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Resumo

A busca por solugoes sustentaveis e mais eficientes, como a producao de combustiveis
sustentaveis de aviagdo, tem impulsionado o estudo de reatores multifasicos, entre os quais
se destacam os reatores de leito de lama. Nesse cenario, a fluidodindmica computacional
tem se consolidado como uma ferramenta para investigar o comportamento fluidodinamico
de sistemas gas-liquido-sélido e apoiar o desenvolvimento de estratégias de otimizacao desses
processos. Inicialmente, foi realizada uma analise numérica da dindmica do escoamento
em uma coluna de bolhas operando em regime bifasico, sob velocidades superficiais de
0,05, 0,10 e 0,30 m/s, avaliando-se o impacto de diferentes forcas interfasicas e pardmetros
de ruptura de bolhas sobre a distribuicao de gas no sistema. No regime bifasico, observou-
se que a escolha dos coeficientes de arrasto e sustentagao influencia significativamente
a retencao global e local de gés. A calibragdo dos parametros de ruptura (We,., = 3,
C, = 0,673) permitiu reproduzir o aumento do didmetro médio de Sauter com a altura da
coluna. Em seguida, avaliou-se o impacto da adi¢ao de particulas de vidro com didametro
de 250 pm ao sistema, por meio da modelagem Euleriana, em duas concentragoes distintas
(10% e 20% vol.). A presenca da fase solida reduziu a retengao global de gas, efeito
associado a formagao de um escoamento nucleo-anular. No entanto, diferentemente dos
dados experimentais de referéncia, as simulagoes indicaram uma reducao no didmetro
médio das bolhas com o aumento da concentragao de sélidos, devido a intensificagdo dos
fenémenos de quebra. Os resultados obtidos evidenciam o papel da modelagem das forgas
interfdsicas e dos paradmetros de ruptura na previsao da fluidodindmica em colunas de
bolhas, além de revelar que a adicao de particulas modifica a dindmica do escoamento e

reduz a retencao de gas.

Palavras-chave: Escoamento multifasico; Forgas interfasicas; Fluidodinamica computaci-

onal; Leito de lama.



ABSTRACT

The search for more sustainable and efficient solutions, such as the production of sustainable
aviation fuels, has driven the study of multiphase reactors, among which slurry bubble
column reactors stand out. In this context, computational fluid dynamics has emerged as
a valuable tool for investigating the hydrodynamic behavior of gas—liquid—solid systems
and supporting the development of optimization strategies for these processes. Initially,
a numerical analysis of the flow dynamics in a bubble column operating in a gas—liquid
regime was performed at superficial gas velocities of 0.05, 0.10, and 0.30 m/s, assessing the
impact of different interfacial forces and bubble breakup parameters on gas distribution.
In the two-phase regime, it was observed that the choice of drag and lift coefficients
significantly influenced the global and local gas holdup. The calibration of the breakup
parameters (We., = 3, C;, = 0.673) allowed reproducing the increase in Sauter mean
diameter with column height. Subsequently, the impact of adding glass particles with a
diameter of 250 pm was evaluated using an Eulerian modeling approach, at two different
concentrations (10% and 20% vol.). The presence of the solid phase reduced the global gas
holdup, an effect associated with the formation of a core-annular flow pattern. However,
unlike the reference experimental data, the simulations showed a decrease in the mean
bubble diameter with increasing solid concentration, due to intensified breakup phenomena.
The results highlight the role of interfacial force modeling and breakup parameters in
predicting the hydrodynamics of bubble columns and reveal that the addition of particles

modifies the flow dynamics and reduces gas retention.

Keywords: Multiphase flow; Interfacial forces; Computational fluid dynamics; Slurry

bed.
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2 Introducao

O ritmo de crescimento do aquecimento global tem se acelerado, sendo os dois
ultimos anos os mais quentes desde o século XIX, como consequéncia da emissao de
gases de efeito estufa (GEE) provenientes de atividades humanas, tais como a queima de

combustiveis fésseis e as queimadas em florestas e areas verdes (PIVETTA, 2025).

Entre os diversos setores que contribuem para essas emissoes, estd o setor de
aviacdo. Embora os avides permitam o transporte rapido de centenas de pessoas e suas
bagagens, esse meio consome grandes quantidades de combustivel, tendo como principal

fonte energética o querosene de aviagdo (FERNANDES, 2020).

Para reduzir suas emissoes, o setor tem investido em inovagoes tecnologicas, no
desenvolvimento de aeronaves mais eficientes e na otimizagao das operagoes (JONES, 2024).
Apesar desses investimentos, é necessaria a descarbonizacao do setor aéreo, com a adogao
de combustiveis sintéticos a base de hidrogénio, cuja participacao, inferior a 1% em 2022,
estd projetada para atingir 37% até 2050 (IEA, 2023). Esse cenério oferece ao Brasil a
oportunidade de se posicionar como protagonista na producao de combustiveis sustentaveis
de aviagao (SAF), seja pela experiéncia consolidada na produgao de biocombustiveis, seja

pela ampla disponibilidade de biomassa no pais (JONES, 2024).

Nesse contexto, o Brasil aderiu ao programa CORSIA (Carbon Offsetting and
Reduction Scheme for International Aviation) desde sua fase inicial de monitoramento,
tendo iniciado o reporte das emissoes internacionais de CO5 em 2019. A Agéncia Nacional
de Aviagao Civil (ANAC) é a entidade responsavel por regulamentar e fiscalizar o cumpri-
mento do programa em territorio nacional. A partir de 2027, os operadores brasileiros
deverao compensar as emissoes que excedam os niveis médios estabelecidos, podendo
fazé-lo por meio da aquisicao de créditos de carbono ou da utilizagao de combustiveis

sustentdveis de aviagdo (ANAC, 2019).

A producao desses combustiveis pode ser viabilizada por diferentes sistemas produ-
tivos, sendo os mais promissores aqueles que utilizam reatores de Fischer-Tropsch (FT),
por permitirem uma producao descentralizada, proxima dos aeroportos (ZAPAROLLI,

2022). Nesse contexto, a sintese de FT surge como uma alternativa promissora para a



producao de SAF, convertendo o gas de sintese em combustivel liquido por meio de uma
reacao catalitica, na qual a distribuicao final dos produtos depende da composic¢ao dos
reagentes e da disponibilidade de catalisadores no processo (STEYNBERG, 2004). A
sustentabilidade ambiental do processo, no entanto, depende diretamente da origem da
matéria-prima rica em carbono utilizada para a geracao do géas de sintese, que é uma

mistura de hidrogénio (Hs) e mondxido de carbono (CO) (ZAPAROLLI, 2022).

Diferentes tipos de reatores podem ser empregados na sintese de Fischer-Tropsch
(FT), incluindo os de leito fluidizado, leito fluidizado circulante, tubular de leito fixo e
leito de lama. Os reatores do tipo leito de lama destacam-se por apresentarem baixa
resisténcia interna a transferéncia de massa, sistema eficiente de remocao de calor e maior
produtividade em relagao aos reatores de leito fixo, atribuida a melhor utilizacao do

catalisador e a maior temperatura média no interior do reator (AIL; DASAPPA, 2016).

Nos reatores de leito de lama, o gas de sintese é introduzido na parte inferior,
passando pelo distribuidor até entrar em contato com uma mistura de catalisador e
cera, onde ocorre a reacgao. Apesar da estrutura e operagao simples desses reatores, a
fluidodinamica multifasica é marcada por fendmenos complexos, como coalescéncia e
quebra de bolhas, turbuléncia induzida, vértices liquidos e células de circulagao (AN et
al., 2024). Em comparagdo com sistemas gas-liquido, os escoamentos gas-liquido-sélido
apresentam um comportamento ainda mais desafiador, devido nao apenas a presenca das
particulas solidas, mas também as suas propriedades fisicas, que afetam diretamente os

mecanismos de formacao de bolhas e sua distribuigao espacial no reator (YANG et al.,

2022).

Embora os reatores de leito de lama tenham sido desenvolvidos por volta de 1953,
ainda apresentam oportunidades associadas ao custo. Jones (2024) destaca que a produgao
de SAF enfrenta desafios tanto em relagao aos elevados custos, que podem ser de trés
a cinco vezes superiores aos do querosene de aviagao, quanto a limitacao da capacidade
produtiva frente a demanda. Além disso, esse processo enfrenta desafios adicionais, como
os custos relacionados a desativagao do catalisador, a formacgao indesejada de metano e
a necessidade de separagao entre produtos e catalisadores (TAGOMORI, 2017; SILVA,
2023).

Nesse contexto, técnicas numéricas de fluidodindmica computacional (CFD) tém



sido amplamente empregadas para estudar a fluidizacao trifasica em reatores de leito
de lama, com foco na andlise da fluidodinamica das fases, que influencia diretamente os
processos de transferéncia de calor e massa (SU et al., 2020). Com o avango do poder
computacional e o aprofundamento da compreensao das relagoes constitutivas em sistemas
multifiasicos complexos, a CFD consolidou-se como uma ferramenta essencial para o projeto

e o dimensionamento de reatores (PAN et al., 2016).

Diferentes abordagens podem ser utilizadas para representar o escoamento trifasico.
A precisdo dos modelos aplicados as simulacoes desses sistemas esta intimamente relacio-
nada as equagoes de conservacao e as forcas de interagao entre as fases, como arrasto e
sustentagao (TEIMOURI et al., 2022). Além disso, diferentes estratégias sao adotadas
para o tratamento das fases durante a simulagao, sendo a escolha determinada pela escala

de anélise, o que afeta significativamente o custo computacional (PAN et al., 2016).

Apesar dos avancos obtidos nos estudos de escoamentos multifasicos, dados de The
Clarivate Analytics Web Of Science (2025) indicam que o nimero de publicagoes voltadas
para reatores de leito de lama ainda é significativamente inferior quando comparado as
colunas de bolhas, conforme ilustrado na Figura 1. Observa-se que, ao longo dos tltimos
anos, o volume de trabalhos envolvendo colunas de bolhas supera consistentemente 400
publicacoes anuais, enquanto os estudos sobre reatores de leito de lama permanecem
abaixo de 250 publicacoes por ano. No caso das pesquisas que utilizam fluidodinamica
computacional, a diferenca é ainda mais expressiva, com menos de 100 publicagdes anuais

para colunas de bolhas e menos de 25 para reatores de leito de lama.

Esse panorama evidencia uma menor disponibilidade de estudos numéricos voltados
a sistemas trifisicos. Conforme destacado por An et al. (2024), embora importantes avangos
tenham sido alcancados na modelagem de escoamentos multifasicos, a quantificacdo da
influéncia das particulas e a identificagdo dos mecanismos dominantes sob diferentes
condigoes operacionais ainda representam desafios relevantes para a melhoria da precisao

das simulacoes desses reatores.

Considerando a complexidade dos escoamentos trifasicos em reatores de leito de
lama, levanta-se a hipotese de que a presenca da fase sélida altera significativamente a
dinamica do escoamento, modificando os perfis de velocidade e a distribuicao da fracao

volumétrica de gés. Acredita-se também que a escolha dos modelos de forcas interfasicas,



Figura 1 — Niimero de publicac¢des relacionadas com colunas de bolhas e leito de lama
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como arrasto e sustentacao, bem como dos parametros associados a quebra de bolhas,

exerce influéncia direta sobre a representacao numérica desses sistemas.

Diante desse panorama, torna-se necessario ampliar as investigagoes voltadas a
modelagem de reatores gas-liquido-sélido, especialmente por meio de simulagoes numéricas,
com o intuito de aprofundar a compreensao dos processos fluidodinamicos e contribuir

para o aprimoramento da eficiéncia desses sistemas.



3 Objetivos

3.1 Objetivo Geral

Este trabalho teve como objetivo aprofundar a compreensao da dindmica do
escoamento trifasico em reatores de leito de lama por meio da aplicacdo da abordagem
de trés fluidos, com énfase na sele¢do e avaliacdo de modelos de forcas interfasicas para a
interacao entre as fases liquida e gasosa e nos parametros de quebra de bolhas. Busca-se,
por meio de simulagées numéricas utilizando o pacote comercial de CFD Star-CCM+
(versao 2410), reproduzir com maior fidelidade os fenémenos fluidodindmicos observados

experimentalmente em sistemas reais.

3.2 Objetivos Especificos

Considerando o escopo do trabalho e o objetivo geral apresentado, foram definidos

os seguintes objetivos especificos:
o Avaliar o impacto das forcas interfasicas, em especial as forcas de arrasto e de
sustentagao, na fluidodindmica do escoamento gas-liquido;

o Investigar a influéncia dos parametros de ruptura na distribuicao de didmetros das

bolhas ao longo da coluna e seu efeito sobre a dindmica das fases;

o Analisar os efeitos da adigdo de particulas solidas nas concentracoes de 10% e 20%

em volume sobre a fluidodindmica do sistema.



4 Revisao Bibliografica

Neste capitulo é apresentada uma revisao dos conceitos importantes para o enten-

dimento do trabalho e os trabalhos relacionados com o tema.

4.1 Sintese de Fischer-Tropsch

A sintese de Fischer—Tropsch fornece uma alternativa para converter fontes de
carbono, como géas natural, carvao, biomassa e residuos municipais, em combustiveis
liquidos e compostos quimicos de alto valor agregado. O carvao e a biomassa podem ser
transformados via gaseificagdo, enquanto o gas natural pode ser convertido em gas de

sintese por meio de reforma (BASHA et al., 2015).

Na sintese Fischer-Tropsch, o gas de sintese reage na presenca de um catalisador
heterogéneo, sendo os catalisadores a base de ferro e cobalto os mais utilizados em escala
industrial (WOOD; NWAOHA; TOWLER, 2012). Durante esse processo, formam-se
diéxido de carbono e agua como subprodutos, juntamente com os hidrocarbonetos liquidos.
Além disso, a reagao desejada para a obtencao de combustiveis liquidos compete com
reagoes paralelas, como a formagao de metano, élcoois, propano e butano (STEYNBERG,
2004). Para evitar a reagao de metanagao, a sintese é conduzida a temperaturas inferiores
a 300 °C, em pressoes entre 2 e 3 MPa, utilizando-se catalisadores de cobalto, geralmente
em reatores que favorecem o crescimento de cadeias longas de hidrocarbonetos (WOOD;

NWAOHA; TOWLER, 2012).

Steynberg et al. (2004) classificam os reatores utilizados na sintese Fischer-Tropsch
em duas categorias, denominadas reatores de alta temperatura (HTFT) e de baixa
temperatura (LTFT). As principais diferencas apresentadas estao relacionadas as condigoes
operacionais, ao tipo de catalisador empregado e aos produtos desejados. Os processos
HTFT operam em temperaturas em torno de 320 °C e pressoes proximas de 2,5 MPa,
utilizando catalisadores a base de ferro. Ja os processos LTFT empregam catalisadores
de cobalto e operam a temperaturas entre 220°C e 240°C, com pressoes variando de
2,0 a 2,5 MPa. Quanto aos produtos obtidos, os processos HTFT tém eficiéncia de

conversao superior a 85%, produzindo combustiveis como gasolina e diesel, enquanto os



processos LTFT tém eficiéncia de conversdo préxima de 60% e geram produtos como diesel,
combustivel de aviagao e nafta, praticamente isentos de enxofre e arométicos (WOOD;

NWAOHA; TOWLER, 2012).

No que se refere a configuracao dos reatores, também sao observadas distingoes
relevantes. Os processos HTF'T tendem a ser conduzidos em reatores de leito fluidizado
circulante ou em leito fluidizado convencional. Ja os processos LTFT utilizam reatores
de leito de lama ou reatores de leito fixo multitubular, sendo os reatores de leito de
lama reconhecidos por proporcionarem temperaturas ideais para a formacao de cadeias
carbonicas maiores, além de apresentarem projeto simplificado e eficiente transferéncia
de calor (LECKEL, 2009). No entanto, os reatores de leito de lama exigem uma etapa
subsequente para a separagao de particulas finas dos produtos liquidos (BASHA et al.,

2015).

4.2 Comportamento fluidodinamico de reatores de leito de lama

Nos reatores de leito de lama, o gas ¢ introduzido pela parte inferior, passando
pelo distribuidor até entrar em contato com a lama, conforme ilustrado na Figura 2. Na
parte superior, localiza-se a saida da fase gasosa, enquanto a retirada da cera é realizada

na regiao central do reator.

Diferentemente das colunas de bolhas, cujo desempenho pode ser influenciado
por distintos padroes de escoamento, caracterizados por variagoes na distribuicao do
tamanho das bolhas, na fracao de gas e no campo de velocidades médias, a presenca
adicional de particulas sélidas em sistemas trifasicos introduz uma fluidodindmica ainda

mais complexa (AN et al., 2024).

Diante disso, estudos experimentais tém buscado compreender como as particulas
solidas afetam o regime de escoamento em colunas trifasicas. Trabalhos anteriores (MOTA;
VICENTE; TEIXEIRA, 2011; MENA et al., 2005) investigaram os impactos da presenga
de particulas sobre a transi¢ao de regime, indicando que a adi¢ao da fase solida influencia a
mudanga do regime homogéneo para o heterogéneo. Mena et al. (2005) demonstraram que,
em baixas concentrages de solidos (Cs < 0,03), o regime homogéneo tende a se manter,
podendo inclusive favorecer o aumento da fracao de gas. No entanto, concentragoes mais

elevadas (Cs > 0,03) promovem a desestabiliza¢ao do regime homogéneo, reduzindo a fracao



Figura 2 — Representagao de um reator de leito de lama.
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de gas, especialmente em maiores velocidades superficiais. Os autores realizaram ainda
uma andalise dos possiveis mecanismos fisicos responsaveis por essa transicao, associando
esse comportamento ao aumento da viscosidade efetiva, as colisoes entre bolhas e particulas

e a intensificacdo da coalescéncia.

Além de influenciar a faixa de transicao entre regimes de escoamento, a presenca
de particulas sélidas também afeta significativamente a concentracdo de gas no sistema.
Tyagi e Buwa (2017a) investigaram o efeito da adi¢ao de esferas de vidro, em diferentes
concentragoes, sobre a fragao de gas em um reator com segao transversal retangular,
observando que tanto a fracao global de gas quanto a proporcao de bolhas menores
foram reduzidas com a adicido de 5% em volume de particulas sélidas. Essa diminuicao
foi atribuida ao aumento da taxa de coalescéncia entre bolhas, favorecida pela maior

viscosidade aparente da suspensao (TYAGI; BUWA, 2017a).

De forma complementar, Mena et al. (2005) demonstraram que a fragdo de gas
aumenta quando a concentracao de particulas varia entre 1% e 3% em volume, passando a

diminuir com concentragoes mais elevadas. Por sua vez, An et al. (2024) apontaram que a



presenca de particulas sélidas estd associada a reducao da fragao média de gas, embora

uma leve elevacao inicial possa ocorrer quando se utilizam particulas pequenas e leves.

Efeitos associados a dinamica local do escoamento foram reportados na literatura
como forma de compreender o comportamento do sistema. Milivojevic, Pavlou e Bugarski
(2012) investigaram o efeito de pardmetros como a vazao de ar (velocidade superficial do
gas) e a carga de sélidos sobre a velocidade do liquido em sistemas ar-dgua com esferas
de alginato. Os autores observaram que o aumento da vazao de ar levou ao aumento
da velocidade do liquido, enquanto a adig¢ao de sélidos passou a provocar sua reducao.
Ainda segundo os autores (MILIVOJEVIC; PAVLOU; BUGARSKI, 2012), a medida
que a concentragao de sélidos aumenta, a viscosidade aparente da suspensao também se
eleva, favorecendo a coalescéncia de bolhas. Nesse sentido, a concentracao de sélidos afeta

diretamente os fenémenos de coalescéncia e quebra de bolhas (HORRI et al., 2012).

Nesse contexto, além da coalescéncia, a quebra de bolhas também ¢ fortemente
afetada pela presenca de particulas, que causam alteragoes no campo turbulento. De
acordo com (HAN; LUO; LIU, 2011), as colisoes entre bolhas e os redemoinhos turbulentos
do fluido circundante constituem o principal mecanismo de quebra de bolhas em sistemas
gas-liquido. Em sistemas trifasicos gas-liquido-sélido, a presenca de particulas sélidas
influencia esse processo tanto por interagoes diretas com as bolhas quanto por efeitos
indiretos, ao modificar propriedades fisicas e as caracteristicas turbulentas da fase de
polpa (AN et al., 2024). Gandhi, Prakash e Bergougnou (1999) investigaram a quebra
de bolhas em leito de lama na presenca de um inibidor de coalescéncia. Seus resultados
experimentais indicaram uma redugao significativa na fracdo de gas com o aumento da
concentracao de solidos em elevadas velocidades superficiais de gés. Esse comportamento
foi atribuido a diminuicao da taxa de ruptura de bolhas, provocada pela atenuacao do

campo turbulento em decorréncia da adicao de particulas sélidas.

E interessante destacar que o movimento das bolhas também impacta significati-
vamente a distribuigdo das particulas no interior do leito. Li et al. (2022) estudaram o
efeito da ascensao das bolhas em sistemas trifasicos e demonstraram que a separagao do
escoamento na regiao posterior das bolhas leva a formagao de uma estrutura vorticosa
conhecida como wake. Essa regiao, geralmente livre de particulas em sua porcao inicial,
desempenha um papel fundamental na redistribuicao da suspensao e na alteracao das

fracoes volumétricas locais. O wake intensifica o escoamento descendente da suspensao ao
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redor da bolha, promovendo a redugao da velocidade intersticial do liquido e contribuindo

para a contracao do leito fluidizado.

4.3 Regimes de Escoamento

Assim como nos escoamentos gas-liquido convencionais, o regime de escoamento
em reatores de leito de lama pode ser classificado como homogéneo, do tipo slug ou
heterogéneo. No regime de fluxo homogéneo, a mistura é composta por bolhas com uma
distribuicao de tamanho estreita, dispersas de forma relativamente uniforme ao longo da
secao transversal do reator. A medida que a velocidade do gds aumenta, essa distribuicao
uniforme se desfaz devido a intensificacdo da coalescéncia, resultando em um escoamento
altamente turbulento. No regime de fluxo heterogéneo ou turbulento, grandes bolhas se
formam e ascendem rapidamente. O fluxo circulante gerado pode ser tao intenso que
bolhas menores, tipicas do regime homogéneo, sao arrastadas para regioes proximas as

paredes da coluna (SHAH et al., 1982).

Em colunas de pequeno diametro, o regime de fluxo do tipo slug ocorre para altas
taxas de injecao de gas. Nesse caso, grandes bolhas, confinadas pelas paredes do reator,

assumem uma forma alongada caracteristica (ZEHNER; KRAUM, 2000).

A Figura 3 ilustra os diferentes regimes de escoamento gas-liquido em funcao da
relagdo entre a velocidade superficial do gas e o didmetro do reator, apresentando um

mapa de transicao entre os regimes.

O didmetro das bolhas no interior do reator é uma variavel fundamental, pois influ-
encia diretamente o comportamento do escoamento. Bolhas maiores tendem a atravessar
o reator sem recirculacao, enquanto bolhas menores sao mais suscetiveis a trajetorias
recirculantes. Dessa forma, os reatores de leito de lama sao usualmente operados no regime
turbulento-agitado, considerado o mais eficiente para esses sistemas. Esse regime contribui
para a homogeneizacao do escoamento, favorece a distribuicao dos catalisadores solidos

e melhora a taxa de reacao, sendo essencial para a otimizacao do desempenho do reator

(VANDU; KRISHNA, 2004).
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Figura 3 — Mapa de regime de escoamento em funcao da velocidade superficial do gas e
diametro do reator
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4.4  Abordagens usadas na Modelagem de leito de lama

O avanco dos recursos computacionais, aliado ao aprofundamento do conhecimento
sobre os comportamentos constitutivos de sistemas multifasicos, consolidou a fluidodina-
mica computacional (CFD) como uma ferramenta essencial nas etapas de projeto, anélise
e dimensionamento de reatores multifasicos (AN et al., 2024). Diferentes estratégias
de modelagem tém sido adotadas para representar o comportamento hidrodinamico em
sistemas trifasicos, variando conforme a escala do sistema e a concentracao de particulas,
incluindo abordagens baseadas em dois fluidos pseudo-homogéneos, trés fluidos ou na
combinacao de dois fluidos com o método de particulas discretas (DPM) (PAN et al.,

2016).

Na abordagem de dois fluidos pseudo-homogéneos (FENG et al., 2005; WANG
et al., 2014; AN; GUAN; YANG, 2020), a fase solida e a liquida s@o consideradas como
uma tnica suspensao pseudo-homogénea, com densidade e viscosidade varidveis ajustadas
de acordo com a carga de particulas. Feng et al. (2005) investigaram experimental e
numericamente a fracao de gas e as velocidades do gas e do liquido em uma coluna de
bolhas trifasica contendo gas, liquido e nanoparticulas de TiO,. Como as particulas eram

nanométricas e a concentracao era inferior a 3%, os autores consideraram a suspensao
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liquido—nanoparticula como uma unica fase continua na abordagem Euleriana, o que
resultou em previsoes satisfatérias da fluidodindmica local do sistema. An, Guan e Yang
(2020) também adotaram essa modelagem em um sistema gés-liquido-sélido, avaliando
os efeitos da redugao do tempo de drenagem do filme liquido e da taxa de dissipagao da
energia cinética turbulenta sobre o comportamento das bolhas. Embora a redugao do
tempo de drenagem tenha levado ao aumento do diametro médio das bolhas e a diminuicao
da fracao global de gas, os autores observaram que os valores simulados nao refletiam com
precisao o comportamento das bolhas menores. No entanto, ao incorporar um fator de
atenuacao para a dissipacao turbulenta, o modelo apresentou boa concordancia com os
dados experimentais, reforcando a relevancia da abordagem pseudo-homogénea quando
associada a correcoes fisicas adequadas. Essa abordagem é indicada para sistemas com
particulas muito pequenas, baixa concentracao sélida, uniformemente distribuidas na fase

liquida e com baixa velocidade relativa em relagao ao liquido (PAN et al., 2016).

Por outro lado, na abordagem de trés fluidos (SU et al., 2020; HAMIDIPOUR;
CHEN; LARACHI, 2012; ZHOU; YANG; LI, 2017), o modelo Euleriano é aplicado a cada
uma das trés fases, tratadas como continuos interpenetrantes que interagem em todo o
dominio computacional. Su et al. (2020) utilizaram essa abordagem juntamente com o
modelo de balang¢o populacional (PBM) para descrever a fase gasosa, incorporando uma
correcao no modelo de arrasto entre as fases gas e liquida, de modo a considerar a influéncia
da presenca de particulas sélidas. A abordagem apresentou boa concordancia com dados
experimentais, evidenciando que o aumento na carga de particulas favorece a coalescéncia,
gerando bolhas maiores, com maior velocidade de ascensao e consequente reducgao da
fracao de gas no reator. As simulagdes também indicaram um padrao de escoamento
menos uniforme com o aumento da velocidade superficial de gés, caracterizado por fluxo
ascendente mais intenso no centro e descendente nas regioes proximas a parede. Zhou, Yang
e Li (2017) propuseram uma modificagdo no modelo de arrasto convencional para sistemas
ar—agua, adicionando um termo corretivo que considerasse a reducao da velocidade de
ascensao das bolhas em fungao da presenca de particulas sdlidas (esferas de vidro). Esse
modelo ajustado foi aplicado na simulacao de reatores de leito de lama sob diferentes
regimes de escoamento, apresentando boa capacidade de prever a diminuicao da fracao
de gas observada experimentalmente. Contudo, os autores destacam que o modelo nao

contempla adequadamente a influéncia do didmetro inicial das bolhas, comprometendo a
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representacao precisa da dindmica interfacial nesses sistemas. O modelo de trés fluidos tem
ganhado destaque na simulacao de reatores trifasicos em escala industrial por representar
adequadamente cada fase do sistema, embora requeira diversos fechamentos empiricos e

uma relagdo constitutiva para a fase sélida (PAN et al., 2016).

Ja na abordagem de dois fluidos com o método DPM (WEN; LEI; HUANG, 2005;
WEN et al., 2001), o movimento das particulas é descrito em coordenadas Lagrangianas,
enquanto as fases gasosa e liquida sao tratadas em coordenadas Eulerianas. Wen et al.
(2001) adotaram um modelo matemético baseado na abordagem Euleriana-Euleriana-
Lagrangiana para simular o comportamento local do escoamento em sistemas trifasicos
gés-liquido-sélido. A formulagdo combina o Modelo de Dois Fluidos para as fases continuas
(gés e liquido) com o Método dos Elementos Discretos (DEM) para descrever a trajetoria
das particulas sélidas. Os resultados obtidos para a fracao volumétrica local de gas, a
fracao de sélidos e a velocidade axial do liquido apresentaram boa concordancia com
dados experimentais da literatura. No entanto, essa abordagem apresenta alta demanda
computacional, sendo mais adequada para sistemas com baixa concentracao de particulas

ou de menor escala (PAN et al., 2016).

Outra técnica reportada na literatura ¢é a utilizagao combinada do método Volume
of Fluid (VOF) com o método de particulas discretas, para modelar, respectivamente,
as fases gasosa e sélida. Xu, Liu e Tang (2013) investigaram os efeitos da presenca de
uma baixa concentracao de particulas sélidas sobre o comportamento de borbulhamento
em escoamentos gas—liquido—sdlido, tratando as fases gasosa e liquida por meio de um
rastreamento da interface gas-liquido via VOF, enquanto as particulas foram modeladas
na abordagem Lagrangiana. Os resultados indicaram que a presenca de sélidos leva a
formacao de bolhas de maior didmetro e menor velocidade de ascensao em comparagao ao
sistema bifasico. Verificou-se ainda que o dngulo de contato do bico exerce forte influéncia
no processo de formacgao das bolhas, enquanto a viscosidade e a velocidade superficial
do liquido apresentaram efeitos pouco significativos. As simulacoes também mostraram
boa capacidade de representar o arrasto de particulas pelas bolhas, embora o modelo seja
mais adequado para sistemas com baixa fracao volumétrica de sélidos, sendo necessaria a

evolucao de estratégias numéricas para lidar com concentracoes mais elevadas.

Ha também estratégias que adotam uma formulacao Lagrangiana para a fase gasosa.

No trabalho de Zhang e Ahmadi (2005), o escoamento da fase liquida é modelado na
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abordagem Euleriana, enquanto os movimentos das bolhas e particulas sao avaliados
por meio da andlise de trajetérias Lagrangianas. Os autores assumem que as bolhas
permanecem esféricas e consideram as interagoes bidirecionais entre bolha—liquido e
particula-liquido. As simulagdes indicam que as caracteristicas transitérias do escoamento
trifasico em uma coluna sao dominadas por vértices alternados e dependentes do tempo. A
pluma de bolhas apresenta um comportamento oscilatorio, enquanto as particulas tendem
a se concentrar fora dos vértices. Além disso, a velocidades de subida das bolhas sao muito

maiores que as das fases liquida e sélida.
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5 Procedimento Computacional

Este capitulo apresenta o procedimento computacional adotado, detalhando a
sequéncia de etapas necessarias para a resolucao do problema por meio de simulacoes em

fluidodindmica computacional (CFD).

O primeiro passo consistiu na construgao da geometria, definindo a regiao de
interesse por meio da delimitacdao das superficies de contorno e das regides de escoamento.
Nessa etapa, foram também estabelecidas as condigdes de contorno, os modelos fisicos

utilizados e as propriedades das fases envolvidas.

Na sequéncia, realizou-se o processamento dos dados, no qual as equagoes diferen-
ciais foram discretizadas sobre os volumes de controle e resolvidas de forma iterativa. Por
fim, na etapa de pds-processamento, os resultados numéricos obtidos foram analisados

com o objetivo de interpretar o comportamento fluidodindmico do sistema.

O software comercial Star-CCM+, versao 2410, foi utilizado para a geracao da

geometria e da malha, bem como para o pré e pés-processamento dos dados.

5.1 Casos Simulados

A coluna analisada possui sec¢ao transversal retangular e dimensoes apresentadas
na Figura 4, sendo uma coluna tridimensional baseada na configuracao experimental
utilizada por Tyagi e Buwa (2017a). Inicialmente, a coluna esté preenchida com a mistura
liquido-sdlido (lama) até uma altura de 0,90 m (linhas azuis na Figura 4). A fase gasosa
(ar) entra no dominio computacional pela base da coluna (linhas verdes na Figura 4), com
velocidades superficiais de 0,05, 0,10 e 0,30 m/s. Essas trés velocidades foram consideradas

nas simulac¢oes. A regido em amarelo na Figura 4 indica a saida da coluna.

No experimento de Tyagi e Buwa (2017a), o ar foi introduzido por meio de um
aspersor de 0,10 m x 0,05 m, contendo 50 orificios uniformemente distribuidos com
diametro de 1 mm, localizado na parte inferior da coluna. Para representar essa entrada
nas simulagoes, como simplificagdo, o ar foi injetado uniformemente pela superficie de

entrada, com bolhas apresentando didmetro médio de Sauter constanteigual a 7 mm, sem
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Figura 4 — Geometria da coluna experimental de Tyagi e Buwa (2017a)

0,20 m
[ 0,05 m %
g
l{ojh\
(e
EA
()
o\
(e
y
yL y[ . [ \/
B A

X z
0,10 m

0,10 m ‘ ‘
N
o]

Fonte: Autor, 2025

aplicacao de distribuicao de diametros na condicao de entrada. Esse valor foi estimado
com base na correlagdo proposta por Jamialahmadi et al. (2001), Equagao 5.1, a qual
permite calcular o tamanho das bolhas a partir das propriedades fisicas da fase liquida e
do didmetro dos orificios. Além disso, os valores obtidos estdo em concordancia com os
resultados apresentados por Cerri et al. (2010) em um sistema gés-liquido com velocidade

superficial de 0,05 m/s.

-

dy 1 5,0 9,261 Fr%36
dio - Bdé,08 + Gad39

3
+ 2,147 Pt (5.1)

onde d;, é o didmetro da bolha, d, é o didmetro do orificio, Bd, é o nimero de Bond com

base no didmetro do orificio, F'r é o nimero de Froude e Ga é o nimero de Galileu.

Os perfis experimentais de fragdo volumétrica local foram obtidos por Tyagi e
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Buwa (2017a) em duas alturas distintas: 0,765 m e 0,270 m, ambas medidas no centro da
coluna (z = 0,025 m). Nas simulagoes, o célculo da retengao global de gas foi realizado por
meio da média em um volume criado no interior do reator, onde a fragao volumétrica de
gas era inferior a 0,9, de forma a excluir a regido superior da coluna, onde ha apenas gas.
A retencao local de gés e as velocidades do gas, por sua vez, foram avaliadas em linhas
horizontais, posicionadas nas alturas de 0,270 m e 0,765 m, coincidindo com os elementos

da malha.

Inicialmente, foram realizadas simulagdes sem particulas (coluna de bolhas), com o
objetivo de avaliar a influéncia da forca de arrasto, da forca de sustentagao e dos parametros
do modelo de quebra de bolhas sobre a fluidodindmica das fases no sistema gas-liquido.
Em seguida, foram adicionadas particulas em concentracoes de 10% e 20% em volume.
Todos os casos foram simulados para velocidades superficiais do géas iguais a 0,05, 0,10
e 0,30 m/s, totalizando 29 simulagoes. Na Tabela 1, sdo apresentadas as nomenclaturas
dos casos, definidas da seguinte forma: D indica o coeficiente de arrasto adotado; L, o
coeficiente de sustentagao; W e C referem-se, respectivamente, aos parametros We,, e Cy
do modelo de ruptura; e P representa a fracao volumétrica de particulas adicionada ao

sistema.

Tabela 1 — Casos simulados com a descri¢ao das varidveis

Siglas dos casos Coef. de arrasto  Coef. de sustentacago We.. C, Cs(%)
DIZ-W0,23-C2 Ishii-Zuber — 0,23 2 —
DT-W0,23-C2 Tomiyama — 0,23 2 —

DT-LC-W0,23-C2 Tomiyama —0,2 0,23 2 —
DT-LT-W0,23-C2 Tomiyama Tomiyama 0,23 2 —

DT-LC-W1-C2 Tomiyama —0,2 1 2 —
DT-LC-W3-C2 Tomiyama -0,2 3 2 —
DT-LC-W5-C2 Tomiyama -0,2 5 2 —
DT-LT-W1-C2 Tomiyama Tomiyama 1 2 —
DT-LT-W3-C2 Tomiyama Tomiyama 3 2 —
DT-LT-W5-C2 Tomiyama Tomiyama 5 2 —

DT-LT-W3-C0,67 Tomiyama Tomiyama 3 0,67 —
DT-LT-W3-C0,67-P10 Tomiyama Tomiyama 3 0,67 10
DT-LT-W3-C0,67-P20 Tomiyama Tomiyama 3 0,67 20

Fonte: Autor, 2025
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5.2 Definicdo das Condicoes de Contorno e Parametros de Simula-
cao

Todas as simulagdes numéricas foram realizadas no pacote comercial Simcen-
ter™ Star-CCM+™ 2410, que utiliza o método dos volumes finitos para a discretizacao
das equacoes de conservacao e de fechamento. Os termos convectivos e transientes foram
aproximados por meio dos esquemas de segunda ordem (second-order upwind) e implicito
de primeira ordem (first-order implicit), respectivamente. Para o mapeamento de variaveis
entre as células da malha, adotou-se o método de interpolacao do Vizinho Mais Préximo
(Nearest Neighbor). Um critério de convergéncia de 107° foi especificado para todas as

equacoes resolvidas.

Foi adotado um passo de tempo de 1072 s para os casos sem particulas e de 107* s
para os casos com particulas, com um tempo fisico total de 30 s para todas as simulagoes.
Esses passos de tempo garante que o nimero de Courant permaneca inferior a 1 em todo
o dominio computacional. Observou-se que, apés os 3 primeiros segundos, a coluna de
bolhas deixou de apresentar movimento ascendente significativo, e a retencao global de gés
se estabilizou. Nos casos sem particulas, a velocidade superficial foi definida no inicio da
simulacao e mantida constante ao longo de todo o processo. Ja nos casos com particulas,
a velocidade superficial do gas foi inicialmente fixada em 0,05 m/s, sendo aumentada para
0,10 m/s ap6s 5 s e, em seguida, para 0,15 m/s aos 10 s, promovendo uma transi¢ao gradual.
A Figura 5 ilustra a evolugao da expansao do leito para o caso DT-LT-W3-C0,67-P10.
Com base nessa observacao, as variaveis de escoamento foram determinadas pela média

dos resultados obtidos entre 15 s e 30 s de simulacao.

Para todos os casos simulados, foram mantidas as mesmas condi¢es de contorno e
propriedades dos fluidos, conforme apresentado na Tabela 2. A pressao relativa na saida
(linhas amarelas na Figura 4) foi fixada como atmosférica para a fase gasosa, sendo essa
superficie considerada impermedvel a fase liquida. Adotou-se condi¢do de nao deslizamento
(no-slip) em todas as paredes do reator para as fases gasosa e liquida, enquanto se considerou
condicao de deslizamento para as particulas. Na Tabela 3 sao apresentadas as condi¢oes
de operagao, juntamente com as propriedades das fases utilizadas nas simulagoes. Para

todos os casos simulados, as propriedades das fases foram mantidas constantes.
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Figura 5 — Evolucao temporal da fracdo volumétrica de gas para o caso DT-LT-W3-C0,67-

P10.
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Tabela 2 — Condicoes de contorno e parametros numéricos adotados nas simulagoes

Altura inicial de liquido 0,90 m

Condigao na saida pressao atmosférica
Numero maximo de iteragdes por passo de tempo 25
Passo de tempo

1,0 x 1073 s (sem particulas)
1,0 x 10~* s (com particulas)
Nao deslizamento para gas e liquido

Deslizamento para a fase solida
Tempo de simulacao 30,0 s

Condigao nas paredes

Fonte: Autor, 2025

Tabela 3 — Condicoes de operacao e propriedades fisicas das fases utilizadas nas simulagoes.

Densidade do gés (pg) 1,225 kg/m®

Viscosidade do gas (ug) 1,78 x 107> Pa s
Densidade do liquido (pr,) 998 kg/m?
Viscosidade do liquido (uz,) 1,0 x 1073 Pa - s
Densidade da particula (pr) 2400 kg/m?
Diametro da particula (dg) 250 pm

Velocidade superficial do gas (V) 0,05, 0,10 e 0,30 m/s
Fragao de sélidos (Cy) 0, 10 e 20 % vol.

Fonte: Autor, 2025
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6 Modelagem Matematica

Este capitulo apresenta as equagoes do modelo matematico empregado nas simu-
lagoes numéricas. Adotou-se a abordagem de trés fluidos, na qual o modelo Euleriano é
aplicado a cada uma das trés fases, que sao tratadas como meios continuos interpenetrantes,
interagindo em todo o dominio computacional. O objetivo é estabelecer uma formulagao

para representar os fenomenos associados ao escoamento.

6.1 Equacoes de Transporte

O escoamento foi descrito utilizando a abordagem Euleriana para todas as fases,
considerando a fase liquida como continua e as fases gasosa e sélida como dispersa.
Essa escolha deve-se ao menor custo computacional em comparagao com a abordagem
Lagrangiana. Além disso, os fendmenos de transferéncia de calor e massa entre as fases nao
foram considerados. Nessa abordagem, as equagoes de conservacao de massa (Equagao 6.1)

e de momento (Equagao 6.2) sdo resolvidas em cada célula da malha computacional.

0 (cip;
) | G (aypis) = 0 (6.1)
ot
0 (vuipiu;
(aaiu) + V- (wupuiu;) = —,VNp+ V-1, + aipig + Fi ; (6.2)

onde a;, p;, w;, T; € F, ; representam, respectivamente, a fragao volumétrica, a densidade,
a velocidade, o tensor de tensao e a troca de forca entre as fases i e j. Ja p representa a

pressao e g a aceleragao gravitacional.

A precisao das simula¢oes também depende da correta definicdo das equagoes de
fechamento para as forcas de interacao entre fases e da descri¢do da turbuléncia, uma
vez que essas influenciam diretamente os resultados de modelos multiescala aplicados a

sistemas de fluidizacao trifasicos.
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6.2 Modelos de Turbuléncia

A modelagem da turbuléncia em escoamentos multifasicos pode ser abordada por
diferentes metodologias, dependendo do nivel de detalhe e do custo computacional desejado.
As trés principais categorias de modelos sdo RANS (Reynolds-Averaged Navier-Stokes), LES
(Large Eddy Simulation) e DNS (Direct Numerical Simulation). O modelo RANS busca
resolver apenas as médias das equagoes de Navier-Stokes, enquanto os efeitos turbulentos
sao modelados por equacoes adicionais. J4 a abordagem LES resolve explicitamente as
grandes estruturas turbulentas e modela apenas as menores escalas, oferecendo maior
precisao, porém a um custo computacional mais elevado. O DNS, por sua vez, resolve
diretamente todas as escalas do escoamento, sem necessidade de modelagem, mas em
aplicagoes em grande escala necessita de altissima demanda computacional (SOUZA et al.,

2011).

Dentro da abordagem RANS, existem diferentes submodelos para representar a
turbuléncia. Entre eles, destacam-se os modelos baseados na hipotese de Boussinesq,
que relacionam as tensoes de Reynolds ao gradiente médio de velocidade. Esses modelos
incluem desde formulagoes simplificadas, como o modelo de uma equacao, até os modelos
mais comuns de duas equacgoes, como o k-€ e o k-w, que introduzem variaveis auxiliares
para estimar a energia cinética turbulenta e sua taxa de dissipagao. Para escoamentos
altamente anisotrépicos, onde as tensoes de Reynolds ndo podem ser representadas por uma
relacdo linear com a deformacao média do escoamento, utiliza-se o Reynolds Stress Model

(RSM), que resolve transportes adicionais para cada componente da tensao turbulenta

(ALFONSI, 2009).

A ascensao das bolhas a partir da base do leito induz turbuléncia na fase liquida
devido as interagoes com o fluido. Ekambara e Dhotre (2010) avaliaram diferentes modelos
de turbuléncia, incluindo k-¢, k-w, RNG k-, RSM e LES. Os resultados indicaram que
o modelo k- apresentou a melhor concordancia com os dados experimentais, além de
demandar menor custo computacional, tornando-se uma escolha adequada para modelagem
da turbuléncia em escoamentos gas-liquido. Portanto, o modelo de turbuléncia k-¢ foi

utilizado para descrever a turbuléncia apenas na fase liquida.

Nesse contexto, as equagdes de transporte da energia cinética turbulenta (k) e da

taxa de dissipacdo () sdo descritas a seguir:
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I(cupiky)

0 + V- (upwky) =V - [og(pu + /jf:)v’fz] + (P — pier) (6.3)

O(aupie <
(éi”) + V- (upwe) = V- lag( + l:’l)v&‘] + Oélé(cqpl — Ce,pie1) (6.4)

Utilizando a hipétese de Boussinesq, a viscosidade turbulenta é somada a viscosidade
molecular para formar a viscosidade efetiva, que é empregada nas equagoes de transporte.

A viscosidade turbulenta é determinada pela seguinte equacao:

/CZ

i = ,OZC#;II (6.5)

onde p representa a viscosidade dinamica, p;; a viscosidade turbulenta, P} a producao
de energia cinética turbulenta da fase, 0. e o, correspondem aos nimeros de Prandtl
turbulento, assumindo valores de 1,2 e 1, respectivamente. Os parametros C.,, C.,
e U, sao constantes empiricas do modelo k-e, assumindo valores de 1,44, 1,92 e 0,09,

respectivamente.

A dispersao turbulenta da fase gasosa nao foi determinada utilizando um modelo
especifico para esta fase, mas sim derivada da turbuléncia da fase continua. Essa abordagem
¢é valida para fluxos bifasicos dispersos, pois, em sistemas ar-agua, a baixa razao de
densidade torna as tensdes de Reynolds na fase gasosa despreziveis em comparacao com a
fase liquida (COLOMBO; FAIRWEATHER, 2015). Um modelo de resposta a turbuléncia
¢ utilizado para estimar as flutuacoes de velocidade na fase dispersa, conforme apresentado

na Eq. 6.6:

frg = L2Cu(0y) (6.6)
1

onde C; representa o coeficiente de resposta a turbuléncia, determinado pelo modelo de

Behzadi, Issa e Rusche (2004) e definido na Equacao (6.7).

)f(ag)

Cilog) =1+ (C7 -1 (6.7)

A relacdo entre a viscosidade turbulenta da fase gasosa e a da fase liquida depende

da razao de densidade entre as fases e da resposta da fase gasosa ao campo turbulento
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da fase liquida. Para determinar essa resposta, utiliza-se a Equacao (6.8), que define o

coeficiente Cf.

t = W (6.8)

onde [ é um termo que depende das caracteristicas do escoamento, conforme definido na

Equagao (6.9).

2ADP2
—___uve 6.9
B o (6.9)

onde Ag representa a area interfacial entre as fases liquida e gasosa, indicando a area
de contato por unidade de volume entre as fases dispersa e continua. O comprimento de
escala turbulenta [., utilizado para calcular o niimero de Reynolds turbulento Re;, é dado
pela Equacao 6.10. J4 o nimero de Reynolds turbulento, por sua vez, é definido pela

Equacao 6.11.

k2
e — C,ui (610)
€l
!
Re, — el (6.11)
Uy

onde a flutuacao da velocidade da fase liquida pode ser expressa pela Equacao 6.12.

2
gl = |/ 5k (612)

Como o modelo de turbuléncia nao foi aplicado a fase sélida, essa foi considerada
nao turbulenta. Dessa forma, foi necessario garantir o fechamento do termo viscoso na
equacao de quantidade de movimento dessa fase. Para isso, utilizou-se a abordagem de
pseudo-solid viscosity, disponivel no Simcenter STAR-CCM+. Como a fase sélida é descrita
como FEuleriana, tratada como um meio continuo interpenetrante, é necessaria a presenca
de um termo viscoso para essa fase. Adotou-se, portanto, uma viscosidade constante igual
a 1,0 x 107% Pa-s. E importante destacar que essa abordagem nao considera interacoes
entre particulas, como colisoes ou tensoes friccionais. Estabelecido esse fechamento para a

fase sélida, a etapa seguinte envolveu a definicdo das forcas interfaciais.
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6.3 Forcas Interfaciais

Li et al. (2022) descrevem trés diferentes abordagens de fechamento que podem
ser adotadas para representar a troca de quantidade de movimento entre as fases em
um sistema géas-liquido-sélido, conforme ilustrado na Figura 6. No primeiro modelo
(Fig. 6 (A)), consideram-se apenas as interagoes gas-liquido e liquido-sélido, negligenciando-
se a interacao direta gas-solido, sob a justificativa de que as particulas estao recobertas
por uma pelicula liquida, o que impediria o contato direto com as bolhas. Na segunda
abordagem (Fig. 6 (B)), inclui-se explicitamente a forca de arrasto gas-sélido, tornando
a formulacdo mais abrangente; no entanto, essa inclusao pode superestimar a interacao
direta entre gas e particula e, ao mesmo tempo, subestimar os efeitos da sedimentacao. Ja
o terceiro modelo (Fig. 6 (C)) é aplicado no caso de dois fluidos pseudo-homogéneos, em
que a fase liquida e as particulas solidas sao tratadas como uma tnica fase continua, o que

simplifica a modelagem ao custo de menor resolucao das interagoes individuais.

Figura 6 — Esquema das interagdes entre as fases em sistemas gas-liquido-sélido.

Fase Fase Fase Fase
Liquida | Sélida Liquida Sélida
Fase Fase
(A) Gasosa (B) Gasosa
(C)
Fase Fase
Solida Liquida
Fase
Gasosa

Fonte: Autor, 2025.

Na modelagem desenvolvida, foram consideradas as interagoes gas-liquido e solido-
liquido, além da influéncia dos mecanismos de coalescéncia e quebra de bolhas, que
impactam diretamente a distribuicao de tamanhos de bolhas e a dinamica do escoamento.
Entre as forcas interfaciais atuantes, incluiram-se a forca de arrasto e a forga de sustentacao
nas interagoes gas-liquido, enquanto apenas a forca de arrasto foi aplicada nas interacoes

solido-liquido.
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Hooshyar et al. (2013) investigaram experimentalmente o efeito da presenca de
particulas na ascensao de uma bolha de gas em uma suspensao liquido-sélido, observando
que, para particulas pequenas (com didmetros de 78 yum e 587 pm), a colisdo direta entre
bolhas e particulas é pouco provavel. Como, no presente estudo, o didmetro das particulas
adotadas (250 pm) é inferior ao maior valor testado por Hooshyar et al. (2013), considerou-
se que o contato direto entre bolhas e particulas também seria desprezivel. Assim, foram
incluidas apenas as forgas de arrasto gas-liquido e liquido-particula, desconsiderando-se
o arrasto direto entre gds e particulas sélidas.Além disso, nos casos com 10% e 20% de

solidos, nao foram consideradas interacoes entre particulas.

6.3.1 Forca de Arrasto Gas-Liquido

A forca de arrasto é uma interacao viscosa exercida pela fase continua sobre a
fase dispersa (como bolhas, gotas ou particulas), cuja magnitude depende da geometria
das particulas, das propriedades do escoamento e da velocidade relativa entre as fases,
influenciando significativamente a fluidodindmica do sistema (KHAN et al., 2020; CLIFT;
GRACE; WEBER, 2005). Essa forga impacta diretamente o padrao de escoamento, uma
vez que a dindmica do regime de bolhas depende majoritariamente da velocidade das

bolhas e, consequentemente, da intensidade da forga de arrasto (KHAN et al., 2020).

A troca de momento gerada pela forga de arrasto entre o géas e o liquido, (Fp ), é

calculada pela Equagao 6.22:

3C
Fpy = 1 Zlgagpl’ul — ug|(u — uy) (6.13)

onde Cp,, € o coeficiente de arrasto gas-liquido, e d, é o diametro da bolha. Diversos
modelos foram propostos na literatura para calcular esse coeficiente de arrasto. O modelo
de Ishii e Zuber (1979) (Equagdo 6.14), amplamente utilizado em estudos numéricos
(PAREKH; RZEHAK, 2018; CHEN et al., 2019; LIAO et al., 2019; KIM; PARK, 2019),
diferencia as formas das bolhas e os regimes de fluxo com base nos nimeros de Reynolds
(Rep) e Eotvos (Eo), parametros adimensionais estabelecidos nas Equagoes 6.18 e 6.19,

respectivamente.

CD = Imax |:1'I11n (CD,elipse7 CD,cap) ; C1D,esferab:| (6 14)
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onde,

24
C'D7Sphelre = Rieb (1 + 07 1R€b0,75) (615)
2 — (1417,67(1 —ay)”™\’
CD,distorted = g Eo ( 18, 67(1 _ ag)3/2 (616)
8 2
C’D,cayp - §<1 - ag) (617)

_ pilw — ugldy
Hi

Rey, (6.18)

d?(p; —
EO — g b(pl pg) (619)
g

Por sua vez, o modelo de Tomiyama et al. (1998) (Equacao 6.20), também ampla-
mente adotado na literatura (KREPPER; RZEHAK; LUCAS, 2018; SUGRUE et al., 2017;
RZEHAK et al., 2017; ZIEGENHEIN; RZEHAK; LUCAS, 2015; MA et al., 2015), fornece
uma correlagao geral para o coeficiente de arrasto, considerando a influéncia dos nimeros

de Reynolds (Rep) e Eotvos (Eo).

24
Cp = max {R (1 +0, 15R€2’687)

8 Eo}
€

"3 Eo+ 4 (6.20)

As correlagoes propostas para os coeficientes de arrasto sao formuladas para baixas
fragdes de gas em liquidos em repouso. No entanto, no regime heterogéneo, a redugao da
distancia entre as bolhas intensifica a interacao entre suas camadas limite, modificando a
forca de arrasto e resultando na superestimacao da fragao global de gas (GEMELLO et
al., 2018). Para evitar esse efeito, foi aplicado o fator de corre¢ao proposto por Simonnet

et al. (2007), Equagao 6.21, onde C, ¢é o coeficiente corrigido.

o 1— 257—2/25
2= [ozl% + (4,8 al”) ] (6.21)

Ambos os modelos foram escolhidos devido a sua aplicacdo na literatura e por

fornecerem valores préximos aos dados experimentais em diferentes regimes de escoamento.
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Os resultados das simulagoes permitiram avaliar qual das correlagoes melhor representa o

comportamento hidrodinamico do sistema gas-liquido.

6.3.2 Forca de Arrasto Sélido-Liquido

A troca de momento gerada pela forca de arrasto entre o sélido e o liquido, (Fps),

¢ calculada pela Equacao 6.23:

3Cps
Fp,, = o2
Dils =4 a,

aspr|u; — ug|(u; — ug) (6.22)

onde Cp s é o coeficiente de arrasto liquido-s6lido. O modelo de Schiller-Nauman (SCHIL-
LER; NAUMANN, 1933) (Equacao 6.23) foi utilizado para o calculo desse coeficiente,
uma vez que apresentou melhor desempenho em comparagao com o modelo de Gidaspow

(1994), conforme indicado por (LI; ZHONG, 2015; SU et al., 2020).

24
(140,15Re®7), Re, <1000
Cpus = Re, (6.23)
0.44, Res > 1000
onde Reg é o nimero de Reynolds da fase particulada, calculado por:
ds i — _)5
Re, = w (6.24)

i

6.3.3 Forca de Sustentacdo Gas-Liquido

A forga de sustentagao F7 ;, influencia a distribuicao radial das bolhas devido ao
gradiente de pressao gerado pelo escoamento do fluido continuo. Esse efeito ocorre porque,
a medida que as bolhas se deslocam no meio liquido, a diferenca na velocidade relativa
entre as fases gera uma variacao de pressao ao longo da superficie da bolha. Esse gradiente
de pressao induz um movimento transversal, direcionando as bolhas para a regiao central
ou para as paredes da coluna, dependendo do coeficiente de sustentacao adotado (KHAN
et al., 2020). Essa forga foi formulada para descrever a migracao transversal de bolhas

esféricas e é expressa de acordo com a Equacao 6.25.

FL,lg = _CL,lgagpl [’U,g — ’U,l] X (V X ’U,l) (625)
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onde Cp, € o coeficiente de sustentacao. Diferentes abordagens sao adotadas na literatura
para determinar esse coeficiente. Algumas pesquisas utilizam valores fixos, como -0,2
ou 0,025 (SUGRUE et al., 2017; EKAMBARA et al., 2008), enquanto outras aplicam
modelos empiricos, como o de Tomiyama (1998), amplamente empregado na predi¢ao da

sustentacao em sistemas gas-liquido:

min |0, 288 tanh(0, 121 Rey), f(Eoq)|, Foq < 4

Cp = f(EOd); 4 < Fo; <10 (626)

-0, 27, Eogz > 10

onde f(Foq) representa uma fungdo dependente do nimero adimensional de E6tvos Eog.
f(Eog) = 0,00105E0] — 0,0159E0; — 0,0204F 04 + 0, 474 (6.27)

— o \d2
Eog = 9(pe = pg)dy (6.28)

o
O didmetro hidrdulico da bolhas (dj) é obtido como uma fungdo do nimero de

Eo6tvos, conforme expressado em:

dy = dy{/1 + 0,163 0757 (6.29)

De acordo com Tomiyama et al. (2002), valores negativos de Cp;, tendem a
direcionar as bolhas para o centro da coluna, estabelecendo um caminho preferencial de
escoamento. Portanto, neste estudo, foi adotado um valor constante de Cr;, = —0,2,
com base em dados experimentais de Tyagi e Buwa (2017a). Além disso, aplicou-se a
correlagao proposta por Tomiyama (1998) para o coeficiente de sustentagdo, a qual varia
com o diametro das bolhas e considera mudangas no regime de escoamento, com o objetivo

de avaliar sua influéncia e comparar seu desempenho em relacao ao valor constante.

6.4 Modelo de balanco populacional

A fase gasosa é dispersa na forma de bolhas com diferentes tamanhos na entrada da

coluna. A medida que ascendem no reator, essas bolhas interagem por meio de coalescéncia
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e ruptura, fendmenos que se intensificam nos regimes de transicao e heterogéneo.

Para descrever a evolugao da populacao de bolhas durante esses processos, foi
adotado o modelo S-Gamma (LO; ZHANG, 2009; LO; RAO, 2007), que considera uma
distribuicao log-normal dos tamanhos das bolhas. Esse modelo permite simplificar a
representacao da populacao de bolhas, evitando a necessidade de subdividir o espectro
de tamanhos em varias classes. Em vez disso, a distribuicdo pode ser caracterizada
por um conjunto limitado de pardmetros (COLOMBO; FAIRWEATHER, 2016). Esse
modelo define uma quantidade volumétrica conservada (.S,) relacionada ao momento da

distribui¢do do tamanho das bolhas (M,) por meio da seguinte Equacao 6.30

S, = n,M, = n, /0 T P(dy) d(dy) (6.30)

onde ng é o nimero de particulas por unidade de volume. O parametro v denota a
ordem do momento (e.g., 0, 2 ou 3), definindo caracteristicas especificas da distribuigao
do tamanho das bolhas. O momento de ordem zero corresponde a densidade numérica
das bolhas (ns), enquanto Sy e S3 estdao intimamente relacionados a concentragao de area

interfacial (a;) e a fracdo de vazios, conforme as Equagoes 6.31, 6.32 e 6.33.

So = 1. (6.31)
_ * e _ &
Sy = ns /0 AP (dy) d(dy) = = (6.32)
_ < 3 _ b
Sy = ns /0 4 P(dy) d(dy) = = (6.33)

Partindo da definicaio de momentos, é possivel determinar o didmetro médio das
bolhas utilizando o didmetro de Sauter (dss) ou o didmetro médio ponderado pelo volume
(d30), conforme descrito pelas Equagoes 6.34 e 6.35. Em sistemas homogéneos, ambos os
didmetros convergem para o mesmo valor. J4 em sistemas com uma ampla distribuicao de

tamanhos, essas medidas apresentam diferencas significativas.

dgy = 22 = —— (6.34)
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_(Ss)P_(Says
d30 B (So) B (7TS()> (635)

O fechamento do modelo S-Gamma é realizado assumindo que a funcao de dis-
tribuigdo de tamanhos de bolhas P(d,) segue uma forma log-normal, caracterizada pela
média logaritmica p, e pelo desvio-padrao logaritmico o,. Esses parametros permitem

calcular qualquer momento S, a partir dos momentos resolvidos (Sp, Sz € S3).

No presente trabalho, 1, e 0, nao foram definidos explicitamente pelo usudrio, sendo
calculados internamente pelo software Star-CCM+ a partir dos momentos transportados
(So, S2 € S3) e dos limites de didmetro especificados no modelo, fixados como didmetro
minimo de 1,0 x 107% m e didmetro maximo de 70 mm. A reconstrugio de P(d;) é realizada
assumindo uma distribui¢ao log-normal truncada nesse intervalo, e as integrais necessarias
ao calculo dos momentos intermediarios sao avaliadas por meio de quadratura numérica

com cinco pontos.

Quando esse modelo ¢ combinado com uma abordagem Euleriana-Euleriana-
Euleriana, que resolve a fragdo volumétrica, o terceiro momento S3 é determinado dire-
tamente. Consequentemente, sdo necessarios apenas dois momentos adicionais, Sy e Sa,
para caracterizar a distribuicao do tamanho das bolhas. Para cada um desses momentos,

deve ser resolvida uma equagao de transporte, conforme apresentado na Equagao 6.36.

S,
(97; + V- (Svug) = Spr + S (636)

Na Equacao 6.36, a velocidade do ar é fornecida pelas equagoes de transporte das
fases, e s, € sy representam os termos fonte que contabilizam, respectivamente, os efeitos
de ruptura e coalescéncia das bolhas na equagao do momento ~y-ésimo. Esses termos serao

detalhados nas segoes a seguir.

6.4.1 Modelo de ruptura de bolhas

A quebra de uma bolha ocorre quando seu didmetro ultrapassa o valor critico (d..),
definido como o didmetro maximo estavel da bolha. A ruptura pode ocorrer tanto em
escoamentos laminares quanto turbulentos, desde que as bolhas sejam maiores que a escala

de comprimento de Kolmogorov (Lg) (Equagao 6.37). Nessa condicdo, a fragmentagao das
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bolhas é dominada por forcas de cisalhamento viscoso. J& bolhas maiores estao sujeitas
a ruptura inercial, causada por forcas dindmicas e flutuagoes de pressao presentes em

escoamentos turbulentos (LO; ZHANG, 2009).

3\ 1/4
Lx = (”) (6.37)

sendo v a viscosidade cineméatica da fase continua.

Em escoamentos turbulentos com d.. < Lk, o termo fonte de ruptura é dado pela
soma dos termos para os regimes viscoso (d., < d < Lk) e inercial (d > L), conforme

descrito pela Equacao 6.38.

Str = Sbrp 1+ Sbry (638)

O termo fonte de ruptura em sua forma genérica é dado por:

spr = (Nf(d)s—v _ Tbb)) nP(d) /0 “d(d) d(d). (6.39)

O inverso do tempo de ruptura, 1/7,., representa a taxa de ruptura, K. Ny é o
numero de bolhas filhas de diametro dy resultantes da ruptura de uma bolha de didmetro
d. Neste estudo, considera-se apenas a ruptura binéria, na qual as bolhas se fragmentam

em duas partes de tamanho igual, ou seja, Ny(d) = 2.

Neste estudo, apenas a ruptura inercial foi considerada, pois a coluna de bolhas
opera em escoamento turbulento, e esse mecanismo de fragmentacao ocorre para bolhas
maiores que a escala de comprimento de Kolmogorov. O critério de ruptura é formulado em
termos do nimero de Weber (Equagao 6.40), definido com base em pardmetros turbulentos

que representam a intensidade das flutuagoes de velocidade no escoamento.

2/3 15/3
We = %Tb (6.40)

onde p; é a densidade da fase liquida, ; é a taxa de dissipacao de energia turbulenta na
fase liquida, d, é o didmetro da bolha e ¢ ¢ a tensao superficial na interface gas-liquido.

O numero de Weber é uma razao adimensional entre as forgas inerciais, associadas a
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deformagao da interface, e as forcas de tensao superficial que atuam sobre uma bolha, gota

ou interface fluida (ETCHELLS, 1987).

A taxa de ruptura adotada no software segue a equacgao estruturada pelo modelo
de Tsouris e Tavlarides (1994), que prevé a diminui¢ao exponencial da probabilidade de
fragmentacao a medida que o didmetro da bolha aumenta. A Equacao 6.41 é usada para o

calculo da taxa de ruptura:

B (Eldb)1/3 (Wecr>
K, = Cg 4, f We (6.41)

onde We,, é o nimero de Weber critico, que relaciona as forcas inerciais com as forcas de
tensao superficial na interface entre dois fluidos, e Cy é uma constante de calibracao usada
para ajustar a escala de tempo da quebra. O nimero We,, corresponde ao valor limite
do nimero de Weber, a partir do qual a bolha deixa de permanecer estavel e se rompe,
devido a predominancia das forcas inerciais sobre a tensao superficial. Valores menores de

We,, favorecem a fragmentacao das bolhas (LAU et al., 2014).

Fisicamente, o nimero de Weber representa a razao entre as forgas que promovem
a deformacao da bolha (associadas a inércia ou a turbuléncia do escoamento) e as forgas
de tensao superficial que atuam para manter sua integridade. Quando o nimero de Weber
excede um valor critico (We,,), as forcas de deformagao tornam-se dominantes, favorecendo

a ruptura da bolha.

Foram adotados os valores We., = 0,23 e C; = 2 nas simulacoes iniciais. Além
desses valores de referéncia, foram avaliados neste estudo os valores de We,, iguais a
1, 3 e 5, com base na revisao de Lau et al. (2014). Também foi considerado o valor de

C, = 0,673, conforme adotado por Martinez-Bazan et al. (2010).

6.4.2 Modelo de coalescéncia de bolhas

Durante a colisdo de duas bolhas, ocorre uma interacao temporaria, na qual a
pelicula da fase continua entre elas se reduz. Caso essa pelicula atinja uma espessura
critica antes do término da interagdo, a coalescéncia ocorre (LO; ZHANG, 2009). O termo

fonte de coalescéncia s, ¢ definido como:
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2 6ag\ 2 _
Sel = Fcl (; - 2) (ﬂ_d> kcolluTechl(deq)dzq 1 (642)

onde F; é o coeficiente de calibragao, k..; representa o coeficiente da taxa de colisdo, P, é
a probabilidade de coalescéncia em uma colisao, u,.. corresponde a diferenca de velocidade
entre as bolhas e d., ¢ o diametro médio equivalente. Os valores desses pardmetros

dependem do regime de colisao predominante, influenciado pelas condi¢oes do escoamento.

Essa equacao quantifica a taxa de coalescéncia, considerando a distribuicao de
tamanhos de bolhas, as taxas de colisdo e a probabilidade de fusdo. A taxa de colisdao
turbulenta é relevante apenas para a coalescéncia em regime turbulento e resulta do

produto entre a taxa de colisdao e a eficiéncia de coalescéncia.

A taxa de colisdo representa o volume percorrido por uma bolha em movimento
por unidade de tempo e é definida de acordo com a Equagao 6.43.
h(dl, dg) = 5121) (643)

onde S € a area de colisao entre as bolhas, dada pela Equagao 6.44.

™

Sip = —(dy + dy)? (6.44)

W

Ja a velocidade relativa de aproximacao v é estimada pela Equacao 6.45.

s 655

Esse modelo permite estimar a frequéncia de colisoes entre bolhas no meio turbu-

lento, influenciando diretamente a taxa de coalescéncia.

No modelo de eficiéncia de coalescéncia de Luo (1995), a fusdo das bolhas ocorre
quando o tempo de contato teontact €xcede o tempo necessario para a ruptura do filme

liquido que as separa tyypture- A eficiéncia de coalescéncia ¢ expressa como:

tru ure
P., = exp (—C’pt) (6.46)

tcontact
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onde C' é a constante de calibragdo do modelo. Valores elevados de C' reduzem a probabi-
lidade de coalescéncia, enquanto valores menores indicam uma maior tendéncia a fusao

das bolhas apos a colisdo. Foi adotado o valor de C' = 0,69805 nas simulagoes.
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7 Resultados e Discussoes

7.1 Teste de Malha

Para que as simulacoes numéricas fornecam resultados confidveis, além da escolha

adequada do modelo, é fundamental garantir que a discretizacao espacial seja precisa.

Para definir a malha ideal, foi realizado um teste de independéncia de malha
seguindo o procedimento do Grid Convergence Index (GCI), conforme proposto por
Roache (1994). Esse método quantifica a incerteza associada a discretizagdo, permitindo

estimar o quao distantes as solugdes numéricas estao do valor assintético (ROACHE, 1997).

Para isso, foram avaliadas como varidveis de resposta (¢) a fracao global de gés (g,)
e as fragoes médias de gas ao longo de linhas horizontais centrais, localizadas nas alturas
de 0,270 m (g,,1,1) € 0,765 m (g4 12) acima da entrada. Esses valores foram calculados para

trés diferentes densidades de malha, cujas resolugoes estao detalhadas na Tabela 4.

Tabela 4 — Detalhes das trés resolu¢oes de malha utilizadas no estudo de independéncia
de malha.

Resolugao da malha Numero de células (Largura x Profundidade x Altura)

Fina (i=1) 12 x 5 x 163
Média (i=2) 6 x5 x 82
Grossa (i=3) 3 x5 x42

Para todas as malhas, o tamanho médio das células excede o didmetro das bolhas,
o que garante o célculo preciso de grandezas médias por fase (como fracao volumétrica
e velocidade) e das forgas interfasicas (ABDULRAHMAN, 2024). Nessas simulagoes,
foi utilizada uma velocidade superficial do gés de 0,10 m/s na entrada, aplicando-se os
modelos de forga de arrasto e de sustenta¢ao propostos por Tomiyama (TOMIYAMA et
al., 1998; TOMIYAMA, 1998) (caso DT-LT-W023-C2 da Tabela 1).

O valor exato da variavel de resposta foi estimado por extrapolacdo de Richardson

(ROACHE, 1994), conforme a seguinte equagao:

¢1— P2

P —1

¢oxaot = ¢1 + (71)
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onde r é a taxa de refino (igual a 1,6) e p é a ordem de convergéncia, calculada por:

w[r=e)
p= ii;¢l (7:2)

De acordo com Roache (1994), a solugdo estd na faixa assintética de convergéncia

quando o pardmetro «, definido pela Equacao 7.3, se aproxima de 1:

ey
“= re . GCILQ (73)

onde GCI, 5 e GCIy 3 sao os indices de convergéncia para as malhas fina e grossa, respec-

tivamente, e sao calculados por:

_ 1,25 |1 — 6
GChy = 7 |5 (7.4)
1,25 |¢2 — ¢3
I3 = .
GChy = 5| (7.5)

Os parametros obtidos pelo método do GC'I sao apresentados nas Tabelas 5, 6
e 7, para €4, €411 € €412, Tespectivamente. As ordens de convergéncia obtidas para os
diferentes parametros variaram entre 5,125 e 5,746, indicando que as solugoes obtidas para
os diferentes niveis de malha sdo préximas. Para todas as variaveis analisadas, os valores
de o permaneceram dentro da faixa assintética (préximos de 1) roachel994, e os valores
do indice de convergéncia de malha (GCI) entre as malhas fina e intermediaria foram
inferiores a 0,2%, indicando que a malha mais refinada fornece uma solucao suficientemente

convergida.

Como refinamentos adicionais nao trariam melhorias significativas na precisao

numérica, a malha refinada (Fig. 7) foi utilizada nas simulagoes subsequentes.

Tabela 5 — Parametros para a retencao global de gas calculados pelo procedimento GCI.

(b p ¢ezact GCIi,iJrl «
Refinada (i=1) 0,2439 0,09%
VAT 5125 02437~ 0,9932
Intermedidria (i=2) 0,2456 0.94%

Grosseira (i=3) 0,2630
Fonte: Autor, 2025
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Tabela 6 — Parametros para a retencao local de gas calculados pelo procedimento GCI a
uma altura de 0,270 m.

o p Gezact  GCOI ii+1 o
Refinada (i=1) 0,2273 0,18%

—— 5265 02276~ 1,0144
Intermedidria (i=2) 0,2241 1.08%
Grosseira (i=3) 0,1883

Tabela 7 — Parametros para a retencao local de gas calculados pelo procedimento GCI a
uma altura de 0,765 m.

o p Gezact  GCI ii+1 o
Refinada (i=1) 0,2453 0,03%
— 5746 02452~ 0,9965
Intermedidria (i=2) 0,2461 0.47%

Grosseira (i=3) 0,2580

A Figura 7 ilustra a malha hexaédrica utilizadas nas simulagoes. Na Fig. 7(C), a
regido em vermelho representa a entrada da coluna, enquanto na Fig. 7(D) esta indicada a

salda.

7.2 Efeito das Forcas Interfaciais no Escoamento Gas-Liquido

7.2.1 Forca de arrasto

A forca de arrasto representa a interacao entre a bolha e o liquido, atuando no
sentido oposto ao movimento relativo entre as fases. Assim, ela pode tanto desacelerar
quanto acelerar a bolha, dependendo das velocidades relativas entre as fases, influenciando
significativamente sua velocidade de ascensao (KHAN et al., 2020). Portanto, a modelagem

adequada dessa forca ¢ essencial para garantir a precisao das simula¢oes numéricas.

Inicialmente, os resultados das simulagoes foram avaliados para o sistema bifasico
(gas-liquido), considerando apenas a forga de arrasto, utilizando os modelos de Ishii e
Zuber (1979) e Tomiyama et al. (1998), ambos amplamente aplicados em simulagdes de
fluxos borbulhantes e considerados mais adequados para bolhas com maiores didmetros e

formatos variados (KHAN et al., 2020).

Os casos DT-W0,23-C2 e DIZ-W0,23-C2 foram avaliados nas trés diferentes veloci-

dades superficiais. A Figura 8 apresenta as retencoes globais de gés obtidas experimental-
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Figura 7 — (A) Visao Frontal (B) Visao Lateral (C) Entrada (D) Saida

) (B)

Fonte: Autor, 2025

(A

(C) (D)

mente por Tyagi e Buwa (2017a), juntamente com os resultados médios das simulagdes
numéricas. Observa-se que, a medida que a velocidade superficial do gas aumenta, a
retencao global também cresce em todos os casos. Para velocidades de até 0,10 m/s, as
diferencas entre os valores experimentais e simulados foram inferiores a 21%. No entanto,

para a velocidade de 0,30 m/s, as discrepancias ultrapassaram 100%.

Além das diferencas na retengao global de gés, o perfil local de fracao volumétrica
nao reproduziu integralmente o comportamento experimental para as diferentes veloci-
dades. Na Figura 9, é possivel observar a fracao volumétrica local de gas média nas
diferentes velocidades, obtida em linhas horizontais centrais (z = 0,025m) nas alturas
de 0,270 m (Fig. 9 (a)) e 0,765 m (Fig. 9 (b)). Enquanto a retencao global de gés se

desvia significativamente dos dados experimentais apenas na velocidade de 0,30 m/s, a



39

Figura 8 — Fragoes volumétricas globais média de gas para o sistema bifasico, considerando
apenas a forca de arrasto

~0,6

e L
W

=
)

Fragdo volumétrica

=
e

0,05 0,10 0,30
Velocidade superficial (m/s)

= Experimental ® Caso DIZ-W0,23-C2 m Caso DT-W0,23-C2

Fonte: Autor, 2025

reten¢ao local média nao apresenta um perfil comparavel aos dados experimentais, mesmo
em velocidades mais baixas. Para velocidades inferiores a 0,1 m/s (situagoes (i) e (ii)
na Figura 9), a retengdao de gas foi subestimada na regiao central e superestimada nas
proximidades das paredes, especialmente no topo da coluna, com diferencas relativas
superiores a 25%. Ja para a velocidade superficial de 0,30 m/s (situagao (iii) na Figura 9),
a retencao de gas foi superestimada ao longo de toda a coluna, refletindo diretamente na

retencao global.

Observa-se, que na parte superior da coluna (Fig. 9 (b)(i)—(b)(iii)), a fragdo volu-
métrica média de géas tende a se estabilizar, atingindo valores praticamente constantes
e proximos a retencao global. As discrepancias observadas em relagao aos dados experi-
mentais podem ser atribuidas a auséncia de forcas interfasicas laterais no modelo, como a

forga de sustentagao e a forga de dispersao turbulenta (JIN; XIONG; CHENG, 2019).

Como nao foram observadas diferencas significativas entre os resultados obtidos
com os dois modelos de coeficiente de arrasto, as simulagoes apresentadas nas segoes
seguintes utilizaram o modelo de Tomiyama para o calculo da forca de arrasto. Essa
escolha se justifica pelo fato de esse modelo ser mais apropriado para escoamentos com

nimeros de Reynolds moderados a elevados, conforme relatado por Khan et al. (2020).



40

Figura 9 — Fracoes volumétricas locais médias de gas para o sistema bifasico, considerando
apenas a forca de arrasto
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7.2.2 Forca de Sustentacdo

Caso DT-W0,23-C2

Apoés a avaliacao dos dois modelos para o coeficiente de arrasto, foram considerados

dois coeficientes distintos para a forga de sustentacao. Essa for¢a atua perpendicularmente

a0 movimento relativo entre uma particula e o fluido circundante, sendo resultado da nao

uniformidade no campo de escoamento, como a presenca de gradientes de velocidade ao

redor das bolhas.

Nas simulagoes apresentadas nesta secao, o coeficiente de sustentacao foi assumido

como constante, com valor igual a —0,2 (caso DT-LC-W0,23-C2), ou calculado com base

no modelo proposto por Tomiyama (1998) (caso DT-LT-W0,23-C2), amplamente adotado

na literatura. A escolha do coeficiente constante negativo justifica-se por sua capacidade
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de representar a migracao das bolhas em dire¢ao ao centro da coluna, comportamento

compativel com os dados experimentais obtidos por Tyagi e Buwa (2017a).

A Figura 10 apresenta os valores das retencoes globais médias de gas obtidos com
ambos os coeficientes de sustentagao. Observa-se que, ao incluir a forga de sustentacao,
ha uma reducao nas discrepancias entre os valores simulados e experimentais da retencao
global de gés quando se adota um coeficiente constante e negativo em todas as velocidades
superficiais (caso DT-LC-W0,23-C2). Essa redugdo é particularmente significativa para
a velocidade superficial de 0,30 m/s, na qual o uso de um coeficiente de sustentacao
constante (caso DT-LC-W0,23-C2) reduz a discrepancia para 30%, enquanto o modelo de
Tomiyama (caso DT-LT-W0,23-C2) apresenta uma diferenca de 97% em relacao aos dados
experimentais.

Figura 10 — Fracdo volumétrica global média de gas para o sistema bifasico, considerando
as forgas de arrasto e sustentacao
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A Figura 11 apresenta as fragoes volumétricas locais médias de gas considerando
a utilizagdo do coeficiente de sustentacao constante de —0,2 e do modelo de Tomiyama
(1998). Os resultados indicam que a adogao de valores negativos para o coeficiente de
sustentacao promoveu o escoamento de gas predominantemente pela regiao central da
coluna, comportamento mais préximo dos dados experimentais. De modo geral, a diferenca
relativa entre os dados experimentais e o caso DT-LC-W0,23-C2 é expressivamente menor

do que a observada nos casos DT-W0,23-C2 e DT-LT-W0,23-C2.
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Ao se empregar o modelo de Tomiyama (1998) para o coeficiente de sustentacao, a
discrepancia préxima as paredes ¢ maior, alcangando valores aproximadamente duas vezes
superiores aos dados experimentais na regiao superior (Fig. 11-(b)). Esse comportamento
pode ser atribuido aos valores positivos do coeficiente de sustentacao fornecidos pelo
modelo de Tomiyama (1998) para bolhas menores, os quais direcionam parte do gas em
direcao as paredes.

Figura 11 — Fragao volumétrica local média de gas para o sistema bifasico, considerando
as forgas de arrasto e sustentacao
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A Figura 12 apresenta os campos médios no tempo de fracdo volumétrica de gas,

velocidade do gas e didmetro médio de Sauter no plano central da coluna, considerando

regides com fragdo de gés igual ou inferior a 0,9. Conforme mencionado anteriormente,

a adocao de um valor constante e negativo para o coeficiente de sustentacao direciona
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as bolhas para o centro da coluna, independentemente de seu tamanho. Isso resulta
em uma maior retencado de gds na regiao central, como observado na Figura 12(a)(i)
para todas as velocidades superficiais. Por outro lado, ao utilizar o modelo proposto por
Tomiyama (1998), a distribuicao da fracao de gas torna-se mais uniforme ao longo do eixo

x (Figura 12(a)(ii)).

Observa-se também que os didmetros médios das bolhas obtidos nas simulagoes se
aproximam de 5,8 mm (Figura 12(c)(ii)), valor no qual o coeficiente de sustenta¢do muda
de sinal no sistema ar—4gua, segundo Tomiyama (1998). Bolhas menores que esse valor
sao empurradas para as paredes devido ao coeficiente positivo, enquanto bolhas maiores
sao direcionadas para o centro da coluna em fun¢ao do coeficiente negativo. Nota-se ainda
que, no caso DT-LT-W0,23-C2, a base da coluna apresenta diametros maiores, o que faz
com que as bolhas migrem para o centro da coluna e resultem em valores mais proximos

dos dados experimentais, conforme indicado nas Figuras 11(a)(i) e (a)(ii).

Os campos de velocidade do gas refletem diretamente a distribuicao espacial das
bolhas. Nas Figuras 12(b)(i) e 12(b)(ii), verifica-se que, no caso DT-LC-W0,23-C2, hé
maiores gradientes de velocidade, com escoamento mais intenso no centro da coluna. J&
no caso DT-LT-W0,23-C2, a velocidade apresenta perfil mais homogéneo, atribuido a
maior dispersao radial das bolhas. Nota-se também que, na base da coluna, os campos
de velocidade estao mais intensos, indicando maior ocorréncia de quebra de bolhas nessa
regiao.

Como os fenomenos de coalescéncia e ruptura sao influenciados pelos campos de
velocidade, os maiores gradientes no caso DT-LC-W0,23-C2 promovem mais quebras,
gerando bolhas menores (Figura 12(c)(i)). Em contrapartida, o perfil mais suave do caso
DT-LT-W0,23-C2 favorece a manutencao de bolhas maiores. Além disso, verifica-se que o
aumento da velocidade superficial do gas leva a reducao do diametro médio das bolhas,

devido a intensificacao dos efeitos da dispersao turbulenta.

Esses resultados estdo alinhados com o estudo de Lasheras et al. (2002), que
demonstraram que a frequéncia de ruptura cresce com a taxa de dissipacao de energia
cinética turbulenta (¢), resultando na formagao de bolhas menores. No presente trabalho,
observou-se que os casos DT-LC-W0,23-C2 apresentaram taxas médias de dissipacao de

energia significativamente maiores do que os casos DT-LT-W0,23-C2, o que intensifica os
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mecanismos de ruptura e leva a formacao de bolhas menores.

Figura 12 — Perfis de fragao volumétrica de gas, velocidade do gas e diametro de bolha
para We.. = 0,23 a partir da média do tempo.
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7.3 Efeito do Modelo de Ruptura de Bolhas no Escoamento Gas-
Liquido

Além da influéncia das forcas interfasicas, é fundamental uma descricdo adequada
da distribuicao dos diametros das bolhas ao longo do escoamento. Inicialmente, avaliou-se
o impacto do ntimero de Weber critico (We,,), um pardmetro da Eq. 6.41, sobre a fracdo
volumétrica de gas (global e local) e a distribuigdo dos didmetros das bolhas.Valores mais
elevados de We,,. tendem a gerar bolhas maiores, devido a redugdao na frequéncia de
ruptura das bolhas. Para investigar a influéncia desse parametro nos resultados, foram
realizadas simulagoes com as configuragoes descritas anteriormente, adotando-se valores

de We.,. =1, 3 eb.
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A Figura 13 apresenta as fra¢oes volumétricas globais médias de gas para os casos
com coeficiente de sustentagao constante (Cf, = —0,2) e diferentes valores do nimero de
Weber critico (We.. = 0,23, 1, 3 e 5). Observa-se que, para as trés velocidades superficiais
avaliadas, os resultados obtidos nao apresentam variagoes significativas com a alteracao
do We,,, sendo as diferencas inferiores a 5%, 12% e 7% para as velocidades superficiais
de 0,05, 0,10 e 0,30 m/s, respectivamente. Essa baixa sensibilidade ao We,,. pode ser
atribuida a acdo da for¢a de sustentagao constante, que tende a concentrar as bolhas na
regiao central da coluna, minimizando os efeitos das variagdes no diametro das bolhas.

Figura 13 — Fracao volumétrica global de gas para diferentes valores de We,,. com forca
de arrasto e coeficiente de sustentacao constante.
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Ja a Figura 14 apresenta os resultados para os casos em que se utilizou o modelo
de Tomiyama (1998) para o cédlculo do coeficiente de sustentagdo. Nessa configuragao,
os efeitos do nimero de Weber critico (We,,) sdo mais pronunciados. A variacao da
fracao volumétrica global de gds alcancou até 28%, 21% e 33% para as velocidades
superficiais de 0,05, 0,10 e 0,30 m/s, respectivamente. Esses resultados evidenciam uma
maior sensibilidade do modelo de Tomiyama (1998) & distribuigao dos didmetros de bolhas
promovida pela alteragdo de We... Ainda assim, para as velocidades de 0,10 m/s e
0,30 m/s, os casos com We. = 3 e We,. = 5 apresentaram valores mais préximos dos
dados experimentais, indicando melhor desempenho dessas configuragoes na previsao da

retencao global de gas.
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Figura 14 — Fragao volumétrica global de gas para diferentes valores de We., com forca
de arrasto e coeficiente de sustentacao de Tomiyama.
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Essa diferenca esta associada a distribuicao dos didmetros das bolhas no sistema.
As Figuras 15 e 16 apresentam os valores médios dos didmetros médios de Sauter e seus
respectivos desvios padrao para cada condicao avaliada, considerando, respectivamente, os
modelos de sustentacao constante e o modelo proposto por Tomiyama (1998). Observa-se
que, para os casos com We. = 0,23, os didmetros médios das bolhas sao menores em
todas as velocidades superficiais analisadas. Um aumento no valor de We,, resulta na
formacao de bolhas maiores, independentemente do modelo de coeficiente de sustentacao
adotado. Esse comportamento é consistente com os resultados reportados por Lau et al.
(2014), que demonstraram que a reducgao de We,, intensifica a fragmentacao de bolhas,
aumentando a frequéncia de quebra e, consequentemente, a concentracao de bolhas menores

no escoamento.
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Figura 15 — Média dos diametros médios de Sauter e respectivos desvios padrao com forca
de arrasto e coeficiente de sustentacao nas diferentes velocidades superficiais.
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Figura 16 — Média dos diametros médios de Sauter e respectivos desvios padrao com forga
de arrasto e coeficiente de sustentacao de Tomiyama nas diferentes velocidades

Média do didmetro médio de Sauter

14

superficiais.

Vs =10,05 m/s

Meédia do diametro médio de Sauter

14

12

Média do diametro médio de Sauter

Vs=10,10m/s
m Caso DT-LT-W0,23-C2 m Caso DT-LT-W1-C2
= Caso DT-LT-W3-C2  mCaso DT-LT-W5-C2

Fonte: Autor, 2025

14

12

10

(mm)

Vs =10,30m/s




48

Para os casos DT-LC-W0,23-C2, DT-LC-W1-C2, DT-LC-W3-C2 e DT-LC-W5-C2,
as fracdes volumétricas locais médias de gas sao bastante semelhantes. Esse comporta-
mento se deve ao uso de um valor constante e negativo para o coeficiente de sustentagao,
o qual induz o movimento das bolhas em direcao ao centro da coluna, conforme evi-
denciado nas Figuras 17(A) e 17(B), independentemente do didmetro das bolhas. Um
padrao similar é observado nos casos DT-LT-W1-C2, DT-LT-W3-C2 e DT-LT-W5-C2,
nos quais os diametros médios das bolhas superam o valor critico de 5,8 mm, estabelecido
por Tomiyama et al. (2002). Acima desse limite, o coeficiente de sustentagao também
assume valores negativos, promovendo o acimulo de bolhas na regiao central da coluna e,

consequentemente, elevando a concentracao de gas nessa regiao, conforme indicado nas

Figuras 18(A) e 18(B).

Por outro lado, no caso DT-LT-W0,23-C2, os menores didmetros médios de bolhas,
proximos ao valor critico de 5,8 mm, fazem com que o coeficiente de sustentacdo varie entre
valores negativos e positivos ao longo do escoamento. Isso resulta em uma redistribuicao
das bolhas, promovendo um perfil mais uniforme de fracao volumétrica de gas, como
pode ser observado nas Figuras 17(A) e 18(B). De modo geral, os casos que utilizam o
coeficiente de sustentacao constante e negativo apresentam comportamentos semelhantes
entre si, enquanto o modelo de Tomiyama (1998) introduz varia¢oes mais significativas,
sendo o caso DT-LT-W0,23-C2 o que mais se destaca pela diferenca em relacao aos demais,

especialmente na regiao superior da coluna.

Além de afetar a fracdo volumétrica de gas, o didmetro das bolhas também exerce
influéncia significativa sobre o perfil de velocidade da fase gasosa. Esse efeito ¢ ilustrado
na Figura 19(A) e (B), que apresenta os perfis de velocidade do gis em duas alturas ao
longo da coluna (0,27 m e 0,765 m), considerando as trés velocidades superficiais avaliadas

e os valores de We,, iguais a 0,23 e 3.

Para os casos em que se adotou um coeficiente de sustentagao constante e negativo
igual a —0,2, os resultados sao bastante semelhantes entre si, apresentando perfis de
velocidade mais acentuados no centro da coluna devido a maior concentracao de bolhas
nessa regiao. Quando o modelo de Tomiyama (1998) ¢é utilizado para estimar Cf,;, com
We., = 3, os perfis de velocidade também exibem maiores valores no centro da coluna,
comportamento semelhante ao observado nos casos DT-LC-W0,23-C2 ¢ DT-LC-W3-C2.

Esse resultado esta associado a menor taxa de quebra de bolhas no caso DT-LT-W3-
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Figura 17 — Fragao volumétrica local média de gas para diferentes valores de We,., com
forca de arrasto e coeficiente de sustentacdo constante.
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C2; como consequéncia, bolhas maiores se acumulam na regiao central, intensificando a

velocidade de ascensao, conforme discutido anteriormente.

Por outro lado, para We,,. = 0,23 (caso DT-LT-W0,23-C2), bolhas menores sao
geradas e, como consequéncia, sua distribuicao espacial torna-se mais uniforme, resultando
em um perfil de velocidade mais plano. Esse comportamento é particularmente evidente
para as velocidades superficiais de gés de 0,10 m/s e 0,30 m/s, nas quais bolhas ainda
menores sao observadas devido a intensificagao dos efeitos turbulentos e ao aumento da

frequéncia de quebra.

A Figura 20 apresenta a variacdo da média do didmetro médio de Sauter ao longo
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Figura 18 — Fragao volumétrica local média de gas para diferentes valores de We,, com
forca de arrasto e coeficiente de sustentagdo de Tomiyama.
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da altura da coluna para os casos DT-LC-W0,23-C2, DT-LT-W0,23-C2, DT-LC-W3-C2

e DT-LT-W3-C2. Para We.. = 3, observa-se que os fenébmenos de quebra sao menos

intensos, resultando em bolhas maiores ao longo de toda a altura da coluna. Por outro

lado, nos casos com We., = 0,23, nota-se uma reducao progressiva do didametro das bolhas

com o aumento da altura, evidenciando a atuacao mais significativa dos mecanismos de

ruptura — especialmente quando se utiliza o coeficiente de sustentacao constante. Essa

diferenca na distribuicao dos diametros afeta diretamente os perfis de velocidade discutidos

anteriormente, promovendo um escoamento mais concentrado no centro da coluna nos casos

com bolhas maiores (DT-LT-W3-C2) e uma maior dispersao no caso DT-LT-W0,23-C2.
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Figura 19 — Perfis de velocidade média do gas para We.. = 0,23 e We,, = 3.
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Apébs a avaliacao do impacto do niimero de Weber critico na retencao de gas
e na distribuicao dos diametros das bolhas, optou-se por adotar o valor de We. =

3 e o0 modelo de Tomiyama (1998) para o coeficiente de sustentagdo nas simulagoes
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subsequentes. Essa escolha se justifica pelos resultados obtidos, uma vez que os casos com
We,.. < 3 apresentaram uma reducao mais significativa no didmetro médio das bolhas ao
longo da altura da coluna e um coeficiente de sustentacao constante nao representara o
impacto do didmetro das bolhas na distribuicao local e global de gas. Por outro lado, o
valor de We,.. = 3 apresentou um comportamento mais compativel com as observacoes
experimentais de Tyagi e Buwa (2017a), que indicaram que o didmetro médio das bolhas

tende a aumentar com a altura da coluna.

Além do impacto do valor de We,,, também foi avaliado o efeito da constante
Cy, um parametro de calibragao utilizado para ajustar a escala de tempo de ruptura na
Eq. 6.41, sobre a fragdo volumétrica de gés (global e local) e a distribuigdo dos didmetros
das bolhas. Foram utilizados o valor de 2 e o valor de 0,673, adotado por Martinez-Bazan

et al. (2010) em um sistama gés-liquido.

A Figura 21 apresenta as fragoes volumétricas globais médias de gas para os casos
que utilizam o coeficiente de sustentagao proposto por Tomiyama et al. (1998), com valores
de Cy iguais a 2 e 0,673. Observa-se que, para as trés velocidades superficiais avaliadas, os
resultados obtidos ndo apresentam variacoes significativas entre si, com diferencas de 4%,
17% e 9%, respectivamente. Além disso, destaca-se que, em todos os casos, a discrepancia

em relacao aos dados experimentais permaneceu inferior a 31%.

As pequenas diferencgas observadas nas fra¢oes volumétricas de gas simuladas estao
relacionadas a distribuigdo dos didmetros das bolhas no sistema. As Figuras 22 apresentam
os valores médios do diametro médio de Sauter, acompanhados de seus respectivos desvios
padrao, para cada condicao avaliada. Observa-se que os valores obtidos sao préximos
entre si, com diferencas inferiores a 16%, valor correspondente & condicao com velocidade

superficial de 0,30 m/s.

Além disso, observa-se um aumento na média do didmetro médio de Sauter ao se
passar de 0,05 para 0,10 m/s, principalmente ao se utilizar o valor de C, = 0,673. Ja na
maior velocidade superficial, observa-se uma diminui¢do no didmetro médio em ambos os

casos, sendo essa redugao menos expressiva quando C, = 0,673.
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Figura 21 — Fragao volumétrica global média de gas para We, = 3 com C;, = 2 e

C, = 0,673.
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Ja a Figura 23 apresenta as fragoes volumétricas locais de gas para os casos DT-LT-
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W3-C2 e DT-LT-W3-C0,6. Como as bolhas apresentam didmetros maiores que 5,8 mm,
a distribuicao local de gas sdo proximas entre em si. Assim como o perfil de velocidade,
que ¢ apresentado na Figura 24, onde os resultados sao bastante semelhantes entre si,
apresentando perfis de velocidade mais acentuados no centro da coluna devido a maior
concentracao de bolhas nessa regiao.

Figura 23 — Fracao volumétrica local obtidas com as forgas de arrasto e coeficiente de sus-
tentagao constante para We.,. = 3 e C, iguais a 2 e 0,673 nas trés velocidades.
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A Figura 25 apresenta a variagao do didmetro médio de Sauter ao longo da altura
da coluna para os casos DT-LT-W3-C2 e DT-LT-W3-C0,6. Para C, = 0,673, observa-se
que os diametros médios de Sauter sao levemente maiores nas velocidades de 0,10 e
0,30 m/s (Figuras 25(b)—(c)), indicando que os fenémenos de quebra sdo menos intensos,
principalmente na parte superior da coluna. Por outro lado, nos casos com Cy, = 2, nota-se
um aumento seguido de uma reducao do didmetro médio de Sauter ao longo da altura

para a velocidade de 0,30 m/s (Figura 25(c)), evidenciando a atuagao mais significativa
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Figura 24 — Fragao volumétrica local obtidas com as forcas de arrasto e coeficiente de
sustentacao constante para We., = 3 e Cy iguais a 2 e 0,673 nas velocidades
0,05 m/s, 0,10 m/s e 0,30 m/s.
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dos mecanismos de ruptura nessa condicao.

Figura 25 — Distribuicao do didmetro médio de Sauter ao longo da altura da coluna para
Cy=2eC,=0,673.
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A partir dos resultados obtidos, é possivel observar que o valor de We,, impacta de

forma mais significativa a distribuicao dos didmetros médios de Sauter do que a constante

Cy. Quanto maior o valor de We,,, menor é o efeito dos mecanismos de ruptura das

0,9
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bolhas, e a utilizacao de Cy = 0,673 evitou a reducao do diametro médio de Sauter ao
longo da altura da coluna. Diante disso, optou-se por avaliar o impacto da concentracao

de particulas utilizando o caso DT-LT-W3-C0,67.

7.4 Efeito da Adicao de Particulas

Os parametros fluidodinamicos, como a fragao de gas, o comportamento das bolhas
e a distribuicao de particulas, desempenham papéis importantes no adequado projeto
e analise de reatores de leito de lama. Neste contexto, foram investigados os efeitos da
adigao de carga de particulas (10 e 20 vol.%) sobre a fluidodindmica do escoamento gés,

liquido e particulas.

A Figura 26 apresenta os valores da fragoes volumétricas globais médias de gas
obtidos nas simulagdes do escoamento trifasico em diferentes velocidades superficiais, junta-
mente com os dados experimentais de Tyagi e Buwa (2017a) e os resultados das simulagoes
da coluna de bolhas (sem particulas). Observa-se que a adi¢ao de particulas reduz a fragao
volumétrica global de gas para uma mesma velocidade superficial, devido a menor dispersao
da fase gasosa no interior da coluna. No entanto, essa reducao é relativamente menor nas
simulagoes, especialmente quando comparada a variacao observada experimentalmente,
que chega pode ser aproximadamente o dobro da prevista numericamente.

Figura 26 — Comparacao da fracao volumétrica global da coluna de bolhas gas-liquido e
gas-liquido-particula para diferentes velocidade.
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Para a comparacao entre 0 e 10 vol.% de particulas, os dados experimentais
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indicam reducoes de 38%, 26% e 17% nas fracoes volumétricas globais médias de gés
para as velocidades superficiais de 0,05, 0,10 e 0,30 m/s, respectivamente, enquanto nas
simulagoes essas redugoes foram de 19%, 14% e 6%. J& na comparagao entre 10 e 20 vol.%,
os dados experimentais indicam redugoes de 42%, 37% e 18% nas mesmas velocidades,

enquanto nas simulacoes essas reducoes foram de 33%, 30% e 6%.

A andlise da fracdo volumétrica local reforca os efeitos identificados nos dados
globais, demonstrando que a adi¢ao de particulas também impacta os perfis locais de
gés. A Figura 27 e 28 apresenta os valores obtidos experimentalmente por Tyagi e Buwa
(2017a) e por meio das simulagoes numéricas. Nos dados experimentais (Experimental-P00,
Experimental-P10 e Experimental-P20), observa-se uma reducao da fragao local de gés
com o aumento da concentragao de sélidos. Nas simulagoes, embora também ocorra uma
diminuicao, a variacao é consideravelmente mais discreta quando comparada aos resultados
experimentais.

Figura 27 — Comparacao da fracdo volumétrica local de gas nas condigoes bifésica (P00) e
trifasicas (P10) para diferentes velocidades superficiais do gas.
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Figura 28 — Comparacao da fracdo volumétrica local de gés nas condigoes bifésica (P00) e
trifasicas (P20) para diferentes velocidades superficiais do gas.
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Os dados experimentais apresentados por Tyagi e Buwa (2017a) mostram que o
aumento da concentragao de sélidos resulta na diminui¢ao da fracao volumétrica global
de gas. Esse comportamento é atribuido a formagao de bolhas maiores, o que reduz a
dispersao do gas no meio. Além disso, observou-se uma queda na fracao de bolhas pequenas
e um aumento na ocorréncia de bolhas maiores, favorecendo a coalescéncia e contribuindo
para a reducao da fragdo gasosa. Nas simula¢oes numéricas, embora a troca de quantidade
de movimento entre as particulas e a fase gasosa nao seja explicitamente considerada, o
acoplamento entre as fases solida e liquida altera o campo de velocidades do liquido e, de
forma indireta, afeta a dindmica da fase gasosa. Como resultado, observou uma reducgao

da fracao volumétrica global de gids com o aumento da concentracao de sélidos.

Diferentemente do observado experimentalmente, a Figura 29 mostra que a adigao
de particulas levou a diminuigao dos valores médios do diametro médio de Sauter, indicando

que, nas simulacoes, a presenca de sélidos inibiu o crescimento das bolhas em vez de
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favorecer sua coalescéncia.

Figura 29 — Média do diametro médio de Sauter e desvios padrao para a coluna de bolhas
e o leito de lama.
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Esse comportamento pode ser explicado pelo impacto dos campos de velocidade
do gas sobre a distribuicao de tamanhos das bolhas. Em todos os casos, a média do
didmetro médio de Sauter permaneceu acima de 7 mm, indicando uma tendéncia das
bolhas migrarem para a regiao central do escoamento. No entanto, observou-se uma
reducao nesse valor associada ao aumento da velocidade do gas no centro da coluna, efeito
provocado pelo acimulo de particulas préximo as paredes. A Figura 30 apresenta a fracao
volumétrica média local de gés (Fig. 30(a)), a velocidade média do gas (Fig. 30(b)) e o
didmetro médio de Sauter (Fig. 30(c)).

Observa-se que a fracao volumétrica local média de gas nao apresenta variagoes
significativas entre os diferentes casos simulados. No entanto, o perfil de velocidade média
do gas exibe diferencas mais pronunciadas, especialmente na regiao central da coluna. Em
todos os casos avaliados, a adi¢ao de particulas resultou em um aumento da velocidade
nessa regiao. A concentracao de particulas proxima as paredes, aumenta a velocidade na
regiao central e, consequentemente a taxa de dispersao da energia cinética turbulenta,
fazendo com que as bolhas quebrem e fiquem menores. Outros fatores, como a alteracao
dos mecanismos de ruptura e coalescéncia, bem como a taxa de dissipacdo de energia
turbulenta, também influenciam a distribui¢ao de gés na coluna (AN; GUAN; YANG,
2020).

A Figura 31 apresenta as fragoes volumétrica média local de sélidos, considerando
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Figura 30 — Perfis de fracao volumétrica de gés, velocidade do gas e didmetro médio de
Sauter para diferentes concentracoes de sélidos.
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diferentes velocidades superficiais. Observa-se maior concentragao de particulas proximo
as paredes. Além disso, verifica-se uma menor uniformidade no perfil local da fracao solida

a medida que a velocidade superficial do gas aumenta.

Figura 31 — Fragao volumétrica local de particulas para diferentes concentragdes de sélidos
(10 e 20 vol.%)
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Fonte: Autor, 2025

A Figura 32 ilustra os perfis de velocidade do gas obtidos nas simulagoes, compa-
rando duas alturas da coluna (0,270 e 0,765 m). Com exce¢ao da velocidade superficial de
0,30 m/s, verifica-se que a velocidade na regidao central é mais elevada para a concentragao
de particulas de 20 vol.%, indicando que a presenca de sélidos influencia significativamente

o comportamento fluidodindmico do sistema.

Esse comportamento pode ser associado a estrutura de escoamento da fase sélida
observada nas simulagoes, que apresentou um padrao do tipo ntcleo-anular. Segundo Su et
al. (2020), esse padrao é caracterizado pela ascensao preferencial das particulas na regiao
central da coluna, onde a fracdo volumétrica de s6lido é menor, e pela sua descida nas
proximidades das paredes, onde essa fragao se eleva. Os autores também apontaram que a
presenca de particulas modifica o campo de turbuléncia, impulsionando as particulas em

direcdo as zonas periféricas, o que favorece a redistribuicdo e mistura da fase sélida.

A Figura 33 apresenta a velocidade média da componente y das particulas sélidas.
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Figura 32 — Perfis de velocidade média do gés para diferentes concentragoes de sélidos (10
e 20 vol.%)
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Em todos os casos, observa-se que a velocidade da fase sélida é negativa proxima a
parede, indicando escoamento descendente. Esse comportamento reforca a configuracao de
escoamento do tipo nicleo-anular apresentada anteriormente, com descida de particulas

nas bordas e recirculagao associada ao fluxo ascendente do gés no centro.
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Figura 33 — Componente y da velocidade média das particulas sélidas
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E importante destacar que a formulacdo Euleriana assume que os fluidos repre-
sentam um meio interpenetrante continuo, e que a interacdo entre as fases define o
comportamento hidrodinamico do sistema. Esse conceito também se aplica a fase parti-
culada. No entanto, a descrigao precisa das interacoes entre particulas torna o sistema
consideravelmente mais complexo. O tensor de tensdes da fase sélida na equacgao de
quantidade de movimento pode ser modelado por trés abordagens principais: (a) constante
empirica; (b) modelo ; e (¢) Teoria Cinética dos Fluidos Granulares (KTGF). A utilizacao
de uma constante empirica para o calculo da viscosidade da fase solida é adequada em
sistemas diluidos, com particulas bem dispersas e de tamanho inferior ao das bolhas,
sendo uma alternativa simples e amplamente empregada quando o foco esta nos efeitos
interfasicos. Contudo, essa abordagem nao representa adequadamente o comportamento
reologico da fase solida, como aglomeracao, sedimentagao ou formacao de regides com alto
empacotamento (SYED et al., 2018). Essa limitagao pode influenciar os resultados obtidos

nas simulagoes, especialmente no que se refere aos perfis hidrodinamicos apresentados.
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8 Consideracoes Finais

Neste estudo, foi analisada a fluidodinamica de uma coluna de bolhas por meio
de diferentes abordagens para a modelagem das forgas interfasicas e da distribuicao do
diametro das bolhas. Na comparacao entre os coeficientes de arrasto de Ishii—Zuber
e Tomiyama nao revelou difetengas significativas entre eles. Ja a inclusao da forga de
sustentacao, seja por meio de um valor constante (—0,2) ou do modelo de Tomiyama,
contribuiu para uma melhor redistribuicao da fase gasosa, reduzindo a subestimacao da

fragado volumétrica de gas na regiao central da coluna.

Além disso, a analise da distribuicao do didmetro médio das bolhas evidenciou que
os parametros de ruptura influenciam diretamente tanto a retencao global de gas quanto a
distribuicao espacial das bolhas. Os resultados indicaram que modelos sem ajustes nos
parametros tendem a superestimar a retencao global, principalmente em velocidades mais
elevadas, devido a intensificacao dos fenomenos de ruptura. Por outro lado, a calibracao
dos parametros para We., = 3 e Cy = 0,673 possibilitou a obtencao de um perfil crescente
de diametro médio de Sauter ao longo da altura da coluna, refletindo a reducao da taxa

de ruptura nas regides superiores.

A adicao de particulas ao sistema impactou significativamente a fluidodinamica,
promovendo a reducao da retencao global de gas. Essa reducao foi atribuida a formacao de
um escoamento do tipo nicleo-anular, no qual as particulas ascendem preferencialmente
na regiao central da coluna e retornam pelas proximidades das paredes, favorecendo o
escoamento da fase gasosa no centro da coluna. Além disso, ao contrario do observado
experimentalmente por Tyagi e Buwa (2017a), as simulagoes indicaram uma redugao no
didmetro médio das bolhas com o aumento da concentracao de sélidos. Esse comportamento
foi associado ao aumento da velocidade da fase gasosa na regiao central, que intensifica a

fragmentacao das bolhas.

Com isso, observa-se que os efeitos da adicao de particulas sobre o tamanho
das bolhas nao foram capturados pelas simulagoes. Em estudos numéricos com adicao
de particulas, Su et al. (2020) observaram que essa distribui¢cdo tende a se ampliar

com o aumento da concentracao de solidos, com a presencga simultanea de um maior
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numero de bolhas pequenas e o surgimento de bolhas maiores. Para representar esse
comportamento, os autores adotaram uma distribuicao bimodal de tamanhos de bolhas.
De forma complementar, An, Guan e Yang (2020) destacaram que o aumento na eficiéncia
de coalescéncia (Eq. 5.46) promove a reducao da fracao de bolhas pequenas e o crescimento
da fragao de bolhas maiores no sistema. Assim, destaca-se a necessidade de ajustes nos
modelos de coalescéncia e ruptura para sistemas trifasicos, de forma a melhor representar

os efeitos da fase solida sobre o comportamento das bolhas.

Além disso, a interacdo entre particulas e bolhas em escoamentos trifasicos é
bastante complexa, sendo influenciada por caracteristicas como diametro, porosidade e
molhabilidade das particulas, conforme destacado por An, Guan e Yang (2020). Por
isso, ¢ importante também considerar a modelagem da forga de interacao entre as fases
solida e gasosa, cuja contribuicao pode variar significativamente a depender da natureza

fisico-quimica das particulas envolvidas.
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