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Resumo

Os principais problemas da simulagao da fluidodinamica em sistemas gas-liquido por
CFD sao as simplificagoes do comportamento dinamico das bolhas. Na maioria dos
processos industriais com escoamento gas-liquido em colunas de bolhas, as bolhas
estao em velocidades altas e a coluna opera em regime heterogéneo. Existe ainda a
influéncia da geometria do sistema e das propriedades fisicas dos fluidos envolvidos no
processo. Para que a técnica CFD seja aplicada adequadamente, visando aplicacoes
industriais, é necessario considerar os fenomenos de quebra e coalescéncia. No entanto,
existe uma caréncia de dados experimentais em tal regime de operacao para testar a
aplicabilidade dos modelos matematicos empregados nas simulacoes. Neste trabalho é
apresentado um estudo numérico e experimental de duas colunas de bolhas operando
em regime heterogéneo. No primeiro caso, foram realizadas analises quanto a influéncia
de diferentes modelos de arraste, além do emprego das forcas interfaciais de sustentagao
e de dispersao turbulenta. Diferentes modelos de turbuléncia foram também verificados,
tomando a fracao volumétrica de gas em diferentes posicoes axiais e velocidade do gas
provenientes da literatura. No segundo caso, realizou-se medidas por meio da técnica
PIV de velocidades axiais médias da fase liquida e suas flutuagoes. Andlises de intensi-
dade turbulenta, tensores de Reynolds e energia cinética turbulenta foram realizadas, a
fim de obter informagoes acerca da turbuléncia em trés diferentes velocidades superficiais
de gas. Para as andlises numéricas foi aplicado um modelo matematico tridimensional,
turbulento e transiente para a representacao do escoamento nas duas colunas utilizadas.
Este modelo trata ambas as fases, gas e liquido, a partir de uma abordagem Euleriana.
Diferentes distribuicoes de tamanhos de bolhas foram empregados por meio do balanco
populacional considerando os fenémenos de quebra e coalescéncia. Perfis radiais de
fracao volumétrica e velocidade de gés, além de perfis de velocidade média de liquido
foram confrontados com dados experimentais publicados e medidos respectivamente. O
modelo matemdtico previu um escoamento semelhante aos que foram encontrados nas

colunas propostas.

Palavras-Chave: Coluna de bolhas, Escoamentos Multifdsicos, Fluidodindmica Computacional (CFD)



Abstract

The main problems encountered in the simulation of gas-liquid systems with the use
of CFD are related to the simplifications of the bubble dynamic behavior. In most
industrial procedures with gas-liquid flow in bubble columns, bubbles are at high speed
and the column operates in the heterogeneous regime. There still is the influence of
the system’s geometry and fluids” physical properties involved in the process. For
correctly applying the CFD technique, aiming industrial applications, it is necessary
to consider the breakup and coalescence phenomena. Nevertheless, there is a lack of
experimental data available in this operational regimen to test the feasible application
of the mathematical models used in simulations. In this work it is presented a numeric
and experimental study of two bubble columns operating in the heterogeneous regime.
In the first case, analyses of different drag models, besides the employ of the interfacial
forces of lift and turbulent dispersion were performed. Different turbulence models were
also verified, taking the gas holdup in different axial positions and gas velocity from
literature. In the second case, measurements of mean axial liquid velocities and their
fluctuations were performed with the PIV technique. Turbulence intensity, Reynolds
stress tensors and turbulent kinetics energy analyses were performed in order to obtain
information about the turbulence for three different gas superficial velocities. For the
numerical analyses a tridimensional, turbulent and transient mathematical model to
represent the flow in the two columns was applied. This model treats both phases,
gas and liquid, with an Eulerian approach. Different bubbles size distributions were
used by population balance considering the breakup and coalescence phenomena. Gas
holdup, gas velocity and mean axial liquid velocity radial profiles were confronted to
the published and acquired experimental data respectively. The mathematical model

predicted a developed flow similar to those found in the proposed columns.

Keywords: Bubble Columns, Multiphase Flow, Computational Fluid Dynamics (CFD)
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Capitulo 1

Introducao

Atualmente existe um grande interesse académico e industrial no compor-
tamento de escoamentos multifasicos, pois este tipo de escoamento estd relacionado
tanto com aplicacoes industriais convencionais quanto com tecnologias emergentes de
processos quimicos, petroquimicos, bioquimicos e ambientais. Dentre os equipamentos
utilizados para tais processos, as colunas de bolhas sao amplamente utilizadas devido
a sua habilidade de promover altas taxas de transferéncia de calor e massa a baixos

custos de operacao.

Nas colunas de bolhas, as distribui¢oes de holdup, turbuléncia, tamanho de
bolhas e a maneira na qual as fases interagem entre si estao interrelacionadas de uma
forma complexa com as variaveis de projeto e operacao. Portanto, faz-se necessario um
profundo conhecimento acerca da sua fluidodinamica (Tabib et al., 2008). Para tanto, o
uso de ferramentas adequadas é muito importante no desenvolvimento de estratégias de
escalonamento e na compreensao do padrao do escoamento. Devido ao desenvolvimento
de computadores de alto desempenho e o avanco das técnicas numéricas, os estudos por
meio de simulagoes de colunas de bolhas aumentaram nos ultimos anos, pois agora é
possivel realizar simulacoes tridimensionais de escoamentos multifasicos em geometrias

complexas.

Em meados do século passado a fluidodinamica computacional (CFD) surgiu
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como uma importante ferramenta na modelagem de escoamentos multifasicos. Por
meio da técnica CFD é possivel obter a representacao do escoamento em uma coluna
de bolhas e investigar a influéncia dos parametros de projeto e operagao. Porém, para
tal é necessario um amplo conhecimento dos termos de fechamento das equacoes de
Navier-Stokes, tais como a turbuléncia e as forcas de interacao entre as fases. No
entanto, ainda existem divergéncias entre os pesquisadores quanto a modelagem destes

fendmenos.

Os estudos numéricos da fluidodinamica em sistemas gas-liquido utilizando a
técnica CEFD possuem limitagoes devido a simplificacoes excessivas, quanto ao comporta-
mento dinamico das bolhas e a caréncia de dados experimentais do campo de escoamento
para testar a aplicabilidade dos modelos matematicos empregados nas simulacoes. Na
maioria dos processos industriais, as bolhas estao a velocidades suficientemente altas,
acima de 10cm/s e a coluna geralmente opera no regime heterogéneo de escoamento,
aquele onde existem bolhas de tamanhos diferentes, ocorrendo quebra e coalescéncia das
bolhas. Além disso, hé a forte influéncia da geometria do sistema e das propriedades

fisicas dos fluidos envolvidos no processo.

Mesmo com o avanco nas técnicas de medicao, dados experimentais confiaveis
de colunas de bolhas operando em regime heterogéneo de escoamento ainda sao escassos
na literatura, dificultando ainda mais a determinacao de um modelo matematico capaz
de representar de forma satisfatéria a hidrodinamica do sistema gas-liquido em altas

velocidades de gas.

Assim sendo, este trabalho tem como proposta principal a aplicacao de um
modelo matematico capaz de representar o escoamento de uma coluna de bolhas ope-
rando em regime heterogéneo por meio da técnica CFD. Ainda, a aquisicao de um
amplo conjunto de dados experimentais de uma coluna de bolhas cilindrica operando
em tal regime de escoamento por meio da técnica PIV (Particle Image Velocimetry).
O modelo consiste na aplicacao de diferentes tamanhos de bolhas, utilizando o balanco
populacional. Além disso, andalises quanto a influéncia das forcas interfaciais, niimero
de fases dispersas e modelos de turbuléncia sao apresentados. Para tanto, foram
avaliadas duas colunas distintas, uma proveniente da literatura, na qual o modelo
foi comparado para a representacao da fase gas, e outra existente no Laboratério de

Pesquisa em Processos Quimicos e Gestao empresarial - PQGe, onde dados da fase
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liquida foram obtidos experimentalmente e posteriormente foram comparados com os

resultados numéricos para tal coluna.

1.1 Objetivo Geral

Esta tese possui como objetivo geral a aplicacao de um modelo matematico
capaz de representar o escoamento gas-liquido em uma coluna de bolhas operando em
regime heterogéneo, juntamente com a obtencao de um conjunto de dados experimentais
de uma coluna operando no mesmo regime por meio da técnica experimental PIV
(Particle Image Velocimetry). Para tanto, dados provenientes da literatura para a
comparacao dos resultados numéricos da fase gés e os experimentais para a comparagao

da fase liquida, foram utilizados.

1.1.1 Objetivos especificos

e Aplicacao de um modelo fluidodinamico tridimensional, capaz de representar

o comportamento das duas fases, gés e liquida;

e Simulacao de dois casos envolvendo duas colunas de bolhas, uma proveniente

da literatura e outra experimental;

e Verificacao de diferentes modelos para a forga de arraste, além da influéncia

da modelagem das forgas interfaciais;

e Verificacao de diferentes modelos de turbuléncia para a fase liquida, além de

um modelo para a fase gas;
e Verificacao do ntimero de fases dispersas;

e Validacao do modelo matematico.
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1.2 Apresentacao

Os estudos desta pesquisa podem ser divididos em trés etapas distintas. A
primeira é aquela na qual se realiza os testes numéricos comparando apenas a fase gas
com dados provenientes da literatura. Nesta parte, sao analisados diferentes modelos
para a forca de arraste e turbuléncia, além da adigao de forcas interfaciais de sustentagao

e dispersao turbulenta.

Na segunda etapa, ¢ realizada a aquisicao de dados experimentais em uma
coluna de bolhas em escala laboratorial. Estes dados sao analisados e comparados entre

si, para a caracterizacao do escoamento.

A validacao do modelo matemético acontece na terceira etapa do estudo, onde
de acordo com os testes numéricos e experimentais realizados nas etapas anteriores,

obtém-se a representacao do comportamento das fases gas e liquida em duas colunas de
bolhas.

Portanto, um estudo detalhado sobre influéncia da aplicacao das forcas inter-
faciais, a verificacao dos diferentes modelos de turbuléncia, a aquisicao de um amplo
conjunto de dados experimentais em colunas de bolhas operando em regime heterogéneo,
a simulagao deste conjunto de dados experimentais por meio da aplicagao de um modelo
matematico sob abordagem FEuleriana-Euleriana e a validagao deste modelo, sao as

principais contribuicoes desta Tese.

1.3 Tematica da Tese

No Capitulo 2 - Revisao Bibliografica, apresenta-se a revisao bibliografica
utilizada no desenvolvimento desta tese, contendo as caracteristicas do escoamento gas-
liquido em colunas de bolhas, aplicagoes da técnica CFD abrangendo desde simulagoes
considerando bolhas de mesmo tamanho até a inclusao do balanco populacional. Além
disso, ainda hé a descricao da técnica experimental velocimetria por imagem de particula

e suas aplicagoes.



Capitulo 1 Introducao

No Capitulo 3 - Modelagem Matematica, sao apresentadas as equagoes
fundamentais de conservacao de massa e quantidade de movimento, as equagoes consti-
tutivas vinculadas ao fechamento do modelo matematico e duas diferentes abordagens
quanto a turbuléncia das fases continua e dispersa, balango populacional e modelos para

a consideracao da quebra e coalescéncia das bolhas.

O Capitulo 4 - Materiais e Métodos contém todo os procedimentos experi-
mentais e numéricos utilizados no desenvolvimento deste trabalho. Apresenta-se todo o
equipamento experimental, as condigoes operacionais, a calibracao do mesmo, a meto-
dologia completa para a aquisi¢ao dos dados e ainda a maneira na qual foi confeccionada
e gerada a malha numérica, pré-processamento, processamento e pés-processamento dos
dados por meio da fluidodinamica computacional. Por fim, os casos de estudo utilizados

nos testes numéricos e experimentais.

O Capitulo 5 - Resultados e Discussoes ¢ dividido em duas partes, onde a
primeira apresenta os resultados numéricos da fase gas, a influéncia da modelagem das
forcas interfaciais, a variacao do niimero de fases dispersas e a verificacao de distintos
modelos de turbuléncia e a validacao do modelo com dados da literatura. Na segunda,
sao exibidos os dados experimentais da fase liquida adquiridos por meio da técnica PIV

e seus respectivos testes numéricos.

Finalmente, no Capitulo 6 - Conclusoes e Sugestoes sao apresentadas as

conclusoes desta pesquisa, juntamente com algumas sugestoes para trabalhos futuros.
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Revisao Bibliografica

Neste capitulo é apresentada a revisao da literatura pertinente as caracteristicas
do escoamento em colunas de bolhas. Em seguida serao discutidos trabalhos que
utilizaram a técnica de fluidodinamica computacional. Por fim, sao apresentados aqueles

onde o balanco populacional foi empregado.

2.1 Colunas de Bolhas

Colunas de bolhas sao equipamentos utilizados em diversos campos da in-
dustria, tais como: reacoes de oxidacao como o do cumeno, tolueno, butano, xileno
(Deckwer, 1992), alquilacdo, polimerizacao e hidrogenacao (Kantarci et al., 2005),
tratamento de efluentes, liquefacao de carvao, reagoes bioldgicas como a de fermentacao
(Law et al., 2008), produgdo de enzimas, proteinas e antibidticos (Kantarci et al.,
2005), na separagao de C'Hy, do isobutano proveniente do craqueamento, produgao de
dicloroetano, produgao de acido acético a partir da carbonilagdo do metanol (Deckwer,
1992), na industria nuclear. A industria de quimica fina e a industria de petréleo
também utilizam esses reatores. Um exemplo cléssico é a sintese de Fisher-Tropsch, a
qual consiste na obtengao de hidrocarbonetos a partir de COy e Hy (gds de sintese).

Isto se deve ao fato dela proporcionar excelente area de contato entre as fases, que
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faz com que se promova uma alta taxa de transferéncia de massa e energia (Law et
al., 2008), além de possuirem baixo custo de producao, operando de forma simples e
isotérmica (Darmana et al., 2009). As colunas de borbulhamento sao basicamente vasos
cilindricos, onde a fase gas ¢ alimentada através de um distribuidor em sua base, este
gas pode também ser adicionado juntamente com uma segunda fase, esta sendo liquida
ou com sélidos em suspensao (Kantarci et al., 2005). O escoamento pode acontecer
em co-corrente ou contracorrente, com velocidade superficial de liquido menor que a
velocidade superficial da fase gds em pelo menos uma ordem de grandeza (Degaleesan
et al., 2001).

Embora relativamente simples de construcao, ainda existem dificuldades no
seu projeto e scale-up devido a falta de informacao detalhada da sua hidrodinamica
e transferéncia de massa (Ghandi et al., 1999), ja que o seu escoamento fornece um
ambiente de interagdes hidrodinamicas extremamente complexas (Deckwer, 1992). Em
geral, o projeto de uma coluna de bolhas depende de uma série de fatores dentre os quais
se destacam transferéncias de calor e massa entre as fases, caracteristicas da misturas e
cinética quimica, sendo que os primeiros sao fortemente dependentes da fluidodinamica
local. O conhecimento da distribuicao de tamanho das bolhas e dos fenomenos de
quebra e coalescéncia também sao importantes, pois o comportamento das bolhas afeta

diretamente a hidrodinamica e as transferéncias de calor e massa (Wang et al., 2007).

Os fatores determinantes no projeto de uma coluna de bolhas sao a fracao
volumétrica de géas, conhecido como gas holdup assim como as velocidades axial de
liquido e das bolhas. O holdup representa a fracao volumétrica desta fase dentro da
coluna e é de suma importancia no projeto da mesma, por estar diretamente ligado ao
fenomeno de transporte de massa entre as fases. Existem diferentes métodos para se
obter a fracao volumétrica de gas experimentalmente, desde uma simples observacao
visual na mudanca de altura de liquido antes e depois da injecao de gés, até métodos
mais sofisticados, como o de tomografia computadorizada (Chen et al., 1998). A técnica
mais utilizada é baseada em medir o perfil de pressao estatica entre dois ou mais pontos
na coluna, ja que sua variacao espacial produz variagoes de pressao (Kantarci et al.,
2005), que por sua vez induzem a recirculagao de liquido e influenciam as caracteristicas

fluidodinamicas, fator de mistura e coeficientes de transferéncia.

As propriedades fisicas do sistema e o distribuidor da fase gasosa controlam
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o tamanho das bolhas no regime homogéneo de escoamento (segao 2.1.1), pois neste
regime nao hé a formagao de bolhas de diferentes tamanhos através da coalescéncia
(Joshi et al., 1998). No entanto para altas velocidades de gds, o tamanho das bolhas se

torna independente do tipo do distribuidor (Ong et al., 2009).

Atualmente, existem na literatura diversos estudos experimentais utilizando
diferentes técnicas de medicao para a obtencao das propriedades do escoamento dentro
de colunas de bolhas, tais como velocimentria por imagem de particula (PIV) (Deen et
al. (2002); Delnoij et al. (1999); Chen e Fan (1992)). Computer Automated Radioactive
Particle Tracking (CARPT) (Devanathan et al. (1990); Cassanello et al. (2001); Chen
et al. (1998)), laser doppler anemometry (LDA) (Pfleger e Becker (2001); Kulkarni et
al. (2007)), ultrassom (Zheng e Zhang (2004)), video de alta velocidade (Zaruba et
al. (2005)), sondas éticas (Chaumat et al. (2006), Xue et al. (2008)) e recentemente
tomografia computadorizada (CT) (Ong et al., 2009).

2.1.1 Regimes de operacao

Os sistemas gas-liquido sao caracterizados por diferentes regimes de escoa-
mento. No caso das colunas de bolhas a interacao entre as fases, continua e dispersa,
varia conforme o regime no qual encontra o escoamento. Existem quatro tipos de
regimes: homogeéneo, heterogéneo, slug e escoamento anular (Shaikh e Al-Dahhan,

2007), os quais estao representados na Figura 2.1.

O regime slug é encontrado em colunas de diametros pequenos (Shaikh e
Al-Dahhan, 2007). Entretanto, os regimes homogéneo e heterogéneo sdo os mais comu-
mente encontrados e podem ser separados por um regime de transicdo. A variacao dos
regimes de escoamento sao dependentes principalmente da velocidade superficial de gas
(Wang et al., 2007).

Para baixas velocidades superficiais de gas, geralmente abaixo de 5em /s, observa-
se uma distribuicao uniforme no tamanho de bolhas, caracterizando o regime homogé-
neo. As bolhas neste tipo de regime ascendem ao longo da coluna a uma velocidade
praticamente constante e estao bem distribuidas em suas seccoes transversais. O

tamanho das bolhas é quase que exclusivamente determinado pelas caracteristicas do
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Figura 2.1: Regimes de operagao, de acordo com Shaikh e Al-Dahhan (2007)

distribuidor e pelas propriedades do sistema (Thorat e Joshi, 2004). Neste caso os

fenomenos de quebra e coalescéncia podem ser desprezados.

Por outro lado, a medida em que a velocidade superficial do gds aumenta,
estes fenomenos afetam significativamente a evolucao da distribuicao do tamanho de
bolhas. Nesta situagao a coluna opera em regime de transicao ou heterogéneo, onde
h& uma grande variacao na fragao volumétrica de gas, no tamanho das bolhas, na
velocidade do liquido, na energia cinética de turbuléncia e na taxa de dissipacao de
energia na secao transversal da coluna. Além disso, o tamanho das bolhas em qualquer
ponto é dependente da intensidade de turbuléncia local, ja que isto afeta diretamente

os processos de quebra e coalescéncia.

O regime de escoamento é fator determinante na operacao e desempenho de
um reator de coluna de bolhas, pois a hidrodinamica, transferéncias de calor e massa, e
o comportamento da mistura sao distintos nos diferentes regimes (Zahradnik e Fialova,
1996). Muitos trabalhos foram desenvolvidos para o estudo do regime de transigao
em colunas bolhas, assim como para a deteccao da faixa de transicao destes regimes
e a investigacao de sua dependéncia com os parametros do sistema. No regime de
transicao, existe o aumento da circulacao de liquido ascendente no centro da coluna

e descendente proximo a parede da coluna. Consequentemente, tem-se a entrada de
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maior quantidade de gas pelo centro, o que promove ainda mais recirculacao de liquido.
Apesar da transigao de regime ser um processo gradual (Hyndman et al., 1997), para
efeito de modelagem da fluidodinamica do sistema, costuma-se definir um ponto fixo de

transigao.

Existem diversos métodos na determinagao do ponto de transicao em escoa-
mentos em colunas de bolhas, tais como a andlise da variacao da fracao volumétrica
de gés (Zahradnik e Fialova, 1996), drift fluzr (Zuber e Findlay (1965) e Vial et al.
(2001)), em relacao a velocidade superficial do gas, anélises estatisticas (Drahos et al.
(1991); Zhang et al. (1997)) e por meio de fractais (Maucci et al., 1999). Alguns autores
como Wilkinson et al. (1992) e Reilly et al. (1994) estabeleceram correlagoes empiricas
para a determinacao do ponto de transicao, porém estes métodos ainda nao predizem
com confiabilidade a transi¢do entre os regimes de escoamento gas-liquido (Shaikh e
Al-Dahhan, 2007).

Outra importante caracteristica do escoamento em colunas de bolhas estd no
fato de que as bolhas possuem formas varidveis, as quais interagem de maneira diferente
com as outras fases. De acordo com Clift et al. (1978), as formas mais comuns sao

apresentadas na Figura 2.2 e descritas abaixo:

Esfera Elipse Touca

Figura 2.2: Formas de bolhas

e Esféricas: as bolhas sao consideradas de forma esférica quando a razao entre
o menor e o maior eixo estiver acima de 0,9. Usualmente elas se apresentam nessa
forma quando as forcas de tensao ou viscosas sao muito mais importantes que as forcas

gravitacionais.

e Elipse: esta forma é designada as bolhas quando seus pélos sao achatados,
porém a sua forma pode diferir vastamente da forma elipsoidal. Além disso particulas

na forma elipsoidal sofrem dilatagoes periddicas, dificultando sua caracterizacao.

10
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e Touca: a forma de touca é atribuidas quando as bolhas grandes se achatam

e sao constituidas por cortes transversais das formas esférica e elipsoidal.

A Figura 2.3 apresenta uma correlagdo generalizada para a forma de bolhas
(Clift et al., 1978). Esta correlacdo é apresentada em termos dos Nimeros de Eotvos
(Eo) (Equagao 2.1) e de Morton (Mo)(Equagao 2.2) versus o Nimero de Reynolds
(Re)(Equacao 2.3).

2
E, = 98 pd;, (2.1)
g
gApu*
Mo = py (2.2)
Re — f’d;“ (23)

onde, g & aceleracao da gravidade, p é a densidade do fluido, o é a tensao superficial,

dp é o diametro da bolha e Ap é a diferenca entre as massas especificas dos fluidos.

11
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Figura 2.3: Correlagao para a forma das bolhas (Clift et al., 1978)

2.2 Fluidodinamica Computacional

O projeto de sistemas de engenharia e a habilidade de predizer sua performance
depende da disponibilidade de dados experimentais e modelos conceituais que possam
descrever um processo fisico de maneira precisa e confidavel. A andlise destes sistemas,

somente por meio de testes experimentais possuem um alto custo. Esse fator faz com

12
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que, cada vez mais, sejam usadas simulacoes computacionais na analise inicial desses

processos (Lopes, 2008).

A grande maioria dos processos envolvendo escoamento de fluidos resulta em
problemas que nao possuem solugoes analiticas, pois suas equagoes resultantes sao, em
maioria, equacoes diferenciais parciais nao lineares, as quais nao podem ser simplificadas
para a obtencao de uma solucao direta. Deste modo, faz-se necessario o uso de mé-
todos numéricos de solucao. Atualmente devido aos avancos dos métodos numéricos,
juntamente com o avanco das ciéncias da computacgao, é possivel que problemas de
escoamentos de fluidos com transferéncia de calor e massa, turbulentos e multifdsicos
possam ser resolvidos com maior facilidade, integrando as ferramentas de mecanica dos
fluidos computacional aos procedimentos de projeto e andlise de escoamentos nas mais
diversas areas, como aerodinamica, automotiva, ambiental, petrolifera, quimica entre
outras (Maliska, 2004).

A Fluidodinamica Computacional CFD (Computational Fluid Dynamics) sur-
giu como uma ferramenta poderosa no campo da engenharia, fornecendo informacgoes
valiosas da distribuicao temporal e espacial de variaveis chave no campo de escoamento.
Com os avancos recentes na computagao de alto desempenho, junto com graficos po-
derosos e a manipulagao tridimensional interativa dos modelos, o processo de criagao
de um modelo de Fluidodinamica Computacional e de analisar os resultados é muito

menos laboriosa, reduzindo o tempo e consequentemente o custo (Bastos, 2009).

Embora métodos computacionais oferecam vantagens, como reducao brusca
do tempo e dos custos de novos projetos, capacidade de anélise de sistemas onde
experimentos sao muito dificeis e obtencao de resultados com alto grau de detalhamento,
o emprego de técnicas experimentais é de suma importancia. Isto porque, mesmo que
um caso simulado resulte em dados coerentes do ponto de vista numérico, pode-se
facilmente obter um resultado inconsistente com a realidade; ou entao, mesmo que
fisicamente correto do ponto de vista qualitativo, pode apresentar distor¢ao quantitativa
com os resultados reais, e divergéncias como estas sé podem ser percebidas quando se

comparam os resultados numéricos com experimentos reais (Rosa, 2002).

Ha mais de meio século, tem-se tentado modelar a complexa hidrodinamica das

colunas de bolhas e mesmo com o avanco computacional adquirido atualmente, ainda

13
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nao é possivel estabelecer um modelo robusto que produza dados precisos e confidveis.
Ainda sao necessdarias muitas simplificacoes no que se diz respeito a maneira com que

as bolhas interagem com o meio continuo e entre si.

A modelagem multifasica é desenvolvida sob dois enfoques: a abordagem Eu-
leriana e a Lagrangeana. No primeiro, as propriedades conservaveis da fase possuem
campos espaciais que variam ao longo do tempo enquanto que no segundo cada porgao
de fluido, ou particula, tem a sua trajetoria acompanhada ao longo do tempo. Portanto,
na abordagem Lagrangeana sao conhecidas as propriedades conservaveis de cada porgao
de fluido ou particula em cada posicao assumida por ela ao longo do tempo. Para fluidos

continuos, liquidos e gases, a abordagem euleriana é a mais utilizada.

Joshi (2001) descreve em seu trabalho a evolugao da modelagem da fluidodi-
namica em colunas de bolhas, e a divide em trés etapas: na primeira fase, assumia-se
fluidos inviscidos e a contribuicao da turbuléncia na transferéncia de quantidade de
movimento nao era considerada. Nesta fase destacam os seguintes trabalhos: Freedman
e Davidson (1969), Whalley e Davidson (1974), Bhavraju et al. (1978) e Joshi (1980).
Apesar das hipoteses simplificadoras, estes modelos mostraram caracteristicas essenciais

do escoamento em colunas de bolhas.

Ja na segunda fase, o escoamento era ainda considerado unidimensional e o
fenomeno da turbuléncia foi incluido aos fendmenos de transporte. No entanto mo-
delos simplificados eram utilizados para estimar a difusividade turbulenta, a qual era
assumida como sendo invariavel em toda coluna. Nesta fase destacam os trabalhos de
Miyauchi et al. (1981), Sahai e Guthrie (1982), Walter e Blanch (1983), Rice e Geary
(1990), Luo e Svendsen (1991), Geary e Rice (1992), Gharat e Joshi (1992), Kumar et
al. (1994).

Na terceira fase, os pesquisadores deram maior énfase na compreensao e mode-
lagem das equacoes de continuidade e quantidade de movimento para um escoamento
bifdsico e turbulento, das forgas entre as fases, arraste, de sustentacao e massa vir-
tual, transferéncia de energia, entre outros. Dentre os trabalhos referentes a esta fase
destacam-se Sanyal et al. (1999), Sokolichin e Eigenberger (1999), Borchers et al. (1999),
Mudde e Simonin (1999), Pfleger et al. (1999), Krishna et al. (1999), Pan et al. (2000),
Krishna et al. (2000).

14
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Boisson e Malin (1996) apresentaram um trabalho utilizando as técnicas de
CFD para a simulacao de uma colunas de bolhas, por meio do software comercial
PHOENICS, onde foi considerado um modelo bidimensional baseado nas equagoes de
conservagao para a mistura gas-liquido em regime heterogéneo. Além das equagoes
de conservacao, foram adicionadas ao modelo as equagoes constitutivas para a forca
interfacial de arraste, para as forcas de massa virtual, para as forcas interfaciais de
sustentagao e para as forgas interfaciais de pressao. O modelo de turbuléncia utilizado
foi 0 k-¢ padrao para a fase continua. Os autores concluiram que as forcas adicionadas

permitem a corroboracao do modelo, por comparacao com os dados experimentais.

Jakobsen et al. (1997) apresentaram uma extensa revisao dos modelos e méto-
dos aplicados a escoamentos de bolhas com baixas velocidades superficiais de liquido e
altas velocidades superficiais de gds. As abordagens Euleriana-Euleriana e Euleriana-
Lagrangeana foram estudadas juntamente com os mecanismos de geragao de movimento
na direcao radial. Os modelos apresentados consideravam varias forgas que atuam sobre
as bolhas neste tipo de regime: gravidade, empuxo, forcas centrifugas, forca de Magnus,
forcas de Saffmam e de forma, além das de arraste, massa virtual e dispersao turbulenta.
Os resultados numéricos reproduziram alguns campos instantaneos de velocidade e
posicao das bolhas, para o enfoque Euleriano-Lagrangeano, além de fazer comparagoes
da velocidade do liquido e fracdo volumétrica de gias com dados experimentais. A
necessidade de ampliar a previsao dos modelos e a melhora da estabilidade numérica e

seus algoritmos foram salientadas em suas conclusoes.

Sokolichin et al. (1997) realizaram simulages de colunas de bolhas utilizando
o modelo k-¢ de turbuléncia comparando as abordagens Fuleriana e Lagrangiana e
notaram que nao ha diferencas substanciais entre elas se um esquema apropriado de
discretizagao for empregado. Os mesmos autores em seu trabalho subsequente (Sokoli-
chin et al., 2004) ressaltam que para uma unica bolha e sua velocidade de ascensao, as

forcas mais importantes sao a forga de arraste e de pressao.

Sokolichin e Eigenberger (1999) fizeram a comparacao entre os modelos laminar
bidimensional, turbulento bidimensional e turbulento tridimensional com equagoes de
conservacao da continuidade para cada fase e um conjunto de equagoes de conservagao
da continuidade para a mistura, associados a equagoes de regra de mistura para o

fechamento do modelo. Os efeitos de turbuléncia foram incorporados ao modelo por
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meio do modelo k-¢ padrao e de um termo fonte associados aos efeitos dispersivo na
fase gas devido as flutuagoes de velocidade de bolhas. O método dos volumes finitos foi
aplicado para resolugao das equacoes, com um esquema de interpolagao de alta ordem
para evitar a difusao numérica. Os autores observaram que o modelo tridimensional
com a turbuléncia, representa qualitativamente os dados experimentais. No entanto a

representacao quantitativa apresentou resultados apenas razoaveis.

Mudde e Simonin (1999) realizaram simulagoes transientes tridimensionais uti-
lizando o modelo k-¢ e os dados experimentais de Becker et al. (1994). Para a modelagem
das forcas interfaciais, o arraste e a massa virtual foram consideradas enquanto que a
forca de sustentacao foi negligenciada. Eles concluiram que a inclusao da forga de massa

virtual fornece melhores resultados quando comparados aos experimentais.

Pfleger et al. (1999) em seu trabalho utilizaram uma coluna retangular com trés
diferentes tipos de distribuidor de gas. O principal foco da pesquisa foi a influencia da
modelagem da turbuléncia, desta forma foram feitos testes considerando o escoamento
como laminar e turbulento. No caso do turbulento o modelo k-¢ foi utilizado para a fase
continua. O modelo laminar nao mostrou as oscilagoes harmonicas como observado nos
experimentos. Enquanto que com o modelo k-¢ padrao apresentou boa concordancia
para os perfis de velocidade de liquido e de energia cinética de turbuléncia foram
encontrados. Neste estudo apenas a forca de arraste foi considerada e foi observado

que a inclusao da dispersao da fase gas nao afeta significativamente o resultado.

Sanyal et al. (1999) avaliaram a fenomenologia do escoamento em um reator de
coluna de bolhas por comparacao de dados experimentais com um modelo Euleriano-
Euleriano e um modelo algébrico de mistura. A turbuléncia ¢ avaliada pelo modelo k-¢
padrao aplicado a equacao da mistura. Os modelos foram resolvidos por estratégias
diferentes, sendo o primeiro discretizado em um dominio estruturado, onde a solucao é
obtida de forma segregada e iterativa. Ja o modelo de mistura foi discretizado em um

dominio nao-estruturado.

Deen et al. (2001) comparam os modelos de turbuléncia LES, simulacdo de
largas escalas, (Large Eddy Simulation) e o k-e, considerando as forgas interfaciais
de sustentacao e de massa virtual. Eles encontraram uma pequena influéncia da

massa virtual no estado quasi-estacionario, porém ainda superestimando os resulta-

16



Capitulo 2 Revisao Bibliografica

dos experimentais. No entanto a incorporacao da forca de sustentacao os melhorou

consideravelmente.

Pfleger e Becker (2001) estudaram tanto experimentalmente quanto numerica-
mente, uma coluna de bolhas cilindrica operando no regime homogéneo. Eles utilizaram
o modelo k-¢ na modelagem da turbuléncia, as forcas de sustentagao e de massa virtual
nao foram consideradas, e o valor constante de 0,44 para o coeficiente de arraste. O
principal ponto desse estudo foi a influéncia da turbuléncia induzida pelas bolhas. Os
resultados obtidos sobrestimaram os dados experimentais de fracao volumétrica de gés,
o que foi atribuido a malha numérica grosseira e a modelagem simplificada da entrada
de gas. Os autores concluiram que a consideragao da turbuléncia induzida pelas bolhas
melhora a distribuicao radial de velocidade axial. Além disso, os autores enfatizaram a

necessidade de malhas mais refinadas e de mais testes para melhores resultados.

Ranade e Tayalia (2001), utilizando uma abordagem Euleriana-Euleriana e o
modelo de turbuléncia k-¢, investigaram a influéncia da configuracao do distribuidor da
fase gds na fluidodinamica de uma coluna de bolhas. O coeficiente de arraste utilizado foi
o proposto por Schwarz e Turner (1988), baseado em uma velocidade de deslizamento
slip, que somente é apropriada para as zonas totalmente desenvolvidas, acarretando
discrepancias nos valores da fracao volumétrica de gds. As outras forcas interfaciais
foram desconsideradas. A simulacao superou o valor experimental em 100% para o caso
bidimensional e em 90% para a o caso tridimensional, essas diferencas foram atribuidas
ao uso da forga de arraste de Schwarz e Turner (1988) pois esta nao considera o efeito

do liquido na velocidade de deslizamento.

Spicka et al. (2001) realizaram um trabalho experimental e numérico para o
escoamento gas-liquido em uma coluna de bolhas retangular. O tratamento numérico foi
realizado utilizando um modelo Euleriano-Euleriano bidimensional, onde a transferéncia
de movimento entre as fases foi avaliada pelas forcas de arraste e de sustentacao. Para
o modelo de arraste foi utilizada uma correlacao derivada da velocidade de ascensao
oriunda dos dados experimentais. A turbuléncia foi descrita com o uso de uma equacao
adicional para turbuléncia induzida pelas bolhas, incluindo os efeitos anisotrépicos
observados experimentalmente e, também, pelo tratamento tipico utilizando o modelo
k-¢ padrao. Foram feitas comparacoes entre os dados experimentais e aqueles prove-

nientes dos modelos com diferentes enfoques na turbuléncia. Os resultados sugerem
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que o modelo com a turbuléncia anisotropica possibilita uma melhor representagao
do comportamento do processo quando comparado com o modelo com a turbuléncia

isotropica.

Sokolichin et al. (2004) fizeram uma ampla revisdo bibliogréafica sobre esco-
amentos em colunas de bolhas, apresentando os modelos e métodos mais utilizados,
além de estabelecer as principais simplificagoes que podem ser assumidas para este
tipo de escoamento. Os efeitos fisicos mais importantes presentes nestes escoamentos
foram discutidos e descreveram os principais modelos utilizados para representa-los.
Além disso, definiram os principais pontos de investigacao para garantir uma boa

representacao matematica deste tipo de escoamento.

Zhang et al. (2006) levaram o trabalho de Deen et al. (2001) adiante, investi-
gando o efeito da constante de Smagorinsky e o fechamento para as forcas interfaciais,
arraste, sustentacao e massa virtual, em duas colunas diferentes. Foram consideradas
duas abordagens quanto ao fechamento das forgas interfaciais: valores constantes de 0,5
para os coeficientes de forca de sustentagao e massa virtual, e para a forca de arraste os
modelos de Tomiyama (2004) e Ishii e Zuber (1979). Eles observaram que a medida que
a constante de Smagorinski aumenta, um perfil de velocidade média ingreme é visto;
os melhores resultados foram obtidos com um valor da constante entre 0,08 e 0,10.
Além disso, eles concluiram que para colunas altas (H/D = 6), o fechamento das forgas

interfaciais de acordo com Tomiyama (2004) fornece melhores resultados.

Dhotre e Joshi (2007) realizaram simulagoes numéricas tridimensionais de um
acoplamento entre uma camara de gas e uma coluna de bolhas com distribuidor de
fase gas. Os resultados foram obtidos por meio de um processo iterativo de simulagoes
da camara e da coluna. Eles observaram que a configuracao da camara afeta quali-
tativamente a distribuicao da fracao volumétrica de gas, principalmente para regioes
proximas ao distribuidor (H/D < 5) e que a uniformidade da distribui¢ao da entrada

de gés aumenta com a elevacao da queda de pressao no distribuidor.

Santos et al. (2007) trabalharam com simulages de colunas de bolhas anali-
sando a influéncia da fase continua e de modelos de arraste sobre a fluidodinamica de
colunas de bolhas contendo dgua/ar e éleo/ar. Os modelos utilizados para o coeficiente
da for¢a de arraste foram os de Grace et al. (1976), Ishii e Zuber (1979) e Schiller
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e Naumann (1933), as outras forgas interfaciais foram negligenciadas. Os autores
concluiram que a modelagem da deformagao das bolhas para o calculo do coeficiente
do arraste é muito importante, e que os modelos de arraste utilizados para baixas

velocidades representaram bem os fenémenos envolvidos.

Law et al. (2008) estudaram o escoamento gas-liquido em coluna de bolhas
a fim de validar modelo bidimensional utilizando software CDFLib e comparando os
resultados com dados experimentais e numéricos obtidos com o software FLUENT. Para
transferéncia de quantidade de movimento, o modelo para forca de arraste proposto por
White (1974) previu mais fielmente as caracteristicas fenomenoldgicas em regides pré-
ximas a base da coluna. Ja para regioes mais afastadas da base, o modelo de arraste de
Schiller e Naumann (1933) apresentou melhor desempenho. Os autores concluiram que a
escolha do modelo depende do regime de estudo, assim como uma malha muito refinada,
com tamanhos menores que o tamanho da fase dispersa proporciona instabilidade na

resolugao numérica.

Simonnet et al. (2008) realizaram estudos numéricos objetivando a velocidade
de transicao em uma coluna de bolhas retangular. Os autores desenvolveram uma
modelagem euleriana-euleriana e euleriana-lagrangeana; em ambos os casos as for-
cas de interacao entre fases de arraste, lift e de massa virtual foram consideradas e
a turbuléncia foi tratada pelo modelo k-¢ modificado pelo incorporacao da indugao
turbulenta devido a passagem das bolhas. Os autores justificaram a utilizacao da
forca de sustentacao pois esta é necessaria para reproducao da dispersao radial das
bolhas, ja a forca de massa virtual, mostra-se importante pois estd associadas aos
fenomenos de aceleracao e desaceleracao das bolhas. A forca de arraste foi tratada por
dois modelos diferentes, o proposto por Jamialahmadi et al. (1994) e o de Simonnet
et al. (2007). Os resultados obtidos mostraram que a velocidade de transicao para o
regime heterogéneo acontece a velocidade superficial de gas de 4,4cm/s. Abaixo da
velocidade de transigao, o modelo de arraste proposto por Jamialahmadi et al. (1994)
apresentou boa concordancia com os dados experimentais de perfis de fragao volumétrica
da fase gas. Para valores acima de 4,4cm/s o modelo Simonnet et al. (2007) obteve

qualitativamente melhor capacidade de predicao.

Tabib et al. (2008) apresentaram um estudo do efeito dos modelos de interacao

entre as fases em uma coluna de bolhas de bancada e a dependéncia dos resultados
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com os modelos de turbuléncia para o escoamento gas-liquido com distribuidores de gas
distintos. O modelo tridimensional e transiente incorpora os efeitos de interacao entre as
fases por meio da forca de arraste, de sustentacao, massa virtual e dispersao turbulenta.
Para a abordagem da turbuléncia, trés modelos foram testados: k-¢ padrao, modelo das
tensoes de Reynolds (Reynolds Stress Model-RSM) e simulacao de largas escalas (Large
Eddy Simulation-LES), incorporando ainda a turbuléncia induzida pelo movimentos
das bolhas por meio do modelo de Sato e Sekoguchi (1975). Foram avaliados os efeitos
da forca de arraste por sete modelos distintos. O coeficiente da forga de sustentacao foi
variado, assim como o coeficiente da forca de dispersao turbulenta, visando avaliar a
sensibilidade do modelo a estes parametros. Foi verificada a influéncia da forga de massa
virtual nos resultados das simulagoes. Também foi avaliada a capacidade do modelo
predizer as estruturas de escoamento quando o modelo LES é aplicado. Em relagao
a avaliacao dos modelos de arraste, os autores concluiram que o modelo sugerido por
Zhang e Vanderheyden (2002) apresentou os melhores resultados. Quanto a forga de
sustentacao, mostrou-se que o seu coeficiente deve ser determinado com uma funcao
do didmetro de bolhas pela equagdo sugerida por Kulkarni (2003). Para a forca de
dispersao turbulenta a escolha do seu coeficiente € intuitiva, nao podendo ser superior a
0,5. Ja a consideracao da forca de massa virtual nao apresentou melhoras na predicao do
escoamento, portanto, pode ser desprezada. Para a previsao do comportamento médio
do escoamento, o modelo k-¢ pode ser aplicado, visto que a melhora dos resultados
com os modelos RSM e LES foi pequena frente ao aumento do custo computacional.
O modelo LES foi capaz de prever as estruturas de escoamento e suas caracteristicas e

deve ser utilizando para andlise da dinamica das estruturas de escoamento.

Dionisio et al. (2009) avaliaram uma coluna de bolhas do tipo airlift operando
em regime homogéneo em diferentes velocidades superficiais de gés. Dentre as forgas
interfaciais apenas a forca de arraste foi modelada, esta de acordo com o modelo
de Ishii e Zuber (1979). A turbuléncia foi abordada com o modelo k- para a fase
continua e a turbuléncia induzida das bolhas pelo modelo de Sato e Sekoguchi (1975).
Foram estudadas diferentes consideragoes geométricas para tal coluna, dois tipos de
distribuidores de gas e a influéncia do loop externo caracteristico de um reator do tipo
airlift. Os resultados foram comparados com os dados experimentais de Lin et al.
(2004) obtendo boa concordancia para ambos distribuidores, salientado a necessidade

da construgao de uma malha numérica fiel ao distribuidor empregado.
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Em seu trabalho, Darmana et al. (2009) estudaram a influéncia da configuracao
de entrada na estrutura do escoamento. Para tanto, eles utilizaram os dados experi-
mentais da literatura, onde a injecao de gas foi feita através de agulhas arranjadas em
sete diferentes tipos de distribuidores. A andlise numérica foi realizada por um cédigo
proprio, onde as bolhas foram abordadas de forma lagrangeana. As forgas interfaciais
foram todas empregadas, utilizando os modelos de Tomiyama (2002) e Tomiyama et
al. (1999). A turbuléncia foi modelada de acordo com o modelo SGS (sub-grid scale)
proposto por Vreman (2004). Ele concluiram que para que o escoamento permaneca
homogéneo é necessario que o gas seja introduzido de forma homogénea, ou seja,
pequenas alteracoes na distribuicao de gas na entrada fazem com que a dinamica do
escoamento seja aumentada. Os resultados numérica superestimaram os experimentais
em até 25% e este erro foi atribuido ao valor mais alto do arraste. A velocidade
do liquido foi bem representada, apesar que as simulagoes tendem a produzir um
escoamento ascendente mais acentuado no centro e descendente proximo as paredes, isto
provavelmente ocorre pois nos experimentos o liquido move-se entre as bolhas enquanto
que nas simulagoes o liquido move em um padrao de maior circulacao, pois os detalhes
na escala da bolha nao sao resolvidos pelo modelo. Por fim, as simulagoes apresentam
uma transicao de regime, do estavel para o dinamico mais rapidamente que quando
comparado com o0s experimentos, o que se deve a falta de acuracidade do modelo de

turbuléncia.

Boutet et al. (2009) realizaram um estudo acerca de diferentes modelos de tur-
buléncia. Eles utilizaram o modelo k- e suas variagdes (padrao, RNG e realizable) para
a fase continua, ja para a fase gasosa, trés diferentes abordagens foram apresentadas:
uma em que a fase gas nao possui turbuléncia nem influencia na turbuléncia do liquido,
uma onde a fase gds influencia a turbuléncia da fase liquida (turbuléncia induzida pelas
bolhas) e por fim uma na qual a fase dispersa possui energia cinética de turbuléncia.
Os autores concluiram que apesar das semelhancas entre as variagoes do modelo k-¢, o
RNG k-¢ apresenta melhor resultado tanto para a fragao volumétrica de gés quanto para
a velocidade axial de liquido. O impacto da turbuléncia induzida pelas bolhas, apesar
de desprezivel nos campos de velocidade e fracao volumétrica de gés, foi significativo
na representacao das quantidades turbulentas, portanto em escoamento no regime de

transicao e heterogéneo esta inducao deve ser considerada.

Selma et al. (2010b) utilizaram em seu trabalho o software aberto OpenFOAM
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para realizar simulacoes em uma coluna retangular. As forcas de arraste e sustentacao
foram modeladas de acordo com Tomiyama (2002) e para a massa virtual foi utilizado
um valor constante para o coeficiente 0,5. Para a turbuléncia uma modificagdo no
modelo k-¢ foi proposta, para incluir o efeito da fase dispersa e da interface bolha-liquido
na hidrodinamica do escoamento. Além disso, os autores determinaram valores para os
coeficiente das forgas de sustentacao e massa virtual, sendo o primeiro igual a 0,288 e o
segundo 0,5. Os resultados obtidos mostrara-se satisfatérios quando comparados com

os dados experimentais.

Ekambara e Dhotre (2010) em seu trabalho avaliaram diferentes modelos de
turbuléncia em uma coluna de bolhas cilindrica de 150mm de diametro.Nna entrada
foram aplicados 25 pontos de massa para representar o distribuidor e na saida a condigao
de degassing foi empregada. A condicao de nao-deslizamento foi utilizada para ambas as
fases na parede, para uma velocidade superficial de 20mm/s. Todas as forgas interfaciais
foram utilizadas, para o arraste, sustentacao, lubrificacao de parede e dispersao turbu-
lenta os modelos de Ishii e Zuber (1979), Tomiyama (2002), Antal et al. (1991) e Lopez
de Bertodano (1992) foram utilizados. Para a turbuléncia da fase continua os modelos
k-¢, k-w, RNG-k-¢, RSM e LES foram utilizados, a fase dispersa foi considerada laminar,
porém a turbuléncia induzida pelas bolhas foi considerada por meio do modelo de Sato
e Sekoguchi (1975). A baixos nimeros de Re o modelo k-w fornece melhores resultados
que o k-e. Na regiao proxima ao distribuidor, onde o escoamento é mais anisotrépico,
os modelos RSM e LES apresentam melhores resultados, porém os modelos RANS
(Reynolds Averaged Navier-Stokes) apresentam bons resultados quando o objetivo é

analisar as caracteristicas médias do escoamento.

2.2.1 Balanco Populacional

A revisao da literatura feita até aqui mostra os trabalhos nos quais o escoamento
gas-liquido em colunas de bolhas é considerado homogéneo, onde hé uma distribuigao
uniforme de bolhas e as velocidades superficiais de gds sao consideradas baixas. A partir
de um ponto de transicao, o qual pode ser determinado empiricamente ou experimen-
talmente, as interacoes bolha-bolha passam a ter um papel fundamental na descricao
do escoamento. Desta forma os fenomenos de quebra e coalescéncia nao podem ser mais

ignorados, caracterizando o regime heterogéneo.
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Ha trabalhos que desenvolvem modelos tentando correlacionar melhor a area
interfacial entre fases, uma vez que as bolhas possuem tamanhos diferentes dando origem
a uma distribuicao de tamanho. A precisao dos campos do escoamento fica bastante
limitada nesse regime, caso um modelo de balanco populacional nao seja incluido na
modelagem, pois o fluxo da fase liquida depende do tamanho das bolhas, especialmente

em escoamentos onde o empuxo é uma forga dominante (Sha et al., 2006).

Para melhorar a representacao destes escoamentos aumentando a precisao da
estimativa da darea interfacial entre as fases, modelos de balanco populacional sao
incluidos na solucao das equacoes de transporte utilizando métodos de discretizacao ou
métodos de momento. Um método bastante utilizado de discretizacao é o multi-size-
group approach MUSIG, (Lo, 1996). Neste, a hidrodinamica é simulada baseada na
abordagem Euleriana-Eeuleriana, onde um tnico campo de velocidades do gas é obtido
para o tamanho médio das bolhas e usado para todos os grupos de tamanhos de bolhas.
A distribuicao do tamanho das bolhas é obtida ao se resolver as equagoes de balango
populacional para cada grupo, considerando os processos de quebra e coalescéncia das
mesmas. A area interfacial entre as fases liquida e gasosa é calculada usando o didmetro

médio de Sauter e a fracao volumétrica.

Outra aproximagao feita por Krepper et al. (2005) considera a fase dispersa
dividida em grupos de velocidades, ou fases, onde cada grupo é caracterizado por possuir
seu préprio campo de velocidades. Além disso, a distribuicao global do tamanho de
bolha é representado dividindo a faixa de cada grupo de velocidade em um nimero
de sub-fracoes de tamanhos. O balango populacional é aplicado nesses sub-grupos de
tamanho. A subdivisao dos grupos de tamanho deve ser baseada na fisica do movimento
de bolhas, onde bolhas maiores possuem comportamento diferente de bolhas menores,
respeitando as forcas de sustentagao e dispersao turbulenta. Portanto, os autores
sugerem que na maioria dos casos 2 a 3 grupos de velocidade sao suficientes para
capturar os principais fenémenos de escoamento operando em regime homogéneo ou
slug. FEsta abordagem é chamada de MUSIG nao-homogéneo, sendo entao o modelo
MUSIG original desenvolvido por Lo (1996) é chamado de MUSIG homogéneo.

Olmos et al. (2001) realizaram um estudo em uma coluna de bolhas retangular
operando no regime de transi¢ao. Os modelos utilizados foram o k- para a turbuléncia

da fase continua, a fase dispersa foi considerada laminar, no entanto a sua influéncia
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foi considerada por meio do modelo de Sato e Sekoguchi (1975). As forcas interfaciais
aplicadas foram a de arraste, com um coeficiente constante no valor de 0,8 e de dispersao
turbulenta, a qual foi abordada de acordo com o modelo de Kurul e Podowski (1990).
Além disso, eles utilizaram o modelo MUSIG, com dez classes de diametros de 1 a
10mm igualmente divididos, e para os fenomenos de quebra e coalescéncia das bolhas,
os modelos de Luo e Svendsen (1996) e de Prince e Blanch (1990), respectivamente. Foi
salientado que no regime homogéneo a influéncia do distribuidor é dominante, enquanto
que no regime de transi¢ao a quebra e uma distribuicao ampla de tamanho prevalece.
Para uma melhor aproximagao, os coeficientes de calibracao de quebra e coalescéncia
foram multiplicados por 0,075. Deste modo o modelo previu satisfatoriamente os
dados experimentais. Além disso, os autores enfatizaram que o estudo da influéncia do
tamanho das bolhas na hidrodinamica do reator deve ser obtida com uma distribuicao
de tamanhos mais ampla e precisa, com bolhas muito grandes e uma forca de arraste

apropriada.

Através de estudos experimentais e numéricos de uma coluna de bolhas retangu-
lar, Buwa e Ranade (2002) analisaram os efeitos da velocidade do gas, da configuracao do
distribuidor e da coalescéncia. O modelo k-¢ padrao foi utilizado para a turbuléncia da
fase continua, as forcas de arraste, de sustentacao e de massa virtual foram consideradas.
As velocidades superficiais de gés variaram de 0,16 a 0,83cm /s para cinco configuragoes
diferentes de distribuidores de gés. Simulacoes foram feitas para avaliar a turbuléncia
advinda da dispersao das bolhas por meio do nimero de Prandtl turbulento. Os autores
concluiram que esta contribuicao para a turbuléncia pode ser negligenciada a baixas
velocidades de gas. Além disso, cinco diferentes grupos de tamanhos de bolhas, variando
de 1 a 10mm, foram usados no estudo da influéncia da distribuicao de tamanho. Para a
abordagem dos fenomenos de quebra e coalescéncia, o modelo de Lehr e Mewes (2001)
foi utilizado. Neste estudo foi concluido que o modelo descreve qualitativamente a

quebra e a coalescéncia.

Chen et al. (2005) desenvolveram simulagdes bidimensionais desde o regime ho-
mogeneo até o de transigao. Para tanto, o balanco populacional foi aplicado, juntamente
com o modelo k-¢ para a turbuléncia da fase continua, e o de Schiller e Naumann (1933)
para o arraste, neste estudo apenas a forca de arraste foi considerada por ser dominante
no escoamento. Diferentes modelos de quebra e coalescéncia foram testados. Para a

quebra, os modelos de Luo e Svendsen (1996) e Martinez-Bazan et al. (1999) foram
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aplicados. Para a coalescéncia foram utilizados os de Prince e Blanch (1990) e de Luo
(1993). Os autores concluiram que a escolha dos modelos nao afeta substancialmente os
resultados simulados, além disso, observaram também que os modelos de taxa de quebra
e coalescéncia subestimam os dados experimentais, deste modo, a taxa de quebra foi
multiplicada por um fator de 10. Uma melhor concordancia com os dados experimentais
foi obtida com a aplicacao do balanco populacional quando comparado com as simula-
¢oes com diametro de bolha constante. Posteriormente Chen et al. (2005) realizaram
simulagoes tridimensionais aumentando a faixa da velocidade superficial de gas até
30cm/s e variaram a pressao até 1MPa. O modelo utilizado foi praticamente o mesmo
que o apresentado em Chen et al. (2005), no entanto o modelo algébrico de mistura foi
também empregado. As velocidades das bolhas sao as mesmas do estudo anterior, a
quebra foi modelada de acordo com Luo e Svendsen (1996), a coalescéncia foi dividida
em duas partes: frequéncia de colisao e eficiéncia de coalescéncia, a primeira de acordo
com Saffman e Turner (1956) e a segunda de acordo com Luo (1993). Os resultados
obtidos tiveram boa concordancia com os dados experimentais de velocidade axial média
de liquido e fragao volumétrica de gas. O modelo também previu qualitativamente o
efeito das altas pressoes, porém os autores concluiram que para colunas operando no
regime heterogéneo, o campo de velocidade nao pode ser completamente resolvido,

resultando em valores que subestimam as flutuagoes das quantidade médias.

Wang et al. (2006) simularam uma coluna de bolhas e um escoamentos ascen-
dente co-corrente gas-liquido em tubos. Neste trabalho foram testados quatro diferentes
modelos de quebra e coalescéncia, Prince e Blanch (1990), Luo e Svendsen (1996),
Lehr et al. (2002) e o seu préprio. Todas as forcas interfaciais foram modeladas, os
coeficientes para as forcas de massa virtual, dispersao turbulenta e lubrificacao de
parede foram considerados constantes com os respectivos valores de 0,25, 0,7 e 0,1.
Os autores obtiveram um perfil de fragao volumétrica de gas com um pico no centro no
caso da coluna de bolhas e com um pico na parede no caso do escoamento em tubos.
Esta diferenga entre os dois casos é atribuida a formulacao de Tomiyama et al. (1999)
do coeficiente da forga de sustentagao, a qual pode capturar a segregacao radial das
bolhas dependendo do seu tamanho. Foi observado também que os modelos de Lehr et
al. (2002) e o proposto neste trabalho apresentam melhores resultados para a predigao

da formacao de bolhas grandes no regime heterogéneo.

Araujo (2006) realizou uma ampla revisao sobre os modelos de quebra e coa-
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lescéncia. Foi concluido que os modelos classicos de Prince e Blanch (1990) e Luo
e Svendsen (1996) apresentam erros na sua formulacdo. Segundo Araujo (2006), os
modelos de Kamp et al. (2001) e Martinez-Bazdn et al. (1999) sdo mais consistentes
apresentando parametros independentes das condigoes experimentais nas quais estes

trabalhos foram realizados.

Em seu trabalho, Frank et al. (2008) estudaram a aplicabilidade do modelo
MUSIG nao homogéneo em escoamentos géas-liquido. Foi utilizada uma abordagem
Euleirana-Euleriana, onde somente a forga interfacial de massa virtual foi desconside-
rada. Para a turbuléncia da fase continua o modelo SST (shear stress transport) foi
empregado, enquanto que para a fase dispersa o modelo de zero equagao. A turbuléncia
induzida pelas bolhas na fase liquida foi modelada de acordo com Sato e Sekoguchi
(1975). Para as forcas interfaciais os modelos foram: Tomiyama (2002) e Grace et al.
(1976) para o arraste, Tomiyama (1998) para a for¢a de sustentacdo, o da média de
Favre para a dispersao turbulenta e um proposto por eles para a lubrificacao de parede.
Os modelos de Luo e Svendsen (1996) e Prince e Blanch (1990) foram empregados para a
quebra e a coalescéncia, respectivamente. Boa concordancia com os dados experimentais

foi alcangada, conseguindo prever a evolucao axial da fragao volumétrica de gés.

Em seu trabalho Bhole et al. (2008) combinaram a fluidodinamica computa-
cional com o balanco populacional, baseando-se no modelo multi-fluido, para a deter-
minacao da fragao volumétrica de gas, velocidade axial do liquido e da energia cinética
turbulenta em coluna de bolhas. Assumiram diferentes velocidades para cada grupo
de tamanho de bolhas, aplicando o modelo algébrico slip para a fase gas. Estudaram
também a influéncia da forca de sustentagao no escoamento, concluindo que esta tem um
papel importante para a correta predi¢ao da fragao volumétrica de gas e da velocidade
axial do liquido. Além disso, o modelo de coalescéncia de Prince e Blanch (1990) foi
modificado, a velocidade de flutuacao de turbuléncia foi calculada de acordo com Kruis

e Kusters (1997) para que nao superestimasse a taxa de coalescéncia.

Ekambara et al. (2008) utilizaram o balan¢o populacional por meio do modelo
MUSIG para simular o escoamento gas-liquido em coluna de bolhas, sendo estas vari-
ando de 1 a 30mm igualmente divididas em 15 classes. Os modelos de Luo e Svendsen
(1996) e Prince e Blanch (1990) foram utilizados para a quebra e a coalescéncia,

respectivamente. As forcas interfaciais de arraste, sustentacao, lubrificacao de parede e
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dispersao turbulenta foram consideradas por meio dos modelos de Ishii e Zuber (1979),
Tomiyama (2002), Antal et al. (1991) e Lopez de Bertodano (1992) respectivamente.
A massa virtual foi negligenciada. Para a turbuléncia foram testados os modelos k-¢
e o dos tensores de Reynolds, RSM (Reynolds Stress Model) com um diametro médio
de bolhas e somente o RSM juntamente com o MUSIG. A turbuléncia induzida pelas
bolhas foi abordada de acordo com Sato e Sekoguchi (1975). Os autores obtiveram bons
resultados na regiao completamente desenvolvida, ja na regiao proxima ao distribuidor

de gés, o modelo aplicado nao foi capaz de prever corretamente a hidrodinamica.

Diaz et al. (2008) realizaram estudos com a aplicagdo do modelo MUSIG, em
uma coluna retangular, dividindo as bolhas em 10 diferentes grupos com tamanhos
minimo e méaximo de 1 e 10mm, variando a velocidade superficial de gés de 0,24 a
2,30cm/s. A turbuléncia para a fase continua foi modelada de acordo com o modelo
k-¢ e para a fase dispersa o de zero equacao. Também foi avaliada a influéncia das
forcas de sustentagao e de massa virtual, seus coeficientes foram considerados com o
valor constante de 0,5. Foi concluido que a correta modelagem da primeira é de extrema
importancia para a correta predi¢ao do escoamento, contudo a inclusao da ultima nao
o afeta significativamente. Além disso, a aplicacao do balanco populacional melhora os
resultados quando comparados com aqueles com diametro constante para as velocidade

superficiais mais altas.

Krepper et al. (2008) utilizaram o MUSIG nao homogéneo na simula¢ao de um
escoamento gas-liquido, onde o gas é tratado como um fluido polidisperso. Os modelos
de Prince e Blanch (1990) e Luo e Svendsen (1996) foram empregados para a coalescén-
cia e para a quebra de bolhas, respectivamente. De acordo com os autores a forca de
sustentacao tem um papel importante na descrigao do escoamento gas-liquido, pois esta
influéncia na distribuicao radial das bolhas mesmo em escoamentos polidispersos. Ha
picos de fragao volumétrica de gas proximos a parede para diametros abaixo do diametro
critico, aquele em que a forca de sustentacao muda de direcao, enquanto que bolhas
com diametro maior formam picos no centro da coluna. Para uma boa concordancia
com os dados experimentais, os fatores de quebra e coalescéncia foram mudados para

0,25 e 0,05 respectivamente.

Li et al. (2009) estudaram numericamente o efeito do nimero e da quantidade

de furos no distribuidor de gas em uma coluna de bolhas utilizando o cédigo comercial
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ANSYS CFX 11.0. O modelo foi baseado em uma abordagem Euleriana-Euleriana
utilizando o modelo de turbuléncia k-¢ padrao. Para representar a distribuicao de
tamanho das bolhas o MUSIG foi utilizado no balango populacional. Os fenémenos
de quebra e coalescéncia foram modelados de acordo com Luo e Svendsen (1991)
e Prince e Blanch (1990), respectivamente. As principais conclusoes obtidas pelos
autores mostraram que a configuragao dos distribuidores afeta significativamente todas
as variaveis avaliadas. No que se refere a fragdo volumétrica de gés na coluna, esta
aumenta com o incremento do nimero de perfuracoes do distribuidor. O valor médio
da fracao volumétrica de gas alcanca valores maximos para um distribuidor do tipo prato
sinterizado. Quando a distribuicao geométrica das perfuragoes na placa distribuidora
sao assimétricas foram obtidos valores muito menores para a fragao volumétrica de gas
e bolhas maiores. Também, concluiram que a turbuléncia provocada pela fase dispersa
aumenta com o numero de dispersores, pois ha um aumento da taxa dissipacao de

energia cinética turbulenta.

Na aplicagdo do balan¢o populacional, além de métodos de classe (MUSIG
homogéneo e nao-homogéneo) utilizado na discretizacao das equagoes, o método direito
de quadratura de momentos (DQMOM) (Marchisio e Fox, 2005) vem cada vez mais
sendo empregado. Em qualquer método de momento, MOM, as equagoes do balango
populacional sao representadas em equacoes de transporte dos momentos da distribuigao
das bolhas. As equacoes de quantidade de movimento para as fases continua e dispersa
sao resolvidas em conjunto com as respectivas equagcoes de continuidade, e os momentos
sao todos termos de adveccao no fluxo de quantidade de movimento da fase gas (Sanyal
et al., 2005).

Selma et al. (2010a) avaliaram a diferenga entre as abordagens do método direto
de quadratura de momentos (DQMOM) e do método das classes (CM) em uma coluna
de bolhas retangular e em um tanque agitado. Na modelagem das forcas interfaciais,
o modelo de Schiller e Naumann (1933) foi empregado para o arraste, o de Tomiyama
(2002) para a forga de sustentagao e o valor constante de 0,25 para o coeficiente de
massa virtual. Os fenomenos de quebra e coalescéncia foram modelados de acordo com
Luo e Svendsen (1996) e Hagesather et al. (2000) respectivamente. Os resultados foram
comparados com dados da literatura obtendo uma boa concordancia. De acordo com os
autores, um numero de até 80 classes pode ser necessario para que os resultados tenham

uma boa acurécia, exigindo um grande esfor¢o computacional. Assim, o DQMOM surge
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como um método interessante de solucao sem a necessidade de tamanho esforco.

2.3 Técnica Experimental - PIV

Com o objetivo de entender a fenomenologia dos fluidos, muitas técnicas de
visualizacao e medicao de escoamento sao desenvolvidas ao longo do tempo. Uma
das primeiras foi o Tubo de Pitot que determina a velocidade apenas em um ponto e
perturba o escoamento por ser necessaria a intrusao de sondas no mesmo. Em meados
dos anos 80 surgiram os métodos de processamento de imagens, no qual abrange a
Velocimetria por Imagem de Particula (PIV), Velocimetria Espectral a Laser (LSV) e
Velocimetria por Acompanhamento de Particulas (PTV). Segundo Guthoski (2001), o
processamento de imagens forneciam inicialmente apenas informagoes qualitativas, no
entanto, devido ao avanco tecnoldgico, eles agora operam com definicoes quantificaveis

ao nivel de um pixel.

A técnica PIV, que nao utiliza nenhuma agao mecanica intrusiva, consiste de
um feixe laser que é aplicado diretamente no escoamento no qual ilumina pequenas
particulas tracadoras que estao em suspensao no fluido, possibilitando a captura de
imagens a cada dois instantes de tempo consecutivos (Liu et al., 2007). Desta forma
¢ possivel determinar o campo de velocidade instantanea em um plano da regiao de
interesse. Ha varios niveis de desempenho do PIV, que foram desenvolvidos na tltima
década: 2-D (medigao de plano); 3-D (medi¢ao de volume); 2-C (medigao de duas
componentes de velocidade); e, 3-C (medicao de trés componentes de velocidade) (Chen
e Chang, 2006). Os métodos 2-C e 2-D, que medem duas componentes em um plano,
sao os mais simples e sao suficientes para fornecer dados relevantes sobre o escoamento.
Os métodos 3-D e 3-C exigem uma configuracao experimental e um processador de
dados mais complexo que no métodos anteriores. A Figura 2.4 contém a representagao

dos componentes de um PIV 2-C.
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Figura 2.4: Sistema PIV por LaVision INC.

Nota-se, pela Figura 2.4, que um sistema PIV 2-C é composto por um gerador
de laser, tracadores, camera CCD de alto desempenho e, associado a isso, um proces-
sador digital de imagens. Ainda, a fonte geradora de laser divide-se em duas partes: a
fonte e a lampada. O sistema laser/camera esta acoplado via unidade sincronizadora.
E assumido que as particulas movem-se com a velocidade local do fluido entre as duas
iluminacoes. A Luz emitida pelas particulas tracadoras é captada por uma lente de alta

qualidade em duas imagens separadas através da CCD.

Para a avaliacao do campo de velocidade, um par de imagens PIV ¢ dividido
em pequenas subareas, igualmente espagadas, denominadas de “areas de interrogacao”.
Elas sao interrelacionadas para determinar o deslocamento mais provavel local. O
vetor deslocamento local para as imagens das particulas é determinado para cada area
de interrogacao por meio de métodos estatisticos de correlacao cruzada, que determina
a média do produto do sinal de intensidade entre a primeira e a segunda imagem.
Assume-se que todas as particulas dentro desta area de interrogagao se movam de forma
relativamente homogénea entre as dreas da primeira e da segunda imagem (Raffel et
al., 2007). Logo, a velocidade local do fluido, U, é obtida dividindo-se o deslocamento
medido, Az, pelo intervalo de tempo, At, entre as duas imagens (Wereley e Meinhart,
2010):
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U=—— (2.4)

A determinagao vetores médios de velocidade é feito aplicando-se a média

aritmética, conforme a Equagao ( 2.5)

e Zu (2.5)

onde, U é o vetor velocidade média, u; é o vetor velocidade instantanea e n, é o nimero

de amostras. A flutuacao média de velocidades é dada por:

Lo 1/2
u' = (na — Z (u; — ﬂ)z) (2.6)

Para escoamentos com um Numero de Reynolds bastante baixo, uma estimativa
da discrepancia de velocidades entre o fluido e as particulas num campo de velocidade
uniformemente acelerado pode ser obtido pela Equagao ( 2.7), derivada a partir da Lei
de Arraste de Stokes (Raffel et al., 2007):

Au=u,—u= adﬁ% (2.7)
o

onde, u, é a velocidade da particula, u é a velocidade do fluido, a é a aceleracao do
campo, d, ¢ o diametro da particula, p, ¢ a densidade da particula, p é a densidade do

fluido e p é a viscosidade dinamica do fluido.
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Percebe-se que a utilizagao de particulas, com reduzido diametro e densidade
proxima da densidade do fluido, pode minimizar a defasagem de velocidades. Em
campos com velocidades uniformes, espera-se um acompanhamento ideal de particulas

com o movimento do fluido (Szeliga e Roma, 2009).

Existem diversos trabalhos na literatura onde a técnica de velocimetria por
imagem de particula (PIV) é utilizada para a determinagao da hidrodinamica do esco-
amento em colunas de bolhas. A vantagem dessa técnica frente as técnicas de Phase e
Laser Doppler Velocimetry é que esta é capaz de fornecer imagens nas quais € possivel
determinar velocidade, tamanho e também informacoes sobre forma e posicao das
bolhas, enquanto que outras nao fornecem dados precisos devido a forma nao esférica
das bolhas (Broder e Sommerfeld, 2000). Os primeiros trabalhos em colunas de bolhas
datam da década de 90. Um dos pioneiros foram Chen e Fan (1992), que destacaram
que esta técnica nao intrusiva tem habilidade de quantificar tanto as propriedades

instantaneas quanto as médias no campo do escoamento em diferentes planos na coluna.

Em seu trabalho Mudde et al. (1997) determinaram por meio da técnica PIV
os tensores normais de Reynolds em uma coluna de bolhas bidimensional. O uso de
apenas duas dimensoes foi justificado pela dominio das velocidades axial e radial frente
a tangencial. Para tal estudo, foram utilizadas trés colunas com diametros diferentes
(11,2cm, 15,2¢m e 32c¢m) e velocidades superficiais variando entre 0,4 e 1,9cm/s. Para
as colunas menores, os tensores radiais possuiram um pico no centro da coluna devido
ao movimento em espiral das bolhas, pois a velocidade horizontal possui seu maximo
no centro, enquanto que o escoamento uniforme tanto ascendente quanto descendente
nas paredes nao contribui significativamente para as flutuagoes radiais. Ja os tensores
axiais possuem um pico préximo a parede da coluna, isto provavelmente devido ao fato
de que nesta regiao o escoamento muda sua dinamica de ascendente para descendente,
portanto o escoamento nesta regiao possui amplas flutuagoes do componente vertical

da velocidade.

Lindken e Merzkirch (2002) realizaram medidas em uma coluna de bolhas de
20cm de diametro a fim de investigar a turbuléncia causada pelas bolhas no escoamento.
Eles concluiram que as flutuagoes de velocidade sao maiores na regiao onde ocorre a

ascensao das bolhas, e que estas induzem a turbuléncia anisotrépica.
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Broder e Sommerfeld (2009) combinaram as técnicas PTV (Particle Tracking
Velocimetry) e PIV para medir o campo de velocidades das bolhas e de particulas
tracadoras em uma coluna de bolhas de 14cm de diametro com vazoes de gas de 80 a
480L/h. Eles observaram que o escoamento nao é simétrico, a regiao de méximo valor
de velocidade de liquido foi deslocada do centro da coluna, isto provavelmente devido
a natureza instavel do escoamento. Os componentes da flutuacao de velocidade foram
diferentes, sendo o vertical em até duas vezes maior que o horizontal, caracterizando a
anisotropia da turbuléncia, este valor superior do componente vertical é resultado do
escoamento ser dominado pelo movimento ascendente das bolhas. A energia cinética
turbulenta aumenta axialmente até 1/3 da coluna e depois decresce continuamente. O
valor méximo alcancado é resultado da forte interacao entre a pluma de bolhas e o
liquido. Ja o decréscimo no valor da energia cinética é consequéncia da dispersao das
bolhas em toda secao transversal da coluna, produzindo uma menor transferéncia de
quantidade de movimento entre as bolhas e o liquido. Além disso, os autores concluiram
que para bolhas menores, entre 2 e 3,8mm, as flutuacoes radias sao maiores que as axiais,
isto devido ao movimento helicoidal das mesmas. Para bolhas maiores as flutuacoes sao
quase isotrépicas e as bolhas com maior esfericidade sao encontradas no centro da

coluna.

2.4 Pontos de Investigacao

Com base na revisao bibliografica apresentada neste capitulo, é possivel obser-
var que ainda existem aspectos importantes a serem abordados quanto a modelagem

do escoamento gas-liquido em colunas de bolhas.

e A inclusao das forcas interfaciais de sustentacao e dispersao turbulenta,
ainda nao é unanime entre os trabalho da literatura. Além disso ainda nao ha uma
andlise da influéncia destas forcas no regime heterogéneo de escoamento. Da mesma
forma, diferentes modelos de turbuléncia, nesse regime de escoamento, ainda nao foram

investigados.

e A literatura ainda apresenta uma grande variacao quanto ao nimero de fases

dispersas que sao necessarias para a correta representacao do escoamento, assim realizar-
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se-4 uma analise da influéncia da divisao desta fase.

e Ainda existem poucos dados experimentais na literatura, de colunas de bolhas
operando em regime heterogéneo de escoamento, portanto serao apresentadas medidas
por meio da técnica PIV de velocidade axial média e suas flutuacoes para a fase liquida.
Sabe-se que tal técnica possui algumas limitagoes para a medigao no centro da coluna
quanto existem uma grande quantidade de bolhas, assim propoe-se a divisao da coluna
em duas partes para que seja possivel a leitura dos dados em uma velocidade superficial

alta.

e Visando a validacao do modelo matematico pretende-se analisar as variagoes
radias de fracao volumétrica de gas em diferentes pontos axiais da coluna, além do
comportamento da velocidade de gas em diferentes velocidades superficiais de gas. Além
disso, comparar os resultados deste modelo com dados experimentais de velocidade axial
média da fase liquida. Por fim, o modelo proposto devera representar o escoamento das
duas fases primeiramente em uma coluna da literatura (Xue et al., 2008) e posteri-
ormente na coluna experimental existente no Laboratorio de Pesquisa em Processos

Quimicos e Gestao Empresarial (PQGe).

Acredita-se que as propostas apresentadas permitam a determinacao de uma
metodologia experimental e numérica que possam ampliar a compreensao da fenome-
nologia de escoamentos multifasicos em colunas de bolhas com aplicacao do balango
populacional e colaborar para a consolidagao uma linha de pesquisa em fluidodinamica
computacional no Laboratorio de Pesquisa em Processos Quimicos e Gestao Empresarial

- PQGe, da Faculdade de Engenharia Quimica da Unicamp.
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Modelagem Matematica

Neste capitulo serao apresentadas as equacoes que descrevem o modelo mate-
matico utilizado na simulagao numérica deste trabalho. Sequencialmente serao apresen-
tadas as equacoes de transporte, as equagoes de fechamento, os modelos de turbuléncia,
os modelos de forcas interfaciais, o balanco populacional, a quebra e a coalescéncia
de bolhas, objetivando sistematizar um modelo matematico capaz de descrever os

fenomenos ocorrentes em um escoamento gas-liquido, operando no regime heterogéneo.

A turbuléncia foi modelada para as duas fases, gés e liquido, com trés diferentes
combinagoes o modelo k-¢ padrao e o dos tensores de Reynolds (RSM) (fase continua)
e o de zero equagao (fase dispersa) baseado na teoria do comprimento de mistura de
Prandtl (TCM), no regime heterogéneo. A influéncia das forgas interfaciais presentes no
escoamento, como arraste, sustentacao e dispersao turbulenta foram estudadas. Além

disso, diferentes niimeros de fases dispersas foram avaliados.

3.1 Equacoes de Transporte

As equagoes de transferéncia de massa e quantidade movimento para uma fase

genérica k, sdo dadas pelas Equagoes ( 3.1) e ( 3.2) respectivamente. A interacgao
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entre as fases foi modelada de acordo com o enfoque Euleriano-Euleriano, onde estas
sao consideradas matérias continuas, ocupando o mesmo volume no espaco, ao mesmo

tempo, através da interpenetracgao:

Equacao de Conservacao da Massa

0
a (pkOék) + V- (pkozkuk) =0 (31)

onde p é a densidade da fase k, a é a fracao volumétrica da fase k e u é o vetor

velocidade.

Equacao de Conservacao da Quantidade de Movimento

0
9t (prawug) + V- (pragupuy) = =V - (' T) — apVp + capprg + Mg (3.2)

Os termos do lado direito da Equac@o ( 3.2) representam respectivamente: a
tensao, o gradiente de pressao, gravidade e taxa de quantidade de movimento trocada

entre as fases devido as forcas interfaciais.

O termo de tensao para fluido newtonianos pode ser escrito como:
2

Ty, = i (Vuk + (V)" 5 (V- w) 1) (3.3)

onde py € a viscosidade da fase k.

A forga interfacial total entre as duas fases é composta por diversas contri-
buigdes de fendomenos fisicos independentes, como a forga de arraste ML, forga de
sustentacio (lift) ML, forca de lubrificagao de parede MLVB forca de massa virtual

MYM forca de dispersao turbulenta MZLP.

Mg = M5 + ML+ MEVP + MYM + MEP (3.4)

Neste trabalho foram avaliadas a influéncia de todas as forcas interfaciais,
exceto as forcas de lubrificacao de parede e de massa virtual, sendo esta ultima podendo
ser negligenciada de acordo com Deen et al. (2001), Sokolichin et al. (2004) e Tabib et

al. (2008), pois esta nao afeta de forma significativa a fluidodinamica do escoamento.
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3.2 Turbuléncia

A turbuléncia pode ser descrita como as irregularidades aparentes em um
escoamento anteriormente estavel. E um fenomeno complexo, tridimensional e instavel,
o qual influencia diretamente as caracteristicas do fluxo. Além disso, ela é responsavel

pelo aumento da taxa de transferéncia de massa, quantidade de movimento e calor.

A turbuléncia pode ser descrita de diferentes formas, dentre elas, aquela em que
se faz uso apenas das equagoes de Navier-Stokes, sem nenhum modelo de turbuléncia,
conhecida como simulagao direta (Direct Numerical Simulation - DNS). Neste caso,
para que se possa avaliar as estruturas da turbuléncia, o dominio do problema deve ser
dividido em volumes ainda menores que o tamanho dos menores vortices; a simulacao
de grandes escalas (Large Eddy Simulation - LES), a qual consiste na solugao direta das
equacoes nas regioes onde se encontram os maiores vértices e na aplicagao de modelo
algébrico simples para a predicao dos menores vértices. Porém em ambos os casos, é
necessario refino muito grande da malha numérica e o uso de passos de tempos muito

pequenos, o que as torna inviaveis ou desnecessarias em determinados casos.

A pratica mais adotada na solucao de escoamentos turbulentos, devido a sim-
plicidade de implementacao e baixo custo computacional, tem sido a aplicacao da média
de Reynolds sobre as equacoes de transporte béasicas de Navier-Stokes, dando origem
a equagoes aproximadas conhecidas como Reynolds Averaged Navier-Stokes - RANS.
Esta abordagem fornece informacoes de como a turbuléncia afeta o escoamento médio,

o que permite a identificacao dos mecanismos do transporte turbulento.

Como o escoamento em colunas de bolhas permanece em condicoes turbulentas,
faz-se necessario o uso de modelos adequados para descrever os efeitos das flutuagoes
de turbuléncia. Neste trabalho adotou-se primeiramente, a hipotese da viscosidade
turbulenta, e a partir disso, o modelo de zero equagao e o de duas equagoes. Posterior-
mente, foram consideradas equagoes de transporte para cada componente do tensor de

Reynolds e a taxa de dissipacao.
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3.2.1 Modelo de Zero-Equacao

O modelo de zero-equacao fornece o valor global da viscosidade turbulenta
através da velocidade média e um comprimento de escala geométrico utilizando uma
equacao empirica. Da-se o nome de zero-equagao, pois nenhuma equacao de transporte

¢é adicionada.

A viscosidade turbulenta é definida como o produto de sua energia cinética e

seu comprimento de escala espacial, como mostra a Equacao abaixo:

ftd = PacaVala (3-5)

onde V; é a escala da velocidade, [; é o comprimento de escala espacial, e ¢; uma
constante empirica. O subindice d representa a fase dispersa, a qual este modelo foi
aplicado para a turbuléncia em alguns casos. Assim, a viscosidade dos turbilhoes para

a fase dispersa fica:

Hefd = Hd + Htd (3.6)

As escalas espacial e de velocidade, as quais sdo necessarias para a carac-
terizacao completa da turbuléncia, sao determinadas pela definicao de duas constantes
empiricas: [y e ¢q. A escala de velocidade, V; , é tomada como sendo a velocidade
maxima no dominio do fluido e a de comprimento de turbuléncia, I, , tal como proposto
por Prandtl e Kolmogorov (Equacdo 3.7). Mais detalhes da formulacao deste modelo

¢ encontrado em Meier (1998).

R (3.7)

onde vp é o volume do dominio do fluido.

3.2.2 Modelos de Duas Equacgoes

Os modelos de duas equacoes sao amplamente utilizados para a determinacao

da turbuléncia da fase continua de um escoamento, pois estes conseguem reunir um boa
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descricao do fenomeno com um baixo tempo computacional. Sao aqueles no quais a
velocidade e a escala de comprimento sao resolvidas utilizando equagoes separadas de
transporte. Além disso, eles utilizam a hipétese do gradiente de difusao para relacionar
as tensoes de Reynolds aos gradientes médios de velocidade e a viscosidade turbulenta,
a qual é modelada como o produto da velocidade turbulenta e da escala turbulenta de

comprimento.

Neste modelos, a escala de velocidade turbulenta é calculada pela energia
cinética de turbuléncia, a qual é fornecida da solucao da sua equacao de transporte. A
escala turbulenta de comprimento é estimada através de duas propriedades do campo
turbulento, usualmente a energia cinética e sua taxa de dissipacao, também determinada

pela solucao da sua equacao de transporte.

Modelo k-¢

O modelo k- é um modelo de duas equacoes, no qual k representa a energia
cinética turbulenta, definida como a variacao das flutuacoes na velocidade. A dissipacao
turbulenta dos turbilhoes, ¢, é a taxa na qual as flutuagoes da velocidade se dissipam.

Este modelo acrescenta duas variaveis ao sistema de equagoes.

Para que as equagbes de conservagao apresentadas anteriormente (Equagoes
3.1 e 3.2) sejam aplicadas em escoamentos turbulentos, utiliza-se a média de Reynolds
sobre as equacoes de transporte de Navier-Stokes. Assim, a equacgao da conservacao de

massa fica:

0
En (prar) + V- (pragag) = 0 (3-8)

A equacao da quantidade de movimento torna-se:

0
ot (prowtg) + V- (prapipuy) — V- (Qppterr V)
= VP + V- (e V) + Mg (3.9)

onde /.5 € a viscosidade efetiva e p’ é a pressao modificada, a qual é dada por:

2
P =pr+ 3okl (3.10)
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Baseado na hipdtese de Boussinesq, onde assume-se que as tensoes de Reynolds
sao proporcionais aos gradientes de velocidade média, a viscosidade efetiva é dada pela

soma das viscosidades dinamica e turbulenta.

e = tu + fie (3.11)

No caso de escoamentos em colunas de bolhas, ha um aumento na turbuléncia
do liquido, devido ao movimento feito pelas bolhas, este aumento pode ser chamado de
turbuléncia induzida pelas bolhas. Neste estudo, este aumento é modelado de acordo
com Sato e Sekoguchi (1975), o qual considera um aumento na viscosidade dos turbilhoes

da fase continua. Assim a Equacao ( 3.11) fica:

Hef = f + fht + Hap (3.12)

onde py, a viscosidade induzida pela turbuléncia das bolhas, é descrita como:

piep = Cpppeadp [ug — u, (3.13)

onde C},; ¢ uma constante do modelo e possui o valor de 0,6.

No modelo k-¢ a viscosidade turbulenta esta ligada a energia cinética e a

dissipacao turbulenta por meio da relagao:

]{?2
e = Cupk? (3.14)

onde C), ¢ uma constante do modelo e possui o valor de 0,09.

Os valores de k e ¢ sao calculados diretamente através suas equagoes de trans-

porte:
0
ot (prowky) + V- (progUihy) = V - [(uk + Z—Z) Vk} + Pk — aypye (3.15)
9 — 1 €k
a (pkaksk) +V- (pkozkuks) =V- {(Mk + 0—) V€:| + k_k (Calpk — C’agakpks) (316)

onde, C.1,C.,01 € 0. sao constantes do modelo com os valores de 1,44, 1,92, 1,0 e 1,3

respectivamente.
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Pk é a producao da turbuléncia devido as forgas viscosas e as de empuxo, sendo

representada por:

2
Pk = u,Vuy, - (Vug 4+ Vuy) — 3V W (314:V - uy + agprky) + Pk (3.17)

Para fluxo incompressivel,u, é pequeno e o segundo termo no lado direito da
equagao 3.17 nao contribui significativamente a producao, podendo ser ignorado. Para
fluxo compressivel, u; é grande somente nas regioes com divergéncia de alta velocidade,
como nos choques. O parametro de produgao compressivel pode ser usado para ajustar

o valor do fator na frente de u; o valor padrao é 3, como mostrado.

Tanto a producao,Pk,, quanto a dissipacao, Pep, de turbuléncia, devido ao
empuxo, foram consideradas. Deste modo, os termos Pk, e Pg, sao incluidos nas

equagoes de k (Equagao 3.15) e € (Equagao 3.16).

Phy= -t g.vp (3.18)
PO p

onde o, ¢ o fator de proporcionalidade do modelo

Assume-se que a dissipagao da turbuléncia é proporcional a producao assim:

Pey, = maz (0,Pky) (3.19)

3.2.3 Modelos dos Tensores de Reynolds

No caso dos modelos dos tensores de Reynolds a hipétese da viscosidade tur-
bulenta nao é necessaria. Ao invés disso, equacoes de transporte para todos os com-
ponentes dos tensores de Reynolds, uu, e para a taxa de dissipagao sao atribuidas. O
termo de producao exata e a inerente modelagem das anisotropias dos tensores, faz com
que este modelo seja, teoricamente, mais adequado a escoamentos complexos. Porém o

esfor¢co computacional adicionado é consideravel.

Partindo da Equacao 3.9, temos que a equacao de transporte para os tensores
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de Reynolds ¢é dada por:

0 —
a (pkozkﬁk) + V- (pkakukuuk)

2k 2
= 7+o+ V- ((Mk + ngPkE—k) Vlluk) - §5Oékplc5k (3.20)
k

onde ¢ é a deformacao devido a pressao, e v é o termo de producao exata, o qual é

dado por:

Y = —pPk (ﬁk (Vuk)T + (Vuk)ﬁk> (3.21)

A correlagao que determina a forma geral do termo de deformacao devido a

pressao ¢ dada por:

¢ =1+ P2 (3.22)
onde
¢1 = —pe (Csﬂﬂ + Cy2 (Wﬂ - éw : ¢5)> (3.23)
po = — Cuyp + CropkSy — Cr3pkSyn/v - 1
+ Cupk (wg + Sqv’ — §¢ : S(S) + Cospk (WWT + WyT) (3.24)

Trés novos termos aparecem nesta formulagao, os quais sao ¢ o tensor de
anisotropia, S; a taxa de deformacao e W a vorticidade. FEstes termos sao dados

pelas seguintes equagoes:

= % _ %5 (3.25)
S, = % (Vu+ (vu)") (3.26)
W = % (vu . (vu)T) (3.27)
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Como a energia de dissipacao de turbuléncia esta presente nesta formulacao,

esta também precisa de uma equacao de transporte a qual é mostrada abaixo:

0
—_— (pkakek) + V- (pkozkukgk)

ot
ot €k
= V- (akVa <uk + 0—)) + Qv (Ce1y — Ce2pE) (3.28)
k

£

Existem diferentes abordagens do modelos dos tensores de Reynolds no que
diz respeito ao valor das constantes empregadas. Neste trabalho foi utilizado o modelo
de Speziale-Sarkar-Gatski, SSG (Speziale, 1991), o qual prevé uma relacdo quadratica

para ¢, e as constantes sao dadas por:

cs = 0,22;¢c.1 = 1,45;¢.0 = 1,83; C51 = 1,7, Cyo = 1,05, 0. = 1,3
Coy = 0,9: Cry = 0,8: Chg = 0,65; Crg = 0,625; Cs = 0,2 (3.29)

3.3 Equacoes de Fechamento

e Continuidade entre as fases

Y ar=actag=1 (3.30)
k

e Transferéncia de quantidade de movimento entre as fases

Sao muitos os efeitos sobre a transferéncia de quantidade de movimento entre
as fases, alguns com maior e outros com menor intensidade. A Equagao 3.4 mostra as
forcas criadas pela interacao das fases. Neste trabalho, no entanto, sao discutidas as
forcas de arraste, sustentacao, e de dispersao turbulenta, negligenciando as forcas de

massa virtual e de lubrificacao de parede.

Forca de arraste

A equagao que representa a forca de arraste presente no escoamento das bolhas

tem seu modulo diretamente proporcional ao quadrado da diferenca de velocidade entre
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as fases, como mostrado nas equagoes seguintes.
Cp

M = ?Acdﬂc (ug —ue) [ug — u| (3.31)

onde C'p é o coeficiente de arraste, ¢ e d representam as fases continua e dispersa, liquido
e gas respectivamente, A.4 é a area superficial por unidade de volume assumindo que a
fase d esta presente em particulas esféricas de diametro médio dy e de fragao volumétrica
Q4.

60éd

A= 2
d 4,

(3.32)

Neste trabalho foram testados diferentes modelos para o coeficiente de arraste,

pois este varia de acordo com o sistema multifasico. Foram estes, os modelos de Ishii e
Zuber (1979), Grace Grace et al. (1976) e de Zhang e Vanderheyden (2002).

e Ishii e Zuber (1979)

O modelo de Ishii e Zuber (1979) considera os efeitos de distor¢ao das bolhas,
nao depende de parametros ajustaveis e mostrou bons resultados com os dados ex-
perimentais (Olmos et al. (2001), Santos et al. (2007)). Este modelo considera trés

diferentes geometrias de bolhas: esférica, elipse e touca (Figura 2.3)

No regime esférico, o coeficiente de arraste é funcao do nimero de Reynolds

modificado, expresso por:

_ Pe |ud - uc’ db

Re, 3.33
- (3.33)
2,50 gom J1¥
Qdm,
onde
4
o — Hat0Apc (3.35)
Hd + fe
cEsfer _ 21 (14 0,15Rep™) (3.36)
b " Rey, ’ m '
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onde d;, é o diametro da bolha, g e p. sao as viscosidades dinamicas das fases, p,, é a
viscosidade do bulk e ayg, ¢ o valor do médximo empacotamento, que ¢ igual a unidade

para a fase fluida dispersa.

No regime distorcido, o coeficiente de arraste é praticamente constante e inde-
pendente do ntimero de Reynolds, porém é dependente da forma da bolha, que é fungao

do numero de Eodtvos.

2
Bo— 92804 (3.37)

g

onde Ap = p. — pg, g € a aceleragao da gravidade e o é a tensao superficial.

Para bolhas nas formas de elipse (Equagao 3.38) ou touca (Equagao 3.39), o

coeficiente de arraste, C'p é escrito como:

2

Cplivse — §E01/2 (3.38)
8
C«gouca — g (339)

Assim, o coeficiente de arraste, C'p de acordo com o modelo de Ishii e Zuber

(1979), pode ser expresso como:

Cp = maz (Cp (Esfera),Cp (dist)) (3.40)
C%st = min (Cp (Elipse) ,Cp (Touca)) (3.41)
Logo
24 . (2 8
CD = max (R_em (1 + 0’15R€2,1687) min (§E01/2,§>) (342)

e Grace et al. (1976)
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O modelo de Grace considera, da mesma forma que o modelo de Ishii e Zuber

(1979), o efeito de forma das bolhas. No regime distorcido, o coeficiente de arraste é

dado por:
; 4gdAp
ChPe = 3.43
b 3U2p, (3.43)
onde U2 é a velocidade terminal da bolha, a qual é dada por:
U2 =t po=0149 (7 — 0,857) (3.44)
pedy
onde Mo é o nimero de Morton. Mo e J sao dados por:
fegAp
Mo = —— (3.45)
peo
B 0,94 H0751 2 < H <593 (3.46)
3,424 H > 59,3 '
4 o\ o
H = ~EoMo %149 (“—> (3.47)
3 Href

tires € a viscosidade molecular de referéncia, no caso da dgua com valor de 9.10*kg/m.s

Para a forma esférica o modelo de Grace é dado pela Equacao 3.48 e touca da

mesma forma que o modelo de Ishii e Zuber (1979) (Equacao 3.39)

(3.48)

CFsfera _ 24/Re Se Re <1
b 0,44 Se 1000 < Re < 1
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Deste modo para um sistema diluido, o coeficiente de arraste de acordo com o

modelo de Grace é dado por:

Cp = maz (Ogsf e min (05’”’56, Cgouw)> (3.49)

Em um caso onde a populacao de bolhas é alta,caracterizando um regime de
escoamento denso, o coeficiente de arraste é dado por uma correcao do coeficiente para

o sistema diluido, o qual é apresentado a seguir:

CD :OépCD

c diluido

(3.50)

onde p é o expoente de correcao para a fracao volumétrica, dependente do tamanho das
bolhas.

No sistema diluido o valor de p é zero, porém para fracoes volumétricas de
bolhas mais altas, o expoente deve possuir um valor diferente. Pequenas bolhas tendem
a subir mais vagarosamente em altas fracoes de vazio, devido ao aumento da viscosidade
efetiva de mistura. Para capturar esse efeito, um expoente negativo é utilizado. Ja as
bolhas maiores tendem a ascender mais rapidamente em altas fragdes de vazio, pois
elas sao arrastadas pelas outras. Este efeito pode ser modelado utilizando um expoente
positivo (ANSYS, 2007).

e Zhang e Vanderheyden (2002)

No modelo de Zhang e Vanderheyden (2002), apresentado por Tabib et al.
(2008), o coeficiente de arraste depende do nimero de Reynolds da bolha e da velocidade

de deslizamento entre o gas e o liquido, nao considerando a forma das bolhas. Assim,
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o coeficiente de arraste para este modelo é apresentado como:

24 6
Cp=044+ — + 3.51
P Reb 1+ vV Reb ( )

onde

o db Us Pc
He

Reb

(3.52)

Forga de sustentacao (lift)

A forca de sustentacao age perpendicularmente a direcao do movimento entre
as fases, no caso da coluna de bolhas, é a for¢ca na qual as bolhas sao deslocadas para a
parede da coluna. Este fenomeno pode ocorrer devido ao cisalhamento e deformacao do
fluido continuo ou até pelo caminho percorrido pelas bolhas, pois quando estas seguem
o mesmo caminho de outras ocorre a reversao do vortice. Portanto, o espago em que
ele ocupava atras da bolha é substituido por um liquido movendo mais vagarosamente
que a velocidade rotacional do vértice, resultando em uma forca lateral sobre a bolha.
Esta forca agindo na fase dispersa na presenca de uma fase continua rotacional é dada

por:

ME = Cragp. (ug—u,) - V - u, (3.54)

onde C}, é o coeficiente de sustentacao.
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Neste estudo foi testado o modelo de Tomiyama (2004), o qual calcula o

coeficiente de sustentacao de acordo com:

Cr, = min (0,288 tanh (0,121 Re), f (Fog)) (3.55)

onde Foy é o nimero de E6tvos modificado

Fo
1
E=17 0,163 00757 (3.57)
f (Eoq) = 0,00105E0] — 0,0159F07 — 0,0204E04 + 0,474 (3.58)

Forca de dispersao turbulenta

Esta forga resulta numa dispersao adicional das fases de regioes de altas fracoes
volumétricas de gas para regides de baixa devido as flutuagoes de turbuléncia. Isto é
causado pela combinagao da agao dos turbilhoes e da forca de arraste. Ou seja, em um
escoamento disperso bifasico, particulas dispersas sao capturadas nos turbilhoes da fase
continua, e sao transportadas através do arraste. O efeito da dispersao turbulenta é
mover particulas de regides de altas para regices de baixas concentracoes de gas. Assim,

esse efeito serd importante em escoamentos turbulentos onde o arraste é importante

(ANSYS, 2007).
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De acordo com Lopez de Bertodano (1992) a forga de dispersao turbulenta é
baseada na analogia do movimento molecular, aproximando a difusao turbulenta das

bolhas pelos turbilhdes da fase liquida.

MLP = —CrppkVa, (3.59)

onde k é a energia cinética turbulenta do liquido e Crp é o coeficiente de dispersao

turbulenta. Os valores recomendados para ele estao na faixa de 0,1 e 0,5.

3.4 Balanco Populacional

A anadlise de sistemas particulados procuram sintetizar o comportamento de
uma populacao de particulas e o seu ambiente a partir do comportamento de particulas
individuais no seu ambiente local. A populacao é descrita pela densidade de variaveis
extensivas adequadas, usualmente o nimero de particulas, porém as vezes por outras
variaveis como massa ou volume. As equacoes de transporte usuais expressam as leis
de conservagao para o sistema material aplicado para o comportamento de particulas
individuais (Ramkrishna, 2000).

Fundamental na formulagao do balanco populacional é assumir que existe uma
densidade de nimero de particulas em cada ponto no espaco. O nimero de particulas
em qualquer regiao do espaco estado (coordenadas internas e externas, a primeira de
caracteristica quantitativa e a tltima de localizagao)é obtido integrando a densidade
de ntimero na regiao desejada. Desta forma, o balanco populacional modela o niimero
de uma populac¢ao ao longo do tempo, do espago fisico (varidveis externas) e do es-
paco de varidveis importantes para o problema (varidveis internas). A essa grandeza
nos denominamos, simplesmente de densidade numérica de uma populacao e assim, o
balanco populacional estuda a conservacao da densidade numérica de uma populacao.

As equacgoes do balango populacional leva em conta as diversas maneiras nas quais
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as particulas de um estado especifico podem tanto se formar quanto desaparecer do

sistema.

3.4.1 MUSIG homogéneo

Em colunas de bolhas o objetivo do balanco populacional é determinar a
distribuicao de tamanho de bolhas no espago e no tempo, e como esta distribuicao
desenvolve devido aos processos de quebra e coalescéncia. Neste trabalho, o modelo
desenvolvido por (Lo, 1996), MUSIG, foi utilizado para a distribuigdo de tamanho de
bolhas. De acordo com o modelo MUSIG a equacao geral do balanco populacional pode
ser expressa pela densidade numérica n(v,t) de uma particula de tamanho (volume) v

no tempo t.

%n (v,t) + V (u(v,t)n(v,t)) = Bg — D+ Be — D¢ (3.60)

onde u é o vetor velocidade, Bg e Dp sao as taxas de nascimento e morte respectiva-
mente, devido ao processo de quebra, B¢ e D¢ sao as taxas nascimento e morte devido

ao processo de coalescéncia.

As taxas de nascimento e morte das particulas sao expressas da seguinte ma-

neira:

Nascimento devido a quebra de bolhas

Bp = /oo G (p;v)n(p,t) dp (3.61)

Morte devido a quebra de bolhas
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DB=7wv¢yAvG@x¢»dw (3.62)

Nascimento devido a coalescéncia de bolhas

Bczé/Ov@w—smo)n(v—go,t)n(v,t)dso (3.63)

Morte devido a coalescéncia de bolhas

DC=MuwAme¢»m%ww (3.64)

onde G (p; v) representa a taxa especifica de quebra, isto é a taxa na qual particulas de
tamanho v se quebram em particulas de tamanho ¢ e v — . Q (v — ;) representa
a taxa especifica de coalescéncia, taxa na qual particulas de tamanho v coalescem com

outras de tamanho ¢ para formar particulas de tamanho v + ¢.

As Equagoes 3.61 a 3.64 consideram uma distribuigao continua de tamanho
de bolhas, portando a densidade de tamanho de bolha n(v,t) deve ser discretizada em

grupos de tamanhos. Assim, fazendo N; a densidade numérica do grupo ¢, temos:

N () = / T wt)du (3.65)

Vi—-1/2
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Definindo a massa e a fragao volumétrica do grupo de tamanho ¢ como m; e «;
respectivamente, temos m;N; = p;a;. Integrando a Equacao ( 3.60) sobre o tamanho i

e multiplicando por m;, a seguinte equagcao ¢é obtida:

0
ot (pici) + V (wipic;) = Bpi — Dpi + Bei — Do (3.66)

Definindo a fragao de tamanho como f; = z—;, onde ay ¢ a fracao volumétrica

total de bolhas. Assumindo que todas as bolhas tem a mesma velocidade u, e mesma

densidade pg, 0 modelo MUSIG homogéneo é dado por:

0
ot (picafi) + V (Wipiaafi) = Bpi — Dpi + Bei — Do (3.67)

As contribuicoes das taxas de nascimento e morte devido aos fenomenos de

quebra e coalescéncia sao dadas respectivamente por:

Nascimento devido a quebra de bolhas

Bpi = paag (Z G (vj;v;) fi) (3.68)

Jj>i

Morte devido a quebra de bolhas

Dpi = paaq (fi Z G (v;; Uj)) (3.69)

j<i
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Nascimento devido a coalescéncia de bolhas

Boi = (paca)” (% S 3 Qi) ijfjfnw> (3.70)

m;m
j<i n<1 o

Morte devido a coalescéncia de bolhas

Dei = (paca)’ (Z Q (vj3vn) ij'fz'fj%> (3.711)

J

onde G (vj;v;) e @ (vj;v,) sdo as taxas especificas de quebra e coalescéncia respecti-
vamente e X;,; ¢ a fracao de massa devido a coalescéncia entre os grupos j e n para

formar o grupo @

—(mj;?i’;ifmifl se mi—1 < mj+m, <m;
Xy = i (3.72)
M1 =My ’ J no—= Tt

3.4.2 Modelo de Quebra de Bolhas

Na modelagem do balango populacional apresentada até aqui, foram apresen-
tadas variaveis denominadas de frequéncia de quebra e de coalescéncia, para que estas

sejam corretamente representadas sao necessarios modelos especificos.

Neste estudo foi utilizado o modelo de (Luo e Svendsen, 1996) para a modela-

gem da frequéncia de quebra de bolhas. Este modelo considera que a quebra das bolhas
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ocorre quando um turbilhao de energia suficiente, ou seja, que a energia cinética do
turbilhao, exceda o aumento de energia na superficie da bolha causado por deformagoes,
que sao proporcionadas pelo movimento turbulento, colida com a bolha. Portanto, a
frequéncia de quebra é relacionada com a frequéncia de colisao dos turbilhoes com a
bolha. A turbuléncia é considerada isotrépica, a quebra bindria e apenas turbilhdes
de comprimento de escala menores ou iguais ao diametro da particula podem induzir

oscilagoes na superficie da bolha.

A taxa de quebra de bolhas de tamanho v em fracoes entre fgy e fpy + dfpy

¢ dada por:

d
G(v:vfpy) = / Pg(v:v:vfpy,\)wpx (v)dA (3.73)

)\min

onde, fgy € uma variavel adimensional que descreve o tamanho das bolhas “filhas” dada
pela Equacao ( 3.74), wp ) (v) é a frequéncia dos turbilhoes de tamanho entre A e A+dA
que atinge as bolhas de tamanho v, Pg (v : v :vfpy, ) é a probabilidade de uma bolha
de tamanho v se quebrar em duas, sendo uma delas de tamanho v; = v fgy, quando
esta ¢ atingida por um turbilhao de tamanho A de energia cinética maior ou igual a

energia requerida para a quebra ocorrer.

(%1 d:f d‘;’
- = -1 _ 3.74
Jov v A B+ d ( )

onde d; e dy sao os diametros correspondentes aos volumes v, e v, das bolhas filhas.

=0, bra binari
0<vfp <1 vfpy quebra binaria (3.75)
vfpy =0ou 1 sem quebra
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A frequéncia dos turbilhoes, ou seja a frequéncia de colisdao entre os turbilhoes

e as bolhas é dada por:

™

L (d+ A)* unnbanb (3.76)

wp. (d)

onde, nby é o nimero de turbilhoes de tamanho A e A + d\ por unidade de volume da
coluna, nb é o numero de bolhas por unidade de volume de dispersao, u, é a velocidade
turbulenta dos turbilhoes de tamanho A, é a velocidade média na subcamada inercial

da turbuléncia isotrépica (Kuboi et al., 1972).

1/2 2\ 1/2
u, = <8—“2) = (%) (eX)Y? = BY2 (en)/? (3.77)

B = EF (5) w (3.78)

onde, w é a constante universal proposta por (Batchelor, 1982), quando 3 = 2 (Kuboi
et al., 1972), w = 1,5 (Tennekes e Lumley, 1972).

O espectro de energia E(k) fornece a energia cinética contida nos turbilhdes de
ntmero de onda ¢ e ¢ + gdg de tamanho A e A + d\ por unidade de massa (Tennekes e

Lumley, 1972). A partir disso, uma relagao entre nby e E(k) pode ser obtida como:

2
nbApC%/\?’%d)\ — B(k)p. (1 — ag) v (—dq) (3.79)
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onde,

E(k) = we?3¢q=5/3 (3.80)

onde o numero de onda é dado por:

=" (3.81)

e nby é definido por:

- e (1 —a)
nby = — (3.82)
onde c3 é uma constante do modelo, a qual é dada por:
Yuw
g = ————— ~ 0,822 3.83
T o0 (3:83)
Logo, voltando a Equagao ( 3.76) temos:

. . s (1+8)°
wpy(d) =twpe=c4 (1 —a)n(a) (3.84)

d2£11/3
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onde ¢ é a razao de tamanho entre um turbilhao e a bolha e ¢4 é uma constante,

apresentadas respectivamente por:

A
=1 (3.85)
1/2
1= C37Tf ~ 0,923 (3.86)

Quando um turbilhao atinge uma bolha, a probabilidade desta quebrar depende
nao apenas da energia contida nele, mas também da energia minima requerida pelo
aumento da area superficial devido a fragmentacao da bolha, o que é determinado pelo

nimero e tamanho das particulas filhas.

Para determinar a energia contida nos turbilhoes de diferentes escalas é neces-
saria uma funcao de distribuicao de energia cinética dos turbilhoes, a qual é apresentada

da seguinte forma:

1

N exp(—=Y) (3.87)

pe(Y) =

onde Y ¢ a energia adimensional definida por:

y =22 (3.88)

A energia cinética média do turbilhao de tamanho \ é dada por:
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2
k’()\) = pe )\3& . Wﬁp (Oé>2/3 d3€11/3 (389)

T
6~ 12 12"°

Se uma bolha de tamanho d quebra em duas com o valor dado de fgy, o

aumento na energia da superficie é dada por:

F(d) = [ 23 (1~ fav) - 1] 1d* = c;ndio (3.90)

onde ¢ é o coeficiente de aumento da drea superficial e varia entre 0 < ¢y < 2X 0,52/ 31

A condicao para que a deformacao causada pelas oscilagoes faga com que a
bolha quebre é que a energia cinética do turbilhao exceda o aumento de energia da

superficie.

k(\) > ki (d) = cynd’o (3.91)

A probabilidade de uma bolha de tamanho d ou v quebrar em uma de tamanho
vy = v fpy quando atingida por um turbilhao de tamanho A, serd igual a probabilidade
do turbilhao ter uma energia cinética maior ou igual a energia minima requerida para

a quebra:

Pg(v:vfpv,\) = P [k(\) 2 ki (d)] = B [Y > Y] =1-P[Y <Y] (3.92)
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onde Y_ .. ¢ a energia critica na qual ocorre a quebra, sendo esta apresentada como:
ki (d 12¢
eritica _1< ) - A (393)
L (/\) ch€2/3d5/3€11/3

A probabilidade condicional de quebra é dada por:

critica

Pg(v:vfpy,\)=1— / exp(=Y)dY =exp (=Y, 4i0) (3.94)
0

Desta forma, a taxa de quebra é dada por:

(vivfpy) N3 [T (1+6) 12¢50
I (1—a)n “ (ﬁ) /5 ey P (_5pc€2/3d5/3€“/3) (3.95)

min

onde, &, : = A : /d com A\ : /l ~ 11,4 — 31,4 (Tennekes e Lumley, 1972), sendo [ a

microescala de Kolmogorov.

man

3.4.3 Modelo de Coalescéncia de Bolhas

Da mesma forma que a frequéncia de quebra apresentada no item anterior, a
frequéncia de coalescéncia necessita de um modelo especifico. Nesta pesquisa o modelo
de frequéncia de coalescéncia de (Prince e Blanch, 1990) foi empregado. Neste modelo
considera-se que a coalescéncia se da em trés etapas. Primeiramente ocorre a colisao
entre as bolhas, na qual um filme liquido é formado entre elas. Este liquido escoa até

que o filme que separa as duas bolhas atinja uma espessura critica, quando isto acontece
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este filme liquido se rompe e as bolhas coalescem. Deste modo a taxa de coalescéncia

(Q)i; esta intimamente ligada a taxa de colisao entre as bolhas.

A primeira causa de colisao entre as bolhas é a velocidade de flutuacao turbu-

lenta da fase liquida, assim a taxa de colisao devido a turbuléncia é dada por:

1/2

0} = yiy; Ay (u; + uj;) (3.96)

onde, y; e y; sao as concentragoes das bolhas de raio 7, e rp,; respectivamente e uy; ¢ a

velocidade dos turbilhoes de comprimento de escala da bolha.

m
Aij = 1 (rpi + 765)° (3.97)

onde, A;; é a area de secao transversal de colisao entre duas bolhas. De acordo com
Araujo (2006) esta formulagao esta incorreta, a forma correta seria a utilizar o diametro
e nao o raio da bolha. No manual do software utilizado, ANSYS CFX 12, consta a forma

correta da area:

™

(d; + dj)? (3.98)

Para a determinacao da velocidade turbulenta de uma bolha, algumas hipoteses
devem ser assumidas, pois turbilhoes muito pequenos nao contém energia suficiente
para afetar o movimento das bolhas significativamente, enquanto que turbilhées muito
maiores que a bolha transportam grupos das mesmas sem leva-las a um movimento

relativo significativo. A turbuléncia é considerada isotrépica e o tamanho da bolha fica

61



Capitulo 3 Modelagem Matematica

na subcamada inercial. Assim, Rotta (2002) apud Prince e Blanch (1990) definiu a

velocidade turbulenta como:

u = \2e3qY3 (3.99)

As colisdes entre as bolhas também podem ser resultado de diferengas na
velocidade de ascensao das mesmas de diferentes tamanhos. A taxa de colisao devido

a forca de empuxo é dada por:

07 = yiy; S (Uri — Uy) (3.100)

onde, U, é a velocidade de ascensao e é dada por (Clift et al., 1978)

2,14 1/2
U, = ( ) d" n O,505gd) (3.101)
Pec

No modelo original de Prince e Blanch (1990) a taxa de colisdo entre as bo-
lhas devido ao cisalhamento é considerada, porém na abordagem contida no MUSIG
proposto por Lo (1996) esta taxa de colisdao nao é considerada para na modelagem da

coalescéncia das bolhas.

A eficiéncia de colisao é definida para determinar qual fracao de colisao de
bolhas leva a coalescéncia. Esta é funcao do tempo de contato entre as bolhas e do

tempo necessario para que a coalescéncia ocorra (Coulaloglou e Tavlarides, 1977)
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nij = exp (—tij/Tij) (3.102)

onde, t;; ¢ o tempo necessario para a coalescéncia entre bolhas de raio r4; € 745 € 75 é 0

tempo de contato durante a colisao.

Na formulagao do tempo necessario para a coalescéncia, t;j, assume-se que o
raio do disco liquido formado entre as bolhas coalescentes, r;;, ¢ uma fragao do raio da
bolha (Equagdo 3.104).

TijPc 1/2 ho
f = (3—) In 2o 3.103
= \160 ) Thy (3.103)
1/1 1\
B 104
rij 2<rbi+rbj> (3.104)

onde, h, ¢ a espessura inicial do filme formado entre as bolhas, h; ¢ a espessura critica
de valores 1 x 107 m (Kirkpatrick e Lockett, 1974) e 1 x 107® m (Kim e Lee, 1987)
respectivamente, r;; ¢ o raio equivalente, pois as bolhas nao possuem o mesmo tamanho
(Chesters e Hoffman, 1982).

O tempo de contato (Equagao 3.105) depende do tamanho da bolha e da
intensidade de turbuléncia. Altos niveis de turbuléncia aumentam a probalidade de
um turbilhao separar as particulas, enquanto que particulas grandes fornecem maiores

areas de contato.

2/3

_ 4
Tij = 51/3 (3105)
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A taxa de coalescéncia de bolhas de raio ry,; e 1,; é dada pela frequéncia total

de colisao multiplicada pela eficiéncia:

Qij = (65 + @B) Mij (3.106)
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Capitulo 4

Materiais e Métodos

Neste capitulo serao detalhadas a técnica experimental - PIV, o método de
analise dos dados, a descricao do aparato experimental, as condi¢oes de operacao e
detalhes desta técnica. Além disso sera apresentado o procedimento computacional, a

geracao de malha numérica, o pré-processamento e o pds-processamento dos resultados.

4.1 Descricao da Técnica PIV

A velocimetria por imagem de particula, PIV, é uma técnica nao intrusiva
de medicao indireta de velocidades, isto é, as velocidades medidas sao das particulas
em suspensao e nao do fluido em movimento propriamente dito (Raffel et al., 2007).
A técnica conduz a obtencao de campos de velocidade em escoamentos a partir do
processamento das imagens de particulas tracadoras adicionadas ao escoamento e ilu-
minadas por uma emissao laser em lamina abrangendo a area de interesse de medigao
(Szeliga e Roma, 2009). Normalmente, o registro de imagens é feita por meio de cameras
convencionais ou digitais, que podem ocorrer em um unico frame ou numa sequéncia

de frames.

A técnica consiste em direcionar um feixe de laser perpendicular ao escoamento
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a uma regiao de interesse. No escoamento ha a presenca de particulas tracadoras muito
pequenas, as quais sao iluminadas por esse feixe. Estas devem estar em concentragao
suficiente para nao dificultar sua identificacdo. Na posicao frontal ao escoamento ha
uma camera CCD (Charged Coupled Device) que capta imagens sequenciais do campo

iluminado.

4.2 Unidade Experimental

A unidade experimental para estudo em colunas de bolhas por meio da técnica
PIV foi instalada no Laboratério de Pesquisa em Processos Quimicos e Gestao Em-
presarial (PQGe) da Faculdade de Engenharia Quimica da UNICAMP. Esta unidade é
basicamente composta pela coluna de bolhas cilindrica, por um sistema de iluminagao

e aquisicao de imagens e um sistema de ar comprimido.

A coluna de bolhas cilindrica (Figura 4.1) é feita de Polimetacrilato de Metila
(PMMA), conhecido popularmente como acrilico. Este material foi empregado devido

a sua excelente transparéncia, chegando a 92%.

O aparato experimental cilindrico possui didmetro interno de 145 mm e altura
de 1m. Esta coluna conta com um distribuidor de gas de ago inoxidavel com 37 furos
(Figura 4.2), de 1 mm de diametro cada. Para evitar os efeitos de curvatura (difragao)
foi adaptada, para a regiao de medicao, uma caixa com paredes planas, também em
acrilico, que envolve a coluna (Figura 4.3). Esta caixa é preenchida com o mesmo
fluido que escoa no interior da coluna, no caso a agua. Desta forma, hd compensacao

da difracao e a imagem nao apresenta qualquer distorc¢ao.
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Caixa plana .

Figura 4.3: Coluna de bolhas experimental
Sistema de iluminacao e aquisicao de imagens

Para iluminacao das particulas tracadoras tem-se um laser pulsado Nd:YAG
(Neodimio: ftrio—Aluminio—Gélio), com duas cavidades, modelo Big Sky Ultra PIV 50,
da Quantel. Cada cavidade gera um pulso de 50 mJ a 532 nm, dando uma tonalidade

esverdeada ao feixe de luz emitido, e é alimentada por uma fonte de energia, modelo
ICE 450, também da Quantel.

Para a captura das imagens conta-se com uma camera com sensor CCD), re-
solucao de 1376 x 1040 pixel, modelo Imager Intense cross-correlation, da LaVision
(Figura 4.4).
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Figura 4.4: Camera Image Intense Cross-correlation

Esta camera possui uma lente objetiva com distancia focal de 60 mm, modelo
Micro-NIKKOR £/2.8D, da Nikon, e um sincronizador interno PTU-9, com 10 ns de
tempo de resolucao, da LaVision. O sincronizador tem a fungao de emitir um sinal
com tempo definido para a emissao da luz da cavidade do laser e o inicio da captura da
imagem pela camera CCD. Acoplado a lente objetiva, foi utilizado um filtro, modelo
VZ07-0132 da LaVision, com supressao efetiva do comprimento de onda 532 nm para
eliminar o laser refletido pelas bolhas. A colocacao desse filtro é de fundamental
importancia na medicao da fluorescéncia, visto que sua funcao é deixar passar para

o sensor CCD apenas o comprimento de onda da luz emitida pela particula tragadora.

O sistema de iluminagao e aquisicdo de imagem é controlado pelo software
DAVIS 7, da LaVision (Figura 4.5), que estd instalado em um computador de alto
desempenho, INTEL quad core 2, com 4 Gb de memoéria e 250 Gb de disco rigido.

A camera estd disposta em um suporte; a fonte de energia do laser, o laser
e o computador em outro, o que possibilita o deslocamento do sistema e ainda a

movimentagao com precisao do laser em duas direcoes: horizontal e vertical.
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Figura 4.5: software DAVIS 7

Sistema de ar comprimido

O ar borbulhado na coluna é coletado do meio ambiente por um compressor
do tipo parafuso, modelo GX2 P CSA /UL da Atlas Copo, que trabalha a uma pressao
de 10 bar. Na saida do compressor ha uma vélvula de regulacao de pressao que tem
por objetivo manter a pressao constante a jusante. Na sequéncia um medidor de vazao
de gés, tipo micro turbina, de 0 a 100L/min, modelo M, da Alicat Scientific mostrado

pela Figura 4.6.

icat Scientific

Figura 4.6: Medidor de vazao
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Este medidor tem um display, que possibilita visualizar os seguintes parametros
da corrente gasosa: pressao, temperatura, vazao volumétrica e vazao massica, e pode
ser conectado a um computador via porta RS232. A comunicacao do medidor de vazao
de gas com o computador é feita por meio do software Flow VisionTM SC. Na saida do
medidor de vazao de gas encontra-se conectada uma tubulacao de ago carbono com
diametro de 0,75in, a qual transporta o gas comprimido até a camara de mistura

localizada abaixo da placa distribuidora.

Um esquema de toda a unidade experimental é mostrada na Figura 4.7.

Medidor de vazio Vavula reguladora de pressao

= / Compressor

Coluna de bolhas

Placa distribuidora

Figura 4.7: Diagrama esquematico do aparato experimental

4.3 Procedimento Experimental

O sistema géas-liquido é composto por ar e agua, em temperatura e pressao
ambiente. A substancia escolhida como particula tracadora foi a resina de carboxi-
acrilato modificada, com didmetro médio de 15 pu m, massa especifica de 1100 kg/m3,
nimero de Stokes méximo de 2 x 107°, indice de refracao de 1,560 e fluorescéncia devido

a presenca de Tetraetil Rodamina (Cyg H3; NoO3Cl), comumente chamada de Rodamina
B.
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Inicialmente a coluna é preenchida com agua até uma altura de 700 mm, para
todos os casos. Apds o preenchimento é inserido o tracador, em quantidade suficiente
para aquisicao de boas imagens, aproximadamente uma ponta de espatula. Apds, o
compressor ¢ ligado e o sistemas de valvulas de bloqueio é aberto. Entao a valvula
reguladora de pressao é aberta de forma manter a pressao a jusante constante e igual a
2 bar absoluto. Com todo sistema pronto para o experimento, é entao aberta a valvula
do medidor de vazao de ar e feita a regulagem da vazao para os valores desejados. Neste
ponto o sistema ja esta em operagao e é deixado operar por 5 a 10 minutos antes da

realizacao das medigoes.

4.3.1 Calibracao do Sistema de Medicao PIV

A calibragao do sistema de medicao PIV visa associar a imagem capturada
uma escala de tamanho real associada ao objeto. E vélido ressaltar que a resposta do
sistema depende da distancia da camera a secao de teste, do ajuste do foco da camera e
do fluido liquido utilizado. Em vista disso, toda a configuragao utilizada na calibracao

deve ser repetida no momento de realizar os experimentos.

Deste modo, para a calibragao do sistema posiciona-se no plano de medida um
dispositivo com espagamento conhecido, neste caso uma régua metdlica milimetrada,
e ajusta-se o foco da camera CCD. Apds ajustar o foco, uma imagem é capturada
para associar uma grandeza real a um comprimento na imagem (em pizels) e, assim,
pode-se, de modo pratico, chegar a escala imagem /objeto. Essa associagao real/imagem
é realizada com auxilio do software DAVIS 7. As medidas realizadas nesse estudo,
correspondem ao regime de transicao e heterogéneo de escoamento em colunas de bolhas,
nos quais a concentracao de bolhas é alta, dificultando a passagem do laser, entao a
imagem a ser captada pela camera foi divida em duas, lado direito e esquerdo. A Figura
4.8 mostra a imagem capturada para a calibracao do lado direito da coluna, enquanto

que a Figura 4.9, o lado esquerdo.
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Camera=1, View=1

Posigdo(mm)

Posigdo(mm)

Figura 4.8: Imagem de calibracao do lado direito

Camera=1, View=1

Posigdo (mm)

10 20 30 40

Posi¢do (mm)

50 60 70 80

Figura 4.9: Imagem de calibracao do lado esquerdo
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Realizada a calibracao do sistema, é necessario ajustar a intensidade do laser
para que as imagens capturadas tenham uma boa resolucao. Para isso, com a coluna
em operacao, sao capturados quadros e o ajuste da intensidade do laser é feito por
observagao das imagens (DaVis Product Manual, 2007). E importante destacar que
ambas as imagens, primeiro e segundo quadro, devem ter a mesma qualidade. Para
uma boa qualidade da imagem, e para evitar saturagao da mesma, é colocado o filtro

na objetiva da CCD que filtra luz com comprimento de onda de 532 nm.

A Figura 4.10 (a) apresenta um exemplo de imagem captada pela CCD com
o laser ajustado. Nesta Figura, pode-se notar que os pontos mais destacados, sao
tracadores e as sombras sao as bolhas que atravessaram o plano do laser e refletiram a
luz que, por sua vez, foi filtrada. A Figura 4.10 (b) apresenta a imagem pré-processada
com apenas os tracadores, os quais sao utilizados para calcular o campo de velocidades

médias.

@ b)

Figura 4.10: (a) Imagem capturada pela CCD (b) Imagem pré-processada

Como duas imagens sao capturadas sucessivamente, é necessario ajustar tam-
bém o intervalo de tempo entre a primeira e a segunda imagem, de modo a determinar
o melhor intervalo para a condicao experimental a ser estudada. Ressalta-se que o
intervalo de tempo deve ser grande o suficiente para que a particula tragadora se
movimente 5 pizels, em média (DaVis Product Manual, 2007). Essa determinagao

foi feita pela inspecao visual da dupla de imagem capturada. Com o intervalo de tempo
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ajustado, o sistema esta pronto para realizacao dos experimentos.

A identificacao de cada particula é feita por técnicas de correlagao cruzada, onde
as imagens sao subdivididas em areas de interrogacao, uma malha, onde sao realizadas
as minimizagdes dos erros da intensidade entre as duas imagens (correlagao entre as
imagens). No método de correlagao cruzada de imagens, as dreas de interrogacao da
primeira imagem sao correlacionadas com as da segunda. A correlacao das areas de
interrogacao determina o deslocamento médio das imagens das particulas na regiao.
Assim, o vetor de velocidade das particulas na area de interrogacao é obtido aplicando-se
a Equagao ( 2.4). O tamanho da drea de interrogagao e os passes da correlagao (vezes em
que ¢é realizada a varredura nas imagens) sao determinados pelo usudrio em cada caso
(DaVis Product Manual, 2007). A Figura 4.11 apresenta o campo vetorial instantaneo

captado durante os experimentos.
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Figura 4.11: Campo vetorial instantaneo do lado esquerdo da coluna

Para todas as medidas experimentais foram realizadas tréplicas, das quais apds
o tratamento dos dados experimentais, os perfis de velocidade axial média de liquido
sao apresentados em um intervalo de confianca de 95%. Para as varidveis calculadas
como intensidade turbulenta, tensores de Reynolds e energia cinética turbulenta, as

incertezas foram calculadas de acordo com Kline e McClintock (1953). Ressalva-se
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aqui que para uma analise estatistica mais precisa fosse utilizada, seria necessario um
maior nimero de medidas experimentais. Porém o erro apresentado com apenas trés é

pequeno. Assim, aumentando o nimero de repeticoes tal erro se tornaria ainda menor.

4.4 Procedimento Computacional

Existem na atualidade diversos pacotes comerciais de CFD, usualmente estes
seguem a mesma sequéncia de etapas para a solucao do problema imposto, geracao da

geometria e malha, pré-processamento, processamento dos dados e pds-processamento.

Para a construcao da malha numérica, define-se a regiao de interesse, a qual
serd o dominio de solugao do problema, criando superficies de contorno e regioes de

escoamento, para tanto foi utilizado o software ICEMCFD.

A etapa seguinte, apds a geragao da malha, consiste na definicao das condigoes
de contorno, modelos a serem utilizados assim como as propriedades dos fluidos. Em
seguida, no processamento de dados, as equacoes diferencias parciais sao discretizadas
em todo volume de controle, onde sao resolvidas iterativamente. Apds a etapa de
resolucao do problema, os resultados sao analisados na etapa de pds-processamento,
onde é possivel a visualizagao dos volumes de controle e a variagao das variaveis escalares
com o dominio; célculos numéricos quantitativos; graficos vetoriais, de contorno e
superficies e animacgoes para resultados dinamicos. Utilizou-se o software comercial

ANSYS CFX 12 em todas as etapas descritas, pré, pés e processamento de dados.

4.5 Casos de Estudo

Para analisar o escoamento gas-liquido foram utilizados dois sistemas de colunas
de bolhas, o primeiro vindo de dados da literatura (Xue et al., 2008) e (Ong et al., 2009)

(caso 1), e o segundo é a unidade experimental (caso 2).
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4.5.1 Caso 1

A coluna proveniente de Xue et al. (2008) e (Ong et al., 2009), possui 162mm
de diametro interno e 2500mm de altura, com um distribuidor da fase gasosa com 163
furos de 0,5mm de diametro cada, totalizando uma area livre de 0,15%. Os perfis de
fracao volumétrica e velocidade de gas foram tomados em trés posi¢oes axiais como

apresenta a Figura 4.12.

2,5m

Figura 4.12: Geometria e pontos de medida

Duas velocidades superficiais de gas foram avaliadas, 2cm/s e 8cm /s correspon-
dendo aos regimes homogeéneo e heterogéneo respectivamente. Para o regime homogéneo
trés diferentes modelos de arraste foram verificados. No heterogéneo avaliou-se a
aplicacao das forcas de interacao entre as fases, modelos de turbuléncia e a influéncia

do numero de fases dispersas no escoamento (Tabela 4.1).
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Tabela 4.1: Modelos avaliados no caso 1

Velocidade Arraste Sustentacao | Disp. turb. | Turbuléncia | Fases dispersas
Ishii-Zuber - - k- 1
2cm/s Grace - - k-¢ 1
N - - k-e 1
Ishii-Zuber - - k-e 3
N - - k-e 3
A% Tomiyama - k-e 3
NV - LB k-e 3
8cm/s ZV - - k-¢ 5
N - - k-¢ 10
A% - - z-eq/k-¢ 3
N - - RSM 3

ZV: Zhang-Vanderheyden, LB: Lopez de Bertodano, z-eq: zero-equagao, RSM: Tensores de Reynolds

Além dos modelos citados na Tabela 4.1, foram verificadas quatro diferentes
abordagens para a entrada da coluna: uniforme, com um distribuidor de mesma area
livre porém com 56 furos, com o distribuidor de mesmo arranjo e quantidade de furos

que o apresentado no trabalho de (Xue et al., 2008) e por meio de pontos de massa.

4.5.2 Caso 2

Primeiramente foram realizados os experimentos por meio da técnica PIV, para
a obtencao dos perfis de velocidade axial média de liquido a uma altura de 0,52m.
Trés diferentes velocidade superficiais de géas foram avaliadas 3cm/s, bem/s e Tem/s,
correspondendo ao regime heterogéneo de escoamento. As velocidades superficiais de
gas testadas no caso 2, limitaram-se em 7cm/s pois acima desta velocidade a medicao
da velocidade do liquido por meio da técnica PIV fica prejudicada. Com o aumento
da velocidade do gds aumenta-se também a fragao de bolhas no sistema, dificultando
a medicao, pois as bolhas refletem a luz do laser ocasionando erros nas medidas de
velocidade do liquido. Foram feitas tréplicas para todas as velocidades, obtendo dados
de velocidade axial média de liquido e flutuagao de velocidade (RMS). As condigoes

operacionais sao mostradas na Tabela 4.2.
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Tabela 4.2: Condigoes operacionais

Velocidade (cm/s) | Vazao (L/min) | At (us) | Poténcia do laser
3,0 30 1000 41%
5,0 50 900 61%
7,0 70 800 68%

De posse dos dados obtidos por meio da experimentagao fisica foram realizados
estudos numéricos visando determinar o comportamento da fase liquida no regime
heterogéneo de escoamento. Para tanto foram verificados diferentes modelos de arraste
assim como diferentes modelos de turbuléncia. A Tabela 4.3 apresenta os estudos

referentes a este caso.

Tabela 4.3: Modelos avaliados no caso 2

Velocidade Arraste Turbuléncia
Ishii-Zuber k-
Tem/s ZV k-e
N RSM

Em todos os estudos de ambos os casos, os resultados médios foram tomados
a partir dos 20s de simulacao. Os resultados finais foram obtidos em aproximadamente
100s apds a tomada da média temporal, levando a um gasto de tempo computacional
de 20 dias quando o modelo de turbuléncia k-¢ foi utilizado e 40 dias para o modelo dos

Tensores de Reynolds. Isto utilizando 10 nds cada um correspondente a um processador
quad-core HT 2.93GHz com 21GB de meméria RAM.

4.6 Geometria e Malha Numérica

Em processos industriais, a geometria do equipamento exerce significativa in-
fluéncia sobre escoamentos multifasicos, e para que uma simulagao seja capaz determinar
os parametros de tais escoamentos faz-se necessario, além da definicio do modelo
correto, assegurar que uma geometria em conjunto com tal modelo fornega resulta-

dos mais precisos (Marini, 2008), pois parametros como o nimero de pontos e a sua
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distribuicao influenciam diretamente na ortogonalidade dos elementos da malha. Tais
detalhes podem diferenciar consideravelmente o tempo computacional e a convergéncia
da simulacao. Isto porque, quanto mais detalhada a malha, maior o nimero de volumes

de controle envolvidos, e mais cdlculos sao necessarios a cada iteracao (Rosa, 2002).

Para se obter uma malha ideal para os estudos deste trabalho, foram construi-
das malhas variando o numero de volumes de controle para os casos 1 e 2. Apds a
construcao das malhas numéricas no software ICEMCFD 11, estas foram carregadas
no pré-processamento para juntamente com os modelos apropriados, serem testadas,
com a finalidade de encontrar-se aquela na qual os resultados fossem independentes do
numero de volumes de controle considerados.apresentada na Figura 4.13. A espessura
do primeiro elemento na parede foi de 2,0mm e a razao de crescimento dos volumes de

controle foi de 1,2.

(@) (®)

Figura 4.13: (a) Coluna (b) Entrada

Para o caso 2, foi construido o distribuidor de 37 furos, porém a entrada de
gas nao é diretamente nos furos. Foi construida uma superficie ha 50mm abaixo do
distribuidor, onde localiza-se a entrada de gas. Os furos do distribuidor foram feitos
quadrados sendo o lado do mesmo possui de tamanho 1mm. A Figura 4.14 (a) mostra

a coluna, (b) a regiao do distribuidor e (c) detalhes dos furos.

Em ambos os casos, um refino foi feito préximo a altura inicial de liquido. No

primeiro entre 1700 e 2000mm e no segundo caso entre 600 e 800mm.
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(b ©

Figura 4.14: (a) Coluna (b) Regiao do distribuidor (c) Furos
4.7 Condicoes de Contorno

Para os dois casos testados, as mesma condi¢oes de contorno foram adotadas

para os testes numéricos, tais condigoes sao apresentadas na Tabela 4.4.

Tabela 4.4: Condigoes de contorno

caso 1: 1800mm
Altura inicial de liquido

caso 2: 700mm
Saida pressao atmosférica
Parede nao deslizamento
Passo de tempo 1x107% até 1 x 1072
Critério de convergéncia 1x1074
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Resultados e Discussoes

Neste capitulo sao discutidos os resultados obtidos referentes as duas colunas
de bolhas estudadas. Primeiramente, sao apresentados os testes numéricos para a
comparacao da fracao volumétrica e velocidade de gas com dados provenientes da
literatura (Xue et al., 2008) (caso 1). Estes englobam diferentes configuragoes quanto
ao distribuidor da fase gés, avaliacao das forcas interfaciais de arraste, sustentacao e
dispersao turbulenta, variacao no numero de fases dispersas e verificagao dos modelos
de turbuléncia. Posteriormente sao apresentados os dados experimentais de velocidade
média da fase liquida obtidos por meio da técnica PIV, juntamente com seus respectivos

resultados numéricos.

5.1 Caso 1

5.1.1 Teste de Malha

Inicialmente foram realizados testes de malha a fim de obter aquele onde o
nimero de volumes de controle nao afetasse o resultado. De posse da malha 6tima,
os perfis de fracao volumétrica e de velocidade de gas foram avaliados em diferentes

posicoes axiais e velocidades superficiais de gés.
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Em busca da malha étima, que melhor represente o escoamento real, quatro
malhas com diferentes volumes de controle de aproximadamente 150000, 186000, 255000
e 370000 foram construidas e testadas. Em todas as malhas foi mantido o valor do y*
entre 30 e 300. Na avaliagao da dependéncia numérica foram comparados o perfil
radial de fragdo volumétrica de gas na posigao z/D = 5,1 a uma velocidade superficial
de 2cm/s, além da perda de carga no interior da coluna em fungao dos volumes de

controle utilizando as condi¢oes propostas.

O modelo matematico utilizado foi bifasico com ar e agua, e apenas para a fase
continua foi empregado o modelo de turbuléncia k-¢. No entanto, o movimento feito
pelas bolhas resulta em um aumento na turbuléncia, este aumento foi considerado por
meio do modelo de Sato e Sekoguchi (1975). Para a fase dispersa, ar, um diametro
constante de 2,12mm foi empregado, valor obtido pela correlacao de Wilkinson (1991)

(Equagao 5.1).

_ 9 —044 034,022 —045 —0,11 —0,02
dy =390 "o pg T Uy (5.1)

A Figura 5.1 mostra os perfis de fragao volumétrica de gas para as diferentes
malhas testadas a uma altura de 0,891 m, (z/D = 5,1). Nela pode-se observar que
a malha com menor nimero de volumes de controle apresenta um perfil de fracao

volumétrica de gas diferente daqueles apresentados pelas mais refinadas.

A perda de carga em funcao dos volumes de controle é mostrada na Figura 5.2.
Nota-se que nas malhas mais refinadas ha uma independéncia no padrao do escoamento,
ou seja, elas possuem valores muito proximos quanto a perda de carga no interior da
coluna. Portanto, a malha com 186000 volumes de controle foi utilizada em todos os

testes numeéricos.
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—— 150000 volumes de controle
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Figura 5.1: Perfil radial de fragao volumétrica de gas para as diferentes malhas
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Figura 5.2: Perda de carga em fucao do tamanho da malha numérica
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5.1.2 Avaliagao da Modelagem do Distribuidor de Gas

No passado, simplificagoes geométricas eram feitas para a modelagem do dis-
tribuidor da fase gés (Krishna et al., 1999), (Santos et al., 2007), pois construir uma
malha onde todas as caracteristicas de um distribuidor fossem consideradas a tornava
muito grande tomando um elevado tempo computacional. No entanto, com o avanco da
tecnologia o surgimento de computadores de alta performance, tais consideragoes sao

possiveis (Dionisio et al., 2009).

Foram avaliados quatro tipos de modelagem para o distribuidor: entrada uni-
forme, sem adigao dos furos, entrada com 56 furos, estes feitos nos volumes de controle
da malha (Figura 5.3), mantendo a mesma area livre que o experimental (0,1%), um
distribuidor analago ao experimental com 163 furos, e entrada com fonte de massa
pontual (Li et al., 2009). Em todos os casos, a velocidade superficial foi de 2cm/s e o

modelo utilizado foi 0 mesmo que o proposto no teste de malha.

% &
o o .
I}
'3 N \
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/ 18] O B
/ ) 4
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‘ o OdJ 0 \
| 0 ] 0 |
| ] O ] 0 !
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\ 7 o o /
it 5 a ] Im] ~

o

Figura 5.3: Detalhes do distribuidor de 56 furos

A Figura 5.4 mostra os diferentes modelos de distribuidor para o perfil radial

de fragao volumétrica de gs em z/D = 5,1.
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Figura 5.4: Diferentes abordagens do distribuidor da fase gas

Na Figura 5.4 nota-se que a entrada uniforme e a com 56 furos possuem
maior aproximacao com os dados experimentais. Sendo a primeira melhor na regiao
proxima a parede. O distribuidor com 163 furos superestima os dados experimentais,
possivelmente pela condicao de entrada, a qual se dd nos furos fazendo com que a
velocidade de entrada seja muito grande, aproximadamente 12,8m/s. Quando fontes
de massa pontual sao aplicadas, o escoamento fica constante radialmente, isto ocorre
provavelmente porque as fontes de massa distribuem o gas. Assim, além de menor
esforco computacional, a entrada uniforme apresenta melhores resultados quando com-
parados com os dados de Xue et al. (2008), deste modo esta foi utilizada para os estudos

numéricos.

5.1.3 Avaliagao da Influéncia das Forcas Interfaciais

Diversos estudos da literatura ressalvam a importancia da modelagem das
forgas interfaciais relacionadas a transferéncia da quantidade de movimento (Jakobsen
et al., 1997), (Zhang et al., 2006), (Simonnet et al., 2008), (Tabib et al., 2008). Dentre
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essas forgas a dominante é a de arraste, a qual segundo Chen et al. (2005) se corre-
tamente modelada, pode determinar o padrao do escoamento sem a adi¢ao das outras
forcas, como sustentacao, dispersao turbulenta, massa virtual e lubrificacao de parede.
As forcas estudadas aqui se limitam ao arrate, a forca de sustentacao e a dispersao
turbulenta, pois as forcas de massa virtual e de lubrificacao de parede nao apresentam
influéncia significativa no escoamento (Deen et al., 2001), (Bhole et al., 2008), (Tabib
et al., 2008).

Forca de Arraste

A forca de arraste é devido a resisténcia que um corpo em movimento sofre
pelo liquido no qual ele escoa. Portanto é de suma importancia sua correta modelagem
quando esta é tratada numericamente. Deste modo, foram realizados testes com trés
diferentes modelos para o coeficiente de arraste: Ishii e Zuber (1979), Grace et al. (1976)
e Zhang e Vanderheyden (2002). Estes foram escolhidos pois no trabalho de Santos et
al. (2007) o modelo de Grace et al. (1976) apresentou bons resultados, ja no trabalho de
Dionisio et al. (2009) o modelo de Ishii e Zuber (1979) foi o utilizado, e posteriormente
Tabib et al. (2008), destaca o modelo de Zhang e Vanderheyden (2002) como o que

melhor prediz o escoamento em colunas de bolhas.

Primeiramente os diferentes modelos para o coeficiente de arraste foram ava-
liados para uma velocidade superficial de gas de 2cm/s, correspondendo ao regime
homogéneo de escoamento. Portanto, os fenomenos de quebra e coalescéncia puderam

ser ignorados, pois neste regime a variagao do tamanho da bolha nao é significativa.

A Figura 5.5 mostra o perfil radial de fracao volumétrica de gas na posicao de
z/D = 5,1 com os diferentes modelos de arraste avaliados para o regime homogéneo de

escoamento.
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Figura 5.5: Perfil radial de fragao volumétrica de gas para diferentes modelos de

arraste

Na Figura 5.5 pode-se observar que os modelos propostos por Ishii e Zuber
(1979) e Grace et al. (1976) indicam comportamentos semelhantes, mantendo a fracao
volumétrica praticamente constante radialmente. J4 o modelo proposto por Zhang e
Vanderheyden (2002) apresenta um perfil um pouco diferenciado préximo a parede,
onde ha um decréscimo no valor da fragao volumétrica de gas. No centro da coluna
a diferenca entre este modelo e os dados experimentais é pequena em torno de 4%
enquanto que para os outros dois modelos chega a ser de 10%, porém no ponto mais

préximo a parede o erro chega a 31%.

A velocidade de gas também foi avaliada para os diferentes modelos de arraste

propostos. A Figura 5.6 mostra tal comparacao.
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Figura 5.6: Perfil radial de velocidade de gas para diferentes modelos de arraste

Na Figura 5.6 é possivel notar claramente que o modelo de Ishii e Zuber
(1979) representa melhor o perfil de velocidade de gés, enquanto que o de Grace et
al. (1976) superestima os dados experimentais ¢ o de Zhang e Vanderheyden (2002)
apresenta um perfil bem diferente do experimental, onde o primeiro é praticamente
constante e o ultimo parabdlico. Portanto, na avaliacao destes dois parametros da
fase gés, concluiu-se que para a velocidade de 2e¢m/s o modelo de arraste que melhor

representa o comportamento desta fase ¢ o de Ishii e Zuber (1979).

Como apenas com a consideracao da forca de arraste se pode representar
o escoamento gas-liquido em regime homogéneo, nao foram realizados testes com as

demais forgas de transferéncia de quantidade de movimento.

Outra avaliacao quanto ao arraste foi feita para o caso de regime heteroge-
neo, pois o comportamento dinamico deste tipo de regime é claramente diferente do
homogéneo. Para tanto, é necessario levar em consideracao os fenomenos de quebra e
coalescéncia das bolhas. Deste modo, além dos modelos utilizados para os testes até

aqui apresentados em regime homogéneo, fez-se uso dos modelos de quebra de Luo e
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Svendsen (1996) e de coalescéncia de Prince e Blanch (1990).

Para que o balango populacional fosse aplicado, trés grupos de tamanhos de
bolha foram selecionados, como mostrado na Tabela 5.1, onde na entrada a fragao
volumétrica do grupo 2 foi considerada como 1. Estes grupos foram escolhidos de
acordo com os dados experimentais de Xue et al. (2008) do tamanho do comprimento
do arco da bolha (bubble chord length) e por se apresentarem em maior frequéncia dentro

da coluna.

Tabela 5.1: Grupos de Tamanhos de Bolhas

Grupo | Diametro (mm)
1 1,3
p 2.2
3 5,5

Neste caso, o modelo de Grace et al. (1976) nao foi avaliado, apenas os de Ishii
e Zuber (1979) e Zhang e Vanderheyden (2002) por apresentarem melhores resultados
neste tipo de regime (Tabib et al., 2008). Os resultados numéricos do perfil de fragao

volumétrica de gés estao mostrados na Figura 5.7 para os diferentes modelos de arraste.

Analisando a Figura 5.7 nota-se que ambos os modelos testados falham ao
predizer a fragao volumétrica de gas nas condigoes propostas. O de Ishii e Zuber (1979)
superestima os valores experimentais em torno de 33% proximo as paredes e em torno de
15% no centro da coluna, enquanto que o de Zhang e Vanderheyden (2002) os subestima,
com erros muito préximos aos obtidos com o arraste de Ishii e Zuber (1979), nas paredes
36% e no centro 12%. Novamente, a velocidade de gds também foi avaliada quanto aos
diferentes modelos para o coeficiente de arraste. O perfil da mesma é mostrado na

Figura 5.8.
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Comparando os dois modelos avaliados, nota-se na Figura 5.8 que tanto o
modelo de Ishii e Zuber (1979) quanto o modelo de Zhang e Vanderheyden (2002)
apresentam uma boa concordancia com os dados experimentais. Sendo o ultimo um
pouco melhor na representacao da velocidade de gds, principalmente no centro da

coluna.

No entanto, mesmo com a avaliacao destes dois parametro, fracao volumétrica
e velocidade de gas, ainda nao é possivel determinar qual dentre os dois modelos
melhor representa o escoamento heterogéneo em coluna de bolhas. Portanto, para a
definicao do modelo é necessario avaliar a velocidade axial de liquido, a qual foi medida

experimentalmente por meio da técnica PIV.

Para a avaliacao das outras forcas interfaciais fez-se uso do modelo de Zhang
e Vanderheyden (2002), pois ainda nao existem muitos estudos relacionados a este
modelo, enquanto que para o de Ishii e Zuber (1979) é possivel encontrar diversos
trabalhos na literatura relatando sua aplicabilidade (Deen et al., 2001), (Zhang et al.,
2006) e (Dionisio et al., 2009).

Forca de Sustentacao

No que se diz respeito a modelagem da forga de sustentacao (lift) ainda existem
contradigoes. Em alguns estudos como os de Kulkarni (2003), Frank et al. (2008) e
Bhole et al. (2008) dentre outros, a modelagem desta forga mostrou melhoras quando
comparados os resultados numéricos com os experimentais. Porém existem aqueles em
que a sua consideragao foi desprezada e mesmo assim bons resultados foram alcancados,
destacando os trabalhos de Chen et al. (2005), Santos et al. (2007) e Dionisio et al.
(2009).

Neste estudo a influéncia da forca de sustentacao foi avaliada utilizando o
modelo proposto por Tomiyama (2002), pois esta abordagem foi anteriormente utilizada
por Bhole et al. (2008) mostrando bons resultados. Além disso esse modelo nao
possui parametros ajustaveis. A Figura 5.9 apresenta as comparagoes com os dados

experimentais na posicao z/D = 5,1 em uma velocidade superficial de 8cm/s.
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Figura 5.9: Influéncia da for¢a de sustentagao na fragao volumétrica de gés

De acordo com a Figura 5.9 a consideragao desta forca faz com que o perfil
radial de fragao volumétrica de gas se mostre praticamente constante, ou seja que muitas
bolhas migram para a parede. No modelo de Tomiyama (2002) as bolhas maiores
ascendem pelo centro da coluna, enquanto que as menores sao direcionadas para a

parede.

A Figura 5.10 mostra as se¢oes transversais de fracao volumétrica de gas sem
(Figura 5.10 (a)) e com a implementacao da forca de sustentacdo (Figura 5.10 (b)). E
possivel observar nesta Figura quando a forca de sustentagao é considerada, a fase gas
apresenta-se em praticamente toda a extensao radial, ja com o modelo simples, aquele
em que apenas o arraste é considerado, a maior concentracao de gas encontra-se no
centro. Além disso, nota-se que a fragao volumétrica minima de gas no modelo com a
forca de sustentacao é aproximadamente o valor méaximo da mesma no modelo simples.

Portanto, de acordo com os resultados obtidos essa forga foi descartada.

93



Capitulo 5 Resultados e Discussoes

Airat256C Airat25C
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z/D=5,1

Figura 5.10: Perfil radial de fracao volumétrica de gés (a) modelo simples (b) for¢a de

sustentacao

Dispersao Turbulenta

Esta forca é o resultado do transporte turbulento da fase dispersa através dos
turbilhoes. Da mesma forma que a forca de sustentacao o seu uso na modelagem de
colunas de bolhas ndo é unanime. Trabalhos como os de Lu et al. (2009), Li et al.
(2009) enfatizam sua aplicacao no modelo matemético, porém existem outros como os
de Chen et al. (2005), Sokolichin et al. (2004), os quais assumem que esta forga nao

possui influéncia significativa na modelagem do escoamento.

Como a forca de dispersao turbulenta é baseada nas flutuacoes das forcas agindo
nas bolhas, esta foi avaliada para uma velocidade superficial de gés de 8c¢m/s, onde o
escoamento esta no regime heterogéneo. Para tanto, foram realizadas simulacoes com
a implementacao do balanco populacional, além da dispersao turbulenta modelada de

acordo com Lopez de Bertodano (1992), com coeficiente de 0,1.

As Figuras 5.11 e 5.12 apresentam os resultados obtidos com a dispersao

turbulenta no regime heterogéneo na posigao z/D = 5,1.
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Figura 5.12: Perfil de velocidade de gas com dispersao turbulenta

95



Capitulo 5 Resultados e Discussoes

De acordo com Lopez de Bertodano (1992) a consideracao desta forca faz com
que a fase dispersa dissipe turbuléncia na fase continua, diminuindo a transferéncia da
quantidade de movimento. Assim quando a dispersao turbulenta é aplicada o perfil de
velocidade de géas é subestimado quando comparado ao modelo sem sua adicao. No
entanto, o perfil de fragao volumétrica de gas, Figura 5.11, é subestimado apenas no
centro da coluna, enquanto que nas paredes este é melhorado, pois o movimento relativo
das bolhas leva a flutuacoes intensas do liquido, isto afeta o comportamento das bolhas

vizinhas, fazendo com que estas sejam direcionadas as paredes.

Nos estudos de Tabib et al. (2008) e Li et al. (2009) o valor do coeficiente
de dispersao turbulenta utilizado foi de 0,2, o qual segundo eles melhor representa o

escoamento. Assim, a Figura 5.13 mostra os resultados para este valor de coeficiente.
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Figura 5.13: Perfil de fracao volumétrica de gas com dispersao turbulenta - Crp = 0,2

Aparentemente para o caso estudado, a escolha do valor do coeficiente de
dispersao turbulenta nao influencia significativamente na representagao do escoamento
(Figura 5.13).

Para avaliar o comportamento da energia cinética turbulenta quando o modelo
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de dispersao turbulenta é aplicado, mapas axiais sdo apresentados pela Figura 5.14 (a)

com o modelo simples e (b) com a dispersao turbulenta.

Water at 25 C
Turbulence Kinetic Energy Trnavg

! 0.109

- 0.082

0.000
[mA2 s4-2] |

(a) (b)
Figura 5.14: Energia cinética turbulenta média (a) simples (b) dispersao turbulenta

Na Figura 5.14 (b) pode-se notar que quando a forca de dispersao turbulenta
é empregada, a energia cinética turbulenta média possui um valor menor ao longo da

coluna.

A inclusao das forcas interfaciais de sustentacao e dispersao turbulenta na
modelagem fenomenoldgica de colunas de bolhas resulta em uma influéncia significativa
nos perfis de fracao e velocidade de géas, acerca do movimento radial destas. Na
maioria dos casos, o emprego da forgca de sustentagdo é para alcangar uma maior
aproximagao com dados experimentais. Para tanto seu coeficiente varia de valores
positivos a negativos, ou seja, considera-se aquele no qual o resultado numérico se
aproxima mais do experimental. O mesmo ocorre com a dispersao turbulenta, seu
coeficiente é adaptado a medida em que se necessita de uma melhora na representagao
do escoamento. Na faixa dos ntimeros adimensionais como Reynolds, Morton e Ettvos

nao existe prova tedrica ou evidéncia experimental mostrando a direcao e a magnitude
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destas forgas (Sokolichin et al., 2004). Portanto, tais forgas foram descartadas, apenas

a forga de arraste foi empregada nos demais testes numéricos.

5.1.4 Avaliagao dos Modelos de Turbuléncia

Além da influéncia das forcas interfaciais, a adequada descricao da turbuléncia
¢ um dos pontos criticos para poder capturar toda a fisica que envolve os fend6menos em
uma coluna de bolhas. Portanto uma analise dos diferentes modelos de turbuléncia foi
realizada para o regime heterogéneo de escoamento. Para tanto, os modelos testados
foram: k-¢ padrao e o modelo dos tensores de Reynolds (RSM) para a fase continua,
além do modelo de zero-equacao para a fase dispersa. Quando a turbuléncia da fase

dispersa foi considerada a continua foi abordada com o k-¢ padrao.

A comparacao dos diferentes modelos de turbuléncia com os dados experimen-
tais é apresentada nas Figuras 5.15 e 5.16. Em ambos os casos, os resultados mostrados

sdo na posigao z/D = 5,1.
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Figura 5.15: Perfil radial de fracao volumétrica de gas para os diferentes modelos de

turbuléncia
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Figura 5.16: Perfil radial da velocidade de gas para os diferentes modelos de

turbuléncia

Na avaliagao da fragao volumétrica de gas, nota-se pela Figura 5.15, que
a utilizacao do modelo dos tensores de Reynolds melhora os resultados simulados
comparando-os com os dados da literatura. Tanto no centro quando na parede da
coluna, os valores apresentados pelo modelo RSM se aproximam mais dos valores

encontrados experimentalmente.

A aplicacao de um modelo de turbuléncia para a fase dispersa resulta em um
perfil invertido para a fracao volumétrica de géas, subestimando seus valores no centro.
Ja para a velocidade de gés (Figura 5.16), os resultados simulados com o modelo
k- possuem boa concordancia tanto quantitativa quanto qualitativa com os dados
experimentais, porém estas sao diminuidas quando o modelo RSM é empregado. Com a
consideracao da turbuléncia para a fase dispersa, por meio do modelo de zero-equagao,
o perfil obtido apresenta apenas concordancia qualitativa com os dados experimentais

de velocidade de gas porém os subestima.

Como o modelo RSM melhora o perfil de fracao volumétrica de gés, porém

a representacao da velocidade de gas ¢ melhor com o modelo k-, é necessaria a
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avaliacao do comportamento da fase liquida para a definicao de qual melhor modelo

de turbuléncia.

5.1.5 Avaliagao do Nimero de Fases Dispersas

Para que seja possivel avaliar o comportamento das bolhas dentro de um
escoamento, no qual suas iteracoes sao consideradas, ou seja, como estas possam vir a
se agregar ou quebrar, é necessario o uso do balanco populacional. Os modelos baseados
baseados em balango de populagoes utilizam funcgoes de probabilidade para relacionar
as propriedades externas, isto é, o espaco fisico onde se encontram as bolhas, com as

propriedades internas, isto é, aquelas relativas as caracteristicas quantitativas.

Para a aplicacdo do balan¢o populacional por meio do método MUSIG (Lo,
1996), é preciso especificar o nimero de grupos de tamanhos de bolhas, em quanto a
fase dispersa serd dividida e seus respectivos diametros. Ainda nao se estabeleceu uma
quantidades de grupos, a qual seja suficiente para a melhor representagao do escoamento
em colunas de bolhas, Chen et al. (2005) utilizaram nove grupos, enquanto que Bhole et
al. (2008) treze. Deste modo, realizou-se uma andlise com diferentes grupos de tamanho,
trés, cinco e dez. Os fenomenos de quebra e coalescéncia foram modelados de acordo

com Luo e Svendsen (1996) e Prince e Blanch (1990) respectivamente.

Primeiramente, trés diferentes fases dispersas com diametros de 1,3 e bmm
foram introduzidas na coluna separadamente, como diferentes fases e nao como uma
fase polidispersa. Os resultados referentes ao perfil de fragdo volumétrica de gés na

posi¢ao z/D = 5,1 sao mostrados pela Figura 5.17.

Quando trés diferentes fases entram na coluna, os perfis radias de fragao volu-
métrica de gas destas se apresentam praticamente constantes, diferindo entre si apenas
quantitativamente, sendo o correspondente ao diametro de 1mm com o maior valor em
toda a extensdo radial. E possivel observar também que quanto maior o diametro da
fase dispersa menor o valor da fragao volumétrica. O oposto acontece com a velocidade
de gés, Figura 5.18, onde a bolha com maior diametro ascende mais rédpido na coluna

como esperado neste tipo de escoamento.
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Figura 5.17: Perfil radial de fracao volumétrica de gas para trés fases dispersas
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Os diametros das bolhas, tanto para trés quanto para cinco grupos, foram
baseados na distribuicao do tamanho do arco da bolha, apresentada no artigo de Xue
et al. (2008). Para que fossem escolhidos os dez tamanhos diferentes, determinou-se os
valores minimo e méaximo de diametro, e o préprio software CFX 12 da Ansys realizou

sua divisdo, de acordo com as Equagoes ( 5.2) e ( 5.3):

1
di = dpin + Ag (z - 5) (5.2)

dmaz - dmzn
Ay = Fmaz — Qmin (5.3)

ng ¢ o nimero de grupos.

A Tabela 5.2 mostra os diametros das bolhas para os grupos de tamanho
utilizados no MUSIG.

Tabela 5.2: Diferentes Grupos de Tamanho de Bolhas

Grupos Diametros (mm)
3 1 3 )
5 12 24 36 48 6,0
10 1,45 2,35 3,25 4,15 505 595 6,85 7,75 865 9,55

Quando apenas uma bolha é considerada (diametro constante), o perfil de
fracao volumétrica de gas obtido é superestimado e praticamente constante, resultado
que justifica a aplicagdo do balango populacional (Figura 5.19). Ainda é possivel
observar na Figura 5.19 que, aumentando o numero grupos, mais plano o perfil de
fracao volumétrica de gas fica, o mesmo acontece com o perfil de velocidade de gas
(Figura 5.20).
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A Figura 5.21 mostra os mapas de fracao volumétrica de gds para os diferentes
grupos de bolhas, (a) trés, (b) cinco e (c) dez. E possivel observar nesta Figura que o
gas sobe preferencialmente pelo centro ao longo da coluna quando sao considerados trés
grupos ( 5.21 (a)). No entanto, quando o nimero de grupos de bolhas é aumentado,
nota-se, Figuras 5.21 (b) e (¢), um aumento na fracdo de gas préximo as paredes da
coluna quando comparado com o perfil de trés grupos (Figura 5.21 (a)). Aparentemente

o gas ascende de forma uniforme radialmente, achatando o perfil de fracao volumétrica

e de velocidade de gas.

Airat25C
Volume Fraction Trnavg

1.000
0.750
0.500
0.250

0.000

(@) (b) (o)

Figura 5.21: Mapas de fragao volumétrica de gés (a) 3 grupos (b) 5 grupos (c) 10

grupos

5.2 Caso 2

Serao apresentados nesta secao os dados experimentais obtidos para a coluna de

bolhas cilindrica operando no regime heterogéneo de escoamento. Andlises de perfis de
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velocidade axial média de liquido, flutuacao de velocidade, intensidade de turbuléncia e
tensores de Reynolds foram realizadas em trés diferentes velocidade superficiais de gas
(Tabela 4.2), 3em/s, bem/s e Tem/s, onde todos estes experimentos foram realizados

em triplicata. Em seguida sao apresentados os testes numéricos acerca desta geometria.

5.2.1 Velocidade Axial Média do Liquido

Primeiramente, foram realizados testes a fim de determinar a quantidade de
fotos necessaria para uma boa representacao do perfil de velocidade média. Para tanto,
foram feitos tratamentos com 10000, 5000 e 2500 fotos, mostrados na Figura 5.22, a
uma velocidade de 7em/s pois esta sendo a mais alta, a quantidade de fotos que possa

representa-la corretamente serd suficiente para as velocidades mais baixas.

Velocidade axial média de liquido (m/s)

——2500_fotos
0.1+ ——5000_fotos
—— 10000 _fotos
z/D=3,6
-0,2 T T T T T T T T T |
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
r/R

Figura 5.22: Perfil de velocidade média

Nota-se na Figura 5.22 que os perfis obtidos para 10000, 5000 e 2500 fotos sao
semelhantes. Uma pequena variacao no perfil com 2500 fotos no centro da coluna foi
evidenciado, ja os com 10000 e 5000 foram praticamente iguais. Portanto, optou-se por

utilizar 5000 fotos para o tratamento das imagens para todas as velocidades.
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Para que a andlise da velocidade axial do liquido fosse realizada, dividiu-se
o local da medicao em quatro partes distintas que deveriam ser agrupadas depois.
Dividindo a coluna em partes, a camera pode ser aproximada, permitindo a captagao
de detalhes maiores do liquido, pois o escoamento a uma velocidade superficial de gés de
até 7em/s apresenta grande quantidade de bolhas na coluna, dificultando a passagem
do laser, para que seja possivel a leitura da velocidade das particulas tracadoras. A

Figura 5.23 mostra o perfil para o lado direito da coluna.
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Figura 5.23: Perfil de velocidade média - coluna dividida em quatro partes

Na Figura 5.23, nota-se que nao houve um cruzamento dos pontos obtidos
mais ao centro da coluna com os dados obtidos préximo a parede. O desvio entre esses
valores pode ser por incertezas do software ao analisar as particulas tracadoras proxima
do limite lateral das imagens. Diante disso, dividiu-se o raio da coluna em duas partes,
sendo que parte da primeira imagem foi interseccionada por parte da préxima para
evitar erros decorrentes da andlise préoxima ao limite lateral da mesma. A camera foi
posicionada para que as medidas fossem realizadas entre 47 e 55c¢m, sendo os dados

apresentados ha uma altura de 52cm (2/D = 3,6).

Assim, com base nas condi¢oes mencionadas, perfis de velocidade axial média
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foram obtidos para as trés diferentes vazoes de gés 30L/min,50L/min e T0L/min. As
Figuras 5.24, 5.25 e 5.26 mostram os campos vetoriais de velocidade média obtidos

apos o tratamento das imagens para as trés diferentes vazoes.
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Figura 5.24: Campo vetorial de velocidade média de liquido - (a) lado direito (b) lado
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Figura 5.26: Campo vetorial de velocidade média de liquido - (a) lado direito (b) lado

esquerdo - Usg,, = Tcm/s

Pode-se notar nas Figuras 5.24, 5.25 e 5.26 que para as diferentes velocidades
superficiais de gas o campo de velocidade médio do liquido apresenta caracteristica
similar, com velocidades descendentes e uma regiao de reversao de fluxo proximo a
parede e um pico de velocidade no centro da coluna, caracterizando um escoamento

tipico em colunas de bolhas.

Analisando os resultados obtidos, foram extraidos dos campos de velocidades,
perfis de velocidade axial média do liquido em z/D = 3,6 mostrados nas Figuras 5.27

a 5.29 para comparacao.

Em todos os casos apresentados é possivel observar um comportamento tipico
do escoamento de liquido em colunas de bolhas, onde este ascende pelo centro da coluna,
e apresenta nas paredes uma velocidade negativa, onde ocorre a recirculagao do mesmo.
Os pontos onde a inversao do escoamento ocorre, sao em todos os casos apresentados

nas posicoes 1,85¢cm e 13,6cm.
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Figura 5.29: Perfil de velocidade média - Us,, = Tcm/s

A comparagao entre os perfis de velocidade axial média entre as trés diferentes
vazoes de entrada de gas sao apresentadas na Figura 5.30. E possivel observar um
comportamento qualitativo similar entre os casos apresentados. Quando comparadas
entre si, as velocidades axiais médias nao variam muito com a velocidade superficial de
gas em toda a coluna. Os picos centrais de velocidade axial de liquido geralmente variam
linearmente com a velocidade superficial de gds. Entretanto, no regime heterogéneo esta

dependéncia muda, o mesmo comportamento foi encontrado no trabalho de Degaleesan
et al. (2001).
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Figura 5.30: Perfil de comparativo de velocidade média
5.2.2 Flutuagao de Velocidade (RMS)

Os perfis de flutuacao de velocidades (RMS) da fase liquida para os trés casos
estudados sao apresentadas na mesma posicao axial onde foram medidas as velocidades
médias a 52cm da base da coluna. As Figuras 5.31 a 5.33 mostram tais perfis para as

respectivas velocidades superficiais de gés de 3cm/s, 5em/s e Tem/s.

E possivel observar na Figura 5.31, que para a velocidade superficial de 3cm/s
o perfil de flutuacao de velocidade é mais uniforme, seu maior valor se encontra no

centro da coluna e diminui gradativamente a medida em que se aproxima da parede.
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Figura 5.31: Perfil de flutuagao de velocidade do liquido - Uy, = 3cm/s
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No entanto para as maiores velocidades, este comportamento nao é observado,
no caso de velocidade superficial de 5cm/s (Figura 5.32) esta sofre uma diminuigao
logo depois do centro da coluna, aumentando logo depois, até um decréscimo maior
proximo a parede. Ja para o caso de maior velocidade superficial de gas (Figura 5.33)

seu perfil é mais irregular e apresenta um pico logo apds o centro da coluna.

Comparando as flutuagoes de velocidade, Figura 5.34, nota-se que a medida em
que se aumenta a velocidade superficial de gas, aumenta-se também o pico da flutuagao
de velocidade no centro da coluna. A diferenca quantitativa entre os perfis diminui a
medida em que se aproxima da parede, sendo a diferenca méxima entre os pontos 7,25

e 21,75mm do raio da coluna.
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Figura 5.34: Perfis de flutuacao de velocidade do liquido para as diferentes velocidades

superficiais de gas

5.2.3 Intensidade de Turbuléncia

Os perfis radiais da variacao da intensidade turbulenta do liquido foram ava-
liados da mesma forma que os de velocidade média e de flutuacao de velocidade. Estes
foram também comparados entre si, a uma altura de z/D = 3,6. A intensidade

turbulenta unidirecional é calculada a partir da equacao 5.4

ul

Th= 5.4
o (5.4)

onde, v’ ¢é a flutuagao de velocidade e Us,, é a velocidade superficial.

Os perfis de intensidade turbulenta para as trés velocidades estudadas sao

apresentadas na Figura 5.35.
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Figura 5.35: Perfil de intensidade de turbuléncia

Para uma velocidade superficial de gis de 3cm/s o perfil da intensidade de
turbuléncia da fase liquida nao varia muito radialmente, conforme mostra a Figura
5.35. Seu valor maximo é no centro da coluna em torno de 6%, chegando a 4,85%
na parede. Para a velocidade superficial de 5¢m /s observa-se que no centro da coluna
o seu valor é de 5%, sofrendo um pequeno aumento logo apds o centro e diminuindo
gradativamente até a parede, onde chega a aproximandamente 3,3%. Diferentemente
do perfil apresentado para uma velocidade de 3cm/s, a variacao radial da intensidade
turbulenta da fase liquida é maior para o caso de 5¢m/ s, mostrando um perfil parabdélico.
O comportamento qualitativo da intensidade turbulenta, a uma velocidade de 7em/s,
¢ o mesmo que o apresentado para a velocidade de 5em/s. O valor da intensidade
turbulenta no centro é de aproximadamente 4,6%, chegando a 2,9% na parede. Ainda,
mesmo com uma pequena variagao radial, a maior intensidade turbulenta foi obtida

com a velocidade superficial de 3em/s, onde hd uma menor concentracao de bolhas.

Os perfis de intensidade de turbuléncia para as velocidades de 5em/s e Tem/s
sao qualitativamente semelhantes, no entanto, quando ha uma maior concentracao de

bolhas, ou seja, para a velocidade mais alta, o maior valor da intensidade de turbuléncia
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nao é localizado no centro da coluna, e sim préximo a ele, aproximadamente em 9,43mm

onde também sao encontradas os maiores valores de flutuacao de velocidade.

5.2.4 Tensores de Reynolds

Para a andlise das caracteristicas turbulentas do escoamento gas-liquido, determi-
nou-se os momentos de segunda ordem dos tensores normais nas direcoes axial (ufyu’y)
e radial (u/u! ), os quais contribuem para a energia cinética turbulenta, além do tensor

axi-radial (uju/,), este sendo responsavel por manter a circulagdo na coluna (Bhole et

al., 2006). Os tensores normais sdo determinados a partir da Equagao ( 5.5):

T =S - ) (- ) (5.5)
N -1

i=1

onde j e k representam um componente espacial qualquer e N é o nimero de amostras.

As Figuras 5.36 a 5.38 mostram as variagoes radiais dos tensores nas direcoes
radial, axial e axi-radial respectivamente, para as velocidades superficiais de gas de
3em/s, 5em/s e Tem/s. Nestas Figuras é possivel notar que para a velocidade superficial
de 3cm/s a variagdo dos tensores normais nas diregoes radial, axial e axi-radial nao
¢ muito acentuada. No entanto a medida em que a velocidade superficial aumenta
(5cm/s e Tem/s) a variagao dos tensores também aumenta. Para o caso de velocidade
superficial de 5em/s, os tensores normais, radiais e axiais apresentam um pico maximo
no centro da coluna, por onde as bolhas ascendem e onde ha maior concentracao delas,
proporcionando uma maior flutuacdo. No caso de 7em/s a regidao de maior flutuacao
esta localizada préximo ao centro da coluna, diminuindo a medida em que se aproxima
da parede, local onde hé a reversao de fluxo e bolhas de menores tamanhos. De acordo
com Degaleesan et al. (2001), aumentando-se a velocidade superficial do gds aumenta
a fracao volumétrica, onde também a coalescéncia é mais intensa, formando bolhas
maiores, as quais ascendem pelo centro da coluna, fazendo com que as flutuacoes sejam

maiores neste ponto.
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Figura 5.38: Tensor normal na direcao axi-radial

O tensor normal na dire¢ao axial (Figura 5.37) apresenta maiores valores para
as trées velocidades superficiais de gas utilizadas, portanto este possui maior influéncia

na dinamica do escoamento que os tensores radial e axi-radial.

Muitos modelos de turbuléncia sao baseados na variacao da energia cinética
turbulenta k, portanto sua medi¢ao ¢ um parametro importante para a caracterizacao
do escoamento. A energia cinética turbulenta é determinada através dos momentos de
segunda ordem dos tensores normais e de acordo com Albrecht et al. (2002), se dois
componentes sao conhecidos u’; e uj,, o terceiro ¢ estimado pela média dos dois primeiros,

logo k pode ser definida em duas dimensoes como:

b= > G () + 3 (u;f) (5.6)

i=1
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Para a avaliacao da variagao da energia cinética turbulenta, perfis radiais da
mesma foram obtidos para as trés diferentes velocidades superficiais de gés 3cm/s,

bem/s e Tem/ s, estes perfis sdo apresentados na Figura 5.39.
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Figura 5.39: Energia cinética turbulenta

A Figura 5.39 mostra que k possui um pico no centro da coluna, local onde as
flutuagoes sao mais intensas, e a medida em que se aproxima da parede existe um outro
ponto de inflexao onde a energia cinética possui um maximo local, em aproximadamente

r/R = 0,7 local onde ocorre a reversao do fluxo.

Quando a velocidade superficial de gas é aumentada o ponto de reversao de
escoamento nao coincide mais com um dos pontos de maximo de energia cinética
turbulenta, esta atinge seu maiores valores proximo ao centro da coluna, onde os
tensores normais também possuem valores maximos, ou seja, onde ocorrem as maiores

flutuagoes.

Para determinagao dos diferentes regimes de operagao para esta coluna, realizou-
se medidas de holdup global, por meio da expansao do leito em relacao as diferentes

velocidades superficiais de gds. A Figura 5.40 mostra a curva de transicao de regime

119



Capitulo 5 Resultados e Discussoes

de escoamento.
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Figura 5.40: Curva de transicao

De acordo com Vial et al. (2001) o regime homogéneo termina onde a funcao da
curva de transicao muda o seu comportamento, perdendo sua linearidade ou mudando
a sua concavidade. Na Figura 5.40, pode-se notar que o regime homogéneo acaba em
aproximadamente 2,4cm /s, onde comega o de transigao e o regime heterogéneo comega

em aproximadamente 5,2cm/s.

5.2.5 Analise Numérica

Inicialmente foram realizados testes de malha, a fim de se obter aquela na qual
nao exista dependéncia do escoamento, para a coluna experimental. Foi utilizado o
mesmo procedimento que o apresentado na secao 5.1.1. Cinco diferentes malhas com
aproximadamente 100000, 200000, 300000, 400000 e 720000 volumes de controle foram
avaliadas. Dentre estas, a malha de 100000 volumes de controle se mostrou adequada
para os testes numéricos, isto de acordo com os padroes estabelecidos e ja apresentados
(segdo 5.1.1).
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De acordo com a Figura 5.40 esta coluna opera nos regimes de transicao
e heterogéneo nas velocidades propostas neste estudo. Portanto, em todos os casos
numéricos foi empregado o balan¢o populacional, com os modelos de quebra de (Luo e
Svendsen, 1996) e coalescéncia de (Prince e Blanch, 1990), e trés grupos de tamanho

de bolhas 1mm, 3mm e bmm.

Andlise de Modelos de Arraste

Como apresentado anteriormente dois modelos de arraste se mostraram efici-
entes para a representacao da fase dispersa, tanto para a velocidade quando para a
fracao volumétrica (segdo 5.1.3) no regime heterogéneo de escoamento. Deste modo,
realizou-se testes numéricos para verificagdo da influéncia destes dois modelos (Ishii
e Zuber, 1979) e (Zhang e Vanderheyden, 2002) na representacao da velocidade axial

média da fase liquida.

Além dos diferentes modelos de arraste, realizou-se ainda testes quanto a con-
figuracao do distribuidor da fase gds. A placa distribuidora possui 37 furos, a entrada
de ar foi feita em duas formas, a primeira com uma entrada uniforme, passando pelos
furos da placa, e a segunda com a entrada diretamente nos furos, a Figura 5.41 mostra

tais esquemas.
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Figura 5.41: Enttrada (a) uniforme (b) furos

Os perfis de velocidade axial média foram comparados para as diferentes con-
figuragdes de entrada para a velocidade de 7em/s, como mostra a Figura 5.42 para os
dois modelos de arraste. E possivel observar na Figura 5.42 que em todos os casos os
resultados numéricos possuem boa concordancia com os dados experimentais préximo

as paredes, no entanto a velocidade axial média é subestimada no centro da coluna.

Quando a entrada ¢ feita diretamente nos furos, o pico central de velocidade se
aproxima mais do resultado experimental. Quanto aos modelos de arraste, o proposto
por (Zhang e Vanderheyden, 2002), mostra-se melhor para a representacao da velocidade
axial de liquido. Assim, para os demais testes numéricos, este modelo de arraste foi

empregado e a entrada foi realizada diretamente nos furos.
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Figura 5.42: Perfil de velocidade axial média de liquido - Us,, = Tcm/s

Andlise de Modelos de Turbuléncia

Novamente foi realizada a verificacao da aplicagao do modelo de turbuléncia
dos tensores de Reynolds (RSM). Este modelo se mostrou eficiente para a representacao

da fracao volumétrica de gas.

A Figura 5.43 apresenta o perfil de velocidade axial média de liquido para a
velocidade de 7em/s. Nela é possivel observar que quando o modelo de turbuléncia k-¢ é
utilizado os resultados numéricos subestimam os experimentais no centro da coluna, isto
provavelmente devido a natureza dissipativa do modelo. No entanto, quando o modelo
dos tensores de Reynolds é empregado, os dados obtidos numericamente representam
melhor o escoamento no centro da coluna. Porém na regiao mais proxima da parede, o

modelo k- apresentou melhor concordancia com os dados experimentais.
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Figura 5.43: Perfil de velocidade axial média de liquido - Us,, = Tcm/s

Mesmo com o emprego do RSM, o modelo proposto ainda subestima os valores
da energia cinética turbulenta para todas as velocidades avaliadas como apresentam as
Figuras 5.44 a 5.46.

Como o modelo k-¢ faz uso da hipdtese da viscosidade turbulenta, a qual
considera a turbuléncia isotrépica, ou seja, que as escalas de comprimento e velocidade
sao as mesmas em todas as direcoes, isto faz com que a energia cinética seja igualmente
distribuida, o que nao é observado experimentalmente. Pois, de acordo com as Figuras
5.36 a 5.38 nota-se um comportamento anisotrépico do escoamento para as velocidades
avaliadas. Assim, o modelo dos tensores de Reynolds é mais adequado para a descricao

do escoamento em regime heterogéneo.
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Figura 5.45: Energia cinética turbulenta- U, = 5cm/s
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Figura 5.46: Energia cinética turbulenta- Uy, = Tem/s
5.3 Validacao do Modelo

Nesta secao sera apresentada a validagao do modelo matematico para as duas
colunas propostas. No primeiro caso, perfis de fragao volumétrica em diferentes posicoes
axiais (z/D = 1,7,5,1 e 8,5) e velocidade de gds em z/D = 5,1 sdo comparados com o0s
dados experimentais de Xue et al. (2008). No segundo caso, os resultados numéricos sao

confrontados com perfis de velocidade axial média medidos por meio da técnica PIV.

5.3.1 Casol

Para o regime homogéneo de escoamento, no caso de velocidade superficial de
2cm /s, dentre as forgas interfaciais, apenas a de arraste foi aplicada por meio do modelo
de Ishii e Zuber (1979). As Figuras 5.47 a 5.49 mostram a comparacao dos dados
numéricos com os experimentais de Xue et al. (2008) em diferentes posigoes na coluna,
z/D=17,51¢e 85.
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Figura 5.47: Perfil de fracao volumétrica de gas

O modelo proposto representa bem o escoamento para as diferentes posigoes
axiais da coluna, mesmo na regiao do distribuidor z/D = 1,7, como mostra a Figura
5.47, onde existe uma variacao transiente da area de borbulhamento, devido a intermi-
tente entrada de gas, além da reversao do escoamento provocada pela recirculacao da

fase liquida, levando a oscilagoes e instabilidades.
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Figura 5.49: Perfil de fracao volumétrica de gas
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Na posicao z/D = 5,1 nota-se pela Figura 5.48 que os resultados numéricos
subestimam o perfil de fragao volumétrica de gés, o mesmo ocorre para z/D = 85 5.49.
No entanto o perfil “achatado” de fracao volumétrica de gas, caracteristico do regime
homogéneo, também ¢é alcancado pelos resultados numéricos. E possivel notar ainda

que a fracao volumétrica nao varia de forma significativa axialmente neste caso.

Para uma melhor avaliacao do modelo, a comparacao dos dados de velocidade

de gas foi realizado. Sendo estes apresentados nas Figuras 5.50 a 5.52.
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Figura 5.50: Perfil de velocidade de gés

Comparando os dados experimentais com os numéricos, nota-se na Figura 5.50,
que o modelo subestima os valores experimentais na regiao proxima ao distribuidor da
fase gds, devido provavelmente a instabilidade provocada pela recirculacao de liquido.
E possivel observar também que a velocidade de gas é maior nesta regiao, fato este nao

capturado pelo modelo.
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Figura 5.52: Perfil de velocidade de gés
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O perfil de velocidade de gas nao varia muito com a posicao axial, como
mostram as Figuras 5.51 e 5.52, nestas regioes onde o escoamento é completamente
desenvolvido, existe uma boa concordancia entre os dados experimentais e os obtidos

pelo modelo proposto.

No regime homogéneo ¢é possivel obter uma boa representacao do escoamento
com um modelo matematico relativamente simples, conforme apresentado por Santos et
al. (2007) e Dionisio et al. (2009). Porém, o mesmo nao ocorre para faixas de velocidades
superficiais de gds mais altas, neste caso se faz necessario o emprego de mais de um
tamanho de bolha para que se possa obter a correta representacao do escoamento. A
faixa de velocidades, a qual ocorre esta transicao de regime varia dependendo de fatores
como o diametro da coluna e o distribuidor da fase gas. No entanto, trabalhos como o de
Jia et al. (2007) e Silva et al. (2010) mostram que a aplicagdo do balan¢o populacional

influencia esta representagdo mesmo em velocidades abaixo de 4em/s.

Para o regime heterogéneo de escoamento, velocidade superficial de gés de
8cm/s, constatou-se que o modelo dos tensores de Reynolds representa bem a fracao
volumétrica de gas, porém para a velocidade de gas, o modelo k-¢ foi superior. Além
disto, ambos os modelos de arraste avaliados (Ishii e Zuber, 1979) e (Zhang e Van-
derheyden, 2002)) nao apresentam bons resultados quando comparados com os dados
experimentais de fracao volumétrica de gés de Xue et al. (2008). Deste modo, avaliou-se
também outra condi¢ao de saida além da pressao atmosférica (openning) a de degassing,

nela considera-se que apenas a fase gas deixa o dominio (ANSYS, 2007).

A comparacao dos perfis de fracao volumétrica de gés entre as diferentes saidas
e o modelo de turbuléncia dos tensores de Reynolds (RSM) sao mostrados nas Figuras
5.53 a 5.55. Tais perfis foram tomados em diferentes posi¢oes axiais z/D = 1,7,5,1 e

8,5 respectivamente.
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Figura 5.53: Perfil radial de fracao volumétrica de gas
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Figura 5.54: Perfil radial de fracao volumétrica de gas
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Figura 5.55: Perfil radial de fracao volumétrica de gas

Utilizando a condigao de degassing, nota-se nas Figuras 5.53 a 5.55 que o
perfil radial de fracao volumétrica de gas obtido com o modelo de Zhang e Vanderheyden
(2002) melhora a representagao do escoamento nas diferentes posigoes axiais. Como esta
condi¢ao nao permite que nenhuma fracao de dgua saia pelo dominio, possivelmente uma
pequena quantidade desta o deixa quando a pressao atmosférica é definida na saida,
quando o coeficiente de arraste de Zhang e Vanderheyden (2002) é empregado. Alguns
pesquisadores utilizam tal condigao para saida (Jia et al., 2007) e (Ekambara e Dhotre,
2010).

Na regiao mais proxima do distribuidor, Figura 5.53, o modelo de turbuléncia
RSM alcanca uma representacao qualitativa do escoamento. Enquanto que na regiao

completamente desenvolvida, Figura 5.55, o modelo k- apresentou melhores resultados.

A Figura 5.56 mostra a velocidade de gas na altura z/D = 5,1, para a
velocidade de 8cm/s. Apenas esta posicao foi avaliada, pois no trabalho de Xue et
al. (2008) a velocidade é apresentada somente nesta altura, ji que nesta pesquisa é

constatado que a velocidade de gas nao varia significativamente com a posicao axial.
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Figura 5.56: Perfil radial de velocidade de gas para diferentes condi¢oes de saida

Nota-se, na Figura 5.56 que a mudanca na condigao de saida nao altera o perfil
qualitativo da velocidade de géas, enquanto que um pico mais acentuado de velocidade

é observado quando o modelo de turbuléncia RSM é empregado.

5.3.2 Caso 2

Para uma melhor avaliacao do modelo matemaético, os perfis de velocidade axial
média de liquido obtidos experimentalmente, foram comparados com o modelo avaliado
para a fase gis (caso 1). O mesmo modelo foi empregado na coluna experimental,
pois nos dois casos estudados as colunas possuem diametro semelhante, a primeira com

16,2cm e a segunda com 14,5¢m.

A Figura 5.57 apresenta o perfil de velocidade axial média de liquido para
as duas condigoes de saida e para o modelo de turbuléncia RSM para uma velocidade

superficial de gés de Tem/s.

134



Capitulo 5 Resultados e Discussoes

+ Experimental - PIV

0.4 - —— Openning + k-¢

Degassing + k-¢

— Openning + RSM
U =7cm/s

sup

z/D=3,6

0.2 -

Velocidade axial média de liquido (m/s)

-0,3
r/R

Figura 5.57: Perfil radial de velocidade axial média de liquido - Us,, = 7Tcm/s

Na Figura 5.57 é possivel notar que a condicao de saida nao altera o perfil
de velocidade obtido numericamente. Entretanto, o resultado obtido com o emprego
do modelo de turbuléncia RSM apresenta uma melhora na representacao do perfil de

velocidade da fase liquida.

As Figuras 5.58 e 5.59 mostram a comparacao dos dados experimentais e
numéricos para as velocidades de 3cm/s e bem /s respectivamente. Nestas Figuras nota-
se que com a aplicacao do modelo de turbuléncia RSM ha uma melhora significativa do
perfil de velocidade axial média de liquido. No entanto, da mesma forma que observado
anteriormente, proximo a parede a velocidade axial sofre um ligeiro aumento, fato nao

apresentado experimentalmente.
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A velocidade axial média de liquido nao varia significativamente na direcao
axial no regime heterogéneo (Figura 5.60), o mesmo comportamento foi observado por

Xue et al. (2008) em relacao a fragdo volumétrica e velocidade de gés.
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Figura 5.60: Perfil radial de velocidade axial média de liquido

Os dados experimentais da literatura (Xue et al., 2008) apresentam apenas
perfis de fracao e velocidade da fase gés, porém, a fase liquida possui papel importante
na fluidodinamica do escoamento em colunas de bolhas. Constatou-se, por meio dos
testes avaliados nesta pesquisa que uma boa representacao da fase gas é alcancada
considerando apenas a forca de arraste dentre as forcas interfaciais, a turbuléncia pode
ser abordada com o modelo isotrépico k-¢ desde que a condicao de saida degassing seja
empregada. J& para a representacao da fase liquida é necessaria a utilizacao do modelo

dos tensores de Reynolds (RSM) para a turbuléncia.
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6.1 Conclusoes

O principal objetivo desta tese é a aplicagdo de um modelo matematico capaz
de representar o escoamento gas-liquido em colunas de bolhas operando em regime
heterogéneo. As conclusoes obtidas nesta pesquisa acerca dos resultados numeéricos e
experimentais serao dividas entre as duas colunas estudadas, como apresentado em toda

extensao desta Tese de Doutorado.

No primeiro caso, a analise numérica foi realizada de acordo com os dados da
literatura (Xue et al., 2008). Diferentes configuragoes de entrada, influéncia das forgas
interfaciais, modelos de turbuléncia para ambas as fases e diferentes niimeros de fases

dispersas foram verificados.

Na construcao da malha numérica nao foi necessaria a fiel representacao do
distribuidor de gas, pois este possui muitos furos, 163 de diametros relativamente
pequenos, 0,5mm de diametro. Portanto, para tal configuracao a entrada de gas pode
ser aproximada para uma entrada uniforme, diminuindo o custo computacional sem

afetar a representagao do equipamento.
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Dentre os dois modelos de arraste utilizados, ambos representaram bem o
escoamento no regime heterogéneo. Ja no regime homogéneo o modelo de Ishii e Zuber

(1979) apresentou melhores resultados para a velocidade de gés.

As forcas de sustentacao e dispersao turbulenta influenciam na dinamica do
escoamento quando modeladas, porém na maioria dos casos apresentados em literatura,
seus coeficientes sao determinados arbitrariamente, adequando-os & melhor representa-
¢ao do escoamento. Neste trabalho optou-se por um modelo para a forca de sustentagao,
o qual nao possui parametros ajustaveis, porém na faixa na qual este foi desenvolvido,
ainda nao existe evidéncia experimental da sua magnitude ou dire¢ao. Quanto a forca
de dispersao turbulenta, foram avaliados dois diferentes valores para o seu coeficiente,
no entanto nao houve diferenca entre eles. Deste modo, para a aplicacao de tais forcas
¢é necessario primeiramente a avaliagao experimental do movimento radial, no caso da
forca de sustentacao e da influéncia do movimento das bolhas na turbuléncia para o

caso da forca de dispersao turbulenta.

O modelo de turbuléncia k- apresentou bons resultados na representacao
tanto da velocidade quanto da fracao volumétrica de gés na regiao de escoamento
completamente desenvolvido, desde que a condicao de saida degassing seja empregada.
O modelo dos tensores de Reynolds, RSM, apresentou bons resultados para fracao
volumétrica de gés, porém a um custo computacional maior. Quando o modelo de
zero-equagao é utilizado para a fase gas, o perfil do escoamento melhora nas paredes,
levando maior quantidade delas, assim o pico central tanto de fracao volumétrica quanto

de velocidade de gas é diminuido.

Para a aplicacao do balanco populacional, faz-se necessario a divisao da fase
dispersas em diferentes grupos de tamanhos. A medida em que estes grupos sao
aumentados, o perfil de escoamento se torna mais constante, perdendo o perfil parabdlico
caracteristico do regime heterogéneo. Para o caso de velocidade superficial de gas de
8cm/s, apenas trés tamanhos de bolhas se mostraram eficientes para a representagao

do escoamento tanto de fracao volumétrica quanto de velocidade de gas.

No regime homogéneo um modelo matemaético relativamente simples representa
o escoamento gas-liquido, mesmo na regiao do distribuidor, a qual é caracterizada por

oscilacoes e instabilidades. No entanto, para os regimes de transicao e heterogéneo esta

139



Capitulo 6 Conclusoes e Sugestoes

representacao ¢ dificultada devido as interagoes bolha-bolha, fazendo com que estas
se quebrem e se coalescam aumentando a turbuléncia. Assim, uma boa concordancia
entre os resultados experimentais da literatura e os numéricos obtidos neste trabalho
foi alcancada com a utilizacao do modelos dos tensores de Reynolds para a turbuléncia,
tanto para fracao volumétrica em diferentes posicoes na coluna quanto para velocidade

de gés, sem a necessidade de uma aproximagao na condicao de saida da coluna.

No segundo caso desta pesquisa, realizou-se experimentos em uma coluna de
bolhas cilindrica por meio da técnica PIV para medidas da velocidade axial média da
fase liquida. Para que fosse possivel tais medidas em regime heterogéneo de escoamento,
foi necessaria a divisao da coluna em duas partes, para que as bolhas nao interferissem

na passagem do laser.

Os perfis de velocidade axial média mostraram que no regime heterogéneo a
dependéncia linear entre a velocidade superficial de gas e o pico central de velocidade
axial nao existe, o maior valor é alcangado pela velocidade de 5¢m/s, pois para a de
7em/s o aumento da dissipacdo da quantidade de movimento faz com que o perfil de

velocidade seja mais achatado.

Os tensores de Reynolds possuem seu maximo no centro da coluna ou préximo
a ele em todos os casos estudados, pois é no centro onde existem maiores concentragoes
de bolhas aumentando as flutuacoes neste ponto. O tensor axial possui maior influéncia

na dinamica do escoamento para estes casos.

Na analise numérica, realizou-se também a andlise dos diferentes modelos de
arraste, o modelo proposto por Zhang e Vanderheyden (2002) mostrou-se mais eficiente

para velocidade mais altas.

A curva de transicao obtida para a coluna experimental mostrou que na ve-
locidade superficial de 2e¢m/s o regime de escoamento se encontra em transigao, ja na
coluna proveniente da literatura (Xue et al., 2008) esta opera em regime homogéneo,
mesmo ambas possuindo diametros de mesma ordem, a primeira de 14,5cm e a segunda
de 16,2cm.

Devido a natureza dissipativa do modelo de turbuléncia k-¢ juntamente com

a consideracao de turbuléncia isotrépica, este nao apresentou bons resultados quando
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comparados com os dados experimentais de velocidade axial média de liquido. En-
tretanto, o emprego do modelo dos tensores de Reynolds melhora significativamente
a representacgao do escoamento, pois os tensores normais de Reynolds possuem um

comportamento anisotropico no regime heterogéneo.

6.2 Sugestoes

Ressalva-se a necessidade de pesquisas futuras com o intuito de estabelecer
um modelo matematico que represente escoamentos géas-liquido em colunas de bolhas.
Para tanto, a utilizagao da regressao numérica dos dados experimentais, a fim de obter
parametros comuns para as diferentes condigoes do escoamento e a implementacao de
modelos de arraste com diferentes diametros de bolhas, sao possiveis etapas para tal.
Contudo, outro ponto ainda em aberto e nao menos importante na modelagem deste
tipo de escoamento é o emprego do balanco populacional, verificando a aplicacao de
abordagens onde as bolhas nao possuam o mesmo campo de velocidades, por meio do
MUISG nao-homogéneo e do método da quadratura dos momentos (DQMOM).
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