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RESUMO

Biorreatores pneumaticos fazem parte de uma classe de reatores cada vez mais utilizada em
bioprocessos, pois proporcionam transferéncias de calor e massa adequadas, rapida mistura e boa
suspensao de sélidos. No estudo dos fendmenos de transferéncia em equipamentos de engenharia,
a fluidodinamica computacional (CFD- Computational Fluid Dynamic) vem se destacando, sendo
resolvidas as equacOes de conservacdo de quantidade de movimento, energia e massa para
descrever a fluidodinamica do processo. Neste trabalho, a hidrodindmica de um biorreator coluna
de bolhas de secdo quadrada foi avaliada experimentalmente e numericamente por meio de
simulacBes CFD, sendo analisadas a retencdo gasosa global (&), o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a) e as taxas de cisalhamento média (y,,) € maxima (Vpay)- A
resposta simulada foi comparada para diferentes didmetros de bolhas de 4,5 e 6 mm considerando
a abordagem Euler — Euler, e se utilizando nas simula¢des numéricas diferentes vazdes especificas
de alimentacdo de ar (1,0; 3,0 e 5,0 vvm) e as forcas interfaciais de arrasto e sustentacdo. Apos a
definicdo do melhor modelo matematico, foram inseridas no modelo fluidodindmico as equagdes
de balanco populacional (EBP) para a distribuicdo de tamanhos de bolha e avaliagéo da influéncia
de modelos que descrevem os fendmenos de quebra (modelo de Luo) e coalescéncia (modelo
turbulento) na estrutura da distribuicdo de ar e nos parametros hidrodindmicos. Estes Gltimos
foram comparados aos resultados da melhor configuracdo encontrada nas primeiras simulagdes.
Valores simulados de retencdo gasosa global (&), coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (k.a), taxa de cisalhamento média (y,,) € maxima (Vqx), Obtidos nas primeiras
simulagdes, foram comparados com valores experimentais e da literatura com o intuito de definir
0 melhor modelo matematico e o procedimento numérico adequado. As simula¢des do modelo
considerando a forga de sustentag&o exibiram resultados mais proximos aos experimentais, sendo
0s maiores valores dos parametros analisados encontrados para o0 menor diametro de bolha (4
mm) empregado neste trabalho. Com relacéo a taxa de cisalhamento méaxima (¥;,,4), houve maior
concordéancia entre os valores obtidos por CFD e estimados pela equacdo de proporcionalidade
para as simulagdes que consideraram a forca de sustentacdo. Apds o ajuste do modelo
fluidodindmico, inseriram-se as equacOes de balanco populacional, sendo comparadas as
interacOes de quebra e coalescéncia. A distribui¢do de tamanho de bolha demonstrou apresentou
resultados dentro das faixas delimitadas para cada fase dispersa de ar, verificando-se o bom
funcionamento do modelo, com diametros médios de Sauter dentro da faixa avaliada
experimentalmente. O modelo acoplado CFD-PBM considerando os efeitos de quebra e
coalescéncia apresentou a melhor previsdo de resultados para a retengdo gasosa e o coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio, em relacdo aos valores experimentais. Para a taxa de
cisalhamento média, este modelo demonstrou o melhor ajuste aos dados previstos por correlacdo
semiempirica. Quanto a taxa de cisalhamento maxima (¥,,4), houve maior concordéncia entre
os valores obtidos por CFD e estimados pela equacdo de proporcionalidade para as simulagfes
em que as interacdes de quebra e coalescéncia foram consideradas, demonstrando a mesma ordem
de grandeza.

Palavras-chave: biorreator coluna de bolhas, modelo de balango populacional, hidrodinamica,
transferéncia de oxigénio, taxa de cisalhamento, fluidodindmica computacional, forca de
sustentacao, modelos de quebra e coalescéncia.



ABSTRACT

Pneumatic bioreactors are increasingly employed in bioprocesses due to their effective heat and
mass transfer, rapid mixing, and efficient suspension of solids. Computational Fluid Dynamics
(CFD) has emerged as a key tool for studying transport phenomena in engineering equipment,
utilizing conservation equations for momentum, energy, and mass to describe fluid dynamics.
This study evaluates the hydrodynamics of a square-section bubble column bioreactor both
experimentally and numerically through CFD simulations. Key parameters such as global gas
holdup (&), volumetric oxygen transfer coefficient (k.a), and mean (y,,,) and maximum (V;,4x)
shear rates are analyzed. Numerical simulations employ the Euler-Euler approach and vary bubble
diameters (4, 5, and 6 mm) alongside specific air feed rates (1.0, 3.0, and 5.0 vvm), incorporating
drag and lift interfacial forces. Following the selection of the optimal mathematical model,
population balance equations (PBE) are integrated into the fluid dynamic model to predict bubble
size distribution and assess the impact of breakage (Luo model) and coalescence (turbulent model)
phenomena on air distribution and hydrodynamic parameters. These are compared with initial
simulation results to refine the model. Simulated values of &, Kia, Y4y, and ¥,,q, 1S COMpared
with experimental and literature data to validate the mathematical model and numerical approach.
Results indicate that simulations incorporating lift forces closely match experimental outcomes,
with the smallest bubble diameter (4 mm) yielding the highest parameter values. Notably,
maximum shear rate (¥,,4,) predictions show good agreement with semi-empirical correlations
when considering interactions of breakage and coalescence. Adjusting the fluid dynamic model
with PBE confirms accurate prediction of bubble size distribution and Sauter mean diameters
within experimental ranges. The coupled CFD-PBM model, considering breakage and
coalescence effects, provides superior predictions for gas retention and volumetric oxygen
transfer coefficient compared to experimental values. For mean shear rate, the model aligns well
with semi-empirical correlations, while maximum shear rate predictions maintain consistent order
of magnitude when considering interaction effects.

Keywords: bubble column bioreactor, population balance model, hydrodynamics, oxygen
transfer, shear rate, computational fluid dynamic, lift force, coalescence and breakage models.
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

Denominam-se escoamentos multifasicos dispersos, escoamentos que consistem
de, pelo menos, duas fases, como gotas em um gas ou bolhas em um liquido, sendo que
esses elementos discretos ndo estdo conectados entre si, devido a existéncia de uma fase
continua que os separa (CROWE et al., 1998). Um sistema polidisperso refere-se a uma
populacéo de particulas solidas, bolhas ou gotas, que sdo caracterizadas por uma ou mais
propriedades organizadas num intervalo definido, enquanto em um sistema
monodisperso, todas as particulas séo idénticas (RIGOPOULOS, 2010).

Diversas tecnologias sdo baseadas nas propriedades de uma polidisperséo,
impulsionando o desenvolvimento de técnicas numéricas capazes de prever o
comportamento dindmico da populacdo de particulas, desejando-se que tais técnicas
possam auxiliar na previsao e controle da influéncia das particulas sobre um dado sistema
(SILVA, 2008).

Os fendmenos associados aos processos de engenharia quimica, em sua maioria,
estdo intrinsecamente ligados as propriedades das particulas de um sistema polidisperso,
tendo como um excelente exemplo de equipamento a coluna de bolhas, na qual é possivel
observar um escoamento gas-liquido em que a fase dispersa é formada por bolhas que
definem a eficiéncia desse equipamento. Nestes equipamentos, a distribuicdo de tamanho
de particula controla os fenbmenos de transferéncia de massa, energia e também de
quantidade de movimento, os quais afetam a temperatura e a concentracdo dos

componentes transferidos para as bolhas (SANTOS, 2010).

Reatores coluna de bolhas sdo amplamente empregados em processos industriais
por promoverem eficientemente o contato gas-liquido, sendo atrativos para aplicacdes de
engenharia quimica por caracteristicas como a adequada transferéncia de oxigénio e baixo
consumo de energia, devido principalmente as simplicidades geométrica e operacional
(WANG et al., 2007; ANASTASIOU et al., 2013). Apesar da aparente simplicidade
mecanica, 0 projeto desses equipamentos requer o entendimento dos fenémenos de
transporte de massa e da hidrodindmica interna, principalmente no regime de escoamento
turbulento, pois estes dependem das condi¢cdes de operacdo, das propriedades fisicas do
gas e do liquido, da configuracdo do aspersor e do tamanho do reator (ROLLBUSCH et
al., 2015; AL-NASERI et al., 2019; BESAGNI et al., 2018; LEONARD et al., 2019;
MOLLER et al., 2019; RAIMUNDO et al., 2019; ZHANG et al., 2020; L1 et al., 2021).
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No entanto, ainda ndo se tem total entendimento da fluidodindmica tanto da fase dispersa
quanto da fase continua (SILVA, 2008).

Fatores como a turbuléncia, fluxos locais, retencdo gasosa e tamanho de bolha
estdo associados de forma complexa as condi¢cfes de operacdo e as variaveis de projeto
(GEMELLDO et al., 2019). Um importante pardmetro que deve ser avaliado é a taxa de
cisalhamento, devido ao seu impacto na morfologia do microrganismo e na viabilidade,
e, portanto, na formacédo de bioprodutos (ESPERANCA et al., 2019). Nos processos
bioquimicos existe uma alta dependéncia da intensidade de cisalhnamento quando células
frageis, como células animais, vegetais e microrganismos filamentosos sdo utilizados, ao
contrério dos processos quimicos, nos quais a forca de cisalhamento, na maioria das
vezes, afeta apenas a transferéncia de calor e massa (CONTRERAS, 1999). A morfologia
das células é afetada por um ambiente de cisalhamento excessivamente alto, o que leva a
danos que acarretam na perda de viabilidade e na ruptura ou desintegracéo celular (ROSA
et al., 2005). Desta forma, a biossintese do produto microbiano é afetada e, portanto, um
biorreator deve fornecer ambientes com moderado ou baixo cisalhamento, com intuito de
evitar danos as células sensiveis ao cisalhamento, enquanto ainda fornece transferéncias
de calor e massa adequadas (CONTRERAS, 1999; ROSA et al., 2005).

A taxa de cisalhamento (y) € um parametro que depende do perfil local de
velocidade do fluido e de suas propriedades reoldgicas. Visando vencer toda a
complexidade envolvida em sua mensuracdo, diversos esforcos tém sido feitos para
desenvolver e aprimorar metodologias e correlacGes que avaliem a taxa de cisalhamento
média (y,,,) como um parametro de comparacdo do desempenho de biorreatores (SHI et
al., 1990).

Assim, compreender e modelar o comportamento interno dos biorreatores coluna
de bolhas, considerando seus pardmetros de desempenho, é fundamental para projetar,
operar e otimizar uma ampla gama de processos industriais, e por esta razdo a
Fluidodindmica Computacional (CFD) tem sido amplamente utilizada (RZEHAK et al.,
2017; ZIEGENHEIN et al., 2017; HUANG et al., 2018; ZHANG et al., 2020; LI et al.,
2021).

O comportamento hidrodindmico dos biorreatores coluna de bolhas pode ser
determinado em uma ampla gama de condigdes de operagdo. As interagdes existentes

entre a fase gasosa dispersa (que é formada por bolhas que interagem devido ao seu
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movimento cadtico sob o regime heterogéneo) e a fase liquida continua € que controlam
os sistemas gas-liquido. O modelo Euleriano classico, de dois fluidos, é bastante utilizado
para simular escoamentos heterogéneos com baixo custo computacional, porém com
algumas limitacdes, como a suposi¢cdo de diametro constante para a fase gasosa dispersa,
ou seja, nédo utilizando uma distribuigdo de tamanho de bolhas. No entanto, a estimativa
do tamanho das bolhas costuma ser uma tarefa dificil, pois depende do sistema estudado,
das condicdes de operacéo, da hidrodinamica global e da turbuléncia. Para tanto, existem
muitas correlac6es disponiveis na literatura, todavia, geralmente resultando em respostas
diferentes (MARCHISIO & FOX, 2013; GEMELLO et al., 2019).

Visando descrever o comportamento de uma distribui¢do de particulas, nasce a
teoria de balanco populacional (BP) como ferramenta essencial, sendo importante
ressaltar que, em muitos casos, o tratamento da equacao de balanco populacional esta

conectado com a solucdo do escoamento do sistema multifasico (RAMKRISHNA, 2000).

Deste modo, o acoplamento entre PBM e CFD é considerado essencial para o0s
problemas reais de engenharia, visto que, além do desafio de desenvolver a teoria do
balanco populacional, e aperfeicoar os métodos de solucédo, existe também a meta de
acoplar as equacgdes fluidodindmicas das fases com a equacgéo de balango populacional
(SILVA, 2008). As particulas distribuidas no dominio ndo tém comportamento
homogéneo, na grande maioria dos casos, implicando que o campo de velocidade dessas
particulas, assim como os termos fonte (relacionados aos fenémenos de quebra e
coalescéncia), dependem da fluidodindmica da fase continua, da mesma maneira que a
velocidade da fase continua depende da fase dispersa (SANTOS, 2010). Combinando a
abordagem multifasica Euleriana/Euleriana com a equacdo de balan¢o populacional
(CFD-PBM), esse efeito de duas vias pode ser mensurado, simulando uma coluna de
bolhas de forma mais eficiente, visto que o uso de equacdes de balango populacional
incorporadas ao CFD aumenta a capacidade preditiva do modelo na obtencéo de campos
de fluxos e retencdo gasosa. Neste sentido, a utilizacdo de equagdes de balanco
populacional serve para fornecer a distribuicdo local do tamanho da bolha (YANG &
XIAOQ, 2017; YANG et al., 2018; SHI et al., 2019; GEMELLO et al., 2019). Assim, para
desenvolver um modelo de processo significativo € necessaria uma descri¢ao precisa de
todas as principais interacfes, como transferéncia de momento na interface gas-liquido e
fontes de turbuléncia (HUANG et al., 2018).
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Embora o uso das equacdes de balanco populacional para a analise hidrodindmica
de biorreatores por simulagdes CFD seja crescente, sua aplicacdo na estimativa da taxa
de cisalhamento em biorreatores de coluna de bolhas permanece escassa. Os estudos
relatados na literatura geralmente tém aplicado a abordagem classica de Euler-Euler e a
hipGtese de tamanho de bolha médio e constante. Neste sentido, este trabalho visa
contemplar esta lacuna da literatura, empregando a técnica de CFD-PBM para o estudo

hidrodinamico de reatores colunas de bolhas.
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CAPITULO 2 - OBJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho foi avaliar a influéncia das equactes de balanco
populacional na hidrodinamica e no cisalhamento de um biorreator coluna de bolhas de
secdo quadrada, utilizando o modelo acoplado CFD-PBM. De modo a alcangar o objetivo

proposto, cumpriram-se 0s seguintes objetivos especificos:

e Construgdo da malha computacional com aplicagdo do método Grid Convergence
Index (GCI) para estimativa do erro de discretizacdo de malha e selecdo da mesma;

e Andlise da influéncia da forca interfacial de sustentacdo e do didmetro de bolhas
na hidrodindmica e cisalhamento de biorreatores coluna de bolhas simulados com modelo
Euler-Euler cléssico;

¢ Incorporacao do balanco populacional para representar a distribui¢do de tamanho
de bolhas no modelo matematico simulado por CFD;

e Andlise da influéncia dos modelos de quebra e coalescéncia de bolhas;

e Comparacdo entre os resultados obtidos para um tamanho médio constante de
bolha e os resultados obtidos com a inclusdo das equacbes de balanco populacional,
possibilitando a analise dos efeitos das diferentes abordagens de modelagem na

distribuicdo da taxa de cisalhamento no reator de coluna de bolhas.
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CAPITULO 3 - REVISAO BIBLIOGRAFICA GERAL

3.1 Biorreatores Pneumaticos

Biorreatores pneumaticos correspondem a uma classe conhecida como biorreatores
ndo-convencionais, sendo utilizados em bioprocessos para transferéncia gas-liquido, nos
quais o ar (ou oxigénio puro) € injetado na base do reator promovendo a gaseificacdo e
agitacdo do meio liquido. S&o exemplos destes equipamentos os biorreatores de coluna
de bolhas (Figura 1a) e reator airlift (Figura 1b) (MENDES, 2016).

Figura 1 - Biorreatores Pneumaticos: (a) Coluna de Bolhas, (b) Airlift de Cilindros
Concéntricos

,ll‘éﬂk' :ﬁi‘L\'.'

(a) (b)
Fonte: Mendes, 2016

Quando comparados aos reatores convencionais do tipo tanque agitado e aerado
(Figura 2), que empregam recursos independentes para promover a agitacao e a aeracao
do sistema, os reatores pneumaticos possuem a vantagem de usar um Unico recurso para
executar ambas as tarefas, o que reduz os gastos energéticos. Além disso, por ndo
possuirem pecas maoveis no interior do reator (ao contrario dos reatores convencionais,
que possuem eixo com impelidores), a limpeza e esterilizacdo dos reatores pneumaticos
é realizada de forma mais simples (SIEGEL et al.,1992; SNAPE et al.,1995;
ABDULMOHSIN et al.,2011)
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Figura 2 - Reator Convencional tipo Tanque Agitado e Aerado
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Fonte: Mendes, 2016

Dentre outras vantagens dos biorreatores pneumaticos em relacao ao tipo tanque
agitado e aerado, destacam-se a simplicidade e o baixo custo de construcdo e operacdo, a
auséncia de selo mecanico (minimizando contaminagfes), a elevada capacidade de
suspensdo e mistura de solidos, e as altas velocidades de transferéncia de calor e massa
associadas a um baixo consumo energético (LUO E AL-DAHHAN, 2010; CERRI et al.,
2009; ZHANG et al., 2014).

A principal finalidade da aeracdo do sistema, em bioprocessos aerobios, €
promover altas taxas de transferéncia de oxigénio. Este € um nutriente essencial para a
sobrevivéncia e manutencao das células, que possui baixa solubilidade em agua. Neste
cenario, os reatores pneumaticos sao conhecidos por proporcionar alta transferéncia de
massa e calor, aliadas a boa suspenséo de solidos e rapida mistura (JULIA et al., 2007;
LUO & AL-DAHHAN, 2010).

O cisalhamento imposto as células pelo sistema é outro ponto capaz de
comprometer a eficiéncia do bioprocesso, pois diferentemente de processos quimicos, nos
quais 0s componentes sdo inanimados, 0s bioprocessos utilizam organismos vivos e,
assim, fatores como pressdo, pH, temperatura, falta ou excesso de nutrientes e, até mesmo,
agitacdo do meio, podem levar ao estresse das células. Nos casos onde organismos
maiores como fungos e bactérias filamentosas sdo utilizadas, diferentes gradientes de
velocidade ou campos de cisalhamento causados pela agitacdo do meio liquido podem
levar a fragmentacdo do organismo, podendo ocasionar fatores como a producdo de
compostos indesejaveis, a reducéo da producdo do biocompostos de interesse ou, ainda,
a morte do organismo (WECKER et al, 1991; MANOLOQOV, 1992; MAKAGIANSAR et
al., 1993; AMANULLAH, 1999; WONGWICHARN et al, 1999; LI et al., 2002;
HEYDARIAN, et al., 2009; LI et al, 2010; BRAGA, 2015).
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Todavia, como qualquer outro equipamento, 0s reatores pneumaticos possuem
alguns pontos que devem ser considerados antes de sua utilizagdo. Em alguns modelos,
tais como os reatores tipo airlift, € necessario que um volume minimo de liquido seja
utilizado, permitindo a conexéo entre as diferentes se¢bes do reator (regides de subida e
descida). Como a agitacdo do meio é realizada unicamente através da injecdo de gas, a
vazdo de gés deve ser suficiente para promover a homogeneidade (MENDES, 2016).

Devido as inUmeras vantagens apresentadas pelos reatores pneumaticos, sua
aplicabilidade tém sido avaliada em diferentes vertentes, tais como a producdo de
antibidticos (KAHAR et al., 2002; OHTA et al., 1995; ADINARAYANA et al., 2004),
crescimento de algas (JONES & HARRISON, 2014; LENNARTSSON et al., 2011),
producdo de enzimas (KIM et al., 1997; YUGUO et al., 2000; FONTANA et al., 2009;
AHAMED & VERMETTE, 2010), biopolimeros (TAVARES et al., 2004; OZCAN et
al., 2014; ROUKAS & MANTZOURIDOU,2001), compostos aromaticos (BRAGA et
al., 2015), alcaloides (YUN et al., 2007), acido malico (KAWAGOE et al., 1997) e
gluconico (TRAGEr, 1989; KLEIN et al., 2002), remocdo de tintas (BEHIN, 2012),
descoloracdo de efluentes por ozonizacdo (BEHIN et al., 2015; TURHAN & TURGUT,
2009), remocédo de chumbo (SAHU et al., 2009) e nitrogénio (CHAI et al., 2015) de
efluentes industriais, recuperacédo de cobre (BEHRAD et al., 2012), bio-oxidagéo de ferro
(KAKSONEN et al., 2014), biodegradacdo de compostos tdxicos como quinolina
(YONGMING et al.,, 2002), p-nitrofenol (SALEHI et al., 2011) e 4-clorofenol
(GALINDEZ-MAYER et al., 2008), tratamento de residuos da industria de vinho
(LUCAS et al., 2009) e de azeite de oliva (CERRONE et al., 2011), produgdo de
biocombustiveis a partir de algas como etanol (Lennartsson et al., 2011), biodiesel
(NAJAFABADY et al., 2010) e hidrogénio (NAYAK & ROY, 2013) e 0 aumento da
eficiéncia do processo convencional de producdo de etanol através da remocao de etanol
por injecdo de gases durante a fermentacéo (stripping) (SONEGO et al., 2014; SILVA et
al., 2015).

3.1.1 Biorreatores Coluna de Bolhas

O reator tipo coluna de bolhas (CB) é composto por uma coluna onde um dado
gas ou mistura de gases sao injetados por meio de um aspersor localizado na base do
reator, apresentando assim, uma configuracdo bastante simples. Desta maneira, a aeracao

e a homogeneizacdo do meio reacional séo obtidas através do borbulhamento do gas
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injetado, conforme pode ser visualizado na Figura 1(a). O gas, sob a forma de bolhas,
sobe devido a sua baixa densidade arrastando consigo o liquido, gerando um movimento
aleatério no meio reacional que promove a mistura gas-liquido (BASHEER &
SUBRAMANIAM, 2012).

Baseando-se em evidéncias experimentais, observa-se a existéncia de um padréo
de circulacdo de liquido global na coluna, apresentando escoamento ascendente na regido
central e descendente em locais proximos a parede (VISWANATHAN & RAO, 1983;
BURNS & RICE, 1997; VIAL et al., 2001). Embora exista certo grau de dificuldade em
mensurar esta circulagcdo, descricbes tedricas da estrutura de escoamento tém sido
propostas, o que permite a realizag&o do célculo do tempo médio de circulagéo do liquido,

sendo necessario o calculo de perfis radiais de retencao gasosa (VIAL et al., 2001).
3.2 Regimes de Escoamento

Em funcdo da vazdo especifica de ar utilizada nos reatores pneumaticos, sua
hidrodindmica é caracterizada por diferentes padrbes de escoamento. Na maior parte dos
casos, dois regimes de escoamento sdo observados nestes equipamentos, além de um
regime de transicdo: um regime homogéneo (bubbly flow) e regimes heterogéneos do tipo
turbulento-agitante (churn-turbulent flow) ou do tipo pistonado (slug flow), conforme
ilustrado na Figura 3.

Diferentes autores relataram a presenca de um regime homogéneo quando séo
utilizadas baixas velocidades de gas na alimentacdo. Este regime é descrito por uma baixa
circulagéo de liquido, estreita distribui¢do de tamanho de bolhas, tempo de residéncia das
bolhas praticamente constante e retencdo gasosa radialmente uniforme. Além disso, 0s
fendmenos de quebra e coalescéncia de bolhas podem ser ignorados, em virtude da pouca
interacdo entre as bolhas (SHAMLOU et al., 1994; MOUSTIRI et al., 2001; VIAL et al.,
2001; LEMOINE et al., 2008).
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Figura 3 - Regimes de escoamento observados em reatores pneumaticos. a) Regime
homogéneo; b) Regime heterogéneo (churn-turbulent); ¢) Regime heterogéneo (slug

flow).
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Fonte: Mendes (2016)

Com o aumento da velocidade superficial do gas, a instabilidade do escoamento
aumenta e, desta forma, o regime homogéneo ndo se mantém. Devido ao fenémeno de
coalescéncia, séo formadas bolhas maiores com alta velocidade de subida, o que leva a
uma intensa circulacdo de liquido, além de criar zonas de recirculacdo no reator, para
onde bolhas pequenas sdo arrastadas. O padrdo de escoamento formado neste caso esta
relacionado a um regime heterogéneo do tipo churn-turbulent, caracterizado por uma
ampla distribuicdo de tamanho de bolhas e um perfil radial parabdlico de retencdo gasosa
(SHAMLOU et al., 1994; MOUSTIRI et al., 2001; VIAL et al., 2001; LEMOINE et al.,
2008).

Um regime heterogéneo do tipo slug flow é observado somente em reatores de
escala laboratorial com pequeno didmetro de coluna, em geral menores de 0,15 m
(LEMOINE et al., 2008). Nestes reatores, a interferéncia da parede sobre o escoamento
é bastante expressiva, gerando bolhas grandes com formato parabolico, conhecidas como
bolhas de Taylor (Figura 3(c)) (Vial et al., 2001). Neste tipo de escoamento, o diametro
da coluna possui um forte impacto sobre a mistura e transferéncia de massa (LEMOINE
et al., 2008).

Em biorreatores coluna de bolhas, observa-se que regime homogéneo ocorre em
velocidades superficiais de gas inferiores a 0,05 m.s? (MOUSTIRI et al., 2001;
LEMOINE et al., 2008). Todavia, Vial et al. (2001) trouxeram em sua pesquisa que,
qguando sdo utilizados separadores gas-liquido eficientes nestes reatores, este regime é
demonstrado somente para velocidades de gas inferiores a 0,03 m.s* em sistemas agua-

ar. Corroborando com estas observacdes, o grafico exposto na Figura 4 pode ser utilizado
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para se obter maiores informagdes em relagdo a velocidade superficial de gas e ao
didmetro do reator em que cada um dos trés regimes ¢é obtido. Cabe ressaltar que este
grafico somente é valido para reatores coluna de bolhas operados com agua ou solucdes
diluidas na fase liquida (SHAH et al., 1982; MERCHUK & GLUZ, 2002).

Figura 4 - Regimes de escoamento observados em reatores coluna de bolhas em funcao

da velocidade superficial de gas e diametro do reator, para dgua e solugdes diluidas. Dc
se refere ao didmetro da coluna e Ug se refere a velocidade do gas.
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Fonte: Adaptado de Shah et al. (1982) e Merchuk e Gluz (2002).
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3.3 Parametros para Anélise de Desempenho

A andlise de biorreatores pneumaticos envolve a utilizacdo de parametros
hidrodinamicos e de transferéncia de massa, como a retengdo gasosa, 0 coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) e a taxa de cisalhamento média, os quais
auxiliam tanto no projeto e operacao destes equipamentos, quanto na variacdo de escala.
Com o objetivo de descobrir a dindmica dos fendmenos relacionados a estes parametros,
muitas investigacbes vém sendo realizadas, uma vez que a relacdo entre eles é
extremamente complexa, sendo sensiveis a velocidade superficial do gas, as propriedades
fisicas dos fluidos de trabalho e a geometria do reator, conforme ilustrado pela Figura 5

(AL-MASRY 1999c; WEI et al., 2000; JIN et al., 2006)
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Figura 5 - Principais relagGes entre os parametros de desempenhos utilizados na analise
de biorreatores.
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Fonte: Mendes, 2016.

3.3.1 Parametros de Desempenho
3.3.1.1 Reten¢éo Gasosa (@)

Por ser facilmente mensuravel, a retencdo gasosa (ac) é amplamente utilizada para
caracterizar a hidrodinamica de reatores pneumaticos. Este parametro esta relacionado a
variaveis importantes para a compreensdo da dindmica de biorreatores pneumaticos, tais
como a velocidade de circulacdo do liquido, a area interfacial para transferéncia de massa
e, consequentemente, o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (kira)
(RODRIGUEZ, 2015).

A retencdo gasosa é definida como a fracdo ou o percentual de volume de géas
presente numa mistura gas-liquido ou gas-liquido-solido. Em sistemas bifasicos, é
descrita matematicamente como mostrado pela Equagdo 1 (MEHRNIA et al., 2005):

_ _VYg
T Vgt Vg (1)

ag

na qual V; é o volume de gas presente na disperséo gas-liquido e V;, € o volume de liquido

na dispersao.
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Em reatores que possuem area de secdo transversal constante, a Equacdo 1 pode
ser simplificada e reescrita segundo a Equacdo 2 (CHISTI, 1989), em que Hp, € a altura

da dispersdo gés-liquido e Hy, é a altura de liquido antes da aeracéo.

Hp—-H
a = "ot @

3.3.2 Parametros de Transferéncia de Massa

A principal funcdo de um biorreator é fornecer oxigénio, em bioprocessos
aerobios, suficiente para que o microrganismo possa desempenhar o seu papel de
multiplicar as células e produzir os metabdlitos de interesse (MENDES, 2016). Todavia,
apesar de crucial, a baixa solubilidade do oxigénio em agua (8,10 mg/L a 25°C e 6,99
mg/L a 35°C em equilibrio com o oxigénio do ar a 1 atm), comparada a de outros
nutrientes (como fontes de carbono, nitrogénio e fosforo), representa ainda uma das
dificuldades em suprir a necessidade de aeracdo em cultivos submersos (SCHMIDELL,
2001). Deste modo, dimensionar corretamente o sistema de transferéncia de oxigénio é
decisivo para garantir a manutencao da atividade respiratéria das células, permitindo o
bom desempenho de bioprocessos aerdbios (ESPERANCA, 2018).

Diversas resisténcias a transferéncia de oxigénio sdo encontradas em um
bioprocesso aerobio, desde o0 seio gasoso até o interior da célula, conforme ilustrado na
Figura 6. Todavia, existe a possibilidade de se modificar somente as resisténcias ligadas
ao transporte do oxigénio do gas para o liquido, através de alteracbes nas condi¢des do
processo e na geometria do biorreator, permitindo que cada organismo possa se
desenvolver dentro de suas préprias limitacbes (MENDES, 2016).

Figura 6 - Resisténcias a transferéncia de oxigénio encontradas desde a bolha de
ar/oxigénio até o interior da célula em um dado bioprocesso.
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Fonte: Mendes, 2016.
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Assim, com o intuito de disponibilizar no meio liquido uma quantidade suficiente
de oxigénio para a célula, as resisténcias a difusdo do oxigénio e seu transporte, até atingir
0 seio do liquido, devem ser avaliadas (MENDES, 2016).

3.3.2.1 Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de Oxigénio (k.a)

Na transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a fase liquida sdo observadas
etapas de transferéncia entre as fases, difusao pelo liquido até a célula e também consumo
de oxigénio no interior da célula, sendo que uma resisténcia ao transporte de massa esta
associada a cada etapa (SCHMIDELL, 2001) (Figura 6). Em virtude de fatores como a
alta movimentacao das moléculas de oxigénio no interior da bolha, a baixa solubilidade
do oxigénio e a alta agitagdo do meio liquido durante o processo, podem ser desprezadas
as resisténcias relacionadas a difusdo do oxigénio no seio e no filme gasoso e ao transporte
do oxigénio no seio do liquido (SCHMIDELL, 2001; NAJAFPOUR, 2015). A resisténcia
que limita o transporte do oxigénio do seio do gas até o seio do liquido é definida como
a resisténcia relacionada ao transporte do oxigénio através do filme de liquido adjacente
a interface gas-liquido, descrita como o inverso do coeficiente convectivo de transferéncia
de massa da pelicula liquida em torno da bolha (k.™!) (MENDES, 2016). Além disso, as
resisténcias associadas ao transporte de oxigénio do gas para o liquido podem ser
modificadas, ainda que exista um elevado nimero de resisténcias impostas a transferéncia
de oxigénio da fase gasosa até o interior da célula. Tais modificacdes podem ocorrer por
meio de alteracbes nas condicbes operacionais ou modificacbes na geometria do
biorreator (MENDES, 2016).

Desta forma, a velocidade de transferéncia de oxigénio é descrita em termos do
kLa, o qual é composto pelo coeficiente convectivo de transferéncia de massa (kL) e pela
area interfacial especifica disponivel para transferéncia de massa (a) e da forca motriz

para a transferéncia de oxigénio, conforme a Equacao (3):
ngza =k a(Cs — C) 3)

na qual kia é o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (s); Cs é a
concentragio de saturacio (ou solubilidade) de oxigénio no liquido (kg.m®) e C é
concentragéo de oxigénio no seio do liquido (kg.m=). Os principais fatores que afetam

No2.a Sao apresentados na Figura 7.
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Figura 7 - Relacéo entre pardmetros hidrodinamicos e de transferéncia de oxigénio em
biorreatores em diversos niveis.
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Fonte: adaptado de Garcia-Ochoa e Gomez (2009).

Assim, de acordo com o0s conceitos acima apresentados, existem duas formas de
melhorar a taxa de transferéncia de oxigénio (noz.a). A primeira delas seria aumentando
a forca motriz para a transferéncia de oxigénio, enriquecendo o ar com O ou a pressédo
na cabeca do biorreator (head space), o que levaria a um aumento no valor de Cs. Uma
segunda opcao seria aumentar o kia, visto que este é o produto entre duas variaveis (k..a),
sendo que, devido a sua importancia em relagdo aos mecanismos de transferéncia de
massa, este parametro tornou-se chave na avaliacdo da eficiéncia de um dado sistema
aerébio (ESPERANCA, 2018).

O fator ki é inversamente proporcional a espessura da pelicula de liquido
estagnado ao redor da bolha, sendo dependente das condigdes operacionais do
equipamento (LEWIS & WHITMAN, 1924). Desta forma, ao aumentarmos a vazéao de
ar ou as condic@es de agitacdo, maior sera a velocidade do liquido no biorreator e menor
a espessura desta pelicula, o que acarreta em um maior valor de k. (ESPERANGCA, 2018).
Jé a area interfacial ¢ definida por meio da reten¢do gasosa global (ac) e do didmetro das

bolhas de ar (dg), conforme Equagéo (4):

4)

a=—-7":>"—
dp(1-ag)

em que a é a area superficial especifica ou area interfacial (m™). Portanto, aumentar a

retencdo gasosa ou diminuir o didmetro das bolhas pode levar a um aumento do valor da
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area interfacial especifica e, consequentemente, do k.a. Todavia, aumentar a retencéo

gasosa com bolhas grandes pode ter um efeito contrario.

3.3.2.2 Diametro de Bolhas (dg)

O didmetro de bolha (ds) & um parédmetro de extrema importancia para a
compreensdo tanto dos fendmenos de transferéncia de massa quanto de movimento, ainda

que ndo seja um parametro hidrodindmico propriamente dito.

A formacdo de bolhas em sistemas gas-liquido sofre a influéncia das condigdes
operacionais (vazdo de gas, temperatura e pressdo), geometria do equipamento (geometria
do aspersor e diametro do orificio), alem das propriedades fisicas dos fluidos (densidade,
viscosidade, propriedades reoldgicas, tensao superficial e polaridade); logo, a quebra e/ou
coalescéncia de bolhas (que refletem diretamente no tamanho da bolha) sdo fendmenos
gue possuem uma alta sensibilidade a quaisquer alteracdes no processo (KULKARNI &
JOSHI, 2005). A influéncia de algumas variaveis sobre o didmetro da bolha foi
correlacionada conforme a Equacéo 5 (JAMIALAHMADI & MULLER-STEINHAGEN,
1989). Nesta equagdo, o didmetro da bolha é correlacionado ao diametro do orifico do
aspersor, a tensdo superficial do liquido, além das densidades das fases liquida e gasosa.

1
6.Dp.0p, /3

dp X
B PL-PG

()

A determinacdo dos formatos das bolhas sofre influéncia, além dos fenémenos de
quebra e coalescéncia, das propriedades fisicas dos fluidos e da turbuléncia do meio. De
maneira geral, as bolhas podem apresentar uma superficie rigida, no qual o diametro da
bolha é inferior a 2mm, movel (fluida) com formato esférico, elipsoidal e distorcido etc.
(HEIJNEN & VAN’T RIET, 1984; SARDEING et al., 20016), conforme demonstrado
na Figura 8.
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Figura 8 - Formatos de bolhas e gotas em movimento gravitacional sem obstaculos
através de liquidos
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Fonte: Rosa (2012)

O comportamento de bolhas em liquidos foi investigado no estudo de Clift, Grace
e Weber, de 1978, por meio de correlagdes utilizando-se niUmeros adimensionais como o
de Reynolds (Equacéo 6) e E6tvos e Morton (ROSA, 2012) (Equacéo 7). Na Equagéo 7,
V: corresponde a velocidade relativa géas-liquido (diferenca entre as velocidades do gas e
do liquido). Tais adimensionais sdo maneiras distintas de se relacionar as forcas de tensédo
superficial, viscosidade, inércia e empuxo e, assim, expressam a importancia das
propriedades fisicas do liquido, vazdo do gés e acdo da gravidade tanto sobre o formato
quanto sobre o escoamento de bolhas (MENDES, 2016).

Vrd inércia
Reb — PLVrap = — ' (6)
ur viscosidade
(pL—pc)gds’ empuxo
E0b=PLPGQB= _ 14 _ (7)
oL tensdo superficial

A velocidade relativa (V) na Equacdo 6 pode ser determinada através do
coeficiente de arrasto (Cp) conforme Equacdo 8, descrita com base em Ishii e Zuber
(1979), Karamanev (1994) e Simonnet et al. (2007). Esta equacdo permite o calculo de
Cpo para bolhas de formato ndo-esférico escoando em um liquido, seja ele newtoniano ou
ndo-newtoniano, e considera a interferéncia de outras bolhas dispersas no liquido por
meio do termo (1 — a;). A velocidade relativa também pode ser calculada conforme

Equacdo 9 (ROSA, 2012), a partir da velocidade de deslizamento.

_ 49(pL—pe)Dp*(1-ag)
CD 3 pLDHZVTZ (8)
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Us=(1-agl )

A injecdo de gas é responsavel pela movimentagdo do meio reacional em
biorreatores pneumaéticos, promovendo a homogeneiza¢do do sistema e, portanto,
facilitando os processos de transferéncia de quantidade de movimento, calor e massa.
Logo, a forma como acontece a aspersdo de um gas, ira influenciar significativamente o
desempenho global do processo, ou seja, o formato do aspersor pode alterar a

hidrodindmica de um biorreator pneumaético.

3.3.3 Parametros Hidrodinamicos

No inicio de um determinado bioprocesso geralmente hd 0 movimento do liquido
no interior do reator, marcado por uma dada velocidade de circulacdo deste liquido, a
qual, consequentemente, gera a turbuléncia do meio. Logo em seguida, uma redugéo do
tempo necessario para a mistura dos compostos inseridos no reator (nutrientes, como O,
solucdes para controle de pH) ird acontecer, assim como 0 aumento do transporte
convectivo de calor e de massa (MENDES, 2016). O movimento do liquido e a mistura
ajudam na suspensdo de solidos, que podem ser desde a propria biomassa (micro-
organismos em suspensdo) até nutrientes sélidos como bagaco de cana-de-aglcar
(CUNHA et al., 2012; ESPERANCA et al., 2014).

A adicdo de componentes a agua (assim como a proépria turbuléncia) afeta os
fendmenos de quebra e coalescéncia, levando a modificacGes tanto no formato quanto no
tamanho das bolhas de gas (dg) (FREITAS & TEIXEIRA, 2001; DENG et al., 2001;
PAINMANAKUL et al., 2005). O tamanho da bolha influencia na transferéncia de massa
e nos parametros hidrodinamicos, como a retencdo gasosa e a velocidade de circulacédo
do liquido, seja ela superficial ou intersticial (UL e Vi, respectivamente). Este ultimo
parametro é influenciado indiretamente pelo efeito de dg, pois a retencdo gasosa global
(ac) o afeta diretamente. Em reatores pneumaticos a velocidade do liquido esta
relacionada a area de secdo transversal dos canais formatos pelas bolhas por onde o

liquido deveré escoar, a qual é funcdo de o (MENDES, 2016).

Além disso, como a velocidade de deslizamento esta relacionada a uma velocidade
relativa entre o gas e o liquido, a velocidade do liquido (em regime de turbuléncia) ira
afetar esta variavel, que esta relacionada a taxa de cisalhamento imposta pelo fluido. A
taxa de cisalhamento é um parametro decisivo para a eficiéncia do bioprocesso em

guestdo, uma vez que campos de velocidade/cisalhamento ao longo do equipamento
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podem afetar de maneira adversa o microrganismo, levando ao surgimento de processos
bioguimicos no interior da célula, os quais podem ou n&o produzir os biocompostos de

interesse, cabendo ressaltar a possibilidade de ocorrer a lise celular (MENDES, 2016).

Segundo Esperanca (2018), o desempenho de um biorreator pode ser avaliado por
meio de uma abordagem que trata o “reator microbioldgico como uma operagao unitéria”,
avaliando quais os efeitos dos tipo de fluido e de biorreator (e sua geometria) e condi¢des
operacionais em parametros de desempenho relacionados a transferéncia de quantidade
de movimento (hidrodindmica), calor e massa, empregando-se para isso as simulacdes
em fluidodinamica computacional (CFD) como uma ferramenta para obtencdo de
resultados.

A andlise do comportamento hidrodindmico de um processo pode ser considerada
como a base para compreender o sistema em sua totalidade, uma vez que os fenbmenos
envolvidos na transferéncia de movimento influenciardo de maneira direta as
transferéncias de calor e de massa, além do cisalhamento imposto pelo sistema. Assim
sendo, as teorias que descrevem tais parametros serdo apresentadas nas subsec@es que se

seguem.

3.3.1 Taxa de Cisalhamento (y)

A taxa de cisalhamento média (y,,,) ¢ um parametro indispensavel para concep¢édo
de biorreatores, visto que sua determinacdo possibilita estimar a magnitude dos danos
celulares em biossistemas sensiveis ao cisalhamento e também correlacionar os
parametros de transferéncia de massa e hidrodindmicos (MENDES, 2016). Em
biorreatores, a taxa de cisalhamento é funcéo da posicdo. Porém, devido a complexidade
em se determinar a taxa de cisalhamento local, considera-se a existéncia de uma taxa de
cisalhamento média, a qual é proporcional & velocidade superficial do gas (AL-MASRY
& CHETTY, 2006).

A tensdo de cisalhamento ocorre devido a exposicdo das células a um gradiente
de velocidade do fluido no qual esta inserida. Por exemplo, ao considerar um escoamento
plenamente desenvolvido no interior de um tubo em regime laminar, é possivel observar
o surgimento de um perfil de velocidade (Figura 9a), o que faz com que qualquer célula
que esteja sendo “carregada” pelo fluido sofra os efeitos deste gradiente de velocidade,

visto que cada porgéo de fluido ira se deslocar com uma velocidade local diferente. Isto
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ocasiona velocidades relativas ao longo do comprimento celular (Figura 9b), levando a
uma fragmentacdo da estrutura morfolégica (Figura 10) (ESPERANCA, 2018).

As células cultivadas em biorreatores estdo expostas ao ambiente hidrodinamico
do equipamento, incluindo as tensdes cisalhantes, que podem levar a danos morfologicos
e fisioldgicos irreparaveis as células, dependendo da magnitude destas forcas, acarretando
tanto na perda de viabilidade quanto na ruptura e morte celular. Com isso, a producéo do
composto de interesse poderia ser comprometida, o que inviabilizaria o bioprocesso em
questdo (MENDES, 2016).

Figura 9 - Escoamento de um liquido no interior de um tubo: (a) formacao do perfil de
velocidades; (b) acdo do gradiente de velocidades sobre um microrganismo.

v(r)

v(r)

Fonte: Esperanca, 2018.

Figura 10 - llustracdo exemplificando como gradientes de velocidade podem
fragmentar microrganismos filamentosos.

Microrganismo filamentoso
antes do cisalhamento.

Microrganismo filamentoso
apos cisalhamento.

Fonte: Mendes, 2016.
De acordo com o exemplo acima, a taxa de cisalhamento (y) definida pela
Equacdo 10 corresponde a variacdo da velocidade axial (escoamento unidirecional) em

relacdo ao raio do tubo (r).

dv
dr

(10)
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Todavia, em escoamentos mais complexos, tais como 0s observados em
biorreatores, tal definicio ndo é simples. E necessario, nestes casos, considerar os trés
componentes do vetor velocidade de liquido e as trés coordenadas espaciais existentes no
sistema cartesiano, além das interacGes gas-liquido-paredes do biorreator (ESPERANCA,
2018).

A estimativa deste pardmetro em biorreatores pneumaticos tem sido realizada
através de andlise tedrica (PEREZ et al., 2006), intuitiva (MERCHUK & BENZVI, 1992;
MERCHUK & BERZIN, 1995; GRIMA et al., 1997), analdgica (NISHIKAWA et al.,
1977; SHI et al., 1990; AL-MASRY & CHETTY, 1996; CERRI et al., 2009; THOMASI
et al., 2010) e correlativa (SCHUMPE & DECKWER, 1987) e, mais recentemente,
aplicando a fluidodinamica computacional (ANASTASIOU et al., 2013; MAVADDAT
etal., 2014; PAWAR, 2017; PAWAR, 2018, ESPERANCA et al., 2019 e ESPERANCA
et al., 2020).

As pesquisas voltadas para a estimativa da taxa de cisalhamento média (y;,,) vém
permitindo a comparacdo de diferentes modelos de biorreatores, sendo que o estudo da
taxa de cisalhamento méxima (y,,4.), Nas regides proximas ao aspersor, tem permitido
uma maior compreenséo dos efeitos do cisalhamento em bioprocessos (THOMASI et al.,
2010; CERRI & BADINO, 2012, ESPERANCA et al., 2019).

Merchuk et al. (1998) verificaram a influéncia do tipo de aspersor no processo de
mistura em um biorreator de circulacdo interna, do tipo airlift de cilindros concéntricos,
sendo considerado como fluido a agua do mar. Os resultados apontaram que a geometria
e 0 tamanho do poro sdo fatores consideraveis em sistemas cujos fluidos ndo favorecem
a coalescéncia, sendo o aspersor capaz de modificar o regime de escoamento (uniforme,
transiente e heterogéneo). Além disso, foi observado que o tempo de mistura sofreu mais

influéncia em baixas velocidades gasosas.

Badino et al. (2006, 2007) patentearam (agéncia financiadora: FAI-UFSCar) um
aspersor tipo “cruzeta” instalado em biorreator airlift de cilindros concéntricos, o qual foi
capaz de promover boa transferéncia de oxigénio, com menor consumo de energia,

quando comparado ao biorreator convencional tipo tanque agitado e aerado.

Os trabalhos desenvolvidos na simulacdo da hidrodindmica de biorreatores
pneumaticos, utilizando a técnica CFD, prop6em, em sua maioria, modelos matematicos

baseados em modelos ja existentes nos pacotes computacionais disponiveis, tais como
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FLUENT®, CFX® e OPENFOAM®. Tais modelos, provenientes das equacdes de
conservacdo de quantidade de movimento, energia e massa, possuem como objetivo
descrever o comportamento hidrodinamico do sistema, a fim de prever parametros de

processo indispensaveis na analise de desempenho de biorreatores.

Cockx et al. (1997) propuseram um modelo hidrodindmico para reatores de
circulacdo interna de geometria retangular. A formulagdo do modelo foi fundamentada
em duas fases (liquido-gas), adotando-se 0s modelos de caixa preta (1D) e fluidodindmico
(3D). As equacdes de balanco foram resolvidas no software ASTRID CFD®, sendo os
resultados obtidos por este modelo coerentes com 0s ensaios experimentais. Todavia, 0s

resultados sdo restritos & geometria adotada nesta pesquisa.

Mudde e Van Den Akker (2001) obtiveram resultados de simula¢do bidimensional
(2D) e tridimensional (3D) de um reator airlift retangular de circulacdo interna, o qual
operava em estado estacionario a baixas vazdes de alimentacdo de ar. Os parametros
velocidade de liquido e fracio de gas foram calculados através do software FLUENT® v.
4.5, considerando o modelo k-¢ de turbuléncia. As respostas simuladas, principalmente
referentes a regido de separacdo, demonstraram sensibilidade a geometria do aspersor e

ao fato deste estar, ou ndo, tocado a parede interna.

Van Baten et al. (2003) estudaram a hidrodindmica de biorreatores airlift de
circulacdo interna, com a proposicdo e validacdo de modelos matematicos baseados na
turbuléncia em fase liquida (k-g), por meio do software comercial CFX® versdes 4.2 e
4.4. A fracdo volumétrica de gas e as velocidades de liquido nas regifes de subida e
descida demonstraram boa concordancia, sendo utilizada a hipdtese de simetria axial.

Santos (2005) analisou a influéncia da fase continua, velocidade de entrada do
gas, tamanho das bolhas e de trés correlacGes para forca interfacial de arraste em um
biorreator coluna de bolhas, utilizando o modelo Euleriano. Perante os resultados, o autor
concluiu que, para altas velocidades superficiais do gas, deve-se considerar os fendmenos

de coalescéncia e quebra das bolhas.

Li et al. (2009) investigaram o efeito da configuracdo do aspersor em um reator
coluna de bolhas cilindrico, utilizando para isso a técnica de CFD aliada a modelos de
coalescéncia, utilizando o modelo MUSIG (Multiple-Size-Group). Como resultado, os
autores verificaram uma grande influéncia na retencdo gasosa global, tempo de mistura,

turbuléncia e tamanho das bolhas, sendo que ao aumentar o nimero de orificios do
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aspersor, houve um aumento na retencéo gasosa global e uma diminuigdo do tamanho das

bolhas.

3.4 Fluidodinamica Computacional
3.4.1 Aspectos Gerais

A Fluidodindmica Computacional (CFD, do inglés Computational Fluid
Dynamics) pode ser definida como uma ferramenta de analise de problemas que
envolvem o escoamento de fluidos e os fendmenos de troca de calor e massa, alem de
reagdes quimicas, turbuléncia, etc., através da simulagdo computacional. Consiste no
emprego de técnicas numéricas avangadas para a resolucdo de equacgdes diferenciais
parciais que descrevem as transferéncias de quantidade de movimento, calor e massa,
possibilitando a previsdo quantitativa de escoamentos de fluidos, assim como dos
fendmenos relacionados aos mesmos, respeitando o principio de conservacdo de tais
grandezas (RODRIGUEZ, 2015; RODRIGUES, 2018).

Para a resolucdo numérica das equacbes € necessario implementar métodos
numericos discretos, tal como o método dos volumes finitos, utilizado pela maioria dos
softwares de CFD. Desta forma, as equacgdes diferencias parciais sdo discretizadas e,
entdo aplicadas para qualquer elemento do volume de controle finito que esteja no interior
do dominio, ou seja, na regido onde ocorre 0 escoamento e outros fenémenos de
transferéncia. Para tanto, faz-se necessario que a geometria desse dominio seja
particionada em um elevado nimero de células com volumes de controle finitos. Apés a
definicdo das condic@es iniciais, de contorno e das condicdes fisicas, as equacdes de
balanco discretizadas sdo resolvidas em cada célula, de maneira iterativa, sendo que a
solucdo (perfis de velocidade, pressdo, concentracdo, etc.) € melhorada a cada passo
(RODRIGUEZ, 2015).

A utilizacdo desta técnica permite a obtencdo de perfis espaciais e temporais de
variaveis como velocidade, fracdo volumétrica de gas, pressdo e temperatura, alem do
calculo de valores globais ou locais de parametros de desempenho, obtencéo de mapas de
contorno e visualizacdo campos vetoriais. Dentre as vantagens de utilizacdo desta
ferramenta, pode-se destacar (ESPERANCA, 2018; RODRIGUES, 2018):

e Simulacdo de fenbmenos de transporte em geometrias irregulares e complexas

para condigdes generalizadas;
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e Obtencdo de respostas de maneira barata e em periodos relativamente rapidos,
quando comparada a abordagem experimental, visto que, uma vez verificado o modelo
adotado na simulacdo, ndo ha necessidade de alta gama de experimentos;

e Facilidade na investigacdo do efeito de parametros fisicos no desempenho global
de um processo ou ho comportamento de uma variavel especifica;

e Aplicacdo em otimizagdo e aumento de escala (scale-up);

e Obtencdo de uma grande quantidade de informagdo (variaveis resposta)
realizando-se um nimero pequeno de simulagdes.

o Utilizagdo em etapas de otimizacao de equipamentos e processos.

Embora a aplicacdo da técnica apresente muitas vantagens, € necessario ressaltar que
sua pratica engloba a obtencdo de solugdes aproximadas do problema real, visto que
muitos fendmenos que ocorrem na pratica ndo estdo perfeitamente modelados
matematicamente pelas teorias cientificas atuais, sendo os modelos matematicos
elaborados por meio de hipdteses e consideracGes; a necessidade de simplificacdo da
modelagem, com o intuito de reduzir o esforgco computacional; e erros ocasionados pela
limitacdo dos proprios métodos numeéricos aplicados na resolucdo das equacOes
diferenciais parciais, inerentes a todos os métodos numéricos e computacionais, e também
a precisdo da maquina (ESPERANCA, 2018; RODRIGUES, 2018).

As simulacdes de escoamentos por meio da Fluidodindmica Computacional
envolvem cinco etapas (Figura 11), sendo elas a criacdo da geometria do dominio
computacional, discretizacdo do dominio computacional (geracdo da malha

computacional); pré-processamento; processamento e pds-processamento.

Figura 11 - Etapas envolvidas na aplicacdo da Fluidodindmica Computacional.

CRIAGAO DA GEOMETRIA

DISCRETIZAGAO DO
DOMINIO
COMPUTACIONAL

PROCESSAMENTO

POS-PROCESSAMENTO

Fonte: Esperanca, 2018.
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A aplicagdo de CFD consiste, primeiramente, em criar a geometria do sistema
analisado, ou seja, 0 dominio computacional, o qual deve ser subdividido em pequenos
elementos nos quais as equacdes de conservacdo serdo resolvidas, constituindo assim a
malha computacional. Feito isso, as simulagdes computacionais sdo realizadas através da
implementacdo dos modelos matematicos que descrevem o sistema avaliado de maneira
mais assertiva, assim como os métodos numeéricos de resolucdo mais adequados (pré-
processamento). Em seguida, a solucdo numérica do sistema de equacOes diferenciais
parciais € iniciada, até que seja alcancado um critério de parada determinado previamente
(processamento). Por fim, apos a obtengdo de uma solucdo que atenda aos requisitos pré-
estabelecidos, é feita a analise dos resultados (pés-processamento) (RODRIGUEZ, 2015;
ESPERANCA, 2018).

3.4.2 Definicdo da geometria (volume de controle)

Esta é a primeira etapa para o uso da ferramenta CFD. Nela, € realizada, atraves
de ferramentas de desenho computacionais oferecidas por pacotes gréficos, a
representacdo virtual do dominio real objeto de estudo. Deve-se salientar que o nivel de
detalhamento e complexidade do desenho, ou seja, formatos que nao apresentam um
padrdo geomeétrico definido (triangulos, quadrilateros, circulos e poligonos regulares),
irdo implicar em esforgos computacionais maiores, ou seja, maior necessidade de recursos
de hardware e software e, consequentemente, um maior tempo de processamento para
obtenc&o da solucgéo do sistema (RODRIGUEZ, 2015).

Além disso, durante a criagdo do dominio computacional, as superficies que irdo
servir de condi¢des de contorno para a resolucdo do problema serdo empregadas, ou seja,
nesta etapa serdo criados planos com entrada/saida de um fluido, prescricdo de presséo,
paredes, dentre outros, conforme Figura 12 (ESPERANCA, 2018).
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Figura 12 - Dominio computacional de trés biorreatores pneumaticos: a) coluna de
bolhas; b) airlift de dutos concéntricos; c) airlift split.
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Fonte: Rodriguez, 2015.

3.4.3 Geragao da malha computacional

Apo6s a criacdo do dominio computacional, é necessario subdividi-lo em
elementos (2D ou 3D) pequenos e finitos, denominados células computacionais, que séo
0s pequenos elementos de volume formados entre os nds da malha, permitindo que a
resolucdo numérica das equac@es diferenciais parciais seja feita de forma discreta para
cada célula computacional. O né de uma malha é caracterizado pela intersec¢do entre as
linhas de subdivisdo da mesma (ESPERANCA, 2018; RODRIGUES, 2018).

O resultado da simulacao ira fornecer perfis espaciais para as grandezas avaliadas,
tais como velocidade e concentracdo. Todavia, esta etapa exige certo cuidado, pois,
aumentar a quantidade de elementos de forma indiscriminada levard um esforco

computacional cada vez maior e, possivelmente a erros na simulagéo.

A malha computacional pode ser classificada em estruturada ou ndo-estruturada
(Figura 13). A primeira classificacdo diz respeito as malhas que apresentam padrdo
definido de construcdo, facilitando os calculos e otimizando a solugdo, pois 0s n6s sdo
facilmente enderecados. No entanto, sua aplicacdo é restrita a geometrias simples ou a
regibes particulares de dominios complexos. Quanto as malhas ndo estruturadas, estas
ndo possuem padrao regular, requisitando um maior esfor¢co computacional. Todavia, sua
utilizacdo € mais ampla, podendo ser aplicada a geometrias complexas ou situacdes em
que as dimensdes do dominio variam consideravelmente (ESPERANCA, 2018;
RODRIGUES, 2018).
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Figura 13 - Malhas estruturada e ndo-estruturada em um biorreator coluna de bolhas.
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Fonte: Esperanca, 2018.

Com intuito de se evitar divergéncias numeéricas, € necessario que a malha seja
avaliada antes de ser empregada na etapa de processamento. Dentre os parametros de
qualidade da malha, destacam -se o equisize skew, equiangle skew e o aspect ratio. O
primeiro descreve a distor¢do do elemento computacional por meio da avaliacdo da sua
area (células 2D) ou do seu volume (3D) em relacdo aos valores de uma célula de
referéncia. Bons elementos computacionais apresentam valores deste parametro
inferiores a 0,50, e malhas computacionais de elevada qualidade possuem valores médios
de equisize skew que variam entre 0,10 e 0,40 (ANSYS Inc. 2.4 GAMBIT, User’s Guide).

O parametro equiangle skew diz respeito a distor¢do do elemento computacional
através da avaliacdo dos angulos observados entre as arestas que compdem a célula, sendo
estes valores comparados aqueles verificados em uma célula referéncia. S&o considerados
bons elementos computacionais aqueles com valores inferiores a 0,50, sendo que valores
de equiangle skew entre 0,10 e 0,40 caracterizam malhas computacionais de elevada
qualidade. Por fim, o aspect ratio descreve o quéo regular um elemento computacional é,
sendo que quanto mais proximo do valor unitario, mais regular (equilatero) sera o
elemento (ANSYS Inc. 2.4 GAMBIT, User’s Guide).

3.4.4 Pré-processamento

Apos finalizar a malha e comprovar sua qualidade por meio da analise dos
parametros equisize skew, equiangle skew e o aspect ratio, ttm-se inicio a etapa de pré-
processamento. Nesta etapa, sdo definidos a abordagem fenomenologica, os modelos

fisicos de turbuléncia, forcgas interfaciais, dentre outros, além das propriedades fisicas dos
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fluidos, condigdes iniciais (para problemas em regime transiente) e de contorno e, por
fim, os métodos numéricos que serdo utilizados na resolucdo das equagOes de
conservacao. Um arquivo de dados, denominado de caso, é gerado ao final desta etapa,
contendo todas as informacdes do problema (RODRIGUEZ, 2015).

E essencial que as condi¢des de contorno sejam definidas, a fim de que os
resultados das simulagdes correspondam ao observado fisicamente, visto que tais
resultados irdo fornecer informacbes como valores de velocidade de fluidos
entrando/saindo do dominio, condi¢Ges de pressdo prescrita, entre outras. Em
biorreatores, as principais condicbes de contorno empregadas na simulagdo
hidrodinamica sdo a velocidade prescrita no contorno de entrada, a qual informa tanto o
valor quanto a direcdo de entrada de um fluido em uma determinada face (area), sendo
aplicada para indicar a velocidade de injecdo de ar através dos furos do aspersor em
biorreatores pneumaticos; a condicdo de ndo deslizamento na parede, que indica a relacdo
entre as velocidades do fluido e de uma parede sélida, sendo utilizada, na maioria dos
casos, a condicdo de ndo-deslizamento para ambas as fases; e a pressao prescrita no
contorno de saida, informando a relagdo entre a pressdo no interior e no exterior do
dominio computacional, sendo esta condi¢do aplicada no topo de biorreatores
pneumaticos para informar que este esta sujeito a pressdo atmosférica (ESPERANCA,
2018).

3.4.5 Processamento

Nesta etapa, as informacdes definidas no pré-processamento sdo lidas e, entdo
inicia-se a resolucdo das equacdes envolvidas no processo. Esta resolucao € realizada de
forma iterativa e esta sujeita a complexidade do problema e ao nivel dos recursos
computacionais disponibilizados, podendo demorar minutos ou meses para atingir a
solucdo que satisfaca as condicdes apresentadas e o critério de parada desejado
(RODRIGUEZ, 2015).

3.4.6 PoOs-processamento

Por fim, quando a solugéo do problema é atingida, a etapa de pds-processamento
g iniciada. Esta etapa € caracterizada pela interpretacéo da resposta, podendo os resultados
serem disponibilizados graficamente ou em mapas de contorno, campos vetoriais,
animac0es representando avanco com o tempo, entre outras formas que o software
disponibiliza (RODRIGUEZ, 2015).
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3.5 Tipos de Abordagens Matematicas

Conforme mencionado anteriormente, a ferramenta CFD - Computational Fluid
Dynamics - é fundamentada na resolugdo das equacOes de conservacdo de massa,
quantidade de movimento e energia, fazendo uso de um conjunto de técnicas numéricas
e calculos computacionais para alcancar a resposta desejada. Para se obter a resposta
fluidodindmica, duas abordagens principais podem ser utilizadas na modelagem do
problema: a Euler-Lagrange e a Euler-Euler, sendo que em escoamentos bifésicos, tais
como 0s escoamentos gas-liquido observados em biorreatores pneumaticos, ambas

podem ser utilizadas.

3.5.1 Abordagem Lagrangeana

A abordagem Euler-Lagrange, também chamada de abordagem Lagrangeana,
pode ser dividida de acordo com o tratamento dado a fase dispersa:

3.5.1.1 Modelagem Euler - Lagrange

Neste modelo, a fase fluida é tratada como continua (ou seja, como fase
Euleriana), através da resolucdo das equacdes de Navier-Stokes. Ja a fase dispersa é
tratada como discreta, descrevendo-se todas as caracteristicas referentes ao escoamento
de cada particula e considerando-se que cada uma delas € capaz de trocar quantidade de
movimento (momento), energia e massa com a fase fluida, sendo que as diferentes fases
podem interagir entre si. Deste modo, aplica-se um balan¢o de forcas individual para as
particulas que compdem a fase dispersa, obtendo-se a trajetdria individual de cada
particula (ANSY'S, 2013a).

O algoritmo de solugédo é iniciado por meio do célculo das equacdes da fase
continua (Euleriana) e, em seguida, as velocidades e posi¢cdes das particulas para o
préximo passo de tempo sdo obtidas utilizando a segunda Lei de Newton para modelar
cada particula (KUMAR & RAMKRISHNA, 1996b; LAGE, 2002). Os modelos, tanto
para 0 movimento quanto para a posi¢do de cada particula estdo descritos nas Equacdes
11 e 12, nas quais m; e uj representam a massa (mi constante) e a velocidade da particula

I, respectivamente, e 2F; é a soma das forgas atuantes na particula i.
dui
m;— =X F (11)

ax;
d_i _ (12)
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Em uma terceira etapa, os efeitos das particulas sobre o campo de escoamento da
fase continua sdo computados em um procedimento iterativo, sendo que as interacoes
particula-particula ou particula-parede também podem ser incorporadas ao modelo
(SANTOS, 2010).

A limitacdo desta abordagem estd no fato de que hd um maior esforgo
computacional na obtencao das soluces, visto que este cresce de maneira drastica com o
aumento do numero de particulas simuladas. Devido a isto, € recomendada para
escoamentos em que a fase dispersa seja encontrada em baixas concentracfes, ou que
apresente diferentes propriedades como tamanho, composi¢do quimica, entre outros.
Deste modo, a abordagem Euler-Lagrange se faz adequada quando a fase particulada é
considerada diluida, em casos de escoamento de particulas isoladas ou ainda para o

calculo da distribuicdo do tempo de residéncia (SILVA, 2011).

3.5.1.2 Simulac¢ao Numérica Direta (DNS - Direct Numerical Simulation)

Neste modelo é considerado que a particula ocupa apenas uma célula da malha
em dado instante de tempo fornecendo somente uma velocidade relevante atuando na
ceélula, sendo entdo a turbuléncia resolvida diretamente sem a necessidade de adotar
nenhum modelo adicional. Tal consideracao leva a uma modelagem muito mais complexa
para a locomocdo das particulas, o que gera a necessidade de malhas muito mais refinadas
e passos de tempo muito pequenos, logo o esfor¢co computacional requerido é bastante
alto (LAGE, 1992). Devido a precisao dos resultados obtidos, as simulagdes DNS vém
sendo utilizadas para verificar e validar outras formas de modelagem quando a realizagdo

de experimentos é impossivel (SILVA, 2008).

Os modelos acima descritos permitem o entendimento de que as abordagens
Lagrangeanas necessitam de um alto poder de computacdo, 0 que as tornam menos
utilizadas para o calculo de escoamentos multifasicos complexos e também para
aplicacBes em processos reais, nos quais a fragdo volumeétrica da fase dispersa é
usualmente alta (SILVA, 2008).

3.5.2 Volume de Fluido (VOF - Volume-of-Fluid)

E uma abordagem na qual as particulas fluidas (bolhas ou gotas) s&o consideradas
deformaveis, e 0 acompanhamento das superficies pode ser modelado, tornando-a uma

abordagem mais refinada que as anteriores. Neste modelo, um Unico campo de
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escoamento é considerado e a fase dispersa se distingue da continua pela variacdo das
propriedades do fluido através da interface, porém esta técnica € ainda pouco utilizada
para a simulacéo de reatores reais devido ao imenso custo computacional (DELNOIJ et
al., 1997).

Em virtude da sua generalidade, este trabalho trata 0 modelo Euleriano-Euleriano
com maior enfoque, sendo os detalhes sobre sua modelagem descritos nas proximas

secoes.

3.5.3 Modelagem Euler - Euler

As equacdes de conservacdo de massa e momento médias sdo utilizadas para
descrever os perfis dindmicos de ambas as fases em uma escala de tamanho superior &
molecular, sendo fundamentada na promediacdo das equagdes de conservacdo usando
médias volumétricas temporal ou amostral (ISHII, 1975; ENWALD et al., 1996; DREW
& PASSMAN, 1999).

Nesta abordagem, as diferentes fases do sistema sdo tratadas matematicamente
como continuas, interpenetrantes e interagem entre si, por meio de forcas interfaciais.
Isso implica que cada fase do sistema é descrita por seu préprio campo de solucdes, seja
como campo de velocidade ou de fracdo volumétrica, e que o campo de fracdo
volumeétrica da fase gasosa resultante da simulacdo é uma funcdo continua do espaco e
no tempo, assumindo-se que a somatdria das fracdes seja igual a um, ndo sendo possivel
detectar visualmente a forma e a precisa localizacdo das bolhas (RODRIGUEZ, 2015).
As varidveis, escalares ou vetoriais, sdo transportadas através dos elementos
computacionais utilizando um sistema de coordenadas fixo, no qual as equagdes locais
instantdneas sdo submetidas a um processo de calculo de valores médios adequado. Em
aplicacdes industriais € comum que as fases se encontrem bem misturadas e o0 nimero de
particulas ou bolhas seja muito grande e, deste modo, o processo de média se torna

necessario para caracterizar a mistura (SILVA, 2011).

3.5.3.1 Modelo Multifluido

Derivado do processo de promediacgéo das equacdes de conservacao locais de cada
fase, 0 qual considera 0s meios interpenetrantes, este modelo é a formulacdo Euleriana
mais geral, ou seja, as diferentes fases podem possuir a mesma posi¢cdo no espaco. Na

abordagem multifluido, o processo de media introduz a fragdo volumétrica, r, no conjunto
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de variaveis, sendo esta definida como a probabilidade de dada fase estar presente em
certo instante de tempo e ponto no espaco (média amostral). Em virtude da perda de
informacdo no processo de média, alguns termos adicionais precisam ser modelados e
aparecem nas equacdes de conservacdo de cada fase, com o intuito de modelar os
fendmenos que ocorrem em escalas menores que a escala da média (ISHII, 1975; ISHII
& HIBIKI, 2006). Tais termos devem considerar a estrutura do campo de escoamento,
além das propriedades fisicas dos materiais em sua modelagem, podendo ser derivados

empiricamente, analiticamente ou numericamente (SILVA, 2008).

Na formulagdo do modelo multifluido sdo consideradas n + 1 fases, nas quais
existem apenas uma fase continua, representada pelo subscrito a=0, e n fases dispersas,
descritas com o subscrito a=1,..,n. Para sistemas multifasicos isotérmicos, as Equacdes

13 e 14 representam as equacOes de conservacdao médias

(rapa)
Ta—f + V(rapaua) = R, (13)
0(rapa) .

ratp + V(1 paty) = V(rachff) + Mo+ Roug; + Sq +74pag (14)

em que pg, Ug, Fo € T(ff ! representam, respectivamente, a massa especifica média, a

velocidade média, a fragdo da fase e o tensor formado pela combinacdo das tensbes

médias viscosa e turbulenta da fase « (T(ff = Tlem 4 TIwrP) Ja R, é o termo fonte
referente @ massa trocada entre a fase a e as outras fases, S, é o termo fonte de quantidade
de momento na fase « devido a forgas externas, além da gravidade, e M, , é o termo de

troca de momento pela interface da fase a.

Os principais componentes de M, ,, frequentemente, se devem as forcas de
arrasto, sustentagédo e massa virtual atuando na interface das fases. A formulagéo do termo
referente a taxa de troca de massa entre fases, R,, depende do processo considerado na
simulacdo (evaporacao, solidificacdo, condensacdo, etc.), onde u,s é a velocidade com a

qual a massa é transferida através da interface entre as fases (ISHII & HIBIKI, 2006).

A tensdo viscosa (ou tensdo média da fase) usualmente é modelada pela relagédo
para fluidos Newtonianos (BIRD et al., 1960). A Equagdo 15 mostra o modelo de tensdo
viscosa adaptado para a abordagem multifluido (SILVA, 2008), ressaltando que, quando
se considera apenas 0 escoamento laminar, o termo de tensdo de Reynolds devido a

turbuléncia é considerado nulo.
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Tlam = —p I + Tlam
2
Téam = z.uaDa + (ka - g.ua) (Vua)l

D, = [Vua + (Vua)T] (15)

N |-

Na modelagem de escoamentos multifasicos, um dos pontos-chave ¢ a utilizacdo
correta dos termos de troca de momento M, ., pela interface da fase «, pois a formulagdo
desta expressao exerce uma grande influéncia no calculo da distribuicéo da fase dispersa
e também do campo de velocidades no escoamento. A lei de conservacdo de quantidade
de movimento mostra que a quantidade total de momento transferida entre as fases é nula,
ou seja, X_, M, , = 0, e, desta forma, ¢ possivel fechar o sistema de equagdes ao definir
a modelagem de apenas n fases (SILVA, 2008). Diversos trabalhos na literatura retratam
mais detalhadamente a teoria de formulagéo e a modelagem multifluido (ISHII, 1975;
DREW & PASSMAN, 1999; MICHELLE, 2002; BRENNEN, 2005; BOVE, 2005; ISHII
& HIBIKI, 2006).

3.6 Equacionamento para o Escoamento Bifasico Agua — Ar

O escoamento de fluidos é modelado matematicamente de acordo com 0s
principios de conservacdo de quantidade de movimento, massa e energia, 0S quais
resultam em equacgOes diferenciais parciais, sendo que a resolucdo dessas equagdes
fornece perfis espaciais e transientes de grandezas como concentracdo, temperatura e

velocidade, assim como de grandezas que dependem delas.

A abordagem Euler-Euler pode ser aplicada a todos 0s regimes de escoamento, Visto
que ndo € necessario prescrever sua topologia. Todavia, a formulacdo dos termos de troca
de momento entre as fases de tensdo turbulenta depende do regime de escoamento. Diante
disso, a capacidade preditiva do modelo multifasico depende muito da modelagem destes
termos, chamadas leis de fechamento. As leis de fechamento devem sempre se guiar pelos
principios de equipresenca, solu¢do bem-posta, indiferenca ao referencial, determinismo
e pela Segunda Lei da Termodinamica (SILVA, 2008).

A equipresenca significa que qualquer varidvel descrita por uma lei de fechamento
deve ser funcdo de todas as outras variaveis utilizadas. O principio de solugdo bem-posta
estabelece que a solugéo das equacdes do modelo existe, é Unica e varia continuamente

com as condicGes de contorno impostas. A indiferenca ao referencial sugere que as
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expressoes tensoriais das leis de fechamento ndo dependem do referencial do observador.
Por fim, o determinismo confirma a predibilidade do presente a partir de dados passados,
porém o que garante que a solucdo tenha um significado fisico é satisfazer a Segunda Lei
da Termodinamica (SILVA, 2008).

Na resolucédo das equacgdes para o escoamento multifasico, necessita-se tambeém das
condigdes iniciais, as quais especificam seu estado inicial, enquanto as condigdes de
contorno sdo utilizadas para especificar como 0 escoamento interage com a sua
vizinhanca. Conhecendo as leis de fechamento, as condi¢des iniciais e condigdes de
contorno, o sistema de equa¢des do modelo multifésico esté fechado e pode ser resolvido
(SANTOS, 2010).

Nos topicos seguintes, serdo apresentados maiores detalhes sobre o fechamento da
modelagem multifluido para os termos de troca de momento entre fases e também sobre
a modelagem da turbuléncia em escoamentos multifésicos.

3.6.1. Conservacao da Massa — Equacéo da Continuidade

A Equacdo da Continuidade de cada uma das fases é modificada e faz-se uso da
definicdo de aq apresentada anteriormente. Neste topico serd apresentada sua forma geral
(Equacéo 16) e as duas equacdes simplificadas para as duas fases de interesse (Equacdes
17 e 18).

%(“qpq) tV- (“qpqﬁq) = Zg=1(mzoq - mqp) +3Sq (16)
Considerando q = fase liquida (I) ou fase gasosa (g), tem-se:
v,— velocidade da fase q
m,, — transferéncia de massa da fase p para a fase g
g, transferéncia de massa da fase g para a fase p

Sq — termo de geracdo de massa para a fase q
N — niimero de fases presente no escoamento

Para a modelagem do sistema binério ar — agua, foi definido que o subscrito g se
refere a fase gasosa (ar) e | a fase liquida (agua). No modelo utilizado, foi desprezada a

transferéncia de massa entre as fases gasosa e liquida, além de ndo ser considerada
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nenhuma geragdo ou consumo de massa no interior do equipamento. Assim, as equagoes

da continuidade para cada uma das fases séo dadas por:
]
a(al p)+ (o pr-v) =0 (17)
7]
a(“g pg) + (g pgvg) =0 (18)

3.6.2. Conservacao da Quantidade de Movimento

As equacdes de conservacdo de quantidade de movimento utilizando o conceito
de aq S@0 demonstradas abaixo, tanto para a fase agua (Equacao 19) quanto para a fase ar
(Equacédo 20), sendo que ndo foi considerada a transferéncia de massa entre as fases
(CHEN et al., 2016):

a
a(“z prv) + V- (al(pl v ® Vz)) =—-a; VP +V- (0(1 * Mer) (Vv +

(VVI)T)) +a;-p g+ M (19)

%(ag Py -Vg) +V- (ag(pg Vg ® Vg)) =—0ay4 VP +V- ((xg " Hefrg (va +
(VVQ)T)) t0gpg g+ My (20)

Nas equacles acima Vi, ai, pi, Pi € pet,i, representam, respectivamente, as seguintes
grandezas locais referentes as fases liquida e gasosa: vetor velocidade intersticial, fracdo
volumétrica, densidade, pressdo e viscosidade efetiva, esta Ultima vinculada a turbuléncia.

Os termos M, e M, dizem respeito a transferéncia de quantidade de movimento devido as

forcas interfaciais, e possuem grandeza de forca por unidade de volume. Nas equacbes

acima descritas, o operador ® indica o produto vetorial entre 2 vetores.

Nas equag0es 19 e 20, os dois termos do lado esquerdo denotam, respectivamente,
a taxa global de acimulo de quantidade de movimento e a transferéncia de momento por
conveccdao em cada fase. Dentre os termos dispostos no lado direito da equacdo, é
importantes destacar que a forca resultante que atua em cada uma das fases € dividida, de
acordo com sua caracteristica, em quatro componentes principais, a saber: forca de
campo, de ascensdo, de massa virtual (sendo estas for¢as dependentes do meio em que a

fase q esta inserida), e forca de interacdo entre as fases.

O empuxo é a principal forga externa que atua como fonte de transferéncia de

quantidade de movimento, sendo sua agdo um efeito da diferenca de densidade entre as

54



fases liquida e gasosa (Equagdo 21). Em escoamentos gas-liquido em biorreatores
pneumaticos (colunas de bolhas e airlift), 0 empuxo é responsavel pela grande aceleragdo
que as bolhas sofrem (SILVA, 2011).

S; = (Pi - pref)g (21)

em que S; corresponde ao vetor forca de empuxo (por unidade de volume), pret € a
densidade de referéncia (densidade da fase continua) e g é o vetor aceleracdo da
gravidade. O termo M; corresponde as forcas interfaciais existentes no sistema, sendo seu
calculo feito por meio do somatorio vetorial das diversas for¢as interfaciais existentes em
sistemas gas-liquido tais como as forgas de arrasto, sustentacdo, massa virtual, dispersao

turbulenta, dentre outras.

3.7 Fechamento das Forcas de Interacao

No modelo Euleriano, a abordagem de fechamento tem foco nos fenémenos que
acontecem na interface entre as fases. A forca interfacial de uma fase a normalmente é
decomposta em termos da forca de interacdo entre fases e da pressédo e tensdo de
cisalhamento interfaciais médias, conforme Equacdo 22 (SILVA, 2008):

~

Ml,a = MI,a + pI,avra —Tia- V1 (22)

Através da decomposicdo demonstrada na Equagdo 22 combinada a Equacdo 15,
pode-se reescrever o lado direito da Equacdo 14, como colocado na Equacdo 23, sem

considerar os efeitos de turbuléncia.

V- (raToéam) + Ml,a + Roug + Sg + 14Pag = —15Vpe + V- (Taf(lxam) + (pl,a -

pa)vra —Tra’ Vg + MI,a + Rau(x,l + Sq + %Pag (23)

Quando se admite que os efeitos de tenséo interfacial ndo séo importantes (z; , =
0), pode-se considerar que a pressdo possui localmente 0 mesmo valor para todas as fases,
ou seja, pa = pra= p. O termo de interacdo entre as fases pode considerar inimeros tipos
de forcas interfaciais, porém, usualmente, as principais forcas sdo devido ao arrasto,

sustentacdo e massa virtual (FORD, 1998).

A modelagem do sistema multifasico pode ser realizada a partir de uma fase
primaria (a = 0), equivalendo a fase continua, e n fases secundarias, onde cada uma delas
representa uma classe de particula com volume compreendido em um intervalo

especificado (SILVA, 2008). A Equagéo 24 apresenta a formulacéo do termo de interagéo
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entre fases para a fase primaria, na qual M?, M* e M™ consistem, respectivamente, nas

forcas devido ao arrasto, sustentacéo e a massa virtual.
M;, = ZZ:l[MI%a + MIS,Oa + IT,Y(%] (24)

Ao considerar que ndo ha interacdo entre as fases secundarias, uma hipotese
razoavel para sistemas diluidos (ro — 1), a formulag¢do do termo de interagdo entre fases

pode ser reescrita como demonstrado na Equagéo 25.
Ml'azMIC'la0+MiS:ao+M}"n%; a=1,...,n (25)

Neste caso, € necessario observar que a troca de quantidade de movimento entre
as fases dispersa e continua se inter-relaciona de forma oposta. Por exemplo, para a forca
de arrasto esta relagéo seria M, = —Myf,,, sendo esta mesma relagéo valida para as
outras forgas (SILVA, 2008). Uma breve discusséo sobre essas forcas estd colocada na

sequéncia.

As forcas interfaciais exercem um papel fundamental no comportamento
hidrodinamico de escoamentos multifasicos, surgindo devido a transferéncia de
quantidade de movimento entre as fases através da interface que as separam. As forcas
interfaciais mais relevantes no escoamento gas-liquido de biorreatores sdo as forcas de
arrasto, sustentacdo, massa virtual e dispersdo turbulenta (SILVA, 2011; RODRIGUEZ,
2015).

As diferentes forcas interfaciais sdo modeladas matematicamente com base em
correlagdes que descrevem os coeficientes para cada tipo de interagdo. Para cada forca
encontram-se disponiveis diversas correlagdes com diferentes hipdteses, como por
exemplo, corpos rigidos ou deformaveis, além de faixas de aplicabilidade. Contudo, ainda
que exista uma grande diversidade de forca interfaciais, em biorreatores pneumaticos
tem-se verificado a predominéncia do arrasto e da sustentacdo sobre as demais forcas
(RODRIGUEZ, 2015), sendo uma pratica comum a realizacdo de simulacGes
considerando apenas estas duas forcas (WANG et al., 2005; DHOTRE et al., 2008;
SILVA et al., 2012; GUPTA & ROY, 2013; HAN et al., 2017; ZHANG et al., 2018;
ALAM et al., 2020; L1 et al., 2021).

3.7.1 Modelagem da Forca de Arrasto

A forca de arrasto atua paralelamente a direcdo do escoamento principal, mas em

sentido oposto, e age como uma forca de resisténcia, a qual é originada por dois fatores
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principais: o atrito entre a particula e fluido, devido a velocidade relativa entre as fases, e
a distribuicdo de pressdo na superficie do corpo, agindo na fase liquida como
consequéncia do movimento da fase gasosa (Mﬁ ;). Esta forca aparece sempre que existe

um movimento relativo entre a particula e o fluido e pode ser definida como a forca
exercida pela fase continua sobre a particula na direcdo do escoamento (RODRIGUEZ,
2015).

A teoria em que a forca de arrasto € baseada teve inicio com os estudos de Newton
(1686) sobre a queda livre no ar de esferas com diferentes tamanhos, no qual se mediu a
velocidade terminal das particulas ao soltad-las do alto da catedral de St. Patrick em
Londres. Com os dados obtidos, Newton relacionou o arrasto da particula como funcgao
do didmetro e da velocidade terminal e, assim, concluiu experimentalmente que a forca
de arrasto sobre a particula é proporcional ao quadrado da velocidade terminal.
Posteriormente, essa relacdo foi estendida por Allen (1900) abrangendo os efeitos da
massa especifica das particulas e do fluido na forca de arrasto. Stokes (1851) atingiu o
mesmo resultado de forma analitica ao negligenciar a convecgdo na equacdo de Navier-

Stokes, corroborando os resultados obtidos por Newton (SILVA, 2008).

Os resultados de estudos referentes a forca de arrasto sdo apresentados, em sua
grande maioria, na forma adimensional, por meio do coeficiente de arrasto, Cp, que €é
funcdo do numero de Reynolds, Re, conforme apresentado na Figura 14
(SCHLICHTING, 1979).

Figura 14 - Coeficiente de arrasto para esferas rigidas em funcdo do numero de

Reynolds.
400 —1— S
200 b\\ ot
0 400 M
80 —J—F - BN N N B : [ LT
50— 50 I I . - Measured by. R ] Il
40 ! — =S R (8 =) o Schiller - Schmiedel -1 RN SR
| \ | | ® [iebster
20 t = \ =< —T—1TT1]© Allen ==
< [l ; |

170 NG ! 2 i s : ;‘;i;}W/ese(sberger = —H

A N\ Ay U 1

4 p—t— ! | — ):7\5‘{77 il [—‘ i 130 [NERO CISN I [ 11 TR “

[l @ \
2 L N . i .
| ™

1 ~1,4, M

08— B e 0 B S— |

06 - — 4 4 — e . + —— — = i
O T WU B B = = 2 e

0.2 |—- - 7L S S S . — > J L I 2 | L3 L —] _1___
071 Ll i | | T
o o e e e e e S e e
’ s 8 2 8 2 4L 68 2 4 6 2 4 68 2 4 68 2 4 68

1017 ‘%07 ¢ Cfp 102 103 0% 05 100

Fonte: Schlichting (1979).

57



A Equacdo 26 apresenta a definicdo do nimero de Reynolds, na qual po e Mo sdo a
massa especifica e viscosidade da fase continua, respectivamente, ur = Uo — up € a
velocidade relativa, e d, € o didmetro equivalente da particula, ou seja, o didmetro da

esfera com 0 mesmo volume da particula.

Re — po|ur|da (26)
Ho

A maioria dos escoamentos multifasicos utiliza a formulacdo colocada na Equacéo
27, em que Cp, é o coeficiente de arrasto para a fase @, U.. = Uo — u, € a velocidade
relativa e A, € a &rea projetada normal & velocidade relativa da particula pertencente a fase
a dividida pelo volume da mesma (BOVE, 2005).

1
Mlo,ta: = EporaAaCD,alur,alur,a (27)

ndgc/ 3
Sendo esferas: A, = —— = o
DZ/6 a

Todavia, a fisica do escoamento ao redor das particulas fluidas se difere de duas
maneiras quanto ao escoamento em torno das particulas rigidas. Devido ao fato de que a
forma da particula ndo € fixa, efeitos desse tipo devem ser considerados ao calcular o
coeficiente de arrasto para bolhas e gotas (CLIFT etal., 1978; LOTH, 2000; SIMONNET
et al, 2007).

A forca de arrasto é representada por unidade de volume e pode ser calculada

conforme a Equacdo 28.
3 Cc
Mgy =% acpg 2> |vg — vi|(vg — 1) (28)

Na literatura encontram-se disponiveis diversas correlacbes para o calculo do
coeficiente de arrasto (Cp), sendo uma das mais utilizadas a equagao proposta por Grace
et al. (1976), que considera diferentes formatos para as bolhas de acordo com o regime
de escoamento, tais como esfera, elipse e touca (ESPERANCA, 2018). A correlacdo de
Grace et al. (1976) calcula o valor do coeficiente de arrasto por meio do critério

estabelecido pela Equacao 29.

Cp = max(CEY, min(Cg'™P, ciovee)) (29)
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na qual Cgsf , C[;’“p e CL°%c® correspondem aos coeficientes de arrasto para bolhas no

formato de esfera, elipse e touca, respectivamente, e assumem valores de acordo com as

Equacdes 30 a 32.
cgf = ;—;(1 +0.15ReQ%?7) (30)
cpP = et (31)
Cclouca — 2 (32)

em que v., e Reg referem-se a velocidade terminal da bolha e ao numero de Reynolds da

bolha, respectivamente.

3.7.2 Modelagem da Forca de Sustentacéo

A forca de sustentacdo, em um escoamento com campo uniforme e estacionario,
refere-se a for¢a normal & velocidade relativa do fluido, ou seja, age perpendicularmente
a direcdo do escoamento e promove o deslocamento lateral das bolhas. Esta forga, M;,,
foi realatada pela primeira vez atuando sobre uma particula, conforme registrado por
Poiseuille (1841), ao constatar que as células do sangue permaneciam afastadas das
paredes dos capilares. Contudo, as causas deste fendbmeno s6 foram esclarecidas com o
trabalho de Segré e Silberberg (1962), mais de um século depois, quando os dois
pesquisadores estudaram o leve deslocamento radial de esferas flutuantes, com diferentes
tamanhos, suspensas em um tubo, sob as condi¢bes de escoamento de Poiseuille, devido
a atuacdo desta forca lateral sobre as particulas. A partir dai, varios trabalhos sobre a forca
de sustentacdo foram realizados, em grande parte para escoamento em tubos e canais
(COX & MASON, 1971; TSUJI et al., 1984).

A forca de sustentacdo pode surgir de diversas maneiras, tais como a presenca de
um gradiente de velocidade na fase continua, a deformacdo e rotacdo da particula
(chamado de efeito Magnus) e também pelo efeito de surfactantes presentes no meio
continuo (SILVA, 2008). Quanto as aplicacbes com particulas fluidas, Auton (1987)
demonstrou que a forca de sustentacdo aplicada a uma bolha esférica isolada em um
escoamento estacionario inviscido é proporcional ao produto vetorial da vorticidade da

fase continua (I*uo) e a velocidade relativa u., entre as fases, chegando a expressao
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colocada na Equacdo 33 para representar a forca de sustentacdo, onde Cy, . € 0 coeficiente
de sustentacdo da fase .

MIS,O: = _CL,aporaur,a x (V x uo) (33)

A Figura 15 mostra a variacdo do coeficiente de sustentacdo sobre uma esfera lisa
e esférica em fungdo do nimero de Reynolds (LEGENDRE & MAGNAUDET, 1998).

Figura 15 - Coeficiente de sustentacdo para uma esfera rigida e lisa em funcédo do
numero de Reynolds. Linha sélida: solucéo analitica para escoamento inviscido; linhas
pontilhadas: ajuste da curva para os resultados numéricos com Sr = 0,02 (e) e Sr=0,2

(A); linhas tracejadas: solucdo analitica para creeping flow com Sr = 0,02 e Sr =0,2.
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Fonte: Legendre e Magnaudet (1998).

Legendre e Magnaudet (1998) demonstraram em seus experimentos que O
coeficiente de sustentacdo se torna constante (C.. = 0, 5) para o caso de uma bolha
esférica em um escoamento inviscido (Re > 102). Porém, quando o nimero de Reynolds
é inferior a 102, o coeficiente de sustentacdo passa a ter uma forte dependéncia com as
caracteristicas do escoamento ao redor da particula (MCLAUGHLIN, 1991; LEGENDRE
& MAGNAUDE, 1997), sendo funcdo do nimero de Reynolds e da taxa adimensional de

cisalhamento na fase «, S, definida por:

_ [Vugldg

a |ur.a|

Sra (34)

Dado o grande numero de fatores que influenciam a forca de sustentacao,
geralmente, os limites apresentados na Figura 12 séo extrapolados e admite-se que o

coeficiente de sustentacdo € constante e igual a 0,5 (SILVA, 2008).
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A forga de sustentagdo pode ser correlacionada com a velocidade relativa e a
velocidade da fase liquida, sendo expressa conforme a Equacdo 35. Esta forga age
lateralmente ao escoamento em objetos assimétricos, sendo que, no caso das bolhas
presentes em um biorreator pneumatico, a forca de sustentacdo € uma das responsaveis

por "puxar” ou "empurrar" as bolhas na direcdo radial (RODRIGUEZ, 2015).
FL = Clalpg(ﬁl — ﬁg) -V ﬁg (35)

Assim como no arraste, o coeficiente de sustentacdo é estimado por meio de
correlagcdes propostas na literatura. Neste estudo, 0 modelo proposto por Tomiyama
(2004), descrito pela Equacéo 36, foi utilizado, pois refere-se a sistemas ar—agua, sendo

aplicavel a bolhas deformaveis e dependente do nimero de Edtvos (Equagdo 37).

min[0.288 tanh(0.121Rey; f(Eoq))] Epq < 4

CL = {f(Epq) = 0.00105E3 — 0.0159E2; — 0.0204E,; + 0474 4 <E,; <10 (36)
-0,29 Epq > 10

E,q = E,(1 + 0.163E%757)%/3 (37)

O mecanismo de atuacéo das forcgas de arrasto e sustentacdo em um biorreator coluna

de bolhas, pode ser visualizado na ilustracdo demonstrada pela Figura 16.

Figura 16- llustracdo das forcas interfaciais modeladas neste trabalho: (a) Arrasto (b)
Sustentacao.

Velocidade Relativa fVelocidade Relativa
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Fonte: Adaptado de Vieira et al. (2018).

3.8 Modelos de Turbuléncia

A turbuléncia pode ser determinada como a flutuacdo aleatéria temporal e espacial
de grandezas relacionadas ao escoamento de fluidos. Do ponto de vista fisico, a
turbuléncia consiste no fenbmeno em que as forcas inerciais se sobrepdem as forcas
viscosas, sendo descrita por elevados valores de ndmeros de Reynolds
(RODRIGUEZ,2015).
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As principais caracteristicas deste tipo de escoamento sdo: a aleatoriedade, ou
seja, movimento irregular e cadtico; tridimensionalidade, acarretando em elevado nivel
de flutuacdo e vorticidade (velocidade de circulacdo do fluido por unidade de area); varias
escalas estruturais, levando a formacdo de estruturas em diversas escalas devido a
ocorréncia de fendmenos como movimentos rotatorios, coalescéncia, divisdo e
alongamento dos vortices; ndo-linearidade, 0 que causa o aparecimento de fendmenos
como a coalescéncia e o alongamento dos turbilhdes; dissipacdo, representada pela
ocorréncia de transferéncia de energia por meio de um processo chamado cascata de
energia, no qual vortices maiores (com maior energia) transferem energia atraves de
interacfes ndo-lineares aos vortices menores, que sao dissipados por forcas viscosas; e
difusividade, ou seja, elevada taxa de difusdo de calor e quantidade de movimento devido

a mistura dos elementos de fluido a nivel macroscopico (ESPERANCA, 2018).

Em simulagGes CFD, a modelagem da turbuléncia é de grande importancia na
descricdo correta de escoamentos multifasicos. Apds varios trabalhos comparando
simulacdes laminares e turbulentas para o0 escoamento gas-liquido, foi possivel concluir
qgue o modelo laminar ndo é apropriado para representar o perfil de escoamento, mesmo
para baixos valores de velocidade e retencdo gasosa (PFLEGER et al., 1999;
SOKOLICHIN & EIGENBERGER, 1999; SUNDARESAN, 2000; DEEN et al., 2001).
Apds a analise destes trabalhos, foi possivel concluir que as simula¢@es que utilizam os
modelos laminares ndo sdo capazes de representar o fendmeno fisico, visto que os
resultados ndo convergem em malha, enquanto que os modelos de turbuléncia consideram
os fendbmenos de dissipacdo de energia que ocorrem na subescala da malha e, assim,

representam os fendmenos que afetam o escoamento (SANTOS, 2010).

A modelagem da turbuléncia tem inicio com a decomposicéo de Reynolds na qual
a velocidade instantanea é dividida na soma de uma velocidade média u e uma velocidade
flutuante uo. As equacOes da continuidade e de balanco de momento sdo escritas em
funcdo da velocidade instantanea, e devido a isso, podem ser reescritas aplicando-se a
média de Reynolds para uma escala de tempo At, a qual deve ser maior que a escala de
tempo das flutuagdes de velocidade e menor que a escala de tempo do processo transiente
a ser modelado. Com isso, 0 termo de tensdo de Reynolds (T = —p, u’,u’,) surge
na equacdo de momento por meio do processo de média, considerando os efeitos de

turbuléncia (SILVA, 2008). Cabe ressaltar que, como a modelagem da turbuléncia possui
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enfoque em determinados efeitos, as equagdes de seus modelos podem variar
significativamente dependendo das hipdteses assumidas em sua formulagéo.

A tensdo de Reynolds pode ser modelada utilizando a abordagem baseada na
teoria de viscosidade de Boussinesq (1877), a qual considera que, assim como as tensdes
viscosas em um escoamento laminar, as tensbes turbulentas sdo proporcionais ao
gradiente da velocidade média do escoamento. Por meio dos fundamentos da viscosidade
laminar, o autor introduziu o conceito de viscosidade turbulenta como uma propriedade
que depende da turbuléncia local, porém, sdo necessarios modelos que possam calculé-
la. A Equacéo 38 apresenta a formulagéo do tensor tenséo turbulento, sendo k a energia

cinética turbulenta e t{*"? o tensor tensdo residual de turbuléncia.

2
Tagurb — gpakl + Tg(urb
T = 2ufD, (39

O trabalho de Michele (2002) apud Brauer (1979) foi um dos primeiros trabalhos
a demonstrar a modelagem da turbuléncia, ao identificar diferentes fontes de turbuléncia
e propor suas formulagdes. A seguir estdo listadas as principais causas de geracao de

turbuléncia em escoamentos multifasicos.

A turbuléncia de Reynolds, definida pelas flutua¢des de velocidade, como no caso
monoféasico, também € valida para escoamentos multifasicos, contudo outros efeitos, tais
como a flutuacdo de fase, devem ser avaliados. A turbuléncia de Interface ocorre devido
a diferenca de tensdo superficial na interface quando existe transferéncia de massa na
ultima. A turbuléncia por Deformacdo é induzida por meio do movimento da superficie
das bolhas. Por fim, a turbuléncia por Interacdo de Populacdo ocorre devido as interacdes

entre particulas ou bolhas em movimento (TSUCHIYA et al., 1996).

O modelo k£ — ¢ é a abordagem mais utilizada no tratamento de escoamentos
turbulentos multifasicos, embora s6 trate da turbuléncia isotrépica, introduzindo duas
equacOes de transporte adicionais no calculo, usadas para calcular a energia cinética
turbulenta, k, e a taxa de dissipacgdo de energia, ¢ (PFLEGER et al., 1999; SOKOLICHIN
& EIGENBERGER, 1999). A energia cinética afeta diretamente as diferentes escalas da
estrutura de turbilhdes presentes no escoamento, sendo que as maiores estruturas séo
portadoras de maior quantidade de energia, enquanto as menores estruturas de turbilhdes
carregam menor quantidade de energia. Com isso, a taxa de dissipacéo de energia € deve
ser resolvida de forma acoplada a energia cinética k, com intuito de representar a variagdo
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do tamanho das estruturas dos turbilhdes, sendo que a partir de k e ¢ € possivel calcular a
viscosidade turbulenta local, usada nas equagdes de transporte de momento (SILVA,
2008).

A equacdo de conservacao para a energia cinética turbulenta na fase continua, ko,
pode ser descrita conforme a Equacéo 39, na qual ¥, € o termo de producédo de energia
turbulenta e Sox € um termo fonte que pode ser usado para implementar efeitos de

turbuléncia ocasionados por outras fontes como, por exemplo, a interacdo entre bolhas.

9(ropoko) . k) —V- lam | B&*" kol = _ 39
Yt + V- (ropouoke) — V- |10 | o™ + oo Vko | = 10We — poo) + Sox (39)

A equacdo de conservagdo da dissipacao de energia turbulenta &, na fase continua
é mostrada na Equacédo 40, e o termo fonte Sox também pode ser usado para modelar
outros efeitos de turbuléncia.

a( , ) turb
TO(;’to >+ V- (1opooeg) — V- [rO (‘u(l)am + ”Oa—a) VEO] = To ’i_z (Certha =
Ce2P0€0) + Soe “0)

A viscosidade turbulenta p§*" pode ser calculada como colocado abaixo.
2

k
TP = Cupo'2 (41)

€0

A - 7 - b A ~ ~
Desta forma, trés incognitas (ko, €0 € u§"™) e trés equagdes (Equagbes 39, 40 e 41)
séo adicionadas ao usar 0 modelo £ —¢ a fim de considerar os efeitos de turbuléncia nas
simulacdes, 0 que acaba elevando o custo computacional, porém em um nivel aceitavel

(SILVA, 2008; SANTOS, 2010).

E possivel ainda incluir os efeitos de turbuléncia causados por outras fontes, como
a turbuléncia induzida pelas interagdes entre as particulas fluidas, sendo que estes efeitos
podem ser incluidos através da definicdo de uma velocidade flutuante devido a presenca
de bolhas, ou introduzindo termos fontes adicionais na equacao. Neste intuito, 0 modelo
descrito por Sato para turbuléncia induzida por bolhas assume que, em escoamentos gas-
liquido, a velocidade do liquido pode ser decomposta em uma velocidade média (i), uma
velocidade flutuante devido a turbuléncia inerente ao liquido, e independente do
movimento relativo entre as bolhas e o liquido, (u’), e uma velocidade flutuante adicional
devido a presenca de bolhas no escoamento (i) (SATO & SEKOGUCH, 1975; SATO et
al., 1981).
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u=u+u +1u (42)

Assim, a formulacdo de média de Reynolds para as equagdes de balanco inclui
ainda novos termos devido aos efeitos de interacdo entre as bolhas, os quais devem ser
modelados de forma apropriada, fornecendo um componente adicional a expressdo de
viscosidade turbulenta. O modelo de tensdo residual turbulenta induzida por bolhas

TP esta colocado na Equacdo 43 (SATO et al., 1981).

urb
b

T é turb D turb

= ZUa,b o Hap = -Qbrapoda|ur,a| (43)

em que £2;, é uma constante empirica, que frequentemente possui valor de 1,2. O modelo
de tensdo residual turbulenta induzida por bolhas consiste de uma corre¢éo da turbuléncia
pela viscosidade e é fundamentado no conceito de comprimento de mistura de Prandtl,
no qual o raio da bolha é usado como o tamanho de escala da turbuléncia induzida pelas
bolhas (SILVA, 2008).

Em sistemas de Engenharia, os escoamentos turbulentos sdo de grande
importancia, visto que na pratica correspondem a maior parte dos escoamentos
observados. Nateoria, todavia, é possivel fazer a previsdo de escoamentos tanto laminares
quanto turbulentos aplicando-se as Equacgdes da Continuidade (Equacdes 17 e 18) e de
Conservacdao de Quantidade de Movimento (Equacdes 19 e 20). Contudo, em
escoamentos turbulentos, utilizar estas equacGes de forma direta exigiria células
computacionais com escalas de comprimento muito pequenas, para que 0s Vvortices
turbulentos fossem descritos, resultando em um elevado tempo de simulagédo e esforgo
computacional (RODRIGUEZ, 2015). O processo de resolucdo numérica no qual se
consideram as Equacdes da Continuidade e do Movimento com o intuito de se resolverem

os vortices turbulentos é denominado Direct Numerical Simulation (DNS).

Uma forma de vencer tal limitacdo € a aplicagdo da abordagem RANS (Reynolds
Averaged Navier-Stokes), que modifica as equacgdes da Continuidade e de Conservacéao
de Quantidade de Movimento através da introducdo de quantidades médias e flutuacdes
de propriedades nas equacdes instantaneas (SILVA, 2011). Nesta abordagem, a
velocidade instantanea da fase i € decomposta em duas componentes de velocidade:
velocidade média (v) e um valor de flutuagdo (v;), conforme apresentado na Equacéo 44
(LOPES, 2012).

v, =70+ (44)
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A modelagem dos efeitos da turbuléncia, sem a necessidade da resolugéo dos
vortices turbulentos, torna-se possivel. Todavia, este procedimento de aproximacao
introduz termos desconhecidos nas equacdes, fazendo com que equacdes adicionais para
sua modelagem sejam necessarias, sendo definidas de acordo com o modelo de
turbuléncia utilizado (ESPERANCA, 2018).

Em virtude da complexidade apresentada por escoamentos turbulentos, um
elevado esforgo tem sido realizado para o desenvolvimento ou otimizacao de modelos de
turbuléncia. Embora exista uma grande disponibilidade de modelos de turbuléncia, tais
como k—¢, k—®, Reynolds Stress Model (RSM), dentre outros, 0 modelo xk—¢ é 0 mais
recomendado em aplicacdes de Engenharia, pois apresenta resultados suficientemente
precisos para um esfor¢co computacional moderado (RODRIGUEZ, 2015). Este modelo,
assim como suas variagdes, tem sido amplamente utilizado na simulagdo do escoamento
gas-liquido em biorreatores pneumaticos (BANNARI et al., 2011; ZHANG et al., 2012;
MORADI et al., 2013; GARCIA et al., 2014; MAVADDAT et al., 2014; MOSTOUFI et
al., 2014; RODRIGUEZ et al., 2015; XU et al., 2015) e a sua aplicacdo introduz duas
novas variaveis a modelagem, ou seja, duas novas equagdes de transporte a serem
resolvidas: a energia cinética turbulenta (k) e taxa de dissipagdo de energia cinética
turbulenta (g), que descrevem as escalas de velocidade turbulenta e de comprimento
turbulento (ESPERANCA, 2018).

No modelo k—¢, tem-se como hipbtese que a turbuléncia é definida por uma
viscosidade efetiva (pet,i), cujo valor € uma funcéo tanto do fluido quanto do escoamento.

Desta forma, a viscosidade efetiva corresponde a soma de trés viscosidades (Equacao 45):

Heffi = Hi T Heun,i T Hewurb,disp (45)

em que y; representa a viscosidade dindmica, que é caracteristica do préprio fluido e
definida pela Lei de Newton para escoamentos laminares; ., ; representa a viscosidade
turbulenta, que esta associada a energia cinética turbulenta e sua taxa de dissipacao
(Equagdo 46); e por fim, e, qisp representa a viscosidade induzida pela fase dispersa,

a qual considera a turbuléncia provida pela fase dispersa (Equacéo 47):

Wtupi = Cupi (kz) (46)

-t
&i

Hturb,disp = CuppcgddBlvd — U (47)
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sendo pc, &d, Va € Vc 0S termos correspondentes & densidade da fase continua, fragéo
volumeétrica da fase dispersa e velocidades das fases dispersa e continua, respectivamente.

Baseando-se nesta hipdtese, duas novas equacdes de transporte para se determinar
0 termo da energia cinética turbulenta (k) e o da taxa de dissipa¢ao de energia cinética
turbulenta (€) necessitam ser resolvidas para 0 modelo k-¢ realizable. Este modelo de
turbuléncia foi criado com o intuito de aprimorar a performance do modelo k-¢ standard,
0 qual faz consideracdes bem definidas quanto ao regime de escoamento valido na
modelagem. Ha dois pontos importantes de diferencas entre os modelos: o primeiro é a
diferenca na formulacdo da viscosidade turbulenta, e o segundo, a modificagdo na
equacado da taxa de dissipacdo (€), que ¢ derivada de uma equagdo exata para o transporte

das flutuacGes médias quadraticas de vorticidade (RODRIGUES, 2018).

O equacionamento do modelo de turbuléncia x-¢ realizable é descrito nas
Equacdes 48 a 61 (ANSYS, 2013a).

( k) n O(PLk]U]) aixj <(u + (':k) > + Gk + Gb |YM| + Sk (48)

a(plsv D ue\ oe
(o) + 221 = ((u + ,,—;) a—}) + piCiSe = piCary =z Cre CaeGp + e (49)

_ 1], =gk
C, = max [0,43,n+5],n = 5% (50)
kZ
M = picﬂ? (52)
C,=—: (53)
g rasks
'Qij = '-Ql] — Zgijwk (55)

Por padrédo do software Ansys o termo —2¢&ijwk € nulo, pois representa um termo de
rotacdo extra que ndo é compativel com casos que envolvem malha deslizante ou

multiplas armacgdes de referéncia e, portanto, neste trabalho, adotou-se este padrao.

;. = ﬁl] - gijwk (56)

ij
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Ag = /6c0s0 (57)

1 -
0 =3 cos 1(Vew) (58)
SiiSikSki
1y ow
Sij - 2 (6xi + ax]') (61)

Tendo os seguintes termos:

G« — termo de geracdo de energia cinética turbulenta devido ao gradiente de velocidades
médias, o qual esté descrito na Equagdo 62;

Gp — termo de geracgdo de energia cinética turbulenta devido ao empuxo. Este termo esta
presente quando ha campo gravitacional diferente de zero e gradiente de temperatura.
Neste estudo, foi considerado um sistema isotérmico, e, em virtude disto, este termo foi

desprezado.

Ywm — representa a contribuigdo da flutuacdo da dilatacdo em situagdes de escoamentos
turbulentos compressiveis na taxa total de dissipacdo de energia. Este termo ndo foi
considerado neste trabalho, pois o escoamento de &gua estudado possui baixa
concentracdo de ar, assumindo-se, portanto, a hipdtese de fluido incompressivel.

Sk e Se — Termos fontes definidos no software, sendo que, neste trabalho, foram adotados

como nulos.

0;; — média do tensor de taxa de rotagdo em um movimento em relacéo a uma posicéo de

referéncia com velocidade angular, wk.
wk — velocidade angular;

Os termos Ci¢, Caz¢, Cp e A S80 constantes, € ok € ge representam os numeros de
Prandtl turbulento para « e €, respectivamente. Estes termos utilizam o default do software

Ansys Fluent, tendo os seguintes valores:
Cie=1,44;C2=19; Ac=4,04;0xk=1,0ece=1,2.

A Equacdo 51 representa o termo de geragao de energia cinetica turbulenta devido
ao gradiente de velocidades medias (Gk). Cabe ressaltar que este termo é idéntico para 0s

modelos de turbuléncia k-¢ standard e «-¢ realizable.
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G = UeS? (62)

3.9 Balanco Populacional

Considera-se que o desenvolvimento dessa teoria teve inicio no final do século
XVIII, com a equacdo de Boltzmann dando origem a primeira aparicdo da EBP (YEOH
E TU, 2010), ainda que tenha sido expressa em termos de uma distribui¢do de moléculas,
sendo sua formulacdo geral desenvolvida somente em meados do século XIX. A partir
desta definicdo, Hulburtz e Katz (1964) e Valentas e Amundson (1966) foram o0s
pioneiros na introducdo da equacdo de balango populacional para a modelagem de
processos em engenharia quimica envolvendo operacdes com fases dispersas (SILVA,
2008).

Em diversos processos nas industrias quimicas, a distribuicdo de tamanho de
particulas (DTP) é um fator crucial, sobre a performance do equipamento e a qualidade
do produto final. Para sistemas onde houver pés, bolhas, gotas, lamas ou sprays, a
populacdo de particulas ao final do processo normalmente € diferente da populacdo
inicial, o que torna necessario realizar cada vez mais estudos sobre a evolugdo da DTP e
seus efeitos sobre 0 comportamento do sistema (SILVA, 2008; SANTOS, 2010).

Uma populagdo de particulas em um sistema fechado pode sofrer com os efeitos
de nucleagdo, agregacdo, quebra e crescimento. Tais fendmenos estdo associados a
maneira como as particulas interagem entre si e com a fase continua, estando incluso o
efeito do campo de escoamento sobre as propriedades das particulas, os quais levam a
heterogeneidades espaciais. Com isso, a modelagem destes processos é um fator
importante para projetos de engenharia confidveis (SILVA, 2008; SANTOS, 2010).

O primeiro trabalho que utilizou o balango populacional deduziu o modelo para
agregacdo pura e aplicou-o a um sistema biolégico (HULBURTZ & KATZ, 1964;
VALENTAS & AMUNDSON, 1966), sendo que a popularidade do balanco populacional
cresceu devido ao livro de Randolph e Larsen (1988). Ainda que este trabalho esteja
voltado basicamente para cristalizacdo, ele exp6s uma abordagem geral, a qual pode ser
aplicada em diversos casos, inclusive para processos de pulverizagdo, coagulacdo de
aerossois e granulagdo (SILVA, 2008). Ramkrishna (2000) incluiu os processos de
crescimento de células, estabelecendo a modelagem de balanco populacional como uma
ferramenta basica para ser aplicada a todos 0s processos que envolvem interacdo entre

particulas.
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As areas de aplicacdo para balanco populacional sdo de fato diversas e amplas,
como por exemplo, os sistemas bioldgicos e ambientais (MANTZARIS, 2005), as
nanoparticulas (SCHWARZERA, 2006), os processos de polimerizacdo (SMAGALAA
& MCCOQY, 2006) e, por fim, as aplicacdes a fluidodinamica de processos polidispersos
(NERE & RAMKRISHNA, 2006), a qual é foco deste trabalho.

A seguir, sdo apresentados a teoria do balango populacional e os fundamentos da
equacdo de balanco populacional (EBP), demonstrando sua formulagdo completa,
incluindo os termos de agregacao e quebra de particulas. Em virtude da complexidade da
modelagem destas equacdes (EBP), sdo apresentadas algumas hipéteses simplificadoras
de modo a aplicar esta técnica a casos praticos.

3.9.1 Equacbes de Balan¢o Populacional

O tamanho de bolhas da fase gasosa pode ser incorporado ao modelo
fluidodindmico por meio das equacBes de balango populacional, tornando possivel a
avaliacdo da influéncia dessa distribuicdo no comportamento fluidodindmico, além dos
demais fendbmenos de transferéncia de energia e massa para o sistema multifasico
(RODRIGUES, 2018).

Para utilizar as equacfes de balanco populacional € necessario incorporar uma
nova variavel, f(x,v,t), conhecida como funcéo de densidade numérica da particula (FDN),
a qual guantifica o numero médio de particulas no tempo t por unidade de volume no
espaco de estado. Por meio desta funcdo, as varidveis importantes para sistemas
polidispersos podem ser calculadas, como por exemplo, o nimero total de particulas, NT,
no dominio Qx x Qv do espaco de estado de particulas (X, v), representado pela Equacédo
63 (SILVA, 2008).

Ne(®) = [, [, fxv,dvydy, (63)

Cabe ressaltar que outras densidades numéricas podem ser calculadas para a
populacdo em estudo. Ao considerar v(v) como o volume da particula no espaco de estado
interno v, a densidade de volume pode ser entdo definida como o produto v(v).f(x, v, t) e,
desta forma, a fracdo volumétrica da fase dispersa, incluindo todas as particulas, r, pode

ser encontrada por meio da Equagéo 64.

r(x,t) = f!'zvv(v) f(x,v,t)dV, (64)
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As densidades de massa e volume, ao contrério da densidade numérica, dizem
respeito a quantidade de material disperso e, portanto, sdo varidveis mais relevantes em
aplicacdes praticas (SANTOS, 2010). A Equacdo 54 representa a equacdo de balanco
populacional, na qual X ¢é a taxa de variagdo da variavel externa, Dx € o coeficiente de
difusdo anisotropico, e H(x, v, t) é o termo fonte da equacéo de balango populacional, que
inclui os efeitos de nucleagéo, crescimento, agregacéo e quebra (RAMKRISHNA ,2000).
O segundo e terceiro termo da Equacdo 65 equivalem ao transporte convectivo e

dispersivo de particulas no espaco fisico, respectivamente.

af(xv,t) ;
e = Ve [Xf G v, O] + Ve [De - (Vo DI f (0, )] + HOx,v,8) - (65)

O termo fonte, H(x,v,t), da equacdo de balanco populacional (EBP) pode ser
dividido nos termos: taxa de nucleagédo J(x, v, t), taxa de variacdo das propriedades da
particula G(x, v, t) e taxas de nascimento e morte, B(x,v,t) e D(x,v,t), respectivamente, as
quais podem ocorrer por processos de agregacao e quebra, definidos pelos subscritos a e

b, respectivamente.

H(x,v,t) = B,(x,v,t) — Dy(x,v,t) + By(x,v,t) — Dy (x,v,t) + J(x,v,t) +
G(x,v,t) (66)

Na Equacéo 66, o termo G(x,v,t) é referente as mudancas no estado das variaveis
internas, podendo ser interpretado como o divergente do fluxo destas variaveis em seu
respectivo estado, sendo sua equacéo geral expressa pela Equacio 67, onde V representa
a taxa de determinacédo das alteracdes da variavel interna. O segundo termo da equacéo
equivale a contribuicdo estocastica da variacdo (SILVA, 2008; SANTQOS, 2010).

Glx,v,t) ==V [VF(x,v, 0]+ V- [D, - (V, - DI'f(x,v,0))] (67)

A notacdo utilizada nas equacdes acima permite quantificar os processos de
maneira separada e modela-los de forma mais facil e eficiente, sendo que para um
equacionamento mais completo da EBP, é necessario o conhecimento destes processos e
da sua modelagem (SANTQOS, 2010). Assim, nas proximas secdes serdo demonstrados

aspectos tanto da fisica quanto da modelagem dos fenémenos de agregacéo e quebra.

3.9.1.1 Processos de Agregacao

Em escoamentos turbulentos, durante uma dispersao, as particulas movem-se de

forma aleatdria e colidem continuamente umas com as outras. Assim, para que ocorra a
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coalescéncia, o fluido que esta entre as particulas em colisdo deve ser drenado até a
espessura de ruptura deste filme fluido (SANTQOS, 2010). Durante esta drenagem, pode
ocorrer uma flutuacéo turbulenta na fase continua tdo intensa que as particulas se separem
por completo, e com isso, nem toda colisdo entre particulas necessariamente resultaria em
agregacao. Frente ao exposto, a eficiéncia da agregacdo deve ser anexada ao processo
fisico de colisdo entre as particulas. A Figura 17 apresenta um diagrama simplificado do
processo de agregacao.
Figura 17- Representacdo do processo de agregacao iniciado pela drenagem do filme

fluido que separa as particulas, podendo resultar (a) na agregacao das particulas ou (b)
na separacao destas.

Fonte: Silva (2008).

A frequéncia de agregacdo a, descrita abaixo, pode ser definida como a
probabilidade de duas particulas no estado (x,7) e (x',v') no instante t com as
propriedades da fase continua, y, se agregarem em um periodo de tempo de t a t + dt.
Assim, tem-se a expressao frequéncia de agregacdo = frequéncia de colisdo x eficiéncia
de agregacdo ou conforme descrito pela Equacéao 68.

a(x,7,x",v;y,t) =w(X,U,x",v;y, OAX U, x",v';y,t) (68)

Na literatura, existem diversas abordagens propostas para modelar a frequéncia de
agregacdo em diferentes sistemas polidispersos, tais como Harper (1936), Howarth
(1964), Coulaloglou e Tavlarides (1977) e Parichay et al. (1987), os quais propuseram

diferentes hipoteses e teorias para basear seus modelos e, ainda assim, houve um concesso

entre todos sobre os fenémenos fisicos que afetam a agregagéo.

Dois fatores principais afetam a frequéncia de agregacéo, sendo eles a frequéncia
de colisdo de um par especifico de particulas e a probabilidade de a agregacdo ocorrer
apos a colisdo (SANTOS, 2010). A frequéncia de colisdo de um par especifico de

particulas depende, em especial, da distribui¢cdo de tamanho da particula e do padréo de
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escoamento, enquanto a probabilidade de agregacdo ocorrer ap6s a colisdo depende dos
aspectos que afetam o sucesso da agregacgéo, tais como a camada limite viscosa (ou a
drenagem do filme do fluido), a deformacéo das particulas e o balanco de energia (LIU
et al., 2000).

Desta forma, as taxas de nascimento e morte por agregacao, que fazem parte do
termo fonte da equacéo de balanco populacional, conforme mostrado na Equacéo 66, séo

dadas por Ramkrishna (2000) conforme Equacéo 69 e 70:

. . =~ 0 ] ~ ~ [ o(X, ¥
B,(x,v,y,t) = %fﬂx’ fﬂu' a(x,v,x", vy, O0f (X7, 0)f(x', v, t) agg v, dV, (69)
D (x,v,y,t) = fn , fn a(x,v,x", vy, ) (% 0,x', v, t)dV,dV, (70)

onde o representa o numero de vezes que pares idénticos foram considerados no intervalo
de integracdo, sendo 1/6 o termo que corrige a redundancia. O termo d(x,7)/d(x, v)
corresponde ao jacobiano da transformacdo de coordenadas de modo que o par de
particulas que colide com as coordenadas [x, ¥']e [x', v'] gerem particulas no estado [X,

v], sendo dado por:

a_x1 dx, 0x3 Ov; E
a_xl 0x; 9xz Oy E
oy |2 2 0% 0m L on
Gw) dx; 0xy Ox3 3151 vy (71)
on om 0w A ow
a_x1 dx, 0x3 0 E
0% O 00w O . O
_a_xl 0x, 0x3 0V a_

Diversos modelos para a frequéncia de agregacdo foram propostos na literatura e
é imprescindivel escolher aquele que é apropriado para uma dada situacdo fisica.
Infelizmente, o termo de agregacdo da EBP nao esta fechado, pois f, (X, 7, x’, v', t) ainda
é desconhecido e, frequentemente, nas analises que usam balango populacional, pode-se

fazer a seguinte aproximacéo:

L& T,x,v,t) = flx,v,)f(x",v,t) (72)

Tal suposicdo implica que ndo existe correlacdo estatistica entre as particulas com
estado (x, ¥) e (x, v) no instante t, sendo esta suposicao plausivel quando se trata de uma
ampla populacédo de particulas (RAMKRISHNA, 2000).

73



3.9.1.2 Processos de Quebra

O processo de quebra pode ser denominado como a ruptura de uma particula
dispersa em pelo menos outra duas, podendo ser ocasionada por trés mecanismos: a
colisdo da particula contra uma superficie sélida, a interacdo da particula com campos
cisalhantes, ou através da acao da turbuléncia (ARAUJO, 2006).

A colisdo da particula contra uma superficie solida é mais evidente em particulas
solidas, que podem ser lascadas ou atritadas com a superficie de outra particula, parede
ou impelidor. O segundo mecanismo, interacdo da particula com campos cisalhantes,
ocorre devido a interacdo da particula com a fase continua. Neste caso, o impacto nédo €
mais com uma superficie rigida, e sim com turbilhdes (eddies). O contato da fase dispersa
com o campo cisalhante do meio continuo pode, de fato, provocar oscila¢es de formato
na particula fluida por meio da acao das forc¢as inerciais e coesivas, e, COmo consequéncia,
promover a quebra. Isto ocorre somente quando a energia cinética turbulenta fornece
energia superficial suficiente para fragmentar a particula (LUO & SVENDSEN, 1996).
Assim sendo, é possivel dizer que os modelos de quebra se baseiam em trés teorias
bésicas: a colisdo entre particulas e superficie rigida, a colisdo entre particulas fluidas e
os turbilhdes, ou a ruptura em virtude da deformacéo da particula por influéncia da fase

continua.

A literatura contempla diversos trabalhos que tratam dos mecanismos de quebra
de particulas, concluindo que este fenbmeno pode ocorrer devido as colisbes ou influéncia
do campo de escoamento. Alguns modelos de quebra usando o conceito de colisdes foram
propostos (DAVIS, 1989; CAMPBELL & WEBB, 2001; CAMPBELL et al., 2001). O
segundo mecanismo de quebra se aplica a particulas fluidas, como bolhas ou gotas, e
ocorre pela exposicdo destas a um campo de escoamento turbulento (HINZE, 1955;
SHINNAR, 1961; COULALOGLOU & TAVLARIDES, 1977; NARSIMHAN et al.,
1979; TSOURIS & TAVLARIDES, 1994; LUO & SVENDSEN, 1996).

Portanto, a quebra por turbuléncia é induzida pela acdo de pequenos vortices
(também chamados de turbilhdes) que bombardeiam a superficie da particula,
ocasionando deformacdes nesta. Ou seja, a energia cinética do movimento turbulento da
fase continua provoca um aumento de energia superficial da particula através das
deformacgdes (SILVA, 2008; SANTOS, 2010). Assim, a fragmentacdo da particula
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acontece quando o movimento turbulento fornece um aumento suficiente da energia

superficial para causar a quebra.

Se o0 processo de quebra de particulas ocorrer independentemente uma da outra,
pode-se definir uma taxa especifica de quebra, b(x, v, vy, t), interpretada como a fragéo de
particulas com estado (x, v) que quebram por unidade de tempo, no instante t, em um
ambiente descrito por y. Entdo o nimero medio de particulas perdidas por unidade de

tempo é dado por:

Dy(x,v,y,t) = b(x,v,y,t)f(x,v,t) (73)

O segundo mecanismo considera a quebra causada pela turbuléncia e com isso, as
taxas de nascimento e morte por quebra na EBP sdo dadas pela Equacdo 74
(RAMKRISHNA, 2000):

1, ., .y
Bb(x;v;y;t) =gfﬂx’ fﬂv’ﬁ(x ,v,y,t)b(x,v,y,t) X
P(x,v|x", v, y, ) f (x',v', )V, AV, (74)

em que 9(x',v', y,t) € o numero médio de particulas formado pela quebra da particula
de estado (x’, v’) (9 >2), P(x,v|x’,v', y,t) é a funcdo de densidade de probabilidade das
particulas formadas pela quebra de uma particula de estado (x’,v’), em um ambiente Y, no
instante t, vir a possuir o estado (x, v), e b(x, v, y, t) é a taxa especifica de quebra, ou seja,
é a fracdo de particulas no estado (x, v) que quebra em uma unidade de tempo.

3.9.1.3 Simplificacdes e Hipoteses Adotadas

Devido a complexidade em modelar os termos da equacdo de balango
populacional (EBP) é essencial para sua solucdo que sejam consideradas hipdteses
capazes de simplificar seu equacionamento original, sem que ocorram prejuizos nas
caracteristicas fisicas intrinsecas a cada problema. As hipéteses fisicas e de modelagem
apresentadas nesta secdo sdao amplamente utilizadas na solucdo da EBP e no

desenvolvimento de func@es de quebra e agregacao (RAMKRISHNA, 2000).

Primeiramente, vale destacar as simplificacbes feitas na nomenclatura das
equac0es, nas quais as funcdes de quebra e coalescéncia, exemplificadas na Figura 18,
sdo dependentes das propriedades da fase continua, que podem ser o campo de
velocidades, a dissipacédo de energia turbulenta, as propriedades fisicas do meio continuo,
dentre outras (SILVA, 2008).
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Figura 18 - Mecanismos de coalescéncia e quebra de particulas.

Mecanismo de coalescéncia

Mecanismo de guebra

O Ruptura do filme_ Impacto dos Eddies

:>8:>O O@GDC?OO

o O & (::\ = ab ‘—> ®
O % O Energia insuficiente

Particulas repelidas
Fonte: Yeoh e Tu (2010).

A morte e 0 nascimento por agregacdo envolvem pelo menos trés posic¢des: duas
particulas com posicGes x’ e X, e uma gerada com posi¢do x. Porém, para problemas
praticos de Engenharia, formular a EBP considerando estas trés posi¢fes ndo € necessario,
sendo comum considerar que x’ = X = x, 0OuU Seja, a agregacao € local, sob a hipotese de

que:
aCx,v,x",v;y,t) =alx,7,v,t)6(x" —x)6(X — x) (75)

A suposicao de que as trés posi¢des utilizadas sdo proximas resulta nas Equacgdes

76 e 77, que sdo simplificacbes das Equacbes 58 e 59.

B,(x, v,,t)——f Lalx, 5,0, O)f (x, 5, ) f (x, V', t)zgv;dVVr (76)
D,(x,v,t) = fﬂ alx,v, v, O)f (x, v, ) f (x,v', )V, (77)

Ao considerar que o problema seja multivariado, isto é, um vetor de n variaveis
internas, juntamente com a hipotese colocada na Equacdo 75, a matriz jacobiana de

transformacéo de coordenadas pode ser simplificada como demonstrado na Equacéo 67.

LI}
0@ _ |0 vn
@) Py, A,
ov, T dvy

Todavia, quando o problema é monovariado, ou seja, possui apenas uma variavel
interna, o jacobiano de transformacéo de coordenadas se torna unitario. Quando se trata
de uma propriedade aditiva na coalescéncia, por exemplo, considerando o jacobiano para

a massa m da particula, tém-se:

m +m=m (79)
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a(m-m')

eSS 1 (80)

O processo de quebra pode ser modelado considerando uma hip6tese semelhante
a demonstrada na Equacdo 75. Porém, este processo de quebra acontece em uma escala
de tempo muito menor do que a evolucdo da populagéo e, portanto, a quebra pode ser
considerada instantanea. Assim, as posi¢des das particulas mée x e filha x’ podem ser
consideradas como iguais. Ao aplicar-se tal hipotese a Equacdo 63 para nascimento por
quebra obtém-se a Equacdo 81.

By(x,v,y,t) = fbvlﬂ(x,v’,t)b(x,v’, P (x,v|x,v', t)f (x,v', t)dV,, (81)

Neste trabalho, a deducdo dos métodos lida com a EBP monovariada e, com a
finalidade de mostrar a forma final da EBP utilizando o volume da particula v, como
variavel interna, a Equacdo 82 reporta sua versao simplificada com os termos de quebra
e coalescéncia, considerando quebra binaria (9 (x, v', t)= 2), difusdo isotrépica, e Z como

a velocidade caracteristica associada ao espaco fisico (i = X).

af (x,v,t)
ot

%f: alx,0,v', ) f(x, 7, ) f (x, v, t)dv' — fooo alx,v,v',t)fCx,v,t)f(x, v, t)dv' +

2 fvoo b(x,v',t)P(x,v|x, v, t)f(x, v, t)dv’ — b(x,v,t)f(x,v,t) (82)

+ V- (uf(x,v,0) = V- [DVf(x,v,0)] =

3.9.2 Métodos de Solucao da Equacdo de Balan¢o Populacional

Existem varias maneiras de resolver a equacdo de balanco populacional e a
metodologia apropriada depende da natureza do problema. A Equacdo de Balanco
Populacional é uma equacdo integro-diferencial que nem sempre pode ser resolvida
analiticamente e, portanto, uma aproximacdo numérica deve ser aplicada, sendo a solucéo
analitica viavel somente em casos muito simples, que geralmente ndo sdo aplicaveis a
situacOes reais (LIOU et al., 1997; PATIL & ANDREWS, 1998; LAGE, 2002; MCCOY
& MADRAS, 2003). Contudo, os métodos de solu¢do analitica sdo importantes, visto que
podem ser utilizados para testar e validar novas técnicas de solugdo numericas, sendo as
técnicas analiticas mais comuns 0s metodos de aproximagdes sucessivas, das
caracteristicas, das geracdes sucessivas e o método de transformada de Laplace
(SANTQOS, 2010).

Dentre os métodos numéricos, os mais comuns sdo 0os métodos estocasticos

(Monte Carlo), das classes, dos residuos ponderados, dos momentos e 0os métodos
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hibridos (incluindo suas variantes). No entanto, o0 método das classes, 0 QMOM
(MCGRAW, 1997), 0 DQMOM (MARCHISIO & FOX, 2005) e 0 PPDC (BOVE et al.,
2005) sao os mais relevantes para o acoplamento CFD-PBM, sendo que nesta revisdo sera

abordado apenas 0 método das classes, utilizado neste estudo.

3.9.2.1 Método das Classes (Modelo Discreto)

O método das classes, ou de ordem zero, como chamado por Kostoglou e
Karabelas (1994), é baseado em um processo de discretizacdo da distribuicdo em um
namero finito de classes (geralmente tamanhos de particula). Formado pela divisdo do
dominio do tamanho das particulas e adotando um valor constante de tamanho em cada
classe, transforma-se a equacdo integro-diferencial em um sistema de equacdes
diferenciais com solucdo bem estabelecida (SANTQOS, 2010). De acordo com Kumar e
Ramkrishna (1996), os métodos de ordem zero podem ser separados em duas vertentes:
0s internamente consistentes, e as metodologias de discretizacdo inconsistentes com
respeito a propriedade integral analisada. A consisténcia interna implica que a
discretizacdo da EBP submetida a um operador integral é igual a forma discreta deste
operador aplicada a EBP discretizada (RAMKRISHNA, 2000). Essa técnica é eficiente,
rapida e acurada, o que torna este método adequado para o acoplamento CFD-PBM. A
variavel interna (tamanho de particula) é subdividida em i subintervalos (Pn = {v1 = 0,

v2, ..., vn+1 = o}), sendo Ni o nimero de particulas no subintervalo i.
N(x,t) = [ f(x, v, O)dv (83)

O primeiro trabalho que empregou a discretizacdo da EBP utilizou uma
metodologia relativamente simples, aplicando o teorema do valor médio. Bleck (1970)
sugeriu gque essa discretizacdo na variavel interna segue uma progressao geometrica, vi+1
= 2vi. No entanto, essa abordagem ainda ndo era internamente consistente. Hounslow et
al. (1988) avaliou a coalescéncia de gotas em tanques agitados usando o volume da
particula como variavel interna discretizada em uma malha geométrica com fator de
expansdo igual a 2 (vi+1 = 2vi), desenvolvendo um equacionamento conservativo, no
qual um conjunto de equaces foi utilizado para conservar o numero e massa das gotas
em sistemas com coalescéncia pura, conforme demonstrado na Equacédo 84, na qual Ni é
0 namero de particulas no ponto i da malha e a;; é a frequiéncia de coalescéncia aplicada

a particulas nos pontos i e j da malha.
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dN;
dt

N; Z;"i‘ix a; ;N; (84)

_ i-2 5j—i+1 1 2 i1 oj—i _
=N;_12.j=12 A—1,jNj +2ai_1,;-1NiZy — Ni2j=12'7" a;;N;

Este método possui como principal desvantagem a inflexibilidade em termos de
malha, impossibilitando o refinamento das classes, além da necessidade de desenvolver
novas equacdes para conservar propriedades da distribuicdo diferentes de massa e nimero
de particulas (SANTOS, 2010). O método proposto por Hounslow foi estendido no estudo
de Lister et al. (1995), possibilitando o refino em progressdo geométrica das classes
(vier/vi = 2Y9), sendo g um ndmero inteiro maior que zero. Hill e Ng (1995)
desenvolveram equacdes andlogas a Equacgdo 73 para o fendmeno de quebra com refino
de malha. Wynn (2004) teve como foco de estudo a flexibilidade da malha utilizando uma
formulacdo variada do método de Hounslow, aplicando o método a problemas com
coalescéncia e reacdo. Contudo, este autor comenta sobre a necessidade de realizar testes
de malha para verificar se existe perda de massa no Gltimo intervalo de volume. No estudo
de Alexopoulos et al. (2004; 2005), esquemas numéricos para resolver a EBP com
nucleacdo, crescimento e agregacdo simultanea foram realizados, utilizando colocacao
ortogonal em elementos finitos, e 0 método de Hounslow estendido por Lister et al.
(1995). Os autores relataram que, nos casos em que a taxa de crescimento de particulas
foi alta, existem limitacGes na acuracia da abordagem numérica proposta por Hounslow

et al. (1988) quando comparada ao método de elementos finitos.

Com intuito de ultrapassar o problema de flexibilidade da malha, Kumar e
Ramkrishna (1996) propuseram um método de discretizagdo com uma abordagem mais
geral e flexivel, possibilitando o uso de malhas mais grosseiras ou refinadas e com
diferentes faixas de tamanho. A técnica concentra a populacdo de particulas com
determinada faixa de tamanho em torno de um Gnico ponto (chamado piv6 ou abscissa),
fixo no espaco das variaveis internas, utilizando uma fungdo Delta de Dirac (5). O
subdominio entre dois pontos da malha vi e vi+1 € chamado de se¢éo l;, na qual o tamanho
de particula é representado pelo ponto na malha & (abscissa), tal que vi < & < vi+1 (Silva,

2008). A Figura 19 apresenta uma representacdo esquematica da malha.
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Figura 19 - Representagdo de como a técnica do pivé fixo lida com a formacéo de
novas particulas que ndo coincidem com um pivd existente; ¢ limites das classes, | pivo
(&), A nova particula formada por agregagdo ou quebra.

ini i & ' Eiv
classe i-1 classe i classe i+1

Fonte: Silva (2008).

Cabe ressaltar que, esta abordagem possui um problema intrinseco, visto que os
fendmenos de quebra e coalescéncia podem gerar particulas cuja propriedade nao
pertence a nenhum dos pivos representativos da malha, gerando problemas de inacuracia
numérica da solucdo (SANTOS, 2010). O conjunto de equacbes necessarias para
conservar tanto 0 nimero quanto a massa das particulas por meio da técnica do pivo fixo

é representada pela Equacgédo 85, na qual 6},,( equivale ao delta de Kronecker e n € o

namero de pontos discretizados na malha.

dN; j=k 1o
ar éi—15(€j+$k)sfi+1 [1 T2 f'k] nia(fj’ Ek)Nij - Nixi a(fj' fk)Nk +
Y% Kixb(&)N; — b(E)N; (85)
j=k
em que:

fi+1—(fj+fk)

$iv1— & quando Ei = (fj + fk) < €i+1

n = (86)
Ei+é&k) —&iq
: ]; —k)fi—l quando §;_; < (Szj +&)<§&
e
Eiv1 fz+1_17 P v— fl 1
= [ e POlGddv + [ == PG )dy (87)

Ao utilizar uma malha discretizada em volume com fator geométrico igual a 2, as
Equacdes 85 a 87 levam a um equacionamento idéntico ao descrito em Hounslow et al.
(1988).

A metodologia do pivo fixo (KUMAR & RAMKRISHNA, 1996) foi estendida
por Kumar et al. (2006) ao considerar uma nova abordagem para a redistribuigéo de

particulas geradas por coalescéncia na malha. Este método considera a média do volume
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das particulas para definir o local no qual a nova particula gerada sera alocada. Ainda que
a acurécia tenha sido melhorada, e 0 uso de malhas mais gerais tenha sido possibilitado
em processos de coalescéncia pura, 0 método é limitado, visto que usa a formulagéo
original (KUMAR & RAMKRISHNA, 1996) para tratar a quebra, sendo estendido para
casos multivariados nas propriedades internas da particula (KUMAR et al., 2007).

Para superar a falta de acurécia nas predi¢des de gradientes altamente ndo lineares
presentes na distribuicdo de particulas, Kumar e Ramkrishna (1996) propuseram uma
nova abordagem, chamada de método do pivd movel, a qual permite que a nao
uniformidade da distribuicdo em cada secédo li, provocada pelos efeitos de quebra ou
coalescéncia, seja considerada mudando a localizacdo do pivo. Ou seja, 0s pivos séo
tratados como quantidades dindmicas, e suas posicdes mudam conforme a distribuicéo
varia. Assim, acoplado a equacdo de conservacdo do numero de particulas, torna-se
necessario deduzir as equacfes para as mudangas de posi¢cdo dos pivés, que se
movimentam de forma a compensar a evolucdo da funcao de distribuicdo devido as novas
particulas formadas (SILVA, 2008; SANTOS, 2010).

As equacBes que conservam massa e numero pela técnica do pivd mdvel estdo

colocadas abaixo.

an; E 4 imax
% =3 [1 - %‘%‘.k] (&, &) NiNi - Ny X9 a(Ey, E) Ny +
Vi1<(&j+Ek)<Vi4q
Smer b(&) N;BLY - b(E)N; (88)
déi 1 qjzk 1.,
& EZJ jik [1 —3 j,k] [(& + &) -
vio1=(§j+Ek) Vi
&ila(&), & )N;Ni - N%Zﬁ’;{”‘ b(&) Nj[Ei(j) - figi(j) (89)
em que:
BY = [, P(v]g;)dv (90)
B(U) — V1+1 P \d o1
oy = 1, vP(v]g;)dv (92)

Apesar da alta acuracia do método, um alto custo computacional é observado
quando a variagéo da distribuicéo no espaco fisico é considerada. Com intuito de otimizar
a localizacao dos pivos na malha e minimizar o erro da discretizagdo da EBP aplicada a

sistemas de tanques agitados em batelada ou continuo, Attaraki et al. (2003) propuseram
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dois algoritmos utilizando a técnica do pivd movel e mostraram que as equacfes de
densidade numérica e as equacdes do pivo (Equacbes 88 e 89) poderiam ser resolvidas de

maneira sequencial no tempo quando o numero de classes fosse suficientemente alto.

Com intuito de comparar as metodologias de solucdo, Nopens et al. (2005)
utilizaram trés tamanhos de malha distintos, com 25 (grosseira), 31 e 46 (refinada) classes
e mediram o tempo computacional até que a simulagdo atingisse o estado estacionario.
Os autores destacaram a dependéncia dos resultados com o método numeérico utilizado, e
também com o grau de refino da malha, devido ao fendbmeno de encarceramento de
particulas em alguma classe (fora a Ultima), em que a quebra e a coalescéncia ndo séo
mais possiveis. Para o caso da combinacdo dos dois fendmenos (quebra e coalescéncia
combinados), 0 método de Hounslow atingiu o estado estacionario mais rapido do que
todos os métodos, enquanto 0 método do pivé mdvel exibiu um alto custo computacional,

o0 qual aumentou a medida em que o nimero de classes usadas crescia.

O trabalho de Hu et al. (2005) desenvolve uma formula¢do fundamentada em
diferencas finitas para resolver as EBP homogéneas e monovariadas, na qual o algoritmo
utilizado parte de aproximacdes por serie de Taylor da densidade de particulas para
alcancar expressdes algébricas para a evolucdo temporal do nimero e do volume das
particulas da populacdo em um dominio discretizado em classes. Neste método, as
integrais dos termos de quebra e coalescéncia devem ser avaliadas no intervalo
discretizado de cada classe e, para isso, 0s autores usaram a quadratura de Gauss-
Legendre. Os autores apresentaram resultados de casos com coalescéncia e crescimento
simultaneos, quebra pura e crescimento e nucleacdo simultanea, sendo que todos possuem
solucdo analitica e obtiveram Gtima concordancia entre os resultados numeéricos e
analiticos, contudo os fendmenos simulados e as fun¢des de quebra e coalescéncia foram
muito simples, necessitando de mais simulagdes com fungdes de quebra e coalescéncia e

situacOes fisicas mais realisticas devem para avaliar melhor o método (SANTOS, 2010).

No software ANSYS FLUENT, o modelo baseia-se na representacdo da
distribuicdo continua de tamanhos de particulas (do inglés Particle Size Distribution -
PSD) em termos de um conjunto de classes de tamanhos discretos ou bins, conforme

ilustrado na Figura 20.

82



Figura 20 - Distribuicdo de Tamanho de Particula representada pelo Método Discreto

n(V)

i i+l A%
Fonte: ANSYS Fluent Guide (2018).

A equacdo de balanco populacional é escrita em termos da fracdo volumeétrica da

particula de tamanho i, conforme Equacéo 92

a 0 (Gypsa;
a(psai) + V- (psuia;) + v (%) = psVi(Bag,i — Dgg,i + Bpr,i — Dbr,i) +

0°psVorg (92)

na qual p, é a densidade da fase secundaria e «a; é a fracdo volumétrica da particula de

tamanho i. definida pela Equacédo 93

a; = NiVi i = 0,1,2, ,N -1 (93)
sendo
Ni(®) = [ n(V, )V (94)

e V; é o volume da particula de tamanho i. No software a fragdo de «, chamada f; é
introduzida como a variavel da solucéo, sendo esta fracdo definida conforme Equacéo 95,

na qual « é a fragdo volumétrica total da fase secundéria.
ai
fi=4% (95)

A taxa de nucleacéo n, aparece na equacao discretizada para a fragdo de volume
do menor tamanho V,. A notacdo 0° significa que este termo em particular, neste caso
psVony, aparece na Equagdo 92 apenas no caso do menor tamanho de particula. A taxa
de crescimento na Equagdo 92 é discretizada da seguinte forma (HOUNSLOW et
al.,1988):

5 (F2) = povi | (=) - ()] (9)
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A coordenada de volume € discretizada como (Hounslow et al.,1988): V;,,/V; =
29 onde g = 1, 2, ... e é referido como o "fator de razdo". As taxas de natalidade e

mortalidade de particulas sdo definidas da seguinte forma, conforme Equagdes 97 a 100:

Bagi = Xi=127=1k,jNiNjxy j€i j (97)

Dyg,i = Xj=1a;;N;N; (98)

Byri = Xj=inr 9(VINB(Vi]V)) (99)

Dyri = g(V)N; (100)
sendo

a;; =a(V,V)) (101)

{1 paraV; < Vg <Vizq,ondei <N -1

$k,j = 0

(102)

Vag € 0 volume de particulas resultante da agregacdo das particulas k e j, e €

definido como

Vag = [%1Vi + (1 = %y j)Vira] (103)
sendo
Vag—Vi
Mo = V;'g—Vi++11 (104)

Se V4 for maior ou igual ao maior tamanho de particula Vy, entdo a contribuicéo

para a classe N-1 é dada pela Equagdo 105. Observe que ndo ha quebra para a menor

classe de particulas.

Xij = -2 (105)

VN

Em relacdo aos fendmenos de quebra e coalescéncia, a formulagdo de quebra padréo
para 0 método discreto no ANSYS FLUENT ¢é baseada no método de Hagesather (2002),
no qual as fontes de quebra sdo distribuidas nos respectivos compartimentos de tamanho,
preservando a massa e a densidade numérica. Para 0 caso em que a razao entre tamanhos
de compartimentos sucessivos pode ser expressa como 2" onde n=1,2,.., a fonte em bin i,

(i=1,...,N) pode ser expresso como

By()) = YR—ivrizn 2 Wi, V) + Tk ion Xiv1 12 Wivr, Vi) + Timrin1(1 —
i )9 (Vie12p Wit1, 1)) (106)
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sendo

0y, (Wis1, V) = Neg () B(vg, v;) (107)

Uma formulacdo matematicamente mais rigorosa é dada por Ramkrishna (2000),

onde a taxa de quebra é expressa conforme Equacdo 108.
By (1) = XV n1g (W) Nic (108)

onde

Vi

: Vip1 — U V= Vg

ni, = | vi,,— B, v)dv + — B(v, v)dv

= [t B e+ [ T )
Vi Vi1

A formulacéo de Ramkrishna pode ser lenta devido ao grande nimero de pontos
de integracdo necessarios. No entanto, para formas simples de 3, as integracdes podem
ser realizadas com relativa facilidade. A formulacdo de Hagesather requer menos pontos
de integracdo e a diferenca de precisdo com a formulacdo de Ramkrishna pode ser
corrigida por uma escolha adequada de tamanhos de caixas. Para manter o tempo
computacional razodvel, um valor médio de volume é usado para a dissipacédo turbulenta
de vortices quando o modelo Luo é usado em conjunto com a formulacdo de Ramkrishna
(ANSYS FLUENT Guide, 2018).

A aplicacdo do balanco populacional utilizando o método das classes, também
chamado de modelo Discreto, pode ser realizada através de duas abordagens distintas, 0s
Modelos Discretos Homogéneo e Nao-Homogéneo. No presente trabalho, foi adotada a
abordagem Discreta Ndo Homogénea, em virtude do menor custo computacional

envolvido, conforme a pesquisa de Rodrigues et al. (2019).

3.9.2.1.1 Modelo Discreto Nao Homogéneo

Uma das limitacBes existentes no método discreto homogéneo é que todos as
classes sdo atribuidas a mesma fase secundaria e, portanto, sdo considerados com o
mesmo momento de fase. Tal consideracdo ndo é adequada para casos de modelagem em
que tamanhos grandes e pequenos de bolhas tendem a segregar devido a diferentes
campos de momento. O metodo discreto ndo homogéneo supera essa limitacdo ao
permitir que grupos de classes sejam anunciados por diferentes velocidades de fase.
Portanto, quando o modelo discreto ndo homogéneo é ativado, 0 modelo de Balanco

Populacional pode ser aplicado a mais de uma fase secundaria.
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O modelo Discreto N&do- Homogéneo possibilita que diferentes classes possuam
diferentes velocidades de fase, ou seja, &€ possivel acrescentar mais de uma fase
secundaria, indicando diferentes velocidades para cada uma, 0 que permite que uma
mesma classe de particulas esteja presente em diferentes fases secundarias
(RODRIGUES, 2018). A equacéo geral de transporte para a fracdo da classe discreta f;

pode ser escrita como:
= (pif) + V- (fiaiiy) =S (109)
a iMiJi \UJikiUp ) = 9Opi

Como todos as classes pertencem a uma unica fase no metodo discreto
homogéneo, a fonte de massa liquida para a fase em caso de quebra e coalescéncia € zero
e pode ser expressa como:

M Spi = 0 (110)

A Figura 21(a), demonstra esquematicamente este fato do método discreto

homogéneo, em que todos as classes sdo regidas pela mesma velocidade de fase w,. Em
contraste, o0 método discreto ndo homogéneo mostrado na Figura 21(b), permite que as
classes sejam atribuidas a vérias fases. Neste método, M classes por fase s&o distribuidas
em N fases para um total de M x N classes. As classes f; e f, sdo mantidas pela

velocidade de fase u;,, e assim por diante.

A Figura 21(a) mostra que cada classe, indicada por sua respectiva fracédo (fi), so
pode migrar para as demais classes através de interacdes de quebra ou coalescéncia. Um
exemplo seria que, para uma bolha pertencente a classe 1, ou seja, 0 menor diametro,
alcancar a classe 3, sdo necessarias interacdes de coalescéncia para aumentar seu diametro
e, assim ser transferida para outra classe, ou seja, outro intervalo que contemple o0 novo
tamanho da bolha. Além disso, para 0 mesmo exemplo, tem-se que as bolhas pertencem

a uma mesma fase e, consequentemente, possuem a mesma velocidade.

Na Figura 21(b), observa-se a existéncia da possibilidade de aplicar as equacdes
de balango populacional para diferentes fases (Si), cada uma com sua velocidade Uy, 0
gue representa uma importante caracteristica do modelo Discreto Ndo- Homogéneo. Para
melhor compreensdo, supde-se que uma bolha f21, ou seja, pertencente a classe 2 da fase
secundaria Si e velocidade Up1, coalesca e passe a pertencer a classe 5. O aumento de

tamanho faz com que sua velocidade possa ser alterada para Ups €, portanto, torna-se
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possivel a transferéncia desta a bolha para a fase Ss3, a qual apresenta a velocidade Ups, €
ser considerada como pertencente a fragéo fss.

Figura 21 - Representacdo dos modelos Discretos. a) Principio do modelo Discreto
Homogéneo. b) Principio do modelo Discreto Ndo —Homogéneo.

a) Classes interagem uma com as outras por meio de fendmenos de quebra e
coalescéncia

i -
+# »

Ire
=

fu fan
T Todas as classes possuem a mesma velocidade T
b) Classes podem interagir e atravessar cada uma das fases
i i
f), Abi. N Dofe B fyp
1 I
S | =

Tu S

Fonte: Adaptado de ANSY'S (2013b) (Rodrigues, 2018).
Na Figura 21, cada simbolo equivale (para i=1...N):

N — namero de fases secundarias, a qual indica o total de fases secundérias envolvidas na

simulacéo;

M — namero de intervalos (classes). Um intervalo, ou classe, equivale a uma determinada
faixa de tamanho que caracteriza esta classe, ou seja, 0 nimero de intervalos indica o total

de faixas de tamanho que sdo considerados na simulagéo;

foi — fracdo referente a classe b para uma dada fase i, indicando uma faixa especifica de

tamanho, sendo que os subindices a definem e a localizam dentro da simulacéo;
Si —fase i, a qual indica uma das N fases envolvidas na simulagéo;

Ui — velocidade da fase i, termo que indica a velocidade de determinada fase envolvida

na simulacéo.
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A soma das fontes de classes em qualquer fase ndo é necessariamente igual a zero,
pois as classes em uma determinada fase podem migrar para outra fase por quebra ou
coalescéncia, criando assim uma fonte de massa liquida para essa fase. A fonte de massa
liquida para uma determinada fase pode ser expressa como a soma das fontes de classes

pertencentes a essa fase:
Si = ?ii Sbi (111)
Para quebra e coalescéncia a soma sobre todas as fontes de fase € zero
MiShi=0 (112)
também semelhante ao modelo discreto homogéneo
ifi=0 (113)

O método discreto ndo homogéneo é atualmente limitado apenas & quebra e
coalescéncia. Além disso, para a distribuicdo de tamanho de bolhas, ndo € utilizado
somente um diametro médio de Sauter, ou seja, a fase ar é separada em duas fases, uma
com bolhas menores e outra com bolhas maiores, utilizando assim dois diametros medios
de Sauter no acoplamento com as equagdes de conservagao de quantidade de movimento
para representar toda a distribuicdo de tamanho de bolhas do sistema. Frente ao exposto,
a equacéo de transporte para uma fragéo discreta fyi pode ser descrita conforme Equacéo
96 (adaptado de ANSYS, 2013b):

Sendo cada termo corresponde a:

foi — fragdo de massa pertencente ao intervalo b para a fase secundaria i;

Si— termo de geracdo total de massa para a fase secundéria i;

Shi — termo de geracéo total de massa do intervalo b para a fase secundaria i;
N — namero de fases secundarias presentes no escoamento;

M — nimero de intervalo por fase secundaria.

O acoplamento das equacdes de balango populacional (que modelam as fases
secundarias) as equacdes de conservacao de quantidade de movimento se da através da
utilizacdo do didmetro médio de Sauter (ds2), 0 qual é responsavel pela representacao da
bolha da fase secundaria (fase ar) na continuidade dos calculos fluidodindmicos. Desta

forma, ao se separar bolhas pequenas e grandes em fases distintas, considera-se dois
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didmetros diferentes que sdo aplicados as equacdes de conservacdo de quantidade de
movimento. A Equagdo 114 apresenta a defini¢do do didmetro médio de Sauter.

3
dyp; = 2200 (114)

Y NpLj

na qual Ny representa a fracdo de massa pertencente ao intervalo b para a fase secundéria

i, e Lp representa o didmetro médio do intervalo b na fase secundaria i.

3.10 Modelos de Coalescéncia e Quebra utilizados

O fenbmeno de coalescéncia é caracterizado pela formacgédo de uma bolha a partir
de duas outras com didmetros menores, enquanto a quebra permite a formacéo de novas

bolhas menores a partir de bolhas com maiores diametros (RODRIGUES, 2018).

Os nucleos de quebra e agregacdo dependem da natureza da aplicacéo fisica. Por
exemplo, na dispersédo gas-liquido, os grdos sdo fungdes da dissipacdo turbulenta local da
fase liquida. Neste trabalho, optou-se pelo modelo Turbulento para modelar a
coalescéncia, enquanto a quebra foi modelada adotando-se 0 modelo de Luo (LUO &
SVENDSEN, 1996).

3.10.1 Modelo Turbulento de Coalescéncia
O nacleo de coalescéncia (LUO & SVENDSEN, 1996) é expresso como
a=V,V" (115)

O nucleo de coalescéncia o tem unidades de mS/s, e as vezes é definido como um

produto de duas quantidades:

e afrequéncia de colisdes entre particulas de volume V e particulas de volume V';
e a "eficiéncia de agregacdo” (ou seja, a probabilidade de particulas de volume V

coalescer com particulas de volume V).
A taxa de natalidade de particulas de volume V devido a agregacéo é dada por
Bag = %fo"a(v — V' VYV = Vn (VA (116)
onde particulas de volume (V — V')se agregam com particulas de volume V' para formar

particulas de volume V. O fator 1/2 é incluido para evitar contabilizar cada evento de

colisdo duas vezes.

A taxa de mortalidade de particulas de volume V' devido a agregacao € dada por:
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Dog = [, a(V,V'In(V)n (V")dVv’ (117)

Durante os processos de mistura, a energia mecanica e fornecida ao fluido. Essa
energia cria turbuléncia dentro do fluido. A turbuléncia cria redemoinhos, que por sua
vez ajudam a dissipar a energia. A energia é transferida dos maiores vortices para 0s
menores vortices nos quais € dissipada através de interagBes viscosas. O tamanho dos
menores vortices € a microescala de Kolmogorov, 7, que é expressa em funcdo da

viscosidade cinematica e da taxa de dissipacéo de energia turbulenta:

1/4

n=(%) (118)

€

No campo de fluxo turbulento, a agregacdo pode ocorrer por dois mecanismos:

e mecanismo de subfaixa viscosa: isso € aplicado quando as particulas sdo menores
que a microescala Kolmogorov, v;

e mecanismo de subfaixa inercial: é aplicado quando as particulas sdo maiores que
a microescala de Kolmogorov. Neste caso, as particulas assumem velocidades

independentes.

Para a subfaixa viscosa, as colisdes de particulas sdo influenciadas pelo
cisalhamento local dentro do redemoinho. Com base no trabalho de Saffman e Turner
(1956), a taxa de colisdo é expressa como,

2
a(Loly) = sr2¥/w il |z 4 u2) (119)

onde U7 é a velocidade quadratica média para a particula i.

O coeficiente de eficiéncia de captura empirica da colisdo turbulenta descreve a
interacdo hidrodinadmica e atrativa entre as particulas em colisdo. Higashitani et al. (1983)

propuseram a seguinte relacao:

0,242
=) iNp2S (120)

Nt

o = 0,732(

sendo N arazdo entre a forca viscosa e a forca de VVan der Waals,

_ 6nu(Li+Lj)3i

N
T 8H

(121)

na qual H é a constante de Hamaker, uma funcéo do material da particula, e 4 é a taxa de

deformagéo

90



A= (= )0'5 (122)

15mv

3.10.2 Modelo de Luo para Quebra
A expressao da taxa de quebra (Luo e Svendsen, 1996), é expressa como
gWHBWIV") (123)
onde,

g(V") = frequéncia de quebra; ou seja, a fracdo de particulas de volume

V'quebrando por unidade de tempo (m3s™);

B(V|V") = funcdo de densidade de probabilidade (PDF) de particulas saindo do

volume V' para uma particula de volume V.

A taxa de natalidade de particulas de volume V devido a quebra é dada por
Bor = [, pg(V BV IVIn (V)dV'’ (124)

onde g(V")n(V")dV'particulas de volume V'quebram por unidade de tempo, produzindo
pg(Vn(V")dV'particulas, das quais uma fracdo S(V|V')dV representa particulas de
volume V. p é o nimero de particulas filhas produzidas por pai (por exemplo, duas

particulas para quebra binaria).
A taxa de mortalidade de particulas de volume V devido a quebra é dada por
Dy = g(VIn(V) (125)

O PDF B(V|V') também ¢é conhecido como funcdo de distribuicdo de
fragmentacdo de particulas, ou distribuicdo de tamanho filha. Varias formas funcionais
da funcdo de distribuicdo de fragmentacdo foram propostas, embora as seguintes
restricdes fisicas devam ser atendidas: o numero normalizado de particulas em quebra
deve somar a unidade, as massas dos fragmentos devem somar a massa da particula
original e o nimero de fragmentos formado deve ser representado corretamente.

Matematicamente, essas restricdes podem ser escritas da seguinte forma:

e Paraa condicdo de normalizacéo:
' pwivnay =1 (126)

e Para conservacao de massa
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pJ) mBWIVHAV = m(V") (127)
Para quebra binéria, £ é simétrico em torno de V/V' = 0,5; ou seja,
pW' —viv') =pWVIV) (128)

Os modelos Luo e Lehr sdo nucleos integrados, os quais abrangem tanto a
frequéncia de quebra quanto o PDF das particulas de quebra. A taxa de quebra geral por

unidade de volume é geralmente escrita (LEHR et al., 2002) como:
Qe (VIV") = 25(V IV IV')[1/m® [sec] (129)

onde a particula original tem um volume V' e a particula filha tem um volume V. Na
expressdo anterior, 25 (V") é a frequéncia de quebra e n(V|V") é a funcdo normalizada
de distribuicdo de particulas filhas. Para quebra binéria, o ndcleo de quebra deve ser

simétrico em relacdoade V/V' = 0,5

A forma geral é a integral sobre o tamanho dos redemoinhos A que atingem a
particula com didmetro d (e volume V). A integral é tomada sobre o tamanho do

redemoinho adimensional ¢ = 1/d. A forma geral é

, 1 1+&)?
Do VIV =K [, - exp(-be™)dé (130)
onde os parametros sdo como mostrados na Tabela 1.

Tabela 1 - Pardmetros do modelo Luo e Lehr

K[1/m3/sec] n b m
) 12(f23 + (1 - /3
Luo 0,923861/3d 2/3q 11/3 _ 1)0’p_16_2/3d_5/3 —11/3
Lehr 1,19¢71/3d~7/3gp=1f~1/3 13/3 20p7 e H3dTS3f1/3 —2/3

Fonte: ANSYS FLUENT Guide (2018).

3.10.3 Modelo de Laakkonen para Quebra

Sob condigGes turbulentas, as principais razGes para a quebra das bolhas sdo as
flutuagdes de pressdo turbulenta ao longo da superficie e as colisdes entre bolhas. Devido
a esses fendmenos, a bolha comeca a se deformar até se fragmentar em duas ou mais
bolhas filhas (GILLI, 2020). O mecanismo, para que ocorra esse rompimento, é descrito

por meio de um equilibrio entre a diferenca da pressdo dindmica em torno da particula, a
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qual age externamente, ti e sua tensdo superficial ts, sendo as tensdes viscosas
desprezadas. Desta forma, a bolha quebra apenas dependendo do nivel de deformacdo, ou
seja, do numero de Weber (We = 1i/ts) (LIAO & LUCAS, 2009).

O primeiro modelo foi proposto por Coulaloglou e Tavlarides (1977), referindo-se a
natureza turbulenta da dispersdo liquido-liquido, o qual afirma que a gota oscila e se
deforma devido a flutuaces de pressdo locais. Todavia, a quebra s6 ird ocorrer se sua
energia cinética for maior que sua energia de superficie. O modelo de quebra proposto é

descrito pela Equacédo 131.

g(V") = ¢, L723¢3exp [— — ] (131)

pge?/3L5/3

Se o efeito de “amortecimento” das gotas nas magnitudes turbulentas locais, em altas
fracdes de retencdo gasosa, forem contabilizados, a expressdo original se torna:

2
c20(1+ag)
pge2/315/3

/
gV = ¢, L7%/3 iexp [ (132)

1+ag
onde ¢1=0,00481 e ¢,=0,08 sdo constantes numeéricas.

Prince e Blanch (1990) destacaram em seu trabalho que, no caso de sistemas gas-
liquido, 0 modelo de Coulaloglou e Tavlarides (1977) prevé tamanhos de bolhas muito
pequenos quando comparados aos experimentais, podendo este fato estar relacionado a
densidade da fase gasosa. Tal parametro, utilizado para o caso de sistemas gas-liquido, é
muito menor para as dispersdes liquido-liquido e, portanto, a densidade da fase continua
é usada no caso de sistemas géas-liquido, conforme demonstrado na Equacdo 133
(LASHERAS et al., 2002):

"N o -2/3 81/3 620‘(1+(Xg)2 133
gWV') = alL™F exp | = (133)
Alopaesus et al. (2002) modificaram o modelo de Narsimhan e Gupta (1979)

adicionando a frequéncia de colisdo da gota, uma dependéncia da taxa de dissipacao
turbulenta, considerando a forca viscosa do fluido dentro da gota, anteriormente

desprezada, levando a Equacdo 134.

o K
g(V,) = c381/3erfc <\/C4 pLe2/3L5/3 + Cs pgpL£?/3L4/3> (134)

Laakkonen et al. (2006) substituiu a viscosidade da fase dispersa pela viscosidade da

fase continua, segundo a teoria de que as tensdes viscosas que resistem a ruptura
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dependem da viscosidade do liquido ao redor da bolha e ndo da viscosidade do gas. Com
isso a Equacdo final pode ser expressa como:

n _ 1/3 o HL
gV = czetl3erfc <\/c4 g ¥ Cs pgpL€1/3d4/3> (135)

onde, € representa a dissipacdo turbulenta da fase liquida, o a tensdo superficial, d o
diametro da particula e y; a viscosidade do liquido. As constantes presentes na expressao
possuem valores de 2,52, 0,04 e 0,01, respectivamente. Neste modelo, as duas Ultimas
constantes sdo obtidas através da teoria da turbuléncia e sdo independentes do sistema
estudado.

A funcdo de densidade de probabilidade (PDF) de particulas saindo do volume V'
para uma particula de volume V é dada por:
pIIv) = 2(L) (1LY (136)
ViV 14
na qual, V'e V sdo os volumes das particulas mée e filha, respectivamente. Este modelo
representa uma alternativa ao modelo amplamente empregado de Luo, pois possui uma
expressao mais simples para a funcao de densidade de probabilidade da particula filha e,

portanto, requer um custo computacional significativamente menor.

94



CAPITULO 4 — AVALIACAO DA INFLUENCIA DO DIAMETRO DA BOLHAE
DA FORCA DE SUSTENTACAO POR FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

4.1 Introducéo

Em bioprocessos submersos, 0 movimento do liquido no interior do reator,
marcado por uma dada velocidade de circulacdo de liquido, gera turbuléncia no meio
reacional. O didmetro de bolha (dg) & um pardmetro de extrema importancia para a

compreensdo tanto dos fendmenos de transferéncia de massa, quanto de movimento.

O tamanho da bolha influencia na transferéncia de massa e nos parametros
hidrodinamicos, como a retencdo gasosa e a taxa de cisalhamento média. Compreender
os fendmenos hidrodinamicos e de transferéncia em biorreatores pneumaticos é essencial
na analise, projeto, operacdo e otimizacdo de processos industriais. Em simulacGes de
escoamento multifésico, as forgas interfaciais podem desempenhar um papel importante
devido a transferéncia de quantidade de movimento através da interface em escoamentos
multifasicos, influenciando os padrdes dinamicos dos fluidos. Em colunas de bolhas,
destacam-se as forcas de arrasto, sustentagéo, disperséo turbulenta e massa virtual (Tabib
et al.,, 2008). Por essas razbes, a fluidodinamica computacional (CFD) tem sido
amplamente aplicada na modelagem e simulacdo desses sistemas de escoamento
(Ziegenhein et al., 2017; Yang et al., 2018).

A fluidodindmica computacional permite simular as transferéncias de momento,
calor e massa em biorreatores com base em alguns parametros fundamentais (Yang et al.,
2018), sendo a abordagem Euler-Euler a mais utilizada para modelar o comportamento
de biorreatores de coluna de bolhas em fase densa (Laborde-Boutet et al., 2009; Ekambara
e Dhotre, 2010; Li e Zhong, 2015), devido ao baixo custo computacional, quando se opera
sistemas com grande quantidade de bolhas. Neste capitulo, a retencdo gasosa global, as
taxas de cisalhamento media e maxima, além do coeficiente volumétrico de transferéncia
de oxigénio, de um biorreator coluna de bolhas de se¢do quadrada foram avaliadas por
meio de simulacdes por CFD e comparadas aos resultados obtidos experimentalmente e
por meio de correlagcbes semiempiricas, a fim de se comprovar a validade do modelo

matematico aplicado.

4.2 Estado da arte
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A injecdo de gas € responsadvel pela movimentacdo do meio reacional em
biorreatores pneumaticos, promovendo a homogeneizacdo do sistema e, portanto,
facilitando os processos de transferéncia de quantidade de movimento, calor e massa.
Logo, a forma como acontece a asperséo de um gas, ira influenciar significativamente o
desempenho global do processo, ou seja, o formato do aspersor pode alterar a

hidrodindmica de um biorreator pneumaético.

Huang et al. (2010) realizaram a simulacdo do escoamento gas-liquido em reator
airlift de circulacdo interna no estado estacionario, com posterior verificacdo e
comparagdo com dados da literatura. Adotou-se o regime permanente com o0 objetivo de
economizar tempo de simulagéo e, este ser ideal no projeto de biorreatores em fase plena
de operacdo. VVarios modelos de estimativa do coeficiente de transferéncia de massa foram
comparados, sendo alguns ndo aplicaveis a situacdo pratica., sendo fornecidos perfis

espaciais tedricos da retencdo gasosa ao longo do biorreator.

Silva (2011) propds o estudo das forcas interfaciais que atuam no escoamento gas-
liqguido em um reator coluna de bolhas de secdo retangular com aeracdo centralizada,
sendo as simulag¢6es conduzidas sob a formulacdo Euleriana para ambas as fases. O autor
investigou diferentes modelos de forca de arraste, sustentacdo, dispersdo turbulenta e
massa virtual. Por meio de comparagdes com valores experimentais de retencdo gasosa
global, foram definidos os melhores modelos. Dentre as forcas analisadas, apenas a forca
de massa virtual ndo apresentou influéncia relevante quando considerada, sendo
recomendado pelo autor, a incluséo de todas as demais na simulacdo de sistemas que

operem em condic¢des semelhantes aquelas estudadas pelo mesmo.

Zhang et al. (2012) desenvolveram um biorreator airlift de cilindros concéntricos
com um funil interno. Dados obtidos numericamente por CFD foram comparados aos
resultados experimentais para o sistema agua-ar. Os autores concluiram que a presenca
do funil colaborou para o aumento maximo de 15% na retencao gasosa global, sendo que
a energia cinética turbulenta foi reduzida em até 7,8%, demonstrando que a geometria

proposta tem impacto positivo em cultivos celulares muito sensiveis ao cisalhamento.

Masood e Delgado (2014) conduziram uma andlise de sensibilidade que visava
verificar a influéncia dos modelos de forcas de arraste, sustentacéo, disperséo turbulenta
e lubrificacéo da parede nos perfis axiais de velocidade de liquido e gas. Foi utilizado um

reator coluna de bolhas de se¢do quadrada, operando com &gua e ar, e como resultado, 0s
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autores concluiram que o modelo de Ishii e Zuber (1979) é recomendavel para obtencédo
de melhores perfis de velocidade da fase gasosa. A combinacdo de modelos de arraste e
sustentacdo forneceu boas predicdes nos perfis axiais de velocidade para ambas as fases,
enquanto a adicdo da forca de massa virtual e de dispersdao turbulenta ndo provocou
nenhum efeito notavel na distribuicéo de velocidades. Ja a forca de lubrificacdo da parede

provocou uma superestimativa desses perfis.

O estudo conduzido por Rodriguez et al. (2015) avaliou por meio de CFD o
desempenho de trés biorreatores pneumaticos com geometrias diferentes (coluna de
bolhas, airlift de dutos concentricos e split) de 5L, utilizando dois fluidos Newtonianos
de viscosidades distintas. Os resultados obtidos por CFD para reten¢do de gasosa foram
consistentes com os dados experimentais, e indicaram que o coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a) foi fortemente influenciado pelo didmetro e forma da
bolha.

Trabalhos como os de McClure et al. (2014), Huang et al. (2018), Rodriguez et
al. (2015) e Esperanca et al. (2019; 2020) consideraram a forca de arrasto como a Unica
forca interfacial na avaliacdo de parametros hidrodindmicos como a retencdo gasosa,
velocidade superficial de liquido, fracdo volumétrica de gés local, obtendo perfis em

concordancia com dados experimentais e literatura.

Alguns estudos apresentam informacdes detalhadas sobre a influéncia da forca de
sustentacdo em escoamentos gas-liquido. Zhang et al. (2006) relataram maior influéncia
desta forca em colunas mais altas enquanto que Ekambara e Dhotre (2010) avaliaram
diferentes modelos de turbuléncia utilizando as forcas interfaciais, incluindo a de
sustentacdo. Dijkhuizen et al. (2010) investigaram a influéncia da forca de sustentacdo na

segregacdo de bolhas pequenas e grandes em biorreatores coluna de bolhas

A taxa de cisalhamento (y) é um parametro dependente do gradiente de velocidade
local e das propriedades reolégicas do fluido. Em virtude da complexidade envolvida em
sua determinacdo, esforcos consideraveis tém sido realizados para desenvolver
metodologias e correlacfes para avaliacdo da taxa de cisalhamento média (y,,) a fim de
associa-la ao desempenho de biorreatores (Shi et al., 1990).

Nishikawa et al. (1977) utilizaram uma analogia que correlacionava y,, ao
coeficiente convectivo de transferéncia de calor medido na serpentina de resfriamento e

na camisa de um biorreator coluna de bolhas de 32 L. Schumpe e Deckwer (1987)
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propuseram a utilizagdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a)
como um pardmetro caracteristico para correlacionar com y,,, pois este pardmetro
apresenta uma maior dependéncia em relacéo a viscosidade aparente. Chisti e Mooyoung
(1989) criticaram a aplicacdo de correlacdes simples, disponiveis na literatura para a
previsdo de y,, (Nishikawa et al., 1977; Henzler, 1980; Kawase e Mooyoung, 1986;
Schumpe e Deckwer, 1987), pois consideravam apenas a velocidade superficial do gas
como variavel independente, apresentando assim uma ampla faixa de variacdo (0,2 < y,,

(s-1) <1000), quando aplicados para estimar y,,, em sistemas ar-agua.

Shi et al. (1990) utilizaram uma analise por analogia para correlacionar y,,, € a
velocidade intersticial do liquido no downcomer (Vip) num biorreator airlift de
circulacdo externa de 40 L, operado com solucdes de glicerol, carboximetil celulose e
goma xantana. Esta variavel foi utilizada como pardmetro-chave, pois a taxa de
cisalhamento é funcdo das velocidades relativas das fases liquida e gasosa. Al-Masry e
Chetty (1996), utilizando a metodologia anterior em um biorreator airlift de circulacédo
externa de 700 L, verificaram a existéncia de dependéncia entre a taxa de cisalhamento
média e as propriedades reoldgicas do fluido, e obtiveram diferentes correlacBes para

solugdes de goma xantana e carboximetil celulose.

Cerri et al. (2009) propuseram uma metodologia para correlacionar y,, com a
velocidade superficial de gas no riser (Ucr) € 0s pardmetros reoldgicos do fluido (K e n),
através de uma analise por analogia com k.a num biorreator airlift de dutos concéntricos
de 5 L, pois a transferéncia de oxigénio ocorre através da area interfacial das bolhas de ar
distribuidas uniformemente por todo o biorreator, tornando sua escolha como parametro

de analogia adequada.

Thomasi et al. (2010) utilizaram a metodologia proposta por Cerri et al. (2008)
para comparar as magnitudes da taxa de cisalhamento em biorreatores coluna de bolhas,
airlift split e de dutos concéntricos de 5 L, sendo feito cultivos de Streptomyces
clavuligerus em batelada a 3,5 vvm. Durante o cultivo, amostras do caldo foram retiradas
para a determinagdo de K e n, com a posterior estimativa de y,,. Como resultado, os
autores encontraram os maiores e menores valores de y,,, 0s biorreatores airlift de dutos
concéntricos e coluna de bolhas, respectivamente. Os menores valores de concentracéo
celular e do indice de consisténcia do caldo (K) foram obtidos para o biorreator airlift de

dutos concéntricos quando comparado ao biorreator coluna de bolhas.
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Embora a metodologia proposta por Cerri et al. (2009) para a determinacdo da
taxa de cisalhamento média em estudos envolvendo a avaliacdo do desempenho de
biorreatores possua uma importante contribuicdo, a abordagem ainda € limitada, pois ndo
permite a previsdo da taxa de cisalhamento média para fluidos newtonianos (n = 1). Além
disso, devido a indisponibilidade de uma metodologia que quantifique experimentalmente
a taxa de cisalhamento, de forma direta, ndo é possivel a identificacdo de uma abordagem
capaz de prever com precisao a taxa de cisalhamento média em biorreatores pneumaticos
(Esperancga, 2018).

Apesar de existirem na literatura diversos estudos que contribuiram para o
entendimento do efeito da taxa de cisalhamento média (y,,) sobre células e
microrganismos, ainda existe uma certa dificuldade na determinacdo do valor real deste
parametro em biorreatores pneumaticos. Nesse aspecto, a fluidodindmica computacional
(CFD) é uma ferramenta importante, pois permite estimar a taxa de cisalhamento local e
média em diferentes geometrias de biorreator, fluidos e condi¢des de operacgéo, e tem sido
aplicada na avaliacdo do desempenho de biorreatores de circulagdo interna para anélise
hidrodinamica, sendo verificada uma boa concordancia entre valores previstos e

experimentais (Esperanca, 2018).

Ainda que a ferramenta CFD seja amplamente utilizada, poucos estudos
realizaram uma estimativa da taxa de cisalhamento ou da tensdo de cisalhamento em
biorreatores (Bannari et al., 2011; Anastasiou et al., 2013; Garcia et al., 2014; Mavaddat
et al., 2014; Pawar, 2017; Pawar, 2018), sendo os valores obtidos ndo confirmados e
altamente divergentes em ordem de magnitude daqueles relatados na literatura classica
de biorreatores pneumaticos. Neste sentido, Esperanca et al. (2019), avaliaram a y,,, em
um biorreator airlift de dutos concéntricos de 5L, estabelecendo uma analogia entre o
escoamento previsto numericamente (usando CFD) e o previsto através de perfis
universais de velocidade (equacionamentos bem estabelecidos na literatura) para liquidos
em dutos lisos de secdo circular e anular. Os autores obtiveram uma boa concordancia,
em ordens de magnitude, entre as taxas de cisalhamento médias baseadas em CFD e 0s
valores obtidos através de perfis de velocidade universal, indicando que a simulagdo CFD

é uma ferramenta valiosa para a previsao de y,y,.

4.3 Materiais e Métodos

4.3.1 Software Ansys Fluent ® 14.5
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O software Ansys Fluent 14.5 foi utilizado para as simula¢ées CFD, sendo sua
escolha baseada em sua vasta aplicacdo na literatura relacionada a fluidodinamica
computacional e a situagdes-problema ligados a inddstria. Para a geracdo da geometria e
malha computacional, foram utilizadas as ferramentas DesignModeler e Meshing,
respectivamente, ambas da suite Workbench inclusa no pacote ANSY'S, sendo a alocagdo

das condicOes de contorno realizadas junto & geometria do sistema.

4.3.2 Hardware

As simulacdes foram realizadas no Laboratorio de Simulacdo de Escoamentos
Multifasicos (LabSEM) em computador com sistema operacional Windows 7
Professional SP1 - 64 bits, processador AMD Ryzen 7 3700x de 8 nicleos com frequéncia
de 3,59 GHz 32 GB de memoria RAM e placa de video GeForce GT 1030.

4.3.3 Geometria do Biorreator

A descricdo da geometria do biorrreator utilizado para a simulacdo do escoamento
bifasico encontra-se na Figura 22, assim como as condic¢es de contorno utilizadas. A
geometria foi baseada no dominio computacional previamente descrtito por Rodriguez et
al. (2015) e Esperanca et al. (2019), os quais estudaram biorreatores de circulagdo interna

com geometria equivalente a utilizada neste estudo.

A geometria apresentada na Figura 22 (b) representa as entradas do sistema. A
alimentacdo € realizada por meio da injecdo de gas nos orificios do aspersor com um
medidor e controlador de vazao de gas, sendo aplicadas vazdes especificas de alimentagdo
de ar de 1 a 5 vvm (volume de gas por volume de liquido por minuto), com o intuito de
de alcancar velocidades de 4,57 a 22,67 m/s. A condicao de contorno Pressure_outlet foi

aplicada no topo do reator, como condi¢do de saida.
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Figura 22 - Geometria do biorreator pneumatico coluna de bolhas estudado e condigdes
de contorno aplicadas: (a) coluna (b) aspersor tipo cruzeta de 180 orificios

(D) saida
@ @ Paredes

@ Entradas

Fonte: O autor (2022).

Tais dispositivos apresentam o cilindro externo confeccionado em vidro
borosilicato transparente, acoplado a uma base e tampa superior, além de um aspersor
tipo cruzeta, sendo confeccionados de a¢o inoxidavel 316L, sendo as informacgdes sobre
0 equipamento apresentadas na Tabela 2.

Tabela 2 - Informacdes construtivas do biorreator coluna de bolhas.

Descricdo/ Dimensdes Valores

Volume total (mq) 0,01

Altura total da coluna (mm) 750

Diametro externo (mm) 142
Altura do Aspersor (mm) 50

NUmero de orificios 180

Entrada — orificio do aspersor (mm) 0,45
Espagamento entre furos (mm) 5

Nivel de liquido sem aeracdo (mm) 510

Fonte: O autor (2022).

4.3.4 Teste GCI (Grid Convergence Index) — Independéncia De Malha

Antes de conceituar o método de estimagdo de erro, é importante definir a
diferenca entre o erro de discretizacdo e a incerteza numérica. Quando o erro da solucéo
numérica é provocado apenas por erros de truncamento, a diferenca entre a solugdo
analitica exata do sistema de equagdes diferenciais parciais de uma variavel qualquer (®)
e a sua solucao numeérica (¢) é denominada erro de discretizacdo (E), conforme Equacéo
137:
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E@)=d—¢ (137)

Uma outra forma de se calcular este pardmetro se da através da equacédo geral do
erro de discretizagéo, definida por Marchi (2001) e demonstrada pela Equacéo 138.

E(¢) = C,hPL 4+ CyhP2 + C3hP3 + - (138)

na qual os coeficientes C; sdo independentes do tamanho (h) dos elementos. Os
expoentes de h para os termos ndo nulos na equacao do erro de truncamento sdo chamados
de ordens verdadeiras (pv). As ordens verdadeiras sao numeros inteiros positivos que

constituem uma serie aritmética e seguem a relagéo pL < p2 < p3 < ps < etc.

Por definicdo, o menor expoente de h na equacdo de geral do erro de discretizacao
é chamado de ordem assintdtica (pL) sendo sempre um namero maior ou igual a unidade.
Quando o valor de 2—0, o primeiro termo domina o erro de discretizagdo (E). Em um
grafico logaritmico de E vs. h, a inclinagdo da curva de E obtida em relacdo ao eixo das
abscissas quando ~#—0, tenderia a ordem assintética (pL), sendo que, quanto maior a
inclinacdo, maior a ordem assintdtica e, desta forma, maior a taxa de reducéo do erro de

discretizagdo com o refino da malha (Morais, 2004).

O célculo do erro de discretizacdo pode ser realizado somente se a solucéo
analitica do modelo matematico do problema for conhecida. Todavia, a solucdo analitica
é conhecida para uma pequena faixa de problemas, com condic¢des de contorno bastante
especificas. Desta forma, é necessario que seja estimado um valor para a solugdo analitica
e, com isso, 0 valor da estimativa do erro de discretizacdo podera ser calculado (Morais,
2004). Tal estimativa é chamada de incerteza (U) da solucdo numérica (MARCHI, 2001;
METHA, 1996; CHAPRA & CANALE, 1994) e é calculada por meio diferenca entre a
solucdo analitica estimada, com uma solugcdo numérica onde ~—0, para a variavel de

interesse (¢.,) € a sua solugdo numérica (¢), conforme apresentado na Equacéo 139.

U($) = ¢ — ¢ (139)

A incerteza de uma solucdo numeérica é calculada utilizando os estimadores de
erros, sendo necessario que estes possuam caracteristicas como confiabilidade e acuréacia.
Os melhores estimadores de erros sdo aqueles capazes de fornecer uma incerteza com

magnitude um pouco maior que a magnitude do erro de discretizagdo (MARCHI, 2001).

Apresentado primeiramente por Roache (1993; 1994 e 1997) o Grid Convergence

Index (GCI) possui como objetivo principal relacionar o valor do erro numérico entre
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duas malhas, obtido com uma estudo qualquer de refinamento, independentes dos valores
de razdo de refino e ordem aparente utilizadas com o valor de erro numérico para 0 mesmo
problema com a mesma malha, sendo estes valores iguais a dois. Este método baseia-se
na metodologia de Extrapolacdo de Richardson, a qual estd relacionada com a
determinacdo de uma solucdo mais precisa a partir de solucdes obtidas pela discretizagéo
do dominio (ROACHE, 1994).

O método GCI consiste em analisar as solugdes encontradas para diferentes
refinamentos da malha numérica e, por meio de calculos especificos, o valor da resposta
extrapolada obtida a partir da resposta de cada malha é comparado, permitindo que o erro
percentual referente a cada malha seja encontrado. Este método é utilizado para a analise
de independéncia de malha, pois possibilita que o valor numerico de erro seja associado
as diferentes malhas testadas e, desta forma, é possivel avaliar e quantificar a necessidade

de refinar a malha para uma determinada solu¢do numérica (CELIK et al., 2008).

4.3.4.1. Determinacdo do tamanho representativo da malha (h)

O tamanho representativo da malha (h) pode ser denominado como uma medida
que equivale a uma dimensdo caracteristica da malha, admitindo-se que todas as células
da malha possuem geometrias uniformes e regulares. Para o caso de malhas 3D, o0s
elementos possuem geometria clbica, na qual a grandeza h representa a aresta de uma
célula, considerando que todas as células da malha possuem tal geometria. Nestes casos,

a definicdo para o dominio computacional € descrita pela Equacgéo 140.
1 o, Y3
b= [ 2L )] (140)

na qual Ni é o nimero total de elementos e AV; equivale ao volume de cada célula

computacional na malha i.

4.3.4.2. Escolha de trés configuracdes de malha e obtencéo da resposta
simulada

O teste de independéncia da malha é fundamentando na resposta de trés
refinamentos de malhas distintos, identificadas pelos subscritos 1, 2 e 3 em seus tamanhos
representativos (h), os quais equivalem as malhas refinada, média e grosseira (menos
refinada), respectivamente. As simulactes de cada malha retornam uma resposta de
interesse, denominada como fi1, f> e f3, obedecendo o critério para identificagdo dos

tamanhos respectivos (hi).
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Para a selecdo da melhor malha a ser utilizada, utilizou-se a razéo de refinamento
(r(i+1), i) definida pela razéo entre hi+1) e hi. De acordo com Celik et al. (2008) o valor
da razédo de refinamento rij deve ser maior que 1,3 e ser constante entre as trés estruturas
de malha, ou seja, deve-se manter as caracteristicas em todas as malhas. As razdes de
refinamento foram calculadas por meio das EquagOes 141 e 142, para que entdo fosse
calculada a ordem aparente (p).

h
T‘21 = h_i (141)
h
T3z = i (142)
4.3.4.3. Célculo da ordem aparente (p) do método
A ordem aparente (p) é descrita pelas EquacGes 143 — 146 abaixo.
1 €32
(ot il o | R A€) (143)
p_
q(p) = In | 5= (144)
32
— o 32
s = sinal (521) (145)
-1, parax <0
s(x) = {0, parax = 0, onde x = 23—2 (146)
1, parax >0 2

Sendo g3, = f3 — fo € &, = f, — fi as diferencas das respostas simuladas.
4.3.4.4. Calculo da resposta extrapolada (fex:)

Derivadas da extrapolacdo de Richardson, as respostas extrapoladas foram
determinadas através dos valores das respostas simuladas das trés malhas utilizadas,
quando o tamanho caracteristico da malha tendeu a zero (h >0), conforme as Equacdes
147 e 148.

21 _ th(fif2) (147)

ext — p
11

32 _ T';fz(fz—f3)
ext —

(148)

r,fz—l
4.3.4.5. Célculo dos erros relativos e erros relativos extrapolados
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O erro relativo entre as malhas, considerando-se as trés malhas analisadas, foi
dado por meio da relagdo entre as respostas simuladas, sendo descrito para as malhas 1 e
2 (e21) pela Equacéo 149. Ja o erro relativo extrapolado (e2l,), é a relagdo entre a resposta
simulada e a resposta extrapolada, sendo descrito pela Equacdo 150. Os erros

relacionados as malhas 2 e 3 foram obtidos de forma analoga.

h—f2

egl = (149)
fi
féxe—1:

eoxt = feéxlt - (150)

4.3.4.6. Calculo do GCI21, GCI32 e GCI3

Os erros referentes a discretizacdo das malhas refinada (1) e média (2) foram
calculados através das Equacbes 151 e 152 (GCly1 e GClzz). O erro referente a
discretizacdo da malha menos refinada (GClz) foi determinado pela Equagdo 153,

conforme descrito por Roache (1994).

et

GCIZl = P:q(rzpl—_l) (151)
ed?

GClsz = Bs 7 =y (152)
egz'r3pz

GCl; = F; (7"31’2_1) (153)

Para o calculo dos erros referentes a discretizacdo das malhas (Equacdes 134-136),
utilizou-se um fator de seguranca, definido como Fs, 0 qual multiplica o termo de erro
relativo, anteriormente mencionado. Os valores utilizados para este fator sdo de Fs=1,25
qguando sdo utilizados trés refinamentos de malhas, e Fs= 3 quando se utiliza dois
refinamentos de malhas (SLATER, 2008). O fator de seguranca deve ser entendido como

um intervalo de 95% de confianga no erro relativo estimado (SCHWER, 2008).

Cabe ressaltar que os valores dos erros referentes a discretizacdo das malhas,
GCl21 e GCls,, representam os erros de discretizagdo da malha mais refinada na
comparacdo duas a duas. Desta forma, GClz1 equivale ao erro da malha 1 (refinada) e
GClsz, ao da malha 2 (média) e, com isso, a solu¢do numérica convergida (fi) obtida para
cada malha esta no intervalo [fi. (1- GCI;); fi. (1+ GCI;)] com nivel de confianca de 95%,

sendo GCli o erro de discretizagcdo da malha em que se obteve a resposta fi.
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4.3.4.7. Intervalo de resposta assintdtica

Este parametro representa a resposta esperada para refinamento tendendo a zero,
ou seja, resposta independente do refinamento da malha adotada, sendo um fator que deve
ser analisado quando se aplica essa metodologia de estimativa de erro. Esta analise pode
ser realizada por meio de um parametro o, que indica o0 quao proximas do valor assintotico
estdo as respostas simuladas, o qual € representado pela razdo expressa na Equagdo 154
(ELSAYED & LACOR, 2011). Valores de a proximos a 1 demonstram que a solucéo

encontrada esta mais préxima da resposta assintética.

14
r3,GCI
a = 3;CI 12 (154)
23

Neste trabalho, o refinamento das trés diferentes malhas (refinada, média e
grosseira) foi baseado nas recomendacBes de Celik et al. (2008) e nos trabalhos de
Rodriguez et al. (2015) e Esperanca et al. (2018), sendo as caracteristicas de cada malha
utilizada descritas na Tabela 2 do capitulo Resultados (secdo 6.1). As varidveis resposta
escolhidas foram a retencdo gasosa global e o coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio, pois sdo parametros globais do sistema e importantes para a avaliacdo
hidrodinamica em biorreatores. Nas simulagdes do teste GCI foi utilizado um diametro
médio e constante de 5 mm, sendo considerada somente a forca de arrasto.

4.3.5 Simula¢bes Numéricas

Para a realizacdo das simulacgdes, foi adotado o roteiro disponivel em trabalhos
prévios do Grupo de Pesquisa (BETTEGA, 2009; RODRIGUES, 2015 e ESPERANCA,
2018). Inicialmente foram construidas malhas computacionais com diferentes
configuracdes para verificar, dentre as malhas testadas, quais os melhores tamanhos de
célula, disposicdo e configuracdo a serem utilizados nas simulacdes. Tais testes foram
feitos por meio da aplicacdo das malhas a um mesmo modelo matematico, analisando-se
a caracteristica da resposta pelo método GCI, o qual possibilitou a aplicacdo de malha
adequada, com melhor relacdo entre o total de células computacionais e o tempo de

processamento para convergéncia dos resultados.

Ap0s a selecdo da malha, os pardmetros da simulacgdo, assim como os valores para
as condicOes de contorno foram adotados conforme literatura (RODRIGUES et al., 2015;
ESPERANCA et al., 2019). As simulagdes foram realizadas em regime transiente até que

fosse alcancada uma condicdo de tempo simulado na qual seja possivel considerar a
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operacdo em regime estaciondrio com pequenas oscilagdes nas respostas. O tempo de
escoamento real considerado para as simulagdes foi de 5 s, sendo este valor baseado nos
trabalhos prévios de Esperanca et al. (2017; 2019). Nestes estudos, o tempo simulado foi
definido para ser pelo menos duas vezes o tempo de circulacdo de liquido obtido
experimentalmente, com o intuito de garantir o comportamento de estado pseudoestavel.
O estado pseudo estacionario € uma hipdtese matematica feita quando um sistema contém
um processo regido por escalas de tempo muito diferentes entre si e, a medida que essas
escalas temporais aumentam, torna-se mais valido assumir que o processo, o qual ocorre

muito rapidamente, se encontra em estado estacionario.

Por fim, apds o término das simulagdes, os resultados foram avaliados através de
gréficos e perfis gerados pelo CFD-Post, disponivel na suite Workbench inclusa no
pacote ANSYS. A Figura 23 apresenta, resumidamente, as principais etapas de

simulacdes realizadas neste trabalho.

Figura 23- Fluxograma representativo das etapas de simulagdes realizadas.

TESTE GCI PARA
SELEGAO DA MALHA

MALHA SELECIONADA
DETERMINACAO DO

MODELO
MATEMATICO

MODELO MATEMATICO
DETERMINADO

INCLUSAO EBP E MODELOS
PARA QUEBRA E
COALESCENCIA

Fonte: O autor (2022).

4.3.5.1 Malha numérica

Na construcdo da malha, disposta na Figura 24, o dominio computacional foi

subdividido em volumes menores para que fosse obtida uma malha com células
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hexaédricas, garantindo uma maior estabilidade da solu¢do numérica, visto que as
propriedades que relacionam caracteristicas da malha com estabilidade e minimizacéo de
erros numeéricos se baseiam nas medidas da célula, tais como a razdo de aspecto (aspect

ratio) e skewness.

Nas regides proximas ao aspersor, 0 espacamento minimo entre os nos foi definido
como 0,45 mm, e ao longo do reator adotou-se um valor de 4 mm, com o intuito de se
obter um maior refinamento na regido de entrada do ar e, um menor nimero total de

elementos, para se alcangar um menor custo computacional.

Figura 24 - Detalhes da malha computacional para a base do biorreator e do aspersor.

Fonte: O autor (2022).

4.3.5.1 Determinacdo do Modelo Matematico

O equacionamento do modelo multifasico Euler-Euler é fundamentado na
resolucdo das equacdes da continuidade, momento e energia para cada uma das fases
envolvidas. A variavel responsavel por associar o equacionamento destas fases € a fracéo
volumétrica. O equacionamento de cada modelo estd descrito detalhadamente em
ANSYS (2013a).

Quanto aos modelos de turbuléncia, arrasto e sustentacdo empregados na
simulacdo, foram utilizados os modelos x-¢ realizable; Grace et al. (1976) e Tomiyama
(2004), respectivamente. A adogéo destes modelos foi baseada em diferentes artigos da

literatura.

Nas Tabelas 3 e 4, estdo disponiveis informacdes sobre as condi¢bes avaliadas nas
simulagfes, com o intuito de se obter um modelo adequado para a simulagéo do biorreator
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coluna de bolhas. Inicialmente, em um estudo preliminar, fixaram-se os modelos x-¢
realizable e Grace et al. (1976), variando-se os didmetros médios de bolha para observar
os efeitos destas variacbes sobre a resposta simulada. Em seguida, sob as mesmas
condicdes, foi fixado o modelo de Tomiyama (2004) para representar a forca de
sustentacdo, para observar sua influéncia na resposta simulada, buscando desta forma

mapear 0 melhor equacionamento para a composi¢do do modelo matematico.

Na determinacdo da interacdo entre as fases liquida e gasosa, as equacgdes de
quantidade de movimento foram resolvidas considerando-se diferentes forgas interfaciais.
Nesse estudo considerou-se tensdo superficial constante (o) para o sistema gas-liquido
(ar-agua). As simulacdes foram realizadas utilizando a &gua como fase continua (pL=997
kg-m~3, 1.=8.49-10" % Pa.s, 6=0.072 N.m™ e temperatura de 28°C).

Tabela 3 - Modelos e parametros numericos das simulac@es realizadas.

Informacéo Condigéo usada
Modelo multifasico Euler
Modelo de turbuléncia Kk-¢ realizable
Modelo de Interag&o entre fases
Arrasto Grace et al. (1976)
Sustentacédo Tomiyama (2004)
Gravidade 9,81 m/s?
Tensdo superficial 0,072 N/m
Interpolagéo para Eq. Momento Second Order Implicit
Interpolacdo para Eq. Fracdo Volumétrica First Order Upwind
Interpolagdo para Eq. Energia Cinética Second Order Upwind
Turbulenta
Interpolagdo para Eq Taxa Dissipacéo Second Order Upwind
Cinética
Residuos RMS=1.10"*

25 iteragdes/time step, time step=10*s, 50.000-
time steps, tempo simulado=5 s

Fatores de Relaxagéo Valores do software (entre 0.5 e 1.0)
Fonte: O autor (2022).

Regime Transiente

A condicdo de contorno para a injecdo de ar foi definida como a velocidade na
saida dos orificios do aspersor, no qual a fracdo volumétrica de ar foi considerada igual a
1. Os valores da velocidade variaram de 4,57 a 22,86 m/s para cada orificio do aspersor,
a fim de se alcancar vaz0es especificas de ar de 1,0; 3,0 e 5,0 vvm. Foi adotada como
condicgéo de contorno a presséo prescrita na saida no topo do biorreator, e a condigéo de
nédo deslizamento foi utilizada para a interacdo entre as paredes do biorreator e as fases

liquida e gasosa.
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Tabela 4 - Dados operacionais e condi¢Ges de contorno.

Especificacdo Tipo de condic¢do de contorno
Entrada — orificios do aspersor (ar) Velocity_inlet 4,57 a 22,86 m/s
Didmetros de bolha 1) 4 mm
- 2) 5mm
3) 6 mm
Saida — topo do biorreator Pressure_ outlet 1 atm
Wall (Non-slip
Paredes condition for both -
phases)

Fonte: O autor (2022).

Devido as diferentes variacOes utilizadas nesta etapa do trabalho, a Tabela 5
apresenta uma listagem das simulacdes realizadas, sendo atribuidos codigos a cada uma,
assumindo-se os diferentes didmetros de bolha e a inser¢do ou ndo do modelo de forca de
sustentacdo em cada simulacdo. De modo geral, nesta etapa, a estratégia utilizada foi
determinar a influéncia da forca de sustentacéo e do diametro de bolha médio para, entéo,
seguir com as simulacdes envolvendo a distribuicdo de diametros, apresentada na se¢édo
seguinte, sendo mantidas as condi¢des de contorno, modelos multifasico, de turbuléncia
e arrasto constante para todos os casos. Para compreender a nomenclatura, o estudo de
caso NLF-4-1, por exemplo, considera as seguintes condi¢fes: NLF (ndo foi considerada

a forga de sutentacdo), dB=4 mm e ¢a=1 vvm, respectivamente.

Tabela 5 - Casos simulados utilizando a fluidodindmica computacional

Diametroda Vazéo Forca de Forca de
Caso ~ Caso ~
bolha (mm)  (vwm) sustentacgéo sustentacgéo
NLF-4-1 1 N LF-4-1 S
NLF-4-3 4 3 N LF-4-3 S
NLF-4-5 5 N LF-4-5 S
NLF-5-1 1 N LF-5-1 S
NLF-5-3 5 3 N LF-5-3 S
NLF-5-5 5 N LF-5-5 S
NLF-6-1 1 N LF-6-1 S
NLF-6-3 6 3 N LF-6-3 S
NLF-6-5 5 N LF-6-5 S

Fonte: O autor (2022).

4.3.6 Determinacdo experimental e estimativa de parametros de
desempenho

4.3.6.1 Retencao Gasosa Global (o)

A retencdo gasosa global foi obtida pelo método de medida das alturas descrito e
utilizado por Thomasi et al. (2010). Valores de reten¢édo gasosa global (o) foram obtidos
para vaz0es especificas de alimentacao de ar de 1,0; 3,0 e 5,0 vmm e calculados através
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da Equacdo 155, na qual Hp e Hi referem-se as alturas da dispersdo gas—liquido e do

liquido, respectivamente.

— Hp-H
a=DL

6 =" (155)

Os niveis de liquido (HL) e da disperséo (Hp) foram obtidos a partir de imagens

obtidas com uma camera modelo Nikon D5200. Os ensaios foram realizados em triplicata.

Os valores de retencdo gasosa global obtidos a partir das simulaces de
fluidodindmica computacional foram calculados adotando-se uma superficie para a fragao
volumétrica da fase ar e, em seguida, utilizando a ferramenta Iso-clip, foi criada uma clip-
surface para que, por meio de uma integral de superficie, utilizando uma média ponderada

da area do equipamento, fosse encontrada a altura da disperséo gas-liquido.

4.3.6.2 Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de Oxigénio (kLa)

A determinacdo experimental de kia foi realizada em triplicata utilizando o
método dindmico de nitrogénio (Figura 25) (CERRI et al., 2008), no qual atraves de uma
mudanca abrupta na pressdo do sistema, obtém-se valores da concentracdo de oxigénio
dissolvido em fungédo do tempo.

Figura 25 - llustracdo do aparato experimental para medicéo da concentracdo de
oxigénio dissolvido em funcdo do tempo.

o 17

Ar

Fonte: O autor (2022).

O meétodo consiste em utilizar um eletrodo para monitorar a variacdo da

concentracdo de oxigénio dissolvido (OD) no meio liquido (C,) em fungdo do tempo (t)
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através de um ensaio degrau (N2 — Ar). Inicialmente, promove-se a saturacdo da fase de
oxigénio liquido por meio de suprimento de ar, calibrando-se o eletrodo para esta
condicdo de saturacdo (C,,; = 100%). Em seguida, 0 oxigénio € removido do meio liquido
por meio da injecdo de nitrogénio até que a condicao de C,= 0% seja atingida. Por fim,
interrompe-se o fornecimento de nitrogénio, passando-se a fornecer ar com vazao
constante até a saturacéo de oxigénio na fase liquida. Conhecendo os valores de k, € Cq4¢,
0 ajuste da Equacdo 156 (AIBA et al., 1973) aos dados experimentais de C, versus t
permite estimar o valor de kia por meio de regressao néo linear pelo método dos minimos

quadrados.

- - - - ke(Csa _Co) - - - -
C,=Cye ke(t=to) 4 Csat(l — e ket to)) + ke_—;l,a(e ke(t—to) _ p—kpalt to)) (156)

onde k., é a constante de atraso do eletrodo, 7, é 0 tempo de resposta do eletrodo, Cs,; €
a concentracdo de oxigénio dissolvido na saturacdo com ar (ou solubilidade), Ce € a
concentracdo de oxigénio dissolvido na fase liquida lida pelo eletrodo e C, € a

concentracdo de oxigénio dissolvido no tempo inicial.

O atraso do eletrodo k, (=1/7,) foi obtido a partir de um ensaio triplicado, no qual
0 eletrodo inicialmente imerso em uma atmosfera de N2 (C,=0) foi repentinamente
introduzido em agua saturada com oxigénio em diferentes vazfes de ar. A concentracao
de oxigénio dissolvido lida pelo eletrodo (C,) foi monitorada ao longo do tempo. O tempo
de resposta do eletrodo (z,) foi 0 tempo necessario para C, atingir 63,2% do valor final
(C5q:=100%). As constantes de atrasos (k.), e seus respectivos desvios padroes,
encontradas para as vazdes analisadas séo descritas na Tabela 6.

Tabela 6 - Constantes de atraso para as vazdes de 1, 3e 5 vvm.
Constante de

Vazéo (¢ — vvm)

Atraso (ke)
1 0,05592 + 0,00196
3 0,10006 + 0,00684
5 0,09412 + 0,0084

Fonte: O autor (2022).

A estimativa do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) foi
realizada considerando este como o produto entre o coeficiente convectivo de

transferéncia de oxigénio (k.) e a area interfacial de troca de massa (a). O valor do
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coeficiente convectivo foi obtido com base na Teoria de Penetracdo de Higbie (Equagéo
157), de acordo com proposto por Cerri et al. (2010).

2 |D
k== \/% (157)

Nas equagdes que se seguem, D equivale ao coeficiente de difusividade massica e
possui valor de 2,1x10~° m/s?, 6 é o tempo de renovacio (Equagdo 158), Vees € a
velocidade de deslizamento, obtida como resultado das simulacdes em CFD, através da
definicdo de uma integral de superficie de velocidade de entrada para a fase fluida, sendo

considerada a média ponderada da area para a superficie de entrada do reator.

0 =&
Viesl

(158)

Estas relagdes foram inseridas ao software Fluent 14.5 por meio da definigéo de
uma funcdo customizada. Para cada simulacdo conduzida, a distribuicdo espacial para k.
e para "a" foi obtida e, em seguida, por meio do Teorema do Valor Médio, foram
calculados os valores globais de k. e "a" (Equacdes 159 e 160) e ambos foram

multiplicados entre si para se alcancar o valor numérico de kia.

k, = o (159)
a =4 (160)

Para os valores de "a" foi realizado um célculo de "a" local nas simulagdes, por
meio da retengdo gasosa local. Para isso, foram utilizados dados simulados de velocidade
de gas e velocidade de liquido e, utilizada a Equacgdo a abaixo, na qual dg se refere ao

didmetro da bolha.

a =2 (161)
dp

Foram utilizados outros dois modelos, disponiveis na literatura, para o calculo de
kL. As EquacOes 162 e 163 representam 0s modelos de Ndiaye et al. (2018) e de
renovacdo de superficie de Danckwerts (1951) combinado & teoria de turbulencia
isotropica de kolmogorov .

2 [DL|Uug-U|

kL =\/_E dp

(162)
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na qual Uy e U, correspondem as velocidades do gas e do liquido, respectivamente, e dp,
ao diametro médio da bolha.

0,25
k, = KD *® (1,%) (163)

sendo 9; a viscosidade dindmica do liquido, € a taxa de dissipacdo turbulenta local,
prevista com 0 modelo k — &, e K uma constante cujo valor é de 0,4, conforme sugerido
por Lamott e Scott (1990), e adotado por autores como Ginbum et al (2009), Buffo et al.
(2012) e Haringa et al. (2017). Em ambas as equacdes, Dy, representa o coeficiente de

difusdo do oxigénio na agua, cujo valor é de 2x10.9 m?/s.

4.3.6.3 Taxas de Cisalhamento Média (y,,,) € Maxima (Vinax)

Os valores de cisalhamento média (y,,) foram estimados por meio da correlagédo
semiempirica proposta por Pérez et al. (2006), na qual, para reatores colunas de bolhas, a
Unica fonte de agitacdo é a entrada de energia pneumatica fornecida pela expansdo
isotérmica do gas que entra pelo aspersor. Para tais casos, a taxa de cisalhamento média
depende exclusivamente da velocidade superficial do gas e das propriedades reoldgicas
do fluido.

O célculo de y,, (Equacdo 164) foi estimado por meio das relagdes entre o
consumo de poténcia (Ps) (Equacéo 165), o volume de liquido, o indice de consisténcia
(K) e o indice de escoamento (n) do liquido. Para &dgua (fluido Newtoniano), n € igual al
e K é igual a viscosidade dinamica (4). Na Equacdo 165, Qg representa a vazao
volumétrica de gas. O consumo de poténcia (Pg) foi calculado levando-se em
consideracdo a densidade da dispersdo gas-liquido (pq) calculada pela Equacdo 166,

considerando os dados experimentais de retencdo gasosa (ag).

1 E)(m)

¥ = (5 (164)
Ps = QgPy In 1 — 248%4] (165)
pa = pL(1 — ag) + pslc (166)

Os valores da taxa de cisalhamento média (y,) foram também obtidos
numericamente, adotando um procedimento de média de volume para a distribuicdo

espacial da taxa de cisalhamento (y) em todo o volume do biorreator.
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A taxa de cisalhamento méaxima (yna.x) Na regido préxima aos orificios do
aspersor foi estimada a partir dos dados obtidos nas simulagGes. Através da ferramenta
CFD-Post, foram construidas linhas verticais ao longo das astes do aspersor no eixo YZ,

conforme Figura 26, gerando-se um grafico de dados.

Figura 26 — Andlise da Taxa de Cisalhamento Maxima por meio da ferramenta CFD-
Post

Fonte: Autor (2022)

Em seguida, estes dados foram exportados para o Excel, sendo o valor de V4«
analisado. Ao final, foi realizado um ajuste da equacdo de proporcionalidade (Equagéo
167) proposta por Esperanca et al. (2020).

Vmax = k ——dAR_ (167)

NOl"if'T['dorif

em que k é uma constante que depende das condigcdes pré estabelecidas para a
modelagem, ou seja, as varia¢des do diametro de bolha e da vazéo de alimentacdo de ar

(QaRr), e aiincluséo ou ndo da forca de sustentacéo.
4.4 Resultados e Discussao

4.4.1 Teste de Independéncia de Malhas

Tres malhas distintas — refinada, média e grosseira — foram construidas para a
aplicacdo do metodo GClI, sendo o numero de elementos de cada malha baseados na razéo
recomendada em sua descri¢cdo. Os numeros de elementos utilizados sdo apresentados na
Tabela 7. O tamanho caracteristico foi determinado por meio da aplicacdo da Equacéo
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57, e representa o valor da aresta da célula computacional com a suposi¢do de todas as

células cubicas e idénticas.

Tabela 7 - Total de elementos e tamanho caracteristico das malhas utilizadas no GCI.
Tamanho caracteristico

Malha N° de Elementos das células (mm)
1 — Refinada (M1) 769.338 2,89
2 — Média (M>) 527.773 3,28
3 — Grosseira (Ms) 293.376 3,99

Fonte: O autor (2022).

Neste estudo as simulacGes foram realizadas utilizando o software ANSYS
FLUENT 14.5, com uma malha hexaédrica, estruturada 3D. A condic¢do de contorno para
a entrada foi estabelecida como velocidade de alimentacdo de gas e, para saida, foi
considerada uma condicdo de pressdo prescrita. Foi estabelecida ainda uma condicdo de
ndo deslizamento para as paredes. Para se obter uma malha adequada, o teste de
independéncia de malhas foi realizados para trés dominios computacionais distintos (M,
Mz e Ma), sendo utilizadas como variaveis resposta a retencdo gasosa global (o),
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) e taxa de cisalhamento média

(Y,,)- Estas varaveis foram simuladas a uma vazdo de 3 vvm e seus resultados sdo

apresentados na Tabela 8.

Tabela 8 - Resultados das simulagdes do teste de malha.

Malha ac kLa Ym

M1 0,0995 0,0225 9,33
M2 0,0966 0,0216 8,99

M3 0,0526 0,00879 7,45

Fonte: O autor (2022).

Foi escolhida a malha M2, uma vez que houve pouca variagdo entre os resultados
obtidos utilizando as malhas mais refinada (M1) e a intermediaria (M2) em termos

porcentuais, conforme Tabela 9.

Tabela 9 - Diferencas entre os resultados das simulacGes do teste de malha em termos

percentuais.
%

Malha _ %kia %Ym
ac

Mie M2 3,00 4,17 3,78
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M.e Ms 83,65 14573 20,67

Fonte: O autor (2022).
Os valores de GCI calculados encontram-se na Tabela 10.

Tabela 10 - Valores calculados de GCI.

Malha GClI (%)
M1 0,01194
M, 0,0223
M3 0,0272

Fonte: O autor (2022).

Analisando os resultados, é possivel observar que os refinamentos adotados para
aplicacdo do teste de independéncia da malha foram satisfatorios, sendo o valor da
resposta assintotica (a) de 66,2%. Observa-se também, por meio dos valores de GCI

obtidos para cada malha, que os erros de discretizacdo sao baixos.

A malha exibiu valores de skewness inferiores a 0,5, e orthogonal quality maiores
que 0,8, indicando que a qualidade da malha foi adequada. Além disso, os elementos da
malha apresentaram valores de aspect ratio inferiores a 1,9, o que confirmou a qualidade

da malha utilizada neste estudo.

Para a andlise da influéncia da forca de sustentacdo e do diametro da bolha na
hidrodinamica e cisalhamento do biorreator coluna de bolhas, foi adotada a abordagem
Euler, adotada em todas as simulacGes que utilizaram somente a forca de arrasto,
mantendo-se 0 modelo x-¢ realizable e 0 de Grace et al. (1976) para representar esta forca,
com o intuito de se observar a influéncia da forca interfacial e diametros de bolhas
analisados. A resposta para os parametros hidrodinamicos e cisalhamento analisados esta

apresentada nas subssecdes que seguem.

4.4.2 Retencdo Gasosa Global (o)

Os resultados das simulages em termos de retencao gasosa global (o) em fungéo
da vazéo especifica de ar (¢ar) estdo resumidos na Figura 27, sendo comparados 0s
modelos com (LF4-1 a LF6-1) e sem a for¢a de sustentacdo (NLF4-1 a NLF6-1) aos

resultados obtidos experimentalmente.
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Figura 27 - Retencédo gasosa global (@c) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) no
biorreator coluna de bolhas com e sem a forca de sustentacéo (LF4-1 a LF6-5 e NLF4-1
a NLF6-5).
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O dp=35mm (NLF) PY
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o4dnm
€ |

- - -
1 2 3 4 5

Ogr (vwm)
Fonte: O autor (2022).

Analisando a Figura 31, para os trés didmetros de bolhas estudados, o didmetro de 4
mm demonstrou maior concordancia com os valores obtidos experimentalmente. As
porcentagens de fracdo volumétrica globais apresentadas foram de 4,63, 11,94 e 14,83%
para os casos LF4-1, LF4-3 e LF4-5, respectivamente. Além disso, observa-se que 0s
didmetros de 4 e 5 mm apresentaram valores de retencdo gasosa global proximos,
especialmente para o caso LF5-5, o qual apresentaram valores em torno de 14%. Os
menores valores de retencdo gasosa global foram encontrados para o didmetro de 6 mm
(LF6-1 a LF6-5), o qual expressou valores de 4,48, 9,87 e 11,3%. Os resultados da
retencdo gasosa global (ac) em funcdo da vazdo especifica de alimentacdo de ar (¢ar)
obtidos pela fluidodindmica computacional demonstaram resultados qualitativamente
coerentes, visto que o valor da retencdo gasosa € inversamente proporcional ao diametro
de bolha. A éarea interfacial das bolhas é dada pela relacdo que quantifica a area interfacial
de todas as bolhas que estdo presentes em um volume unitério da fase liquida, conforme

Equacdo 168:

a =3 Apotna/V1, (168)

Tal parametro € muito sensivel as condi¢fes operacionais do sistema, visto que €
funcéo direta da retencéo gasosa global. Por meio da defini¢do dos conceitos de retencédo

gasosa global (Equacgdo 155) e da area interfacial especifica das bolhas (Equagdo 161), é
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obtida a relagéo entre "a" e ag, representada pela Equacéo 4, a qual demonstra a relagéo

de proporcionalidade entre o didmetro da bolha e a retengéo gasosa global.

Em relacdo a simulagdes em que a forca de sustentacdo ndo foi inserida, o
diametro de bolha que melhor expressou valores de retencdo gasosa global (@c) foi o de
4 mm, sendo as fracbes volumétricas encontradas de 4,17, 10,1 e 14,0, em termos
porcentuais, para os casos NLF4-1, NLF4-3 e NLF4-5. Para os casos NLF6-1 a NLF6-5,
observa-se que os valores de ac estimados por CFD foram subestimados quando
comparado aos experimentais (3,97, 8,2 e 10,3%), estando este comportamento dentro do

esperado, j& que a retencdo gasosa diminui com o aumento do didmetro da bolha.

Huang et al. (2018) e Mcclure et al. (2014) analisaram o efeito da fracéo
volumétrica de gas no comportamento de um biorreator coluna de bolhas com 390 mm
de didametro interno e altura de 2000 mm utilizando o modelo CSBS (Constant Single
Bubble Size), considerando somente a forcga de arrasto. Variando a velocidade superficial
de gas entre 0,11 e 0,35 m/s, 0s autores encontraram boa concordancia entre os resultados
experimentais e os dados de retencdo gasosa global obtidos pela CFD, demonstrando que
0 modelo possibilitou a obtencdo de resultados satisfatorios.

A Figura 28 apresenta as diferengas relativas entre os resultados simulados para a
retencdo gasosa global (@c) em funcéo dos didametros de bolhas no biorreator coluna de
bolhas para os modelos com e sem forca de sustentacdo, evidenciando a influéncia da

forca de sustentacdo nas respostas obtidas.
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Figura 28 - Diferencas Relativas para Retenc¢do gasosa global (@c) em fungéo da vazéo
especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas para os modelos com e sem forga de
sustentagdo. (m) ¢ar = 1 vvm, (m) dar = 3 vvm, (m) ¢ar =5 vvm

35
Hl 1 vwm
B 3 vwm
:@30‘ Bl 5vwm
B
m
T 25
=z
=
Q
E
£ 20
(=%
»
Q
2
s 15
2
=
=
>
<
mlU*
2
L=
[1]
o
@ 5|
0
NLF - 4 NLF - 5 NLF - 6 LF -4 LF -5 LF-6

Fonte: O autor (2022).

Comparando os resultados de ac por CFD com os obtidos experimentalmente, as
diferencas relativas (%) dos dados experimentais para o diametro de 4,0 mm, para as trés
vazdes empregadas (1, 3 e 5 vvm) foram de 0,85, 14,35 e 3,39 para as simula¢des sem a
forca de sustentacdo (casos NLF4-1 a NLF6-5) e de 10,08, 1,35 e 2,11 para as simulacfes
com a forca de sustentacdo (casos LF4-1 a LF6-5). Para o diametro de 5,0 mm as
diferencas relativas encontradas foram de 5,57, 9,26 e 4,43 e 3,23, 18 e 6,35 para 0s casos
sem e com a insercdo da forca de sutentacdo, respectivamente. Para o maior diametro
utilizado (6 mm), as diferengas relativas foram de 4,14, 30,40 e 29,08 para oS casos
NLF4-1 a NLF6-5, e 5,61, 16,22 e 22,19 para os casos LF4-1 a LF6-5.

Quando comparados os valores simulados pela fluidodindAmica computacional
utilizando a forca de sustentacdo (casos LF4-1 a LF6-5) aos que ndo a consideraram
(casos NLF4-1 a NLF6-5), observa-se que os resultados de ac foram superiores quando
a forca de sustentagéo foi inserida nas simulagGes para as todas as vazoes e diametros de

bolha avaliados neste estudo.

Fente aos resultados expostos, com o intuito de demonstrar a eficacia da insercéo
da forca de sustentacdo nas simulagfes, a Figura 29 traz o desvio médio dos resultados
de retengéo gasosa global, em funcdo da vazao especifica de ar, obtidos nas simulagdes

com os dados experimentais para os trés diametros estudados.
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Figura 29 — Desvio Médio relativo da retencéo gasosa global (@c) em funcdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) para as simulagdes com e sem a forga de sustentacdo (LF4-1 a
LF6-5e NLF4-1 a NLF6-5). (m) ¢ar = 1 vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) dar = 5 vvm
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Fonte: O autor (2022).

Por meio dos dados demonstrados acima, observa-se que, ao inserir a forca de
sustentacdo no modelo matematico utilizado nas simulacGes, o desvio médio entre os
resultados experimentais e simulados, foi menor para todos os casos estudados (LF4-1 a
LF6-5), em especial para o caso no qual o diametro aplicado foi igual a4 mm para a vazao
especifica de ar de 3 vvm, ressaltando a importancia de se considerar esta forca nas
simulacfes. Uma analise qualitativa entre os resultados da retencdo gasosa, com e sem a
forca de sustencdo também foi realizada. Os resultados dos contornos de fragdo
volumétrica do gas estdo ilustrados nas Figuras 30 (a-c) e 31 (a-c), para os diametros de

4,5 e 6 mm, respectivamente.
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Figura 30 - DistribuicGes espaciais da fracdo volumétrica no biorreator coluna de
bolhas sem forca de sustentacéo operados com vazdes de alimentacdo de ar (m) ¢ar = 1
vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) dpar =5 vvm
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Fonte: O autor (2022).

Nos casos reais, ou seja, experimentais, a fracdo de ar na base da coluna (regido
proxima ao aspersor) apresenta um perfil sigmoidal oscilatorio devido a um movimento
lateral das bolhas (RODRIGUEZ et al., 2015). Todavia, conforme Figuras 30(a) a (c),
observa-se a auséncia deste comportamento, pois, a forga de sustentacdo, que tende a
deslocar as bolhas lateralmente, ndo foi considerada na modelagem.

A fracdo volumétrica ao longo do reator, para as menores vazdes, apresenta uma
distribuicdo na qual o ar encontra-se mais concentrado na regidao acima do aspersor, sendo
que a pluma de bolhas é melhor distribuida ao longo do didmetro do biorreator para as
vazOes mais altas, principalmente para os didmetros de bolha de 4 e 5 mm (Figuras 30(a)
e (b)), enquanto que, para o didmetro de 6 mm, esse comportamento é mais pronunciado

para a vazdo média de 3 vvm (Figura 30 (c)).

A adicdo da forca de sustentacdo ao arraste provoca o aumento da fragéo
volumeétrica global média do gas, conforme citado anteriormente. Observa-se nas Figuras
31(a), (b) e (c), que as simulacbes onde a forca de sustentacdo foi considerada gera uma
distribuicdo mais homogénea da fase dispersa, com deslocamento lateral das bolhas,
resultando em maior retencdo do gas na dispersdo. Observa-se, ainda, que a adi¢éo desta
forca nas simulagdes promove uma distribuicdo mais suave da fragdo volumétrica de gas
ao longo do biorreator, sendo essa distribuicdo percebida em regides proximas ao
aspersor, resultando, portanto, no perfil com melhor simetria entre os apresentados nas

Figuras 31(a) e (b) para as vazdes de 3 e 5 vvm.
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Figura 31 - DistribuicGes espaciais da fracdo volumétrica no biorreator coluna de
bolhas com forca de sustentacdo operado com vazdes de alimentacdo de ar de (m) ¢ar = 1

vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) dpar =5 vvm
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Fonte: O autor (2022).

Para a menor vazao de alimentacdo de ar e menor diametro de bolhas, caso LF4-
1, a distribuicédo de fracdo volumétrica de gas para um tempo simulado de 5 segundos ndo
foi formada ao longo do biorreator, sendo a pluma de bolhas formada somente em regides

préximas a base do equipamento.

Para o maior didmetro utilizado (6 mm), observa-se um comportamento similar
ao apresentado pelas simulacdes sem a forca de sustentacdo, todavia o perfil delineado
pelas bolhas ascendentes é mais organizado e mais bem distribuido ao longo do diametro
do biorreator, ou seja, os resultados encontrados para o didmetro de 6 mm demonstraram
maior coeréncia, considerando o comportamento da figura anterior. Cabe relembrar que,
para este valor de diametro, a retencdo gasosa global exibiu as menores diferencas entre
os valores das simulacdes com e sem a forca de sustentagdo. Além disso, ao compararmos
as simulagdes com a maior vazao utilizada (5 vvm) é demonstrado que, ao nao utilizar a

forca de sutentacdo nas simulagdes, 0 gas concentra-se na regidao do aspersor.

Tabib et al. (2008), assim como no presente estudo, analisaram os efeitos das
forcas interfaciais, em simulacgdes utilizando fluidodinamica computacional, na retengéo
gasosa global em biorreator coluna de bolhas. Os autores encontraram que na presenca
da forca de sustentacdo, os perfis de fracdo volumétrica de gas ao longo do reator se

apresentaram mais simétricos.

De modo geral, analisando as Figuras 30(a) e (b) e 31(a) e (b), observa-se que a

forca de sustentacdo atuou na homogeneizacdo do escoamento, concordando com 0s
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casos relatados na literatura (ZHANG et al., 2006; DIJKHUIZEN et al., 2010; YANG et
al., 2017), ainda que as Figuras 30 (a) e (b) ndo tenham conseguido atingir o estado
pseudoestacionario, necessitando de um maior tempo de simulacdo. Além disso, a
consideracdo da forca de sustentacdo, em adicdo a de arraste, ndo provocou aumento

significativo no custo computacional para a maioria dos casos simulados.

4.4.3 Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio

A Figura 32 ilustra os dados experimentais e 0s ajustes ndo lineares da
concentracdo de oxigénio dissolvido em funcdo do tempo (C,Vvs t) para taxas de fluxo de
ar especificas de (a) 1,0, (b) 3,0 e (c) 5,0 vvm.

Figura 32 - Perfis de oxigénio para diferentes vazdes de ar especificas em um biorreator
de coluna de bolhas de ar-agua.
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Fonte: O autor (2022).

Analisando a Figura 32, é possivel observar que houve alta aderéncia dos valores

previstos pela Equacdo 156 aos dados experimentais obtidos para C, vs t. Os valores
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obtidos para a constante de atraso (k,) e seus respectivos desvios padrao apos ajuste por
regressdo ndo linear pelo método dos minimos quadrados para as vazfes de arde 1,3 e 5
vvm foram 0,05592 + 0,00196, 0,10006 + 0,00684 e 0,09412 + 0,0084 , respectivamente.

A Figura 33 ilustra os resultados referentes ao coeficiente volumétrico de
transferéncia de oxigénio (k.a), estimados com base em resultados simulados,
considerando os didmetros de 4,0; 5,0 e 6,0 mm, e os dados experimentais para as vazoes
de 1,0; 3,0 e 5,0 vmm.

Figura 33 - Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kra) em funcéo da

vazdo especifica de ar (¢ar) No biorreator coluna de bolhas com e sem a forca de
sustentacdo (LF4-1 a LF6-5 e NLF4-1 a NLF6-5).
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Em relacdo aos demais modelos propostos para a andlise do coeficiente
volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa), os resultados obtidos estdo descritos nas
Figuras 34 e 35 para os modelos de Ndiaye et al. (2018) e Danckwerts (1951),

respectivamente.
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Figura 34 — Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) em funcdo da
vazdo especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas com e sem a forca de
sustentacdo (LF4-1 a LF6-5 e NLF4-1 a NLF6-5) para o modelo de Ndiaye et al.
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Fonte: O autor (2022).

Figura 35- Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a) em funcéo da
vazdo especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas com e sem a forca de
sustentacdo (LF4-1 a LF6-5 e NLF4-1 a NLF6-5) para o modelo de Danckwerts (1951).
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Fonte: O autor (2022).

De acordo com as Figuras 33, 34 e 35 os resultados obtidos por meio das
simula¢fes CFD para o sistema agua-ar em biorreator coluna de bolhas divergiram dos

dados obtidos experimentalmente para todas as vazOes estudadas, sendo as melhores
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concordancias observadas para 0 modelo proposto por Ndiaye et al. (2018). O melhor
ajuste aos pontos experimentais foi observado para o menor diametro de bolha e maiores
vazOes de ar, com emprego da for¢a de sustentacdo (casos LF4-1 a LF4-5) e para didmetro

de 5 mm e vazdo de 1 vmm (caso LF5-1), empregados neste estudo.

Nos casos em que a forga de sustentacdo ndo foi empregada (NLF4-1 a NLF6-5),
observa-se que para 0 menor didmetro empregado os valores de kia foram
superestimados, em todas as vazGes empregadas, enquanto para os didmetros de 5 e 6
mm, houve uma subestimacdo destes valores, em especial para as vazdes de 1 e 5 vvm.
As melhores previsdes dos valores simulados de kia aos dados experimentais nos casos
LF4-1 a LF4-5, reside no fato de que a diminuic¢do no didmetro da bolha acarreta aumento
do valor da éarea interfacial, demonstrando que a mesma é fortemente afetada pelo
didametro da bolha. Além disso, a partir de um dado nivel de aeracdo (alto nimero de
Reynolds), o valor de ki é praticamente constante, ou seja, pouco afetado pela vazao de
ar e geometria do sistema, visto que é um parametro intrinseco do meio liquido. Todavia,
0 parametro "a" apresenta uma alta sensibilidade as condi¢cdes operacionais, pois € fungédo

direta da retencdo gasosa global.

Outro ponto importante a ser destacado € a sensibilidade do k.a com didmetro de
bolha. O pardmetro "a" (&rea interfacial especifica das bolhas) é inversamente dependente
do diametro de bolha (Equacéo 4), que foi constante para os casos analisados (4,0 5,0 e
6,0 mm). Todavia, a equacdo para o célculo de "a" é correta apenas para bolhas
perfeitamente esféricas, além de ndo considerar a distribuicdo de tamanhos de bolha
(RODRIGUEZ et al., 2015). Ndo obstante, sabe-se que o sistema &gua-ar apresenta
tamanhos de bolha bem diferentes, com formas irregulares, fato este que pode ter

contribuido para a divergéncia entre os dados experimentais e numericos.

Ao analisar as Figuras 33 a 35 observa-se que tanto para as simulacfes que
consideraram a forca de sustentacdo quanto para as que nao consideraram, o kia foi
subestimado pelas simulagdes CFD. Isso pode ter sido ocasionado pela especificacdo de
um diametro de bolha médio e constante, uma vez que maiores diametros geram bolhas
com menor area interfacial especifica, ou seja, tais resultados podem sugerir que o

diametro médio real das bolhas seja inferior ao menor didmetro avaliado neste estudo.
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A Figura 36 apresenta as diferencas relativas para os dados experimentais, feita
através da média da diferenca entre os dados simulados e experimentais, considerando o
modelo de Ndiaye et al. (2018) para a obtencao dos valores simulados de kia.

Figura 36 - Diferencas Relativas para Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de

Oxigénio (k.a) em funcdo da vazdo especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas
para 0s modelos com e sem forga de sustentacdo. (m) ¢ar =1 vvm, (m) ¢par =3 vvm, (m)

d)ar =5vvm
70
—_— - 1 vvm
N B3 vvm
=60 | M5 vvm

Diferencas Relativas ao Experimental

NLF-4 NLF-5 NLF-6 LF-4 LF-5 LF-6

Fonte: O autor (2022).

As maiores diferencas relativas foram encontradas para as simulagdes que
consideraram somente a forca de arrasto no modelo matematico (casos NLF4-1 a NLF6-
5), sendo que a menor vazdo aplicada (1 vvm) demonstrou os valores mais elevados
(40,69, 43,92 e 44,82%). As menores diferencas relativas entre os dados simulados e
experimentais, foram encontradas para os casos LF4-1 e LF5-5, ou seja, para 0s casos em
que a forca de sustentacéo foi inserida no modelo, para os didmetros de 4 e 5 mm e vazdes

de 1 e 5 vvm, respectivamente.

Rodriguez et al. (2015) estudaram a hidrodindmica de trés biorreatores
pneumaticos (coluna de bolhas, airlift de dutos concéntricos e airlift split cylinder de 5
L) experimental e numericamente para sistemas com fluidos Newtonianos. Com o intuito
de se verificar a influéncia do didmetro de bolhas no kia, os autores realizaram ensaios
adicionais, com didmetros de 3 a 7 mm na condi¢do de 3 vvm. Os resultados para o
biorreator coluna de bolhas operando com agua-ar demonstraram que o ki a foi altamente
sensivel ao diametro de bolha, sendo que quanto maior o didmetro utilizado, menor sera
o valor de ka.
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As Figuras 47(a) a (c) e 48(a) a (c) exibem os contornos de k.a global obtidos via
fluidodindmica computacional (CFD), para os didmetros de 4, 5 e 6mm e simulac6es do
modelo sem e com a forca de sustentacdo, respectivamente.

Figura 37 - Distribuicdo espacial de k_a para o biorreator coluna de bolhas operando

nas vazoes de (m) dar = 1 vvm, (m) ¢ar = 3 VVM, (m) dar = 5 vvm sem a forca de
sustentagao.
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Fonte: O autor (2022).

Figura 38 - Distribuicédo espacial de k_a para o biorreator coluna de bolhas operando
nas vazoes de (m) ¢ar = 1 vvm, (m) ¢par = 3 VvM, (m) dar = 5 vvm com a forca de
sustentacao.
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Fonte: O autor (2022).

n B Y
$ ',‘ s §

Por meio desses perfis, € possivel observar que quanto mais ar ha em uma
determinada regido, maior € o favorecimento desta variavel nessa mesma regido. Rahimi
et al. (2018) avaliaram a hidrodinamica e a transferéncia de oxigénio em biorreatores

coluna de bolha de bancada (0,15 m de didametro e 0,75 m de altura inicial de liquido)
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utilizando o modelo multifasico Euler-Euler nas simulagdes por fluidodindmica
computacional por meio do software OpenFoam. Foi utilizado um didmetro médio e
constante de bolha de 6 mm e velocidade superficial de gas de 0,1 m/s. Os autores
utilizaram para o calculo numérico do coeficiente convectivo de transferéncia de oxigénio
(kL) a teoria de penetracdo de Higbie (1935), assim como no presente estudo, e
encontraram boa concordancia entre os dados experimentais e simulados para a

transferéncia de oxigénio.

Os resultados obtidos para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio,
com e sem a insercdo da forca de sustentagdo na modelagem matemaética, sugerem que o
uso desta forca é recomendado nas simulages, visto que favorece o movimento lateral
das bolhas, auxiliando na mistura entre os fluidos, recirculacdo e no maior tempo de
residéncia do gas, o que contribui para um melhor desempenho em termos de
transferéncia de oxigénio no biorreator. Para 0s casos em que sdo empregados menores
didmetros médios de bolhas, tal fato € mais visivel, pois, para se obter uma boa
transferéncia de oxigénio é melhor dispor de muitas bolhas pequenas ao invés de poucas

bolhas grandes, devido a alta sensibilidade do pardmetro “a” ao didmetro da bolha.

4.4.4 Taxa de cisalhamento média (y,)

A Figura 39 sumariza os resultados de taxa de cisalhamento média (y,,) com e
sem a forca de sustentacéo, para a modelagem considernado diametros 4,0 5,0 e 6,0 mm
e vazbes de 1, 3 e 5 vvm, comparando os resultados numéricos aos obtidos pela correlacao
proposta por Pérez (2006) (com intuito de avaliar a ordem de magnitude do parametro) e

pelos resultados obtidos por Esperanca et al. (2019).
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Figura 39 - Taxa de cisalhamento média (y,,,) em funcdo da vazao especifica de ar com
e sem 0 modelo de forga de sustentacdo (LF4-1 a LF6-5e NLF4-1 a NLF6-1).
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Fonte: O autor (2022).

Os valores da taxa de cisalhamento media (y,,) obtidos por meio da
fluidodindmica computacional a baixa vazdo de alimentacédo de ar (1 vvm) exibiram uma
estreita faixa de variacdo para os casos NLF4-1, NLF5-1 e NLF6-1 (6,18, 5,83 e 4,85 s
1Y e LF4-1, LF5-1 e LF6-1 (8,41, 7,72 e 6,88 s%), sendo que estes valores demonstraram
uma boa concordancia com os dados estimados pela Equacdo 151 e com os valores

obtidos por Esperanca et al. (2019) utilizando CFD.

Para as maiores vazdes de alimentacdo de ar (3 e 5 vvm), observa-se que tanto nas
simulacgdes que utilizaram 0 modelo considerando a for¢a de sustentacdo quanto para as
que ndo a consideraram, os valores de taxa de cisalhamento média obtidos por meio de
simulacdo CFD foram inferiores aos valores estimados a partir da retencdo gasosa global
(ac), utilizando a correlagdo proposta por Pérez (2006), para os didmetros estudados (4,
5 e 6 mm). As simulacdes em que a forca de sustentacdo foi utilizada, para os diametros
de 4 e 5 mm e vazoes de 1, 3 e 5 vvm (casos LF-4 e LF-5), apresentaram valores de v,
préximos aos obtidos por Esperanca et al. (2019), demonstrando a mesma ordem de

magnitude.

Analisando a Figura 39, observa-se que a taxa de cisalhamento média (y,,) exibiu
menores valores para maiores didmetros de bolha, sendo estes valores inferiores aos
observados pela estimativa através da Equacdo 151 que é funcdo da vazdo de ar, do

consumo de poténcia e da retencdo gasosa obtida a partir de dados experimentais. Apesar
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das diferencgas observadas nos valores da taxa de cisalhamento obtidos por CFD, pela
correlacdo de Pérez e pelas simulacbes em CFD de Esperanca et al. (2019), o
comportamento geral e a ordem de magnitude dos valores de y,, simulados concordaram

com aqueles a que foram comparados.

Neste sentido, as Figuras 40 e 41 apresentam o perfil da velocidade do liquido,
sem e com a insercdo da forca de sustentacdo, respectivamente, com intuito de verificar
a influéncia desta forca neste parametro, o qual estd fortemente associado a taxa de
cisalhamento.

Figura 40 - Distribuicdo espacial da velocidade do liquido para o biorreator coluna de

bolhas operando nas vazoes vazdes de (m) ¢ar = 1 vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) ¢par = 5 vvm
sem a forca de sustentacéo.
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Fonte: O autor (2022).

Figura 41 — Distribuicdo espacial da velocidade do liquido para o biorreator coluna de
bolhas operando nas vazdes vazdes de (m) ¢ar = 1 vvm, (m) ¢ar = 3 VVM, (m) dar = 5 vvm
com a forca de sustentacéo.
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Fonte: O autor (2022).
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Por meio da andlise das Figuras 40 e 41, é possivel observar que a insercdo da
forca interfacial de sustentacdo no modelo matematico utilizado nas simulagdes, fez com

que a velocidade do liquido atingisse valores mais elevados.

Deste modo, as simulacdes nas quais a forca de sustentacdo foi considerada,
exibiram maiores valores de taxa de cisalhamento média, podendo este fato residir na
influéncia desta forca na velocidade do liquido, j& que v, depende deste parametro. A
insercdo da forga de sustentacdo nas simulagdes resulta em maiores valores de velocidade
de liquido, demonstrando maior proximidade aos observados em casos experimentais
(Zhang et al., 2006).

Os resultados obtidos por Esperanca et al. (2019), para o sistema agua-ar,
considerando somente a forca de arrasto, demonstraram que as taxas de cisalhamento
médias obtidas por simulacdo CFD divergiram dos valores previstos por correlacdes que
utilizam os perfis de velocidade do liquido, porém os valores apresentaram a mesma

ordem de grandeza e comportamento em relagdo a velocidade do liquido.

4.4.5 Taxa de cisalnamento maxima (Ymax)

A taxa de cisalhamento maxima (ygna.x) foi avaliada por fluidodinamica
computacional para os modelos desconsiderando e considerando a forga de sustentagéo
para diferentes diametros de bolha. Desta forma foi possivel ajustar a Equacdo 154
proposta por Esperanca et al. (2020) e obter a constante de proporcionalidade k para os
diferentes sistemas. Os ajustes da Equacdo 154 aos dados experimentais estao ilustrados
na Figura 42 e 43 para as simulacGes que consideraram ou ndo a forca de sustentacao,

respectivamente.

As contantes de proporcionalidade (k) foram obtidas considerando-se o didametro
de bolha e 0 uso ou nédo da forca de sustentacdo. Os valores de k, com seus respectivos
desvios padrdes, para 0s casos que desconsideraram a forca de sustentagdo (NLF4-1 a
NLF6-5) foram de 0,1039+0,0058, 0,1845+0,0039 e 0,0749+0,0067. Para 0s casos que
utilizaram a forga de sustentacédo (LF4-1 a LF6-5) os valores obtidos de k (com os desvios
padrdes) foram 0,1156 +0,0141, 0,0898 +0,0064 e 0,0849 +0,0067.

Analisando estes valores, € possivel observar que a insercdo da forca de
sustentacdo nas simulacdes faz com que k decresca a medida em que se aumenta o

diametro da bolha, sendo este comportamento oposto ao exibido pela constante
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encontrada para o caso em que esta forca foi desconsiderada. Tal comportamento pode
estar ligado ao fato de que a medida que o diametro da bolha aumenta, a fragéo
volumétrica de gas pode tornar-se instavel (Lucas et al., 2005), levando a maiores
gradientes de velocidades, o que influencia na taxa de cisalhamento maxima (Ymax),

utilizada no ajuste da Equacéo 154.

Figura 42 - Ajuste entre a taxa de cisalhamento maxima obtida por CFD e estimada
pela Equacdo proposta por Esperanca et al. (2020) no biorreator coluna de bolhas para o
modelo sem a for¢a de sustentacdo (NLF4-1 a NLF6-5). (a) ds=4 mm (e), (b) ds=5 mm

(m) e (c) dg=6 mm ().
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Figura 43 - Ajuste entre a taxa de cisalhamento maxima obtida por CFD e estimada
pela Equacdo proposta por Esperanca et al. (2020) no biorreator coluna de bolhas para o
modelo com a forca de sustentacdo (NLF4-1 a NLF6-5). (a) ds=4 mm (e), (b) dg=5 mm

(m) e (c) dg=6 mm (®).
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Observa-se na Figura 42 que os valores de taxa de cisalhamento maxima (y,,qx)
obtidos nas simulagdes sem a forca de sustentacdo apresentaram maiores valores para 0s
casos em que se utilizou o diametro de bolhas de 6 mm (NLF6-1 a NLF6-5), com o maior
valor exibido pelo caso NLF6-5, o qual considera a maior vazdo empregada (5 vvm).
Além disso, ¢é possivel observar que para as vazdes de 1 e 5 vmm, 0s valores de y,,,x para

os didmetros de 4, 5 e 6 mm exibiram valores muito proximos.

No entanto, para os casos LF4-1 a LF6-5, ou seja, simulagbes que consideraram a
forca de sustentacdo, observa-se que 0os maiores valores de y,.x foram obtidos para o
menor didmetro analisado (4 mm) em todas as vazoes (LF4-1 a LF4-5). Para as vaz0es
de 3 e 5 vvm, é possivel perceber que estes valores oscilaram para os diametros de 5 e 6
mm, sendo gque o maior valor de y,.x encontrado para o didmetro de 6 mm e vazéo de 3
vvm, enquanto que para a vazdo de 5 vvm, o didametro de 5 mm exibiu maior valor. Os
valores calculados por meio da correlacdo demonstraram boa concordancia com o0s

valores obtidos pela simulagédo CFD, apresentando mesma ordem de grandeza.

Em estudo realizado por Jesus et al. (2017) comparando biorreatores convencional
com agitacdo (equipado com impelidores), foi verificado que o nivel de cisalhamento ndo
depende apenas da presenca ou auséncia de agitacdo mecanica, mas também das
condicGes de operacdo, tais como a velocidade de agitacdo e vazdo de gas, podendo ser
estes comportamentos efeito do parametro utilizado para quantificar o ambiente de

cisalhamento.

Em geral, as condi¢cdes de cisalhamento em diferentes biorreatores foram
analisadas por meio da taxa de cisalhamento média (v,,). Todavia, a utilizacdo da taxa de
cisalhamento maxima (Vnax) representa uma alternativa mais acertiva de comparacgéo
entre biorreatores, pois descreve a pior condi¢cdo a qual um microrganismo pode ser

exposto no interior de um biorreator (Esperanca, 2018).

Assim, com intuito de demonstrar a influéncia da forca de sustentacdo no
cisalhamento, foram feitas comparacdes das taxas de cisalhamento maxima (Yp.x) €
média (y,,) no biorreator coluna de bolhas, sendo os valores obtidos por simulagdes CFD,

conforme Figura 44 (a), (b) e (c).
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Figura 44 — Comparacéo entre as taxas de cisalhamento média e méxima em biorreator
coluna de bolhas, com e sem a for¢a de sustentacdo para os didmetros de (a) dg=4mm,
(b) ds=5mm e (c) ds=6mm.
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Fonte: O autor (2022).

Valores da taxa de cisalhamento média (y,,), considerando as trés vazdes e 0s
trés didmetros empregados neste estudo, variaram de 7,89 a 17,25 s quando a forca de
sustentacdo foi inserida no modelo matematico (casos LF4-1 a LF6-5) e de 4,85 a 14,59
sl para os casos em que esta forca ndo foi considerada (NLF4-1 a NLF6-5). No entanto,
os valores da taxa de cisalhamento maxima (ymax) ficaram na faixa de 840 a 5.312 s
para 0s casos LF4-1 a LF6-5 e de 680 a 4.928 s para NLF4-1 a NLF6-5. Por meio desta

comparacéo, é possivel observar que, no intervalo de variacdo da velocidade superficial
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de gas estudado, os casos em que a forca de sustentacdo foi considerada demonstraram

valores de taxa de cisalhamento média e maxima mais elevadas.

Sabe-se que a forca de sustentacdo esta relacionanda ao movimento lateral da fase
dispersa, neste caso as bolhas, atuando lateralmente em escoamentos ascendentes, onde
ha gradientes na velocidade do liquido. Quanto maior este gradiente, maior sera formacao
de turbilhdes (eddies), favorendo a troca de energia mecénica entre estes vortices,
tornando o sistema mais turbulento, em especial na regido de injecdo de ar, o que favorece
os fenbmenos de quebra e coalescéncia. Desta forma, a insercdo da forca de sustentacédo
auxilia no aumento dos valores da taxa de cisalhamento méaxima, pois favorece que exista

uma maior formacédo de bolhas nesta area especifica do reator.

Corroborando com o estudo de Esperanca et al. (2019), os resultados encontrados
no presente trabalho mostraram que a taxa de cisalhamento maxima é um parametro mais
adequado para ser utilizado na avaliacdo do desempenho do biorreator do que a taxa de
cisalhamento média, visto que, devido a diferenca na ordem de magnitude das duas
grandezas, pode-se dizer que existe uma distribuicdo espacial ndo uniforme da taxa de
cisalhamento média no interior do equipamento. Além disso, as condi¢bes de operagdo
demonstraram desempenhar um papel fundamental na determinacdo do ambiente de
cisalhamento. Frente aos resultados encontrados nesta etapa das pesquisa, optou-se por
considerar as forcas interfaciais de arrasto e sustentacdo no modelo matematico adotado

para as simulac@es com equacdes de balanco populacional.

4.5 Consideracdes Finais

Primeiramente, aplicou-se o GCI e foram obtidos, de maneira satisfatoria, os erros
referentes a discretizacdo de cada uma das malhas analisadas e, assim, a malha
intermediaria (M) foi definida como suficiente para a realizagdo das simulagdes. Na
comparacao entre os diametros médios e constantes utilizados neste estudo (4, 5 e 6 mm),
0 menor didmetro analisado demonstrou maior concordancia entre o0s dados
experimentais e os estimados pela fluidodindmica computacional, sendo os melhores

ajustes encontrados para a maior vazéo aplicada neste estudo (5 vvm).

Em relacdo a comparacgéo entre as simulagdes que utilizaram ou n&o a forga de
sustentacdo, os resultados demonstraram que os valores previstos para 0s parametros
hidrodinamicos e de transferéncia de massa analisados (retencdo gasosa global og,

coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio kia e taxas de cisalhamento média
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Ym € Maxima yn.x), quando esta forca era inserida ao modelo matemaético usado, foram

maiores e mais proximos aos estimados experimentalmente ou por correlagdes.

Para a taxa de cisalhamento maxima, foram obtidos valores para a constante de
proporcionalidade (k). O valor do didametro de bolha utilizado e a existéncia ou ndo da
forca de sustentacdo levaram a valores diferentes deste parametro. Foi observado que a
variacdo no diametro de bolhas, para a faixa empregada neste estudo, demonstrou maior
influéncia sobre os valores da taxa de cisalhamento maxima quando foi considerada a
forca de sustentagdo, sendo que este comportamento esta dentro do esperado, pois a taxa
de cisalhamento méxima (Ynax) depende do gradiente de velocidade local, o qual é
influenciado pela forca de sustentacéo.
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CAPITULO 5 - AVALIACAO DO MODELO ACOPLADO CFD-PBM NA ANALISE
DE PARAMETROS DE DESEMPENHO POR FLUIDODINAMICA
COMPUTACIONAL

5.1 Introducao

O comportamento de particulas é crucial para a analise do desempenho de
equipamentos nos quais acontecem escoamentos multifasicos polidispersos, em grande
parte dos problemas praticos e, deste modo, é necesséario realizar um estudo capaz de
caracterizar da melhor maneira possivel o comportamento espacial e dindmico de uma
populacdo de particulas. Para preencher essa lacuna, com um custo computacional
reduzido, em 1916 surge a teoria de balanco populacional (RAMKRISHNA, 2000).

Equacdes de balango populacional (EBP) sdo amplamente utilizadas na descricéo
matematica da dindmica de populacdo de particulas em processos envolvendo sistemas
particulados, como por exemplo mudangas na distribuicdo de tamanhos das particulas,
processos de cristalizagdo, processos envolvendo aerossois, dispersdes, “sprays”,
moagem de solidos, combustdo de combustiveis sélidos, etc. Além disso, as equacdes de
balango populacional sdo usadas em processos fermentativos para descrever o estado (as
caracteristicas importantes) da populacdo de microrganismos. Embora 0s processos
envolvidos no crescimento e na reproducdo de microrganismos sejam bastante distintos
dos processos que envolvem crescimento, aglomeracdo e quebra de particulas em
polimerizagdo ou em cristalizacdo, a formulacdo matematica do balango populacional é
aplicavel a todos os casos (ULIANA, 2007).

5.2 Estado da Arte

As modelagens que utilizam a abordagem de tamanho de bolha constante,
assumem que o diametro das bolhas permanece inalterado durante as simulagdes de CFD,
o0 que significa que a influéncia da quebra e da coalescéncia de bolhas é desprezada. Os
resultados obtidos por esta abordagem sdo bastante influenciados pelos valores do
didmetro da bolha utilizado. Todavia, a variacdo de tamanhos de bolha devido a
coalescéncia e a quebra das mesmas é considerada nas modelagenss que utilizagdo uma
abordagem de tamanho de bolha variavel. Em teoria, a adogéo de abordagens que utilizam
um tamanho de bolhas variavel é mais razoavel, sendo necessario selecionar modelos

adequados de quebra e coalescéncia de bolhas.
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Grande parte das pesquisas sdo realizadas com base em modelagens que utilizam
abordagens de tamanho de bolha constante, enquanto os estudos que adotam o método
acoplado CFD-modelo de balanco populacional (PBM) sdo relativamente pequenos
(ZHANG et al., 2020). O modelo acoplado CFD-PBM pode ser usado para simular de
forma mais efetiva uma coluna de bolhas, pois incorpora o uso de CFD para fornecer o
campo de fluxo e retencdo gasosa e 0 uso de um modelo de balango populacional para
fornecer a distribuicdo de tamanho de bolha local (YANG et al., 2018).

Polli et al. (2002) investigaram a influéncia da geometria do aspersor na distribuicéo
do tamanho das bolhas proxima a regido de entrada, variando parametros como tamanho
dos furos, nimero de furos, distancia entre eles e vazao de géas. O estudo foi desenvolvido
experimentalmente, por meio da técnica fotografica, empregando-se modelos
matematicos baseados em balancos populacionais, resolvidos com a utilizacdo de um
software criado em linguagem FORTRAN® para prever o tamanho e distribuicdo das
bolhas formadas no aspersor.

Bannari et al. (2011) estudaram um biorreator airlift de cilindros concéntricos com
agitacdo. A modelagem da distribuicdo do tamanho das bolhas no sistema agua-ar, foi
realizada utilizando as equac6es de balanco populacional com modelo de coalescéncia.
Os autores validaram os modelos matematicos por CFD e concluiram que a presenca do
agitador promoveu um aumento de 30% no coeficiente volumétrico de transferéncia de

oxigénio, porém houve um maior consumo de energia.

Xing et al. (2013) investigaram o efeito da viscosidade do liquido no
comportamento hidrodindmico da coluna de bolhas por estudo experimental e simulacéo
numérica com modelo CFD acoplado ao modelo de balanco populacional (PBM). A
retencdo gasosa global e as fracGes volumétricas de bolhas pequenas e grandes foram
determinadas pelo método dindmico de desprendimento de gas. Com o uso dos modelos
de quebra e coalescéncia e da distribuicdo do tamanho de bolhas para descrever as forgas
interfaciais, 0 modelo acoplado CFD-PBM pdde descrever a dependéncia da retencao
gasosa global e das fragdes volumétricas de bolhas a viscosidade do liquido nos regimes

homogéneo e heterogéneo.

Lau et al. (2014) utilizaram um modelo de quebra e coalescéncia de bolhas com
uma abordagem Euleriana-Lagrangeana. Foi empregada um reator coluna de bolhas de

secdo quadrada operando com agua e ar, sendo os estudos conduzidos com a variagdo do
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namero de Weber, distribuicdo do tamanho de bolhas e velocidade superficial de gés na
regido de subida. Como resultado, os autores concluiram que o aumento do numero de
Weber traz mudancas na distribuicdo das bolhas, sendo encontrado um elevado nimero
de bolhas pequenas, devido a altas taxas de quebra. Além disso, 0 aumento da velocidade
superficial de gas também provocou o surgimento de bolhas pequenas, devido aos
menores espagos disponiveis em decorréncia de um aumento local na fragcdo volumétrica

gasosa.

Han et al. (2017) investigaram a hidrodindmica de um biorreator airlift, sendo
estudados um fluido ndo-Newtoniano e 4gua. As simulac¢des foram conduzidas utilizando
CFD aliado as equagdes de balan¢o populacional e aos modelos de quebra e coalescéncia
para descrever a distribuicdo de tamanho de bolhas. Os resultados simulados
demonstraram diferentes perfis de velocidade no topo do equipamento para a agua e o
fluido ndo-Newtoniano, estando de acordo com os dados experimentais. Além disso, uma
boa concordancia entre simulages e experimentos foi obtida em termos de retencdo

gasosa global e diametro de bolha médio de Sauter.

Zhang et al. (2018) propuseram um modelo de fator de correcdo, com base no
modelo de coalescéncia de bolhas de Luo, para presses de acordo com 0s resultados
experimentais da literatura. O modelo CFD acoplado as equacbes de balango
populacional foi usado para simular uma coluna de bolhas de alta pressdo. Os resultados
da simulacdo com e sem o fator de corre¢cdo foram comparados com os resultados
experimentais, sendo verificado que o modelo acoplado CFD-PBM modificado pode

prever os comportamentos hidrodindmicos sob vérias condi¢des de operagéo.

Alam et al. (2020), utilizou a modelagem multifasica CFD aliada ao modelo de
balanco populacional (PBM) para prever a distribuicdo do tamanho de microbolhas,
investigando dois modelos de coalescéncia (modelo Luo e modelo Turbulento) e dois
modelos de quebra (modelo Luo e modelo Lehr) e os resultados comparados aos dados
experimentais obtidos pela Velocimetria de Imagem de Particulas (PIV). Os autores
obtiveram boa concordancia entre os resultados numéricos e experimentais, sendo a
combinacdo do modelo de coalescéncia turbulenta e 0 modelo de quebra de Lehr a que

apresentou melhor compatibilidade com resultados experimentais.

Zhang et al. (2020) utilizaram o modelo acoplado CFD-PBM, aplicando os

modelos discreto homogéneo e ndo homogéneo, com modelos de quebra e coalescéncia
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de bolhas, sendo os resultados precisos em amplas condi¢Oes de operacao e propriedades
do liquido, para um mesmo conjunto de pardmetros do modelo. No geral, 0 modelo
acoplado mostrou boa concordancia quando a velocidade superficial do gés, presséo de
operacdo, viscosidade do liquido e tensdo superficial foram os fatores determinantes na
quebra e coalescéncia das bolhas, e as forcas na interface gas-liquido foram calculadas
usando a retencdo gasosa local e a distribui¢do do tamanho da bolha.

Li et al. (2021) verificaram os efeitos de um distribuidor de gas circular com a
abertura para baixo e um tubo trocador de calor circular na hidrodindmica de um reator
de coluna de bolhas em escala piloto empregando a modelagem CFD-PBM, utilizando o
modelo discreto de balanco populacional. As simulages indicaram que a estrutura
circular do trocador de calor levou a uma dispersdo significativa da fase gasosa, induzindo
um fluxo de circulacdo mais forte. Além disso, uma altura axial adequada do distribuidor

de gés auxilia no aumento da retencéo gasosa.

Zhang et al. (2021) investigaram o efeito das forca de sustentacdo, disperséo
turbulenta, de lubrificacdo da parede e massa virtual, além da turbuléncia induzida por
bolhas (BIT) na simulacdo do modelo fluidodindmico aliado ao modelo de balanco
populacional (CFD-PBM), utilizando o modelo discreto, de colunas de bolhas de ar-agua
operadas a 0,01, 0,05, 0,10, 0,11 e 0,23 m/s e os resultados da simulagdo indicam que o
retencdo gasosa local, velocidade axial do liquido, distribuicdo global do tamanho da
bolha (BSD) e o diametro médio global de Sauter sdo significativamente afetados pela

forca de sustentacéo.

As secOes a seguir apresentam os resultados obtidos para a distribuicdo de
tamanho de bolhas e para as simulagdes com as equacfes de balango populacional,

associadas aos modelos de quebra e coalescéncia.

5.3 Materiais e Métodos
5.3.1 Distribuicdo de Tamanhos de Bolhas

A geracdo das bolhas em diferentes vazOes de gas se deu com a utilizagdo de um
reator pneumatico de 10 L, tipo coluna de bolhas de se¢do quadrada (142 x 142 mm),
construido em acrilico, conforme mostrado na Figura 45. O aspersor de gas empregado
para aeracdo do reator foi do tipo cruzeta com 180 furos, apresentando orificios de 0,5
mm de didmetro e espacamento entre os furos de 5 mm, distribuindo-se ao longo das

hastes do aspersor (Badino et al., 2004). Agua destilada foi utilizada como fase liquida, e
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ar atmosférico comprimido, oriundo de compressor a 6leo, foi utilizado como fase gasosa
para geragdo das bolhas. A vazdo de ar foi controlada e medida com a utilizagéo de um
fluxdmetro de massa (GFC-17, Aalborg), posicionado antes da entrada de ar no reator e
apos a valvula de controle de pressdo da linha de ar. A valvula de ajuste de pressédo da

linha de ar comprimido foi ajustada para 2,0 bar.

Figura 45 - Aparato Experimental utilizado para a verificagdo da Distribuicdo de
Tamanho de Bolhas

Ar

Fonte: Autor (2022)

As vazdes de ar utilizadas para a aeracdo do reator e posterior determinacdo da
distribuicdo do diametro das bolhas geradas foram 10, 30 e 50 L.min, que correspondem
respectivamente a 1, 3 e 5 vwm (razdo da vazdo volumétrica de gas em L.min"! pelo
volume do reator em L). A determinacdo da distribuicdo do diametro de Sauter das bolhas
geradas, foi realizada por aquisicao e tratamento de imagens das bolhas obtidas em uma
das faces do reator, conforme reportado em diversos trabalhos da literatura (TESAR et
al., 2009; BRITTLE etal., 2015; SONG et al., 2021) e mostrado na Figura 46. As imagens
das bolhas foram obtidas utilizando a camera Nikon D5200 com lentes Nikon DX (AF-S
NIKKOR 18-55 mm 1: 3,5-5,6 G).

Foi configurado o tempo de abertura do obturador para o valor de 1/4000 s, com
0 objetivo de realizar a captura da imagem das bolhas em movimento com nitidez. Porém,
devido ao baixo tempo de abertura do obturador, houve a necessidade de suprir a

iluminacdo externa, posicionando duas lampadas LED de 50 W em cada lateral do reator.
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Além disso, utilizou-se um anteparo de cor escura interno ao reator, de modo a gerar um

contraste entre o fundo da imagem e as bolhas.

Figura 46 - Imagens das bolhas obtidas para as vazdes operadas em uma das faces do
biorreator coluna de bolhas: (a) ¢ar=1 vvm; (b) dar=3 vvm; (C) dpar=5 vvm.

e BT

£ .
o

Fonte: O autor (2022).

O anteparo preto foi posicionado e fixado a cerca de 5,0 mm de distancia da parede
interna de uma das faces do reator, de modo a proporcionar uma amostragem das bolhas
gue em seu caminho de subida, passavam entre o anteparo e a uma das faces do reator
para serem fotografadas. As fotos foram tiradas em triplicata para cada condicao de vazéo
de ar, com o posicionamento de uma escala em milimetros na face externa do reator, na

qual as fotos foram obtidas. Os valores da escala (mm) para cada imagem obtida foram
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utilizados no posterior tratamento das imagens para determinagdo da distribuicdo do
didametro das bolhas. O tratamento das imagens foi realizado com o software aberto

ImageJ.

Para o tratamento das imagens foi fixada uma escala de 1000 micras e 8 bits, sendo
as imagens binarias. Em seguida as figuras foram delineadas em branco e as bolhas
separadas e preenchidas, para entdo delimitar-se a area de interesse. A distribuicdo foi
obtida por meio da contagem das bolhas preenchidas no software, e ao final, foi gerado
um arquivo com os valores dos maiores e menores diametros, sendo este exportado para

0 Excel, para o entdo tratamento dos dados.

Mohagheghian et al. (2020) utilizaram um reator coluna de bolhas aliado a um
aspersor poroso, que cobria cerca de 90% da secdo transversal da coluna, para estudar a
mistura de um escalar passivo sob difusdo induzida por bolhas, sendo investigados 0s
efeitos da velocidade superficial do gas (até 69 mm/s) e das vibragOes verticais externas
(amplitudes até 10 mm, frequéncia <23 Hz) na escala de tempo de mistura. Seguindo a
metodologia proposta pelos autores para a determinacdo de bolhas e analise dos
resultados, os dados foram tratados por meio dos célculos do diametro equivalente e de
Sauter (Equacédo 114), definido como a razdo do volume representativo de bolhas para a
area de superficie da bolha. A Equacédo 169 representa o célculo do didmetro equivalente.

Admaior
deq = W (169)

na qual AR é a razédo de aspecto da bolha definida como d,,,4i0r/ dmenor-

Apos a obtencdo da distribuicdo de tamanho de bolhas, os dados foram ajustados
por meio do modelo de regressdo de Rosin-Rammler-Bennet (RRB), descrito pelas
Equacbes 170 a 172.

x=1-e /o) (170)
ax _ n (D\"1 (D/ )"
2= e’/ (7

Apos a linearizacdo, as equacdes podem ser reescritas como:

nlin(D) — In(D")] = In |in ()] (172)

1-X

onde, para D = D’ tem-se X = 1 — e}; D’= De3 2, 0U seja, 63% das particulas apresentam

didmetro menor que o valor de Des2 (pardmetro ajustado pelo modelo) e n, o
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adimensional. A partir desses modelos e de seus parametros associados € possivel
estabelecer equagdes para o calculo do diametro médio de Sauter (CREMASCO, 2012).

Para 0 modelo RRB, tem-se uma reta ao se representar em forma gréafica In(D) vs.
In[(In1/(1-X))]. Através deste grafico, o modelo é analisado e seus parametros
determinados através do método de regressdo linear da equacdo caracteristica (Equagédo
173). Para os casos em que n < 1, utiliza-se a Equacdo 169, que representa o diametro
médio de Sauter, caracterizando-se como um dos métodos mais utilizados em sistemas
particulados, no qual xi representa a distribuicdo de frequéncia e Di o diametro médio

entre fracdo massica passante e a retida (CREMASCO, 2012).

d.=—s 173
ps (Z{L=1XL/D1') ( )

Para determinar o valor do diametro médio de Sauter para esse modelo, utiliza-se
a Equacdo 174, a qual é valida paran > 1, onde n é o coeficiente angular da reta. A forma
“S” ¢ verificada para n > 1 (Massarani, 1984).

DI
r(i-1/n)

dps = (174)

A funcdo gama para um dado nimero x positivo é utilizada no calculo, sendo esta
uma extensao da funcdo fatorial, com seu argumento deslocado para 1, para nimeros reais
e complexos, possuindo valores tabelados, conforme disposto na Tabela 11, para a faixa

utilizada neste trabalho. Para x > 0 a funcdo I'(x) € definida como:
I'(x) =, e*x"tdx (175)

Tabela 11 — Valores da funcéo gama (I'(x)) para x variando de 1,31 a 1,73, com
incremento de 0,01

x Ir'(x)
1,31 0,896
1,32 0,89464
1,33 0,89338
1,34 0,89222
1,35 0,89115
1,36 0,89018
1,37 0,88931
1,70 0,90864
1,71 0,91057
1,72 0,91258
1,73 0,91467

Fonte: O autor (2022).
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5.3.2 Simulagdes Numericas com aplicacdo das Equacbes de Balanco
Populacional (EBP)

As simulagdes nas quais aplicou-se as equagdes de balanco populacional foram
realizadas a partir do modulo presente no Ansys Fluent 14.5, sendo utilizado 0 modelo
Discreto N&o-Homogéneo. Por meio destas simulagdes buscou-se, inicialmente,
comparar a acdo dos fendmenos de quebra e coalescéncia na fluidodindmica do biorreator
e, em seguida, a influéncia do balanco populacional nos parametros hidrodindmicos foi
analisada por meio da comparacgéo dos resultados com os obtidos para as simulagdes com

didmetro médio.

Para as simulacGes com as equacdes de balanco populacional, foram utilizados
como referéncia os trabalhos de Lehr et al. (2002), Altero (2016) e Rodrigues et al.
(2019), os quais utilizaram em seus trabalhos duas fases secundarias para o modelo
Discreto Ndo-Homogéneo: uma contendo as bolhas menores e outra as bolhas de maior

diametro.

Para uma melhor compreenséo sobre as fases envolvidas nas simulagdes, assim
como suas classes, a Figura 47 demonstra uma representagdo das fases e classes
utilizadas, fazendo um paralelo com a representacdo do principio do modelo Discreto

N&o-Homogéneo, descrito pela Figura 21.

Figura 47 - Representacdo das fases e classes utilizadas nas simulagdes com EBP’s.
Classes podem interagir e atravessar cada uma das fases arz e ar».

»

f11: 0 -3 mm f12: 6 —7 mm
fa: 4-5mm I f: 7—-8mm
Si=an I So=ar;

tvt  tut

Fonte: Adaptado de Rodrigues (2018).

Conforme disposto na figura, as fases secundarias sdo ari e arz, com suas
respectivas classes, sendo as velocidades de cada fase no interior do biorreator descritas
por Uy e Uo. As principais caracteristicas das simulagdes com as equacdes de balanco

populacional estdo representadas na Tabela 12.
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Tabela 12 - Modelos e pardmetros numericos das simulacdes EBP realizadas.

Informacao Condicéo usada
Modelo multifasico Euler
Modelo de turbuléncia k-¢ realizable
Modelo equacdes balango populacional Modelo Discreto Nao-Homogéneo

Coalescéncia: modelo turbulento;
Quebra — Modelo de Luo
Arrasto - Grace et al. (1976);
Sustentacdo - Tomiyama (2004)

Fendmenos envolvidos

Modelo de Interacéo entre fases

Interpolagéo para Eq. Momento Second Order Implicit
Interpolagdo para Eq. Fragdo Volumétrica First Order Upwind
Interpolagdo para Eq. Energia Cinética Second Order Upwind
Turbulenta
Interpolacéo para Eq. Taxa Dissipagdo Cinética Second Order Upwind
Regime Transiente tempo simulado=5 s

Fonte: O autor (2022).

As condigdes simuladas utilizadas neste estudo com aplicacdo das equacdes de
balanco populacional e os modelos avaliados estdo listados na Tabela 13. Quatro
condicdes diferentes foram testadas para observar a influéncia dos fendmenos de
coalescéncia e quebra de bolhas nos parametros hidrodindmicos do biorreator de coluna
de bolhas. A primeira condi¢do simulada (EBP), a mais simples, considerou apenas a
aplicacdo de equacdes de balanco populacional, sem que houvesse a insercdo dos modelos
que representam os fendmenos de quebra e coalescéncia nas simulacdes de distribuicdo

de tamanho de bolhas.

Tabela 13 - Codigos e caracteristicas das simulagdes realizadas com EBP (Equaces de
Balanco Populacional).

# Cadigo da Simulacao Modelo de Quebra Modelo de Coalescéncia
1 EBP - -
Laakkonen (Laakkonen et
2 EBP-B -
al. (2006)
Turbulento (Abrahamson,
3 EBP-C - 1975; Saffman and Turner,

1956)
Turbulento (Abrahamson,
1975; Saffman and Turner,

1956)

Laakkonen (Laakkonen et

4 EBP-B-C al. (2006)

Fonte: O autor (2022)

O segundo caso utilizado na simulacdo (EBP-B), levou em consideracdo as
equac0es de balango populacional e a quebra de bolhas no modelo matematico utilizado.
Para este caso, foi utilizado para representar o fenbmeno de quebra, o modelo de
Laakkonen (LAAKKONEN et al. 2006). O terceiro caso utilizado na simulagéo (EBP-

C), utilizou as equacdes de balango populacional, considerando a coalescéncia de bolhas,
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representadas pelo modelo Turbulento (ABRAHAMSON, 1975; SAFFMAN &
TURNER, 1956). A ultima situacdo simulada, caso EBP-B-C, considerou além das
equac0es de balanco populacional, os fendbmenos de quebra (segundo 0 modelo de Luo)
e coalescéncia (segundo o modelo turbulento), com o intuito de se analisar a interacdo

entre esses dois fenbmenos.

Na Tabela 14 estdo descritas as condi¢des oepracionais e de contorno para 0s casos
simulados. A velocidade de entrada de gas foi utilizada como condicao de contorno, sendo

utilizadas para as fases ari e ar, as fragdes de fase para cada faixa de didmetro aplicada.

Tabela 14 - Dados operacionais e condi¢des de contorno para as simulagdes EBP.

Especificacio Tipo de condigéo de contorno

¢Gar =1 vvm
ar e ar, = 2,285 m/s
Gar =3 vvm
ar; e ar, = 6,86 m/s
¢ar =5 vVm
arear, =11,43 m/s
¢ar =1 vvm
Faseari: 1,0-2,0=0,1867
2,01-3,17 =0,8132
Fase ar,: 3,18-5,0 =0,5577
5,01-8,13 =0,4423
Gar =3 vvm
Fase ar;: 0,61-1,93 =0,9076
Diametros de bolha - 1,94-3,87 =0,0924
Fase ar,: 3,88-5,45=0,5996
5,46-8,90 = 0,4004
Gar =5 VVM
Fase ar;: 0,49-2,0 =0,9487
2,01-4,01 = 0,0513
Fase ary: 4,02-6,50 = 0,6923
6,51-9,23 =0,3077

Entrada — orificios do aspersor (ar) Velocity _inlet

Saida — topo do biorreator Pressure_ outlet 1atm
Wall (Non-slip
Paredes condition for both -
phases)

Fonte: O autor (2022)

5.4 Resultados e Discusséo
5.4.1 Distribui¢cdo de Tamanho de Bolhas

A distribuicdo de tamanho de bolhas considerada neste trabalho é apresentada na
Tabela 15 e foi obtida, experimentalmente pelo autor, conforme descrito na se¢do 5.3.1,

por meio da analise de imagens pelo ImageJ e tratamento dos dados obtidos em Excel.

149



Tabela 15 - Distribui¢do de tamanho de bolhas no biorreator coluna de bolhas

Diametro de bolha (dB) - mm Frequéncia (N;) - %
Gar =1 vvm Gar =3 vvm Gar =5 vvm
7-8 6,28 1,21 0,45
6-7 3,51 0,77 0,31
5-6 12,18 0,99 0,57
4-5 27,68 1,96 1,14
3-4 40,96 341 1,95
2-3 9,41 4,90 3,05
1-2 0,0 13,54 9,73
0-1 0,0 73,22 82,80

Fonte: O autor (2022).

Seguindo a recomendac&o de separar as bolhas em duas fases secundarias (ary e
ar2), optou-se por considerar as de 0 a 5 mm pertencentes a fase de bolhas pequenas (ar1)
e as de 6 a 8 mm pertencentes a fase de bolhas grandes (ar2). Além disso, considerou-se
que cada fase ar foi dividida em dois intervalos. Assim, ponderando-se as frequéncias de
cada diametro dos intervalos considerados em suas respectivas fases, tem-se os valores
apresentados na Tabela 16, juntamente com a fracdo volumétrica calculada para cada

intervalo.

Observa-se na Tabela 16 que as fases ary e ar, possuem dois intervalos (ari: 0 a3
mme4a5mm;ar;: 6a8mme8al2mm). Os valores totais de fracdo de fase foram
obtidos pela soma das fracGes da Tabela 14 dos respectivos diametros, para cada vazédo
especifica de ar, e 0s valores obtidos foram utilizados para o calculo da fracdo volumétrica
de cada fase. Para a determinagéo do percentual na ponderou-se o percentual acumulado

com o total de cada fase.
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Tabela 16 - FragOes de ar adotadas nas simulagcdes com Equacdes de Balanco

Populacional
Faixa total Total de Fracéo Intervalo
(V?/?;) Fase distribuicdo  cadafase volumétrica usado acurr:/L(]la da C@:ea
(mm) (%) cada fase (mm)
. 1,0-2,0 9,41 18,68
air 1,0-3,14 50,40 0,5040
2,01-3,14 40,96 81,32
1 . ,
air, 315704 49,60 04060 >0 2168 5577
5,01-7,94 21,95 44,23
airy + air, 1,0-12,0 100 - - - -
. 0,61-1,93 86,30 90,76
air; 0,61-3,87 95,08 0,9508
1,94-3,87 8,77 9,24
3 -
ai 3,88-8.9 4,92 00402 ~ 388545 295 5996
5,46-8,9 1,98 40,04
airy + air, 0,5-12,0 100 - - - -
. 0,49-2,0 92,53 94,87
air 0,49-4,01 97,53 0,9753
2,01-4,01 5,00 5,13
5 air; 4,02-9,23 2,47 0,0247 4,02-6,50 L7l 69,23
6,51-9,23 0,76 30,77
airy + air, 0,3-9,23 100 - - - -

Fonte: O autor (2022).

Apo0s o tratamento das imagens pelo ImageJ, foram obtitas as distribuicdes de

bolhas para as vazdes analisadas, conforme disposto na Figura 48 (a) a (c). Observa-se
que, a medida em que a vazdo especifica de ar aumenta, 0 comportamento das bolhas
torna-se mais cadtico e formam-se mais bolhas de menores didmetros.

Figura 48 - Distribuicdo de Tamanho de Bolhas para as vazdes de (@) ¢a= 1 vvm, (b)
d)ar: l vvim e (C) d)ar: 5 vvim.

(a) (b) (©
Fonte: O autor (2022).

O meétodo experimental utilizado para a verificacdo da distribuicdo de tamanho de

bolhas considera somente um plano do equipamento, o que pode ter influenciado nos altos
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Fragio acumulada (%)

0,8

0,6

0,4

0,2

valores para o didmetro de Sauter para as vaz0es de 3 e 5 vvm, visto que nao é ponderado
todo o volume do biorreator, podendo haver sobreposicdes de imagens, além da perda de
dados em outros pontos do equipamento. Assim, ao analisar as imagens por meio do
software ImageJ, uma bolha pode ter se sobreposto a outra, criando uma sombra que
induz a percepgdo de que ha somente uma bolha maior, fazendo com que os dados
exportados pelo programa demonstre didmetros maximos muito altos, aumentando a
discrepancia entre os valores maximos e minimos de diametros da imagem, influenciando

diretamente no calculo do didmetro médio de Sauter para determinada vazéo.

Os ajustes realizados por meio do modelo de regressdo RRB para a distribuigéo
de bolhas experimental sdo demonstrados nas Figuras 49 (a) a (c), para as vazbes de 1, 3
e 5, respectivamente.

Figura 49 - Ajuste da distribuicdo de bolhas experimental pelo Modelo RRB para as
vaz0es especificas de ar de: (a) 1 vvm; (b) 3 vvme (c) 5 vvm.

1,2

0,8

0,4

Fragao acumulada (%)

y =1 - exp(-(x/D)"n) v =1 - expl-dDYn)

. 0,2
D'=4,027 £ 0,110 '
° 167950491 o D'=10,9153 £ 0,0412
é n=36r3Ll, oo n = 14609 + 0,1644
R2=0,986 Rz2=10924
L L L L L L L L 27T T T T T T T T T T T T T T T T T T
a 2 4 ] 8 10 12 0 2 4 5 3 10
ds (mm) ds (mm)
(a) (b)

0,8

0,6

0,4

Fragao acumulada (%)

y=1-exp({/D)'n)
D' = 0.6754 + 0,0277
n= 15563+ 0,1547
R*= 0,941

0,2

B e e e e e e B LA N B B B B

2 4 [ 8 10 12
de (mm)

(©)

=1

Fonte: O autor (2022).
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Verifica-se, por meio das figuras que o modelo RRB ajustou bem os pontos
experimentais, sendo os didmetros (De3) encontrados apos o ajuste de 4,027, 0,9153 e
0,6754, ou seja, 63% das bolhas presentes na distribuicdo apresentaram valores inferiores
aos econtrados para Des, estando este comportamento condizente com o esperado, em
especial para as para as maiores vazdes, pois 0 aumento da velocidade de entrada de ar
nos orificios do aspersor ocasiona uma diminuicdo do tamanho das bolhas, devido a
grande turbuléncia no local, o que favorece o fendmeno de quebra, estando a maior
porcentagem de distribuicdes acumuladas para as vaz0es de 3 e 5 vvm, concentradas nos

tamanhos de bolhas menores que 1 mm.

O didmetro medio de Sauter € uma das principais propriedades avaliadas na
distribuicdo de tamanho de particulas, pois permite mensurar a acuracia da distribuicéo
do tamanho de diametros nas fases delimitadas no modelo de balangco populacional, ou
seja, se o diametro médio de Sauter esta errado, 0s kernels certamente estardo incorretos.
O didmetro de Sauter é frequentemente a media de tamanho de bolha mais Util para o
biorreator coluna de bolhas, sendo que maiores didametros geram bolhas com maior
empuxo, o que leva a maiores velocidades. Para os casos estudados, o diametro médio de
Sauter apds 5 segundos de simulacéo para as fases ari e ar», estdo descritos na Tabela 17.

Tabela 17 — Diametros médios de Sauter para as simulac6es utilizando o modelo
acoplado CFD-PBM ap6s um tempo de real de simulacéo de 5 s.

Casos Simulados

Vazéo EBP EBP-B EBP-C EBP-BC
especifica de
ar (gar) ar; ar; ar ar; ar; ar; ar; ar,
1 1,49 4,78 1,50 4,79 1,48 4,22 1,69 4,38
3 2,57 5,91 2,60 6,56 2,27 4,54 2,46 4,83
5 2,80 6,39 2,82 6,69 2,67 4,56 2,77 5,35

Fonte: O autor (2023).

Apbs o tempo de simulacdo utilizado, observa-se que, para todos 0s casos,
houve um aumento do didmetro médio de bolha com 0 aumento da velocidade superficial
de gas (representada na tabela pela vazéo especifica de ar), 0 que pode retratar que, para
0 sistema estudado, ha uma maior influéncia do efeito de coalescéncia. Observa-se
também, que para o caso EBP, sem a consideracdo de interacdes, a fase arz, a qual contém

bolhas maiores, demonstrou valores numéricos préoximos aquele encontrado
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experimentalmente para as vaz0es de 1, 3 e 5 vvm. Para o caso EBP-BC, simulagdes que
consideraram tanto as interagdes de quebra quanto de coalescéncia, para a fase ar> 0s
valores para o diametro de Sauter apresentaram um maior ajuste em relacdo aos valores
encontrados experimentalmente, sugerindo que os diametros minimo e maximo desta fase
estdo condizentes com os dados experimentais. Quanto aos valores encontrados para a
fase ar1, ou seja, fase contendo os menores diametros, para todos os casos simulados, 0s
diametros médios de Sauter permaneceram na faixa delimitada para esta fase,
demonstrando conformidade com a distribuicdo de tamanho de bolhas determinado

experimentalmente.

Pohorecki et al. (2005) utilizaram fluidos newtonianos de baixa viscosidade
operados em reatores coluna de bolhas para analisar o diametro. Os autores observaram
que houve uma redugéo de ds com 0 aumento da velocidade superficial de gas (Ugr). Em
relacdo a escala do biorreator, Akita & Yoshida (1974) utilizaram um reator coluna de
bolhas de secdo quadrada, assim como utilizado no presente estudo, no qual o didmetro
da coluna apresentou influéncia direta sobre dg em fluidos newtonianos de 0,58 a 21,14
cP.

A Tabela 18 apresenta os didmetros médios de Sauter encontrados utilizando os
dados obtidos experimentalmente por meio da analise das imagens e os diametros médios

obtidos apos as simula¢6es com modelo acoplado CFD-PBM.

Tabela 18 - Didmetros de Sauter encontrados para as vazfes de 1, 3 e 5 vvm.

Vazéo
especifica  Experimental EBP EBP-B EBP-C EBP-BC
de ar (@ar)
1 522 2,24 4,78 3,14 2,85 3,03
3 518 +£2,12 4,24 4,58 3,41 3,65
5 5,05+ 2,011 4,59 4,75 3,62 4,06

Fonte: O autor (2022).

Observa-se que ha uma diferenca entre os valores encontrados através dos dados
experimentais e os valores obtidos por meio das simulagfes CFD-PBM para os casos em
que se considerou as interacdes de quebra e/ou coalescéncia. Tal diferenca pode estar
relacionada ao fato de que, para o calculo do didmetro meédio de Sauter utilizando os
dados experimentais, as bolhas com diametros maiores exercem um peso maior na

equacdo utilizada, ou seja, ainda que existe uma quantidade considerdvel de bolhas
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Diametel
air

mm

pequenas, sua influéncia é muito menor que aquela exercida por uma baixa quantidade
de bolhas grandes, fazendo com que o valor encontrado para o diametro de Sauter esteja
divergente daquele encontrado apos o ajuste. Além disso, tal comportamento também faz
com que o valor deste diametro médio esteja divergente do valor esperado para 0s casos
com maiores vaz0es, visto que, 80% da distribuicdo de bolhas para as vazbes de 3 e 5

vvm encontram-se localizada na faixa de diametros menores.

Mendes (2016) avaliou o didmetro medio da bolha em trés modelos de
biorreatores pneumaticos (coluna de bolhas, airlifts de duto concéntrico e split cylinder)
e duas escalas (5 e 10 L) utilizando a 4gua como fase continua, e obteve como resultado
diametros variando entre cerca de 4,8 e 6,6 mm, corroborando com os valores encontrados
neste estudo. Além disso, a autora observou que os valores de ds foram maiores em
reatores airlift, sendo observado este comportamento em 60% dos tratamentos com
reatores de 5 L e 90% em reatores de 10 L. Quanto a escala do equipamento, foi observado
que, para a agua, 73% dos tratamentos apresentaram maiores valores de dg em reatores
de 10 L.

A Figura 50 mostra os didmetros para as fase ar: e ar. em fungdo da posi¢éo no
biorreator, sendo utilizadas as posi¢des y= 25, 50, 100, 150, 200, 250, 300 e 326 mm do

plano de simetria axial.

Figura 50 — Didmetro de bolhas (ds) em funcéo posigdo (mm) no biorreator coluna de
bolhas operando na vazéo de de alimentagéo de ar ¢ar = 1, 3 e 5 vvm para: (a) fase ary e
(b) fase ar, dos casos estudados.
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Observa-se, analisando a Figura acima, que a medida que a vazdo aumenta, as

bolhas formadas tornam-se maiores, para ambas as fases dispersas (ary e arz), porém este

crescimento ocorre dentro da faixa delimitada para cada uma. A medida que a posi¢o

analisada aumenta axialmente, maiores as bolhas encontradas. O didmetro médio de

Sauter (ds2) € um pardmetro de projeto importante, pois define a area interfacial gas-

liquido disponivel para transferéncia de massa dentro do biorreator coluna de bolhas.

Desta forma, existem diversos fatores que influenciam este diametro e, consequetemente,

a formacdo de bolhas, incluindo as propriedades fisico-quimicas de ambas as fases, tais

como a tenséo superficial, viscosidade do liquido e densidade do liquido e do gas (Sarhan
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et al.,

2018). A Figura 51 demonstra o perfil de distribuicdo espacial da formagdo das

bolhas para ambas as fases, ar1 e ar.

Figura 51— Distribuicédo espacial dos diametros de bolhas no biorreator coluna de
1, 3 e 5 vvm para (a) Fase ar1 (b) Fase ar.
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Corroborando com os dados apresentados pela Figura 50, a analise qualitativa da

distribuicdo de tamanhos de diametros, demonstra que as maiores bolhas estdo contidas

nas por¢des mais altas da coluna, representada pela cor vermelha nas Figuras acima. Além

disso, conforme se aumenta a velocidade de injecdo de gas (aqui presentada pela vazéo

em vvm), maiores sdo as bolhas formadas.

E possivel verificar

também, por meio da Figura 51, que para 0 modelo sem

interacdo (EBP) e para a fase dispersa ar1, ou seja fase em que estdo contidas as menores

bolhas, em especial para a vazao de 5 vvm, ha a formacdo de bolhas, porém ndo ha um

perfil delineado devido a auséncia de modelos de quebra e coalescéncia nas simulagdes

iniciais. Ainda assim, observa-se que a fase com bolhas maiores (Figura 51(b)) possui um

158



perfil mais ascendente, visto que bolhas maiores possuem maior velocidade. A fase ary,
possui um perfil com formacdo de bolhas mais proxima ao aspersor, sendo este
comportamento condizente com o verificado para a caso real. Devido ao alto valor da
retencdo gasosa global encontrado na regido proxima a entrada de géas, o resultados
indicam que as bolhas se dissipam mais eficientemente ao longo da altura do biorreator,
sendo este comportamento mais evidenciado para 0s casos em que ambos os efeitos, de

quebra e coalescéncia (casos EBP-BC), foram considerados nas simulacdes.

As simulacgdes nas quais foram utilizadas as equacGes de balanco populacional
buscaram demonstrar a influéncia dos fendbmenos de quebra e coalescéncia nos
parametros hidrodinamicos e na distribuicdo de ar no interior do biorreator, por meio dos
modelos turbulento e de Laakkonen, respectivamente. Para 0 modelo de quebra de bolhas,
considerou-se a quebra binaria, em que uma bolha se quebra e origina duas bolhas de

diametros menores.

5.4.2 Retencdo Gasosa (o)

Os resultados das simulacdes em termos de retencdo gasosa global total (@) em
funcéo da vazdo especifica de ar (¢ar) estdo resumidos na Figura 52, para os casos EBP,
EBP-B, EBP-C e EBP-BC, sendo comparados aos resultados numéricos (caso LF4-1 —

LF4-5) e obtidos experimentalmente.

A retencdo gasosa foi obtida por simulacdo CFD acoplada as Equacgdes de Balanco
Populacional (EBP) e os resultados comparados aos dados experimentais e previamente
simulados sem estas equacdes, ou seja, considerando um diametro médio e constante. Os
resultados encontrados para as simulacdes que consideram um diametro médio e
constante apresentaram uma boa concordancia com os dados experimentais, confirmando
a confiabilidade da simulagdo. O didmetro de Sauter que apresentou os melhores
resultados foi o de 4 mm, sendo estes comparados aos resultados obtidos para as

simulacdes que utilizaram o modelo acoplado CFD — EBP.
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Figura 52 — Retencdo gasosa total (@) em funcdo da vazao especifica de ar (¢ar) no
biorreator coluna de bolhas para os modelos de balanco populacional.
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Fonte: O autor (2023).

De acordo com a Figura 52, é possivel observar que a inclusdo do modelo de
balango populacional nas simulagdes, sem a consideragdo dos fendmenos de quebra e/ou
coalescéncia, resultou em valores de retencdo gasosa proximas aos valores encontrados
para as simulacGes em que se considerou a inclusdo da forca de sustentacdo e um diametro
de 4mm (casos LF4-1 a LF4-5). As simulacbes em que os efeitos de quebra ou
coalescéncia foram incluidos no modelo de balanco populacional apresentaram valores
mais proximos aos encontrados experimentalmente, sendo que as simulacdes que
consideraram a inclusdo somente do efeito de coalescéncia nas equacbes de balanco
populacional, apresentaram resultados mais préximos aqueles encontrados

experimentalmente.

Para as simulagdes em que ambos os efeitos foram considerados (casos EBP-BC),
os resultados demonstraram um maior ajuste em relacdo aos dados obtidos
experimentalmente, com valores percentuais de 4,33, 11,66 e 14,49 para as velocidades
de injecdo de ar de 4,57, 13,72 e 22,86 m/s, respectivamente. Para uma melhor
visualizacdo dos resultados, a Figura 53 apresenta os valores obtidos nas simulagdes
utilizando os modelos de balanco populacional em forma de barras, sendo estes valores
comparados aos dados experimentais e obtidos numericamente para um didametro médio

e constante de 4 mm, utilizando a forca de sustentacéo (casos LF4-1 a LF4-5).
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Figura 53 - Retencdo gasosa («) para o biorreator coluna de bolhas em funcéo da
velocidade de injecéo de ar.
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Fonte: O autor (2023).
Por meio desta Figura, é possivel observar que o valor da retencdo gasosa para a
simulacdo que considerou o acoplamento dos modelos CFD-EBP exibiu valores proximo
aqueles previamente encontrados para a mesma velocidade de injecdo de gas,

considerando o tempo total de simulagédo de 5 segundos.

A velocidade do gas (Ug) é 0 parametro operacional mais importante em um reator
coluna de bolhas. Sabe-se que seu efeito na retencdo gasosa global é atribuido a um
aumento na quantidade de gas alimentado na coluna, fazendo com que para maiores
velocidades ocorra uma recirculacdo mais forte, resultando em uma maior dispersdo das
bolhas pela coluna e em maiores valores de retencdo gasosa. Em regimes heterogéneos,
a retengdo gasosa para as bolhas maiores aumenta significativamente, porém para a fase
contendo bolhas menores, seu valor é pouco alterado. A ndo consideracdo das interacdes
de quebra e coalescéncia no modelo acoplado CFD-EBP, demonstrou valores proximos
aos encontrados para 0s casos em que se considerou um didmetro médio e constante,

comprovando a funcionalidade do modelo.

Em relacdo ao comportamento desta variavel para cada fase dispersa, a Figura 54
demonstra os resultados em termos da vazao especifica de ar, para as fases ary e ar, dos

casos simulados utilizando os modelos de balanco populacional. Uma vez que as bolhas
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maiores possuem um forte efeito de aceleracdo da pluma, a forca de arrasto acaba
decrescendo e retardando o aumento de ag para a fase ari, a qual contém as menores

bolhas, com o0 aumento de Ug.

Figura 54 - Retencdo gasosa (@) em funcdo da vazdo especifica de ar (4ar) no biorreator
coluna de bolhas para as fases ar: e ar. dos modelos de balango populacional.
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Fonte: O autor (2023).

Observa-se que, quando ndo héa inclusdo dos efeitos de quebra e coalescéncia (caso
EBP), o maior valor deste parametro é encontrado para a fase arz, a qual concentra as
maiores bolhas. Todavia, ao incluir a quebra (caso EBP-B) ou a coalescéncia (caso EBP-
C) nas equacdes de balanco populacional, este comportamento muda, e as maiores fragoes
volumétricas de ar sdo encontradas na fase ari, a qual engloba os menores diametros de
bolha. Tal comportamento pode ser justificado, em especial para as maiores vazdes, pelo
fato de que a maior porcentagem total de fracdo volumétrica esta contida para a fase ary,

apresentando um valor de 97,53% para a vazao de 5 vvm.

As Figuras 55 (a) e 55 (b) demonstram a distribuicdo da fracdo volumétrica das
fases ari e ary, na posi¢gdo y = 515 mm do plano de simetria axial yz do biorreator. A
posicdo y = 515mm foi selecionada devido ao fato da altura inicial do liquido ser de 510

mm, e essa ser uma posi¢do mais proxima da interface gas-liquido, ou seja, mais proxima
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da regido da disperséo, sendo os dados de fracdo volumétrica obtidos apds o tempo real
de simulacgdo de 5 segundos, para as vazoes de 1, 3 e 5 vvm.

Por meio das Figuras, é possivel observar que, corroborando com os resultados
descritos anteriormente, quando nao hé interacdo, a fase ar; apresenta os maiores valores
de retengéo gasosa global e, ao inserir interagcdes de quebra ou coalescéncia, a fasde ar-
passa a apresentar maiores fragdes volumétricas, levando assim a maiores valores para
este parametro. Para o caso EBP-BC, ou seja, quando considerados ambos os efeitos de

quebra e coalséncia, as maiores fracdes volumeétricas foram encontradas para a fase ar,

na qual esté contida a maior faixa de bolhas.

Figura 55 - Retencdo gasosa (@) em funcdo posicdo (mm) no biorreator coluna de
bolhas operando com vazao de alimentacdo de ar ¢ar = 1, 3 € 5 vvm para (a) Fase ary, (b)
Fase ar, para os casos (e) EBP, (¢) EBP-B, (A) EBP-C ¢ (@) EBP-BC

0.0008

1.000

0.0006

0.0004

000024

Fragéo Volumétrica de ar

0.0000

.....

.........

-0.995

- 0.990

- 0.985

-0.980

0975

0970

- 0.965

- 0.960

0955

T
000

010

0.008 -

o °
3 3
8 8
R 5

Frag&o Volumétrica de ar

o
3
8
5

0.000

......
LR

........

T
0.00

T
0.05

Posicao (m)

0.0008

0.0006

0.0004

0.0002

Fragéo Volumétrica de ar

0.0000

1.000

0995

- 0.99

0985

- 0.980

0975

0970

-0.965

- 0.960

T T T
0.05 0.00 0.05
Posicao (m)

(a)

0955
010

J0.0104
- 0.0096
- 0.0088
- 0.0080
~0.0072
- 0.0064
- 0.0056
-0.0048
< 0.0040

~0.0032

-0.0024

T T T
-0.05 0.00 0.05
Posicao (m)

(b)

0.0008

0.0006

0.0004 -

00002

Fragao Volumétrica de ar

0.0000 -

......

=5

T T T
-0.05 0.00 0.05
Posigio (m)

0.0010

0.0005 -

Fragao Volumétrica de ar

0.0000

T T T
-0.05 0.00 005
Posicao (m)

Fonte: O autor (2023).

Nos casos simulados com um didmetro médio fixo e constante, observou-se que,
com a inserc¢do da forca de sustentacdo, houve uma homogeneizacdo do escoamento, com
um perfil mais organizado e bem distribuido. Quando inseridas as equacdes de balanco
populacional no modelo matematico, observa-se que, para o tempo de simulagéo
analisado, as bolhas menores (fase ar1) estdo mais concentradas na regido proxima ao
aspersor, enquanto que as bolhas com maiores diametros (fase ar,) possuem uma
dispersdo mais réapida. Além disso, devido a consideracdo da forca de sustentacdo no
modelo matematico, o escoamento apresenta um perfil mais bem distribuido, assim como

nos casos em que considerou-se um diametro médio e fixo.
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Uma andlise qualitativa entre os resultados da retengdo gasosa para as fases
dispersas também foi realizada. Os resultados dos contornos de fracdo volumétrica do gas
estdo ilustrados nas Figuras 56(a) e 56 (b) para as fases ar1 e ar., respectivamente, e casos
EBP, EBP-B, EBP-C e EBP-BC.

Pode-se observar nestas figuras a tendéncia de movimento do gas para o topo do
biorreator. A circulagdo de géas é mais pronunciada nas regides proximas ao aspersor para
a fase dispersa na qual estdo contidas as menores bolhas (fase ar1) e para 0 modelo sem

interacdo (casos EBP).

Figura 56 - DistribuicGes espaciais da fracdo volumétrica no biorreator coluna de
bolhas operando com vazdo de alimentacédo de ar ¢ar = 1, 3 € 5 vvm para: (a) Fase ar1 (b)
Fase ar>.
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Fonte: O autor (2023).

Quando inserido o modelo de quebra e/ou coalescéncia nas equacgdes de balanco
populacional, o gas passa a se deslocar para as por¢es mais altas do equipamento, devido
a maior movimentacdo das bolhas. Para a fase com as maiores bolhas (fase ar2), a

circulagdo de gas demonstra um perfil mais concentrado nas regifes mais altas do
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biorreator, devido a maior velocidade das bolhas. As simulagdes que consideraram as
interacdes de quebra e coalescéncia no modelo de balanco populacional, apresentaram
maior homogeneizacgédo do escoamento, com um perfil mais organizado e bem distribuido,

estando sua representacdo mais proxima do observado experimentalmente.

A Figura 57 apresenta as diferencas relativas dos valores numéricos encontrados
para as simulagdes com os modelos de balango populacional em relagdo ao experimental.

Figura 57 - Diferencas Relativas para Retencéo gasosa (&) em funcdo da vazéo
especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas para os modelos de balango
populacional. (m) ¢ar =1 vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) dar =5 vvm
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Fonte: O autor (2023).

De acordo com a Figura acima, para as simula¢6es em que ndo foram consideradas
nenhuma interacdo (casos EBP), as diferencas relativas em relagdo aos valores
experimentais ultrapassam os dados encontrados para as simulac@es que consideraram
um didmetro médio e constante de 4 mm (LF-4), com valores percentuais de 28,87, 6,19
e 8,11 para as vazoes de 1, 3 e 5 vvm. Ao inserir os efeitos de quebra e ou coalescéncia
(casos EBP-B e EBP-C), os valores para as diferencgas relativas comegam a decrescer,
sendo possivel observar uma maior predominancia dos efeitos de coalescéncia, 0s quais
apresentaram valores percentuais de 12,94, 4,66 e 2,8 em relacdo aos experimentais. As
menores porcentagens foram encontradas para 0s casos que consideraram ambos 0s
efeitos (EBP-BC), em especial para as maiores vaz@es, com valores de 2,95, 1,03 e 0,23%,

para as vazoes de 1, 3 e 5 vvm, respectivamente.
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5.4.3 Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de Oxigénio (kLa)

Para a avaliacdo do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k.a), foi
utilizado o modelo proposto por Ndiaye et al. (2018), sendo os valores encontrados
numericamente para os modelos de balan¢o populacional comparados aos valores
experimentais e encontrados nas simulacdes para um diametro médio e constante de 4
mm (LF-4). Os resultados, em termos da vazao especifica de ar (¢ar), estdo sumarizados
na Figura 58.

Figura 58 - Coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (kLa) em funcdo da
vazdo especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas.
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Fonte: O autor (2023).

De acordo com a Figura 58, os resultados obtidos por meio das simulagdes
CFD para o sistema agua-ar em biorreator coluna de bolhas, empregando os modelos de
balanco populacional, demonstraram concordancia em relacdo aos dados obtidos
experimentalmente para todas as vazdes estudadas, sendo as melhores previsdes
observadas para 0 modelo em que se considerou ambas as interacdes de quebra e
coalescéncia. O modelo em que tais interagbes ndo foram consideradas (caso EBP)
apresentou a maior divergéncia em relacdo aos pontos experimentais, todavia 0s
resultados numeéricos obtidos para este modelo demonstraram um melhor ajuste quando
comparado aos dados obtidos para um didmetro médio e constante (casos LF4-1 a LF4-

5) empregado neste estudo.

Para 0s casos em que a interacdo de quebra foi empregada no modelo de balango

populacional (caso EBP-B), observa-se que foram obtidos valores muito préximos aos
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encontrados para o caso sem intera¢des. Quando somente os efeitos de coalescéncia foram
considerados no modelo, os valores numéricos obtidos nas simulagdes (caso EBP-C),
apresentaram maior concordancia aos dados experimentais, em especial para a menor
vazdo empregada. Os valores de ki.a, em todas as vazfes empregadas, apresentaram as
melhores previsdes em relacdo aos dados experimentais, para 0 modelo de balanco
populacional com interacOes de quebra e coalescéncia (caso EBP-BC), modelo este que

mais se aproxima do caso real, observado experimentalmente.

Conforme dito anteriormente, o pardmetro kia apresenta uma alta sensibilidade
com diametro de bolha e, para os casos avaliados neste estudo, foi considerado uma
distribuicdo de tamanho de bolhas no modelo acoplado CFD-PBM. A consideracdo desta
distribuicdo nas simulacdes do coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio pode
ter acarretado na melhor previsdo deste parametro, visto que o parametro "a" é funcédo
direta da retencdo gasosa global, a qual é fortemente influenciada pela distribuicdo de
tamanho de bolhas, pois a fracdo de fase é calculada considerando o didmetro médio

global, calculado por meio da média ponderada da massa em todo o volume da coluna.

A Figura 59 apresenta as diferencas relativas para os dados experimentais,
realizada por meio do calculo da média da diferenca entre os dados simulados e
experimentais.

Figura 59 - Diferencas Relativas para Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de
Oxigénio (k.a) em funcdo da vazéo especifica de ar (¢par) no biorreator coluna de bolhas

para 0s modelos de balanco populacional. (m) ¢ar =1 vvm, (m) ¢ar = 3 vvm, (m) dar =5
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Fonte: O autor (2023).
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De acordo com a Figura, as simulagbes com o modelo acoplado CFD-PBM
demonstraram menores diferencas relativas quanto ao experimental, quando comparadas
ao modelo que utilizou um didmetro médio e constante nas simulagdes (caso LF-4). Para
0 caso em que ndo foram consideradas as interacdes (EBP), para a menor vazao utilizada,
a diferenca relativa ao experimental foi maior que o caso LF-4. Todavia, ao aumentar a
vazédo, o modelo de balango populacional, demonstrou melhores resultados.

Ao inserir nas equacdes de balango populacional, os efeitos de quebra e
coalescéncia (casos EBP-B e EBP-C), as diferencas relativas foram inferiores aos casos
LF-4 e EBP, com valores percentuais de 3,41, 4,8 e 3,02 para o caso EBP-B e 2,33, 3,26
e 1,47 para o caso EBP-C e vazfes de 1, 3 e 5 vvm, respectivamente. As menores
diferencas relativas foram encontradas para as simulacdes que consideram ambos os
efeitos (quebra e coalescéncia), representadas pelo caso EBP-BC, com valores de 0,23,
1,51 e 0,69%. Esses resultados demonstram que o modelo acoplado pode prever com
sucesso a tendéncia de variacdo de kr a com a velocidade do gaés, representada aqui pela

vazdo especifica de ar.

Quanto aos resultados para cada fase dispersa, a Figura 60 apresenta estes valores
em termos da vazdo especifica de ar, para as fases ari e ar> dos casos simulados utilizando
0s modelos de balanco populacional.

Figura 60 - Coeficiente Volumétrico de Transferéncia de Oxigénio (ki a) em funcéo da

vazdo especifica de ar (¢ar) no biorreator coluna de bolhas para as fases ar: e ar, dos
modelos de balanco populacional.
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Fonte: O autor (2023).
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Para o coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio, observa-se um
comportamento semelhante ao apresentado pela retengdo gasosa global, a qual
demonstrou valores superiores para 0 caso EBP-C. Observa-se que a fase ar1, contendo
as menores bolhas, demonstra valores previstos de kia, maiores que a fase dispersa ar».
Devido ao fato do pardmetro “a” possuir uma alta sensibilidade as condicOes
operacionais, por ser funcdo direta da retengdo gasosa (@), a fase que contém as maiores
bolhas, apresenta menores valores de kira, pois para esta fase sdo encontrados menores
valores de retencdo gasosa global. Além disso, por possuir maior velocidade, as maiores
bolhas estdo concentradas na por¢cdo mais alta da coluna, na qual o valor de ki é pouco

afetado pela vazdo de ar.

5.4.4 Taxa de Cisalhamento Média (y,)

A taxa de cisalhamento (y)é um pardmetro que depende do gradiente de
velocidade local e das propriedades reoldgicas do fluido. Assim, com o intuito de
averiguar e ilustrar a movimentacdo da fase liquida provocada pela transferéncia de
quantidade de movimento da fase gasosa (fases ar: e ar2), a Figura 61 apresenta campos
vetoriais de velocidade da &gua, os quais foram obtidos em um plano longitudinal para as
vazdes especificas de ar de 1, 3 e 5 vvm, ou seja, 10, 30 e 50 L/min, respectivamente.

Figura 61 - Distribuicdo espacial da velocidade do liquido para o biorreator coluna de

bolhas operando na vazéo de ¢ar = 1, 3 € 5 vwvm.

1vvm 3vwm 5vwm 1vvm 3vvm 5vwm 1vvm 3vvm 5vwm 1vvm 3vvm 5vvm

Caso EBP Caso EBP-B Caso EBP-C Caso EBP-BC
Fonte: O autor (2023).
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Nestas Figuras, é possivel verificar a existéncia de vértices turbulentos, os quais
definem o comportamento caético no biorreator coluna de bolhas. Além disso, destaca-
se, que na base da coluna, ocorre a "succdo” de porcOes da fase liquida adjacentes ao
aspersor, sendo esta promovida pela baixa pressdo dessa regido, causada pela alta
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velocidade de injecdo do ar. Além disso, a Figura 62 demonstra a fluxo descendente de
agua ao longo de ambas as paredes do biorreator e o fluxo ascendente na regido de entrada
de gas.

E possivel observar que inicia-se um padréo rotacional no meio da coluna, sendo
este padrdo mais forte na metade inferior do equipamento, devido aos vartices turbulentos
formados nesta regido. Tal padréo de fluxo pode auxiliar na explicagéo do fato de bolhas
menores (fase ary) permanecerem na regido inferior e central da coluna enquanto as
bolhas maiores (fase arz) tendem a deslocar-se mais rapidamente para a regido superior
do biorreator. O fluxo descendente ao longo das paredes ainda é pouvo visivel devido ao
baixo tempo de simulagéo, todavia, um forte fluxo ascendente no meio da parte inferior
da coluna pode ser observado. Este fluxo ascendente tende a derivar em direcdo a parte
superior das paredes, sendo este fluxo mais visivel para as vazdes mais altas, em especial
para 0s casos em que se consideraram as interagdes de quebrae coalescéncia. Este
comportamento de mistura é capaz de explicar porque as bolhas se espalham pela porcéo
superior da coluna e, demonstra que, para o sistema estudado, ha uma predominancia do

efeito de coalescéncia das bolhas.

A Figura 62 ilustra as velocidades do liquido em diferentes posicGes axiais do
biorreator (y = 25, 50, 150, 200, 250, 300 e 326 mm) do plano de simetria axial yz, para
um tempo total de simulacéo de 5 segundos, considerando as simula¢bes com ambos 0s

efeitos de quebra e coalescéncia (casos EBP-BC)

Figura 62 - Velocidade do liquido em fungéo posi¢do (mm) no biorreator coluna de
bolhas operando com vazao de alimentagéo de ar de (a) ¢ar = 1vvm, (b) ¢ar = 3vvm e (C)

dar =5 vvm
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Observa-se que, corroborando com os dados apresentados pela Figura 61, a
velocidade da fase liquida apresenta maiores valores para as alturas proximas ao aspersor,
causadas pela “suc¢do” da fase liquida devido a alta velocidade de inje¢ao de gas, sendo
o efeito de aceleracdo do fluido causado pela troca de quantidade de movimento entre as
fases. A medida que a posicdo aumenta, é possivel verificar um comportamento com
menores velocidades de liquidos, o qual auxilia na subida mais rapida de bolhas com

maiores diametros.

A Figura 63 sumariza os dados simulados de taxa de cisalhamento média (y;,,),
em funcdo da vazdo especifica de ar, para os modelos de balango populacional. Os
resultados previstos nas simulacdes sdo comparados aqueles encontrados por meio de
simulacgBes para um didmetro medio e constante, considerando a forga de sustentacéo no
modelo matematico (caso LF-4), aos dados obtidos através de correlacdo semi-empirica
e pelos resultados obtidos por Esperanca et al. (2019) (com intuito de avaliar a ordem de

magnitude do parametro).

De acordo a Figura, a inser¢do das equacdes de balango populacional, sem a
consideracdo das interacOes de quebra e coalescéncia (caso EBP), acarretaram uma
superestimacao para a taxa de cisalhamento média, com valores de 13,38, 21,73 e 29,49
s, quando comparados aos observados pela estimativa através da Equacgdo 151, que é
funcdo da vazdo de ar, do consumo de poténcia e da retengdo gasosa obtida a partir de

dados experimentais.
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Figura 63 — Taxa de cisalhamento média (y,,,) em funcao da vazdo especifica de ar (dar)
no biorreator coluna de bolhas.
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Fonte: O autor (2023).

Ao inserir os efeitos de quebra no modelo matematico (casos EBP-B) os valores
para y,, foram de 9,99, 14,33 e 19,36 s, sendo estes valores proximos aos encontrados
para 0s casos em que se utilizou um didmetro medio e constante, com a consideracéo da
forca de sustentacdo (caso LF-4). Para as simulacdes em que somente o efeito de
coalescéncia foi considerado no modelo (casos EBP-C), os valores para taxa de
cisalhamento média demonstraram uma melhor previsdo em relacéo aqueles encontrados
por meio da correlagio de Pérez (2006), a saber 9,78, 14,82 e 19,51 s, para as vazdes de

1, 3 e 5 vvm, respectivamente.

Os valores da taxa de cisalhamento média (y,,) obtidos por meio do modelo
acoplado CFD-PBM a baixa vazdo de alimentacdo de ar (1 vvm) exibiram uma estreita
faixa de variacdo para 0s casos em que as interacdes de quebra e/ou coalescéncia foram
consideradas (9,99, 9,78 e XX s1), sendo que estes valores demonstraram uma boa
concordancia com os dados estimados pela correlacdo de Pérez (2006) e com os valores
obtidos por Esperancga et al. (2019) utilizando CFD.

Para as maiores vaz0es de alimentacdo de ar (3 e 5 vvm), os casos EBP-B, EBP-
C e EBP-BC, ou seja, casos que consideraram as interacdes no modelo matematico,
apresentaram valores de taxa de cisalhamento média inferiores aos estimados por meio

da retencdo gasosa («), utilizando a correlacdo proposta por Pérez (2006). As simulacdes
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em que as interacOes de quebra e coalescéncia foram utilizadas, para as vazfes de 1, 3 e
5 vvm, exibiram valores de y,, proximos aos obtidos por Esperanca et al. (2019),

demonstrando a mesma ordem de magnitude.

Apesar das diferencas observadas nos valores da taxa de cisalhamento obtidos por
CFD para as simulacdes com equacdo de balanco populacional e sem interacdes (caso
EBP), o comportamento geral e a ordem de magnitude dos valores de y,, simulados
concordaram com os dados obtidos utilizando a correlacdo de Pérez e as simulacGes em
CFD de Esperanca et al. (2019).

5.4.5 Taxa de Cisalhamento Maxima (Ymax)

Os dados simulados para a taxa de cisalhamento maxima (y,ax), €m funcéo da
vazdo especifica de ar, para os modelos de balango populacional estéo dispostos na Figura
64, na qual os resultados previstos nas simula¢fes sdo comparados aos dados simulados
para um didmetro médio e constante, considerando a forca de sustentacdo no modelo

matematico (caso LF-4).

Figura 64 - Taxa de cisalhamento maxima (¥,,,4,) €m funcdo da velocidade de injecao

de gés (Ug) no biorreator coluna de bolhas.
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Fonte: O autor (2023).

Analisando a Figura 64, observa-se que a insercdo das equacdes de balango

populacional no modelo matematico, resultou em valores superiores de taxa de
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cisalhamento méxima em relacdo ao modelo com didmetro médio e constante (2.329,60,
13.750,77 e 17.113,71 s'1). Quando considerado os efeitos de quebra e coalescéncia (casos
EBP-B e EBP-C), a taxa de cisalhamento maxima descresce para todas as vazles
aplicadas, apresentando valores de 2.199,54, 12.815,93 e 15.213,79 s*, quando
considerado somente a quebra, e 2.144,33, 9372,29 e 10.312,56 s, quando considerado
somente a coalescéncia, para as vazdes de 1,3 e 5 vvm, respectivamente. Para 0s casos
em que se considerou ambos os efeitos de quebra e coalescéncia (EBP-BC), houve um
aumento em relacdo aos casos EBP-B e EBP-C, sendo os valores simulados para a taxa
de cisalhamento maxima de 3.375,47, 10.947,14 e 14.489,82, para as vazGes de 1,3 e 5

vvm, respectivamente.

No entanto, ainda que a consideracdo dos efeitos de quebra e coalescéncia tenha
levado a valores superiores em comparacgao aos casos que consideraram somente uma das
interacdes, os valores de y.,.x encontrados permaneceram inferiores em relagdo aos
valores das simulacdes em sem interacGes (casos EBP). Tal comportamento pode ser
explicado pelo fato de que, ao inserir as interagdes de quebra e coalescéncia no modelo
matematico, as flutuacdes turbulentas aumentam afetando a distribui¢do da velocidade do
liquido, a qual esta diretamente relacionada a taxa de cisalhamento. Além disso, a forca
de sustentacdo, utilizada nas simulacdes com modelo acoplado CFD-PBM, afeta as taxas
e coalescéncia e de quebra de bolhas, sendo que, para um sistema agua-ar, esta forca tende
a empurrar bolhas menores (<5,8mm) em direcédo a regido da parede e bolhas maiores
(>5,8mm) em direcdo a regido central da coluna, o que pode levar a uma dimuicdo da
velocidade do liquido na regido proxima ao aspesor, na qual é analisada a taxa de

cisalhamento méaxima.

A partir dos dados simulados para a taxa de cisalhamento maxima (Yyax) fOi
possivel ajustar a Equacdo 154 proposta por Esperanca et al. (2020) e obter a constante
de proporcionalidade k para os diferentes sistemas estudados. Os ajustes da Equacédo 154

aos dados simulados estéo ilustrados na Figura 65.
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Figura 65 - Ajuste entre a taxa de cisalhamento maxima obtida por CFD e estimada
pela Equacdo proposta por Esperanca et al. (2020) no biorreator coluna de bolhas para
0s modelos de balango populacional: EBP (e), EBP-B (#), EBP-C (A) e EBP-BC (@).
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Fonte: O autor (2023).

As contantes de proporcionalidade (k) foram obtidas considerando-se os modelos
de balanco populacional e a consideracao dos efeitos de quebra e coalescéncia. Os valores
de k, com seus respectivos desvios padrBes, para 0s casos estudados estdo dispostos na
Tabela 19.

Tabela 19 — Constantes de Proporcionalidade (k), com seus respectivos desvios
padrdes, para 0s modelos simulados ap6s um tempo de real de simulacdo de 5 s.

Constante de Proporcionalidade (k)

EBP EBP-B EBP-C EBP-BC
0,3897+0,0399 0,3537+0,0427 0,2480+0,0347 0,3293+0,0248
R?=0,92 R?=0,88 R?=0,82 R?=0,96

Fonte: O autor (2023).

Analisando estes valores, é possivel observar que a inser¢do das equacfes de
balanco populacional considerando as interacGes de quebra e/ou coalescéncia nas
simulagdes, faz com que k decresca. O valor da constante de proporcionalidade (k)
encontrado para as simulagdes que consideraram um didmetro médio e constante (casos
LF-4) foi de 0,1156%0,0141, sendo este valor inferior aos valores encontrados para o
modelo acoplado CFD-PBM.
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Conforme demonstrado pelas simulagfes em que se analisou diferentes diametros,
0 parametro k possui uma sensibilidade ao diametro de bolhas, sendo que a medida em
que o didmetro aumenta, o valor de k descresce. Como nas simulagdes com modelo
acoplado CFD-PBM é considerada uma distribuicdo de tamanho de bolhas, observa-se
um maior gradiente de velocidade, influenciando na taxa de cisalhamento maxima (Vax).
utilizada no ajuste proposto por Esperanca et al. (2020). Embora os valores simulados
tenham divergido dos valores ajustados pela Equacdo 154, em todos 0s casos, a mesma

ordem de grandeza foi encontrada.

5.5 Consideragdes Finais

O modelo definido através das simulaces que consideraram um diametro médio
e constante de bolhas foi usado nas simulag@es com as equagdes de balango populacional,

tanto para as simulacdes com interaces quanto para as que nao as utilizaram.

As simulacBes que incluiram as equacfes de balango populacional no modelo
matematico (modelo acoplado CFD-EPB), representadas pelos casos EBP, EBP-B, EBP-
C e EBP-BC, demonstraram a formagcdo de bolhas nas faixas delimitadas,
experimentalmente, para a distribuicdo de tamahos de bolhas para as fases ar1 e ar2 de

cada caso, comprovando o funcionamento do modelo.

O modelo CFD-EPB forneceu simulacGes precisas de uma coluna de bolhas
operada com diferentes condi¢6es operacionais (Ug = 4,57-22,86 m/s) sem a necessidade
de ajuste dos parametros do modelo, apresentando resultados de parametros
hidrodinamicos e de transferéncia de oxigénio com valores previstos mais proximos aos
encontrados experimentalmente ou por meio de correlacBes disponiveis na literatur,
sendo 0 modelo acoplado CFD-EBP com efeitos de quebra e coalescéncia o que resultou

em melhores previsoes.
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CAPITULO 6 — CONCLUSOES GERAIS

Neste trabalho, a fluidodindmica computacional (CFD) foi utilizada para avaliar
a retencdo gasosa global (ag), coeficiente volumétrico de oxigénio (kra) e taxas de
cisalhamento média (y,,) € maxima (yYmax) €m um biorreator coluna de bolhas de se¢édo
quadrada, empregando-se diferentes valores de diametro médio de bolha para simulagdes
com e sem a forca de sustentacdo e o modelo acoplado CFD-PBM com e sem a

consideracdo das interacOes de quebra e coalescéncia.
Dos resultados obtidos na presente tese, é possivel concluir que:

e A aplicacdo do teste GCI permitiu a obtencdo dos erros de discretizacdo de cada
malha analisada, possibilitando a escolha malha mais adequada para as simulagdes dos
parametros hidrodinamicos e de transferéncia de oxigénio;

e Nacomparacdo entre os diametros médios e constantes utilizados neste estudo (4,
5 e 6 mm), o menor diametro analisado demonstrou maior concordancia entre os dados
experimentais e os estimados pela fluidodindmica computacional;

e A utilizacdo da forca de sustentacdo no modelo matematico, demonstrou valores
previstos para a retencdo gasosa global (o), coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio (kra), e taxas de cisalhamento média (y,,) € maxima (Ypmax), Maiores e mais
préximos aos estimados experimentalmente ou por correlagfes disponiveis na literatura;

e A variacdo no didmetro de bolhas, para a faixa empregada neste estudo,
demonstrou maior influéncia sobre os valores da taxa de cisalhamento méaxima quando
utilizada a forca de sustentacdo, visto que, este parametro possui alta sensibilidade ao
gradiente de velocidade local, o qual € influenciado pela for¢a de sustentacao;

e As simulacdes que incluiram as equacGes de balanco populacional no modelo
matematico (modelo acoplado CFD-EPB), demonstraram a formacéo de bolhas nas faixas
delimitadas, experimentalmente, para a distribui¢cdo de tamahos de bolhas para as fases
ary e ar. de cada caso, comprovando o funcionamento do modelo;

e O modelo CFD-PBM forneceu simulacbes mais precisas, em relacdo as
simula¢fes com um didmetro médio e constante, de uma coluna de bolhas operada com
diferentes condi¢Oes operacionais (Ug = 4,57-22,86 m/s) sem a necessidade de ajuste dos
parametros do modelo, com valores previstos mais proximos aos encontrados

experimentalmente.
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e Ainser¢éo da forca de sustentacdo nas simulagdes de balanco populacional, pode
ter contribuido com o maior ajuste dos dados numeéricos aos experimentais, visto que esta
forca influencia a frequéncia de colisdo entre bolhas, a frequéncia de colisdo de bolhas
com redemoinhos turbulentos e os parametros hidrodindmicos, que afetam ainda mais as
taxas de coalescéncia e quebra de bolhas, além da distribuicdo do tamanho de bolhas em
biorreatores colunas de bolhas;

e Houve uma diferenca significativa na ordem de magnitude entre as taxa de
cisalhamento média (y,,) € maxima (Ymax), Para os modelos matematicos analisados
neste estudo. Verificou-se que, a consideracdo da forca de sustentacdo acarretou em
maiores valores para este parametro. Além disso, para as simulagdes em que o modelo
acoplado CFD-PBM foi utilizado, a diferenca na ordem de magnitude entre a taxa de
cisalhamento média e maxima, foi mais significativa em relacdo as simulacdes que

consideraram um diametro médio e constante de bolhas.

Considerando os resultados obtidos nesta tese, sugere-se alguns temas a serem
abordados em pesquisas futuras, afim de lapidar o modelo matematico para a avalia¢do

de biorreatores pneumaticos utilizando CFD:

e Estudo de diferentes tipos de aspersores em conjunto com o modelo de balango
populacional, experimental e por CFD, em biorreatores coluna de bolhas para avaliar seu
impacto na transferéncia de oxigénio;

e Estudo do balanco populacional em bioreatores penumaticos dos tipos dutos
conceéntricos e split cilynder;

e Estudo comparativo entre diferentes modelos de balango populacional em
biorreatores pneumaticos, considerando dados experimentais, para avaliar a taxa de

cisalhamento maxima.
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CAPITULO 7 — LISTA DE PUBLICACOES

e ARTIGOS CIENTIFICOS PUBLICADOS EM CONGRESSOS NACIONAIS

1) “Analysis of the interfacial force effect on simulated oxygen transfer of a bubble
column bioreactor using computational fluid dynamics”
Congresso: PSE-BR (Maio/22) — Apresentacao oral.

2) “Numerical and experimental estimation of global gas holdup in a bubble column
bioreactor using computational fluid dynamics (CFD)”
Congresso: CBCFD (Julho/22) — Apresentacdo oral.

3) “Analysis of interfacial force effect on the simulated hydrodynamics of a bubble
column bioreactor using computational fluid dynamics”
Congresso: SINAFERM (Agosto/22)

4) “Analise da influéncia do didAmetro médio da bolha na hidrodindmica de um

biorreator coluna de bolhas através da fluidodinAmica computacional”
Congresso: ENEMP (Outubro/22).

5) “Avaliacdo da influéncia da forca de sustentacdo na taxa de cisalhamento maxima
de um biorreator coluna de bolhas através da fluidodinamica computacional”
Congresso: ENEMP (Outubro/22).

e CAPITULOS DE LIVRO ACEITOS PARA PUBLICACAO

“Anédlise da influéncia do didmetro médio da bolha na taxa de cisalhamento média
de uma coluna de bolhas através da fluidodindmica computacional”
Livro Digital: Innovate - Engenharia quimica.

e ARTIGOS CIENTIFICOS PUBLICADOS

“Analysis of the interfacial force effect on simulated oxygen transfer of a bubble
column bioreactor using computational fluid dynamics”
Revista: Digital Chemical Engineering.

e ARTIGOS CIENTIFICOS EM AVALIACAO / FINALIZACAO /
CONSTRUCAO

1) “Numerical-experimental evaluation of hydrodynamics and oxygen transfer in a
bubble column bioreactor using computational fluid dynamics”

Revista: Journal of the Brazilian Society of Mechanical Sciences and Engineering
Estagio: em reviséo.

3) “Lift force effect on the shear rate in bubble column using computational fluid
dynamics”

Revista: a ser selecionada.

Estéagio: em construcéo.
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