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RESUMO

Foi desenvolvido um modelo para representar uma torre de resfriamento operando em corrente cruzada a
partir de balancos diferenciais de massa e energia. A utilizacdo de uma funcdo de ativagdo permitiu a
unificacdo das formula¢Ges de gas saturado e insaturado, o que simplificou a forma final do sistema de
equacdes resultantes e o seu processo de dedug¢do. O modelo fez uso de expressdes para a transferéncia de
massa e energia que foram originadas a partir de analogias com o transporte de vapor e calor através de ar
estagnado em um tubo vertical. O uso da expansdo em séries de poténcia permitiu a criacdo de um sistema

simplificado de equagdes, valido para baixos valores de umidade e baixas taxas de transferéncia de massa.

Varios métodos numéricos foram propostos para a solucdo do sistema de equacbes diferenciais
resultantes, dentre os quais estdo o método de Euler, do Ponto-médio, de Bulirsch-Stoer e o de Runge-
Kutta de 42 ordem. Tais métodos foram usados na resolucdo do sistema de equagdes segundo o esquema
proposto, o qual requereu a combinacdo de dois desses métodos: um para a dire¢ao principal e outro para
a direcdo secundaria. Neste esquema, cada uma das dire¢Ges (principal e secundaria) esteve associada a
uma das fases (ar ou agua) e a solucdo das equagdes da direcdo principal sempre precedeu a solucdo

daquelas da diregdo secundaria.

As simulacGes foram realizadas através de scripts em Matlab® R2013b e foram utilizados os dados de
BOUROUNI ET AL, GROBBELAAR ET AL E CORTINOVIS ET AL. Exceto para os dados fornecidos por
BOUROUNI ET AL, os valores encontrados para os coeficientes de transferéncia de massa foram préximos
daqueles reportados pelos autores. O valor reportado por BOUROUNI ET AL foi aproximadamente 45 vezes
maior que o valor encontrado neste trabalho. Associa-se a tal discrepancia o uso do método de Gauss-
Seidel por tais autores, o qual é um método de convergéncia lenta e baixa precisdao. Os dados de
CORTINQVIS ET AL sdo mais bem representados pelo modelo proposto nesse trabalho que aquele proposto
por tais autores. Tal conclusdo advém da grande concordancia entre os resultados tedricos e experimentais

relacionados com a correlacdo levantada para o coeficiente de transferéncia de massa.

Utilizou-se os dados de BOUROUNI ET AL para a realizacdo de comparacdes entre os diferentes métodos
numeéricos. A combinacdo mais rapida e precisa foi aquela em que o método do Ponto-médio e de Runge-
Kutta foram utilizados para a resolugdo das dire¢des principal e secunddria (respectivamente). O gés foi
escolhido como componente principal e o dominio foi dividido em cinco intervalos na dire¢do x e seis na
direcdo y. Utilizou-se a formulagdo exata do sistema de equagdes e a fungdo de ativagdo degrau. O sistema
de equagOes apresentado é particularmente desafiador devido a grande variacdo de temperaturas do
liguido ao longo do dominio. A configuragdo escolhida, por ter conseguindo atingir alta precisao para tal
sistema, ndo deve encontrar grandes dificuldades em apresentar bons resultados na resolu¢do do sistema

de equacgbes de outras torres de resfriamento.

Palavras-Chave: Torre de Resfriamento; Simulacdo; Modelagem; Corrente Cruzada.
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ABSTRACT

A model was developed for the representation of a crossflow cooling tower through differential mass and
energy balances. The use of activation functions allowed the unification of the saturated and insaturated
gas formulations, thus enabling a simpler presentation of the system of equations and its development. The
model used mass and energy transfer equations which were derived from analogies with the transport of
steam and heat in a vertical tube through stagnant air. Power series expansions of the resulting equation
system permitted the simplification of such system, one which is valid for low humidity values and low

mass transfer rates.

Several numerical methods were proposed for the solution of the resulting differential equation system,
among which are Euler’'s method, the Mid-point method, Bulirsch-Stoers’ and the 4™ order Runge-Kutta
method. Such methods were used for solving the system of equations following the proposed scheme,
which required the combination of two of these methods at a time: one for the main direction and another
for the secondary direction. In this scheme each of the directions (main and secondary) were associated
with one of the phases (air or water) and the solutions of the equations of the main direction always

preceded those from the secondary direction.

The simulations were run in scripts in Matlab® R2013b with the data of BOUROUNI ET AL, GROBBELAAR ET
AL and CORTINOVIS ET AL. Except for the data acquired from BOUROUNI ET AL, the values found for the
mass transfer coefficient were close to those reported by the other authors. The value reported by
BOUROUNI ET AL was approximately 45 times greater than the one found in this work. Such discrepancy is
attributed to the use of the Gauss-Seidel method by such authors, which is a slow-convergence, low-
precision method. The data from CORTINOVIS ET AL is better represented by the models proposed in this
work than by the models proposed by such authors. Such conclusion is drawn from the close agreement
between theoretical and experimental values of the mass transfer coefficient related to the correlation

obtained.

The data of BOUROUNI ET AL was used for the comparison of different numerical methods. The fastest,
most precise configuration was the one in which the Mid-point and Runge-Kutta methods was used in the
main and secondary direction (respectively). The gas was chosen as the main component and the
dominium was divided in five intervals in the x direction and six in the y direction. The exact formulation of

the system of equations was used, together with the step activation function.

The presented system of equations is particularly challenging due to the great steepness of the liquid
temperature profile through the dominium. After achieving a high precision for such a system, the chosen
configuration shall not present difficulties in delivering good results when dealing with other cooling tower

equation systems.

Key-words: Cooling Tower; Simulation; Modeling; Crossflow.
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1. INTRODUCAO

Dentre as operacGes de transferéncia de massa entre gas e liquido a operacdo de umidificacdo com ar e

agua se destaca como uma das mais recorrentes em instalagdes industriais e comerciais [LIMA JUNIOR].

As operacGes de umidificacdo envolvem troca de massa e energia decorrente do contato entre um gés e
um liquido no qual o gas é praticamente insoltvel. A substancia transferida entre as fases é o constituinte
da fase liquida, que pode vaporizar ou condensar. Apesar do nome que tais operacdes levam, seu propdsito
pode incluir ndo sé a umidificagdo como também a desumidificacdo e resfriamento do gas, medicdo do seu

conteudo de vapor, e resfriamento ou aquecimento do liquido [TREYBAL , WEN ET AL].

No caso da umidificacdo em torres de resfriamento as duas fases sdo ar e dgua. Devido ao alto calor latente
de condensacdo/evaporacdo da dgua tal sistema constitui uma operagdo particular de umidificacdo devido

a consideravel mudanca de temperatura das fases durante o processo.

Torres de resfriamento sdo utilizadas em indUstrias como equipamentos para controle de temperatura
[MILOSAVLIEVIC ET AL]. Modelos como o de Merkel, o de Poppe e o e-NTU, foram desenvolvidos para
considerar as mais diferentes configuragdes de torres [KLOPPERS]. Tais modelos propiciaram o surgimento
de diversos outros, os quais utilizam as mais diversas consideracdes e configuracdes. Algo recorrente no
desenvolvimento desses novos modelos é a falta de uma estrutura mais formal e sistematica no
tratamento das equacOes. Dessa maneira o sistema de equacdes geralmente contém diferenciais de
alguma das dire¢bes de orientacdo, do volume ou das varidveis do sistema, como em MILOSAVLIEVIC ET AL,
WEN ET AL e BOUROUNI ET AL. Além disso, muitos autores utilizam a entalpia do ar como forca motriz para

a troca de calor entre o ar e 4gua [KLOPPERS, HERNANDEZ-CALDERON ET AL, CORTINOVIS ET AL].

Apesar de tais modelos fornecerem boas respostas para os sistemas considerados, a obtencdo do modelo
via balancgo diferencial de massa e energia permite uma compara¢do mais exata e clara da forma como
estes modelos diferem, bem como facilita o entendimento da aplicagdo dos métodos de resolucdo

numeérica dos sistemas de equacGes diferenciais, recorrentes a todos os modelos.

2. OBIJETIVOS

Neste trabalho serd desenvolvido um modelo matematico para representar a operacdo de uma torre de
resfriamento, isto é, de uma operacao de umidificacdo visando o resfriamento de uma corrente de dgua.
Para tanto sera desenvolvido um balancgo diferencial de massa e energia de modo a obter um conjunto de

equacoes diferenciais parciais que serao resolvidas numericamente.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Serdo apresentados neste capitulo os principais conceitos tedricos que serdo utilizados neste trabalho.

3.1. Torres de Resfriamento

Torres de resfriamento sdo os equipamentos utilizados para contatar agua e ar em operagdes de
umidificacdo, refrigerando uma corrente de 4dgua que serd recirculada e reutilizada na instalagdo em
guestdo. Possuem um elemento de recheio, que pode ser constituido de plastico, metal, madeira, etc. que
aumenta a area superficial interna do equipamento, aumentando a drea disponivel para a troca térmica e

de massa. Sdo classificadas de acordo com os seguintes critérios [TREYBAL]:

e Resfriamento evaporativo ou ndo-evaporativo;

e Processo de fornecimento de ar: fluxo atmosférico, fluxo natural, forcado, induzido;

e Sentido de escoamento entre as fases: co-corrente, contra-corrente, fluxo cruzado;

e Processo adiabatico ou ndo-adiabatico.

Para o resfriamento evaporativo o ar entra em contato direto com o liquido. Tal fato é vantajoso do ponto
de vista da troca térmica, ja que possibilita a evaporacdo do liquido, implicando em altas taxas de
transporte de energia. Como um aspecto negativo de tal configuracdo tem-se a possibilidade de
contaminacado do liquido, cujo circuito é aberto para a atmosfera. Adicionalmente pode ocorrer o aumento
da concentracdo de inertes, como sais dissolvidos, devido a adicdo de agua de reposicdo. O aumento da
concentracdo de soélidos dissolvidos pode vir a causar a formacdo de incrustacdes, que podem trazer
problemas como a diminuicdo da eficiéncia da troca térmica. Geralmente o controle da concentracdo de

solidos é feito através de purga e reposicao continua de certa quantidade de liquido.

O processo de fornecimento do ar pode se dar de diversas maneiras, de acordo com alguns fatores de
projeto. Torres de fluxo atmosférico, por exemplo, aproveitam a forca de correntes de vento locais para
reduzir gastos com o fornecimento de ar. Em usinas elétricas nucleares tem-se torres de fluxo natural de ar:
a circulagdo é promovida pela diferenca de densidade entre as colunas de fluido do lado de dentro e de
fora da torre, provocando a circulagdo em um movimento de convecgdo entre as duas massas. Em ambos

0s casos ndo se gasta energia elétrica para promover a circulagdo do ar.

Para o caso de circulagdo artificial (com fluxo fornecido por ventiladores) tem-se fluxos do tipo forcado e do
tipo induzido: forcado quando o ventilador estd na entrada do equipamento, forcando o ar para dentro
deste, e induzido quando o ventilador estd na saida de ar, impulsionando o ar de dentro do equipamento

para o lado de fora e induzindo assim a entrada do ar pela outra extremidade.



Para a classificacdo quanto ao sentido de escoamento das fases pode-se ter o ar e a 4gua escoando em uma
mesma direcdo e sentido (co-corrente), em sentidos contrarios (contra-corrente), e em direcGes

perpendiculares (fluxo cruzado).

Pode-se ainda haver uma terceira fase escoando dentro do equipamento, constituida de um fluido de
processo que sera refrigerado. Tal fase geralmente estd confinada em uma serpentina, através da qual este
fluido troca calor com a agua de refrigeracdo. Este terceiro fluido também terd um sentido de escoamento
em relacdo as duas outras fases podendo, por exemplo, estar em orientagdo co-corrente com a agua de
refrigeragdo e contra-corrente em relagdo ao fluxo de ar. Quando este terceiro fluido estd presente diz-se
que a operacdo é ndo-adiabatica, pois o ‘sistema original’ (a 4gua e o ar) troca calor com um fluido externo.

Quando sé 4dgua e ar escoam no equipamento diz-se que a operacao é adiabatica.

Figura 1, que é subdividida em seis imagens, ilustra alguns dos tipos de torres adiabaticas evaporativas, isto
é, equipamentos em que sé ha dois fluidos: a 4gua e o ar. Em 1-(a) tem-se uma torre de fluxo atmosférico
com fluxo cruzado. Em 1-(b) tem-se uma torre de fluxo natural com fluxo contra-corrente. Em 1-(c) e 1-(d)
os fluxos também sdo em contra-corrente, mas no primeiro caso tem-se um fluxo forcado de ar e no
segundo caso o fluxo de ar é induzido. Em 1-(e) e 1-(f) tem-se fluxo induzidos de ar em corrente cruzada. A
torre em 1-(f) possui ainda uma particularidade: parte do equipamento funciona através de um processo
nao evaporativo, com aletas que transferem calor para o ar de modo a evitar a formac¢do de névoa, que
pode ocorrer caso o ar entre com muita umidade dentro da torre. Em todos os casos tem-se um recheio,
que aumenta a superficie de contato entre o ar e a dgua. Para a torre que sera o objeto de estudo desse

trabalho tem-se a seguinte configuragao:

e Resfriamento evaporativo;
e Processo de fornecimento de ar: fluxo induzido;
e Sentido de escoamento entre as fases: fluxo cruzado;

e Processo adiabatico.
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Figura 1: Exemplos de torres adiabaticas evaporativas, retirado de TREYBAL.



A Figura 2 representa um esquema do tipo de torre que serd simulada neste trabalho. O ar escoa na
horizontal mas entra somente por um dos lados da torre. Apds percorrer o recheio o ar sai por um
ventilador no topo do equipamento. A dgua é bombeada para um reservatério no topo da torre, entra no
equipamento por orificios no fundo desse reservatério, escorre pelo recheio e é coletada no fundo do

equipamento.

Figura 2: Esquema da torre a ser simulada, adaptado de BOUROUNI ET AL.

3.2. Principio de Funcionamento e Perfis das Propriedades do Liquido e do Gas

Dentro da torre, a dgua distribui-se sobre o recheio formando filmes, jatos ou gotejos, dependendo do tipo
de recheio/sistema de distribuicdo de agua [KLOPPERS]. Em uma por¢do qualquer do recheio da torre tem-
se entdo a fase liquida em contato com a fase gasosa, como representa a Figura 3. Na superficie da fase
liguida ha uma pequena interface gasosa rica em vapor, na qual a umidade (concentracdo de vapor) e a
temperatura variam ao longo de seu comprimento. No inicio desta interface, a concentracao de vapor é a
de saturacao (Ylsat) na temperatura do liquido (T), isto é, o vapor de dgua esta em equilibrio com a dgua da
fase liquida. Ao fim dessa interface a concentracdo de vapor e a temperatura passam a ser aquelas da fase

gasosa (Yg, Tg).
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Figura 3: Arranjo esquematico da transferéncia de calor e massa, adaptado de OLIVEIRA.

Devido ao gradiente de concentra¢do de vapor ao longo da interface ocorre troca de massa entre as fases.
Troca de calor sensivel ocorre devido ao gradiente de temperatura entre as fases. Além do calor sensivel
gue é trocado, associado ao transporte de massa esta o transporte do calor latente, necessdrio para que
ocorra a evaporacgao da fase liquida. Tal calor latente é absorvido da fase liquida pelas moléculas de agua
gue migram para a fase gasosa através da interface. Para o caso de uma torre de resfriamento, tanto a
troca de massa quanto de energia geralmente ocorre no seguinte sentido: do seio da fase liquida para a

interface e desta para o seio da fase gasosa.

Na operacdo deste equipamento tem-se ar escoando em um regime turbulento, o que gera padrdes de
movimentos turbilhonares e convectivos. Como a principal forma de troca de massa e energia entre as
fases se da através de conveccdo [CUSSLER], pode-se inferir que os mecanismos de ambos os processos de
transferéncia sejam fortemente influenciados pelo perfil de velocidades. A importancia de tal observacao
estd no fato de que analogias podem ser estabelecidas entre processos de transferéncia de massa e calor
para determinados mecanismos (convec¢do, no caso). Um exemplo disso estd no fato de que os perfis de
temperatura e concentrag¢ao obtidos para o escoamento de ar sobre placas planas umedecidas possuem
similaridade [TREYBAL]. O uso de tais analogias serd elucidado em capitulos seguintes para estabelecer uma

relacdo quantitativa entre os coeficientes de transferéncia de massa e de calor.

3.2.1.Perfis das propriedades do liquido e do gds ao longo do recheio

Imaginando uma divisdao do recheio em linhas e ‘colunas’ de espessura uniforme propomos a seguinte

divisdo esquemadtica do recheio, representada na Figura 4 abaixo:
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Figura 4: Divisdo esquematica do recheio em linhas e colunas.

As setas pretas indicam o sentido de escoamento do ar (na direcdo do eixo x) e as setas azuis indicam o
sentido de escoamento da agua (na dire¢do do eixo y). Observe que o recheio possui uma inclinagdo em
relacdo a vertical (assim como na Figura 1-e). Além de o recheio possuir uma geometria ‘inclinada’, o
liguido escoa em uma dire¢do que nao é exatamente vertical pois o ar empurra o liquido para dentro. Usa-
se o termo ‘coluna’ para nos referir as linhas inclinadas cuja dire¢do é a mesma que a inclinacdo do recheio

(e o eixo y).

A Figura 5 ilustra o comportamento das propriedades do ar e da dgua ao longo da torre. O tamanho das
setas indica, qualitativamente, a mudanca do valor das propriedades da respectiva fase, que para o ar sdo a

temperatura e a umidade e para a agua a temperatura e o fluxo massico.

Figura 5: Representacdo dos perfis das propriedades do liquido (esquerda) e do gas (direita).

O ar escoa da esquerda para a direita, aumentando a sua umidade (Y,) e temperatura (Tg) ao trocar calor e
massa com o liquido que ele contata. O liquido, que flui de cima para baixo, tem o seu fluxo de massa (N;) e
sua temperatura (Tj) diminuidos ao ceder massa e energia para a corrente gasosa. As quatro varidveis

mencionadas sdo as Varidveis de Interesse (VIs), cujos perfis ao longo do recheio serdo levantados.

A Figura 5 ilustra o fato de que a variacdo das propriedades de uma fase serd funcdo do histdrico de

temperaturas e ‘concentragées’ (umidade ou fluxo massico) da outra fase que esta primeira fase contata.



Portanto, em uma mesma coluna, o ar da linha mais inferior sempre contatard uma agua mais fria que o ar
da linha superior. Assim, o ar da linha superior tende a receber mais massa e calor e, portanto, a ter maior
temperatura e umidade. Similarmente, em uma mesma linha, o liquido da ‘coluna’ mais a esquerda sempre
contatara um gds mais seco e frio que o liquido de uma ‘coluna’ a direita. Assim, o liquido a esquerda
sempre tera menor temperatura e fluxo massico. Conclui-se, portanto, que as VIs sdo fung¢bes tanto da

posicdo em X quanto em y.

Por ultimo, vale lembrar que as propriedades de entrada do ar sdo as mesmas para todas as linhas. O

mesmo vale para o liquido: o valor de entrada de suas propriedades é o mesmo para todas as ‘colunas’.



4. METODOLOGIA

Nesse capitulo sera desenvolvido o modelo para a representacdo da torre de resfriamento. O
desenvolvimento das equacdes é apresentado no APENDICE A e somente as equacBes principais serdo
mostradas nas subsecfes a seguir. As equacdes serdo resumidas nas tabelas da secdo 4.9. Em alguns casos
sera feita uma distingdo entre dois tipos de formulacdes de uma mesma equacdo: uma exata e a outra

simplificada. As formulag¢des serdo distinguidas pelas letras E e S, respectivamente.

4.1. Consideragdes Adotadas na Construcao do Modelo

Neste capitulo serdo resumidas as consideragdes principais sobre o modelo:

e Neste trabalho serd considerada uma torre de resfriamento operando em regime permanente.

Assim, as VI possuem valores constantes e nao variam ao longo do tempo;
e A pressao dentro do equipamento sera considerada igual a pressao atmosférica local;
e Os gases sao considerados ideais;

e As VI em sistemas com escoamento turbulento possuem uma componente temporal, um fator que
é intrinseco as flutuagdes do campo de velocidades. Tais componentes temporais serdo

desconsideradas e somente os valores médios das VI serdo considerados;

e O ar é considerado insoltuvel na dgua e o seu fluxo massico, portanto, é constante ao longo do

equipamento;

e Como a maior parte da troca de massa e energia ocorre no recheio da torre, serdao desconsideradas
as trocas de massa e energia antes ou depois do recheio. Assim, os valores das VI de entrada e
saida do recheio (fornecidos pelo modelo) serdao considerados iguais aos valores de entrada e saida

do equipamento (experimental);

e As sec¢Ges transversais do recheio perpendiculares ao eixo z possuem um formato igual ao de um
losango (ver Figura 4). Como o ar que entra empurra a agua para dentro, a dgua escoa em uma
direcdo que possui uma inclinacdo em relagdo a vertical. Para uma pequena variagao do fluxo
massico de dgua ao longo do recheio pode-se supor que as velocidades do liquido no recheio sdao
aproximadamente paralelas e que o liquido se mantém em uma mesma ‘coluna’ ao longo do
equipamento. Sera considerada, portanto, a representacdo de tal secdo transversal como um

retangulo, assim como representado na Figura 6;
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Figura 6: Arranjo esquematico do recheio real (esquerda) e da abstracdo do modelo (direita).
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No modelo considerado para o recheio o ar escoa exatamente na horizontal e a dgua na vertical.

No recheio da torre de resfriamento, os valores das propriedades do ar e da dgua sdo constantes ao
longo das faces de entrada. Assim, espera-se que haja uma simetria dos perfis das varidveis de
interesse em relacdo ao eixo z. Portanto, tal eixo ndo sera representado no equacionamento a ser
desenvolvido neste trabalho e o dominio considerado é, portanto, um conjunto de pontos que

formam um retangulo sobre o plano xy;

O modelo de duplo-filme [WHITMAN] prevé que tanto na fase gasosa quanto na fase liquida havera
interfaces (filmes), onde se desenvolvem gradientes de temperatura. O modelo de interface
proposto desconsidera a resisténcia da fase liquida quanto a transferéncia de calor, o que implica

em uma fase liquida com temperatura homogénea (em um determinado ponto da torre);

Serd visto nas seg¢bes futuras que a taxa de transferéncia de massa e calor dependem dos
gradientes de concentracdo e temperatura ao longo da interface. Tais gradientes estdo
intimamente conectados aos valores de espessura da interface, os quais, por sua vez, estdo
diretamente ligados a velocidade de escoamento das fases. Como os fluxos massicos ndo se
alteram consideravelmente ao longo do escoamento pode-se considerar que as velocidades dos
fluidos sdo constantes. Considera-se, portanto, que a espessura da interface também serd

constante;

Como espessura da interface é constante para uma determinada vazao de entrada de 4gua e de ar

o valor do coeficiente de transferéncia de massa também serd considerado constante;

A interface é delgada: as mudancas de temperatura e concentracdo que ocorrem nela atingem o

equilibrio rapidamente;
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e Adrea disponivel para a troca de massa é igual a area disponivel para a troca de calor;

e O recheio, apesar de ser uma regido heterogénea no espaco (com filmes, jatos, gotejos, e a fase
gasosa que o permeia) sera considerado homogéneo, de modo a facilitar o tratamento e o

entendimento com relacdo aos processos de transferéncia;

e Sdo desconsiderados efeitos convectivos intrafase para a transferéncia de massa e de energia.
Adota-se a simplificacdo de que o transporte convectivo de massa e energia ocorre somente entre

o gas e o liquido, através da interface;

e Caso uma mistura gasosa apresente umidade maior que aquela de saturacdo a fase gasosa se
encontrara saturada e a umidade excedente ao valor de saturacdo se encontrard sob a forma de

goticulas de agua;

e Exceto pela névoa formada devido a condensacdo de vapor na corrente gasosa saturada, sera
desconsiderada a perda de dgua devido ao arraste e carreamento de goticulas pela fase gasosa

(windage losses).
4.2. Umidade Absoluta Mdssica

Neste trabalho a umidade do ar serd representada pela razdo entre a quantidade de massa de vapor
presente em uma massa unitaria de ar seco

kg de vapor
= (1

" kgdearseco’

A quantidade acima é comumente chamada de umidade absoluta massica ou ‘umidade em base seca’.
Segundo o desenvolvimento do APENDICE A.1, relaciona-se tal quantidade com a fracdo molar de vapor

através da equacgdo (A.6):

wa/(l - yw) ’ (E)
Y = (A6)

YwR . )

E necessario conhecer a umidade absoluta massica de saturagdo, Y2, tanto para o célculo das entalpias da
fase vapor quanto para o célculo das taxas de transferéncia de massa e calor (como veremos nas se¢ées
adiante). Pela lei dos gases ideais relaciona-se a fracdo molar de vapor do gas na saturacdo com a pressao

de saturag3o do vapor d’agua, P33t

y3t = BR/P. )

A equacgdo de Antoine pode ser utilizada para calcular P$3'em func3o da temperatura [VPC]:

11



A B c

B
P33t = exp (A - —) : (3)
T+C 16,56989 | 3984,92 233,426

Substituindo (2) em (A.6) obtém-se YSat:

PR/(P =P 5 (B)
Ysat — (4)
psatR /P ()

4.3. Entalpia

Nos modelos que descrevem o funcionamento de torres de resfriamento o balanco de energia é realizado
desconsiderando-se os termos relativos as energias cinéticas, gravitacionais, elétricas, magnéticas, de
perdas por friccdo e etc. dos fluidos [referéncias 1 a 10]. S3o considerados somente termos relativos as
energias de pressao e interna. Para facilitar a representacao da transferéncia de energia dentro do sistema

faz-se uso do potencial termodinamico entalpia. A entalpia H de um sistema pode ser definida como:

H=U+PV, (5)
em que U representa a energia interna do sistema e P e Vsdao a pressao e volume do sistema,
respectivamente. Para um sistema com um numero constante de particulas (por exemplo, um sistema
operando em regime permanente), uma transformacdo que leva o sistema de um estado inicial a um
estado final provoca uma variacdo na entalpia do sistema:

AH = AU + A(PV). (6)
A variacdo da energia interna do sistema é dada pela soma do calor e do trabalho trocados com o meio
externo:

AU=Q+W. (7)

Para o caso da pressdo ser constante tem-se

A(PV) = PAV = —W, (8)
com a ultima igualdade em (8) valendo para o caso do trabalho decorrer apenas do esforco de expansdo do
sistema. Apds substituicdo de (7) e (8) em (6) obtém-se:

AH=Q. 9

A expressdo acima nos diz que um sistema sofrendo uma transformacgdo a pressdo constante na qual o
Unico tipo de trabalho realizado é o de expansdo/contracgdo, a variacdo da entalpia do sistema é igual ao

calor trocado com a sua vizinhanga.
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4.3.1. Entalpia do ar, da agua liquida, do vapor de 4dgua

Serdo desenvolvidas expressdes para calcular as entalpias especificas (isto é, por unidade de massa) do ar e
da dgua (tanto liquida quanto vapor). Assim como a energia interna, o valor absoluto da entalpia de uma
substancia ndo pode ser calculado, devido a falta de um valor absoluto de referéncia. Porém, para um
sistema que conserva a sua massa total, como é o caso dos sistemas em regime permanente, s6 nos
interessa saber a variacdo entre os valores iniciais e finais da entalpia especifica. Para tanto, pode-se utilizar

a definicdo de Cp, a capacidade calorifica a pressdo constante [SMITH ET AL]:

Cp = (g—;I)P . (10)

Para um intervalo pequeno de temperatura pode-se considerar constante a capacidade calorifica. Assim,

integrando-se a expressdo acima (a pressdo constante e igual a P) entre T; e Ty, obtém-se

He = Hi + Cp(Tr = T) . (11)

A expressdo acima nos da a entalpia especifica de uma substancia pura a temperatura T em relagdo a H;,
isto é, a sua entalpia especifica na temperatura T;. A expressdo acima é valida para uma substancia que ndo
sofre mudanca de fase entre as temperaturas T; e Tr. No caso de uma substancia mudando da fase liquida

para a fase vapor a temperatura constante e igual a T, a entalpia do vapor é dada por (9):

H, = A+ Hy. (12)

Nas equagdes acima, A representa o calor especifico de vaporizagdo do liquido a temperatura T e os

subscritos v e 1 fazem referéncia ao liquido e ao vapor.

Como dito anteriormente, ndo é necessdrio calcular valores absolutos de entalpia, somente valores de
referéncia. Como agua liquida e vapor sdo dois estados diferentes de uma mesma substancia é necessario
relacionar ambos os estados para que seja determinada a variacao total da entalpia do sistema da torre de

resfriamento. Para tanto sera utilizado diagrama de entalpia mostrado na Figura 7.

O diagrama representa a entalpia de uma substancia pura qualquer em funcdo de sua temperatura e
pressdo. Pode-se perceber a existéncia de diferentes regides no diagrama. As curvas de liquido saturado e
vapor saturado englobam e delimitam a regido bifdsica, separando-a da regido de liquido subresfriado e

vapor superaquecido, respectivamente.

Liquido subresfriado e vapor superaquecido sdo estados em que uma variacdo de pressdo ou temperatura
ndo necessariamente causa uma mudanca de fase. Na regido bifdsica uma mudanca na pressdo ou
temperatura provoca mudanca de fase, alterando a propor¢do liquido/vapor. A direita de T, a
temperatura critica, tem-se a regido de gas, em que a mistura ndo pode ser liquefeita pelo aumento da

pressao.
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Figura 7: Diagrama de entalpia de uma substancia pura, adaptado de TREYBAL.

O calculo de Hy, pode se dar de duas maneiras, como visto na Figura 7:

e Exato (ponto A, caminho inferior, de verde):

Hy = Cpy(T —Ty) + A1 + Cpj(Ty — Tp) + Hyp; (13)

e Aproximado (ponto A’, caminho superior, de vermelho):

HV == CP,V(T - To) + }\0 + Hl,O . (14’)

Para o caminho exato considera-se a entalpia adquirida pelo vapor a temperatura T quando os estados de
liguido e vapor saturados ocorrem a temperatura T;. Para o caminho aproximado consideramos que os
estados saturados ocorrem a temperatura Ty, a temperatura de referéncia. A pressdo em ambos os casos é
necessariamente diferente e como a entalpia é funcdo da pressdo, a entalpia em ambos os casos também

sera diferente.

Porém, para as pressdes préximas a uma atmosfera (semelhantes as consideradas neste trabalho), a
entalpia é uma funcdo fraca da pressao [TREYBAL]. Pode-se, portanto, utilizar a equacao (14) para o calculo
da entalpia do vapor sem que haja uma grande diferenca entre os valores exato e aproximado.

Semelhantemente a expressdo acima, a entalpia do liquido e do ar a temperatura T sdo dadas por:
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Hy = Cp (T —Ty) + Hp .

(15)
H, = CP,a(T - TO) + Ha,O .

Tanto as temperaturas de referéncia quanto as entalpias de referéncia sao parcelas que serdo somadas e
subtraidas nos balancos de massa e energia que se seguirdao. Assim, tais valores podem ser omitidos das

expressoes das entalpias especificas para que as expressées sejam previamente simplificadas.

Hy = Cp,T;
Hy = Cp,T; (16)
Hy = CpyT +A.

De maneira semelhante, o subscrito O foi abandonado em prol de uma melhor apresentagdo das equagdes
enquanto a temperatura de 0 2C foi escolhida como a temperatura de referéncia. As capacidades calorificas
das substancias acima e o calor de vaporizacdo da agua, todos em funcdo da temperatura, sdo dados pelos

seguintes polindmios, encontrados no trabalho de KLOPPERS:

i=4
Cpa Cp1, Cpy, A = Z(aﬁ - 10P1)(T + 273,15)% . (17)
i=1
Cpa Cp, Cpy A

a; b; C; a; b; C; a; b; C; a; b; | ¢
1,045356 0 | 0| 815599 0 |0 1,3605 0 |0 3,4831814 3 10
-3,161783 | —4 | 1 | —2,80627 | —2 | 1 | 231334 | -3 | 1 | —5,8627703 0 |1
7,083814 | -7 | 2 | 511283 | -5 | 2 | —2,46784 | —13 | 2 1,2139568 -2 |2
—2,705209 | =10 | 3 | —2,17582 | —16 | 6 | 591332 | —16 | 3 | —1,40290431 | -5 | 6

Em todos os casos a temperatura utilizada é a temperatura média entre os valores de entrada e saida do
equipamento. Para Cp, e Cp, utiliza-se a temperatura média do gés e para Cp) a temperatura média do
liguido. Somente para A sera utilizada a temperatura de 0 2C, independente das temperaturas de entrada e

saida do equipamento.

4.3.2. Entalpia de uma mistura gasosa
A entalpia especifica de uma mistura gasosa ar-adgua é obtida a partir do desenvolvimento apresentado no

APENDICE A.2 e é dada pela equacio (A.10):

CpgTg + Ygh; (Yy < Y52)
H, = (A.10)
(G + (Yg = Yg™)Cru] Ty + Yg™2. (Vg > ¥5™)
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Tais equacdes sdo encontradas em KLOPPERS e HERNANDEZ-CALDERON ET AL. No caso de haver goticulas
de agua na fase gasosa (Yg > Ygsat) o termo ‘supersaturada’ é inexato e imprdprio para designar a fase
gasosa. Isso por que tal termo faz referéncia a um estado metaestavel no qual a concentragdo de vapor é
maior que o valor de saturagdo [BOSNJAKOVIC ET AL]. Como ja mencionado anteriormente, no caso de

haver goticulas de agua no gas considera-se que a concentra¢do de vapor nesta fase é igual a de saturacgdo.
4.4, Fluxo Molar de Evaporagdo
O fluxo molar de evaporacdo é obtido a partir da analogia entre a difusdo de vapor d’agua em um tubo

vertical através de ar estagnado. O desenvolvimento de tais equacdes é apresentado no APENDICE A.3 e o

fluxo molar de evaporacdo é dado pela equacgdo (A.34):

Yt + R
K Cqln <w> ; (E Yg < Y52)
Ylsat TR . sat
Ny = 4 %Cgln<m>, (E,Yg>Yg ) (A34)
KCq (Ylsat - g)/:R ; (S' Yg =< Ygsat)
HCq (Y2 — Y524)/R ; (S, Y > Y52)

WEN ET AL, MILOSAVLIEVIC ET AL e KLOPPERS utilizam as equacgdes simplificadas em (A.34) para descrever
a taxa de evaporagdo. Porém, serd visto que as equacGes da formulacdo exata sdo incorporadas na
chamada ‘correcdo de Bosnjakovic’, a qual é utilizada por WEN ET AL, KLOPPERS e HERNANDEZ-CALDERON
ET AL.

4.5. Fluxo de Calor

O fluxo de calor é obtido novamente a partir da analogia para um tubo vertical. O desenvolvimento de tais

equacdes é apresentado no APENDICE

A.4 o fluxo molar de evaporacdo é dado pela equacgéo (A.56):

hF (T —Ty) ; (E)
q* = (A.56)
h(Ty — Tg) ; S)

Para baixos valores de 7, a expressao obtida para a transferéncia de calor se resume a expressao cldssica
para a troca de calor por convec¢do [KREITH ET AL]. Tal situagdo é o caso limite em que a injecdo de massa
através da interface é desprezivel e a troca de calor ocorre simplesmente através de convecg¢do. A maioria
dos autores utiliza a versao simplificada de (A.56), tais como MILOSAVLIEVIC ET AL, KLOPPERS e BOUROUNI
ET AL. Porém, WEN ET AL utilizou o Fator de Ackermann (F) e obteve muito bons resultados na sua

simulagao.
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4.6. Unificacdo das FormulagGes: FungGes de Ativagdo

As funcGes de ativacdo proporcionam a transicdo entre as formula¢cdes com e sem goticulas na fase gasosa.
A partir do desenvolvimento no APENDICE A.5 obtém-se as duas funcdes de ativacdo, representadas pelas

equacoes (A.65):

HA(Y, — Y52) (fungdo degrau de Heaviside)
H* = (A.65)
HS(Yg — Y52) (aproximagdo continua suave)
Utilizando-se as fungdes de ativacdo pode-se unificar as formulacdes de Hg, aHg/ax e 1. A derivada da
entalpia do gas com a posicdo x serd necessaria no balanco de energia e é calculada no APENDICE A.6.

Segundo o exposto no apéndice A.7 as seguintes equacdes sdo obtidas:

Hg = C5 Ty + Y32 ; (A.70)
oH aT, aY
8 _ * *\_ 8, " Byrx . A71
ox (Cp,g+a) ox + ox Hy 5 ( )
( Y2t + R
In({———| ; E
KCq n< VTR’ (E)
Ny = (A.72)
| %Cq (Y —Yg)/R. S

4.7. Balangos de Massa e de Energia

Os balancos de massa e de energia foram realizados em um volume de controle do recheio da torre,
segundo o desenvolvimento no APENDICE A.8. A partir desses balancos as seguintes equacdes diferenciais

foram obtidas,

oN;
ay" nY.
Y, _nX
ax* N, '
(A.100)
on, (Q+rm®1) _
ay* Y 0, ’

oT, + nA
E=x (—Q - 1) .
ax* A,

4.8. Coeficientes de Transferéncia de Massa e de Calor

Como dito anteriormente na se¢do 3.2, os transportes de massa e energia entre as fases compartilham do
mesmo mecanismo fluidodindmico (convec¢ao) [CUSSLER]. Assim, é de se esperar que ambos fen6menos

possuam um grau elevado de similaridade e que uma relacdo possa ser estabelecida entre os coeficientes
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de massa e calor. Tal relacdo é grosseiramente representada pela equagdo (A.107), a qual é obtida através

do desenvolvimento no APENDICE A.9:

h
~1, A.107
KyCrg ( )

Assim como (A.107) é uma aproximagdo da relagdo entre h e ky, o lado esquerdo de (A.107) é uma forma
simplificada do chamado “Fator de Lewis”, Le¢. Tal termo ndo deve ser confundido com o ndmero de
Lewis, Le , ambos os quais sao classificados como grupos adimensionais (GAs). Tal classificacdo deve-se a
auséncia de unidades que os caracterizem: o valor de um GA independe do sistema de unidades utilizado.

Considera-se agora a equacdo (A.152), cuja deducio é apresentada no APENDICE A.12:

2
h Le3

== (A.152)
kyCpg  F(&)

(A.152) é conhecida como a “Correcao de Bosnjakovic para Lef”.Pode-se explicar a ‘corre¢do’ acima pelo
seguinte argumento: o calculo exato do fluxo mdssico de vapor através da interface é facilitado pois
BOSNJAKOVIC ET AL apresentam um gréfico para o calculo de [F(€). Nesse caso o fluxo massico € calculado
utilizando ky em uma expressdo semelhante a forma simplificada de (A.34).

MM,,K'C

MMy, = —2 % (4% = ) = I, (7% - ¥;) (A144)

Como a expressdo (A.34) ja pode ser utilizada para considerar a influéncia da injecdo de massa sobre 7,,, a
correcdo de Bosnjakovic ndo sera considerada. Para a obtenc¢do de uma relagdo exata entre h e ky recorre-

se a (A.123), do APENDICE A.10:

h (gz + Yé) L (A123)
kY(C;’,g + O(*) R

O numero de Lewis, Le, para o sistema ar-agua é considerado constante e seu valor, segundo KLOPPERS,

WEN ET AL e HERNANDEZ-CALDERON ET AL é

Le = 0,865 . (18)

2/3

Observa-se que 0,865 = 0,91 = 1, o que estd de acordo com (A.107).

4.8.1.Adequacdo das equagdes contendo os coeficientes de transferéncia

Em todas as formulas em que serdo utilizados, ky e h sempre aparecem multiplicados por pela area
superficial volumétrica, A. O valor de A é de dificil avaliagcdo devido a forma irregular que a superficie de

troca assume entre as duas fases. Assim, os produtos (kyA) e (hA) sdo de maior interesse nosso que os
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valores isolados de ky e h. As equagdes (A.123), (A.73) e o termo ada equagdo (A.52) sdo reescritos,

segundo o desenvolvimento no APENDICE A.13 para evidenciar tais termos

(Cpg +o¥)
(kYA)Le W’
(hA) =
(kyA)Leécl:)‘a ;

[ (kyARI W+R-
(3
kyA (Y —Yg).

I (hAF(T, — Ty) ;

Q=
| mam-1y).

a= mnCpy/(hA).

4.9. Sistema de Equacgdes Diferenciais e Método de Resolugdo

(E)

)

(E)

)

(E)

)

(A.155)

(A.156)

(A.157)

As derivadas espaciais das VI, que descrevem o funcionamento da torre de resfriamento, sdo resumidas na

Tabela 1. Da Tabela 2 a Tabela 9 tém-se as equagles auxiliares, algumas das quais sdo apresentadas

somente no APENDICE A. Em todas as Tabelas a numeracdo das equacdes é dada da esquerda para a direita

e de cima para baixo.

Tabela 1: Derivadas espaciais das Vls, equacdes (A.100).

E)Nl 6Yg nX
= —]]]'l'y , = —_— ,
dy* ox* N,
on, (Q + un@l) 0T, _x (Q + mA,
ay* 0, ’ ax* A,

Tabela 2: Parametros para calculo das derivadas espaciais, equagdes (A.92) e (A.97).

i 1 2

0; | CpyTg+A—CpiT, —NCp)

A H*AH,, Na(Chg + o)
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Tabela 3: Parametros para o calculo dos termos da formulac¢do unificada, equacgées (A.11) e (A.69).

AYg = Y, — Y52, Cpg = Cpa+ YeCpy; AHy = (Cpy — Cp1)Tg + 2.
Yg =Yg — H*AYg; Chg = Cpg — H*AYg(Cpy — Cpy) ; a* = H*AH,, 0Yg*" /0T, ;
Tabela 4: FungGes de ativagdo, equacdes (A.65), (A.64) e (A.58).
H d(AYg) (fungdo degrau de Heaviside)
H* =
HS (AYg) (aproximagao continua suave)
0 ) AYg < 0 ; 1
FHa(AY,) = Hi(AY,) = .
g g —
1) AY, > 0; 1+ exp(K — bAYy)

Tabela 5: Coeficiente volumétrico de transferéncia de calor e taxas volumétricas de transferéncia de massa
e calor, equacgdes (A.155) e (A.156).

(kYA)Leé%w ; (E)

(hA) = { &
L (kYA)Leécpa : S

Yt + R
(kyA)R In (‘—) ; (E)

. Y; +R
[ e (5 - Y); ®)
(hA)F(T, — Ty) ; (E)

Q =

k (hA)(Ty — Ty) . S

Tabela 6: Equagao de Antoine, equagdo (3).

A B C

B
P33t = exp (A — —) :
T+C 16,56989 3984,92 233,426
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Tabela 7: Concentracdo absoluta mdssica na saturacdo e sua derivada, equacdes (4) e (A.161).

e PER/(P=RFD S (B |y ) BYS2H(1 + Y§2t/R) /(T +C)° 5 (B)
PSAR/P ; (S) e BYS2t/(T, +C)” ; )
Tabela 8: Equagbes auxiliares (A.52), (A.157), (18) (A.4) e (A.63).
?:#p(—a); az%; Le=0,865; | R=0,622; | K=1n999.
Tabela 9: Polindbmios de ajuste dos parametros termodinamicos, equagdes (17).
i=4
Cpa Cp1, Cpy, A = Z(aﬁ - 10P1)(T + 273,15)% .
i=1
Cra Cpy Cpy A
a; b; C; a; b; C; a; b; C; a; b; | ¢
1,045356 0 0 8,15599 0 0 1,3605 0 0 3,4831814 3 0
—-3,161783 | —4 1 | —2,80627 | -2 1 2,31334 -3 1 —5,8627703 0 1
7,083814 -7 2 5,11283 -5 2 | —2,46784 | —13 | 2 1,2139568 -2 | 2
-2,705209 | —10 | 3 | —2,17582 | =16 | 6 5,91332 —-16 | 3 | —1,40290431 | -5 | 6

O problema da torre de resfriamento, o qual consiste obtencdo dos perfis das VIs do sistema, ndo é
completamente definido pelo sistema de equagdes acima. E necessério ainda ter conhecimento de outros
parametros do sistema para a determinacdo de um caso especifico, sendo que diferentes combinagbes de

parametros podem ser utilizadas para tal fim.

Na Tabela 10 sdo apresentadas duas combinacdes tipicas desses parametros. Ambas as combinacGes
possuem todos os parametros apresentados, execeto aqueles indicados pelo numeros 6 — I e 6 — I, sendo
cada um desses restrito a somente uma das combinagdes. Assim, no primeiro caso dispde-se do valor da
temperatura de saida do liquido, Tj ¢, enquanto no segundo caso tal informacdo € substituida pelo valor do

coeficiente de transferéncia de massa, kyA .

O sistema de equacgdes, juntamente com tais parametros, compde um problema bem definido, um caso
especifico. Pode-se prosseguir agora ao uso das técnicas de resolucbes de sistemas de equagdes
diferenciais para a obtencdo dos perfis das Vls, as quais sdo apresentadas no APENDICE B. Observa-se,
porém, que antes de se utilizar um método qualquer para a resolugdo do sistema de equagdes é necessario

determinar as Cp (capacidades calorificas médias), cujo calculo requer conhecimento do valor da
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temperatura média do gas e do liquido no equipamento. Tais valores médios sdo obtidos através da média

aritmética entre os valores de entrada e saida das temperaturas de ambas as fases.

Tabela 10: Parametros necessarios para resolugdo do sistema.

Ne Parametro Simbolo Unidade
1 Pressdo atmosférica P kPa
2 Temperatura e umidade de entrada do ar [Tg,i i Ygi ] [eC,—]
3 Temperatura de entrada do liquido Ti; oC
4 Fluxo massico de dgua e ar na entrada [Nl,i ; Ny ] ; | kg/(m?-s)
5 Dimensdes do recheio [X;Y; 2] m
6—1 Temperatura de saida do liquido Tie; oC
6 —1II Coeficiente de transferéncia de massa kyA; kg/(m3 - s)

No primeiro caso a temperatura média do liquido pode ser calculada pois sdo conhecidos Tj; e Ty¢. Por
outro lado, Ty ¢ € desconhecido e a temperatura média do gas ndo pode ser calculada. Apresenta-se ainda
outra complicagdo: kyA é desconhecido. No segundo caso a situacdo é semelhante: kyA e Tj; sdo
conhecidos mas ndo se sabe nada sobre Tj¢ e Ty ¢ . Portanto, em ambos os casos, apesar do problema estar

definido, dois parametros necessarios a resolu¢do numérica do sistema sdo desconhecidos.

Para resolver tal situacdo a seguinte abordagem é adotada: ao inicio da solucdo do sistema de equacdes os
dois parametros desconhecidos devem ser estimados. Calculam-se as Cp e prossegue-se a obteng¢do dos
perfis das VIs (pelos métodos apresentados no APENDICE B). Uma vez obtidos tais perfis calculam-se os
valores de saida das temperaturas de ambas as fases (segundo os métodos apresentados no APENDICE F).
Tais valores de saida devem ser comparados com aqueles determinados inicialmente; caso haja

concordancia entre tais valores a solucdo obtida é aceita como a solugdo correta do problema proposto.

No primeiro caso Tjsé conhecido e deve-se estimar os valores de Tyre kyA. No segundo caso kyA é
conhecido e deve-se estimar os valores de Ty¢ e Tg ¢ . Assim, em ambos os casos os valores de Ty e Tg ¢ sdo
especificados ao inicio da solucdo do sistema de equacgbes e processo iterativo de resolucdo difere somente

nas variaveis que sdo ajustadas a cada nova estimativa.

Como as Cp variam muito suavemente com a temperatura das fases, uma primeira estimativa das
temperaturas de saida pode ser obtida utilizando-se o valor das temperaturas de entrada. Como estimativa
inicial para kyA pode-se utilizar o valor de 1 kg/(m3 -s), que é um valor suficientemente préximo para

todos os coeficientes encontrados nesse trabalho.
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4.10. Resolucdo do Sistema de Equacdes e Parametros do Modelo

Para a resolucdo do sistema de equacdes e analise dos resultados foram utilizados os métodos numéricos
descritos nos APENDICES B a G. Todos os célculos foram realizados a partir de scripts em Matlab® R2013b
em um computador com as seguintes especificacGes: processador Intel® Core™ i5 3330 de 3 GHz (4 cores),

8 Gb de memadria RAM DDR3, Windows 7 (64 bits).

A maioria das simulac¢des utilizou os dados do trabalho de BOUROUNI ET AL, cujo objetivo era a simulacao
do resfriamento de aguas termais. Utilizou-se também os dados de GROBBELAAR ET AL e de CORTINOVIS
ET AL para a comparacado dos valores do coeficiente de transferéncia de massa em cada caso. Os dados sao

resumidos na Tabela 11.

Observa-se que, além das temperaturas de saida do liquido, T, todos os autores fornecem valores para o
coeficiente de transferéncia de massa volumétrico, kyA . Essa ‘redundancia’ permitird a comparagdo dos
valores encontrados para tal coeficiente, isto é, a comparacdo entre aqueles coeficientes encontrados
neste trabalho e aqueles apresentados por tais autores. Somente GROBBELAAR ET AL forneceu valores de

pressdo atmosférica, de modo que a pressao padrdo foi assumida para os outros autores.

Tabela 11: Dados de BOUROUNI ET AL, GROBBELAAR ET AL e CORTINOVIS ET AL.

Parametro Unidade BOUROUNI ET AL GROBBELAAR ET AL CORTINOVIS ET AL
P kPa 101,325 100,9 101,325

Ty °C 38 13,1 16,5

Y, - 0,00670 0,00683 0,00742
[Tiis Tie ] oC [64; 34,7 ] [34,0; 17,4] [29,4; 254]
[Nyi; Na |5 | ke/(m?-s) | [440;390] [1,43; 2,85] [2,06; 1,29]
[X,Y,Z] m [5;11,5;5] [15;2; 2] [0,6;09;09]

kyA kg/(m3 - s) 16,9 1,663 1,24

BOUROUNI ET AL utilizam o método iterativo de Gauss-Seidel para a resolucdo do sistema de equacgdes.
Segundo o modelo proposto por estes autores, kyA = hA/Cp , . Assim, o valor de kyA foi calculado a partir
do valor fornecido pelo autor para o coeficiente de troca térmica, hA = 17 kW/m3K, e do valor de Cp,
obtido para a temperatura inicial do gas. Nj; e N, foram obtidos a partir da razdo entre as taxas massicas

de entrada e as areas transversais do recheio, A, e Ay (perpendiculares aos eixos x e y, respectivamente):

Nii = Myi/Ay = My;/XZ ;
(19)
N, = Ma/Ax = Ma/yz-
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BOUROUNI ET AL utilizaram os seguintes valores de fluxos massicos de entrada: [Ml,ii Ma] =
[110; 224 ] kg/s. A umidade de entrada foi calculada a partir da umidade relativa de entrada fornecida

pelo autor, ¢; = 15,44% em que

b = Yy /Y. (20)

GROBBELAAR ET AL utiliza o método de e-NTU para a resolucdo do sistema de equacdes. Novamente os
valores dos fluxos mdssicos de cada componente foram obtidos a partir das vazGes massicas de entrada,
[Ml,i ; Ma] = [4,3; 11,4] kg/s, e o coeficiente de transferéncia de massa foi calculado a partir do valor
do nimero de Merkel, Me = 2,32 (definido na equacdo (G.1) do APENDICE G. A umidade de entrada foi
calculada a partir da temperatura de bulbo Umido do gas de entrada, TgB"iU = 10,5 9C. Para tanto,
considerou-se a aproximacdo da equivaléncia entre as temperaturas de saturacdo adiabatica e bulbo

Umido, a qual é apresentada no APENDICE A.9. Emprega-se, portanto, a equacdo (A.103).

CORTINOVIS ET AL utilizam um método de correlacdo para a resolucao do sistema de equacgdes. Os dados
fornecidos por tais autores correspondem a diversos experimentos e foram utilizados para a determinacao
de uma correlagdo adimensional, assim como exposto no APENDICE G. Os dados relativos a cada

experimento sdo informados na Tabela 12 abaixo:

Tabela 12: Dados de CORTINOVIS ET AL para a determinac¢ao da correlagao adimensional.

Experimento | Tg;i [°C] | Yg;[-] [Tyi; Tie] [2€C1 | [Nyi; Na ] [ke/(m? - s)]
1 16,5 | 0,00742 | [294; 254] [2,06; 1,29]
2 19,6 | 0,00712 | [289; 26,9] [514; 1,29]
3 21,9 | 0,00623 | [27,4; 23.1] [2,06; 2,31]
4 17,3 0,00686 [25,8; 23,2] [514; 2,31]
5 193 | 0,00832 | [294; 27,0] [3,60; 1,29]
6 21,3 | 0,01140 | [29,0; 26,0] [3,60; 2,31]
7 175 | 0,00679 | [28,0; 23,4] [2,06; 1,80]
8 21,3 00112 | [29,7; 27,6] [514;1,80]
9 18,4 0,00670 [27,4; 24,5] [3,60; 1,80]
10 16,8 | 0,00806 | [27,7; 248] [3,60; 1,80 ]
11 199 | 0,00742 | [27,4; 24,6] [3,60; 1,80 ]
12 189 | 0,00668 | [27,7; 248] [3,60; 1,80 ]
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5. ANALISE E DISCUSSAO DOS RESULTADOS

Neste capitulo serdo apresentados e analisados os resultados obtidos neste trabalho. Primeiramente serao
apresentados e discutidos os resultados obtidos no trabalho com relacdo a obtencdo do modelo em si
(sistema de equacdes). Em segundo lugar serdo comparados os resultados obtidos neste trabalho com os
obtidos por outros autores. Dentre tais resultados estdo os valores dos coeficientes de transferéncia de
massa em cada trabalho e a determinag¢dao de uma correlagdo adimensional para os dados de CORTINOVIS
ET AL. Em terceiro lugar, os resultados obtidos para os diferentes métodos numéricos deste trabalho foram
comparados entre si. Para a realizacdo dessas simulagcdes escolheu-se (arbitrariamente) os dados do
trabalho de BOUROUNI ET AL. Por fim sera levantada a melhor configuracdo para a resolucdo do sistema de

equacdes, bem como os resultados que levam a esta conclusao.

O conjunto padrao de configuragdes para solucionar numericamente o sistema de equagdes serd chamado
de ‘método base’ e serda determinado nos paragrafos a seguir. O método base é aquele que reune as
configuragdes que o tornam o mais preciso possivel. Assim sendo, tal método foi o utilizado para a
determinacgao dos coeficientes de transferéncia de massa a partir dos dados dos outros autores. Assim, os
valores obtidos para kyA com os dados de BOUROUNI ET AL no método base serdo utilizados nas outras
simulacGes para a comparacdo dos diferentes métodos deste trabalho. Dessa maneira pode-se averiguar o

qudo distante dos valores exatos estes resultados estao.

Dos resultados numéricos obtidos o mais preciso e exato é aquele no qual a direcdo principal foi resolvida
pelo método BS e a direcao secundaria pelo método RK4 e utilizando a formulagdo exata. Esses serdo os
métodos numéricos do método base. Arbitrariamente escolheu-se M = N = 10 para ser o numero de
intervalos em cada direcdo para o método base, sendo M e N o nimero de intervalos na direcdo y* e x*,

respectivamente.

Sera visto na secdo 5.3.4 que a escolha da funcdo de ativagdo pode influenciar os resultados das solugdes
numeéricas caso o gas se apresente proximo a condicdo de saturacdo ou torne-se saturado em algum ponto
do recheio. Nesta mesma sec¢do pode-se perceber que é imprescindivel o uso da fungao de ativagao suave

no método base caso o gas apresente-se em condi¢des de saturagao.

Como a funcgdo de ativagdo degrau é fisicamente mais exata, optou-se por utiliza-la preferencialmente no
método base. Dessa maneira, exceto no caso em que o gas apresenta saturacdo ao longo do recheio (dados

de GROBBELAAR ET AL), a fung¢do suave ndo foi utilizada nas simulacées do método base.

No caso em que a funcdo de ativacdo suave foi utilizada para testar a sua influéncia na solucdo numérica do

sistema de equacdes tal troca é explicitamente mencionada no texto.
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5.1. Modelo

Primeiramente deve-se discutir as diferencas entre o processo de transferéncia entre as condicGes de gas

saturado e insaturado.

Na situacdo tipica (gas insaturado) a fase liquida doa calor latente para o vapor que migra e a sua
temperatura é reduzida. O ar recebe o vapor d’dgua que migra entre as fases incorporando-o e
aumentando a concentragdo deste componente na fase gasosa. Caso o gas torne-se saturado, o vapor que
migra entre as fases se condensara sob a forma de goticulas, formando uma névoa. Nesse caso, além da
transferéncia de calor por convecgao, outro fator contribui para o aumento da temperatura da fase gasosa:
a liberacdo de calor latente pelo vapor que condensa. Tal fato é confirmado pela analise da derivada da
temperatura do gds em (A.100): caso o gds esteja insaturado A; = 0, e a influéncia da transferéncia de
massa restringe-se apenas a injecdo de massa na interface (Fator de Ackermann). Porém, para o gas
saturado, A, fornece exatamente a diferenca de entalpia entre vapor e liquido, indicando a condensagdo

do vapor e corroborando a explicagdo dada anteriormente.

Na situacdo contraria (em que o vapor sai da fase gasosa saturada e chega a fase liquida) dois efeitos

térmicos serdo sentidos:

e O liquido presente sob a forma de goticulas na fase gasosa ira evaporar, removendo calor latente e

diminuindo a temperatura desta fase;

e O vapor que condensa na fase liquida doa calor latente para essa fase, aumentando a sua

temperatura.

Discutem-se agora as consideracdes utilizadas para se obter as expressdes para as taxas de troca de massa
e calor ao longo da torre. Para o sistema idealizado do tubo vertical, a consideracdo de regime permanente
impde que o fluxo massico de vapor seja constante através da interface. Tal imposi¢do, por sua vez, nos
permite calcular um perfil de temperaturas para a interface através do balanco de entalpia. Tal perfil de
temperaturas ndo foi utilizado no desenvolvimento do calculo de n,,, 0 que significa que adota- a seguinte
hipdtese: a variacdo de temperatura ao longo da interface (e ao longo do equipamento) é suficientemente
pequena de modo que a concentragdo total do gas, Cg, possa ser considerada constante. Tal hipotese esta

alinhada com a consideragdo de que ky = MMWJCCg/.‘R constante.

No caso dos balangos que levam a deducdo das equacdes diferenciais é pertinente uma observacao relativa
ao Fator de Ackermann: tal termo é fundamental para que uma pequena inconsisténcia no balanco de
energia seja evitada. Isso por que o vapor transferido entre as fases é sempre recebido ou doado a
temperatura do gds, e ndo a uma temperatura média entre as fases. O calor transferido no caso exato
(corrigido pelo Fator de Ackermann) leva em consideragdo a energia necessdria para que o vapor que migra

atinja a temperatura da outra fase. Dessa maneira o balango de energia é exato e ndo hd inconsisténcia.
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Observa-se que a injecdo de massa através da interface influencia tanto a troca de massa quanto a troca de
calor. Tais influéncias sdo incorporadas no modelo exato, mas no caso de baixas taxas de evaporagdo e
baixos valores de umidade a influéncia da injecdo de massa se torna desprezivel. Um processo de expansao
em séries de poténcia e descarte dos termos de pouca influéncia nos permitiu criar uma versao simplificada

do sistema de equagdes.

Por ultimo, a analise da contribuicdo de BOSNJAKOVIC ET AL nos permitiu desenvolver uma relagdo entre h

e ky utilizando, novamente, expressdes do tipo exata e aproximada.

5.2. Comparagdo com os Resultados de outros Autores

A partir dos dados apresentados na Tabela 11 e utilizando-se o método base obtiveram-se os seguintes
resultados, mostrados na Tabela 13. As duas primeiras colunas informam o valor encontrado para (kyA) e
a diferenca relativa entre este valor e o valor fornecido pelos outros autores. As duas ultimas colunas
informam a massa de agua evaporada por segundo e a variagdo percentual da massa de liquido entre as
correntes de entrada e saida. Os valores na Tabela 12 abaixo podem ser obtidos utilizando tanto x quanto y

para a diregdo principal, o que nos mostra que a precisdo do método é independente de tal escolha.

Tabela 13: Resultados obtidos pelo método base.

(kyA) A(kyA)re! Yt Tys AM, AM{®
Autor
[kg/(m3 - )] [-] [-] [oC] [kg/s] [%]
BOUROUNI ET AL 0,366 +45,1 0,0303 40,72 —5,27 —4,79
GROBBELAAR ET AL 1,864 -0,11 0,0148 19,55 —0,09 —-2,11
GROBBELAAR ET AL* 1,832 —0,09 0,0144 19,73 —0,09 —2,08
CORTINOVIS ET AL 1,008 40,23 0,0132 20,24 —0,006 —-0,54

Nos casos acima a escolha da fungdo de ativagdao ndo influenciou o resultado obtido, exceto para os dados
de GROBBELAAR ET AL. Para tais dados, a solucdo do sistema apresentou gas saturado em seu dominio e
nesse caso o método base obrigatoriamente requer o uso da funcdo de ativacdo suave, como foi dito no
inicio do capitulo 5. A funcdo de ativacdo degrau também foi testada na resolucdo do sistema determinado
com tais dados (utilizando-se o método do PM) e o resultado é aquele indicado com um asterisco. Como
dito anteriormente, o uso da funcdo suave pode ter alguma influencia na solucdo do sistema de equacdes.
Como os resultados obtidos em ambos os casos sdo bem proximos, qualquer uma das solucdes é

satisfatoéria.

Observa-se uma boa concordancia entre os valores de kyA encontrados para todos os autores, exceto os
primeiros: o valor reportado por BOUROUNI ET AL é aproximadamente 45 vezes maior que o valor

encontrado. E possivel que tal discrepancia decorra dos diferentes métodos e modelos utilizados. Apesar
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disso os valores encontrados para a variacdo da massa de agua entre as correntes de entrada e saida
encontrados para os dados de tal autor, de —4,78%, esta préximo do valor informado por BOUROUNI ET

AL, de —5,1% .

A Figura 8 abaixo apresenta os resultados obtidos neste trabalho e aqueles obtidos por BOUROUNI ET AL
para as temperaturas do liquido e do gas ao longo de se¢Ges horizontais da torre. As linhas pontilhadas em
cada grafico correspondem aos valores de BOUROUNI ET AL enquanto as linhas cheias correspondem aos
valores obtidos neste trabalho. Em cada grafico as oito curvas (quatro para cada trabalho) representam as
temperaturas das fases em se¢Oes horizontais da torre correspondentes aos valores de

y=1[15;4,5;9,0;11,5] m. As curvas que apresentam as maiores temperaturas correspondem aos

menores valores de y, como esperado.
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44 + 60 -
af
55
2t 0 T s
at} -
T, €0) T, €0) //
4 a5
39
38
7t
B
35 L 1 1 1 L 1 1 1 Il 25 1 1 1 1 1 L 1 1 1
0 05 1 15 2 25 3 35 4 45 0 05 1 15 2 25 3 35 4 45

x (m) X (m)

Figura 8: Comparativo dos resultados obtidos com os dados de BOUROUNI ET AL: temperatura da fase
gasosa (esquerda) e da fase liquida (direita).

Observa-se uma grande discrepancia entre os valores obtidos em cada trabalho e uma possivel explicagdo
para tal fato estd na lenta velocidade de convergéncia do método de Gauss-Seidel. Seguindo-se este
raciocinio conclui-se que o critério de término do processo iterativo escolhido por BOUROUNI ET AL ndo foi

suficientemente rigoroso para a obtengao de resultados numericamente exatos.

Tal hipotese é corroborada pelo valor de kyA apresentado por BOURQUNI ET AL: sdo necessarios maiores
valores deste parametro para que um método de convergéncia lenta retorne um valor de temperatura de
saida do liquido que corresponda ao valor real. E também corroborada pelo fato de que, apesar de
menores valores do coeficiente de transferéncia de massa, as temperaturas obtidas para as fases gasosa e
liquida neste trabalho foram, respectivamente, maior e menor, o que indica maiores taxas de transferéncia
de calor e massa em relacdo ao método de BOUROUNI ET AL. Caso o método de Gauss-Seidel houvesse

apresentado resultados precisos, muito maior teria sido o calor trocado entre as fases para tal método.
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Nesse caso, as relacdes entre os perfis de temperaturas encontrados por BOUROUNI ET AL e aqueles deste

trabalho seriam invertidas em relagdo ao que é apresentado, o que nao foi o caso.

Utilizando os dados de BOUROUNI ET AL os residuos das EDPs e os desvios dos balancos de massa e energia
foram calculados segundo os APENDICES E e F. Os baixos valores de tais residuos e desvios indicam a que a
resolucdo do sistema de equacgdes foi satisfatdria e novamente corroboram o valor encontrado para kyA

neste trabalho. Tais resultados sdo apresentados na Tabela 14 abaixo:

Tabela 14: Erro do método numérico para o método base.

Componente AfgSis DBRrums
principal Yq Tg N, T Massa Energia
Gas 445-107° | 249-10* | 6,29-107% | 548-1073 | 2,40-107°> | 1,71-107*
Liquido 448-107° | 2,49-10"* | 6,04-1073 | 523-1073 | 2,26-10"> | 1,53-107*

Apesar de o liquido apresentar menores erros, considerando o quao pequenos sdo tais valores pode-se
dizer que praticamente ndo ha diferenca gerada pela escolha da direcdo principal. Tal afirmativa é

corroborada pelos resultados da Tabela 13, os quais independem da escolha da orientagdo principal.

As linhas de contorno das propriedades da agua e do ar ao longo do recheio para o método base sao
apresentadas abaixo na Figura 9 e Figura 10, respectivamente. Como previsto, as propriedades de ambas as
fases seguem as tendéncias mostradas na Figura 5. Observa-se nas Figuras abaixo como a varia¢do da
temperatura da agua é muito mais pronunciada ao longo da dire¢do y que a temperatura do ar ao longo da
direcdo x. Tal observacao sera importante tanto para a explicacdo das diferencas nos valores de tempo em

cada simulac3o quanto para a explicagdo da precisdo dos diferentes métodos apresentados no APENDICE B.

Figura 9: Linhas de contorno das propriedades da dgua para o método base.
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Figura 10: Linhas de contorno das propriedades do ar para o método base.

Observando-se as propriedades do ar pode-se observar uma peculiaridade para a fase gasosa que se

encontra entrey =8mey =12 m. Nesta parte do recheio, o ar ndo se aquece e é razoavelmente

umedecido. Tal fato provavelmente se deve a combinacdo de menores valores de temperatura da agua

nesta regidao em conjunto com baixos valores de umidade do ar que entra.

Tabela 15: Resultados dos dados de CORTINQVIS ET AL.

(kyA) (kyAyteor
Experimento Me®*P [—] R[-] Meteor [—]
[kg/(m? - )] [kg/(m?® - 5)]
1 1,0074 0,4401 1,0646 0,4511 1,0326
2 1,3404 0,2347 2,6563 0,2333 1,3323
3 1,3312 0,5816 0,5945 0,6047 1,3841
4 2,2153 0,3879 1,4834 0,3524 2,0126
5 1,1052 0,2763 1,8605 0,2896 1,1585
6 1,8593 0,4648 1,0390 0,4583 1,8330
7 1,3246 0,5787 0,7630 0,5436 1,2443
8 1,6395 0,2871 1,9037 0,2839 1,6215
9 1,4696 0,3674 1,3333 0,3841 1,5365
10 1,4969 0,3742 1,3333 0,3841 1,5365
11 1,6038 0,4010 1,3333 0,3841 1,5365
12 1,4352 0,3588 1,3333 0,3841 1,5365
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Finalmente, apresentam-se os resultados dos dados fornecidos por CORTINOVIS ET AL. As primeiras trés
colunas da Tabela 15 (acima) correspondem ao valor do coeficiente de transferéncia de massa obtido para
cada experimento, o numero de Merkel e a razdo entre as taxas massicas de entrada. Uma correlacdo
adimensional foi obtida segundo o desenvolvimento do APENDICE G, a partir da qual calcularam-se Met®°"
e (kyA)™°T. A equacdo (G.4) foi utilizada para tal correlagio com N =2 e o valor obtido para R?
(coeficiente de correlacdo) foi de 0,96 . Os valores obtidos para os coeficientes da equacdo (G.4) sdo

apresentados na Tabela 16 abaixo.

Tabela 16: Coeficientes da correlagdo adimensional.

k 0 1 2
ak 0,9647 —0,5230 0,0277
by - 0,6760 2,3720

Na Figura 11 abaixo sdo apresentados o ajuste da correlacdo adimensional em funcdo dos valores obtidos
para o numero de Merkel, equacdo (G.1). Os pontos azuis representam os valores obtidos para o nimero
de Merkel em funcdo da razdo entre as taxas massicas de entrada; a reta continua representa a correlacao
obtida. Ao contrdrio do trabalho de CORTINOVIS ET AL, a correlacdo obtida neste trabalho é adimensional,
o que facilita o cdlculo de kyA para diferentes sistemas de unidades. Ainda na mesma Figura sdo
apresentados os valores de (kyA)'°" comparados com (kyA)®*P. A dispersdo dos dados, de +10%, é

inferior aquela apresentada no trabalho de CORTINOVIS ET AL, iguala +15% .

Figura 11: Correlagdo adimensional e dispersdo dos valores de kyA; dados de CORTINOVIS ET AL.
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5.3. Comparativo entre os Métodos Utilizados neste Trabalho

Os dados de BOUROUNI ET AL foram utilizados para a realizacdo das simula¢des nesta secdo. Os diferentes
métodos apresentados no APENDICE B foram comparados entre si, bem como foi feita uma andlise do
tempo de execugdo e da convergéncia numérica dos métodos. Por ultimo foram realizados testes com as

funcdes de ativacao.

5.3.1.Variagbes do método base: formulacao simplificada e método de Euler na direcdo secundaria

O método base foi utilizado em conjunto com a forma simplificada do sistema de equacgdes. Os resultados

sdo apresentados na Tabela 17 abaixo:

Tabela 17: Resultados obtidos usando a formulagao simplificada.

Ye,

[kg/kgl | [°C] | [°C] | [kg/s] | [%l]

0,0295 | 40,84 | 3559 | =511 | —4,64

£ Tg Ty AM; | AM{

Novamente os resultados independem da direcdao principal. Pode-se concluir que houve uma pequena
reducdo na transferéncia de massa, o que acarretou em maiores temperaturas de saida do liquido e do gas,

menores valores de umidade e menor perda de agua liquida.

Os perfis das propriedades do liquido e do gas se assemelham aqueles mostrados nas Figuras 13 e 14 e,
devido a semelhanca dos valores de saida obtidos para ambas as formulag¢des os perfis obtidos em ambos
0s casos sao praticamente coincidentes. Tal fato torna redundante a apresentacdo destes graficos. Os
residuos das EDPs e os desvios dos balancos de massa e energia, por outro lado, fornecem informacoes

Uteis. Tais valores foram calculados para a formulagdo simplificada e sdo apresentados na Tabela 18 abaixo:

Tabela 18: Erro do método numérico para a formulacgdo simplificada.

Componente Afgits DBgrms
principal Y, Ty N; T Massa Energia
Gas 3,08-107°% | 1,79-10"* | 3,09-1073 | 2,54-1073 | 7,82-107°% | 552-107°
Liquido 3,10-107° 1,78-107%* | 2,98-1073 | 2,44-1073 | 7,17-107% | 4,75-107>

Observa-se que quase todos os residuos foram menores que aqueles apresentados para a formulacao
exata, exceto aquele para a temperatura do gas. Novamente os residuos do liquido sdo, em geral, menores

gue os do gas.

Pode-se pensar que a formulagdo simplificada fornece um resultado fisicamente mais correto que a
formulagdo exata, o que ndo é propriamente verdadeiro. O fato dos residuos terem sido menores significa

gue o método numérico satisfaz o sistema simplificado de equa¢des de maneira mais satisfatéria que o
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sistema exato. Para fins de engenharia pode-se considerar que ambos os resultados sdo satisfatorios e

iguais devido a proximidade dos valores.

Por ultimo apresentam-se os resultados obtidos utilizando o método base com o método de Euler na
direcdo secunddria. Novamente, os perfis das propriedades de cada fase retem, qualitativamente, os
mesmos aspectos do método base original e, portanto, tais perfis ndo sdo mostrados. Os resultados sdo

apresentados na Tabela 19 abaixo:

Tabela 19: Resultados obtidos usando o método de Euler na dire¢dao secundaria.

Componente Yer Tgf Tt AMI AM{ °!
principal | kg/Kg] | [oc] | [°C] | [ke/s] | [%]

Gas 0,0285 40,25 | 33,50 —5,52 —5,02

Liquido 0,0305 40,71 | 34,73 —5,27 —4,79

Observa-se que os resultados obtidos estdo proximos dos valores ‘exatos’ (método base), sendo os valores
do liquido visivelmente superiores. Os resultados do gas mostram que, apesar do gas sair com menor valor
de umidade, a perda percentual de 4dgua foi maior (em relacdo ao método base) o que é logicamente
impossivel. Outro fato impossivel é a diminuicdo da temperatura de ambas as fases. Estes fatos sugerem

que a direcdo y é a melhor escolha de diregdo principal.

A justificativa para esta direcao ter apresentado maior exatidao pode residir no fato de que, quando o gas é
o componente principal, o método de Euler é utilizado na resolu¢do das variaveis do liquido e vice-versa.
Como mencionado anteriormente, a temperatura do liquido varia muito mais rapidamente que a
temperatura do gas. Assim, quando o método de Euler é utilizado para resolver as VIs do liquido (gas é o
componente principal), devido a grande variagdo das temperaturas do liquido, tal método perde eficiéncia.

Apresentam-se na Tabela 20 abaixo os residuos das EDPs e desvios dos balancos para tal caso:

Tabela 20: Erro do método numérico usando o método de Euler na dire¢do secundaria.

Componente Afrrzi}ls DBrums
principal Yq Tg N; T Massa Energia
Gas 4,12-107% | 2,15-107* | 991-107%2 | 9,79-1072 | 4,76-1073 | 3,05-1072
Liquido 9,40-1073 | 4,14-10"! | 591-1073 | 511-1073 | 3,95-107* | 2,63-1073

Observa-se que, para ambos os componentes principais, a fase secundaria (na qual foi usado o método de
Euler) apresenta uma piora significativa no valor dos residuos (em comparacdo com a Tabela 14). O liquido
apresenta os menores residuos dos desvios dos balancos de massa e energia, o que corrobora o fato dos
valores de saida do equipamento para tal fase terem se aproximado mais dos valores do método base

(Tabela 13).

33



Utilizando-se a fase liquida como principal observa-se que o residuo da temperatura do gas é
particularmente alto, apesar de outros indicadores apontarem uma grande exatiddo do método usando-se
tal componente como o principal. A explicagdo para tal fato pode residir no método de cdlculo das
derivadas através de interpolagao polinomial, o qual é utilizado para calcular os residuos. Os pontos que
apresentam os maiores desvios para a temperatura do gas sdo aqueles localizados em uma regido na qual a
temperatura desta fase varia muito lentamente ao longo da direcdo x. O método de interpolacdo fornece
uma funcdo de aproximacdo que é relativamente ondulada em comparacdo com a funcdo original (gas)
caso ela seja plana em uma determinada regido. Tal fator, combinado com a baixa precisdao do método de
Euler, é provavelmente o responsavel pelo alto valor do residuo da temperatura do gds. Descartando-se os
10% maiores valores (absolutos) do residuo da temperatura do gas, o valor do residuo RMS dessa VI passa
aser de 9,81 - 10™2. Tal valor é semelhante aos valores obtidos para os residuos da fase liquida quando o

gas é a fase principal.

5.3.2. Tempo de execucdo e convergéncia numérica

Nesta seg¢ao serdo apresentados dados relativos ao tempo de execug¢ao das simulagdes apresentadas na
secdo anterior. Também serdo apresentadas analises da convergéncia numérica do método base, isto €, a
velocidade com que as solugdes obtidas pelo método numérico se aproximam da solugdo correta a medida

gue sdo realizadas as operagdes de extrapolagao.

Na Tabela 21 abaixo é apresentado o tempo de execugdo para as simulagGes realizadas na se¢do anterior.
Sao distinguidas as diferentes configuracdes do método base, bem como o componente principal em cada
caso. O tempo de execucdo para a agua é sempre maior e a coluna ‘Razdo dos tempos’ indica o quao maior,
em relacdo ao tempo do gas esse tempo foi. Também sdo apresentadas o numero de extrapolacbes
necessarias em cada intervalo do dominio para as duas direcdes principais. O primeiro numero
corresponde ao primeiro intervalo do dominio (para a respectiva dire¢io/componente principal), o

segundo numero para o segundo intervalo e assim por diante.

O numero de extrapolacGes para o gas em todos os intervalos foi igual a 2 e o numero total de
extrapolagGes para esta fase foi sempre inferior ao da fase liquida. Dessa maneira, a coluna ‘Razdo de
Extrap.’ indica o qudo maior (percentualmente) foi o total de operagGes de extrapolagdo para o liquido em
relagdo ao nimero total da fase gas. Pode-se perceber, pelo APENDICE B, que um aumento do nimero de

extrapola¢Ges significa um aumento (ndo linear) na quantidade de operagbes computacionais, o que é

Q-

confirmado na Tabela 21, com o aumento (ndo linear) do tempo de execugdo de uma fase em relagdo

outra.

O tempo de execucdo é maior quando o liquido é o componente principal pois 0 método de BS utiliza a
temperatura das fases para o controle do erro e, assim, decidir se sdo necessarias ou ndao mais

extrapolacdes.
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Tabela 21: Numero de extrapolacdes e tempo de simulacdo pelo método base.

g Componente Extrapolacdes em Total de Tempo Razao de Razao dos
Método
Principal cada intervalo Extrapolacdes [s] Extrap. tempos
Ar [2,..,2,..,2] 20 1,3
Base +55% +62%
Agua [5,4,4,3,3,3,3,2,2,2] 31 2,1
Formulacdo Ar [2,...,2,...,2] 20 1,2
S +45% +50%
simplificada Agua [4,4,3,3,3,3,3,2,2,2] 29 1,8
Euler na Ar [2,...,2,...,2] 20 0,19
o o +55% +47%
diregdo secundaria Agua [5,4,4,3,3,3,3,2,2,2] 31 0,28

Observando-se as Figuras 13 e 14 percebe-se como a temperatura do liquido varia mais rapidamente ao
longo da sua direcdo principal (y) que a temperatura do gas (ao longo de x). Como o perfil de temperaturas
do liquido é menos suave que o do gas, o controle do erro desta fase é numericamente mais desafiador e
s30 necessarias mais operagdes de extrapolacdo para se atingir a tolerancia pré-especificada de 107 oC.
De acordo com o que foi mencionado no APENDICE B este tempo maior é esperado: o método de BS é tdo

mais eficiente quanto as fung¢des (no caso, as temperaturas) forem suaves.

Para a formulagao simplificada observa-se que o tempo de execugao cai para ambas as dire¢des principais,
0 que era esperado devido ao menor esforco computacional exigido por tal formulacdo. Além disso,
observa-se que a reducdo no tempo foi maior para o liquido. A explicacdo para isso esta no fato de que o
método base tem maior facilidade para resolver com precisdo o sistema de equacdes simplificado. Tal fato
foi constatado na andlise da Tabela 18, na qual se percebem menores valores dos residuos e desvios para
tal formulagdo. A resolucdo da fase liquida, por ser mais problematica, é mais beneficiada com esta maior
facilidade de resolucdo, resultando em um menor nimero de extrapolacdes para esta fase. A comparacao
do numero de extrapola¢des para cada intervalo do liquido (em relacdo ao método base) confirma esta
analise: enquanto o niumero de extrapolagdes para o ar se mantém constante o nimero de extrapolagdes

para a 4dgua cai, principalmente nos intervalos onde havia o maior nimero de extrapolagdes.

Por ultimo, no caso da substituicdo do método de RK4 pelo método de Euler observa-se uma grande
reducdo do tempo de simulagdo para ambos os componentes principais. Observa-se também que a razdo
entre os tempos de cada fase caiu, o que era esperado: o método de RK4 é tdo mais utilizado quantas
forem as operagbes de extrapola¢gdo. Como o numero de extrapolagdes continuou igual ao método base
(para ambos os componentes principais), aquele componente que tinha maior nimero de extrapolacdes

(liquido) é o mais beneficiado com tal intercambio.

Na Tabela 22 apresenta-se o erro médio quadratico, egpg, @0 avangarmos as propriedades da agua da

primeira para a segunda linha do dominio, isto &, utilizando a 4gua como componente principal. Utilizam-se
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os métodos do Ponto-médio e de BS para o calculo do erro. A coluna ‘Numero de extrapolacbes’ refere-se
somente ao segundo método, que é o Unico que as utiliza. Em ambos os casos o erro cai com o aumento de
subdivisdes, porém o aumento do nimero de zeros do lado direito da virgula (correspondente ao nimero

de casas corretas na resposta) ocorre muito mais rapidamente no caso do método de BS. Foi escolhido um

numero arbitrario maximo de subdivisdes do intervalo entre y; e y, igual a 30.

Tabela 22: Erro RMS para os métodos do Ponto-médio e Bulirsch-Stoer, método base.

Numero de €RMS
Ndmero de

subdivisdes _

do dominio extrapolagoes Ponto-médio Bulirsch-Stoer
2 0 - —
4 1 0,009176041077932 0,012234721437244
6 2 0,001761789583844 0,000154457870054
8 3 0,000621627057479 0,000014636615897
10 4 0,000288619873900 0,000001198411772
12 5 0,000157020565477 0,000000131238752
14 6 0,000094760232613 0,000000010607484
16 7 0,000061536040459 0,000000001947999
18 8 0,000042203941625 0,000000000058880
20 9 0,000030195741948 0,000000000091319
22 10 0,000022345469027 0,000000000031811
24 11 0,000016997860605 0,000000000057753
26 12 0,000013229707396 0,000000000124676
28 13 0,000010498224383 0,000000000357097
30 14 0,000008469984234 0,000000001047933

Observa-se que o primeiro valor do erro é menor para o método sem extrapolacdo, o que em uma primeira
analise levaria a intuicdo de que este método é mais eficiente para o caso de uma Unica operacdo de
extrapolacdo. Porém, o erro também pode ser visto como uma medida do quanto se esta aproximando da
resposta correta ao passa em que aumentam-se o numero de subdivisdes do intervalo. Assim, o fato do
primeiro erro ser maior para o método com extrapolacdo indica que ele se aproxima mais da resposta

correta que o outro método. Observa-se que a operacdao de extrapolacdo é eficaz somente até a 82
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repeticdo. A partir desse valor o erro passa a aumentar com o numerao de extrapolagdes, o que indica que

os erros de arredondamento comecam ser consideraveis.

A Figura 12 representa o erro RMS acumulado para ambos os métodos, isto é, o somatério dos valores do
erro até o valor correspondente de extrapola¢do. Sdo representados os resultados somente até o 82 valor
de extrapolacdo devido a presenca de erros de arredondamento apoés tal valor. Observa-se que o erro
acumulado é sempre maior para o método de BS, indicando novamente que tal método se aproxima mais
rapidamente da resposta correta devido ao uso da extrapolacdo. Observa-se ainda que, com 2 operagdes
de extrapolagdo, os valores do erro acumulado deste método se aproximam rapidamente de um ‘valor
final’ (préximo de 0,0124). No método sem extrapolacdo o erro acumulado cresce lentamente, indicando

uma aproximagao lenta do valor exato.
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Figura 12: Erro RMS acumulado para os métodos do Ponto-médio e Bullirsch-Stoer.
5.3.3.Métodos de Euler e Ponto-médio

O método do PM, utilizado como proposto inicialmente no APENDICE B, gera uma instabilidade numérica
na resolucdo do sistema, e a solucdo assim obtida para o sistema é insatisfatdria. Este método foi adaptado
para se assemelhar ao método de BS, porém sem a operacdo de extrapolacdo. Dessa maneira, cada
intervalo da direcdo principal foi subdividido em dois subintervalos; o ponto intermedidrio foi obtido pelo
método de Euler; o ponto do final do intervalo foi obtido pela aproximacao centrada da derivada primeira.
Ao final é utilizada a correcdo que elimina uma componente oscilatdria do erro, assim como mostrado no

APENDICE B.

A Tabela 23 abaixo resume os resultados encontrados utilizando-se o método de Euler e do PM para
resolver a dire¢do principal. Foram mantidas as outras configuracées do método base. Os resultados
utilizando o método de Euler sdo os mesmos que aqueles apresentados na Tabela 19, porém invertendo-se
as dire¢des principais. Tal resultado é esperado, pois, enquanto o método de Euler foi utilizando na dire¢ado

secundaria na Tabela 19, ele é utilizado na direcdo principal na Tabela 23 (acima).
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Tabela 23: Resultados obtidos pelos métodos de Euler e do Ponto-médio.

Componente Tempo Ygr Tgt Tt AM, Aerel
Método o

principal [s] [ke/kgl | [ec] | [oC] | [kg/s] | [%]

Gas 0,11 0,0305 | 40,71 | 34,73 | =527 | —4,79
Euler

Liquido 0,11 0,0286 | 40,25 | 33,50 | —5,52 | —5,02
Ponto- Gas 0,30 0,0303 | 40,72 | 34,72 | =527 | —4,79
médio Liquido 0,28 0,0303 | 40,72 | 34,74 | —527 | —4,79

Além disso, em ambas as Tabelas as outras dire¢ées foram resolvidas através de métodos de alta precisao
numeérica. O conjunto de tais fatores proporcionou a equivaléncia dos métodos, observadas as trocas entre

as diregdes principais.

Os resultados do método do PM sdo praticamente iguais aos do método base e novamente o resultado é
independente da diregdo principal. Observou-se uma grande redugdo do tempo de simulagdo para ambos

os métodos quando comparados com o método base.

Na Tabela 24 apresentam-se os residuos das EDPs e os desvios dos balangos para ambos os métodos. Como
esperado, os residuos e desvios obtidos utilizando o método de Euler sdo os mesmos (ou valores muito
proximos) que aqueles apresentados na Tabela 20, porém invertendo-se as direcdes principais. Novamente
observam-se grandes valores do residuo da temperatura da fase gasosa quando o método de Euler é
utilizado na solucdo das propriedades do gdas. Tal fato pode ser explicado pelos mesmos argumentos

apresentados na secdo 5.3.1 para o método base com o método de Euler na dire¢do secundaria.

Tabela 24: Erro do método numérico para métodos de Euler e do Ponto-médio.

Componente AfgSis DBrums
Método o
principal Y, Tq N T Massa Energia
Gas 9,39-1073 | 4,13-107! | 6,18-1073 | 5,38-1073 | 3,96-107* | 2,64-1073
Euler
Liquido 413-1076 | 2,15-107* | 9,91-1072 | 9,79-1072 | 4,77-10"3 | 3,05-1072
Ponto- Gas 2,86-107° | 3,74-107% | 6,29-107% | 548-1073 | 2,37-107> | 1,69-107*
médio Liquido 449-1076 | 2,44-107* | 6,66-1073 | 590-1073 | 7,00-1075 | 4,81-107*

No método do PM, os residuos das direcGes secundarias sdo os mesmos (ou muito préoximos) que aqueles
do método base, na Tabela 14. Tal fato pode indicar que os residuos secundarios tornam-se independentes
(ou muito pouco dependentes) do método da direcdo principal caso tal método seja de alta precisdo e o

método da direcdo secundaria seja o mesmo (RK4, no caso).
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Ainda para o método do PM, observa-se como os desvios dos balancos de massa e energia se aproximam
daqueles da Tabela 14 para o caso do gas enquanto no caso do liquido estes valores sdo um pouco
diferentes. Tal fato, mais uma vez, corrobora a ideia da influéncia da grande variagdo da temperatura do
liguido ao longo de sua diregdo principal na solugdo numérica do sistema. Explica-se: dentre os métodos do
PM e o de RK4, o segundo é o mais preciso. Dentre as fases liquida e gasosa, a primeira é a mais
problematica, devido a grande variacdo de sua temperatura. Quando o gas é o componente principal, o
método mais preciso é utilizado para a resolucdo das varidaveis da fase mais problematica, o que
corresponde a uma ‘otimizacdo’ dos esforcos computacionais. Nesse caso, a solucdo numérica do sistema é

equivalente a solucdo do método base.

Na Tabela 25 abaixo sdo apresentados os resultados obtidos quando o método de Runge-Kutta (na diregdo

secundaria) é substituido pelo método de Euler:

Tabela 25: Resultados obtidos pelos métodos de Euler e do Ponto-médio, método de Euler na dire¢do

secundaria.
Componente Tempo Ygr Tgt Tt AM; | AM[©
Método o
principal [s] [keg/kgl | [ec] | [oC] | [kg/s] | [%]
Euler ; 0,023 0,0288 | 4022 | 33,51 | —=5,52 | —5,02
Ponto- Gas 0,053 0,0286 | 40,25 | 33,50 | —5,52 | —5,02
médio Liquido 0,049 0,0305 | 40,71 | 34,75 | =527 | —4,79

Observa-se que os resultados do método de Euler, neste caso, independem da escolha dire¢do principal.
Tal resultado é esperado, pois para ambas as escolhas as operacbes realizadas sdo as mesmas. Os
resultados, portanto, ndo poderiam ser diferentes. Observa-se também que os resultados do método de
Euler aproximam-se daqueles apresentados na Tabela 19 quando o gas é o componente principal, ou na
Tabela 23, quando o liquido é o componente principal. Tal fato mais uma vez reforga a influéncia da grande

variacdo da temperatura da fase liquida na solu¢do numérica do sistema.

No caso do método do PM os resultados obtidos sdo praticamente os mesmos da Tabela 19. Os resultados
obtidos para este método também sdao compardveis aos da Tabela 23 para o método de Euler, mas com as
fases principais invertidas. Novamente é reforcada a influéncia da grande variacdo da temperatura da fase
liguida na solu¢do numérica do sistema, bem como remete aos resultados obtidos quando o método de
Euler é utilizado para a solucdo de uma das fases e os métodos de BS ou RK4 sdo utilizados para a solucao

da outra fase.

Novamente é observada uma grande reducdao do tempo de simulacdo para ambos os métodos, devido a

substituicdo de uma método computacionalmente custoso (RK4) por um de menor custo (Euler).
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Na Tabela 26 abaixo apresentam-se os resultados para os residuos das EDPs e os desvios dos balancos de
massa e energia para o caso proposto acima. Assim como esperado para o método de Euler, os valores
obtidos sdo independentes da dire¢do principal. Novamente, tanto para o método de Euler quanto para o
método do PM observam-se valores grandes para o residuo da fase gas, causados pela baixa precisdo deste
método combinada com a baixa precisdo dos valores das derivadas de tal fase quando obtidos por
interpolacdo polinomial.

Tabela 26: Erro do método numérico para métodos de Euler e do Ponto-médio, método de Euler na direcdo
secundaria.

Componente Afﬁi}[s DBrums
Método o
principal Y, Tq N; T Massa Energia
Euler - 8,07-1073 | 6,41-1071 | 9,86-1072 | 9,73-1072 | 4,48-1073 | 2,86-1072
Ponto- Gas 3,45-107% | 6,20-1073 | 9,91-1072 | 9,79-107% | 4,76-1073 | 3,04-107?2
médio Liquido 9,42-1073 | 397-1071 | 6,52-1073 | 5,77-1073 | 4,44-10"* | 2,97-1073

Novamente observa-se, no método do PM, a influéncia nos desvios do balanco de massa e energia quando
o liquido, sendo a fase secundaria, é resolvido pelo método de Euler. Tais efeitos, como jd comentados,

advém do maior grau de dificuldade requerida na solugdo numérica da fase liquida.

5.3.4. Funcdo de ativacdo e saturacdo da fase gasosa

O método de BS é um método iterativo, como pode-se perceber pelo exposto no APENDICE B.3. Caso
ocorra a saturagdo da fase gasosa ao longo do recheio, o uso da fungao de ativagcdo suave se faz necessario
para que tal método apresente convergéncia numérica. Caso a fun¢do degrau seja utilizada, nos pontos de
transicdo entre gds saturado e insaturado as derivadas sofrem uma alteragdo abrupta (descontinua) de
seus valores. Nesse caso o erro RMS das temperaturas da fase principal apresentara valores crescentes a
cada rodada de ‘refinamento’ dos resultados, o que implica a ineficacia do método, e a inexatiddo dos

valores encontrados: o método sofre divergéncia numérica.

Para ilustrar as complicacdes geradas no uso da funcdo de ativacdo suave serdo usados os mesmos dados
de BOUROUNI ET AL mas com a umidade relativa inicial de 80%. O parametro de suaviza¢do da fungao de
ativacdo, b, assumiu os seguintes valores: 100, 500, 1000 e 5000. Para os trés primeiros valores os
resultados obtidos pelo método base foram praticamente os mesmos; para o quarto valor o método de BS
nao consegue convergir numericamente. Em todos os casos que o método base convergiu havia 14 pontos
nos guais ocorreu a saturagdo do gds. Porém, o valor maximo observado para a fungdo de ativacdo (o qual
ocorre parab = 1000) é de somente 0,0676. Como esta funcdo age tomando-se uma média ponderada

entre os valores correspondentes a situacdo de saturagdo e insaturagdo, o valor obtido corresponde a
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utilizagdo de aproximadamente 93% dos valores correspondentes a situagdao de insaturagdo. Tal ocorrido

representa uma inverossimilhanca da qual o modelo sofre quando tal fungdo de ativacdo é utilizada.

Um comparativo dos resultados dos métodos de BS do PM e de Euler usando-se as diferentes fun¢Ges de
ativacdo é mostrado na Tabela 27 abaixo. A coluna ‘Saturacdo’ indica o percentual de pontos que
apresentaram umidade acima daquela de saturacdo para o gds. O restante das configuragdes da simulagao
sdo aquelas do método base. Para simplificar a analise somente o liquido foi utilizado como componente

principal e sdo mostrados os resultados somente parab = 1000.

Tabela 27: Resultados para o primeiro teste das func¢des de ativacdo.

Funcdo de Yer Tgf T AMI AerEI Saturacdo
L Método
ativagdo [kg/kg] | [°C] | [2C] | [kg/s] | [%] [%]
Bulirsch-Stoer | 0,0525 41,84 | 41,12 | —3,98 | —3,62 11,6
Aproximacao
Ponto-médio 0,0525 41,85 | 41,13 | —3,98 | —3,62 11,6
Suave
Euler 0,0508 41,45 | 40,22 | —4,15 | —3,78 9,1
Ponto-médio 0,0525 42,09 | 41,12 | =397 | —3,61 0
Degrau
Euler 0,0509 41,68 | 40,23 | —4,17 | —3,79 0

Observa-se como o método do PM apresenta dois pontos onde ocorre a saturagdao no dominio quando sua
usa a funcdo degrau. Porém, uma vez usando a funcdo de ativacdo suave o gas passa a apresentar

saturacdao em outros pontos.

Primeiramente, ha de se observar que, devido a alta temperatura da dgua na entrada, o gas ao final das
primeiras linhas do dominio possui valores de umidade que se aproximam da saturacdo (para a funcdo
degrau). Em segundo lugar, deve-se levar em consideracdo ndo sé o ‘atraso’ que a fung¢do de ativagdo suave
apresenta para fornecer os valores dos parametros correspondentes ao estado de gds saturado, mas
também o fato de que tal fun¢do ‘adianta’ os valores correspondentes a esse estado (caso ndo haja
saturacdo do gas). Dentre as mudancas que tal funcdo de ativagdo ‘adianta’ esta a maior inércia térmica da

fase gasosa, devido ao maior conteldo de agua.

Esses dois fatores explicam o ocorrido: observa-se que a temperatura do gas nas primeiras linhas é menor
ao se utilizar a fungdo suave. Como os pontos dessas linhas ja possuiam valores altos de umidade (no caso
de se usar a fungdo degrau), as primeiras linhas passam a apresentar pontos onde ocorre a satura¢do do

gas.

O uso da funcdo de ativacao suave, apesar de ser fisicamente incorreto, retorna um resultado cujos valores
sdo proximos daqueles obtidos quando se usa a funcdo degrau. Um dos motivos para isso é que funcdo

suave somente apresenta inconsisténcia fisica em torno da regido onde os teores de umidade se
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aproximam daqueles da saturacdo, uma regido relativamente pequena no dominio. O outro motivo é que,
ao se utilizar a funcdo suave, os pontos que apresentam saturag¢do possuem valores de umidade que estdo
levemente acima da saturagdo. O argumento da fungdo de ativacdo é justamente diferenca entre tais
valores e devido ao pequeno valor dessa diferenga o valor retornado por tal funcdo é préximo de zero. Um
valor da func¢do de ativagao préximo de zero implica considerar insaturacdo do gas, condicdo esta que é a
predominante no caso da fungdo degrau. Assim, a consideracdo de (praticamente) insaturacdo do gas é o

que faz com que os resultados para ambas as funcdes de ativacdo se assemelhem.

Como ultimo teste das funcbes de ativacdo utilizou-se novamente os dados de BOUROUNI ET AL porém
com umidade relativa de entrada igual a 90% e a temperatura de entrada do liquido igual a 95 2C. Para
simplificar a analise somente o liquido foi utilizado como componente principal e sdo mostrados os
resultados somente parab = 1000. Foi testado o método base, porém utilizando os trés diferentes
métodos na direcdo principal e variando-se o numero de intervalos em cada dire¢do. Utilizou-se também o

método de Euler na dire¢do secundaria.

Tabela 28: Resultados para o segundo teste da fungdo de ativagao.

Funcao de Método na direcdo
DBEgrms | Tempo [s] | Saturagdo [%] [M, N]
ativacdo secunddria
0,019 0,3 9,9 10
Runge-Kutta 0,028 2,3 15,1 30
0,030 6,3 14,5 50
Degrau 0,011 0,3 18,2 [100,10]
0,021 0,9 18,6 [100,30]
Euler
0,023 1,5 18,4 [100,50]
0,024 3,0 17,6 [100,100]
0,017 0,3 38,8 10
Runge-Kutta 0,013 2,3 40,6 30
0,016 6,3 40,4 50
Suave 0,007 0,3 40,0 [100,10]
0,013 0,9 40,7 [100,30]
Euler
0,015 1,5 40,6 [100,50]
0,016 3,0 40,5 [100,100]
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Os resultados dos métodos de Euler e de BS na direcdo principal ndo foram apresentados, o primeiro
devido a muito grandes valores de erro e o segundo por ndo conseguir apresentar convergéncia numérica.
Os resultados foram resumidos na Tabela 28 acima. A coluna ‘Saturag¢do’ indica o percentual de pontos do

dominio que apresentou a fase gasosa saturada.

Utilizou-se o desvio do balango de energia para a andlise do erro, primeiramente por tal valor ter sido
sempre superior aquele correspondente ao do balanco de massa e, portanto, mais representativo da
precisdo do método. Em segundo lugar, os residuos das derivadas calculados pelo método de interpolacdo
polinomial apresentaram erros muito grandes. A causa disso é atribuida as diferentes caracteristicas das
derivadas espaciais quando calculados em situagdes distintas: através da formulacao utilizada pelo método
numérico tais derivadas sdo descontinuas; através do cdlculo com interpolacao polinomial a continuidade
das derivadas é imposta. Dessa maneira, o calculo das derivadas com interpolacdo polinomial fornece um

valor inadequado que ndo pode ser utilizado para o cdlculo do residuo.

Apesar do método de interpolacdo também ser utilizado no célculo dos desvios dos balancos de massa e
energia, este método é utilizado em uma direcdo diferente daquela onde se tomam as derivadas espaciais
em cada caso. Assim, a presenca ou ndo de descontinuidades nas derivadas em nada afeta o uso deste

método para o calculo destes desvios.

Aparentemente o uso do método de Euler na dire¢do secundaria traz uma melhoria com rela¢do ao
método de RK4: observam-se menores valores de DBEgryg, 0 que indica maior precisdo. Além disso,
observa-se que os valores do percentual de saturacdo para as diferentes divisdes do dominio estdo mais
proximos, o que indica uma maior exatiddo até mesmo para os resultados obtidos com uma menor divisdo

do dominio. Além disso, a reducdo do tempo de simulagao é consideravel quando N > 10.

Deve-se atentar para o fato de que o valor de DBERys € uma estimativa do qudo préximo do resultado
exato estd a solucdo encontrada para o sistema e que tal estimativa pode sofrer influéncia da particao do
dominio, devido a distribuicdo dos valores obtidos. A medida que divide-se o dominio em intervalos cada
vez menores, o parametro DBEg s tende para um determinado valor. A resposta assim obtida, excluindo-

se os erros de arredondamento numérico, tende a se aproximar cada vez mais do resultado exato.

Assim como no primeiro teste das funcdes de ativacdo observou-se a variagdo do numero de pontos
saturados ao se trocar a funcdo de ativacdo. Além dessa variacdo é esperado que os perfis das Vis sejam
alterados, devido aos diferentes valores das derivadas espaciais que sao calculados em cada caso. Para se
tragcar um comparativo entre os métodos foram calculados os valores de saida para ambas as fun¢des de
ativagdo. Utilizou-se o método do PM na direcdo principal, o método de Euler na direcdao secunddria e

M, N = 100. Os resultados sdo exibidos na Tabela 29 abaixo:
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Tabela 29: Valores de saida para o segundo teste da funcao de ativagao.

Funcdo de Yer Ter Ti AM AMje!
MVAG0 | Ika/kgl | [ec] | [ec] | [kg/s] | (%]
Degrau 0,0746 47,36 43,83 —7,96 —-7,23

Suave 0,0786 47,32 44,43 —8,85 —8,04

Apesar dos valores de saida da temperatura do gas se aproximarem, os outros valores estdo relativamente
distantes, o que indica uma diferenca entre os métodos. Como a Unica diferenca nas configuracGes dos
métodos é a fungdo de ativacdo, atribui-se a tais funcbes a causa da mudanga observada na Tabela 29
acima. Conclui-se portanto, que o uso da func¢do de ativagdao suave para situagdes extremas, nas quais uma
grande porgao do recheio encontrar-se-a sob estado de saturacdo, é prejudicial para a exatidao fisica do

modelo.

5.4. Otimiza¢do da Resolugdo Numérica do Sistema

Apresentar-se-a uma discussdao para justificar a escolha do melhor conjunto de configuracbes para a
resolucdo numérica do sistema formado utilizando os dados de BOUROUNI ET AL. O critério utilizado para a
determinacdo da melhor configuracdo sdo os valores de saida do sistema: a solucdo 6tima deve apresentar

valores préximos aqueles da Tabela 13, porém no menor tempo possivel.

O método de Euler apresentou maior inexatiddo nos resultados e o método de BS possui precisdao
comparavel a do PM, mas é consideravelmente mais lento. Assim, dentre os métodos utilizados na diregao
principal o método do PM foi o que apresentou a melhor combinagdo de precisdo com tempo de simulagdo

e é o método de escolha para a resolugdo das Vis na diregdo principal.

O sistema de equacdes simplificado, além ndo representar a influéncia da injecdo de massa nos
mecanismos de transferéncia de massa e calor, ndo traz uma reducdo significativa no tempo de simulagdo.
Portanto, o sistema exato sera utilizado. Similarmente, devido a maior exatid3o fisica, a fungdo degrau foi
escolhida como func¢do de ativacdo. O gas foi escolhido como a dire¢ao principal pois dessa maneira o
método de Runge-Kutta (mais preciso) é utilizado na resolucdo das propriedades da fase liquida (mais

critica).

Utilizando-se a configuracdao descrita foram feitos testes com os métodos da direcdo secundaria para
descobrir qual deles formaria a melhor configuracdo. Os resultados sdo mostrados na Tabela 30 abaixo.
Para a confecgdo de tal Tabela diversos valores foram testados para a subdivisdo das diferentes dire¢des do
dominio. Ao final de cada teste os resultados obtidos foram comparados aqueles da Tabela 13 (colunas 2 a
5) e calculou-se o desvio percentual relativo para cada um dos valores. Destes desvios percentuais calculou-
se o valor RMS, de maneira semelhante ao erro RMS apresentado no APENDICE B.3 para o método de BS. O

tempo calculado foi aquele em relagdo ao tempo gasto pelo método base.
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Tabela 30: Resultados da otimiza¢do da resolugdo numérica do sistema.

Método na dire¢do Tempo
Desvio RMS [M, N]
secundaria Relativo [%]
Euler 2-1073 50 [200,10]
2-107° 23,8 [10,10]
2-1073 13,8 [5,10]
2-1073 7,3 [5,5]
Runge-Kutta
8-10~* 8,3 [6,5]
4-107* 9,2 [7,5]
7-107° 12,2 [10,5]

O método de Euler (na direg¢do secundaria) necessita de um nimero muito grande de subdivisGes para
fornecer resultados préximos aqueles obtidos pelo método de RK4. Tal fato implica um tempo de simulacdo

muito grande, o levou ao abandono de tal método.

O método de RK4 utilizando [M, N] = [6,5] apresentou um tempo de simula¢do igual a 0,10 s, o menor
tempo de simulacdo para o qual o desvio RMS foi inferior a 10~3. Tal configuracdo foi considerada a melhor

possivel devido a alta exatiddo dos valores encontrados e o baixo tempo computacional.

O sistema de equacbes apresentado é particularmente desafiador devido a grande variacdo de
temperaturas do liquido. A configuracdo escolhida, por ter conseguindo atingir alta precisdo para tal
sistema, ndo deve encontrar grandes dificuldades em apresentar bons resultados na resolucdo do sistema

de equac0es de outras torres de resfriamento.
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6. CONCLUSOES

Foi desenvolvido um modelo para representar uma torre de resfriamento operando em corrente cruzada a
partir de balancos diferenciais de massa e energia. A utilizacdo de uma funcdo de ativacdo permitiu a
unificacdo das formulacbes de gas saturado e insaturado, o que simplificou a forma final do sistema de
equacodes resultantes e o seu processo de dedugdo. O modelo fez uso de expressdes para a transferéncia de
massa e energia que foram originadas a partir de analogias com o transporte de vapor e calor através de ar

estagnado em um tubo vertical.

O uso da expansdo em séries de poténcia permitiu a criacdo de um sistema simplificado de equacdes, o
qual é valido para baixos valores de umidade e taxas de transferéncia de massa. A analise da contribuicdo
de BOSNJAKOVIC ET AL permitiu a criacdo de uma expressdo que relaciona o coeficiente de transferéncia
de massa e o coeficiente de transferéncia de calor, novamente levando em consideragdo formulacdes exata

e simplificada.

Varios métodos numeéricos foram propostos para a solugcdo do sistema de equacgles diferenciais
resultantes, dentre os quais estdo o método de Euler, do Ponto-médio, de Bulirsch-Stoer e de Runge-Kutta
de 42 ordem. Tais métodos foram testados e comparados na resolucao do sistema de equacées segundo o
esquema proposto, o qual requer a combinacdo de dois desses métodos: um para a direcdo principal e
outro para a direcdo secunddria. Neste esquema cada uma das dire¢des (principal e secunddria) estd
associada a uma das fases (ar ou agua) e a solugdo das equacgdes da direcdo principal sempre precede a

solucdo daquelas da diregao secundaria.

As simulacdes foram realizadas através de scripts em Matlab® R2013b e foram utilizados os dados de
BOUROUNI ET AL, GROBBELAAR ET AL E CORTINOVIS ET AL. Exceto para os dados fornecidos por
BOUROUNI ET AL, os valores encontrados para os coeficientes de transferéncia de massa foram préximos
daqueles reportados pelos autores. O valor reportado por BOUROUNI ET AL foi aproximadamente 45 vezes
maior que o valor encontrado neste trabalho. Associa-se a tal discrepancia o uso do método de Gauss-
Seidel por tais autores, o qual é um método de convergéncia lenta e baixa precisdo. Os dados de
CORTINOQVIS ET AL sdo mais bem representados pelo modelo proposto nesse trabalho que aquele proposto
por tais autores. Tal conclusdo advém da grande concordancia entre os resultados tedricos e experimentais

relacionados com a correlacdo levantada para o coeficiente de transferéncia de massa.

Utilizou-se os dados de BOUROUNI ET AL para a realizacdo de comparacdes entre os diferentes métodos
numéricos. Dentre os métodos utilizados na direcdo principal o método de Euler foi aquele que apresentou
maior inexatiddo nos resultados. O método de Bulirsch-Stoer possuiu precisdo compardvel ao método do
Ponto-médio mas foi consideravelmente mais lento. Dentre os métodos utilizados na direcao principal o

método do Ponto-médio foi o que apresentou a melhor combinacdo de precisdo com baixo tempo
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computacional e foi o método de escolha para a resolugdo do sistema de equacgGes da direcdo principal. O

método de Runge-Kutta foi o que apresentou a melhor combinagdo de tais fatores na direcdo secundaria.

Foi realizada uma comparagdo entre as formula¢des exata e simplificado. O sistema de equacgles
simplificado, além ndo representar a influéncia da inje¢ao de massa nos mecanismos de transferéncia de
massa e calor, ndo traz uma reducgao significativa no tempo de simulagdo em relagdo ao sistema exato.

Conclui-se que o uso do sistema exato deve ser priorizado.

As funcGes de ativacdo foram testadas em condicdes que propiciavam a saturacdo do gds. Observou-se que
para baixas tendéncias a saturacdo, o uso da funcdo suave ndo provoca alteracdes perceptiveis nos perfis
das propriedades do sistema. Porém, em situacdes onde grande parte do dominio tende a apresentar
saturacdo do gds e grandes quantidades de agua sob a forma de goticulas, a funcao suave provoca uma

alteracdo consideravel na solucdo do sistema e seu uso deve ser evitado.

Considerados tais resultados, o método de resolugdo foi otimizado. Para tanto utilizou-se a formulacao
exata do sistema de equacdes e a funcgdo de ativacdo degrau. O método do Ponto-médio e de Runge-Kutta
foram utilizados para a resolugdo das dire¢Ges principal e secundaria (respectivamente). O gas foi escolhido

como componente principal e o dominio foi dividido em cinco intervalos na dire¢do x e seis na diregdo y.

O sistema de equagbes apresentado é particularmente desafiador devido a grande variacdo de
temperaturas do liquido ao longo do dominio. A configuragdo escolhida, por ter conseguindo atingir alta
precisdo para tal sistema, ndo deve encontrar grandes dificuldades em apresentar bons resultados na

resolucdo do sistema de equacdes de outras torres de resfriamento.
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APENDICE A - Demonstragdes e Desenvolvimento de Equacdes

A.l-Y ey, Formulagdes exata e simplificada

Representando quantidades molares porne a massa molar de cada componente por MM, pode-se

reescrever (1) como

_ nyMM,,

- ] A].
n,MM, (A1)

em que os subscritos w e a representam vapor d’dgua e ar, respectivamente. Considerando que a mistura

gasosa é composta apenas por ar e vapor d’agua pode-se obter a seguinte expressao:

Ny _Nyw/(w+1) _ Vw_ Vw

=N W a4 W ) (A2)
Ny na/(nw + na) Ya 1- Yw
Assim, pode-se escrever (A.1) apds substituicdo com (A.2):
n, MM R
— w w — yW , (A,3)
naMMa 1- Yw
em que utilizou-se
R =My 1892 _ 622 A4
MM, 2897 7 (A4)
Observe que para valores pequenos de y,,, pode-se aproximar (A.4) por
Y =yuwR/(1 —yy) =yuR. (A.5)
Obtém-se entdo as seguintes expressoes:
wa/(l - yw) ; (E)
Y = (A.6)
YwR. S)
Resolvendo (A.6) para y,, obtém-se
Y/(Y+R); (E)
Yw = (A7)
Y/R. )
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A.2 - Hg: Formulag@es insaturada e saturada

Serd desenvolvida uma equacdo para o calculo da entalpia de uma mistura gasosa ar-dgua que contenha

um quilo de ar seco. Para tanto deve-se somar as entalpias de cada espécie presente na mistura:

H, + YgHy; (Yg < Ygsat)
Hg = (A.8)
H, + Y32H, + (Yg — Y§2)H, (Yg > Y52)
Substituindo-se (16) em (A.8) obtém-se
CpaTg t+ Yg(cp,ng + 7\) ; (Yg = Ygsat)
Hy = (A9)
sat sat sat
CpaTy + Y2 (CpyTg +4) + (Yg — Y§2)Cp1 Ty (Yg > Yg*)
Rearranjando-se (A.9) obtém-se
CpgTg + Ygh; (Yg = Ygsat)
Hg = (A10)
sat _ ysat sat)\ Y. > Ysat)
[C3% + (Yg — Y§2)Cpa] Tg + Y5°2, (Yg > Y

em que utilizou-se

Cpeg=CpatYsCpys

(A11)
t — t
C = Cpo + YS2C, -

A.3 - Analogia para o transporte de massa em um tubo vertical

Sera desenvolvida uma expressao para o calculo do fluxo molar de vapor d’agua a partir da analogia com o

transporte desse componente em um tubo vertical através de ar estagnado.

Um recipiente aberto para a atmosfera contém agua liquida em seu interior. A temperatura e a pressao do
sistema sdo constantes e iguais a T e P. O liquido evapora e seu vapor se difunde verticalmente até o topo
do recipiente, contatando ao final deste uma corrente gasosa de composi¢cdo constante e que escoa
horizontalmente. A interface do liquido com a mistura gasosa estd em y; e o topo do tubo em y¢. No fundo
(inicio) do recipiente, sobre a superficie do liquido, a concentragdo de vapor de agua é C,, |, a concentragdo
de saturagdo na temperatura T. No topo do tubo (fim) a concentracdo de vapor é a da corrente gasosa,
Cw,g < Cw,)- Um esquema do sistema é representado na Figura A.1 abaixo. Sdo feitas as seguintes

consideracgdes sobre o sistema:

e Oaréinsoluvel no liquido;

e A mistura gasosa é ideal;
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e Regime permanente (RP);
e Dois tipos de transporte ocorrem na mistura gasosa: difusdo molecular e advecgao;

e O fluxo ao longo do tubo é unidimensional, isto é, o fluxo ndo é fun¢do da posicao radial dentro do

tubo;

e Como a mistura gasosa é ideal, ndo ha interacdo entre as moléculas dos diferentes componentes e

os coeficientes de difusdo sdo constantes e independentes das concentracdes dos compostos.

: 4

" Corrente gasosa

Yt

Yi

» Cw
Cw .8 Cw :

Figura A.1: Perfil de concentracdes de vapor d’agua no tubo.

O transporte por difusdo molecular é causado pela diferenca de concentragcdo entre duas regides
adjacentes no espaco. O transporte por advecc¢do é o transporte devido a velocidade do escoamento. O

campo de velocidades, neste caso, é gerado pela ‘injecdo’ de massa (vapor d’agua) através da interface.

A lei de Fick nos diz que o fluxo difusivo molar, #, na dire¢do y é proporcional a derivada da concentra¢do

com relagdo a tal diregdo, a constante de proporcionalidade sendo o coeficiente de difusdo D:

dC

-D—. A12
i (A12)

ﬂi:

O fluxo advectivo molar, £, na dire¢do y é dado pelo produto da velocidade do escoamento em tal diregdo,

U, e a concentracdo molar C:

£=1UC. (A.13)
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O fluxo molar total, 7, na direcdo y é dado pela soma dos fluxos advectivos e difusivos molares em tal
direcao:
n=4+74. (A14)

Serd utilizada a lei dos gases ideais para determinar o fluxo molar total de vapor de dgua através do tubo.
Os dois constituintes da mistura gasosa sdo vapor de 4dgua e ar. Para um gas ideal, a pressao total é igual a

soma da pressdo parcial dos componentes:

P =P, +P,, = CoRT + C,,RT

(A.15)
= CgRT.
Na equacdo acima utilizou-se
Cg=Ca+Cy. (A16)
Como P, T,R = cte, Cg também é constante. Assim, derivando-se (A.16) em relagdo a y obtém-se
dCq _ dc, dcC,, .
dy dy dy '
(A17)
dcC, _ dcC,,
dy  dy’

Portanto, para o caso de pressdo e temperatura constantes e de considerarmos a mistura gasosa um gas

ideal, uma variagdo na concentracdo de vapor automaticamente gera uma variacdo na concentragdo de ar.

Como a altura da interface é constante (para RP), e o ar é insoltvel na agua e Cg, T, P = cte, matéria ndo
pode se acumular no tubo e nem se difundir para dentro do liquido. Conclui-se, portanto, que o fluxo molar
de ar deve ser nulo. Porém, como ha uma variacdo da concentracdo de vapor ao longo dey,
obrigatoriamente havera uma variacdo na concentracdo de ar. Assim, ocorre a difusdo do vapor de agua
em um sentido e a difusdo do ar no outro. Para que o fluxo de ar seja nulo, a difusdo deste ‘componente’
em direcdo a interface deve ser neutralizada pela sua adveccdo em direcdo ao topo do tubo. Resulta,

portanto, a seguinte expressao:

Ng=jat+t,=0. (A.18)

Para o vapor de agua, a conclusdo a ser obtida das considera¢des enunciadas acima (RP; Cq, T, P = cte) é

que o fluxo total deste componente é constante:

Ny = jw + £y = cte. (A.19)

Substituindo-se (A.12) e (A.13) em (A.18) obtém-se a velocidade U:
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dc,
—Dad—y + UCa =0 ;

D, dC,
T C, dy’

(A.20)

D, dc,
Cg—Cy dy ’

em que a ultima igualdade é obtida a partir da substituicdo com (A.16) e (A.17). Similarmente, substitui-se

(A.12), (A.13) e (A.20) em (A.19) e obtém-se

nwsz-}'{)wr

dc
= —Dwd—; +UC,,,
dc,, 5 C, dCy, (A21)
W dy Cg—Cy dy ’

Cw ) dC,,
=—|Dy+D —_.
( YT~ Cy) dy
Trabalhando o termo entre parénteses da ultima igualdade em (A.21) obtém-se

Dy + Dy— " =D, +D G 4 )
w acg_cw w a Cg_cw

d
=3 [DyCw — Da(CgIn[Cq — Cy ] + Cy)] (A.22)
w

d
= ~ac [DaCgIn(Cg — Cy) + (Da — Dy)Cy | -
Substituindo-se (A.22) em (A.21) obtém-se
d
Ny = 3 [D.CgIn(Cq — Cy) + (Da = Dy)Cy | (A.23)

que apds uma integragdo de y; a y¢ e um rearranjo produz

Ty = (Cwg — Cwy) - (A.24)

_ D,Cq n (Cg — Cw,g) N D, — Dy
Ye—Yi

Cg - Cw,l Ye—Yi

Utilizando o conceito de fragdo molar obtém-se

D,C 1- D, — Dy,)C
nw _ avg ln( yw.g>+( a W) g(yw'g_yw']); (AZS)

Cyvi—yi \1—vw Vi — Vi
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1 —
= S‘Can In <—1 Yweg

) + (jca - Kw)cg(yw,g - yw,l) ’

yw,l

em que usou-se

(A26)
Ko

=W—%'

O exemplo do tubo pode ser adaptado para o caso da evaporacdo da dgua através da interface dentro da
torre de resfriamento. Ao contrdrio do tubo, no qual o escoamento é predominantemente laminar, a
mistura do fluido através de conveccao é a principal responsavel pelo transporte de massa e energia entre
as duas fases. Teoricamente, as contribuicGes de mistura macroscépica (convec¢do) e molecular (difusdo)
se somam, mas como a contribuicdo macroscopica é vérias ordens de grandeza superior a molecular, pode-
se desprezar esta e considerar somente a mistura devido a convecg¢do [CUSSLER]. Considerando uma

analogia da lei de Fick para o caso macroscdpico, tem-se

ip = —Dg — A.27
JE E dy’ ( )

em que a dispersdo (‘difusdo’ macroscépica) é representada pelo fluxo dispersivo fg, novamente
proporcional a derivada da sua concentragdo. A constante de proporcionalidade, neste caso, é Dg, um
coeficiente de difusdo turbilhonar (‘eddy’), que é independente da natureza do fluido e é caracteristico das
propriedades do escoamento. Considerando que tal coeficiente seja constante para a interface gas-liquido
no recheio da torre de resfriamento, o desenvolvimento da se¢do anterior pode ser utilizado. Como Dg é
uma propriedade do escoamento (e ndo do fluido), o valor deste coeficiente é o mesmo para os diferentes

componentes do fluido. Faz-se, portanto, X, = K, = K em (A.25) e obtém-se

1 —
Ny = KCqln (ﬂ> . (A.28)
Uma simplificacdo para a equagdo acima pode ser adotada considerando-se a expansdo em série de

In(1 — x):

x? x3 x*
ln(l—x)=—<x+7+?+z+~->. (A29)

Para x pequeno pode-se desprezar todos os termos da série exceto o primeiro, e obtém-se

In(1 —x) = —x. (A.30)

Assim, para y pequeno obtém-se
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1-y
In <—Wg> — 101 = ) = In(1 = 1)

1=ywi (A31)
= Yw, — yw,g .
Substituindo-se (A.31) em (A.28) obtém-se
w = %Cg(yw,l - yw,g) . (A-32)

Fica-se, portanto, com duas equagdes para o cdlculo de n,,. Para o cdlculo aproximado de 7,, (em quey é
pequeno) utiliza-se (A.32); para o cdlculo exato deve-se usar (A.28). Substituindo-se (A.7) em (A.28) e (A.32)

obtém-se a taxa de evaporacao em funcdo da concentracdo absoluta massica, Y:

KCqyln ( ‘:i), (E)
g
! (A.33)
|
| KCe (Vi = Yg)/R ; ©)

As expressdes acima utilizam o valor total da umidade do gas para o calculo de #,,. Caso ocorra a saturagdo
do gas a concentragdo de vapor no fim da interface ndo é adequadamente representada por Y, mas sim

por Ygat, o valor de umidade de saturagdo a temperatura do gas.

Quando o gas torna-se saturado, ainda assim pode ocorrer a evaporacdo e migracdo de agua para a fase
gasosa. A explicacdo para isto esta no fato de que, mesmo com a saturacdo da fase gasosa, pode-se
estabelecer um gradiente da concentracdo de vapor ao longo da interface. Nesse caso, a equacdo de
Antoine explica a existéncia de tal gradiente: a fase com maior temperatura terd maior concentracao de

vapor.

Assim, para o caso de haver goticulas de dgua em suspensdo no gas usa-se Yo = Ygsat. Como a fracgdo
massica de vapor do lado do liquido é também uma concentracdo de saturacdo, passa-se a utilizar o

sobrescrito ‘sat’ para estas duas grandezas. Assim, reescreve-se (A.33):

( P+ R
%Cg In <w> 5 (E, Yg < Ygsat)
Y+ R
HCqln (m> ; (E Yg > Y52)
Ny =5 (A34)
HCq (Y - Yg)/R ; (S, Yy < Y§2)
ch (Ylsat _ Ygsat)/R ; (S, Yg > Ygsat)
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A.4 - Analogia para o transporte de calor em um tubo vertical

Serd desenvolvida uma expressao para o calculo do fluxo de calor através da interface. Novamente utiliza-
se o sistema do tubo, o mesmo utilizado para descrever o fluxo massico de evaporacdo no APENDICE A.3.
Porém, nesse caso, a temperatura varia ao longo da interface, comecando sobre o liquido com valor igual a

Ty e terminando no seio da fase gasosa valendo T, T, < T .

Dois fenbmenos sdo responsaveis pela troca de calor entre o gds e o liquido: conveccdo na pelicula de gas e
‘injecdo’ de massa através da interface. O primeiro fenbmeno é devido simplesmente a agitacdo
macroscépica turbulenta do escoamento. O segundo fenémeno esta relacionado com o carreamento de

calor sensivel pelo vapor que migra entre as fases, as quais estdo a temperaturas distintas.

Para o sistema do tubo considerado observa-se que, pela condi¢cao de RP e a de ndo propagacao do ar para
dentro do tubo, a Unica espécie que atravessa uma sec¢do transversal (ST) qualquer do tubo é o vapor
d’agua. Devido a consideracdo de RP ndo ha acumulo de massa dentro do tubo, e as taxas massicas de
vapor entrando e saindo de uma ST sdo iguais. Escreve-se a seguinte expressdo para o fluxo massico do

vapor através da ST:

entra = sai = n,,MM,, . (A.35)

A Figura A.2 representa a situacdo descrita e servird de base para o balanco de entalpia do sistema.
Observa-se que o fluxo de energia em cada face é composto pelo fluxo de entalpia do vapor e o fluxo de

calor (devido ao gradiente de temperaturas).

y t ¥
| Corrente gasosa
'y

vt
Ye4+—
H;rftlz- Qy+ay
: iy
b IST y + Ay
y v }ST
T
) T H;{Dt.q}.
Tg '1—.I yl ......
Ty+ay|| Ty

Figura A.2: Perfil de temperaturas no tubo e esquema para o balanco de entalpia.
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Na ST considerada na Figura A.2, pela condicdo de RP, o fluxo de energia que entra por uma das faces é

igual aquele que sai pela outra:

T —
H OtAy + Qy+ay = H;EOt +qy,

y+
(A.36)
HyShy — Hy®" + Qyay — ay = 0.
Identificam-se os termos correspondentes aos fluxos de entalpia total do vapor:
Hyohy = wMMy, (CpyTysay + 1) 5
(A.37)
HJ°t = ny MM, (Cpy Ty +A) 5
Substituindo-se (A.37) em (A.36) e simplificando obtém-se:
1y MMy, Cpo o (Tyray — Ty) + dyay —qy = 0. (A.38)
Pode-se dividir a expressdo acima por Ay para obter
T, - T -
nWMM,,C,, LY dyvty Zy _ (A.39)

Ay Ay

Tomando o limite da expressdo acima para o caso de Ay — 0, ambas as fragdes, por defini¢gdo, se tornam

derivadas no ponto y da interface:

dT dq

nWMMWCde—y+ 5 0. (A.40)

Em analogia a lei de Fick utiliza-se a lei de Fourier para o fluxo de calor em regime laminar:

q=—-k—, (A41)

em que Kk é o coeficiente de condutividade térmica. Apds substituicdo de (A.41) em (A.40) obtém-se uma

equacao diferencial ordinaria (EDO) homogénea:

d?T A dT 0
— —A—=0;
dy dy (A42)
A = nWMMWCp,V/k.
A EDO pode ser resolvida através da seguinte solucdo hipotética:
T = exp(ry), (A43)
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na qual r é uma constante a ser determinada. Apds substituicdo de (A.43) em (A.42) e simplificacdo da

equacdo resultante obtém-se a seguinte equacdo de segunda ordem

r2—Ar=0, (A44)

cujas solugdes sdor; = 0er, = A. A solugdo da EDO é uma combinacdo linear das duas solugdes

individuais:

T = By exp(r1y) + B, exp(rzy),
(A.45)
= B; + B exp(Ay),
em que By, B, sdo constantes a serem determinadas. Para encontrar uma express3o para q é necessario

encontrar a derivada de T com relagdo a posicdo y:

dT
d_y = AB, exp(Ay) . (A.46)

Aplica-se as condi¢des de contorno do sistema a EDO para se obter a constante B,. As duas condi¢cGes de

contorno sdo as temperaturas do gdas no inicio e fim da interface:

Tyi) =T; (A47)
T(Yf) = Tg :

Aplicadas a solu¢do da EDO obtém-se:
Ty = By + B, exp(Ay;) ;

Tg = By + B3 exp(Ayy) ; (A48)

T —T,
~ exp(Ay;) — exp(Ayy)

B,
Substituindo B, em (A.46) obtém-se

dT A exp(Ay)

—= T—-T,),
dy ~ exp(Ay;) — exp(Ay) (T —T) 149
- - (1 - 1y) |
exp[A(y; —y)] —exp[A(y —y)] V' 8
O calor que chega a fase gasosa, q*, é aquele avaliado em y;:
. k(dT)

q - dy yf;

(A50)

_ kA
1 — exp[A(y; — y¢)

](Tl _Tg)'
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Multiplicando o numerador e o denominador de (A.50) por ys — y; obtém-se, finalmente:

. k Ay —yi)
q- = ( — ) — — l — (Tl - Tg) )

ve —yi/ 1 — exp[—A(y¢ — yi)] (A.51)

=hF(Ty—Ty).

Em que usou-se
k
h= ;
Ye—¥i
7 a : A52
1-—exp(-a)’ (B52)
nyMM,, C nyMM,, C
a=A(yr—yi) = %(}’f—}ﬁ) = hw =

F é conhecido como o “Fator de Ackermann” [TREYBAL, WEN ET AL] por ter sido primeiramente

introduzido por pelo autor de mesmo nome [ACKERMANN].

Similarmente ao transporte de massa, a transferéncia de calor no tubo pode ser adaptada para o caso da

torre de resfriamento. Considerando uma analogia da lei de Fourier para o caso macroscépico, obtém-se

Novamente, a constante de proporcionalidade é kg, um coeficiente de condutividade térmica turbilhonar
(‘eddy’), que é independente da natureza do fluido e caracteristico das propriedades do escoamento.
Considerando que tal coeficiente seja constante para a interface gas-liquido no recheio da torre de

resfriamento, o desenvolvimento da secdo anterior pode ser utilizado.

Observe que, para o desenvolvimento realizado, o vapor que chega ao seio da fase gasosa esta a mesma

temperatura que ela (Tg). Tal observagdo sera importante para quando realizarmos os balangos de entalpia

de ambas as fases. Uma segunda observagdo se torna pertinente considerando-se a expansdo em série de

exp(x):
x? x3 x*
=1 S R TR T
exp(x) +X+2+3!+4!+ ;
x? x3 x*
) =1— - - 4 A.54
exp(—x) =1—-x+ > 3!+4! ; ( )
a2 a® a*
1—exp(—a) =a—7+§—$+

Para a « 1 ignoram-se todos os termos do lado direito de (A.55) exceto o primeiro e obtém-se
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1—exp(—a) = a;

7 a ) (A.55)
T 1—exp(-a)
Assim obtém-se
hF (T — Tg) 5 (E)
q = (A.56)
h(Ty —Ty) . (S)
A.5 - FuncgOes de ativacao
A funcdo degrau de Heaviside, ' (x), é definida como
0, x<0;
H(x) = (A57)
1, x>0.

Ela funcionard como uma ‘funcdo de ativacdo’, selecionando uma formulacdo ou outra, dependendo do

vapor estar em um estado saturado ou insaturado. A funcdo de ativacgdo é dada por

0, Yg < Y§*;
HI(Yy — Y52 = (A58)
1, Yg > Y5t

A funcdo degrau é descontinua na transicdo entre o estado saturado e insaturado, o que pode gerar

complicagBes na resolugdo numérica do sistema. A funcdo de ativagdo H 9 pode ser substituida por uma

fungdo de ativagdo continua, a qual pode ser escrita a partir da tangente hiperbdlica:

exp(x) —exp(—x) 1 — exp(—2x)

exp(x) +exp(—x) ~ 1+ exp(-2x)’ (A.59)

tanh(x) =

O seu grafico é tragcado na Figura A.3 abaixo:

05 I/

i

[
(%7
4

Figura A.3: Tangente hiperbdlica de x, tanh(x).
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Observa-se que o gréfico de tanh(x) vai de —1a 1, sendo ambos valores atingidos assintoticamente em

X = —o0 e X = 400, respectivamente. Define-se agora a nova func¢do, H'(x), que assume valores entre 0 e
1:
1 + tanh(x) 1
H'(x) = = . A.60
() 2 1+ exp(—2x) ( )

A funcdo obtida é composta por uma translacdo (de uma unidade para cima) seguida de uma compressado
(para a metade do valor) da funcio resultante. Observa-se que H'(0) = 1/2. Isso significa que a transi¢cdo
de 0 para 1 comega a ocorrer antes de x = 0. A fungdo sera transladada para a direita de forma que o seu
valor em x = 0 seja de 0,001. Pode-se escolher um valor tdo pequeno quanto se desejar. Para {'(K') =

0,001, tem-se que K" = — (In999)/2. Cria-se entdo uma nova fungdo, a partir da translacdo de ' para a
direita:
H'(x) =H'(x+K'). (A.61)

Com tal translacdo assegura-se que a transi¢cdo ocorrera praticamente a direita de x = 0. Por ultimo, pode-

se acelerar a transicdo ao redor da origem, fazendo a curva se assemelhar mais a funcao degrau. Para tanto

define-se

H'(x) = H"(b'%) = H'(b'x +K),

L L (A.62)
T 14exp[—2(b'x+K)] 1+exp(K—bx)’
em que utilizou-se
K=—2K'=1n999 ;
(A.63)

b=2b">0.

A Figura A.4 ilustra a curva obtida para diferentes valores de b:

ost | | /
| b= 100 /
wrr | | ——b= 500 /
| /
oel | |'I b = 1000 /
i 05} | /

o4t | | /

03t || | /

oi1f | /
f -

{ J
] ——"‘FFF‘N_MJ I L 1 I L

0 001 002 003 004 005 0O 007 008 009 01
X

Figura A.4: H'""'(x) para diferentes valores de b.
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A funcdo de ativacdo continua e suave é escrita da seguinte maneira:

1
1+ exp[K —b(Yy — Y529)| (A.64)

}[S(Yg - Ygat) =

Na Figura A.4, observa-se que 0 < x < 0,1. Tal intervalo foi escolhido pois a funcdo de ativagdo é
parametrizada por x = Yy — Ygsz’lt .Como os valores de Y sdo pequenos, espera-se que a diferenca Yy — Ygat

seja bastante pequena e que sejam necessarios valores grandes de b para que J'S se assemelhe a fungdo

degrau.
As funcdes de ativacdo podem ser resumidas da seguinte forma:
HI(Y, — Y52) (fungdo degrau de Heaviside)

> = (A.65)
FHS(Yg — YS2) (aproximagio continua suave)

A.6 - 9Hg/0x : Formulag@es insaturada e saturada

Serdo desenvolvidas equacdes para o cdlculo da derivada da entalpia do gds com a posicdo x a partir das

equacdes (A.10). Tais equacGes sdo utilizadas nos balangos de energia. Para Y, < Ygat obtém-se

aHg_aYgC T 4cC dT,g }\aY
x =k CoTe t Coeg TAGE
JT, aY,
_ g g
= Cp_gg + I (Cp,ng + }\) ) (A.66)
JdT, oY,
g g
=C,,—2 +—2H,.
Crg ox + ox Y
Para o segundo caso, Yg > Ygat , obtém-se
J0H Y32t 9T, oY, OJYS3OT 0T, Y3t 9T,
e _ g Ylg o Ulg Ulg Ulg Cpu| Tg +[Csat+(Y _Ysat)cpl]_ g Ylg
ox 0Ty 0x 0x 0T, 0x 0T, 0x
aYsat dTg 0Yq sat sat 6YSat 0Ty
T, ax(pv 101)+ cp1T+c + (Y — Vg )cp1+aT Aax

(A.67)

sat

Y JdT, 0Y,
g g g

aYsat
(H

[Csat+(Y — Y3 Cpy + —2—(H, — 1)]— a—ng
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Assim, sdo obtidas as seguintes equacGes para a derivada da entalpia do gas:

J0T, 0y,
C _g_l__gH : Y < Ysat
oH b.g 0x ox v ( g g )
— & (A.68)
0x Csat 4 (. _ ysat)c oyt (Ho — H) 0T, aYgH (Y, > Y3
e+ (Yg— ¥ )p,l"'aTg v H) [t o g~ 1g

A.7 - Formulagdo unificada para Hg, 0Hg/0x e n,,

Ser3o utilizadas as func¢des de ativacdo do APENDICE A.5 para promover a unificacdo das formulacdes entre
0 gas saturado e insaturado. Primeiramente serdo introduzidos alguns termos para escrever as expressoes

a seguir de maneira mais compacta:

AY,

=Y, — YgSat ;
AH,, = Hy —H; = (Cpy — Cp)Tg + 15

Yy =Y, — H*AY,;

* * A.69
Cpg=Cpg—H AYg(Cp.v - Cp.l) ; ( )
Hy, = H, — H*AH,, ;
sat
ot = H*AH,, aig .
A entalpia do gas é dada por (A.8):
CpgTg + Ygh; (Yg = Ygsat)
Hg, = (A.8)
[CRaF + (Y — YS2O)Cpa| Tg + YA (Y > Y§2)
Utilizando a funcdo de ativacdo escreve-se
Hg = {Cpg + H*[—Cpg + G + (Vg — YS2O)Cp |} Tg + [Yg + FH*(—Yg + Y529)]A
= {Cp.g - }(*[Cp,g - Cffg - (Yg - Ygsat)cp.l]}Tg + [Yg - H*(Yg - Ygsat)])‘
= {Cp,g - jL(*[(Yg - Ygsat)cp.v - (Yg - Ygat)cp.l]}Tg + [Yg - H*(Yg - Ygsat)]x (A.70)

= [Cpg = H*AY(Cpy — Cp)| T + | VEESIFAYE| 2
= CB,ng + Yg*l

A derivada da entalpia do gds com a posicdo x é dada por (A.68):
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T, Y,
Cp,g ——+——Hy;
OH dx  0x

_8 =
sat

0x ay, T,
Csat Y _Ysat Cpi g H. — H _8
[ [ + (Y )Cp, p1 + . (e 1)]6X+

Novamente com a fungdo de ativacdo pode-se escrever

oH, gat
e {cp,g +H* [—cpg + C32 + (Yg — Y§2Y)Cpy + —2— (Hy —

sat

= {cplg - K> [cpg — G52 — (Y, — Y$**)Cp)

9Y,

1

ox
g
|} 52+

_gH*

gsat
0T, 0dY
_ * * g g 1rx
= (Cp,g+a )a—-l-gHw.

Obtém-se, portanto, a seguinte expressdo para aHg/ax :

o

JoH aT,
9% _ (cx 1o 28 *
5 (Crg+ar) o~ T ox HE,

O mesmo pode ser feito para n,,, na equacgdo (A.34):

e 1 Ylsat+R
gl Yg+R )’

M

HCq (Y2 —Yz)/R.

A.8 - Balanc¢os de massa e energia

(E)

S

_g
ox

(Yg < Y*)
(A.68)
(Yg > Yg*)

[H, + H*(=H, + HD]

0Yg
1 (- l>]}—+ —E[H, = 3" (H, — H)]

(A.71)

(A.72)

Serdo desenvolvidos os balancos diferenciais de massa e de energia para a obtenc¢do do sistema de

equacgdes que governa o funcionamento da torre. Utilizando coordenadas cartesianas, o sistema a ser

representado é a regido de volume V = AxAyAz esquematizado abaixo na Figura A.5. A direcdoz é

perpendicular ao plano da pagina e ndo é representada devido a simetria do problema em relagdo ao plano

xy. Para simplificar o equacionamento serdo introduzidas agora duas grandezas, m e Q, as taxas

volumétricas de massa e calor entre as fases, respectivamente. Tais taxas sdo o produto entre o fluxo e a

area disponivel para a troca, de massa ou calor:

n = 7,MM,A ;
Q=q'A,

em que A é a area superficial do recheio por unidade de volume.
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Water

Air AX

Figura A.5: Volume de controle da torre.
Serdo realizados primeiramente os balangos de massa da dgua nas fases liquida e gasosa. Para o volume de
controle da Figura A.5 o balanco de massa para o liquido é dado pela seguinte expressao:

entra = sai + evaporado + aciumulo. (A.74)

Para a fase gasosa o balanco de massa de vapor é dado por:

entra + evaporado = sai + actimulo. (A.75)

Em ambos os casos acimulo = 0, pois opera-se em regime permanente. Para as fases liquida e gasosa os

termos de entrada e saida sdo dados, respectivamente, por

entra = (N))yAxAz;

sai = (N))y4ayAxAZ;

~ (A76)
entra = Na(Yg)XAyAz ;

sai = Na(Vg)XMXAyAZ ,

em que N é o fluxo de massa e os subscritos]e aindicam a fase liquida ou o ar, respectivamente. A
notacdo com traco e parénteses foi utilizada para indicar valores médios das VIs, o subscrito indicando um

parametro fixo no espaco, por exemplo:

y+A4y

— 1 _
(Yg)X+Ax = A_y f Y‘g(X + Ax, Y)dy = Yg(X + Ax, Y) . (A77)
y

A Ultima igualdade na equagdo acima é vdlida paray =y =y + Ay e é originada do teorema do valor

médio para integrais. O termo evaporado é igual para ambas as fases:

evaporado = MAXAyAZ . (A.78)
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Para o balanco de massa na fase liquida, com o termo de acimulo sendo negligenciado e rearranjando a

equacao tem-se:

sai — entra = —evaporado ;
B B (A.79)
[(NDy4ay — (NDy|AxAz = —AXAYAz.
Dividindo tudo por AxAyAz e tomando o limite em que Ax, Ay, Az — 0, tem-se:
N N
[( l)y”y Ny ] = lim [-m]. (A.80)
AX, Ay Az—0 Ax,Ay,Az—0

O termo da esquerda é a defini¢do da derivada parcial de N; em relagdo a y. Ao se tomar o limite os valores

médios convergem para os valores no ponto (X,y). Assim, tem-se que

oN,
a—y = —. (A81)

Similarmente para o balanco de massa na fase gasosa, com o termo de acumulo sendo negligenciado e

rearranjando-se a equagdo tem-se:

sai — entra = evaporado ;

- - (A82)
Na (%), — (Vo) |AyAz = maxayaz.

Repetindo o procedimento utilizado no balanco de massa da agua obtém-se:

(A.83)

Serdo realizados agora os balangos de energia (entalpia) para o mesmo volume de controle utilizado no
balan¢o de massa. O balancgo de entalpia para ambas as fases pode ser dado pela seguinte expressao:
sai + acimulo — entra = calor, (A.84)
=0
em que o termo de acimulo foi novamente colocado como zero devido ao estado de regime permanente.

Para a fase liquida os termos sdo dados por

entra = (N;H)),AxAz,
L _ (A.85)
sai = (N}H))y4ayAxAz + mH,AxAyAz .

O equacionamento foi realizado considerando-se um volume de controle em que a temperatura da agua

fosse maior que a do ar, ocorrendo, portanto, transferéncia de calor para a fase gasosa. Por sua definicao,
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q* é positivo em (A.56) (e, por conseguinte, Q também). Como a dgua esta perdendo energia, este valor

deve ser subtraido no seu balanco de energia:

calor = —QAxAyAz . (A.86)

Caso a temperatura da agua seja menor que a do ar o valor de q* serd negativo. Neste caso, o calor
adicionado a fase liquida em (A.86) é positivo, corroborando o fato de energia ser recebida pela fase liquida
e n3do doada. Verifica-se, portanto, que os sinais estdo corretos para todos os casos. Para a fase gasosa os

termos sao dados por

entra = Na(ﬁg)XAyAz + fH,AxAyAz,
sai = N;(Hg) ,, AyAz, (A.87)
calor = QAxAyAz .
Substituindo os termos para a fase liquida obtém-se:
[(NiHDy4ay — (NHDy|AxAz = —(Q + @H,)AxAyAz. (A.88)

Repetindo o processo utilizado no balango de massa obtém-se:

Ot _ —(Q + mH,). (A.89)
dy

A derivada parcial em (A.89) pode ser expandida pela regra do produto:

d(N;H;) ON oH
( 1 l) — _l | + Nl_l:
ady ay ay
(A.90)
aTy

= (—m)H; + N\C,,;—.
(—m)H, 1p,1ay

com a Ultima igualdade vindo de (A.81) e de (16). Substituindo (A.90) em (A.89) e rearranjando obtém-se

0T, _ Q+mo,

it (A91)

em que utilizou-se

@1 = HV - Hl = Cp,VTg +A— Cp’1T1 H
(A.92)
@2 = —NICp,l .

Realiza-se agora o balanco de entalpia da fase gasosa. Substituindo os termos para tal fase no balango de

entalpia obtém-se:
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Na ()., — () |Ayz = @+ @Hl,)Axayaz. (A.93)

Repetindo o processo utilizado no balango de massa obtém-se:

JH
g
N, % = Q + mH, . (A94)
Utilizando-se (A.71) e (A.81) escreve-se a seguinte expressao:

oH aT
® = Na(Chg + o) -2+ mHJ, . (A.95)

NaZy

Substituindo (A.95) em (A.94) e rearranjando obtém-se

oT, + mA
—8_ b, (A.96)
0x AZ
em que usou-se
A, = H, — HY, = H*AH,,;
(A97)

Ay =Ny(Chg+ar).

Para a solucdo do sistema de equacgbes diferenciais geradas serd interessante que as varidveis

independentes sejam adimensionalizadas. As seguintes grandezas sao introduzidas

x*=x/X ;
(A.98)
y' =y/Y.

em que X e Y sdo as dimensdes horizontal e ‘vertical’ do recheio (comprimento da parte inclinada do

recheio). Assim, as variaveis adimensionais X* e y* assumem valores entre 0 e 1. As derivadas parciais

nessas varidveis sao dadas pela regra da cadeia. Para o fluxo de massa da fase liquida obtém-se

6N1 _ 6N1 ay _ 6N1

=— = ) A.99
Repetindo-se o processo para as outras equacdes diferenciais as seguintes expressdes sao obtidas:
oN;
=-nY.
ay* Y
Y, mX
=—; (A.100)
Jx* N,

on, <Q+rm®1) _
ay _y @2 ’

*

A.20



A.9 - Carta psicrométrica

A carta psicrométrica é um diagrama tipico para a representacdo das condi¢cbes do ar Umido. A Figura A.6
mostra uma carta psicrométrica tipica. No eixo horizontal tem-se a temperatura do ar e no eixo vertical a
direita a umidade absoluta do ar. As linhas inclinadas coloridas de preto, verde e azul representam valores
constantes de entalpia, volume especifico e de temperatura de saturagdo adiabdtica (ou de bulbo umido)

do gas.

2 2

¢ 0030

Psychrometric Chart

Sl (metric) units
Barometric Pressure 101.325 kPa (Sea level)
based on data from
Carvier Corporation Cat. No. 794-001, dated 1975

0.025

1 0.020

1 00156

Humidity Ratio (gm Water / gm of Dry Air)

: 0.010

Figura A.6: Exemplo de uma carta psicrométrica tipica.

A temperatura de saturagdo adiabatica e a temperatura de bulbo Umido sdo dois conceitos interessantes

que surgem em operac¢Ses de umidificagdo. Ambas representam aproximagSes em situagdes limites.

Para a temperatura de saturagdo adiabdatica pode-se imaginar uma massa gasosa, inicialmente insaturada,
e que possa ser representada por um ponto (Tg_i,Yg_i) qualquer na carta (abaixo da curva de saturacdo, a

curva vermelha mais acima na carta). Para tal massa insaturada a entalpia especifica é dada por (A.8):

Hg = CpgTy + YA. (A.101)

A massa gasosa contata um grande corpo de liquido e sai saturada, isto é, na condicdo (TgA,YgSA). A

operacdo é adiabatica no sentido em que o calor fornecido pelo gas serve somente para evaporar a parcela
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de liquido necessaria para que tal massa torne-se saturada. A temperatura do corpo liquido ndo é alterada
devido a sua grande massa e a entalpia total do gas mantém-se constante. Assim, para o gds que sai, a

entalpia especifica é novamente dada por (A.8):

Hgat — CE%TgA + YgSA)\ =Hg. (A.102)

De maneira simplificada, pode-se considerar que ng ~ Cpg. Assim, subtraindo-se (A.101) de (A.102)

obtém-se a seguinte expressao:

S S —-0-
CP,g(TgA - Tg,i) + (YgA - Yg,i)l =0;
(A.103)
YgSA —Ygi = _(CP,g/A) (TgA - Tg,i)
A equagdo acima define uma curva no grafico da carta psicrométrica. Devido a baixa influéncia de Yg no

. SA ySA :
termo Cp, tal curva se aproxima de uma reta, a qual passa pelos pontos (Tg,i,Yg,i) e (Tg Y ), e cuja

inclinagdo é —Cpg/A .

Para a temperatura de bulbo Umido pode-se imaginar uma massa gasosa em condi¢des iguais as
anterioriores (Tg,i, Yg,i), mas que contata um pequeno corpo liquido. Como a massa gasosa é bem maior
gue o corpo liquido, tal massa retém as suas condicBes iniciais. A massa liquida, devido ao processo de
evaporagdo, tem a sua temperatura diminuida abaixo da temperatura do gdas. Devido a diferenca de
temperatura que se estabelece entre as fases ocorre transferéncia de calor do gas para o liquido. Quando o
equilibrio é atingido, a energia perdida na evaporagdo é a mesma que o calor absorvido. A varia¢do da

entalpia especifica da dgua no sistema é dada por:

AH = Hy — Hy = Cp, Ty + A — Cp TV,
(A.104)
= A.
Observe que, na ultima igualdade, escolhe-se desprezar os calores sensiveis, em virtude de o calor latente

ser bem maior que estes. Considerando baixas taxas de evaporacdo, as formulagGes aproximadas sdo

usadas e escreve-se o seguinte balango de energia para o sistema:

nyMM,,AH = —q*;

K CgMM,,

R (YIBU - Yg,i)l = _h(TlBU - Tg,i) ; (A.105)

YPU — Ygi = —(hR/HCoMM,A)(TFY — Ty)

No equilibrio, as condi¢des do gas no filme de vapor formado sobre o corpo liquido sdo (TIBU, YIBU), isto é,
as condi¢des na temperatura de bulbo Umido. Tal temperatura é assim conhecida pois é a temperatura

medida por um termémetro, imerso em uma corrente de ar, e que possui em seu bulbo um chumaco de
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algoddo umedecido com liquido. A equacdo acima também define uma reta na carta psicrométrica, porém
de inclinagdo igual a —(hR/KCgMMWA) :

Em ambos os casos YgSA e YIBU sdo umidades de saturacao cujos valores estdo associados a temperatura DA
fase saturada, isto é, Yg’A = Ysat(TgSA) e YIBU = Ysat(TlBU) . Comparando (A.103) e (A.105) observa-se que,

caso TgSA =T1BU, as inclinacbes das retas nessas equacdes serdo iguais. Tal condicdo raramente é

cumprida, mas é aproximadamente satisfeita no caso de sistemas ar-agua [TREYBAL]. Portanto, tem-se que

Coe hR A.106
A KCMMA (#.106)
Alternativamente pode-se rescrever (A.106) como
hR _h 1
KCeMMyCpy  kyCpg (A.107)
em que utilizou-se
ky = KC MM, /R . (A.108)

A.10 - Relagdo entre ky e h: Fator de Lewis

A relagdo entre ky e h passa intrinsicamente pelo Fator de Lewis. Observa-se que este termo é um grupo
adimensional (GA). Na andlise dimensional, correlacbes experimentais (expressées matematicas) podem

ser construidas de modo a se parametrizar um determinado GA em fungao dos outros [WELTY ET AL].

Serdo introduzidos alguns GAs antes do desenvolvimento que se seguird. O nimero de Lewis, Le, expressa
a relacdo entre a difusividade de calor e de massa em sistemas onde ambos os tipos de transporte
ocorrem. Para Le = 1 pode-se esperar que os perfis adimensionais de concentracdo e temperatura sejam
iguais [KLOPPERS]. O numero de Le pode ser escrito em funcdo de outros dois grupos adimensionais,

conhecidos como os nimeros de Schmidt e de Prandtl:

Sc

Le = —.
€ Pr

(A.109)

O numero de Schmidt reflete a rela¢do entre a difusividade de quantidade de movimento e a difusividade

de massa. E expresso pela relacdo entre a viscosidade cinematica, v, e o coeficiente de difusdo D:

Sc = (A.110)

\
D
O numero de Prandtl reflete a relagdo entre a difusividade térmica e a difusividade de massa. E expresso

pela relacdo entre a viscosidade cinematica, v, e o coeficiente de difusividade térmica a:
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v
Pr=—. Al111
r=— (A111)
Substituindo (A.110) e (A.111) em (A.109) obtém-se
Le = * A112
e= D (A112)

O numero de Sherwood é definido pela razdo entre as taxas de transporte convectivo e difusivo de massa:

Sh = — (A.113)

em que K é o coeficiente de transferéncia de massa e L é um comprimento caracteristico do sistema. O

numero de Nusselt é definido pela razdo entre as taxas de transporte convectivo e condutivo de calor:

Nu = h_kL (A.114)

em que h é o coeficiente de transferéncia de calor e k é o coeficiente de condutividade térmica. Ambos os

numeros de Sherwood e Nusselt estdo relacionados com o transporte de massa e energia em regimes

turbulentos [CUSSLER].

O numero de Reynolds dd razdo entre as forcas de inércia e as forgcas viscosas para um determinado

escoamento [WELTY ET AL]:

Re = — (A.115)

em que U é a velocidade do escoamento.

O Fator de Lewis, Les, expressa a razdo entre as taxas de transferéncia de calor e de massa em um sistema.
Ele pode ser escrito como a razdo entre os dois nimeros adimensionais: o nimero de Stanton para

transferéncia de calor (Sty), e 0o nimero de Stanton para transferéncia de massa (St ):

Sty,

Lef = -1
T St

(A.116)

Sty € um indicativo da relagdo entre a taxa de calor transferido para um sistema e a sua capacidade

térmica. E definido como a razdo entre os nimeros de Nusselt, Reynolds, e Prandtl:

Nu ha
Sty, = =—. A117
b ™ RePr ~ Uk ( )
Pela definicdo da difusividade térmica, o, obtém-se
= k (A.118)
pCp ’ '
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o 1
k  pCp’

em que p é a massa especifica do gas. Substituindo (A.118) em (A.117) obtém-se

_ ha _ h
Uk UpCp

Sty, (A.119)

St;, € um indicativo da relagdo entre a taxa de massa transferida para um sistema e a sua ‘capacidade
massica’, isto é, a sua capacidade de reter e transportar um determinado componente (‘solubilizado’, como

o vapor de 4dgua em ar). E definido como a razdo entre os nimeros de Sherwood, Reynolds, e Schmidt:

Sh K
= = A.120
Stm ReSc U ( )
Substituindo (A.117) e (A.120) em (A.116) obtém-se
NuSc h
(A.121)

Leg = - .
= Prsh _ KpCp

Observe que, enquanto h e K sdo parametros bem definidos nas expressdes adimensionais, ndo foi
encontrada em literatura alguma a especificagdo de qual ponto do sistema deve ser utilizado para fazer a
medida de p e Cp. A correlagdo (A.126), a qual sera utilizada para o calculo de Les, foi determinada para a
troca de calor entre um gas e uma superficie sélida [CUSSLER]. Assim sendo, consideram-se as propriedades
do gas (e ndo do liquido) para determinar os valores de p e Cp. Deve-se observar ainda que pe Cp
dependem da temperatura e da concentracdo de vapor e que tais valores (T e Y) variam ao longo da
interface. Pelo mesmo motivo anterior, considera-se ser valido o uso das propriedades do gas no final da
interface para a determinagdo de p e Cp. Assim, pode-se substituir a equa¢do (A.143) do APENDICE A.11 em
(A.121) obtém-se

B h(®R + Yg)
B HCgMMy (Ch g + )

Leg (A.122)

Multiplicando-se o numerador e o denominador da equacgdo acima por R e utilizando-se (A.108) obtém-se

e . .
f kY(Cl’;.g [*) R ( )

(A.123) é a definicdo de Les para o sistema da torre de resfriamento, a qual é obtida simplesmente pela
substituicdo das varidveis relativas a cada GA em (A.121). Pode-se obter ainda uma segunda expressao para
Les através da andlise dimensional, parametrizando tal termo em fungdo dos outros GAs do sistema.
Chilton e Colburn desenvolveram uma expressdo para a transferéncia de calor entre um gés e uma parede

em sistemas com fluxo forcado [KLOPPERS, CUSSLER]:
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St;, = CRe™1/2pr=2/3 (A.124)

em que Cé uma constante de ajuste. Uma vez que uma correlacdo tenha sido levantada para certo
processo é comum que uma analogia possa ser estabelecida para outros processos em um mesmo sistema.
Dessa maneira, através de uma analogia com a equacgdo anterior, obtém-se uma expressdo caracterizando

o transporte de massa nesse mesmo sistema [KLOPPERS, CUSSLER]:

St,, = CRe™1/25¢2%/3 (A.125)

Substituindo (A.124) e (A.125) em (A.116) obtém-se

2
3 2
Sty Pr

Observou-se nas secdes 4.4 e 4.5 como a injecdo de massa através da interface influencia ambos os
processos de troca de calor e de massa. Obviamente, as correlacGes (A.124) a (A.126) ndo levam em
consideracdo tais efeitos e pode-se esperar que tais consideragdes sejam validas somente para o caso de
baixa troca de massa (injecdo desprezivel). Caso os efeitos da injecdo ndo sejam despreziveis, a forma
funcional de Lef para tal sistema provavelmente serd diferente. Como ndo foram encontrados
experimentos ou bibliografia que justifiquem o uso de outras correlagdes que abarquem o caso mais geral
(com ou sem injecdo de massa) tal correlagdo sera considerada valida para o sistema da torre. Inserindo

(A.126) em (A.123) obtém-se

h (ye + Yé) L (A127)
kY(Cl;.g + O‘*) R

A.11 - Massa especifica (p) e capacidade calorifica (Cp) do ar tmido

Serd determinada uma expressao para a massa especifica da mistura gasosa da corrente livre, isto é, aquela
que esta além da interface. Para uma mistura bindria ar-agua o niumero total de moles é igual a soma das

guantidades molares de cada espécie:

n=n,+n,. (A.128)

Pode-se entdo definir a massa total m;, de cada componente i, através de sua massa molar MM;:

m; = niMMi . (A129)

A massa total m é dada pela soma das massas individuais:

m=m, +m,. (A.130)

Define-se agora a fragdo massica wj:
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W =—. (A.131)

Rearranjando (A.131) e substituindo (A.129) obtém-se:

m=—=———7, (A.132)
Wj Wi
Dividindo-se (A.128) por (A.132) obtém-se:
n n, +ny, n, N Ny, W, N Wy
—= = = . A.133
m - (nMM;/w;)  (MM,/wy) (0, MM, /w,) MM, ' MM,, (A.133)

Pode-se agora obter a massa molar média da mistura, que é o quociente entre a massa total pelo numero

total de moles:

MMe =0 = W, W (A.134)
MM, " MM,,

Observe que

Y mW mW/m wW

= = = ) A.135
£ m, my/m w, ( )
Assim, obtém-se
MM, = !
g~ ( 1 4 Ye ) (A.136)
Wa MM, T MM,,

Porém, para o calculo da massa molar média sera considerada somente a fracdo de dgua na forma de

vapor, e sera desconsiderado o volume das goticulas de dgua. Assim, utiliza-se Yy = Yg* e obtém-se

— 1

MM, = —.

1 Y, (A.137)

W, | oo + ve—
a\MM, " MM,,

Observa-se que a expressdo acima é correta para Yy < YgSat e aproximada caso contrario. Multiplicando o

numerador e o denominador por MM, obtém-se

_ MM
Mg = ————. (A.138)
W, (R +Yg)

Para um quilo de ar seco

(A.139)
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MM, = MM 1t
& YR+ Y

Calcula-se entdo a massa especifica da mistura gasosa, considerando-a um gas ideal:

(A.140)

Agora serd determinada uma expressdo para a capacidade calorifica do gas. Pela regra da cadeia, como H,

é uma funcdo de Yy e Ty

OHy OHgOT, OHg0Y,

g — —
ox 0T, 0x " oYy 0x (A.141)
Comparando-se (A.141) com (10) e (A.71) a expressao abaixo é obtida
Cp=(Chg+a)/(1+Yy). (A.142)

O fator no denominador de (A.142) ‘normaliza’ o valor da capacidade calorifica do gas, pois o numerador é

escrito para 1 + Yq kg de gas. Multiplicando-se (A.140) e (A.142) encontra-se o seguinte produto

_ CgMM,, (Cp ¢ + a*)

= A.143

o qual é utilizado na expressao (A.122).
A.12 - Correcdo de Bosnjakovic

A chamada “Correcdo de Bosnjakovic”, muito utilizada por diversos autores, considera a influéncia da
injecao de massa no valor de 7n,,. Comparando o fluxo massico de vapor através da interface obtido pelas

formulag¢Oes exata e aproximada obtém-se:

Y2t + R\ MM,X'C
MMy 7, = MM, K Cg In =

g sat *
= Y —-Yy). A.144
Yg* + R R ( ! g) ( )

Assim, o mesmo valor de fluxo massico de vapor pode ser associado a dois coeficientes de transferéncia de
massa: K, pela formulacdo exata, e X', pela formulacdo aproximada. Tal expressdo n3o seria possivel caso
ambos coeficientes fossem iguais, dai a necessidade de se ter dois coeficientes de transferéncia de massa.

Assim, obtém-se que

In Yfft +R
MM,,K'Cy/R Yg + R (A.145)
MM, KCg/R ~ ~ Yt -y
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Realiza-se agora duas manipula¢des para reescrever a equa¢ao acima de outra maneira. Primeiramente,

observa-se que
Y —Yy =Y+ R-R-Y;,
sat *
+R—(Y;+R
( ) (A.146)
Yt + R
=Yy +R)|—/——-1
=06+ (3 1)

Usando (A.146) o lado direito de (A.145) pode ser escrito como

sat
:Rl /Ysat_Y*
=2/
R Yt + R Y2t + R
ll e In| = / : -1/, (A.147)
Yg + R Y; +R Yg +R

) F(®),

= *
(Yg +R
em que utilizou-se

FE) =ng/(€-1);

Yt + R
Yg+ R

(A.148)
E =

Em segundo lugar, utilizando-se (A.108) escreve-se a seguinte expressao:

e = (4149)
MM, KCg/R ~ ky’ '

Substituindo-se (A.149) e (A.147)em (A.145) obtém-se
kq R
==z |FO;
Ky Y; +R

R \|_F®
Vo (s7) -

Inserindo (A.150) em (A.127) obtém-se

(A.150)

2
h _Les (A151)
ky(Cpg +a*)  F(®)

Por ultimo, BOSNJAKOVIC ET AL ndo consideraram a possibilidade de o gds estar saturado. Assim, para

AY; < 0 e utilizando a fungdo degrau obtém-se
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Cpgt+ o =Cpg;

ho Leé (A.152)
KiCpg  F(®)

A Ultima expressdo em (A.152) é conhecida como a “Corre¢do de Bosnjakovic para Les”.

A.13 - Adequacdo das equacdes envolvendo os coeficientes de transferéncia

Reescreve-se a expressao (A.127) para evidenciar os produtos dos coeficientes de transferéncia com a area

superficial especifica, A:

2R(Chg + o)

h = kyLe3
ETRYY
(A.153)
2R(Ch, + a*)
hA) = (kyA)Le3 —5 2
() = ey Les — s
Considerando-se baixos valores de Y, pode-se fazer
R R 1
R+Y; R
Cg = Cpa+ YoCpy — H*AYg(Cpy — Cpy) = Cpy;
gysat (A.154)
o = H*AH,—E—~0;
(Tg+©)

R(Cpg + ) [ R . .
R+Y; <R+Y§>(Cp'g+a ) = Coa.

Observa-se ndo se esta desconsiderando a presenga de goticulas na corrente gasosa, mas sim desprezando

todos os termos em que Y aparece multiplicado. Obtém-se, portanto, duas expressdes para o coeficiente

de troca térmica:

( 2R(Cpg+a)
(kYA)Le3 TYQ ; (E)
(hA) = (A.155)
L (kymLeice, . ()

Reescrevem-se também as expressdes para a taxa massica de vapor e a taxa de calor através da interface,

(A.73), utilizando-se a definicdo de ky, (A.108):

A.30



Yt + R
KyA)RIn| —/—— | ; E
(ky2) n( T 7 B)
n = 1, MM, A = <
kyA) (Y - Yg) . S
(A.156)
(hA)F(T - Ty) ; (E)
Q=q'A=A
(hA)(T, - Ty) , (S
Reescreve-se também a expressdo para o termo a do Fator de Ackermann, (A.52):
4z nwMM,,Cp _ nwMM,,ACp ,, _ mCp . (A157)

h hA (hA)

A.14 - Célculo de 6Ygsa‘t/6Tg a partir da equagdo de Antoine

Para a equagdo (4), considerando-se T = T, tem-se que ysat = YSalt Derivando-se tal equagdo em relacdo

T, obtém-se, primeiro para a formulagdo exata:

apsat Psat a

aYgsat T (P Psat) w aT (P - vavat)
= R,
JT, (P — Psah)2
aP\ls\/at sat PVSVat sat
P — Py Py
_ ( )+ 57, B i (A158)
P =BT '
apsat
a1, " i
~ TR
Multiplicando o numerador e o denominador de (A.158) por P33t e rearranjando obtém-se
oYz" [AVORFE P [ B R]
0T, psat 0T, P— psat[p — psat™"|’
(A.159)
_ dlnpsat p -
dT; P—Pt 8 -
P53t é somado e subtraido no numerador de (A.159) e substitui-se (3) na derivada:
aYgat _ i (A B B > <P _ vavat Psat) Ysat

t

0T, 0Ty T, +C P — P32
(A.160)

__ B (P R R )Ysat
(Tg N C)Z P— vavat P— vavat g
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3 BYgat <1 N Ygat)
=— ) B
(Tg+C)

Para a formulagao simplificada tem-se:

0Ys™*  oPF1 R = R
oT, 0Ty P P )

(A.161)
Fica-se entdao com
2
ayset BYs*t (14 Y$2t/R)/(Ty + C)” ; (E)
3T = (A.162)
8 BY$at/(T, +C)° . (S

Observa-se que a formulagdo simplificada corresponde a seguinte aproximacao na formulacdo exata:

1+Y32Y/R ~ 1. (A.163)
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APENDICE B - Andlise Numérica

B.1 - Resolug¢do numérica de sistemas de equacgdes diferenciais

As equacgdes diferenciais obtidas para o modelo constituem um sistema de EDPs, isto é, um sistema de
equacoes diferenciais com derivadas parciais. Um sistema de EDOs é um sistema que possui somente
derivadas ordindrias. Em um sistema comum de EDOs, as derivadas das func¢des sdo todas em relacdo a
mesma varidvel. Toma-se, por exemplo, um sistema comum de N + 1 EDOs. Deseja-se encontrar as N + 1

funcdes 207, no dominio x; < x < Xy, e que satisfacam:

dz®
dx

= f(ﬁ)(z(l), 7@ B3 N Z(N+1),X);

) : B.1
20 (%) = Zi(11) , (B.1)

1<j<N+1.
Observe que as funcdes f%) s3o conhecidas. A notacio com parénteses em sobrescrito é utilizada para

nomear e distinguir as diferentes funcdes z3 e f®. Assim como no sistema da torre de resfriamento, o

sistema acima é um Problema de Valor Inicial: além das EDOs nos é fornecido o valor inicial de cada funcao

na extremidade inicial do dominio, isto é, z(ﬁ)(xi) = zi(]]). Dentre os sistemas comuns de EDOs, o mais

simples é o com uma Unica equagao:

dz
& @ (B.2)
z(x;) = z; .

Todo o desenvolvimento neste e nos outros APENDICES serd baseado nesse sistema de uma equagdo. A
extensdo para sistemas com mais de uma equacdo segue através aplicagdo dos algoritmos aqui

apresentados para as equac¢des de maneira simultanea.

A base dos métodos numéricos reside em obter valores para a fungdo z em determinados pontos do
dominio, ou seja, realizar uma amostragem dos valores da funcdo de modo a determinar o seu
comportamento. Inicialmente determinam-se os N 4+ 1 pontos do dominio que serdo utilizados para tal

amostragem:

x = {Xq,X2, X3, ., XN41} = {Xic} 5
(B.3)
1<k<N+1.

Observe que o dominio, antes um intervalo continuo, agora é substituido por um conjunto de N + 1
pontos. Quanto mais finamente dividido for o dominio, maior é a resolucdo do método (mais exata é a

solucdo obtida) e maior é o custo computacional. Neste trabalho utilizou-se
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Xf — Xj
N )

Xki1 — Xk = Ax = (B.4)

isto é, a distancia entre dois pontos consecutivos do dominio (o ‘tamanho do passo’) é constante e existem
N intervalos no dominio. Observe que X; = X; € XN4+1 = X¢. Similarmente, obtém-se um conjunto de

valores da fungdo z:

z = {zg};
(B.5)
1<k<N+1,

sendo que cada z estd associado ao seu valor de X correspondente. Observe que z; = z;.
Serdo utilizados quatro métodos numéricos para a resolugdo de sistemas comuns de EDOs:

e Meétodo de Euler;

e Meétodo do Ponto-médio;

e Meétodo de Bulirsch-Stoer;

e Método de Runge-Kutta de 42 Ordem.

B.2 - Método de Euler e método do Ponto-médio

O método de Euler é o método mais simples para a resolucdo de sistemas de EDOs (e o que apresenta
menor exatiddo). Utilizando uma aproximacao de diferencas finitas pode-se escrever a derivada no ponto

X[ como sendo

dz) Zht1 — Zk
— = f(zp, xp) ® ———. B.6
(dX (ZwXK) o Tk Ax (B.6)

Fazendo um rearranjo da equac¢do acima obtém-se

Zie1 = Zy + Ax - f(zg, Xq0) - (B.7)
O algoritmo para a determinac¢do da fung¢do z no dominio (discreto) é dado entdo por
Zl == Zi 5
Ze1 = Zx + AX - f(zg, xp) - (B.8)
1<k<N.

O método de Euler usa a ‘aproximacdo de diferenca progressiva’ da derivada primeira. O método do Ponto-

médio (PM) usa a ‘aproximacdo de diferenca centrada’ da derivada primeira:

dz Zk+1 — Zk-1
— = f(zg Xp) ¥ = .
<dX)(Z]k,X]k) (Zk X]k) 2Ax (B 9)
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Zis1 ~ Zg—1 + 28% - f(zg, %) -

No método do PM, para determinar o valor da fungdo em xj.,; utilizam-se os valores da fungdo em x_; e
em X. Isso gera um problema, pois inicialmente dispomos de apenas um valor da fungdo, z; = z;. Pode-se
contornar tal dificuldade gerando z, pelo método de Euler. Dessa maneira 2 valores z consecutivos sdao
obtidos. A obtengdo dos outros valores zy prossegue utilizando a nova aproximagao da derivada. O

algoritmo do método é dado por

Z1 =17,
7, =71 + Ax - (24, %) ;
Zhs1 = Zx—1 + 20%x - f(zg, X)) ; (B.10)
2<k<N;
z¢ = [Zng1 + 2y + BX - f(zng 1, Xn41)]/2.

A Ultima igualdade em (B.10) decorre de uma corregdo que elimina uma componente oscilatdria do erro

[KIRPEKAR].
B.3 - Método de Bulirsch-Stoer

O erro e do método do PM em x¢ é da forma

e = ¢;(Ax)? + ¢, (Ax)* + c3(Ax)® + -+, (B.11)
isto é, uma série das poténcias pares de Ax [KIUSALAAS]. Para Ax < 1, os primeiros termos da série sdo os
termos dominantes (maiores termos). Pode-se eliminar termos da expressdo do erro, refinando assim a
solucdo tanto quanto se desejar. A tal processo dar-se-a o nome de extrapola¢do. Caso o método do PM

fosse utilizado com dois tamanhos de passo, (Ax)) > (Ax)@, obter-se-ia:

Q

zgl) =1z + e Zf + ¢4 [(AX)(D]Z ;

(B.12)

ZIEZ) =zi+e® = zf + Cl[(AX)(Z)]Z )

Q

@ @
f

em quez¢ é o valor correto dezemxfez;’ ez;” sdo os valores obtidos utilizando (Ax)D e (Ax)@,

Somente o primeiro termo da série do erro foi mantido e os termos restantes, de menor valor, foram

descartados. Subtraindo-se a primeira igualdade da segunda em (B.12) obtém-se

22 =2 = ¢, ([0 @] - [@o™]}. (8.13)

Rearranjando-se (B.13) obtém-se
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z§2) _ Zgl)

[(Ax)@]2 — [(A) ™2’

C =

1 ,@ _ M
~ : f f . (B.14)
[(Ax)@]2 1 - [(Ax) W)/ (Ax)@)]?
@ _
Z —Z
A @ ~ f f .
@ > Ty
Substitui-se (B.14) em (B.12) e obtém-se:
7 = ZEZ) —e®@
~ 2 2
~z0 —o[@0@] (B.15)

@ _
@ _ Zf %t

1= [(a®/ (a0 @]2”

A

Para o valor de zfobtido em (B.12) o termo dominante no erro é aquele que acompanha a primeira
poténcia par de Ax, pois geralmente utiliza-se Ax < 1. Como Ax esta elevado ao quadrado na expressdo do
erro, diz-se que o erro é de ordem quadratica, 0(Ax*), ou seja, decai com o quadrado do refinamento da
malha (diminui¢cdo de Ax). Ao se obter o valor de z; pelo método do PM para dois valores diferentes de
passo, um dos termos do erro pode ser eliminado. O valor de z¢ obtido em (B.15) é um valor refinado em
relagdo a (B.12), isto é, é uma melhor aproximagdo para z; que zgz) e zgl) e 0 erro nesse caso é de quarta
ordem, O(Ax*). Caso z fosse obtido para trés valores diferentes de passo, (Ax)™ > (Ax)® > (Ax)®, o

método de extrapolacdo poderia ser utilizado duas vezes. Assim dois termos da expressao do erro seriam

eliminados e um resultado com precisdo de sexta ordem seria obtido, 0(Ax®).

Com I valores z; calculados (para I tamanhos de passo diferentes) pode-se eliminar 1 — 1 termos no erro, e
obtém-se um erro que é de ordem 21, O(AXZH). A eficiéncia da extrapolacdo utilizando-se o método do PM
torna-se clara: a cada termo do erro eliminado o erro aumenta duas ordens de magnitude. Isso significa

gue uma grande precisdo pode ser obtida com um baixo esfor¢o computacional.

O refinamento das solugdes pelo método de extrapolagao acima é valido somente para o valor referente ao
ponto x¢. O método de Bulirsch-Stoer (BS) permite que as solugdes obtidas em todos os pontos x do nosso
dominio (discreto) sejam refinadas, e ndo sé em x;. Neste método, os intervalos entre dois x, consecutivos
sdo subdivididos e aplica-se o método do PM para se obter 7y, ; utilizando z, como valor inicial. O valor de

Zi+1 © obtido para diferentes valores do passo (Ax)®:

(Ax)® = Ax/ N D (B.16)
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em que D ¢ o nimero de subdivisdes do intervalo. Realizando a extrapola¢do dos diferentes valores
Zi+1 Obtidos pode-se ter uma estimativa tdo precisa quanto se desejar dos valores da fung¢do z ao longo do
dominio. Neste trabalho serd utilizada a seguinte sequéncia para o nimero de subdivisdes do intervalo

[KIRPEKAR]:

{n®} ={2,4,6,8,10,12,14, ...} ;
N =2 (B.17)
I1={N}={1,2345,..}.

A seguinte notac3o é introduzida: o valor de zy,, obtido para N'® subdivises de Ax e que foi refinado por

(1,m)

extrapolagdo para um valor de ordem 2m € representado por z;} ;

. Portanto, para se obter um termo de
ordem 2(m + 1) com N D subdivisdes pode-se realizar a extrapolacdo com dois termos de mesma ordem
(2m) porém com diferentes subdivisdes de Ax (N® e AI=D). Os dois termos de ordem 2m sdo

representados por

1-1, * — * — 2m
Z]1(~s+1 ™ = Zipr + 0TV oz + Cm[(AX)(H 1)] ;

(B.18)

1, * % 2m
Z]](Hmln) =z, +el™ ~ 7z +cp [(AX)(H)] .

Novamente, os termos de ordem superior a 2m foram desprezados na expressdo do erro. Pelo mesmo

procedimento realizado anteriormente obtém-se

(1,mm) (1-1,mm)

« . (Om+1) _ _(Am)  Zk+1 T Zk+1
Zk+1 ¥ Z]k+lmil - Zﬂ«+]m1n T 1 —4Gm) (B.19)
em que utilizou-se
(1-1)12m 2m
gm) _ [@O (L) _ (B.20)
(Ax)D 1-1

A equacdo (B.19) sugere a construcdo da Tabela B.1 abaixo, que remete a ordem de obtencdo dos

elementos zn(ffxl“). A Tabela B.1 é construida da esquerda para a direita e de cima para baixo. O primeiro

termo, Z]&ll), é obtido pelo método do PM para a subdivisdo de Ax em 2 intervalos iguais. Em seguida

(2,1

. R . N . 2,2)
obtém-se o segundo termo, z;” ", com a subdivisdo de Ax em 4 intervalos iguais. O terceiro termo, z( )

k+1 €

obtido utilizando extrapolagdo com os dois valores obtidos anteriormente. Os valores cuja obtencdo é
computacionalmente mais custosa sdo aqueles da primeira coluna, que sdo obtidos pelo método do PM

para diferentes valores de n®,
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Tabela B.1: Elementos z

(1,m)

k+1
ND | oax?) | oAy | 0(Ax®) | 0(Ax'?) | 0(Ax'?)
| - | | ]
4wy | ond - . i
I I
o |y | A A [ |
0] g | A | A | a | A

As outras colunas sdo obtidas por extrapolacdo dos valores obtidos anteriormente. Como a extrapolacdo é

= . . 1,1
uma operagdo bem menos custosa (computacionalmente) que o método do PM, caso algum valor Zu(<+1) (da

. . . . . . 1,1
primeira coluna) seja obtido, calculam-se todos os outros valores da linha até o valor da diagonal, Zn(«+)1' Os

valores das diagonais sdo os valores mais precisos em cada linha da Tabela B.1 e sdo, portanto, aqueles de
maior interesse. Como os valores calculados para z,, devem se aproximar do valor real (correto), zy, ;,

fazendo a diferenca entre dois valores diagonais consecutivos (os valores mais precisos) obtém-se uma

estimativa do erro para o valor diagonal 20

k+1-
an _ . a@h _ . [J-11-1)
€k+1 = Zk+1 T Zk+1 (B.21)

. < e , LD . . . , L.
O numero de zeros a direita da virgula em eﬁﬁi € uma estimativa do numero de casas decimais corretas em

an

z;. ;- Considerando que tal valor diagonal seja o ultimo valor calculado para zy, 1, este valor é a melhor

aproximagdo que dispomos para 7y, ;, € ele sera aceito caso o seu erro seja menor que uma tolerancia pré-
especificada, geralmente da ordem de 107%. No caso do sistema de equacdes da torre de resfriamento
utiliza-se a temperatura do gas e da dgua para o controle do valor do erro. Porém, devido ao fato de termos
dividido nosso dominio em linhas e colunas, tem-se um numero de equacdes e o erro obtido devera ser
uma média dos valores do erro em cada equagdo. Para a fase gas, por exemplo, ter-se-a M + 1 equagbes

para a temperatura e, portanto, M + 1 termos de erro, e;. Nesse caso, calcula-se o erro médio quadratico,

€rMS-

2
Zei

_ (B.22)
M+ 1

€RMS =

Deve-se ter em mente que o método de extrapolacdo apresentado é tdo mais eficiente quanto a funcdo f (a

derivada da funcdo z) for suave [KIUSALAAS].
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B.4 - Método de Runge-Kutta de 42 ordem

O método de Runge-Kutta de 42 ordem (RK4) é um dos mais conhecidos e utilizados métodos de resolucao
de EDOs e foi utilizado nos trabalhos de MILOSAVLIEVIC ET AL, KLOPPERS e HERNANDEZ-CALDORON ET AL.
A dedugdo do método ndo serd abordada neste trabalho e somente o algoritmo para obtengdo dos {z}

serd apresentado:
71 =7;;
Kik+1 = Ax- f(z, xy)
Kogerr = Ox - f(zy + Ky g1 /2, x5 + B%/2) ;
Kapr1r = A% f(zy + Kogs1/2, Xy + A%/2) ; (B.23)
Kyk+1 = Ax- f(zk + K3 k41, Xk + Ax) ;
Zirr = (Kiger + 2Ko gt + 2Ksgas + Kags1)/6 5
1<k<N.

Observe que, para a obtengdo de 7., 0 método de RK4 avalia a derivada da fungdo z (fungdo f) em
‘pontos’ que estdo além de xj. Para um sistema de EDOs com somente uma varidvel a avaliagao das f@ em
tais pontos é possivel ja que as solugdes das funcdes z® s30 obtidas simultaneamente para tal sistema.
Porém, para o caso sistema de equacbes da torre de resfriamento isso gerard uma complicacdo na

resolucdo do sistema, a qual é abordada no APENDICE C.
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APENDICE C - Método das Linhas e Esquema de Resolucdo do Sistema

C.1- Método das linhas

As equacoes diferenciais obtidas para o modelo constituem um sistema de EDPs. O Método das Linhas
converte um sistema de EDPs em um sistema de EDOs. A divisdo do dominio em linhas e colunas, como

mostra a Figura 4, nos ajudara a realizar a transformacao desejada.

O sistema de EDPs mostrado na Tabela 1 pode ser representado utilizando-se as seguintes funcdes

genéricas:
aNl * * *
o = d(N, Ty, Y, Tg) = d*(x",y) ;
y
aTl * * *
3y =e(N,, Ty, Yg, Tg) =e'(x"y");

(C.1)
aY
a—Xf = (N}, T}, Yg, Tg) = £*(x*,y") ;

aTg * * %
ox* = g(Nlr Tl' Ygl Tg) =8 (X 'y );

isto é, as derivadas espaciais sdo funcdes das quatro VIs. Como as quatro Vs sdo fun¢des da posicdo x* e
. . . . .
y*, pode-se considerar que as derivadas possuem uma forma funcional parametrizada por essas duas

variaveis. As condi¢des de contorno destas Vls sdo

Ny (x%,0) = Ny,

Ti(x*,0) = Ty;,
(€.2)
Yg(ol y*) = Yg,i ;

Tg(ol y*) = Tg,i )

ou seja, os valores das VIs na borda superior do dominio (y* = 0) e na borda esquerda do dominio (x* = 0)
sdo os seus valores na entrada do equipamento. No método das linhas transformam-se as funcdes de duas
ou mais varidveis em fungdes de uma variavel. Para uma divisdo do dominio com M + 1 linhas e N + 1

colunas ter-se-a
* * * * *
. —, 1} = {X1,X5,X3, o, XNy XN4+1) 5

(C3)
1 * * * * *
T 1} = {Y1: Y2, Y3 - Yms YM+1} '
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Utilizam-se as propriedades do ar para exemplificar a transformacdo. Dentre as EDPs obtidas, as equacGes
para Yg e Ty sdo derivadas parciais com relagdo a x*. Criam-se M + 1 fun¢Bes de x* a partir de cada uma

destas Vls:
YO = Y x5
T = Ty, v 5 (C4)
1<i<M+1.

Observa-se entdo que

() ()
ay, ay, dy,
g — g = g = * ¥y = Q) *
(ax*> -, <ax*) (dx*> fxyi) = £ (). (€5)
x"yi) x*) (x")

Explica-se a equagdo (C.5): com a transformacdo realizada, a derivada parcial de Y; no ponto x*,y:)

(funcdo de duas variaveis) pode ser expressa como a derivada parcial de Yg(n) no ponto x* (funcdo de uma
variavel). Como Yg(n) é uma fungdo de uma variavel, a sua derivada parcial é equivalente a uma derivada
ordindria. Analogamente a divisdo do dominio em linhas, a criacdo das M + 1 fungbes Yg(n) equivale a

criagdo das M + 1 fungdes f®, que representam os valores das derivadas parciais de Y na diregdo X" em
cada linha do dominio. Repetindo o procedimento para cada uma das VIs obtém-se o seguinte sistema de

EDOs:

®
N .
L= a0

dy* B

)
dT, :

= @ (v*) -

ay eV (y");
1<j<N+1;

(C.6)

M
dy.

8 _ (D) () .
e fW(x");
TP
8 _ s (g*).
o 8 (x");
1<i<M+1.

Intuitivamente, o método das linhas consiste em avaliar as derivadas espaciais das Vls (Tabela 1) ao longo
de uma linha ou coluna do dominio (observadas as direcOes das derivadas parciais em cada caso). Dessa
maneira o sistema de EDPs pode ser visto como um sistema de EDOs a ser resolvido simultaneamente

através de um dos métodos numéricos apresentados.
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C.2 - Esquema de resolucado do sistema

Em um sistema comum de EDOs, todas as derivadas e fungdes sdao parametrizadas pela mesma variavel, o
gue ndo é o caso do sistema obtido. As EDOs das propriedades da agua sdo fungdes de y* enquanto as
EDOs das propriedades do ar sdo fungdes em x*. Assim, um esquema de resolugdo deve ser seguido, de
modo que as técnicas apresentadas nas se¢des anteriores possam ser devidamente utilizadas. Inicialmente,
possuimos os valores das VIs do ar nos pontos da borda esquerda do dominio. Para a dgua, possuimos os
valores das VIs na borda superior do dominio. A Figura C.1 ilustra a situacdo descrita. A orientacdo dos
eixos é a mesma que aquela apresentada na Figura 6. Pontos onde as propriedades da dgua e do ar sdo
conhecidas sdo indicados, respectivamente, por um ‘x’ azul e um ‘+’ preto. Pontos em que todos os

parametros sdo conhecidos sdo indicados por um ‘o’ vermelho.

- » $—8 88

o

Figura C.1: Relacdo dos pontos onde as VlIs da dgua e do ar sdo conhecidas.

A solucdo do sistema pode ser ‘avancada’ através dos métodos numéricos para a solucdo de sistemas de
EDOs: a partir dos pontos iniciais nos quais os valores das VIs sdao conhecidos pode-se estimar os valores
das VIs nos pontos vizinhos. Porém, os métodos numéricos apresentados sé permitem que as solucdes das
propriedades da agua sejam avancadas na vertical (ao longo das colunas) e as do ar na horizontal (ao longo
das linhas). Além disso, sé se pode avancar as solucGes das VIs a partir de pontos cujas propriedades
estejam completamente determinadas. Inicialmente, somente o ponto (0,0) possui informacdo de todas as

Vis.

A partir desse ponto inicial pode-se resolver os valores das VIs do ar ou da 4gua na primeira linha ou coluna
do nosso dominio, respectivamente. A Figura C.2 ilustra a progressdo da solugdo para ambos os casos, linha
superior e inferior correspondendo ao avango das solugdes das VIs para os trés primeiros valores de x* e

y*, respectivamente.
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Figura C.2: Progressao da resolu¢do do sistema para a primeira linha ou coluna.

Ao avangar a solugdo das VIs do ar na 12 linha determina-se completamente o sistema nesses pontos.
Assim, pode-se avaliar as derivadas espaciais das propriedades da agua em cada um desses pontos, o que
por sua vez permite o avanco das solu¢bes da dgua em cada coluna. De maneira semelhante, caso as
solucdes das Vls da dgua sejam determinadas para a 12 coluna, pode-se entdo avancar as VlIs do ar em cada
uma das linhas a partir desses pontos na primeira coluna nos quais a solucdo do sistema esta

completamente determinada.

Pode-se, de maneira alternada, avancar as propriedades da agua e do ar, para determinar os valores das
VIs no dominio. Determinar-se-3, inicialmente, as propriedades do ar na primeira linha: avanga-se a solugdo
das EDOs do ar a partir do valor inicial de entrada no ponto (0,0) até a ultima coluna. Obtidas tais

propriedades do ar avanca-se a solucdo das propriedades da dgua em cada coluna. Observa-se que, neste
segundo passo, sdo determinados os valores de cada uma das fungées Nl(]]) e Tl(]]) emy* =y,, enquanto no

primeiro passo foram determinadas completamente (para todos os x*) as fungdes Yél) e Tg(l).

Ao avangar as propriedades do liquido em todas as colunas (no segundo passo) obtém-se uma linha em
gue, novamente, as propriedades do ar ndo estdo determinadas (exceto pelo primeiro ponto). Repetem-se
os procedimentos para avangar as propriedades do ar e do liquido, obtendo assim os valores das VIs no
dominio. A Figura C.3 ilustra a progressdo da resolucdo do sistema: a primeira figura corresponde a
informacao inicial das bordas do dominio, igual a Figura C.1; as outras trés figuras correspondem ao avanco

das solugdes das VIs para as trés primeiras rodadas de calculo:
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(@) (b) © (d)
Figura C.3: Progressao da resolugao do sistema.

Quando todos os pontos do sistema forem obtidos pode-se prosseguir a obtencdo dos valores de saida das
propriedades de cada fase: na saida tanto o ar quanto a agua tem suas diferentes ‘linhas’ e ‘colunas’

misturadas e o valor das VIs é uma combinac¢do dos os valores finais de cada linha e coluna.

No caso ilustrado na Figura C.3 o ar foi escolhido para ter as suas propriedades completamente
determinadas linha a linha: as VIs do ar sdo determinadas da figura (a) para (b) e da figura (c) para (d).
Nessa mesma Figura, as propriedades da dgua sao determinadas simultaneamente para todas as colunas,
porém avangando-se um valor de y* por vez, da figura (b) para (c). Para tal situagdo denomina-se x* a
direcdo secunddria e y* a direcdo principal, ou pode-se chamar o ar de componente principal e a dgua de
componente secunddrio. Obviamente pode-se trocar as dire¢des principal e secundaria: nesse caso as
propriedades da dgua sdo determinadas completamente, coluna por coluna, enquanto as propriedades do

ar sdo determinadas simultaneamente, porém avancando um valor de x* de cada vez.

Na direcdo principal serdo testados a maioria dos diferentes métodos de resolucdo de EDOs apresentados,
excluindo-se o método de RK4. A isso deve-se o fato de que tal método requer a avalicdo das EDOs em
pontos do nosso dominio discreto nos quais algumas das VlIs ainda ndo foram determinadas. Para o nosso
sistema de EDOs, em que as equagdes sdo fungbes ou de y* ou de x*, somente na diregdo secundaria a

avaliacdo de tais valores é possivel.

A observacdo da Figura C.3 explica tal situacdo: a solucdo das VIs do ar ocorre sempre em uma linha na qual
as VIs da dgua ja foram determinadas. Nessa linha pode-se determinar completamente os valores das
propriedades da dgua por um processo de interpolagdo polinomial (para x* entre 0 e 1, ou seja, ndo s6 nos
valores discretos do dominio). Assim, a avaliacdo das derivadas espaciais das VIs do ar nesta linha
(necessaria ao método de RK4) é trivial, ja que dispomos dos valores das VIs da agua em qualquer ponto.
Na direcdo principal, o avanco das Vs da dgua por tal método similarmente requereria a avaliacdo das Vls

do ar, as quais ainda ndo teriam sido determinadas segundo o esquema proposto.
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APENDICE D - Interpola¢do com Polinémios Cubicos

A interpolacdo com polinbmios cubicos permite que as Vis sejam determinadas em um ponto qualquer do
nosso dominio, e ndo somente para os valores discretos de x* e y*. Para a explicagdo do método sera
considerado novamente o sistema com somente uma EDO, apresentado no APENDICE B, para o qual
deseja-se determinar a fun¢do zem x; < x < X¢. Para uma divisdo do dominio com N + 1 valores de x

obtém-se o intervalo [x;, X¢] com N subdivisdes.

Resolvido o sistema de EDOs por um método numérico qualquer obtém-se um conjunto de N + 1 pares
ordenados, {7}, x| }. A idéia por detrds deste método consiste em conectar tais pares através de polindmios
cubicos, os quais representardo a fungdo em cada um destes intervalos. A vantagem por detrds do uso de
polindbmios cubicos estd no fato de que poderemos obter representacdes cujas derivadas sdo continuas

(até a 22 derivada) como veremos a seguir.

Assim, para cada uma das subdivisdes sera considerado um polinGmio cubico p(k):

p®(x) = a®x3 + bMx2 4 cMx + 409,
Xk < X < X1 (Dl)
1<k<N.

Considerando o conjunto {zy, X}, 0 problema de interpolagdo consiste em achar os 4N coeficientes a®),
b®, c® e d®dos N polindmios. Para tanto é necessdrio resolver um sistema linear com 4N equacdes, as

guais correspondem a imposi¢Ges de suavidade e continuidade dos polinémios p(k). As restricbes de

continuidade impdem que
p® (x) = 7 ;
p(k)(xkﬂ) = Zk41 5 (D.2)
1<k<N;

isto é, os valores dos polindmios p® devem coincidir com os valores zy nas suas extremidades,
estabelecendo assim a continuidade da funcdo. As restricdes de suavidade requerem a continuidade das

derivadas primeira e segunda entre tais polinbmios:

(p(k))’(xk+1) = (p(kﬂ)),(xkﬂ);

(p(k))”(xk+1) = (p(kﬂ)),/(xkﬂ) ;

1<k<N-1;

(D.3)

Observe que todas as condi¢cdes citadas acima somam 4N — 2 condi¢des: a continuidade da funcdo z

implica em duas restricGes, uma para cada extremidade dos N polin6mios, como visto em (D.2); a
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continuidade das derivadas primeira e segunda implicam outras duas restricdes para cada X, do dominio,
mas nao pode ser aplicada para os dois extremos do dominio, X; e X¢. As duas condi¢Bes restantes sdo
impostas ao sistema de equagdes fazendo com que a derivada terceira seja continua ao longo do segundo e

penultimo ponto do conjunto de pares ordenados:

" nr

(p(l)) (x2) = (p(z)) (x2);

nr "

(p(N_l)) (xn) = (p(N)) (xn) -

(D.4)

Avaliados os coeficientes a®, b®), ¢® o pode-se calcular ndo sé os valores da funcdo z em qualquer
ponto do dominio mas também as suas derivadas ou integrais através da respectiva operacdo com os

polinémios p®.
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APENDICE E - Avaliacdo do Erro dos Métodos Numéricos

O método de interpolacdo dos valores das VIs com polindmios ctibicos (APENDICE D) nos permite calcular
as derivadas espaciais das Vls. Tais valores devem se aproximar daqueles calculados através das equacées

da Tabela 1. Comparando ambos os valores pode-se estimar o erro do método numérico.

A variavel Yo serd utilizada como exemplo para explicar o processo de calculo. O erro na obtengdo de tal VI

pode ser estimado da seguinte maneira: resolvido o sistema de equac¢Ges por um método numeérico

qualquer, para cada linha do nosso dominio tem-se os valores de Yg. Os valores de Yg para a linha i
s (@ o o for Oy
correspondem aos valores da funcao Yg (x*) parax* = [Xﬁ}. Com os valores Yg (Xﬂ ),xj resolve-se o

problema de interpolacdo e pode-se determinar, a partir dos polindmios cubicos obtidos, a derivada de Yéﬁ)
em cada um dos valores XE. Ao valor dessa derivada, calculada por interpolagdo polinomial, sera dado o
nome de fip. Calcula-se agora a derivada espacial de cada ponto da linha i pela EDP de Y da Tabela 1. A tal

valor é dado o nome de fgpp:

nX
f =—, E.1
EDP =y (E.1)

a

em que m é avaliado usando os valores das Vis para x* = {X;} ey* =y;. Caso o sistema de EDPs fosse
satisfeito exatamente fgpp = fip. Porém, como ha um erro inerente ao método numérico (e também ao
método de interpolacdo), é esperado que tal igualdade n3o seja satisfeita. Forma-se assim o residuo de tal

igualdade:

f
Afrel = EPP g (E.2)
fIP-

Similarmente, tal processo pode ser repetido para as outras EDPs e seus residuos podem ser calculados.
Enquanto as EDPs das propriedades do ar possuem derivadas na dire¢do x*, as EDPs da dgua possuem na

direcdo y*. Certamente, tais direcGes devem ser observadas ao se formar os respectivos residuos.

Os erros calculados dessa maneira indicam o quanto os métodos numéricos foram exatos na resolu¢do do
sistema de EDOs. Tais erros serdo calculados para os pontos discretos do nosso dominio, isto é, os pontos
(XE,YE). Um valor médio de tais desvios sera calculado para a comparagdo dos diferentes métodos

numéricos:

s[arrel (7)) (E.3)
M+D(N+1)°

rel __
AfRMS -
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APENDICE F - Balangos de Massa e Energia ao Longo do Equipamento

Realizando balangos de massa e energia ao longo do equipamento pode-se determinar valores médios das
VlIs, bem como determinar os desvios das leis de conservagao de massa e energia devido ao erro numérico
do método. Além disso, o método para o calculo dos valores médios das VIs sdo importantes para se

conhecer os seus valores de saida do equipamento.

A Figura F.1 ilustra o volume de controle que sera utilizado para realizar tais balancos de massa: um
retangulo (um prisma, se considerarmos o eixo z) através do qual o ar flui na horizontal e a dgua na vertical.
Os lados do retangulo medem x* e y* e ao entrar as VIs do ar e da dgua sdo aquelas da entrada do
equipamento. Ao sair, tais VIs possuem os valores adquiridos ao longo do seu trajeto pelo recheio,

trocando massa e energia com a outra fase.

AR

(0,0) (x*,0) -

P

v

L4 &
(0,y*) (X*,y*)

N N

}r

N

Figura F.1: Volume de controle para os balancos de massa e energia ao longo do equipamento.

Os balangos de massa e energia (entalpia) sdo do tipo.

entra = sai. (F.1)
Antes de prosseguirmos com tais balangos é instrutivo definirmos uma maneira de calcular os valores
médios das VIs para o ponto (x*,y*) = (Xﬁk.yﬁk). Tomando o volume de controle representado na figura Isso

significa obter os valores médios das VIs da dgua ao longo da linhai (para a qual y* = y;) e tomando

valores da coluna 1 até a coluna j, isto é, 0 < x* < xf{. Para as VIs do ar serdo seus valores médios ao longo

da coluna j e tomando valores da linha 1 até a linha i.
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O processo de obtencdo do valor médio envolve integragdo das Vis nas linhas ou colunas. Para tanto sera
utilizada a interpolacdo com polindmios clbicos, assim como definido no APENDICE D, e os polinémios

cubicos resultantes serdo integrados. Para o ponto (xg‘,yﬁ‘) o fluxo médio de agua é dado por:

X

)
_ 1 ;
— ()
Nl,(ﬁ,ﬁ) = X_f Nl dX,
J 0

(F.2)
Xj Xj
1 ; 1 .
=— f Nl(n)de* =—*f Nl(n)dx*.
X: X X-
™0 L)
Similarmente, define-se a umidade média do gas:
vi
% 1 @ 3., (F.3)
Yg,(ﬁ,ﬁ) = ? Yg dy . .
1
0

Observe que i,j = 0 corresponde a primeira linha ou coluna e as VIs sdo aquelas da entrada do
equipamento: Nl,(o‘ﬁ) = Nj; e?gl(ﬁlo) = Yg,- Definem-se agora os fluxos de dgua que entram e saem para
ambas as fases:

(entra)1 = Nl,(O,ﬁ)Ay,(O,ﬁ) = Nl,iZXxﬁ‘ .

(entra)g = N, Y (5,0)Ax 1,0) = NaYgiZYy;.

B B (F.4)
(sa); = Ny gpAyap = Niap2Xx; -
(sai)g = NaYg i) Ax ) = NaVginZYyi -
Forma-se entdo o desvio do balanco de massa, semelhante o erro dos métodos numéricos:
sai
DBM (xi,yi) = —
(XD y“) entra
(F.5)

_ NuapXjX + NaYeapyiY
Nl,iXEx + NaYg,iygry

O desvio do balango de energia (entalpia) pode ser formado de maneira semelhante. Definem-se

inicialmente as seguintes quantidades médias:

(F.6)
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Observe que, para a agua, calcula-se a entalpia média TOTAL, pois o fluxo massico de agua varia ao longo
do espaco. Como o fluxo de ar seco é constante, no caso do ar calcula-se a entalpia média especifica.
Definem-se agora as entalpias totais que entram e saem para ambas as fases:
(entra); = Nj;H;ZXxj ;
(entra)g = N Hg;ZYyy;
(F.7)
. _ gTot *
(sai); = H ;52X ;
(sai)g = NaHg 152 Yy; -
Novamente, as equagdes (F.7) foram escritas levando em consideragdo que os valores das VIs na entrada

sdo constantes. O desvio do balango de energia é entdo calculado:

sai

DBE (x7,y) = -
(X” y”) entra

_ _ (F.8)
T * *

_ Hgpx X + NaHgapyiy

— NHLX X + NaHg iy Y

Similarmente aos residuos das derivadas, calculados no APENDICE E, calcula-se um valor médio dos desvios

dos balancos de massa e energia. Para o balanco de massa tem-se:

[DBM (x;,v7)]” (F.9)
M+1D(N+1)’

DBMRMS =

e similarmente para o balanc¢o de energia.

Para o célculo do DBM e do DBE é necessdrio calcular a umidade média e o fluxo médio de liquido em cada
ponto, mas ndo sdo necessarias as temperaturas médias. O calculo dos valores médios da temperaturas é

util somente para conhecer tais valores na saida do equipamento.

Para calcular o DBE utiliza-se a entalpia média TOTAL (e ndo a especifica) da agua. Obtém-se a entalpia

especifica dividindo a entalpia total pelo fluxo massico médio:

_ e
Hiap = HGpn/Nigp (F.10)

Usando-se (16) e (A.70) obtém-se

Hiap = CpiTig) s
_ _ _ B (F.11)
Hepn = CogapTaan + Ygaph-

Para o liquido, a obtencdo da temperatura média em (F.11) é direta:

F.3



_  —Tot /(e

Tiap = B/ NiapnCo) (F.12)
J4 para o gas a equagdo em (F.11) é ndo-linear em Tg,(ﬁj). Assim, obtidos os valores de ﬁg,(ﬁ,ﬁ) e ?g,(ﬁj), por
(F.6) e (F.3), um método (geralmente numérico) de resolucdo de equagdes ndo lineares deve ser utilizado

para resolver a equagdo para Tg ;).
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APENDICE G - Correlagdo adimensional para kyA

Foi mencionado no APENDICE A.10 que um GA pode ser parametrizado em func¢do dos outros GAs de um
sistema. Sera desenvolvida uma metodologia para a obtencdo de uma expressao adimensional que permita

o calculo de kyA a partir das taxas massicas de entrada de liquido e gas.
Primeiramente serdo introduzidos dois novos GAs ndo mencionados anteriormente. O primeiro GA é
conhecido como o numero de Merkel:

Me = (kyA)XYZ/My; . (G.1)

O segundo GA é simplesmente a razdo entre as taxas massicas de ar e dgua na entrada:
N=M,/M;. (G.2)
Uma possivel relacdo entre os dois GAs se da sob a forma de um polinémio de grau S:

Me() = ag +a; M+ a2 + -+ ay NS ... (G.3)

Uma relacdo ainda mais exata pode ser obtida caso os expoentes de cada termo da série em (G.3) possam

ser ajustados. Propde-se a seguinte relacao entre os dois GAs:

Me(R) = ap +a; NPt +a,9MP2 + -+ + ayNbs, (G.4)

A expressdo (G.4) pode ser obtida a partir de um conjunto de m pares ordenados {MeiXp,ERiXp}. Para
tanto, ajustam-se os coeficientes aj e by, em tal equagdo de modo a minimizar a diferenga entre os valores
exp

calculados por tal correlagao, {Meﬁfor} = {Me(‘ﬁﬁw)}, e aqueles obtidos experimentalmente, {Mek

Deve-se, portanto, minimizar o seguinte residuo:

k=m
R = Z (Meteor — MePP)”, (G.5)
k=1

Observa-se que o problema estabelecido configura uma otimizagdo ndo linear. Utiliza-se a fun¢do fminsolve

do Matlab® para a determinagdo dos coeficientes aj e by .
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APENDICE H - Scripts de Matlab

Apresentam-se os scripts utilizados para realizar os calculos. Os nomes dos scripts sdo escritos antes de

cada um deles.

DO_BOUR

% DADOS DE BOUROUNI ET AL - CALCULO DOS PARAMETROS
clear all; close all; clc

global varl var2 R P Cpa Cpv Cpl lamb

[varl,var2] = deal(1,0); % formulacao exata, Hstar é funcao degrau
[MMa,MMw] = deal(28.97,18.02); R = MMw/MMa; P = 101.325;
Tg 1 = 38; [T _i,T1_f] = deal(64,34.7236);

Tl _avg = (TL_i+T1_f)/2;

[Cpa,Cpv,Cpl,lamb] = props(Tl_avg,Tg_i);

[X,Y,Z] = deal(5,11.5,5); [Ay,Ax] = deal (X*Z,Y*2);
[MI_i,Ma] = deal(110,224); [NI_i,Na] = deal(MI_i/Ay,Ma/AXx);
hA = 17; kYA = hA/Cpa;

Yg_REL_O0 = 0.1544; Yg_i1_0 = Yg_REL 0*Y_Ydot sat(Tg_i);
Yg_REL_1 = 0.80; Yg_i_1 = Yg REL_1*Y _Ydot sat(Tg_i);
Yg_REL_2 = 0.90; Yg_i_2 = Yg_REL_2*Y_Ydot_sat(Tg_i);

Yg_i = [Yg_i 0O,Yg i _1,Yg i 2];

table(NI_i,Na,Yg_i,kYA,Tg_i,TL_i,TI_f)

DO_GROB
% DADOS DE GROBBELAAR ET AL - CALCULO DOS PARAMETROS
clear all; close all; clc

global varl var2 R P Cpa Cpv Cpl lamb

[varl,var2] = deal(1,0); % Formulacao exata, Hstar é funcdo degrau
[MMa,MMw] = deal(28.97,18.02); R = MMw/MMa; P = 100.9;
[Tg_i,Tg_f] = deal(13.1,20); [TI_i,TI_f] = deal(34,17.4);

Tg_avg = (Tg_i+Tg _F)/2; T _avg = (TL_i+T1_¥)/2;

[Cpa,Cpv,Cpl,lamb] = props(Tl_avg,Tg_avg);
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TgBU = 10.5; YgBU = Y_Ydot _sat(TgBU);

HgBU = EntalpiaG(YgBU,TgBU); Hg 1 = @(Y) EntalpiaG(Y,Tg_i);

0BJ = @(Y) HgBU/Hg_i(Y) - 1; Yg_i = fzero(0BJ,0.01);

[X,Y,Z] = deal(1.5,2,2); [Ay,AX] = deal(X*Z,Y*2);
[MI_i,Ma] = deal(4.-3,11.4); [NI_i,Na] = deal(MI_i/Ay,Ma/Ax);
Me Y = 1.16; Me = Me Y*Y; KYA = Me_Y*NI_i;

table(Nl __i,Na,Me,Yg_i,kYA)

BOUROUNI
% DADOS DE BOUROUNI ET AL

global P Tg_i Yg_i TL i Tl _s NL_i1 Na X Y Z kYAO

P = 101.325; [TL_i,Tl_s] = deal(64,34.7236);
Tg_i = 38; [NI_i,Na] = deal(4.40,3.8957);
Yg_i = 0.0067017; [X,Y,Z] = deal(5,11.5,5);

kYAO = 16.875;

CORTINOQVIS

function []1 = CORTINOVIS(n) % DADOS DE CORTINOVIS ET AL

global P Tg_i Yg_i TL i Tl _s NL_i1 Na X Y Z kYAO

P = 101.325; [X,Y,Z] = deal(.6,.9,.9);

Tg_ 1 = [16.5,19.6,21.9,17.3,19.3,21.3,17.5,21.3,18.4,16.8,19.9,18.9];

Yg_i = [7.42,7.12,6.23,6.86,8.32,11.4,6.79,11.2,6.70,8.06,7.42,6.68]*1e-3;
Th i = [29.4,28.9,27.4,25.8,29.4,29.0,28.0,29.7,27.4,27.7,27.5,27.7];

Tl s = [25.4,26.9,23.1,23.2,27.0,26.0,23.4,27.6,24.5,24.8,24.6,24.8];

NI i = [2.06,5.14,2.06,5.14,3.60,3.60,2.06,5.14,3.60,3.60,3.60,3.60] ;

Na =[1.29,1.29,2.31,2.31,1.29,2.31,1.80,1.80,1.80,1.80,1.80,1-80];
kYAO = [1.24,1.74,1.58,2.97,1.34,2.27,1.68,2.09,1.83,1.87,2.11,1.77];

[To_i,Yg_i,Th_i,TI_s,NI_i,Na,kYAO] = ...
deal (Tg_i(n),Yg_i(n),TI_i(n),TI_s(n),NI_i(n),Na(n),kYAO(n));

GROBBELAAR
% DADOS DE GROBBELAAR ET AL

global P Tg_i Yg_i TL i Tl _s NL_i Na X Y Z kYAO

P = 100.9; [T _i,Tl_s] = deal(34,17.4);
Tg_1 = 13.1; [NI_i,Na] = deal(1.4333,2.85);
Yg_i = 0.00683; [X,Y,Z] = deal(1.5,2,2);
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kYAO = 1.663;

Programa_TFAl
% DADOS DE BOUROUNI ET AL - PRIMEIRO TESTE DA FUNCAO DE ATIVACAO

global P Tg_i Yg_i TI_i NL_i Na X Y Z kYAO

P = 101.325; T i = 64;
Tg 1 = 38; [NI_i,Na] = deal(4.40,3.8957);
Yg_i = 0.034724; [X,Y,Z] = deal(5,11.5,5);

kYAO = 16.875;

Programa_TFA2
% DADOS DE BOUROUNI ET AL - SEGUNDO TESTE DA FUNCAO DE ATIVACAO

global P Tg_i Yg_i TI_i NI_i Na X Y Z kYAO

P = 101.325; T 1 = 95;
Tg_i = 38; [NI_i,Na] = deal(4.40,3.8957);
Yg_i = 0.039064; [X,Y,Z] = deal(5,11.5,5);
kYAO = 16.875;
Programa_0
global ...
varl var2 b K var3 var4 tol var5 M N. .. % config.
P Tg_1 Yg_i Th_i Th_s NL_i Na X Y Z kYAO KkYA... % input
MI_i MI_f Ma R Tg_s Cpa Cpv Cpl lamb Le Hm Hn x1 x2... % parametros

vO uO EDU EDV Num_extrap nSteps Sum_extrap Yg Tg NI TI x y. ..
[Ay,Ax] = deal (X*Z,Y*Z); [MI_i,Ma] = deal (NI_i*Ay,Na*Ax);

% parametros operacionais

[MMa,MMw] = deal (28.97,18.02); R = MMw/MMa;
Tg_avg = (Tg_i+Tg_s)/2; Tl_avg = (TL_i+Tl_s)/2;
[Cpa,Cpv,Cpl,lamb] = props(Tl_avg,Tg_avg); Le = 0.865"(2/3);

% definindo o dominio inicial

[Hm,HN]

deal (1/M,1/N);

[x1,x2] deal (linspace(0,1,N+1), linspace(0,1,M+1));

[ul,U2,V1,V2] = deal(zeros(M+1,N+1));
[ul,u2] = deal(zeros(M+1,1));
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vO0 = zeros(M+1,2);
% resolucao numerica: criando as matrizes solucoes

if var3 == 0,

uo = [Yg_i,Tg_ i]; vOo(1,:) = [NL_i,Th_i];
[EDU,EDV] = deal (@EDG,@EDL);

else

uo = [NL_i,TL i]; vO0(1,:) = [Yg_i,Tg_i];
[EDU,EDV] = deal (@EDL,@EDG);
end

Num_extrap = zeros(N,1); nSteps = 2; % n° de extrap. em funcdo do numero de
subintervalos

% primeira "coluna*
[ul(:),u2(:)] = deal(UO(1),ud(2)); [vi,v2] = AvancaV(ul,u2);

[U1(:,1),U2(:,1)]
[Vi(=.1).v2(:,1)]

deal(ul,u2);
deal(v1,v2);

tic
for 1 = 2:(N+1)

% contador = N+2-i
[ul,u2] = Avancau(ul,u2,vl,v2); [vi,v2] = AvancaV(ul,u2);

[U1(:,i),U2(:,1)]
[Vi(z,i).v2(:,1)]

deal (ul,u2);
deal (v1,v2);

Num_extrap(i-1) = nSteps/2 - 1;
end
ET = toc; Sum_extrap = sum(Num_extrap);

% organizando as matrizes solucoes

if var3 == 0,
[Yg,Tg,NI,TI] = deal(U1,U2,V1,V2); [x,y] = deal(x1,x2);
else
[NI,TI,Yg,Tg] = deal(Ul.",U2.",V1.",V2."); [x,y] = deal(x2,x1);

end
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OBJ

function F = 0BJ(x0)

global ...
varl var2 b K var3 var4 tol var5 M N. .. % config.
P Tg_1 Yg_i TI_i Tl_s NL_i Na XY Z KYAO kYA... % input
MI_i MI_f Ma R Tg_s Cpa Cpv Cpl lamb Le Hm Hn x1 x2... % parametros
vO uO EDU EDV Num_extrap nSteps Sum_extrap Yg Tg NI TI x y. ..
Tableau % Analisel

[kYA,Tg_s] = deal(x0(1),x0(2));

Programa_0,Analisel

F1L = TL f - Tl s;
F2 = Tg_F - Tg_s;
F = [F1;F2];
OBJ_TFA

function F = OBJ_TFA(X0)

global . ..
varl var2 b K var3 var4d tol var5 M N. .. % config.
P Tg_i Yg_i TL_i TI_s NL_i Na X Y Z kYAO KYA... % input
R Tg_s Cpa Cpv Cpl lamb Le Hm Hn x1 x2 vO uO EDU EDV... % parametros
Num_extrap nSteps Sum_extrap Yg Tg NI Tl x y...
Tableau % Analiselnalisel

[Tl _s,Tg s] = deal(x0(1),x0(2));

Programa_0,Analisel

F1 = T1L f - TL_s;
F2 = Tg_f - Tg_s;
F = [F1;F2];
Correlacao

clear all; close all; clc

load("data.mat"™)

Me = X*Y*Z*kYA./MI_i; Ratio = MI_i./Ma;

Corr = @(A,Ratio) A(1) + A(2)*Ratio.-MA(3) + A(4)*Ratio.”A(5);

Objecl = @CA) sum((Corr(A,Ratio) - Me).-"2); x0 = [1,1,1,1,1];
Objec2 = sum((  mean(Me) - Me)."2);

options = optimset("Display”,“off", "TolX",1e-3);

A = fminsearch(Objecl,x0,options)
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plot(Ratio,Me, "*"); hold on, kYA corr = Corr(A,Ratio) . *MI_i/(X*Y*2);
Ratiol = linspace(0.5,3,100)"; plot(Ratiol,Corr(A,Ratiol))
xlabel ("M_{l,1} /7 M_a%), ylabel ("Me®, "Rotation”,0)
R2 = 1 - Objecl1(A)/Objec?2
figure(?2), plot(kYA,kYA corr,"*"), hold on
plot(Ratiol,l1.1*Ratiol,"-_")
plot(Ratiol,0.9*Ratiol, " -_")

xlabel ({"k YA Real [kg/(m"3*s)]"})
ylabel ({"k YA®;"Correlacao” ;" [kg/(m"3*s)]"}, "Rotation”,0,"Position”,[.35,1.1])

x1im([0.5 2.5]),  ylim([0.5 2.5])

table(kYA,Me,Ratio,Corr(A,Ratio),kYA corr)

Analise0

clear all; close all; clc

global ...
varl var2 b K var3 var4d tol var5 M N.._. % config-
P Tg_i Yg_i TL_i TI_s NL_i Na X Y Z kYAO KYA... % input
MI_i MI_f Ma R Tg_s Cpa Cpv Cpl lamb Le Hm Hn x1 x2... % parametros
vO uO EDU EDV Num_extrap nSteps Sum_extrap Yg Tg NI TI x y...
Tableau % Analisel

%% opcdes do programa

varl = 1; % 0: formulacao aproximada; 1: formulacao exata;
var2 = 1; % O0: Hstar é funcdo degrau; 1: Hstar é tanh;

K = 10g(999); % fator de deslocamento da tanh

b = 1000; % fator de "amaciamento” da tanh

var3 = 0; % 0: gas é principal; 1: liquido é principal;

% DIRECAO PRINCIPAL
vard = 2; % O0: metodo de euler; 1: midpoint; 2: metodo de BS;
tol = 10"-6; % erro permitido (estimado) do metodo de BS

% DIRECAO SECUNDARIA
var5 = 1; % 0: metodo de euler; 1: RK4;

[M,N] = deal(10,10);

%% Resolvendo o sistema de equacdes

BOUROUNI, X0 = [1;Tg_i]; % dados de entrada e estimativas iniciais
options = optimoptions(~“fsolve®, "Display”,“iter”,"TolX",1le-3, "TolFun~",1le-3);

fsolve(@OBJ,x0,options); % encontra kYA e Tg_s
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Tableau

%% Testes das funcbes de ativacéao

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

clc
[varl,var2,var3,var4,var5,M,N] = deal(1,0,1,1,0,100,100);
TFA2

% xO0 = [Th_i;Tg_i]; % estimativas iniciais
X0 = [TIl_s;Tg_s]; % estimativas secundarias

fsolve(@OBJ_TFA,x0,options); % encontra Tl_s e Tg_s (TFAl e 2)
Programa_0, Analisel, Tableau

Analise3, Analise6

%% Testes dos diversos métodos

%
%
%
%
%
%
%

clc
[varl,var2,var3,var4,var5,M,N] = deal(1,0,1,1,0,10,10);
Programa_0, Analisel, Tableau

Analise3, Analise4

%% Obtendo os dados de CORTINOVIS para a correlacao admensional

%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%
%

options = optimoptions(*“fsolve®, "Display”, "iter”,"TolX",1le-3, "TolFun~",1le-3);
out = zeros(12,4);

for n = 1:12

CORTINOVIS(n), X0 = [1;Tg_i]; % dados de entrada e estimativas iniciais
fsolve(@0BJ,x0,options); % encontra kYA e Tg_s

out(n,:) = [kYA,MI_i,MI_f,Ma];

end

[kKYA,MI_i,MI_f,Ma] = deal(out(:,1),out(:,2),out(:,3),out(:,4));

save("data.mat", "kYA",*MI_i","MI_F","Ma","X","Y","Z");

%% Analises diversas

%
%

%
%

%
%

Graficos
Analise2

Desvios
Analise3

Residuos
Analise4
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%
%

Residuos filtrados
Anal iseb5

%
%

Analise da funcao de ativacao e saturacao
Anal ise6

%
%

Valores de Saida do gas frio/umido
Analise7

%
%

Erro RMS da colluna seguinte pelo método de BS
Analise8

Analisel
global Tableau MI_f

% umidade e temperatura medias de saida do gas

Yg_pp = spline(y,Yg(:,end));
Yg_pp = fnint(Yg_pp);
Yg_f = ppval(Yg_pp,1);

Hg = EntalpiaG(Yg(:,end),Tg(:,end));
Hg_pp = spline(y,Hg);

Hg_pp = fnint(Hg_pp);

HgM = ppval (Hg_pp,1);

Tg_F = fzero(@(Tg_f) EntalpiaG(Yg _f,Tg )

- HgM,Tg_s)

% massa e temperatura de saida da agua
NI _pp = spline(x,Nl(end,:));
NI_pp = fnint(Nl_pp);

NI_f = ppval (Nl _pp,1);
MI_f = NI_f*Ay;
saida

HIT = Til(end,:)-*NI(end,:);
HIT pp = spline(X,HIT);

HIT pp = fnint(HIT_pp);
HIT £ = ppval(HIT pp,1);
TI_f = HIT_f/NI_T;

evap = MI_f - ML _i;

evapR = 100*(evap/Ml_1);

DTA_kYA_REL = kYAO/KYA - 1;

Tableau = table(ET,kYA,DTA kYA REL,Yg F,Tg _F,Tl _f,evap,evapR);

Analise2

% plotando NI
Ffigure(l)
Analise_plot = NI;

TIT = "N_1 [kgZ/(m"2*s)]"; dig

dig = [*%0.",dig,"F1;

H.8

%

%
%
%
%

%
%

%

%
%
%

-

PP de Yg na saida

Hg na saida

PP de Hg na saida
PP de HgMm

HgM na saida

PP do NI na saida
PP de NIM

massa de L na

HIT na saida
PP de HIT na saida
PP de HITM

num_CL = 10;



contour(x*X,y*Y,Analise_plot,num CL, "ShowText","on");
clabel (C,h, "FontSize",10,"Color","k", "Rotation”,0);

[C.h]
texth

1: length(texth)

for i

textstr = get(texth(i), "String"); textnum = str2double(textstr);
textstr = sprintf(dig,textnum); set(texth(i), "String”,textstr);

end

axis ij; xlabel("x (m)"), ylabel("y (m)","Rotation”,0), title(["Perfil de
LTITD

%% plotando TI

figure(2)

Analise plot = Tl; TIT = "T_1 [°C]"; dig = "17; num CL = 10;
dig = ["%0.",dig,"T"];

contour(x*X,y*Y,Analise_plot,num CL, "ShowText","on");
clabel (C,h, "FontSize",10,"Color”,"k", "Rotation”,0);

[C.h]
texth

1: length(texth)

for i

get(texth(i), "String”); textnum = str2double(textstr);
sprintf(dig,textnum); set(texth(i), "String”, textstr);

textstr
textstr

end

axis ij; xlabel("x (m)"), ylabel("y (m)","Rotation”,0), title(["Perfil de
LTITD

%% plotando Yg

Ffigure(3d)

Analise plot = Yg; TIT = "Y g [-]17; dig = "37; num CL = 10;
dig = ["%0.",dig, "f"];

contour(x*X,y*Y,Analise_plot,num CL, "ShowText","on");
clabel (C,h, "FontSize",10, "Color*","k","Rotation”,0);

[C.h]
texth

for i 1: length(texth)

get(texth(i), "String"); textnum = str2double(textstr);
sprintf(dig,textnum); set(texth(i), "String”, textstr);

textstr
textstr

end

axis ij; xlabel("x (m)"), ylabel("y (m)","Rotation”,0), title(["Perfil de
LTITD

%% plotando Tg

figure(d)
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Analise plot = Tg; TIT = "T g [°C]"; dig = "1°; num_CL = 15;
dig = ["%0.",dig,"f"1;

[C.h]
texth

contour(x*X,y*Y,Analise_plot,num_CL, "ShowText","on");
clabel (C,h, "FontSize",10,"Color*","k", "Rotation”,0);

for i 1:length(texth)

textstr = get(texth(i), "StringT); textnum = str2double(textstr);
textstr = sprintf(dig,textnum); set(texth(i), "String”,textstr);

end

axis ij; xlabel("x (m)"), ylabel("y (m)","Rotation”,0), title(["Perfil de
LTITD

Analise3

% calculando os desvios dos BM&E

global var2 M N; [tempvar2,var2] = deal(var2,0);
if var3 == 1, [M,N] = deal(N,M); end
[x.y]l = deal (x*X,y*Y); [xx,yy] = meshgrid(x,y);

[NIM,HITM,YgM,HgM] = deal(zeros(M+1,N+1));
Hg = EntalpiaG(Yg,TQ); HIT = NI.*Cpl.*TIl;
[NI_i,HIT_i,Yg_i,Hg_i] = deal(NI(1),HIT(1),Yg(1),Hg(1));

for i = 2:(M+1)

NI _pp = spline(x,NI(i,:)); % PP de ajuste do NI na saida
NI_pp = fnint(Nl_pp);

NIM(i,:) = ppval(Nl_pp,x);

HIT pp = spline(x,HIT(1,:)); % PP de ajuste do HIT na saida
HIT pp = fnint(HIT_pp);

HITM(i, ) = ppval(HIT _pp,Xx);
end

for j = 2:(N+1)

Yg_pp = spline(y,Yg(:,j)):; % PP de ajuste do Yg na saida
Yg_pp = fnint(Yg_pp);

YgM(:,3) = ppval(Yg_pp,y);

Hg_pp = spline(y,Hg(:.3)); % PP de ajuste do Hg na saida
Hg_pp = fnint(Hg_pp);

HgM(:,3) = ppval(Hg_pp.y):

end
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DBM
DBE

(NIM + Na*YgM)./(NI_i*xx + Na*Yg_i*yy) - 1;
(HITM + Na*HgM)./(HIT_i*xx + Na*Hg_i*yy) - 1;

[DBM(1,:),DBM(:,1),DBE(1,:),DBE(:,1)] = deal(0);

DBM_rms = RMS2(DBM); DBE_rms = RMS2(DBE);
[x,y] = deal(X/X,y/Y); var2 = tempvar2;
if var3 == 1, [M,N] = deal(N,M); end

table(DBM_rms,DBE_rms)

Analise4

% calculando os desvios dos BM&E

global var2, [tempvar2,var2] = deal(var2,0);
if var3 == 1, [M,N] = deal(N,M); end

[Ygdot,Tgdot]
[NIdot,Tldot]

EDG(Yg,Tg,NI,TI);
EDL(NI,TI1,Yg,TQ);

for i = 1:(M+1)

temp = spline(x,Yg(i,:));
temp = fnder(temp);
temp = ppval(temp,x);

Ygdot(i,:) = Ygdot(i,:)./temp -1;

temp = spline(x,Tg(i,:));
temp = fnder(temp);
temp = ppval(temp,x);

Tgdot(i,:) = Tgdot(i,:)./temp -1;
end
for j = 1:(N+1)
= spline(y,NI(:,}));
temp = fnder(temp);
= ppval(temp,y);

Nidot(:,j) = Nldot(:,j)./temp” -1;
= spline(y.TI(:.1)):;

temp = fnder(temp);
= ppval(temp,y);

Tldot(:,j) = Tldot(:,j)./temp” -1;

end
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Ygdot_rms = RMS2(Ygdot);
Tgdot_rms = RMS2(Tgdot);
NIdot_rms = RMS2(Nldot);
Tldot_rms = RMS2(Tldot);

var2 = tempvar2;
if var3 == 1, [M,N] = deal(N,M); end

table(Ygdot rms,Tgdot rms,Nldot_rms,Tldot _rms)

Analise5

% filtrando os 10% maiores valores dos DBs

indl = (M+1)*(N+1); ind2 = ceil(0.90*indl);
Analise_rms = zeros(M+1,N+1,4); TEMP = zeros(1,4);
Analise rms(:,:,1) = Ygdot;
Analise_rms(:,:,2) = Tgdot;
Analise_rms(:,:,3) = Nldot;
Analise _rms(:,:,4) = Tldot;
for i = 1:4
temp = reshape(Analise_rms(:,:,i),indl,1);
temp = abs(temp);
temp = sort(temp);
temp = temp(l:ind2);
TEMP(1) = RMS2(temp);
end
table(TEMP(1) ,TEMP(2),TEMP(3),TEMP(4))
Analiseb
%% CALCULO DAS EQ AUXILIARES E DERIVADAS
Ylsat = Y_Ydot_sat(Tl); [Ygsat,dYgsat] = Y_Ydot_sat(Tg);
% calculando as propriedades estrela
DY = Yg-Ygsat; Hs = Hstar(DY); temp = Hs.*DY;
Cpg = Cpa + Yg*Cpv; Cpgs = Cpg - temp*(Cpv - Cpl); Ygs = Yg - temp;
DH = (Cpv - Cpl)*Tg + lamb; L1 = Hs.*DH; alphas = L1.*dYgsat;

% calculando a quantidade de vapor transferida

if varl == 1, n = kYA*R*log((YIsat + R)./(Ygs + R));
else n = kYA*(Ylsat - Ygs);
end

% calculando a quantidade de calor transferida
if varl == 1,

hA = kYA*Le*R*(Cpgs + alphas)./(R+Ygs);
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a = n*Cpv./hA; F=a./(1 - exp(-a)); Q hA.*F.*(TI-TQ);

else hA = kYA*Le*Cpa;
end

O
I

hA*(TI1-Tg);

% calculando os Lambdas

L2 = Na*(Cpgs + alphas);

% calculando os Thetas

Tl = Cpv*Tg + lamb - CplI*TIl; T2 = -NI*Cpl;
% calculando as derivadas

NIdot = -n*Y; Tldot = Y*(Q + n.*T1)./T2;

Ygdot

n*X/Na; Tgdot

X*(Q + n.*L1)./L2;
Sat_percent = 100*sum(sum(DY>0))/((M+1)*(N+1))

% DELIMITANDO AS REGIOES DE SATURACAO
it any(DY>0)
if var2 ==
[C,h] = contour(X*X,y*Y,Hs,2);

else

[C,h] = contour(X*X,y*Y,Hs,15, "ShowText","on");
texth = clabel(C,h, "FontSize",10, "Color”, k", "Rotation”,0);

for 1 = 1:length(texth)
textstr = get(texth(i),"String”); textnum =
str2double(textstr);

textstr = sprintf("%0.2f",textnum);
set(texth(i), "String”,textstr);

end

end
axis ij; xlabel("x"), ylabel("y","Rotation”,0), title("Perfil de Hs")

end

Analise7

% Analise do gas frio/umido

Tg_pp = spline(y,Tg(:,end)); % PP de Tg na saida
y id = fzero(@(y) ppval(Tg_pp,y)-Tg i,1); % altura da saida
fria

Yg_pp = spline(y,Yg(:,end)); % PP de Yg na saida
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Yg_pp = fnint(Yg_pp); % PP de YgM na saida

YgM1 = ppval(Yg_pp,1); % YgM na saida

YgM2 = ppval(Yg_pp,y_id); % YgM na saida quente

YgM = (YgM1l-YgM2)/(1-y_id); % YgM na saida fria

Hg = EntalpiaG(Yg(:,end),Tg(:,end)); % Hg na saida

Hg _pp = spline(y,Hg); % PP de Hg na saida

Hg_pp = fnint(Hg _pp); % PP de HgM na saida
HgM1 = ppval(Hg pp,1); % HgM na saida

HgM2 = ppval (Hg_pp,y_id); % HgM na saida quente

HgM = (HgM1-HgM2)/(1-y_id); % HgM na saida fria

TgM = fzero(@(TgM) EntalpiaG(YgM,TgM) - HgM,Tg i1); % TgM na saida

Mg = Na*Y*Z*(1-y_id);
y sep = y_id*Y;

YgR = 100*YgM/Y_Ydot_sat(TgM);

table(y_sep,Mg,TgM,YgM,YgR)

Analise8

% Analise do erro rms - método de BS
clc; IMax = 15; [em,er] = deal(zeros(IMax,1));

[ri,r2,ulm,u2m,dm,dr] = deal(zeros(M+1, IMax));

[ul,u2] = deal(zeros(M+1,1)); nSteps = 2

[u1(:),u2(:)] = deal (UO(1),u0(2)); [vi,v2] = AvancaV(ul,u2);
[ri(:,1),r2(:,1)] = midpoint(ul,u2,vl,v2,nSteps);

[uim(:,1),u2m(=,1)] = deal(rl(:,1),r2(:,1));

[ulr,u2r] = deal (ulm,u2m);

for 1 = 2:IMax
% Increase the number of steps by 2 & refine results by
% Richardson extrapolation.

nSteps = 2*1

[ri(:,1),r2(:,1)] = midpoint(ul,u2,vl,v2,nSteps);
[uimC:, D,u2m(z, D] = deal(ri(:,1),r2(:,1);
[r1,r2] = richardson(ri,r2,1);
[ulr(:,D,u2r(z, D] = deal(ril(:,1),r2(:,1));

% Check for convergence.

dn(:, 1) = uzm(:, D) - uz2m(:,1-1); em() = rms(dm(:,1));
dar(:,D) = u2r(:, D - uv2r(,1-1); er() = rms{dr(:,1));
% if er(k) < tol; return; end
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end

[em,er] = deal(em(2:end),er(2:end));

format long; [em,er], format short;

%%

Imax = IMax-1; Sum = [em,er]; Sum = Sum(l:Imax,:); n = 1:Imax;
for i = Imax:-1:2, Sum(i,:) = sum(Sum(1l:i,:)); end;

plot(n,Sum(:,1),"*",n,Sum(:,2),"*")

xhim([1 Imax]);

xlabel ("numero de extrapolacdes®);

ylabel({"erro rms*;"acumulado®}, "Rotation”,0, "Position”,[0,.0106]);

Avancau
function [ul,u2] = AvancaU(ul,u2,vil,v2)

global var4 EDU Hn

if var4d == 2, [ul,u2] = EMP(ul,u2,vl,v2);
elseif var4 == 1, [ul,u2] = midpoint(ul,u2,vl,v2,2);
elseif var4 == 0, [vi,v2] = EDU(uUl,u2,v1,v2);

[ul,u2] = deal(ul + Hn*v1,u2 + Hn*v2);
end
end
AvancaV

function [v1,v2] = AvancaV(ul,u2)

global var5 x2

if var5 == 1, % usar RK4
ppul = spline(x2,ul); ppu2 = spline(x2,u2);
[v1,v2] = RK4(ppul,ppu2);

else % usar euler
[v1i,v2] = euler(ul,u2);

end

end
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EDG

function [Ygdot,Tgdot] = EDG(Yg,Tg,NI,TID)
% Calcula as derivadas das propriedades do gas

global R varl Cpa Cpv Cpl lamb X kYA Le Na
Ylsat = Y_Ydot_sat(Tl); [Ygsat,dYgsat] = Y_Ydot _sat(Tg);

% calculando as propriedades estrela

DY = Yg-Ygsat; Hs = Hstar(DY); temp = Hs.*DY;
Cpg = Cpa + Yg*Cpv; Cpgs = Cpg - temp*(Cpv - Cpl); Ygs = Yg - temp;
DH = (Cpv - CpD)*Tg + lamb; L1 = Hs.*DH; alphas = L1.*dYgsat;

% calculando a quantidade de vapor transferida

if varl == 1, n = kYA*R*log((YIsat + R)./(Ygs + R));
else n = kyA*(Ylsat - Ygs);
end

% calculando a quantidade de calor transferida
if varl == 1,

hA = kYA*Le*R*(Cpgs + alphas)./(R+YQgs);

a = n*Cpv./hA; F=a./(1 - exp(-a)); Q = hA_*F.*(TI-TQ);
else hA = kYA*Le*Cpa; Q = hA*(TI-TQ);
end
% calculando os Lambdas
L2 = Na*(Cpgs + alphas);
Ygdot = n*X/Na; Tgdot = X*(Q + n.*L1)./L2;
end
EDL
function [Nldot,Tldot] = EDL(NI,Tl,Yg,TQ)
% Calcula as derivadas das propriedades do liquido
global R varl Cpa Cpv Cpl lamb Y kYA Le
Ylsat = Y_Ydot_sat(Tl); Ygsat = Y_Ydot _sat(Tg);
DY = Yg-Ygsat; Hs = Hstar(DY); temp = Hs.*DY; Ygs = Yg - temp;

% calculando a quantidade de vapor transferida

if varl == 1, n
else n

kYA*R*log((Ylsat + R)./(Ygs + R));
kYA*(YIsat - Ygs);
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end
% calculando a quantidade de calor transferida

if varl == 1,

Cpg = Cpa + Yg*Cpv; Cpgs = Cpg - temp*(Cpv - Cpl);

DH = (Cpv - CpD)*Tg + lamb; [~,dYgsat] = Y_Ydot_sat(Tg,Ygsat);

alphas = Hs.*DH.*dYgsat; hA = kYA*Le*R*(Cpgs + alphas)./(R+Ygs);

a = n*Cpv./hA; F=a./(1 - exp(-a)); Q = hA.*F.*(TI-Tg);
else hA = kYA*Le*Cpa; Q = hA*(TI-Tg);

end

% calculando os Thetas

T1 = Cpv*Tg + lamb - CplI*TIl; T2 = -NI*Cpl;
NIdot = -n*Y; Tldot = Y*(Q + n.*T1)./T2;
end

EMP

function [ul,u2] = EMP(ul,u2,vl,v2)

% funcdo Extrapolated Midpoint: avanca a solucdo das propriedades do
% componente principal em uma "coluna®, isto é, a distancia Hn = 1/N.

global M tol nSteps

IMax = 25;

[r1,r2] = deal(zeros(M+1, IMax)); % Storage for Richardson extrapolation.
nSteps = 2; % Start with two iIntegration steps.
[r1(:,1),r2(:,1)] = midpoint(ul,u2,vl,v2,nSteps); rold = r2(:,1);

for 1 = 2:1IMax
% Increase the number of steps by 2 & refine results by Richardson
% extrapolation.
nSteps = 2*1;

[r1(:,D,r2(:,D] = midpoint(ul,u2,vl,v2,nSteps);
[r1,r2] = richardson(ri,r2,1);

dr

r2(:,1) - rold; e = rms(dr); % Check for convergence.
if e < tol, [ul,u2] = deal(r1(:,1),r2(:,1)); return; end

rold = r2(:,1);
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end
error("EMP method did not converge-®)

end

EntalpiaG
function Hg = EntalpiaG(Yg,Tg)

global Cpa Cpv Cpl lamb

Ygsat = Y_Ydot _sat(Tg); DY = Yg - Ygsat; Hs = Hstar(DY);
temp = Hs.*DY; Ygs = Yg - temp;
Cpg = Cpa + Yg*Cpv; Cpgs = Cpg - temp*(Cpv - Cpl);

Hg = Cpgs.-*Tg + Ygs*lamb;

end

euler
function [v1,v2] = euler(ul,u2)
global vO M EDV Hm

[vi,v2]
[t1,t2]

deal (vO(:,1),v0(:,2));
deal(v1(1),v2(1));

for 1 = 2:(M+1)
[t1,t2] = EDV(tl,t2,ul(i-1),u2(i-1));

tl
t2

v1i(i-1) + Hm*t1;
v2(i-1) + Hm*t2;

[vi(i),v2(i)] = deal(tl,t2);
end

end

Hstar
function Hs = Hstar (DY)

global b K var2

if var2 == 0, Hs = DY>0;
else Hs = 1./7(1 + exp(K - b*DY));
end
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end

midpoint

function [ul,u2] = midpoint(ul,u2,vl,v2,nSteps)

global Hn EDU

h = Hn/nSteps; Uo = [ul,u2]; [ul,u2] = EDU(Ul,u2,v1,v2);
Ul = U0 + h*[ul,u2]; [ul,u2] = deal(U1(:,1),U1(:,2));

[vi,v2]

AvancaV(ul,u2);

for k = 2:nSteps

[ul,u2] = EDU(ul,u2,v1,v2); U2 = U0 + 2*h*[ul,u2];
[ul,u2] = deal(U2(:,1),U2(:,2)); [vi,v2] = AvancaV(ul,u2);
[UO,Ul] = deal(U1,U2);

end

[ul,u2] = EDU(uUl,u2,v1,v2); U2 = 0.5%(U2 + U0 + h*[ul,u2]);

[ul,u2] = deal(U2(:,1),U2(:,2));

end

props

function [Cpa,Cpv,Cpl,lam] = props(Tl_avg,Tg_avg)

KO = 273.15; TI = Tl_avg + KO; Tg = Tg_avg + KO;

K_Cpa = [1.0453560, -3.1617830, 7.0838140, -2.70520900];
K_Cpv = [1.3605000, 2.3133400, -2.4678400, 5.91332000];
K_Cpl = [8.1559900, -2.8062700, 5.1128300, -2.17582000];
K_lam = [3.4831814, -5.8627703, 1.2139568, -1.40290431];
K Cpa = K Cpa.*10.7[O0, -4, -7, -10];

K Cpv = K Cpv.*10.7[O, -3, -13, -16];

K Cpl = K Cpl.*10.7[O, -2, -5, -16];

K lam = K _lam.*10.7[3, o, -2, -5];

p_Cpa = [O, 1, 2, 3]1°; Cpa = K_Cpa*Tg-~p_Cpa;

p_Cpv = [O, 1, 5, 6]7; Cpv = K_Cpv*Tg.-"p_Cpv;

p_Cpl = [O, 1, 2, 6]°; Cpl = K CpI*TI.~p_Cpl;

p_lam = [O, 1, 2, 3]1°; lam = K_lam*KO.”p_lam;

richardson

function [rl1l,r2] = richardson(rl,r2,1) % Richardson extrapolation.
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for m = 1-1:-1:1
c =(Iz(-))~2*(1-m)); c = 1/(1-¢0);

ri(:,m)
r2¢:,m)

ri(:,m+1) - c*(r1(:,m+1) - ri(:,m));
r2(:,m+1) - c*(r2(:,m+1) - r2(:,m));

end

end

RK4
function [v1,v2] = RK4(ppul,ppu2)

global vO M EDV Hm

[vli,v2] = deal(v0(:,1),v0(:,2));
[t1,t2] = deal(v1i(1),v2(1));
x1 = 0;

for 1 = 2:(M+1)

[ul,u2] = deal(ppval(ppul,xl),ppval(ppu2,x1));

[K1,L1] = EDV(tl,t2,ul,u2); [K1,L1] = deal (Hn*K1,Hm*L1);
x1 = x1+Hm/2; [ul,u2] = deal(ppval(ppul,x1),ppval(ppu2,x1));
[K2,L2] = EDV(t1+K1/2,t2+L1/2,ul,u2); [K2,L2] = deal (HW*K2,Hm*L2);
[K3,L3] = EDV(tl1l+K2/2,t2+L2/2,ul, u2); [K3,L3] = deal (Hm*K3,Hm*L3);
X1 = x1+Hm/2; [ul,u2] = deal(ppval(ppul,x1),ppval (ppu2,x1));
[K4,L4] = EDV(t1+K3,t2+L3,ul,u2); [K4,L4] = deal (Hn*K4,Hm*L4);
tl = t1 + (K1 + 2*K2 + 2*K3 + K4)/6;
t2 = t2 + (L1 + 2*L2 + 2*L3 + L4)/6;
[v1i(i),v2(i)] = deal(tl,t2);

end

end

RMS2

function ret = RMS2(DBME)

[m,n] = size(DBME); ret = DBME.*DBME;
ret = sum(sum(ret)); ret = sqrt(ret/(m*n));
end
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Y_Ydot_Sat

function [Y,Ydot] = Y_Ydot sat(T,Ysat)
global P varl R

[A,B,C] = deal (16.56989,3984.92,233.426);
if nargin >1, Y = Ysat;

else Psat = exp(A - B./(T+C));

if varl == 1, Y Psat*R./(P-Psat);

else Y Psat*R/P;
end
end
if nargout > 1, Ydot = B*Y./(T+C)."2;
if varl == 1, Ydot = Ydot.*(1+Y/R); end
end
end
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