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RESUMO

O presente trabalho visou predizer o comportamento fluidodindmico de escoamentos
multifasicos em reatores do tipo airlift agitados pneumaticamente, fazendo uso de
técnicas de dindmica dos fluidos computacional. Tais reatores podem ser utilizados para
a biotransformacao de esteroides, porém neste estudo as fermentagdes ocorreram com
os microrganismos imobilizados em biofilmes. Primeiramente, fez-se necessaria a
validacao ¢ verificagdo de um caso da literatura com os dados numéricos encontrados
neste trabalho. Para as simulagdes numéricas utilizou-se o software comercial Ansys
CFX na versao 17.2 ¢ o modelo multifasico Euleriano. Na validacao, a velocidade
superficial do ar variou entre 0,01 m/s e 0,075m/s e o modelo turbulento adotado foi o
modelo k-¢ padrao. Foram estudadas as caracteristicas globais de funcionamento de um
airlift, a saber, fragdo volumétrica gasosa e velocidade do liquido no reator. Os
resultados da validagdo e verificagdo foram adequados com os resultados obtidos na
literatura. Foram comparados, ainda, os resultados obtidos pelos modelos de
turbuléncia k-¢ padrdo e o k~-w SST, ambos os modelos foram capazes de predizer o
escoamento no reator, no entanto, o modelo k-¢ padrdo apresentou resultados mais
acurados além de apresentar um custo computacional menor, por exigir malhas menos
refinadas. Apds a validacdo foram avaliadas trés novas configuragdes capazes de
acomodar os suportes do biofilme e os impactos destes no comportamento
hidrodinamico dos airlifts. A velocidade do liquido no riser apresentou um ligeiro
incremento € no downcomer um decréscimo, ndo foram observados pontos de
estagnacdo em todo o reator, indicando que as novas geometrias propostas seriam
factiveis.

Palavras-chave: Airlift, Turbuléncia, Escoamento Multifasico, Mecanica dos Fluidos,
Simula¢do Computacional.
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ABSTRACT

The present work aimed to predict the fluid dynamics behavior of multiphase flows in
pneumatically agitated airlift reactors, making use of computational fluid dynamics
techniques. These reactors can be used for the biotransformation of steroids, however
in this study the fermentations occurred with the microorganisms immobilized in
biofilms. First, it was necessary to validate and verified a case from the literature where
the numerical results of this study were compared with experimental and numerical
data found in that work, respectively. For the numerical simulations the commercial
software Ansys CFX in version 17.2 and the multiphase Eulerian model were used. In
the validation, the air velocity varied between 0.01 m/s and 0.075 m/s and the turbulent
model adopted was the standard k-¢ model. We studied the global characteristics of an
airlift, namely, gas holdup and liquid velocity in the reactor. The results of the
validation and verification were adequate with the results obtained in the literature. The
results of the standard k-¢ and the k- SST were also compared, both models were able
to predict the flow in the reactor, however, the standard k-¢ model presented more
accurate results besides presenting a lower computational cost, since it requires less
refined meshes. After validation, three new configurations capable of accommodating
the biofilm supports and their impacts on the hydrodynamic behavior of the airlifts were
evaluated. The velocity of the liquid in the riser presented a slight increase and in the
downcomer a decrease, no stagnation points were observed throughout the reactor,
indicating that the proposed geometries would be feasible.

Keywords: Airlift, Turbulence, Multiphase Flow, Fluid Mechanics, Computational
Simulation
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1 INTRODUCAO
1.1 CONTEXTUALIZACAO

Na industria quimica, o projeto e a operagdo dos vasos onde as reagdes ocorrem,
conhecidos como reatores, sao alguns dos mais importantes objetivos. Para que possam
ser alcancados de forma satisfatoria sao necessarios conhecimentos sobre a cinética e
os mecanismos das reagoes. A selecao do sistema onde a reacgao ira ocorrer de forma
mais eficiente e segura determina a viabilidade ou ndo de uma planta (LEVENSPIEL,
1999).

Ainda na industria quimica, muitos produtos podem ser obtidos com auxilio de
organismos vivos ou com seus metabolitos. Os processos onde ocorrem tais fendmenos
sdo denominados de processos fermentativos. Segundo Levenspiel (1999) fermentacao
¢ definida como a transformagdo de um substrato em um produto pela a¢do de um
processo bioldgico, fisioldgico ou pela atuagdo de um ser vivo.

Segundo Levenspiel (1999), as fermentacdes podem ser divididas em dois
grandes grupos: aqueles promovidos ou catalisados por microrganismos como
leveduras, bactérias, fungos, algas entre outros; e aqueles promovidos por metabolitos
de microrganismos ou também denominado processos fermentativos enzimaticos.

A principal distingdo entre os dois tipos de fermentagdo ¢ que onde ha a agao de
enzimas como catalisador ndo hé crescimento enzimatico, agindo como um reagente
quimico comum. J4 nas fermentagdes microbianas, 0 microrganismo se reproduz e o
agente catalitico estd contido no interior da célula. As reagdes destes processos podem

ser representadas pelas Egs. (1.1) e (1.2) respectivamente (LEVENSPIEL, 1999).

Enzima E

(substrato, A) — (produto, R) (1.1)

microrganismo C

(substrato, A)

(produto, R) + (celulas, C) (1.2)

Segundo Schimidell et al. (2001), ndo ha consenso, mas alguns autores usam a
denominacdo reatores bioquimicos quando se referem ao primeiro caso e reatores
biologicos para aqueles que operam com células vivas. Dentre as células possiveis, as
mais utilizadas e estudadas sdo as compostas por microrganismos em geral, cujo o

emprego vem desde os anos 1940, por exemplo, aplicados na producdo industrial de



uma diversidade de produtos de interesse econdmico tais como enzimas, antibioticos,
vitaminas, acidos organicos, solventes ou ainda no tratamento de residuos industriais
ou domésticos.

A denominacdo microrganismo ¢ muito abrangente ¢ do ponto de vista da
engenharia dependendo da espécie destes microrganismos, os reatores podem ter
caracteristicas bem diversas, principalmente no que se refere aos fendmenos de
transporte que ocorrem no seu interior. Assim, por exemplo, reatores que operam com
organismos unicelulares como bactérias ou leveduras possuem, em geral, um
comportamento reoldgico bastante distinto daqueles que empregam fungos
filamentosos (SCHMIDELL; LIMA; BORZANI, 2001).

Outra caracteristica importante da fermentagao ¢ a concentracao celular no meio
de reacdo. Em casos onde haja necessidade de uma taxa de conversdo elevada, a
concentracao celular pode atingir niveis que requeiram condigdes especiais de operacao
como agitacao e aeracado intensas (SCHMIDELL; LIMA; BORZANI, 2001).

Segundo Schmidell et al. (2001), a classificagdo dos biorreatores pode ser
variada, no entanto os autores propuseram uma classificagdo mista apresentada a seguir,
cujas as ilustracdes estdo representadas na Fig. 1.

(1)) Reatores em fase aquosa (Fermentacio submersa)

(I.1) Células/Enzimas livres
e Reatores agitados mecanicamente (STR: stirred tank reactor)
e Reatores agitados pneumaticamente
o Coluna de bolhas (bubble column)
o Reatores air-lift
e Reatores de fluxo pistonado (plug-flow)
(I.2) Células/Enzimas imobilizadas em suportes
e Reatores com leito fixo
e Reatores com leito fluidizado
e OQOutras concepgdes
(I.3) Células/Enzimas confinadas entre membranas
e Reatores com membranas planas

e Reatores de fibra oca (hollow-fiber)



(1

Figura 1 - Tipos de biorreatores (a) STR; (b) coluna de bolhas; (¢) air-lift; (d) plug-
flow; (e) com células imobilizadas (leito fixo); (f) células imobilizadas (leito

Reatores em fase nio-aquosa (Fermentaciao semissolida)

Reatores estaticos (com bandejas)

Reatores com agitacao (tambor rotativo)

Reatores com leito fixo

Reatores com leito fluidizado gas-sélido

fluidizado); (g) com membranas planas; (h) hollow fiber.
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Fonte (SCHMIDELL; LIMA; BORZANI, 2001).

Como ¢ possivel observar a partir desta classificagdao, hd uma grande variedade
de configuragdes possiveis, no entanto, os mais utilizados sdo os reatores com agitacao
mecanica (STR), segundo Schmidell ez al. (2001) cerca de 90% dos reatores utilizados

industrialmente sao STR.

'6%5"5% " s

o oo 00
© 00O
o o 0 0 0
o 0 0o o0
- -
o 9 00
& 0 8 O &
6o o0 0o




Os modelos STR datam da década de 1940, quando sob os efeitos da segunda
guerra mundial, foram adaptados desde a industria quimica para o uso na primeira
fermentagdo comercial moderna, para a producdo do antibidtico penicilina.

Mesmo sendo o mais comum biorreator industrial para fermentagdes aerdbicas,
o STR aerado ndao ¢ a melhor op¢ao para o cultivo microbiano. Existem sérios
problemas relacionados. O primeiro ¢ que o rendimento da distribuicdo dos gases em
STR ocorre pelo tipo de agitador e as caracteristicas do fluido. O segundo problema
observado ¢ que o grau de agitacdo necessario para se alcancar uma transferéncia de
oxigénio satisfatoria ¢ na maioria das vezes suficiente para ocasionar danos aos
microrganismos principalmente quando passam na regido dos agitadores, devido as
forcas cisalhantes. Além disso, a energia mecanica adicionada para a agitagdo e a
transferéncia de massa sera alta, resultando numa baixa eficiéncia econdmica, ¢ ainda
serd dissipada na forma de calor que devera ser retirado pelo sistema de controle de
temperatura (SCHMIDELL; LIMA; BORZANI, 2001).

Outro ponto que deve ser considerado ¢ a contaminagdo com espécies
indesejadas, os STRs devem ter sistemas complexos de vedacdo nos eixos dos
agitadores que impecam a entrada de tais microrganismos. O desenvolvimento destes
mecanismos acaba onerando os valores dos equipamentos € muitas vezes tornando-os
menos robustos que outros modelos de biorreatores. E finalmente outro aspecto a ser
considerado, em fermentagdes em meios com alta viscosidade e caracteristicas de
fluidos ndo newtonianos, a zona de aeragdo fica limitada a regido dos agitadores
enquanto o restante do reator permanece estagnado (CHISTI, 1989).

Tendo em mente tais dificuldades na utilizacdo dos STRs, outros modelos de
biorreatores passaram a ser estudados e reatores com agitacdo pneumatica se mostraram
promissores.

Os reatores agitados pneumaticamente se caracterizam pela auséncia do
agitador mecanico, e consequentemente todo o aparato responsavel por sua
movimentagdo. A agitagdo do liquido se da pela injecdo de um gas na parte inferior do
reator. Em decorréncia da falta do agitador mecanico, as tensdes de cisalhamento sao
menores, quando comparado com os STRs e a energia mecanica nao ¢ dissipada na
forma de calor tornando-os mais eficientes € econdmicos, além de mais baratos
(CHISTI, 1989).

Os reatores agitados pneumaticamente podem ser do tipo coluna de bolhas ou

airlifts. A diferenca entre eles € a presenga de uma separagao entre o canal que o gas ¢



injetado, onde o movimento da fase continua ¢ ascendente e o canal onde ndo ha gés e
apresenta um movimento descendente, ver Figs. 1b e lc.

Ainda, do ponto de vista morfoldgico os airlifts podem ser classificados em dois
grandes grupos: com circulacdo interna internal-loop — vide Fig. 2a a 2¢ que podem ser
considerados como uma coluna de bolhas, olhe Fig. 1b com uma divisoria entre o riser
e o downcomer , € 0s com circulacdo externa external-loop ou outer-loop, onde o riser
e 0 downcomer sdo dois tubos distintos ligados por tubos horizontais perto do topo e da

base do reator, olhe Fig. 2d (CHISTI, 1989; MERCHUK; SIEGEL, 1988).

Figura 2 - Tipos de airlifts com (a) tubo dividido; (b) tubo interno concéntrico; (¢)
tubo interno concéntrico subdividido e (d) circulagao externa.
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Fonte: (CHISTI, 1989) adaptado.

Nos airlifts com tubo central, tanto a parte interna quanto a externa podem
conter o dispersor de gas, portanto, a denomina¢do depende de onde tal aparato estd
localizado. Os reatores com external-loop apresentam variagdes menores na geometria,
no entanto podem apresentar projetos diferenciados na ligagdo superior entre o riser €

o downcomer, e dependendo da configuracdo da regido de separacdo dos gases estas



ligacdes podem apresentar resultados com significantes diferengas no funcionamento
do reator.

Tanto os reatores com circulacdo interna ou externa apresentam secoes
transversais circulares, normalmente. No entanto houveram estudos em reatores com
se¢Oes transversais retangulares ou quadradas devido aos interesses praticos nas
industrias (CHISTI, 1989; MUDDE; VAN DEN AKKER, 2001).

Em resumo, as opgdes de geometria para os biorreatores sdo inlimeras, no
entanto, todas buscam um melhor rendimento para o equipamento. Os airlifts
apresentam vantagens como: (i) menor forca de cisalhamento, (i1) melhor mistura e (iii)
escoamento mais previsivel quando comparado com STRs ou colunas de bolha
(CHISTI, 1989; MERCHUK; SIEGEL, 1988; SCHMIDELL; LIMA; BORZANI,
2001).

O estudo dos reatores tem relacdo direta com a analise do escoamento dos
fluidos no seu interior. De forma generalizada, existem trés abordagens para resolver
problemas de dindmica de fluidos: analitico, numérico e experimental. A abordagem
analitica ¢ utilizada em casos simples, com regimes laminares e condi¢des iniciais e de
contorno especificas, fornecendo a solugdo exata para as hipdteses utilizadas. Em
problemas complexos a probabilidade de existir a solugcdo analitica ¢ diminuta.
Abordagens numéricas fornecem a solug¢do aproximada das equagdes de conservagao,
isto €, equagdes discretizadas.

As solucdes numéricas podem ser obtidas através de diversos métodos
numéricos (FERZIGER; PERIC, 2002), entre eles, os cldssicos sdo diferencgas finitas,
volumes finitos e elementos finitos.

Na aplicagdo de métodos numéricos, as solugdes apresentam erros de diferentes
tipos (MARTINS; MARCHI, 2008), enquanto ao utilizar a abordagem experimental a
precisdo da solugdo obtida experimentalmente depende da incerteza de medi¢ao dos
instrumentos utilizados (VERSTEEG; MALASKEKERA, 2007).

De uma maneira geral, uma combinacdo apropriada de métodos numéricos e
experimentais ¢ sempre desejavel, ou seja, tais abordagens sdo complementares.
Frequentemente solugdes numéricas preliminares podem ser utilizadas para projetar um
aparato experimental ou um equipamento, reduzindo assim o nimero de experimentos
e fornecendo informagdes complementares.

No entanto, os primeiros estudos na area de airlifts foram conduzidos

exclusivamente de forma empirica devido a falta de ferramentas e equipamentos para



os calculos necessarios. Com o avango na capacidade computacional as simulagdes
numéricas ganharam expressividade e varios trabalhos foram publicados com o intuito

de valida-las, como seré apresentado a seguir.
1.2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Os primeiros estudos sobre a eficiéncia dos airlifts datam da década de 1980, e
estavam focados na necessidade de promover uma transferéncia de massa eficiente
entre os fluidos. As aplicacdes destes equipamentos, na maioria dos casos, estavam
focadas em fermentagdes ou em tratamento de esgoto onde existe a necessidade de

oxigenacao eficiente do meio (BELLO; ROBINSON; MOO - YOUNG, 1985;
CHISTI, 1989; MERCHUK et al., 1994; SIEGEL; MERCHUK, 1988).

Em 1980 Hsu e Dudukovic estudaram a influéncia da transi¢do das bolhas em
bolsdes com dimensdes na ordem do diametro do tubo central dos airlifis. Eles, ainda,
encontraram correlagdes empiricas para predizer a fragdo volumétrica de ar na mistura
no riser do airlift e perda de carga no reator relacionando-as com a velocidade de
recirculagdo do liquido no equipamento (HSU; DUDUKOVIC, 1980).

Segundo Chisti (1989) o modelo de transferéncia de massa, ¢ um processo
controlado somente pelo filme liquido, entre as duas fases presentes nos airlifts baseado

em dois filmes estagnados e que obedecem a lei de Fick para difusao,

Jo, = ki (C* = Cp) (1.3)

onde /o, € a taxa de difusdo do oxigénio, &z € o coeficiente de transferéncia de massa

, . * ~ 11t , s . r
baseado no filme liquido, C" ¢ a concentragdo de equilibrio do gas no liquido e C; ¢ a
concentragdo do gas no liquido.

Ele ainda relacionou a taxa de transferéncia e o fluxo de massa como,

dc
arjo, = d_tL (1.4)

Para o caso especifico do oxigénio a relacdo pode ser escrita como:

acy,

dt = kLaL(C* - CL) (15)



onde ay, é a area de interface por unidade de volume e C* conforme citado anteriormente,
¢ a concentragao de saturacdo do gés no liquido.

Desta forma, para a otimizagdo dos biorreatores, o produto kza; deveria ser o
fator a ser maximizado pelas mudangas na geometria e pelo modo de operacao dos
equipamentos. Naquela época, as pesquisas eram experimentais e as correlagdes
encontradas eram empiricas.

Siegel (1988) detectou a formagdo de bolsdes de ar nas ligagdes horizontais dos
reatores com external-loop, isto reduzia a area de circulacao do fluido fazendo com que
a velocidade do liquido flutuasse de acordo com a variagdo do tamanho destas bolhas
na regido de conexdo. A ocorréncia deste fendmeno reduzia de acordo com a redugdo
da razdo entre a area transversal do downcomer/riser, devido ao aumento da velocidade
do liquido no tubo horizontal e no downcomer, inibindo desta forma a formagao ou
retencao de bolhas na primeira se¢ao.

Siegel (1988) relatou, ainda, que varios autores conduziram experimentos em
reatores relativamente baixos e com diametros pequenos. Quanto mais alto o reator,
maior € o coeficiente de troca gasosa, devido ao maior tempo de residéncia do gas no
equipamento.

Com relacdo aos pequenos diametros, observou-se o fenomeno de coalescéncia
intenso devido ao maior nimero de coalisdes entre as bolhas em regimes com altas
velocidades superficiais do gas, o que acarreta uma menor area superficial de troca
massica e consequentemente um menor coeficiente kzay.

Bello (1985) estudou quatro configuracdes de airlift com external-loop e trés de
tubos concéntricos para verificar as fragdes volumétricas de gas presente no riser e
downcomer e o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa global. Naquele
estudo ele variou a razao entre as areas das secoes transversais do downcomer ¢ riser
(A#/A4r). Com aquelas variagdes o que se verificou foram varia¢des nas velocidades dos
liquidos. Ele constatou que para uma determinada vazao volumétrica de gas, quanto
maior a velocidade do liquido no riser menor a fragdo volumétrica de gas naquela
regido, isto devido ao menor tempo de residéncia das bolhas na coluna.

A movimentacdo dos fluidos no interior dos reatores era relacionada com a
velocidade superficial do gas definida como a vazdo volumétrica de injecdo dividida
pela area da se¢do transversal do riser, no entanto, uma nova abordagem foi proposta e

denominada de velocidade superficial verdadeira. Tal defini¢do consistia da antiga



defini¢do mais a quantidade de géas que era recirculada pelo downcomer. A abordagem
anterior poderia acarretar dados imprecisos da relacao entre a velocidade superficial e
a fracdo volumétrica de gas no reator(SIEGEL; MERCHUK; SCHUGERL, 1986).

Naquele mesmo estudo foram identificados os regimes possiveis para a
circulacdo do gas no downcomer, os quais sdo ilustrados na Fig. 3. Os regimes sao
relacionados com o tempo de residéncia da mistura na regido do separador de gas. Este
tempo era determinado pelo tamanho e pela forma desta regiao. Quanto menor o tempo
de residéncia, maior a taxa de recirculacdo de gas no downcomer.

De uma maneira geral foram identificados dois padrdes principais no
comportamento das bolhas quando no downcomer. Um com as bolhas apresentando um
movimento retilineo com velocidades elevadas, onde ndo eram notadas oscilagdes na
sua trajetoria descendente, vide Fig. 3d. E um outro movimento oscilante, desenvolvido
principalmente em velocidades medianas do liquido e com baixo tempo de residéncia

no separador, vide Figs. 3a a 3c.

Figura 3 - Regimes de circulag@o de bolhas no downcomer. a) estratificado com
velocidade superficial do gas médias, b) bolhas avangando para a base do reator, ¢)
bolhas presentes em todo o canal do downcomer com movimentos oscilatorios, d)

regime de recirculacdo totalmente desenvolvido movimento retilineo das bolhas.
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Fonte: (SIEGEL; MERCHUK; SCHUGERL, 1986)

Em baixas vazdes volumétricas e consequentemente velocidades baixas, tanto
de gas como de liquido havia a separacdo completa do géas. Conforme a vazao era
aumentada era possivel observar a penetracdo de bolhas no downcomer, assim uma

frente de bolhas comecgava a se formar. As bolhas maiores que 4 mm eram totalmente



10

separadas, as bolhas com tamanhos médios, entre 4 mm e 2 mm ficavam estagnadas na
regido superior do downcomer € as menores eram carregadas para baixo com o fluxo
do liquido, vide Fig. 3a. Nestas condi¢des os calculos mostravam uma velocidade
relativa baixa entre o liquido e o gas, e uma fracdo volumétrica de géas elevada no
downcomer.

As bolhas moviam-se no sentido do liquido no downcomer, de acordo com o
aumento da vazao no injetor, até que a oscilacdo das bolhas cessasse e se tornasse um
regime retilineo. Estudos posteriores classificaram a presenca das bolhas na regido do
downcomer em, (1) regime 1 onde o downcomer estaria livre de bolhas, (ii) regime 2 ou
de transicao onde existem bolhas estagnadas no downcomer e (iii) regime 3 onde ocorre
a real recirculagdo das bolhas do downcomer para o riser (HEIJNEN et al., 1997; VAN
BENTHUM, 1999; VAN BENTHUM et al., 1999).

Siegel (1986) estudou ainda a influéncia da altura do aspersor dentro do riser e
concluiu que quanto mais alta a localiza¢dao do aspersor menor a fragdo volumétrica de
gas no riser sem haver mudangas nos regimes no downcomer.

Siegel e Merchuk (1988) estudaram a geometria dos reatores € o nimero € a
localizagdo dos aspersores de gas foram relacionados com o coeficiente global de
transferéncia de massa. Os autores observaram que um aspersor secundario proximo ao
inicio do downcomer aumentava a recirculacdo das bolhas e mais do que isso,
influenciava positivamente os valores do coeficiente global de transferéncia de massa
(kla), visto que as novas bolhas introduzidas apresentavam uma concentracdo de
oxigénio mais elevada do que as que vinham da base do reator e ja haviam liberado o
oxigénio para o liquido e retirado o gas carbonico da solucao.

Outro resultado obtido daquele trabalho diz respeito ao separador de gas no topo
da geometria. Segundo eles, quanto mais eficiente a separacao, menor a recirculacao
dos gases no downcomer. Consequentemente a velocidade do liquido aumenta, devido
ao aumento na diferenca da massa especifica entre os dois canais. Assim o separador
exerce influéncia na retencao de gases no downcomer e na velocidade do liquido. Como
aretencao de gases no riser depende da velocidade do liquido, € entdo possivel perceber
a influéncia do separador de gases também nesta regiao.

A efetividade do desacoplamento do gas esta relacionada com a geometria do
separador e com a altura do nivel do liquido acima do tubo central. A chance de uma
bolha sair na superficie superior do reator ira depender da velocidade de ascensdo, que

esta relacionada com o tamanho da bolha e com a velocidade do fluido, ¢ a trajetéria e
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a velocidade do fluido passando do riser para o downcomer (MERCHUK; SIEGEL,
1988).

Heijnen et al. (1990) utilizou um airlift com modifica¢des na estrutura para
analisar processos aerdbicos e anaerdbicos realizados em um Unico biorreator para o
tratamento de aguas poluidas. Aquela proposta, no lugar de lagos de tratamento,
utilizava microrganismos imobilizados em particulas de transporte que se
movimentavam com o fluxo do fluido no reator (HEIJNEN et al., 1990).

Os microrganismos imobilizados podem ser definidos como biofilmes que sdo
o aglomerado de microrganismos aderidos entre si e/ou a superficies. Ainda, segundo
esta definigao os microrganismos podem formar agregados, fléculos ou estar contido
nos espacos de um material poroso (COSTERTON et al., 1995).

Heijnen et al. (1990), verificou a influéncia de uma fase solida na hidrodinamica
dos airlifts. Com o aumento de mais uma fase, a fase solida, ocorreu um decréscimo na
retencdo de gases no reator e consequentemente uma redugdo no coeficiente global de
transferéncia de massa (CHIRVASE; CARAMIHAIL, MUNTEAN, 1998; HEIJNEN et
al., 1997, VAN BENTHUM, 1999; VAN BENTHUM et al., 1999)

Com o avan¢o de hardwares e softwares, a utilizacdo de simulacdes
computacionais para resolver problemas envolvendo Dinamica dos Fluidos tornou-se
gradativamente parte do cotidiano das universidades, algumas industrias e 6rgaos de
pesquisa. Na literatura estas simulagdes sdo conhecidas como Computational Fluid
Dynamics (CFD), e a sua aplicabilidade se expandiu tanto na area industrial quanto na
area académica.

As simulagdes computacionais comegaram a ser feitas com o intuito de validar
os resultados obtidos com base em dados experimentais encontrados na literatura ou
ainda em experimentos conduzidos juntamente com as simulagdes.

Algumas vantagens da utilizagdo de CFD sao (VERSTEEG;
MALASKEKERA, 2007):

e Substancial redu¢do nos custos e no tempo de desenvolvimento de novos
projetos;

e A habilidade de conduzir estudos onde os experimentos seriam dificeis
ou impossiveis de serem conduzidos, como exemplo, grandes sistemas

como a dindmica dos gases em plataformas de petroleo;
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e A capacidade de conduzir estudos apenas numéricos em ambientes com
condigdes experimentais perigosas ou insalubres;

e Nivel praticamente ilimitado de detalhes nos resultados.

Varios estudos foram conduzidos com para analisar a influéncia dos modelos
matematicos e numéricos nos resultados da dinamica global dos airlifts. Os pardmetros
analisados geralmente relacionam os valores de entrada do gas com os perfis de
velocidade e retencdo dos gases nas segdes de interesse, o riser € o downcomer
(BLAZEIJ et al., 2004; MUDDE; VAN DEN AKKER, 2001; OEY et al., 2001). Alguns
dos estudos numéricos obtidos na literatura sdo citados na sequéncia.

Siméik et al. (2011) estudaram a capacidade dos modelos utilizados em CFD de
predizerem as caracteristicas globais do escoamento em trés configuragcdes de tubo
central em airlifts. Eles compararam os resultados numéricos aos dados experimentais
obtidos paralelamente e observaram concordancia nos valores dos perfis de velocidade
do liquido, entretanto, para os valores de reteng¢do gas os resultados numéricos foram
inferiores aos experimentais.

Ebrahimifakhar et al. (2011) verificaram a influéncia da distancia entre o tubo
central e a parede externa do reator, isto ¢ a area do downcomer, executando simulagdes
bidimensionais com malhas nao estruturadas. Eles concluiram que conforme a distancia
aumenta entre as paredes do tubo central e a parede externa, a retengao dos gases no
tubo central diminui, no entanto, a velocidade e o nivel de mistura gas-liquido aumenta
de acordo com Bello et al. (1985).

Estudos numéricos sobre a forma, distribuicdo, coalescéncia e ruptura ou
divisdo das bolhas foram conduzidos por Arunkumar e Muthukumar, (2010). Aqueles
autores estudaram diversas configuragdes nos padrdoes das bolhas comparando
satisfatoriamente com os resultados experimentais de Blazej ef al. (2004) e de forma
semelhante com o modelo empirico proposto por Chisti (1985) quanto a pardmetros
globais dos airlifts.

Zafar et al. (2013) verificaram a biotransformacdo do esteroide di-hidro-
testosterona (DHT) em um potente inibidor da acetilcolina, que ¢ um importante alvo
teraputico no tratamento do mal de Alzheimer. O DHT foi submetido & uma
transforma¢do microbiana e foram obtidos 8 metabolitos conhecidos, sendo que os

metabolitos de 2 a 7 tem possivel eficiéncia no tratamento da doenca citada
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previamente. A biotransformacao foi conduzida em uma fermentagdo com os
microrganismos livres, o que pode ocasionar um aumento da viscosidade ou mesmo a
mudanga de comportamento reolégico do substrato. Este fendmeno pode ser
contornado com a utilizacdo de biofilmes, onde os microrganismos sdo imobilizados
em suportes solidos. No entanto, quando particulas s6lidas, neste caso, suportes solidos,
sdo incorporadas a mistura em um reator do tipo airlift o fluxo dos fluidos sofre
alteracdo. Ainda, quando os microrganismos sao imobilizados sobre uma estrutura fixa,
como placas ou paredes finas, ndo ha aumento de viscosidade ou modifica¢des na
reologia da mistura. E o sistema todo pode ser tratado como uma mistura de ar e agua
dentro do equipamento.

Xuet al. (2015) estudaram a influéncia das bolhas, onde propuseram um modelo
que contemplava bolhas com forma e tamanhos diferentes. Os resultados numéricos
foram comparados com os valores obtidos por Siméik ef al. (2011) tanto experimental
quanto numeéricos. Os resultados para as fragdes volumétricas de géas no riser e
downcomer foram mais proximos aos experimentais, entretanto, houve uma redugio na

precisdo dos valores dos perfis de velocidades.
1.3 JUSTIFICATIVA

Através da revisdo bibliografica pode-se notar que inimeros estudos vém sendo
conduzidos com a intensdo de descrever adequadamente o escoamento dos fluidos nos
airlifts para um melhor projeto destes equipamentos com o menor or¢amento possivel.
Ficou evidenciado a relagdo entre a geometria, a vazao de ar e o deslocamento do
liquido com a taxa de transferéncia de massa no interior de tais reatores. Entretanto
muitos estudos ainda sdo necessarios para a compreensdao total dos fendmenos
envolvidos nesta mistura de fases.

Conforme visto anteriormente, os airlifts sao indicados em fermentacdes
microbianas devido ao baixo consumo de energia, baixas tensdes cisalhantes e a
inexisténcia de partes moveis-solidas em sua estrutura, o que leva a uma estanqueidade
maior quando comparado com os que possuem partes moveis-solidas. Deste modo este
trabalho numérico visa estudar o escoamento interno em airlifts (i) verificando a
influéncia de dois modelos de turbuléncia distintos k-¢ padrao e k- SST na previsao
do escoamento e (ii) alterando a geometria através de suportes internos (placas)

verificando a influéncia no padrao do escoamento. Logo, o estudo do comportamento
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de fluidos em reatores do tipo airlift com placas de biofilme — suportes - tem
importancia na tecnologia de tratamento de aguas residuais € na biotransformacao de
substancias conhecidamente nocivas ao ser humano e a0 meio ambiente em produtos

com valor, tanto econdémico como ecoldgico.

1.4 OBJETIVOS
1.4.1 Objetivo geral

Avaliar numericamente a influéncia de placas de suporte para biofilme na
hidrodinamica e reten¢do de gases em reatores agitados pneumaticamente do tipo airlif

com recirculacdo interna.
1.4.2 Objetivos especificos

Este estudo tem os seguintes objetivos especificos:

e Determinar o perfil de escoamento dos fluidos no reator com o aumento
necessario do downcomer para a acomodagao das placas de suporte para
o biofilme.

e Investigar a influéncia do nimero de placas de suporte para biofilme nos
perfis de velocidade do fluido.

e Investigar a formacdo de areas de estagnacdo do fluido devido a
presenca dos suportes.

e Comparar os resultados obtidos com os modelos de turbuléncia k£ — ¢

padrdo e k — w SST.
1.5 ORGANIZACAO DO MANUSCRITO

Este trabalho esta dividido em cinco capitulos. No capitulo 1 foi apresentada
uma breve descrigdo de reatores airlift, bem como uma breve revisdo da literatura sobre
alguns estudos que envolvem os reatores airlift fornecendo resultados tanto
experimentais quanto numéricos. O capitulo 2 descreve o modelo matematico utilizado
na modelagem dos mecanismos fisicos envolvidos no escoamento contidos neste

estudo. A metodologia numérica utilizada no software Ansys CFX versdo 17.2 sera
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introduzida no capitulo 3. Em seguida, no capitulo 4, sdo apresentados os resultados
obtidos neste estudo. Inicialmente, sdo apresentados os resultados obtidos para a
validagdo numérica, onde os valores obtidos para os perfis de velocidade e distribuicdo
da fragdo volumétrica de ar utilizando os modelos turbulentos & — € padrdo e k — ®» SST
sdo comparados com resultados experimentais e numéricos obtidos por Siméik et al.
(2011).

Na sequéncia, foram conduzidos estudos de refino de malha para os dois
modelos turbulentos citados e os resultados sdo apresentados nas paginas iniciais do
capitulo 4. Com a comparacao entre os modelos turbulentos efetuada, foi possivel
escolher o modelo mais adequado para a obtencao dos perfis de velocidade e retencao
gasosa nas 3 novas geometrias capazes de acomodar os suportes de biofilme além de
verificar a existéncia ou ndo de regides de estagnacdo no escoamento da fase continua
no biorreator, os resultados obtidos para estes estudos sao exibidos nas se¢oes finais do

capitulo 4. No capitulo 5 apresentam-se as conclusdes e sugestdes para estudos futuros.

2 MODELAGEM MATEMATICA
2.1 INTRODUCAO

Neste capitulo serdo apresentados o conjunto de equagdes diferenciais parciais
utilizadas para a descricdo matematica dos fendmenos fisicos que modelam o
escoamento multifdsico em reatores airlift. Primeiramente sdo apresentadas as
equagdes de conservagdo de massa e quantidade de movimento e as hipdteses
simplificativas assumidas para suas formulagdes. Posteriormente ¢ introduzido o
conceito de turbuléncia, seguido das equagdes médias de Reynolds e uma descri¢ao do
modelo de turbuléncia k — € e k — @ SST. Na ultima sec¢do serdo ilustrados o dominio

fisico e as condi¢des de contorno dos casos estudados.
2.2 EQUACOES GOVERNANTES
2.2.1 Equacao da Conservaciao da Massa

Definindo-se p(x, f) como a massa por unidade de volume de um fluido na
posicao x no tempo ¢ e de acordo com a lei de conservagdo da massa, a diferenca entre

a massa que entra e sai de um volume de controle corresponde a variagdo de massa no
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interior deste mesmo volume de controle. Isto pode ser expresso matematicamente pela

seguinte equacao:
Z4+V.(M) =0 @.1)

onde v ¢é o vetor velocidade.

A Eq. (2.1) € conhecida como a equacao da continuidade ou de conservacgao de

massa (ARIS, 1989).
2.2.2 Equacao da Conservacio da Quantidade de Movimento

Outra equagdo de conservagdo ¢ a de Quantidade de Movimento, que para um
continuo ¢ andloga a segunda lei de Newton para um ponto de massa. Assim a taxa da
variacdo da quantidade de movimento linear ¢ igual a resultante das forcas que agem

sobre o fluido. Esta relagdo pode ser escrita da seguinte forma.
0.(pv) + V.(pvv) = pg + (—VP) + (—V.7) (2.2)

O termo pvv escrito em notagdo de componentes pv, Vg indica a quantidade de
movimento da dire¢do a transportada para f3 pela vg. O primeiro termo do lado direito

da Eq. (2.2) ¢ a forga de corpo, o segundo termo sdo as forgas normais a superficie do
volume de controle representado pela pressdo, o terceiro termo representa as forgas

viscosas do fluido e ¢ definido para fluidos newtonianos como:
T = p(Wv+ W' +26V.v) (2.3)

onde o simbolo ¢ ¢ o delta de Kronecker e ¢ definido em notagdao de componentes como:

_ (I parai=j
0 = {0 para i;éj} 24)

Os termos do lado esquerdo da Eq. (2.2) representam a aceleracdo de uma
particula material. O primeiro termo ¢ a aceleracdo local e o segundo ¢ a aceleragdo

advectiva da particula.
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2.2.3 Escoamento Multifasico

Como este trabalho trata de um escoamento multifasico faz-se necessario
algumas explicagdes sobre este conceito.

Um escoamento multifasico ¢ aquele onde mais do que um fluido esta presente.
Em geral, os fluidos consistem em diferentes espécies quimicas ou ainda diferentes
fases termodinamicas de uma mesma espécie, como exemplo temos: ar-agua para o
primeiro caso e vapor-agua para o segundo.

E importante diferenciar o escoamento multifisico do multicomponente, este
ultimo, diz respeito a uma mistura de espécies quimicas a nivel molecular, ndo havendo
distincdo entre elas no escoamento. Desta forma, haverd somente um campo de
velocidades e temperatura para ser calculado.

Os fluidos em um escoamento multifasico sdo considerados uma mistura ao
nivel macroscopico, no entanto, existem fases diversas e interfaces entre elas onde
ocorrem os fendmenos de transporte interfasicos, além das forgas que cada uma das
fases podera exercer sobre a outra.

Existem dois modelos principais implementados no Ansys CFX 17.2 para o
tratamento de escoamentos multifasicos, eles dizem respeito a forma de observagdo do
volume de controle. Um deles ¢ o modelo Lagrangeano que acompanha o caminho de
uma, ou mais, particulas materiais dentro da geometria estudada. O outro, que sera o
utilizado neste trabalho, ¢ o modelo Euler-Euler onde se observam as mudangas no
escoamento em cada volume de controle dentro da geometria utilizando para tal a
abordagem estatistica probabilistica.

A modelagem multifasica emprega o conceito de interpenetragao continua, onde
a mistura ¢ considerada em uma escala de tamanho menor que a necessaria para a
solucdo. Desta forma, considera-se que ambas as fases estardo contidas em cada volume
de controle (VC). Assim uma nova variavel ¢ levada em consideragdo, a fracao
volumétrica de cada fase no volume de controle, sendo calculada como a razdo entre o

volume da fase e o volume total do VC definida como:
Vo
Ty = VL (25)

O somatorio das fragdes volumétricas € igual ao volume de controle ou:
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YaTa = (2.6)

A massa especifica total da mistura ¢ dada pelo somatério das massas
especificas de cada componente multiplicado por suas respectivas fragcdes volumétricas

como:

P =XaPala 2.7)

onde o indica a fase em questdo, p a massa especifica e r a fragdo volumétrica.

A pressao total no escoamento multifasico ¢ definida como:
1
Ptot = Ptermo + Za’zrapavé (28)

onde P,,,,, ¢ a pressao estatica ou termodinamica e v € o vetor velocidade.
A transferéncia de momentum, calor e massa entre as fases ¢ dependente da area
de contato entre elas. Esta ¢ caracterizada pela area interfacial por unidade de volume

entre as fases a e B, definida como:
T
Agp = i (2.9)

onde dp € o didmetro médio das particulas esféricas da fase B3, e a fragdo volumétrica da
fase é limitada em 0,8 como maximo e 10”7 como minimo.

Partindo das equacdes de transporte Eq. (2.2) e da continuidade Eq. (2.1) que
governam o escoamento de cada fase e que sdo dependentes do tempo, ainda,
denominando cada fase com subscritos gregos e usando as variaveis definidas acima

nas Egs. (2.5) e (2.7) podemos escrever as equacdes ponderadas para cada fase como:

at(rapava) + V. (rapavava) = —raVP + V. [raﬂa,eff(vva + ergz)] + 14Pag + MaB
(2.10)

0t (1aPa) + V. (1aPaVe) = 0 (2.11)
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onde Lo € a soma da viscosidade do fluido a e a viscosidade turbulenta para o mesmo
fluido, esta ultima ¢ uma propriedade local e ¢ avaliada de forma diferente de acordo
com o modelo turbulento adotado.

Desta forma, sem levar em consideracdo energia e turbuléncia e considerando a
geometria em trés dimensdes, sdo resolvidas 9 equagdes em cada volume de controle
para as 9 varidveis desconhecidas: 3 velocidades para cada fase, as fragdes volumétricas

de cada fase e a pressdo.
2.2.4 Transferéncia Interfasica de Quantidade de Movimento

A transferéncia de momentum entre as fases, M,p, ocorre devido a forgas
interfaciais agindo na fase o por causa da interagdo com a fase f. A forca total que age

na fase o devido a ag@o de outras fases e definida como:
Ma = Zﬁia Maﬂ (212)

As forgas interfaciais entre duas fases sdo iguais e opostas, entdo o somatorio

das forc¢as ¢é nulo:
(Myp = —Mgy) > YoMy =0 (2.13)

O total das forgas agindo entre as fases pode ser decorrente de varios fendmenos

fisicos independentes assim:
Mg = Mg + Myp + Myp® + My + M2§ + M (2.14)

onde Mgﬁ ¢ a forga de arrasto, Méﬁ ¢ a forga de levante (/ift force), a%B representa a

forca de lubrificacao das paredes, 1\4%/ ¢ a forca que representa a massa virtual, M’% ¢

a forca de dispersdo turbulenta e My ¢ a forga referente a pressao de fase solida.
As forgas que apresentam maior influéncia no escoamento sao a de arrasto e de
dispersdo turbulenta. Trabalhos foram publicados levando em conta os efeitos das

forcas de /ift e de massa virtual, no entanto os resultados ndo apresentaram mudancas
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significativas em relacdo a artigos anteriores que contabilizaram somente os efeitos da
forga de arrasto (BURNS et al., 2004)

Burns et al. (2004), consideraram em seu trabalho as for¢as de arrasto e
dispersdo turbulenta entre as fases como uma equagao somente. Na implementacao do
codigo, entretanto, elas sdo tratadas separadamente com um coeficiente interligando-
as. E serdo apresentadas a seguir.

A forma geral para a modelagem da forga de arrasto entre as fases ¢ dada por:
Meg = ) (Va = Vg) (2.15)

Note que ¢ = 0 € que cap = cpq. Assim, 0 somatorio de todas transferéncias
interfasicas ¢ zero.
. d . . . . .
O coeficiente cgé pode ser determinado a partir do coeficiente adimensional de

arrasto expresso como:

CD_ D

B %pa(va—Vﬁ)zA (216)

onde D ¢ a forca de arrasto, (va - vﬁ) ¢ a velocidade relativa e 4 ¢ a area da projecao
do corpo na direc¢ao do fluxo. Ainda, a € considerada a fase continua e £ a fase dispersa.

Levando em consideragdo a hipdtese que a forma e a dimensdo das bolhas sao
definidas e constantes e inferindo a forma circular para a bolha, podemos derivar o

coeficiente cl(;% analiticamente e chegar na equagao implementada no codigo da Ansys

CFX 17.2:
d C
e =2 Auppalvs — Vel 2.17)

A forga de dispersao turbulenta resulta em uma dispersdo adicional das regides
com altas fracdes volumétricas de cada fase para as regides com baixas fragdes
volumétricas devido as flutuagdes turbulentas. Isto ¢ causado pela combinacao dos
redemoinhos da turbuléncia e das forgas de arrasto entre as fases. Por exemplo, em um
fluxo com duas fases, sendo uma dispersa, as particulas sdo arrastadas pelos

redemoinhos da fase continua por a¢do da forga de arrasto. Isto resulta no movimento
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das particulas de uma regido com alta concentragao delas para uma regido com menor
concentracdo. Portanto, este tipo de forca torna-se importante em fluxos onde ha
turbuléncia com significante for¢a de arrasto entre as fases (BURNS et al., 2004).

A equagdo que descreve o efeito desta forga é:

M2E = M = Cpyel® m(ﬂ_m) (2.18)

aB oo \ g T

O coeficiente Cpr € uma constante adimensional empirica que varia entre O e 1,
dependendo da diferenga da massa entre as fases. Para sistemas onde a fase dispersa ¢
significativamente mais leve que a fase continua, como ¢ o caso de bolhas de ar em

I . d) .
agua, deve ser usado o valorigual a 1, cgé ¢ o coeficiente calculado na forca de arrasto

e que relaciona as duas forgas, v, ¢ a viscosidade cinemadtica turbulenta da fase
continua, g;, ¢ o numero de Schmidt turbulento que ¢ ajustado em 0,9 no cdédigo Ansys

CFX.
2.2.5 Turbuléncia

Na pratica da engenharia, todos os escoamentos, mesmo os mais simples,
tornam-se instaveis acima de um certo numero de Reynolds. Em baixos valores do
nimero de Reynolds (Re), o escoamento ¢ laminar e em altos Re o escoamento se torna
turbulento. Um estado de movimento cadtico e randomico se desenvolve onde a
velocidade e pressao flutuam aleatoriamente. Varios, sendo muitos, dos escoamentos
de interesse da engenharia sdo turbulentos. Assim, o regime turbulento nao ¢ de
interesse tedrico somente.

O numero de Reynolds ¢ uma medida relativa entre as forcas inerciais
associadas aos efeitos convectivos ¢ as forg¢as viscosas de um escoamento. Em
experimentos foram observados que valores abaixo de 2300, o fluxo ¢ suave e ocorre
ordenadamente em camadas adjacentes; o fluxo com estas caracteristicas ¢ chamado de

regime laminar. O nimero de Reynolds ¢ definido como:

Re =22 (2.19)
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onde Re ¢ o nimero de Reynolds, p a massa especifica do fluido, V ¢ a velocidade, D
¢ o comprimento caracteristico e p € a viscosidade. O comprimento caracteristico para
0 escoamento no riser ¢ o diametro interno do tubo. A geometria do downcomer ¢
semelhante a dois tubos concéntricos, desta forma, faz-se necessario a utilizagdo de um
comprimento caracteristico apropriado para o calculo de Re nesta se¢ao do reator. O
diametro hidraulico € a razao entre a area da secdo transversal e o perimetro em contato

com o fluido e no caso de tubos concéntricos € expresso por:

D, = D, — D; (2.20)

onde Dy € o diametro hidraulico, D. ¢ o diametro externo da secao e D; é o didametro
interno.

Acima do numero de Reynolds critico os movimentos tornam-se instaveis, a
velocidade e outras propriedades se alteram aleatoriamente em uma situacao caotica.
Este regime ¢ chamado de escoamento turbulento ou regime turbulento.

Particulas que estavam separadas por distdncias relativamente longas sio
aproximadas pelos movimentos em forma de redemoinhos no regime turbulento. Desta
forma, calor, massa e momentum siao transferidos de uma forma mais efetiva. Isto
explica os valores mais altos para os coeficientes difusivos encontrados em
escoamentos com tais caracteristicas. A turbuléncia e a transi¢ao a turbuléncia a partir
de um regime laminar, sdo assuntos cientificos que se colocam entre os mais estudados
no ultimo século. Isto mostra a dificuldade e os desafios enfrentados pelos
pesquisadores desta area, e ainda, sinaliza que este assunto estd bem longe de ser
esgotado.

Em principio, as equacdes de Navier-Stokes descrevem os dois regimes de
escoamento sem a necessidade de informacoes adicionais. No entanto, escoamentos
turbulentos com Re realisticos abrangem uma gama de escalas para o tamanho e tempo
muito varidveis, as quais envolvem escalas de comprimento muito menores que o
menor volume finito possivel em uma malha pratica para a discretizagdo de um dominio
computacional. A Simulacdo Numérica Direta (Direct Numeric Simulation DNS)
destes escoamentos iriam requerer uma capacidade computacional varias vezes maior
que as atualmente disponiveis.

Outro método para simplificar a solu¢do dos escoamentos turbulentos consiste

na filtragem do campo de velocidade tal que somente os redemoinhos maiores sejam
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levados em consideragdo nos calculos. As equagdes apresentam um modelo de
influéncia dos turbilhdes menores, mas ndo sdo incluidos nos calculos. Desta forma
uma redu¢do no custo computacional foi alcancada. No entanto, ainda se trata de um
custo relativamente alto por levar em conta explicitamente as instabilidades
tridimensionais grandes. Este modelo ¢ conhecido como Large Eddy Simulation (LES).

O método que atualmente ¢ utilizado nos codigos computacionais comerciais
para a solucdo de problemas turbulentos ¢ baseado nas Equacdes Médias de Reynolds
(Reynolds Averaged Navier-Stokes - RANS). O efeito da turbuléncia ¢ sentido nas
propriedades médias do escoamento, o custo computacional ¢ modesto para uma
precisdo razoavel nos resultados, estes sdo os principais motivos que levaram a
utilizagdo de modelos desta categoria na solu¢do de problemas em aplicagdes de
engenharia.

Reynolds decompds as equagdes de transporte em um valor médio do vetor
velocidade e outro relacionado a sua flutuacao, sendo conhecidas como RANS. Desta

forma a propriedade instantanea ¢ ¢ definida como:

pb=0¢d+¢ (2.21)
(]3 =i tt+At ddt (2.22)

Analisando a equagao da transferéncia de quantidade de movimento aplicando

a média temporal obtemos a seguinte equagao:
0;v+V.(vv) = —%VP +V(t—vVv'Vv) (2.23)

No segundo termo do lado direito da Eq. (2.21) aparece o termo —v’v’ que ¢
conhecido como tensdes de Reynolds e podem ser modelados com base na hipotese de
Boussinesq (1887) que diz que a tensdo turbulenta ¢ diretamente proporcional a taxa de

deformacao do escoamento médio, assim:

viv) = v, (ﬁ + %) (2.24)

6xj 6xi
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A Eq. (2.22) introduz o conceito da viscosidade turbulenta que ¢ uma
propriedade local do fluido v; = (x,t) ¢ onde os modelos de turbuléncia desta
categoria se baseiam. No entanto, a hipotese de Boussinesq ¢ adequada para
escoamentos proximos as superficies solidas sendo inadequada para o restante dos
escoamentos. Kolmogorov (1942) prop6s uma forma generalizada para este termo que
inclui uma nova variavel, k£, para representar a energia cinética turbulenta, sendo

definida como:

Vv, = v, (ﬁ + %> - §k5u (2.25)

an 6xi

Assim, resta modelar v, para o fechamento do sistema de equacdes.
Launder e Spalding (1974) propuseram a modelagem da viscosidade turbulenta
como sendo proporcional ao produto entre uma escala de velocidade turbulenta u; (x,t)

e uma escala de comprimento turbulento [; (x,t), assim:
Vt~utlt (2.26)

. , 1
Eles definiram para escoamentos com altos numeros de Reynolds u;~k /2 ¢

3
[y~ k /2/ &, resultando na equagdo da viscosidade turbulenta e dada por:

kZ
ve =Cu— (2.27)

Sendo €, uma constante empirica que assume o valor de 0,09 ¢ ¢ a taxa de

dissipagdo da energia turbulenta.

As equagdes de transporte para k e ¢ foram modeladas como:

0.k + V. (vk) = V. [(v + Z—;) Vk] —¢ (2.28)

die+V.(ve) =V. [(v + E—Z) Vs] + Clgvti(aivj + ajvi)aivj — 6287 (2.29)

onde C, - vide Eq. (225) = 0,09; Cy, = 1,44; Cpe = 1,92; 0, = 1,0 ¢ g, = 1,3
(LAUNDER; SPALDING, 1974).
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Uma singularidade pode aparecer se este modelo for utilizado préximo a
superficies solidas pois a energia cinética k torna-se nula na parede (YANG; SHIH;
SHIHT, 1993). Nos escoamentos ao longo de superficies soélidas existe uma regiao
longe delas que ¢ dominado exclusivamente pelas forcas inerciais e uma fina camada
onde os efeitos viscosos sao importantes. Proximo as paredes a velocidade média do
fluxo depende somente da distancia y da parede, da massa especifica do fluido, da
viscosidade p e da tensdo cisalhante da parede t,,, desta forma o campo de velocidade
proximo as paredes pode e deve ser calculado por uma funcao diferente das equagdes
do modelo k-¢ padrdo (VERSTEEG; MALASKEKERA, 2007).

Para contornar este problema utiliza-se uma funcao logaritmica de parede, onde
um novo parametro adimensional importante para a verificagdo da qualidade das
malhas ¢ introduzido e conhecido como y*. A fun¢do parede usada por Launder e
Spalding (1974) com algumas altera¢cdes quando implementadas no codigo Ansys CFX

¢ apresentada como:

ut =2 =—In(y*) +C (2.30)
onde:
yt = (2.31)
u
_ ()72 2.32
u, = (%) (232)

ainda, u" € a velocidade proximo a parede, u. ¢ a velocidade de fric¢do, U a velocidade
tangente e distante Ay da parede, y* € a distincia adimensional da parede, 1, € a tensio
cisalhante, £ é a constante de von Karman e C é a constante relacionada com a
rugosidade da parede. Os valores indicados para o y' nos diversos modelos de
turbuléncia sdo apresentados na Tabela 1.

O modelo k-¢ ¢ muito utilizado e eficiente em escoamentos com o numero de
Reynolds elevado e afastado das paredes. Outro modelo turbulento de duas equagdes e
também amplamente utilizado ¢ o k— introduzido por Wilcox em 1988. Este se baseia
em uma frequéncia turbulenta ao invés de um comprimento turbulento e o seu ponto

forte esta na eficiéncia dos célculos proximo a paredes com Reynolds baixo. Sendo que
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a relacdo entre a viscosidade turbulenta, energia cinética turbulenta e a frequéncia

turbulenta ¢ dada por:

W=p= (2.33)

onde o ¢ a frequéncia turbulenta. As equacdes do modelo k—w sdo:

0cpk + V. (pvk) = V.|(u + :Tf) Vk| + Py = B ke (2.34)
0:pw + V. (pvw) = V. [(u + :—;) Vw] + ay %Pk — B1pw? (2.35)
com:

P = u,Vv(Vv+Wv') (2.36)

Tabela 1 — Valores para y" nos modelos de turbuléncia baseados na viscosidade
turbulenta presentes no codigo Ansys CFX 17.2

Modelo turbulento y"
Re> 10°
k—¢ 20 < y*<100
N'=10
k-o 2000 < Re < 10°
BSL Reynolds Stress y <12
k - o Shear Stress Transport N =15

Fonte: Ansys (2012)

Menter (1994), propds um modelo hibrido formado pelo modelo k—® proximo
as paredes e pelo k — € nas demais regides com alteragdes para deixa-las em fungado de
®. Nesta proposi¢dao as equagdes do modelo de Wilcox sao multiplicadas por uma
funcdo F1 e as equacdes transformadas do modelo k — € multiplicadas por (1 - F1) em
seguida estas equagoes sao somadas dando origem ao modelo conhecido como Baseline

(BSL). As equagdes resultantes sdo:
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0cpk + V. (pvk) = V.|(u + J“—,;) Vk| + P - B pk (2.37)
dipw + V. (pvw) = V. [(u + %) Vw] +(1- F1)2p$6xk6xw +a, %Pk -

Bpw? (2.38)

Os coeficientes deste novo modelo s3o uma combinagdo linear dos coeficientes

correspondentes dos dois modelos dos quais foi derivado.
o3 = Fle; + (1 — Fl)e, (2.39)

A funcdo F1 ¢ igual a 1 junto as superficies so6lidas e seu valor ¢ reduzido até
zero em regides afastadas. Tornando desta forma, o modelo BSL igual ao k — o junto a
parede e igual ao k — € em regides afastadas. Em regides intermediarias, o modelo
assume uma versao hibrida formada pela combinagao dos dois modelos de origem. Os
coeficientes utilizados no cédigo Ansys CFX sdo: B = 0,09; oz = 0,44; 601 = 2; Gw2 =
1,168; B2 =0,0828 e o2 = 1.

Ainda segundo Menter (1994), o modelo BSL nao ¢ capaz de prever o correto
descolamento da camada limite junto a superficies lisas. Isto devido ao fato de nenhum
dos modelos de origem levar em consideracdo o transporte das tensdes de Reynolds,
proporcionando, assim, valores superestimados para a viscosidade turbulenta.

Para contornar este problema o modelo SST adota uma formulacdo para a
viscosidade turbulenta com um limitador que previne que este parametro seja
superestimado. No modelo SST, a viscosidade turbulenta ¢ definida como:

ak

Ve = max(a, w,QF2) (240)

sendo a1 = 0,556.

A funcao F2 possui um papel semelhante ao de F1, mas neste caso F2 serve para
restringir o limitador de v; a camada limite. Para os escoamentos em geral Q ¢ o valor
absoluto da vorticidade. As funcoes F1 ¢ F2 t€ém suas formulagdes baseadas na distancia

do ponto a superficie mais proxima e sdo definidas da seguinte forma:
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4
. . (_Vk_ 500 4pk
F1 = tanh {lmln (max (B’wy' y2£)> CDkwiwsyzl } (2.41)

onde y ¢ a distancia até a parede mais proxima e:

CDyey = max (2p a:zw 0ckd,w,107) (2.42)
2
F2 = tanh{[méx (;,—ii/, iloz(::)] } (2.43)

2.3 DOMINIO COMPUTACIONAL E CONDICOES DE CONTORNO

Serdo estudados dois biorreatores neste trabalho, o primeiro estudado por
Siméik et al. (2011) e posteriormente por Xu et al. (2015) com variagio no tratamento
das bolhas de ar, no entanto, com a mesma geometria. O segundo sera uma proposta
para a fermentagao com biofilmes e a sua influéncia na dindmica dos fluidos, com uma
geometria distinta. Ambas as geometrias sdo circulares, no entanto, o segundo caso a
regido do downcomer serd aumentada devido ao aumento do didmetro do tubo externo

para que seja possivel a alocagdo dos suportes para o biofilme.
2.3.1 Reator de secao transversal circular

O trabalho conduzido por Siméik ef al. (2011) utilizou um reator do tipo airlift
com circulagdo interna e trés configuragdes distintas do tubo interno. Para o estudo
atual sera levado em conta somente um dominio computacional cuja geometria ¢é
apresentada na Fig. 4 e suas dimensdes na Tabela 2. Os fluidos utilizados foram ar e
agua, ambos considerados incompressiveis e o sistema isotérmico. Foram utilizadas as
propriedades dos fluidos a temperatura de 298,15 K e pressao de 101.325 Pa.

A geometria e o tamanho das bolhas foram considerados constantes, na forma
de esfera com 0,005 m. Nao foram levadas em consideragdo os fenomenos de
coalescéncia e ruptura das bolhas. O coeficiente de arrasto Cp foi calculado
considerando uma velocidade relativa de 0,23 m/s e o diametro de bolha citado
resultando em um valor de 1,215 para este coeficiente adimensional.

Foram utilizadas velocidades superficiais de ar entre 0,01 a 0,075 m/s no

aspersor. Nas condig¢des iniciais a velocidade do liquido foi ajustada em zero e a do ar
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em 0,25 m/s. A superficie superior do liquido foi considerada como fronteira de saida
para o gas, o que no Ansys CFX recebe a denominacao de degassing, nesta condi¢ao o
liquido ¢ retido e o ar passa livremente. Para as paredes a condig¢@o de nao deslizamento
¢ utilizada, logo as velocidades sdo nulas. O passo de tempo adotado foi de 0,005
segundos para todas as simulagdes.

Os pontos de medi¢do das propriedades foram ajustados de acordo com os
utilizados no estudo experimental, sendo 1,175 m acima do aspersor em ambos 0s

canais, riser € downcomer.

Figura 4 - Geometria do airlift.

D5

Av4
H5
. Tabela 2 — Dimensoes do airlift
- ] (mm)
D1 100
D2 62
D3 70
D4 142
D5 420
H2
H1 23
D3
H2 1200
D2
H3 200
H4 170
= H5 120
L/
D1

Fonte: (SIMCIK et al., 2011)

3 METODOLOGIA NUMERICA

O codigo utilizado neste trabalho, Ansys CFX, utiliza o Método dos Volumes

Finitos baseado em elementos (MVFbEF). Para a utilizagdo deste software sdao
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Figura 5 - Representacao das etapas para a utilizagdo do software Ansys CFX.
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necessarios alguns procedimentos que devem ser efetuados em uma determinada ordem
cronoldgica. A Fig. 5 mostra estas etapas em forma de um fluxograma.

A primeira etapa ¢ a constru¢do da geometria que serd estudada, que deve ser
um so6lido tridimensional, 3D. Esta figura pode ser construida com o Ansys Design
Modeler ou com outro software CAD (Computer Aided Design) e depois deve ser
exportada para o Ansys CFX. Neste trabalho a geometria foi criada com o AutoCAD e
posteriormente tratada com o Design Modeler para a unido das regides do downcomer
e o restante do reator.

A geometria ¢ discretizada em seguida, ou seja, dividida em pequenos volumes
de controle. Esta etapa ¢ conhecida como geracdo da malha, existem alguns softwares
para essa etapa. Foi utilizado para este procedimento o software Ansys Meshing que
além de gerar a malha, permite também avalid-la quanto a qualidade de refino. O
critério de avaliacdo adotado para a qualidade de malha foi o Quality que avalia a
relagdo entre a base do poligono e a sua altura, sendo que o valor 1 representa um
volume de controle perfeito e 0 um volume degenerado.

As condig¢des de contorno bem como a defini¢ao dos critérios de convergéncia
sao fornecidas no CFX — Pre. Apos a inser¢ao das condi¢des de contorno a simulacao
esta pronta para rodar, o que ocorre com a solu¢do do problema de forma iterativa no
CFX - Solver

Ap0s a convergéncia, os resultados sdo examinados no CFX — Post. O resultado
do pardmetro y", importante para analises em escoamentos turbulentos, € visivel nesta
etapa do processo, portanto, sendo um critério importante para verificar também a
qualidade da malha principalmente nas regides proxima a parede, porque os modelos
de turbuléncia disponiveis na literatura, tratam a parede de forma diferenciada, e cada
um exige um refino especifico na regido proxima as paredes. Entdo, ¢ tido como boa
pratica a solugdo de algumas iteracdes para que seja avaliado os valores do parametro
y" em seguida sendo feita a sua analise. Caso os valores atendam as exigéncias do
modelo de turbuléncia adotado da-se sequéncia na solucido do escoamento.

O método numérico utilizado no CFX, MVFbEF, realiza balangos sobre
volumes de controle criados a partir de elementos, € o conceito dos elementos provem
do método numérico conhecido como Elementos Finitos. Desta forma, a base tedrica
em questdo ¢ a do Método dos Volumes Finitos (MVF) cuja literatura é vasta

(PATANKAR, 1980; MALISKA, 2014; VERSTEEG; MALASKEKERA, 2007),
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assim faz-se necessdrio somente uma breve apresentagao sobre o assunto que ¢
fundamental porque ¢ a base deste estudo.

O MVF consiste em discretizar o dominio usando uma malha formada por
elementos geométricos conhecidos como volumes finitos. Na Fig. 6 podemos observar
uma malha bidimensional com geometria triangular dos elementos, ainda podemos
definir os elementos 123, 234, 345 e assim por diante. A area sombreada centrada em
1, por exemplo, ¢ o volume de controle onde serdo realizados os balangos de
conservagdo para se obter as equagdes aproximadas, ou seja, o sistema linear de
equagoes para cada variavel. Assim, para cada escalar teremos um sistema linear com
um numero de equacdes igual ao nimero de volumes de controle, ou igual ao nimero
de vértices dos elementos.

Todas as propriedades dos fluidos e os resultados das variaveis sdo armazenados
nos vértices dos elementos, ou no centro do volume. O volume ¢ construido pelo
método das medianas que consiste na ligagdo de cada centroide do elemento ao ponto

médio de cada face como demonstrado na Fig. 7a, o ponto de integracdo localiza-se na

face entre o centroide e o ponto médio de cada face.

Figura 6 - Malha bidimensional formada por triangulos mostrando os elementos e
dois volumes de controle centrados em 1 e em 3.

| *
-
avﬁ

Apos a discretizacdo espacial as equacdes de conservacdo de massa e de

Fonte: MALISKA (2014).

momentum, Eq. (2.1) e Eq. (2.2), sdo integradas sobre cada volume de controle e o
teorema de Gauss ¢ aplicado para converter integrais de volume em integrais de

superficie, as integrais de volume correspondem ao termo fonte ou de acimulo, e as de
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superficie correspondem a soma dos fluxos através das faces dos volumes de controle.

Em seguida sdo discretizadas tendo como resultado as seguintes equagoes:

_ 50
V(ES) + Zpmiy =0 3.1)
pU—p°p} _ aU; |, 9U;
V(PG + B mip (Ui = Zup(Panip + Zop (rery (G2 + 5 o)+
Sy.V (3.2)

4

onde mj, = (pUjAnj)ip, V € o volume de controle, At é o passo de tempo, An; ¢ o vetor

apontando para o exterior da superficie do volume de controle, os somatorios sdo sobre
. ~ 0

todos os pontos de integracao do volume de controle e o sobrescrito ° refere-se ao passo

de tempo anterior. Vale destacar aqui que as equacdes dos modelos de turbuléncia sao

discretizadas de forma andloga ao apresentado previamente para equacdes da

conservagdo da massa e quantidade de movimento.

Figura 7 - Malha nao estruturada com detalhes de a) volume de controle centrado em
1 e b) elemento 132 com os sub-volumes de controle.

(a)

Fonte: MALISKA (2014)

Os campos de solugdes e outras propriedades sdo armazenadas nos nds da
malha. Contudo, muitos destes termos devem ser avaliados nos pontos de integragao.
O Ansys CFX utiliza as fungdes de forma para efetuar estas aproximacdes. As fungdes

de forma descrevem as varri¢des de uma variavel ¢ em um elemento da seguinte forma:
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@ = YN N, (3.3)

onde N; ¢ a fungdo de forma para o nd i e @; € o valor da variavel ¢ no né i. O somatorio
¢ sobre todos os nos do elemento em questao e uma das propriedades chave das fungdes

de forma pode ser representada como:
Nngss —
s, = 1 (3.4)

onde,nondj N; = {(1) i ;j}
As funcdes de forma utilizadas no Ansys CFX sdo lineares em termos de
coordenadas paramétricas. Elas sdo usadas para calcular diversas quantidades
geométricas tais como o ponto de integracdo e os vetores normais a superficie do
volume de controle. As fungdes de forma tri-lineares suportadas para os diversos
elementos de malha sdo apresentadas no apéndice A.
Em algumas situacdes, € necessario o calculo de termos gradientes nos nds e

isto ¢ feito no Ansys CFX utilizando o teorema da divergéncia de Gauss através da

seguinte equacao:

Vo =T (08 ) (3.5)

ip

onde A — ¢ o vetor normal a superficie que aponta para fora do volume de controle no
n

ponto de integragdo. E ¢ ¢ calculado com auxilio da Eq. (3.3).

Para a interpolacao dos termos advectivos do conjunto de equagdes diferenciais
parciais de conservagdo Eq. (2.1) e Eq. (2.2), existem trés formas distintas disponiveis
no pacote Ansys CFX, as quais sdo: Upwind, Blend Factor e High Resolution e que

seguem a seguinte equagao:

Pip = Qup + BVp.A— (3.6)
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onde @up € 0 valor da fun¢do no volume a montante e = € o vetor do volume a montante
r

em dire¢do ao volume ip. Sdo os valores de B e Vo que definirdo as diferentes
interpolagdes, no entanto, neste trabalho utilizou-se somente o modelo High Resolution

descrito a seguir.
3.1 HIGH RESOLUTION

E um esquema que utiliza uma equagio especial nio linear para o calculo dos
valores de B em cada no6. O fluxo advectivo ¢ entdo avaliado usando os valores de f3 e
V¢ oriundos do n6 a montante. Esta equacao ¢ baseada no principio de delimitacao
(Boundedness Principle) utilizado por Barth e Jespersen (1989). Esta metodologia
envolve, primeiro o calculo dos limites de ¢, maximo ¢ minimo em cada n6 baseado
nos nos adjacentes e no proprio nd. Em seguida, para cada ponto de integracao ao redor
do n6 a Eq. (3.6) ¢ resolvida assegurando-se, sempre, que os valores de ¢ nao
ultrapassem os limites calculados. O valor nodal de B é o valor minimo de todos os

pontos de integragdo ao redor do n6 em questao e nao deve exceder 1.

4 RESULTADOS
4.1 VALIDACAO NUMERICA
4.1.1 Introducao

Neste capitulo serdo apresentados os resultados da validagao numérica do reator
estudado por Siméik ef al. (2011), seguindo todos os procedimentos e condigdes de
contorno utilizadas por aqueles autores, ja citadas na se¢ao 2.3.1 deste documento, bem
como a geometria também j4 detalhada previamente na Figura 4.

Foram conduzidas cinco simula¢des para cada modelo turbulento, onde foram
variadas as velocidades superficiais do gas, que representam vazodes volumétricas
distintas passando pela area do aspersor. Neste caso, foi considerada como sendo a area
total do riser, com didmetro de 62 mm. As velocidades avaliadas sdo: 0,01; 0,02; 0,025;
0,05 e 0,075 m/s que correspondem as seguintes vazdes, aproximadamente: 1,9; 3,6;
4,5;9,1 ¢ 13,6 1/min do ar.

Foram investigadas as caracteristicas basicas de funcionamento do reator, isto

¢, a velocidade do liquido e a retengdo de ar, ou fragdo volumétrica de ar, tanto no riser
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como no downcomer. Os resultados numéricos obtidos, tanto para o modelo k — ¢
padrao quanto para o modelo k — @ SST, foram comparados com valores experimentais
e numéricos de Siméik e al. (2011). Além destes resultados, serdo apresentados os

resultados sobre o refino de malhas e a sua influéncia nos valores encontrados.
4.1.2 Estudo de Malhas

A malha gerada inicialmente seguiu um procedimento de refino semelhante ao
utilizado por Siméik ef al. (2011), a tnica diferenga deste trabalho com aquele foi o
plano de simetria adotado neste estudo, que dividiu o reator em dois no plano
longitudinal, usando a condi¢do de simetria.

Uma das malhas obtida previamente ¢ apresentada na Fig. 8, cujo corte
transversal é ilustrado na Fig. 9, e a malha obtida no trabalho de Sim&ik et al. (2011)
esta na Fig. 10. E possivel observar na Fig. 10 que a malha utilizada ¢ estruturada
contendo elementos hexaédricos € nao apresenta refino proximo as paredes, ao passo
que na Fig. 9 a malha estruturada localiza-se somente na regido do downcomer e

também ndo possui refino proximo da regido das paredes.

Figura 8 - Malha grosseira.

Fonte: O autor (2018).
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Figura 9 - Corte transversal mostrando os dois canais do reator. Parte externa com
malha estruturada (Downcomer) e interna com malha ndo estruturada (viser).

Fonte: O autor (2018).

Figura 10 - Malha utilizada por Simé&ik et al. (2011)
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No estudo do refino de malhas a velocidade superficial do gas foi ajustada em

0,025 m/s e o passo de tempo de 0,005 s, valor suficiente para atingir a convergéncia
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em todos os niveis de refino de malha com exce¢ao da malha refinada para o modelo k
- ® SST onde o passo de tempo foi ajustado em 0,001 s.

No processo de refino das malhas desejava-se obter o dobro de elementos em
cada dimensio, portanto, o fator de multiplica¢io adotado foi de 23 para cada etapa de
refino. O critério de convergéncia adotado foi RMS < 1075, no entanto, observou-se
que apoés um RMS < 107* ndo haviam mais varia¢des nos valores das varidveis nos
pontos de medicao indicando que o regime de escoamento permanente havia sido
alcancado. As informagdes das malhas numéricas obtidas para as simulagdes com o
modelo turbulento k — & padrao encontram-se na Tabela 3 e as utilizadas no modelo k

— ® SST na Tabela 4.

Tabela 3 — Caracteristicas numéricas do problema utilizadas nas simula¢des com o
modelo turbulento k — ¢ padrao.

Ntmerode Numerode y* y*
Malha Interpolacao
elementos nos médio  maximo
Grosseira 51.379 212.055 85,5 307,7 High Resolution
Intermediaria 382.035 661.166 40,15 122,3 High Resolution
Refinada 2.960.753  4.586.582 26,38 91,15 High Resolution

Fonte: O autor (2018)

Tabela 4 — Caracteristicas numéricas do problema para as simulagdes utilizando o
modelo turbulento k — ® SST.

Numero de ~ Numerode y* y*
Malha Interpolagao
elementos nos médio  méximo
Grosseira 853.659 324.806 1,35 2,25 High Resolution
Intermediaria 1.422.684  2.825.109 0,92 2,6 High Resolution
Refinada 4.798.001  8.793.428 0,11 1,27 High Resolution

Fonte: O autor (2018)

O critério de qualidade de malha Quality, encontrado no cédigo Ansys CFX,
leva em consideragao a relacao entre a area da base e a altura do elemento, apresentando
uma escala como resultado com variagao entre 0 e 1, sendo que 1 ¢ um elemento 6timo

e 0 um elemento degenerado. Os valores médios do critério e o desvio padrdo para cada
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refino sdo ilustrados na Tabela 5 para o modelo k — ¢ padrdao e na Tabela 6 para o

modelo k — o SST.

Tabela 5 — Valores médios para o critério Quality nas malhas utilizadas com o modelo

k — € padrao.
Malha Quality S
Grosseira 0,825 0,226
Intermediaria 0,828 0,110
Refinada 0,850 0,095

Fonte: O autor (2018)

Tabela 6 — Valores médios para o critério Quality nas malhas utilizadas com o modelo

k— o SST.
Malha Quality S
Grosseira 0,506 0,338
Intermediaria 0,472 0,369
Refinada 0,554 0,382

Fonte: O autor (2018)

Com relagdo ao Quality, é possivel perceber que quanto maior o grau de
refinamento da malha proximo as paredes, menor a qualidade dos elementos. Para o
refino da malha, a altura da camada de elementos adjacente a parede ¢ fixada, desta
forma a relagdo avaliada no critério Quality, a relagdo entre a altura e a area da base do
elemento, torna-se distorcida e, por conseguinte o valor obtido ¢ menor.

Outro parametro que foi utilizado para a determinagdo da qualidade da malha ¢
o valor do y*, definido anteriormente, e cujo valores de referéncia sdo apresentados na
Tabela 1.

Nas Tabela 3 e 4 foram apresentados os valores médios e maximos encontrados
em cada malha para cada modelo turbulento, observou-se que com o aumento do refino
nas malhas os valores encontrados reduziram, isto pode ser explicado pela relagdo
direta entre o parametro e a distdncia do primeiro n6 da malha e a parede — vide Eq.
(2.29).

A malha refinada para o modelo k — ¢ padrdo manteve os valores do y" no

intervalo de referéncia, podendo desta forma ser considerada uma malha adequada.
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Para o modelo turbulento k — ® SST os valores médios de y" estavam no intervalo
indicado desde a malha grosseira, os valores maximos encontrados estavam localizados
nos elementos junto a espessura do tubo central da geometria, nesta regido nao houve
possibilidade de refino da malha visto que se trata de uma parede de 4 mm de espessura.

As Figs. 11 a 13 apresentam detalhes das trés malhas encontradas para o modelo
k — & padrao, grosseira, intermediaria e refinada, respectivamente. A Fig. 14 apresenta
um corte transversal da malha refinada do mesmo modelo turbulento, onde ¢ possivel

observar o refino préximo as paredes.

Figura 11 - Cortes transversais mostrando a estrutura da malha grosseira.

a) Com 1 m de altura e b) no topo da geometria.

a) ~1 | 1~

Fonte: O autor (2018).

Figura 12 - Detalhes da geometria da malha intermediaria.

a) Corte transversal na altura de 1m e b) vista do topo da geometria.

Fonte: O autor (2018).
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Figura 13 - Detalhes da malha refinada em cortes transversais.

a) com 1 m de altura e b) topo da geometria

Fonte: O autor (2018).

Figura 14 - Corte longitudinal mostrando detalhes da malha refinada na regiao
superior do reator.
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Fonte: O autor (2018).

As Figs 15 a 17 mostram os detalhes das malhas obtidas para as simulagdes

utilizando o modelo turbulento k — @ SST, para a adequagdo dos valores do parametro
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y" fez-se necessario a reducdo da altura da primeira camada de elementos e
consequentemente as demais até a parte interna da geometria, com isso, o numero de
elementos obtidos foi substancialmente maior que os obtidos no modelo k — € padrao,
como apresentado nas Tabelas 3 e 4. Outro ponto a ser considerado ¢ a qualidade dos
elementos obtidos na malha, conforme citado anteriormente, a altura dos elementos
proximos a parede foi fixado em décimos de milimetro para que o pardmetro y*
atendesse os valores adequados e com isso o valor obtido para o critério Quality reduziu
em cerca de 50% quando comparado com os resultados encontrados nas malhas para o

modelo k — € padrao, vide Tabelas 5 e 6.

Figura 15 — Detalhes da malha grosseira utilizada na simulagdo com o modelo
turbulento k — @ SST. a) com 1 m de altura, b) no topo do reator e c) detalhe proximo
a parede.

Fonte: O autor (2018).

Figura 16 - Detalhes da malha intermediéria utilizada na simulacao com o modelo
turbulento k — ® SST. a) com 1 m de altura, b) no topo do reator e c¢) detalhe proximo
a parede.

Fonte: O autor (2018).
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Figura 17 - Detalhes da malha refinada utilizada na simulagao com o modelo
turbulento k — @ SST. a) com 1 m de altura, b) no topo do reator e c) detalhe proximo
a parede.

Fonte: O autor (2018).

Os resultados obtidos com o modelo k - € padrao sdo apresentados na Tabela 7
¢ 0os do modelo k — o SST na Tabela 8. A fragao volumétrica de ar no downcomer ¢é
nula até no experimento, desta forma foram omitidos das tabelas que expressam os

resultados.

Tabela 7 — Resultados obtidos nas simulagdes utilizando o modelo turbulento k - €

padrdo

Velocidade Velocidade no Fracao Tempo de

Malha no riser downcomer  volumétrica de ar simulagao
(m/s) (m/s) - riser

Experimental 0,542 0,131 0,040
Grosseira 0,610 0,134 0,036 3 h 32 min
Intermediaria 0,595 0,126 0,043 6 h 51 min
Refinada 0,642 0,132 0,042 5 dias

Fonte: O autor (2018)
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Tabela 8 — Resultados obtidos nas simulagdes utilizando o modelo turbulento

k- SST
Velocidade no Fragao Tempo de
Velocidade ) )
Malha downcomer volumétrica de ar simulagao
no riser (m/s)
(m/s) - riser
Experimental 0,542 0,131 0,040
Grosseira 0,634 0,133 0,028 6 h 51 min
Intermediaria 0,623 0,133 0,028 16 h 16 mi
Refinada 0,680 0,138 0,029 9 dias

Fonte: O autor (2018)

4.1.3 Parametros de Funcionamento de Airlifts

Os pardmetros, ou varidveis, estudados por Simé&ik et al. (2011) foram as
velocidade do liquido no riser e downcomer bem como a fracdo volumétrica de ar
nestes canais. Aqueles autores estudaram tanto numérica quanto experimentalmente o
reator proposto e compararam os resultados para validar seus resultados numéricos.
Utilizando as diretrizes daquele trabalho foram realizadas novas simula¢des neste
estudo e comparados os resultados experimentais e numéricos. Os resultados sdo
apresentados nas Figs. 17 a 20.

Os dados apresentados primeiramente, sao resultados de simulagdes utilizando
as malhas mostradas nas Figs. 8 ¢ 9 para o modelo k — € padrdo e na Fig. 15 para o
modelo k—® SST. Os pontos de verificagio dos resultados foram localizados de acordo
com o posicionamento dos sensores utilizados no aparato experimental e capturaram os
valores do vértice da malha mais préximo das coordenadas geométricas estipuladas. Os
dados mostram concordancia entre os valores numéricos usando o modelo k — € padrao
€ 0s experimentais, os valores para a velocidade no riser foram superestimados com o
modelo k — o SST.

E possivel notar que as velocidades do liquido em ambas as se¢des do reator e
a fracdo volumétrica do ar no riser aumentam com o aumento da vazao de ar.
Entretanto, quando os valores numéricos sdo comparados com os dados experimentais

aparecem divergéncias nos resultados para as simulacdes com as maiores vazdes
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volumétricas de ar. As discrepancias foram notadas tanto na velocidade do liquido
quanto na retengao dos gases ou fracao volumétrica destes. Para a velocidade do liquido
as diferengas ndo sdo significativas ficando entre 0,7% e 4,4% sendo que os valores
aumentam com o aumento da vazao de ar.

A situagdo fica critica para a retencdo de gases que chega a ser 30% menor no
riser na simulacao com a maior vazao e no downcomer a predicao nao chega a 1/10 do
valor experimental. Com a maior velocidade superficial do ar simulada, o regime das
bolhas no reator est4 na transi¢do do primeiro estagio, onde as bolhas saem totalmente
da superficie, e o segundo estagio onde elas comegam a ficar estagnadas na entrada do
downcomer, vide Fig. 3a.

Para Siméik er al. (2011) a razdo das discrepancias na retengdo de gases nos
dutos do reator tem relagdo com erros no método experimental para a estimativa dos
valores, visto que os valores experimentais foram obtidos por meio da diferenca de
pressao entre os canais € que a velocidade do liquido interfere no valor medido da
pressao.

Estudos posteriores relacionam os valores subestimados para a retencdo de
gases, tanto local quanto de forma global, com a falta de modelos matematicos que
incorporem a distribui¢ao dos tamanhos de bolhas e seus diferentes formatos. Visto que
tanto a forma quanto o tamanho das bolhas ndo sdo constantes e variam ao longo do
reator.

Xu et al. (2015) utilizaram naquele trabalho um modelo proposto inicialmente
para resolver sistemas em leitos fluidizados e posteriormente adaptado para reatores
pneumaticos do tipo coluna de bolhas. Onde duas classes de bolhas sdo consideradas
na formulacdo das equagdes de conservacdo de massa e momentum, a saber, classe de
bolhas pequenas e grandes. Os resultados na predicdo da retencdo de gases foram
consideravelmente melhores que aqueles apresentados por Siméik ef al. (2011) no

entanto, houve um decréscimo na predigao das velocidades do liquido nos canais.
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Figura 18 - Resultados obtidos experimentalmente e numericamente para a velocidade
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Figura 19 - Resultados obtidos experimentalmente e numericamente para a velocidade
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Figura 20 - Resultados obtidos experimental e numericamente para a fracao
volumétrica de gases no riser.
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Figura 21 - Resultados obtidos experimental e numericamente para a fracao
volumétrica de gases no downcomer.
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Outro estudo levou em consideragdo o efeito da coalescéncia e da ruptura das
bolhas. Em regimes com baixa velocidade superficial do gas a colisao entre as bolhas
¢ pequena assim como as forgas turbulentas, fatores que minimizam os efeitos de
coalescéncia e ruptura das bolhas. Entretanto, quando o regime proporciona o
aparecimento de bolhas grandes, o sistema se torna heterogéneo e os fendmenos de
coalescéncia e ruptura aparecem (EBADI AMOOGHIN et al., 2015).

As equagdes de transporte e de conservagdo de massa foram modeladas de
acordo com a area interfacial entre as bolhas e o liquido. Varias expressdes para o
coeficiente de arrasto foram consideradas. Os resultados foram satisfatorios para
velocidades baixa e média do gas, para as altas velocidades superficiais o modelo ainda
apresentou erros consideraveis, no entanto os autores indicam a falta de conhecimento
na selecao das expressoes do coeficiente de arrasto e a sua relagdo com os modelos de
forcas interfaciais entre as fases como causa principal de tais discrepancias (EBADI
AMOOGHIN et al., 2015).

A Fig. 21 ilustra o perfil de reten¢do de gases, ou fragdao volumétrica, obtido no
trabalho de Sim&ik ez al. (2011) e no presente estudo com a velocidade superficial do
ar ajustada a 0,05 m/s. Note que ¢ possivel visualizar a semelhanca entre ambos
resultados na regido inferior do reator.

A Fig. 22 a) apresenta vetores representando o perfil de velocidade da dgua na
simulagio conduzida com 0,025m/s de velocidade superficial de ar. E possivel observar
as zonas de recirculagdo na regido de desprendimento do ar na parte superior do reator,
ainda ¢ possivel identificar mais uma recirculacdo na regido onde o tubo central
termina, na parte superior do downcomer. As maiores velocidades do liquido sdo
encontradas na regido inferior do riser, onde a dgua retorna do downcomer e ¢ acelerada
com a entrada do fluxo de ar.

A movimentacao do ar pelo diferencial de massa especifica entre os fluidos gera
uma reducdo na pressdo na regido de maior velocidade, este fendmeno pode ser
considerado a for¢a motriz da circulagdo do liquido, a Fig. 22 b) mostra a distribuicao
da pressao no reator na simulagao com 0,025m/s de velocidade superficial do ar.

Para a confirmagdo do regime de escoamento turbulento, foram calculados os
valores do nimero de Reynolds (Eq. 2.19) para as velocidades do liquido encontradas
no reator. As velocidades consideradas neste calculo sdo as encontradas nos pontos de
medicao em cada canal do equipamento. O comprimento caracteristico no riser € o

proprio didmetro interno do tubo. No downcomer, entretanto, utilizou-se o didmetro
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equivalente calculado com a Eq. (2.20). Os resultados obtidos estao descritos na Tabela
9.

Figura 22 - Perfil de retengdo de gas em: a) trabalho atual e b) obtido por Sim&ik ez al.

(2011)
b)

Figura 23 — a) Vetores velocidade do liquido b) Distribui¢do da pressao no interior do
airlift. Resultados da simulagdo com 0,025 m/s de velocidade do ar.
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Conforme mencionado anteriormente, valores acima de 2.300 para este
parametro indicam que o escoamento ¢ turbulento. Assim sendo, comprovou-se que,
mesmo nas menores velocidades do ar, o regime encontrado ¢ turbulento em ambas as

segoes do airlift.

Tabela 9 — Valores encontrados para o nimero de Reynolds nas simulag¢des

numeéricas.
Velocidade do ar (m/s) Riser Downcomer
0,010 28.756 7.800
0,020 36.808 9.537
0,025 39.913 10.512
0,050 49.420 13.755
0,075 54.778 14.640

Fonte: O autor (2018).

Concomitantemente com o estudo do refino de malhas foi conduzido um estudo
referente a influéncia da forga interfacial entre as fases de dispersao turbulenta, neste
estudo paralelo o modelo turbulento adotado foi o k — & padrdo. Inicialmente foi
estabelecido o perfil de velocidades e de reten¢do de gés no reator sem levar em conta
a dispersdo turbulenta e os resultados sdo apresentados nas Figs. 24 a 26. E possivel
observar que os valores para a velocidade do liquido no riser sao superestimados,
variando entre 10% e 18,5% quando comparados com o valor experimental. Para a
velocidade do liquido no downcomer a variacdo encontrada foi de -3,4% na malha
intermediaria, 2,5% na malha grosseira e 0,9% na malha refinada. Para a retencdo de
gés no riser as diferengas foram -11,4% na malha grosseira, 5,5% na intermediéria e
2,7% na refinada.

Quando a dispersao turbulenta foi levada em consideracao os resultados para a
velocidade do liquido no riser melhoraram a precisdo, tendo o erro maximo de
aproximadamente 6,5% na malha refinada. Na velocidade do liquido no downcomer
ndo houve influéncia tendo como erro maximo 2% na malha grosseira. Houve uma
subestimac¢ado para o valor de retencao de gas no riser. Os resultados sdo apresentados

nas Figs. 27 a 29.



51

Figura 24 - Valores encontrados para a velocidade do liquido no riser no estudo do
refino de malha sem a influéncia da forga de dispersao turbulenta

Velocidade do liquido (m/s) - Riser

0,642

0,611

0,595

0,542

Experimental Grosseira Intermediaria Refinada

Fonte: O autor (2018).

Figura 25 - Valores da velocidade do liquido no downcomer no estudo do refino de
malha sem a influéncia da for¢a de dispersao turbulenta

Velocidade do liquido (m/s) - Downcomer
0,134
0,132
0,131
0,126
Experimental Grosseira Intermediaria Refinada

Fonte: O autor (2018).

Os resultados demonstram que a influéncia da for¢a de dispersdo turbulenta ¢
relevante principalmente para a velocidade do liquido no canal de ascensdo do reator
visto que ¢ a regido onde existe a maior fragdo volumétrica da fase dispersa. Com
relagdo ao estudo do refino de malhas, percebeu-se que houveram alteragdes nos

resultados quando comparados os valores encontrados na malha sem qualquer refino e
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os obtidos nos trés casos com refino, indicando influéncia da malha, o que ndo ¢

relatado em Siméik er al. (2011).

Figura 26 - Valores de retencdo de gés no riser encontrados no estudo de refino de
malha sem a influéncia da forca de dispersado turbulenta

Fracao volumeétrica de gas - Riser

0,043

Experimental Grosseira Intermediaria Refinada

Fonte: O autor (2018).

Figura 27 - Resultados para a velocidade do liquido no riser levando em consideragdo
a for¢a de dispersao turbulenta
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Fonte: O autor (2018).
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Figura 28 - Velocidade do liquido no downcomer quando levado em conta a forca de
dispersao turbulenta
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Fonte: O autor (2018).

Figura 29 - Retencao de gas no riser.

Fracdao volumeétrica de gas - Riser
0,041
0,026 0,026 0,024
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Fonte: O autor (2018).
4.2 TURBULENCIA
Para a comparacdo dos modelos turbulentos fez-se necessario a geragao de

novas malhas para o modelo k- SST devido a necessidade da adequagdo para o valor

do pardmetro y". A malha utilizada neste caso foi a malha grosseira, visto que ja
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obedecia aos critérios de qualidade e y* exigidos, os dados desta malha foram
apresentados na Tabela 4 e na Fig. 15.

O valor médio do critério Quality apresentou uma reducao consideravel, quando
comparado com a malha obtida para o modelo turbulento k — € e refino intermediario,
passando de 0,828 para 0,506 devido a distor¢ao nos elementos causada pelo valor fixo
da altura.

Quando os modelos turbulentos sdo comparados € possivel observar que ambos
sdo capazes de predizer o escoamento no equipamento, conforme apresentados nas
Tabelas 7 e 8, com resultados superestimados para a velocidade no riser e subestimados
para a fragdo volumétrica de ar no riser.

Quando analisada a influéncia das malhas, ambos os modelos apresentaram
poucas alteracdes nos resultados das varidveis, indicando a independéncia dos
resultados em relagdo as malhas.

A Fig. 30 traz uma demonstragao dos vetores que representam a velocidade do
liquido encontrados com os modelos turbulentos em comparagao nesta etapa. E possivel
verificar que os perfis de velocidade sdo semelhantes, inclusive os locais de
recirculacdo. Assim neste quesito, ndo ha um modelo preferencial.

A Fig. 31 apresenta as curvas de nivel para a energia cinética turbulenta nas
duas simulag¢des, indicando os locais onde a turbuléncia é maior e assim, onde ocorre a
maior agitacdo. Pode-se notar que ndo sdo idénticos, entretanto, ndo héa variagdo
significativa da regido onde se encontram os valores mais altos, indicando que ambos
os modelos foram capazes de predizer a localizagdao onde a turbuléncia ¢ maior

Outro ponto que deve ser considerado na comparagdo entre os modelos
turbulentos ¢ o custo computacional. Devido a necessidade de um refino maior proximo
as paredes para a adequacdo do pardmetro y', o nimero de nds obtidos na malha para
o modelo k — o SST ¢ consideravelmente maior, e assim, o tempo despendido para as
simula¢des também foi elevado.

Tendo em vista os resultados apresentados, e a capacidade dos dois modelos de
predizer o escoamento no equipamento, o ponto a ser considerado ¢ o custo
computacional. Assim, o modelo que serd adotado no estudo da geometria ¢ o k — ¢

padrao.
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Figura 30 — Vetores para a velocidade do liquido obtidos com os modelos turbulentos:
a)k—o SST,b) k—=«.
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Fonte: O autor (2018).

Figura 31 — Curvas de nivel para a energia cinética turbulenta encontradas nas
simulagdes utilizando os modelos turbulentos: a) k — o SST, b) k — .
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4.3 ESTUDO DA INFLUENCIA DOS SUPORTES PARA BIOFILMES

Para a acomodacao dos suportes para o biofilme fez-se necessario a alteragdo
da geometria do airlift, o didmetro externo passou de 140 mm para 242 mm e o didmetro
da se¢do de separagao passou de 420 mm para 520 mm, o restante das medidas sdo as
mesmas encontradas na Fig. 4 e utilizadas nas simulagdes anteriores.

Estas alteragdes na geometria tém influéncia na circulagdo dos fluidos no
interior do reator, segundo a literatura disponivel, quando ocorre um aumento na area
do downcomer obtém-se um aumento na velocidade do liquido no riser € uma reducao
da fragdao volumétrica do ar nesta mesma sec¢ao do reator. Ocorre, ainda, um aumento
na eficiéncia da agitagio (EBRAHIMIFAKHAR et al., 2011; HEKMAT;
AMOOGHIN; MORAVEIJI, 2010).

4.3.1 Reator com um suporte para biofilme — caso 1

A geometria ¢ apresentada na Fig. 32 como ilustracdo. A malha obtida para este
caso continha 693.774 nés e 416.072 elementos com um valor médio para o critério
Quality de 0,7619. A altura da primeira camada de elementos na malha foi de 1,5 mm
na regiao interna do riser € 3,0 mm nas outras paredes, com isso o valor méximo para
o y" encontrado foi de 69,02.

A velocidade do liquido encontrada no ponto de medigdo no riser foi de 0,612
m/s e a fracao volumétrica de ar neste mesmo ponto foi de 0,0256. Quando estes valores
sao comparados com os encontrados na simulagdo sem alteragao da geometria observa-
se o aumento da velocidade do liquido e a reducdo da fracdo volumétrica do ar no riser,
o que estd em conformidade com a literatura.

Figura 32 - Geometria do reator com 1 suporte para biofilme.

Downcomer

Fonte: O autor (2018).



57

Com o aumento da regido do downcomer houve a formagao de uma recirculagao
mais acentuada na saida do riser sobre a entrada do downcomer como demonstrado na
Fig. 33, formou-se ainda um canal preferencial para o retorno do liquido através do anel
mais interno do downcomer reduzindo assim a circulacdo na regido mais externa do
reator, no entanto ndo houve estagnagao do liquido conforme visualizado na Fig. 34
onde o valor da velocidade foi limitado em 0,1 m/s, os valores encontrados nos pontos
de medi¢ao foram 0,0765 m/s no canal interno e 0,0325 m/s no canal mais externo do
downcomer.

A regido onde se encontrou a maior energia cinética turbulenta coincide com a
do reator sem biofilme, mas com menor intensidade. A Fig. 35 apresenta os dois
reatores com a indicacdo da energia cinética turbulenta e ¢ possivel notar que além da
parte inferior do riser a maior agitacdo ocorre proximo as recirculagdes no topo dos

reatores.

Figura 33 — Representagdo vetorial da velocidade do liquido no airlift.
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Fonte: O autor (2018).

Figura 34 — a) Perfil de velocidade do liquido, b) Perfil de velocidade do liquido
limitado a 0,1 m/s.
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Figura 35 — Energia cinética turbulenta. a) Reator com biofilme b) Reator sem
biofilme
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A regido que contém a maior fracdo volumétrica de ar se restringe ao riser €
logo acima dele, conforme € possivel observar na Fig. 36. Segundo a literatura, essa
maior concentracdo de ar na regido do riser incrementa a diferenca entre as massas
especificas da mistura nos canais, ocasionando a maior velocidade ascendente no centro

do reator (CHISTI, 1989).

Figura 36 — Fracdo volumétrica de ar.
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4.3.2 Reator com dois suportes para biofilme — caso 2

A Fig. 37 ilustra a geometria utilizada como dominio computacional para o caso
com dois suportes para o biofilme. A malha obtida contém 191.109 noés e 745.765
elementos com um Quality médio de 0,784. O refino nas paredes utilizou 1,5 mm de
altura para a primeira camada de elementos na parede interna do riser e 3,0 mm no
restante incluindo aquelas formadas pelo biofilme. O valor maximo encontrado para o
pardmetro y* foi 61,83. A velocidade do liquido no riser foi de 0,614 m/s e a fra¢do
volumétrica do ar 0,0257. As velocidades nos canais do downcomer foram 0,1 m/s,
0,0316 m/s e 0,0189 m/s respectivamente do canal mais interno ao externo. Percebeu-
se que mesmo com velocidade baixa ndo houve estagnacdo em nenhum dos canais. A

Fig. 38 mostra o perfil de velocidades no reator e o da fragdo volumétrica de ar.

Figura 37 — Geometria do reator com 2 suportes de biofilme, caso 2.

- Downcomer

Fonte: O autor (2018).

O padrido de recirculagdo no topo do airlift nao se alterou com a inser¢cao de uma
nova parede de biofilme, isto ¢ visivel na Fig. 39 que apresenta os vetores para a

velocidade do liquido no reator, existe sim uma distribui¢do preferencial na circulagao
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do liquido pelos canais mais internos do downcomer como observado nos valores

citados anteriormente para esta variavel.

Figura 38 — Perfil de: a) fracdo volumétrica de ar e b) velocidade do liquido.

1.000e-001 8.223e-001

7.500e-002 6.167e-001

5.000e-002 4.112e-001

2.500e-002 2.056e-001

0.000e+000 0.000e+000

[m s*-1]

a) b)

Fonte: O autor (2018).

Figura 39 — Representagado vetorial da velocidade do liquido
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4.3.3 Reator com trés suportes para biofilme — caso 3

A geometria utilizada na simulagdo para o reator com 3 suportes de biofilme ¢é
apresentada na Fig. 40. A malha gerada apresentou 317.386 n6s e 1.128.254 elementos.
O refino da malha préximo as paredes foi o0 mesmo utilizado nas malhas anteriores e
encontrou-se um valor maximo de 56,14 para o parAmetro y". As velocidades para o
liquido encontradas nos pontos de medi¢ao foram: 0,617 m/s no riser, 0,070 m/s, 0,058
m/s, 0,037 m/s e 0,029 m/s nos canais mais interno ao mais externo, respectivamente,

do downcomer. O perfil de velocidade do liquido ¢ apresentado graficamente na Fig.
41 a).

Figura 40 - Geometria do reator com 3 suportes de biofilme, caso 3.

Downcomer

Fonte: O autor (2018).

A fragdo volumétrica de ar no riser encontrada foi 0,025 ndo apresentando
varia¢do quando comparada com as simulag¢des anteriores, no entanto, encontrou-se um
valor de 0,0065 no canal mais interno do downcomer, o valor habitual para este
pariametro era aproximadamente 10®. A Fig. 41 b) apresenta graficamente a
distribuicdo da fracdo volumétrica de ar no interior do reator.

Quando se observa o padrao de recirculagdo da agua no topo do riser, ver Fig.
42, é possivel dar uma explicagdo para a retengao de ar no downcomer, as bolhas de ar
podem ser arrastadas pelo fluxo de agua para o interior do primeiro canal do downcomer

e permanecer aprisionadas devido a pequena distancia entre as paredes, a velocidade
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do liquido nao ¢ suficiente para arrasta-las até o fundo do reator mas ¢ capaz de reté-

las no inicio do canal.

Figura 41 — Perfil de: a) velocidade da 4gua no airlift. b) fragao volumétrica de ar.
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Fonte: O autor (2018).
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Figura 42 — Representagao vetorial do perfil de velocidade da dgua no reator.
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Fonte: O autor (2018).

4.3.4 Comparacio dos resultados

A velocidade da agua no riser nao apresentou variagdes significativa entre os
trés casos estudados, bem como a fracdo volumétrica do ar, no entanto, quando
comparadas com os valores obtidos para a geometria original observou-se um aumento
na velocidade e uma reducao na fracdo volumétrica de gas, fato explicado na sec¢do

4.3.1. Os valores encontrados para aquelas variaveis sao apresentados na Tabela 10.
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Tabela 10 — Valores encontrados no canal de ascensao para os trés casos simulados e
experimentais do caso de 2011.

Caso 1 Caso2 Caso3 Experimental
Velocidade do liquido (m/s) 0,612 0,614 0,617 0,542
Fragao volumétrica do ar 0,0256 0,0257 0,0250 0,0410

Fonte: O autor (2018).

Observou-se que quando o canal descendente foi dividido, criou-se um caminho
preferencial para o liquido. Este caminho localiza-se nos subcanais mais internos,
entretanto, ndo houve estagnag¢do nos mais externos. Os valores encontrados nos canais

mais externos e internos sao apresentados na Tabela 11.

Tabela 11 — Velocidade da agua nos canais do downcomer (m/s).

Caso 1 Caso2 Caso3
Canal interno 0,033 0,019 0,029
Canal externo 0,077 0,100 0,070

Fonte: O autor (2018).

Desta forma a nutri¢do e a oxigenagao dos microrganismos pode ser mantida
mesmo com a presenca das trés camadas de biofilme, mas faz-se necessario a
verificagdo experimental dos niveis de oxigénio e nutrientes presentes no caldo
fermentativo, isto porqué quanto maior a biomassa maior o consumo dos nutrientes.
Ainda sobre a relacdo de biomassa, em geral quanto maior a quantidade de
microrganismos maior sera a produ¢ao do composto desejado.

Em geral o que se tem como objetivo em fermentagdes comerciais ¢ a
maximizagdo da producdo e a reducdo dos custos, portanto, a configuragdo onde se
obteria a maior quantidade de produto em um determinado periodo ¢ a que utiliza as
trés camadas de biofilme. Ainda quando se compara com outros reatores, os agitados
mecanicamente por exemplo, tem-se um melhor aproveitamento energético segundo a

literatura citada anteriormente.
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5 CONCLUSOES

Neste trabalho foram realizadas simulagdes numéricas com o objetivo principal
de analisar a influéncia de paredes extras formadas por biofilme no canal descendente
de reatores do tipo airlift com circulagao interna.

Para isso fez-se necessario verificar se simulagdes numéricas eram capazes de
representar corretamente o escoamento dentro destes reatores, visto que se trata de um
escoamento multifasico. Para isso fez-se a verificacdo através de um caso de literatura
publicado por Siméik e al. (2011) onde os resultados numéricos foram comparados
aos resultados experimentais. Foi constatado que as simulag¢des sdo capazes de predizer
o comportamento dos fluidos de forma aceitavel, mesmo com divergéncias nos valores
para a variavel fracdo volumétrica de ar, acreditando-se que tais desvios devem-se aos
resultados experimentais e ndo numéricos. Para este fato, estudos foram conduzidos por
diversos pesquisadores tentando solucionar o problema, no entanto, ndo houve até o
momento uma solu¢do adequada, ou por falta de modelos matematicos apropriados ou
por uma forma de redugdo das incertezas nas medigdes experimentais.

Outro estudo realizado neste trabalho foi a comparagdo entre os modelos
matematicos que descrevem escoamentos turbulentos, aqui comparou-se o modelo k —
€ padrdo, que ¢ um modelo amplamente utilizado, ao modelo k — @ SST que também ¢
bastante utilizado, mas com algumas particularidades. Os resultados obtidos com o
modelo k — € padrdo foram os mais adequados quando comparados com os valores
experimentais além de exigerem menor tempo computacional devido a malhas menos
refinadas proéximo a parede.

Para a alocacdo das paredes de biofilme foi necessario que a geometria do reator
fosse modificada. Devido a esta alteracdo o escoamento no interior do reator também
sofreu modificagdes. Os resultados obtidos foram os preditos pela literatura, e nao
houve nenhum impedimento na utiliza¢ao das paredes de biofilme. Portanto, no intuito
de maximizar a producdo deve ser utilizado a maior biomassa possivel, que neste
estudo, ¢ a utilizacao das trés camadas de biofilme.

Tendo em mente que as reagdes fermentativas sdo exotérmicas € que a
oxigenagao e aretirada de gases produzidos pelos microrganismos ¢ feita por transporte
de massa entre as fases, poderiam ser conduzidos novos estudos em CFD levando em
consideragdo estas variaveis na proposi¢ao de sistemas de refrigeragao para os reatores

e na vazao de ar necessaria para a manutengdo da vida dos microrganismos.
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APENDICE A - FUNCOES DE FORMA

Conforme visto na sec¢do 3 deste trabalho o cdédigo Ansys CFX utiliza fungdes
de forma para aproximacoes das propriedades nos pontos de integragao da malha e cada
elemento tem uma fung¢do propria.

As diversas funcdes de forma possiveis sdo apresentadas a seguir, bem como as

formas geométricas de cada elemento.

ELEMENTO HEXAEDRICO

Figura 43 - Elemento hexaédrico.

Fonte: Ansys CFX (2012).

As fungdes de forma para os no6s de um elemento hexaédrico sao:
Ni(s,t,u) =(1 =s)(1 —t)(1 —u)

N2 (s,t,u)=s (1 —t)(1 —u)

N3 (s,t,u)=st(l—u)

Ns(s,tbu)y=(1-s)t(l1-u)

Ns(s,tbu)y=(1-=s)(1-t)u

Ns (s,t,u)=s(1-t)u

N7 (s,t,u)=stu

Ng (s,t,u)=(1—s)tu
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ELEMENTO TETRAEDRICO

Figura 44 - Elemento tetraédrico.

u

Fonte: Ansys CFX (2012).

As fungdes de forma para os nos de um elemento tetraédrico sao:
Ni(s,t,uy=1—-s—t—u

N2 (s,t,u) =s

N3 (s,t,u) =t

N4 (s,t,u) =u
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ELEMENTO PRISMATICO TRIANGULAR

Figura 45 - Elemento prismatico triangular

Fonte: Ansys CFX (2012).

As fung¢des de forma sdo:
Ni(s,ttu)=(1-s—t)(1 —u)
No(s,t,u)=s (1 —u)

Ns (s,t,u) =t (1 —u)
Na(s,t,u)=(1—-s—t)u

Ns (s,t,u) =su

Ns (s,t,u) =tu
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ELEMENTO PIRAMIDAL

Figura 46 - Elemento piramidal

u

Fonte: Ansys CFX (2012).

Para os elementos piramidais as fun¢des de forma em cada n6 sado:
Ni (s,t,u) =(1 —s)(1 —t)(1 —u)

N2 (s,t,u) =s (1 —t)(1 —u)

N3 (s,t,u) =st (1 —u)

Nz (s,t,u) =(1 —s) t (1 —u)

Ns (s,t,u) = u.



