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RESUMO - A destilagio € uma das mais importantes técnicas de separacdo de
componentes empregada a nivel industrial nos mais diversos processos. Estudos empiricos
em colunas de destilacdo sdo raros, em parte devido as grandes dimensdes destes
aparelhos e o seu alto investimento. Neste estudo, foi proposta a simulacdo computacional
de pratos perfurados de destilacdo usando ferramentas de CFD, tendo como principal
objetivo conceber um modelo capaz de prever a hidrodinamica do prato e a transferéncia
do componente mais volatil entre o liquido e o vapor. Para isso, foram usados modelos
3D, transientes e multifasicos com abordagem Euler-Euler. Os principais resultados
mostram a fracdo maéssica e eficiéncia do estagio, os quais apresentaram concordancia
guando comparados com a literatura, obtendo-se uma eficiéncia de estagio de 65%. CFD
demonstrou ser uma ferramenta valiosa para estudar o fluxo em internos de torres de
destilacdo.

1. INTRODUCAO

A destilacdo é uma das mais antigas operacdes unitarias de separacdo fisica de uma mistura.
Além de ser bastante empregada na producdo de etanol, esta técnica também é muito utilizada na
indUstria de processos quimicos, abrangendo cerca de 90 a 95% das separacfes (Wankat, 2007). A
principal forma de avaliar a qualidade de um processo de destilacdo da-se através da capacidade de
extrair o componente mais volatil da fase rica. (Kister, 1992).

Com isso, muitos autores utilizaram as técnicas da Fluidodinamica Computacional (CFD) para
verificar a transferéncia de massa em pratos perfurados de coluna de destilacdo. Neste contexto, pode-
se citar os principais trabalhos como de Rahimiet al. (2006), Noriler et al.(2010) e Rahimi et al.
(2012), os quais predisseram a eficiéncia de separacdo no estagio de destilacdo e os campos de fracéo
massica dos componentes distribuidos ao longo do prato perfurado.

2. MODELAGEM MATEMATICA

Neste estudo, um modelo de CFD multifasico e multicomponente foi utilizado para descrever a
hidrodinamica e a transferéncia das espécies quimicas entre as fases para um sistema etanol-agua a 1
atm utilizando uma abordagem Euleriano-Euleriano. As equacfes que descrevem o fendmeno sao
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apresentadas abaixo, onde 0s subscritos « e f representam as fases liquida e vapor:

2.1. Equacao da Continuidade

N¢

d

a(fapa) +V- (fapava) = SMS,a + Z Faﬁ (1)
L£=1

onde f, p e v representam a fracdo volumétrica, massa especifica e o vetor velocidade para a fase «,
respectivamente.Sys representa o termo de fonte de massa, como nao ha reacdes ou outras formas de
criacdo de massa para este escoamento, este termo é nulo. O termo I representa a taxa de
transferéncia de massa entre as fases por unidade de volume.

2.2. Equacéo da Quantidade de Movimento

d
%(fapava) +V- [fa(pava®va)]
N¢
= —f V0. + V- (£, T + Z(r;ﬁvﬂ —I5iVe) + Sy + M, @)
p=1

onde p representa a pressdo, na qualtodas as fases compartilham o mesmo campo de presséo, isto €,
De =Dg =D. Te representa o tensor efetivo e (1"0,}5 \/ 1;;; Va) representa a transferéncia de

momento entre as fases devido a transferéncia de massa entre elas.O termo S, representa a fonte de
Momentum, em virtude das forgas externas do corpo e/ou fontes definidas e o termo M, descreve as
forcas interfaciais atuando nas fases devido a presenca de outra fase.

2.3. Equacéao das Espécies Quimicas

d
E (fapayA,a) +V- {fa [pavayA,a - paDA,a (vyA,a)]}

N N
=S4t Z Yiap + Z (Fhyvap — e Yaa) 3)
a#p a#p

onde ys, € Dy, representam a fragdo massica e a difusividade do componente A na fase «,
respectivamente.Os termos Y, .z € (Fa;yA,ﬁ —I};j;yA,a) representam a transferéncia das espécies

quimicas entre as fases, o primeiro devido a diferenca de potencial quimico e o segundo devido a
quantidade liquida de massa total transferida de uma fasepara a outra.
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2.4. Equac0es de Restricdo

As fracbes massicas dos componentes e as fragdes volumétricas das fases podem ser
relacionadas através de uma restri¢cdo de soma, na qual a somatéria das fragdes deve ser igual 1.

2.5. Hipdteses do modelo

As seguintes hipoteses foram consideradas para a modelagem do prato perfurado: um sistema
de duas fases; a fase gasosa é a fase dispersa; a mistura binaria etanol-agua foi utilizada; a taxa liquida
de transferéncia de massa entre as fases é tdo pequena que pode ser desprezada. Neste caso, 0 termo
do lado direito da Equacdo 1 desaparece e o0s termos associados a ele nasEquacfes 2 e 3 sdo nulos; e
para a fase dispersa ndo foi utilizado nenhum modelo de turbuléncia.

2.6. Equac0tes de Fechamento

Transferéncia de quantidade de movimento na interface:Em escoamento liquido-vapor em
pratosperfurados de destilacdo, a forca de arraste destaca-se por possuir maior importancia nos
fendmenos de transferéncia de momento na interface. Portanto, para modelar o coeficiente de arraste,
foi utilizado a correlagdo de Krishna et al. (1999), na qual torna-se o termo de transferéncia de
quantidade de movimento na interface independente do didmetro de bolha.

Transferéncia das espécies quimicas na interface: O modelo de duas resisténcias foi utilizado
para determinar o ¥, .4 ,conforme apresentado pela Equagao 5.

1 1 K¢

Yiop = —Yape = kf([; Agup (KCppu — PA,[?) e P + %C ()
ap a B

onde K¢ é a constante de equilibrio termodinamico e kS e kg representam os coeficientes de
transferéncia de massa.

A teoria de penetracdo de Higbie (1953) foi utilizada para calcular os coeficientes de
transferéncia de massa e a constante de equilibrio termodindmico pode ser obtida da literatura.

Modelo de turbuléncia: O modelo Shear Stress Transport (SST) foi utilizado para a fase
continua, pois trata-se de um modelo que engloba o modelo k-& padrdo e 0 modelo k-w. Sua
vantagem € a flexibilidade e o tratamento dado proximo as paredes, além de apresentar melhor
convergeéncia.

3. METODOLOGIA

3.1.Dominio Computacional e Malha Numérica

O dominio computacional desenvolvido foi um prato perfurado de coluna de
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destilacdoutilizando o software DesignModeler (ANSY'S 14.5), suas caracteristicas geométricas foram
baseadas no trabalho de Solari e Bell (1986). O prato perfurado possui um didmetro de 1,213 [m] e
espacamento de 0,61 [m], vertedor com altura de 0,05 [m] e a entrada de liquido com altura de 0,038
[m]. O didmetro dos orificios é de 0,0127 [m] e foramdistribuidos de forma triangular com 0,05 [m]
de distancia entre eles, totalizando 348 orificios.

Na construcdo da malha foi utilizado o softwareMeshing (ANSYS 14.5) e foi realizadoteste de
sensibilidade da solucdo da malha, visando garantir independéncia dos resultados em relacdo ao
seurefinamento. Trata-se de uma malha mista/hibrida, ou seja, com tetraédros (regido dos orificios) e
hexaédros. O refino da malha deu-se na regido de borbulhamento eforam realizados 4 tipos de refino,
variando de 600.000 a 1.800.000 elementos. Para avaliar a sensibilidade da malha foi escolhido o
parametro hidraulico altura de liquido claro. A partir de 1.200.000 elementos, a variacdo da altura de
liquido claro € pequena, na ordem 0,05 mm, sugerindo que maior refinamento ndo se faz necessario.A
Figura 1 ilustra o dominio computacional e a malha numérica utilizada.

[Cntrada
Baida
[Claredes

0 045
C— —

Figura 1 — Prato perfurado de destilagéo: condigOes de contorno (esq.) e malha (dir.).

Com base nesta analise, a malha com 1.200.000 elementos foi empregada para obter 0s
resultados.

3.2.Condicoes de Inicializac¢éo e de Contorno

As condicdes de contorno e iniciais sdo fundamentais para o fechamento domodelo e permitir a
resolucdo das equacBes numeéricas envolvidas nas simulagdes. A Figura 1 ilustra as regies de
contorno do prato perfurado.

Inicializacdo do dominio: A condicéo inicial aplicada na simula¢do consistiu em velocidades
nulas, ou seja, com o dominio vazio, permitindo a observacao do fenémeno de enchimento do prato.

Entrada de vapor: Considerou-se que a vazdo massica de vapor que entra no prato pelos
orificios € a mesma em cada orificio. Sendo assim, a velocidade de vapor fluindo através dos
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furos(vg}V) para a regido “Entrada de Vapor” foi calculada conforme a Equacéo 6:

vy = ©)

onde U, A, Ny e Ay ; representam a velocidade superficial do gas, area de borbulhamento, nimero
total de orificios e area de um orificio, respectivamente. Considerou-se que apenas vapor entra por
esta regido, pois a quantidade arrastada de liquido pelo vapor € desprezivel. Adicionalmente, para o
sistema binario etanol-agua, especificou-se a fragdomassica de etanolna entrada sendo igual a 0,812.

Entrada de liquido: Adotou-se um perfil de velocidade uniforme para o liquido (v;"fL)para
aregido “Entrada de Liquido” do prato, conforme a Equacédo 7:

: QL
Vol = 2w ()
AT
onde Q, e A" representam a vazdo volumétrica de liquido e area de entrada de liquido no prato,
respectivamente. Considerou-se que apenas liquido entra no dominio por esta regido, pois a
guantidade arrastada de vapor é desprezivel. Adicionalmente para o binario etanol-agua, especificou-
se a fragdomassica de etanolna entrada sendo igual a 0,785.

Saida de gés: Adotou-se uma condicao de pressdo e especificou-se uma pressao absoluta de 1
atM(Prelativa = 0 atm) para aregido “Saida de Vapor” do prato.

Saida de liquido: Adotou-se também uma condicdo de pressdo para aregido “Saida de Liquido”
do prato. A ideia foi adicionar uma resisténcia na saida de liquido que existe em funcéo do prato
consequente, o qual ndo consta no modelo proposto e foi projetada para representar a coluna de
liquido que forma na regido do downcomer doprato com ape aproximadamente 20 cm de altura.

Paredes: A condicéo de ndo deslizamento para a regido “Paredes” para as duas fases.

A analise de CFD foi realizada no software CFX-Pre 14.5. A condi¢do operacional utilizada
para o liquido e vapor na simulacdo foi Q, = 6,94x1073[m™] e F, = 1,015 [m s?*(kg m*)"?],
respectivamente. O fator F, é funcdo da velocidade superficial do vapor e da massa especifica do
vapor, portanto é definida como F, = Ug /p, . A simulacdo foi realizada em um AMD
Opteron™2,26 GHz (25x2,26 GHz),em paralelo, para simular40 segundos do escoamento do prato
perfurado.

4. RESULTADOS

4.1.Campos e Perfis de FracGes Massicas
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Visando conhecer a distribuicdo da concentracdo de etanol no liquido por todo o prato e ao
longo do tempo simulado, a Figura 2 ilustra a distribuicdo de concentragdes para instantes de tempo
definidos.

Fracdo
Missica de
Etanol no

Liquido

0.785
| 0.784
- 0.784

1 0.783
| 0.783

Figura 2 — Distribuicdodos campos de fracdo massica de etanol no liquido ao longo do tempo em um
plano ZX (y = 0,038 m).

Nos primeiros instantes, o perfil ainda ndo estd definido, pois o prato estd no seu periodo
puramente transiente. Decorridos cerca de 10 s, um visivel perfil comeca a ser moldado, evidenciando
regibes com concentragdes distintas. O liquido entra no prato com fracdo massica alta (regibes em
vermelho) e se “empobrece” em virtude da troca de espécies entre fases. Tem-se que a diminuigdo do
componente na fase liquida da-se de forma gradual ao longo do prato, uma vez que 0 processo de
transferéncia é funcdo do tempo de contato, area efetiva de contato e gradiente de concentracao.
Estima-se uma reducdo mais expressiva na regido central do prato, enquanto as regies periféricas
demonstram uma troca levemente mais lenta. Acredita-se que as trocas na regido periférica do prato
sejam influenciadas pela existéncia dos efeitos de recirculacdo, estagnacao, baixa mistura ou o proprio
efeito de parede.

A Figura 3 apresenta a variacdo temporal da fracdo massica média de etanol para as fases
liquida e vapor, avaliadas nas saidas do dominio computacional.Observando-se o0 comportamento da
fracdo massica de etanol em ambas as fases, nota-se variacdes diferentes ao longo do tempo. A fase
gasosa (entra no prato com 0,812) varia quase que linearmente crescente até atingir um patamar
oscilatdrio depois de decorridos aproximadamente 10s. Apds este tempo, a variavel oscila em torno
de um valor médio de 0,861 ilustrando o regime chamado de quase estacionario. Atraves de uma
média representativa da fracdo massica de etanol, estima-se o enriquecimento da fase gasosa em
aproximadamente 6 %. Em relacdo a fase liquida, a variagdo da fracdo massica de etanol é mais
abrupta nos primeiros 6s de escoamento real, passando de 0,712 para 0,777. Este comportamento
deve-se ao fato de o monitoramento ter sido iniciado com o prato vazio. De qualquer forma, apos o
estabelecimento do fluxo no prato, a fracdo de etanol no liquido permanece quase que inalterada em
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aproximadamente 0,778. Ou seja, 0 liquido estabiliza-se com um valor pouco menor ao de entrada
(reducdo de aproximadamente 1%), indicando a perda do componente mais volatil para a fase gasosa.
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Figura 3—Variacdo da fracdo massica de etanol para as fases liquida e vapor ao longo do tempo.

Como andlise da eficiéncia de separacdo no estdgio simulado, a Figura 4apresenta o
comportamento médio da Eficiéncia de Murphree ao longo do tempo.
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Figura 4 - Variacdo temporal da eficiéncia de Murphree no prato (esq.) e a comporagéo entre as
eficiéncia simulada com a literatura e correlagdes empiricas.

Os dados aqui encontrados estdo de acordo com aqueles citados por Norileret al. (2010), que
apresentou uma diferenca de 1,7 % de desvio. Acredita-se que esta discrepancia dos resultados
obtidos numericamente dé-se por dois motivos: primeiro e principalmente pelo tamanho e
caracteristicas do prato avaliado e segundo pelas difusividades estipuladas. O menor didametro do
prato avaliado por Noriler et al.(2010) e um vertedor mais alto, provavelmente permitem um tempo
menor de contato entre as fases e aumenta as chances de recirculacdo. Somados a isso, as
difusividades estipuladas diferiram-se nos valores, 0 que provavelmente acarretou taxas diferentes de
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transferéncia de espécies quimicas. Por outro lado, a correlacdo de van Winkle et al.(1972) fornece
eficiéncias superiores ao modelo numérico aqui proposto, com 6,5 % de desvio.

Acredita-se que este desvio é aceitavel, pois a correlacdo utilizada é sensivel aos valores das
propriedades da mistura liquida.

5. CONCLUSOES

A metodologia proposta neste trabalho mostrou ser adequada para descrever a eficiéncia de
separagdo de um escoamento liquido-vapor em um prato perfurado de coluna de destilacdo. Foi
possivel calcular a eficiéncia estagio baseado em modelos que consideram as variacGes espaciais e
temporais ao longo do dominio computacional. Isso é importante em termos de projeto e otimizacao
de pratos perfurados de destilacdo.Finalmente, as técnicas de CFD podem ser utilizadas para otimizar
projetos de pratos e suas condigdes operacionais desses processos.
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