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RESUMO

Devido a crescente preocupacdo com as questfes ambientais envolvendo as emissoes
de gases que potencializam o efeito estufa e outros problemas associados aos combustiveis
fosseis, o hidrogénio aparece como uma fonte de energia alternativa capaz de promover o
desenvolvimento de forma sustentavel. A producdo de hidrogénio via fermentacdo anaerobia
é uma das rotas mais atraentes atualmente, envolvendo processos fisicos, quimicos e
bioldgicos com inumeras interacdes entre gases, liquidos e solidos. No entanto, as pesquisas
atuais tém dedicado especial atencdo as caracteristicas quimicas e biologicas. Muitos reatores
em escala real e de laboratdrio ainda sdo dimensionados por correlagdes empiricas, mas a
compreensdo dos fendmenos hidrodindmicos envolvidos na producdo de hidrogénio é um
precursor necessario para a aplicacdo em projetos de escala industrial. Para otimizar o
desempenho do reator, é essencial compreender a dinamica das fases em seu interior. Neste
contexto, o objetivo deste trabalho é empregar técnicas de fluidodindAmica computacional
(CFD) para estudar e otimizar o comportamento fluidodindmico de um reator anaerébio
sequencial em batelada (ASBR). Para tanto, foi adotada uma modelagem bifasica,
tridimensional e turbulenta conduzida com o programa computacional OpenFOAM.
Diferentes condicdes operacionais, configuragcdes geométricas, bem como diferentes modelos,
foram avaliados. Os resultados obtidos no estudo das forcas interfaciais reforcam a
importancia e a necessidade de validar as simulagfes com dados experimentais, devido a
grande variacdo nos resultados obtidos em cada caso simulado. Do ponto de vista das
configuracBes geométricas e operacionais, observa-se que modificacdes na vazdo e no sentido
da recirculacdo, bem como alteragbes na geometria dos distribuidores afetam
significativamente a velocidade de mistura e a energia cinética turbulenta no interior do
reator. Estas modificacOes afetam a transferéncia de massa, a qual influencia diretamente na
cinética das reacOes e possibilita uma maior producdo de hidrogénio. Determinar o
comportamento do reator de forma precisa € um precursor para propor alteracdes que

melhorem a sua eficiéncia.

Palavras-chave: fluidodinamica computacional; reator anaerébio sequencial em batelada;

forcgas interfaciais; hidrogénio.



ABSTRACT

Due to the growing concern with environmental issues involving the emission of gases
that enhance the greenhouse effect and other problems associated with fossil fuels, hydrogen
arises as an alternative source of energy capable of promoting development on a sustainable
manner. Hydrogen production via anaerobic fermentation is currently one of the most
attractive routes, involving physical, chemical and biological processes with numerous
interactions between gas, liquid and solid. However, current research has devoted special
attention to chemical and biological characteristics. Many full-scale and laboratory-scale
reactors are still dimensioned using empirical correlations, but the understanding of
hydrodynamic phenomena involved in the production of hydrogen is a necessary precursor for
the application in industrial scale projects. To optimize the performance of the reactor, it is
critical to understand the dynamics of the phases inside. In this context, the aim of this work
is to employ computational fluid dynamics (CFD) techniques to study and optimize the fluid
dynamic behavior of an anaerobic sequential batch reactor (ASBR). Thus, a two-phase, three-
dimensional and turbulent modeling was adopted, and simulations were conducted with the
computer program OpenFOAM. Different operating conditions, geometric configurations and
different models were evaluated. The results obtained in the study of interfacial forces
reinforce the importance and the need to validate the simulations with experimental data, due
to the large variation in the results obtained in each simulated case. Concerning geometric and
operational settings, it was observed that changes in flow direction and recirculation, as well
as changes in the geometry of distributors, affect significantly the velocity and the turbulent
Kinetic energy inside the reactor. These changes affect the mass transfer, which directly
influences the reaction kinetics and enables greater production of hydrogen. The accurate
establishment of the reactor behavior is a precursor to propose changes in order to improve its

efficiency.

Keywords: computational fluid dynamics; anaerobic sequential batch reactor; interfacial

forces; hydrogen.



1 INTRODUCAO

Devido a crescente preocupagdo com as questdes ambientais envolvendo as emisses
de gases que potencializam o efeito estufa e outros problemas associados aos combustiveis
fosseis, o hidrogénio aparece como uma fonte de energia alternativa capaz de promover o
desenvolvimento de forma sustentavel. Embora existam dificuldades associadas ao seu
armazenamento, muitos pesquisadores apontam o hidrogénio como o combustivel do futuro,
pela capacidade de ser utilizado em células altamente eficientes para a geracdo de eletricidade
(Show et al., 2011).

A producdo de hidrogénio pode ser feita utilizando microrganismos capazes de
metabolizar o substrato via rotas fotossintéticas ou fermentativas. As espécies envolvidas na
producdo de hidrogénio sdo as algas verdes, as cianobactérias e as bactérias fotossintéticas e
fermentativas (Das e Veziroglu, 2008).

A producgdo de hidrogénio via fermentacdo anaerdbia de residuos organicos aparece
como a forma mais favoravel de producdo, por aliar altas taxas e reducdo da poluicdo
organica (Show et al., 2011).

Embora a producdo de hidrogénio seja complexa e multifasica, envolvendo processos
fisicos, quimicos e bioldgicos com inimeras interacdes entre gas, liquido e solido, as
pesquisas atuais tém dedicado especial atencdo as suas caracteristicas quimicas e bioldgicas.

Diversos avangos em sua producéo, tais como o isolamento de cepas microbianas
capazes de produzir hidrogénio a altas taxas, obtencéo de fontes de carbono de baixo custo e
alta eficiéncia e otimizacao do processo de fermentacdo microbiana, tém sido alcancados (Cao
etal., 2010).

Por outro lado, as caracteristicas fisicas, que afetam a eficiéncia do processo, vém
sendo relegadas a segundo plano, e muitos reatores em escala real e de laboratério ainda sdo
dimensionados por correlages empiricas. O efeito dos campos de velocidade, da tensdo
cisalhante, turbuléncia e volume das fracdes multifasicas, que afetam significativamente a
composigdo da comunidade microbiana, da atividade de biomassa e da sedimentabilidade do
lodo séo desta forma menosprezados (Wang et al., 2010).

Compreender os fenémenos hidrodindmicos envolvidos na producdo de hidrogénio é
um precursor necessario para a aplicacdo em projetos de engenharia. Para otimizar a
configuracdo do reator e, por conseguinte, melhorar seu desempenho, o desenvolvimento e a
aplicacdo de métodos de fluidodindmica computacional (CFD) se faz adequado por
simplificar o processo (Ding et al., 2010).
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1 INTRODUCAO

Neste contexto, esta dissertacdo pretende contribuir com uma anélise do escoamento
no interior de um reator anaerobio sequencial em batelada, utilizado para a producdo de
hidrogénio, empregando métodos de fluidodinamica computacional. A partir do conhecimento
do comportamento fluidodindmico no processo atualmente empregado, alteracBes nas
condigdes operacionais sdo avaliadas, com o intuito de otimizar a transferéncia de massa no
interior do reator, a qual influencia diretamente a cinética das reages. Os resultados
apresentados neste trabalho foram obtidos por meio do programa computacional OpenFOAM,
que é um software livre, de codigo aberto e destinado a resolucdo de problemas envolvendo
campos tensoriais. Sua principal aplicacdo é na solucdo de problemas relacionados a
fluidodindmica computacional (CFD), podendo-se citar a simulagdo de escoamentos
turbulentos, escoamentos multifasicos e escoamentos reativos. Por ser de cddigo livre e

aberto, pode ser executado, adaptado, redistribuido e aperfeicoado pelos usuarios.
11 ORGANIZAQAO DO TRABALHO

Para um melhor entendimento, esta dissertacdo foi dividida da seguinte maneira:

O Capitulo 1 apresenta uma breve Introducdo sobre producdo de hidrogénio e a
técnica computacional CFD, enfatizando sua aplicabilidade na otimizacdo de reatores, além
de ressaltar o objetivo do estudo.

No Capitulo 2 descreve-se 0 objetivo geral e os objetivos especificos deste estudo.

Apresenta-se no Capitulo 3 uma visdo geral sobre biorreatores para producdo de
hidrogénio e seus parametros geomeétricos e de operacao; discutem-se, também, os principais
fatores relacionados a escoamentos multifasicos, com énfase na metodologia CFD aplicada a
biorreatores.

O Capitulo 4 apresenta os modelos matematicos utilizados nesta pesquisa, além das
relacbes de fechamento do modelo como forcas interfaciais e modelos de turbuléncia, sob
uma 6tica Euleriana-Euleriana; os métodos numéricos utilizados neste trabalho, a geometria e
a malha computacional também sé&o elencadas neste capitulo.

A apresentacao e discussao dos resultados obtidos sdo realizadas no Capitulo 5.

O Capitulo 6 traz as principais conclusdes desta pesquisa, alem de recomendacGes

para futuros trabalhos.
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Esta dissertacdo tem como objetivo compreender a fluidodinamica em um biorreator
utilizado para a producdo de hidrogénio, por meio de um modelo matematico bifasico e
turbulento. A partir disto, pretende-se propor modificagdes que incrementem a mistura e a

formacé&o de hidrogénio otimizando o processo.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

1) Propor uma modelagem adequada para a simulacdo fluidodindAmica de um biorreator
anaerobio sequencial em batelada.

2) Obter através de simulagdes numéricas um melhor entendimento da fluidodindmica de um
biorreator voltado a producédo de hidrogénio.

3) Propor modificacBes geométricas e/ou operacionais para o aperfeicoamento da mistura,

apoiadas na modelagem proposta.
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Apresenta-se neste capitulo uma visdo global sobre biorreatores para producdo de
hidrogénio, com énfase nos parametros geométricos e nas caracteristicas operacionais que
afetam a mistura. Na sequéncia sdo apresentados os principais fatores relacionados ao
escoamento multifasico e ao estudo de CFD aplicado a producdo de hidrogénio, com
referéncia a alguns trabalhos desenvolvidos por pesquisadores da area.

3.1 BIORREATORES PARA PRODUCAO DE HIDROGENIO

Os processos anaerébios vém experimentando um desenvolvimento muito
significativo nos Gltimos anos, pois € uma tecnologia de baixo custo que pode ser aplicada em
processo de tratamento de aguas residuais com geracao de biogas e hidrogénio.

O processo fermentativo para obtencdo de hidrogénio pode ser realizado em batelada
ou em modo continuo. De acordo com Hallenbeck e Ghosh (2009), o modo continuo de
operacdo tende a ser mais eficiente.

Em relacdo aos reatores, Show et al., (2011) apresentam diversas configuracdes
aplicadas na producdo de hidrogénio, entre as quais se destacam: reator continuo de mistura
completa (CSTR), reator anaerébio sequencial em batelada (ASBR), biorreator com
membranas (MBR), reator anaerdbio de fluxo ascendente com manto de lodo (UASB), reator
anaerobio de leito expandido (EGSB) e reator anaerdbio de leito fluidizado (AFBR).

Estudos recentes apontam o CSTR como o mais simples e também o mais utilizado
atualmente (Ding et al., 2010). Este reator geralmente apresenta formato cilindrico, entrada e
saida continua de efluente e agitacdo mecanica. Através desta agitacao, a biomassa é suspensa
sendo completamente misturada ao substrato, conferindo assim, uma boa transferéncia de
massa e um eficiente contato substrato-microrganismo (Jung et al., 2011).

Por outro lado, segundo Zhang et al. (2006) o CSTR esta sujeito a arraste de biomassa
para curtos tempos de detencdo hidraulica, restringindo assim a producdo de hidrogénio. A

Figura 1 apresenta a configuracdo de um CSTR.
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Figura 1. Configuragdo de um reator continuo de mistura completa (adaptado de Ding et al., 2010).

Devido a dissociacdo entre o tempo de detencdo hidraulica e o tempo de retencao
celular, alta concentracdo de biomassa, flexibilidade operacional, independéncia em relacao a
instalacdo de um sedimentador e baixo investimento inicial, 0 ASBR vem sendo adotado na
producéo de hidrogénio. De acordo com Pinheiro et al. (2008) e Michelan et al. (2009), os
principios de operacdo sdo extremamente simples e seguem as seguintes etapas: enchimento,
reacao, sedimentacéo e retirada do efluente.

A versatilidade do ASBR ja foi comprovada com diversos tipos de efluentes, incluindo
os gerados pelas industrias téxteis, petroquimicas, cervejarias, fabricas de celulose, curtumes,
dentre outras (Tauseef et al., 2013). No entanto, 0 ASBR apresenta um limite menor de carga
organica volumétrica e uma menor producdo de hidrogénio em relacdo ao CSTR (Won e Lau,

2011). Um diagrama esquematico de um ASBR é mostrado na Figura 2.

reservatorio de gas
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l 1
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tanque efluente  apitador magnético

Figura 2. Configuracdo de um reator anaerdbio sequencial em batelada (adaptado de Xu, 2010).




20
3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.2 EFEITO DOS PARAMETROS GEOMETRICOS E OPERACIONAIS NA MISTURA

Muitas sdo as varidveis que afetam o desempenho de um biorreator, tais como a
agitacdo, configuracdo geométrica do reator, relagéo inicial entre alimento e microrganismos
(A/M), temperatura e diluicdo inicial do efluente (Novaes et al., 2010).

Entre estas, a agitacdo € um parametro critico, especialmente em aplicacdes de grande
escala, uma vez que falhas no processo de mistura podem resultar em uma menor
transferéncia de massa, levando a um desempenho insuficiente do sistema. Além disso, a
agitacdo também é crucial para solubilizar particulas de matéria organica, aumentando as
taxas de consumo de substrato (Pinho et al., 2005).

Existem varias formas para promover a agitacdo no interior de biorreatores, dentre
estas a recirculacdo do biogas, a recirculacdo do efluente e a agitagdo mecanica sdo as que
merecem maior destague. Em um ASBR, a mistura geralmente € realizada por agitacéo
mecanica ou por recirculacdo do biogéas gerado no processo de fermentacdo (Michelan et al.,
2009). No entanto, Brito et al. (1997) e Pinheiro et al. (2008) identificaram que a producéo de
biogas pode ser insuficiente para promover turbuléncia suficiente para minimizar a ocorréncia
de “zonas mortas". Assim, Brito et al. (1997) desenvolveram um ASBR onde a agitacdo foi
realizada pela recirculacdo do substrato através de uma bomba pneumatica, e concluiram que
é possivel utilizar este sistema para promover uma maior agitacdo. Pinheiro et al. (2008)
avaliaram a velocidade de recirculacdo ideal para um ASBR utilizado no tratamento de dguas
residuais, e descobriram que a eficiéncia do sistema é limitado pela transferéncia de massa
guando operado com baixas velocidades de recirculagéo.

No entanto, velocidades mais elevadas de recirculacdo podem reduzir a atividade
microbiana devido a altas tensdes de cisalhamento, causando a ruptura das células (Bannari et
al., 2011) e resultando em um processo com reagdes de fermentacdo ineficientes. Do ponto de
vista da engenharia, a tensdo de cisalhamento pode ser manipulada para melhorar o processo
de granulacéo do lodo bioldgico (Ren et al., 2009).

Complementando as diversas investigacGes experimentais acerca da influéncia da
agitacdo em biorreatores, também se encontram em literatura alguns estudos numéricos. Ding
et al. (2010) apresentaram simulagdes tridimensionais em CFD de um reator CSTR em escala
laboratorial, operando com agitacdo mecanica, escoamento bifasico gas-liquido para a
producdo de hidrogénio. Os resultados mostraram que o formato do agitador, bem como a

velocidade de agitacdo, afetam significativamente os padrOes de escoamento, sendo que as
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maiores produgOes de hidrogénio foram obtidas com o rotor funcionando com velocidades
entre 50 e 70 rpm. Wang et al. (2010) utilizou a metodologia desenvolvida por Ding et al.
(2010) para investigar os efeitos do aumento de escala em reatores CSTR, e indicou que tal
aumento acarreta em aumento de zonas de estagnacdo e pior distribuicdo dos campos de

velocidade.

3.3 CARACTERISTICAS DOS REGIMES DE ESCOAMENTO

Os sistemas gas-liquido sdo caracterizados por diferentes regimes de escoamento,
sendo classificados em trés tipos principais: homogéneo, heterogéneo e slug (Figura 3). A
variacdo dos regimes de escoamento depende principalmente da velocidade ascensional da
fase dispersa (Wang et al., 2007).
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Figura 3. Tipos de regimes de escoamento gas-liquido em colunas verticais: (A) homogéneo;

(B) heterogéneo e (C) slug (adaptado de Kantarci et al., 2005).

Para baixas velocidades ascensionais de gas, geralmente abaixo de 0,05 m/s, observa-
se uma distribuigdo uniforme no tamanho das bolhas, caracterizando o regime homogéneo.
Este regime apresenta menor complexidade em sua caracterizacdo, pois todas as bolhas
ascendem verticalmente com minimas oscilagfes transversais e axiais, praticamente ndo
ocorrendo coalescéncia ou quebra. O tamanho das bolhas € quase que exclusivamente
determinado pelas caracteristicas do distribuidor e pelas propriedades do sistema (Thorat e
Joshi, 2004).
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A medida que a velocidade ascensional do gas aumenta, geralmente acima de
0,10 m/s, a coluna passa a operar em regime de transi¢do ou heterogéneo, onde h4 uma grande
variacdo na fracdo volumétrica de gas, no tamanho das bolhas, na velocidade do liquido, na
energia cinética turbulenta. O tamanho meédio das bolhas na regido central da coluna é
governado pelos fendmenos de coalescéncia e quebra (Thorat e Joshi, 2004).

O regime slug é caracterizado pela formacao de bolhas grandes, as quais apresentam
tamanhos proximos ao diametro da coluna, como pode ser observado na Figura 3C. Esse tipo
de escoamento pode ser obtido em colunas com pequenos diametros, operando a uma
velocidade ascensional de gas superior a 0,10 m/s (Shaikh e Al-Dahhan, 2007).

Em colunas de bolhas, o regime de escoamento é fator determinante na operacao e
desempenho do sistema, pois a hidrodinamica, transferéncia de calor e massa, e 0
comportamento da mistura sdo distintos nos diferentes regimes (Zahradnik e Fialova, 1996).

Outra importante caracteristica do escoamento em colunas de bolhas esta no fato de
que as bolhas possuem formas variaveis, as quais interagem de maneira diferente com a fase
continua. De acordo com Clift et al. (1978), as formas mais comuns sdo esfera, elipse e touca
e podem ser determinadas através da relacdo entre trés grupos adimensionais (EO6tvos,

Reynolds e Morton), conforme a representacdo grafica mostrada na Figura 4.
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Figura 4. Relacdo entre o formato das bolhas e os grupos adimensionais E6tvds, Reynolds e Morton
(adaptado de Clift et al., 1978).
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As caracteristicas morfologicas influenciam fortemente o escoamento, uma vez que,
forcas interfaciais sdo dependentes de parametros como area superficial das bolhas,

distribuicdo de pressdo na superficie destas, entre outros.

3.4 ABORDAGEM FENOMENOLOGICA

Existem dois modos classicos de enfoque em relacdo a descricdo do escoamento de
um fluido: o Euleriano e o Lagrangeano. No enfoque Euleriano, uma porcéo fluida é vista e
estudada por um observador em uma posi¢cdo coordenada fixa no espago, ou seja, uma
grandeza qualquer tem a sua variagdo em funcdo do tempo e das trés componentes
dimensionais. Ja no enfoque Lagrangeano, o observador analisa e observa o fenbmeno
movimentando-se com a mesma velocidade da porcdo de fluido, fazendo com que as
grandezas sejam apenas funcdo do tempo.

Escoamentos bifasicos podem ser modelados pelos dois tipos de abordagens,
Euleriano-Euleriano e Euleriano-Lagrangeano. Na abordagem Euleriano-Euleriano, ambas as
fases sdo tratadas como continuas e interpenetrantes. As grandezas (escalares ou vetoriais) sao
transportadas através dos volumes de controle usando um sistema de coordenadas fixo, as
equacdes locais instantdneas passam por médias adequadas (Rosa, 2008), a construcdo da
trajetdria e sua subsequente média ndo sao realizadas explicitamente durante os célculos. Esta
abordagem necessita de um menor esforco computacional em relacdo a Euleriano-
Lagrangeano (Buwa et al., 2006).

Dentro da abordagem Euleriano-Lagrangeano, a fase continua é tratada como
Euleriano, enquanto que, para a fase dispersa, 0 movimento individual (ou em pequenos
grupos) das particulas é simulado pela solu¢do do balanco de forcas para cada uma destas. A
trajetéria de varias particulas é computada em cada volume de controle, onde é feita uma
aproximacdo média (Buwa et al., 2006). Normalmente esta abordagem é recomendada
qguando a concentracdo da fase dispersa é baixa ou apresenta diferentes caracteristicas de
tamanho e composigdo quimica (Santos, 2005). Esta abordagem é conveniente no estudo do
comportamento das bolhas em relagdo aos fendmenos de coalescéncia e quebra. A
desvantagem deste modelo € que o nimero de bolhas é limitado, alem de exigir maior

capacidade de processamento computacional (Van Den Hengel et al., 2005).
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Devido a menor exigéncia computacional, adotou-se nesta pesquisa a abordagem
Euleriano-Euleriano para o céalculo do escoamento bifasico entre a fase dispersa (bolhas de
biogas) e a fase continua (considerada uma mistura liquida de vinhoto e glicerol). Como o
comportamento das bolhas depende de variaveis locais (campo de velocidade, turbuléncia,

etc.), a modelagem inclui correlagOes para estimar a interagcdo entre as fases.

3.5 FORCAS INTERFACIAIS

Na operacdo de biorreatores multifasicos, a dinamica das fases gasosa e liquida é
afetada pelas interacdes entre as fases, regida pelas forcas interfaciais (arraste, sustentacdo e
massa virtual).

Uma particula imersa em um fluido em movimento sofre o efeito de uma forga de
arraste a qual é causada por dois mecanismos. O primeiro mecanismo é provocado pelas
tensdes cisalhantes viscosas ao redor da particula conhecida como friccdo por contato e o
outro mecanismo é conhecido como arraste de forma provocada por uma distribuicdo de
pressdo desigual que envolve a particula em movimento, e esta associado com o tamanho da
bolha e sua forma.

Em escoamentos sob corpos, a variacdo repentina dos respectivos campos de
velocidade e pressédo acaba induzindo a um movimento rotacional no eixo do corpo,
acarretando em uma drastica mudanca nas forcas cisalhantes nesta localizagdo. Os vortices
que estdo na interface entre os fluidos provocam assim uma ac¢do de empuxo, correspondente
a sustentacdo ou ascensao, dependendo da direcdo do movimento (Tabib et al., 2008

A forca de massa virtual esta diretamente relacionada a inércia do movimento relativo
entre as fases. O deslocamento das bolhas provoca a aceleracdo do liquido nas regibes
vizinhas a estas. Este conceito pode ser mais bem compreendido pela mudanca de energia
cinética nas regides que sofrem aceleragdo das particulas que se movimentam (Joshi, 2001).

Para estimar essas interaces, faz-se necessario utilizar correlagbes empiricas. A
estimativa dos coeficientes dessas correlacbes para forcas de arraste e de sustentagdo, por
exemplo, pode variar significativamente, dependendo das condi¢6es de operacao consideradas
(Pang e Wei, 2011), o que pode resultar em diferencas nos resultados simulados. Estima-se
que a magnitude da forca de arraste seja da ordem de 100 vezes maior que as outras forcgas
interfaciais (Laborde-Boutet et al., 2009). Ainda assim, as forcas de sustentacdo e massa

virtual podem ter um papel importante no movimento das bolhas, mesmo em condic¢des usuais
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(Pang et al., 2010). Desta forma, a modelagem precisa destas forgas & importante para
determinar corretamente a fisica do sistema (Tabib et al., 2008). No entanto, ainda ndo ha
uma correlacdo estabelecida para estimar a forca de sustentacdo (Hibiki e Ishii, 2007). A
despeito de correlagcbes que ignoram a influéncia de tensdes de cisalhamento sobre a
estimativa do coeficiente da forca de sustentacdo, encontrou-se recentemente que esta
influéncia ndo é desprezivel (Dijkhuizen et al., 2010).

3.6 FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL — CFD

Para alcancar a producao em escala industrial, 0 aumento no tamanho dos reatores se
faz necessario, 0 que, consequentemente, pode causar uma diminuicdo da homogeneidade
fluidodindmica. Esta diminuigdo muitas vezes acarreta um aumento do arraste de biomassa,
surgimento de zonas mortas e curtos-circuitos. Os métodos mais tradicionais utilizados nos
projetos de tais reatores podem ser classificados como analise dimensional e métodos
experimentais. O principal obstaculo na aplicacdo de tais métodos é que os resultados finais
ndo sdo conhecidos até que os experimentos sejam realizados em escala real, o que torna a
precisdo da escala bastante questionavel (Wang et al., 2010).

Com a aplicacdo de CFD, equipamentos industriais podem ser simulados em escala,
empregando um modelo numérico computacional baseado na termodindmica, fluidodinamica
e cinética das reacdes, e 0s processos, bem como os resultados da simulacdo podem ser
visualizados antes de realizar experiéncias em escala real, o que poupa tempo e diminui custos
(Wang et al., 2010).

A CFD consiste na resolucdo das equacdes de conservacdo (massa, quantidade de
movimento e energia) empregando métodos numéricos, como o Método dos Volumes Finitos
e 0 Método dos Elementos Finitos. Estes métodos fornecem campos de velocidades, presséo,
temperatura, etc., possibilitando avaliar o transporte de uma propriedade de interesse (Bitog et
al., 2011).

A técnica CFD também pode ser utilizada para otimizar reatores em operacao, atraves
de modificacGes em parametros de processo tais como a agitacéo (Ding et al., 2010).

Um problema de CFD pode ser analisado de duas maneiras basicas. A primeira é
realizada através do desenvolvimento de um codigo especifico com o auxilio de modelos e

programas numeéricos voltados para a situacédo fisica de interesse. Ja a segunda consiste na
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utilizacdo de um codigo comercial generalizado, sendo possivel aplica-lo para varias situacées
fisicas.

Segundo Shaw (1992), a resolucdo de um problema de CFD consiste de trés etapas:
pré-processamento, solucdo numérica e pos-processamento. No pré-processamento, define-se
primeiramente a geometria da regido de interesse (dominio computacional), gerando-se
malhas numéricas (subdivisdo do dominio em um numero finito de volumes de controle).
Apdbs sdo estabelecidas as condi¢cdes de contorno, as propriedades fisicas dos fluidos, os
modelos matematicos, as equacdes de fechamento e os detalnes numéricos a serem
empregados na simulacéo, gerando assim um arquivo inicial para a solu¢cdo numérica.

O caso definido no pré-processamento é carregado no solver, onde sera solucionado
por meio do seguinte algoritmo: (I) — Integracdo das equacGes de transporte sobre todos 0s
(finitos) volumes de controle do dominio da solucédo; (Il) — Discretizacdo das equacdes de
transporte, onde as equacgdes diferenciais a serem solucionadas sdo substituidas por
expressdes algébricas aproximadas, escritas em termos dos valores nodais das varidveis
dependentes; (111) — Solucdo das equacdes algébricas por métodos iterativos.

No pds-processamento as solucBes sdo visualizadas e interpretadas. Outros calculos
também podem ser realizados a partir dos resultados obtidos, como o de valores médios das
variaveis de interesse (velocidade, pressao, temperatura, tensdo de cisalhamento) além da
representacdo dos perfis destas varidveis através de graficos e superficies de contorno.

Diversas investigacGes experimentais foram realizadas para avaliar a influéncia de
parametros fisico-quimicos em biorreatores voltados a producdo de hidrogénio, porém estudos
numéricos ainda sdo escassos. E importante ressaltar que a verificagdo de uma simulagio
mediante a realizacdo de experimentos é o caminho mais seguro para garantir a confiabilidade

de um determinado pacote computacional.
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Este capitulo apresenta a completa modelagem matematica e numérica empregada nas
simulacdes em estudo. A modelagem matematica pode ser definida como a descri¢cdo de um
fendmeno fisico real por um conjunto de equacOes capazes de representar a realidade do
fendbmeno. A modelagem numérica consiste em um método capaz de resolver os sistemas de
equacdes definidos na modelagem matematica, com minimos erros numéricos, 0s quais

podem causar divergéncia nos resultados.
4.1 MODELAGEM MATEMATICA

Este item apresenta a modelagem matematica utilizada na avaliacao fluidodindmica de
um biorreator em escala piloto para producdo de hidrogénio via fermentacdo de residuos
agroindustriais.

As equacOes sdo descritas para um sistema bifasico constituido por uma fase liquida,
representada pela mistura entre a cultura microbiana e o substrato, e por uma fase gasosa, que
corresponde aos gases gerados durante o processo fermentativo. Ambas as fases sdo tratadas
como fluidos continuos e interpenetrantes através de uma abordagem Euleriana-Euleriana.

Nesta abordagem, as equacdes que descrevem o transporte de massa e de quantidade
de movimento de cada fase s&o desenvolvidas separadamente para cada fase, e sua
dependéncia ocorre através dos termos de interacdo presentes nas equacbes de balanco de
massa e de quantidade de movimento.

O cddigo base para a realizacdo deste trabalho foi apresentado por Rusche (2002). Seu
trabalho gerou um solver bifasico conhecido como twoPhaseEulerFoam, o qual foi alterado
pelo grupo de pesquisas do Laboratério de Tecnologias Ambientais (LATAM) da
Universidade de Caxias do Sul (UCS), e implementado no programa computacional
OpenFOAM.

4.1.1 Equagdes de Transporte

As equagOes da continuidade e do transporte da quantidade de movimento, na sua
formulacéo intensiva para a fase genérica i (onde i = g, | representam as fases gas e liquida,

respectivamente), resolvidas pelo simulador, estdo dadas por:
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g(ag)+V(agU)+V(Urag(l—ag))=O, (1)
0 ff Va, of _ VP M;
U UV R R == @

onde U; representa a velocidade da fase i, U, a velocidade relativa entre as fases, a;, é a

fracdo volumeétrica gas-liquido, 6 € um namero (0,001), utilizado para evitar erros numeéricos

causados pela inexisténcia de alguma das fases (e; =0), p € a pressdo, g é a aceleracdo da
gravidade, p, é a massa especifica da fase i e M representa a transferéncia de quantidade de

movimento devido as forcas interfaciais.

O termo R representa o tensor relacionado as forgas viscosas, o qual é dado por:

R :—vf“(VUi+VUiT—%IV.Uij+§Iki:O, (3)
onde of" é a viscosidade efetiva da fase i, | é o tensor unitario, e k; é a energia cinética

turbulenta da fase i.

Nesta formulacdo descrita por Weller (2002) apud Rusche (2002), a equacdo de
transporte de quantidade de movimento é dividida pela respectiva fragdo volumétrica, para
evitar a singularidade, que pode ocorrer quando algumas das fracdes volumétricas tendem a

zero.
4.1.2 Transferéncia de quantidade de movimento interfacial

Diversos efeitos sdo observados quando se trata de transferéncia de quantidade de
movimento entre as fases em um sistema multifasico. Considerando um sistema bifasico, o
fluxo de quantidade de movimento entre as fases se relaciona de maneira oposta, como

M, =-M, e pode ser aplicada para todas as forgas.

Das diversas forcas interfaciais apresentadas na literatura, podem-se citar as mais

usuais e escrevé-las na forma:
I\/Ii:I\/ID-|-'\/IL-|-'\/IVM1 (4)
onde os termos M, , M, e M,,, representam as forgas de arraste, de sustentagéo e de massa

virtual, respectivamente.
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Outras forgas podem ser incluidas na Equacdo 4. No entanto, como ja citado
anteriormente, estas sdo as principais forgas interfaciais relacionadas ao escoamento gas-
liqguido. A modelagem dos termos componentes da forca interfacial total é apresentada a

sequir.
Forca de arraste

Uma bolha imersa em um fluido em movimento sofre o efeito de uma forca de arraste,
a qual é devida a dois mecanismos. O primeiro mecanismo é provocado pelas tensdes
cisalhantes viscosas ao redor da bolha. O outro mecanismo é conhecido como arraste por
pressdo ou de forma, provocada por uma distribuicéo de pressdo desigual que envolve a bolha
em movimento, e esta associado com o tamanho da bolha e sua forma (Bird et al., 2004).

Em relacéo a sua relevancia, na literatura encontram-se inimeros trabalhos mostrando
que esta forca é a mais importante dentre as apresentadas. Segundo Chen et al. (2005) e Silva
et al. (2012), para escoamentos bifasicos em colunas de bolhas, utilizando-se apenas a forca
de arraste, pode-se modelar corretamente o0 escoamento sem a adicdo de outra forca
interfacial.

A forca de arraste é usualmente modelada pela equacéo:

Mo =a, 32U, ©)
g

onde d, € o diametro da bolha, U, € a velocidade relativa entre as fases e C,, € o coeficiente
de arraste.

O coeficiente de arraste (C, ) depende das caracteristicas do escoamento ao redor da
bolha e é funcdo, principalmente, do nimero de Reynolds da bolha ( Re, ), dado por:

_Ld,
. .

Uy

Re (6)

Neste trabalho, foram utilizadas cinco correlagdes para estimar o coeficiente de arraste
(Cp ) entre as fases continua e dispersa. Para todas as simulagdes, as bolhas foram modeladas
como esfericas e rigidas. A correlagdo de Schiller e Naumann (1935) foi uma das primeiras
propostas, tendendo, respectivamente, a valores de Cp =24/Rep e C, =0,44 para baixos e

altos nimeros de Reynolds da bolha ( Re,) ).



) 30
4 SIMULACOES

2% (1+015Re®™)  Re, < 1000
C,={Re, : (7)
0,44 Re, > 1000

A correcdo de Dalla Valle (1948) também foi utilizada. De acordo com Pang e
Wei (2011), esta oferece uma expressao continua, porém resultando em valores ligeiramente

mais elevados para Cp na faixa entre 1<Rey, <200, conforme a equacao:

2
4,8
C,=10,63 ’
D L t '—Rebj , (8)

Também foram avaliadas as correlacbes de Ma e Ahmadi (1990) e Zhang e

Vanderheyden (2002). Ambas sdo expressGes continuas e estimam valores para Cp muito

préximos aos obtidos com a correlacdo de Schiller e Naumann (1935). Estas correlagcdes sao

apresentadas respectivamente pelas equagdes:

24
C, = R_eb(1+ 0.1Re%7™), ©)
CD =0,44 + 24 + 6 (10)

Re, (1+Re,)

Por fim, avaliou-se a correlacdo de Lain et al. (2002), a qual promove mudangas suaves

para os valores de C_, em funcéo do Re, . Esta correlagéo apresenta valores mais baixos
guando comparados aos obtidos com a correlacdo de Schiller e Naumann (1935) para baixos

numeros de Re, e é obtida através das seguintes equacdes:

;—6 Re, <15
eb

149 15<Re, <80
CD = Re b

, (11)
:f - \/25*1 +186 X105 Re™ 80 < Re, <1500
b €y
2,61 Re, >1500
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Forca de sustentacdo

A forca de sustentacdo esta relacionada ao movimento lateral da fase dispersa. Esta
forca aparece devido aos efeitos da pressdo e das tensdes que atuam na superficie das bolhas
(Tabib et al., 2008).

Ao modelar a forga de sustentacdo para escoamentos no interior de reatores, valores de
velocidade mais baixos sdo esperados proximos a parede, e mais altos junto a linha central do
escoamento. Este gradiente de velocidades resulta em uma forca impelindo cada bolha em
direcéo ao centro do reator. Desta forma, a forca de sustentacdo atua em diregdo perpendicular
ao escoamento, conforme apresentado pela equacéo:

M, =a,C.pU, x(VxU, ). (12)

O coeficiente C, tem sido objeto de estudo de vérios autores, cada qual determinando
seu valor de maneira diferente, dependendo da estrutura fisica do problema. Neste trabalho foi
adotado o valor constante e igual a C, =0,5, presente em trabalhos como os de Delnoij et al.
(1997), Dias et al. (2008), Tabib et al. (2008) e Pang e Wei (2011). Trés outras correlacdes
para C, tambeém foram avaliadas: a correlacdo de Saffman (1965), que relaciona C, com a
tensdo de cisalhamento através da equacéo:

C, = @(Reb S (13)
T

O termo Sr, representa a taxa de cisalhamento adimensional, a qual é dada por:

_ Jw|dg

Srb—|Ur| 5

, (14)

onde w é a magnitude do gradiente de velocidade.
A correlacdo de Legendre e Magnaudet (1998), que resulta da associacdo entre duas

solucdes analiticas para C_ em baixos e altos nimeros de Reynolds da bolha (Re, ) e leva

em consideracdo o efeito da deformacdo das bolhas na forca de sustentacdo (Hibiki e Ishii,

2007), através da equacao:

c:L = (Z_exp (2’92d§‘21))\/CE,IOWRe +CE,highRe ' (15)

onde Ci jowre € Ci nigh re SA0 definidos pelas equagdes:
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c 6 2,255 16
o = TRe, o1, | e 0260 7))

1(1+16/RebJ

CLhignRe = 5| 15207 Re,

2 (17)

O numero de E6tvos (Eo) é o quociente entre as forgas de empuxo e as forcas de
tensdo superficial, dado pela expressao:

g(p, _pg)dgz

O

Eo = (18)

onde o ¢ o coeficiente de tensdo superficial.
Por fim, a correlacdo de Tomiyama et al. (2002), a qual é aplicdvel a bolhas

deformaveis e dependente do nimero de E6tvos, esta dada por:

C, = min(0,288tanh(0,121Re, ), f(Eo, )), (19)
onde f(Eo,) é uma fungio da correlag&o, dada por:
f (Eo, )= 0,00105E0] —0,0159E02 —0,0204E0, + 0,474, (20)
onde Eo, é o nimero de E6tvos modificado, dado por:
alor - pg ) df
Eoy = ( Gg) iRy (1)

sendo d,, é a maxima dimensdo horizontal da bolha, calculada pela correlagédo empirica de
Wellek et al. (1966), conforme a equacéo:

d, =d,(1+0163E0°™). (22)

Forca de massa virtual

A forca de massa virtual leva em conta os efeitos de aceleracéo e desaceleracdo da fase
dispersa e 0 quanto desse trabalho é necessario para que essa fase acelere a fase continua que

estd ao seu redor. Matematicamente esta é modelada pela expressao:

DU, dU
My =agCVMpI( L QJ,

23
Dt dt (23)

onde C,, é o coeficiente de massa virtual, igual a 0,50 para bolhas esféricas, conforme

sugerido por Dhotre et al. (2009).
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4.1.3 Modelo de turbuléncia

Devido & complexidade dos escoamentos turbulentos, diversos modelos para
investigacdo da turbuléncia vém sendo estudados ao longo dos anos. Entre os modelos mais
utilizados, os baseados na abordagem RANS se destacam, devido a vantagens, como por
exemplo, menor esforco computacional em relagdo a simulagdes numéricas diretas (DNS),
entre outros tipos (Wu, 2013).

A introducdo de guantidades médias e flutuantes de propriedades como a velocidade,
nas equacdes de transporte de quantidade de movimento produzem as equagdes RANS. Estas
representam apenas as quantidades médias do escoamento, modelando os efeitos da
turbuléncia sem a necessidade da resolucdo das flutuagbes geradas por esta. No entanto, este
procedimento introduz um termo conhecido como tensor de Reynolds, o qual necessita para
sua resolucao do emprego de modelos de turbuléncia.

O modelo de turbuléncia k-epsilon padréo foi introduzido por Launder e Spalding
(1974), e apresenta como vantagens o0 bom desempenho na predicdo da maioria dos
escoamentos de interesse industrial.

Este modelo é utilizado para determinar os efeitos da turbuléncia na fase continua. A

viscosidade efetiva da fase continua é dada pela soma da viscosidade molecular (v, ) com a
viscosidade turbulenta (»' ), a qual é calculada através da equagéo:

= Cﬂ (k,2 /¢ ), (24)
onde C, é uma constante, k; a energia cinética turbulenta e ¢ sua dissipagdo.

As equacbes conservativas para k e € sdo expressas através das equacoes:

eff

%(kl )+(UI'V)kI _v{DOI_Vkl) =R —¢, (25)
k

0 ON g

a(&'l )+(U|.V)€| -V. O_—V8| :k—l(Clpk —ngl), (26)

onde P, é a produgdo de energia cinética turbulenta, descrita pela equagéo:
P, = 2v°" (VU, .dev(VU, +(VU,)")), 27)
Os valores das constantes do modelo de turbuléncia k-epsilon modificado podem ser
encontrados na Tabela 1 (OpenFOAM, 2013).
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Tabela 1. Coeficientes do modelo k-epsilon modificado.

C. Cy Cs G o,

0,09 1,44 1,92 1,0 0,76923

4.1.4 Avaliacao da tenséo de cisalhamento

A tensdo de cisalhamento € um pardmetro fundamental no projeto e operacdo de
biorreatores, uma vez que apresenta grande influéncia na morfologia dos flocos e
consequentemente na atividade dos microrganismos. A tensdo de cisalhamento méaxima em
cada volume de controle € avaliada através da equacédo proposta por Bannari et al. (2011):

7, l[7..). (28)

T

= max{e, e, e el

max Tyz

4.1.5 Célculo da vazao de recirculacao

A fim de manter constante o volume de liquido no interior do biorreator, definiu-se
uma equacdo que calcula a quantidade de liquido que sai através da tubulacdo de recirculacéo
e a usa como condicdo de entrada. Esta equacdo depende da fracdo volumétrica da fase gas,

da velocidade do liquido e das areas de entrada ( A,,) e saida (A,,,):

U 1-
Ayin = 1 _ Zlout Aout( ag,out). (29)
Ul,in Ain

4.1.6 Determinacdo de campos médios de energia cinética turbulenta

A mistura no interior do biorreator pode ser avaliada atraves do célculo da energia

cinética turbulenta. Valores elevados indicam a presenca de vortices que promovem a mistura.
Assim, uma média ponderada da energia cinética turbulenta (k ) é calculada através da
equacéo:

_ Z(lel)
ST 0

onde V, é o volume de liquido em cada volume de controle.
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Com o célculo de k é possivel comparar a intensidade da turbuléncia no interior do

reator utilizando-se diferentes modelos para as forcas interfaciais. Outro método adotado para

esta comparagdo consiste em estimar a diferenca na energia cinética turbulenta (Ak ) em cada
simulagdo utilizando como referéncia (K ref ) 0s resultados obtidos com a correlagdo de

Zhang e Vanderheyden (2002). Segundo Pang e Wei (2011) e Tabib et al. (2008), esta

correlacdo apresenta bons resultados para escoamentos bifasicos em colunas de bolhas:

T Z (‘ Ki — K rer VI)
Ak = Z(V|) :

Os valores mais elevados de Ak indicam que a distribuicdo da energia cinética

(31)

turbulenta entre duas simulac6es diverge significativamente.
4.2 METODOS NUMERICOS

Como apresentado no item 4.1, o modelo matematico que representa a fisica do
escoamento gas-liquido em um reator anaerdbio sequencial em batelada esta baseado em um
sistema de Equagdes Diferenciais Parciais (EDP).

Devido a natureza ndo linear destas equacOes, faz-se necessaria uma aproximacao
numérica através da discretizacdo do dominio de calculo, e integracdo das equacdes
diferenciais. Este procedimento transforma as equac6es diferenciais em um dominio continuo
em equacOes algébricas em um dominio discreto. Na forma generalizada, a equacdo de

transporte de uma variavel ¢ pode ser escrita na forma apresentada na equacao:

2 (pp)+ V. (pU9) =V "V p)+ 57 (). (32

onde T é a difusividade e S”(p) € o termo fonte.

A necessidade de resolver as equacgdes algébricas no dominio discreto obriga a ter o
dominio de célculo dividido em um ndmero finito de volumes de controle, dando origem a
malha numérica. O método utilizado pelo programa computacional OpenFOAM, para a
solugdo das equacdes de transporte, € o Método dos Volumes Finitos (MVF), conforme
descrito por Patankar (1980) e Maliska (1995). Neste, as equacOes diferencias sdo integradas
para o volume de controle (V), a fim de obter valores médios de ¢ para cada volume de

controle:
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f”[ I, %(pq))dv +f, v.(pﬁ gojdv}dt - [ I, v(rovelv + [, S‘”(go)dV}dt. (33)

Para os termos convectivo e difusivo presentes na Equacdo 33, 0s quais possuem 0
operador divergente, faz-se necessario aplicar o Teorema de Gauss:

LP (V.(p)dV = L dS.p. (34)

Com isto, a equacdo diferencial parcial original (Equacdo 32) resulta em um sistema

de equacOes algébricas, que podem ser resolvidas numericamente, e resultam em valores de

@" para cada volume de controle no dominio discreto, conforme a equacéo:
Mvp +Y S(pU), o, =D T7S(Ve), +SVepp +SEV, . (35)
At f frf §o f f I YP¥P E'P

Na Equacéo 35, variaveis marcadas com o subscrito f referem-se a valores nas faces
do volume de controle. Uma vez que as varidveis sdo armazenadas nos centros dos volumes
de controle, ha a necessidade de se obter os valores nas faces através de interpolacdo. No
simulador utilizado (twoPhaseEulerFoam), disponibilizado pelo cddigo OpenFOAM, ha uma
lista abrangente de esquemas de interpolacdo e sua escolha depende da acuracia, estabilidade
numérica e das caracteristicas apresentadas e necessarias de cada problema. Neste trabalho,
foi utilizado um esquema linear para operadores gradientes e divergentes e um esquema
implicito de Euler para a derivada temporal de primeira ordem (Rusche, 2002; OpenFOAM,
2013).

O sistema de equacdes algébricas lineares, dado em forma matricial, é resolvido
parcialmente a cada iteracdo, partindo de uma estimativa inicial e obtendo uma resposta mais
préxima da solucdo. Assim, varias iteracdes sdo necessarias até atingir a convergéncia, ou
seja, para que a diferenca entre a solucdo obtida e a solucdo real seja satisfatdéria. Como
critério de convergéncia manteve-se o residuo total abaixo de 10®° e como critério de
estabilidade o nimero de Courant-Friedrichs-Lewy (CFL) apresentado por Courant et al.

(1967) abaixo de 1 durante as simulagdes.

CFL =U ﬁ, (36)
AX

onde U representa a velocidade da mistura da fase liquida, At o incremento de tempo e AX 0
tamanho do volume de controle.
A resolucéo de cada variavel se da a partir de um solver capaz de lidar com a matriz de

coeficientes que representa o conjunto das equagdes algébricas. A pressdo foi solucionada
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através do solver "Geometric-Algebraic Multi-Grid" (GAMG), a energia cinética turbulenta e
a sua dissipacdo através do solver "Preconditioned Bi-Conjugate Gradient” (PBICG) e a
fracdo volumétrica atraves do solver "Conjugated Gradient™ (PCG). Para resolver o problema
de acoplamento entre os campos de pressao e velocidade, utilizou-se uma mescla entre os
algoritmos SIMPLE e P1SO.

4.3 CONSTRUCAO DA GEOMETRIA

Em CFD, a determinacdo e geracdo da geometria podem ser consideradas as etapas
iniciais do trabalho. A geometria compreende o dominio fisico de célculo e deve ser gerada a
partir de uma observagdo criteriosa do sistema a ser simulado. Uma geometria contendo
poucos detalhes, ou seja, omitindo partes caracteristicas importantes, pode levar a simulacéo a
obter resultados inconsistentes com a realidade, enquanto que, uma geometria extremamente
detalhada pode tornar o trabalho em uma simulacdo de dificil execucdo ou até mesmo
impossivel de ser realizada (Fontoura, 2013).

Neste trabalho utilizou-se a geometria tridimensional de um biorreator anaerdbio
sequencial em batelada, localizado atualmente em uma planta industrial na cidade de
Campinas. Este equipamento de aco inoxidavel tipo 304 apresenta didmetro interno de
0,604 m, altura de 3,8 m e uma capacidade total de 1 m°. A tubulagdo de recirculacéo
apresenta um didmetro interno de 0,04 m. Um diagrama esquematico do biorreator € mostrado
na Figura 5.

Apds a construcdo da geometria foi necessario identificar corretamente as superficies
externas para as condicGes de contorno do problema, localizando a posicdo da entrada, saidas

e paredes. Ao final desta etapa iniciou-se a fase de geracdo da malha numérica.
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®0,604 m

Enfrada _

3.8m

_Saida

Figura 5. Diagrama esquematico do biorreator com recirculagdo descendente.
4.4 MALHA NUMERICA

Um dos principais problemas envolvendo simulagbes é a obtencdo de uma malha
numérica que permita a simulacdo do equipamento real sem um consumo excessivo dos
recursos computacionais (Rosa, 2002).

Na medida em que se aumentam o nimero de pontos discretos em uma malha, chega-
se mais préximo da solucdo exata (Patankar, 1980). Porém, ao refinar-se a malha, mais pontos
estdo presentes e maior € o numero de equacdes algébricas. Como consequéncia, € necessario
um maior poder computacional e um maior tempo de simula¢do para manter o nimero de
Courant-Friedrichs-Lewy (CFL) abaixo de 1 durante as simulagdes.

Devido a esta condi¢do, malhas com diferente quantidade de volumes de controle
foram testadas para verificar a independéncia de malha, determinando-se que uma malha
contendo 130.000 elementos €é suficientemente refinada para predizer corretamente o
comportamento do escoamento no interior do biorreator. Detalhes desta malha junto a se¢éo
superior, inferior e transversal do biorreator s&o mostrados nas Figuras 6A, 6B e 6C

respectivamente.
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Figura 6. Malha utilizada na simulagdo contendo 130.000 volumes de controle: (A) secdo superior do
reator; (B) secéo inferior e (C) corte transversal.

4.5 CONDICOES UTILIZADAS NAS SIMULACOES

As propriedades fisicas da fase continua sdo caracterizadas por um fluido
reologicamente semelhante a mistura entre a cultura microbiana e o substrato, composto pelo
vinhoto descartado em usinas convencionais de agtcar e alcool e pela glicerina descartada em
unidades de biodiesel. A fase dispersa apresenta as propriedades do biogas.

Este estudo desconsidera as reacdes de fermentagéo e a fase dispersa foi caracterizada,
de acordo com Ding et al. (2010), por bolhas esféricas com diametro de 1 mm.

O biorreator opera atualmente com uma vazéo de recirculacdo descendente, igual a
0,0015 m*/s. Esta condi¢do foi inicialmente adotada para as simulaces, conduzidas em
paralelo em uma workstation HP Z600. Foi estipulado um tempo de simulagéo igual a 300 s,
independente do tempo de processamento, este regulado pelo nimero de Courant-Friedrichs-
Lewy (CFL).

Este tempo estd baseado em testes preliminares com uma malha bidimensional nao
uniforme, que determinou 200 s como 0 tempo necessario para que o biorreator se encontre

em movimento pseudo-estacionario, isto €, com variacgdes ciclicas do escoamento ao longo do
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tempo. A partir deste tempo, outros 100 s foram calculados, a fim de obter os valores médios
dos resultados transientes, apresentados neste trabalho. ApOs este teste inicial, todas as
simulacdes apresentadas foram obtidas com uma malha tridimensional ndo uniforme.

A Tabela 2 apresenta as condicdes de contorno e as propriedades fisicas empregadas

NOS Casos propostos.

Tabela 2. CondicGes de contorno e propriedades fisicas empregadas nas simulac@es huméricas.

Condigdes de Contorno

Entrada VazAo da fase continua: 0,0015 m>/s
Saida 101325 Pa
Parede Superficie lisa, ndo deslizamento para as duas fases
Propriedades Fisicas
Fase Massa Especifica Viscosidade Cinematica
Dispersa (g4s) 0,089 kg.m™ 8,4x10° m2s™
Continua (liquido) 1009,7 kg.m™ 1,0x10° m2.s?
Diametro das Bolhas 0,001 m

Tensdo superficial 0,072 N/m
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, apresenta-se a discussdo dos resultados obtidos na pesquisa.
Primeiramente, descreve-se o processo de determinacdo do refinamento necessario para a
malha numérica, uma vez que ela é crucial para o desenvolvimento das demais etapas. Em
seguida, avaliou-se a influéncia da alteracéo na direcéo de recirculacdo e do aumento da vazéo
de entrada na mistura do biorreator. Apds, realizou-se o estudo relacionado as diferentes
forcas que sdo sugeridas na literatura para representar os fendmenos na interface de um
escoamento gas-liquido. Por fim, a influéncia de diferentes configuracdes de alimentacéo foi
avaliada a fim de aumentar a producdo de hidrogénio no biorreator. Os resultados
apresentados a seguir referem-se a valores obtidos com médias temporais, calculadas entre

200 e 300 s de escoamento.
5.1 TESTES PRELIMINARES

Inicialmente foram realizados testes de independéncia de malha, a fim de obter aquela
cujo nimero de volumes de controle seja 0 menor possivel sem acarretar em grandes erros
numericos.

Sete malhas (com aproximadamente 60000, 90000, 130000, 150000, 170000, 190000
e 210000 volumes de controle) foram testadas através de simula¢Ges bifésicas gas-liquido.
Dentre as forgas interfaciais, considerou-se apenas a forca de arraste, empregando-se a
correlagdo de Schiller e Naumann (1935).

Para definicdo da malha ideal, analisou-se a perda de carga em funcdo do nimero de
volumes de controle da malha numérica, além do perfil de velocidade axial média da fase
liquida em funcio da coordenada X (radial) na altura de 2 m. Foi também avaliado o "indice
de Convergéncia da Malha" (GCI), que consiste na estimativa dos erros de discretizacdo
associados a simulacdo em CFD, principalmente quando os dados experimentais ndo estéo
disponiveis para comparacdo. Este método € aceito e recomendavel para medir o erro inerente
a malha numérica, conforme definido por Roache (1997).

A Figura 7 apresenta a diferenca de pressdo observada entre a entrada e a saida do
reator, em fungdo do nimero de volumes de controle do biorreator. Notam-se valores bastante

elevados, pois as simulacfes levam em consideracdo a altura da coluna de liquido. Malhas



42
5 RESULTADOS E DISCUSSAO

com menos de 130000 volumes de controle, apresentam significativa influéncia do

refinamento da malha sobre os valores da pressao.

32000 |- P
3 19]‘:' 1 1 1 1 1
60000 90000 120000 150000 180000 210000

Volumes de Controle

Perda de Car
=

Figura 7. Perda de carga em func¢do do nimero de volumes de controle da malha numérica.

A Figura 8 apresenta o perfil de velocidade axial média do liquido na altura de 2 m.
Observa-se que, as malhas com 60000 e 150000 volumes de controle apresentam uma

discrepancia em relacdo as demais malhas avaliadas.

©
o
N

Vel. Axial Média do
Liquido (m/s)
o

-0,04 ) 4 ) A
-1 0,8 -0,6 -0,4 -0,2 0 0,2 04 0,6 0.8 1
Coordenada X normalizada

60000 ===90000 ~--130000 ---150000 ===170000 ~-=190000 =—=210000

Figura 8. Perfil da velocidade axial média da fase liquida em funcdo da coordenada X em 2 m de

altura.

Avaliando-se os resultados apresentados, optou-se pela utilizacdo da malha numérica
composta por 130000 volumes de controle, uma vez que esta apresentou 0 comportamento
proximo ao obtido com malhas mais refinadas, necessitando de um tempo computacional

menor em relago a estas.
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Para verificar a qualidade dos resultados obtidos com a malha escolhida, foi avaliado o
seu indice de convergéncia (GCI). O GCI para malhas finas é definido pela equacdo de
Roache (1997):
1,25e2*

p 1
r,—1

GCl 5he=

(37)

onde e2* é uma medida do erro relativo entre duas malhas, r é a relacdo de refinamento da
malha e p a ordem do método de discretizagdo. O erro relativo e2* é obtido através da
seguinte equagao:

¢1 _¢2

)

onde ¢, é a solugcdo numérica obtida com a malha refinada e ¢, com a malha média. As

e21 —

a

, (38)

relagOes de refinamento r,, e r,, sdo calculadas atraves das equacoes:

=208

I = (39)
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EE)
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onde N,, N, e N, séo respectivamente os volumes de controle das malhas fina, média e

(40)

grosseira, e V, e o volume de liquido em cada volume de controle.
O célculo da ordem do método de discretizacdo ( p) € realizado através da solugédo
iterativa da equacdo:

ry —(sgn(e,,/e,;)
| | 21 82/ =21
n|632/e21| " n( rs5 — (Lsgn (eaz/ezl) ’ -

oL
In(er)

onde €3, =@, —¢, € &, =4, - 4.
O erro inerente a malha de 130.000 volumes foi de 2,34%, enquanto que para a malha
de 210000 volumes foi de 1,53%. Esta diferenca percentual confirma a escolha da malha de

130000 volumes de controle.
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No Capitulo 4, onde é descrita a modelagem utilizada para as simulagdes, é admitido
gue o escoamento encontra-se em regime turbulento, ou seja, para escoamentos em dutos
cilindricos tradicionalmente associa-se com um Re>2100. O nimero de Reynolds é

calculado de acordo com a seguinte equacao:

Re=11D, (42)

Uy
onde D é o diametro do reator. Nesta simulacdo verificou-se um Re > 3100 para todo o
reator com excec¢do de regiGes muito proximas as paredes. Nestas regides a malha apresenta o
valor de y* (medida adimensional da espessura dos volumes de controle junto as paredes do
reator) igual a 32,5, que esta de acordo com o recomendado para a simulacdo de casos
turbulentos (Wilcox, 1998).
Com a confirmacdo da modelagem assumida para os célculos, prossegue-se com a

avaliacdo dos diferentes estudos de caso.
5.2 AVALIACAO DA DIRECAO DE RECIRCULACAO

Neste item sdo apresentados os resultados obtidos em dois estudos de caso: no
primeiro mantém-se as condicdes atuais de operacdo do biorreator, ou seja, recirculacdo no
sentido descendente (Figura 5). No segundo, inverte-se a direcdo de recirculagédo e,
consequentemente, 0 escoamento no interior do biorreator da-se no sentido ascendente
(Figura 9).

Devido a auséncia de reacdes de fermentacdo, a fase dispersa é esperada somente na
secdo superior do biorreator, com a presenca de bolhas na interface entre as fases dispersa e
continua. Com esta condi¢do de operacao, as forcas de sustentacdo e de massa virtual foram
negligenciadas e a interacdo gas-liquido foi modelada apenas pela forca de arraste,
empregando-se a correlacdo de Schiller e Naumann (1935). Em ambos os casos foi

considerada a vazao de recirculacéo presente no reator em operagdo, igual a 0,0015 m®s.
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Figura 9. Diagrama esquematico do biorreator com recirculagdo ascendente.

Os resultados obtidos com a simulacdo de recirculacdo descendente sdo apresentados
na Figura 10. Observa-se na Figura 10A gue a velocidade média temporal de mistura da fase
liquida calculadas entre 200 e 300 s de escoamento é maxima (1,33 m/s) junto a entrada, na
porcdo superior do equipamento. Valores altos para a velocidade também séo observados
junto a saida, na porcéo inferior do equipamento. Na maior parte do escoamento, a velocidade
mantém-se abaixo de 0,10 m/s, sendo que, no percurso entre a entrada e a saida, 0 movimento
apresenta uma grande quantidade de vortices com excecdo do jato de entrada (Figura 10B).
Os vetores de velocidade foram suprimidos na por¢do superior por esta apresentar somente
biogas, e normalizados (mesmo tamanho) para facilitar a sua visualizacao.

A energia cinética turbulenta também € maior junto a entrada do biorreator. Na Figura
10C, pode-se observar que a maior parte desta energia é dissipada na parede oposta a entrada.
Isto resulta em uma menor turbuléncia sendo transportada através do biorreator. As
velocidades baixas, associadas a analise da energia cinética turbulenta (Figura 10C) indicam

uma baixa eficiéncia de mistura na porcéo inferior do biorreator.
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Figura 10. Fase liquida com recirculacéo descendente e vazéo de 0,0015 m?/s: (A) velocidade média

de mistura; (B) campo vetorial e (C) energia cinética turbulenta.

Na Figura 11 podem-se observar os resultados obtidos para a simulagdo com
recirculacdo ascendente. Na parte superior do biorreator, a velocidade média temporal de
mistura da fase liquida mantém-se igualmente abaixo de 0,10 m/s, porém é superior na porcao
inferior do equipamento. A velocidade maxima (1,50 m/s) é obtida junto a entrada do
equipamento. Tal alteracdo implica em um aumento da turbuléncia na por¢do inferior do
biorreator, permanecendo a mesma elevada também na por¢do superior (Figura 11C). A
direcdo de entrada permite o transporte da energia cinética turbulenta ao longo do
equipamento, sendo que a explicacdo para este fenébmeno provém do fato de o jato de entrada
perder parte de sua energia ao colidir com a parede do reator. Com isso, a simulagdo com
recirculacdo ascendente indica uma melhora na mistura do biorreator.
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Figura 11. Fase liquida com recirculacéo ascendente e vazao de 0,0015 m*/s: (A) velocidade média de

mistura; (B) campo vetorial e (C) energia cinética turbulenta.

Como ja mencionado no subitem 4.1.4, outro aspecto importante a se considerar € a
tensdo de cisalhamento. Velocidades de mistura mais elevadas podem inibir a atividade
microbioldgica devido ao aumento da tensdo de cisalhamento (Michelan et al., 2009),
causando a ruptura dos flocos e dificultando a sua separacdo do substrato (Bannari et al.,
2011).

Nurtono et al. (2012) sugerem como valor maximo aceitavel 0,66808 N.m2 para a
tensdo de cisalhamento em cada volume de controle, a fim de preservar a integridade dos
flocos. Na Figura 12, pode-se perceber que a tensdo de cisalhamento méaxima junto as paredes
permanece muito abaixo deste limite. Percebe-se também que os dois pontos mais criticos
estdo localizados junto a tubulacéo de entrada, onde se obtém os valores maximos de 0,452 e
0,531 N.m2 para a recirculacdo descendente e ascendente, respectivamente. Em ambos 0s

casos, a tensdo de cisalhamento esta abaixo do limite sugerido. Dessa maneira, é possivel
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afirmar que a operacdo com recirculagdo ascendente proporciona um melhor desempenho do

biorreator, sem comprometer a atividade microbioldgica.

Tenszo de Cisalhamento Tensdo de Cisalhamento
(N/m™2) Nm'2)
0.452 0.531
0.1 0.1
=001 =0.01
I 0.001 E 0.001
4) (B)

Figura 12. Tensdo de cisalhamento maxima para (A) regime descendente e (B) regime ascendente.

Os resultados obtidos indicam que, apenas com a mudanca no sentido do escoamento,
de descendente para ascendente, pode-se melhorar a mistura no interior do biorreator. A
simulacdo de escoamento com recirculacdo ascendente mostrou uma maior energia cinética
turbulenta no equipamento, o que indica uma melhor mistura e possivelmente uma maior
producdo de hidrogénio. Observou-se, também, um campo vetorial sem a presenca de
caminhos preferenciais para ambos os casos, caracteristico de escoamentos turbulentos. Por
fim, verificou-se que os valores maximos de tensdo de cisalhamento mantiveram-se abaixo do

limite proposto para ambas as simulagoes.
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5.3 AVALIACAO DA VAZAO DE RECIRCULACAO

De acordo com o item 5.2, a recirculagdo no sentido ascendente proporciona uma
melhor mistura no interior do biorreator. Esta condi¢do foi adotada na avaliacdo de diferentes
vazdes de recirculacdo. Duas novas simulacdes com vazdes de 0,00225 e 0,0030 m*/s, que
representam um incremento de 50% e 100% sobre a vazdo anterior (0,0015 m®/s), foram
realizadas. A fase dispersa tem as propriedades fisicas do biogas e, novamente, é esperada
somente na secdo superior do biorreator, sendo a interface gas-liquido modelada apenas pela
forca de arraste, empregando-se a correlacdo de Schiller e Naumann (1935).

Na Figura 11, observou-se que embora a recirculagdo no sentido ascendente melhore
significativamente a mistura, 0 mesmo apresenta baixos valores de velocidade para a fase
liquida no interior do biorreator (Figura 11A), o que associado a analise da energia cinética
turbulenta (Figura 11C) indica areas de baixa eficiéncia de mistura, principalmente na por¢éo
superior do equipamento.

A Figura 13 apresenta os valores obtidos para a vazdo de recirculacdo igual a
0,00225 m®/s.

Velocidade de Mistura Energia Cinética Turbulenta
(m's) (m"2/s"2)
2,10 0.6
E =0,01
0,1
0.0001

ml Tl
o
1=}
-

I 1e-06
A) (B) (@)

Figura 13. Fase liquida com recirculacéo ascendente e vazao de 0,00225 m%s: (A) velocidade média

de mistura; (B) campo vetorial e (C) energia cinética turbulenta.
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Em comparagdo com a Figura 11, observa-se que este incremento de 50% sobre a
vazdo anterior provoca um aumento na velocidade de mistura ao longo de todo o reator,
evidenciado pelo valor maximo (2,10 m/s) encontrado junto a tubulacdo de entrada. A anélise
da energia cinética turbulenta também indica uma melhoria na eficiéncia de mistura, porém
evidencia a existéncia de "zonas mortas" na por¢ao superior do biorreator.

Os resultados para a simulagdo com a maior vazdo de recirculacéo (0,0030 m?/s) séo
apresentados na Figura 14. Ao dobrar a vazdo inicial, a velocidade de mistura no interior do
biorreator aumenta, atingindo o valor maximo de 2,83 m/s. O escoamento no seu interior é
caracterizado pela presenca de menos vortices que nos casos anteriores e pela reducdo nos
caminhos preferenciais (Figura 14B). Os valores de energia cinética turbulenta sdo mais
elevados em todo o biorreator, inclusive na porcdo superior, evidenciado a diminuicdo das

""zonas mortas" e proporcionando desta forma uma melhor mistura em todo o reator.

Velocidade de Mistura Energia Cinética Turbulenta

(m's) (m"2/5"2)

2.83 1.09

| 3

3

< =0,01
=0.1
| E ~0,0001

& i I
& W 0.01 1e-06

A) (B) ©
Figura 14. Fase liquida com recirculacio ascendente e vazao de 0,0030 m*/s: (A) velocidade média de
mistura; (B) campo vetorial e (C) energia cinética turbulenta.
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Com o aumento da vazdo de recirculagdo, uma atencdo ainda maior deve ser dada a
tensdo de cisalhamento maxima, a fim de evitar a ruptura dos flocos que servem como suporte
para a atividade microbiana. A Figura 15 apresenta os valores da tensdo de cisalhamento
méaxima (Equacdo 28) em funcdo da coordenada X (radial) na altura de 2 m. Estes valores sao
significativos para a maior parte do equipamento e situam-se abaixo do limite estabelecido
por Nurtono et al. (2012) de 0,66808 N m™2. No entanto, como pode ser visto na Figura 16, os
valores maximos foram observados junto a tubulacdo de entrada, sendo respectivamente
iguais a 0,531, 0,635 e 0,846 N.m2 para as vazdes de 0,0015, 0,00225 e 0,0030 m?/s.

0,025

E
s 0,02
g
i~
E =
= e 0,015
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see Q=00015mM"3s == Q=0,00225m"3/s Q = 0,003 m~3/fs

Figura 15. Tens&o de cisalhamento maxima em funcéo da coordenada X em 2 m de altura.
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Figura 16. Tenséo de cisalhamento méxima na tubulacéo de entrada: (A) vazdo de 0,0015 m®/s;
(B) vazéo de 0,00225 m*/s e (C) vazéo de 0,0030 m%s.

A simulacdo com a vazao de recirculagdo mais elevada (0,0030 m?>/s) pode provocar a

degradacéo dos flocos, e, portanto um funcionamento ineficiente do biorreator. Este problema
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pode ser contornado com a substituicdo das tubulagdes de recirculacdo atuais por tubulagfes
de maior didmetro. Assim, trés novas simulacdes foram conduzidas, considerando um
aumento de 20, 50 e 100% no diametro das tubulacbes e a maior vazdo de recirculacao, que
propiciou a melhor mistura no reator. Os novos diametros apresentam respectivamente 0,048,
0,060 e 0,080 m.

Como pode ser visto na Figura 17A, a tubulacdo de recirculagdo com diametro de
0,048 m proporciona uma pequena reducdo na tensdo de cisalhamento maxima, que continua
acima do limite de 0,66808 N m2. As Figuras 17B e 17C apresentam os valores da tensdo de
cisalhamento méaxima obtidos com os diametros de 0,060 e 0,080 m, respectivamente. Uma
reducéo significativa da tenséo de cisalhamento foi observada, ficando tais valores abaixo do
limite proposto por Nurtono et al. (2012).

Sendo assim, a adogdo da tubulacdo de recirculacdo com didmetro de 0,060 m
associado & vazdo de 0,0030 m%s, propicia uma otimizacdo da mistura no interior do

biorreator sem comprometer a atividade microbioldgica.

Tensdo de Cisalhamento

(N/m"2)
0.66808

Fos

0.4
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P A i 0
Figura 17. Tenso de cisalhamento méxima na tubulagéo de entrada com vazao igual a 0,0030 m*/s:
(A) 0,048 m; (B) 0,060 m; e (C) 0,080 m.

5.4 AVALIACAO DAS FORCAS INTERFACIAIS

Nos resultados apresentados nos itens anteriores, a fase gasosa estava restrita a porgéo
superior do biorreator, sendo assim, a Unica interacdo entre as fases se dava na interface da
coluna liquida. Para as simulacdes a seguir, serd determinado o0 escoamento com a presenga
de bolhas dispersas. Desta forma, a modelagem das forcas interfaciais que atuam no
escoamento bifasico gas-liquido, apresentada no subitem 4.1.2, € de extrema importancia para
capturar adequadamente os fendmenos fisicos que ocorrem no interior do reator (Tabib et al.,
2008). Diversas forcas foram propostas na tentativa de representar tais fendbmenos, sendo que

neste trabalho serdo apresentadas e discutidas as forgas de arraste, sustentacéo e massa virtual
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com suas respectivas correlagdes matematicas. Apresenta-se neste item um estudo numérico
de sensibilidade considerando diferentes forgas e correlagdes.

Verifica-se na literatura que a magnitude da forca de arraste é mais de 100 vezes
superior a de outras forcas interfaciais (Laborde-Boutet et al., 2009). No entanto, em
condigdes normais de pressdo, as forgas de sustentacdo e de massa virtual podem influenciar
significativamente o movimento da fase dispersa (Pang et al., 2010).

Tais afirmacdes levam, por consequéncia, a questionamentos quanto a relevancia de
cada uma das forgas interfaciais para a fisica do problema em estudo. Neste sentido, quatorze
casos foram comparados, assumindo que a fase dispersa apresenta as propriedades fisicas do
biogas, com bolhas esféricas e de didmetro igual a 0,001 m, presentes inicialmente na secéo
superior do biorreator. Como ndo foram consideradas reaces de fermentacdo, simulou-se a
alimentacdo do biogas através de toda a base do equipamento, a fim de obter bolhas dispersas
e poder, assim, avaliar sua interacdo. A alimentagdo do substrato, por sua vez, se deu pela
tubulacdo de entrada na secéo inferior do equipamento. Adotou-se a vazdo de recirculagdo
ascendente e igual a 0,00225 m®/s para o substrato e 8 m®/d para o biogés (similar a obtida no
equipamento piloto) como condi¢cdes de contorno. As saidas de ambas as fases estdo
localizadas na se¢do superior do biorreator. A Figura 18 apresenta um diagrama esquematico
do biorreator utilizado na avaliagio das diferentes forgas interfaciais.

As cinco primeiras simulagcfes consideraram apenas a presenca da forca de arraste,
avaliando-se as diferentes correlacbes propostas. As simulacdes restantes adotaram a
correlacdo de Zhang e Vanderheyden (2002) para a forca de arraste. Quatro simulacdes foram
realizadas incluindo diferentes correlagdes para estimar a forca de sustentacdo. Uma
simulacgdo considerou as forca de arraste e de massa virtual, e outra simulacdo as trés forcas.
Por fim, as Ultimas quatro simulacdes consideraram a forca de arraste, de arraste e
sustentacdo, arraste e massa virtual e todas as trés forgas juntas, no caso de ambas as fases
adentrarem ao biorreator através da tubulagéo de recirculacgéo.

A correlagéo de Schiller e Naumann (1935) foi fornecida e ja estava implementada no

cadigo OpenFOAM, bem como os valores constantes para C. e C,,, . As demais correlagdes

avaliadas neste trabalho foram incluidas pelo grupo de pesquisas do Laboratorio de
Tecnologias Ambientais (LATAM) da Universidade de Caxias do Sul (UCS) no codigo-fonte.
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Figura 18. Diagrama esquematico do biorreator com duas saidas.

Cinco correlagdes foram utilizadas para estimar o coeficiente da forca de arraste entre
a mistura liquida e as bolhas esféricas: Schiller e Naumann (1935), Dalla Valle (1948), Ma e
Ahmadi (1990), Zhang e Vanderheyden (2002) e Lain et al. (2002). As predi¢des obtidas para
o perfil de velocidade axial médio da fase liquida em funcdo da coordenada X (radial) sdo
apresentadas na Figura 19. Notam-se pequenas diferencas no padrdo de escoamento em
funcdo das diferentes correlacGes de arraste.

Na altura de 0,7 m (Figura 19A), todos os perfis de velocidade obtidos apresentam um
perfil similar, com valores maiores localizados entre o centro e o lado esquerdo do biorreator.

A velocidade nesta regido é fortemente influenciada pela vazéo de entrada.
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Figura 19. Perfil da velocidade axial média da fase liquida em funcdo da coordenada X para diferentes
correlagdes de arraste: (A) 0,7 m; (B) 2me (C) 3m.

Perfis de velocidade observados na altura de 2 m (Figura 19B) apresentam valores
maximos junto as paredes do reator. No entanto, estes valores sdo muito pequenos quando
comparados aos obtidos na altura de 0,7 m. Velocidades mais baixas também podem ser
observadas na regido superior do reator, na altura de 3 m (Figura 19C). Nesta posicao, a
maioria das correlagdes testadas resulta em um comportamento similar, com velocidades mais
elevadas no lado oposto a saida do reator. Os resultados obtidos com a correlagdo de Schiller
e Naumann (1935) desviam deste padrdo, apontando um perfil quase simétrico para a
velocidade axial. A utilizacdo da correlacdo de Lain et al. (2002) também resultou em um

padrdo de escoamento distinto, com velocidades mais elevadas junto a saida do reator. Deve-
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se ressaltar que os resultados obtidos referem-se a valores obtidos com médias temporais,
calculadas entre 200 e 300 s de escoamento.

A mistura no interior do biorreator pode ser avaliada através do célculo da energia
cinética turbulenta. A Tabela3 e a Figura 20 resumem as propriedades definidas pelas

Equacdes 30 e 31.

Tabela 3. Campos médios de energia cinética turbulenta para diferentes correlagdes de arraste.

Correlacéo K (m2/s?) Diferenca % de kK AK (m2/s2)
Schiller e Naumann (1935) 0,001329 -13,21% 0,000416
Dalla Valle (1948) 0,001345 -12,18% 0,000573
Ma e Ahmadi (1990) 0,001406 -8,23% 0,000439
Zhang e Vanderheyden 0,001532 - -
(2002)
Lain et al. (2002) 0,001247 -18,57% 0,000594

Verificam-se desvios significativos na média ponderada da energia cinética turbulenta
(k) para as diferentes correlagdes de arraste. A correlacdo de Lain et al. (2002) fornece o

menor valor de k dentre as correlagdes avaliadas. A analise de Ak confirma que o campo
médio de energia cinética turbulenta previsto com a correlacdo de Lain et al. (2002) diverge

significativamente dos valores obtidos com a correlagédo de Zhang e Vanderheyden (2002).
Uma explicacéo para esta diferenca reside no fato de os valores de C, tenderem a 16/Re,

quando a correlacdo de Lain et al. (2002) é aplicada na regido de Stokes (Pang e Wei, 2011).

Por sua vez, os valores de C, obtidos com a correlagdo de Zhang e Vanderheyden (2002)
tendem a 24/Re nesta regido. Vale ressaltar que o escoamento no interior do biorreator
apresenta valores para Re, proximos a 106,20, embora valores menores possam ser

encontrados junto as paredes e em regides estagnadas.
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Zhang e Vanderheiden (2002)

Schillere Dalla Valle (1948) Ma e Ahmadi (1990) Lain etal. (2002)
Naumann (1935)

Bz (m?/s?) —e ak (m?/s?)

Figura 20. Desvios nos campos de energia cinética turbulenta para diferentes correlagfes de arraste.

Pequenas diferencas também foram encontradas ao utilizar outras correlagdes. No
entanto, os valores da Tabela 3 confirmam o comportamento encontrado na Figura 19, com

valores muito préximos para as correlacdes de Ma e Ahmadi (1990) e Zhang e Vanderheyden
(2002). Os valores obtidos com a correlacdo de Ma e Ahmadi (1990) tendem a 24/Re, na

regido de Stokes. Assim, pode-se concluir que a utilizacdo de diferentes correlacdes de arraste

pode alterar em até 18,57% os valores de k , o que influencia significativamente no projeto de
novos biorreatores (Figura 20).

Para estimar o efeito de diferentes coeficientes para a forca de sustentagdo, quatro
modelos foram considerados: um valor constante (C, =0,5), e as correlagdes de Saffman
(1965), Legendre e Magnaudet (1998) e Tomiyama et al. (2002). A correlacdo de Zhang e
Vanderheyden (2002) foi mantida para estimar a forca de arraste em todos 0s casos.

Os perfis de velocidade axial médio da fase liquida em funcdo da coordenada X
(radial), nas alturas de 0,7 m, 2 m e 3 m, sdo apresentados respectivamente nas Figuras 21A,
21B e 21C.
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Figura 21. Perfil da velocidade axial média da fase liquida em funcdo da coordenada X para diferentes
correlagdes de sustentacdo: (A) 0,7 m; (B)2me (C) 3 m.

Na altura de 0,7 m a mistura liquida estd proxima a regido de entrada, portanto
esperam-se gradientes de velocidade mais elevados, o que interfere nos célculos da forca de
sustentacdo. Pode ser visto na Figura 21A que todas as correlagOes para estimar a forga de
sustentacdo fornecem valores similares. Pequenas diferencas sao observadas no lado esquerdo
do biorreator, quando utilizada a correlagéo de Saffman (1965).

Em alturas mais elevadas (Figuras 21B e 21C), a forca de sustentagé@o tende a perder
sua intensidade e os resultados obtidos com diferentes correlacfes tendem a estar proximos.

No entanto, as diferengas estdo presentes, principalmente quando se compara um valor

constante para C, com a correlacdo de Saffman (1965). Utilizando C, =0,5, assume-se que a
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forca de sustentacdo que atua sobre as bolhas tem a mesma intensidade independente do

nimero de Reynolds da bolha ( Re, ). Isto resulta em diferentes estimativas para esta forca,

que sdo evidencias em alturas mais elevadas. Os perfis de velocidade axial obtidos com a
correlacdo de Saffman (1965) também diferem dos obtidos com as correlagdes de Legendre e
Magnaudet (1998) e Tomiyama et al. (2002). A correlagéo de Saffman (1965) apresenta uma

dependéncia do C, em relag&o a tenséo de cisalhamento, mesmo em elevados Re,,.

Um método utilizado para comparar os resultados foi calcular os campos médios de
energia cinética turbulenta para as diferentes correlacGes da forca de sustentacdo (Tabela 4 e
Figura 22). A correlacdo de Legendre e Magnaudet (1998) fornece uma forte dependéncia,
tanto para o nimero de Reynolds da bolha como para a tensdo de cisalhamento (Hibiki e Ishii,
2007). Esta correlacdo foi utilizada como base para estimar as diferencas na energia cinética

turbulenta em cada simulacao.

Tabela 4. Campos médios de energia cinética turbulenta para diferentes correlagdes de sustentagéo.

Correlacéo k (m?/s?) Diferenca % de k Ak (m2/s?)
C_=05 0,001376 +9,03% 0,000234
Saffman (1965) 0,001341 +6,30% 0,000411
Legendre e Magnaudet (1998) 0,001262 - -
Tomiyama et al. (2002) 0,001354 +7,29% 0,000206

Na Tabela 4 e na Figura 22, observa-se que o0 uso de uma constante resultou na maior

diferenca (9,03%), o que pode ser ocasionado pelo fato da constante desconsiderar o Re, no

calculo da forca de sustentacdo. A correlagdo de Saffman (1965) apresenta dependéncia em

relagéo a tensdo de cisalhamento, independente do Re,, resultando na maior diferenca no

campo médio de energia cinética turbulenta (Ak). O valor de k obtido com esta correlagéo

foi 6,30% superior ao obtido com a correlagcdo de Legendre e Magnaudet (1998).
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Legendre e Magnaudet (1998)

CL=0,5 Saffman (1965) Tomiyama
etal. (2002)

0 & (m?/s%) —e— Ak (mP/s%)
Figura 22. Desvios nos campos de energia cinética turbulenta para diferentes correlagdes de

sustentacdo.

Sendo assim, verificou-se que diferentes correlacdes para o coeficiente de sustentacéo
podem alterar em até 9,03% os valores da média ponderada da energia cinética turbulenta
para o biorreator em estudo.

Demonstrou-se que os resultados obtidos para o biorreator em estudo podem ser
significativamente influenciados pelas diferentes correlagdes de arraste e sustentacdo. Outro
fator que influencia nos resultados sdo as diferentes forgas escolhidas para representar 0s
fendmenos fisicos.

Foram comparadas simulagfes considerando apenas a forca de arraste (calculado
através da correlacdo de Zhang e Vanderheyden, 2002), as forcas de arraste e de sustentacdo

(incluindo a correlagdo de Legendre e Magnaudet, 1998), as forcas de arraste e massa virtual
(considerando um coeficiente constante C,,, =0.5), e a associacio das trés forcas. Na

Figura 23, sdo apresentados os perfis de velocidade axial médio da fase liquida em funcédo da
coordenada X (radial), nas alturas de 0,7 m, 2 me 3 m.



61
5 RESULTADOS E DISCUSSAO

0,04

0,02

(€)

-0,02

_DI Dq_ 1 1 1 1 1 1 1 1 1

-1 -0,8 -0,6 -0,4 -0,2 o 0,2 0,4 0,6 0,8 1
0,1

0,08
0,06 .t .
L]
- - L
0,04 N . | (B)
0,02 | - .

Altura =2 m

-
u 8 8-

Vel. Axial Média do
Liouido (m/s)

-0,02 —‘.'},L.,*.ﬂ.f..----
-0,04 : : : L 1 ] 1 ] ]
1 068 <46 04 02 0 02 04 06 08 1

0,3

Altura =0,7m

0,2

01

(A)

_D|2 1 1 1 1 1 1 1 1 1
-1 08 06 04 02 0 0,2 04 06 08 1
Coordenada X normalizada
— AIraste = = Arraste e Sustentaco * * * Arraste e Massa Virtual == - = Arraste, Sustentagio e Massa Virtual

Figura 23. Perfil da velocidade axial média da fase liquida em funcéo da coordenada X para diferentes
forgas interfaciais: (A) 0,7 m; (B) 2me (C) 3m.

Proximo a sec¢do inferior do biorreator, na altura de 0,7 m (Figura 23A), o perfil de
velocidade axial do liquido considerando as forcas de arraste e massa virtual apresenta
diferengas significativas dos resultados obtidos considerando outras associagfes de forgas
interfaciais. Os demais perfis de velocidade axial apresentaram boa concordancia entre si. Isto
indica que ao utilizar a forca de massa virtual, a forca de sustentacdo também deve ser
considerada, de modo a obter resultados coerentes. Sem essas duas forgas, apenas a forca de
arraste pode fornecer perfis de velocidade em boa concordancia com os resultados de uma

modelagem mais completa.
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Na altura de 2 m (Figura 23B), o perfil de velocidade axial aplicado as trés forcas
aponta um valor maximo préximo a saida do reator. Por outro lado, os perfis obtidos com as
forcas de arraste e sustentacdo, e com as forcas de arraste e massa virtual apresentam um
comportamento inverso, com valores negativos nesta regido.

Na secdo superior do reator (Figura 23C), todas as simulacfes apresentam uma boa
concordancia, com exce¢do da simulacdo utilizando apenas a forca de arraste, pois essa € a
Unica a apresentar valores positivos na lateral esquerda do equipamento.

A escolha das forgas interfaciais também pode influenciar nos campos médios de

energia cinética turbulenta, como pode ser visto na Tabela 5 e na Figura 24.

Tabela 5. Campos médios de energia cinética turbulenta para diferentes forgas interfaciais.

Forcas Interfaciais k (m2/s?) Diferenca % de K Ak (m?2/s2)
Arraste 0,001531 +8,38% 0,000446
Arraste e sustentacédo 0,001262 -10,71% 0,000484
Arraste e massa virtual 0,001479 +4,64% 0,000967

Arraste, sustentacdo e massa virtual ~ 0,001413 — —

A simulacdo considerando as forcas de arraste e sustentacdo resultou nos menores

valores de k , que quando comparados com os resultados obtidos na associagédo das trés forcas
resultou em uma diferenca de 10,71%. Por sua vez, as forcas de arraste e massa virtual

apresentaram a menor diferenca na média ponderada da energia cinética turbulenta (4,64%),

porém resultou na maior diferenca na distribuicdo da turbuléncia ( Ak ), o que esta de acordo

com resultados observados na Figura 23.

Arraste, sustentacdo e massa virtual

Arraste Arraste e sustentacdo Arrastee
massa virtual

_ _ B (m?/s?) —e— Ak (m*/s7) _ _ o
Figura 24. Desvios nos campos de energia cinética turbulenta para diferentes forcas interfaciais.
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A inclusdo de diferentes forgas interfaciais influéncia significativamente os resultados
obtidos nas simulacdes, reforcando a ideia de que estas forgas devem ser cuidadosamente
consideradas e sempre que possivel validada com dados experimentais para nao incorrer em
erros que prejudiquem o desempenho do biorreator a ser projetado. No entanto, a comparacao
destes valores com os obtidos para as diferentes correlacfes de arraste e sustentacdo indicam
que estas apresentam maior influéncia nos resultados das simulagdes e também devem ser
validadas sempre que possivel.

Os proximos quatro casos foram simulados para analisar a influéncia das diferentes
forcas (apenas a forca de arraste, forca de arraste e sustentacdo, forgca de arraste e massa
virtual e a associacgdo das trés forcas), quando ambas as fases (gés e liquido) sdo alimentadas
pela tubulacdo de recirculacdo. Assim, a magnitude de cada forca interfacial é intensificada,
bem como as diferencas entre as simulacdes. Para todas as simulacbes mantiveram-se as
mesmas correlacOes utilizadas anteriormente.

Na altura de 0,7 m (Figura 25A), observa-se que os perfis de velocidade axial médios
da fase liquida obtidos na auséncia da forca de massa virtual divergem dos demais resultados
que incorporam esta forca. Junto a saida do biorreator (Figura 25C), ambos os perfis
apresentam boa concordéncia entre si, embora as simulacdes que consideram a forca de
arraste e as forcas de arraste e sustentacdo apresentem valores maximos préximos do centro, 0
que ndo ocorre nos demais casos. Isto confirma a forte influéncia da for¢a de massa virtual na
predicdo do escoamento. A Figura 25 também mostra que a forca de sustentacdo, estimada
com a correlacdo de Legendre e Magnaudet (1998), apresenta maior influéncia na secéo
inferior do biorreator, proximo a entrada, onde estdo presentes os maiores gradientes de
velocidade.

Incluindo as trés forcas (arraste, sustentacdo e massa virtual), os perfis obtidos para a
velocidade axial do liquido foram semelhantes aos obtidos utilizando apenas as forcas de
arraste e massa virtual, embora os valores maximos e minimos para este ultimo s&o mais
elevados. Isto indica que para as condi¢des de operagdo deste biorreator, a forca de massa

virtual apresenta maior influéncia sobre o escoamento que a for¢a de sustentacao.
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Figura 25. Perfil da velocidade axial média da fase liquida em funcdo da coordenada X para diferentes
forgas interfaciais e uma entrada: (A) 0,7 m; (B) 2me (C) 3 m.

Os resultados obtidos para o perfil de distribui¢do da fracdo volumétrica média da fase
gés, considerando apenas a forga de arraste, incluindo a forca de sustentacdo, a forga de massa
virtual, e considerando as trés forcas, sdo apresentados respectivamente nas Figuras 26A,
26B, 26C e 26D.

Os resultados obtidos apenas com a forga de arraste séo apresentados na Figura 26A.

Verifica-se que as bolhas se concentram no eixo do reator ao longo de toda a sua altura.
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Fragdo Vol Média
da Fase Gas
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Figura 26. Campos de fragdo volumétrica média da fase gas para diferentes forcas e uma entrada:

(A) arraste; (B) arraste e sustentacdo; (C) arraste e massa virtual e (D) arraste, sustentacdo e massa

virtual.

A incluséo da forca de sustentacdo altera este comportamento, pois a pluma se
dispersa ligeiramente em direcdo a parede direita do equipamento (Figura 26B). Esta alteracao
esta de acordo com a formulag&o desta forga, que é transversal ao escoamento. Comparando a
Figura 26B com os perfis de velocidade axial da fase liquida na Figura 25, observa-se que a
forca de sustentacdo tem sua maior influéncia nas regides com maior velocidade e menor
press&o.

Na Figura 26C, verifica-se o efeito da forca de massa virtual na distribuicdo da fase
gés. A pluma formada na segdo inferior do biorreator escoa em direcdo a saida do
equipamento mantendo-se proxima a parede, na regido de maior velocidade de acordo com a
Figura 25.

O perfil de distribuicdo da fracdo volumétrica média da fase gas obtida com a inclusdo
das trés forcas, conforme ilustrado na Figura 26D, mostra um padrdo de escoamento
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semelhante ao observado na Figura 26C, onde a pluma se desenvolve préxima a parede do
biorreator. Além disso, a pluma tende a dissipar-se como ocorre na Figura 26B. Sendo assim,
tanto a forca de sustentacdo como a forca de massa virtual contribui para determinar o padréo
de escoamento do biorreator.

Da mesma forma como foi observado na Tabela 5 e na Figura 24, a escolha de
diferentes forcas interfaciais afeta a energia cinética turbulenta. A Tabela 6 apresenta os
valores calculados para as simulacGes em que ambas as fases (gas e liquido) sdo alimentadas

pela tubulacédo de recirculacéo.

Tabela 6. Campos médios de energia cinética turbulenta para diferentes forcas interfaciais e uma
entrada.

Forcas Interfaciais k (m?/s?)  Diferenca % de K Ak (m2/s2)
Arraste 0,005109 +2,72% 0,001566
Arraste e sustentacédo 0,004726 -4,98% 0,001016
Arraste e massa virtual 0,005409 +8,77% 0,000747

Arraste, sustentacdo e massa virtual ~ 0,004973 — —

De acordo com a Figura 27, a simulacdo considerando apenas a forca de arraste

resultou em um valor para a média ponderada da energia cinética turbulenta (k ) proxima ao

obtido com a aplicacdo das trés forcas, com uma diferenca de apenas 2,72%, porém ocasionou
a maior diferenca na distribuicdo da turbuléncia (Ak). A inclusdo da forca de sustentacio
resultou em uma diminuicdo de 4,98% no valor de k . A inclusdo da forca de massa virtual
aumentou em 8,77% o valor de k , e também resultou em uma menor diferenca na

distribuicdo da turbuléncia ( Ak ). Estes resultados estdo de acordo com os perfis observados
na Figura 26.

Novamente estes resultados reforcam a importancia das forcas interfaciais e a
necessidade de validar as simulagcBes com dados experimentais. Nos casos em que nao é
possivel realizar a validacdo, a utilizacdo de uma modelagem mais completa é a abordagem

mais segura a ser adotada.



67
5 RESULTADOS E DISCUSSAQO

Arraste, sustentacdo e massa virtual
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Figura 27. Desvios nos campos de energia cinética turbulenta para diferentes forgas interfaciais e uma

entrada.
55 AVALIA(;AO DE DIFERENTES DISTRIBUIDORES

Tendo como objetivo proporcionar uma melhor mistura e maior converséo de
substrato no interior do biorreator, a compreensdo da influéncia de diferentes configuracoes
de alimentacdo, tanto pela base, como pelo topo do reator, torna-se fundamental. A vazéo de
entrada pode ser utilizada para promover a mistura, o que de acordo com
Bannari et al. (2011), é extremamente importante para garantir a disponibilidade de nutrientes
aos microrganismos.

Uma distribuicdo inadequada da vazdo de entrada geralmente é ocasionada por
distribuidores mal projetados, o que acarreta em maior quantidade de “zonas mortas” (regifes
com pouca mistura), e diminuicdo da forca motriz de transferéncia de calor/massa
(Fan et al., 2009).

Para estudar a influéncia de diferentes configuracdes de alimentagdo, cinco casos
foram comparados, assumindo que para ambos a fase dispersa apresenta as propriedades
fisicas do biogas, com bolhas esféricas e de didmetro igual a 0,001 m, presentes inicialmente
na secdo superior do biorreator. Como ndo foram consideradas reaces de fermentacdo,
simulou-se a alimentacdo do biogas através de toda a base do equipamento. A alimenta¢do do
substrato, por sua vez, deu-se através de diferentes configuracoes de distribuidores localizados

na secdo inferior do reator. Manteve-se a mesma vaz&o de recirculagéo de substrato, igual a
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0,00225 m®/s para todos 0s casos, e alimentagdo de 8 m®d para o biogas como condicdes de
contorno. As saidas de ambas as fases estdo localizadas na se¢ao superior do biorreator.

A primeira simulacdo (Caso A) considerou apenas um tubo de entrada, com
recirculacdo ascendente, posicionado junto ao centro e na porc¢édo inferior do biorreator. Esta
configuracdo apresenta uma regido conica junto a base do equipamento. As demais
simulagOes suprimiram a base cOnica e consideraram sete tubos direcionados para o topo do
reator (Caso B), sete tubos direcionados para a base (Caso C), dezenove tubos direcionados
para o topo (Caso D) e dezenove tubos direcionados para a base (Caso E). Em todos 0s casos
as tubulagdes de entrada e saida apresentam um diametro interno de 0,04 m. A Figura 28

ilustra estas configuracdes, e a Tabela 7 resume os casos simulados.

0,604 m
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Figura 28. Vista esquematica do biorreator e das diferentes configurac@es de alimentacgdo utilizadas
nos Casos A,B,C,DeE.
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Tabela 7. Caracteristicas das configuracoes de alimentacao utilizadas nos Casos A, B, C, D e E.

Caso Numero de tubos de entrada Direcéo de entrada
A 1 Ascendente
B 7 Ascendente
C 7 Descendente
D 19 Ascendente
E 19 Descendente

Em todas as simulacGes um maior refinamento da malha foi aplicado junto as regides
de entrada, para capturar corretamente o efeito dos diferentes distribuidores, e proximo as
regides de saida, as quais podem apresentar gradientes de velocidade elevados. Além disso,
conforme os resultados e discussdo apresentados no item anterior, todas as for¢as interfaciais
foram consideradas (arraste, sustentacdo e massa virtual), sendo o coeficiente da forca de
arraste calculado através da correlacdo de Zhang e Vanderheyden (2002), da forga de
sustentacdo através da correlacdo de Legendre e Magnaudet (1998), e o coeficiente constante

Cuv =0.5 (Auton et al., 1988) adotado para o calculo da forga de massa virtual.

Os resultados obtidos para 0s casos propostos sdo apresentados nas figuras a seguir, as
quais revelam secdes transversais do biorreator ao longo de sua altura. Deve ser observado
que nem todos os tubos de entrada podem ser visualizados nestas se¢des transversais.

Na Figura 29, sdo apresentados os campos de velocidade axial média da fase liquida
para todos os casos propostos. Na simulacdo do Caso A (Figura 29A), a utilizacdo de apenas
um tubo de entrada resultou no maior gradiente de velocidade (2,07 m/s), proximo a base do
biorreator. Percebe-se que embora esta configuragdo de alimentacdo seja simétrica, a
turbuléncia no interior do equipamento provoca assimetrias no fluxo. A utilizacdo de
distribuidores com maior numero de tubos de entrada resultou em uma distribui¢cdo mais
uniforme da velocidade. Ao mesmo tempo, um maior nimero de tubos ocasionou uma
diminuicdo nas velocidades de entrada, a fim de manter em todos os casos uma vazao
constante. E interessante notar que no Caso E, com dezenove tubos e recirculagio
descendente, os valores da velocidade axial média da fase liquida se aproximam de 0,2 m/s ao

longo de todo o eixo do reator (Figura 29E).
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Figura 29. Velocidade axial média da fase liquida obtida nos Casos A, B, C, D e E.

Velocidade de Mistura
(m 's)

A Figura 30 apresenta detalhes dos campos vetoriais para a fase liquida, obtidos junto
a entrada do biorreator. Na Figura 30A percebe-se a forte influéncia da vazéo de alimentacao
por um Unico tubo de entrada, a qual é preponderante no desenvolvimento do escoamento
desta regido. No Caso B, o qual considerou um distribuidor com sete tubos de entrada e
recirculacdo ascendente (Figura 30B), nem todos os tubos podem ser vistos nesta secéo
transversal, porém nota-se que as maiores velocidades estdo proximas aos mesmos. No
Caso C, os sete tubos de entrada estdo dirigidos para a base do biorreator (Figura 30C),
implicando assim em um escoamento mais uniforme, com excecdo das regides préximas as
paredes do distribuidor. A configuracdo com dezenove tubos e recirculagdo ascendente foi
utilizada no Caso D, o que resultou no campo vetorial mais uniforme préximo a zona de
entrada, como pode ser visto nas Figuras 29D e 30D. A Figura 30E apresenta o campo
vetorial obtido com a utilizacdo de dezenove tubos voltados para a base do biorreator
(Caso E). Diferentemente do resultado encontrado para o Caso D, neste o campo vetorial ndo
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é uniforme e apresenta grandes vortices sobre o distribuidor, provavelmente originérios do

contato entre o liquido e as paredes do distribuidor.
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Figura 30. Campos vetoriais obtidos para a fase liquida junto as regides de entrada para os Casos A,
B,C,DeE.

Os campos de energia cinética turbulenta média da fase liquida obtidos para cada caso
sdo apresentados na Figura 31. Para o0 Caso A, a velocidade mais elevada proxima a tubulagéo
de entrada resulta em maior turbuléncia nesta regido, a qual é propagada ao longo de todo o
equipamento (Figura 31A). Valores elevados de k também s&o observados para todos 0s casos
simulados, junto ao topo do reator (proximo da superficie livre de liquido), e na saida lateral.
Nestas regides o liquido sofre uma aceleracdo devido a tubulagdo de recirculagdo. A
utilizacdo de distribuidores direcionados para o topo do biorreator (Figuras 31B e 31D),
resulta em valores mais baixos de energia cinética turbulenta, pois 0s mesmos apresentam
velocidades mais uniformes para a fase liquida. Na Figura 31C, pode ser visto que a utilizagdo
de sete tubos de entrada direcionados para a base do equipamento resultou em um campo
quase uniforme de energia cinética turbulenta, exceto para a regido proxima ao topo do reator

que apresentou valores mais elevados. Este € 0 mesmo comportamento encontrado com
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dezenove tubos e recirculagéo descendente (Figura 31E), embora para este caso os valores de

energia cinética turbulenta sejam mais elevados ao longo de todo o reator.

Energia Cinética Turbulenta
(m"2/s"2)
0.5

| y—
L
o

&

0.01
-0,001
. " ! Eo,oom
P { N | 4
(a) (B)
Figura 31. Energia cinética turbulenta média da fase I|qU|da obtida nos Casos A, B,C,DeE.

A Figura 32 apresenta a média ponderada da energia cinética turbulenta (k ), calculada
através da Equacdo 30, para cada um dos casos simulados. O Caso A resultou em um valor

médio de 0,0014 m#/s2. A utilizacdo de distribuidores direcionados para o topo do biorreator

(Casos B e D) gerou valores de k proximos a 0,0011 m2/s2, o que representa uma reducdo de
aproximadamente 20% na turbuléncia no interior do reator. O Caso C resultou em um
escoamento com turbuléncia equivalente ao encontrado no Caso A. No Caso E, a média
ponderada da energia cinética turbulenta resultou em 0,0018 m?/s2, o que indica que ao

utilizar este distribuidor a turbuléncia pode ser aumentada em 27%.



73
5 RESULTADOS E DISCUSSAQO

]

0,0020

0,0016

i

0,0012

0,0008

turbulenta (m?*/s%)

0,0004 -

Méedia ponderada da energia cinética

0,0000 -
A B C D E
Figura 32. Valores calculados para a média ponderada da energia cinética turbulenta nos Casos A, B,

C,DeE.

Os resultados obtidos indicam que a utilizacdo de distribuidores com recirculacéo
ascendente, resulta em um escoamento mais uniforme, porém ao mesmo tempo com valores
mais baixos de energia cinética turbulenta, o que pode ocasionar uma mistura ineficiente. Ao
considerar os distribuidores com recirculacdo descendente, a adocéo de sete tubos de entrada
resultou em um escoamento similar ao obtido com apenas um tubo. A configuracdo com
dezenove tubos de entrada resultou no campo de escoamento mais turbulento, o que indica
que a utilizacdo de um distribuidor com um grande nimero de tubos e direcionado para a base
do reator, pode aumentar a energia cinética turbulenta e consequentemente melhorar a mistura

aumentando a producéo de hidrogénio.



6 CONCLUSOES E RECOMENDACOES
6.1 CONCLUSOES PRINCIPAIS

Esta dissertacdo teve como objetivo a analise fluidodinamica de um biorreator
utilizado para a producdo de hidrogénio e o aperfeicoamento da mistura através de
ferramentas de Fluidodindmica Computacional. Para tanto, uma modelagem bifésica,
considerando o escoamento turbulento, foi adotada.

Para buscar um melhor entendimento da fluidodindmica no interior do biorreator,
foram realizadas simulacdes com vazdo de recirculacdo no sentido descendente e igual a
0,0015 m*/s, as quais mostraram a presenca de uma regido de mistura pobre (pouca
turbuléncia) na porgéo inferior do reator. Com a modificagdo para recirculagdo ascendente,
resultados indicaram um aumento na energia cinética turbulenta sem comprometer a
integridade da biomassa.

Considerando o escoamento no sentido ascendente, diferentes vazdes de recirculacéo
foram comparadas e indicaram que com uma vazdo de 0,0030 m%s (i.e., o dobro da vazdo
original), consegue-se eliminar todas as ‘zonas mortas” (regides com pouca mistura),
proporcionando um aumento na velocidade de mistura e na energia cinética turbulenta no
interior do biorreator. No entanto, esta condi¢do resulta numa tensao de cisalhamento junto a
tubulacdo de recirculacdo que ultrapassa o limite recomendado na literatura. Este problema
pode ser solucionado com a utilizacdo de uma tubulacao de recirculagdo com maior didmetro
interno (0,06 m).

Para a simulacdo de casos considerando bolhas dispersas no reator, foi necessario
avaliar a influéncia de diferentes forcas agindo sobre as fases. A modelagem das forcas
interfaciais que atuam no escoamento bifasico foi estimada através de diferentes correlagdes
para as forcas de arraste e sustentacdo. Os resultados indicam que a utilizagdo de diferentes
coeficientes afeta significativamente os valores estimados para a energia cinética turbulenta.
A utilizacdo da forca de arraste como sendo a unica forca interfacial fornece valores de
energia cinética turbulenta semelhante aos encontrados utilizando uma modelagem mais
completa. No entanto, a auséncia das forcas de sustentacdo e massa virtual compromete 0s
resultados de distribuicdo da energia cinética turbulenta.

Por fim, diferentes configuraces geométricas para os distribuidores de entrada foram
avaliadas e comparadas com a configuracdo original (um tubo). Os resultados mostram que

um maior nimero de tubos associado a recirculacdo descendente, proporciona um incremento
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na turbuléncia. Isto significa uma melhor mistura das fases gas e liquido e contribui com um
aumento na eficiéncia do equipamento.

Estas modificacdes propostas melhoram a transferéncia de massa no interior do reator,
a qual influencia diretamente na cinética das reacdes e possibilita uma maior producdo de
hidrogénio.

O programa computacional OpenFOAM apresentou-se como uma ferramenta
adequada nas simulacGes realizadas e versatil na implementacdo de novas rotinas

computacionais ao modelo.
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6.2 SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS

Pode-se destacar como sugestdes para trabalhos futuros:

e VValidag&o dos resultados com dados experimentais;

e Inclusdo das reacOes de fermentagcdo ao modelo;

e Simulacédo considerando um sistema trifasico gas-liquido-solido;
e Avaliacéo de diferentes modelos para a turbuléncia;

e Simulacdo através da abordagem Euleriano-Lagrangeano;

e Estudo de diferentes configuracbes/regimes (UASB, gaslift);

e Utilizacdo de membranas associadas ao biorreator em estudo;

e Consideracdo de bolhas com tamanho varidvel ao modelo.
6.3 PRODUCAO CIENTIFICA

Cabe ressaltar que além desta dissertacdo, os resultados obtidos contribuiram com as
seguintes producdes cientificas:

e Optimization of a hydrogen production bioreactor using computational fluid dynamic
(CFD) techniques. Apresentado no 13th World Congress on Anaerobic Digestion, 2013,
Santiago de Compostela, Espanha.

e Estudo da fluidodindmica de um biorreator para producgdo de hidrogénio utilizando
técnicas de CFD. Apresentado no XIX Simposio Nacional de Bioprocessos, 2013, Foz do
Iguacu, Brasil.

eCFD simulation of an anaerobic sequencing batch reactor for biohydrogen
production. Apresentado no 11° Congreso Interamericano de Computacién Aplicada a la
Industria de Procesos, 2013, Lima, Peru.

e Effects of Interfacial Forces on the Hydrodynamic Behavior of an Anaerobic
Sequencing Batch Reactor (ASBR). Apresentado no 2013 AIChE Annual Meeting, 2013, Sao
Francisco, EUA.

e Effect of Internal Recirculation Velocity in an Anaerobic Sequencing Batch Reactor
(ASBR). Publicado no Brazilian Journal of Chemical Engineering. DOI: 10.1590/0104-
6632.20140314s00002895
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e Simulacion en CFD de un reactor anaerobio discontinuo utilizado para la produccion
de hidrogeno. Publicado no periddico Informacion Tecnoldgica. DOI: 10.4067/S0718-
07642014000400004

e CFD Analysis of the Effect of Baffle Plates on the Fluid Flow in an Anaerobic
Sequencing Batch Reactor. Publicado no Chemical Engineering Transactions.
DOI:10.3303/CET1438023

eNumerical Study of Different Inlet Configurations on the Fluid Dynamics of an
Anaerobic Sequencing Batch Reactor. Publicado no Chemical Engineering Transactions.
DOI:10.3303/CET1438022

e Influence of interfacial forces on the mixture prediction of an anaerobic sequencing

batch reactor (ASBR). Aceito para publicacdo no Brazilian Journal of Chemical Engineering.
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