa. A partir de dados experimentais obtidos por
cromatografia, a seguinte correlacao foi desenvolvida:

T1,75 ( 1 1 )1/2
D;; =5,06 —+ — , (3.75

! P1,286 (V1/3 + V»1/3>2 M; — M; )
i J
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em que T é a temperatura, P é a pressao, M ¢é a massa molar e V
é o volume molar na temperatura de ebulicao em condigdes normais,
o mesmo pardmetro utilizado por Gilliland (1934). Essa correlagao
apresenta maior dependéncia com a pressao que as demais, pois esse
parametro possui poténcia maior que 1. Os autores compararam sua
correlacao com outras correlagoes empiricas e verificaram que Fuller-
Schetter-Giddings é a correlagdo mais precisa dentre as testadas, apre-
sentando desvio de 3,40 %, enquanto que sua correlagdo resultou em
devios de 3,51 %.

3.4.1.5 Correlacao de Slattery-Bird

Slattery e Bird (1958) formularam uma correlagio que combinou
a teoria cinética dos gases e a lei dos estados correspondentes resultando
na seguinte equacao para pares apolares, exceto sistemas com hélio e
hidrogénio:

T1,823 (Pcich)l/S (Tcich)5/12
1,823 —-1/27
P (VTTo) "™ (3 + 1)

em que T é a temperatura, T, é a temperatura critica, P e P. sao
a pressao do sistema e a pressao critica, respectivamente, dados em
atm, e M é a massa molar. A correlagdo de Slattery e Bird (1958)
depende de um ntmero menor de parametros, basicamente da pressao
e da temperatura, sendo essa a sua principal vantagem em relagao as
outras correlagao existéntes (SLATTERY; BIRD, 1958). O desvio médio
gerado pela Equagao (3.76) em relagdo a dados experimentais é de
6 a 8 %. No entanto, se os componentes gasosos sao apolares e se
os parametros de Lennard-Jones sao conhecidos, a equacao tedrica de
Chapman-Enskog estima os coeficientes com melhor precisdo (BIRD;
STEWART; LIGHTFOOT, 2002).

D;; =2,745.10®

(3.76)

3.4.2 Correlagoes para o calculo dos coeficientes convectivos
de transferéncia de massa e calor

As correlagoes para o céalculo do coeficiente convectivo de trans-
feréncia de massa em sistemas bindrios assumem a forma genérica (ALO-
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PAEUS; NORDEN, 1999):
Sh=a-Sc, (3.77)

em que Sh é o numero adimensional de Sherwood, a é um escalar que
depende, principalmente, do nimero de Reynolds, d é um ntmero real
entre 0,25 - 0,66 e Sc é o numero de Schmidt. O nimero de Schmidt é
uma grandeza adimensional definida como a razao entre a difusividade
de quantidade de movimento e a difusividade de massa. Fisicamente,
o numero de Schmidt relaciona a espessura da camada hidrodinamica
com a espessura do filme de transferéncia de massa (WELTY et al., 2007):

Sec = D’ (3.78)
em que v é a viscosidade cinematica definida pela razao entre a visco-
sidade dindmica e a massa especifica u/p e D representa o coeficiente
de difusao massico. Originalmente nao existem correlagoes para o co-
eficiente convectivo de transferéncia de massa em misturas multicom-
ponente (TAYLOR; KRISHNA, 1993). Devido a isso, as correlagoes da
forma apresentada na Equagao (3.77) sdo generalizadas substituindo
os numeros adimensionais pela correspondente forma matricial (ALO-
PAEUS; NORDEN, 1999):

[Sh] = a - [Sc], (3.79)

onde a continua sendo um escalar e d um numero real, porém, agora,
os numeros adimensionais de Sherwood e Schmidt passam a ser matri-
zes. Dessa forma, a matriz [Sc| serd expressa em funcao da matriz dos
coeficientes de difusao de Fick [DO] (obtidos pelo emprego da Equagao
(3.38) em base mdssica, calculada a partir dos coeficientes de difuséo
de Maxwell-Stefan (D;;):

[Se] = v [D°] ", (3.80)

sendo [DO]_l a matriz inversa dos coeficientes de difusao de Fick.
Convém ressaltar que para um caso bindrio a obtengao do nimero
de Schmidt é realizada aplicando-se a Equagdo (3.78), onde nao h&
distincao entre o coeficiente D em base méssica e molar.

A generalizacao dessas correlagoes eleva a complexidade em de-
terminar os coeficientes convectivos de transferéncia de massa por en-
volver calculos matriciais com poténcias fracionarias. Um procedimento
simplificado para realizar essas operacoes foi proposto por Alopaeus
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e Nordén (1999) e consiste em igualar uma matriz A elevada a uma
poténcia fraciondria, d, a uma matriz C, em que C é a matriz dese-
jada, como mostrado na Equacao (3.81). Os elementos da matriz C sao
aproximados de acordo com as Equagoes (3.82) e (3.83) (ALOPAEUS;
NORDEN, 1999):

[C] = [A)", (3.81)

Cyi = AL, (3.82)
d d

C = A A Ay (3.83)

Neste momento, torna-se interessante explorar a parcela a da
Equagao (3.77). Como ja mencionado, essa parcela depende princi-
palmente do nimero de Reynolds. Expandindo a Equagao (3.79) de
acordo com o formato da correlacao de Sherwood para corpos esféricos,
comumente encontrado na literatura, e incluindo a expressao para a
parcela a, tem-se (RANZ; MARSHALL, 1952a):

[Sh] = 2 + by Re" [Sc]*, (3.84)

em que b; é uma parametro ajustado experimentalmente e depende das
condigoes do sistema, Re é o numero adimensional de Reynolds, obtido
por meio da Equagdo (3.14), e n é um ntimero real.

Empregando a matriz do nimero de Sherwood na Equacao
(3.48), o calculo do coeficiente convectivo de transferéncia de massa,
em base méssica, é realizado de acordo com a Equagao (3.85):

[kem] = [Sh]dz[f)o]y (3.85)

em que k,, é o coeficiente convectivo de tranferéncia de massa, D°
representa os coeficientes de difusdo em base méssica e dj, é o diametro
de gota. A Equagao (3.85) foi empregada para o cdlculo dos coeficientes
convectivos de transferéncia de massa na mistura multicomponente.

As correlacoes para o coeficiente convectivo de transferéncia de
calor, h, sao formuladas a partir do nimero adimensional de Nusselt
para corpos esféricos, Nu (RANZ; MARSHALL, 1952a):

Nu =2+ byRe"Pr?, (3.86)

em que b, assim como na correlagao de Sherwood, é uma parametro
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ajustado experimentalmente, n e p sdo niimeros reais, geralmente iguais
aos presentes na correlacao de Sherwood, e Pr é o nimero adimensinal
de Prandtl. O nimero de Prandtl é definido como a razao entre a difu-
sividade de quantidade de movimento e a difusividade térmica, sendo
uma medida da eficiéncia destas transferéncias nas camadas limites hi-
drodindmica e térmica (WELTY et al., 2007):

C,

Pr= %’“‘ (3.87)
sendo C}, o calor especifico, ;1 a viscosidade dinamica e A a condu-
tividade térmica. O coeficiente convectivo de transferéncia de calor
é expresso em fungao do niimero de Nusselt como mostra a Equacao

(3.88):
h=—"2" (3.88)

em que h é o coeficiente convectivo de transferéncia de calor e d, é o
diametro de gota.

Como explicado anteriormente, as correlagoes para o calculo do
coeficiente convectivo de transferéncia de massa multicomponente en-
volvem diversos cédlculos matriciais, como multiplicacao e inversao de
matrizes, e resolucao de matrizes elevadas a poténcias fracionarias. Es-
sas complexidades nao sao acrescentadas nas correlagdes para o coe-
ficiente convectivo de transferéncia de calor, visto que os parametros
empregados na Equacdo (3.88) permanecem escalares, mesmo em mis-
turas multicomponentes.

De maneira geral, as correlagdo de Nusselt e Sherwood sado
analogas, ou seja, os parametros by e by e as poténcias n e d sao iguais
para ambas as correlagoes. Porém, como serd apresentado a seguir, essa
correspondéncia nem sempre é valida, principalmente em sistemas a al-
tas temperaturas (um exemplo disso seria os sistemas de combustao,
onde a temperatura da fase gasosa é elevada) (RENKSIZBULUT; NAF-
ZIGER; LI, 1991). Outra peculiaridade dessas correlagbes é que, em
condigoes limites, onde Reynolds assume valor muito préximo de zero,
Sherwood e Nusselt apresentam o valor constante de 2. Assim, se fo-
rem analisadas as Equagoes (3.84) e (3.86) em situagoes onde Reynolds
é igual a zero, obtém-se o valor de 2 para os ntmeros adimensionais.
Essa acabou sendo uma condicao fundamental a ser cumprida no de-
senvolvimento de novas correlagdes (RANZ; MARSHALL, 1952a).

Muitas correlacoes empiricas foram desenvolvidas ao longo dos
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anos para variados sistemas e situacoes fisicas. Vale ressaltar que es-
sas correlagoes apresentam dependéncia, principalmente, com a forma
geométrica e com os padroes do escoamento. A seguir, sao apresenta-
das algumas correlagoes para o calculo dos coeficientes convectivos de
transferéncia de massa e calor aplicadas em sistema com vaporizacao
de gotas, as quais foram utilizadas nesta investigacao cientifica.

3.4.2.1 Correlagoes de Frossling

A primeira correlagio na forma das Equacoes (3.84) e (3.86) foi
obtida por Frossling em 1938. Em seus estudos, Frossling (1938) mos-
trou que Sh, para a transferéncia de massa de uma gota em meio con-
vectivo, era diretamente proporcional a Re'/2S¢'/3. Para determinar
as constantes de proporcionalidade, estudou a evaporagao de gotas de
agua, nitrobenzeno e anilina suspensas no ar a temperatura ambiente,
utilizando uma faixa de Reynolds de 2 a 600. Experimentos adicionais
foram realizados considerando a vaporizacao de esferas sélidas de naf-
taleno para Reynolds até 1300 (SCHWARZ; SMOLIK, 1994). Frossling
(1938) obteve uma correlagao para Nusselt aplicando analogia com a
correlagao de Sherwood. As correlagoes de Frossling sao apresentadas
nas Equacoes (3.89) e (3.90):

Sh =2+ 0,552Re/2Sc! /3, (3.89)

Nu =2+ 0,552Re' /2 Prt/3, (3.90)

Essas correlacoes foram originalmente obtidas para situacoes
onde uma gota ou particula em repouso encontrava-se submersa em
uma fase gasosa em movimento.

3.4.2.2 Correlagoes de Ranz-Marshall

As correlagoes de Ranz-Marshall se encontram entre as mais acei-
tas para estimar os nimeros de Sherwood e Nusselt (BIRD; STEWART;
LIGHTFOOT, 2002). Ranz e Marshall (1952a) e (1952b) estudaram a
vaporizagao de gotas de anilina e benzeno em temperatura ambiente e
a vaporizacao de gotas de dgua em temperaturas até 220 °C, para Rey-
nolds variando de 2 a 200, chegando nas seguintes correlagoes (RANZ;
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MARSHALL, 1952a, 1952b):
Sh=2+0,6Re'/2Sc!/3, (3.91)

Nu =2+0,6Re'/?Pr'/3, (3.92)

Pode-se observar que a tinica mudanga em relagao as correlacoes
de Frossling (1938) foi no parametro b, o qual passou de 0,552 para
0,6. Assim como nos experimentos realizados por Frossling (1938), as
gotas encontravam-se em repouso nos experimentos de Ranz e Marshall
(1952a) e (1952b). A aplicabilidade dessas correlagdes extrapolam a
faixa de Reynolds originalmente considerada e podem ser aplicadas em
situagoes onde Reynolds apresenta valores maiores que 1000 (RANZ;
MARSHALL, 1952a, 1952b). Essa correlacdo é empregada no cddigo
comercial ANSYS® CFD (FLUENT®) para estimar os coeficientes
convectivos de transferéncia de massa e calor (FLUENT, 201la) e foi
utilizada recentemente por Zhang e Kong (2009).

3.4.2.3 Correlagoes de Ranz-Marshall modificadas

Abramzon e Sirignano (1989) propuseram uma modificagdo para
as correlagoes dos coeficientes convectivos de transferéncia de massa e
calor, obtidas em condigoes em que a gota encontrava-se em repouso
(como as correlagoes de Frossling e Ranz-Marshall), a fim de conside-
rar o efeito do transporte convectivo causado pelo movimento relativo
entre a gota e a fase circundante. Para tanto, um fator de correcao,
que representa a mudanca relativa na espessura do filme devido a va-
porizacao, conhecido como blowing effect, foi definido de acordo com a
Eq. (3.93) (ABRAMZON; SIRIGNANO, 1989; SAZHIN, 2006):

0,7 In(1+ Bag)

Fyrg = (14 Barm) B

(3.93)

em que os subscritos M e H representam parametros relacionados a
massa e ao calor, respectivamente, F' representa o fator de correcao
e B representa o numero de Spalding. Os ntmeros de Spalding para
a transferéncia de massa B); e para a transferéncia de calor By sao
definidos de acordo com as Equagoes (3.94) e (3.95) (ABRAMZON; SI-
RIGNANO, 1989; SAZHIN, 2006), respectivamente:

Ytis_Yoo
By= 22— 94
" (1_%5) (3.94)
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em que Bjs,; é o nimero de Spalding para a transferéncia de massa
da espécie 7, Y; ; é a fracdo méssica de ¢ na superficie da gota, Y é a
fracao maéssica de @ no seio da fase continua.

_ Cpec (Too —T)p)

BH Lm )

(3.95)
sendo By o numero de Spalding para a transferéncia de calor, Cp. o
calor especifico da fase continua, 7, a temperatura da gota e L,, o
calor latente da mistura, calculado de acordo com a Equagao (3.96)
(ABIANEH; CHEN, 2012):

Ly =Y Y.L, (3.96)

sendo Y; s a fracdo massica na superficie da gota e L; o calor latente
da espécie i. A Equacdo (3.95) permite que seja incluido no nimero de
Nusselt o efeito do calor consumido para o aquecimento da gota. Neste
trabalho, porém, essa contribuicao é negligenciada pois nao ha gradi-
entes de temperatura no interior da gota (temperatura da superficie é
igual & temperatura no interior da gota). O fator de corre¢ao modifica
os nimeros de Sherwood e Nusselt de acordo com as Equagoes (3.97)
e (3.98) (ABRAMZON; SIRIGNANO, 1989; SAZHIN, 2006):

ho — 2
Sh* =2+ M, (3.97)
Fy
Nug — 2
Nut =24 D0 =2) (3.98)
Fy

sendo que Sh* e Nu* sao os numero de Sherwood e Nusselt modifica-
dos e Shy e Nuy representam as correlagoes obtidas em situagoes de
movimento relativo nulo entre as fases, como as correlagoes de Frossling
e Ranz-Marshall, por exemplo. Neste caso especifico, as correlagoes de
Ranz-Marshall serao empregadas nos parametros Shg e Nug. Visto que
o fator de corre¢ao Fs p assume valores que variam de 1 até 1,285, a
introdugao deste fator nas Equagdes (3.97) e (3.98) reduz o valor de
Sh* e Nu*.

As expressoes finais para os nimeros de Sherwood e Nusselt cor-
rigidos sdo (ABRAMZON; SIRIGNANO, 1989):

n(l + BM)

.1
Sh=Sh*——p =, (3.99)
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In(1+ B
Nu = Ny 2E B (3.100)
By
Esse procedimento foi recentemente empregado por Brenn et al.
(2007) para corrigir as correlagoes de Frossling.

3.4.2.4 Correlagoes de Renksizbulut-Nafziger-Li e Renksizbulut-Yuen

Renksizbulut, Nafziger e Li (1991) desenvolveram uma cor-
relagdo para o numero de Sherwood com base em dados numéricos
e experimentais, a qual leva em consideragao o efeito convectivo na va-
porizagao da gota causado por altas temperaturas, juntamente com o
blowing effect causado pela vaporizacao da gota. O efeito convectivo
é contabilizado pela introducao do nimero de Spalding para a trans-
feréncia de massa e calor, o qual atua como uma corre¢ao para altas
taxas mdssicas. A correlagdo ndo considera a mudanga na geometria
da gota, bem como a presenga de forgas de campo, radiacao térmica e
dissipac@o viscosa, sendo valida para 10 < Re < 2000. O numero de
Sherwood é dado por (RENKSIZBULUT; NAFZIGER; LI, 1991):

Sh = (2 +0, 87Rel/25c1/3) (1+ Ba) "7, (3.101)

em que Bj; é o nimero de Spalding para a transferéncia de massa
obtido pela Equacio (3.94).

Apesar de haver analogia entre a transferéncia de massa e de
calor, essa pratica nao é exata. Renksizbulut e Yuen (1983) modifica-
ram uma correlacao de Nusselt, valida para particulas sélidas, a fim
de contabilizar o efeito da transferéncia de massa em gotas, resultando
em:

Nu = (2 +o, 57Re1/2Pr1/3) (1+ Bu) "7, (3.102)

onde By é o nimero de Spalding para transferéncia de calor dado pela
Equagao (3.95).

A faixa de aplicagao dessa correlagao de acordo o nimero de Rey-
nolds é 20 < Re < 2000, sendo que os valores de Nusselt sao subestima-
dos quando Reynolds estd abaixo da faixa sugerida. As correlagoes de
Renksizbulut-Nafziger-Li e Renksizbulut-Yuen sdo amplamente utiliza-
das (SAZHIN, 2006) e tém sido aplicadas em diversos trabalhos (CURTIS;
ULUDOGAN; REITZ, 1995; ABIANEH; CHEN, 2012; BRERETON, 2013),
principalmente em sistemas de spray.
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3.4.2.5 Correlagoes de Lage-Rangel-Hackenberg

Lage, Rangel e Hackenberg (1993) adotaram a teoria do filme
para determinar as correlacoes de Sherwood e Nusselt na presenca ou
auséncia de mudanca de fase. Os autores buscaram avaliar o efeito de
velocidades tangenciais & superficie da gota nos coeficientes convectivos
de transferéncia de massa e calor, levando em consideracao a influéncia
do blowing effect causado pela vaporizagao.

Inicialmente, correlagoes para Sherwood e Nusselt foram deter-
minadas na auséncia de mudanca de fase, tendo como varidvel a ve-
locidade tangencial & superficie da gota. Neste trabalho, a velocidade
tangencial, de acordo com os resultados das simulagoes em CFD, é nula
e as correlagoes indicadas para este caso sdo (LAGE; RANGEL; HACKEN-
BERG, 1993):

Sh? = 0,5314Re' /2503588, (3.103)

Nu® = 0,5314Re'/? Pr0:3588 (3.104)

sendo Sh? e Nu® os ntimeros de Sherwood e Nusselt na auséncia de
vaporizagdo, Sc o nimero de Schmidt e Pr o nimero de Prandlt. As
correlagoes de Sherwood e Nusselt na presenca de mudanca de fase
foram correlacionadas & dados experimentais para gotas puras e gotas
contituidas de uma mistura bindria, resultando nas seguintes expressoes
(LAGE; RANGEL; HACKENBERG, 1993):

Sh = Sh® (1 + Bar) " exp [-0,0230In® (1 + Bas)],  (3.105)

Nu=Nu® (1+ By) "% exp [-0,0126In* (1 + Bg)] . (3.106)

A correlagdo para o numero de Nusselt de Lage-Rangel-
Hackenberg, na sua forma original, possui um parametro que permite
contabilizar o efeito da interdifusao molecular. Porém, a influéncia
desse efeito é percebida em misturas onde o niimero de Spalding para
a transferéncia de calor, By, é alto. Neste trabalho, segundo resulta-
dos de simulacdao em CFD, o valor méaximo de By é baixo, sendo de
0,7930, justificando a negligéncia deste parametro. As correlagoes de
Lage-Rangel-Hackenberg sao vélidas para 0 < Re < 1000.
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3.4.3 Equilibrio Liquido-Vapor

Em sistemas multifasicos, as transferéncias entre as fases sao
descritas pelas chamadas relagbes de equilibrio, as quais definem a
existéncia de potenciais para as transferéncias de massa, de energia
e de quantidade de movimento e quando estas cessam. Além disso, é
por meio das relagoes de equilibrio que sao quantificados os gradien-
tes de concentragao, pressao e temperatura para o calculo dos fluxos
interfaciais.

O equilibrio termodinamico é definido quando hé igualdade entre
os potenciais de transferéncia em todas as fases presentes. Tais poten-
ciais sao os gradientes de temperatura, pressao e potencial quimico.
As relacoes de equilibrio sdo matematicamente expressas, para um sis-
tema bifdsico liquido-vapor, pelas equagoes abaixo (PRAUSNITZ; LICH-
TENTHALER; AZEVEDO, 1999):

T =T", (3.107)
Pl =Pp°, (3.108)
i = s (3.109)

em que [ e v representam as fases liquida e vapor, respectivamente, T
é a temperatura, P é a pressdo e u é o potencial quimico. Sendo o
potencial quimico uma grandeza complexa de se manipular, é conveni-
ente escrevé-lo em funcao da fugacidade dos componentes do sistema
(PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999):

i — p) = RTIn <f0> , (3.110)
fi
onde i representa uma espécie genérica, p’ é o potencial quimico de
referéncia, R é a constante dos gases ideais, T' é a temperatura, f é a
fugacidade e f° é a fugacidade de referéncia. Neste momento, um novo
critério de equilibrio, em termos da fugacidade das espécies, pode ser
definido:

fi=1 (3.111)
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3.4.3.1 Lei de Raoult

A Equagao (3.111) mostra que o equilibrio entre duas fases é
garantido se a fugacidade de cada espécie é igual em ambas as fases.
A fugacidade pode ser entendida como uma corregdo para a pressao,
devido aos desvios sofridos por sistemas reais em relagao aos ideais,
e apresenta proporcionalidade com a composi¢do e a pressao, como
mostra a Equagao (3.112) (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO,
1999):

fi = 2orP = alglP = 1. (3112
onde f; é a fugacidade da espécie i na mistura, x; é a fragdo mo-
lar da espécie i, P representa a pressao, qbﬁ e ¢Y sao os coeficientes
de fugacidade da espécie i para a fase liquida e vapor e considera as
nao idealidades da mistura. A fugacidade da fase liquida é escrita em
funcado das pressoes de saturagdo dos componentes puros (PRAUSNITZ;
LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1999):

‘/il (P - Psat,i):|

A1
T (3.113)

l Ll
fi = Vizi¢sat7ipsat,i exp |:

em que y; € o coeficiente de atividade para a espécie ¢ na mistura e
considera as néo idealidades para a fase liquida, ¢s4¢,; € 0 coeficiente
de fugacidade avaliado na pressao de saturagao da espécie i, Psq; € a
pressdo de saturagdo e V! é o volume molar de i na mistura liquida. O
termo exponencial é chamado de fator de Poynting e corrige os efeitos
de compressibilidade da fase liquida, podendo ser desprezado em sis-
temas a baixas pressoes. Considerando-se ambas as fases como ideais
os coeficientes de atividade e fugacidade tornam-se iguais a 1, ¢} ~ 1,
¢£at,i ~1le~y ~1, eobtém-se a lei de Raoult para o equilibrio:

x) P = x} Pot.i. (3.114)

A lei de Raoult serd empregada, neste trabalho, para o calculo
do equilibrio liquido-vapor, pois a mistura multicomponente sob estudo
é composta por espécies de mesma natureza quimica (apolares) e o
sistema, encontra-se a baixas pressoes, podendo-se desprezar os desvios
do comportamento ideal.

Conclui-se aqui a apresentacao dos fundamentos teéricos empre-
gados no desenvolvido dessa pesquisa cientifica. Consideragoes acerca
do método numérico empregado no cédigo comercial ANSYS® CFD
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(FLUENT®) serdo feitas no préximo capitulo, onde serdo apresen-
tadas também caracteristicas gerais sobre o emprego de user defined
functions (UDFs).
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4 METODO NUMERICO

4.1 METODO DOS VOLUMES FINITOS

O método dos volume finitos (MVF) tem recebido especial
atencao devido a sua propriedade conservativa e principalmente pela
qualidade dos resultados alcancados (MALISKA, 2004) e é empre-
gado pelo cédigo comercial ANSYS® CFD (FLUENT®) para solugio
numérica das equagoes de conservagao.

O MFV foi originalmente desenvolvido como uma formulagao
de diferencas finitas espaciais e consiste, basicamente, de trés etapas
sucessivas (VERSTEEG; MALALASEKERA, 1995):

e integracao das equagoes governantes sobre todos os volumes de
controle do dominio de solugao;

e conversao das equagoes integrais em um sistema de equagoes
algébricas;

e solucgao do sistema de equagoes por meio de método iterativo.

A primeira etapa é considerada como sendo um fator de distin¢ao
do MVF em relagao a outros métodos de discretizagao e expressa a con-
servagao das propriedades relevantes. A conservagao de uma varidvel
genérica ® é descrita por meio de um balanco nas delimitacoes do vo-
lume de controle que originam as equagoes de conservagdo (VERSTEEG;
MALALASEKERA, 1995). Essas equagoes sdo, entdo, integradas no vo-
lume da célula, resultando na seguinte expressao:

8 1 1 " —
/‘/E(P¢)dV+/A(pv<I>-n)dA— A(vrqm)dA_ .

/ S®av
Vv

em que t é o tempo, V é o volume, p é a massa especifica, ® representa
a variavel genérica, ¢ indica o vetor velocidade, 7 é um vetor unitario,
A é a édrea, T' é o termo difusivo e S® representa o termo fonte. O
primeiro termo a esquerda da igualdade representa o termo transiente,
o segundo indica a contribuicao convectiva e o terceiro é a contribuicao
difusiva. O termo ao lado direito da igualdade representa o termo fonte.

Como mostra a Equagao (4.1), as expressoes de conservagao re-
sultantes do processo de integragao sao complexas e nao-lineares, ne-
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cessitando de um método de solugao iterativo (VERSTEEG; MALALASE-
KERA, 1995). Durante a solucao iterativa, as equagoes de conservacao
sdo discretizadas formando um sistema de equagdes algébricas (PATAN-
KAR, 1980).

Os processos de discretizagao sao explanados em detalhes em
Patankar (1980), e o detalhamento do MVF encontra-se em Versteeg e
Malalasekera (1995) e Maliska (2004).

4.2 USER DEFINED FUNCTION (UDF)

Uma USER DEFINED FUNCTION ou UDF é uma fungao es-
crita em linguagem C e pode ser dinamicamente integrada ao solver do
cégido ANSYS® CFD (FLUENT®) buscando-se aumentar os recursos
disponiveis. Dentre as principais aplicagoes de uma UDF, destacam-se
(FLUENT, 2011Db):

e customizagao de condigoes de contorno, implementacao de pro-
priedades de materiais, adi¢do de termos fontes para as equagoes
de conservagao, fungoes de difusividade, entre outras;

e ajuste de valores calculados em cada iteragao;
e inicializacao de solugao;
e customizagao do pés-processamento.

Para que o acoplamento entre UDF e solver ocorra de maneira
efetiva, a programacgao da UDF deve seguir alguns padroes preestabe-
lecidos. Assim, para que a UDF acesse ou fornega variaveis diversas
ao solver macros especificas precisam ser utilizadas, bem como a de-
claragao de variaveis deve estar de acordo com a linguagem empregada.

Além disso, as varidveis do solver estdo definidas em termos
de componentes de malha e algumas terminologias devem ser en-
tendidas para correta construcio de UDFs. O software ANSYS®
CFD (FLUENT®) utiliza estrutura de dados interna para delimitar
o dominio da malha, dimensionar células, faces e nds e estabelecer
conectividade entre células vizinhas (FLUENT, 2011b). A Figura 4.1
representa a disposicao desses elementos de malha para um caso de
dimensao 2D.

A estrutura de dados que armazena o conjunto de informacoes
referente a um grupo de células ou faces é denominado de thread. No
cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®), as células e faces sdo agrupadas



93

Figura 4.1 — Representacao dos elementos de malha para um caso 2D.

* N6

Centro
de célula

I Face

D Célula

Fonte: Adaptado de Fluent (2011b).

em zonas que definem os componentes de um modelo como os segmen-
tos de entrada e saida, as paredes e a regiao fluida do dominio. Esses
agrupamentos sao denominados de cell thread, quando refere-se a agru-
pamento de células, e face thread, quando indicam conjuntos de faces,
sendo esses agrupamentos distintos entre si. Nesse sentido, o dominio
é compreendido como uma estrutura que possui as informagoes globais
dos agrupamentos de nés, cell thread e face thread.

Em sistemas multifasicos as denominacoes de estruturas de dados
citadas anteriormente sao definidas para cada fase e, em adicao a isso,
outras estruturas sao introduzidas. Nestas situagoes, cada fase ocupa
uma regiao individual, chamada de subdomain, as quais sao agrupadas
em um dominio global denominado de superdomain, assim como todas
as estruturas carregadas por elas. Dessa forma, as threads associadas ao
superdomain sao chamadas de superthreads e as associadas ao sudmain
sao referidas como subthreads. Um terceiro tipo de dominio, interac-
tion domain, é introduzido para definir a regiao de interagao entre as
fases (FLUENT, 2011b). Essa organizagdo permite que propriedades e
varidveis compartilhadas por todas as fases sejam facilmente acessadas
(PADOIN, 2013).

A Figura 4.2 esquematiza as estruturas de dados para um sistema
multifasico. O dominio de mistura pode ser entendido como a regiao
do superdomain onde duas fases sao representadas. Os dominios de
fase priméria e secunddria representam fases individuais (fase vapor e
liquida, por exemplo).

No proximo capitulo serd discutida a metodologia utilizada no
desenvolvimento desta pesquisa, fazendo-se consideragoes acerca da ge-
ometria e malha numérica empregadas, setup do problema no cédigo de
CFD, as condigGes usadas nos testes de avaliacao dos cédigos desenvol-
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Figura 4.2 — Representacao esquematica da estrutura de dados em sis-
temas multifésicos.

Regiio de mistura (inlet, por exemplo)

Regiio de mistura (fuide, por exemplo)

Dominio de mistura, domain_id =1

Dominios de interacio
domain_id=5,6,7

-

Fonte: Adaptado de Fluent (2011b).

Dominio da fase primiria, domain_id =2

Dominio da fase secundaria, domain_id =3

Dominio da fase secundaria, domain_id =4

Regides em nivel de fase para a zona de entrada

vidos, esquematizando como se dé a transferéncia de massa interfacial
com o acoplamento dinamico da rotina externa com o cédigo ANSYS®
CFD (FLUENT®).
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5 METODOLOGIA

5.1 GEOMETRIA E MALHA NUMERICA

O dominio computacional foi representado por uma geometria
planar com 50 m de comprimento e 0,05 m de espessura. Essa confi-
guragao, tendo o comprimento tao maior que a espessura, consiste em
uma estratégia que permite considerar o dominio como pseudo-1D, ape-
sar de o mesmo possuir duas dimensoes definidas. Tal configuracao foi
adotada como uma tentativa de aproximar as condi¢oes de simulagao
utilizadas no simulador de processos PRO/II® com as condicdes do
cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®).

O dominio foi discretizado de modo a fornecer uma malha uni-
forme em toda a sua extensao e suas fronteiras foram delimitadas pelas
condigoes de contorno de entrada e saida nas extremidades e condigao
de simetria para as outras faces, eliminando os efeitos de parede, con-
forme mostra a Figura 5.1.

Figura 5.1 — Representagao esquematica das condigoes de contorno do
dominio e suas dimensoes. Somente as extemidades do dominio sao
representadas.

Simetrias

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A independéncia dos resultados em relacao & malha computaci-
onal foi garantida a partir de um estudo empregando quatro malhas
distintamente refinadas segundo os critérios a seguir:

e células distribuidas na direcao longitudinal com espacamento uni-
forme de aresta de 50 mm (malha A);

e células distribuidas na direcao longitudinal e radial com aresta
uniforme de 25 mm (malha B), 12,5 mm (malha C) e 5 mm (malha
D).
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A Figura 5.2 apresenta o dominio e as respectivas discretizacoes
utilizadas.

Figura 5.2 — Representacao esquemética do dominio computacional e
das malhas A com aresta de 50 mm, B com aresta de 25 mm, C com
aresta de 12,5 mm e D com aresta de 5 mm.

 ES—— Dominio

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

5.2 SETUP DO PROBLEMA NO CODIGO CFD

As simulacoes foram conduzidas no cédigo ANSYS® CFD
(FLUENT®), como mencionado anteriormente, e o solver pressure-
based 2D foi empregado com dupla precisao de solucao. Nesse sentido,
o acoplamento pressao-velocidade foi resolvido de maneira segregada
por meio do algoritmo SIMPLE. O algoritmo SIMPLE ¢ o algoritmo
default para resolucao de problemas em estado estacionario do soft-
ware ANSYS® CFD (FLUENT®) e ¢ indicado para casos envolvendo
modelos adicionais (escoamentos multifasicos, por exemplo) (FLUENT,
2011a). A discretizagao espacial foi conduzida pelo esquema numérico
second order upwind, por este melhorar a precisao dos resultados (FLU-
ENT, 2011a), e os gradientes foram ajustados pelo método de minimos
quadrados baseado em célula. Além disso, o software discretiza as
equagoes de conservagao através do método dos volumes finitos (MVF),
explanado no Capitulo 4.

O escoamento bifésico, liquido-vapor, é modelado por meio da
abordagem Euler-Lagrange. Nesta abordagem, mesmo as duas fases
sendo consideradas estaciondrias, a trajetoria da gota é integrada no
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tempo aplicando-se os esquemas numéricos implicito e trapezoidal em
combinacdo com o esquema de rastreamento automatico. O acopla-
mento entre as fases é por duas vias e as equagoes de conservacao de
massa e de energia da fase dispersa foram resolvidas de forma segregada
utilizando o método implicito de integragao de Euler.

Na utilizacao da abordagem Euler-Lagrange, as fases nao en-
tram juntas no dominio. A simulagao é iniciada somente com a fase
vapor até que um numero estabelecido de iteragoes tenha sido atingido,
quando, entao, a fase liquida é injetada no dominio. O tipo de injecao
em superficie foi adotado para a injecao desta fase a partir da entrada
do dominio, considerando distribuicao de diametro de gota uniforme.
Esse tipo de injecao divide automaticamente a massa total desta fase
em parcelas de igual valor de acordo com o ntiimero de células da su-
perficie de entrada. Além disso, assume-se que a fase liquida encontra-
se suficientemente diluida de modo que a interacao entre as gotas é
inexistente.

A auséncia de paredes na geometria permite que seja descartada
a necessidade do uso de modelos de turbuléncia, pois, nestas situagoes,
nao ha condigoes fisicas que mantenham esse fenomeno. Dessa forma,
modelos de dissipagao turbulénta nao foram considerados.

As condigoes de contorno de entrada e saida para a fase vapor fo-
ram especificadas como sendo a vazao massica e a pressao manométrica
nula, respectivamente, para todos os casos estudados. Dados adicionais
de temperatura e composigao foram fornecidos. Para a fase liquida, for-
mada por gotas, foram fornecidos valores iniciais de didmetro de gota,
vazao massica, velocidade, temperatura e composicao.

O dominio esté orientado na direcao vertical e, com isso, a forca
gravitacional é considerada no balango de quantidade de movimento na
gota.

As simulagoes foram conduzidas em regime estacionario e os ter-
mos dependentes do tempo nas Equagoes (3.1), (3.3), (3.6) e (3.9) foram
desprezados.

5.3 MODELAGEM DA TRANSFERENCIA INTERFACIAL

Para a modelagem da transferéncia de massa e calor interfacial,
trés rotinas foram desenvolvidas:

e rotina A: calcula as taxas interfaciais considerando difusividade
constante;
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e rotina B: calcula as taxas interfaciais considerando difusividade
efetiva;

e rotina C: calcula as taxas interfaciais aplicando a teoria de
Maxwell-Stefan juntamente com a lei de Fick generalizada.

Convém salientar que a rotina A encontram-se originalmente im-
plementada no cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®), porém nao conta-
biliza o processo de condensagao, o qual é possivel ocorrer na rotina A
desenvolvida. O valor do coeficiente de difusao constante utilizado foi
de 1,0x107% m?.s~!, magnitude comumente encontrada na literatura
para coeficientes de difusdo em meio gasoso (TAYLOR; KRISHNA, 1993).

Em particular, o modelo do filme foi empregado para a repre-
sentacao dos fenomenos de transferéncia interfaciais, assumido-se que
toda a resisténcia a transferéncia de massa concentrou-se no filme loca-
lizado na fase vapor. A matriz dos coeficientes de difusdo ao longo do
filme foi considerada constante a partir dos conceitos da teoria lineari-
zada, apresentada no item 3.3.4. Além disso, como o sistema encontra-
se & baixas pressdes (pressao atmosférica) e a natureza das espécies
quimicas presentes na mistura multicomponente é similar, as fases fo-
ram consideradas ideais e a lei de Raoult foi aplicada para o célculo do
equilibrio termodinamico.

Os modelos para o cédlculo das taxas foram implementados
através de uma UDF (User Defined Function), baseada na macro DE-
FINE_LDPM_HEAT _MASS. A rotina foi dinamicamente acoplada ao
cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®), como mostrado na Figura 5.3,
de tal maneira que, no momento da injecao, a UDF era acessada e os
termos fonte para as Equagoes (3.1), (3.3), (3.6) e (3.9), que represen-
tam a conservacgao de massa, de quantidade de movimento, de energia e
da espécie quimica, respectivamente, eram atualizados. A cada injecao
os valores dos parametros e variaveis da UDF eram redefinidos. Esse
procedimento iterativo foi realizado até que a convergéncia, de acordo
com as tolerancias estabelecidas, fosse atingida.
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Figura 5.3 — Esquema de solucao iterativa das equagoes de conservagao

juntamente com o acoplamento dindmico da UDF desenvolvida com o
software ANSYS® CFD (FLUENT®).
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Fonte: (a) adaptado de Fluent (2011b), (b) desenvolvido pelo autor.
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5.4 ESTUDOS DE CASO

Nesta segao serao apresentadas as condigoes empregadas para
os estudos de caso realizados nesta dissertacao. Em particular, dois
estudos de caso foram definidos, a saber:

e cstudo da transferéncia de massa e calor em uma mistura bindria
constituida de ar e dgua;

e cstudo da transferéncia de massa e calor em uma mistura mul-
ticomponente composta por metano, n-pentano, n-hexano e n-
octano.

As trés rotinas desenvolvidas foram empregadas em ambos os
estudos de caso introduzidos acima e o desvio entre os valores de re-
feréncia e as predigbes numéricas foi calculado através da Equacdo (5.1):

¢C’FD - ¢referéncia )
b

(breferéncia

Desvio (%) = 100 ( (5.1)

em que ¢crp € o valor predito pelo cédigo CED € ¢referéncia € 0 valor
de referéncia.

As simulagoes foram realizadas em uma méquina contendo 72
GB de meméria RAM e processador Intel Xeon X5650 2.67 GHz.

5.4.1 Estudo da transferéncia de massa e calor em uma mis-
tura binaria

Este estudo foi conduzido em uma mistura constituida de agua
e ar em condicoes de regime estaciondrio e escoamento laminar. As
fases foram consideradas ideais e a lei de Raoult foi empregada para o
calculo do equilibrio termodinamico. A Tabela 5.1 apresenta os valores
especificados como condig¢ao de contorno de entrada do sistema.

O didmetro de gota foi determinado por meio de testes envol-
vendo os casos com a mistura bindria e a mistura multicomponente.
O didmetro de 500 pum foi adotado, pois possibilitou a simulagao de
ambos 0s casos sem a ocorréncia de divergéncias.

Os resultados preditos por meio das rotinas A, B e C, foram com-
parados com dados de equilibrio obtidos de carta psicrométrica padrao,
para as mesmas condigoes de temperatura e composicao utilizadas, e
os desvios foram calculados com base na Equagao (5.1).
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Tabela 5.1 — Valores especificados como condigao de contorno de en-

trada para a mistura binaria ar-agua.

Fase Espécie  m (kgs ') T (K)

Fragao massica

Agua

Liquido Ar 1 295,15
Agua
Vapor Ar 1 303,15

1,00000
0,00000
0,01325
0,98675

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Por fim, os critérios de convergéncia adotados neste estudo estao

expostos na Tabela 5.2.

Tabela 5.2 — Critérios de convergéncia utilizados para o estudo de trans-

feréncia de massa e calor na mistura ar-agua.

Equagao Fase Critério de Convergéncia

Continuidade Liquido 1,0x107°
Vapor

. . Liquido 1,0x107°
Quantidade de movimento Vapor 1.0%10~
Enereia Liquido 1,0x1075
& Vapor 1,0x1077
Espécie quimica Liquido 1,0x107>
P d Vapor 1,0x107°

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A Figura 5.4 esquematiza o procedimento do estudo da trans-
feréncia de massa e calor empregando a mistura bindria ar-agua.

5.4.2 Estudo de transferéncia de massa e calor em um sistema

multicomponente

Para o estudo de transferéncia de massa e calor em uma mistura
multicomponente considerou-se a mistura formada por quatro hidro-
carbonetos: metano, n-pentano, n-hexano e n-octano. Neste caso em
particular, procurou-se avaliar os resultados preditos pelo cédigo de
CFD com valores de equilibrio, para a mesma mistura, obtidos via si-
mulacao de um flash adiabatico conduzida no simulador de processos
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Figura 5.4 — Esquema do estudo da transferéncia de massa e calor na

mistura bindria ar-dgua. D refere-se ao coeficiente de difusao.

Estudo da transferéncia
de massa e calor em
mistura bindria

|

M.ist_'ura_'
Ar-Agua

v i

l

Rotina C:

D por Maxwell-Stefan

Rotina A- Rotina B:
D constante D efetivo
| | |
W

Validagdo dos resultados
com dados de carta
psicrométrica

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

PRO/II®, versdo 8.2. Assim como no caso envolvendo uma mistura

bindria, o escoamento é considerado laminar em regime estacionario.
As condigoes nas quais foram conduzidas as simulagoes no simu-

lador PRO/II®, bem como o equilibrio atingido, sdo apresentadas na

Tabela 5.3.

Tabela 5.3 — Dados de vazao madssica e temperatura empregados na
simulacdo em flash adiabético conduzida no simulador PRO/II® e os

valores do equilibrio atingido.

L. m (kg-h™T) T (K)
Corrente Espécie Liquido Vapor Liquido Vapor
Metano 0,0000 900,0027
. - n-Pentano 0,0000 900,0028
Alimentacao n-Hexano  1.800,0004 900,0002 313,1500  423,1500
n-Octano  1.800,0004  900,0024
Metano 0,7989 899,2038
s n-Pentano 74,9137 825,0892
Equilibrio 1 cano  516,6323  2.183,3683 oo 0000 3375000
n-Octano  1.681,3646 1.018,6312

Fonte: Desenvolvido pelo autor.
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Os dados de vazao, apresentados na Tabela 5.3, ndo sao ade-
quados para serem utilizadas em uma simulagao onde as dimensoes do
dominio pseudo-1D s@o pequenas. Devido a isso, baseado na relacao
entre a vazao maéssica total das fases liquida e vapor, determinou-se a
vazao méssica de alimentacdo para as simulacoes em CFD de 1 kg-s™!,

para ambas as fases. Com base nesta vazao, a velocidade inicial da fase
liquida foi determinada de acordo com a Equagao (5.2):

mliq
)
Apliq

(5.2)

Viig =
em que 1y, é vazao massica da fase liquida, A é a 4rea de entrada
do dominio e p;iq é a massa especifica da mistura liquida. A aplicacgo
da Equacao (5.2) forneceu valor de velocidade de 0,03071 m-s~!. O
diametro de gota foi determinado como sendo 500 pm.

Em resumo, a Tabela 5.4 mostra os valores de vazao, composi¢ao
e temperatura, para ambas as fases, utilizados como condigao de con-

torno de entrada das simulagoes de CFD a partir do caso simulado no
PRO/II®.

Tabela 5.4 — Dados especificados como condigao de contorno de entrada
para o caso multicomponente.

Fase Espécie Y, T X)) m (kgs ')
Metano 0,25
n-Pentano 0,25

Vapor n-Hexano  0.25 423,15 1,00
n-Octano 0,25
Metano 0,00

Liquido P-hentano 0,00 44, 1,00

n-Hexano 0,50
n-Octano 0,50

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Os critérios de convergéncia adotados para a resolugdo das
equagoes governantes encontram-se expostos na Tabela 5.5.
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Tabela 5.5 — Critérios de convergéncia aplicados no estudo de caso
multicomponente.

Equacao Fase Critério de Convergéncia

Continuidade Liquido 1,0x10~4
Vapor

. . Liquido 1,0x107°
Quantidade de movimento Vapor 1.0x10-4
Enereia Liquido 1,0x107°
& Vapor 1,0x107
Espécie quimica Liquido 1,0x107°
pecie q Vapor 1,0x1073

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

5.4.2.1 Estudos de caso envolvendo a mistura multicomponente

O estudo da transferéncia de massa e calor na mistura multicom-
ponente compreendeu trés estudos de caso:

5.4.2.1.1 Estudo de caso 1

Este estudo de caso teve por objetivo avaliar a influéncia da
difusdo cruzada (vide item 3.3.2) na mistura multicomponente ado-
tada. Para este fim, as rotinas A, B e C foram empregadas para o
calculo das taxas interfaciais na mistura multicomponente. Os resulta-
dos obtidos foram comparados entre si, tendo como referéncia os dados
de equilibrio obtidos do simulador de processos PRO/II®. O coefici-
ente de difusdo em concentragoes finitas (D°) foi calculado por meio
da correlagao de Fuller-Schetteler-Giddings e as correlagoes de Ranz-
Marshall foram utilizadas para estimar os coeficientes convectivos de
transferéncia de massa (k,,) e calor (h).

5.4.2.1.2 Estudo de caso 2

Neste estudo de caso, as correlagoes para o calculo do coeficiente
de difusdao em concentragoes finitas (D?), apresentadas no item 3.4.1,
foram analisadas. Tendo em vista que o principal objetivo desta andlise
era avaliar o comportamento da mistura multicomponente em relagao as
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correlagoes empregadas, optou-se por utilizar somente a rotina C para
o calculo das taxas interfaciais, por esta conter a teoria fundamental
da difusao em misturas multicomponente.

5.4.2.1.8 Estudo de caso 3

O estudo de caso 3 abordou duas analises: a influéncia da
correcdo para altas taxas na transférencia de massa da mistura mul-
ticomponente e o estudo de correlagoes para o cdlculo dos coeficientes
convectivos de transferéncia de massa e calor. As anélises foram reali-
zadas seguindo o procedimento descrito a seguir.

e A influéncia de altas taxas foi avaliada comparando-se os resul-
tados das simulagoes em CFD quando a matriz de corregdo para
altas taxas [Z], cujos fundamentos foram apresentados no item
3.3.4, era utilizada com os resultados para situacoes sem o em-
prego dessa correcao. A correlagao de Fuller-Schetteler-Giddings
foi empregada para o célculo dos coeficientes de difusao em con-
centragoes finitas (D°) e os coeficientes convectivos de trans-
feréncia de massa (k) e calor (h) foram estimados por Ranz-
Marshall.

e No estudo das correlagoes para o calculo dos coeficientes convec-
tivos de transferéncia de massa (k,,) e calor (h), apresentadas no
item 3.4.2, variou-se a vazao massica de ambas as fases a fim de se
avaliar o comportamento de cada correlacdo com a mudancga no
nimero de Reynolds do sistema. Trés vazoes massicas foram uti-
lizadas: 1 kg-s~!, 0,75 kg-s~! € 0,5 kg-s~!. Os resultados obtidos
em cada vazao foram comparados entre si.

A rotina C foi empregada para o cdlculo das taxas interfaciais
neste estudo de caso, por esta conter a teoria completa da difusao em
mistura multicomponente.

O procedimento realizado em cada estudo de caso encontra-se
esquematizado na Figura 5.5.

5.4.3 Calculo das propriedades fisicas

As propriedades da mistura, tanto para a fase liquida quanto
para a fase vapor, foram calculadas a partir das propriedades fisicas
para os componentes puros. A massa especifica da mistura para a
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Figura 5.5 — Esquema do procedimento adotado nos estudos de caso 1,
2 e 3 envolvendo a mistura multicomponente.

Estudo da transferéncia de massa e calor
em mistura multicomponente

Mistura:
Metano. n-Pentano. n-Hexano. n-Octano

y J

Estudo de Caso 1: Estudo de Caso 2: Estudo de Caso 3 |»
r— Influéncia da difusdo Estudo de correlagdes
cruzada para o coeficiente D° Influéncia da correcio
\l/ para altas taxas [Z]°
| Il;otina A Chapman-Enskog M
tant:
constante | Cilo de D> FSG |
N Rotina B: Céleulo de ke )i
N Rotina C: Huang etal (1972) "1/
D por Maxwell-Stefan Rotina C:
Slattery-Bird D por Maxwell-Stefan
Clculo de D" FSG? | y
. Estudo de correlagbes
- T Rotina C: E eh <
Calculo de fo,” e ™ D por Maxwell-Stefan para fom &
Ranz-Marshall v
Ranz-Marshall
L Verificagdo com dados
d PROM®
! coeficiente de difusio em concentrages finitas RMCSS
X correlagiio de Fuller-Schteller-Giddings
3 coeficiente de transferéncia de massa RNLY’
*+ coeficiente de transferéncia de calor
“ matriz de corregio para altas taxas g
® correlages de Ranz-Marshall corrigida LRH
7 correlages de Renkiszbulut-Nafziger-Li e Renkisbulut-Yuen
¥ correlages de Lage-Rangel-Hackenberg
Fonte: Desenvolvido pelo autor.
fase vapor, considerando-a ideal, é obtida por meio da Equagao (5.3)
(FLUENT, 2011c):
P, +P
op (5.3)

’TRTY, &
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em que P é a pressao do sistema em Pa, P,, refere-se a pressdo de
referéncia em Pa, neste caso a pressdo atmosférica, R é a constante
universal dos gases em m?-Pa-K~!-kmol™!, T é a temperatura em K,
Y; representa a fragao massica da espécie i e M; é a massa molecular
da mesma, espécie em kg-kmol 1.

A massa especifica da mistura para a fase liquida é expressa
por meio de regra de mistura com base no volume, sendo dada por
(FLUENT, 2011c):

1
=5

i

p= (5.4)

em que p é a massa especifica da mistura em kg-m~3, Y; é a fracdo
maéssica para o componente i € p; é a massa especifica para o compo-
nente 1.

O calor especifico das fases liquida e vapor é calculado como uma
média, baseada nas fracoes massicas, do calor especifico dos constituin-
tes puros segundo a Equagao (5.5) (FLUENT, 2011c):

Cp =Y YiCp, (5.5)

sendo C, o calor especifico da mistura em jkg™'K=', ¥; a fracio
méssica referente & espécie quimica i, e Cp ; o calor especifico do cons-
tituinte <.

A viscosidade da mistura para a fase vapor foi obtida por meio
da Equagdo (5.6) (FLUENT, 2011c):

p= ZYiMn (5.6)

onde y e p; sdo as viscosidades da mistura e da espécie i em kg-m~!-s7!,

respectivamente.
A condutividade térmica da mistura é determinada segundo a
Equagao (5.7) (FLUENT, 2011c):

A= YN, (5.7)

onde A e \; sao as condutividades térmicas da mistura e da espécie i em
w-m-K~!, respectivamente. A viscosidade e a condutividade térmica
para a fase liquida nao sao definidas, visto que as equagoes de con-
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servacao da fase liquida ndo dependem dessas propriedades (vide item
3.2.1.2).

5.4.4 Calculo da Pressao de Saturacgao

A pressao de saturacdo é definida como uma fungdo dependente
da temperatura. O ajuste é feito por meio de uma fungao de segmento
linear, a partir da qual um perfil da pressao de saturacao em funcao da
temperatura é tragado de acordo com os pares [T,Pg.:]. A fungdo com
a temperatura se estabelece segundo a Equagao (5.8) (FLUENT, 2011c):

prtl_ pn

Psat (T') = Pgyy + H (T -Tn), (5.8)

em que 1 <n < N, sendo N o nimero de segmentos fornecidos. Esta
funcdo é a funcdo default do cédigo ANSYS® CFD (FLUENT®) de
ajuste da pressao de saturacao em funcao da temperatura.
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6 RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo serao apresentados os resultados numeéricos ob-
tidos no estudo de transferéncia de massa e calor em mistura binaria
e multicomponente. Os resultados encontram-se dispostos da seguinte
maneira:

e verificagao da independéncia dos resultados com as malhas
numéricas apresentadas na Figura 5.2;

e estudo da transferéncia de massa e calor em mistura bindria
empregando-se as rotinas A (difusividade constante), B (difusivi-
dade efetiva) e C (difusividade por Maxwell-Stefan) para calculo
das taxas interfaciais;

e estudo da transferéncia de massa e calor em mistura multicom-
ponente, considerando-se o estudo de caso 1: avaliacao do efeito
da difusao cruzada utilizando-se as rotinas A, B e C; estudo de
caso 2: estudo de correlagoes para o calculo do coeficiente de di-
fusdo em concentragoes finitas (D°), fazendo-se uso da rotina C
(difusividade por Maxwell-Stefan); e estudo de caso 3: influéncia
da correcao para altas taxas e estudo de correlagao para o célculo
dos coeficientes convectivos de transferéncia de massa e calor,
empregando-se a rotina C.

6.1 AVALIACAO DA MALHA NUMERICA

Um fator de extrema importancia no uso de ferramentas
numeéricas para representar sistemas fisicos é a independéncia dos re-
sultados em relagao a malha empregada. O uso de uma malha inade-
quada, com numero insuficiente de volumes de controle, pode invali-
dar os resultados de uma simulacao e o refino demasiado pode ser da
mesma forma prejudicial por exigir maior aporte computacional para
a solucao. Assim, o estudo de malha tem por objetivo garantir a inde-
pedéncia dos resultados em relagao a malha numérica, buscando maior
eficiéncia computacional. Conforme apresentado no item 5.1, foram
testadas quatro malhas: malha A (50 mm de aresta), malha B (25 mm
de aresta), malha C (12,5 mm de aresta) e malha D (5 mm), com nivel
de refinamento crescente de A para D.

O primeiro teste envolveu o sistema binario ar-agua, na con-
figuracao bifdsica de liquido-vapor, e utilizou-se as varidveis fracao
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mdssica da dgua e temperatura na fase vapor para avaliar os resultados.
As Figuras 6.1 e 6.2 mostram o perfil de temperatura da fase vapor e
a fracao madssica da agua para essa mesma fase, respectivamente, em
relacao as malhas utilizadas.

Figura 6.1 — Perfil de temperatura da fase vapor para a mistura binaria
de acordo com as malhas A, B, C e D.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Figura 6.2 — Perfil de composicao da dgua na fase vapor para a mistura
bindria de acordo com as malhas A, B, C e D.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Observa-se que, ao se comparar as quatro malhas propostas, nao
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houve diferencas entre os resultados para as varidveis analisadas na mis-
tura bindria. Convém salientar que a andlise dessas mesmas varidveis
para a fase liquida (lagrangena) apresentou comportamento similar de
independéncia com as malhas utilizadas, mostrando que a malha A es-
taria suficientemente refinada para representar de maneira adequada os
fenémenos ocorrentes neste estudo de caso.

As anélises foram estendidas para a mistura multicomponente,
com o intuito de verificar se esse resultado era igualmente valido, e
diferencas significativas surgiram em relagao a malha. Para a mistura
multicomponente, as malhas A e B nao possuiram discretizacao sufici-
ente para contabilizar as trocas entre as fases e a solugao divergiu. Essa
divergéncia pode ser atribuida ao nuimero insuficiente de parcelas em
que a massa total de liquido que entrou no sistema foi dividida. Como
mencionado no item 5.2, o tipo de injegao de superficie foi adotado para
a insercao desta fase no dominio. Na injecao de superficie, a massa to-
tal da fase liquida é dividida em parcelas de acordo com o ntimero de
células existentes na regiao da injecao, neste caso a regiao de entrada no
dominio. Assim, nas malhas A e B a massa total foi dividida em uma e
duas parcelas, respectivamente. Para a mistura bindria, onde somente
um componente estava evaporando (dgua), esse nimero de parcelas foi
suficiente para representar os fenomenos de transferéncia. Porém, com
o aumento do nimero de componentes na mistura e a ocorréncia si-
multanea dos processos de vaporizagao e condensagao, esse ntimero de
parcelas se mostrou insuficiente para simular a mistura multicompo-
nente. Convém salientar que o uso de outro tipo de injec¢ao (injegao de
grupo, por exemplo) na qual o ntimero de parcelas é independente do
nimero de células do local de entrada da fase liquida no dominio, esse
tipo de divergéncia poderia nao seria observada, caso o nimero de par-
celas definidas fosse grande o suficiente. Com isso, pode-se dizer que
a divergéncia ocorrida estd relacionada somente com a discretizagao
lagrangeana e nao se espera, portanto, influéncia da malha sobre os
resultados da fase euleriana.

O uso das malhas C e D, onde a massa de liquido foi igual-
mente dividida em 4 e 10 parcelas, respectivamente, possibilitou a con-
vergéncia da solugdo para a mistura multicomponente. Os perfis de
temperatura das fases liquida e vapor e a composicao da fase vapor
obtidos sao apresentados nas Figuras 6.3 e 6.4. Percebe-se que os re-
sultados obtidos com a malha C sao idénticos aos resultados obtidos
com a malha D, sugerindo que o niimero de parcelas além de quatro nao
promoveu diferenga entre as varidveis analisadas. Cabe ressaltar que
outras varidveis, como a fragao madssica da fase liquida, foram igual-
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mente analisadas e as mesmas nao apresentaram variagoes de compor-
tamento com as malhas C e D.

Figura 6.3 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor para a
mistura multicomponente em relagao as malhas C e D.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Figura 6.4 — Perfil de composicao da fase vapor para a mistura multi-
componente em relagao as malhas C e D.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Além disso, o tempo computacional para simular a mistura mul-
ticomponente utilizando as malhas C e D foi avaliado. Com a malha
C a convergéncia da solucao foi obtida apdés 5 min 17 s de simulagao.
Contudo, a convergéncia utilizando-se a malha D foi obtida somente
ap6s 1 h 10 min de simulagao. Com isso, a malha C se mostra como
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a mais adequada para representar os fenomenos de interesse, aliando
indepedéncia dos resultados com a discretizagao do dominio ao custo
computacional requerido para as simulagoes.

6.2 ESTUDO DA TRANSFERENCIA DE MASSA E CALOR EM
UMA MISTURA BINARIA

O estudo de transferéncia de massa e calor em uma mistura
bindria, constituida de ar e 4gua, objetivou verificar a coeréncia fisica e
avaliar a capacidade preditiva dos modelos desenvolvidos. A Figura 6.5
mostra a carta psicrométrica padrao para a mistura ar-agua. O ponto
1 indica os valores empregados como condigao de contorno de entrada
para a simulacao da mistura bindria, e o ponto 2 representa o equilibrio
referente as condicoes do ponto 1.

Figura 6.5 — Carta psicrométrica padrao para a mistura ar-agua, sendo
(1) o ponto das condigoes iniciais consideradas e (2) ponto de equilibrio
referente ao ponto (1).
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Fonte: Adaptado de Dias, Machado e Koury?.

A Tabela 6.1 apresenta os resultados de equilibrio obtidos da

2Carta psicrométrica gerada a partir do software desenvolvido pelo grupo de
refrigeragao, vinculado ao Departamento de Engenharia Mecénica da Universidade
Federal de Minas Gerais (UFMG).
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simulacao numeérica da mistura ar-dgua empregando-se as rotinas A, B e
C. Na tabela também sao apresentados os desvios da previsao numérica
em relagao aos valores de referéncia obtidos da carta psicrométrica.

Tabela 6.1 — Resultados de equilibrio para a mistura binaria ar-agua
obtidos com as rotinas A, B e C e seus desvios em relagao aos valores
da carta psicrométrica padrao.

Caso Varidvel Equilibrio Referéncia Desvio (%)
Rotina A 295,2632 0,0383
Rotina B T (K) 295,2403 295,1500 0,0306
Rotina C 295,2692 0,0404
Rotina A 0,01656 2,1738
Rotina B YH,0 0,01658 0,0162 2,2919
Rotina C 0,01655 2,1148

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Pode-se notar, com base na Tabela 6.1, que os modelos desen-
volvidos, considerando as rotinas A, B e C, previram com exatidao a
transferéncia de massa e calor para a mistura ar-dgua. Analisando os
desvios apresentados para cada rotina em particular, observa-se que a
temperatura de equilibrio apresentou desvios maximo (0,0404 % com
a rotina C) e minimo (0,0306 % com a rotina B) pequenos e muito
proximos entre si. Os desvios para a fragdo méssica do vapor d’dgua
foram de aproximadamente 2 % em todas as rotinas consideradas. Isto
sugere que os modelos desenvolvidos encontram-se devidamente verifi-
cados para esta mistura bindria. Porém, como os valores presentes na
carta psicrométrica nao sao experimentais, os modelos nao sao valida-
dos por meio deste método de comparagao.

6.3 ESTUDO DA TRANSFERENCIA DE MASSA E CALOR EM
MISTURA MULTICOMPONENTE

Na secao anterior os modelos desenvolvidos para o calculo das
taxas interfaciais considerando difusividade constante (rotina A), difu-
sividade efetiva (rotina B) e difusividade por Maxwell-Stefan (rotina C)
foram verificados para uma mistura bindria composta de ar e 4gua por
meio da comparagao direta com dados obtidos da carta psicrométrica
padrao. Concluida esta etapa, pode-se seguir para a avaliacao preditiva
dos modelos implementados para a transferéncia de massa e calor em
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uma mistura multicomponente de acordo com os estudos de caso 1, 2
e 3, especificados no item 5.4.2.1 e no diagrama esquematico da Figura
5.5.

6.3.1 Estudo de caso 1: Avaliagao da difusao cruzada na trans-
feréncia de massa multicomponente

A difusdo cruzada refere-se aos efeitos representados pelos co-
eficientes de difusao localizados fora da diagonal principal da matriz
dos coeficientes de difusao de Fick. Sao eles: difusao osmética, bar-
reira de difusdo e difusdo reversa (vide item 3.3.2). Esses efeitos séo
oriundos da dependéncia nao linear do fluxo difusivo com os gradien-
tes de concentragao em misturas multicomponente. Contudo, a difusao
cruzada somente é pronunciada quando os coeficientes de difusdo néao
diagonais sao compardveis em magnitude com os coeficientes da di-
agonal (TAYLOR; KRISHNA, 1993). A fim de se verificar a influéncia
da difusao cruzada sobre a transferéncia de massa na mistura multi-
componente composta por metano, n-pentano, n-hexano e n-octano,
os resultados obtidos por meio da rotina C foram comparados com os
resultados estimados pelas rotinas A e B, lembrando que a rotina A
considera constante o coeficiente de difusao e igual para todos os com-
ponentes e a rotina B fornece um coeficiente de difusao efetivo para
cada componente da mistura.

A Figura 6.6 mostra o perfil de temperatura das fases liquida e
vapor em funcao da rotina utilizada para o calculo das taxas madssicas.
Quando se compara o perfil de temperatura obtido pela rotina A com
os perfis gerados pelas rotinas B e C, tanto para a fase liquida quanto
para a fase vapor, observa-se que o perfil de temperatura estimado pela
rotina A difere de maneira notével em uma faixa do dominio compre-
endida entre o comprimento de 0,0 até 30,0 m. Além disso, se uma
aproximagao for feita na Figura 6.6, considerando-se o intervalo de
comprimento de 20,0 a 50,0 m, percebe-se que a temperatura estimada
pela rotina A permaneceu maior em relagdo as outras rotinas em toda
a extensao do dominio, para ambas as fases, como mostra a Figura 6.7.

O desvio maximo da temperatura estimada pela rotina A ocorre
no comprimento de 5,0 m, quando apresenta valor 1,387 % maior que
a temperatura estimada pela rotina B e 1,843 % maior que a estimada
pela rotina C, o que equivale a 4,995 K e 6,636 K, respectivamente.
Apoés este maximo, as diferencas decaem e tornam-se minimas no mo-
mento em que a condicao de equilibrio é atingida no comprimento de
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Figura 6.6 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor para a
mistura multicomponente considerando as rotinas A, B e C.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Figura 6.7 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor para a mis-
tura multicomponente obtidos através das rotinas A, B e C no intervalo
de comprimento de 20,0 a 50,0 m.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

49,0 m, quando os desvios tornam-se 0,122 % em relacao a rotina B
(0,414 K) e 0,140 % em relagao a rotina C (0,475 K). Para a fase liquida,
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a diferenca maxima na temperatura estimada pela rotina A ocorreu em
1,25 m, sendo 2,573 % maior em relacao & rotina B e 3,379 % maior
em relagao a rotina C, o que equivale a 8,909 K e 11,701 K.

Em relagao aos perfis obtidos por meio das rotinas B e C observa-
se que o comportamento do aquecimento da fase liquida e resfriamento
da fase vapor sao similares entre si, apresentando desvios relativamente
pequenos. O desvio maximo na temperatura para a fase vapor ocorreu
no comprimento de 7,23 m, quando a temperatura estimada pela rotina
B foi 0,478 % (1,677 K) maior que a temperatura estimada pela rotina
C. Para a fase liquida, o desvio maximo ocorreu no comprimento de
1,35 m, sendo a temperatura da rotina B 0,828 % (2,794 K) maior que a
temperatura da rotina C neste ponto. O desvio minimo na temperatura
para as rotinas B e C ocorreu apos 45,0 m quando as fases atigiram o
equilibrio, sendo este de 0,018 % (0,06 K). A Tabela 6.2 apresenta de
forma resumida os valores percentuais dos desvios maximos e minimos
apresentados pela temperatura considerando as rotinas A, B e C.

Tabela 6.2 — Desvios maximos e minimos na temperatura obtidos com
as rotinas A, B e C.

Desvio Maximo (%)

Rotinas Comparadas Vapor Liquido

Desvio Minimo (%)

AB 1,387 2,573 0,122
A-C 1,843 3,379 0,140
B-C 0,478 0,828 0,018

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

As Figuras 6.8 e 6.9 mostram os perfis de composicdo para as
fases vapor e liquida, respectivamente, ao longo da extensao do dominio
e nota-se que os mesmos foram influenciados de acordo com a rotina
utilizada. Os perfis de concentracao sao diferentes quando o sistema
encontra-se fora do equilibrio, condi¢ao também notada nos perfis de
temperatura, e praticamente se igualam quando a condigao de equilibrio
é atingida como esperado. Tanto para a fase vapor quanto para a fase
liquida, a predigao da rotina A difere consideravelmente em relagao as
rotinas B e C, as quais ficaram mais proximas. Desvios mais acentuados
nos perfis estimados pelas rotinas B e C sao observados para as espécies
n-hexano e n-octano na fase vapor e metano e n-pentano na fase liquida.

Na Figura 6.8 pode-se observar que ocorre um aumento na fracao
de n-hexano e diminui¢ao na fracao de n-octano estimadas pela rotina B
e posteriormente ocorre diminuigao da fragao de n-hexano e aumento da
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Figura 6.8 — Perfil de composi¢ao da fase vapor para a mistura multi-
componente considerando as rotinas A, B e C.
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Figura 6.9 — Perfil de composicao da fase liquida para a mistura mul-
ticomponente considerando as rotinas A, B e C.
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fragdo de n-octano. Como se trata de um problema multicomponente,
este comportamento é fisicamente possivel, visto que cada componente
possui um coeficiente de difusao, os quais mudam com o avango no
processo de transferéncia de massa. Porém, o mesmo comportamento
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nao é admitido para misturas bindrias, visto que somente um coeficiente
de difus@o caracteriza o processo difusivo nestas misturas.

Os desvios maximos existentes entre as predigoes das rotinas A,
B e C em relagao a cada componente da mistura sao apresentados na
Tabela 6.3 em valores percentuais (%). Os desvios foram calculados
empregando uma expressao semelhante a Equacao 5.1, em que ¢crp
assumiu os valores da rotina A para os casos de comparacao entre A-B
e A-C e ¢referéncia assumiu os valores de B e C. Para a comparacao
B-C, ¢crp assumiu o valor da rotina B € ¢r¢ ferencia @ssumiu os valores
de C. Os desvios sao apresentados em valores absolutos.

Tabela 6.3 — Desvios maximos obtidos com as rotinas A, B e C para
cada componente presente na mistura multicomponente. x4 representa
a distancia onde ocorreu o maximo desvio para A-B e A-C, e xp é a
distancia onde ocorreu o maximo desvio para B-C.

Desvio (%)
A (m) A-B A-C  xp(m) B-C
Metano 1,205 6,494 8,576 1,606 1,962
n-Pentano 0,602 10,850 9,184 0,402 1,632

Fase Espécie

Vapor | Hexano 1,004 15357 10,265 4418  4.408

n-Octano 1,606 14,571 4,275 4,819 12,331

Metano 1,650 7,521 15,988 3,650 10,666

. .. n-Pentano 0,300 48,959 33,449 0,675 32,240
Liquido

n-Hexano  4,0375 31,211 19,299 4,500 9,306
n-Octano 4,562 11,760 8,898 5,112 3,238

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Nota-se, por meio da Tabela 6.3, que os desvios maximos ocor-
reram em distancias diferentes para cada componente e também muda-
ram em relacdo a fase considerada. De maneira geral, os desvios apre-
sentados pela rotina A em relacao as rotinas B e C foram maiores que
os desvios apresentados entre as rotinas B e C. O desvio maximo médio
apresentado por A-B e A-C para a fase vapor foi de 11,818 % e 8,075 %,
respectivamente. Para a fase liquida, o desvio maximo médio foi ele-
vado para 24,863 % entre A-B e 19,409 % entre A-C, pois o erro nas
menores fracoes existentes nesta fase, metano e n-pentano, foi maior.
Desvios menores sao observados entre as rotinas B e C, onde os devios
méximos médios foram de 5,083 % para a fase vapor e 13,863 % para a
fase liquida. Novamente, o desvio médio da fase liquida é maior devido



120

ao erro dos componentes de menor fracio ser elevado. A Tabela 6.4
apresenta os desvios médios méaximos percentuais para a composicao
das fases liquida e vapor existentes entre as predigoes das rotinas A, B
e C.

Tabela 6.4 — Desvios maximos médios para a composicao das fases
vapor e liquida existentes entre as predigoes das rotinas A, B e C.

Desvio Médio Méximo (%)
A-B A-C B-C
Vapor 11,818 8,075 5,083

Liquido 24,863 19,409 13,863

Fase

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

As anélises realizadas demonstraram que o procedimento ado-
tado para calcular as taxas em relacao ao coeficiente de difusao in-
fluenciou nos perfis de temperatura e composicao em ambas as fases.
Os maiores desvios obtidos com a utilizacdo da rotina A sugerem que
um modelo com coeficiente de difusdao constante mostra-se insuficiente
para representar as taxas de transferéncia de massa e calor em uma
mistura multicomponente. Contudo, o modelo de difusividade efetiva
foi capaz de prever a transferéncia de massa e calor préxima a predicao
do modelo no qual os coeficientes de difusdo foram obtidos por meio
da teoria de Maxwell-Stefan. Com isso, considera-se que os efeitos da
difusdo cruzada sao pouco pronunciados nesta mistura particular. En-
tretanto, é importante ressaltar que a mistura adotada nesta pesquisa
cientifica é considerada ideal, os componentes que a constituem sao de
natureza quimica similar e, por isso, as interacoes existentes podem nao
ser fortes o suficiente para caracterizar os efeitos de difusdo cruzada,
0s quais podem se tornar evidentes em misturas nao ideais, resultando
em diferengas acentuadas entre os modelos de difusividade efetiva e
difusividade por Maxwell-Stefan.

As Figuras 6.6 a 6.9 mostraram que as diferengas entre as trés
rotinas sdo observadas em uma faixa do dominio compreendida entre
0,0 a 30,0 m para a varidvel composicao e se estenderam além dos
40,0 m para a temperatura. Este comportamento também é observado
nos perfis de variacao do diametro de gota, apresentado na Figura 6.10,
0s quais apresentaram reducao distinta entre as trés rotinas até apro-
ximadamente 40,0 m.

Na andlise conjunta das Figuras 6.6 a4 6.10 é observado um desvio
nos perfis de temperatura, composi¢ao e redugao do diametro de gota
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Figura 6.10 — Variagao do didmetro de gota na mistura multicompo-
nente considerando as rotinas A, B e C. O circulo vermelho indica o
ponto do dominio onde ocorre o desvio nos perfis de temperatura, de
composicao e de reducao do diametro de gota para a mistura multi-
componente.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

ocorrendo em um ponto comum do dominio, indicado pelo circulo em
vermelho na Figura 6.10. Este desvio ocorre no ponto do dominio onde
o numero de Reynolds se aproxima de 0. Como apresentado na Equacao
3.14 do item 3.2.1.2, o numero de Reynolds é cdlculado considerando a
velocidade relativa entre as fases. Devido as fases adentarem o dominio
com velocidades iniciais distintas (velocidade inicial da fase liquida é
0,03 m/s e da fase vapor é 16 m/s), a troca de quantidade de movimento
acelera a fase liquida até o momento onde as fases possuem a mesma
velocidade, ponto onde o nimero de Reynolds torna-se 0. A Figura 6.11
ilustra o perfil do nimero de Reynolds para a mistura multicomponente
com diametro de gota da fase liquida de 500 pm. O nidmero de Reynolds
torna-se 0 no comprimento de 3,625 m e os desvios observados nos perfis
também ocorrem neste ponto. Convém ressaltar que o deslocamento do
ponto onde o nimero de Reynolds é nulo desloca igualmente os desvios
nos perfis de temperatura, composicao e redugao do diametro de gota
para o mesmo ponto.

Os valores de equilibrio preditos pelos modelos contidos nas ro-
tinas A, B e C foram comparados com dados de equilibrio obtidos pe-
las simulagbes em CFD com dados de equilibrio obtidos do simulador
PRO/II®. Convém salientar que este procedimento foi adotado devido
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Figura 6.11 — Perfil do nimero adimensional de Reynolds em funcgao
da extensdo do dominio para a vazdo méssica de 1 kg/s.
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a inexisténcia de dados experimentais das taxas de transferéncia de
massa e calor para esta mistura na literatura. Entretanto, este método
de comparagao nao valida os modelos para o cdlculo das taxas, somente
verifica o equilibrio. Para a validagao dos modelos implementados, os
resultados numéricos devem ser comparados com dados experimentais
das taxas de transferéncia de massa e calor para a mistura sob estudo.
A Tabela 6.5 apresenta a comparacao entre as predigbes numéricas de
equilibrio para cada espécie e temperatura, considerando as rotinas A,
B e C, com os valores de equilibrio obtidos do software de simulagao
macroscépica PRO/II®.
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A andlise da Tabela 6.5 mostra que a fase vapor apresentou des-
vio médio para a composi¢ao de 0,8278 % para a rotina A, 1,0539 %
para a rotina B e 1,0812 % para a rotina C, sendo esta uma predicao
de boa concordancia para os valores de equilibrio da fase vapor. Em
relagao a temperatura de equilibrio, étima concordancia foi observada
entre os valores simulados e o valor obtido com o software PRO/II®,
onde os desvios foram de 0,7508 % para a rotina A, 0,6281 % para a
rotina B e 0,6101 % para a rotina C. Os desvios médios para a com-
posicao da fase liquida foram de aproximadamente 440 % para todas
as rotinas. A maior fonte de erro foi oriunda da fracdo condensada de
metano, superestimada em 1738 %, e do n-pentano, subestimada em
aproximadamente -16,8630 %. Pode-se observar que os maiores des-
vios para a fase liquida estao relacionados aos componentes presentes
em concentracoes muito baixas, cujas fracoes estimadas pelo software
PRO/II® foram de 0,0001 para o metano e 0,0344 para o n-pentano,
isso faz com que pequenas variacoes nestes valores resultem em grandes
desvios. Apesar disso, investigar a capacidade preditiva dos modelos
em situacoes onde a condensacao esteja presente de maneira mais signi-
ficativa torna-se necessario a fim de se elucidar essa questao. A Tabela
6.6 apresenta os desvios médios para a composicao das fases em relagao
aos dados de referéncia.

Tabela 6.6 — Desvios médios para a composigao de equilibrio das fases
vapor e liquida para as rotinas A, B e C em relacao aos dados de
equilibrio do software PRO/II®.

Desvio Médio (%)
Vapor  Liquido
A 0,8278  440,8634
B 1,0539  440,1425
C 1,0812  440,0499

Rotina

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Um segundo fator que pode ter contribuido para estes desvios
encontra-se no modelo simplificado da fase liquida, o qual nao considera
a difusao massica e térmica, processos que, como relatado na literatura
recente (SAZHIN et al., 2011a; EBRAHIMIAN; HABCHI, 2011; KELLER;
BADER; HASSE, 2013), influenciam nas taxas méssicas. Entretanto, a
adicao desses modelos nao é possivel quando a fase liquida é tratada
de acordo com a abordagem lagrangeana, pois as gotas sao modeladas
a partir da trajetéria na fase continua.



125

No que diz respeito ao comportamento dos perfis de temperatura
e composicao das fases liquida e vapor, nada se pode aferir sobre qual
rotina forneceu o comportamento mais préximo do real devido a falta
de dados experimentais das taxas de transferéncia de massa e calor
para esta mistura. Assim, o levantamento desses dados é de suma
importancia para a validagao efetiva do modelo.

Uma investigacao acerca do tempo despendido nas simulacoes
envolvendo as rotinas A, B e C, empregando-se a malha C, foi reali-
zada. A convergéncia da solugao foi atingida aos 92 segundos com o
emprego da rotina A, enquanto que a simulagdo empregando a rotina
B levou 198 % a mais de tempo para atingir convergéncia e a simulagao
empregando a rotina C, a rotina mais robusta, necessitou de um tempo
266 % maior que a rotina A para que a solugao fosse convergida. O
tempo para simular a rotina C foi 22 % maior em relagao & rotina B.
Diante disso, para casos em que somente o equilibrio é importante, o
custo computacional requerido para a utilizacao da teoria de Maxwell-
Stefan é desnecessario, visto que a simples abordagem por meio do
coeficiente de difusdo constante ja prevé o equilibrio do sistema com
precisao préxima de teorias mais avangas e robustas. A Tabela 6.7
mostra os tempos computacionais para as simulagoes empregando cada
uma das rotinas desenvolvidas e a comparacao percentual dos mesmos.

Tabela 6.7 — Comparacao entre os tempos computacionais para as si-
mulacoes empregando-se as rotinas A, B e C.

Rotina Tempo Computacional

A 92 (s)
A-B +198 % (274 s)
A-C +266 % (337 s)
B-C +22 %

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Uma vez o modelo contendo a teoria de Maxwell-Stefan e a lei
de Fick generalizada verificado, seguiu-se para o estudo de correlacoes
para o cdlculo do coeficiente de difusdo em concentragoes finitas (D°) e
estudo de correlagoes para o céalculo do coeficiente convectivo de trans-
feréncia de massa (k,,) e calor (h), pardmetros de suma importancia
para os célculos das taxas de transferéncia de massa e calor entre fases.
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6.3.2 Estudo de caso 2: Teste de correlagoes para o calculo do
coeficiente de difusao em concentragoes finitas

Nesta segao serao apresentados os resultados do teste de cor-
relagbes para o calculo do coeficiente de difusdo em concentracoes fi-
nitas (D°). Por questdes praticas, as correlacoes de Fuller-Schetteler-
Giddings (FULLER; SCHETTLER; GIDDINGS, 1966) e de Huang et al.
(1972) (HUANG et al.,, 1972) serao representadas de forma abreviada
como FSG e HEA, respectivamente.

A Figura 6.12 mostra o perfil de temperatura para as fases
liquida e vapor de acordo com a correlagao para o calculo de D° em-
pregada. Pode-se observar que nao houve diferencas nos perfis de tem-
peratura com o uso das diferentes correlacoes para D°.

Figura 6.12 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor para a mis-
tura multicomponente de acordo com as correlagoes para o parametro
D? testadas.
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As Figuras 6.13 e 6.14 apresentam os perfis de composigdo para
as fases vapor e liquida, respectivamente. Os perfis de composicao
obtidos para as correlagoes de Chapman-Enskog, FSG e Slattery-Bird
sa0 0s mesmos para todos os componentes, tanto na fase vapor quanto
na fase liquida. Para os componentes metano e n-pentano na fase va-
por, desvios méaximos de 1,114 % para o metano e de 2,077 % para o
n-pentano sao observados entre 0,0 a 10,0 m para as predigoes da cor-
relagdo HEA em relagao as outras correlagoes. Desvios também sao
observados, em ambas as fases, nos componentes n-hexano e n-octano
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Figura 6.13 — Perfil de composicao da fase vapor para a mistura multi-
componente de acordo com as correlagoes para o parametro D° testa-

das.
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Figura 6.14 — Perfil de composicao da fase liquida para a mistura mul-
ticomponente de acordo com as correlagbes para o parametro D° tes-
tadas.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

para as correlacoes de Gilliland e HEA em um intervalo do dominio
compreendido entre 2,0 a 20,0 m, apresentados na Tabela 6.8.
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Tabela 6.8 — Desvios maximos para os componentes n-hexano e n-
octano ocorridos nas correlagbes de Gilliland e HEA em relagdo as
correlagoes de Chapman-Enskog, Fuller e Slattery-Bird.

Desvio Fase Vapor (%) Desvio Fase Liquida (%)

Correlagao n-Hexano  n-Octano  n-Hexano n-Octano
Gilliland 1,317 0,978 2,040 0,882
HEA 3,000 2,370 5,142 2,086

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Pode-se notar que os maiores desvios s@o para o componente
n-hexano em fase liquida, porém sao relativamente pequenos, sendo o
desvio méximo de 5,142 % para a correlagdo HEA.

De acordo com o que foi exposto, as correlagoes empregadas es-
timaram de maneira similar os coeficientes de difusao em concentragoes
finitas, podendo-se dizer que, para esta mistura em particular, a uti-
lizacao de qualquer uma dessas correlagoes seria satisfatéria. Convém
salientar que as correlagoes testadas sao véalidas para sistemas gasosos
apolares e a baixas pressoes. A mudanca destas condigoes implicaria
no uso de outras correlacoes.

Em situagbes como esta, onde nao sao notadas diferencas sig-
nificativas em relagao as correlagoes, apoia-se na literatura para defi-
nir qual a melhor correlagao a ser empregada, considerando varidveis
como facilidade de uso e a disponibilidade de dados em funcao dos
parametros utilizados pela correlacao. Neste sentido, a correlagao de
Fuller-Schetteler-Giddings (1966), citada na literatura como a mais pre-
cisa dentre as existentes para previsao da difusividade em meio gasoso
(FULLER; SCHETTLER; GIDDINGS, 1966; HUANG et al., 1972; ESLAMLOU-
EYAN; KHADEMI, 2010), torna-se uma correlagdo atrativa devido a sua
simplicidade de uso e independéncia de parametros complexos. Porém,
em casos envolvendo pseudocomponentes, onde nao se tem uma estru-
tura molecular definida, o uso dessa correlagao seria limitado, podendo-
se empregar as correlagdes de Huang et al. (1972) e Gilliland (1934)
para estas condigoes.
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6.3.3 Estudo de caso 3: Influéncia de altas taxas e teste de cor-
relagoes para os coeficientes convectivos de transferéncia
de massa e calor

O estudo de caso 3 teve por objetivo avaliar a influéncia da matriz
de corregdo para altas taxas [Z] nas taxas méassicas da mistura multi-
componente e verificar a influéncia do emprego de diferentes correlacoes
para os coeficientes convectivos de transferéncia de massa (k) e ca-
lor (h). As correlagoes empregadas foram as de Ranz-Marshall (RANZ;
MARSHALL, 1952a), Frossling (FROSSLING, 1938), Ranz-Marshall cor-
rigido (correcdo segundo Abramzon e Sirignano (1989)), Renksizbulut-
Nafziger-Li (RENKSIZBULUT; NAFZIGER; L1, 1991) e Renksizbulut-Yuen
(RENKSIZBULUT; YUEN, 1983) e Lage-Rangel-Hackenberg (LAGE; RAN-
GEL; HACKENBERG, 1993). Por questdes préticas, as correlagoes
de Ranz-Marshall corrigidas segundo Abramzon e Sirignano (1989)
serdo referidas como RMCS, as correlagbes de Renksizbulut-Nafziger-
Li e Renksizbulut-Yuen serao referidas como RNLY e Lage-Rangel-
Hackenberg como LRH.

6.3.3.1 Avaliacao da influéncia da correcao para altas taxas

A avaliacdo da influéncia da correcdo para altas taxas nas ta-
xas de transferéncia de massa da mistura multicomponente foi reali-
zada comparando-se os resultados obtidos considerando-se baixas ta-
xas, onde a matriz [k,,] é utilizada, com os resultados obtidos quando
aplicada a corregao para altas taxas segundo a matriz [Z], quando se
tem a matriz [k9,] (vide Equagao (3.49)).

As Figuras 6.15 e 6.16 apresentam o perfil de temperatura para
ambas as fases e os perfis de composicao da fase vapor em situacoes
de baixas e altas taxas. Observa-se que a corregao para altas taxas,
segundo a matriz [E], ndo influenciou nas taxas de transferéncia de
massa da mistura multicomponente. Além disso, o mesmo comporta-
mento foi observado nos perfis de composicao da fase liquida, inferindo
que sob as condi¢oes em que foram realizadas as simulagoes, as taxas
de transferéncia de massa sao baixas.
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Figura 6.15 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor para a
mistura multicomponente na auséncia e presenca da matriz de correcao
para altas taxas [Z].
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Figura 6.16 — Perfil de composigao da fase vapor para a mistura mul-
ticomponente na auséncia e presenca da matriz de correcao para altas
taxas [E].
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6.3.3.2 Teste de correlagdes para os coeficientes convectivos de trans-
feréncia de massa e calor

A escolha das correlacoes para o cdlculo dos coeficientes convec-
tivos de transferéncia de massa e calor, apresentadas no item 3.4.2,
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fol baseada no nimero de Reynolds do sistema, cujo perfil de variacdao
foi apresentado na Figura 6.11, onde o valor maximo do numero de
Reynolds foi de 950 na entrada do dominio e o valor final de Reynolds
foi de 106,2. Entretanto, as correlagoes selecionadas apresentaram de-
pendéncia com o diametro, o qual necessitou ser aumentado para serem
realizadas as simulagoes. O didmetro 6timo encontrado para que todas
as correlacoes fossem empregadas foi de 800 pum. Nesta situagdo, o
dominio foi estendido para 100 m de modo a garantir que o equilibrio
termodinamico fosse atingido.

A Figura 6.17 mostra o perfil do niimero de Reynolds para o
diametro de gota de 800 pum comparado com o perfil para o didmetro
de gota de 500 pm. O nimero de Reynolds méximo passou a ser de 1500
e estabilizou-se em 263. Para este méaximo, as correlacoes de Frossling
e LRH néo seriam aplicaveis, porém percebe-se que o valor maximo de
Reynolds descresce rapidamente logo no inicio do dominio e antes do
comprimento 0,2 m ja atinge valores menores que 1000, faixa em que
estas correlagoes sao validas.

Figura 6.17 — Perfil do niimero adimensional de Reynolds em funcao da
extensao do dominio para os didmetros de gota de 500 pym e 800 pm.
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O estudo das correlagoes para o calculo dos coeficientes convecti-
vos de transferéncia de calor e massa envolveu trés situagoes, nas quais a
vazao massica de entrada de ambas as fases foi alterada. Com esse pro-
cedimento procurou-se avaliar a sensibilidade das correlagoes em funcao
da mudanga no nimero de Reynolds. Assim, as vazoes foram variadas
de 1 kg/s para 0,75 kg/s e 0,5 kg/s. A Tabela 6.9 mostra a variacao
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da velocidade inicial da fase vapor (vq) e os valores inicial (Re;) e final
(Rey) para o nimero de Reynolds com a mudanca na vazao maéssica
de entrada das fases. O numero de Reynolds final praticamente nao
variou com a mudanga da vazao massica, visto que a vazao foi igual-
mente diminuida em ambas as fases, porém o local onde o nimero de
Reynolds se aproxima do valor 0 é deslocado para a esquerda com a
diminuicao da vazao maéssica, como mostra a Figura 6.18.

Tabela 6.9 — Variagoes na velocidade inicial da fase vapor e nos valores
do nimero de Reynolds de acordo com a vazao maéssica das fases.

m (kg/s) vy (m/s) Re; Rey
1,00 16,77 1516,75 263,05
0,75 12,63 1142,20 262,42
0,50 8,43 760,17 262, 27

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Figura 6.18 — Variacao no perfil do nimero de Reynolds de acordo com
as vazoes de 1 kg/s, 0,75 kg/s e 0,5 kg/s.
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Os resultados do estudo das correlagoes para os coeficientes con-
vectivos de transferéncia de massa e calor serao apresentados sequenci-
almente de acordo com a diminuicao da vazao. Os desvios obtidos entre
as correlagoes sob estudo foram calculados tendo-se como referéncia os
resultados estimados pelas correlagoes de Ranz-Marshall.
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6.3.3.2.1 Resultados do estudo de correlagoes para os coeficientes k., e
h para a vazao de 1 kg/s

A Figura 6.19 apresenta os perfis de temperatura obtidos em
funcao das correlacoes testadas para o calculo dos coeficientes convecti-
vos de transferéncia de massa e calor na vazao de 1 kg/s. Observa-se que
os perfis de temperatura das correlagoes RMCS e RNLY permaneceram
muito préximos ao perfil de temperatura estimado por Ranz-Marshall.
Desta maneira, o chamado blowing effect, que seria uma resisténcia

Figura 6.19 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor segundo
as correlagoes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para
a vazdo de 1 kg/s.
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a transferéncia de massa devido a vaporizacao da gota prevista pelas
correlagoes RMCS, RNLY e LRH, nao é evidente. Contudo, o perfil
de temperatura estimado pela correlagao LRH apresentou decréscimo
mais lento na fase vapor e o desvio maximo em relagao as correlagoes
previamente citadas foi de 2,761 %, o que equivale a 10,053 K. Pode-
se observar também um pequeno desvio (1,455 %) do perfil estimado
pela correlacao de Frossling na fase vapor em relagao as correlagoes de
Ranz-Marshall, RMCS e RNLY. Para a fase liquida um discreto des-
vio ocorreu entre o perfil estimado por RNLY e as outras correlagoes,
porém o valor maximo desse desvio nao foi maior que 1,000 %.

Na auséncia do chamado blowing effect, as corregoes em funcao
do numero de Spalding para a transferéncia de massa e calor existentes
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em RMCS, RNLY e LRH se aproximam de 1 e as diferencas nos perfis
de temperatura podem ser atribuidas ao parametro b que multiplica a
parcela Re®Pr¢ das correlagoes para o numero de Nusselt. A Tabela
6.10 mostra o valor deste pardametro para as correlagoes sob estudo.

Tabela 6.10 — Valores do parametro b presente nas correlagoes para o
calculo do ntimero de Nusselt.

Ranz-Marshall ~ Frossling RMCS RNLY LRH
b 0,600 0,552 0,600 0,570  0,5314

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Percebe-se, por meio dos valores apresentados na Tabela 6.10,
que as correlagbes de Ranz-Marshall e RMCS nao apresentaram di-
ferencas devido ao parametro b possuir o mesmo valor em ambas as
correlagoes. Além de o parametro b ser menor, o desvio pronunciado
na temperatura existente entre a predicao de LRH com a predicao de
Ranz-Marshall pode ser atribuido também ao expoente do niimero de
Prandtl ser maior para esta correlagao do que nas outras correlagoes
(Prandtl é elevado ao expoente 0,3588 em LRH enquanto que nas ou-
tras esse expoente é 0,3333) e & auséncia do niimero 2 somado & parcela
bRel/2 pr0:3588 (vide Equagao 3.104). A diferenca entre a predi¢ao de
Frossling em relagao a Ranz-Marshall nao é explicada por meio do
parametro b, pois este possui valor menor na correlacao de Frossling
(0,552) do que na correlagdo de Ranz-Marshall (0,600). Com este va-
lor de b, esperava-se que a predigao de Frossling apresentasse perfil de
temperatura mais lento do que o perfil de Ranz-Marshall. Entretanto,
na faixa de 0 a 20 m, Frossling apresentou decaimento mais rapido no
perfil de temperatura.

Nos perfis de composicao da fase vapor, apresentados na Figura
6.20, um comportamento distinto ao apresentado pela temperatura
pode ser descrito. Para os componentes mais leves, metano e n-pentano,
a correlacao LRH foi a unica que diferiu em relagao ao perfil de com-
posicao, das outras correlacoes testadas, apresentando decaimento mais
lento. Os desvios maximos foram de 5,542 % para o metano e de 3,000
% para o n-pentano. Para o componente n-hexano a correlagao RNLY
apresentou comportamento distinto das demais entre o comprimento
de 0 a 20 m, onde as taxas foram maiores para este componente, sendo
o desvio maximo de 9,374 %. Para este mesmo componente, as cor-
relagoes de Frossling e LRH também apresentaram desvio em relagao
as correlacoes de Ranz-Marshall e RMCS, porém este nao foi maior que
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1,500 %. Para o componente n-octano, os perfis estimados pelas cor-
relacoes de Frossling, RNLY e LRH apresentaram desvios maximos de
3,591 %, 11,263 % e 7,632 %, respectivamente, em relacao as correlagoes
de Ranz-Marshall e RMCS.

Figura 6.20 — Perfil de composicao da fase vapor segundo as correlacoes
de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a vazao de 1

kg/s.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A Figura 6.21 mostra o perfil de composicao para a fase liquida,
na qual se observa que as correlagbes RNLY e LRH foram as que apre-
sentaram desvio em relagao as outras correlagoes, principalmente para
os componentes n-hexano e n-octano. As correlagoes LRH apresenta-
ram taxas menores para estes componentes e as correlagoes RNLY, ao
contrario, apresentaram taxas maiores em uma faixa de 0 a 30 m. Os
desvios méximos em relacao ao n-hexano foram de 2,600 % para LRH
e 11,084 % para RNLY. Os desvios mdximos em relagdo ao n-octano
foram de 3,401 % pra LRH e 5,934 % para RNLY. Apesar dos desvios
apresentados, de maneira geral, as predigoes de todas as correlacoes
tornaram-se muito préximas a medida que as condigoes de equilibrio
foram atingidas.

Em resumo, os desvios maximos ocorridos para os componentes
n-hexano e n-octano encontram-se na Tabela 6.11.

Anélise similar & realizada para a temperatura pode ser feita em
relacdo aos desvios ocorridos nos perfis de composigdo. A Tabela 6.12
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Figura 6.21 — Perfil de composicao da fase liquida segundo as correlagoes
de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a vazao de 1

kg/s.
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Tabela 6.11 — Desvios méximos para os componentes n-hexano e n-
octano ocorridos nas correlacoes de Frossling, RNLY e LRH em relacao
as correlagoes de Ranz-Marshall para a vazao méssica de 1 kg/s.

Desvio Fase Vapor (%) Desvio Fase Liquida (%)

Correlagao n-Hexano n-Octano  n-Hexano n-Octano
Frossling 1,002 3,501 2,356 2,263
RNLY 9,374 11,263 11,084 5,934
LRH 1,493 7,632 2,600 3,401

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

compara os valores para o parametro b das correlacoes para o calculo
do nimero de Sherwood.

Tabela 6.12 — Valores do parametro b presente nas correlagoes para o
numero de Sherwood.

Ranz-Marshall  Frossling RMCS RNLY  LRH
b 0,600 0,552 0,600 0,870  0,5314

Fonte: Desenvolvido pelo autor.
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De acordo com os valores apresentados na Tabela 6.12, pode-se
assumir que os desvios ocorridos nos perfis de composi¢do de RNLY em
relagao a Ranz-Marshall advém da diferenca de +0,27 no parametro b
para a correlagao de Sherwood de RNLY, o que tornou os coeficien-
tes convectivos de tranferéncia de massa preditos por esta correlacao
maiores. Os desvios ocorridos entre as predigoes de Frossling e Ranz-
Marshall, neste caso, pode ser explicado por meio do parametro b, visto
que os desvios maximos ocorreram em situacoes onde as taxas estima-
das pelo uso da correlacao de Frossling foram menores que as taxas
estimadas por meio do uso de Ranz-Marshall. Os desvios ocorridos nas
predicoes da correlacao LRH sao atribuidos aos mesmos fatores citados
no caso da temperatura. Cabe ressaltar que as diferencas sao acentua-
das no inicio do dominio (até 40 m), onde as taxas de transferéncia sao
altas. A partir do momento em que os gradientes diminuem, as dife-
rengas entre as predigoes das correlagoes também tendem a diminuir.

Uma nocao de como as correlagoes influenciaram na transferéncia
de massa e calor global do sistema pode ser visualizada através do perfil
de reducgéo do diametro de gota, apresentado na Figura 6.22 em funcao
da correlagao utilizada. Observa-se que a mudanga no didmetro ocorre
de forma mais lenta com a correlagao de LRH e nao chega a estabilizar,
mesmo no dominio de 100 m, implicando que as taxas de transferéncia
de massa foram reduzidas com o emprego desta correlagdo. As outras
correlagoes apresentaram perfis semelhantes de redugao do diametro de
gota.

Figura 6.22 — Redugao do diametro de gota segundo as correlagoes de
Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a vazao de 1 kg/s.
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138

6.3.3.2.2 Resultados do estudo de correlagoes para os coeficientes k., e
h na vazio de 0,75 kg/s

A Figura 6.23 apresenta os perfis de temperatura para ambas as
fases obtidos para a vazdo maéssica de 0,75 kg/s.

Figura 6.23 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor segundo
as correlagbes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para
a vazao madssica de 0,75 kg/s.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A diminuigao da vazao de entrada em 25 % promoveu o aumento
das taxas de transferéncia e uma variagao nos perfis de temperatura,
principalmente para a fase vapor, entre o comprimento de 0 a 30 m,
onde os perfis estimados por RMCS e RNLY neste momento também
se diferenciam do perfil estimado por Ranz-Marshall, o que nao acon-
teceu para o caso com a vazdo de 1 kg/s, quando esses perfis eram
praticamente idénticos. Isso indica que houve redugao nas taxas de
transferéncia com o uso das correlagoes de RMCS e RNLY em relagao
as taxas com o uso de Ranz-Marshall, evidenciando que para as novas
condigoes do sistema o blowing effect passa a ser pronunciado. Com
isso, os valores das corre¢des em funcao do nimero de Spalding pre-
sentes nas correlagoes RMCS, RNLY e LRH sao diminuidos, reduzindo
também os numeros de Sherwood e Nusselt estimados por estas cor-
relagoes. Observa-se também que o perfil de temperatura estimado por
Frossling foi deslocado para cima da curva predita por Ranz-Marshall.

Na Tabela 6.13 sao apresentados os desvios maximos percentu-
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ais para a temperatura e a equivaléncia desse desvio em K para as
predicoes de Frossling, RMCS, RNLY e LRH em relagao a correlacao
de Ranz-Marshall. Percebe-se que o desvio da correlagao LRH na fase
vapor cresceu para 4,457 %, quando anteriormente era de 2,761 %, o
que era esperado devido a influéncia do blowing effect. Os desvios na
temperatura da fase liquida, embora existentes, nao sao maiores que
1,500 %.

Tabela 6.13 — Desvios méaximos na temperatura para as fases liquida e
vapor das correlagoes de Frossling, RMCS, RNLY e LRH em relagao as
correlagoes de Ranz-Marshall para a vazao de 0,75 kg/s.

Correlagdo Vapor Liquido
AT (K) Desvio (%) AT (K) Desvio (%)
Frossling 1,919 0,500 0,565 0,172
RMCS 7,630 1,987 2,568 0,780
RNLY 7,987 2,079 4,800 1,442
LRH 16,256 4,457 4,207 1,282

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

As Figuras 6.24 e 6.25 mostram os perfis de composicao das
fases vapor e liquida, respectivamente, para a vazao de 0,75 kg/s con-
siderando as correlagoes estudadas. A diminuicao nas taxas com o uso
de RMCS e RNLY em relagao a Ranz-Marshall foi refletida nos perfis
de composigao. Os desvios maximos para os componentes n-hexano e
n-octano estimados pela correlagao RNLY foram reduzidos em média
50 % para ambas as fases. Isso é explicado pelo fato de que o ntimero de
Sherwood estimado por esta correlacao sofre redugao com a influéncia
do blowing effect.

Os desvios entre as predicoes de LRH em relacao a Ranz-
Marshall aumentaram em 348,290 % para o n-hexano e 44,195 % para o
n-octano na fase vapor e aumentaram em 259,200 % para o n-hexano e
79,350 % para o n-octano na fase liquida. Para os componentes metano
e n-pentano os maiores desvios continuaram sendo da correlagao LRH,
0s quais aumentaram em 51 % para o metano e 36,7 % para o n-pentano.
Desvios da correlagao RMCS em relagao a Ranz-Marshall surgiram de
maneira mais evidente para os componentes de maior concentragao,
n-hexano e n-octano. A Tabela 6.14 mostra os desvios maximos apre-
sentados pelas correlacoes para os componentes n-hexano e n-octano
na fase liquida e vapor em relagao a Ranz-Marshall.

No perfil de redugao do diametro de gota para cada correlagao
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Figura 6.24 — Perfil de composicao da fase vapor segundo as cor-
relagoes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a

vazdo massica de 0,75 kg/s.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

Figura 6.25 — Perfil de composicao da fase liquida segundo as cor-
relagoes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a

vazao massica de 0,75 kg/s.
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Tabela 6.14 — Desvios maximos percentuais para os componentes n-
hexano e n-octano ocorridos nas correlagoes de Frossling, RMCS, RNLY
e LRH para a vazdo maéssica de 0,75 kg/s.

Desvio Fase Vapor (%) Desvio Fase Liquida (%)

Correlagao n-Hexano  n-Octano  n-Hexano n-Octano
Frossling 1,771 0,500 3,255 1,440
RMCS 1,500 3,462 4,871 3,368
RNLY 3,047 8,773 6,039 2,071
LRH 6,693 11,005 9,347 6,098

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

as mesmas observacoes destacadas acima sao observadas. O perfil de
reducao do diametro apresentado por Ranz-Marshall é o mais réapido,
evidenciando ainda mais a diminuicdo nas taxas sofridas pelas cor-
relagoes RMCS, RNLY e LRH devido a reducao na vazao de entrada,
como mostra a Figura 6.26.

Figura 6.26 — Perfil de reducao do diametro de gota segundo as cor-
relagbes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS, RNLY e LRH para a
vazao maéssica de 0,75 kg/s.
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6.3.3.2.3 Resultados do estudo de correlagoes para os coeficientes k., e
h para a vazdo de 0,5 kg/s

A reducdo da vazao de entrada em 50 % ndo promoveu gran-
des variacGes nos perfis de temperatura e composicao em relagdo aos
desvios apresentados com a reducao em 25 %, relatados no item ante-
rior. Contudo, houve aumento das taxas de transferéncia para as novas
condigoes de vazao e velocidade. Para esta vazao, o comportamento
da correlagao RNLY nao pode ser avaliado, visto que a sua solugao
numérica divergiu.

A Figura 6.27 apresenta o perfil de temperatura para as fa-
ses liquida e vapor da mistura multicomponente para as correlagoes
de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS e LRH obtidos para a vazao de
0,5 kg/s. Nota-se que as taxas de aquecimento da fase liquida e res-
friamento da fase vapor permaneceram maiores para as correlagoes de
Ranz-Marshall, como ocorreu nas simulagdes com a vazao de 0,75 kg/s.

Figura 6.27 — Perfil de temperatura das fases liquida e vapor segundo
as correlagoes de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS e LRH para a vazao
massica de 0,5 kg/s.
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Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A Tabela 6.15 apresenta os desvios maximos na temperatura
das correlagoes de Frossling, RMCS e LRH em relacao a correlagao de
Ranz-Marshall. A comparacao destes valores com os valores apresen-
tados na Tabela 6.13 (desvios maximos para a temperatura na vazao
de 0,75 kg/s) mostra que os desvios aumentaram em média 3,429 %
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para a temperatura da fase vapor e 4,407 % para a temperatura da
fase liquida.

Tabela 6.15 — Desvios maximos na temperatura para as fases liquida
e vapor das correlagoes de Frossling, RMCS e LRH em relagao as cor-
relagoes de Ranz-Marshall para a vazao méssica de 0,5 kg/s.

Correlagdo Vapor Liquido
AT (K) Desvio (%) AT (K) Desvio (%)
Frossling 1,812 0,475 0,495 0,151
RMCS 7,547 1,953 2,494 0,758
LRH 17,551 4,769 4,313 1,315

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

As Figuras 6.28 e 6.29 apresentam os perfis de composi¢do para
as fases vapor e liquida, respectivamente. Para os componentes metano
e n-pentano, os desvios da correlacao LRH em relacao a Ranz-Marshall
aumentaram em aproximadamente 6,000 %. A Tabela 6.16 mostra os
desvios méaximos ocorridos entre as correlagoes de Frossling, RMCS
e LRH em relacao a Ranz-Marshall para os componentes n-hexano e
n-octano nas fases liquida e vapor.

Figura 6.28 — Perfil de composicao da fase vapor segundo as correlacoes
de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS e LRH para a vazao méssica de 0,5

kg/s.
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Figura 6.29 — Perfil de composicao da fase liquida segundo as correlagoes
de Ranz-Marshall, Frossling, RMCS e LRH para a vazao méssica de 0,5

kg/s.
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Tabela 6.16 — Desvios maximos percentuais para os componentes n-
hexano e n-octano ocorridos nas correlagdes de Frossling, RMCS, e
LRH em relacao as correlacoes de Ranz-Marshall para a vazao maéssica
de 0,5 kg/s.

Desvio Fase Vapor (%) Desvio Fase Liquida (%)

Correlagao n-Hexano  n-Octano  n-Hexano n-Octano
Frossling 1,735 0,543 3,234 1,459
RMCS 4,356 3,291 4,824 3,263
LRH 6,611 11,173 9,42 6,196

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

A comparacao entre os valores da Tabela 6.16 com a Tabela
6.14, que apresenta os desvios maximos para estes mesmos componentes
ocorridos na situacdo onde a vazdo maéssica era de 0,75 kg/s, mostra
que a diminui¢do da vazao para 0,5 kg/s praticamente nao alterou os
desvios maximos ocorridos para estes componentes com a correlagao
de Frossling. Para a correlaggo RMCS, o desvio méximo aumentou
somente para o componente n-hexano em fase vapor, que passou de
1,500 % (no caso para a vazao de 0,75 kg/s) para 4,356 %. Os desvios
maximos ocorridos entre a correlacaio LRH e a correlacao de Ranz-
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Marshall aumentaram em 1,225 % para o componente n-hexano na
fase vapor e diminuiram em média 1,500 % para este componente em
fase liquida. O desvio maximo para o componente n-octano também
apresentou reducao de 1,500 % em ambas as fases.

Perante o que foi apresentado, pode-se notar, por meio da com-
paragao entre as predigoes das correlagoes estudadas, que com a reducao
na vazao massica de entrada o blowing effect passou a ser pronunciado,
pois as taxas para as correlacoes que empregam a correcao para este
efeito diminuiram em relagao as taxas empregando-se a correlagao de
Ranz-Marshall. Apesar disso, as taxas de transferéncia de massa e calor
aumentaram.

De maneira geral, as correlagoes de Frossling apresentaram com-
portamento muito similar ao de Ranz-Marshall, haja visto que essas
correlagbes sdo muito parecidas entre si (vide Equagoes (3.89), (3.90),
(3.91) e (3.92)). Como as correlagdes de Frossling ndo apresentam fato-
res de correcao em sua formulacao, as pequenas diferencas observadas
com a variacao na velocidade de entrada podem ser atribuidas, nos ca-
sos de menor vazao, a diferenca existente no parametro b entre estas
correlagoes. As correlagoes LRH, no geral, foram as que mais se distan-
ciaram do comportamento estimado por Ranz-Marshall e apresentaram
decaimento mais lento nos perfis de temperatura. As correlagbes RMCS
apresentaram desvio em relacao as correlacoes de Ranz-Marshall so-
mente nos casos onde a vazao de entrada foi reduzida em 25 % e 50 %.
As correlagoes RNLY apresentaram maiores taxas de transferéncia de
massa para os componentes n-hexano e n-octano e com a redugao na
vazao de entrada, os desvios apresentados por estas correlagoes em
relagao a Ranz-Marshall foram reduzidos.

A Tabela 6.17 mostra de forma resumida os desvios méaximos
médios apresentados pelas correlacoes de Frossling, RMCS, RNLY e
LRH em relacao as correlagoes de Ranz-Marshall com a variagao na
vazao massica de entrada. Na tabela sao apresentados os desvios
maximos médios para a temperatura e para os componentes n-hexano
e n-octano, para os quais os devios maximos foram mais acentuados.
Os desvios méximos médios foram calculados considerando uma média
dos desvios ocorridos entre as fases liquida e vapor.

Pode-se notar que os desvios apresentados pelas correlacoes de
Frossling em relacao as correlagoes de Ranz-Marshall foram pequenos e
diminuiram com a reducao na vazao de entrada. A reducao na vazao de
0,75 kg/s para 0,5 kg/s promoveu poucas variagdes nos desvios existen-
tes entre as correlagoes RMCS e LRH. Assim, em situagbes em que a
convecgao é forte o suficiente, a fim de se impedir a influéncia do blowing
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Tabela 6.17 — Desvios médios méximos para a temperatura (Dr) e
composicao (Dy), considerando os componentes n-hexano e n-octano,
para as correlagoes de Frossling, RMCS, RNLY e LRH em relagao as
correlacoes de Ranz-Marshall.

m de 1 kg/s m de 0,75 kg/s m de 0,5 kg/s
Dr (%) Dy (%) Dr (%) Dy (%) Dr (%) Dy (%)

Correlagao

Frossling 1,455 2,303 0,336 1,741 0,313 1,345

RMCS 0,000 0,000 1,383 3,300 1,355 3,933
RNLY 1,000 9,414 1,761 4,983 - -
LRH 1,380 3,781 2,869 8,286 3,042 8,350

Fonte: Desenvolvido pelo autor.

effect, como ocorreu no caso com a vazdo massica de 1 kg/s, pode-se
assumir que a utilizacao de correlagGes que envolvam as corregoes para
esse efeito nao se faz necessaria.

A auséncia de dados experimentais das taxas de transferéncia de
massa e calor para a mistura multicomponente em questao impossibilita
a indicacao das correlagoes que melhor representaram os coeficientes
convectivos de transferéncia de massa e calor para essa mistura. Devido
a variagao dos resultados com a mudanga na vazao de entrada, pode-se
afirmar que a escolha de correlagoes para a estimativa destes coeficientes
deve ser realizada de acordo com as condigoes do escoamento e a faixa
de aplicagao de cada correlagao.
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7 CONCLUSAO

Trés modelos para o cédlculo do fluxo difusivo foram implemen-
tados e empregados no estudo da transferéncia de massa e calor em
uma mistura bindria e em uma mistura multicomponente. Uma inves-
tigacao envolvendo quatro malhas numéricas distintamente refinadas
garantiu a independéncia dos resultados simulados com a discretizacao
do dominio. O equilibrio atingido pela mistura bindria ar-agua foi ve-
rificado com dados obtidos da carta psicrométrica padrao, nas mesmas
condicoes utilizadas nas simula¢oes numéricas, e exatidao foi observada
entre as predicoes numéricas e os dados de referéncia.

O estudo da influéncia da difusdo cruzada na mistura multicom-
ponente indicou que esta influéncia foi pouco expressiva na mistura sob
estudo. O modelo com coeficiente de difusdo constante (rotina A) néo
foi suficiente para predizer o comportamento das taxas de transferéncia
de massa e calor na mistura multicomponente em relacao ao modelo
completo (rotina C). O modelo considerando o coeficiente de difusdo
efetivo apresentou as predigoes de transferéncia de massa e calor mais
préximas das predicoes do modelo completo, considera-se, assim, que o
modelo de difusividade efetiva pode representar os fenémenos de trans-
feréncia de massa e calor para uma mistura multicomponente ideal,
dentro de uma certa tolerancia. Observou-se boa concordancia entre
os dados numéricos de equilibrio para a mistura multicomponente e os
dados de referéncia.

Com o estudo de diferentes correlacoes para o calculo dos coe-
ficientes de difusao em concentragoes finitas, em meio gasoso, notou-
se grande similaridade entre as predigoes das correlagoes empregadas,
mostrando que para a mistura ideal sob estudo qualquer uma das cor-
relagoes poderia ser utilizada.

A aplicacao da corregao para altas taxas nao promoveu diferengas
sobre os resultados obtidos sem a consideracao desta contribuicao.

No estudo das correlagoes para o célculo dos coeficientes con-
vectivos de transferéncia de massa e calor observou-se que as cor-
relagoes LRH foram as que apresentaram maiores desvios em relacao
as predicoes de Ranz-Marshall. Estes desvios aumentaram com a dimi-
nuicao na vazao massica de entrada, visto que o blowing effect passou
a ser pronunciado. As correlagdes RNLY apresentaram desvios maio-
res em relagdo aos componentes de maior concentracao em ambas as
fases, n-hexano e n-octano, e com a redugdo na vazao esses desvios
diminuiram, visto que foram causados pelas altas taxas estimadas por
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estas correlagoes nas condigoes de alta vazao. No geral, as correlagoes de
Frossling apresentaram comportamento similar as correlacoes de Ranz-
Marshall. A auséncia de dados das taxas de transferéncia de massa
e calor para esta mistura impossibilitou a indicagao da correlagao que
promoveu melhor ajuste para as transferéncias ocorridas na mistura
multicomponente. Convém salientar que nao existe na literatura uma
correlagao para o cédlculo dos coeficientes convectivos de transferéncia
massa e calor exclusivamente formulada para misturas multicomponen-
tes. Assim, o estudo dessas correlagoes aplicadas em misturas multi-
componentes mostra-se de notéria importancia.

Embora varios modelos para a vaporizagao de gotas multicom-
ponentes tenham sido desenvolvidos recentemente, nao é observado um
modelo que envolva os célculos dos coeficientes de difusao empregando-
se a teoria de Maxwell-Stefan. Além disso, a condensagao é um
fenomeno pouco abordado nestes modelos. Desta maneira, esta pes-
quisa cientifica vem a contribuir nesta direcao, de forma a apresentar
um modelo para a transferéncia de massa em gotas multicomponen-
tes, levando em consideracao os fenomenos difusivos inerentes a estas
misturas, contando ainda com a correcao para altas taxas. Este mo-
delo pode ser empregado em processos de atomizacao para combustao
e operagoes com spray para a predicao da transferéncia de massa inter-
facial envolvendo gotas multicomponentes.
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8 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Este trabalho representa um esforco inicial no desenvolvimento

de algoritmos para a solucao de problemas de transferéncia de massa
e calor envolvendo misturas multicomponentes e multifasicas. Assim,
as seguintes sugestoes para a melhoria do algoritmo desenvolvido sao
apontadas:

adicao da contribuicao convectiva no calculo das taxas massicas,
visto que somente a contribuicao difusiva foi considerada;

avaliacao da capacidade preditiva do modelo em relacao a con-
densagao, em casos onde este processo seja predominante;

levantamento de dados experimentais das taxas de transferéncia
de massa e calor para a mistura estudada, buscando-se validar o
modelo implementado;

implementacao de modelos termodindmicos para a predigao do
equilibrio liquido-vapor em sistemas reais, levando-se em consi-
deracao o célculo dos coeficientes de atividade em fase liquida e
os coeficientes de fugacidade em fase vapor;

implementacao da matriz dos fatores termodinamicos para a
corregao da composicao das espécies devido aos desvios da idea-
lidade, fazendo do potencial quimico a forga motriz para a trans-
feréncia de massa;

aplicacao do modelo em estudos envolvendo misturas polares e
outras misturas apolares (com hidrocarbonetos pesados, pseudo-
componentes), afim de se verificar o comportamento do modelo
nestes casos onde as interagoes multicomponentes possam ser vi-
sualizadas;

utilizacao de modelos para o coeficiente de arraste que levam em
consideracao a deformagao do formato geométrico da gota no seu
deslocamento ao longo do dominio;

estudo de casos envolvendo geometrias tridimensionais.
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Rotina A

#include "udf.h"

#define Pref 1.01325e+5

DEFINE_DPM_HEAT_MASS (adrieli,p,Cp,hgas ,hvap,cvap_surf ,Z,dydt,dzdt){

int i, gas_index;

int nc = TP_N_COMPONENTS(p); /# droplet components */

Thread *t0 = P_CELL_THREAD(p); /* thread where the particle is in*/

Material *sp, *cond_c; /* species pointer*/

Material *cond_mix = P_MATERIAL(p); /* particle mizture material*/

Material *gas_mix = THREAD_MATERIAL (DPM_THREAD(tO, p)); /* gas
mizture material x/

cphase_state_t *c = &(p->cphase); /* cell information of particle
location */

double molwt_bulk

double molwt_cond =

*/

double molwt [MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of gas species */

double molwt_liq[MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of droplet
species */

double Tp = P_T(p); /* particle temperature */

double mp = P_MASS(p); /* particle mass */

double Dp = DPM_DIAM_FROM_VOL(mp / P_RHO(p)); /* particle diameter
*/

double Ap = DPM_AREA(Dp); /#* particle surface */

double Pr, Nu, h, dh_dt, h_boil, boil_rate;

double xi_cond [MAX_SPE_EQNS]; /* particle molar fraction */

double y_gas[MAX_SPE_EQNS]; /* gas molar fraction */

double P_abs;

double Sc, Sh, k;

double vap_rate [MAX_SPE_EQNSI;

double D = 1le-6;

double cvap_bulk [MAX_SPE_EQNS];

mixture_species_loop(gas_mix,sp,i){

molwt [i] = MATERIAL_PROP(sp,PROP_mwi); /* molecular weight of gas
species */

molwt_bulk += c->yil[i] / molwt[il; /* average molecular weight x/}

molwt_bulk = MAX(molwt_bulk ,DPM_SMALL);

Sc = ¢->mu / (c->rho * D);

Sh = 2 + 0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Sc, 1./3.);

k = Sh *x D / Dp;

Pr = c->sHeat * c->mu / c->tCond; /* Prandtl number */

Nu = 2.0 + 0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.); /* Nusselt number */

h = Nu * c->tCond / Dp; /* Heat transfer coefficient*/

dh_dt = h * (c->temp - Tp) * Ap; /* heat source term+*/

dydt [0] += dh_dt / (mp * Cp); /* source term of particle
temperaturex/

dzdt->energy -= dh_dt; /¥ source term of gas enthalpy */

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

cvap_bulk[i] = (c->pressure / UNIVERSAL_GAS_CONSTANT / c->temp /
molwt_bulk ) * c->yil[gas_index] / molwt[gas_index];

vap_rate[i] = k * molwt[gas_index] * Ap * (cvap_surf[i] - cvap_bulk

0.0; /* average molecular weight in bulk gas */
0.0; /* average molecular weight in bulk liquid

[i1);

dydt [1+i] -= vap_ratel[il;

dzdt->species [gas_index] += vap_ratel[il; /* dT/dt = dh/dt / (m Cp)
*/

dydt [0] -= hvap[gas_index] * vap_rate[i]l / ( mp * Cp ); /* gas

enthalpy source term */
dzdt ->energy += hgas[gas_index] * vap_ratel[il; } }
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Rotina B

#include "udf.h"

#define Pref 1.01325e+5

DEFINE_DPM_HEAT_MASS (multivap,p,Cp,hgas,hvap,cvap_surf ,Z,dydt,dzdt)
{

int i, j, k, gas_index;

int nc = TP_N_COMPONENTS(p); /* droplet components x*/

Thread *t0 = P_CELL_THREAD(p); /* thread where the particle is inx*/

Material #*sp; /* species pointer*/

Material *cond_mix = P_MATERIAL(p); /* particle mizture material*/

Material *gas_mix = THREAD_MATERIAL (DPM_THREAD(tO, p)); /* gas
mizture material */

cphase_state_t *c = &(p->cphase); /* cell information of particle
location */

double molwt_bulk = 0.0; /* average molecular weight in bulk gas */

double molwt_cond 0.0; /* average molecular weight in bulk liquid

*/

double molwt [MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of gas species */

double molwt_liq[MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of droplet
species */

double Tp = P_T(p); /* particle temperature */

double mp = P_MASS(p); /* particle mass */

double Dp = DPM_DIAM_FROM_VOL(mp / P_RHO(p)); /* particle diameter
*/

double Ap = DPM_AREA(Dp); /* particle surface */

double Pr, Nu, h, dh_dt;

double xi_cond[MAX_SPE_EQNS]; /* particle molar fraction */

double y_gas [MAX_SPE_EQNS]; /* gas molar fraction */

double P_abs;

double vap_rate [MAX_SPE_EQNSI];

double Psat [MAX_SPE_EQNS];

double cvap_bulk [MAX_SPE_EQNS];

double Vm[MAX_SPE_EQNS] = {167.34, 197.98, 259.26, 44.78}; /*

Fuller x/

double e[MAX_SPE_EQNS];

double Tc[MAX_SPE_EQNS] = {469.81, 507.68, 568.84, 190.67}; /*
[K] =/

double Pc[MAX_SPE_EQNS] = {3375135.75, 3012311.19, 2488035.38,
4640685}; /* [Pa] */

double muO_i [MAX_SPE_EQNS];

double Tr_g[MAX_SPE_EQNS];

double Tr_p[MAX_SPE_EQNS];

double P_red [MAX_SPE_EQNS];

double sumterml = 0.0;

double sumterm2 = 0.0;

double mu_0;

double al = -0.0472;
double a2 = 0.0103;
double a3 = -0.0147;
double a4 = -0.0053;
double a5 = -0.3370;
double a6 = -0.1852;
double a7 = -0.1914;
double AO;

double A1l;

double A2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double omg[MAX_SPE_EQNS] = {0.252, 0.3, 0.399, 0.011}; /* acentric
factor x/

double A3[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];



163

double Dinf [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS]; /* Firoozabadi D diluido
MS */

double product;

double Dij [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS]; /* D MS de Vignes*/

double sum_cvap;

double yi_interface[MAX_SPE_EQNS];

double yi_average [MAX_SPE_EQNS];

double sum_eff;

double Deff [MAX_SPE_EQNS];

double Sc_eff [MAX_SPE_EQNS];

double Sh_eff [MAX_SPE_EQNS];

double k_eff [MAX_SPE_EQNS];

double Bou[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Buo[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double mass_mole [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double mole_mass [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Corr1[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Corr2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Dcorri [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Dcorr2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Dm[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

mixture_species_loop(gas_mix,sp,i){

molwt [i] = MATERIAL_PROP (sp,PROP_mwi); /* molecular weight of gas
species */

molwt_bulk += c->yil[il]l / molwt[il; /* average molecular weight #*/}

molwt_bulk = MAX(molwt_bulk,DPM_SMALL); /* prevent division by zero

*/

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

molwt_liq[gas_index] = MATERIAL_PROP (MIXTURE_COMPONENT (gas_mix,
gas_index) ,PROP_mwi); /* the molecular weight of particle
material */

molwt_cond += TP_COMPONENT_I(p,i) / molwt_liqlgas_index]; /#
average molecular weight */}

molwt_cond = MAX(molwt_cond,DPM_SMALL);

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

xi_cond[i] = TP_COMPONENT_I(p,i) / molwt_liql[gas_index] /
molwt_cond;

y_gas[i]l = c->yil[i]l / molwt[i]l / molwt_bulk; ¥
P_abs = (c—>pressure + Pref);
for (i = 0; i < nc; i++){

Tr_gl[i] = c->temp / Tclil;

Tr_pl[i]l = P_T(p) / Tclil;

P_red[i] = P_abs / Pcl[il;}

sum_cvap = 0.0;

for (i = 0; i < nc; i++){

sum_cvap += cvap_surf[il;}

for (i = 0; i < nc; i++){

yi_interface[i]l = cvap_surf[i] / sum_cvap;

yi_average[i]l = 0.5 * (y_gas[i] + yi_interfacel[il);}

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < mnc; j++){

Dab[i][j] = (1.0e-2%pow(c->temp, 1.75)*pow((1/molwt[i])+(1/molwt[j
1), 1.0/2.0))/(P_abs * pow(pow(Vm[il, 1.0/3.0)+pow(Vm([j],
1.0/3.0), 2));}}

for (i = 0; i < nc; i++){

e[i] = pow(Tc[i], 1.0/6.0) / (pow(molwt[i], 0.5) * pow(0.987e-5 *
Pc[il, 2.0/3.0));}
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for (i = 0; i < nc; i++){

if (Tr_glil < 1.5)

muO_i[i] = (34e-8) * pow(Tr_gli],0.94) / elil;
else

muO_i[i] = (17.78e-8) * pow(4.58 * Tr_gl[i] - 1.67, 0.625) / el[il;}
for (i = 0; i < nc; i++){

sumterml += muO_i[i] * pow(molwt[i], 0.5);
sumterm2 += pow(molwt[i], 0.5);

mu_0 = sumterml / sumterm2;}

A0 = exp(al);

Al = 10 * a2;

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

if(j '= i)

A2[i][j] = a3 * (1 + (10 * omg[il) - omg[j]l + (10 * omgl[il * omgl[j
DD

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

if (i '= j)

A3[i][j] = a4 * ( pow(P_red[i], (3 * ab)) - 6 * pow(P_red[j]l, ab) +

6 * pow(Tr_gl[il, 10 * a6)) + a7 * pow(Tr_gl[jl, -a6) + a2 * ((
Tr_glil * P_red[jl) / (Tr_gl[jl * P_red[il));}}
for (i = 0; i < nc; i++){
for (j = 0; j < nc; j++){
if (i 1= j){
Dinf [i][j] = Dm[il[j] * (A0 * pow(((Tr_gli] * P_red[jl) / (Tr_glj]
* P_red[il])), A1) * pow((c->mu / mu_0),(A2[i][j] + A3[il[j1)))

;13
for (i = 0; i < nc; i++){
for (j = 0; j < nc; j++){
if (5 '= 1)

product = 1.0;

for (k = 0; k < nc; k++){

if (k !'= i && k '= j)

product *= pow(Dinf[i][k] * Dinf[jl[k], yi_averagelk]/2);}

Dij[i][j] = pow(Dinf[i][j], yi_averagel[jl) * pow(Dinf[j][il],
yi_average[i]) * product;}}

for (i = 0; i < nc; i++){

sum_eff = 0.0;

for (j = 0; j < nc; j++){

if (jr=1i)

sum_eff += c->yil[jl1/Dij[i][j]1;}

Deff[i] = (1-c->yil[jl)/sum_eff;}

for (i = 0; i < nc; i++){

Sc_eff[i] = c->mu/c->rho/Deff[i];}

/* Ranz and Marshall */

for (i = 0; i < nc; i++){

k_eff[i]l = (2.0+(0.6*sqrt(p->Re)*pow(Sc_eff[i]l, 1.0/3.0)))*Deff[i]/
Dp;}

Pr = c->sHeat * c->mu / c->tCond; /* Prandtl number */

Nu = 2.0 + 0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.); /* Nusselt number */

h = Nu * c->tCond / Dp; /* Heat transfer coefficient*/

dh_dt = h * (c->temp - Tp) * Ap; /* heat source term+*/

dydt [0] += dh_dt / (mp * Cp); /* source term of particle
temperaturex/

dzdt->energy -= dh_dt; /* source term of gas enthalpy */

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)
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cvap_bulk[i] = (c->pressure / UNIVERSAL_GAS_CONSTANT / c->temp /
molwt_bulk ) * c->yil[gas_index] / molwt[gas_index]; /¥ bulk gas
concentration (ideal gas) */
vap_rate[i] = k_eff[i] * molwt[gas_index] * Ap * (cvap_surf[i] -
cvap_bulk[il);

dydt [1+i] -= vap_ratel[il;
dzdt->species[i] += vap_ratel[il; /* dT/dt = dh/dt / (m Cp)*/
dydt [0] -= hvapl[gas_index] * vap_rate[i] / ( mp * Cp ); /* gas

enthalpy source term */
dzdt ->energy += hgas[gas_index] * vap_ratel[il; } }

Rotina C

#include "udf.h"

#define Pref 1.01325e+5

DEFINE_DPM_HEAT_MASS (multivap,p,Cp,hgas,hvap,cvap_surf ,Z,dydt,dzdt)
{

int i, j, k, q, 1, gas_index;

int nc = TP_N_COMPONENTS(p); /* droplet components */

Thread *t0 = P_CELL_THREAD(p); /# thread where the particle is in*/

Material *sp; /* species pointer*/

Material #*cond_mix = P_MATERIAL(p); /* particle mizture material*/

Material #gas_mix = THREAD_MATERIAL (DPM_THREAD (t0, p)); /* gas
mizture material */

cphase_state_t *c = &(p->cphase); /* cell information of particle
location */

double molwt_bulk

double molwt_cond

*/

double molwt [MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of gas species */

double molwt_liq[MAX_SPE_EQNS]; /* molecular weight of droplet
species */

double Tp = P_T(p); /* particle temperature */

double mp = P_MASS(p); /* particle mass */

double Dp = DPM_DIAM_FROM_VOL(mp / P_RHO(p)); /% particle diameter
*/

double Ap = DPM_AREA(Dp); /* particle surface */

double Pr, Nu, h, dh_dt;

double xi_cond[MAX_SPE_EQNS]; /* particle molar fraction */

double y_gas [MAX_SPE_EQNS]; /* gas molar fraction */

double P_abs;

double vap_rate [MAX_SPE_EQNS];

double Psat[MAX_SPE_EQNS];

double cvap_bulk [MAX_SPE_EQNS];

double sum_vap=0.0;

double sumj;

double Ys[MAX_SPE_EQNS];

double B_M[MAX_SPE_EQNS];

double B_h;

double hmix;

double T_ref;

double Dab[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Vm[MAX_SPE_EQNS] = {119, 141, 184, 38, 22.4}; /* [cm3/mol]
Gilliland */

double Vmf [MAX_SPE_EQNS] = {107.22, 127.74, 168.78, 25.14, 19.7};
/* [em3/mol] FULLER*/

double sig[MAX_SPE_EQNS] = {5.850, 6.264, 7.035, 3.780, 3.617};

double eat[MAX_SPE_EQNS] = {326, 342, 361, 154, 97};

double sigma[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double eab[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

0; /% average molecular wetght in bulk gas */
0

0.
0.0; /* average molecular weight in bulk liquid
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double omega_c[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Mab[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double e[MAX_SPE_EQNS];

double Tc[MAX_SPE_EQNS] = {469.81, 507.68, 568.84, 190.67, 132.45};

/* [K] */

double Pc[MAX_SPE_EQNS] = {3375135.75, 3012311.19, 2488035.38,
4640685, 3774000}; /* [Pal */

double P_sb[MAX_SPE_EQNS] = {33.31, 29.7292, 24.555, 45.8,
37.2464}; /* [atm] used in Slattery and Bird correlation */

double muO_i [MAX_SPE_EQNS];

double Tr_g[MAX_SPE_EQNS];

double Tr_p[MAX_SPE_EQNS];

double P_red [MAX_SPE_EQNS];

double sumterml;

double sumterm2;

double mu_0;

double al = -0.0472;
double a2 = 0.0103;
double a3 = -0.0147;
double a4 = -0.0053;
double a5 = -0.3370;
double a6 = -0.1852;
double a7 = -0.1914;
double AOQ;

double A1l;

double A2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double omg[MAX_SPE_EQNS] = {0.252, 0.3, 0.399, 0.011, 0.033}; /*
acentric factor 0.011%/

double A3[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Dinf [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS]; /* Firoozabadi D diluido
MS */

double product;

double Dij [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS]; /* D MS de Vignes*/

double sum_cvap;

double yi_interface[MAX_SPE_EQNS];

double yi_average [MAX_SPE_EQNS];

double sum_eff;

double Deff [MAX_SPE_EQNS];

double Sc_eff [MAX_SPE_EQNS];

double Sh_eff [MAX_SPE_EQNS];

double k_eff [MAX_SPE_EQNS];

double B[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double sumterm;

double a[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double inv[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double valor_1, tem, templ, temp2, temp4, valor_5;

double D[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Buo[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Bou[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double mass_mole [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double mole_mass [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Corrl[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Corr2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNSI];

double Dcorril [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Dcorr2[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNSI];

double DO[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double b[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double inverse[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double pivoO, pivol, pivo2, pivo3, pivo4, pivob;

double DO_inv [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Sh[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];
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double Sher [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double sc_pot;

double m;

double Sc[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Sh_corr [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double T[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double k_ave [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double k_corr [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Id[MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double Mult [MAX_SPE_EQNS][MAX_SPE_EQNS];

double factor = 0.48;

double sumdiff;

mixture_species_loop(gas_mix,sp,i){

molwt [i] = MATERIAL_PROP(sp,PROP_mwi); /* molecular weight of gas
species */

molwt_bulk += c->yil[i] / molwt[il; /* inverse of average molecular

weight */}

molwt_bulk = MAX(molwt_bulk,DPM_SMALL); /* prevent division by zero
*/

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

molwt_liq[gas_index] = MATERIAL_PROP (MIXTURE_COMPONENT (gas_mix,
gas_index) ,PROP_mwi); /* the molecular weight of particle
material */

molwt_cond += TP_COMPONENT_I(p,i) / molwt_liqlgas_index]; /*
inverse of average molecular weight */}

molwt_cond = MAX(molwt_cond ,DPM_SMALL);

for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

xi_cond[i] = TP_COMPONENT_I(p,i) / molwt_liql[gas_index] /
molwt_cond; /*frac¢do mdssica gota --> fragdo molar*/

y_gas[i]l = c->yil[il]l / molwt[i] / molwt_bulk; /*fragdo mdssica -->
fragdo molarx/

/*fp = fopen ("mi_cond.tzt", "at");

fprintf(fp, "X.10f\n", zi_cond[i]);

fclose(fp); */}

P_abs = (c->pressure + Pref);
T_ref = Tp + (c->temp - Tp)/3;
for (i = 0; i < nc; i++){

Tr_gli] = c->temp / Tcl[il;

Tr_pl[i]l = P_T(p) / Tclil;

P_red[i]l = P_abs / Pcl[il;}

sum_cvap = 0.0;

for (i = 0; i < nc; i++){

sum_cvap += cvap_surf[i];}

for (i = 0; i < nc; i++){

yi_interface[i] = cvap_surf[i] / sum_cvap;
yi_average[i] = 0.5%(y_gas[il+yi_interfacel[il);}
for (i = 0; i < nc; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

Ys[i] = yi_interface[i]l*molwt_liq[gas_index]*molwt_cond;}
/* Gilliland */
for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

//Dab [i][j] = (0.043*pow(T_ref, 3.0/2.0)*pow((1/molwt[i])+(1/molwt [
31),1.0/2.0))/((P_abs)*pow(pow(Vm[i],1.0/3.0)+pow(Vm[j
1,1.0/3.0),2));}}

/* Fuller-Shettler-Giddings */
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for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

Dab[i][j] = (0.01*pow(T_ref, 1.75)*pow ((1/molwt[i])+(1/molwt[j]),
1.0/2.0))/(P_abs * pow(pow(Vmf[il, 1.0/3.0)+pow(Vmf[j],
1.0/3.0), 2));2}}

/* Huang et al */

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

//Dab [i][j]=(5.06e-4*pow(T_ref,1.75) *pow ((1/molwt [1])+(1/molwt[5]),

1.0/2.0))/(pow(P_abs*0.0075,1.286) *pow(pow(Vm[i], 1.0/3.0)+pow
(Vm([j], 1.0/3.0), 2));}}

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

sigmal[il[jl=(sigl[il+sig[jl)/2;

eab[i][j] = pow(eat[il*eat[j],0.5);

Mab[i][j] 2/((1/molwt [i])+(1/molwt [j1));} }

for (i = 0; i < mnc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

omega_c[i][j] = 1.06036/pow((T_ref/eab[il[jl), 0.15610) + 0.19300/(
exp (0.47635*c->temp/eab[i][j])) + 1.03587/(exp(1.52996*c->temp/
eab[i][j])) + 1.76474/(exp(3.89411*xc->temp/eab[i][j1));}}

/* Chapman-Enskog */

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

//Dab[4][j]1=0.0188*pow(c->temp,1.5)*pow ((1/molwt[1])+(1/molwt[5])
,1.0/2.0) /(P_abs*pow(sigmal[i][j],2)*omega_c[i][j]);} }

/* Slattery-Bird */

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

//Dab[i][j]=2.74{5e-3*pow(T_ref,1.823) pow(P_sb[i]*P_sb[j],1.0/3.0)%*
pow(Tc[i]*Tc[j],5.0/12.0) *pow ((1/molwt [i])+(1/molwt[5]),
1.0/2.0)/(P_abs*pow(Tc[i]*Tc[j], 0.9115)) ;}}

for (i = 0; i < nc; i++){

e[i]l = pow(Tc[il, 0.1666667) / (pow(molwt[il, 0.5) * pow(0.987e-5 *
Pc[i], 0.6666667));}

for (i = 0; i < mnc; i++){

if (Tr_glil < 1.5)

muO_i[i] = (34e-8) * pow(Tr_glil,0.94) / elil;

else

muO_i[i] = (17.78e-8) * pow(4.58 * Tr_gl[i] - 1.67, 0.625) / elil;}
sumterml = 0.0;

sumterm2 = 0.0;

for (i = 0; i < nc; i++){

sumterml += muO_i[i] * pow(molwt[il], 0.5);
sumterm2 += pow(molwt([i], 0.5);

mu_0 = sumterml / sumterm2; }

A0 = exp(al);

Al = 10 * a2;

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

if(§ 1= i)

A2[il[j] = a3 * (1 + (10 * omgl[il) - omgl[jl + (10 * omg[il * omgl[j
153}

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

if (it= §)

A3[i][j] = a4 * ( pow(P_red[i], (3 * a5)) - 6 * pow(P_red[jl, ab) +

6 * pow(Tr_gl[il, 10 * a6)) + a7 * pow(Tr_gl[jl, -a6) + a2 * ((
Tr_gli]l * P_red[jl) / (Tr_gljl * P_red[il));}}

for (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){
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if (i !'= oA

Dinf [i][j] = Dab[i][j] * (A0 * pow(((Tr_gl[i] * P_red[jl) / (Tr_glj]
* P_red[i])), A1) * pow((c->mu / mu_0),(A2[il[j] + A3[il[j1)))
;3Yrfor (i = 0; i < nc; i++){

for (j = 0; j < nc; j++){

if (§ 1= i)

product = 1.0;

for (k = 0; k < nc; k++){

if (k '= i && k != j)

product *= pow(Dinf[i]l[k] * Dinf[jl1[k], yi_averagelk]/2);}

Dij[i][j] = pow(Dinf[i][jl, yi_averagel[jl) * pow(Dinf[j][il],
yi_average[i]) * product;}}

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

for (j = 0; j < mc-1; j++){

B[il[j]l = 0.0;}}

/* Off-diagonal termsx*/

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

for (j = 0; j < nc-1; j++){

if (j '= i){

B[il[j] = -yi_averagel[il * ( 1 / Dij[il[j]l - 1 / Dij[illnc-11 );}3}}
/* Diagonal terms */

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

sumterm = 0.0;

for (j = 0; j < nc; j++){

if (j '= 1)

sumterm += yi_averagel[j] / Dij[il[jl;}
B[i][i] = sumterm + yi_average([i] / Dij[il[nc-11;}

for (i = 0; i < mnc-1; i++){
for (j = 0; j < nc-1; j++){
alil[j] = BLil[j1;}}

for(i = 0; i < nc-1; i++) /* 4tdentidade */{
for(j = 0; j < mnc-1; j++){
if(i == )

inv[il[j] = 1.0;

else

inv[il[j] = 0.0;}}

for(i = 0; i < nc-1; i++){
valor_1 = al[i][il;

if (valor_1 < 0)

valor_1 = valor_1 * (-1);

1 =1i;

for(j = i + 1; j < nc-1; j++){
if(alj1[i]l < 0)

tem = al[jl[i]l * (-1);

else

tem = al[jl[i];

if (valor_1 < 0)

valor_1 = valor_1 * (-1);
if (tem > valor_1){

1= 3j;

valor_1 = aljl[il;}}

for(j = 0; j < nc-1; j++){
templ = alil[jl;

alil[j] = al1l1[jl;

al1]1[j] = tempil;

temp2 = inv[i][j];

inv[il[j] = invI[11[j];

inv[1][j] = temp2;}

temp4 = alil[il;

for(j = 0; j < mnc-1; j++){
alil[j] = (float)alill[j]l / temp4;
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inv[i]l[j] = (float)inv[il[j]l / temp4;}
for(q = 0; q < nc-1; q++){

if(q == i) continue;

valor_5 = alqll[il;

for(j = 0; j < nc-1; j++){

alql[j] = alql[jl - (valor_5 * al[ill[jl);
inv[ql[j] = invI[ql[j]l - (valor_5 * inv[il[j1);}}}
for(i = 0; i < nc-1; i++){

for(j = 0; j < mnc-1; j++){

D[il[j] = inv[il([jl; 3}

for (i = 0; i < nc-1; i++){

for (k = 0; k < nc-1; k++){

if (i == k)

Buo[i][k] = 1 - c->yil[i] * ((yi_averagelk] / c->yil[k]) - (
yi_average[nc-2] / c->yil[nc-21));

else

Buo[i][k] = - c->yil[i] * ((yi_averagel[k] / c->yilk]) - (yi_averagel
nc-2] / c->yilnc-21));1}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){

for (k = 0; k < nc-1; k++){

if (i == k)

Boul[i][k] = 1 - c->yil[i] * (1 - ((c->yilnc-2] * yi_averagelk]) / (
yi_average[nc-2] * c->yi[k]1)));

else

Boul[i][k] = - c->yil[i]l * (1 - (c->yilnc-2] * yi_averagelk]) / (
yi_average[nc-2] * c->yil[k]));}}

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

for (j = 0; j < nc-1; j++){

if (1 == j)

mass_mole[i][j] = c->yil[i] / yi_averagel[il;

else

mass_mole[i][j] = 0.0;}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){

for (j = 0; j < nc-1; j++){

if (1 == j)

mole_mass[i][j] = yi_averagel[i] / c->yil[il;

else

mole_mass[i][j] 0.0;3}}

/* Multiplicando Bou * mass_mole */

for(i = 0; i < nc-1; i++){

for(j = 0; j < mnc-1; j++){

Corr1[i][j] = 0.0;

for(k = 0; k < nc-1; k++){

Corr1[il[j] += Boulil[k] * mass_mole[k]J[jl;}}}

/% Multiplicando mole_mass * Buo */

for(i = 0; i < nc-1; i++){

for(j = 0; j < nc-1; j++){

Corr2[il[j]l = 0.0;

for(k = 0; k < nc-1; k++){

Corr2[i][j] += mole_mass[i][k] * Buol[k][j]; 33}
/* Multiplicando Corrl * D */

for(i = 0; i < nc-1; i++){

for(j = 0; j < nc-1; j++){

Dcorri[i][j] = 0.0;

for(k = 0; k < nc-1; k++){

Dcorr1[i][j] += Corr1[il[k] = D[kI[j1;}}}
/* Multiplicando Dcorrl * Corr2 */

for(i = 0; i < nc-1; i++){

for(j = 0; j < nc-1; j++){
Dcorr2[i][j] = 0.0;

for(k = 0; k < nc-1; k++){



Dcorr2[i][j] += Dcorri1[i][k] * Corr2[k][jl;}}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < mnc-1; j++){
DO[i][jl = 0.0;}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < nc-1; j++){
DO[i]J[j]l = Dcorr2[il[jl;}}
for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < mc-1; j++){
b[il[j] = DO[il[j1;}}

for(i = 0; i < nc-1; i++) /* identidade */ {
for(j = 0; j < mnc-1; j++){
if (i == §)

inverse[i][j] = 1.0;

else

inverse[il[j] = 0.0;}}
for(i = 0; i < nc-1; i++){

pivol = b[i][i];

if (pivol < 0)

pivol = pivol * (-1);

1 =1i;

for(j = i + 1; j < nc-1; j++){
if(b[j1[i] < 0)

pivo0 = b[jI[i] * (-1);

else

pivo0 = b[jl[il;

if (pivol < 0)

pivol = pivol * (-1);

if (pivo0 > pivol){

1=13;

pivol = b[jI[il;} }
for(j = 0; j < nc-1; j++){

pivo2 = b[il[j];

b[il[j]1 = bl11[j];

b[1]1[j] = pivo2;

pivo3 = inverse[i][j];
inverse[i][j] = inverse[1]1([j];
inverse[11[j] = pivo3;}

pivo4 = b[il[il;

for(j = 0; j < nc-1; j++){
b[il[j] = (float)b[il[j] / pivo4d;
inverse[i][j] = (float)inverse[il[j] / pivo4;}
for(q = 0; q < nc-1; q++){

if(q == i)

continue;

pivo5 = blqll[il;

for(j = 0; j < mc-1; j++){
blql[j] = blql[j] - (pivo5 * b[il[j1);

inverse[ql[j] = inverselql[j] - (pivob * inversel[il[jl);}}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < mnc-1; j++){
DO_inv[il[j] = inversel[il[jl;}}
for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < nc-1; j++){

Scl[il[j] (c->mu / c->rho) * DO_inv[il[jl;}}

sc_pot = 0.33333333;

m = 0.5;

for (i = 0; i < nc-1; i++){

B_M[i] = (TP_COMPONENT_I(p,i)-c->yi[i])/(1-TP_COMPONENT_I(p,i));}

/* Ranz e Marshall
for (i = 0; i < nc-1; i++){

171
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for (37 = 0; j < nc-1; j++){

if (¢ == j)

Sh[i][j] = 2.0 + (0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Sc[i][j], sc_pot));
else

Sh[i][5] = 2.0 + (0.6 * sqrt(p->Re) * Sc[i][j] * ((pow(Scli][i],
sc_pot) - pow(Scl[jll[jl, sc_pot))/(Sclill[i] - Scljlljl)));}}*/

/* Ranz e Marshall Corrigido F = f(B_M)

for (i = 0; % < nc-1; i++){

for (5 = 0; 5 < nc-1; F++){

if (i == j)

Shl[il[j] = (2.0 + ((0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Sc[i][j], sc_pot))*B_M[
i]/(pow(1+B_M[i], 0.7)%log(1+B_M[i1]))))*log(1+B_M[4i])/B_M[i];

else

Sh[i][5] = (2.0 + ((0.6 * sqrt(p->Re) * Sc[i][j] * ((pow(Sc[i][i],
sc_pot) - pow(Scl[jllj], sc_pot))/(Sclil[i] - Scljl[j]1)))*B_M[%
1/ (pow (1+B_M[i], 0.7)*log(1+B_M[t]))))*log(1+B_M[<1])/B_M[%i];}}
*/

/* Renksizbulut -Nafziger-L%

for (i = 0; % < nc-1; i++){

for (j = 0; § < mc-1; j++){

if (i == j)

Sh[i][j] = (2.0 + (0.87 * sqrt(p->Re) * pow(Sc[i][j], sc_pot)))*pow
(1+B_M[3],-0.7);

else

Sh[i][5] = (2.0 + (0.87 * sqrt(p->Re) * Sc[i][j] * ((pow(Sc[i][i],
sc_pot) - pow(Sc[jl[j], sc_pot))/(Sclill[i] - Scljll[jl))))*pow
(1+B_M[4i],-0.7) ; }}*/

/% Frossling

for (i = 0; 4 < mc-1; i++){

for (7 = 0; j < nc-1; j++){

if (i == j)

Sk[i][j] = 2.0 + (0.552 % sqrt(p->Re) * pow(Sc[t][j], sc_pot));

else

Sh[i][5] = 2.0 + (0.552 * sqrt(p->Re) * Sc[i][j] * ((pow(Sc[il[i],
sc_pot) - pow(Sc[jl[jl, sc_pot))/(Sclil[i] - ScljlljI)));}}*/

/* Lage et al.*/

for (i i < nc-1; i++){

= 0;
for (j = 0; j < mc-1; j++){

if (i == j)

Sh[il[j] = (0.5314 * sqrt(p->Re) * pow(Sc[il[j], 0.3588))*pow (1+B_M

[i], -0.619)*exp(-0.023*pow(log(1+B_M[i]) ,2));

else

Sh[il[j]l = (0.5314 * sqrt(p->Re) * Scl[il[jl * ((pow(Scl[il[il,
0.3588) - pow(Sc[jl[jl, 0.3588))/(Scl[ill[i]l - Sc[jl[jl)))*pow(1+
B_M[il, -0.619)*exp(-0.023*pow(log(1+B_M[i]),2));}}

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

for (j = 0; j < nc-1; j++){

k_ave[i]l[j] = 0.0;

for (k = 0; k < nc-1; k++){

k_ave[i][j] += Sh[il[k] * DO[k][j]l / Dp;}}}

for (i = 0; i < mnc-1; i++){

for (j = 0; j < nc-1; j++){
if (i==j)

Id[i][j] = 1.0;

else

Id[il[j] = 0.0;}}

for (i = 0; i < nc-1; i++){
for (j = 0; j < mc-1; j++){

Mult[i]1[j] = k_avel[il[j];
//Mult [t][7] = k_ave[t][j] - (factor*((vap_rate[0] + wvap_rate[1] +
vap_rate [2] + wvap_rate[3]+vap_rate[4])/c->rho)*Id[i][5]);}}
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hmix = 0.0;
for (i = 0; i < nc-1; i++){

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

hmix += TP_COMPONENT_I(p,i)*hvapl[gas_index];}
B_h = c->sHeat*(c->temp - Tp)/hmix;

Pr = c->sHeat * c->mu / c->tCond; /* Prandtl number */
//Nu = 2.0 + (0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.)); /* Ranz-Marshall
*/

//Nu = (2.0 + ((0.6 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.))*B_h/(pow(1+B_h,
0.7)%log (1+B_h))))*log (1+B_h) /B_h;

//Nu = 2.0 + (0.552 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.)); /* Frossling
*/

//Nu = (2 + (0.57 * sqrt(p->Re) * pow(Pr, 1./3.)))%pow(1+B_h, =-0.7)
; /% Haywood et al.*/

Nu = 0.5314*sqrt(p->Re)*pow(Pr, 0.3588)*pow(1+B_h, -0.651)*exp
(-0.0126*pow(log (1+B_h) ,2)); /* Lage et al. */

h = Nu * c->tCond / Dp; /* Heat transfer coefficient*/

dh_dt = h * (c->temp - Tp) * Ap; /* heat source term+*/

dydt [0] += dh_dt / (mp * Cp); /* source term of particle
temperaturex/

dzdt->energy -= dh_dt; /* source term of gas enthalpy */

for (i = 0; i < nc-1; i++) {

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

cvap_bulk[i] = (c->pressure / UNIVERSAL_GAS_CONSTANT / c->temp /
molwt_bulk ) * c->yil[gas_index] / molwt[gas_index];*/}

for (i = 0; i < mnc-1; i++) {

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

sumj = 0.0;

for (k = 0; k < nc-1; k++){

sumj += Mult[i][k] * (cvap_surf[k] - cvap_bulk[k]);}

vap_rate[i] = molwt_liq[gas_index] * Ap * sumj;}

for (i = 0; i < nc-1; i++) {

gas_index = TP_COMPONENT_INDEX_I(p,i);

if (gas_index >= 0)

dydt [1+i] -= vap_ratel[il;
dzdt ->species[i] += vap_ratel[il; /* dT/dt = dh/dt / (m Cp)*/
dydt [0] -= hvaplgas_index] * vap_ratel[il / ( mp * Cp ); /* gas

enthalpy source term */
dzdt->energy += hgas[gas_index] * vap_rate[i];}}
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A Tabela A.1 apresenta os volumes de difusdo atomicos para
atomos e moléculas simples (FULLER; SCHETTLER; GIDDINGS, 1966;

POLING; PRAUSNITZ; O°’CONNELL, 2001).

Tabela A.1 — Volumes de difusao atomica para a correlagao de Fuller-

Schetteler-Giddings.

Incrementos de volume de difusdo atdmicos e estruturais

C
H
(0]
N
Anel aromaéatico
Anel heterociclico

15,9
2,31
6,11
4,54
-18,3
-18,3

F
Cl
Br

I

S

14,7
21,0
21,9
29,8
22,9

Volumes de difusdo de moléculas simples

He
Ne
Ar
Kr
Xe
Ha2
D2
N2
O2
Ar

2,67
5,98
16,20
24,50
32,70
6,12
6,84
18,50
16,30
19,70

CO
CO2
N20
NHs
H20
SFe

Clz

Brz
SO2

18,0
26,9
35,9
20,7
13,1
71,3
38,4
69,0
41,8

Fonte: Adaptado de Poling, Prausnitz e O’Connell (2001).
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