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RESUMO

Estudou-se a aplicagdo de uma modelagem RANS, com a utilizagdo do
modelo de turbuléncia k-€ na modelagem do escoamento no interior de um sistema
de lavagem de gases, composto por um lavador Venturi e uma coluna de spray, por
técnicas de fluidodinamica computacional (CFD), com a fase liquida resolvida pela
abordagem Lagrangiana e a atomizagao secundaria dessas por diferentes modelos
de quebra. Utilizou-se o pacote comercial de CFD da ANSYS CFX 15.0 com as
simulacdes realizadas em estado transiente. Verificaram-se os resultados obtidos
pelo simulador para um lavador Venturi em escala piloto com dados da literatura,
obtendo-se boa adequacido para a perda de pressdao ao longo do equipamento.
Comparou-se a influéncia do tamanho das gotas de liquido da inje¢ao na distribuicéo
de tamanho de gotas ao longo do equipamento utilizando o modelo de quebra CAB
(Cascade Atomization and drop Breakup), obtendo-se uma melhor dispersao das
gotas de liquido na secgao transversal do lavador ao se utilizar na injegcdo, uma
distribuicdo de tamanho de gotas ao invés de gotas com mesmo diametro.
Simularam-se diferentes condi¢des de vazao de liquido e gas em um lavador Venturi
em escala industrial e compararam-se os resultados de perda de pressédo obtidos
com correlagdes da literatura, obtendo-se boa adequagéo para as regides iniciais do
equipamento. Utilizando o modelo de quebra CAB e a abordagem Euler-Lagrange,
comparou-se a distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do lavador Venturi
industrial para diferentes vazbes de gas. Com a simulagdo do lavador Venturi,
utilizou-se os resultados obtidos neste e simulou-se o sistema de lavagem de gases
completo (coluna de Spray e lavador Venturi). Comparou-se ao final a retirada de
poluentes por meio da impactacao inercial e da difusdo, obtendo-se uma melhor

probabilidade de retirada de poluentes com o aumento da vazao de liquido.

Palavras-chave: Simulagdo computacional. Lavadores de gases. Lavador Venturi.

Escoamento multifasico. Fluidodindmica computacional.



ABSTRACT

The flow field inside a wet scrubber was simulated with a RANS model using
Computational Fluid Dynamics (CFD) in which the multiphase flow was solved by an
Euler-Lagrange approach. Turbulence was modeled by the k-¢ model and droplet
breakup was assumed to occur. The transient flow equations were solved using a
commercial CFD package (ANSYS CFX 15.0). Simulations of a pilot plant Venturi
scrubber were compared with literature data, in which a good agreement level was
achieved for pressure loss through the scrubber. Droplet size distribution was
evaluated throughout the scrubber by changing droplet diameter of injected liquid
and using a Cascade Atomization and drop Breakup model (CAB). A better liquid
dispersion inside the scrubber was achieved for a droplet size distribution injection
when compared with a single diameter droplet liquid injection. After the results
verification by comparing with data from a pilot scale Venturi, pressure loss for
different flow conditions was compared between numerical simulations and literature
correlations in an industrial size Venturi scrubber, achieving a good agreement for
the entrance section of the scrubber. Droplet size distribution throughout the
industrial Venturi scrubber for different gas mass flow conditions were also compared
using the CAB model and Euler-Lagrange approach. Removal of contaminants was
evaluated by two parameters, being inertial impaction of particulate and diffusion to
droplet surface, by which a better contaminant removal was achieved for higher liquid

flow rates.

Keywords: Numerical simulation. Wet scrubber. Venturi scrubber. Multiphase flow.
Computational fluid dynamics.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1: Representacdo esquematica de um lavador Venturi (GONCALVES et al.

12001 ) SRR 22
Figura 2: Mecanismos de coleta (COSTA, 2002) ..........uuuummmmmmmmmiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiees 25
Figura 3: Diametro médio de Sauter experimental no final da regido convergente,
para insercao de liquido na forma de filme de liquido e spray (SILVA, 2008)........... 46
Figura 4: Dados experimentais da fragado de liquido (F¢) e penetragao do jato
(GUERRA, GONCALVES, COURY, 2011)...uuuuuuiuiiunuiiiiiiainieinnneesnnansnnnnennnnnnnnnnnnnnnnes 47
Figura 5: Comparativo da correlagéo proposta com adigao da fragcao de filme e os
dados experimentais (GUERRA, GONCALVES, COURY, 2011).....cccoevrrirriceeeeeennn. 48
Figura 6: Regimes de choque entre gotas com base no numero de Weber (We) e um
parametro de impactacéo (B) (QIAN; TRYGGVASON; LAW, 1997) .......ccovrvverrvnnnnnn. 61
Figura 7: Mecanismos de atomizag&o secundaria, enumerados conforme itens desta
seccdo (GUILDENBECHER, LOPEZ-RIVERA, SOJKA, 2009)........ccccccvveevieieenne, 64
Figura 8: Geometria simplificada do lavador Venturi em escala piloto, utilizado por
SHIVA (2008) ... 69
Figura 9: Geometria simplificada do lavador Venturi industrial..................ccccccuunnnnee. 71

Figura 10: a) Malha computacional na superficie da geometria do lavador Venturi; b)
Aumento da escala do item a), de forma a se visualizar as regides convergente,
garganta e difusora do lavador; ¢) Malha computacional em um corte realizado no
centro da geometria; d) Malha em corte transversal ao escoamento na regiao de
entrada da sec¢ao convergente; e) Malha em um corte transversal na regiao de
entrada da secGao da garganta...............iiiii i 74
Figura 11: Valores do critério Yplus na parede do lavador Venturi para a simulagéo
com vazao massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s).......... 76
Figura 12: Comparativo das perdas de presséo para uma vazao constante de liquido
(W1 = 0,013 kg/s) entre as simulagcées multifasicas e dados experimentais.............. 77
Figura 13: Comparativo entre as quedas de pressao para as simulagdes utilizando a
técnica Euler-Lagrange e dados experimentais, para uma vazao constante de liquido
(W1 = 0,013 Kg/S) (SILVA, 2008) ......uiiiiiiiiiiee et e e e e e e e e e rneeeeae s 78
Figura 14: Fragcado volumétrica média de liquido para um corte realizado no centro do

lavador, com vazao massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s)



e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s para: a) Técnica Euler-Euler; b) Técnica
0= =T 7= o T TR 79
Figura 15: Energia cinética turbulenta para um corte no centro do lavador, com
vazao massica de ar de 0,861 kg/s e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s para:
a) Técnica Euler-Euler; b) Técnica Euler-Lagrange ............ccccccvvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiieennne. 80
Figura 16: Comparativo das perdas de pressdo para uma vazao constante de liquido
(W1 = 0,013 kg/s) entre as simulagdes utilizando uma distribuigdo monodispersa de
gotas (E-L) com as que utilizaram uma distribuicdo de Rosin-Rammler (E-L RR)....81
Figura 17: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas
no ultimo passo de tempo (tempo total simulado = 0,5 s) para uma vazdo massica de
ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s) e vazado massica de liquido de
0,018 KO/ oo 82
Figura 18: Fragao volumétrica média de liquido no centro do lavador Venturi para
uma vazao massica de ar de 0,861 kg/s e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s,
para: a) Distribuicdo monodispersa; b) Distribuigcdo de Rosin-Rammler ................... 83
Figura 19: Energia cinética turbulenta para um corte no centro do lavador, com
vazao massica de ar de 0,861 kg/s e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s para:
a) Distribuigdo monodispersa; b) Distribuicao de Rosin-Rammler ............................ 84
Figura 20: Localizagdo no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas
no ultimo passo de tempo (tempo total simulado = 0,3 s) para uma vazdo massica de
ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s) e vazao massica de liquido de
0,013 kg/s para os modelos de quebra: a) TAB; b) CAB..........ooovmiiiiieiieieeen, 86
Figura 21: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador
Venturi para uma vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando os modelos de

(o ULy o] = T N = 3= I O = 87
Figura 22: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas
no ultimo passo de tempo (tempo total simulado = 0,3 s) para uma vazao massica de
ar de 0,861 kg/s e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s utilizando a distribuigdo
de Rosin-Rammler e 0 modelo quebra CAB .........oooovviiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee 91
Figura 23: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador
Venturi para uma vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando o modelo de
quebra CAB, para uma injecao de gotas de liquido de mesmo didametro e com

distribuicdo de ROSIN-RaAMMIEr ... 91



Figura 24: Distribuigcdo de tamanho de gotas a 0,23 m da injeg&o de liquido no
lavador Venturi para 3 diferentes vazbes massicas de gas ..........cccccccuvumiiinnninnnnnnne 93
Figura 25: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazdo massica de gas de
0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s) e vazao massica de liquido de 0,013
kg/s para 4 posicdes com relagao @ INJEGAD........ccvveeeeiieeiiieeeeee et e e e 94
Figura 26: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador
Venturi para uma vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando o modelo de
quebra CAB, para uma injegcao de gotas com distribuicao de tamanho de Rosin-
Rammler para diferentes pardmetros...........ooouveeiiiiii i 95
Figura 27: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazao massica de gas de
0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s) e vazao massica de liquido de 0,013
kg/s para 4 posi¢cdes com relagao a injegao e diametro médio de Sauter de 506 um
para a distribuicdo de Rosin-Rammler ... 96
Figura 28: Perda de pressé&o no lavador Venturi industrial com vazdo massica de ar
de 4,02 kg/s para as 5 malhas computacionais...............ccccoeevviuiiiiiieeeeeeeicee e 98
Figura 29: Perda de pressao no lavador Venturi industrial com vazdo massica de ar
de 6,04 kg/s para as 5 malhas computacionais.............ccccevveeviviiiiiii e 98
Figura 30: Perda de pressé&o no lavador Venturi industrial com vazdo massica de ar
de 6,04 kg/s para as 5 malhas computacionais para distancias da entrada de: a) 0,55
M; b) 0,6 M; C) 0,7 M; d) 0,8 M e 99
Figura 31: a) Malha computacional na superficie da geometria do lavador Venturi em
escala industrial; b) Malha computacional em um corte realizado no centro da
geometria; c) Malha em corte transversal ao escoamento na regido de entrada da
secgao convergente; d) Malha em um corte transversal na regido de entrada da
=Yooz ToJNo F= T o =1 (o =1 o | = U 101
Figura 32: Valores do critério Yplus na parede do lavador Venturi em escala
industrial para a simulagdo com vazao massica de ar de 5,03 kg/s (velocidade na
garganta de 29 M/S) ..cceiiiiiiiieeeeeeeeeeee et 102
Figura 33: Representacao da injecdo das particulas computacionais utilizada pelo

£S] ] 411 ] = To [ o PRSPPI 104
Figura 34: Comparativo entre a perda de pressao obtida pelo modelo de Boll (1973)
com os dados obtidos pela simulagdo computacional, para uma vazao massica de

liquido constante (W1 = 5 kg/s) e diferentes vazées massicas de gas.................... 106



Figura 35: Comparativo entre a perda de presséao obtida pelos modelos de Boll
(1973) e Viswanathan et. al (1985) com os dados obtidos pela simulagao
computacional, para uma vaz&o massica de gas constante (Wg = 6,04 kg/s) e
diferentes vazdes massicas de lHQUIdO.........ccooeieiiiiiiiiii e 107
Figura 36: Perda de pressao normalizada pela razdo massica (m) para a posi¢ao
distante 0,8 metro da entrada de liQUIdO ............oiiiiiiiii i 108
Figura 37: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador
Venturi industrial para uma vazao de liquido de 5 kg/s utilizando o modelo de quebra
CAB com diametro inicial das gotas de 6mm...........cccccceeiiiiiiiiiiicie e, 110
Figura 38: Localizagao no lavador Venturi industrial das particulas computacionais
utilizadas no ultimo passo de tempo (tempo total simulado de 0,35 s) para uma
vazéo massica de ar de 5,03 kg/s e vazado massica de liquido de 5 kg/s utilizando o
MOdelo QUEDIA CAB ... ..o 111
Figura 39: Distribuicdo de tamanho de gotas a 0,15 m da inje¢ao de liquido no

lavador Venturi para 3 diferentes vazdes massicas de gas e didmetro inicial de gota

Figura 40: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazdo massica de gas de
5,03 kg/s e vazao massica de liquido de 5 kg/s para 3 posi¢cdes com relagao a
injecao e diametro inicial de BMIM ... 114
Figura 41: Comparativo do didametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo
do lavador Venturi industrial para uma vazao de liquido de 5 kg/s utilizando o modelo
de quebra CAB com diametro inicial das gotas de 6mm e utilizando uma distribuicao
de ROSIN-RAMMIET ... e e e e e 116
Figura 42: Distribuicdo de tamanho de gotas a 0,15 m da injecéo de liquido no
lavador Venturi para 3 diferentes vazdes massicas de gas e distribuicao de Rosin-
= 0] 0] =T PSSR 117
Figura 43: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazao massica de gas de
5,03 kg/s e vazao massica de liquido de 5 kg/s para 4 posi¢gdes com relagéo a
injecao e distribuicdo de Rosin-Rammler.............ooooiiiiiii e 118
Figura 44: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas
no ultimo passo de tempo (tempo total simulado = 0,35 s) para uma vazao massica
de ar de 5,03 kg/s e vazdo massica de liquido de 5 kg/s para um injegao: a)

Diametro constante; b) Distribuicdo de Rosin-Rammler...............ccccooiiiiiiiiis 119



Figura 45: a) Malha computacional em um corte central na coluna do sistema de
lavagem; b) Corte transversal realizado na coluna em spray a 1m de altura do centro
do lavador Venturi ; c) Corte transversal realizado no centro do lavador Venturi....121
Figura 46: Malha computacional em um corte longitudinal a coluna em spray
realizado no centro de lavador Venturi............ccooooi i 122
Figura 47: Valores do critério Yplus na parede do sistema de lavagem de gases para
uma vazao massica de gas de 5,03 kg/s para a regiao: a) Lateral com o lavador
Venturi; b) Posterior ao lavador Venturi ...............uoiiiiiiiiiiiicc e 123
Figura 48: Representacéo da injecdo em cone oco das particulas computacionais
utilizada pelo simulador e disténcias obtidas do trabalho de Foissac et al. (2011) .125
Figura 49: Diametro das particulas computacionais no ultimo tempo computacional
(0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em
Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; €) 11,1 KQ/S «eevveerreiiiiiei e 128
Figura 50: Linhas de corrente com velocidade do escoamento no ultimo tempo
computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido
na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; ¢) 11,1 KQ/S.....covvvrrreeeeieeenaiinnnn, 129
Figura 51: Velocidade relativa entre as fases liquida e gasosa no ultimo tempo
computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido
na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; €) 11,1 KQ/S......uuummmimimiiiiiiiiinnnnne 131
Figura 52: Eficiéncia de coleta por impactacao inercial para as gotas de liquido no
ultimo tempo computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma
vazao de liquido na coluna de Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; c) 11,1 kg/s...... 133
Figura 53: Coleta inercial para as gotas de liquido no ultimo tempo computacional
(0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em
Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; €) 11,1 KG/S ceeeeeeeeeeeeeeeeeee 134
Figura 54: Numero de Sherwood para as gotas de liquido no ultimo tempo
computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido
na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; €) 11,1 KQ/S....euuuuuumrmmmnriniiiinnnnnne 136
Figura 55: Parametro da Equacao 94 para as gotas de liquido no ultimo tempo
computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido
na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; €) 11,1 KG/S.....uuuummmmmmriinniiiiinnnnne 137



LISTA DE TABELAS

Tabela 1: Constantes utilizadas nos trabalhos de Gongalves et al. (2003) e

Ahmadvand € Talai€ (2010) .......ooouiiiiiie e e e e e e e e eaaaes 42
Tabela 2: Regimes de quebra de gotas para Ohnesorge < 0,1, com base na
classificagdo de Pilch e Erdman (1987) e Hsiang e Faeth (1992)............................. 63

Tabela 3: Dimensdes da geometria do lavador Venturi em escala piloto utilizado nas
simulagdes para a validagao dos MOdelOS..........ciiiiiiiiiiiiiii e 69

Tabela 4: Especificagado das dimensdes do lavador Venturi utilizado nas simulacdes

Tabela 5: Condigdes de vazao de liquido e gas simulados...............cccoevveviiieeeeeen... 72
Tabela 6: Dados experimentais do diametro médio de Sauter para vazao de liquido
de 0,013 kg/s no inicio da regido da garganta do lavador Venturi (SILVA, 2008).....88
Tabela 7: Diametro médio de Sauter calculado pelas correlagdes de Hsiang e Faeth
(1992) € Wt (1995) ... sessssnssnnnnnnnnes 89
Tabela 8: Especificagdo das malhas utilizadas no teste de independéncia para o
lavador Venturi iINAUSEIIAl.............iiieeee e 97

Tabela 9: Distancia dos planos em relagao a entrada do liquido no lavador Venturi

Tabela 10: Parametros de velocidade média em cada atomizador de cone oco,

obtidos para cada vazao massica de liquido definida .............ccccoeeeiiiiiiiiiiieen e, 126



LISTA DE SiMBOLOS

Significado Unidade
dpP Perda de carga no escoamento central [Pa/m]
(dz)c
A, Area transversal ocupada pelo escoamento central [m?]
Ar Area transversal da secgdo do lavador Venturi [m?]
C Proporgéo de liquido que escoa na forma de gotas [adim.]
Coletaine Parametro de coleta inercial [m®/s]
Cpx, Coeficiente de arrasto das gotas de liquido na posicéo de [adim.]
injecao
Cp Coeficiente de arrasto [adim.]
Cpn Funcao de coeficiente de arrasto modificada [adim.]
Cq Concentragao de gotas [#/m°]
D3, Diametro de Sauter das gotas de liquido [m]
Dy Diametro da gota de liquido [m]
Din;j Distribuicdo de injetores [m]
Dy Diametro hidraulico da secgao transversal [m]
D, Diametro da particula de poluente [m]
E4 Coeficiente de difusao das gotas [m?/s]
Eqx Coeficiente de difusao das gotas na diregao x [m?/s]
Eqy Coeficiente de difusdo das gotas na diregao y [m?/s]
E, Difusividade do gas [m?/s]
E; Taxa de reentrada de gotas com diametro D ; [kg/m?s]
Eff Eficiéncia de colisdo [adim.]
Fy Forca de arrasto considerando uma particula com didametro [N]
Dy j
E, Fragao do liquido que escoa na forma de gotas [adim.]
Fy Fracao do liquido que escoa na forma de um filme [adim.]
F;(t) Forca total aplicada em uma particula [N]
K, Constante [adim.]
karea Parametro de coleta [m]
L, Comprimento da regido da garganta do lavador Venturi [m]
M, Vazao massica do escoamento central [ka/s]
M, Vazao massica das gotas de liquido no lavador Venturi [ka/s]
Mg Vazao massica de liquido que escoa na forma de filme pela [kg/s]
parede
M, Vazao massica de gas no lavador Venturi [kg/s]
M, Vazao massica de liquido injetada no lavador Venturi [ka/s]
Np, Numero de Peclet [adim.]
Nge Numero de Reynolds [adim.]
P Pressao [Pa]
P, Pressao em uma seccéo 1 [Pa]
P, Pressao em uma secgéo 2 [Pa]
Py Presséao ao final do lavador Venturi [Pa]
P; Pressao na secgao i [Pa]

Perimetro interno da secgao transversal




Prp
PP,
PPmax
PPnorm,i

Qa
Qg
Rea
S
Sc
Sh

Perda de presséao devido ao sistema bifasico
Perda de pressao na secgao i
Perda de pressao maxima
Perda de pressao normalizada
Vazao volumétrica das gotas de liquido no lavador Venturi
Vazao volumétrica de gas no lavador Venturi
Fluxo de reatomizagao de gotas do filme de liquido
Termo fonte
Numero de Schmidt
Numero de Sherwood
Velocidade radial das gotas
Velocidade média da fase continua
Velocidade média das gotas injetadas
Fator de qualidade do escoamento central, definido como
My/(My + My)
Parametro de distancia
Fragcao da area transversal ocupada pelo escoamento central
Parametro
Diametro do orificio injecao de liquido
Constante
Fator de atrito de Fanning
Parametro de forga
Aceleragao da gravidade
Energia cinética turbulenta
Coeficiente de troca de massa
Constante
Penetracao do jato de liquido no escoamento
Comprimento de mistura para as gotas
Comprimento de mistura do gas
Razao massica entre liquido e gas no lavador Venturi
Taxa de liquido desprendida por comprimento de jato
Massa da fase continua caso ocupasse a fase dispersa
Vazao massica de liquido no jato
Massa da particula
Quantidade de tamanho de gotas
Parametro
Coordenada de posigao radial
Coordenada de posigao do jato de liquido
Tempo
Vetor velocidade com componentes (u, v, w)
Velocidade local média
Velocidade do gas
Velocidade de flutuagéo do gas
Velocidade do gas na posi¢ao x,
Velocidade do gas apos a regido divergente

Velocidade na regido da garganta

Velocidade instantanea da fase continua
Velocidade de atrito

[Pa]
[Pa]
[Pa]
[adim.]
[m®/s]
[m?/s]
[#/m?s]
[#/m>s]
[adim.]
[adim.]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[adim.]

[m]
[adim.]
[adim.]

[adim.]
[adim.]
[m%®/s]
[m/s?]
[m?/s?]
[m/s]
[adim.]
[m]

[m]

[adim.]
[kg/ms]
[ka]
[ka/s]
[ka]
[#]
[adim.]
[m]

[s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]
[m/s]




Vg Velocidade local média das gotas [m/s]

Vg, Velocidade média das gotas na diregcéo x [m/s]
Vg Velocidade da gota de liquido [m/s]
vy Velocidade de flutuagédo das gotas [m/s]
vy Velocidade do filme de liquido na parede [m/s]

Vjato Velocidade do jato de liquido [m/s]
v Velocidade do jato de liquido [m/s]
x Coordenada de posig¢ao [m]
Xo Coordenada de posigédo da entrada do lavador Venturi [m]
X4 Coordenada de posi¢do da entrada de liquido [m]
y Coordenada de posicao [m]
z Coordenada de posigao [m]

LISTA DE SIMBOLOS GREGOS

Significado Unidade
Razéao da vazao volumétrica de gas pela vazao do escoamento .
®g [adim.]
central
Amo Comprimento de onda minimo [m]
Ue Viscosidade média do escoamento central [Pa.s]
Ug Viscosidade do gas [Pa.s]
Uy Viscosidade do liquido [Pa.s]
Pe Densidade média do escoamento central [kg/m?]
Pd Densidade das gotas de liquido [kg/m?]
Ddis Densidade da fase dispersa [kg/m?]
Py Densidade o gas [kg/m?]
) Densidade do liquido [kg/m?]
Pp Densidade das particulas [kg/m?]
T Tenséao de cisalhamento na parede [Pa]
Tensao de cisalhamento entre a parede de liquido e a fase do
Tint escoamento central [Pal
, Parametro multiplicador do fator de atrito devido ao escoamento .
P bif4si [adim.]
ifasico
APy, Perda de carga da posic¢ao x, até a posicéo x [Pa]
AP, Perda de pressao no atomizador [Pa]
At passo Lagragiano [s]
AP Perda de pressao [Pa]
o Fator de correcao utilizado para se diminuir a recuperagao da [adim ]
pressao na regiao divergente '
B Parametro [adim.]
y Angulo de dispersao do jato de liquido [rad]
) Espessura do filme de liquido na parede do lavador Venturi [mm]
6 Tempo de existéncia médio de um turbilhdo [s]
6 Angulo de injecdo do Spray [rad]
o Tens&o superficial [kg.s?]
v Parametro viscoso [m?/s]
[7) Somatéria das fragbes volumétricas [adim.]




m

Parametro de impactacgéo inercial
Dissipagao de energia cinética turbulenta
Difusividade

[adim.]
[m?%/s?]
[m?/s]
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1. INTRODUCAO

Na industria, diversos equipamentos de lavagem de gases sao utilizados para
remogao de poluentes de correntes gasosas e assim, atender aos limites de
emissao definidos pelas agéncias regulamentadoras (CONAMA - Conselho Nacional
do Meio Ambiente). Dentre esses equipamentos, o lavador de gas Venturi por via
umida apresenta uma alta eficiéncia de remogdo de poluentes, construgcéo e
implementagdo simples, de acordo com Ahmadvand e Talaie (2010). Esses
lavadores sao amplamente usados na industria para separacdo de material
particulado fino e gases toxicos de correntes gasosas de efluentes (SHARIFI;
MOHEBBI, 2014).

O lavador de gases do tipo Venturi geralmente é composto de 3 secgdes,
sendo: convergente, garganta e divergente. Na sec¢do convergente, devido a
diminuicdo da area transversal do equipamento, ocorre o aumento da velocidade do
gas contendo poluentes a custa da diminui¢gdo da pressao. De acordo com Rahimi,
Niksiar e Mobasheri (2011), o liquido de lavagem €& geralmente introduzido na regiao
convergente ou na regido de entrada da garganta. Devido a velocidade relativa entre
as gotas de liquido e o gas, as particulas de contaminante sdo capturadas pelas
gotas de liquido pelos mecanismos de impactacao inercial, difusdo e interceptagao
direta. A eficiéncia de remocao de poluentes pelo equipamento € dada por varios
fatores, como por exemplo, da distribuicdo das gotas de liquido na seccéao
transversal desse, da atomizagcdo das gotas, do método de inje¢cdo, tamanho das
gotas, velocidade relativa das fases e outros (ALI; Ql; MEHBOOB, 2012). Por causa
desses fatores, a utilizagao de técnicas de fluidodindmica computacional de forma a
se predizerem as caracteristicas do escoamento multifasico € de suma importancia
para o estudo do funcionamento e projeto deste tipo de equipamento.

O intuito deste estudo é a verificagdo dos resultados simulados do
escoamento multifasico em um lavador Venturi em escala piloto com dados da
literatura, assim como a modelagem e simulacdo de um lavador industrial do tipo
Venturi acoplado a uma coluna de spray. Estudaram-se diferentes modelos de
escoamentos multifasicos, a atomizagcdo secundaria das gotas de liquido e a

disperséo dessas ao longo dos equipamentos.
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1.1 OBJETIVOS

O objetivo deste trabalho foi o estudo da disperséo de liquido em sistemas de
lavagem de gases, o qual de acordo com Costa (2002) é um parametro de suma
importancia para a predicao da eficiéncia de remogao de poluentes pelo lavador
Venturi. Para uma eficiente interagdo entre o gas e o liquido disperso, diversos
parametros no projeto do equipamento podem ser alterados, como: a velocidade do
gas, geometria do lavador, numero de bocais de alimentacéo de liquido, razdo entre
as vazdes de liquido e gas e forma de insercdo de liquido (filme, jato ou
atomizadores).

De forma a se estudar a dispersao de liquido no lavador de gases e o
escoamento multifasico nos lavadores de gases, as seguintes etapas foram
realizadas:

1. Modelagem e simulacdo do escoamento em um lavador Venturi em escala
piloto com auxilio de técnicas de CFD e comparagao com dados da literatura.

2. Estudo da distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do lavador Venturi em
escala piloto com a utilizagcdo de modelos de quebra de gotas de liquido
implementados no cédigo comercial de CFD e da influéncia do didmetro das
gotas na injegao de liquido no equipamento.

3. Comparagao das perdas de pressao obtidas pelo simulador do escoamento
das fases em um lavador Venturi em escala industrial com as previstas por
correlacdes da literatura.

4. Estudo da distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do lavador Venturi
industrial com a utilizagdo de modelos de quebra de gotas de liquido
implementados no cédigo comercial de CFD e a influéncia do didmetro das

gotas na injegao de liquido no equipamento.



21

2. REVISAO DA LITERATURA

Neste capitulo de revisdo da literatura apresenta-se, inicialmente, uma breve
descricdo e revisdo dos denominados lavadores de gases do tipo Venturi, seus
mecanismos de coleta e respectiva perda de carga. Discutem-se, também, a
dispersdo de particulas, e as interagbes particula-fluido e os mecanismos de
atomizagdo e seus respectivos modelos. Finalmente, apresenta-se o
equacionamento para resolugdo computacional de escoamentos bifasicos nas

abordagens de Euler-Euler e Euler-Lagrange.

2.1 EQUIPAMENTO DE LAVAGEM DE GAS

De acordo com Heumann (1997), as principais vantagens e desvantagens de
se utilizar um lavador de gases com insercao de liquido em relagdo a um sistema a
seco séo listadas a seguir:

Vantagens:

1. Gases quentes podem ser lavados pelos lavadores a umido.

2. O custo de investimento inicial dos equipamentos de lavagem a umido é
geralmente mais barato que outras tecnologias, como por exemplo,
precipitadores eletrostaticos.

3. Materiais particulados e gases contaminantes podem ser coletados no
mesmo equipamento.

4. Alguns combustiveis e materiais explosivos sdo coletados com segurancga,
sem o risco de explosdes.

5. Sistema de lavagem geralmente é mais compacto que o sistema a seco.

As principais desvantagens sao:

1. O custo de se tratar o liquido e o sdlido resultante da lavagem pode ser
elevado.

2. Consumo energético pode ser maior do que outras tecnologias, como por
exemplo, filtros manga.

3. Deve-se conhecer bem o sistema que deve ser lavado e suas caracteristicas,
a fim de se projetar o lavador a umido.

4. Problemas de corrosdo podem ocorrer em alguns sistemas.
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5. O gas na saida do equipamento estara saturado com agua, podendo ocorrer

a formacao de uma pluma de vapor ou condensacgao deste.
2.1.1 Lavador Venturi

O lavador Venturi é geralmente composto por 3 partes, sendo estas: uma
regido onde ocorre a convergéncia do gas a ser lavado (zona convergente); uma
regido de secgao transversal constante (garganta); e uma regido divergente (zona
divergente), como pode ser visto no esquema (Figura 1) retirado do trabalho de
Gongalves et al. (2003).

Entrada - Liquido
Entrada - Aerossol — _ Divergente > Saida - Gotas
— Garganta
Convergente

Figura 1: Representagao esquematica de um lavador Venturi (GONCALVES et al. 2003)

O funcionamento do lavador consiste em se acelerar o gas contendo
particulas na regido convergente, uma vez que ocorre uma diminuicdo da secgao
transversal, até se atingir velocidades da ordem de 50 a 120 m/s na regido da
garganta, causando um aumento da energia cinética do fluido por meio da
diminuicdo da pressdo. Enquanto o gas € acelerado, o liquido de lavagem é
introduzido na forma de uma lamina de agua ou na forma de jatos localizados
geralmente antes da sec¢cdo da garganta do lavador. Devido ao arrasto
proporcionado pelo gas, o jato de liquido se curva no sentido do escoamento, sendo
atomizado em pequenas gotas por meio da alta tensdo de cisalhamento
proporcionada pelo gas. O mesmo ocorre para o liquido que escoa na parede do
lavador, o qual sofre deformagbes e é atomizado, devido também a tensao
cisalhante.

Com a atomizagao do liquido, o sistema composto pelo gas, particulas de
contaminante e as gotas de liquido passam pela secgdo convergente do lavador,
conforme descrito anteriormente, ocorrendo um aumento da velocidade do sistema.

Devido as gotas de liquido possuirem um diametro maior que as do material
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particulado, essas possuem uma inércia maior e necessitam de um tempo maior
para serem aceleradas, diferentemente do material particulado, o qual € acelerado
rapidamente, criando-se assim uma velocidade relativa entre as duas fases e
proporcionando o choque das particulas com as gotas de liquido (HEUMANN, 1997).

ApOs a passagem do sistema pela garganta do lavador, as particulas de
liquido sofrem desaceleragédo na regido divergente do equipamento, uma vez que a
quantidade de movimento dessas é trocado com o gas, recuperando-se desta forma,
uma parcela da queda de pressao estatica. Nesta regiao divergente, o processo de
coleta de particulas ocorre de forma inversa ao descrito na sec¢do da garganta, ou
seja, as gotas com didmetro maior sdo desaceleradas mais lentamente e colidem
com as gotas e particulas menores, que foram desaceleradas mais rapidamente por
possuirem inércia menor.

A eficiéncia de coleta destas particulas pode ser afetada por diversos fatores,
como por exemplo, caracteristicas da gota de liquido formada (tamanho, quantidade,
velocidade relativa entre o gas e a gota, e a distribuicdo espacial dessas), as quais
por sua vez, sdo determinadas pelas caracteristicas do modo de insercao de liquido
(velocidade de insercéo, trajetoria, mecanismo de atomizagao e penetragao do jato)
(GONCALVES et al. (2003)).

2.1.2 Coluna de Spray

ApoOs a coleta do material particulado pelas gotas de liquido no lavador
Venturi, deve-se separar estas gotas do gas lavado, ou caso contrario, o material
contaminante continuara incorporado no gas lavado. Desta forma, € necessario um
processo de separacdo, o qual ocorre pela utilizacdo da coluna em spray. Devido a
coluna possuir uma area de secgao transversal grande, a fase gasosa escoa com
velocidade baixa o suficiente para que gotas suficientemente grandes ndo sejam

arrastadas, ocorrendo a sedimentagcao dessas no fundo da coluna.
2.2 MECANISMOS DE COLETA
A coleta de material particulado pelo liquido injetado no lavador Venturi ocorre

pelo seguinte principio: o liquido injetado no lavador é atomizado em pequenas

gotas, devido a passagem do gas contendo material particulado a alta velocidade na
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entrada do equipamento; o material particulado, o qual € arrastado juntamente com

0 gas, se choca com estas gotas de liquido e é aderido por essas, podendo a gota

de liquido colidir com outras e assim aumentar o seu tamanho. Os métodos de

coleta de particulas séo listados por Heumann (1997) e Costa (2002), e sao

apresentados a seguir.

1.

Impactacgao inercial: Devido a uma alteragdo nas linhas de corrente ao redor
de um obstaculo (gota de liquido), a particula que segue estas linhas de
corrente demorara uma certa quantidade de tempo para se alinhar com a
mudanga ocorrida. Esse fendbmeno pode ser avaliado usando-se o numero de
Stokes, o qual relaciona o tempo caracteristico da particula com o tempo
caracteristico do escoamento ao redor do obstaculo, conforme Equacéo 1, na
qual o tempo caracteristico foi obtido supondo-se o escoamento para baixos

valores de nimero de Stokes.

Tu D?u
st=8 P e (g)
L~ 18uL

Sendo St o numero de Stokes, T 0 tempo caracteristico da particula, u, a

velocidade das linhas de corrente, L o comprimento caracteristico do
obstaculo (caso o obstaculo seja uma gota de liquido, o comprimento L é o
diametro desta gota), p; é a densidade da gota de liquido (kg/m®) e u é a
viscosidade da fase continua. Portanto, caso a particula demore um tempo
elevado para se alinhar com a mudanca das linhas de corrente, ou seja, caso
o numero de Stokes seja muito maior que 1, esta particula se chocara com o
obstaculo; porém, caso essa consiga seguir a mudanca nas linhas de corrente,
a particula desviara do obstaculo (St « 1).

Interceptacéo direta: Uma particula que esteja seguindo as linhas de corrente
pode ser coletada caso a distancia entre a superficie do coletor e o centro da
particula for menor que o raio desta.

Difusdo: As particulas com didmetro muito pequeno tém seu movimento
afetado pelo movimento Browniano. Por causa desse efeito, as particulas

podem difundir em diregao ao coletor.
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piFUsio

LINHAS DE CORRENTE

INTERCEPTACAO
DIRETA

Figura 2: Mecanismos de coleta (COSTA, 2002)

2.3 QUEDA DE PRESSAO EM LAVADORES VENTURI

Para se estimar a queda de pressdo em lavadores Venturi, Boll (1973) utilizou
um balanco diferencial de quantidade de movimento considerando a aceleragao das
gotas de liquido devido ao arrasto do gas, perda de carga devido a presenga de um
filme liquido na parede do lavador e a desaceleragdo do gas devido a troca de
quantidade de movimento deste com as gotas de liquido, com a finalidade de se
calcular a perda de carga no equipamento. Em seu trabalho, foi considerado que o
liquido injetado no Venturi era atomizado imediatamente em gotas com distribuigdo
de tamanho monodispersa e distribuido uniformemente na secg¢éo transversal do
lavador. O autor obteve o seguinte balang¢o de quantidade de movimento ao redor de
um volume de controle com comprimento diferencial dx, conforme expresso pela

Equacao 2.

ApdP + Myduy + Mgdvg + TiePinedx = 0 (2)

Na qual A; é a area da secgdo transversal do lavador Venturi (m?), P é a
presséo no volume de controle com comprimento diferencial (Pa), M, € a vazéo
massica de gas que passa pelo lavador Venturi (kg/s), M; € a vazdo massica de
liquido utilizado na lavagem (kg/s), u, € a velocidade da fase gasosa (m/s), v, € a
velocidade da fase liquida (m/s), 7;,; € a tensdo de cisalhamento na parede do

lavador Venturi (Pa) e P;,; € o perimetro interno do lavador (m).



26

Definiu-se o termo (m) como sendo a razdo entre a vazdo massica de
alimentacdo de liquido pela vazdo massica de gas, podendo-se entdo escrever a

vazéo massica de liquido em fungéo da vazao de gas, conforme as Equagdes 3 e 4.

Mg =ugArpg (3)
Md = mMg (4)

Na qual M, € a vazdo massica de gas que passa pelo lavador Venturi (kg/s),
M, € a vaz&o massica de liquido utilizado na lavagem (kg/s), u, € a velocidade da
fase gasosa (m/s), A; € a area da seccdo transversal do lavador Venturi (m?) e pg €
a densidade do gas (kg/m®).

De forma a se obter a velocidade das gotas de liquido, Boll (1973) sup6s que
apenas a for¢a de arrasto era aplicada na gota e por meio da lei de Newton, o autor

obteve a aceleragao destas, conforme Equacéo 5.

dﬁzép_gc (ug_vd)lug_vdl (5)
dt 4pd a Dd

Na qual u, é a velocidade da fase gasosa (m/s), v, € a velocidade da gota de
liquido (m/s), t € o tempo (s), u, € a viscosidade da fase gasosa (Pa.s), p; € p, S&0
as densidades, respectivamente, das fases liquida e gasosa (kg/m®), D, é o diametro
da gota de liquido (m) e C,; € o coeficiente de arrasto para esferas.

Substituindo as Equagdes 3 e 4 na Equacéao 2 e rearranjando os termos, se

obtém a Equagéo 6.

d Tintpint
——=u,du, + mu,dv, + dx 6
pg g g g ¢ ATpg ( )

Na interface do gas com o filme de liquido na parede do lavador Venturi a
tensdo de cisalhamento pode ser expressa em funcdo do fator de atrito, conforme
Equacao 7 (RAHIMI, NIKSIAR E MOBASHERI, 2011).

n 2
TintPine = §pgfug Dy (7)
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Na qual 7;,; € a tensédo de cisalhamento na parede do lavador Venturi (Pa),
P, € 0 perimetro interno do lavador (m), p, € a densidade do gas (kg/m?), f é o
fator de atrito de Fanning, u, € a velocidade da fase gasosa (m/s) e D, € o diametro
hidraulico do lavador Venturi (m).

Devido a presenca do filme de liquido que escoa na parede do lavador Venturi,
Boll (1973) ponderou a perda por atrito na parede do lavador, conforme Equacéo 8,
pela densidade média entre o gas e o liquido, de forma a se modelar a maior perda
de carga causada pelo aumento da rugosidade devido ao filme de liquido. Boll
(1973) utilizou a Equagao 6 e a modificagdo da Equacgao 7 e obteve a Equagéo 8, a
qual pode ser integrada numericamente da entrada do lavador Venturi, localizada na
coordenada x, até uma coordenada x, assumindo-se que a entrada de liquido
ocorreu ha posicao x; e escrevendo-se que a coordenada x possa ser representada

pelo tempo de residéncia das gotas no escoamento, pode-se obter a Equacgao 9.

dP m+ 1) fu,?
—— = ugduy + muydvy +ﬂdx

8
., T (8)

AP UP — Uy’ t dv m+1 (¢ fuly 1 (* fuy?
w9 90 +mf ug<—d)dt+ Ity ddt+—f T (9)
P 2 AT 2 J, Dy 2),, Dy

Nas quais x, € a coordenada de entrada do lavador Venturi (m), x; é a
coordenada na qual ocorre a entrada de liquido (m), x € o limite de integragao (m),
APy, € a diferenca de pressado entre a coordenada x, e a coordenada final x (Pa), u,
€ a velocidade da fase gasosa (m/s) e u,, € a velocidade inicial da fase gasosa na
posig¢ao x, (m/s).

De modo a se facilitar os calculos de perda de pressdo no lavador pelo
modelo de Boll (1973), Hollands e Goel (1975) apresentaram a solugdo da Equagao
9 na forma de graficos e equacdes, para geometrias circulares e retangulares de
lavadores Venturi.

Yung, Barbarika e Calvert (1977) modificaram o modelo de Calvert (1970)
apud Gongalves et al. (2001) assumindo que as gotas de liquido ndo atingiam a
velocidade da fase gasosa ao final da garganta do lavador, uma vez que essas nao

possuiam um tempo de residéncia suficiente para serem aceleradas completamente
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pelo gas em lavadores industriais. O modelo modificado desconsiderou a perda de
pressao devido a friccdo com a parede. A expressao obtida pelos autores utilizou o

coeficiente de arrasto das gotas no ponto em que essas eram injetadas (Cp,,) € O

comprimento da garganta do lavador (L), conforme Equagbes 10, 11 e 12.

Py —P,) = —ugzpd%ﬁ (10)
g

,8=2(1—b2+b\/b2— 1) (11)

B 3LyCpx,Pg

12
16Dgps 1 (12

Nas quais P, — P, é a diferenga de pressao entre os pontos localizados nas
posicbes 2 e 1 (Pa), u, € a velocidade da fase gasosa (m/s), p, € a densidade do
gas (kg/m®), p; é a densidade do liquido (kg/m?®), Q, e Q, sdo as vazles
volumétricas de liquido e gas (m?/s), L, € o comprimento da garganta do lavador
Venturi (m), Cp,, € 0 coeficiente de arrasto das gotas no ponto onde essas s&o

injetadas e D,; é o didametro médio das gotas de liquido formadas.

Viswanathan, Gnyp e Pierre (1985) propuseram a utilizacdo de um modelo
anular de escoamento para se calcular a perda de pressdao em lavadores Venturi
com a regiao da garganta fixa. Na modelagem utilizada, considerou-se a troca de
quantidade de movimento entre as gotas de liquido e a fase continua e a queda de
pressao devido a friccdo da fase bifasica, assumindo o escoamento de um fluido
homogéneo (composto pela fase liquida e pela fase continua) no centro do lavador,
e um escoamento na mesma direcao da fase liquida na parede. Desconsiderou-se a
incorporagao das gotas pelo filme de liquido na parede e a formagao de novas gotas
devido a quebra deste. A modelagem da injecdo ocorreu conforme Boll (1973). Os
autores utilizaram o mesmo conceito proposto por Boll (1973) nas Equacgdes 3 e 4,
porém assumiram que a vazao massica de liquido (M;) era dividida em dois termos,
sendo uma parcela a vazao massica de liquido que escoa na forma de um filme na
parede do lavador e a outra, a vazdo massica de liquido que escoa na forma de

gotas no centro do lavador, conforme Equacgdes 13 e 14.
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My=(1-CM, (13)
My=CM, (14)

Nas quais My € a vaz&do massica do filme de liquido (kg/s), C € a proporgéo
entre o liquido que escoa na forma de gotas pela quantidade total de liquido injetado,
M, é a vazado massica das gotas de liquido (kg/s) e M; é a vazdo massica total de
liquido de lavagem (kg/s).

Os autores assumiram o seguinte balango de quantidade de movimento em
estado estacionario para se calcular a perda de carga no lavador, conforme Equagao
15.

ATdP + Mgdug + Mddvd + Mfdvf + ATdPTP =0 (15)

Na qual A; é a area da secgdo transversal do lavador Venturi (m?), P é a
pressdao no volume de controle com comprimento diferencial (Pa), M, € a vazao
massica de gas que passa pelo lavador Venturi (kg/s), M; € a vazado massica das
gotas de liquido (kg/s), My € a vaz&do massica de liquido que escoa na forma de filme
pela parede do lavador (kg/s), u, € a velocidade da fase gasosa (m/s), v, € a
velocidade da fase liquida (m/s), v¢ € a velocidade da do filme de liquido (m/s) e Prp
€ a pressao perdida devido ao escoamento bifasico (Pa).

A perda de pressao devido ao escoamento bifasico é dada pela Equagao 16 e
pode ser dada em termos do escoamento monofasico, conforme capitulo 10 do livro
de Wilkes (2006), com propriedades médias da densidade e viscosidade, conforme
Equacgbes 17 e 18, nas quais o fator X representa a fragdo massica da fase gasosa

que escoa no centro do lavador.

dPrp _ (d_P)C b2 (16)

dz dz

1 X 1—-X
—=—+ (17)
Pc  Pg Pa

1 X 1-X

18
Hc /*‘g Ha ( )
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Na qual dP;p/dz € a perda de carga em um comprimento diferencial z (Pa/m),
(dP/dz). é a perda de carga do escoamento do fluido com propriedades médias em
um comprimento diferencial z (Pa/m), ¢, € o parametro de Martinelli, X é a fragéo
massica da fase gasosa que escoa no lavador, p.,p, € p; representam as
densidades, respectivamente, do escoamento central, da fase gas e da fase liquida
(kg/m®) e u, , KLg € ug representam as viscosidades, respectivamente, do
escoamento central, da fase gas e da fase liquida (Pa.s).

Para um escoamento monofasico, a perda de carga devido ao atrito € escrita
conforme Equacao 19, na qual o fator de atrito de Fanning (f.) foi calculado supondo

as propriedades médias do escoamento central.

2

(F). ~5(=) o)

Na qual f, fator de Fanning calculado com base nas propriedades médias, M,
€ vazao massica do escoamento central (kg/s), D;, € o didmetro do tubo (m) e A, é a
area interna do tubo (m?).

Substituindo e rearranjando os termos da Equacgao 15, os autores obtiveram a

Equacao 20.

dP
—— = [agacuyduy| + [mCayacuydvy| + [m(1 - C)aya u dve] +

Pg
2 (20)
feM¢ 4 l

P2 o dz
I ‘ ZthgpcA%"

Na qual u, é a velocidade da fase gasosa (m/s), v, € a velocidade da gota de
liquido (m/s), a. € a frag&o da area transversal que o escoamento central ocupa, a,
€ a fragdo volumétrica da fase gasosa no escoamento central, m é a razdo entre a
vazao massica de alimentagdo de liquido pela vazdo massica de gas, C é a
proporgcao entre o liquido que escoa na forma de gotas pela quantidade total de
liquido injetado, v é a velocidade da do filme de liquido (m/s), ¢.*> é o parametro de
Martinelli, f. fator de Fanning calculado com base nas propriedades médias, M, é

vaz&do massica do escoamento central (kg/s), D, € o didmetro do tubo (m), A; € a
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area interna do tubo (m2), pg € p. representam, respectivamente, as densidades da
fase gas e do escoamento central (kg/m®).

Leith, Cooper e Rudnick (1985) propuseram uma melhoria aos calculos de
queda de pressao no modelo simplificado de Yung, Barbarika e Calvert (1977),
adicionando na modelagem, a recuperagao da pressao na seccao divergente do
lavador. Para tanto, eles assumiram que no término da regido da garganta, o gas
sofria uma expansdo brusca, escoando entdo, com uma velocidade menor e
constante a partir deste ponto. As gotas de liquido, que atingiram uma velocidade
maxima no final da regidao da garganta, sofriam desaceleragcdo até atingirem a
velocidade do gas ao final da secg¢ao divergente, ocorrendo assim, a recuperagao de
uma parcela da pressdo. A pressao recuperada na secgao divergente do lavador é

dada conforme Equacgao 21.

Uy, paQa (Yo u, \>  u
Apreczgf—ddf fdvdzdeduf,((ﬂ) _ﬁﬂ) (21)

Qg Jpu, Qg Ug Ug

Na qual AP... € a pressao recuperada devido a troca de quantidade de
movimento entre as gotas de liquido e a fase gas (Pa), u, € a velocidade da fase
gas (m/s), Ug, € a velocidade do gas ao final da secgao divergente (m/s), p; € a
densidade da fase liquida (kg/m°), @ e Q4 sé@o as vazbes volumeétricas de liquido e
gas (m®/s) e B é dado conforme Equacgao 11.

Somando-se a queda de pressao (Equacéo 10) proposta por Yung, Barbarika
e Calvert (1977) com a equacéo de recuperacao da pressdo na secgdo divergente,

se obtém a Equagao 22 para a perda de pressao no lavador Venturi.

2
APtotal = —Pa &U; (ﬁ (1 - %) + (%) > (22)
g g g

Na qual AP;,;,; € a perda de carga total no lavador Venturi (Pa).

Azzopardi et al. (1991) utilizaram a teoria de crescimento da camada limite
para escoamento de uma fase na regido da secgao convergente, modificando essa
para o escoamento de duas fases.

Viswanathan (1998) mediu a vazédo e espessura do filme de liquido que

escoava pela parede de um lavador Venturi, variando o didmetro do orificio de
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injecédo de liquido, velocidade do gas na garganta do lavador e a vazao de liquido.
Com base nos dados coletados, o autor ajustou uma equagao para a espessura do
filme de liquido na parede e sugeriu a utilizagcdo da correlagdo com o modelo
proposto por Viswanathan, Gnyp e Pierre (1985) para queda de pressdo em
lavadores Venturi.

Gongalves et al. (2001) compararam modelos de perda de pressao para
lavadores Venturi com dados experimentais coletados para diferentes geometrias e
condicbes de operagdao. Foram avaliados os modelos de: Calvert (1970) apud
Gongalves et al. (2001), Yung, Barbarika e Calvert (1977), Leith, Cooper e Rudnick
(1985), Azzopardi et al. (1991) e outros. Os autores concluiram que se a injecao de
liquido ocorrer por meio de jatos e se a fragao de atomizagcdo desse em relacéo ao
total injetado for alta (>75%), o modelo proposto por Boll (1973) e Azzopardi et al.
(1991) calculam de forma satisfatoria a perda de pressao no lavador.

Sun e Azzopardi (2003) implementaram o crescimento da camada limite para
toda a extensao do lavador Venturi, melhorando o modelo proposto por Azzopardi et
al. (1991).

Rahimi, Niksiar e Mobasheri (2011) estudaram os efeitos da troca de calor e
massa na queda de pressao em lavadores Venturi. Os autores propuseram a
Equagéo 23 para a queda de pressao no lavador Venturi, adicionando um fator de

correcao a, de forma a se diminuir a recuperagao da pressao na secgao divergente.

n
d(PA du 6M,
_ ( T)=aMg_g+z3—dFA.]+
dx dx - Dy ;°Pava,j
! (23)

n
6E; Py, Ax
Z #FAJ + TintPine

3
= nDg ;" pava,;

Na qual P é a pressdao no comprimento diferencial x (Pa), « € o fator de

corregao inserido na regido divergente pelos autores, M, € a vazdo massica de gas
(kg/s), M, € a vazdo massica de gotas de liquido (kg/s), D, ; € o didametro da gota
contida na classe j (m), p; € a densidade do liquido (kg/m?), vg,; € a velocidade da
gota de classe j (m/s), F, ; € a forca de arrasto da gota de diametro D, ; (N), E; € a

taxa de reentrada de gotas do filme de liquido na parede do lavador (kg/mz.s), P, €

o perimetro interno do lavador (m), Ax € o comprimento diferencial do controle de
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volume utilizado (m) e 7;,,; € a tensédo de cisalhamento na parede do lavador, a qual
pode ser obtida pela Equagéo 7.

Percebe-se que os autores utilizaram o termo a na primeira parte do segundo
membro da Equacdo 23, de modo a se suavizar a recuperacido da pressao na
secgao divergente, devido a formagédo de turbilhdes nesta regido. Os termos de

deposicao das gotas nas paredes do lavador (E;) e o fator de atrito (Ultimo termo da

equacao) foram dados com base em correlagbes experimentais, obtidas pelos
autores em outros trabalhos. Pode-se notar que os autores utilizaram de forma
equivocada o segundo termo da Equacgéo 23, uma vez que utilizando a Equacéo 5
juntamente com a lei de Newton e a quantidade de movimento proveniente da
aceleragdo das gotas (terceiro termo da Equagédo 2), encontra-se que a vazéo
massica total de gotas (M, ) deveria ser substituida pela vaz&o massica total de cada
classe de gotas (Mgj).

Guerra et al. (2012) utilizaram o modelo multifasico VOF (volume de fluido)
implementado no software comercial ANSYS Fluent 12.0 e o modelo de turbuléncia
RNG k-¢ para simular o escoamento em um lavador Venturi com secgao transversal
retangular de 4 cm por 7,5 cm e assim, calcular a perda de carga e a distribuicdo de
liqguido ao longo desse. Os autores utilizaram uma malha computacional de cerca de
1,2 milhdes de elementos e compararam as simulagdes com dados experimentais,
obtendo uma boa adequacéao entre esses para as condi¢cdes utilizadas.

Sharifi e Mohebbi (2014) utilizaram o modelo de dois fluidos implementado no
software comercial ANSYS CFX 11.0 e o modelo de turbuléncia k-¢ padrdo para
simular o escoamento no lavador Venturi utilizado por Viswanathan (1998). Os
autores utilizaram uma malha computacional composta por 300 mil elementos e o
escoamento foi considerado estacionario, incompressivel e isotérmico. De modo a
se estudar a influéncia do balango populacional das gotas de liquido nos calculos da
perda de pressao fornecida pelas simulacdes, os autores utilizaram o modelo de
multiplos grupos de tamanho (MUSIG - “Multiple Size Group”) e compararam a
perda de pressao no lavador fornecida pelas simulacbées que ndo utilizaram o
balango populacional com as que o utilizaram. Percebeu-se pelos resultados obtidos
pelos autores, que a quebra e coalescéncia das gotas no lavador afeta
significativamente os calculos de queda de pressédo para velocidades do gas na
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garganta maiores que 61 m/s. Porém, percebeu-se uma influéncia menor na queda

de pressao para velocidades do gas na garganta menores.

2.4 DISPERSAO DE GOTAS

Fathikalajahi, Talaie e Taheri (1995) modelaram a dispersdo de gotas de
liquido em um lavador Venturi e compararam os resultados obtidos com os
experimentos realizados com um lavador Venturi de secgao retangular por
Viswanathan, Gnyp e Pierre (1984). O modelo em trés dimensdes da dispersao de
gotas de liquido foi proposto relacionando a convecgdo das gotas na dire¢do do
escoamento (eixo x) e a difusdo turbulenta dessas (eixos y e z), por meio da

equacao fundamental de transporte, conforme Equagao 24.

d(v4.C 0%c,; 0%C
( dy ) _E, a 9Ca
dx dy? = 0z?

>+S (24)

Na qual 7,_ € a velocidade media das gotas de liquido no eixo x (m/s), C,; € a
concentracdo das gotas de liquido (#m?), E; é a difusividade turbulenta das gotas
de liquido (m?/s) e S é o termo fonte (#/m?3.s).

Os autores assumiram que as gotas de liquido eram geradas em um ponto no
lavador Venturi e propuseram que estas, ao se aproximarem da parede, sao
coletadas, resultando na condi¢c&do de contorno utilizada pelos autores.

A difusividade turbulenta representa o mecanismo de transporte devido
essencialmente a turbuléncia e consequentemente devido a flutuagao da velocidade,
sendo proporcional a flutuagéo da velocidade local e um comprimento de mistura de

Prandtl, conforme Equagao 25.

E, =lu," (25)

Na qual E, € a difusividade do gas (m?/s), l; € o comprimento de mistura da
fase gasosa (m) e u,’ € a flutuagdo da velocidade do gas (m/s).

A velocidade de atrito (v*) é definida como fungédo da tenséo de cisalhamento
na parede (7,), por meio da Equagao 26 e essa foi assumida como sendo igual a

velocidade de flutuagéo do gas (u,").
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Os autores supuseram que para sistemas com elevado numero de Reynolds,
o0 numero de Peclet era assumido como constante. Com base em dados levantados
de numero de Peclet para escoamentos turbulentos, os autores correlacionaram

esses com a difusividade turbulenta (Equacéo 27).

WDy
Np, = gE (27)
g

Na qual Np, € o numero de Peclet do escoamento, i, € a velocidade média
da fase gasosa (m/s), Dy € o diametro hidraulico do tubo (m) e E, € a difusividade do
gas (m?/s).

Desta forma podem-se obter os valores para a difusividade turbulenta do gas
e a velocidade local média e assim, se obter comprimento de mistura, dado pela
Equacao 25.

Para se determinar a difusividade das gotas (E;), utiliza-se um balango de
forca na gota, admitindo-se apenas a atuacédo da forga de arrasto, sendo que as
flutuagbes nas velocidades séo as responsaveis pela dispersado das gotas (Equagéo
28).

s dvg, 1 = , N2
pa (G047 ) G =303 DaColuy —ve)” (28)

Na qual p; é a densidade do liquido (kg/m®), D; é o diametro da gota de
liquido (m), u,” € a flutuagdo da velocidade da fase gasosa (m/s), v;" € a flutuagéo
da velocidade da gota de liquido (m/s), p, € a densidade da fase gasosa (kg/m®) e
Cp € o coeficiente de arrasto das gotas.

Os autores calcularam o coeficiente de arrasto das gotas por meio da

seguinte expressao, conforme indicado pela Equagéao 29.
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25.8
D =N o1 (29)

Re
Substituindo a equagao do coeficiente de arrasto (Equacao 29) e sabendo-se
que a velocidade da gota pode ser dada como a distancia percorrida por essa em
um intervalo de tempo pequeno (v;” = dz/dt), e supondo-se que a gota se encontra
em repouso (v; = 0) na posigao inicial (z = 0) e que nesse intervalo de tempo néo
ocorra uma mudanca na flutuacdo da velocidade do gas, pode-se integrar a

Equacao 28, obtendo-se, entédo, a Equacgao 30.

—4,263
+

z(t) = (0,19, ¢ + u, ") u, %8t (30)

u, 't —

0,81k, 0,81k,

Na qual z(t) representa a distancia percorrida pela gota de liquido devido a

flutuagéo (m) e u,” € a flutuagéo da velocidade da fase gasosa (m/s).

Com a constante k; sendo calculada pela Equagéo 31.

Py 1 Uy 0,81
k1 = 19’35[)_W p— (31)
d d ’ g

Na qual p, € a densidade da fase gasosa (kg/m®), p, é a densidade da fase
liquida (kg/m®), D, é o diametro da gota de liquido (m) e ug € a viscosidade da fase
gasosa (Pa.s).

Supondo-se que o tempo de existéncia médio de um turbilhdo seja dado pelo
comprimento caracteristico desse e a flutuagdo da velocidade do gas (6 = l;/uy’),
tem-se que o comprimento de mistura para as gotas de liquido € dado como a
distdncia que essas percorrem durante o tempo de existéncia do turbilhdo (I; =
z(0)). Com base nessa informagéo e na Equacgao 25, e sabendo-se que o tempo de
existéncia médio do turbilhdo possa ainda ser dado com base no comprimento de
mistura da gota e a velocidade de flutuagao dessa (6 = l;/v,"), 0s autores obtiveram

a seguinte relagao (Equacgao 32).
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Na qual E,; é a difusividade das gotas de liquido (m?/s), E, € a difusividade da
fase gasosa (m?/s), u,” € a flutuagdo da velocidade da fase gasosa (m/s), v, € a
flutuagdo da velocidade das gotas (m/s), [; e l; sGo os comprimento de mistura,
respectivamente, da fase liquida e da fase gasosa (m).

Calculando-se a velocidade das gotas por meio do balango de forgas
exercidas nessa (Equacao 33), e sabendo-se da relagdo da difusividade das gotas
pela difusividade da fase gasosa, os autores resolveram a Equagdo 24 e

compararam os resultados com os dados experimentais.

T dv; 1 = 2
pa(G04") G =3Pag P00 -0 (3

Na qual p; é a densidade da fase liquida (kg/m?), pg € a densidade da fase
gas (kg/m®), D, é o diametro das gotas de liquido (m), 7; é a velocidade média das
gotas de liquido (m/s), u; € a velocidade media da fase gasosa (m/s) e C, é O
coeficiente de arrasto das gotas.

Goncgalves et al. (2004) assumiram que a dispersdo de gotas no lavador
Venturi ocorre apenas por processos convectivos, uma vez que esse € caracterizado
por altas velocidades, sendo o transporte de gotas que ocorre por difusdo
desprezivel. O balango de massa de gotas proposto pode ser dado conforme a

Equagéo 34, na qual a concentragdo das gotas e a velocidade dessas sao escritas

como a soma de um valor médio e uma flutuagao.

aCcy(D
%(t ) + V. <(Ud(Dd) + vd'(Dd)) . (Cd(Dd) + Cd’(Dd))> +5S(Dy) =0 (34)

Na qual D, é o diametro das gotas de liquido (kg/m®), C,(D,) é a

concentracdo de gotas com diametro D, (#/m?), v,(D,) é a velocidade média das
gotas com diametro D; (m/s), v;"(Dy) € a flutuagdo meédia da velocidade das gotas

(m/s), C;(D,;) é a concentracdo média das gotas (#m?3), C, (D,) é a flutuagdo da

concentracdo das gotas (#/m?) e S(D,) é a o termo fonte (#/m°.s).
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Assumindo que o sistema esteja em estado estacionario e realizando a média
da Equacgao 34 e assumindo que a média da multiplicacdo de duas variagdes possa
ser dada como a multiplicagdo de uma constante por um gradiente da concentragao

(Equacao 35), obtém-se a Equagao 36.

3
V. (vd,(Dd)Cd,(Dd)) = z —Edi(Dd)d(CC;—(iDd)) (39)
0(Ca)v,(Ds)) 8 (Ca(Pa)vy (D)) 02C,(Dy)
3z * 3y ThaP) T T g

32C4(Dy)
Bay(Da) =5 7=+ 5(D0) = 0

Na quali= 1, 2 e 3 representa, respectivamente, as coordenadas x, y e z,

mé a flutuacédo da velocidade das gotas (m/s), C;(D,;) € a concentragdao de
gotas com diametro D, (#/m®), C,"(D,) é a flutuagcdo da concentracdo das gotas
#/m3), E;;(D,) é a difusividade das gotas na coordenada i (m?/s), v,(D,) e v, (Dy) €
a velocidade do gas nas suas respectivas coordenadas (m/s) e S(D;) € o termo fonte
de producdo de gotas (kg/m>.s).

De modo a se resolver o campo de velocidades das gotas de liquido, os
autores levaram em conta que essas eram aceleradas apenas pela forca de arrasto
do gas e que a velocidade e posicao inicial das gotas eram dadas com base na
quebra do jato de liquido, conforme trabalho de Gongalves et al. (2003). A
distribuicdo de tamanhos de gotas formada no lavador Venturi foi assumida como
sendo a distribuigdo de Rosin-Rammler, conforme Equagéao 37, na qual ¢ representa

a soma das fragbes volumétricas das gotas com diametro menor que D;.

1—@= exp (— (}D(—j)m) (37)

Na qual D; € o diametro da gota (m), ¢ € a soma das fragdes volumétricas
das gotas com didmetro menor que D,, X; € o didmetro em que 63,2% da massa
total de liquido esteja contido nas gotas com diametro menor (m) e n, € o expoente

caracteristico da expressao.
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Para os parametros X; e n,, os autores utilizaram para o coeficiente n, o valor
de 2,15 e para o valor de X; a seguinte relagdo, com base na fungdo gamma e no
tamanho médio de Sauter das gotas formadas (Equacao 38), conforme livro de
Lefebvre (1989).

Na qual D3, é o didametro de Sauter da distribuigdo das gotas (m).

De acordo com os autores, a difusividade das gotas na dire¢éo y (E, (Dy)) foi
calculada com base na Equacao 32 do trabalho de Fathikalajahi, Talaie e Taheri
(1995) e a difusividade das gotas na diregdo x foi assumida como sendo 5 vezes
maior que a do eixo y.

Talaie, Fathikalajahi e Taheri (2008) modificaram o modelo de dispersédo de
gotas de 1995 utilizando uma distribuicdo de didmetros de gotas ao invés de um
didametro médio. A distribuicdo utilizada para representar as gotas formadas no
lavador Venturi foi a de Rosin-Rammler, conforme Equacéao 37 e 38.

De modo a se contabilizar a distribuicdo de tamanhos de gotas, a Equacgao 24

de 1995 foi modificada pelos autores e pode ser escrita conforme a Equacéao 39.

0(va,(Da)Ca(Da)) _ (32Cd(Dd)+52Ca(Dd)
= Lgq

0x dy? dz2 >+S(Dd) 9

Na qual v, € a média da velocidade das gotas com diametro D, (m/s), C4(Dg)

é a concentracdo das gotas com diametro D, (#/m?), E; é a difusividade das gotas
(m?/s) e S(D,) é o termo fonte (#/m°.s).

Para se estimar a difusividade das gotas de liquido, os autores utilizaram a
mesma abordagem de Fathikalajahi, Talaie e Taheri (1995), na qual a dispersao das
gotas ocorria devido as flutuagcdes na velocidade da fase gasosa, conforme a
Equacao 28. De modo a se resolver a Equacado 40 os autores supuseram que a

flutuagéo da velocidade do gas era representada por uma fungéo seno.

d? 22,6 d
- = ”g(’ Z) (40)

2 = D2 \% T @
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Na qual u, € a viscosidade da fase gasosa (Pa.s), p, € a densidade do liquido
(kg/m?) e v,” € a flutuagdo da velocidade da fase gasosa (m/s).

Apos a resolugdo da Equacédo 40, a difusividade das gotas foi estimada
conforme Fathikalajahi, Talaie e Taheri (1995) (Equagcao 32), supondo-se o tempo
meédio de existéncia do turbilhdo.

Ahmadvand e Talaie (2010) modelaram a dispersédo de gotas de liquido para
um lavador Venturi de seccdo transversal cilindrica, resolvendo a equacdo da
continuidade e as equagdes de quantidade de movimento com média de Reynolds
da fase gas através do modelo de turbuléncia k-€. Os autores supuseram que as
gotas de liquido ndo afetavam o escoamento da fase gasosa e que essas eram
dispersas pela turbuléncia, conforme trabalhos de Fathikalajahi, Talaie e Taheri
(1995) e Talaie, Fathikalajahi e Taheri (2008). O jato de liquido utilizado foi
posicionado no centro do lavador Venturi e o escoamento desse ocorria paralelo a
direcdo do escoamento do gas.

Devido a quebra do jato de liquido pelas tensdes cisalhantes do gas formar
gotas de tamanhos diferentes, os autores resolveram utilizar varias posi¢des de
geragdo de gotas ao longo do jato, sendo que cada posigdo gerava gotas com
tamanhos iguais e com uma velocidade caracteristica. A equacdo de balango
proposta pode ser escrita conforme a Equagao 41, na qual as concentragdes de
gotas e suas velocidades sao caracterizadas pelas suas posi¢coes de geracao (i) e

seu tamanho (j).

a aCdj,i a aCdj’l'
EP rCqaj,iV;(Dj;) —TEg 3, + Ee rCqajivr(Dj;) —TEg; e rS(D;;) (41)

Na qual i € a posicao de geragcédo das gotas de liquido, j € o didmetro das
gotas formadas, r e z sGo as coordenadas radial e axial (m), C4;; € a concentragéo
de gotas de diametro caracteristico j e que foram formadas na posicdo i (#/m?), Eqj
é a difusividade das gotas com didmetro caracteristico j (m?/s), v,(D;;) € a
velocidade axial das gotas com diametro D;; (m/s), v,.(D;;) € a velocidade radial das
gotas com diametro D;; (m/s) e S(D;;) € o termo de gerag&o das gotas (#/m?3.s).

De modo a se obter a taxa de atomizagao e a trajetoria do jato, os autores

resolveram a equagao de balangco de massa para o jato de liquido (Equacao 42) e
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quantidade de movimento (Equagdo 43), supondo o deslocamento no sentido

descendente para o caminho do jato, descrito pela coordenada s.

dmjato +m = i <77"Djato2
ds

ds 4 vjatoPl) +m=0 (42)

d (mjato vjato Ujato)
ds

, 1

+ MVjato + E Cd (T[Djato)(ug - vjato)lug - vjatolpgds -
Vs
ZpleatozgdS

2 dvjato dDjato (43)

7T .
= Epl <vjatoDjato T + Djatovjato2 T) + MVjqto —

([ 1
ZpleatozgdS ECd(ﬂDjato)(ug - vjato)'”g - vjatolpgds =0

Na qual m;,., € a vazdo massica do jato (kg/s), m € a taxa de atomizagéo das
gotas ao longo do comprimento do jato de liquido (kg/m.s), D;,.,€ 0 didmetro do jato
de liquido (m), vj4, € a velocidade do jato de liquido (m/s), p, € a densidade da fase
gasosa (kg/m®), p, é a densidade do liquido no jato (kg/m®), C, é o coeficiente de
arrasto no jato, u, € a velocidade da fase gasosa (m/s) e g € a aceleragdo da
gravidade (m/s?).

Para se estimar a taxa de atomizagao do jato de liquido, Ahmadvand e Talaie
(2010) utilizaram o modelo de quebra proposto por Adelberg (1967), conforme

Equacao 44 e seus respectivos parametros.

mzﬁzf (eD; );—Ag —v[eDjato — Amo] (44)
eDjato _Ama 5 P jato mo jato mo
— kZ(T[/Z)O'Spgugz (45)
P (o)
8 2
v=—"tl  (46)
P

MI(J/PI)O'Sr/3 (47)

A = 15,8326
me I kapguy®
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Na qual m é a taxa de atomizagao das gotas ao longo do comprimento do jato
de liquido (kg/m.s), p, € a densidade gas (kg/m®), p; é a densidade do liquido no jato
(kg/m®), D iato € O didametro do jato de liquido (m), Ky, k, e e sGo constantes, f, € 0
parametro de forga, 4,,, € 0 comprimento de onda minimo (m), v € o parametro de
amortecimento viscoso (m?%/s), u, € a velocidade do gas (m/s), u; € a viscosidade da
fase liquida (Pa.s) e ¢ é a tensdo superficial (kg/s?).

As constantes das Equacgdes 45, 46 e 47 foram obtidas com base nos estudos
de Gongalves et al. (2003), na qual essas foram dadas com base em ajustes

experimentais e no trabalho de Adelberg (1967) e estdo apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1: Constantes utilizadas nos trabalhos de Gongalves et al. (2003) e Ahmadvand e Talaie

(2010)
Constante  Valor
k, 0,348
K, 1
e 0,4

Com base nos resultados da trajetéria do jato, na velocidade desse e na taxa
de atomizagao, se obtém as condi¢gdes de contorno para as gotas de liquido. A partir
das equacdes de balangco de quantidade de movimento para as gotas nas
coordenadas axial e radial, conforme Equacdes 48 e 49, respectivamente, se obtém

as velocidades dessas para o dominio.

:—Z<vZ(Dj_i)<erj_in( 1) —TEq; 0Caj l>>+
i<vz(p,,i) <rcd,,ivr( - rEd]aCd”>> (48)
e  TRICPIIC

Zg_ 1% ( ))rcdj,i-l_rcdj,ig

0 0Cy; ;
& (Ur (Dj,l) <erj,in( ) TEd] 4, >> +
i (vr (Dj,i) <TCdj,in( ) TEgj 9Cq) l)) (49)

i Zi Cd(” )|—» v(D,)] (trg = v (D)) rCuy
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Na qual i € a posicao de geracdo das gotas de liquido, j € o didmetro das
gotas formadas, r e z sGo as coordenadas radial e axial (m), v,(D;;) € a velocidade
axial das gotas com diametro D;; (m/s), v,.(D;;) € a velocidade radial das gotas com
diametro D;; (m/s), C4;,; € a concentragéo de gotas de diametro caracteristico j e que
foram formadas na posicdo i (#/m?%), E,; € a difusividade das gotas com diametro

caracteristico j (m?/s), pg € pq € a densidade (kg/m®), respectivamente, da fase

gasosa e liquida (kg/m?), Cd(Dj,i) € a constante de arrasto para as gotas de liquido

com diametro (D;;), u, é a velocidade do gas (m/s), m € a velocidade das gotas
de liquido (m/s), u,, € u, 4, séo as velocidades axial e radial do gas (m/s), vZ( ) e
vr(Dj,i) sao as velocidades axial e radial das gotas de liquido (m/s).

De modo a se estimar o coeficiente de difusividade das gotas (E;;), os

autores utilizaram a Equagéo 32 e a difusividade do gas, conforme Equacéo 50, na
qual a flutuacdo da velocidade do gas € dada como sendo a raiz quadrada da

energia cinética turbulenta.

E; = ciug’ly  (50)

De acordo com Mohebbi et al. (2003), o valor da constante ¢, que resultou no
melhor ajuste, variou entre 0,1 e 0,16. O comprimento de mistura do gas na

Equacéo 50 é dado conforme Equacgéao 51.

_ 30’
=l ()

Na qual E, € a difusividade turbulenta do gas (m?/s), ¢; € uma constante, u, €
a flutuagéo da velocidade do gas (m/s), [, € o comprimento de mistura da fase
gasosa (m) e € € a taxa de dissipagao de energia cinética turbulenta (J/kg.s).

Ahmadvand e Talaie (2010) resolveram o escoamento da fase gas com base
nas equagdes de Reynolds e no modelo de turbuléncia k — €, obtendo-se assim o
campo de velocidades utilizado na equacdo de continuidade (Equagdo 41). A
distribuicdo de gotas formadas pela quebra do jato de liquido foi dada conforme

Equacéao 38, utilizada no trabalho de Gongalves et al. (2004).
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2.5 DIAMETRO MEDIO DE SAUTER DE GOTAS EM LAVADORES VENTURI

Nukiyama e Tanasawa (1938) apud Costa et al. (2004) realizaram medidas do
didmetro das gotas de liquidos diferentes coletadas em placas de microscépio. De
acordo com Alonso et al. (2001), Nukiyama e Tanasawa (1938) inseriram o liquido
co-axialmente com o gas, para velocidades do gas entre 73 e 230 m/s e propuseram

a Equacéo 52 para o didametro médio das gotas formadas.

0,585 |o 045 110000,\""
D3, = — + 1,683 %1073 <ﬂ> < Qd) (52)
Vig .|P1 ap; Qq

Na qual D3, é o diametro médio de Sauter das gotas de liquido no lavador

Venturi (m), v, € a velocidade relativa entre o liquido e a fase gasosa na regiéo de

alimentagdo deste (m/s), o é a tensdo superficial (kg/s?), p, € a densidade do liquido
(kg/m?) e p; é a viscosidade do liquido (Pa.s), Q, e Q4 sé@o as vazdes volumeétricas,
respectivamente, do liquido e gas (m?/s).

Boll et al. (1974) realizaram medidas de didmetro médio de gotas em um
lavador Venturi relacionando a perda de intensidade de um feixe de Iluz
monocromatica causado pela passagem desse feixe pelas gotas de liquido, com o
didmetro médio das gotas formadas. Para velocidades na garganta de 30 m/s a 120
m/s, os autores correlacionaram o didmetro médio de Sauter das gotas de liquido
com as vazdes volumétricas de liquido e gas e a velocidade relativa do liquido na

regido em que esse é inserido, conforme a Equagéao 53.

1,922
4,22 %1072 + 5,77 % 1073 (m)
Ds, = Qg (53)

1,602

Um

Na qual D3, € o diametro médio de Sauter das gotas de liquido no lavador
Venturi (m), Q4 € Q4 s8o as vazbes volumétricas, respectivamente de liquido e gas
(m%s) e v,y € a velocidade relativa entre o liquido e a fase gasosa na regido de
alimentagao deste (m/s).

Alonso et al. (2001) realizaram medidas da distribuicdo de tamanho de

tamanho de gotas em um lavador Venturi com didmetro de 3,2 cm e didmetro da
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garganta de 1,9 cm. Os autores compararam os diametros médios experimentais
obtidos com as predi¢cdes dos didametros médios fornecidas pelas correlagbes de
Nukiyama e Tanasawa (1938) apud Costa et al. (2004) e Boll et al. (1974) e
concluiram que a correlagdo de Boll et al. (1974) melhor se ajustou aos dados
experimentais.

Viswanathan, Lim e Ray (2005) mediram a distribuicdo de tamanho de
particulas e a velocidade dessas em um lavador Venturi de secgao transversal
retangular por meio de um analisador de particulas por fase Doppler (Phase Doppler
Particle Analyzer — PDPA). Os autores estudaram 3 condi¢cdes diferentes de
velocidade do gas na garganta, sendo a mais baixa de 45 m/s e a mais alta, de 75
m/s. De acordo com os dados obtidos pelos autores, para a velocidade do gas na
garganta de 45 m/s, pode-se perceber que o didmetro médio de Sauter obtido
experimentalmente foi préximo ao previsto pela correlagdo de Boll et al. (1975),
diferentemente do previsto pela correlagdo de Nukiyama e Tanasawa (1938). Porém,
para a maior velocidade do gas na garganta, o didmetro médio de Sauter
experimental era melhor representado pela correlacdo de Nukiyama e Tanasawa
(1938).

Silva (2008) realizou medidas de distribuicdo de tamanho de gotas em um
lavador Venturi de seccao circular com diametro de entrada de 25 cm e didmetro da
garganta de 12,25 cm e alimentacao ocorrendo na forma de filme de liquido e spray.
Em seu trabalho, a velocidade do ar na garganta do equipamento variou de 34 m/s
até 70 m/s e a razdo de alimentagdo de liquido (L/G) variou de 0,03 a 0,14 I/m>. A
autora obteve o didmetro médio de Sauter no final da regido convergente com o
auxilio de um analisador de particulas, que utilizava o principio de espalhamento de
luz para se obter esta distribuicdo, para duas formas diferentes de inje¢ao de liquido
(filme de liquido e spray), conforme observado na Figura 3.
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Figura 3: Diametro médio de Sauter experimental no final da regido convergente, para inser¢ao de
liquido na forma de filme de liquido e spray (SILVA, 2008)

Utilizando um lavador Venturi de seccado transversal retangular, Guerra,
Gongalves e Coury (2011) realizaram experimentos para se medir a influéncia da
distribuicdo de tamanho das gotas de liquido no centro do escoamento com a
deposicdo preferencial dessas nas paredes do lavador, alterando-se deste modo o
diametro médio das gotas presentes nesse e afetando a coleta de poluentes pelo
equipamento.

Os autores mediram o tamanho das gotas de liquido com o auxilio de um
analisador de particulas (Malvern Spraytech) para diferentes condigcbes de operacgao
e propuseram uma correlagdo para o didmetro médio de Sauter, em fungao da
velocidade do liquido (Re; = dov;p;/1;), da velocidade do gas (Re; = Dyugpy/itg), da
quebra do jato de liquido (We, = douy’p,/1,) e da distribuicdo dos injetores de
liquido (D;n;/Dy). Com base nesses parametros, a seguinte correlagéo foi obtida

(Equacéo 54).

D3 -0,26 -1 0,36 Din}' oot
N = 1,05Re;, ™~ Wey "Rey ™ (D_) (54)
0 h
A fragéo de liquido injetada que escoava pelas paredes do lavador Venturi foi
comparada com a penetracdo do jato (I**), com resultados apresentados na Figura 4.

Pode-se perceber pelos dados, que com o0 aumento da penetragao do jato deposita-
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se mais liquido nas paredes do lavador, uma vez que o jato é impulsionado com
uma quantidade de movimento maior para a parede oposta a esse. Nota-se também,
uma diminuicdo da fragdo de liquido com o aumento do valor de penetragao,
podendo esse fato ser explicado pela dispersdo do liquido ocorrer a uma distancia
maior da parede do lavador, notando-se que existe uma penetragdo em que se
reduz a quantidade de liquido que escoa na parede do equipamento, fator

importante para a eficiéncia do lavador.
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Figura 4: Dados experimentais da fragao de liquido (F;) e penetragéo do jato (GUERRA,
GONCALVES, COURY, 2011)

De modo a se levar em conta os efeitos de deposi¢cdo das gotas de liquido
nas paredes do lavador, os autores propuseram a seguinte modificacdo na Equagao

54, adicionando-se o termo de fragéo de filme (F, = 1 — F;) e obtiveram assim, uma

boa correlagdo com os dados experimentais, como pode ser visto pela Equacgao 55 e

na Figura 5.

D32 _

-1,32
““R
do

e

D, \-051
g0,46( mJ) F 263 (55)

1,05 Re,; 02l D A
h
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Na qual D;, é o didametro médio de Sauter (m), d, € o didmetro do orificio de
injecao de liquido, Re; e Re, s&o o numero de Reynolds, respectivamente, do liquido

e do gas, We, € o numero de Weber para o gas, D;,; € o diametro representativo da
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injecao de liquido (m), D;, é didmetro hidraulico do lavador (m) e F, é a fragao do total

de liquido escoando no centro do lavador.
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Figura 5: Comparativo da correlagédo proposta com adicdo da fragdo de filme e os dados
experimentais (GUERRA, GONCALVES, COURY, 2011)

2.6 FORCAS EXERCIDAS EM UMA PARTICULA

De acordo com Michaelides (2006), Poisson resolveu em 1831 as equacdes
de escoamento potencial ao redor de uma esfera e determinou que a forga

transiente exercida nessa, para um fluido inviscido € igual a Equacgao 56.

1 d
Fuvi = 5mgp = (Wi =) (56)

Na quali= 1, 2 e 3 representa, respectivamente, as coordenadas x, y e z,
Fyy; € a forga de massa virtual aplicada no sentido da componente i (N), m, € a
massa da fase continua caso ela ocupasse o volume da fase dispersa (kg), u; e v;
séo as velocidades na diregédo i, respectivamente, da fase continua e dispersa (m/s).
O termo de forga transiente denominado de F,;,, € comumente conhecido
como termo de massa virtual, o qual surge devido a variacdo de velocidade da fase

descontinua, devendo essa fase acelerar uma certa quantidade de volume da fase
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continua, criando-se assim, uma resisténcia a aceleracdo na fase dispersa,
conforme explicado por Delnoij et al. (1996).

Stokes analisou 0 movimento de uma esfera soélida imersa em um meio
viscoso e determinou por meio das equacgdes Navier-Stokes, a solugdo em regime
estacionario do escoamento ao redor de uma esfera se movendo em um fluido
viscoso e estatico. Stokes obteve que a forca de resisténcia hidrodinamica para esse
caso € dada conforme a Equacao 57, na qual D, representa o didmetro da esfera e

uy a viscosidade do fluido.

Fpi = 3nDgusv;  (57)

Na qual F,; € a forga de arrasto aplicada na diregdo da componente i (N), D4
€ o diametro da esfera (m), us € a viscosidade do fluido que escoa ao redor da
esfera (Pa.s) e v; é a velocidade na direcao i relativa do fluido e da esfera (m/s).

Devido a Equagao 57 ser uma solucédo exata apenas para baixos numeros de
Reynolds (Re<1), Stokes propbés correlacionar a equacdo de arrasto com

experimentos por meio da Equacgao 58.

1
Fpi = ECDpfATpviz (58)

Na qual F,; € a forga de arrasto aplicada na dire¢do da componente i (N), Cp
€ o coeficiente de arrasto obtido experimentalmente, p € a densidade do fluido que

escoa ao redor da esfera (kg/m®), Ar, € a area projetada da particula da secgéo

perpendicular ao escoamento (m2) e v; € a velocidade na direcao i relativa do fluido
e da esfera (m/s).

Boussinesq e Basset determinaram uma expressao analitica para a forca
transiente hidrodindmica exercida pelo fluido viscoso em uma esfera em regime de
Stokes (baixa velocidade relativa entre as fases). A expressao obtida levou em conta
3 partes, as quais sdo: termo de forca de regime permanente, termo de massa

virtual e termo de histérico da particula, conforme Equacao 59.

1 d
Fi(t) = =3mDgapur(u; — v;) — Emfa(ui —v)— (59)
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d
3 t(a(ui_vi))
EDdznuff _
0 /nﬂ(t—r)
Pr

Na qual F;(t) é a forga aplicada na esfera na direcao i em fungédo do tempo

dt

(N), Dg4 € o diametro da esfera (m), us € a viscosidade do fluido que escoa ao redor

da esfera (Pa.s), u; e v; sdo as velocidades na diregao i, respectivamente, das fases

continua e dispersa (m/s), m; € a massa da fase continua caso ela ocupasse o
volume da fase dispersa (kg) e ps € a densidade do fluido ao redor da esfera (kg/m?).

Maxey e Riley (1983) propuseram uma forma mais completa da equacao de
movimento para uma esfera imersa em um fluido incompressivel para baixos
numeros de Reynolds, conforme Equacgdo 60, assumindo que a velocidade da fase

continua sem a perturbagao da esfera na posi¢ao Y (t) € dada por u;(Y(t), t).

dvl-

Dul-
M ar = (mp - mf)gi +my

Dt

Y (t)

1 d D> ,
2™ 4t v;(t) —w(Y(0),0) — EV Wilye) t —
1
3mDgpif [vi(t) —u; (Y (t),t) — ﬁDdzvzudy(t)] _ (60)

d 1
3 t ;{W(T) —u; (Y (1), 7) — ZDdzvzuilY(‘E)}\

—Ddzn,ufj dt
2 0 ’nﬂ(t—r) /
Pr

Na qual m, é a massa da esfera (kg), u; e v; sdo as velocidades na diregéo i,

respectivamente, das fases continua e dispersa (m/s), m; € a massa da fase
continua caso ela ocupasse o volume da fase dispersa (kg), g; € a aceleracéo
gravitacional na direcdo i (m/s?), D, é o diametro da esfera (m), ur € a viscosidade
do fluido que escoa ao redor da esfera (Pa.s) e p; € a densidade do fluido ao redor
da esfera (kg/m®).

As derivadas apresentadas na Equacao 60 se referem as derivadas totais
com relagao a um referencial que se move com a esfera (d/dt) e com relagdo a um
referencial que acompanha um volume do fluido (D/Dt). Conforme Rosa (2012),

para escoamentos transientes, na qual a fase continua possui uma densidade muito
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inferior a fase dispersa (transporte de particulas/gotas por um meio gasoso), o termo
de histérico da particula pode ser desconsiderado do equacionamento de
movimento.

Pode-se notar na Equacgao 60 a presenga dos termos de forga: empuxo (forca
de campo); devido ao gradiente de pressdo do fluido ndo perturbado; devido a
massa virtual; arrasto da particula e por fim, do termo de historico da particula. Nota-
se que neste equacionamento, a forga de parede néo foi inserida, uma vez que o
meio utilizado pelos autores foi considerado infinito. A forca de parede € dependente
do didmetro da particula e da distancia dessa em relacdo a parede e surge
transversalmente ao movimento da particula, fazendo com que essa se afaste da
regido da parede. No caso do escoamento de gotas em uma fase gasosa, devido a
densidade da fase dispersa ser maior que a fase continua, pode-se desconsiderar
essa forga transversal. Para mais detalhes, é recomendado o livro de Rosa (2012)

sobre modelagem de escoamento multifasico.

2.7 RESOLUGCAO COMPUTACIONAL DO ESCOAMENTO BIFASICO

De modo a se resolver as simulacdes numéricas de escoamentos de duas ou
mais fases, os dois métodos mais utilizados sdo Euler-Euler e Euler-Lagrange,
conforme descrito por Lain, Broder e Sommerfeld (1999). Na abordagem Euler-Euler,
as fases do escoamento sdo tratadas como meios continuos interpenetrantes, na
qual cada fase € modelada pelas equacdes de conservacao de massa e quantidade
de movimento e a interacdo de uma fase na outra ocorre por meio dos termos de
troca de momento. Na abordagem Euler-Lagrange, a fase continua € modelada
pelas equacbdes de conservacido de massa e quantidade de movimento e o
deslocamento de uma quantidade representativa de particulas da fase dispersa é

calculado por meio do balango de forgas que agem sobre essas (conforme Item 2.6).

2.7.1 Euler-Lagrange

Trés grupos de acoplamento da fase dispersa podem ser feitos na abordagem
Euler-Lagrange, sendo o mais simples conhecido como o acoplamento de uma via
(“one-way”) na qual a fase dispersa € influenciada pela fase continua, porém a fase

dispersa néo influencia na fase continua. No acoplamento de duas vias (“two-way”),
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a fase dispersa e a fase continua influenciam umas nas outras, porém os choques
entre as particulas ndo € considerado. Caso a fase dispersa interaja com ela mesma
e a fase continua, o acoplamento & denominado de quatro vias (“four-way”)
(CROWE; SOMMERFELD; TSUJI, 1998).

Lain, Broder e Sommerfeld (1999) estenderam a abordagem Euler-Lagrange
para os calculos transientes em uma coluna de bolhas. Os autores modelaram o
escoamento utilizando as equagdes de quantidade de movimento com meédia de
Reynolds e fecharam essas por meio do modelo de turbuléncia k-¢ modificado para
levar em conta a turbuléncia causada pelas bolhas. Nas simulacdes, as forcas de
arrasto, massa virtual, empuxo, gravidade e de sustentacdo (forca de Saffman)
foram consideradas, gerando uma equagao similar a Equagao 61. De modo a se
resolver o deslocamento das gotas no liquido, dois intervalos de tempo foram
usados, sendo o intervalo Euleriano maior que o intervalo Lagrangiano. A cada
intervalo Euleriano, as equacdes de quantidade de movimento para a fase continua
eram calculadas até se atingir um critério de convergéncia. A partir desse ponto, a
trajetoria das gotas era calculado a cada intervalo de passo Lagrangiano, até que a
soma desses intervalos atingisse o tamanho do intervalo Euleriano e assim, um novo
calculo para a fase continua era efetuado, supondo a turbuléncia induzida pelas
bolhas, até que o tempo total de simulagédo fosse alcangado. O passo Lagrangiano
de cada particula foi assumido como sendo menor que 10% dos seguintes tempos
caracteristicos, para o caso de transporte de bolhas (LAIN; BRODER;
SOMMERFELD, 1999), e menor que 25% para o caso de transporte de particulas
sélidas (LAIN; SOMMERFELD, 2003).

As 3 escalas de tempo utilizadas foram dadas conforme:

1. tempo requerido para a gota percorrer um elemento de volume;

2. tempo caracteristico de resposta da gota, conforme Equacgao 61;

4 paDy*

=— 61
74(Cp) 3 uReyCp (61)

Na qual t; € o tempo de resposta da particula/gota (s); p; € a densidade da
particula (kg/m?®), D, é o diametro da particula (m), u € a viscosidade do fluido da
particula (Pa.s), Re; € o numero de Reynolds para a particula e Cp, € o coeficiente de

arrasto.
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3. tempo caracteristico da escala de turbuléncia, conforme Equagéao 62.

Na qual T, é a escala de tempo da turbuléncia (s), k € a energia cinética
turbulenta (m?/s?) e € é a dissipacgdo da energia cinética turbulenta (m?/s°).

Lain, Sommerfeld e Kussin (2002) utilizaram a abordagem Euler-Lagrange
modificada para modelar o carregamento de particulas esféricas de vidro em uma
corrente de gas. Nas simulagdes foram consideradas as forgas de arrasto, empuxo,
gravidade e de sustentagdo atuando nas particulas, porém as forgcas de historico da
particula, massa virtual e inércia da fase continua foram desconsideradas, uma vez
que as particulas possuiam uma densidade muito maior que a fase continua. De
modo a se contabilizar o acoplamento em quatro vias, os autores utilizaram o
modelo de colisdo entre particulas, o qual gerava estocasticamente particulas de
colisdo ficticias e caso essas se colidissem com as particulas rastreadas na
simulagdo, um choque nao elastico era assumido e uma nova velocidade para a
particula era calculada.

Lain et al. (2002) modelaram o escoamento em um coluna de bolhas,
considerando as forgas utilizadas no trabalho de Lain, Broder e Sommerfeld (1999) e
adicionando a forga referente ao gradiente de pressdo. O acoplamento entre a fase
gas e o liquido foi realizado por meio do termo de geracao inserido nas equacgdes de

quantidade de movimento da fase liquida (Equacéo 63).

Su,dis = —Vi m"N"Z {([Ui];clﬂ — [vili) — g (1 S

cv A dis

>AtL} (63)

n

Na qual % € o0 termo de produgdo para a equagao de quantidade de
movimento devido a interagdo com a fase dispersa (kg/m®.s), Vo, € o volume do
volume de controle pelo qual as particulas atravessam (m3), k representa o indice de
cada particula computacional, m;, € a massa de cada particula k (kg/#), N, € o
numero real de particulas (#), n representa o indice do intervalo Lagrangiano, v; € a

velocidade da particula (m/s), g; é a aceleracdo da gravidade na direcdo i (m/s?), p e
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pais S80 as densidades, respectivamente, da fase continua e dispersa (kg/m?) e At;
é o intervalo Lagrangiano (s).

Na Equacédo 63 percebe-se que o termo fonte das equagdes de quantidade de
movimento foi introduzido em cada volume de controle, dependendo do volume que
esse ocupa (V) e de caracteristicas da fase dispersa. A primeira somatoria da
equacao se refere ao indice (k) da gota/particula rastreada na simulagao que esteja
contida no volume de controle, no qual o termo fonte sera adicionado, e massa desta
gota/particula simulada é dada por m;. Como a particula simulada representa um
grupo de particulas reais do escoamento, multiplica-se a massa desta particula
simulada pelo numero de particulas que ela representa (N,), uma vez que simular
toda a fase dispersa geraria custos computacionais elevados. A segunda somatéria
da Equacao 64 computou o numero de passos (n) Lagrangianos que a gota/particula
permaneceu no volume de controle e a variagado da velocidade dessa devido a fase
continua. O termo final se refere ao momento gerado pelas forgas de
empuxo/gravidade durante o passo Lagragiano (At;) utilizado para as particulas no
volume de controle em que essas se encontraram.

Lain e Sommerfeld (2007) seguindo a modelagem utilizada por Lain,
Sommerfeld e Kussin (2002), simularam o escoamento de particulas sélidas n&o-
esféricas, assumindo apenas que as forgas devido ao arrasto e empuxo/gravidade
atuavam sobre essas.

Lain e Sommerfeld (2012) simularam o escoamento bifasico em trés
dimensdes de particulas sdlidas de 3 ym por meio do equacionamento descrito por
Lain, Sommerfeld e Kussin (2002). Os autores utilizaram nas simula¢des, cerca de
240000 particulas computacionais, cerca de 25-45 interacbes para a fase Euleriana
e um fator de relaxacao entre 0.5 e 0.1 foi utilizado para se obter uma convergéncia
de residuos maximos de 107, Os dados obtidos pelas simulagdes foram comparados
com dados experimentais € uma boa adequagcdao entre as flutuagbes das

velocidades foi obtida.
2.8 EQUACIONAMENTO UTILIZADO
De modo a simular o escoamento bifasico no lavador Venturi, utilizou-se o

software comercial ANSYS CFX 15.0, considerando-se o escoamento

incompressivel e isotérmico.
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2.8.1 Euler-Euler

A abordagem Euler-Euler foi utilizada para a resolugdo do escoamento
bifasico. Esta abordagem modela os fluidos como interpenetrantes, assumindo a
presenca de fragdes volumétricas das fases continua (X.) e dispersa (X;) nas
equacdes da continuidade e de quantidade de movimento conforme expresso,
respectivamente, nas Equagdes 64 e 65, nas quais o indice a representa as fases
continua e dispersa (STENMARK, 2013; SHARIFI; MOHEBBI, 2014).

9(Xapa)
ot

+ V. (Xa (pau—aj) = 5q (64)

0(Xapqtia)
ot

+ V. (Xo(paligiiq)) = =X VP + Xopad + XoV. T + Mg,  (65)

Na qual X, é a fragdo volumétrica da fase de indice a, que pode ser as fases
continua (c) e dispersa (d), p, € a densidade da fase de indice a (kg/m®), u, é o
vetor de velocidade (m/s), S, € o termo de producéo da fase a, usualmente utilizado
para a transferéncia de massa entre as fases (kg/m>.s), VP é o gradiente da press&o

(kg/m?.s?), g é o vetor da gravidade (m/s?), T, sdo as tensdes viscosas da fase a

(kg/m.s?), m € a troca interfacial de quantidade de movimento entre as duas fases
e supbs-se que este ocorre apenas devido a forgca de arraste sofrida pela fase
dispersa na fase continua (kg/m?.s?).

O termo de troca de quantidade de movimento foi obtido conforme Equacao
66.

Mab = MdC = ZD_dXdpclud - ucl(ud - u'C) (66)

Na qual M—d; € a troca interfacial de quantidade de movimento entre as duas
fases (kg/m?.s?), Cp é o coeficiente de arrasto da gota de liquido, assumida como
sendo esférica, D; € o didametro médio de Sauter das gotas de liquido (m), p; é a

densidade da fase liquida (kg/m®), u; e u_ sdo os vetores de velocidade da fase
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liquida e gasosa (m/s) e para as simulagdes Euler-Euler, considerou-se nula a
velocidade de injecdo da fase dispersa.

O coeficiente de arrasto (Cp) utilizado € dado pela correlagdo de Schiller-
Naumann, conforme Equacdo 67 (ANSYS, 2013), sendo valida para valores de
Reynolds menores que 10*. No caso do numero de Reynolds ser superior a 104,

considera-se o valor de 0,44 para esse coeficiente.
24
Cp = - (1+0,15Re®%)  (67)

Para o equacionamento da turbuléncia, empregou-se o modelo k-¢ padrao
com lei de parede automatica. O efeito da gravidade foi considerado nas simulagoes,

assim como o empuxo entre as fases liquida e gasosa.
2.8.2 Euler-Lagrange

Conforme descrito no Item 2.7, nas simulagbes Euler-Lagrange a particula

imersa no fluido sofre o efeito de diversas forgas (arrasto, massa virtual, histérico do

escoamento e outros), sendo a resultante destas forcas (E) a responsavel pela
movimentacdo da particula, conforme Equacdo 69. Nas simulagdes realizadas,
apenas a forca de arrasto foi considerada, uma vez que a densidade da fase
dispersa é consideravelmente maior que a fase continua, podendo-se desconsiderar
os termos de massa virtual e historico da particula, conforme explicado por Lain e
Sommerfeld (2007). A influéncia das particulas no escoamento foi inserido no termo
fonte, representado pelo termo S,,, das equacgdes de quantidade de movimento da
fase continua, conforme Equacdo 68. A equacao de continuidade foi a mesma
utilizada para as simulacdes Euler-Euler, assim como a correlacao para o coeficiente

de arrasto.

d(p.uc)

=+ V.(pdlu) = VP + ped + V. T+ S (68)
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Na qual p. é a densidade do fluido da fase continua (kg/m?), u_ é o vetor da

velocidade da fase continua (m/s), VP é o gradiente da pressdo (kg/m?.s?), jgeéo

vetor da gravidade (m/s%), T, sdo as tensdes viscosas (kg/m.s?), 5,{ € o termo de
producao de quantidade de movimento, devido a presenga das particulas (kg/mz.sz),

mgy € a massa real das particulas (kg), v; € o vetor de velocidade das particulas

(m/s) e T?: é a forca resultante nas particulas (kg.m/s?).

De acordo com Ansys (2013), o termo fonte utilizado na equagao de
quantidade de movimento € proveniente das forgas que atuam nas particulas
(massa virtual, forca de arrasto, forca de Saffman e outras). Porém, no presente
trabalho, somente as forca de arrasto e gravitacional foram consideradas atuantes
nas particulas, conforme Equacdo 70, para o termo fonte de quantidade de

movimento.
— = Ny = — 2 CDPCATdeluc — gl (u; = vg)

Na qual ﬂ € o termo de producido de quantidade de movimento, devido a

presenca das particulas (kg/mz.sz), E € a forca de arrasto na particula devido a fase
gasosa, N; € o numero de gotas de liquido (#), C,, é o coeficiente de arrasto de uma

particula esférica, p. é a densidade da fase continua (kg/m?), Ar, € a area da

particula transversal a direcdo do escoamento (m?), u, e v, sdo os vetores de
velocidade, respectivamente, da fase continua e da fase dispersa (m/s).

A velocidade da fase continua (u;) é calculada como a soma de um valor
médio e uma flutuacao, a qual € mantida constante durante a interagdo da particula
com o turbilhdo, até que este tempo de interagdo supere o tempo de vida do
turbilhdo ou a distdncia percorrida pela particula exceda o comprimento
caracteristico deste, ocorrendo entdo, a entrada desta particula em um novo
turbilhdo e um novo calculo para a velocidade de flutuacao.

O tempo de vida do turbilhdo e seu comprimento caracteristico foram obtidos
por Gosman e Loannides (1981), conforme Equacgao 71 e 72.
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Le
= @z 12

Na qual [ € o comprimento caracteristico do turbilhdo (m), C, € uma
constante do modelo de turbuléncia, k é a energia cinética turbulenta (m%s?®) e € é a
dissipacdo da energia cinética turbulenta (m?/s®) e 7. € o tempo de existéncia do
turbilhdo (s).

Porém, de acordo com Graham e James (1996), os valores do tempo de vida
do turbilhdo e do comprimento caracteristico apresentados nas Equacdes 71 e 72
deveriam ser o dobro, ocorrendo uma estimativa menor da dispersao das particulas

para modelos que utilizem estas equacoes.
2.9 QUEBRA/GERACAO DE GOTAS

Apobs a inserc¢ao do liquido no lavador Venturi por meio de um jato de liquido
ou atomizador, este é quebrado em gotas de liquido de diferentes diametros, as
quais sao entao transportadas ao longo do equipamento e podem sofrer processos
de quebra e coalescéncia ao longo deste, alterando-se a distribuigdo de tamanho de
gotas. Conforme Reitz (2003), a variagdo dos tamanhos das gotas pode ocorrer
devido a:

1. Quebra das gotas de liquido no escoamento central devido as forgas
disruptivas proporcionadas pela for¢a de arrasto, a qual deforma a gota de
liquido e a rompe, processo conhecido como atomizacao secundaria.

2. Colisdes de gotas de liquido do escoamento central em um anteparo
so6lido ou com um filme de liquido que escoa na parede, podendo resultar
em: adesdo da gota ao substrato (stick), espalhamento do liquido na
superficie (spread), reflexao (rebound) e atomizagao da gota em parcelas
menores (splash).

3. Reentrada de liquido no escoamento central, devido a instabilidades na
superficie do filme, podendo este se quebrar e resultar na formacédo de

novas gotas de liquido.
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4. Colisdes entre gotas de liquido no escoamento central, resultando em
diferentes regimes: choque elastico (bouncing), coalescéncia
(coalescence), separacéo reflexiva (reflexive separation) e separagao fora
do centro (off-center separation).

Apo6s a formagao do spray dada pela atomizag&o primaria do liquido na saida
do bico atomizador, essas gotas podem sofrer deformagao devido a for¢ca de arrasto
aerodinamica do escoamento ao redor desta, podendo, em alguns casos, ocorrer
uma nova atomizagao das gotas, conhecido como atomizagao secundaria, conforme
Guildenbecher, Lépez-Rivera e Sojka (2011).

De forma a se comparar os efeitos disruptivos da forga aerodindmica com a
forca estabilizadora da tensdo superficial da gota, utiliza-se com frequéncia o

numero adimensional Weber (We), conforme Equacéo 73.

_ pclu_c) B U_d)lde

We (73)

g

Na qual p. € a densidade da fase continua (kg/m®), |u; — v,| representa a
velocidade relativa entre a fase continua e a fase dispersa (m/s), D; é o didametro da
gota da fase dispersa (m) e ¢ é a tensao superficial da gota (kg/s?).

Outro fator que amortece os efeitos disruptivos da forga aerodindmica é a
viscosidade da gota, a qual afeta a deformacédo dessa e dissipa uma parcela da
energia cedida pela forga aerodindmica. Estes fatores reduzem a probabilidade de
ocorrer a atomizagdo da gota, uma vez que liquidos com viscosidades maiores
tendem a dissipar uma quantidade maior de energia, dificultando a deformacao da
gota e consequentemente a quebra desta. Comumente se utiliza o numero
adimensional de Ohnesorge (Oh), o qual relaciona os efeitos da forga viscosa com a

tensao superficial da gota, conforme Equacao 74.

%]

Oh=———
(pgDq0)05

(74)
Na qual u, é a viscosidade da fase da gota (Pa.s), p; € a densidade da fase
da gota (kg/m®), D, é o diametro da gota da fase dispersa (m) e o é a tensao

superficial da gota (kg/s?).
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De acordo com Guildenbecher, Lopez-Rivera e Sojka (2009), para Oh< 0,1, 0s
efeitos viscosos de amortecimento da gota podem ser desconsiderados em relagédo
as forcas de tensédo superficial, podendo entdo, a quebra ser correlacionada apenas
pelo numero de Weber (We).

Brodkey apud Pilch e Erdman (1987) prop6s uma correlagdo empirica (valida
para Oh < 10) (Equagdo 75) para se determinar o numero de Weber critico em
funcdo do numero de Ohnesorge, na qual, caso a gota possuisse um numero de

Weber maior que o Weber critico (We_), ocorreria a quebra desta.

We, =12+ 1,077 « Oh*® (Oh < 10) (75)

Pilch e Erdman (1987) compararam a correlagdo obtida por Brodkey apud
Pilch e Erdman (1987) com dados experimentais de diversos autores e confirmaram
que, com o aumento do numero de Ohnesorge, maior a dificuldade de se ocorrer a
quebra da gota (aumento do numero de Weber critico), uma vez que maior é efeito
estabilizador das forgas viscosas da gota.

Com relagao a deposicao de liquido na parede do equipamento, este pode ser
dividido em colisbes com parede quente, colisbes com parede fria e colisbes com
filme de liquido, conforme definido por Rein (1993).

Mundo, Sommerfeld e Tropea (1994) realizaram medidas experimentais de
colisbes de gotas de liquido em um anteparo sdlido, variando a velocidade da gota,
0 angulo de incidéncia e a rugosidade da superficie. Como resultado, os autores
obtiveram que para o choque em uma parede lisa, as caracteristicas das gotas
secundarias formadas dependiam das propriedades do fluido e de caracteristicas
cinéticas, diferentemente do caso com a parede rugosa, em que as caracteristicas
das gotas secundarias ndo dependiam fortemente das propriedades do fluido. Os
autores também separaram os regimes de adesdo das gotas na parede e a
atomizagdo com base nos numeros adimensionais de Reynolds (Re) e Ohnesorge
(Oh).

Stanton e Rutland (1998) modelaram o escoamento de um filme de liquido de
combustivel na parede de um sistema de ignigdo considerando a interagéo da gota e
filme, assumindo os mecanismos citados no item A, de forma a se obter a

distribuicdo de combustivel em uma camara de ignicdo. Os autores também
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consideraram as interagdes de gota com gota e a atomizagao do liquido, ocorrendo
por meio do modelo de quebra de onda.

Kataoka, Ishii e Nakayama (2000) desenvolveram uma correlagdo para se
estimar a taxa de liquido que reentra o escoamento central. Com base no estudo, os
autores obtiveram uma correlagdo dependente do numero de Weber, Reynolds total
e do filme de liquido.

Weiss (2005) estudou a deposic¢ao de liquido em uma superficie vertical com
e sem a presencga de um filme de liquido, para diferentes angulos de incidéncia. O
autor obteve que para angulos de incidéncia menores, uma maior quantidade de
liquido era incorporada pelo filme de liquido. Com base em medidas da distribuigao
do tamanho de gotas ao longo de uma distancia perpendicular a este filme, o autor
obteve a presenca de gotas com didmetros menores formadas perto do filme,
enquanto para regides mais distantes, gotas de didmetro maiores estavam
presentes.

Diferentes modelos de taxa de reentrada de liquido sdo propostos na
literatura, como Patruno et al. (2009), Sawant, Ishii e Mori (2009) e Zhang e Hewitt
(2017).

Para o resultado da colisdo entre duas gotas de liquido, estas podem ser
divididas em diferentes regimes, como choque elastico (bouncing), coalescéncia
(coalescence), separacao reflexiva (reflexive separation) e separagao fora do centro
(off-center separation), por meio do numero adimensional Weber e um paréametro, o
qual pode ser a razéo entre os didmetros das gotas ou o angulo de incidéncia do
choque. Os regimes podem entdo ser apresentados no formato de um diagrama,

conforme Figura 6.

(I) Coalescéncia

) Separagao fora
de centro

Choque
(an elastico

(I} Coalescéncia
/G_V)zeparagéo reflexiva
We

Figura 6: Regimes de choque entre gotas com base no nimero de Weber (We) e um
parametro de impactacéo (B) (QIAN, TRYGGVASON, LAW, 1997)
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Ashgriz e Poo (1990) estudaram experimentalmente o choque entre gotas
para diferentes valores de Weber e relagdo entre os didmetros das gotas e
caracterizaram os regimes de colisdo com base no numero de Weber, parametro de
colisdo e razédo de didametro entre as gotas. Os autores também notaram a variagao
da quantidade de gotas formadas para diferentes parametros de colisdo nos regimes
de choque elastico e separagao.

Qian, Tryggvason e Law (1997) estudaram o choque entre gotas de liquido
experimentalmente e compararam os resultados com simulacbes computacionais
que acompanhavam a interface entre as fases. Os autores observaram dois regimes
de coalescéncia para numeros de Weber diferentes e uma boa representagcao dos
experimentos foi obtida pelas simulagoes.

Estrade et al. (1999) estudaram a colisdo de gotas de etanol para diferentes
parametros de impactagao e relagdo de didmetros das gotas, obtendo resultados
experimentais semelhantes aos de Ashgriz e Poo (1990), devido a presenca de
quantidades diferentes de gotas formadas apds as colisbes. Com base em um
balan¢co de energia, os autores formularam uma correlagdo para a transi¢do do
regime de coalescéncia e choque elastico.

Simulag¢des numéricas diretas de choques entre gotas para diferentes valores
de viscosidade foram feitas por Gotaas et al. (2007) e comparadas com dados
experimentais. Com base no estudo, os autores obtiveram a variagao da fronteira do
regime de separagdo por alongamento para diferentes valores de viscosidade e
propuseram uma correlacdo ajustada com os dados experimentais para a
representacao desta fronteira.

A utilizacdo de choque binario de gotas imisciveis para o encapsulamento de
liquido foi estudada por Planchette, Lorenceau e Brenn (2010), em que os autores
reportaram o encapsulamento do liquido com uma espessura variavel dependente
dos parametros de impactacéao utilizados.

Krishnan e Loth (2015) estudaram os efeitos de pressao do sistema e tenséo
superficial do liquido nos resultados da colisdo de gotas, obtendo que a
probabilidade de se ocorrer choque elastico entre as gotas era maior para maiores
pressdes e viscosidades do liquido. Os autores também modificaram as correlagdes
que definiam os diferentes regimes de colisdo com base nos dados obtidos.
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2.9.1 Mecanismo de atomizagao secundaria e regimes de quebra de gota

ApOs a injecdo de uma gota de liquido no meio continuo, esta pode sofrer
deformagbdes devido as forgas disruptivas do meio continuo e dependendo das
condigbes do escoamento da fase continua e da gota de liquido, essa gota pode
sofrer fragmentagdo, a qual pode ser caracterizada com base nos numeros
adimensionais Weber (Equagdo 73) e Ohnesorge (Equagdo 74), conforme
Guildenbecher, Lopez-Rivera e Sojka (2009).

Pilch e Erdman (1987) e Hsiang e Faeth (1992), com base em experimentos
realizados pelos proprios autores e por outros da literatura, classificaram diferentes
regimes de quebra de gotas em fungdo do numero de Weber, para casos com

Ohnesorge < 0,1, conforme apresentado na Tabela 2.

Tabela 2: Regimes de quebra de gotas para Ohnesorge < 0,1, com base na classificagao de Pilch e
Erdman (1987) e Hsiang e Faeth (1992)

Mecanismo de quebra secundaria Numero de transicdo de Weber
Ruptura vibracional (Vibrational breakup) We < ~12
Ruptura tipo bolsa (Bag breakup) ~12 <We <~35
Ruptura tipo multimodo (Multimode breakup) ~35 <We < ~80
Ruptura tipo folha e filetes (Sheet-thinning) ~80 < We < ~350
Ruptura catastrofica (Catastrophic breakup) We > ~350

As caracteristicas de cada regime de quebra de gota sao descritos a seguir,
conforme Pilch e Erdman (1987), Guildenbecher, Lépez-Rivera e Sojka (2009) e
Guildenbecher, Lépez-Rivera e Sojka (2011) e ilustrados na Figura 7.

1. Ruptura vibracional (Vibrational breakup): este tipo de ruptura ocorre em
regimes nos quais se tém um baixo numero de Weber e pode nao ocorrer
dependendo do sistema. As gotas geradas por essa quebra possuem
dimensdes semelhantes a gota inicial.

2. Ruptura tipo bolsa (Bag breakup): devido a diferenca de presséo na superficie
da gota, esta se deforma, assumindo um formato achatado, a qual devido a
passagem do fluido da fase continua acaba sendo arrastada e surge uma
bolsa de liquido no centro da gota achatada, a qual acaba rompendo-se em
um anel central e goticulas menores, conforme esquemas da Figura 7.

3. Ruptura multimodo (Multimode breakup): ocorre de forma semelhante a

ruptura do tipo bolsa, com a formacao de uma bolsa de liquido e um pistilo
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orientado no sentido do escoamento da fase continua, as quais se quebram,
gerando gotas de tamanhos menores.

4. Ruptura tipo folha e filetes (Sheet-thinning): na periferia da gota ocorre a
formacao de um pequeno filme, o qual é continuamente retirado da gota de
liquido, formando entdo, gotas menores. Nesse mecanismo, a gota nao
produz as estruturas de bolsa que ocorrem nos itens 2 e 3 desta seccgao.

5. Ruptura catastrofica (Catastrophic breakup). nesse mecanismo, ocorre a
formagdo de um grupo de gotas, as quais sdo novamente quebradas em
gotas menores, até que os fragmentos possuam um numero de Weber menor

que o valor critico.
@_
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Figura 7: Mecanismos de atomizacéo secu,ndéria, enumerados conforme itens desta seccao
(GUILDENBECHER, LOPEZ-RIVERA, SOJKA, 2009)

2.9.2 Distribuicao de diametros de gotas apés a quebra

ApOs a quebra secundaria da gota de liquido pelos mecanismos mencionados
anteriormente, uma distribuicdo de tamanho de gotas é gerada a partir da gota
original. De forma a se caracterizar esta distribuicdo, diversos autores utilizaram
medidas de perfilografia (Shadowgraphy) e levantaram correlagbes para se estimar
o didametro de gota médio obtido apds a quebra secundaria.

Pilch e Erdman (1987) definiram o tempo total de quebra da gota como o
tempo em que a gota e os fragmentos destas nado mais sofrem o processo de quebra

e definiram correlacbes empiricas com base no numero de Weber. Os autores ainda
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propuseram uma estimativa para o maximo didmetro da gota estavel, com base em

parametros do escoamento, conforme pode ser observado na Equacéo 76.

-2

o Vd
D, ..=We — (1 ) (76)
max € pelus —vgl?

- = —
Iuc_vdl

Na qual D,,,, € 0 maximo didametro da gota estavel (m), We, € o numero de
Weber critico, o é a tensdo superficial da gota (kg/s?), p. é a densidade da fase da
continua (kg/m®), |u; —v,| representa a velocidade relativa inicial entre a fase
continua e a fase dispersa (m/s) e V,; € a velocidade final da nuvem de gotas apéds o
tempo total de quebra (m/s), conforme Pilch e Erdman (1987).

Hsiang e Faeth (1992) com base em experimentos conseguiram obter uma
expressdo empirica correlacionando o didmetro médio de Sauter das gotas
formadas apds a ruptura pelo mecanismo tipo bolsa, multimodo e tipo folha e filetes

com parametros do escoamento, expressa pela Equacéao 77.

peDazluc —val® _ (pd)"'ZS( Ha

o PdDo|u_c) - 77_d>|

0,5
) we (77)
Pc

Na qual p, é a densidade da fase da continua (kg/m?), Ds, é o diametro de
Sauter das gotas formadas (m), |u, — v,| representa a velocidade relativa inicial
entre a fase continua e a fase dispersa (m/s), ¢ é a tens3o superficial da gota (kg/s?),
pq € a densidade da fase da liquida (kg/m®), uy € a viscosidade da fase da gota
(Pa.s), D, € o didmetro inicial da gota de liquido (m) e We € o numero de Weber
inicial da gota.

Hsiang e Faeth (1993) obteve uma correlagdo empirica para a velocidade das
gotas formadas apds a quebra com base no didmetro destas, obtendo a Equagéo 78,
a qual pode ser utilizada em conjunto com a Equacao 76, para determinacdo do

maximo didmetro da gota estavel.

— 0,5 D 0,667
e —val __,, (&) 2o (78)
Vy pPa’  Dqg

Na qual |u; — v | representa a velocidade relativa inicial entre a fase continua

e a fase dispersa (m/s), V; é a velocidade final da gota de liquido ap6s a quebra
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(m/s), p. € p; sao as densidades, respectivamente, das fases continua e liquida
(kg/m®), D, é o diametro inicial da gota de liquido (m) e D, € o didmetro da gota apds
a quebra (m).

Wert (1995) prop6s uma equagado semelhante a de Hsiang e Faeth (1992),
para determinacdo do didmetro médio de Sauter das gotas formadas pela
atomizagao secundaria, para gotas com Ohnesorge < 0,1, utilizando as correlagées
do tempo total de quebra de gota de Pilch e Erdman (1987), obtendo a relagao

conforme Equacgéo 79.

D3, |us — vgl? tp — t;\”
Pe 32I1: vdl” _ 3 (We U ) (79)

Na qual p, é a densidade da fase da continua (kg/m®), D;, é o diametro de
Sauter das gotas formadas (m), |u, — v,| representa a velocidade relativa inicial
entre a fase continua e a fase dispersa (m/s), o é a tens&o superficial da gota (kg/s?),
pa € a densidade da fase da liquida (kg/m®), We é o niimero de Weber inicial da gota,
t, € o tempo total de quebra da gota (s), t; € o tempo necessario para se deformar a
gota de liquido (s) e t* é um tempo caracteristico (s), conforme definido por Pilch e
Erdman (1987).

2.9.3 Modelos de quebra de gota

De forma a se simular o processo de atomizagdo de sprays de liquidos
combustiveis utilizando técnicas de fluidodindmica computacional, modelos de
quebra de gotas foram propostos, conforme Chryssakis, Assanis e Tanner (2011).
Os autores citam que os modelos para a atomizagdo secundaria de gotas mais
utilizados sdo o modelo de quebra por analogia de Taylor (TAB - Taylor Analogy
Breakup) e a quebra por instabilidade de onda (Wave).

O’'Rourke e Amsden (1987) modelaram a deformacgéao sofrida pela gota como
um sistema composto por um peso e uma mola, na qual o deslocamento da posicao
inicial da mola representaria a deformagéo da gota, o coeficiente de restituicdo da
mola seria correlacionado com a tensao superficial do liquido e o amortecimento do
sistema representaria os efeitos viscosos do liquido da gota, podendo-se escrever a

Equacéao 80 para o sistema, conforme Marek (2013).
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d?x dx
mdﬁzFa_kx_nE (80)

Na qual m,; € a massa da gota de liquido (kg/m?), x é a deformagdo da gota
de liquido (m), F, é a forca de arrasto na gota de liquido (N), k € o coeficiente de
restituicdo da mola relacionado com a tensao superficial do liquido (N/m) en é o
amortecimento do sistema relacionado com a viscosidade do liquido (N.s/m).

Utilizando a analogia de Taylor, podem-se substituir os termos da Equagéao 80
por termos relacionados ao escoamento e propriedades do liquido da gota, conforme
Chryssakis, Assanis e Tanner (2011). Adimensionalizando a deformagao da gota de
liquido (x), obtém-se a Equacao 81, ocorrendo a quebra da gota caso o termo de

deformagao adimensionalizada ultrapasse o valor unitario.

d’%  Cepclu;—vgl>  Ceo  Cypg dR

dt? Copatd®  Pard’ T parg® dt ®)

Na qual X é a deformacédo adimensionalizada da gota, p. € a densidade da
fase continua (kg/m?), [u; — ;| representa a velocidade relativa inicial entre a fase
continua e a fase dispersa (m/s), p, é a densidade da fase da liquida (kg/m°), r, é o
raio da gota de liquido (m), o € a tensdo superficial da gota (kg/s?), uy € a
viscosidade da fase da gota (Pa.s), Cf, Cp, Cy € C,, sGo constantes do modelo, com
valores 1/3, 1/2, 8 e 5 (CHRYSSAKIS, ASSANIS, TANNER, 2011). De acordo com
Marek (2013), o coeficiente C,, deveria ter valor 10.

Ao se resolver a Equagao 81 supondo-se que no instante inicial, a gota de
liquido ndo esta deformada e possui uma taxa de deformacgao nula, pode-se obter a
Equacao 82, conforme implementado no software CFX 15.0 (ANSYS, 2013).

Cr
CCy

x(t) =We [ — e_é (cos(wt) + witdsin(wt)ﬂ (82)

Com w e t; expressos pelas Equacgdes 83 e 84.

_ 2parq”
¢ Cn.ud

(83)



68

LA
w* = -—
k pdrds tdz

Na qual os termos das Equacdes 82, 83 e 84 definidos conforme Equagao 81.

Tanner (1997) desenvolveu o modelo de quebra E-TAB (Enhanced - Taylor
Analogy Breakup), no qual a deformacgdo da gota seguiu 0 mesmo principio da
Equacao 81, porém, assumiu uma taxa de geracao de gotas criadas proporcional a
uma constante dependente do numero de Weber da gota e uma taxa de deformagéao
da gota negativa, de forma a se prolongar o tempo de quebra da gota, conforme
explicado pelo manual do software (ANSYS, 2013).

Tanner (2004) melhorou o modelo de quebra de Tanner (1997), criando o
modelo de quebra CAB (Cascade atomization and drop Breakup), o qual estendeu a
aplicacdo do modelo E-TAB para a utilizagado deste em condigdes nas quais as gotas
de liquido sofrem ruptura catastréfica e ajustou apenas uma constante dependente
do numero de Weber da gota para os 3 regimes de quebra da gota no modelo,
diferentemente do modelo anterior, o qual necessitava do ajuste de 2 constantes.
Recomenda-se o artigo de Tanner (2004) para maiores informagdes sobre o0 modelo
de quebra CAB.



69

3 EQUIPAMENTOS ESTUDADOS

Neste capitulo apresentam-se as dimensdes e caracteristicas operacionais
dos equipamentos de lavagem em escala piloto e escala industrial, modelados e

simulados no presente estudo.

3.1 EQUIPAMENTO DE LAVAGEM EM ESCALA PILOTO

O equipamento de lavagem em escala piloto utilizado para se validar as
simulagées computacionais foi utilizado por Silva (2008). A geometria segue as
especificacoes da Tabela 3 e possui dimensdes semelhantes ao lavador Venturi

utilizado nos experimentos de Silva (2008), conforme representacao simplificada da

Figura 8.
Entrada do liquido
de lavagem
|
Entrada de gas 3 3 Saida do gas
com poluentes D ° DE lavado
|
P — } |
Ie |C I g I d |S

Figura 8: Geometria simplificada do lavador Venturi em escala piloto, utilizado por Silva (2008)

Tabela 3: Dimensdes da geometria do lavador Venturi em escala piloto utilizado nas simula¢des para
a validagao dos modelos

Especificagdo Dimenséo

(mm)

Didmetro (D) 250

Didametro garganta (Dg) 122,5
Comprimento da entrada (l¢) 500
Comprimento da secg¢ao convergente (I) 230
Comprimento da garganta (lg) 300
Comprimento da secc¢ao divergente (lq) 740
Comprimento da saida (ls) 1500

Silva (2008) em seus experimentos utilizou vazdes massicas de ar entre

0,483 kg/s e 0,987 kg/s (velocidades de ar na garganta entre 34 m/s e 70 m/s) e
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vazbes massicas de agua entre 0,013 kg/s e 0,038 kg/s, com a alimentacdo de
liquido feita por quatro jatos no inicio da secgdo convergente e obteve
experimentalmente a queda de pressao para diversas posi¢des ao longo do

comprimento do lavador.

3.2 EQUIPAMENTO DE LAVAGEM INDUSTRIAL

O equipamento de lavagem industrial € constituido de um lavador Venturi,
conforme esquema técnico presente no apéndice (Figura A.1.2) acoplado a uma
coluna em spray (Figura A.1.1), de modo que o gas lavado pelo Venturi contendo
goticulas de liquido e particulas de poluente seja novamente lavado na coluna pela
insercao de liquido pelos atomizadores (Figura A.1.3), aumentando-se assim o
didmetro destas gotas por processos de coalescéncia e promovendo o processo de
separacgao do liquido (liquido de lavagem + poluentes) da fase gasosa, o qual ocorre
por sedimentacao dessas gotas de liquido no fundo da coluna de spray.

A alimentacao de liquido ocorre em dois pontos diferentes no equipamento de
lavagem, sendo: no Venturi (Figura A.1.2), o qual ocorre por meio de um bico injetor
de cone cheio na diregdo do escoamento do gas, localizado no centro desse e a 400
mm da entrada (comego da secgdo convergente), e nos injetores, conforme
esquema técnico (Figura A.1.3). A retirada de liquido ocorre pela parte inferior do
equipamento e o gas lavado € liberado pela parte superior.

Devido a complexidade de se ajustar os parametros de convergéncia
simulagdées numéricas de duas fases com a geometria completa (Venturi + coluna de
spray), optou-se por se modelar primeiramente apenas o lavador Venturi, cuja
geometria foi simplificada conforme Figura 9 e suas principais dimensdes sao dadas

conforme Tabela 4.
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Figura 9: Geometria simplificada do lavador Venturi industrial

Tabela 4: Especificagdo das dimensdes do lavador Venturi utilizado nas simulagdes

Especificagao Dimensao
(mm)
Diametro (D) 600
Diametro garganta (Dg) 430
Comprimento da entrada (le) 400
Comprimento da secgao convergente (I) 150
Comprimento da garganta (lg) 100
Comprimento da seccgao divergente (lg) 150
Comprimento da saida (ls) 2200

3.3 CONDIGCOES DE OPERAGCAO UTILIZADAS

Os dados de operacédo do lavador foram obtidos com base em um lavador
industrial, sendo que a corrente gasosa possuia vazao massica de 5,03 kg/s, com
pressao atmosférica e temperatura de 25 °C, e a vazao de liquido de lavagem era de
5 kg/s, a 25 °C. Devido a presenca de um sistema de pré-lavagem do gas localizado
a montante do lavador Venturi, considera-se que o gas troca calor e massa com 0o
liquido da pré-lavagem, entrando esse no lavador a uma temperatura proxima a
ambiente, considerada como sendo de 25 °C, e com umidade relativa proxima a da
saturacdo. Desse modo, pode-se supor que no lavador Venturi, as gotas de liquido
injetadas nado reduzirdo de tamanho devido aos processos de transferéncia de calor
e massa ao longo desse.

Para as simulag¢des do lavador Venturi industrial, simularam-se nove condigdes
diferentes de operacdo do lavador Venturi em torno do valor tipico de operagao

(vazdo massica de gas de 5,03 kg/s e vazao de liquido de 5 kg/s) conforme pode ser
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visto na Tabela 5. Combinando-se os valores de vazao de liquido com a vazéo da

fase gas da tabela, gera-se o par de condigdes simulado.

Tabela 5: Condigbes de vazao de liquido e gas simulados
Especificagao Vazao (kg/s)
2,5
5
6

Vazéao de liquido

4,02
Vazéao de gas 5,03
6,04

Para as simulagbes do sistema de lavagem de gases utilizaram-se as
mesmas condi¢gdes de vazdo massica de gas, conforme a Tabela 5 e para a vazao
de liquido dos sprays presentes na coluna, utilizou-se um valor de 11,1 L/min para

cada bico atomizador.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo inicialmente apresentam-se e discutem-se os principais
resultados obtidos pelas simulagdes para a validagdo dos modelos de escoamento
multifasicos com dados de queda de pressao da literatura para um lavador Venturi
em escala piloto. Posteriormente a validagdo do escoamento, estudou-se a quebra
das gotas de liquido por meio de dois modelos de quebra de gota. Com base nos
resultados de didametro médio de Sauter, compararam-se as simulagdes com dados
e correlagdes da literatura.

Estudou-se também, o escoamento multifasico em um lavador Venturi
industrial para diferentes condi¢des do escoamento, utilizando o modelo de quebra
de gota (CAB) implementado no software de CFD e comparou-se o didametro médio
de Sauter e a distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do equipamento.

Por fim, simulou-se o escoamento multifasico do sistema de lavagem de
gases completo composto pelo lavador Venturi e uma coluna de Spray, em escala

industrial.

4.1 VALIDAGAO DOS MODELOS EULER-EULER E EULER-LAGRANGE PARA O
LAVADOR VENTURI EM ESCALA PILOTO

Devido a dificuldade de se realizar medidas experimentais no lavador Venturi
industrial utilizado no presente trabalho, optou-se por validar as simulagdes
utilizando as diferentes técnicas de modelagem multifasica (Euler-Euler e Euler-
Lagrange), tomando-se como base experimentos conduzidos por Silva (2008) em
um lavador Venturi em escala piloto com diametro de entrada de 250 mm e o
didmetro da garganta de 122,5 mm.

A geometria construida no software segue as especificagdes do item 3.1 e
possui dimensdes semelhantes ao lavador Venturi utilizado nos experimentos de
Silva (2008).

A malha computacional da geometria, conforme apresentada na Figura 10, foi
construida utilizando-se a ferramenta Meshing do ANSYS e possuia 1172400
elementos (1170800 hexaédricos), com uma camada de 10 elementos hexaédricos
de altura variavel, possuindo 1 mm de altura na primeira camada préximo a parede,

de forma a se controlar e ajustar o critério Yplus. Construiu-se a malha na superficie
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de entrada da geometria e aplicou-se o método Sweep, o qual utilizou a malha

criada na superficie da entrada para toda a geometria.

a) 0,000 0350 0,700 {m}
- 1]
0.175 0525

b) 0000 0,150 0,300 m)
[ e )|

0,000 0,050 0,100 (m)
]

d) o0 — —yoe e)

oms [T 0,05 0,075

Figura 10: a) Malha computacional na superficie da geometria do lavador Venturi; b) Aumento da
escala do item a), de forma a se visualizar as regiées convergente, garganta e difusora do lavador; c)
Malha computacional em um corte realizado no centro da geometria; d) Malha em corte transversal
ao escoamento na regido de entrada da secgéo convergente; e) Malha em um corte transversal na
regiao de entrada da secgao da garganta
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Pode-se perceber pela Figura 10, a presengca de uma regido com altura fixa
na parede do lavador Venturi e a malha criada pelo método utilizado em diferentes
seccoles transversais do lavador.

De forma a se definir os tamanhos dos passos de tempo usados (Eulerianos e
Lagrangianos), adotaram-se os critérios 1 e 2 (ltem 3.7.1) sugeridos por Lain e
Sommerfeld (2003). De modo a se calcular o tempo necessario para a gota cruzar o
elemento de volume (critério 1), estimaram-se as dimensdes dos elementos de
volume computacionais na regido onde ocorre a inje¢céo de liquido e obteve-se um
comprimento de 7,5 mm (dire¢cdo paralela ao escoamento) e uma altura de 3 mm
(direcao perpendicular ao escoamento). Por meio dos dados de Silva (2008), obteve-
se que a velocidade relativa da gota na direcao do escoamento podia variar de 0 m/s
(gota de liquido possui a mesma velocidade do ar) até 70 m/s (maxima velocidade
relativa possivel entre a gota de liquido e o ar) e a velocidade da gota perpendicular
ao escoamento podia ser dada conforme a velocidade de inje¢cdo do jato de liquido,
assumindo um valor maximo de 8 m/s.

Calculou-se entdo, o tempo necessario para a gota de liquido cruzar o
elemento de volume como sendo a divisdo entre o tamanho do elemento pela
velocidade relativa e obteve-se um valor minimo de 10 s.

De modo a se calcular o tempo de resposta da gota (critério 2), supbs-se que
as gotas produzidas pela injecao de liquido possuiam diametros que variavam entre
10 ym e 2000 um e que a velocidade relativa variava de 0 a 70 m/s, conforme
explicado anteriormente. Calculou-se o tempo de resposta e obteve-se um valor
minimo de 3.10* s. Conforme sugerido por Lain e Sommerfeld (2003), utilizou-se
como tamanho de passo Lagrangiano 25% do valor minimo obtido pelos critérios 1 e
2, obtendo-se um tamanho de passo de cerca de 2,7.10” s. Definiu-se que a cada 4
integragcbes numéricas para as gotas de liquido, um novo célculo para a fase
continua seria realizado, obtendo-se um valor de 10 s para o passo Euleriano. Para
as simulagdes de validacao, o tempo total de simulagdo computacional foi de 0,5 s
(5000 passos de tempo) e o critério de convergéncia (RMS) foi mantido em 107,

Para a simulagcdo com uma vazdo de ar de 0,861 kg/s (velocidade na
garganta de 60 m/s), obteve-se um valor maximo de 120 para o critério de Yplus na
regido de inicio da sec¢ao da garganta, sendo um resultado esperado, uma vez que
nessa regido ocorre a maior velocidade proximo a parede, devido a diminuicdo da

seccgao transversal. Ao longo da seccédo da garganta ocorreu uma diminuigdo desse
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critério, uma vez que o escoamento da fase gasosa se desenvolveu, diminuindo-se
entdo, a velocidade proximo a parede e consequentemente, o valor de Yplus. Na
seccgao divergente, devido ao aumento da area transversal, ocorreu uma diminuigao
da velocidade da fase gasosa e uma diminuicdo do Yplus ao longo desta secgéo,
obtendo-se um valor minimo de 23. A variacdo dos valores de Yplus na regiao da

parede do lavador pode ser observada na Figura 11.

Yplus
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Figura 11: Valores do critério Yplus na parede do lavador Venturi para a simulagido com vazao
massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s)

De acordo com a empresa LEAP (2016) se é recomendavel utilizar valores de
Yplus menores que 500, uma vez para valores maiores que este, efeitos proximos
as paredes nao serao capturados pelos modelos de turbuléncia. Ainda de acordo
com a empresa, os modelos de turbuléncia implementados nos softwares de CFD da
ANSYS sao independentes do critério de Yplus, uma vez que para altos numeros de
Reynolds, se resolveria 0 escoamento como totalmente turbulento com a aplicagao
da lei de parede, enquanto que para 0os casos em que se possui um numero de
Reynolds baixo, ocorreria a resolugédo da camada limite sempre que aplicavel e o
escoamento turbulento. Portanto, pelos valores de Yplus da Figura 11 percebe-se

que os valores ficaram dentro da faixa de valores recomendados.

4.1.1 Simulagdes utilizando as técnicas Euler-Euler e Euler-Lagrange, para

distribuicao de tamanho de gotas monodispersa

Para um estudo preliminar, compararam-se as duas técnicas de modelagem
de escoamento multifasico utilizando uma distribuicdo monodispersa de gotas de

liquido, com os dados de perda de presséo obtidos por Silva (2008) para um lavador



44

Venturi em escala piloto. Determinou-se o diametro médio de Sauter das gotas de
liquido produzidas pela injegdo desse na parede por meio da equagao proposta por
Boll et al. (1974) (Equacgao 53).

1,922
4,22 %1072 + 5,77 1073 (%)
Qg (53)

D3, = 17191,602

O liquido nas simulagdes foi injetado em 4 posigdes igualmente espagadas no
inicio da secgao convergente do lavador por meio da inje¢cao de gotas de liquido
com velocidade de 1 m/s, perpendicularmente a parede do lavador, conforme
realizado nas simulagdes computacionais de Silva (2008).

Para as simulagbes computacionais obteve-se a pressdo ao longo de uma
linha de referéncia posicionada na parede do lavador e para cada caso estudado,
subtraiu-se o valor da pressdo no inicio da secgao convergente (z = 500 mm do
inicio da geometria computacional), de forma a se obter a queda de pressdo com
base na posicdo em que ocorre a entrada de liquido. As quedas de pressao obtidas
pelas simulagdes utilizando as duas técnicas Euler-Euler (E-E) e Euler-Lagrange (E-
L) foram comparadas com 3 diferentes experimentos (SILVA, 2008), para vazdes de
liquido constante (W; = 0,013 kg/s) e diferentes vazdes de gas, conforme pode ser

visto na Figura 12.
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Figura 12: Comparativo das perdas de pressao para uma vazao constante de liquido (W; = 0,013 kg/s)
entre as simulagbes multifasicas e dados experimentais
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Pode-se notar pela Figura 12, que a pressédo no lavador Venturi, tanto pelas
simulagdes computacionais quanto pelos experimentos, diminui ao longo do
comprimento da seccgao convergente, de forma a se acelerar o fluido, notando-se o
efeito inverso na regido divergente do equipamento, na qual ocorre uma
recuperacao parcial da pressao, devido a desaceleragao do fluido. Para ambas as
abordagens utilizadas nas simulagdes, percebe-se um aumento da perda de pressao
nas regides de transicdo do equipamento, fato que pode ser explicado devido a
estas regides apresentarem perto da parede, variagdes na velocidade do gas, as
quais acabam por induzir um aumento da pressao. Caso se utilizasse uma pressao
média na seccgao transversal do equipamento, ndo se notaria esses efeitos de
aumento de pressao. Nas simulagdes utilizando ambas as técnicas, obteve-se uma
boa adequacdo com os dados experimentais para as secgdes convergente e da
garganta do lavador, embora ocorra um distanciamento desta na sec¢ao divergente.
Percebe-se essa mesma caracteristica nas simulagbes obtidas por Silva (2008),

conforme apresentado na Figura 13.
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Figura 13: Comparativo entre as quedas de pressao para as simulagdes utilizando a técnica Euler-
Lagrange e dados experimentais, para uma vazao constante de liquido (W; = 0,013 kg/s) (SILVA,
2008)
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Para as simulagées com vazao massica de ar de 0,861 kg/s e vazao massica
de liquido de 0,013 kg/s, comparou-se a distribuicdo de liquido em um plano
localizado no centro do lavador Venturi para as duas técnicas utilizadas, conforme
pode ser observado na Figura 14. Pode-se notar em ambas as simulagdes o
deslocamento do liquido para a regi&o inferior do equipamento devido a gravidade.
Notou-se que para ambas as técnicas, ao se utilizar apenas uma classe de didametro
para as gotas de liquido ndo se observou uma boa dispersao destas. Devido a esse
fato, estudou-se a utilizagdo de uma distribuicdo de tamanho de gotas para a

modelagem da injegéo de liquido.
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Figura 14: Fragao volumétrica média de liquido para um corte realizado no centro do lavador, com
vazao massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na garganta de 60 m/s) e vazao massica de liquido de
0,013 kg/s para: a) Técnica Euler-Euler; b) Técnica Euler-Lagrange

Comparou-se a energia cinética turbulenta do gas para o mesmo caso
descrito anteriormente, conforme pode ser visto na Figura 15, na qual se observou
para a simulagao utilizando a técnica Euler-Lagrange, uma maior variacdo deste
parametro devido a passagem das gotas de liquido na regido da garganta do lavador
Venturi. Notou-se um comportamento semelhante da energia cinética turbulenta do
gas na regidao divergente para as duas técnicas utilizadas, nas quais, proximo a
parede ocorre uma maior variacdo na flutuagdo da velocidade do meio continuo,

gerando maiores valores para a energia cinética nestas.
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Figura 15: Energia cinética turbulenta para um corte no centro do lavador, com vazao massica de ar
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4.1.2 Simulagdes utilizando a técnica Euler-Lagrange e distribuigao de

tamanho de gotas

Devido as gotas de liquido nas simulagbes computacionais ndo apresentarem
uma dispersao ao longo do lavador, decidiu-se utilizar uma distribuicdo de tamanho
de gotas para a injecdo de liquido, utilizando-se a técnica Euler-Lagrange. Assumiu-
se que a distribuicdo de tamanho das gotas formadas no lavador Venturi era
semelhante a distribuicdo de Rosin-Rammler, utilizada por diversos autores em
estudos com lavadores Venturi (GONGCALVES et al., 2004; TALAIE;
FATHIKALAJAHI; TAHERI, 2008; AHMADVAND; TALAIE, 2010) e verificado por
Alonso et al. (2001), os quais mediram experimentalmente as distribuicbes de
tamanho de gotas para diferentes vazdes de liquido e gas e obtiveram que essas
podiam ser representadas pela distribuicdo de Rosin-Rammler.

Utilizou-se o diametro médio de Sauter das gotas de liquido (D5,) obtido por
meio da Equacédo 54 (BOLL et al., 1974) e o valor de 2,15 para o parametro n,,

conforme Gongalves et al. (2004), obtendo-se a distribuicdo do tamanho das gotas
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conforme a Equacdo 38. Para as simulacbes computacionais utilizaram-se as

mesmas caracteristicas explicadas no ltem 4.1.

1—@= exp <— ()D(—‘li)n> (38)

Comparou-se a perda de pressao na parede do lavador para as simulagdes
que utilizaram uma distribuicdo monodispersa de gotas de liquido com as que
utilizaram uma distribuicdo de Rosin-Rammler, para vazdo de liquido constante

(W; = 0,013 kg/s) e diferentes vazdes de gas, conforme Figura 16.
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Figura 16: Comparativo das perdas de press&o para uma vazao constante de liquido (W; = 0,013
kg/s) entre as simulagdes utilizando uma distribuicdo monodispersa de gotas (E-L) com as que
utilizaram uma distribuicdo de Rosin-Rammler (E-L RR)

Percebe-se pela Figura 16 que a utilizagdo de uma distribuicdo de tamanho
de gotas pouco afetou a queda de pressdo ao longo do lavador. Na Figura 17
observa-se que gotas com didametros menores foram desviadas de sua trajetéria
mais rapidamente que gotas com diametros maiores. Porém, para os casos que
utilizaram uma distribuigdo de tamanho de gotas, notou-se uma maior dispersao
destas ao longo da secgéo transversal do lavador devido a presenga de diametros
de gotas diferentes, os quais resultaram em diferentes tempos de resposta das
gotas e diferentes forgas de arrasto proporcionadas pela fase gasosa. A disperséo
pode ser explicada pelo fato de gotas com diametros maiores apresentarem uma

inércia maior e necessitarem de um tempo maior para alterarem a sua trajetéria
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enquanto gotas menores, por apresentarem uma menor inércia, alteram sua
trajetéria mais rapidamente. Para o caso com vazdo massica de ar de 0,483 kg/s,
notou-se que o arraste das gotas de liquido nao foi suficiente para evitar que essas
se chocassem com a parede oposta a injecao de liquido, conforme pode ser visto no
Apéndice 2.
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Figura 17: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo de
tempo (tempo total simulado = 0,5 s) para uma vazdo massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na
garganta de 60 m/s) e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s

Pela Figura 17 percebe-se que as gotas com diametros maiores acabam por
se acumular na regiao inferior do lavador Venturi devido a gravidade e nota-se a
presenca de gotas com didmetros da ordem de 2 mm na regido da garganta do
lavador, as quais deveriam sofrer atomizagdo secundaria devido a uma alta
velocidade do gas na regidao da garganta (~60 m/s).

Obtiveram-se as fragdes volumétricas de liquido em um plano central do
lavador Venturi, para as simulagdes utilizando na injegdo uma distribuicdo
monodispersa de gotas e uma distribuicdo de Rosin-Rammler, conforme

apresentado na Figura 18.
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Figura 18: Fragdo volumétrica média de liquido no centro do lavador Venturi para uma vazao massica
de ar de 0,861 kg/s e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s, para: a) Distribuigdo monodispersa; b)
Distribuicdo de Rosin-Rammler

Pode-se perceber pela Figura 18 que para o caso de uma distribuigdo
monodispersa, a trajetoria das gotas de liquido se altera pouco em relagdo ao caso
que utilizou a distribuicdo de Rosin-Rammler, resultando em pouca disperséo da
fase liquida ao longo do lavador.

Caso fosse analisada a coleta de particulas poluentes pelas gotas de liquido,
provavelmente se obteria uma menor eficiéncia de coleta de poluentes se utilizasse
uma injecdo de gotas de liquido de mesmo didmetro se comparado ao caso
utilizando uma distribuicdo de tamanho de gotas n&o uniforme, devido a baixa
dispersao das gotas de liquido.

Por meio da Figura 19 comparou-se a energia cinética das simulagbes que
utilizaram uma injecdo de gotas de mesmo didmetro com a que utilizou uma
distribuicdo de Rosin-Rammler para o caso com vazdo massica de gas de 0,861

ka/s.
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Figura 19: Energia cinética turbulenta para um corte no centro do lavador, com vazao massica de ar

de 0,861 kg/s e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s para: a) Distribuicdo monodispersa; b)
Distribuicdo de Rosin-Rammler

Percebe-se pela Figura 19 que devido aos diferentes didmetros de gotas de
liquido presente, obteve-se uma menor variagado da energia cinética turbulenta perto
da regido de injegao de liquido se comparado ao caso que utilizou gotas de mesmo
diametro. Esse resultado pode ser explicado devido a geragado de ondas turbulentas
a montante das gotas que possuem numero de Stokes elevado, causando uma
maior flutuagdo de velocidades na fase gasosa e consequentemente, uma maior
geracao de energia cinética turbulenta para o caso com gotas de mesmo diametro.

Com a utilizagcado de uma distribuicdo de tamanho de gotas teve-se a insergcao
de gotas com didmetro menor e, portanto, que possuiam uma menor inércia. Essas
gotas, devido a uma inércia menor foram mais afetadas pelos vortices turbulentos no
escoamento, seguindo com maior facilidade as trajetérias destes, se comparado
com gotas de maior inércia, consumindo entdo uma maior quantidade de energia
dos turbilhdes e dissipando uma maior quantidade de energia cinética turbulenta.

Esse efeito pode ser visto no trabalho de Tsuji et al. (1988), no qual os
autores mediram a intensidade de turbuléncia em um escoamento para 3 diferentes
tamanhos de particulas (170, 500 e 1400 ym) e obtiveram uma maior intensidade de

turbuléncia para as particulas de maior diametro.
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De acordo com Varshkin (2015), a medida que a inércia das particulas
aumenta, a velocidade de flutuagdo dessas diminui ao interagir com os voértices do
escoamento, e consequentemente, absorvem uma menor quantidade de energia dos
vortices. Devido a presenga de turbilndes de menor escala perto das paredes do
lavador, a dissipagado de energia turbulenta pelas particulas maiores € menor que a

dissipagao por particulas com menor inércia nas regides proximas as paredes.

4.2 SIMULAGOES DE MODELOS DE QUEBRA DE GOTAS UTILIZANDO A
TECNICA EULER-LAGRANGE

Ao se utilizar a distribuigdo de Rosin-Rammler para a injegao de liquido no
lavador Venturi (Item 4.1.2), notou-se a presenca de gotas com didmetros da ordem
de 2 mm na regido da garganta do lavador, as quais deveriam sofrer atomizagéo
secundaria devido a uma alta velocidade do gas na regido da garganta (~60 m/s),
resultando em uma possivel reducdo dos didmetros das gotas. Devido a esse fato,
decidiu-se utilizar e comparar os modelos de quebra secundarios de gota TAB e
CAB, implementados no software CFX 15.0 (ANSYS, 2013).

Para esta etapa do estudo simulou-se o lavador Venturi utilizado por Silva
(2008) para 3 casos de vazdes de gas e uma vazao massica de liquido de 0,013
kg/s, utilizando um passo de tempo de 5.10° s para a fase continua e 3 intervalos de
integracdo para as gotas de liquido. Utilizou-se nas simulagdes uma injecao de
gotas de liquido de um unico didmetro, que possuiram 1 mm e foram injetadas na
alimentagdo com uma frequéncia de 200.000 s™.

Para as simulacdes utilizando os modelos de quebra TAB e CAB e vazao
massica de gas de 0,861 kg/s e vazao de liquido 0,013 kg/s, obteve-se a Figura 20,
a qual apresenta para os dois casos, a posi¢cao e didmetro das gotas de liquido no

lavador Venturi para o tempo de 0,3 segundos simulados.
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Figura 20: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo de
tempo (tempo total simulado = 0,3 s) para uma vazao massica de ar de 0,861 kg/s (velocidade na
garganta de 60 m/s) e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s para os modelos de quebra: a) TAB; b)
CAB
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Pode-se notar pela Figura 20 que o a quebra das gotas pelo modelo de TAB
formou gotas de diametro semelhante, enquanto o modelo CAB formou gotas de
didmetros variados, apresentando também, uma maior dispersdo das gotas de
liquido ao se fragmentarem na regido da garganta do lavador. Para o caso de vazao
massica de gas de 0,483 kg/s ndo se notou a quebra das gotas de liquido ao longo
do lavador. Para o caso de maior vazido de gas, os resultados se encontram no
apéndice deste trabalho.

De forma a se comparar os dois modelos de quebra com os dados
experimentais de Silva (2008) e as correlagbes de Hsiang e Faeth (1992) e Wert
(1995), utilizaram-se os didmetros e o numero representativo das particulas
computacionais obtidos pelas simulagdes para se calcular o didametro médio de

Sauter, conforme Equacéo 85.

m ongid, 3
D32=Zl—1—d'ld'lz (85)

m
i=1Na,idq;
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Na qual D;, € o diametro de Sauter das gotas de liquido (m), ny; € a relagéo
entre a quantidade de gotas no escoamento real representada pela particula
computacional com indice i e d,; € o didmetro da gota de liquido com indice i (m).

Para a analise dos resultados utilizou-se apenas as gotas de liquido no
lavador que haviam atingido o estado estacionario, uma vez que a simulagdo foi
conduzida em estado transiente até a estabilizacdo desta. O tempo necessario para
a estabilizagao da simulagao foi encontrado como sendo 0,15 segundos.

De modo a se obter a variagdo do didmetro de Sauter ao longo do
equipamento devido a quebra das gotas de liquido, dividiu-se a geometria do lavador
em secgbes, as quais englobavam toda a secgdo transversal do equipamento e
possuiam espessura de 2 cm. Para cada secc¢édo dividida do equipamento obteve-se
o diametro médio de Sauter, conforme Equacédo 85, ao longo do comprimento do

equipamento. Essa variagdo do didametro médio de Sauter pode ser vista na Figura
21.

1.2

:,,E BN\ mn my pu an Bn B e pa meoam A e A A A O A A A A A e A
=] * e

308 o +*

3 * »>

ﬁo.s Ak 2 JPUPNPUPSPEPEN
3 e*$

o 0.4 o000 00009009000
]

=

a 0.2

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Disténcia do inicio da injecio de liquido (m)
M vazdo 0,483 kg/s (CAB) # vazdo 0,861 kg/s (CAB) © vazdo0,987 kg/s (CAB)
vazdo 0,483 kg/s (TAB) ¢ vazdo 0,861 kg/s (TAB) ®vazdo0,987 kg/s (TAB)
Figura 21: Didmetro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador Venturi para uma
vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando os modelos de quebra TAB e CAB

Pela Figura 21 percebe-se que para a vazao de gas menor (0,483 kg/s) o
didmetro médio de Sauter se manteve constante ao longo do equipamento, néo
ocorrendo a atomizagédo secundaria das gotas de liquido ao se utilizar os modelos
de quebra TAB e CAB, para uma injegdo de gotas com uma distribuicdo

monodispersa, uma vez que a atomizagao das gotas pelos modelos utilizados ocorre
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para valores de Weber maiores que 12 e valores de Weber menores que 12 foram
obtidos para as gotas ao longo do equipamento. Para vazées maiores de gas notou-
se a quebra secundaria das gotas devido a um numero de Weber maior (maior
velocidade relativa entre a gota de liquido e a fase continua) proximo a regido de
inicio da garganta do equipamento.

A quebra simulada pelos dois modelos ocorreu conforme o esperado, uma
vez que a reducdo no didametro médio de Sauter ocorreu ao longo do equipamento,
se iniciando na regidao convergente do lavador Venturi até a estabilizagdo da quebra
das gotas na regido da garganta, devido a uma diminuigdo do numero de Weber
(redugao do diametro). Nota-se que a atomizagao secundaria simulada pelo modelo
de TAB ocorreu mais rapidamente que o modelo de CAB e para ambas as vazdes
de gas, o diametro médio de Sauter se reduziu para valores da ordem de 0,4 mm.

Para o modelo de CAB nota-se uma diferenga significativa do didametro médio
de Sauter para a vazéo de gas de 0,861 kg/s e a de 0,987 kg/s, obtendo-se valores
de médios de diametro, respectivamente, de 0,6 mm e 0,4 mm. Para o caso de
vazao de gas de 0,861 kg/s e atomizagao secundaria simulada pelo modelo de CAB
percebe-se uma diminuicdo do diametro médio de Sauter mais lenta que os outros
casos com vazdes de gas alta (> 0,861 kg/s).

Com base nos experimentos realizados por Silva (2008) utilizando um
analisador particulas, conforme Figura 3, obteve-se o didmetro de Sauter no inicio
da regido da garganta para diferentes vazdes de gas e liquido. Para a vazao de

liquido de 0,013 kg/s, o didametro médio de Sauter foi apresentado na Tabela 6.

Tabela 6: Dados experimentais do didmetro médio de Sauter para vazao de liquido de 0,013 kg/s no
inicio da regido da garganta do lavador Venturi (SILVA, 2008)

Vazdo de gas  Diametro médio de Sauter

(kg/s) (10 m)
0,483 0,3635
0,861 0,1750
0,987 0,2115

De modo a se calcular o diametro médio de Sauter pelas correlagdes de
Hsiang e Faeth (1992) e Wert (1995), foi necessario o calculo do numero de Weber
para as gotas de liquido, o qual utilizou como velocidade relativa, a velocidade do
gas na garganta do lavador Venturi. Para trés casos de vaz&do de gas, obtiveram-se

os didmetros médios conforme a Tabela 7.
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Tabela 7: Didmetro médio de Sauter calculado pelas correlagdes de Hsiang e Faeth (1992) e Wert

(1995)
Vazdo de gas Diametro médio de Sauter  Diametro médio de Sauter
(kgls) (HSIANG; FAETH, 1992) (WERT, 1995)
(10 m) (10 m)
0,483 0,170 0,242
0,861 0,127 0,224
0,987 0,119 0,193

Comparando-se os diametros médios de Sauter no inicio da regido da
garganta obtidos pela Figura 21 (distancia do inicio da injecao de liquido de 0,23 m)
com os dados experimentais da Tabela 6 de Silva (2008) e as correlacdes de Hsiang
e Faeth (1992) e Wert (1995), percebe-se que a quebra secundaria das gotas de
liquido simulada pelos modelos TAB e CAB ficaram distantes dos valores obtidos na
literatura. Para o caso com vazéo de gas de 0,861 kg/s obteve-se uma diferenga no
diametro médio de Sauter das simulagdes de cerca de 4,5 vezes, se comparado
com os dados de Silva (2008). Para as simula¢des com vazao de gas de 0,987 kg/s,
obteve-se uma relacdo de cerca de 3 vezes entre o didmetro médio de Sauter
simulado com os obtidos experimentalmente.

Percebe-se que os dados de Silva (2008) e as correlagdes de Hsiang e Faeth
(1992) e Wert (1995) resultaram em valores proximos de didmetro médio de Sauter,
podendo-se concluir que os modelos de quebra TAB e CAB implementados no
software utilizado nao representaram com eficacia a atomizagdo secundaria das
gotas de liquido, sendo uma possivel causa a utilizagdo de uma injecdo de gotas de
liguido de mesmo didametro. Devido a esse fato, decidiu-se utilizar uma injecao de
gotas de liquido que seguiam uma distribuicdo de Rosin-Rammler, conforme
utilizado no estudo do Item 4.1.2, com a intengao de se analisar a influéncia de uma
injecdo composta por diferentes didametros de gotas.

Para as simulagdes com injecdo de gotas de liquido que seguiam uma
distribuicdo de Rosin-Rammler, utilizou-se um passo de tempo de 5.10° s para a
fase continua e 3 intervalos de integracdo para as gotas de liquido. Decidiu-se
utilizar nas simulagées uma injecédo de 200.000 gotas por segundo para cada bico
de alimentagao de liquido (4 injegdes no total). Para os parametros da distribui¢cao

de Rosin-Rammler, manteve-se o valor de 2,15 para o parametro n, e o diametro
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médio de Sauter das gotas de liquido foi utilizado como sendo o didametro do tubo de
injegao (1mm).

Para a analise do didametro médio de Sauter, conforme utilizado anteriormente,
decidiu-se importar do software para cada particula computacional, as coordenadas
das posicdes dessas a cada 1 cm percorrido, o diametro, o tempo simulado e o
numero ng; (relagéo entre a quantidade de gotas no escoamento real pela particula
computacional). Devido a uma grande quantidade de dados coletados das particulas
computacionais do inicio da simulagdo até a convergéncia desta, optou-se por se
realizar uma nova simulagdo computacional utilizando os resultados convergidos das
particulas, de forma a se reduzir a quantidade de dados analisados.

Portanto, apds se realizar as simulagées com tempo de 0,3 s, simulou-se um
tempo adicional de 0,0125 a 0,015 s (representando 250 e 300 iteragdes) a partir do
escoamento convergido. Os dados coletados das gotas para esse intervalo de
tempo foram utilizados para o levantamento do didametro médio de Sauter.

Comparou-se a posi¢cao e diametro das gotas de liquido das simulagbes
utilizando uma injecdo de liquido composta por um unico didmetro de gota (Figura
20) com a injecao representada pela distribuicdo de Rosin-Rammler, para o ultimo
passo de tempo simulado (0,3 s) no lavador Venturi € uma vazao massica de gas de
0,861 kg/s e vazao de liquido 0,013 kg/s, conforme pode ser observado na Figura 22.
Percebe-se que para os dois casos simulados, a redugédo do didmetro das gotas de
liquido ocorreu ao longo do lavador Venturi com inicio na garganta do equipamento.
Porém para a simulagéo utilizando uma distribuicdo de Rosin-Rammler observou-se
uma maior variagao para o didmetro das gotas de liquido apds a quebra secundaria,
se comparado com o caso utilizando uma injecdo com diametros de gota com

mesmo didmetro.
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Figura 22: Localizagdo no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo de
tempo (tempo total simulado = 0,3 s) para uma vaz&o massica de ar de 0,861 kg/s e vazdo massica
de liquido de 0,013 kg/s utilizando a distribuicdo de Rosin-Rammler e o modelo quebra CAB

De modo a se comparar os diametros de Sauter ao longo do equipamento,
dividiu-se a geometria do lavador da mesma forma que o caso anterior (secgdes de
espessura de 2 cm e que englobavam toda a secgao transversal do equipamento).
Obteve-se o didmetro médio de Sauter, conforme Equacido 85, e comparou-se o
didmetro médio de Sauter para os casos utilizando uma injecéo de liquido composta
por um unico didmetro e a distribuicdo de Rosin-Rammler ao longo do equipamento,

para 3 casos de vazdes de gas, conforme Figura 23.
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W vazdo 0,483 kg/s (CAB) # vazdo 0,861 kg/s (CAB) vazdo 0,987 kg/s (CAB)
Figura 23: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador Venturi para uma
vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando o modelo de quebra CAB, para uma injegdo de gotas
de liquido de mesmo diametro e com distribuicdo de Rosin-Rammler

Nota-se pela Figura 23 que para a inje¢do de liquido utilizando uma

distribuicdo de Rossim-Rammler, obteve-se um didmetro médio de Sauter na injecéo
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maior do que o utilizado para os casos com didmetro de gota uniforme. Porém
percebeu-se que a quebra secundaria das gotas ocorreu a uma distancia menor da
injecdo de liquido no lavador se comparado ao caso utilizando gotas de mesmo
diametro, podendo esse comportamento ser explicado pela existéncia de gotas com
diametros maiores, as quais possuem numeros de Weber maiores e, portanto,
tendem a se quebrar mais rapidamente que gotas com numero de Weber menor.

Para o caso com vazdo massica de gas de 0,861 kg/s nota-se uma
diminuicao do didmetro médio de Sauter utilizando a distribuicdo de Rosin-Rammler,
porém o mesmo comportamento nao foi observado para o caso com maior vazao
massica de gas, no qual se observou um valor para o diametro médio de Sauter
semelhante para ambos.

Com base nos dados referentes as particulas simuladas, obteve-se a
distribuicdo de tamanho de gotas com base na massa, para 4 volumes de controle
com espessura de 0,02 cm posicionados ao longo do comprimento do lavador
Venturi apds a injegao de liquido, com distancias centrais sendo: 0 m (injecao de
liquido); 0,23 m (inicio da regido da garganta); 0,53 m (inicio da regiao divergente) e
1,27 m (final da regido divergente).

A distribuicdo de tamanho de gotas foi obtida separando-se cada particula
computacional dos diferentes volumes de controle utilizados com base no didmetro
destas, em diferentes classes de tamanho de gotas. Apds a classificagdo das gotas
calculou-se a quantidade massica representada por cada gota e somou-se esta
quantidade para cada intervalo de tamanho. Ao final somou-se a massa de todas as
gotas no volume de controle, obtendo-se a massa total de liquido e dividiu-se este
valor para cada intervalo de forma a se obter a fragdo massica, conforme pode ser
observado na Figura 24.
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Figura 24: Distribuicdo de tamanho de gotas a 0,23 m da injegao de liquido no lavador Venturi para 3
diferentes vazdes massicas de gas

Pela Figura 24 nota-se que para os 3 casos de vazdo massica de gas
analisados ocorreu a quebra das gotas pelo modelo CAB, uma vez que a
distribuicdo de tamanho de gotas se deslocou para a esquerda do grafico, no sentido
de diminuigdo do didmetro médio de Sauter, ou seja, se aumentando contribuicdo da
fragdo massica de gotas com didametro menores. Percebe-se também que a medida
que se aumentava a vazao de gas (velocidade relativa entre as fases maior), ocorria
um deslocamento da distribuicdo de tamanho de gotas para a esquerda, sendo um
resultado esperado, uma vez que maiores velocidades relativas entre as fases
tendem a gerar uma distribuicdo de tamanho de gotas menores.

Para o caso com vazao massica de gas de 0,861 kg/s (velocidade na
garganta de 60 m/s) obteve-se a distribuicdo de tamanho de gotas para 4 posi¢des
ao longo do lavador Venturi, conforme descrito anteriormente e mostrado na Figura
25.
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Figura 25: Distribuicao de tamanho de gotas para uma vazdo massica de gas de 0,861 kg/s
(velocidade na garganta de 60 m/s) e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s para 4 posigbes com
relacdo a injecao
Pela Figura 25 percebe-se que ao longo do lavador Venturi ocorre a quebra
das gotas nas regides convergente e da garganta, referentes respectivamente, as
distancias 0,23 m e 0,53 m, uma vez que a distribuicdo de tamanho de gotas se
deslocou para a esquerda. Porém para a regido ao final da regido divergente, o
modelo de quebra n&o previu a reducédo do didmetro das gotas, fato que pode ser
explicado pela diminuicdo da velocidade relativa entre as fases devido a
desaceleragao da fase gasosa. Nota-se também que a distribuicdo de tamanho de
gotas obtida ao final da regido divergente possui um carater quase uniforme, uma
vez que apenas as gotas didmetros maiores e, portanto com valores maiores de
Weber se quebraram. Este fato pode ser observado mais acentuadamente para a
maior vazao massica de gas (0,987 kg/s), conforme pode ser visto no apéndice.
Devido a este fato, decidiu-se utilizar o didametro médio de Sauter obtido ao
final do lavador Venturi como parametro de entrada da distribuicdo de Rosin-
Rammler para as simulagdes usando vazao massica de gas de 0,861 e 0,987 kg/s,
com didmetros médios de Sauter, respectivamente de, 506 e 400 um.
Para o caso com vazao massica de gas de 0,861 e 0,987 kg/s obteve-se o
didmetro médio de Sauter ao longo do lavador Venturi para diferentes parametros de

diametro da distribuicdo de Rosim-Rammler, e compararam-se os valores obtidos
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com as simulagdes que utilizaram parametro de entrada de 1000 pm, conforme

mostrado na Figura 26.
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Figura 26: Diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador Venturi para uma
vazao de liquido de 0,013 kg/s obtido utilizando o modelo de quebra CAB, para uma injegéo de gotas
com distribuicao de tamanho de Rosin-Rammler para diferentes parametros

Percebe-se pela Figura 26 que ao se utilizar o didametro médio de Sauter
como parametro de entrada para a distribuicdo de Rosin-Rammler para os dois
casos de vazao massica de gas utilizado, ocorre a quebra secundaria das gotas de
liquido, uma vez que se diminui o didmetro médio de Sauter ao longo do
equipamento. Porém nota-se que o diametro médio de Sauter no final do
equipamento ndo variou muito em comparagdo com 0s casos que utilizaram como
parametro de diametro de entrada 1000 pm, ocorrendo uma reducdo de
aproximadamente 50 ym no didmetro médio de Sauter.

A distribuicdo de tamanho de gotas foi obtida da mesma forma que explicado
anteriormente. Para a simulacdo usando vazdao massica de gas de 0,861 kg/s e
didametro médio de Sauter de 506 um para o parametro da distribuicdo de Rosin-

Rammler, obteve-se a Figura 27 para a distribuicdo de tamanho de gotas.
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Figura 27: Distribuicao de tamanho de gotas para uma vazao massica de gas de 0,861 kg/s
(velocidade na garganta de 60 m/s) e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s para 4 posi¢gdes com
relacdo a injecao e didmetro médio de Sauter de 506 um para a distribuicdo de Rosin-Rammler

Pela Figura 27 nota-se que ao longo do lavador Venturi ocorre a quebra
secundaria das gotas de liquido assim como nos casos anteriores, nos quais a curva
de distribuicdo de tamanho de gotas se deslocou para o sentido de redugao do
didmetro. Porém percebe-se que a distribuicdo de tamanho de gotas possui uma
dispersao no diametro maior que no caso anterior na qual a distribuicdo, ao final da
regido divergente, possuia um carater quase uniforme. Esse carater quase uniforme
pode afetar calculos de eficiéncia de coleta de material particulado pelas gotas de
liquido, uma vez que a eficiéncia depende de diferentes fatores, como o didmetro
das gotas de liquido (distribuicdo de tamanho das gotas ao longo do lavador Venturi).

No apéndice se encontram os resultados da distribuicdo de tamanho de gotas
para a simulagao usando vazao massica de gas de 0,987 kg/s e diametro médio de
Sauter de 400 um para o parametro da distribuicdo de Rosin-Rammler.

Percebe-se ainda que as distribuicdbes de tamanho de gotas obtidas pelas
simulagdes ficaram distantes dos dados obtidos experimentalmente por Silva (2008).
Devido a este fato sugere-se um estudo aprofundado com relagdo a modificacbes do
modelo de quebra utilizado (CAB) ou a utilizagdo de um modelo que represente

melhor a quebra secundaria das gotas de liquido.
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4.3 MALHA COMPUTACIONAL UTILIZADA NO LAVADOR VENTURI EM ESCALA
INDUSTRIAL

Apos a verificacdo dos resultados obtidos pelo simulador com dados
experimentais obtidos por Silva (2008), conforme realizado no Item 4.1, realizaram-

se simulagdes do escoamento bifasico no lavador Venturi em escala industrial.

4.3.1 Teste de independéncia da malha

Testes de independéncia de malha foram realizados de forma a malha
computacional ndo afetar significativamente o campo de pressdes e velocidade nos
resultados das simulagdes, no qual se refinou a malha computacional (aumento do
numero de elementos finitos) e avaliaram-se propriedades do escoamento (pressao
e velocidade), até ndo se observar uma variagao significativa dessas.

Para os testes de independéncia da malha no lavador Venturi industrial,
simulou-se apenas o escoamento da fase gasosa (sem insercdo de liquido) para
duas vazdes de gas, sendo uma inferior a vazdo de operagao (4,02 kg/s, com uma
velocidade na garganta de 23,1 m/s) e uma maior a vazao de operagao (6,04 kg/s,
com uma velocidade na garganta de 34,7 m/s). As simulagbes foram realizadas em
estado estacionario com critério de convergéncia (RMS) mantido em 107, utilizando
5 diferentes malhas computacionais com elementos hexaédricos, conforme

especificacdes apresentadas na Tabela 8.

Tabela 8: Especificacdo das malhas utilizadas no teste de independéncia para o lavador Venturi

industrial
DefinicAo  Numero de elementos hexaédricos
Malha 1 112.034
Malha 2 219.714
Malha 3 311.198
Malha 4 458.865
Malha 5 585.876

Apos a convergéncia das simulagdes, levantou-se a pressdo na parede ao
longo do lavador Venturi para as diferentes malhas utilizadas, e com base na
pressdo de entrada do lavador, construiu-se um grafico da perda de presséo,

conforme Figura 28 e Figura 29.
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Figura 28: Perda de pressao no lavador Venturi industrial com vazdo massica de ar de 4,02 kg/s para
as 5 malhas computacionais

1600
1400 p =#-Malha 1
=-Malha 2
1200 =—k—Malha 3
==Malha 4
T 1000 Malha 5
o
8
w800
wv
@
B
o
S 600
[}
=
B
{
o 400
M‘hw
200 T e e e e
0
-200
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4

Disténcia da entrada do lavador (m)
Figura 29: Perda de pressao no lavador Venturi industrial com vazao massica de ar de 6,04 kg/s para
as 5 malhas computacionais

Percebe-se que em ambos o0s casos ocorre: uma diminuigdo da pressao ao

longo da regido convergente do lavador, entre os valores da abscissa de 0,4 m e



99

0,55 m; uma recuperagéo da pressao na regido da garganta, devido ao escoamento
se desenvolver, entre os valores de 0,55 m até 0,65 m; e um aumento da pressao na
regido divergente, devido a desaceleragao da fase gasosa, entre 0,65 m e 0,8 m.
Com base nas Figura 28 e Figura 29, percebe-se um afastamento da perda
de presséo para as malhas menos refinadas (Malha 1 e Malha 2), nas regides da
garganta e divergente, em relacdo as malhas mais refinadas. De forma a se avaliar
melhor essas regides, comparou-se as quedas de pressao para distancias da

entrada do lavador de 0,55 m, 0,6 m, 0,7 m e 0,8 m, conforme Figura 30.
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Figura 30: Perda de pressao no lavador Venturi industrial com vazdo méssica de ar de 6,04 kg/s para
as 5 malhas computacionais para distancias da entrada de: a) 0,55 m; b) 0,6 m; ¢) 0,7 m; d) 0,8 m

Nota-se pela Figura 30 que a medida que se aumentou a quantidade de
elementos finitos nas malhas, ocorreu uma variagdo da perda de pressao até uma
estabilizacao desses valores para as malhas 4 e 5 nas posigdes a), b) e c¢). Para a
posig¢ao d), percebe-se uma tendéncia linear da perda de pressdao com o aumento do
numero de elementos. Porém, devido a diferenca de perda de pressao entre as
malhas 4 e 5 ndo ultrapassar cerca de 20 Pa, estipulou-se que a malha 4 nao afetou
os resultados obtidos pelas simulagdes e escolheu-se esta para as analises
seguintes em detrimento da malha 5, de forma a se diminuir o tempo computacional

necessario no simulador.
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4.3.2 Malha no lavador Venturi industrial

Com base na analise da malha computacional do Item 4.3, escolheu-se
utilizar a malha 4, a qual possuia 458.865 elementos hexaédricos com uma camada
de 8 elementos hexaédricos de altura variavel, de forma a se controla e ajustar o
critério Yplus. A malha selecionada possuia 2 mm de altura na primeira camada de
elementos préoximos a parede. A geometria construida no software segue as
especificagées do item 4.2. Usou-se o0 método Sweep da ferramenta Meshing do
ANSYS, da mesma forma que explicado no Item 4.1., obtendo-se a malha

computacional conforme apresentada na Figura 31.
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Figura 31: a) Malha computacional na superficie da geometria do lavador Venturi em escala industrial;
b) Malha computacional em um corte realizado no centro da geometria; c) Malha em corte transversal
ao escoamento na regido de entrada da secgéo convergente; d) Malha em um corte transversal na
regido de entrada da secc¢ao da garganta

Para a condi¢cdo de operacéo do lavador Venturi de vazdo massica de gas de
5,03 kg/s composta apenas por ar (velocidade na garganta de 28,9 m/s), obteve-se

um valor maximo de Yplus de 189,3 na regido de inicio da garganta do equipamento
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e um valor minimo de 3,1 na regido de conex&o entre as duas malhas, tendo-se um
valor médio de 70,5 para a malha utilizada, conforme pode ser observado pela
Figura 32, na qual se obteve a variagdo do parametro ao longo da parede do lavador
Venturi. Percebeu-se para a geometria do lavador industrial, valores baixos para o
parametro Yplus apos a regidao divergente do lavador, podendo ocorrer uma
predicdo errbnea do modelo de turbuléncia utilizado (modelo k-¢ padrdo), uma vez
que o elemento de volume se encontra na camada limite do escoamento, sendo
indicado o uso de modelos mistos para esse caso, como por exemplo, o modelo
SST. Porém, para esse estudo, utilizaram-se nas simulacbes o modelo de

turbuléncia k-¢ padréao.
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Figura 32: Valores do critério Yplus na parede do lavador Venturi em escala industrial para a
simulagdo com vaz&o massica de ar de 5,03 kg/s (velocidade na garganta de 29 m/s)

4.3.3 Especificagoes das simulagoes

De forma a se definir os tamanhos dos passos de tempo usados (Eulerianos e
Lagrangianos), adotou-se os critérios 1 e 2 (Iltem 3.7.1) sugeridos por Lain e
Sommerfeld (2003) e utilizados nas simulagbes da geometria em escala piloto.
Estimaram-se as dimensdes dos elementos de volume computacionais na regiao
onde ocorre a injecao de liquido e obteve-se um comprimento de 10 mm (diregéo
paralela ao escoamento) e uma altura de 1,2 mm (diregdo perpendicular ao
escoamento). Por meio da estimativa das faixas de valores que seriam simuladas,
conforme Tabela 5, obteve-se que a velocidade relativa da gota na direcédo do
escoamento podia variar de 0 m/s (gota de liquido possui a mesma velocidade do ar)
até 40 m/s (supondo que a gota partiria do repouso) e a velocidade da gota
perpendicular ao escoamento podia ser estimada com base no tipo da injecdo de

liquido utilizada, com valor maximo estimado de 14 m/s.
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Calculou-se entdo, o tempo necessario para a gota de liquido cruzar o
elemento de volume, como sendo a divisdo entre o tamanho do elemento pela
velocidade relativa e obteve-se um valor minimo de 2,5.10% s.

De modo a se calcular o tempo de resposta da gota (critério 2), assumiu-se
que as gotas produzidas pela inje¢do de liquido possuiam didmetros que variavam
de 10 ym a 10000 um e que a velocidade relativa variava de 0 a 40 m/s, conforme
explicado anteriormente. Calculou-se o tempo de resposta e obteve-se um valor
minimo de 4,9.10*% s. Conforme utilizado anteriormente, o tamanho de passo
Lagrangiano foi de 25% do valor minimo obtido pelos critérios 1 e 2, obtendo-se um
tamanho de passo de 6,25.10° s. Definiu-se que a cada 4 integracdes numéricas
para as gotas de liquido, um novo calculo para a fase continua seria realizado,
obtendo-se um valor arredondado de 10* s para o passo Euleriano. Para as
simulagdes, o tempo total de simulagdo computacional variou de 0,3 sa 0,5s e o

critério de convergéncia (RMS) foi mantido em 107.

4.4 COMPARATIVO DE QUEDA DE PRESSAO ENTRE SIMULAGAO
COMPUTACIONAL E MODELOS TEORICOS

Para um estudo preliminar do escoamento multifasico no lavador Venturi
industrial, compararam-se duas técnicas de modelagem (Euler-Euler e Euler-
Lagrange) utilizando gotas de liquido de mesmo didmetro, com modelos tedricos da
literatura, conforme Item 2.3.

Os dados de queda de pressao utilizando a técnica Euler-Euler foram obtidos
das simulagbes computacionais de Zerwas e Paiva (2015), nas quais se definiu um
intervalo de passo de 0,02 s e um maximo de 10 iteragcdes para cada passo, com um
tempo total de simulacédo de 15 s.

O didmetro médio de Sauter das gotas de liquido produzidas pela inje¢cao
deste foram estimadas por meio da equagado proposta por Boll et al. (1974)
(Equagao 53) e repetida aqui por conveniéncia. A injecao do liquido no lavador
Venturi utilizada por Zerwas e Paiva (2015) possuia velocidade nula, ou seja, as

gotas de liquido partiam do repouso.
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Os dados de queda de pressao utilizando a técnica Euler-Lagrange foram
obtidos pelas simulagdes computacionais seguindo as especificagdes definidas no
Item 4.3.3. A injecéo das particulas computacionais foi modelada no simulador como
um jato de cone de liquido, conforme Figura 33, posicionado no inicio da regido da
garganta e no centro da seccéo transversal do lavador Venturi. O parédmetro de
angulo da injegao do atomizador foi obtido por meio de catalogos de fabricantes, no
qual utilizou-se como referéncia o bico atomizador de cone cheio H-W, com didmetro
de 2" (didmetro nominal de 24,99 mm), o qual possuia um angulo de injecédo de
aproximadamente 62° (SPRAYING SYSTEMS CO.). O didmetro médio volumétrico
foi informado como sendo 6 mm pelo fabricante e a velocidade de injecdo das gotas
foi calculada com base na vazao de liquido e o didmetro de saida do bico

atomizador.

N8 Angulo de injecdo
1

—— — =5
Direcéo da injecéo

Figura 33: Representacao da injecdo das particulas computacionais utilizada pelo simulador

O coeficiente de atrito usado nas simulagées foi calculado supondo as paredes
do lavador como totalmente lisas e o efeito da gravidade foi inserido. Para o
comparativo das quedas de pressao, a quebra secundaria das gotas de liquido ndo
foi utilizada.

Apos se verificar a convergéncia do estado transiente para o estado
estacionario de todas as simulag¢des utilizando a técnica Euler-Lagrange por meio do
monitoramento de 4 pontos de referéncia no centro da seccéo transversal dispostos

ao longo do lavador Venturi com relagdo a entrada de liquido: 0,15 m (inicio da
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regidao da garganta); 0,25 m (inicio da regido divergente); 0,4 m (final da regido
divergente) e 0,8 m. Para os pontos de referéncia se notou a estabilizacdo da
pressao e dos 3 componentes da velocidade da fase continua. Apds a verificagdo da
estabilizacdo, criou-se no software 22 planos transversais ao escoamento da fase
gasosa de forma a se obter a pressdo média e comparar-se esses com 0s modelos
tedricos de Boll (1973) e Viswanathan et al. (1985).

Definiu-se a colocagao de 5 planos igualmente espagcados em cada regiao do
lavador Venturi (convergente, garganta e divergente), assim como utilizado por
Zerwas e Paiva (2015) e conforme Tabela 9, na qual a disténcia foi dada com base

na entrada de liquido no lavador.

Tabela 9: Distancia dos planos em relagao a entrada do liquido no lavador Venturi

Plano Distancia (mm)
Plano 1 — Entrada de liquido no lavador Venturi 0
Plano 6 — Fronteira da regiao convergente e garganta 150
Plano 11 — Fronteira da regido da garganta e divergente 250
Plano 16 — Fronteira da regido divergente e saida 400
Plano 21 — Ultimo plano espagado uniformemente 2400
Plano 22 — Final da geometria 2598

De forma a se obter a perda de pressao ao longo do lavador Venturi, se coletou
as pressdes médias em cada plano e subtraiu-se a pressao do plano 1 (entrada de
liguido no lavador) dos outros planos, obtendo-se assim a perda de pressao,
conforme Equacdo 85. Compararam-se entdao os valores de perda de pressdao com
0os modelos de Boll (1973), conforme Equacdo 9, e de Viswanathan et.al (1985),
conforme Equacdo 20, utilizando as velocidades da fase gasosa e do liquido
referentes a cada simulacéo. A velocidade do liquido foi obtida com base na vazao e
na area de saida do bico injetor e o diametro das gotas foi definido como sendo de 6

mm.

PPiZPl—Pi (85)

Na qual PP; é a perda de pressao na posi¢ao do plano com indice i (Pa), P; € a
pressao média no plano no qual ocorre a entrada de liquido (Pa) e P; € a pressao

meédia na posi¢ao dos planos com indice i, conforme indicado na Tabela 9.
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Para uma vazao constante de liquido (W, = 5 kg/s) e diferentes vazdes
massicas de gas, compararam-se 0s valores de perda de pressao obtidos pelas
simulagdes computacionais nos planos indicados pela Tabela 9 com o modelo de
Boll (1973), obtendo-se a Figura 34.
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Figura 34: Comparativo entre a perda de presséo obtida pelo modelo de Boll (1973) com os dados
obtidos pela simulagédo computacional, para uma vaz&o massica de liquido constante (W; =5 kg/s) e
diferentes vazdes massicas de gas
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Perda de pressao (Pa)

Percebe-se pela Figura 34 uma boa coeréncia entre os valores de queda de
pressdo obtidos pelo modelo de Boll (1973) e as simulagdes utilizando a técnica
Euler-Lagrange para as regides convergente e da garganta do lavador Venturi.
Porém percebe-se que para todos os casos na regiao divergente, uma diferencga
significativa entre as perdas de pressao estimadas pelo modelo e as simulagdes
computacionais. A diferenca observada pode ser explicada por os modelos teéricos
nao assumirem a influéncia das gotas de liquido no calculo do campo de
velocidades da fase gasosa, diferentemente do simulador, além de outros fatores,
como os modelos propostos terem sido desenvolvidos e validados para lavadores
em escalas menores, como o angulo da seccéo divergente ser muito acentuado,
resultando em regides de recirculagdo, as quais ndao assumidas nos modelos. Os
valores baixos de perda de pressio obtidos pelo modelo poderia ser explicado por a

gota de liquido possuir um didmetro grande (6mm), a qual devido a sua inércia
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necessitaria de uma distancia maior para ser acelerada. Para o modelo de
Viswanathan et al. (1985), o mesmo comportamento foi observado.

Caso fossem utilizadas gotas de liquido menores nas simulagdes e nos
modelos da literatura, obter-se-ia um resultado semelhante ao de Zerwas e Paiva
(2015), uma vez que os autores utilizaram gotas de liquido com diametro de 230 um,
as quais possuiam uma inércia menor e foram aceleradas com maior facilidade que
gotas de didmetro de 6 mm, ocorrendo entdo uma troca de quantidade de
movimento maior entre a fase continua e a fase dispersa.

Para a maior vazao massica de liquido (W, = 6 kg/s) compararam-se as perdas
de pressao obtidas pela simulagdo computacional com os modelos de Boll (1973) e

de Viswanathan et.al (1985), conforme pode ser visto pela Figura 35.
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Figura 35: Comparativo entre a perda de presséo obtida pelos modelos de Boll (1973) e Viswanathan
et. al (1985) com os dados obtidos pela simulagdo computacional, para uma vazao massica de gas
constante (W, = 6,04 kg/s) e diferentes vazGes massicas de liquido
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Percebe-se pela Figura 35 uma plena concordancia entre os valores obtidos
pelos modelos de Boll (1973) e o de Viswanathan et. al (1985) com as simulagdes
computacionais para a perda de pressdo na regiao convergente e da garganta do
lavador Venturi. Porém nota-se, como no caso anterior, uma diferenca para a perda
de pressao na regidao divergente do equipamento, a qual pode ser explicada pelo
fato das gotas de liquido possuirem uma inércia muito elevada. Percebe-se ainda

que tanto para as simulagdes, quanto para os modelos tedricos, a perda de pressao
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nao sofreu alteragdes significativas, podendo esse fato ser explicado pelas gotas de
liquido ndo sofrerem uma variagdo significativa em suas velocidades devido ao
arrasto da fase gasosa, ou seja, ndo ocorrendo uma troca significativa de quantidade
de movimento entre as duas fases de modo a se notar uma diferenga nas perdas de
pressao.

De forma a se comparar as diferentes simulagcdes computacionais realizadas,
decidiu-se normalizar a queda de pressao obtida a uma distancia de 0,8 m (plano
17) da entrada do liquido no lavador Venturi. A normalizagdo dos valores das perdas
de pressao foram obtidos separando-se as simulagdes em 3 grupos com base na
vazdo massica de liquido. Apdés o agrupamento das simulagdes, dividiu-se os
valores de perda de pressao pelo valor maximo da perda de pressao de cada grupo,
conforme Equacao 86. De forma a se obter o eixo das abscisas, dividiu-se a vazao

massica de gas pelo valor da vazado massica de liquido, resultando na Figura 36.

PP,

PPmax

PPhormi = (86)
Na qual PP, € @ perda de pressdo normalizada da simulagéo com indice i,
PP; é a perda de pressao distante 0,8 m da entrada de liquido no lavador (Pa) e

PP, € 0 valor maximo da perda de pressao do grupo (Pa).
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Figura 36: Perda de pressédo normalizada pela razao massica (m) para a posi¢ao distante 0,8 metro
da entrada de liquido
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Pela Figura 36 percebe-se que com o aumento da vazdo massica de gas
ocorre um aumento da perda de pressdo normalizada, uma vez que vazdes maiores
de gas resultaram em valores de velocidade maior no interior do lavador Venturi,
aumentando-se a perda de pressao por atrito. Outro fator que afetou a perda de
pressao seria o arrasto sofrido pelas gotas de liquido, uma vez que este depende da
velocidade relativa entre as fases e define a troca de quantidade de movimento entre
estas fases, ocorrendo entdo, um aumento da perda de pressdo com o aumento da
vazéo massica de liquido. Porém, para o caso estudado, devido as gotas de liquido
possuirem diametro elevado (6mm), estas ndo sofreram uma grande aceleragao
pela fase gasosa, nao trocando uma grande quantidade de movimento, efeito que foi

notado pela Figura 35.

4.5 SIMULACOES UTILIZANDO A TECNICA EULER-LAGRANGE E MODELO DE
QUEBRA CAB

Com base no estudo realizado no Item 4.2 no qual se compararam os dois
modelos de quebra secundaria (TAB e CAB), decidiu-se utilizar o modelo de quebra
CAB para o estudo do escoamento do liquido no lavador Venturi em escala industrial.
Para esta etapa do estudo simulou-se apenas uma vazao massica de liquido (W, =5
kg/s) e 3 vazbes massicas de gas.

O tamanho de passo de tempo para a fase continua foi o mesmo utilizado no
ltem 4.4 (10* s) e para a fase Lagrangiana, 4 intervalos de integracdo foram
utilizados para as gotas de liquido. O tempo total de simulagéo foi de 0,35 s, porém,
a analise dos resultados das gotas de liquido utilizou apenas as gotas que haviam
atingido a convergéncia ao estado estacionario (representando 500 itera¢des). No
caso, utilizou-se as gotas que estavam no escoamento com tempo simulado superior
a 0,3 s, desta forma diminuindo-se a quantidade de dados gerados, uma vez que se
coletava a posigéo, didmetro, tempo simulado e o numero nyz; a cada 1 cm
percorrido por cada particula na simulagdo. Utilizou-se uma injecdo de particulas
computacionais na forma de cone cheio, conforme utilizado no ltem 4.4, e composta
de 200.000 s™.

Compararam-se os resultados das simulagbes que utilizaram uma injegao

composta de gotas de liquido de didmetro inicial de 6mm com uma inje¢ao de gotas
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que seguiam a distribuicdo de Rosin-Rammler, com parametro n; de 2,15 e
didametro médio de Sauter definido como o valor minimo do didmetro médio de
Sauter das simulagdes com gotas de liquido de didmetro inicial de 6mm, esperando-
se evitar desta forma, a distribuicdo de tamanho de gotas quase uniforme obtida
como resultado do Item 4.2, a qual utilizou uma distribuicdo de Rosin-Rammler com

parametro de diametro de 1mm.

4.5.1 Simulagodes utilizando o modelo de quebra CAB e diametro de gota inicial

de 6mm

De forma a se comparar a diminuicdo do didmetro das gotas de liquido ao
longo do lavador Venturi industrial, utilizou-se o didmetro médio de Sauter definido
pela Equagao 85 no Item 4.2 e dividiu-se a geometria do lavador em secg¢des, como
no caso anterior, as quais possuiam espessura de 2 cm. Aplicou-se a Equacao 85
para cada seccdo definida do lavador Venturi e obteve-se o didmetro médio de

Sauter ao longo do lavador, conforme Figura 37.
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Figura 37: Didmetro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador Venturi industrial para
uma vazao de liquido de 5 kg/s utilizando o modelo de quebra CAB com didmetro inicial das gotas de
6mm

Pela Figura 37 percebe-se a quebra secundaria para todas as simulagdes

realizadas, uma vez que ao longo do lavador Venturi ocorre uma diminuicdo do
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didametro médio de Sauter. Obteve-se para a menor vazdo massica de gas (4,02
kg/s) o maior diametro médio de Sauter e para a maior vaz&o massica de gas (6,04
kg/s) o menor didmetro médio de Sauter, sendo esse resultado coerente, uma vez
que no primeiro caso, as gotas de liquido foram sujeitas a uma velocidade relativa
menor que no ultimo caso, ocorrendo entdo, uma quebra secundaria mais branda
das gotas de liquido.

Nota-se também um aumento do didmetro médio de Sauter apds 0,4 m do
inicio da injecao de liquido no lavador Venturi, fato que pode ser explicado devido a
retirada das particulas computacionais com menor didmetro da simulagdo que foram
injetadas na regido externa ao spray e que acabavam por colidir com a parede do
lavador. Essas gotas geradas na regido externa ao spray possuiam um numero de
Weber maior e, portanto, possuiam um diametro menor devido a quebra secundaria,
dado que a velocidade relativa entre as fases era alta nessa regido, uma vez que o
escoamento das duas fases ndo estava alinhado. Nota-se esse efeito de retirada de
gotas com diametro menor na Figura 38, na qual as gotas com diametros menores
colidiram com a parede do lavador.

agua.Mean Particle Diameter
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Figura 38: Localizagdo no lavador Venturi industrial das particulas computacionais utilizadas no ultimo
passo de tempo (tempo total simulado de 0,35 s) para uma vazdo massica de ar de 5,03 kg/s e vazao
massica de liquido de 5 kg/s utilizando o modelo quebra CAB

Pode-se perceber pela Figura 38 que as gotas de liquido com didmetros
menores foram obtidas em regides em que se possuia uma maior diferenca de
velocidade relativa entre as fases (regiao externa do cone de injegao), resultando no
choque dessas gotas de liquido com a parede da geometria (delineada pelo plano
no centro do lavador) e a retirada destas gotas da simulagdo computacional. Devido

a retirada dessas gotas de liquido com diametros menores, ocorreu um aumento do
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diametro médio de Sauter ao longo do lavador Venturi, o qual pode ser notado na
Figura 37.

Decidiu-se com base nos resultados das simulacdes, se obter a distribuicido
de tamanho de gotas com base massica, assim como realizado anteriormente para o
caso do lavador Venturi em escala piloto. Obteve-se para 3 volumes de controle com
espessura de 0,02 cm ao longo do comprimento do lavador a distribuicdo de
tamanho de gotas, com posi¢céo central em relagdo a entrada de liquido sendo: 0,15
m (inicio da regiao da garganta); 0,25 m (inicio da regido divergente) e 0,4 m (final
da regido divergente). Para este caso nao se utilizou a distribuicdo de tamanho de
gotas na regido de entrada de liquido, uma vez que as gotas possuiam diametros
iguais (6mm), conforme pode ser checado pela Figura 37, na qual percebeu-se que
para todas as simulagbes o diametro médio de Sauter possuia 0 mesmo valor do
didametro utilizado como injecéo.

Conforme explicado no Item 4.2, a distribuicdo de tamanho de gotas foi obtida
separando-se cada particula computacional com base no diametro destas em
diferentes classes de tamanho de gota, para cada volume de controle. Calculou-se
entdo a quantidade massica que cada gota representava e somaram-se todas estas
contribuigdes para cada intervalo utilizado. Ao final dividiu-se a quantidade massica
de cada intervalo pela massa total de liquido presente no volume de controle. Para o
volume de controle posicionado no inicio da regido da garganta, obteve-se a
distribuicdo de tamanho de gotas para 3 diferentes vazdes de gas, conforme Figura
39.
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Figura 39: Distribuicdo de tamanho de gotas a 0,15 m da injegcao de liquido no lavador Venturi para 3
diferentes vazées massicas de gas e didmetro inicial de gota de 6 mm

Pela Figura 39 confirma-se que ocorre a quebra das gotas de liquido pelo
modelo CAB, uma vez que se possuem gotas de liquido com didmetros menores
que o utilizado na inje¢cdo. Nota-se que a medida que se aumentava a vazéo
massica de gas, representando um aumento na velocidade relativa entre as fases,
ocorria a formacdo de gotas de didmetros menores, uma vez que ocorre um
deslocamento para a esquerda da distribuicdo de tamanhos de gota. Pode-se
perceber que para o caso de vazdo massica de 4,02 kg/s, cerca de 35% das
particulas computacionais ndo sofreram quebra, enquanto que para o caso de maior
vazao de gas, quase todas as gotas sofreram reducao no didmetro.

Percebe-se ainda um maior intervalo de diametros das gotas formadas pela
quebra secundaria para as 3 simulagdes do que os resultados obtidos pelas
simulacdes utilizando o lavador Venturi em escala piloto, nas quais nota-se a
formacao de gotas de liquido com valores de didametros proximos, como pode ser
observado na Figura 20. A diferenca entre os resultados obtidos pode ser explicada
pelo fato de as gotas de liquido, ao serem injetadas no lavador Venturi industrial,
sofrerem diferentes velocidades relativas entre as fases, gerando-se entéo
diferentes valores para o numero de Weber e diferentes valores para os didametros
produzidos pela quebra, diferentemente do que ocorreu com o Venturi em escala

piloto, no qual a injegdo de liquido ocorreu perpendicularmente ao escoamento da
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fase gasosa, resultando em valores de Weber proximos para todas as gotas

injetadas e, portanto, valores préximos para os didametros das gotas atomizadas.
Para o caso com vazdo massica de gas de 5,03 kg/s e vazao de liquido de 5

kg/s, obteve-se a distribuicdo de tamanho de gotas para 3 posi¢des diferentes ao

longo do lavador Venturi industrial, conforme pode ser observado na Figura 40.
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Figura 40: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vaz&o massica de gas de 5,03 kg/s e vazéo
massica de liquido de 5 kg/s para 3 posi¢cdes com relacdo a injegdo e didmetro inicial de 6mm

Pode-se perceber pela Figura 40 que ao longo do lavador Venturi ocorreu a
quebra das gotas, uma vez que a distribuicdo de tamanho de gotas foi deslocada
para a esquerda do grafico, indicando uma reducédo no diametro médio de Sauter e
consequentemente, a reducao dos didmetros das gotas. A distribuicdo de tamanho
de gotas obtida ao final da secgao divergente do equipamento possuiu uma maior
dispersdo dos didametros das particulas computacionais e uma distribuicdo de
tamanho de gotas mais uniforme se comparado ao caso utilizando uma injecao de
gotas de liquido com distribuicdo de Rosin-Rammler no lavador Venturi em escala
piloto, na qual se obteve particulas computacionais com diametros préximos,
conforme pode ser observado no Iltem 4.2. Percebe-se também que a distribuicao de
tamanho de gotas nas secg¢des convergente e da garganta, as quais possuiam um
carater ndo continuo, sofreu uma modificagdo na regido divergente, na qual a
distribuicdo de tamanho de gotas apresentou um carater mais continuo se

comparado as outras seccdes.
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Para o caso utilizando uma vazao massica de gas menor (4,02 kg/s) obteve-
se uma menor faixa de valores para os didametros das gotas formadas, se
comparado ao caso com vazao de gas de 5,03 kg/s. Para a simulagdo com vazao
massica de gas maior (6,04 Kkg/s), obteve-se particulas computacionais com
diametros menores se comparado ao caso da Figura 40, uma vez que as gotas de
liquido possuiam numeros de Weber maiores, resultando em gota de liquido com
diametros menores e, portanto, uma distribuicdo de tamanho de gotas deslocada
para faixas de didmetros menores. Para ambas as simulagdes, as distribui¢des de

tamanho de gotas foram apresentadas no apéndice.

4.5.2 Simulagodes utilizando o modelo de quebra CAB e distribuicao de Rosin-

Rammler

Decidiu-se por se realizar as simulagbes computacionais do Item 4.5.1
utilizando, ao invés de uma injegdo composta de gotas de mesmo didmetro (6mm),
uma injecao de gotas que seguia a distribuicdo de Rosin-Rammler, assim como feito
com o lavador Venturi em escala piloto, uma vez que a distribuicdo de tamanho de
gotas possuia um carater ndo continuo nas secg¢des convergente e da garganta do
lavador. Devido a este fato, utilizou-se como parametro do didametro da distribuicédo
de Rosin-Rammler, a Equacéo 38 com os valores minimos dos didmetros médios de
Sauter obtidos pela Figura 37 e valor de 2,15 para o parametro n;.

Obtiveram-se das novas simulacdes os dados referentes as gotas de liquido,
com 0s quais se obteve o didmetro médio de Sauter ao longo do equipamento por
meio da Equacio 85 e foram comparados com os diametros médios de Sauter do

Item 4.5.1, conforme Figura 41.
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Figura 41: Comparativo do diametro médio de Sauter das gotas de liquido ao longo do lavador
Venturi industrial para uma vazao de liquido de 5 kg/s utilizando o modelo de quebra CAB com
didmetro inicial das gotas de 6mm e utilizando uma distribuicdo de Rosin-Rammler

Pela Figura 41 percebe-se a quebra secundaria para todas as simulagdes
realizadas com a distribuicdo de Rosin-Rammler, uma vez que ao longo do lavador
Venturi ocorreu uma diminuigdo do didmetro médio de Sauter. Percebe-se que para
todos os casos, a utilizagdo da distribuicdo de Rosin-Rammler resultou em didmetros
médios de Sauter menores se comparado aos casos que utilizaram didmetro de
gotas iguais (6 mm). Obteve-se para a menor vazao massica de gas (4,02 kg/s) a
menor diferenga entre os didametros médios de Sauter entre a simulagdo que utilizou
uma distribuicdo de tamanho de gotas e a que utilizou gotas de tamanhos iguais.
Para os outros dois casos de vazdo massica de ar, nota-se que a utilizagdo de uma
distribuicdo de tamanho de gotas resultou em menores valores de didmetros médios
Sauter se comparado ao caso que utilizou didmetro de gotas iguais.

Como no Item 4.5.1 nota-se que o diametro médio de Sauter aumentou ao
longo do lavador Venturi, uma vez que gotas menores que foram produzidas na
regido mais externa ao spray se chocaram com a parede do lavador, causando
entdo, uma reducao do didmetro médio de Sauter.

Obteve-se a distribuicdo do tamanho de gotas para 3 volumes de controle
com espessura de 0,02 cm ao longo do comprimento do lavador nas seguintes
posicdes, com posigao central em relagdo a entrada de liquido sendo: 0,15 m (inicio
da regido da garganta); 0,25 m (inicio da regido divergente) e 0,4 m (final da regiao
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divergente). Para este caso se utilizou a distribuicdo de tamanho de gotas na regido
de entrada de liquido de forma a se comparar a diminuicdo na distribuicado de

tamanho de gotas, conforme pode ser observado pela Figura 42.
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Figura 42: Distribuicdo de tamanho de gotas a 0,15 m da injecao de liquido no lavador Venturi para 3
diferentes vazdes massicas de gas e distribuicdo de Rosin-Rammler

Pela Figura 42 tem-se a distribuicdo de tamanho de gotas para 3 casos de
vazao de gas. Nota-se que a medida que se aumentava a vazdo massica de gas,
representando um aumento na velocidade relativa entre as fases, ocorre a formacéao
de gotas de diametros menores, uma vez que a distribuicdo de tamanhos de gota
ficou deslocada para a esquerda, no sentido de redugao do didmetro das gotas.
Diferentemente dos casos utilizando gotas de didmetro iguais, nota-se que ao se
utilizar uma distribuicdo de didmetros de gota se obteve uma distribuigdo com um
carater mais continuo.

Percebe-se ainda um maior intervalo de diametros das gotas formadas pela
quebra secundaria para as 3 simulagdes se comparado com os resultados obtidos
pelas simulagdes utilizando uma injegdo composta de gotas de mesmo didmetro. A
diferenca entre os resultados obtidos pode ser explicada pelo fato de ao se utilizar
uma distribuicdo de Rosin-Rammler na inje¢ao de liquido, obteve-se como resultado
uma distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do lavador Venturi com formato

parecido a distribuicdo utilizada na entrada de liquido.
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Para o caso com vazdo massica de gas de 5,03 kg/s e vazéo de liquido de 5
kg/s, obteve-se a distribuigdo de tamanho de gotas para 3 posi¢cdes diferentes ao

longo do lavador Venturi industrial, conforme pode ser observado na Figura 43.
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Figura 43: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vaz&o massica de gas de 5,03 kg/s e vazéo
massica de liquido de 5 kg/s para 4 posigdes com relagao a injecao e distribuicdo de Rosin-Rammler

Pode-se perceber pela Figura 43 que ao longo do lavador Venturi ocorre a
ruptura das gotas de liquido, uma vez que a distribuicdo de tamanho de gotas foi
deslocada para a esquerda do grafico, ocorrendo um aumento na contribuicdo da
fragdo massica das gotas com didmetros menores e indicando uma redugdo no
diametro das gotas de liquido. Ao final da seccado divergente do equipamento
obtiveram-se gotas de liquido de didametros menores, fato que pode ser confirmado
pela Figura 41, na qual se obteve o menor valor para o didametro médio de Sauter
para essa regiao.

Para o caso utilizando uma vazdo massica de gas menor (4,02 kg/s) obteve-
se uma distribuicdo de tamanhos de gota semelhante a injegao de liquido, uma vez
que as gotas de liquido foram quebradas a uma taxa menor se comparado aos
casos com vazdes massicas de gas maiores, 0s quais resultaram em valores
maiores para o numero de Weber nas gotas, ocorrendo uma redugdo maior do
diametro destas. Para a simulagdo com vazdo massica de gas maior (6,04 kg/s),

obteve-se particulas computacionais com diametros menores se comparado aos
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outros casos estudados. Para ambas as simulagdes, as distribuicbes de tamanho de
gotas foram apresentadas no apéndice.

Para os casos utilizando uma distribuicdo de tamanho de gotas de Rosin-
Rammler para a injecao do liquido, nota-se a presenga de valores elevados para a
fragdo massica das gotas com diametros menores. Este fato pode ser explicado por
nao ter sido definido no software um valor minimo para o didmetro na distribuigcao de
Rosin-Rammler, resultando em uma utilizagédo por este, de um valor de 10% do
didmetro médio fornecido o menor valor de didametro de gota utilizado na simulacéo.
Este efeito pode ser percebido nas Figura 42 e Figura 43, nas quais se observa um
pico na fragdo massica para os menores didmetros, ou seja, as gotas que possuiam
didmetros menores que o valor de 10% foram agrupadas para este valor de diametro.

Compararam-se as posicdes das particulas computacionais no lavador
Venturi para as simulagdes utilizando uma injecdo de gotas de didmetro constante
(Item 4.5.1) e uma injecédo de gotas com distribuicdo de tamanho de Rosin-Rammler,
para uma vazao massica de gas de 5,03 kg/s e vazao de liquido de 5 kg/s, conforme

pode ser observado na Figura 44.
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Figura 44: Localizagdo no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo de
tempo (tempo total simulado = 0,35 s) para uma vazado massica de ar de 5,03 kg/s e vazao massica
de liquido de 5 kg/s para um injegao: a) Didmetro constante; b) Distribuicdo de Rosin-Rammler
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Percebe-se pela Figura 44 que ao se utilizar uma injecdo composta de gotas
de liquido de mesmo didmetro obteve-se com a atomizagdo secundaria destas,
gotas de liquido com diametros proximos, assim como observado nas curvas de
distribuicdo de tamanho de gotas ao longo do lavador Venturi, conforme Figura 40
(Item 4.5.1). Nota-se ainda a presenga de gotas de liquido com diametros maiores
na regido central do lavador Venturi, fato que pode ser explicado pelas gotas de
liquido nessa regiao possuirem menores valores para o numero de Weber, uma vez
que a injegao destas ocorreu paralelamente ao escoamento, resultando em valores
menores para a velocidade relativa entre as fases e, portanto, valores menores para
0 numero de Weber.

Comparando-se as particulas computacionais obtidas pela utilizacdo de uma
injecdo com distribuicdo de Rosin-Rammler com a injegdo de gotas de mesmo
diametro, reparou-se que a primeira possuiu uma maior dispersao para os diametros
das gotas ao longo da secgéao transversal do lavador Venturi devido a injegdo conter
gotas de liquido de diferentes didmetros e, portanto, resultar em faixas valores de
Weber diferentes. Devido a este fato, caso se fosse analisado a coleta de particulas
de poluentes, poder-se-ia obter resultados de coleta diferentes dependendo da

forma como se ocorre a inje¢ao de liquido.

4.6 SIMULACOES COM O SISTEMA DE LAVAGEM DE GASES

Apo6s a verificagcdo das simulacdes realizadas com o lavador Venturi em
escala piloto utilizado por Silva (2008) e as simula¢gdes com os modelos de quebra
de gotas realizadas com o lavador Venturi em escala industrial, decidiu-se por se
simular o sistema de lavagem de gases composto por um lavador Venturi e uma

coluna de spray, conforme descrito no Item 3.4.

4.6.1 Malha computacional utilizada no sistema de lavagem de gases

De forma a se construir a malha computacional para o sistema de lavagem de
gases, dividiu-se a geometria deste de modo a se realizar os ajustes necessarios ao
critério Yplus. Optou-se por se usar uma malha hexaédrica nas regides onde era
possivel a sua utilizacdo de forma a se reduzir a quantidade de elementos finitos e

se reduzir o esforco computacional necessario. Obteve-se para a maior parte do
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sistema de lavagem, uma malha hexaédrica. Porém utilizou-se uma malha
tetraédrica com elementos hexaédricos nas paredes para a regido de conexao entre
o lavador Venturi e a coluna em Spray, uma vez que nessa regido tem-se uma
parede, a qual é utilizada para se separar uma parcela das gotas de liquido
utilizadas na lavagem do gas no lavador Venturi e se reduzir o arraste desses
poluentes para a parte superior do equipamento.

A malha computacional para o sistema de lavagem completo possuia cerca
de 2,2 milhdes de elementos finitos, em que nas regides proximas as paredes da
geometria, uma camada de elementos hexaédricos foi disposta para se ajustar as

condigdes do critério Yplus, conforme pode ser visto pela Figura 45 e Figura 46.

0,000 500 3,000 (m)

Figura 45: a) Malha computacional em um corte central na coluna do sistema de lavagem; b) Corte
transversal realizado na coluna em spray a 1m de altura do centro do lavador Venturi ; c) Corte
transversal realizado no centro do lavador Venturi
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Figura 46: Malha computacional em um corte longitudinal a coluna em spray realizado no centro de
lavador Venturi
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Pode-se notar pela Figura 45 e Figura 46 a utilizagdo de uma malha
hexaédrica para a regido do lavador Venturi e onde se ocorre a injegéo de liquido
por sprays. A malha hexaédrica na regiao do lavador Venturi foi construida com os
mesmos parametros utilizados no estudo de malha do Item 4.3.

ApOs o ajuste do critério Yplus utilizando uma vazao massica de gas de 5,03
kg/s na entrada do lavador Venturi, obteve-se o campo de valores para o parametro

Yplus para a malha computacional, conforme ilustrado na Figura 47.
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Figura 47: Valores do critério Yplus na parede do sistema de lavagem de gases para uma vazéo
massica de gas de 5,03 kg/s para a regido: a) Lateral com o lavador Venturi; b) Posterior ao lavador
Venturi

Para a condicdo de operacéo do lavador Venturi de vazdo massica de gas de
5,03 kg/s composta apenas por ar, obteve-se um valor maximo de Yplus de 373 na
regiao de inicio da garganta lavador Venturi e na regidao onde ocorreu a inje¢cao de
liquido por Sprays e um valor minimo de 5,5 foi atingido para a regido posterior a
secgao divergente do Venturi, conforme pode ser observado pela Figura 47.
Percebe-se também para esse caso, valores baixos para o parametro Yplus apos a
regiao divergente do lavador, podendo-se ocorrer uma predigdo errbnea do modelo
de turbuléncia utilizado nessa regido (modelo k-¢ padrdo), uma vez que o elemento
de volume se encontra dentro da camada limite do escoamento.

Porém, utilizou-se a configuragdo obtida para o estudo, uma vez que
dificuldades foram encontradas de modo a se ajustar esse parametro, uma vez que
ao se aumentar a altura dos elementos hexaédricos na parede do lavador, ocorria
um aumento do Yplus na regido de inicio do Venturi, ultrapassando o limite maximo

recomendado, conforme utilizado no estudo com o lavador Venturi em escala piloto.
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4.6.2 Injecao de liquido na coluna de Spray

Conforme pode ser visto no esquema técnico do sistema de lavagem de
gases presente no apéndice, nota-se a presenga de dois niveis de injecao de liquido
por meio de Sprays, localizados a uma altura relativa ao centro do lavador Venturi de
1,6 m e 3,175 m. Cada nivel de injecdo de liquido na coluna possuia 30
atomizadores do tipo cone oco, uma vez que a entrada de liquido ocorria
tangencialmente a parede do atomizador, de forma a se criar voértices no
escoamento do liquido no interior deste, acarretando na atomizacdo primaria do
liquido em gotas. Esse tipo de atomizador gera jatos com formato de cone oco, o
qual possui a maior quantidade do liquido dispersa em uma regiao anular, conforme
pode ser visto no catalogo do fabricante (SPRAYING SYSTEMS CO.).

Utilizou-se como referéncia o bico atomizador de cone oco AX, com diametro
de conexdo de 1/2” e diametro nominal de saida de 0.25” (didmetro de 6,35 mm)
para a estimativa da relagdo entre a diferenca de pressdo no atomizador (AP;) e a
vazao fornecida por este. Com base em 4 valores de presséo e vazao, realizou-se

uma regressao expressa pela Equagao 87.

AP, = 2,25165 * 10°W;? + 1,39781 * 10°W, — 9,54438 « 103  (87)

Na qual AP, é a diferenga de pressao necessaria para atomizador as gotas de
liquido (Pa) e W, é a vazao massica de liquido fornecida por cada atomizador (kg/s).

Para a vazdo massica de liquido na coluna de Spray, utilizou-se o valor de
operagao de 5,55 kg/s de liquido fornecido pelo fabricante do sistema de lavagem
gases. O sistema de atomizadores possuia 60 atomizadores, conforme pode ser
visto no esquema no apéndice, resultando em uma vazao massica de operagao de
0,0926 kg/s para cada atomizador. Para os estudos com o sistema de lavagem
completo, definiram-se dois outros casos de vazao de liquido para cada atomizador,
sendo o dobro da vazao de operagéao (0,1852 kg/s) e a metade do valor de operagéo
(0,0463 kg/s).

Com base na Equacédo 87 e nas vazbes de liquido que foram definidas,
obteve-se a pressao necessaria em cada atomizador. Apés a determinagdo da
pressao em cada atomizador, encontrou-se a componente axial da velocidade do
liquido, conforme Equacéo 88 (COUTO, CARVALHO, BASTOS-NETTO,1997).
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U =./24P,/p; (88)

Na qual U € a componente axial da velocidade do liquido (m/s), AP, é a
diferenga de pressédo necessaria para atomizador as gotas de liquido (Pa) e p; € a
densidade do liquido (kg/m®).

De forma a se obter o angulo de injecdo dos atomizadores, utilizou-se como
referéncia as medidas experimentais do trabalho de Foissac et al. (2011), no qual os
autores mediram, para um atomizador de jato oco com geometria similar ao utilizado
no sistema de lavagem industrial, a distribuicdo do liquido obtida a uma distancia de
20 cm do bico injetor. Com base nos dados de distribuicdo de liquido a 20 cm do
bico injetor, obteve-se que o jato produzia gotas de liquido que se encontravam
entre 7 e 15 cm, conforme pode ser visto na Figura 48. Com base nesta informacéao
se calculou o angulo de injecao (f) e o angulo de dispersao (y), os quais foram

usados no software de CFD para a injecao das particulas computacionais.

______________ Angulo de
__________ dispersao

1 A .. ~
IS Angulo de injegdo

7cm

8cm

20cm
Figura 48: Representacao da injegdo em cone oco das particulas computacionais utilizada pelo
simulador e distancias obtidas do trabalho de Foissac et al. (2011)

Com base nos dados de Foissac et al. (2011), encontrou-se um valor de 28°
para o angulo de dispersao e 8,8° para o angulo de dispersdo, os quais foram
usados no software de CFD. Notou-se que o angulo de dispersao obtido pelos dados
experimentais se aproximou dos valores fornecidos pelo catalogo do fabricante
(31,5° para uma diferenga de pressao de 48300 Pa).

A partir do angulo de dispersdao encontrado, obteve-se a velocidade média
(Vineaio) de injecdo do liquido através da relagao trigonométrica (Equacgao 89) para

cada caso de vazao definida nos atomizadores.
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Vimedio = U/ cos(6) (89)

Obteve-se ao final a Tabela 10, para 3 casos de vazdo de liquido nos

atomizadores da coluna em spray.

Tabela 10: Parametros de velocidade média em cada atomizador de cone oco, obtidos para cada
vazao massica de liquido definida

Vazao unitaria Diferenca de Velocidade axial Velocidade média

de liquido pressao (m/s) (m/s)
(kg/s) (Pa)
0,0463 1753,1 1,87 1,90
0,0926 22703 6,74 7,90
0,1852 93558 13,7 14,4

Estimou-se o didmetro médio de Sauter das gotas de liquido produzidas pelos
atomizadores de cone oco com base em medidas experimentais realizadas em
atomizadores de cone oco para sistemas de lavagem de gas, com didametro de saida
préximo ao utilizado nos atomizadores deste trabalho, conforme pode ser visto na
pagina 158 do livro Industrial Sprays and Atomization (NASR, YULE, BENDIG, 2002).
Obteve-se entdo um didametro médio de Sauter de 400 um para as gotas produzidas

pelos atomizadores.
4.6.3 Especificagoes das simulagdes para o sistema de lavagem de gases

O passo de tempo de integragdo para a fase continua foi mantido como no
Iltem 4.4, uma vez que se havia calculado o tamanho de passo para o lavador
Venturi industrial com gotas de liquido que possuiam diametros maiores que 10 ym,
ou seja, englobando a faixa de valores de diametros das gotas produzidas pelo
sistema de atomizagédo na coluna de Spray. Portanto, utilizou-se para o sistema de
lavagem de gases um passo de tempo de 1.10*s e 4 intervalos de integracéo foram
utilizados para a fase Lagrangiana (gotas de liquido). O tempo total simulado foi de
0,6 s (6000 intervalos), notando-se uma estabilizagdo para o escoamento a partir de
um tempo simulado de 0,3 s, para a pressao e velocidade na diregao longitudinal a
coluna de Spray. Porém notou-se a variagdo da velocidade nas duas outras
componentes, fato que pode ser explicado devido a rotagdo produzida na coluna de
Spray e explicado posteriormente.
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Para a injecao das gotas de liquido no lavador Venturi utilizou-se a injecéo de
particulas com um taxa de 200.000 #/s”', conforme Item 4.4, com uma distribuicdo
de tamanho de gotas de Rosin-Rammler com parametro n; de 2,15 e diametro
médio de Sauter definido com base no estudo realizado no Item 4.5.2, no qual se
obteve valores de didmetros médios de Sauter diferentes para cada condi¢cado de
vazao massica de gas. Conforme observado no ltem 4.5.2, de forma a ndo se obter
o pico de fracdo massica das gotas com didmetros menores, especificou-se no
software para a distribuicdo de Rosin-Rammler um didmetro minimo de 100 um.

Para a injecado das gotas de liquido pelo sistema de atomizagao da coluna de
spray utilizou-se a injecdo de particulas com uma taxa de 210.000 #/s™!, resultando
em uma injegdo de 3.500 #/s™' para cada atomizador. Utilizou-se o0 mesmo valor do
parametro n, e o valor de 400 um para o didmetro médio de Sauter, ocorrendo a
injecao das gotas de liquido no formato de um cone oco, conforme explicado no ltem
4.6.2 e especificou-se o valor de 10 um para menor didmetro de gota utilizado pela
distribuicado de Rosin-Rammler.

Para as simulagdes computacionais, a quebra das gotas de liquido foi obtida

pelo modelo de quebra CAB e a forca da gravidade foi considerado.
4.6.4 Comparativo das simulagées do sistema de lavagem de gases
Simulou-se o escoamento bifasico no sistema de gases e compararam-se 0s

3 casos de vazao de liquido por meio da velocidade relativa entre as fases liquida e

gas, conforme pode ser observado na Figura 49.
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Figura 49: Diametro das particulas computacionai‘s no ultimo tembo computacional (0,6 s) para uma
vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; c)
11,1 kg/s

Constata-se pela Figura 49 a influéncia da utilizagdo de um modelo de quebra
de gotas de liquido, uma vez que para velocidades de inje¢cdo de liquido maiores
(maior vazdo massica de liquido), menores valores de didmetro de gotas foram
obtidos, podendo-se este fato alterar a eficiéncia de coleta de poluentes, caso esta
fosse estudada. Nota-se ainda um menor recobrimento das gotas de liquido dentro
da coluna de Spray para o caso de menor vazao massica de liquido, uma vez que

estas acompanharam com maior facilidade os vértices gerados pela fase gasosa.
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Para o caso de maior vazdo de liquido, nota-se uma distribuicdo de liquido mais
uniforme que nos outros casos, além de se ter obtido gotas com didmetros menores.

De modo a se observar a rotagcado produzida na fase gasosa no sistema de
lavagem e gases, decidiu-se utilizar as linhas de corrente do escoamento, conforme
Figura 50.
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Figura 50: Linhas de corrente com velocidéde do escoanﬁento no ultimo tempo computacional (0,6 s)
para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazéo de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b)
5,55 kg/s; ¢) 11,1 kg/s
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Pela Figura 50 percebe-se para os 3 simulados, uma rotagdo alta para a
regido inferior a coluna de Spray, devido a saida do lavador Venturi ocorrer
tangencialmente a esta regido. Nota-se que devido a esta rotagdo gerada na parte
inferior a coluna, uma parcela desta se manteve na regiao superior do equipamento.
Percebeu-se que a medida que se aumentava a vazao de liquido, uma maior
influéncia destas nas linhas de corrente foram obtidas, conforme pode ser visto pela
parte c) da Figura 50, na qual se obteve a diminuigdo da rotagao induzida pela parte
inferior e o surgimento de novos vortices devido a injecao da fase liquida, podendo
este fato alterar a distribuigcdo de liquido no interior da coluna de Spray e afetar a
coleta de poluentes pelas gotas de liquido.

Compararam-se para os 3 casos de vazao de liquido, a velocidade relativa

entre as fases liquida e gas, conforme pode ser observado na Figura 51.
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Figura 51: Velocidade relativa entre as fases liquida e gasbsa no ultimo tempo computacional (0,6 s)
para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b)
5,55 kg/s; ¢) 11,1 kg/s

Percebe-se pela Figura 51 que a maior velocidade relativa entre as fases
ocorre na regiao do lavador Venturi uma vez que nesta se possuia uma secgao
transversal menor, gerando, portanto, uma maior velocidade relativa. Nota-se
também que para o caso de vazao de liquido de 2,8 kg/s na coluna de Spray,
ocorreu um arraste maior das gotas de liquido pela fase gasosa, devido aos vortices
que podem ser vistos na Figura 50, ocorrendo-se uma velocidade relativa menor

entre as fases para esse caso.
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Para a comparacao dos 3 casos de vazao de liquido com base na eficiéncia
de remocao de poluentes, dois critérios foram adotados, sendo a remocao por
impactacao inercial, avaliada por meio da eficiéncia de choque entre as gotas de
liquido e as particulas de poluentes e a remogéao por difusdo de poluentes para a
fase liquida, avaliada pelo transporte de massa externo em gotas.

Para se avaliar a coleta de particulas de poluentes por impactagao inercial,
utilizou-se a Equacao 90 e Equagao 91, conforme Calvert, Lundgren e Mehta (1972).
Para os parametros das particulas de poluentes, utilizou-se um diametro de 1 um e
densidade de 1000 kg/m>. Para a viscosidade do ar, utilizou-se um valor de

referéncia de 1,88.10™ Pa.s.

Eff= (1/) fov)z (%0)

_ pprZ |FC) - v_d)l
9‘LI,CDd

Y (91)

Nas quais Eff € a eficiéncia de colisdo entre uma particula de poluente e uma
gota de liquido, ¢ € um parametro de impactacéo inercial, p, € a densidade da
particula de poluente (kg/m?), D, é o didmetro da particula de poluente (m), [u; — V4|
€ o modulo da velocidade relativa entre a gota e a fase continua (m/s), u. é a
viscosidade da fase continua (Pa.s) e D4 € o didmetro da gota de liquido (m).

Aplicaram-se as Equacgdes 90 e 91 nos dados obtidos pelo simulador e para o
ultimo passo de tempo (0,6 s), obtiveram-se para os 3 casos simulados o campo de

eficiéncia de colisdo para as particulas computacionais, conforme pode ser visto na
Figura 54.
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Figura 52: Eficiéncia de coleta por impactagao inercial para as gotas de liquido no ultimo tempo
computacional (0,6 s) para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna de
Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; c) 11,1 kg/s

Pela Figura 54 pode-se perceber que ao se aumentar a vazdo massica de
liquido na coluna de Spray (aumento da velocidade de inje¢ao de liquido no sistema),
uma maior eficiéncia de colisdo entre particulas de poluente e gotas de liquido foi
atingido. Nota-se ainda uma maior eficiéncia de coleta nas regides onde o Spray foi
injetado, uma vez que nessas regides as gotas possuiam uma maior velocidade

relativa entre as fases. Para o lavador Venturi nota-se uma pequena variagao na
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eficiéncia de coleta para as gotas de liquido, uma vez que se utilizou uma vazao
massica apenas 20% maior que a vazao de operacao.

Considerando que cada particula computacional utilizada para se avaliar a
eficiéncia de coleta representa uma determinada quantidade das gotas de liquido no
escoamento real, propde-se o calculo pela Equagao 92 para se obter uma estimativa
real do efeito da coleta inercial pelas gotas de liquido, conforme Figura 53.

0 2.000 4.000 (m)
1

Figura 53: Coleta inercial para as gotas de liquido no ultimo tempo computacional (0,6 s) para uma
vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55 kg/s; c)
11,1 kg/s
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. (7D
Coletaine = Eff * nylu, — vyl o (92)

Na qual n; é a relagéo entre a quantidade de particulas no escoamento real
representada pela particula computacional, |u; —v4| € o moddulo da velocidade
relativa entre a gota e a fase continua (m/s) e D; é o didmetro da particula
computacional (m).

Percebe-se pela Figura 53 um valor mais baixo para a coleta inercial na
coluna de Spray, uma vez que as gotas de liquido foram injetadas com uma baixa
velocidade, proporcionando entdo, uma baixa velocidade relativa entre as fases.
Nota-se um aumento da coleta inercial pelas gotas de liquido ao se aumentar a
vazao de liquido no equipamento.

De modo a se comparar a retirada de poluentes (n&o particulados) por
difusdo/convecgdo para as gotas de liquido, considerou-se a correlagdo de
transferéncia de massa de Ranz e Marshall para gotas de liquido, expressa pela

Equacao 93.

kD,

1
gh:T:H(M)Z S (93)

Scs
He

Na qual Sh é o numero de Sherwood, k é o coeficiente de transferéncia de
massa (m/s), D, € o didmetro da gota de liquido (m), 9 € a difusividade massica
(m%s), p. é a densidade da fase continua (kg/m®), |u;—v;| € o médulo da
velocidade relativa entre a gota e a fase continua (m/s), u. € a viscosidade da fase
continua (Pa.s) e Sc € o numero de Schmidt, assumido com o valor de 0,7 para
todos os casos.

Para o ultimo tempo computacional e para o 3 casos de vazido massica de
liquido, comparou-se os valores obtidos para o numero de Sherwood das particulas

computacionais para as 3 simulagbes numéricas, conforme Figura 54.
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Figura 54: Numero de Sherwood para as gotas de liquido no ultimo tempo computacional (0,6 s) para
uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b) 5,55
kgls; c) 11,1 kg/s

Pela Figura 54 constata-se para os 3 casos de vazao de liquido, resultados
semelhantes para o campo de Sherwood nas particulas computacionais, nao
ocorrendo diferengas significativas devido a velocidade de injegdo do liquido.
Percebe-se, porém, um maior valor para o numero de Sherwood nas particulas
computacionais na regiao do lavador Venturi, uma vez que estas possuem um maior
valor para o didmetro e velocidade relativa, resultando em um numero de Reynolds

maior e consequentemente, um maior valor para o numero de Sherwood.
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Assim como no caso da eficiéncia, o efeito da area foi considerado definindo-
se um parametro de transferéncia de massa karea expresso pela Equacdo 94.

Obteve-se entéo este parametro ao longo do volume do lavador, conforme Figura 55.

L] 2.000 4.000 (m)
1

[ 2.000 4.000 (m)
1

Figura 55: ParAmetro da Equacao 94 para as gotas de liquido no ultimo tempo computacional (0,6 s)
para uma vazao de gas de 5,03 kg/s e uma vazao de liquido na coluna em Spray de: a) 2,8 kg/s; b)
5,55 kg/s; ¢) 11,1 kg/s

karea = ngknD /9 = Sh * ngnD, (94)
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Na qual k é o coeficiente de transferéncia de massa (m/s), D4 € o didmetro da
gota de liquido (m), 9 é a difusividade massica (m?/s) e ny é a relacdo entre a
quantidade de particulas no escoamento real representada pela particula
computacional.

Observa-se pelos resultados da Figura 55 um valor baixo para o paradmetro na
regiao do lavador Venturi para os 3 casos simulados, ndo acompanhando os
resultados obtidos para a coleta por impactagao inercial, nos quais ao se aumentar a
vazao de liquido, obteve-se uma maior coleta. Este fato pode ser explicado pelo
baixo valor da area de contato entre liquido e gas, uma vez que as gotas de liquido
nessa regiao possuiam valores de diametro maiores que na regido da coluna de
Spray, podendo-se recomendar a utilizagdo de outro bico injetor, de forma a se
inserir de gotas com didmetros menores no lavador Venturi, aumentando-se a area
de contato, e melhorando a coleta de poluentes, caso essa ocorra por mecanismos
de difusao.

Nota-se ainda uma melhora para a absor¢do na coluna de Spray ao se
aumentar a vazado de liquido nesta, uma vez que ocorreu a quebra de gotas de
liquido maiores devido a uma maior velocidade de injecéo do liquido, causando um
aumento na area de contato entre liquido e gas e aumentando-se o valor do
parametro da Equacao 94. Ao final da coluna de Spray nota-se a presenca de gotas
de liquido com um alto valor para o parametro da Equacéo 94 devido a alta area de
contato que estas provém, uma vez que eram gotas de didmetros pequenos (cerca

de 10 ym) e foram arrastadas para a saida do equipamento.
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5. CONCLUSOES

Estudou-se o escoamento bifasico de um sistema de lavagem de gases
utilizando a abordagem Euler-Lagrange, com acoplamento de duas vias, por
técnicas de CFD por meio do cédigo CFX 15.0 - ANSYS.

Validaram-se as simulagdes com dados experimentais de um lavador Venturi
em escala piloto (SILVA, 2008), obtendo-se uma boa adequacéo para a perda de
pressao ao longo do lavador Venturi.

Para o lavador em escala piloto, compararam-se ainda os diametros médios
de Sauter obtidos pelas simulag¢des utilizando o modelo de quebra CAB e TAB, para
3 casos de vazdao de gas com experimentos realizados por Silva (2008) e
correlagdes da literatura de Hsiang e Faeth (1992) e Wert (1995) e selecionou-se o
modelo CAB devido a uma maior dispersdo das gotas e a distribuicdo de tamanho
de gotas formadas.

Obteve-se uma diferenca entre os didmetros médios de Sauter obtidos pelo
modelo de quebra, possivelmente devido a nao utilizagédo nas simulagdes de outros
fatores que contribuem para a variagdo da distribuicdo de tamanho de gotas ao
longo do lavador, como: deposigao preferencial, reentrada de gotas de liquido que
saem do filme de liquido na parede do lavador e atomizagdo das gotas ao se
chocarem com a parede. Porém, com base nas simulagdes realizadas, notou-se a
importancia da atomizagdo secundaria na variacdo da distribuicdo de tamanho de
gotas, recomendando-se a sua utilizagdo em trabalhos futuros, de forma a se
predizer a evolugdo do didmetro das gotas em lavadores.

Para a utilizacdo de modelos de queda de pressdo em lavadores Venturi
industriais, obteve-se uma boa adequacgao para a perda de pressdo nas secgoes
iniciais do lavador, porém para a secc¢ao posterior verificou-se uma diferenca devido
aos modelos terem sido desenvolvidos para equipamentos com angulos da secg¢ao
divergente menores que o lavador industrial utilizado neste trabalho e diferentes
parametros de operacao.

Simulou-se a evolugcédo dos didmetros das gotas ao longo do lavador Venturi
em escala industrial com o modelo de quebra CAB para diferentes configuragbes de
injecado de liquido, notando-se também para este caso, a importancia da atomizagao

secundaria na variagao do didmetro das gotas.
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Com a simulagdo do escoamento bifasico para o sistema de lavagem
completo, constituido de um lavador Venturi em escala industrial acoplado a uma
coluna de Spray, obteve-se melhores condicbes de coleta de particulas por
impactacao inercial ao se aumentar a velocidade relativa entre as fases, nao se
notando o mesmo efeito para a absorgcédo dos poluentes por difusdo/convecgéo, uma
vez que para este caso, condicdes melhores de coleta foram obtidas com o0 aumento
da area superficial.

Para etapas futuras do trabalho recomenda-se o estudo de outros modelos de
quebra de gotas, assim como a validagdo com dados experimentais destes para o
lavador Venturi. Propbde-se também um estudo de coleta de poluentes para as
simulacbes realizadas neste trabalho e a implementagcdo de outros fatores que
influenciem na variacdo da distribuicdo de tamanho de gotas, como a quebra de
gotas devido ao choque destas com a parede e a reentrada de gotas de liquido

devido a quebra do filme de liquido na parede.
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Figura A1.1: Esquema técnico da coluna de absor¢éo do equipamento de lavagem
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APENDICE 2: FIGURAS EXTRAS
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Figura A2.1: Localizag&o no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo
de tempo (tempo total simulado = 0,5 s) para uma vazao massica de ar de 0,483 kg/s (velocidade na
garganta de 34 m/s) e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s, para uma distribuicdo de Rosin-
Rammler
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Figura A2.2: Localizagao no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo
de tempo (tempo total simulado = 0,5 s) para uma vazao massica de ar de 0,987 kg/s (velocidade na
garganta de 70 m/s) e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s, para uma distribuicdo de Rosin-
Rammler
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Figura A2.3: Fragao volumétrica média de liquido em uma secg¢ao localizada no centro do lavador
Venturi para uma vazao massica de ar de 0,483 kg/s e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s, para
uma distribuicdo de Rosin-Rammler
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Figura A2.4: Fragao volumétrica média de liquido em uma secgéo localizada no centro do lavador
Venturi para uma vazdo massica de ar de 0,987 kg/s e vazdo massica de liquido de 0,013 kg/s, para
uma distribuigdo de Rosin-Rammler
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Figura A2.5: Localizagdo no lavador Venturi das particulas computacionais utilizadas no ultimo passo
de tempo (tempo total simulado = 0,3 s) para uma vazdo massica de ar de 0,987 kg/s (velocidade na
garganta de 70 m/s) e vazao massica de liquido de 0,013 kg/s para os modelos de quebra: a) TAB; b)
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Figura A2.9: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazdo massica de gas de 4,02 kg/s e vazéo
massica de liquido de 5 kg/s para 3 posi¢cdes com relagdo a injegdo e didmetro inicial de 6mm
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Figura A2.10: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazao massica de gas de 6,04 kg/s e
vazao massica de liquido de 5 kg/s para 3 posigdes com relagédo a inje¢cao e didmetro inicial de 6mm
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Figura A2.11: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazao massica de gas de 4,02 kg/s e

vazao massica de liquido de 5 kg/s para 4 posi¢gdes com relagdo a injecao e distribuicdo de Rosin-

Rammler



155

0.05

0.045 {t

0.04

0.035

0.03

0.025

0.02

0.015

\
— \\

0.005 +

icdo de fracio massica (1/um)

istribu

Dist

T
100 1000 10000 100000
Didmetro de gota (um)

0

e Distribuicdo na injecdo (Wg - 6,04 kg/s) ===Distribuicdo a 0,15 m da injegdo (Wg - 6,04 kg/s)
e Distribuicdo a 0,25 m da inje¢do (Wg - 6,04 kg/s) ====Distribuicdo a 0,4 m da injecdo (Wg - 6,04 kg/s)
Figura A2.12: Distribuicdo de tamanho de gotas para uma vazdo massica de gas de 6,04 kg/s e
vazao massica de liquido de 5 kg/s para 4 posi¢cdes com relagao a injegao e distribuicao de Rosin-
Rammler



