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RESUMO

Os floculadores tubulares helicoidais (FTHSs), quando comparados com os floculadores
hidraulicos atualmente empregados em estacBes de tratamento de agua e efluentes, tém
demonstrado elevada eficiéncia na formagdo de flocos, com baixo tempo de detengédo
hidraulica (Tdh) e elevados niveis de dissipacdo de energia, desafiando o atual paradigma da
floculacdo (elevados Tdhs e baixos niveis de dissipacdo energia). No entanto, 0s mecanismos
que possibilitam esses floculadores operarem de maneira satisfatoria nessas condicdes
operacionais ainda ndo foram elucidados. Sabe-se que as deformagdes viscosas do fluido
apresentam grande influéncia na oportunidade de choques e, consequentemente, na
floculagdo. Outro fator que também tem relevancia na floculacdo € a concentracdo de
particulas que, nos modelos atuais, € assumida uniforme em todo o reator. Neste contexto,
buscando avancar no entendimento da floculacdo nesses floculadores, a presente tese
apresenta uma avaliagdo da influéncia da razdo de curvatura dos FTHs (d/D, onde d é o
diametro do tubo e D é o diametro de enrolamento), nas taxas de deformac6es dos elementos
de fluido, até entdo assumidas como principal mecanismo na colisdo entre as particulas.
Apresenta também a influéncia dessa razdo na segregacdo de fases caracteristica do
escoamento bifasico em tubulacgdes curvadas. Para tanto, avaliou-se 5 configuracdes de FTHSs,
com razéo de curvatura de 0,0091, 0,0182, 0,0364, 0,0729 e 0,1458, por meio de simulacdes
fluidodindmicas computacionais monofasicas e bifasicas, com e sem a consideracdo do campo
gravitacional, adotando-se eixos de enrolamento horizontal e vertical. Os resultados
demonstram a importancia de levar em conta as deformacdes lineares, desprezadas em alguns
modelos de colisdo, além da relacdo direta da razdo de curvatura com as deformacdes, tanto
lineares quanto angulares, e, consequentemente, com a taxa de deformacéo por cisalhamento.
Em relacdo a segregacdo de fases, verificou-se uma relagdo inversa com a razao de curvatura.
Contudo, esta segregacdo € influenciada pela posicdo do reator em relacdo ao campo
gravitacional. Nos reatores com eixo de enrolamento horizontal, verifica-se um ciclo de
segregacdo e mistura a cada volta. Ja nos FTHs com eixo de enrolamento vertical, ha um
aumento significativo da concentracdo de particulas solidas na regido do reator proximo a
parede interna ao enrolamento, devido ao efeito combinado do arraste do escoamento

secundario e a atracdo gravitacional.

Palavras-chave: Floculadores tubulares helicoidais, taxa de deformacéo, segregacédo de fases,

fluidodindmica computacional, razdo de curvatura.



ABSTRACT

Helical tubular flocculators (FTHs) when compared with the currently employed hydraulic
flocculators in water and wastewater treatment plants have demonstrated high efficiency in
the floc formation with low hydraulic retention time (Tdh) and high power dissipation levels,
challenging the current flocculation paradigm (high Tdh and low energy dissipation levels).
However, the mechanisms that enable these flocculators operating satisfactorily in these
operational conditions have not yet been elucidated. It is known that the fluid viscous
deformations present a great influence on the collision opportunity and, consequently, on the
flocculation. Another factor that also has relevance in the flocculation is the particles’
concentration which, in the current models, it is assumed uniform throughout the reactor. In
this context, aiming at enhance the understanding of the flocculation in those flocculators, this
work presents an evaluation of the influence of the FTHs’ curvature ratio (d/D, where d is the
tube diameter and D is the coil diameter) on the fluid elements strain rate, which has been
assumed to be the main collision mechanism between particles. It is also shown that d/D
influences the phase segregation, a characteristic of two-phase flows in curved pipes. For this
purpose, we evaluated 5 FTHs configurations with curvature ratio of 0.0091, 0.0182, 0.0364,
0.0729 and 0.1458, with the support of computational fluid dynamic simulations (monophasic
and biphasic), with and without considering the gravitational field, by adopting horizontal and
vertical coil axes, respectively. The results demonstrate the importance of taking into account
the linear strains, neglected in some collision models, besides the direct relationship of the
curvature ratio with both angular and linear strains, and, consequently, with the shear strain
rate. Regarding the phases segregation, there was an inverse relationship with the curvature
ratio. However, this segregation is influenced by the reactor's position relative to the
gravitational field. In horizontal coil axis reactors, at each turn, there is a cycle of segregation
and mixing. In vertical axis FTHSs, there is a significant increase of particles’ concentration in
the reactor region close to the inner wall, due to the combined effect of the secondary flow

drag and gravitational attraction.

Keywords: Helical tubular flocculators, strain rate, phase segregation, computational fluid

dynamics, curvature ratio.
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vr, vy, Vg Velocidades nas dire¢des T, N, B, respectivamente m-st
SIMBOLOS GREGOS
Simbolo  Descricdo Unidade
a Fracdo de volume / concentracdo volumétrica -
ac Eficiéncia de colisdo -
I Frequéncia de colisdo m3-s71
y(s) Curva helicoidal m
€] Taxa de deformagcéo s
0 Coordenada angular do sistema de coordenadas helicoidais ortogonal radianos
K Curvatura m™1
A Razdo entre torcdo e curvatura (= 7/k) -



U Viscosidade dinamica Pa-s
p Massa especifica kg -m™3
T Torcdo m~1
Tij Tensdo viscosa na direcdo i, atuando na face j Pa
Tp Tempo de resposta inercial da particula s
0] Angulo inicial do sistema de coordenadas helicoidal (= [ zds) radianos
bo Angulo arbitréario do sistema de coordenadas helicoidal radianos
D, Trabalho por unidade de tempo, por unidade de volume kg-m1-s73
w Vorticidade s71
SIGLAS
Simbolo  Descricéo
FTH Floculador tubular helicoidal
SCHO  Sistema de coordenadas helicoidais ortogonal
Tdh Tempo de detencéo hidraulica
TDC Taxa de deformacdo por cisalhamento (shear strain rate)

THE

Tubo helicoidalmente enrolado
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1 INTRODUCAO

A floculacdo é uma etapa de grande importancia no tratamento de agua de abastecimento pois
favorece as etapas subsequentes de separacdo soOlido-liquido. Quando adequadamente
executada, resulta em uma agua tratada com melhor qualidade sanitaria com reducdo dos
custos operacionais de tratamento (BRIDGEMAN et al., 2009; 2010).

Conceitualmente, a taxa de floculag&o pode ser expressa como 0 balanco entre a formacdo de
flocos devido as colisdes entre particulas e a quebra destes devido a superacdo da resisténcia
dos flocos pelas forcas hidrodindmicas (JARVIS et al., 2005). Assim, quando a floculacdo é
promovida por meio da agitacdo da agua em tratamento, esta deve ser suficiente para
promover a colisdo entre as particulas e evitar a sedimentacdo, assim como 0 mais branda
possivel para ndo submeter os flocos formados a estresses hidrodindmicos que promovam sua
quebra (JARVIS et al., 2005).

Os floculadores comumente empregados apresentam diferentes taxas de dissipacéo de energia
ao longo de sua extensdo que, segundo Camp e Stein (1943), pode ser caracterizada pelo
gradiente de velocidade quadratico médio - G. Nos floculadores hidraulicos chicanados, por
exemplo, o escoamento € submetido a sucessivas mudancas de direcdo, com elevada taxa de
dissipacdo de energia, intercaladas por longos trechos retos, com taxa de dissipacédo
consideravelmente menor (HAARHOFF e VAN DER WALT, 2001; SALGADO, 2006).

Os floculadores tubulares helicoidais (FTHSs), objeto deste estudo, parecem superar esta nao
uniformidade da taxa de dissipacdo de energia. Neles, o valor médio de G ndo apresenta
variacdes significativas ao longo de sua extensdo. E, na secdo transversal, apresentam uma
grande regido central (cerca de 80%) com valores pontuais de G com pequena oscilacdo em
torno do seu valor médio (SARTORI, 2006).

Diversos autores (GROHMANN et al., 1981; GREGORY, 1981; VIGNESWARAN e
SETIADI, 1986; Al-HASHIMI e ASHJYAN, 1989; HAMEED et al., 1995; CARISSIMI e
RUBIO, 2005; OLIVEIRA, 2008; SILVEIRA et al., 2009; VAEZI et al., 2011) demonstraram
que estes floculadores promovem a floculacdo com reduzidos tempos de detencdo hidraulica,
e valor médio de G mais elevado (GROHMANN et al., 1981; CARISSIMI e RUBIO, 2005;
PELISSARI, 2006; CARISSIMI et al., 2007; OLIVEIRA, 2008; SILVEIRA et al., 2009),
quando comparados com os floculadores tradicionalmente empregados no tratamento de

aguas e efluentes.
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Embora bastante promissor, existem muitas ddvidas a respeito do dimensionamento dos
FTHSs, o que possivelmente justifica sua timida aplicacdo em escala real. Para avancar no seu
entendimento, deve-se buscar compreender 0s mecanismos que 0s levam a apresentar elevada
eficiéncia.

Uma maneira de promover este estudo é por meio da modelagem numérica da floculacéo, pois
possibilita a realizacdo de inUmeros experimentos numéricos de maneira menos dispendiosa
do que com modelos fisicos. Além disso, possibilita a tomada de valores pontuais do interior
do reator sem perturbar o processo, tarefa dificil em experimentos fisicos.

A modelagem da floculagdo recebeu maior atencdo a partir do trabalho de Smoluchowski
(1917), que apresentou um modelo baseado no balan¢o populacional (balango entre o ganho
de particulas em uma classe de tamanho, devido a agregacdo de duas particulas menores, e a
perda, devido a agregacdo de suas particulas com elas mesmas e com as demais). Este modelo
tem como peca chave o chamado modelo (ou nucleo) de colisdo que representa a frequéncia
com que ocorre a colisdo das particulas e € funcdo do mecanismo de floculagdo e do tamanho

das particulas.

Smoluchowski (1917) apresentou dois modelos de colisdo: um para a floculacdo pericinética
(onde a colisdo entre as particulas € devida ao movimento browniano) e outro para a
floculagéo ortocinética (onde a colisdo entre as particulas € promovida pela agitacdo da agua
em tratamento). O primeiro vem sendo utilizado desde entéo por apresentar um razoavel rigor
fisico e matematico. Ja o segundo, vem sendo objeto de estudos que visam estendé-lo para

escoamentos tridimensionais.

Camp e Stein (1943) foram os primeiros a estender o modelo de colisdo proposto por
Smoluchowski (1917) para escoamentos laminares tridimensionais. Para tanto, analisaram 0s
esforcos sofridos por um elemento de fluido bidimensional e extrapolaram o resultado para
um elemento tridimensional. Propuseram, entdo, que o deslocamento relativo entre as
particulas é proporcional ao trabalho das forgas viscosas e apresentaram o chamado Gradiente
de Velocidade Médio Quadratico — G em substituicdo ao gradiente unidimensional do modelo
de Smoluchowski (1917).

Kramer e Clark (1997) e Pedocchi e Piedra-Cueva (2005) apontam que Camp e Stein (1943)
ndo consideraram a contribuicdo das tensfes normais a uma face do elemento de fluido
atuando na deformacéo das faces perpendiculares a esta. Ambos os trabalhos apontam novos

modelos de colisdo para escoamentos laminares, relacionando-os com a parte simétrica do
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tensor gradiente de velocidades (taxa de deformagéo por cisalhamento) que considera também

as deformacdes lineares produzidas pelas tensdes normais.

Para floculacdo em escoamentos turbulentos, um modelo de colisdo bastante empregado € o
proposto por Saffman e Turner (1956) (p. ex. FLESCH et al., 1999; SELOMULYA et al.,
2003; MAERZ et al., 2011), que propuseram também modelos para a colisdo devido a
resposta inercial das particulas as flutuacdes turbulentas da velocidade e devido a acdo do
campo gravitacional (sedimentacéo diferencial). Por fim, propuseram um modelo aditivo que
computava os trés mecanismos, porém, sem promover o acoplamento entre a resposta inercial
das particulas e os efeitos da gravidade (WANG et al., 1998).

Embora parega que a modelagem da floculagdo esteja consolidada, a analise acurada dos
modelos revela que eles foram construidos considerando uma concentracdo uniforme de
particulas ao longo de todo o dominio (ZHOU et al., 1998; WANG et al., 1998; WANG et al.,
2000).

Para escoamentos turbulentos, esta consideracdo parece incorreta, uma vez que, particulas
com tempos de resposta inercial proximos a escala de tempo de Kolmogorov, tém seu
movimento afetado pela acdo dos pequenos vortices, resultando no acimulo de particulas nas
regides que apresentam baixa vorticidade e elevada taxa de deformacgédo (ZHOU et al., 1998).
Zhou et al. (1998) demonstraram que este acumulo, chamado de concentracdo preferencial
das particulas, influencia o nimero de colisdes, resultando em uma frequéncia de colisbes
superior a predita pelo modelo de Saffman e Turner (1956), apontando para a importancia do

computo deste efeito nos modelos de colisao.

Ja para escoamentos laminares, esta consideracao parece razoavel, visto que ndo ha vortices
de turbuléncia e as particulas tendem a seguir o escoamento principal. Contudo, diversos
estudos sobre escoamento bifasico em tubos helicoidalmente enrolados (THE) demonstram
gue nestes hd uma segregacdo de fases, a exemplo dos trabalhos de Gao et al. (2002), Guo et
al. (2010), Hart et al. (1988) e Czop et al. (1994). Os dois primeiros para escoamento solido-

liguido em regime turbulento, e os dois Gltimos para escoamentos liquido-gas.

Diante do exposto, verifica-se que 0s modelos de floculacdo atuais ndo sdo capazes de

representar a floculacdo nos FTHs.

Sabe-se que as deformacdes viscosas do fluido apresentam grande influéncia na oportunidade
de choques e, consequentemente, na floculagio (CAMP e STEIN, 1943; KRAMER e
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CLARK, 1997, PEDOCCHI e PIEDRA-CUEVA, 2005). Contudo, embora a taxa de
deformagéo por cisalhamento venha sendo utilizada para a modelagem da floculagdo, em
detrimento das taxas de deformag6es de maneira individual, ndo se conhece a relevancia de
cada componente do tensor taxa de deformacdo nem, tdo pouco, 0 comportamento dessas
deformacdes e sua distribui¢do na secdo de escoamento em fungdo de parametros geométricos
dos FTHs.

Outro fator que também tem relevancia na floculacéo é a concentracdo de particulas que, nos
modelos atuais, é assumida uniforme em todo o reator, o0 que ndo é verdade para os FTHs. No
entanto, embora existam trabalhos que apresentem informacgdes sobre a segregagédo de fases
em THE, estes foram feitos para regimes turbulentos e/ou para outros tipos de escoamento
bifasico (liquido-liquido; liquido-gas e gas-solido), havendo caréncia de informac6es acerca
dessa segregacao para escoamento solido-liquido em regime laminar (condigdes geralmente
encontradas na floculacdo em FTHSs), assim como sua relacdo com parametros geométricos de

projeto dos FTHs.

Neste contexto, buscando avancar no entendimento da floculagcdo nos FTHs por meio de uma
pesquisa de base que dé subsidios para futuras pesquisas aplicadas alcancem metodologias
para a modelagem da floculacdo em FTHs, foram definidos os objetivos da presente tese,

apresentados na secao a seguir.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Elucidar a influéncia da razdo de curvatura dos Floculadores Tubulares Helicoidais nas

deformacdes viscosas e na segregacao de fases.

2.2 Objetivos Especificos

Compreender o comportamento das deformacgfes viscosas do fluido no escoamento em

Floculadores Tubulares Helicoidais;
Avaliar a segregacéo de fases em Floculadores Tubulares Helicoidais;

Estabelecer relacdes das deformacgdes viscosas e da segregacdo de fases com a razdo de

curvatura dos Floculadores Tubulares Helicoidais.
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3 REVISAO DE LITERATURA E FUNDAMENTACAO TEORICA

3.1 Floculacédo

A floculacdo quando aplicada como uma das etapas de tratamento de agua e efluentes
desempenha um papel de grande importancia, pois proporciona uma separagdo sélido-liquido

mais eficiente, quer seja por sedimentacao, flotacéo ou filtracéo.

Nas estacdes de tratamento de dgua (ETA) de ciclo completo, visa-se a reducdo dos solidos
suspensos, visto que a maioria dos agentes patdgenos presentes em aguas brutas encontram-se
associados a estes particulados em suspenséo (VIANNA, 2002). Deste modo, uma reducéo na
carga de sélidos suspensos conduz também a uma reducdo da concentracdo dos agentes
patogenos, melhorando a qualidade sanitaria da agua tratada reduzindo, assim, 0S custos
operacionais de tratamento (BRIDGEMAN et al., 2009; 2010) bem como o consumo de
reagentes de desinfeccao.

Nessa etapa, as particulas desestabilizadas na etapa de coagulacdo (onde as forcas de repulséo
eletrostaticas foram minoradas como resultado da compressédo da dupla camada elétrica) séo
submetidas a condicGes hidrodindmicas que proporcionam o choque entre elas, j& que a
ocorréncia da floculacdo é dependente da oportunidade de contato entre as particulas que, por
sua vez, € influenciada pela vazao de escoamento, pelas caracteristicas geomeétricas do reator,
pelas condigdes hidrodindmicas do sistema, assim como pela concentragdo e granulometria
das particulas (METCALF e EDDY, 1991).

Para que ocorra 0 choque entre as particulas, é necessario que elas apresentem deslocamento
relativo, isto é, estejam em movimento uma em relacdo a outra e em rota de colisdo. Este
deslocamento pode ocorrer devido a agitacdo térmica das moléculas da agua (movimentos
pericinéticos), pela agitacdo da massa liquida (movimentos ortocinéticos) e/ou pela diferenca
entre suas velocidades de sedimentacdo (sedimentacdo diferencial) (SMOLUCHOWSKI,
1917; SAFFMAN e TURNER, 1956; ADACHI, 1995; TOMAS et al., 1999).

Nos floculadores, ha predominancia dos movimentos ortocinéticos, tendo em vista que a agua
a ser tratada é sempre submentida a algum tipo de agitacdo, tornando praticamente
despreziveis os efeitos dos movimentos pericinéticos. Além disso, o correto dimensionamento
de um floculador exige que a agitacdo proporcionada apresente magnitude suficiente para
prevenir a sedimentacdo no interior do reator (VAEZI et al., 2011), o que previne também os

efeitos da sedimentacéo diferencial.
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Os floculadores podem ser classificados pelo mecanismo de agitacdo da &gua em tratamento
como floculadores mecanizados e floculadores hidraulicos. Nos floculadores mecanizados, a
agitacdo da massa liquida é promovida por meio de agitadores mecénicos do tipo hélice. Ja
nos floculadores hidraulicos, a agitacdo € alcancada por meio de sucessivas mudancas de
direcdo do escoamento (VIANNA, 2002).

Como pode ser visto acima, para que a floculagédo seja eficiente, diversos fatores devem ser
considerados. De maneira geral, podemos agrupar estes fatores em dois grupos: fisico-
quimicos, que influenciam na adesao entre as particulas; e hidrodindmicos que influenciam na

oportunidade de contato entre as particulas em suspensao e no crescimento dos flocos.

3.1.1 Aspectos fisico-quimicos da floculacéo

As particulas solidas inorganicas presentes na agua a ser tratada sdo produto do desgaste de
rochas e solos ao longo de sua bacia hidrografica. Este desgaste promove a fragmentacao dos

cristais e, consequentemente, o surgimento de sitios carregados em suas superficies.

Os sitios de carga da superficie das particulas, quando submersos na agua, atraem ions de
carga oposta (contra-ions) que sdo aprisionados por forcas eletrostaticas fortes. Este
aprisionamento causa 0 ordenamento de cargas de sinais opostos dos dois lados da interface
solido-liquido, que é chamado de dupla camada elétrica ou camada compacta (BALTAR,
2010).

Ao redor da camada compacta, forma-se uma camada difusa de ions que, em sua maioria,

apresentam mesmo sinal da superficie da particula (co-ions).

Essas camadas de ions ao redor das particulas conferem uma carga superficial com magnitude
suficiente para criar uma barreira energética que supera as forcas atrativas de van der Waals e
evita o choque e a adesdo entre as particulas. O processo empregado para diminuir a repulsao

eletrostatica é chamado de coagulacéo.

Para que ocorra a coagulacdo, com consequente compressdo da dupla camada e
desestabilizacdo do sistema, adiciona-se algum eletrolito (coagulante) capaz de se aderir a
superficie da particula reduzindo sua carga superficial e a barreira energética que previne o
contato interparticulas (BRIDGEMAN et al., 2009; 2010). Os principais coagulantes
empregados no tratamento de &gua sdo o sulfato de aluminio [Al(SO4)s3], 0 sulfato férrico
[Fe2(SOy)s] e o cloreto férrico [FeCls] (VIANNA, 2002) que, quando dissolvidos em &gua,
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apresentam dissociacdo de seus fons, liberando cations de AI** ou Fe** que podem se aderir &

superficie da particula, reduzindo assim sua carga de superficie.

No entanto, esses cations rapidamente se ligam aos anions hidroxilas (OH") presentes na dgua
precipitando na forma de hidréxidos que ndo apresentam mais a capacidade de coagulacdo e
desestabilizacdo das cargas superficiais. Deste modo, assim que se adiciona o eletrélito, a
agua a ser tratada deve ser submetida a uma vigorosa agitagdo, por um curto interfalo de
tempo (<10s) para proporcionar maior oportunidade de encontros entre as particulas e os
cations, antes da formacdo dos hidréxidos insollveis. A este processo da-se 0 nome de
mistura rapida (VIANNA, 2002). Apds esta etapa, a dgua em tratamento esta pronta para
seguir para a etapa de floculagdo, ou mistura lenta, que recebe este nome devido a baixa
agitacdo que agua em tratamento é submetida e aos elevados tempos de detengdo hidraulica

dos floculadores comumente empregados.

A Figura 3.1 apresenta uma representacdo das forcas (a) antes e (b) ap0s a etapa de
coagulacdo em funcdo da distancia de separacdo entre as particulas (D). Esta figura € uma
interpretacdo da teoria DLVO que descreve o efeito combinado das forcas eletrostaticas
repulsivas e das forgas atrativas de van der Waals entre duas particulas.

""" Repulsdo Eletrostatica ---- Repulsdo Eletrostatica

—= Atracdo de Wan der Waals —= Atragdo de Wan der Waals

— Efeitos combinados — Efeitoscombinados

Repulsiva
Repulsiva

Energiade interagéo
Energiade interagéo

Atrativa
Atrativa

(a) (b)

Figura 3.1 — Representacdo das forcas resultantes (a) antes e (b) depois da coagulacéo.

Como pode ser visto na representacdo da Figura 3.1, uma vez que as particulas estejam com
suas cargas superficiais bastante reduzidas, os efeitos da repulsdo eletrostatica também séo
reduzidos, prevalecendo, a curtas distancias, as forcas atrativas de Van der Waals, de modo
que, quando ha o choque entre duas particulas, estas se atraiam e figuem aderidas (BURNS et
al., 1997; THOMAS et al., 1999).
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Nos modelos de floculagdo, a desestabilizacdo das particulas é computada pela eficiéncia de
colisdo (a.) que varia entre 0 e 1. Quando o sistema apresenta-se estavel, sem a reducdo da
barreira energética, a. tende a zero. No extremo oposto, quando a desestabilizacdo é

completa, esta eficiéncia tende ao valor unitério.

3.1.2 Aspectos hidrodinamicos da floculagéo

Na secédo anterior, comentou-se que a floculagdo ocorre em ambientes com baixa intensidade
de mistura e com elevados tempos de detencdo hidraulica (Tdh), quando esta etapa € realizada
nos floculadores atualmente empregados nas ETAs. Nesta se¢do, serdo discutidos alguns

aspectos hidrodindmicos desta etapa buscando elucidar melhor as colocagdes anteriores.

Conforme mencionado anteriormente, nos processos industriais de tratamento de agua, o
principal mecanismo de floculacdo presente é a floculagdo ortocinetica, onde introduz-se
energia externa a massa liquida que, por sua vez, transfere essa energia as particulas em

suspensdo aumentando a oportunidade de choque entre elas (VIANNA, 2002).

Partindo-se do exposto no paragrafo acima, pode-se inferir que quando maior a agitacéo
maior sera a oportunidade de choque entre as particulas e, consequentemente, maior a
floculacdo. No entanto, tem-se que levar em conta a resisténcia mecanica dos flocos, visto que

eles estdo fracamente unidos pelas forgas atrativas de Van der Waals (JARVIS et al., 2005).

Deste modo, a agitacdo nos floculadores deve ser suficiente para manter as particulas em
suspensdo, prevenindo a sedimentacdo e promovendo o choque entre as particulas, mas deve
ser tdo branda quanto possivel para ndo promover a quebra e desestruturacdo dos flocos ja
formados (JARVIS et al., 2005).

A agitacdo em reatores e principalmente em floculadores pode ser quantificada por uma
varidvel G (chamado de gradiente de velocidade quadratico médio) que esta relacionado com
a dissipacdo de energia da massa liquida devido ao trabalho das forcas viscosas (CAMP e
STEIN, 1943).

Em floculadores convencionais, tanto mecanizados quanto hidraulicos, € comum empregar-se

valores de G variando entre 10 e 100 s* com Tdhs que podem chegar a 30 minutos.

Uma maneira bastante empregada para avaliar a oportunidade de choque entre as particulas é

o chamado Numero de Camp (Ca), um parametro adimensional resultado do produto entre o
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Tdh e o G, apresentando valores tipicos entre 10* e 10° (ELMALEH e JABBOURI, 1991;
MCCONNACHIE et al., 1999).

Para prevenir a quebra de flocos e favorecer seu crescimento, muitos floculadores apresentam
os valores de G escalonado (DI BERNADRO et al., 2000). Em outras palavras, estes reatores
sdo dimensionados e construidos como camaras sequenciais, com o valor do G decrescente e
com Tdh crescente de montante para jusante, de modo a manter-se praticamente constante o

valor de Ca.

Como ja mencionado, nos floculadores mecanizados a agitagdo é proporcionada por
agitadores mecanicos do tipo hélice, enquanto que nos floculadores hidraulicos, esta agitacdo

é promovida por mudangas sucessivas da direcdo de escoamento.

No caso dos floculadores mecanizados, as regides proximas ao agitador apresentam elevados
valores de gradiente de velocidade pontual (Gp), enquanto que as regides mais distantes deste
apresentam valores reduzidos (BRIDGEMAN et al., 2010; SAMARAS et al., 2010), o que

leva a um G medio dentro da faixa esperada para a floculagéo.

Nos floculadores hidraulicos atualmente empregados nas ETAs, fendmeno semelhante se
observa. Nas regifes onde o escoamento muda de direcdo, ha uma elevacdo abrupta do valor
de Gp, enquanto que nos trechos retos do escoamento, esses valores sdo sensivelmente
reduzidos (HAARHOFF e VAN DER WALT, 2001; SALGADO, 2006).

Desta forma, dentro de uma mesma camara, os flocos sdo submetidos a regibes com Gp
superiores ao G, o que pode promover quebra e limitar o crescimento dos flocos (JAVIS et al.,

2005). E regides onde, apos crescimento, podem sedimentar devido a baixa agitacao.

Uma solucdo para ndo ocorrer tais variacdes pode ser o emprego de reatores tubulares. No
entanto, em um reator tubular reto operando em regime laminar, ha pouca troca entre as
camadas do fluido, o que leva a uma baixa transferéncia de energia da massa liquida para as
particulas, conduzindo a uma pequena taxa de floculagdo quando comparada com um reator
tubular de conformacdo helicoidal que apresenta uma taxa extra de mistura devido ao
escoamento secundario, tipico do escoamento em reatores com essas configuracdes
(GREGORY, 1981; GREGORY 1982).
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3.2 Floculadores Tubulares Helicoidais — Estado da Arte

Configuracgdes tubulares helicoidalmente enroladas vém ha muito sendo utilizadas na
inddstria como trocadores de calor, reatores quimicos, misturadores, entre outros, também
sendo encontrado na natureza em vasos sanguineos e em dutos de agua nos vegetais (YU et
al., 2003). O emprego dessas configuragdes como floculador foi inicialmente noticiado na
década de 1980 por Grohmann et al. (1981) e Gregory (1981).

Os floculadores tubulares helicoidais (FTHs) sdo constituidos basicamente de um tubo de
secdo circular, enrolado de maneira helicoidal com uma determinada distancia entre voltas,
podendo ser enrolado de maneira horizontal (Figura 3.2a), com eixo de enrolamento
perpendicular ao campo gravitacional, ou vertical (Figura 3.2b), com eixo de enrolamento
paralelo ao campo gravitacional.

\LCoagu lante

I
Agua Bruta

@ B——

Coagulante = — S (b)
‘ Agua . - - - A
floculada = —— - Qggjlada
‘ / - - ; _—

Agua B%‘/'

Figura 3.2 — Representacao esquematica de FTH (a) com enrolamento horizontal e (b) com
enrolamento vertical.

Como mencionado acima, suas primeiras aplicacdes noticiadas devem-se a Grohmann et al.
(1981) e Gregory (1981). Grohmann et al. (1981) relatam que este reator possibilita uma
melhor dissipacdo efetiva de energia com baixos indices de curtos-circuitos e zonas mortas.
Eles estudaram a eficiéncia dos FTHSs para a coagulacdo/floculacdo (formacéo de microflocos
pela adicdo de FeCl; como coagulante) e floculacdo (formacdo de macroflocos pela adicdo do
polimero poliacrilamida) objetivando a remocdo de fosfato e turbidez. Para verificar a
aplicacdo destas configuracdes no processo de coagulacdo/floculacdo, os autores analisaram
trés situacdes distintas de gradiente de velocidade quadratico médio (100, 150 e 200 s™). Seus

resultados demonstraram que s@0 necessarios baixos tempos de detencdo (~14s) para a
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formacdo dos microflocos. Demonstraram também que, para a faixa de G analisada, quanto
maior o valor de G, menor a turbidez remanescente. E importante salientar também que os
melhores resultados foram obtidos para valores de G superiores aos geralmente praticados
neste processo.

No processo de floculagdo com a adi¢do de polimero floculante, os autores observaram uma
queda abrupta na turbidez com o aumento do nimero de Reynolds (Re~3000). Observaram
também uma redugdo da turbidez remanescente com o aumento do nimero de Camp,
tornando-se praticamente constante para Ca > 4.10*. Contudo, valores de Ca = 2.10° j4 se
mostraram suficientes para uma reducéo significativa da turbidez remanescente. Com relagéo
ao tempo tedrico de detencdo, verificaram que com apenas 10s a turbidez ja pOde ser

removida satisfatoriamente.

No mesmo ano, Gregory (1981), aplicando a teoria de Smoluchowski (1917) para estimar a
floculagdo ortocinética como resultado do escoamento laminar em tubos, analisou a
floculagéo tanto para o caso de tubos retos quanto para tubos helicoidalmente enrolados. O
autor observou que a configuracdo helicoidal apresenta uma taxa extra de mistura e uma taxa

de cisalhamento mais uniforme, resultando em uma floculacdo aumentada.

Alguns anos mais tarde, Gregory (1983) apresentou a floculagcdo em tubos helicoidalmente
enrolados como um novo método de teste para a floculacdo. Ele observou que, em
comparagdo com o teste de jarros, 0s testes nestas configuracdes podem ser realizados de
maneira muito mais rapida e com melhor correspondéncia ao desempenho de unidades reais.
Analisando seus resultados, pode-se observar que, para a mesma condicdo de adgua afluente, a
floculagdo no tubo helicoidalmente enrolado, em comparacdo com o teste de jarros,
apresentou menor turbidez remanescente com menor dosagem de coagulante. Estes resultados
indicam uma maior eficiéncia da floculacdo quando executada em reatores com este tipo de

configuracéo.

Na mesma década, Vigneswaran e Setiadi (1986) apresentaram um estudo sobre floculacéo
em floculadores helicoidais (ou espirais como chamados pelos autores). Num primeiro
momento eles executaram uma série de experimentos, variando G (25, 50, 70 e 90 s™) e
concentracdo inicial de sélidos (50 e 100 mg.L™) para comparar o desempenho dos
floculadores helicoidais com o desempenho do teste de jarros sob condicdes idénticas.
Observaram que, para aquelas condi¢bes, as mudancas no gradiente de velocidade
praticamente ndo influenciaram a turbidez final obtida com o floculador tubular helicoidal,

diferentemente do comportamento do teste de jarros, no qual, quanto maior o gradiente, maior
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foi a turbidez final observada. Entretanto, estes dois reatores apresentam 0 mesmo
comportamento em relagdo ao tamanho final dos flocos: quanto maior o gradiente de
velocidade, menor o tamanho final dos agregados. Este comportamento pode ser explicado
pelo fato de que quanto maior o gradiente de velocidade, maior a taxa de cisalhamento
presente. E importante ressaltar que, para a faixa de valores de G estudadas, os flocos
formados no floculador tubular helicoidal apresentaram-se maiores do que os obtidos no teste
de jarros e alcancam seu maximo tamanho em um tempo de floculagdo menor. Os autores
também demonstram que a configuracdo tubular helicoidal possibilitou uma melhor
dissipacdo efetiva de energia podendo ser este 0 motivo do menor tempo de detencéo para a
formacéo dos flocos. Estas caracteristicas sugerem uma maior eficiéncia do floculador tubular
helicoidal ja que, além de necessitar de um tempo menor para que os flocos alcancem seus
tamanhos maximos, os agregados formados, por serem maiores, sedimentaram com maior

velocidade.

No final da década de 80, Al-Hashimi e Ashjyan (1989) avaliaram a eficiéncia deste tipo de
floculador no tratamento de agua para abastecimento e a compararam com estudos em teste de
jarros. Contrariamente ao observado por Vigneswaran e Setiadi (1986), os autores verificaram
uma melhor eficiéncia de remocéo percentual de turbidez para o teste de jarros do que para 0s
floculadores tubulares helicoidais estudados. No entanto, seus resultados demonstram uma
reducdo na diferenca entre as remocgdes percentuais de turbidez das duas unidades com o
aumento da turbidez inicial (concentracdo de solidos). Eles também ressaltam algumas
vantagens no uso de tubos helicoidalmente enrolados como floculadores, tais como 0s custos
iniciais e de manutencdo reduzidos, assim como menor area e energia requeridas, quando
comparados com floculadores mecanizados. Além destes, mencionam também 0 menor tempo
de detencdo necessario para a formagdo dos flocos, concordando com os resultados obtidos

por Vigneswaran e Setiadi (1986).

No inicio dos anos 90, Elmaleh e Jabbouri (1991) utilizaram esta configuracdo de floculador
para estimar a energia necessaria a floculacdo. Na mesma década, Hameed et al. (1995)
realizaram outro estudo de laboratério que comparava um floculador de configuracdo
helicoidal com um equipamento de floculagdo mecanizado. Em seus resultados observa-se
que, quando analisada a turbidez residual em funcdo do numero de Camp (Ca), o
comportamento em ambos os floculadores é semelhante. No entanto, nota-se que na
floculacdo mecanizada os autores conseguiram uma turbidez residual minima cerca de 5%

inferior a alcancada no floculador tubular helicoidal. Porém, o nimero de Camp necessario
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para esta turbidez minima no floculador mecanizado é cerca de 26000, enquanto que na
configuracdo helicoidal a minima turbidez residual é obtida com Ca por volta de 5000. De
acordo com os autores, esta diferenca consideravel entre os valores de Ca dos dois reatores
demonstra que a configuragdo helicoidal proporciona uma boa remocdo dos solidos
suspensos, com reduzido tempo de detencédo hidraulica.

No inicio deste século, Thiruvenkatachari et al. (2002) apresentaram um sistema hibrido para
remocdo de matéria organica, no qual, as configuracdes helicoidais foram empregadas como

misturador rapido e floculador, acoplados a um sistema de microfiltracao.

Em 2003, Carissimi (2003) desenvolveu um extenso estudo em um floculador tubular
helicoidal, analisando fisicamente a influéncia de alguns parametros dos floculadores
tubulares helicoidais na eficiéncia do processo, enfocando principalmente, as variacfes de
vazdo e volume do reator. Seus resultados apresentaram uma grande eficiéncia de floculacéo
com baixos tempos de detencdo, concordando com os resultados encontrados por Hameed et
al. (1995).

Com base nos estudos de Carissimi (2003), Sartori (2006) promoveu uma caracterizacdo
hidrodinamica de floculadores tubulares helicoidais utilizando modelagem numérica
computacional. O autor observou que os floculadores tubulares helicoidais apresentam uma
constancia nos valores de G ao longo de todo seu comprimento, sendo notada pequena
variacao apenas nas porc¢oes iniciais do reator devido ao desenvolvimento do escoamento que,
nessas porcoes, ainda esta sofrendo influéncia do fluxo que entra no reator com outro perfil.
Observou também que o gradiente de velocidade, quando analisado em uma sec¢éo transversal
ao escoamento principal, mostra-se praticamente constante na por¢édo central do reator, tanto
ao longo de perfis verticais quanto horizontais, percebendo-se variagdes significativas apenas
nas porcBes proximas as paredes devido a condi¢do de ndo escorregamento do fluido junto
aos contornos solidos. Essas porcdes onde ha variacao significativa de G tendem a diminuir
com o aumento da vazdo, porém esse efeito perde importancia com a reducao do diametro do
tubo formador do reator. A constancia dos valores de G aparece como uma vantagem sobre 0s
floculadores hidraulicos convencionais uma vez que ndo submete os flocos ora formados a

zonas de elevada transferéncia de energia que pode leva-los a ruptura.

No mesmo ano, Pelissari (2006) verificou a influéncia de parametros de projeto no
desempenho de floculadores tubulares helicoidais aplicados ao tratamento de agua para
abastecimento, variando além da vazdo de escoamento, o didmetro do tubo formador do

reator, o didmetro de enrolamento e 0 espagamento entre as voltas. A autora observou valores
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de remocdo de turbidez de até 93% nas configuracbes com menores niveis de energia (G >
114). Observou também que a eficiéncia desses reatores na remocdo de turbidez €
inversamente proporcional aos nimeros adimensionais de Dean (De) e Germano (Ge), que
caracterizam a curvatura e a torcao, respectivamente, e estdo relacionados com o nimero de

Reynolds (Re) do escoamento.

No ano seguinte, Silva (2007) avaliando a influéncia da geometria e da dindmica do
escoamento de floculadores helicoidais na reducéo de turbidez, utilizando modelagem fisica,
obteve resultados que demonstram que a eficiéncia na remocdo de turbidez é inversamente
proporcional ao nivel de energia (e, consequentemente, inversamente proporcional a perda de
carga, a G, ao Ca, ao Re, ao De e ao Ge), e relacionou o aumento de energia a quebra de
flocos ou a sua ndo formacéo, devido a maior intensidade de choque entre as particulas. Esses

resultados corroboram os resultados de Pelissari (2006).

Carissimi et al. (2007) buscando caracterizar a elevada dissipacdo de energia nos FTHs,
compararam 0 desempenho destes floculadores com o desempenho de floculadores
mecanizados e floculadores tubulares retos. Os autores observaram que, para um mesmo Ca,
os flocos formados no FTH apresentaram maior velocidade de sedimentacdo do que 0s
formados no floculador mecanizado, demonstrando que os FTHs formam flocos maiores e

mais densos para um mesmo valor de Ca.

Na comparacdo com um floculador formado por um tubo reto com o mesmo Tdh, 0s autores
também observaram que os flocos formados no FTH apresentaram maior velocidade de
sedimentacdo, atribuindo este efeito a melhor estruturacdo dos flocos formados no FTH, o que

os leva a apresentar maior densidade.

Por fim, os autores relatam que nem G nem Ca sao suficientes para caracterizar o processo de
agregacao em FTHs pois ndo levam em conta os efeitos hidrodinamicos locais presentes no

escoamento em unidades helicoidais.

Avaliando a influéncia do comprimento do tubo formador do FTH (e, consequentemente, do
seu Tdh) na remocdo de turbidez Oliveira (2008) observou que, para uma dada condicdo, a
eficiéncia de remocdo de turbidez cresce com o0 aumento do comprimento do reator até um
dado valor e depois decresce, demonstrando a existéncia de um comprimento 6timo, que por

sua vez é dependente dos demais parametros do escoamento (G, De, Ge, Re e Ca).

Mais recentemente, um estudo semelhante foi conduzido por Vaezi et al. (2011). Neste

trabalho, os autores avaliaram a evolucdo da distribuicdo do tamanho de agregados, o
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tamanho e a densidade dos flocos formados, com o aumento do Tdh, variando o comprimento
do reator, mantendo constante a vazdo de alimentacdo, o didmetro do tubo e o didmetro de

enrolamento.

Observaram que, para as condigdes de estudo, os flocos formados nos reatores com Tdh
pequeno apresentavam um crescimento rapido, porém com uma estrutura mais aberta do que
os formados com maiores Tdhs, atingindo um estado estacionario dindmico com Tdh a partir
de 90s, com pequenas variacbes no tamanho médio dos flocos e de sua distribuicdo

granulométrica. No entanto, nota-se uma pequena reducao do tamanho maximo de floco.

Embora em uma faixa limitada de experimentos, esse resultado demonstra que hd um Tdh
6timo, no qual os agregados alcancam sua maior rigidez e densidade, corroborando os
resultados de Oliveira (2008).

NO ultimo ano, Oliveira (2014) apresentou um aperfeicoamento do modelo de previsédo de
desempenho de FTHs proposto por Oliveira (2008), introduzindo parametros hidrodinamicos,
obtidos pela via da fluidodindmica computacional. A introducdo desses novos parametros
promoveu uma maior aderéncia do modelo ao processo fisico, avancando no caminho da

definicdo de uma metodologia para dimensionamento dessas unidades.

Como pode ser notado nos relatos dos trabalhos descritos acima, os FTHs apresentam uma
floculagdo mais eficiente do que os floculadores comumente empregados nas ETAS,

formando flocos maiores, em um menor Tdh.

Essas caracteristicas podem ser estar relacionadas ao tipo de escoamento que se desenvolve
no interior desses reatores. A secdo a seguir apresentara uma discussdo sobre o escoamento

em tubulacdes helicoidalmente enroladas, buscando elucidar suas peculiaridades.

3.3 Escoamento Monofasico em Tubos Helicoidalmente Enrolados

O escoamento em tubos helicoidalmente enrolados (THE) se desenvolve de uma maneira
diferente do escoamento em um tubo reto, apresentando caracteristicas muito peculiares,

como podera ser visto nas subsecdes seguintes.

Eustice (1910) ja havia verificado em seus experimentos gque a resisténcia ao escoamento em
um tubo helicoidal era muito maior do que em um tubo reto de mesmo diametro e
comprimento. Além disso, verificou o que ele chamou de “inexisténcia” de velocidade critica

(que caracteriza o final do regime laminar) no escoamento em THE. Atualmente, sabe-se que
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a turbuléncia ¢é “atrasada” no escoamento em THE, com final do escoamento laminar em Re
maiores do que no caso de um tubo reto (MISHRA e GUPTA, 1979; CINCOLINI e
SANTINI, 2006; VASHISTH et al., 2008).

Estes efeitos podem ser atribuidos ao deslocamento feito pelos elementos de fluido durante
sua passagem no interior do reator. Em 1911, Eustice (1911) realizou uma série de
experimentos se valendo da técnica de tracadores para visualizar o escoamento em diversas
configuracGes de tubos curvados. O autor pode visualizar que, ao contrario do que ocorre em
um tubo reto, onde os elementos de fluido seguem trajetérias praticamente paralelas as
paredes do reator, no escoamento em tubula¢bes curvadas, ha um deslocamento helicoidal
desses elementos. Com isso, pdde verificar a existéncia de um escoamento secundario,
perpendicular a direcdo principal do escoamento, sendo este resultado do gradiente de pressao
gerado pela acdo da forca centrifuga (DEAN, 1927; DEAN, 1928; WHITE, 1929;
CINCOLINI e SANTINI, 2006).

Além do escoamento secundario, a acéo da forca centrifuga causa o deslocamento do maximo
da velocidade axial do centro da secéo de escoamento para o lado externo a curvatura do tubo,

como demonstrado, por exemplo, nos resultados experimentais de Yu et al. (2003).

Dean (1927) foi o primeiro a equacionar a situacdo de um tubo curvado sem tor¢éo (toroide).
Seus resultados confirmaram as observacdes de Eustice (1911). No final da década de 1920,
este mesmo autor (DEAN, 1928) mostrou que, para uma dada pressdo de entrada, a relacédo
entre a reducdo da vazdo do escoamento e a curvatura dependia de uma unica variavel K
(= 2Re?(d /D)), onde Re é o nimero de Reynolds, d é o diametro do tubo e D é o diametro
de curvatura), mais tarde adaptada para o caso geral de tubos helicoidais e chamada de
namero de Dean (De - Equacéo 3.5) que representa uma medida da magnitude do escoamento
secundario (BERGER et al., 1983; LIU e MASLIYAH, 1993).

Esta adaptacdo diz respeito a substituicdo da razéo entre o didmetro do tubo e o diametro de
curvatura, chamada por Dean (1927) de razdo de curvatura, por um parametro que leva em
conta o raio do enrolamento e o passo (p, que representa 0 aumento do tamanho global do
reator a cada revolucdo), chamado na literatura de curvatura (x) (Equacdo 3.1). Os principais

parametros geométricos dos THES podem ser vistos na Figura 3.3a.
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Figura 3.3 — (a) Representacdo dos parametros geométricos dos THE; e (b) Sistema de
coordenadas helicoidais (adaptado de Germano, 1982). Os pontos “i” e “0” denotam os lados
interno e externo a curvatura do helicoide, respectivamente.

De =Vkd - Re 31
o R 3.2
" R2 4 p2

onde: R=D/2.

Para investigar os efeitos da torcdo no escoamento em tubos helicoidais, Germano (1982)
introduziu um sistema de coordenadas ortogonais ao longo de uma curva espiral genérica
(Figura 3.3b), chamado de sistema de coordenadas helicoidais. Nesse sistema, as coordenadas
sdo tomadas com referéncia a um eixo coordenado composto por uma componente tangencial
a linha central do reator (T), uma componente normal a esta curva (N) e uma componente
binormal (B), perpendicular as demais componentes. Nesse sistema pode-se avaliar mais

facilmente o escoamento secundario e a acdo da forca centrifuga no escoamento.

Mais tarde (GERMANO, 1989), estendeu as equac¢des de Dean (1927) para o caso helicoidal
e observou que o escoamento depende ndo sé do nimero de Dean, mas também de um
parametro A/Re, onde A é a razdo entre a tor¢do () (Equacdo 3.3) e a curvatura (k) (Equacao
3.4). Observou também que o efeito da torcdo é mais pronunciado para baixos ndmeros de
Reynolds, o que foi mais tarde confirmado por Hittl e Friedrich (2000) por meio de

simulacdo direta computacional (DNS).
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D 3.3
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Devido aos estudos do escoamento em tubos helicoidais desenvolvidos por Germano (1982,
1989), alguns autores utilizam, para quantificar o efeito da tor¢do, um parametro denominado
nimero de Germano (3.4) que representa uma medida direta da razéo entre as for¢as de torcéo
e as forcas viscosas (LIU e MASLIYAH, 1993).

Ge = 1d " Re 3.4

3.3.1 Escoamento Secundario e Velocidade Axial

Conforme comentado acima, 0 escoamento secundario, tipico do escoamento em
configuracOes curvadas (BERGER et al., 1983), € fruto do gradiente de pressdo causado pela

acdo da forca centrifuga.

Este gradiente de presséo se desenvolve devido a diferenca de velocidade axial entre o fluido
na porcdo central do escoamento, que apresenta elevada velocidade axial e, como
consequéncia, elevada acdo centrifuga, e o fluido préximo aos contornos solidos do reator
que, devido ao ndo escorregamento do fluido junto a parede, apresenta baixa velocidade axial,
experimentando baixa acao centrifuga (CINCOLINI e SANTINI, 2006).

Como consequéncia da maior acdo centrifuga sofrida pelo fluido na regido central do
escoamento, este é direcionado para a parede externa a curvatura, onde bifurca-se e escoa
mais lentamente proximo a parede do tubo, em direcdo a porcéo interna a curvatura, formando
dois vortices que rodam em sentido contrario (BERGER et al., 1983; HUTTL e FRIEDRICH,
2000; CINCOLINI e SANTINI, 2006). Esses vortices apresentam-se simétricos com relacédo a
um plano central perpendicular ao eixo de enrolamento, em escoamentos toroidais (sem
aplicar torcdo ao tubo) (DEAN, 1927; BERGER et al., 1983). No entanto, no caso de um
THE, ha uma perda da simetria entre os vortices, com aumento do vortice cujo sentido de
rotacdo é o mesmo da torcdo, e uma reducdo do vortice que com sentido de rotacdo oposto
(CINCOLINI e SANTINI, 2006). Com o aumento da distancia entre voltas, o virtice com
sentido de rotacdo oposto ao da torcdo vai diminuindo até desaparecer, enquanto que o0 outro
vortice aumenta e ocupa praticamente toda a secdo de escoamento (YAMAMOTO et al.,
2002; CINCOLINI e SANTINI, 2006). Alem disso, a tor¢do provoca uma inclinacdo, na
direcdo da forga centrifuga, do plano que divide os dois vortices (YAMAMOTO et al., 2002).
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Assim como a tor¢do causa uma inclinagdo no plano que divide os vortices do escoamento

secundario, ela também afeta as caracteristicas da velocidade axial em THE.

Como dito anteriormente, a velocidade axial em tubos curvados apresenta um deslocamento
do seu maximo em sentido da parede externa ao enrolamento. Mapas de isocontornos de
velocidade axial de escoamentos em THE apresentam um deslocamento angular das isolinhas
(no sentido da forca centrifuga), quando comparados com mapas obtidos para escoamentos
toroidais, como pode ser visto no trabalho de Jayakumar et al. (2008). No entanto, essas
inclinacdes sdo pouco percebidas para pequenas distancias entre voltas (caso dos FTHS).

Devido ao deslocamento da velocidade axial méxima para o lado externo a curvatura, seu
perfil, ao contrério do escoamento em um tubo reto, é diferente dependendo da sua orientacéo.
Como pode ser visto, por exemplo, nos trabalhos de Huttl e Friedrich (2000), Yu et al. (2003)
e Sartori (2006), o perfil paralelo ao eixo de enrolamento apresenta-se simétrico, com dois
picos proximos aos contornos solidos e um grande platd central. Ja o perfil perpendicular ao
eixo de enrolamento, apresenta um maximo préximo ao contorno do lado externo a curvatura,

com valores decrescentes no sentido da parede do lado interno.

3.3.2 Taxa de deformacéo devido ao cisalhamento em THE

A taxa de deformacéo por cisalhamento (TDC) em THE também apresenta um perfil bastante
diferenciado, quando comparado com o perfil obtido pelo escoamento e um tubo reto. Esta
constatacao pode ser feita confrontando o perfil da TDC para um tubo reto, apresentado por

Gregory (1982), e os perfis da TDC apresentados por Sartori (2006).

Nesta comparacdo, pode-se notar que, no escoamento em um tubo reto, o perfil apresenta-se
simétrico em relacdo ao eixo do tubo, com o minimo no centro da secdo (TDC = 0) e dois
maximos nos contornos, com valores 50% maiores do que o valor médio do parametro em
andlise, variando linearmente entre esses dois extremos. Além disso, a forma do perfil ndo é
dependente da sua localizacdo, isto €, os perfis sdo semelhantes independentemente de se

tomar um perfil vertical ou horizontal ou, ainda, com qualquer inclinacdo em relacao a estes.

Ja no THE, a orientacdo do perfil conduz a curvas de diferentes formas. O perfil paralelo ao
eixo de enrolamento apresenta certa simetria em relacdo ao eixo do tubo, com dois picos
proximos aos contornos sélidos, mas com um grande platd central (cerca de 80% da secédo) de

valores inferiores ao valor médio. J& no perfil perpendicular ao eixo de enrolamento do
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helicoide, percebe-se também dois picos com um grande platé central, mas com grandes
diferencas em relacdo a seus valores. Em outras palavras, no lado externo a curvatura ha um

pico com valores sensivelmente superiores aos encontrados do lado interno ao enrolamento.

Como podemos verificar no trabalho de Galier et al. (2003), em um tordide, o valor minimo
da TDC ocorre exatamente no lado interno ao enrolamento. J& nos THE, hd um deslocamento
desse minimo devido a tor¢do imposta ao tubo que, como visto anteriormente, altera a posi¢cdo
dos vortices do escoamento secundario e o perfil da velocidade axial. Esse descolamento do
valor minimo da TDC também é observado no trabalho de Guigui et al. (1998).

3.3.3 Numero de Reynolds Critico em THE

Como ja apontado por Eustice (1910; 1911) no inicio da segunda década do século passado, e
posteriormente verificado por diversos autores (p. ex. TAYLOR, 1929; WHITE, 1929;
MISHRA e GUPTA, 1979; CINCOLINI e SANTINI, 2006), a turbuléncia em THE ocorre de
maneira “atrasada” em comparagdo ao escoamento em um tubo reto submetido & mesma
vazdo de escoamento. Em outras palavras, seu nimero de Reynolds critico (Recrit) & superior

a0 Reit de um tubo reto de mesmo diametro.

Diversos pesquisadores propuseram expressdes empiricas para determinar 0 Reci em THE.

Vashisth et al. (2008) apresentam um apanhado dessas expressoes.

Analisando as expressdes propostas, observa-se que, de maneira diferente do que em um tubo
reto, o valor de Reci; € dependente, ndo sé do raio do tubo (r), mas também da razéo deste
pelo raio de enrolamento (R), aumentando seu valor com a diminuicdo de R. No entanto, em
sua maioria, as expressdes ndo levam em conta o passo do helicoide, com excecdo da equacao
apresentada por Mishra e Gupta (1979) (Equacdo 3.5), onde observa-se que um aumento do

passo do helicoide conduz a uma reducgédo no valor de Regit.

d A2 0,32
Recrir =1+ 104R—C; R. =R [1 + <ﬁ) ] 3.5
Esta elevacdo do Regit nos THE quando comparados com um tubo reto de mesmo diametro se
da pela supressdo da propagacédo tridimensional da turbuléncia pelo escoamento secundario
(MISHRA e GUPTA, 1979).
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3.4 Escoamento Solido-Liquido em Tubos Curvados

Como visto na secdo anterior, o escoamento monofésico em tubos helicoidalmente enrolados
é significativamente distinto daquele observado em tubos retos, com a presenca de correntes
secundarias e deformacdo do perfil da velocidade axial. No escoamento solido-liquido,

também séo evidentes as diferencas.

Conforme relatado por Gao et al. (2002), em escoamentos com elevado nimero de Reynolds e
particulas pequenas em relacdo ao diametro do tubo, ocorre uma segregacdo de fases
promovida pela acdo centrifuga do escoamento. Este efeito desloca as particulas solidas para a
parede externa ao enrolamento, por onde se mantém escoando até a saida do reator, como
podemos notar no trabalho de Guo et al. (2010). Este efeito de segregacdo também foi
verificado por Kaushal et al. (2013) para o escoamento em curvas de tubulacdes.

No caso de escoamentos com baixo numero de Reynolds, nota-se também uma tendéncia
distinta da observada para os escoamentos com elevado Re, com deslocamento das particulas
proximo a parede interna ao enrolamento. Esta tendéncia pode ser vista nas fotografias
apresentadas por Toda et al. (1972), nos resultados de desgaste e perfis de concentracdo do
trabalho de Mishra et al. (1998), e nas imagens de tomografia de resisténcia elétrica

apresentados por Giguerre et al. (2009), sendo estes trabalhos para curvas em tubulaces.

Para tubos helicoidalmente enrolados, apenas Tiwari et al. (2006) apresenta resultados
numéricos, obtendo também maior concentracdo de particulas solidas no lado interno a
curvatura. Este deslocamento para o lado interno a curvatura € atribuido ao arraste promovido
pelo escoamento secundario nas particulas solidas que, por estarem em um escoamento de
baixa velocidade, sofrem maior influéncia da acdo do campo de atracdo gravitacional e
tendem a se deslocar na porcdo inferior do tubo. Nesta regido, assim como na por¢édo
diametralmente oposta, 0 escoamento secundario apresenta maior magnitude, sendo capaz de

transportar estas particulas, deslocando-as de sua posicdo natural de sedimentacéo.

No caso dos FTHs, onde os escoamentos apresentam baixo numero de Reynolds e as
particulas afluentes sdo, muitas vezes, micrométricas, espera-se efeito semelhante, com
concentracdo destas no lado interno ao enrolamento. No entanto, com o crescimento dos
flocos, é provavel que estes acompanhem o centro dos vortices do escoamento secundario.
Como apontado por diversos autores no estudo de microcanais curvados (OOKAWARA et
al., 2004; OOKAWARA et al,, 2007; BHAGAT et al., 2008; OOZEKI et al., 2009;
OOKAWARA et al., 2010), as particulas com diametro comparavel (cerca de 10%) com o
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didmetro equivalente do microcanal tendem a seguir este caminho pois sofrem mais os efeitos

da forca de sustentacdo do que do arraste do escoamento secundario.

3.5 Sistema de Coordenadas Helicoidais Ortogonal (SCHO)

Como pode ser observado na Figura 3.3.b, o sistema de coordenadas helicoidais ortogonal é
tomado a partir dos eixos T, N e B a curva helicoidal “s”. Em cada ponto desta curva, pode-se
determinar as coordenadas dos vetores unitarios nas dire¢des descritas. Os valores de “r” e
“g” sdo tomados no plano N-B, sendo r a distancia radial do centro da secdo até um

determinado ponto e forma um angulo (6 + ¢ + ¢,) com o eixo N.

O angulo ¢ foi introduzido por Germano (1982) para tornar o sistema proposto ortogonal,
uma vez que leva em consideracéo a tor¢do do tubo, como pode ser visto na Equacéo 3.6. J4 0
angulo ¢, € um angulo arbitréario introduzido pelo autor para coincidir o sistema por ele

proposto com o sistema de coordenadas utilizado por Dean (1927; 1928).

¢ = —f t(s") ds’ 3.6

0

onde 7 é a tor¢do do helicoide, dada pela equacéo (3.3).

3.5.1 Triedro de Frenet

A curva y(s) que descreve o helicoide formado pela linha central do tubo, é dada pela

equacdo vetorial abaixo (Equacéo 3.7)

s s s
y(s) = {Rcos <—>, Rsen( >; D } 3.7
JRZ +p? VR? +p2) \/R? + p?

Pela teoria do Triedro de Frenet, as coordenadas do vetor unitario na direcdo tangente (T) a

curva s sdo dadas pela primeira derivada de y(s) (Equacédo 3.8)

T =vr'(s) { N - ( S > - < S ) - } 38
s)=y'(s)=1- sen ; cos : _
R2 + p2 JR?2 +p?) \JR% + p? JR? +p2) \JR? + p?

As coordenadas do vetor unitario normal a curva s (N) sdo dadas pela razéo entre a derivada

segunda de R(s) e 0 médulo da derivada segunda de R(s) (Equacgéo 3.9)
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N()_L@_{_ <;>_ (4)0} -
Cmren U\ ) T e/ |

E o vetor unitario binormal a curva s (B), perpendicular as duas direcGes acima, € resultado do
produto vetorial de T(s) e N(s) (Equacéo 3.10)

B(s) =T(s) x N(s)

P s P s R } 3.10
= sen ; ——F/—————=C0S ; :
{W/R2 +p? (JRZ + p2> JVR? +p? <\/R2 +p2> JR? + p?

A partir do exposto acima, pode-se chegar as Formulas de Frenet, dadas abaixo (Equacdes
3.11a3.13):

OT(s) _ -
3 = k(s) - N(s) 3.11

al\ff) = —k(s) - T(s) + t(s) - B(s) 3.12

0B(s) _

— = ~T() N(s) 3.13

onde k(s) € a curvatura do tubo, dado pela Equacéao 3.14

R
R — 3.14
re(s) R? + p?

3.5.2 Propriedades do SCHO de Germano (1982)

Fazendo-se uso das relacGes apresentadas acima, pode-se determinar a seguinte relacdo

métrica (Equacdo 3.15):
dl-dl =[1—krcos(8 + ¢ + ¢y)]1*(ds)? + (dr)? + r?(dB)? 3.15

A partir desta relacdo meétrica, define-se os fatores de escala para cada direcdo, como

apresentado na Tabela 3.1.

A partir das relaces métricas apresentadas acima, definem-se os vetores unitarios paralelos as

linhas coordenadas. Estes vetores sdo apresentados nas Equacgdes 3.16, 3.17 e 3.18.
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Tabela 3.1 - Fatores de escala para o sistema de coordenadas helicoidal.

Coordenada Fator de escala
S 1 —krcos(0 + ¢ + ¢p)
r 1
0 r
as;=T 3.16
a, = N(s)cos(@ + ¢ + ¢o) + B(s)sen(6 + ¢ + ¢,) 3.17
ag = —N(s)sen(6 + ¢ + ¢o) + B(s)cos(6 + ¢ + ¢y) 3.18

3.6 Modelagem da Floculagdo

O processo de floculagdo pode ser dividido em duas etapas (THOMAS et al., 1999):
transporte e adesdo. O primeiro € resultado dos movimentos pericinéticos, ortocinéticos e/ou
da sedimentacéo diferencial. Ja o segundo, é resultado da desestabilizacdo das particulas e/ou

da acédo de algum polimero floculante.

Em outras palavras, o transporte das particulas pelo fluido, aliado a acdo das tensdes de
cisalnamento deformando os elementos de fluido, leva a colisdo. No entanto, somente a
colisdo ndo garante a adesdo das particulas, sendo necessaria uma prévia reducdo da barreira
energética e/ou a adicdo de algum polimero floculante, capaz de agregar as particulas em suas
longas cadeias formando os flocos. Estas etapas sdo computadas nos modelos de floculagdo
por meio de constantes e/ou expressdes que representam a frequéncia de colisdo (f) e a

eficiéncia de colicdo (), respectivamente.

Em 1917, Smoluchowski (1917) apresentou um modelo para o processo de floculacédo
(Equacdo 3.19) baseado no balanco populacional, onde a variacdo temporal devido a
agregacao, de uma determinada classe de tamanho de particulas, € resultado do balango entre
0 ganho de particulas devido a agregacdo de duas particulas de menor didmetro, e a perda de
particulas devido a floculagdo destas, com consequente aumento de tamanho e mudanca de

classe.
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k-1 [e9)

1
— =3 a.(i, NG, Hnn; — z ac (i, k)B (L, k) 3.19

=.1 i=1

onde: i, j e k =tamanhos discretos de particulas [m];
ac(i,J) = eficiéncia de coliséo [adimensional];
B(i, j) = frequéncia de colisdo [m®.s™]; e
n;, = concentracdo (em nimero) de particulas de tamanhos i [m™];

Na Equagdo 3.19, o primeiro termo do lado direito da igualdade representa o aumento no
namero de particulas de tamanho k devido a floculacdo de duas particulas de tamanhos i e j,
cujo volume total do agregado é igual ao volume de uma particula de tamanho k. O fator um
meio na equacgdo garante que, em todo o intervalo do somatdrio, nenhuma colisdo seja
considerada duas vezes. O segundo termo representa a redu¢do no numero de particulas k

devido a colisdo destas com outras particulas de diferentes tamanhos.

Cabe salientar que, no desenvolvimento desta equacdo, Smoluchowski (1917) assumiu que

todas as colisdes produziriam agregacédo, adotando valor unitario para o.

Além de apresentar a Equacdo 3.19, Smoluchowski (1917) também apresentou equacdes para
a frequéncia de colisdo. As equacOes desenvolvidas por ele, assim como por outros autores,

para escoamentos laminares, serdo descritas na subsecao a seguir.

3.6.1 Modelos de Colisao

A descricdo matematica da colisdo entre particulas depende do(s) mecanismo(s) atuante(s)
(movimento Browniano, introducdo de energia a massa liquida ou diferenca entre as
velocidades de sedimentacdo das particulas), o que torna essa tarefa um tanto complexa, mas

gue tem atraido a atencdo de diversos pesquisadores.

3.6.1.1 Floculagado Pericinética

A expressao que representa a colisdo devido ao movimento Browniano (que leva a floculagéo
dita pericinética) foi desenvolvida por Smoluchowski (1917) (Equacdo 3.20). Para alcancar

esta expressdo analitica, o autor assumiu que todas as particulas apresentavam o mesmo
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tamanho inicial, eram esféricas e permaneciam esféricas ap0s agregacdo, e que a colisdo

ocorreria apenas entre duas particulas.

2ksT\ (11
Br = ( ) (; + ;) (a; +a)) 3.20

3u i a

onde f, = frequéncia de colisdo devido a agitacéo térmica da d&gua (movimento Browniano);
ks = constante de Boltzmann [1,381x10%%J.K™];
Tk = temperatura [K];
i = viscosidade dinimica da agua [kg.m™.s™];
aj; a; = raios das particulas i e j, respectivamente [m].
Como pode ser visto na equacdo acima, a frequéncia de colisdo devido ao movimento
Browniano é proporcional a razdo entre a agitacdo térmica do meio fluido, querendo impor
movimento, e a viscosidade do fluido, impondo resisténcia. Além disso, S apresenta relacéo

com o raio das particulas envolvidas na colisdo. Esta Ultima relagcdo, devido as ordens de

grandeza dos termos da equacao, apresenta maior influéncia na frequéncia de coliséo.

No entanto, segundo Benes et al. (2007) e Meyer e Deglon (2011), pode-se deduzir que o
movimento Browniano s6 pode ser considerado como mecanismo dominante no processo de
colisdo em situacdes onde o numero de Péclet (Pe) (Equacdo 3.21) é menor do que a unidade,
uma vez que Pe compara as forcas relativas da convecc¢éo e da difuséo.

avp,
- D, 3.21

onde: D, = Constante de difusdo de Stokes-Einstein para particulas individuais [m?.s™]
(Equacdo 3.22);

vp, = Velocidade da particula [m.s™;

a = raio da particula [m].
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kpTk
6mua

0= 3.22

Desta forma, assumindo-se que a situacdo onde havera menor conveccao seja aquela onde o
fluido encontra-se parado, pode-se adotar a velocidade terminal de Stokes (Equagédo 3.23)
como velocidade da particula na Equagdo 3.21.

2a%g(pij = p)

v 3.23
t = 9 u

onde: g = aceleragdo da gravidade [m.s?];
p;,; € p = massa especifica das particulas e do meio fluido, respectivamente [kg.m?].

Substituindo as Equacdes 3.23 e 3.22 na Equacao 3.21 e adotando-se Pe = 1, encontra-se uma
relacdo para a determinacdo do raio das particulas (Equacdo 3.24) para o qual 0 movimento

Browniano apresenta relevancia como mecanismo de colisdo.

a = 4 3 kBTK 324
4mg(p; —p) '

Adotando-se a massa especifica da 4gua para uma temperatura de 25°C (997kg.m™) e a massa
especifica das particulas como a massa especifica da silica (SiO;) para a mesma temperatura

(2650kg.m™) obtém-se um raio de particula de aproximadamente 0,5um.

Diante do exposto, pode-se verificar que apenas particulas diminutas (a < 0,5um) e em um
fluido em repouso podem ser levadas a colisdo predominantemente pelo movimento
Browniano. Particulas superiores a este limite apresentam velocidades de sedimentacdo que
sobrepde os efeitos da difusdo e podem colidir devido, principalmente, a sedimentacédo

diferencial.

3.6.1.2 Floculagado Ortocinética

Na floculagdo ortocinética, a colisdo das particulas se da devido, principalmente, a introducao
de energia a massa liquida, quer seja por agitacdo mecanica (floculadores mecanizados) ou

por mudancas de direcdo de escoamento (floculadores hidraulicos).
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Os floculadores hidraulicos sdo comumente dimensionados de modo que o escoamento no
interior das unidades permanecga no regime laminar. Como o presente trabalho trata de um a
um floculador hidraulico, serdo abordados nesse topico apenas os modelos de colisdo para
este regime de escoamento. Além disso, como pode ser visto na secdo 3.3, a turbuléncia em
escoamentos que se desenvolvem no interior de tubos helicoidalmente enrolados se da para

valores de Re superiores aos observados em um tubo reto de mesmo diametro.

Uma vez que o fluido estd em movimento e em escoamento laminar, as tensbes de
cisalhnamento devido as diferentes velocidades das distintas regiGes do escoamento deformam
0 elemento de fluido podendo levar a colisdo as particulas que estiverem em seu interior
(SMOLUCHOWSKI, 1917; CAMP e STEIN, 1943; KRAMER e CLARK, 1997;
PEDOCCHI e PIEDRA-CUEVA, 2005).

Smoluchowski (1917) desenvolveu uma expressao para este tipo de colisdo, considerando um

escoamento laminar unidimensional cisalhante simples (Equagéo 3.25).

4
Bo =§(ai+

3.25

onde: u = velocidade na direcdo x [m.s™];
y = direcdo vertical do escoamento, perpendicular a x [m].

Na tentativa de estender a equacdo de Smoluchowski (1917) para um escoamento
tridimensional, Camp e Stein (1943) realizaram uma analise das tensdes atuantes e suas

consequentes deformacdes, em cada plano de um elemento de fluido.

A partir dessa analise, observaram que, em cada plano, a distorcdo (z;;) & proporcional a

viscosidade do fluido multiplicada pelo gradiente de velocidade naquele plano (Equacéo
3.26).

Txy =Tyx = H (a_u + a_v) (@)
Ty =Ty = 1 (a—u + a—w) (b) 3.26
Tyz =Tzy = H (Z_v + a_w) (c)

onde: u, vew = componentes da velocidade nas direcoes x, y e z, respectivamente.
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Como o trabalho realizado pelo cisalhamento em cada plano é proporcional a deformacéo,
concluiram que o trabalho por unidade de volume por unidade de tempo (&) para um dado

plano, pode ser determinado pela Equagéo 3.27.

y x
ou . ow\?

by, = (5 +22) (b) 3.27
v ow

q)yz u (Z + 5) (C)

E que o trabalho total por unidade de volume por unidade de tempo é a soma dos trabalhos
nos planos (Equacgédo 3.28), que corresponde a dissipacdo de energia para um elemento de
fluido.

® = (au N aV)Z N (au N 6W>2 N (av N GW)Z P
—# dy 0x dz Ox oz  dy) | # 3.28
onde: G = gradiente de velocidade absoluto em um ponto.

Apos estas manipulagdes, 0s autores propuseram substituir o gradiente du/dy da Equacéo

3.25 pela variavel G, obtendo a Equacéao 3.29.

4
Bo=3 (a;+a)°G 3.29

Esta equacdo, embora bastante utilizada na modelagem da floculagdo, vem sendo alvo de
criticas pelo uso da palavra “gradiente de velocidade” empregada pelos autores (KRAMER e
CLARK, 1997; PEDOCCHI e PIEDRA-CUEVA, 2005).

Kramer e Clark (1997) demonstram que o tensor gradiente de velocidade (e;,,) pode ser
decomposto em uma parte simétrica e uma antissimétrica. A Equacdo 3.30 apresenta este
tensor em notacdo indicial, onde os indices subscritos podem assumir os valores 1, 2 e 3, que

representam as direcdes X, y e z, respectivamente.

T2

_ 0y 1(6ul 6um> 1(6u, aum>
e””_axm 2

- 0x,, 0x; 6xm_6xl 3.30
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A parte antissimétrica (segundo termo do lado direito da segunda igualdade da Equacdo 3.30)
corresponde a rotacdo do elemento de fluido que, como demonstrado pelos autores, ndo
contribui para a colisdo. Ja a parte simétrica (primeiro termo do lado direito da segunda
igualdade da Equacéo 3.30) corresponde ao tensor taxa de deformacéo que causa distor¢éo no
elemento de fluido. Desta forma, apenas a parte simétrica do gradiente de velocidade
contribui para a colisdo, demonstrando o equivoco conceitual cometido por Camp e Stein
(1943) ao definir a variavel G.

Diante do exposto, os autores verificaram que a frequéncia de colisdo € proporcional a taxa de
deformacdo normal a cada uma das faces do elemento de fluido. No entanto, a incorporagao
de todas as nove componentes do tensor taxa de deformacédo levaria a uma estimativa errénea
do namero total de colisbes, produzindo um balan¢o populacional incorreto das classes de

tamanho.

Para superar esta situagdo, os autores diagonalizaram o tensor taxa de deformacéo (que, por
ser simétrico, pode ser diagonalizado sem perda de informagfes) e compararam as
componentes, propondo que a dissipacdo de energia, computada na Equacdo 3.29 como G,
seja computada como o valor absoluto da maior componente do tensor diagonalizado
(le'maxl), Visto que este é que promovera a maior deformacdo do elemento de fluido e

contribuira efetivamente para a colisdo.

Além disso, os autores observaram que a frequéncia de colisdo era proporcional a esfera de
coliséo, cujo raio € igual a soma dos raios das particulas envolvidas na colisdo, o que altera a
constante do modelo proposto por Smoluchowski (1917) (Equacédo 3.31).

4 3,
:80 = th(ai + a]) |eméx| 3.31

Resultado semelhante tambeém foi obtido por Pedocchi e Piedra-Cueva (2005). No entanto, 0s
autores analisaram o valor da constante presente no modelo proposto por Smoluchowski
(1917), Camp e Stein (1943) e Kramer e Clark (1997) e propuseram um valor variavel para
esta constante, em funcao do tipo de escoamento (Equacgdo 3.32), apontando para a incorrecdo

do valor empregado por Kramer e Clark (1997).
3
Bo = ka(a; + a;)" 1€ sl 3.32

onde: 477/3\/§ <k, <8/q
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Para alcancar esta proposta, os autores analisaram o fluxo através da esfera de colisdo entre
duas particulas. No caso de um fluido incompressivel com escoamento unidimensional
cisalhante simples, onde ha velocidade apenas em uma direcdo e as deformacges ocorrem em
um plano, com magnitude da velocidade de dilatagdo igual a |e’,,,4,|, @ constante assume seu
valor minimo. Porém, para o caso de um escoamento tridimensional incompressivel, onde as
principais velocidades de dilatacdo podem assumir valores intermediarios entre |e’,4|/2 €

le’ nax |, €sta constante pode assumir o valor de 8 / 3.

Esta analise demonstra que a constante inferida por Kramer e Clark (1997) conduz a valores
erroneos da frequéncia de colisdo. Ora superestimados (escoamentos unidimensionais) ora

subestimados (escoamentos tridimensinais).

Além disso, fazendo uma anélise critica no trabalho de Camp e Stein (1943), observaram que
aqueles autores adotaram, de maneira erronea, a funcdo dissipacdo como apresentada na
Equacdo 3.28, ao invés de adotar a definicdo fisico-matematica desta (Equacdo 3.33), fato

também apontado por Kramer e Clark (1997).
o= ylo (6u>2 N (617)2 N (6w>2 N (au N 617)2 N (au N OW)Z
—# 0x dy 0z dy 0x dz 0x
v w2 3.33
+(5 @) }

Ambos o0s autores demonstram que, como Camp e Stein (1943) partiram de uma anélise em
um plano e extrapolaram o campo de tensdes para um volume, ndo computaram a acdo das
tensGes normais em uma face atuando de maneira cisalhante nas faces perpendiculares a esta,

0 que levou a desconsideracdo dos termos entre colchetes.

Desta forma, sugerem que a varidvel G empregada no modelo de Camp e Stein (1943) seja
determinada como apresentado na Equacdo 3.34 que representa a taxa de deformacédo por
cisalhamento (TDC).

2

e = | <6u> N (617)2 N (6w>2 N (au N 617)2 N ((’)u N (’)W)Z N ((’)v N BW)Z
B 0x ady 0z dy 0x dz Ox dz 0y 3.34

O valor da TDC esta relacionado com |e’,,s,] por meio de uma funcdo que leva em
consideracdo a direcdo das velocidades de deformacdo em relacdo a esfera de coliséo
(Equacéo 3.35).
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|e,méx| = faG 3.35

onde: f, =(2VaZ—a+1)

a = angulo entre as principais velocidades de dilatacdo e o eixo coordenado da esfera

de coliséo [rad].

Adotando-se esta relacdo para o modelo de colisdo, obtemos o modelo apresentado na
Equacéo 3.36.

Bo = Ko(a; +a;)° - TDC 3.36

onde: */5 < K, <47/

Observa-se neste modelo que, para 0 caso de escoamento incompressivel unidimensional
cisalhante simples, ele se reduz ao modelo proposto por Smoluchowski (1917). No entanto,
para um escoamento incompressivel tridimensional, ele pode diferir bastante do proposto por
Camp e Stein (1943) devido ao método de determinacdo de G, assim como do modelo

proposto por Kramer e Clark (1997) devido ao valor variavel de K,,.

3.6.1.3 Floculagdo Devido a Sedimentagdo Diferencial

Neste tipo de floculacdo, a colisdo entre as particulas se d& devido a diferenca de velocidade

de sedimentacdo destas.

Esta diferenca na velocidade de sedimentacao se deve a acdo da aceleracdo gravitacional que,
atuando em particulas e/ou agregados de diferentes massas, resulta em uma forca de atracéo
gravitacional de diferentes magnitudes, levando-as a sedimentarem com velocidades
diferentes (MEYER e DEGLON, 2011).

Desta forma, uma particula de um determinado tamanho sedimentando no caminho de outra
de maior massa provavelmente sera atingida por esta ultima e, dependendo das condicGes

fisico-quimicas das superficies destas, levara a agregacéo.

A frequéncia de colisdo devido a este mecanismo foi equacionada por Saffman e Turner
(1956) enquanto os autores estudavam a colisdo de gotas de chuva e seu movimento em

relacdo ao ar, na auséncia de turbuléncia (Equacdo 3.37). Conforme relatado por Zhou et al.
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(1998) e por Meyer e Deglon (2011), esta equacdo é valida para particulas no regime de

Stokes, e que apresentam massa especifica superior a do fluido onde estdo imersas.

2 p
BSD = T[g(ai + a’]) <1 _;’]) |Tpi - Tp]-| 3.37

onde: Tpy Tpj = tempo de relaxacdo ou tempo de resposta inercial das particulas i e j,
respectivamente [s].

O tempo de resposta inercial (7) representa o tempo necessario para que uma particula de um
dado tamanho inicie seu movimento como resposta ao movimento do fluido e é dado pela
Equacdo 3.38. Cabe salientar que esta equacdo foi obtida pela lei de Stokes para particulas
pequenas e esféricas (SAFFMAN e TURNER, 1956).

2 P

T o

. =2a
l

p 3.38

Substituindo a Equacdo 3.38 na Equacdo 3.37 obtém-se a Equagdo 3.39, forma mais
conhecida da equacdo de frequéncia de colisdo devido a sedimentacdo diferencial, que
relaciona s, diretamente com os raios das particulas ao inves de relacionar com seus tempos
de relaxacéo.

2mg
o (pi,j - P)(ai + aj)3|ai - aj| 3.39

Bsp =
A andlise desta equacdo permite notar que, quanto maior a diferenca de densidades entre as
particulas e 0 meio, maior serd a frequéncia de colisdo, que diminui com o aumento da

viscosidade do fluido.

3.7 Modelagem Fluidodindmica Computacional

A modelagem fluidodindmica computacional (Computational Fluid Dynamics — CFD) tem se
mostrado uma ferramenta muito valiosa na avaliacdo de reatores, possibilitando obter
informacGes relevantes do escoamento nessas unidades, além de possibilitar a reproducéo de
diversas condicBes dindmicas e geométricas com maior rapidez e custos reduzidos, quando
comparados com modelos fisicos (BRIDGEMAN et al., 2009).
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Essa modelagem se baseia nos principios da conservacdo da massa, da quantidade de
movimento e da energia no interior do dominio, empregando equacgdes diferenciais parciais
ndo lineares acopladas que descrevem a evolugdo espacial e temporal do escoamento
(OLIVEIRA, 2014).

Nos escoamentos bifasicos solido-liquido, dois modelos tém sido comumente utilizados na
CFD: o modelo de trajetéria e o modelo de dois fluidos. No modelo de trajetoria, o
movimento da fase dispersa € determinado pelo acompanhamento das trajetérias das
particulas individuais, com influéncia das forcas de arraste e sustentacdo. Ja no modelo de
dois fluidos a natureza discreta da fase dispersa é negligenciada, sendo tratada também como
uma fase continua e interpenetrante no fluido, com resolucdo das equagdes de conservacdo da
massa, momento e energia para cada fase (YEOH e TU, 2009). A abordagem de dois fluidos
(ou Euleriana-Euleriana) foi empregada no presente trabalho. Neste contexto, as secfes a
sequir se dedicardo a este modelo, baseando-se no manual do aplicativo (ANSYS CFX,
2010), em Crowe et al. (1998), Yeoh e Tu (2009), e Rosa (2012).

3.7.1 Modelo de Dois Fluidos

Como mencionado acima, no modelo de dois fluidos as particulas solidas (fase dispersa) séo
tratadas como uma fase continua interpenetrante no fluido. Desta forma, o volume de cada

fase é dado na Equacéo 3.40
V, =a,V 3.40

onde: a,, = fracdo de volume da fase m;
V = volume total = ), a;V.

A transferéncia de momento, massa e energia entre as fases € baseada na superficie de contato
entre elas, caracterizada pela area interfacial por unidade de volume (4,,). No modelo de
particulas, que assume que uma fase (subindice “I’, liquido) é continua e outra dispersa
(subindice “p”, particula), sendo a fase dispersa representada por particulas esféricas de

diametro medio d,, a area interfacial € dada pela Equagdo 3.41.
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3.7.1.1 Equagdes Governantes

Como mencionado acima, no modelo de dois fluidos, ambas as fases sdo consideradas como
um fluido continuo e interpenetrante. Desta forma, em cada volume de controle, as equacgdes
de conservacdo sdo resolvidas para cada fase, levando-se em conta suas fragdes de volume
naquele volume de controle. O acoplamento entre as fases é dado pela consideracdo das forcas
interfaciais. Segundo Yeoh e Tu (2009), as principais forcas interfaciais atuantes sao as forcas
de arraste, de sustentacdo devido ao gradiente de velocidades (forca de sustentacdo de
Saffman) e devido a rotacéo da particula em um meio nédo rotacional (Forca de sustentacdo de

Magnus), de massa virtual e de Basset.

No caso em estudo, foram consideradas apenas as forcas de arraste e sustentacdo de Saffman.
A forga de sustentacdo de Magnus néo foi levada em conta visto que o escoamento em estudo
é rotacional. A forca de massa virtual, que se origina por causa da diferenca na aceleracao
entre o fluido e a particula se mostra mais relevante quando ha uma significante diferenca
entre as massas especificas das fases. Ja a forma de Basset é dependente da histéria da
trajetéria da particula que, no caso do modelo de dois fluidos, ndo é determinada para as

particulas de maneira individual.

A seguir, sdo apresentadas as equagGes governantes que, como apresentado acima, sdo

resolvidas para cada uma das fases envolvidas no escoamento. As equacdes estdo dadas em

(1344 (1344

notacao indicial, onde os subindices “i” ¢ “j” assumem os valores 1, 2 e 3. No caso do sistema
de coordenadas cartesiano, empregado pelo software utilizado nessa pesquisa para a solucéo

numérica das equaces, representam as direcdes X, y e z, respectivamente.

Equacao da continuidade:

d d
E (@mpm) + £ (ampmvmi) =0 342
i

onde: m=poul;
pm = Massa especifica da fase p ou | [kg.m™];

vp; = Vvelocidade da fase p ou | [m.s™].



56

Equagéo do Momento

A4
= a0 Ovm; | Pomi] +M e
- am axi ax] am/lm ax] axi ampmgl mn
onde: M,,, =descreve as forgas interfaciais agindo na fase | devido a presenca da fase p.
No caso em questao:
M,,, = Fd + Fl 3.44
onde Fd = Forca de arraste (Drag force - Equacéo 3.45);
FI = Forca de sustentacdo (Lift force — Equacao 3.48).

1 ) 4
Fd =§plCD7po |vli —vpi|(vli —vpi) 3.45
onde: Cp = Coeficiente de arraste.

24
Cp =—"(1+0,15Re,*®") 3.46

Re,
Re, = 1% 7= 3.47

T
H
onde: u; = viscosidade cinematica do fluido [Pa.s]
2y HiP

Fl =1,61d, (v, = vp,) x @] 3.48

5

|,

w; = V X Uli 3.49
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4 MATERIAIS E METODOS

Para alcancar os objetivos propostos na presente pesquisa, simulou-se cinco configuracdes de
FTHSs, tomando como referéncia a configuracdo empregada por Vaezi et al. (2011). A partir
desta configuracdo, fez-se quatro variacdes de didmetro de enrolamento, buscando avaliar a
influéncia deste pardmetro nas deformagOes dos elementos de fluido, assim como na
segregacdo de fases nos FTHs. Para o caso bifasico, foram simulados reatores com
enrolamento horizontal, vertical e sem a influéncia do campo gravitacional, com o intuito de
compreender a contribuicdo das forcas atuantes sobre as particulas sélidas na distribuicdo

destas ao longo do reator.

As secdes a seguir descreverdo as etapas metodolégicas empregadas neste estudo.

4.1 Simulag6es Fluidodinamicas

Como apresentado acima, foram simulados cinco configuraces de FTHSs, partindo-se da
configuracdo estudada por Vaezi et al. (2011). As caracteristicas desses reatores, assim como

0s parametros dinamicos utilizados, sdo apresentados na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - Parametros dos FTHs simulados, com base no reator estudado por Vaezi et al.
(2011).

G - d D 2mp Q N° de Variacs
eometria Volt ariacéo
[10°m] [10°m] [10°m] [10°mis?] VO

1 6,4 175,6 9,6 3,33 4 Referéncia  0,03645
2 6,4 43,9 9,6 3,33 4 D/4 0,1458
3 6,4 87,8 9,6 3,33 4 D/2 0,0729
4 6,4 351,2 9,6 3,33 4 2D 0,0182
5 6,4 702,4 9,6 3,33 4 4D 0,0091

Estas configuracdes foram implementadas no aplicativo computacional CFX®, versdo 14.5,
utilizando uma unidade com processador Intel® Xeon® E5-2650 de oito nucleos (16
threads), memoria de 32 GB e HD de 1TB.
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Para cada geometria, iniciou-se com a representacao tridimensional do reator com o emprego
do aplicativo Design Modeler. Apos a representacdo promoveu-se a discretizagdo do dominio
com o aplicativo CFX Mesh. Os detalhes de constru¢éo da malha, assim como seus principais

parametros serdo apresentados de maneira detalhada na secéo 4.3.1.

Com o dominio discretizado, utilizou-se o aplicativo Pre para definicdo das condic@es iniciais
e de contorno. Assumiu-se como condicdo inicial, valores nulos para todos parametros no
interior do reator, com excecdo da secdo de entrada onde atribuiu-se um fluxo uniforme, e

pressdo de referéncia igual a zero no centro da secdo de entrada.

Adotou-se como condigcdo de contorno a impermeabilidade das paredes, representados pelos
gradientes nulos, assim como a condi¢do de ndo escorregamento para a fase continua e, no

caso das simulagdes bifasicas, escorregamento livre para a fase dispersa.

Nas simulagdes bifasicas, utilizou-se a formulagdo multifasica Euleriana-Euleriana. Adotou-
se agua como fase continua e, como fase dispersa, particulas esféricas com diametro médio de
10pum (10°m); massa especifica de 1625kg.m™ e concentragdo volumétrica de 0,154%. Estes

valores foram utilizados para reproduzir as condic¢des do trabalho de Vaezi et al. (2011).

Para as avaliacbes aqui realizadas, optou-se por trabalhar com o sistema de coordenadas
helicoidais ortogonal apresentado por Germano (1982; 1989). Esse sistema de coordenadas
permite uma melhor visualizacdo dos resultados, possibilitando a comparagdo das diversas

secdes ao longo do reator.

Para a mudanca do sistema de coordenadas dos dados produzidos pelo modelo, adotou-se os

passos descritos na secdo a seguir.

4.2 Mudanca de Sistema de Coordenadas

Para facilitar a mudanca de coordenadas, os reatores foram implementados de acordo com o
triedro de Frenet. Isto €, com o helicoide iniciando no plano X-Y e crescendo ao longo do

eixo Z.

Adotando-se esse procedimento, pode-se determinar a equacdo vetorial que descreve a linha
central do helicoide que representa cada configuracdo estudada. As Equacbes 4.1 a 4.5
representam as equacdes vetoriais das cinco geometrias apresentadas na Tabela 4.1,
respectivamente. Nessas equacgoes, t representa o angulo medido a partir do eixo x, do circulo

formado pela projecédo do helicoide no plano X-Y, e esté relacionado com s pela Equacéo 4.6.
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v, = [0,0878 - cos(t);0,0878 - sen(t); 1,528 - t] 4.1
¥, = [0,02195 - cos(t);0,02195 - sen(t); 1,528 - t] 4.2
¥s = [0,0439 - cos(t); 0,0439 - sen(t); 1,528 - t] 4.3
¥s = [0,1756 - cos(t);0,1756 - sen(t); 1,528 - t] 4.4
¥s = [0,3512 - cos(t);0,3512 - sen(t); 1,528 - t] 4.5

> 4.6

JR? + p?
De posse dessas equacOes vetoriais, pode-se entdo definir as equacdes vetoriais para 0s eixos
T, N e B, com base na teoria do Triedro de Frenet, para cada uma das se¢des transversais

avaliadas em cada geometria.

Com o procedimento acima, pode-se exportar do CFX os dados ja no sistema de coordenadas
T, N e B e, assim, definir as variaveis s, r e 0 do sistema de coordenadas helicoidais ortogonal,

conforme apresentado por Germano (1982; 1989).

Para a transformacéo dos dados dos gradientes das componentes da velocidade em relacao as
direcGes principais, para o sistema de coordenadas helicoidais ortogonal, adotou-se 0 método
descrito em Borg (1963, p. 81-82). Segundo o autor, as componentes de um tensor de segunda

ordem em um sistema de coordenadas ortogonal sdo dadas pelas Equacdes 4.7 a 4.15.

v, Odvr 10v, 1 dh, 1 dh,

P Pr_ 20, - %, - 0 47
ax _ OT 08,  hih, 205, ik, % e,
dv, dvy 10 1 oh
o vy _ 19w 1 0h 8
9x _ oT R 08, Mk, tag,
dv, Jdvg 1 0vs 1 dh,

_Ovp _10vs 1 Oh 49
ax 9T  h 0%, hahs ' ldg
dv, Odvr 1 0v, 1 dh, 4.10

9y " ON T h 08  hohy C0%
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vy, _Odvy 10w, 1 dh, 1 dh,

Yt .ty —= 4.11
dy ~ ON ~ hy0&  hyhs °0&  hyhy ' 0E
9 9 19 1 oh

V2 _ T _ 0% - 2% 4.12
dy ON  hy 3§,  hphs “0&3
9 9 19 1 doh
D T T -, 0B 4.13
aZ aB h3 653 h3h1 651
0 0 19 1 oh
OVy _ 9V _ 1 0V2 v3—3 4.14
aZ aB h3 653 h3h2 afz
9 9 19 1 oh 1 oh

V2 _%% _ %05 | 3 4 3 4.15

9z OB h; 08 @ hahy (& " hsh, 2 0f,

Para o sistema de coordenadas helicoidais ortogonal, as variaveis e os fatores de escala séo
dados na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Variaveis e fatores de escala do Sistema de Coordenadas Helicoidais Ortogonal.

i Coordenada (&;) Fator de escala (h;) Velocidade (v;)
1 S 1—krcos(8+ ¢ + ¢o) vy
2 r 1 v,
3 0 T Vg

Substituindo os valores da Tabela 4.2 nas Equacgdes 4.7 a 4.15, e manipulando as equacoes
resultantes, chega-se nas equacfes dos gradientes no sistema de coordenadas helicoidais

ortogonal

Gradientes de vq:

av, av

a—; =[1—krcos(6 + ¢ + ¢y)] a_TT + vrkcos(0 + ¢ + ¢pg) — vorsen(0 + ¢ + ¢pg) 4.16
vs _ 0vr 4.17
or  ON

dv dvr 4.18

90 ' 9B
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Gradientes de v,.:

dv, dv
asr = a_jj"v [1—krcos(6 + ¢ + ¢g)] — vs kcos(0 + ¢ + ) 4.19
v, _ aﬂ 4.20
dr  ON
oV, _ aﬂ 4.21
a0 dN

Gradientes de vg:

dveg 0dvp

— =——[1—krcos(0 + ¢ + po)] — vs ksen(6 + ¢ + ¢o) 4.22
ds aT

0vy _ 0vy 423
ar ON

dvg dvp

v _ OVp _ 4.24
90 "B "

Com a transformacéo dos valores das componentes do tensor gradiente de velocidade, pode-se
avaliar/comparar a magnitude de cada componente e identificar em qual direcdo havera maior

deformacdo dos elementos de fluido.

4.3 Estudos Preliminares

Antes do inicio das simulacGes desta pesquisa, foram realizados estudos e simulacGes

preliminares que subsidiaram as demais simulacdes aqui realizadas.

Inicialmente, fez-se uma avaliacdo das taxas de deformacédo por cisalhamento (TDC) obtidas
nas simulacdes realizadas por Sartori (2006). Esta avaliacdo possibilitou a formulacdo de uma
equacdo que relaciona a TDC com o parametro adimensional A/Re, onde A = 7/k, e resultou

na publicacdo de Sartori et al. (2015).

Embora esta relacdo tenha se mostrado ajustada aqueles dados experimentais, no presente
caso, onde o Re € 0 mesmo para todas as configuracdes e o Unico parametro variado é o
diametro de enrolamento, procedeu-se as demais analises com o parametro d/D (razdo de
curvatura), empregado em diversos estudos sobre THES, onde o escoamento secundario se

mostra relevante, a exemplo dos trabalhos de Taylor (1929), Palazoglu e Sandeep (2004),
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Cioncolini e Santini (2006), Wu et al. (2009) e Kumar et al. (2014). Adotou-se esse parametro
pois ele apresenta relacdo direta com o escoamento secundario que, por sua vez, apresenta
grande influéncia tanto no comportamento das deformacdes do fluido, quanto na segregagéo
de fases dos FTHs.

Apobs esta avaliacdo, iniciaram-se as simulacGes preliminares para definicdo da malha de

discretizacdo do dominio e verificagdo dos modelos empregados.

4.3.1 Discretizacdo do Dominio e Teste De Malhas

Na solucdo de um problema de dindmica dos fluidos pela via numérica faz-se necessaria a
discretizacdo do dominio espacial, onde as equacBes governantes serdo integradas de modo
que todas as quantidades de interesse (massa, quantidade de movimento, energia, etc.) sejam
conservadas de maneira discreta. No entanto, deve-se buscar uma malha que nédo apresente

influéncia significativa nos resultados da simulagdo numérica.

Para tanto, realizou-se um teste de malhas com a finalidade de refinar a malha de
discretizacdo, buscando obter os melhores desempenhos da simulagcdo computacional. Este
procedimento se faz necessario pois malhas muito grosseiras, embora apresentem vantagem
do ponto de vista do tempo de processamento, podem desprezar efeitos de pequena escala. Ja

malhas muito refinadas, podem aumentar muito o esfor¢co computacional.

Para a realizacdo deste teste, simulou-se malhas cada vez mais refinadas e avaliou-se 0s
desvios entre as malhas para algumas variaveis de interesse deste estudo, até que estas
diferencas ndo apresentassem variacdes consideraveis de uma malha para outra. As variaveis
avaliadas foram: (i) velocidade da fase continua; (ii) velocidade da fase dispersa, (iii) taxa de
deformacdo por cisalhamento da fase continua, (iv) fracdo de volume da fase dispersa; e (V)

magnitude do escoamento secundario.

A discretizacdo do dominio foi feita com uma malha ndo estruturada de modo a representar a
geometria 0 mais fielmente possivel, empregando-se também uma ferramenta (inflation) para
a criacdo de camadas de elementos prismaticos paralelos a superficie do tubo, com faces
perpendiculares e/ou paralelas a dire¢do principal do escoamento possibilitando uma melhor
resolucdo dos gradientes das variaveis de interesse nas regides proximas aos contornos sélidos

do problema.
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Foram construidas quatro malhas, com nimero de nds crescente, para o tubo curvado em
forma de “U” estudado por Tiwari et al. (2006) (Figura 4.1). Esta geometria foi escolhida
pois, além de apresentar caracteristicas de escoamento semelhantes ao escoamento em um
tubo helicoidal, com formacéo de escoamento secundario, os autores forneceram informagoes
acerca da fracdo de volume da fase sélida na secdo de escoamento, que puderam ser avaliadas

qualitativamente com os resultados aqui encontrados.

£
S

sSssyst)

Figura 4.1 — Representacao esquematica do tubo curvado empregado no teste de malhas. O
arco em vermelho representa a se¢do de amostragem, a 90° do inicio do trecho curvado.

A geometria empregada reproduz um tubo com diametro interno de 0,0032m, com um trecho
inicial reto (0,5m), um trecho curvo, com diametro de enrolamento de 0,0lm e um novo

trecho reto (0,2m).

Com base nos dados dos autores, simulou-se um escoamento bifasico com velocidade média
de 0,1 m.s™ (Re = 320) e concentracdo volumétrica de slidos de 10%. Adotou-se particulas

s6lidas esféricas, com diametro caracteristico de 10°m e massa especifica de 2200kg.m™.

As malhas foram construidas variando-se o tamanho maximo dos elementos, mantendo-se
fixos o valor de espessura da camada de prismas, 0 nimero de camadas e o fator de
crescimento destas. A Tabela 4.3 apresenta as caracteristicas das malhas aqui empregadas. E a

Figura 4.2, as malhas na secdo de escoamento.

Os valores das variaveis de interesse foram amostrados em uma secéo transversal localizada a

90° do inicio do trecho curvado (Figura 4.1), correspondente ao meio deste trecho.
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Tabela 4.3 — Caracteristicas das malhas avaliadas no teste de malhas

Tamanho do Espessura Camada NUdmero de . Tempo de
Malha elemento de prismas camadas de l\tleej:nr:fﬁgo processamento
(% do diametro) (% do diametro) prismas (CPU)
1 15 20 10 74.115 0,11Tyef
2 10 20 10 174.000 0,22Tef
3 7.5 20 10 309.472 0,39T;f
4 5 20 10 732.444 Trer

Malha 1 Malha 2 Malha 3 Malha 4

Figura 4.2 — Representacao, na se¢do de escoamento, das malhas utilizadas.
A comparacdo dos valores das variaveis de interesse encontrados para cada malha foi
realizada de maneira global para a secdo, onde fez-se uma malha amostral de 100x100
(direcdo radial x direcdo angular) resultado em 9901 pontos. Em cada ponto, determinou-se a
diferenca absoluta entre o valor encontrado para uma determinada malha e o valor obtido com
a malha tomada como referéncia (malha 4, malha mais refinada). Os resultados obtidos por

esta avaliacdo podem ser verificados na Figura 4.3.

Pode-se observar na analise dos graficos da Figura 4.3 que, para as velocidades das fases
(Figura 4.3.a e Figura 4.3.b), os desvios encontrados para a malha 2 ja apresentam valores
reduzidos, diferindo pouco dos valores encontrados para a malha 3, o que indicaria que esta
malha apresenta um bom desempenho, ja que seu tempo de processamento é cerca de 60% do
tempo de processamento da malha 3 e 22% do tempo de processamento da malha 4. Esta
tendéncia também se observada com a magnitude do escoamento secundario (Figura 4.3.e),

embora com maiores desvios absolutos.
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Na avaliacdo das fracGes de volume da fase solida (Figura 4.3.d), percebe-se uma maior

diferenca entre os desvios da malha 2 e da malha 3. Porém, os desvios absolutos observados

sdo extremamente reduzidos, o que indicaria também o emprego da malha 2.
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Figura 4.3 — Média dos desvios absolutos entre as malhas 1 (74.115 n6s), 2 (174.000 nos) e 3
(309.472 nos) comparadas com a malha 4 (732.444 nés) para: (a) velocidade da fase continua;
(b) velocidade da fase dispersa; (c) taxa de deformacédo por cisalhamento; (d) fracdo de

volume da fase dispersa; e (e) magnitude do escoamento secundario.

No entanto, com a taxa de deformacéo por cisalhamento (Figura 4.3.c), verifica-se ainda uma

tendéncia de declinio dos valores, demonstrando que os resultados ainda ndo estavam, de

maneira satisfatoria, independentes da malha de discretizacao.

Como uma das etapas deste trabalho é a avaliagdo das deformacdes dos elementos de fluido

devido as tensdes viscosas, optou-se por empregar a malha 4 (mais refinada) para a realizacdo
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dos experimentos numéricos, buscando assim reduzir ao maximo a influéncia da malha nos
resultados das simulacGes. Cabe salientar que esta malha encontra-se no limite da capacidade

computacional disponivel.

4.3.2 Validagdo do Modelo Numérico para Escoamento Monofasico

O modelo numérico aqui empregado j& havia sido validado pelo autor em sua dissertacdo de
mestrado (SARTORI, 2006) e, mais recentemente, por Motta e Pagano (2014) e por Oliveira
(2014). Ambos os trabalhos, verificaram a eficcia do modelo na reproducéo das velocidades
em escoamentos laminares monofésicos, com desvios maximos inferiores a 6% entre os
valores medidos por Yu et al. (2003) e os calculados pelo modelo, estando na mesma ordem
de grandeza da incerteza dos dados medidos fisicamente.

Como o modelo ja havia sido validado pelo autor em outro trabalho (SARTORI, 2006), e sua
validacdo corroborada por mais dois trabalhos que empregaram o mesmo modelo numeérico,
com malhas semelhantes, considerou-se 0 modelo como validado e possivel de ser empregado
para 0s propositos deste trabalho. Contudo, para ilustrar o desempenho do modelo frente aos
dados experimentais, executou-se a simulagdo de um dos casos apresentados por Yu et al.
(2003). Optou-se por realizar a simulacdo do caso com menor numero de Reynolds (Re =

500) por ser proximo ao Re utilizado nas demais simulac6es desse trabalho.

Na Figura 4.4, que apresenta o confronto dos dados gerados pelo modelo com os dados
medidos por Yu et al. (2003), pode-se verificar 0 bom ajuste do modelo na previsdo da

velocidade na direcdo principal do escoamento.

Como mencionado pelos demais autores que validaram este modelo, percebe-se um maior
afastamento entre os valores medidos e os calculados nas regides proximas aos contornos do
reator. Embora existam estas discrepancias, as medidas nessa regido sao as que podem
apresentar 0s maiores erros experimentais devido ao posicionamento do volume onde serdo
feitas as medidas (YU et al., 2003). Desta forma, ndo se pode garantir que o tamanho dos
desvios observados naquelas regides sejam devidos exclusivamente ao modelo numérico. Nas

demais regides da secdo, os desvios ficam abaixo de 10%.
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Figura 4.4 — Perfis de velocidade axial horizontal e vertical para Re = 500. Parametros
geométricos (YU et al., 2003): r = 0,0047m; R = 0,0637; h =0,0318.

Realizou-se também uma avaliacdo do modelo para o0 escoamento em um tubo reto (Poiseuille

flow), empregando-se as expressdes analiticas apresentadas por Gregory (1981) para os perfis

de velocidade axial (4.25) e gradiente dessa velocidade na direcao radial (4.26), com os perfis

gerados pelo modelo. Essas comparagdes sdo apresentadas na Figura 4.5.
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Figura 4.5 — Comparagdo entre os perfis analiticos e gerados pelo modelo para (a) velocidade

axial; (b) gradiente da velocidade axial na direcao r.
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4.3.3 Validagdo do Modelo Numérico para Escoamento Bifésico

Os experimentos numéricos deste trabalho foram realizados no aplicativo comercial CFX
versdo 14.5, de propriedade da ANSYS®. Este aplicativo ja foi empregado em diversas
simulagdes de escoamentos bifasicos, a exemplo dos trabalhos de Jiang et al. (2004) e Mota e
Pagano (2014), e tem se demonstrado capaz de reproduzir satisfatoriamente esses fendmenos.
Contudo, na literatura técnica pesquisada, ndo foram encontrados trabalhos que utilizaram tal
modelo para o escoamento sélido-liquido em tubos helicoidalmente enrolados.

Para uma avaliacdo quantitativa dos resultados gerados pelo modelo, deve-se confrontar estes
com resultados obtidos por meio de experimentos fisicos, quantificando os desvios entre 0s
valores estimados (modelo) e os valores medidos (experimentos). Para tanto, deve-se dispor
de um conjunto de dados experimentais para as variaveis de interesse, 0 que nem sempre é

tarefa facil de realizar.

Neste trabalho, uma variavel relevante para a validacdo do modelo € a distribuicdo de
concentragdes (ou fragcdes de volume) das fases na secdo de escoamento, ja que se busca com
este estudo a compreensdo da segregacdo de fases que ocorre no escoamento laminar bifasico

em tubos helicoidalmente enrolados (THE).

Embora existam trabalhos experimentais de escoamento bifasico em tubos helicoidais, a
exemplo dos trabalhos de Akagawa et al. (1971), Awwad et al. (1995) e Guo et al. (2001),
muitos foram desenvolvidos para outros sistemas bifasicos (liquido-liquido, géas-liquido,
solido-gas), com fases ndo-newtonianas e/ou condicGes de escoamento distintas das condi¢oes
aqui estudadas (regime turbulento, elevada concentracdo de particulas, etc.). Assim, ndo se
mostrou conveniente calibrar o modelo para reproducdo de uma destas situacdes, ja que as
simulacdes dos casos aqui propostos ndo levariam em conta tais ajustes. Deste modo, buscou-
se informacdes que subsidiassem uma validacdo qualitativa do modelo, verificando se este era

capaz de reproduzir o fenémeno fisico de maneira satisfatoria.

Para tanto, fez-se um levantamento na literatura técnica de diversas areas do conhecimento,
buscando trabalhos que apresentassem resultados de experimentos fisicos de escoamento
solido-liquido em tubos curvos de maneira geral e que pudessem ser relacionados com as

simulac@es realizadas nesse estudo.

Uma das avaliacdes feitas foi a reproducdo do experimento de Oozeki et al. (2009). Os
autores estudaram o escoamento bifasico em um microcanal curvado (comprimento de arco

de 180°), com se¢do retangular (200pum x 150 pm), empregando particulas fluorescentes de 20
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um de didmetro (cerca de 10% do didmetro equivalente do canal) dispersas em &gua
deionizada com surfactante. Como o canal foi construido em acrilico, o emprego das
particulas fluorescentes permitiu visualizar a evolugcdo do movimento das particulas ao longo
do canal. Esta visualizacéo foi realizada pela vista superior do microcanal. Desta forma, o que
pode ser visto sdo as regibes onde ha maior fluorescéncia (concentragdo de particulas) em

relacdo as paredes interna e externa a curvatura do microcanal.

Os autores apontam que, devido ao grande tamanho das particulas (comparado com as
dimensGes do canal) o movimento destas é fortemente influenciado pela forca de sustentacdo
(lift force) induzida pelo cisalhamento do fluido, e tendem a se concentrar na regido proxima
ao centro dos vortices do escoamento secundario que, no caso estudado pelos autores,
localizam-se deslocados para o lado externo a curvatura do canal. Esta tendéncia também foi
observada experimentalmente por Ookawara et al. (2004), Bhagat et al. (2008) e Ookawara et
al. (2010).

A Figura 4.6 apresenta as visualizacGes apresentadas por Oozeki et al. (2009) (figura em
escala de cinzas) e a distribuicdo das fracdes de volume da fase sdlida na secdo de escoamento
geradas pelo modelo numerico aqui utilizado (figuras coloridas), em quatro posi¢cdes ao longo

do microcanal.

No inicio do microcanal curvado (0°), nota-se que ndo é possivel distinguir as particulas
solidas do fluido que as carreia, demonstrando certa uniformidade na distribuicdo das
particulas na secdo de escoamento. Avaliando o resultado numérico nesta mesma posicao,
observa-se também uma distribuicdo de concentracbes (fracbes de volume) relativamente

uniforme na secdo de escoamento, com uma regido central levemente menos concentrada.

Na secdo localizada a 30° do inicio da por¢do curvada do canal, nota-se um ligeiro aumento
na fluorescéncia em uma regido proxima a parede externa a curvatura do canal que, segundo
0s autores, corresponde a regido central dos vortices do escoamento secundario. Na avaliacéo
da secdo de escoamento (resultado numérico), nota-se que as particulas foram dirigidas para a
parede interna a curvatura do canal, mas ja demonstram a tendéncia de acompanhar o
escoamento secundario e se direcionar para a regido central dos vortices. Este desvio pode ser
atribuido ao fato de ndo ter se considerado no modelo a adicdo de surfactante feita pelos
autores nos experimentos fisicos, por falta de informacdes acerca do surfactante empregado,
das quantidades adicionadas e da tensdo superficial da solucdo resultante. A adicdo de
surfactante reduz a tensdo superficial da adgua, facilitando o deslocamento das particulas pela

massa liquida, podendo conduzir a uma segregacédo de fases mais precoce.
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Figura 4.6 - Comparagéo qualitativa entre as visualizacdes produzidas por Oozeki et al.
(2009) (em escala de cinzas) e as distribui¢fes de fracdo de volume na se¢do de escoamento
produzidos pelo modelo (figuras coloridas) em diversas se¢es de escoamento.

Na secdo a 90°, fica evidente 0 aumento de concentragdo, com o aumento da fluorescéncia na
porcdo externa a curvatura, 0 que vai se acentuando até a secdo a 180°, na saida do
microcanal. Na andlise do resultado numérico, também fica evidente o aumento da
concentracdo naquela regido e a gradativa concentragdo no centro dos vortices até a secao
180°.

Embora haja um desvio entre os resultados apresentados pelos autores e os resultados
numéricos na segunda se¢do avaliada (30°), o modelo aqui empregado foi capaz de reproduzir
o fenbmeno fisico observado pelos autores, prevendo a gradativa concentracdo das particulas
na porcdo externa a curvatura do canal, préximo aos centros dos vdrtices do escoamento

secundario.
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Uma vez que o modelo se mostrou capaz de reproduzir o escoamento em um microcanal
curvado, com particulas solidas grandes (em relacdo as dimensbes da secdo do canal),
realizaram-se algumas simulagdes bifasicas com uma das configuracGes avaliadas neste
estudo, em que o tubo apresenta secdo circular e dimensdes milimétricas; e as particulas séo,
em relacdo ao diametro do tubo, pequenas. Avaliou-se qualitativamente os dados de fracGes
de volume da fase solida a partir de resultados encontrados por outros autores em condicGes
configuracbes que pudessem representar uma situacdo analoga as aqui estudadas. As
simulacbes foram feitas para um floculador tubular helicoidal (FTH) com as caracteristicas
geométricas do FTH empregado por Vaezi et al. (2011) que estudaram a floculagdo em funcéo
do tempo de detencédo hidraulica (teérico) do FTH. O floculador empregado pelos autores e
reproduzido nesse trabalho apresentava didmetro de tubo de 6,4 x 1073m, didmetro de
enrolamento de 1,756 x 10~1m, com distancia entre voltas de 9,6 x 10~3m. Simulou-se o
escoamento de agua e caulinita pré-floculada, com didmetro meédio de 10um e massa
especifica de 1625kg.m~3, a uma concentracdo volumétrica de 0,154%. A vazdo de
escoamento foi de 3,33 x 107°m3.s71, o que corresponde a uma velocidade média do

escoamento de 0,1035m.s~ ! (Re = 743).

Foram simuladas duas situacfes: FTH com eixo de enrolamento horizontal e FTH com eixo
de enrolamento vertical. A Figura 4.7 apresenta a distribuicdo das fracdes de volume
normalizada pela fracdo de volume meédia para ambos 0s casos, em uma se¢do localizada no
final da terceira volta do reator, em uma posicdo onde 0 escoamento ja encontra-se

completamente desenvolvido.

Como podemos observar na Figura 4.7, ha uma concentracdo preferencial das particulas
proximo a parede interna do helicoide em ambos os casos, embora com valores sensivelmente

distintos.

Estes resultados se mostram coerentes com o0s observados por outros autores para situagdes
proximas as aqui estudadas, embora sejam em curvas de tubulacBes e ndo em tubos
helicoidalmente enrolados. No entanto, as caracteristicas do escoamento naquelas
configuragbes se assemelham as caracteristicas do escoamento em tubos helicoidais,

guardadas as devidas proporcoes.
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Figura 4.7 — Distribuicdo das fracfes de volume da fase s6lida normalizada pela fracao de
volume média em FTH com: (a) enrolamento horizontal (atracdo gravitacional entrando na
pagina); (b) enrolamento vertical (atragdo gravitacional vertical, de baixo para cima).

Toda et al. (1972), que foram os primeiros a avaliar as caracteristicas de escoamento de
lamas em curvas de tubula¢bes (MISHRA et al., 1998), apresentam um conjunto de imagens
fotograficas desses escoamentos, onde pode-se notar o caminho das particulas sélidas ao
entrarem nas curvas. Os autores empregaram um circuito hidraulico composto por segmentos
retos horizontais e verticais, unidos por curvas de 90°. Avaliaram as curvas com posi¢cdo
horizontal (curva contida no plano horizontal), e com posicéo vertical (curva contida no plano
vertical). O escoamento nessas curvas apresenta comportamento semelhante ao observado em
tubos helicoidalmente enrolados com enrolamento vertical e horizontal, respectivamente, com
formacdo de escoamento secundario e deslocamento do maximo da velocidade axial para o
lado externo da curva. Deste modo, infere-se que o movimento das particulas também seja

semelhante, possibilitando a comparacgédo qualitativa com os resultados aqui encontrados.

Na curva vertical (Figura 4.8), pode-se perceber que as particulas que vém se deslocando na
porc¢do inferior do segmento reto a montante da curva (pela acdo da atracédo gravitacional), sdo
carreadas pelo escoamento secundario, da parede externa (inferior) em direcdo a parede

interna da curva, gerando a dispersdo das particulas.

Esta situacdo pode ser qualitativamente comparada com um FTH de enrolamento horizontal
(Figura 4.7.a) que, na posicdo avaliada, apresenta um escoamento ascendente. Nesta situacao,
também ha um espalhamento das particulas sélidas, com direcionamento destas para a parede

interna, onde ocorre uma maior concentragdo das particulas.
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4

Figura 4.8 — Vista lateral da curva vertical do trabalho de Toda et al. (1972).

Na curva horizontal (Figura 4.9), observa-se que as particulas solidas sofrem um
deslocamento no sentido da parede interna a curvatura do tubo. Essas particulas sdo
deslocadas de sua posicdo de sedimentacdo, proximo ao fundo do tubo, para uma posicao
intermediaria, na porcdo interna da curva. Este deslocamento é resultado do arraste do

escoamento secundario (TODA et al. 1972).

(@)

Flow direction
- — R

(b)

Figura 4.9 — Curva horizontal do trabalho de Toda et al. (1972): (a) vista superior; (b) vista
lateral.
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Nota-se também que este deslocamento ndo leva as particulas para uma posicao natural de
sedimentacgdo (coincidente com um plano horizontal no centro do tubo), mas sim em alguma

posicao entre o fundo do tubo e a posi¢cdo horizontal central.

Caracteristica semelhante pode ser observada no escoamento no FTH de enrolamento vertical
(Figura 4.7.b). Ha uma grande concentracdo das particulas em uma posi¢do intermediaria
entre o plano central horizontal e o plano central vertical. H4 um equilibrio de forgas entre a
atracdo gravitacional e o arraste do escoamento secundario, mantendo as particulas escoando

naquela posigéo.

Este comportamento também foi observado por Mishra et al. (1998). Em seu estudo, os
autores avaliaram o desgaste promovido pelo escoamento de lamas concentradas (entre 10% e
39%, em massa) em tubulacGes curvadas, e perceberam um maior desgaste na porg¢éo inferior
do tubo, porém deslocada para o lado interno a curva. Além disso, apresentaram isocontornos
de concentragdo massica das particulas na secdo de escoamento, onde pode-se notar a maior
concentracdo dessas particulas do lado interno a curva. Esses isocontornos séo reproduzidos

na Figura 4.10.

(o) Cww9.82%
Va2-25 mfs v333%

-73% Cws=303%
icyzeT: - cr e

Figura 4.10 — Isocontornos de concentracdo massica obtida por Mishra et al. (1998),
demonstrando a maior concentracdo das particulas sélidas na por¢éo interna da curva.
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Tiwari et al. (2006) também mencionam a posicao interna das particulas no escoamento em
tubos curvos. Neste trabalho, os autores estudaram numericamente o escoamento em um tubo
curvado em forma de “U”, avaliando as concentragdes volumétricas da fase s6lida ao longo da
parede do tubo, e um tubo helicoidalmente enrolado, avaliando o desvio entre a posicéo
natural de sedimentacdo das particulas (porcdo inferior do tubo) e a posicdo de maxima
concentracdo. Porém, ndo apresentam as concentracdes das particulas sélidas na secdo de
escoamento. Seus resultados também demonstram o aumento da concentracdo na porcao
interna a curvatura do tubo, tanto no caso da curva em “U” quanto no caso do tubo helicoidal,

corroborando os resultados dos demais autores mencionados nessa se¢ao.

Este aumento da concentracdo de sélidos deslocada para o lado interno a curvatura do tubo
também pode ser visualizada nos resultados de Giguere et al. (2009). Neste estudo, 0s autores
apresentaram figuras de tomografia de resisténcia elétrica (electrical resistance tomography -
ERT) para o escoamento de lamas em tubulagdes curvadas, avaliadas a jusante de uma curva

de 90°, para diversas velocidades. Esta figura € reproduzida na Figura 4.11 abaixo.

2.1 ml/s 1.6 m/s 1.2m/s 1.0 m/s 0.8 m/s
' - - 0.3
' ' f ‘ 0.2
0.1

Figura 4.11 — Concentrac6es a partir de tomografia de resisténcia elétrica para diversas
velocidades medidas por Giguere et al. (2009) a uma distancia de 3,5 vezes o diametro do
tubo apds a curva na tubulacéo. A barra de cores representa a concentracdo da fase sélida.

Diante do exposto, avalia-se que 0 modelo numérico-computacional empregado neste trabalho
é capaz de reproduzir o fendmeno fisico do escoamento solido-liquido em tubos curvados
operando em regime laminar, prevendo a segregacao das fases, e 0 aumento da concentragédo
de solidos na porcdo interna a curvatura do tubo. Com isso, poder-se-a avaliar a influéncia dos
parametros geometricos de projeto dos FTHs na segregacdo de fases, buscando identificar os
principais agentes (forcas) envolvidos no processo de transporte das particulas e inferir acerca

da influéncia destes no processo de floculacdo em FTHs.
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4.4 Avaliacédo das Deformacdes dos Elementos de Fluido em Floculadores

Tubulares Helicoidais

Apos as simulagdes das configuragdes descritas na Tabela 4.1, realizou-se a transformacao de
coordenadas para o sistema de coordenadas helicoidais ortogonal - SCHO (com o auxilio das
equacOes apresentadas na secdo 4.2) das componentes da velocidade, assim como dos dados
dos gradientes dessas velocidades em relagdo as diregcdes principais. Como o0 tensor taxa de
deformacdo é simétrico, ele apresenta trés pardmetros que séo invariantes, independente do
sistema de coordenadas empregado. Séo elas: o trago da matriz, a soma dos determinantes
menores, e 0 determinante. Para todos 0s pontos em todas as se¢des aqui estudadas, esses
invariantes foram calculados nos dois sistemas de coordenadas e comparados por meio do
calculo dos desvios, que se mantiveram zerados para todos os pontos, demonstrando a

correcdo das equagdes empregadas para a transformacao aqui empregada.

Com os dados das tensdes transformados para SCHO, procedeu-se a analise de cada
componente do tensor taxa de deformacdo, por meio de mapas de isocontornos dessas taxas.

Os mapas de isocontornos foram construidos com o aplicativo computacional Surfer versdo 8.

Inicialmente, comparou-se os perfis das taxas de deformacdo em um FTH (geometria 1
Tabela 4.1) com as taxas de deformacdo encontradas em um tubo reto (obtidas por meio de
simulacdo fluidodindmica) com mesmo diametro que o utilizado nos FTHs, para a mesma
vazdo de escoamento. Em um segundo momento, avaliou-se 0 comportamento dessas taxas de

deformacdo com a variacdo da razéo de curvatura d/D.

4.5 Avaliacdo da Segregacao de Fases nos Floculadores Tubulares Helicoidais

Para avaliar a segregacdo de fases nos FTHs operando em regime de baixo ndmero de
Reynolds, simulou-se inicialmente o escoamento sélido-liquido na geometria 1 (Tabela 4.1)
sem considerar a acdo do campo gravitacional. Esta simulacdo teve o objetivo de avaliar o
efeito do escoamento no movimento das particulas de maneira isolada, analisando as
contribuicdes da forca de arraste (Fd — Equacdo 3.45) e da forca de sustentacdo (FI — Equacéo
3.48) (CROWE et al., 1998).

Apos esta etapa, realizou-se as simulacdes bifasicas dos FTHs descritos na Tabela 4.1 de duas
maneiras: i) considerando-os com eixo de enrolamento horizontal, onde g = (0; —9,81;0); e

ii) considerando-os com eixo de enrolamento vertical, onde g = (0; 0;9,81).
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Por se tratar de um reator helicoidal, em cada uma dessas situacdes, a Fg sera decomposta de
maneira distinta. Ainda, no caso de enrolamento horizontal, para cada se¢do, as componentes
dessa forca mudam em relacdo aos eixos T, N e B. As Equacdes 4.27 a 4.34 apresentam o
procedimento adotado para a decomposicao, assim como as equacoes resultantes.

Para o caso de enrolamento horizontal:
Fgr =|Fgl|-cos (T4g) 4.27

Aplicando a lei dos cossenos:

—R - cos(t

cos(T4g) = —R-cos® 4.28
R?% + p?
R - cos(t)

Fgr=—-IFgl —— 4.29
JR? +p?

Adotando-se 0 mesmo procedimento para as outras duas direcGes, obtém-se:

Fgy = |Fglsen(t) 4.30

p - cos(t)

Fgg = |Fgl 431
/R2+p2

Fazendo-se para o caso de enrolamento vertical, a mesma manipulacdo matematica

apresentada acima chega-se em:

p
Fgr =1Fg| 432
R* + p? :
Fgy = 0 433
R 434
Fgp = |Fg| ——=
R* + p?

Como sdo grandezas vetoriais, todas as forcas descritas acima (Fd, FI e Fg) podem ser

escritas em termos de s, r e 0. Abaixo apresenta-se as equacdes para a Fg decomposta nesse
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eixos (para as demais forcas basta substituir suas componentes no lugar das componentes de
Fg).

Fg, = Fgr 4.35
Fg, = Fgycos(8 + ¢ + ¢o) + Fggsen(6 + ¢ + ¢o) 4.36
Fgp = —Fgysen(6 + ¢ + ¢o) + Fggcos(6 + ¢ + ¢o) 4.37

A segregacao de fases foi avaliada por meio dos perfis de concentracdo das particulas solidas
na secdo de escoamento. Em ambos os casos, para a geometria 1, fez-se um estudo do
comportamento das particulas nas primeiras 3 voltas, avaliando sec¢fes transversais a cada
15°. Para as demais geometrias, avaliou-se 4 secGes ao longo da terceira volta, localizadas a
distancias angulares de 810°, 900°, 990° e 1080° da entrada do reator. A Figura XX apresenta
a localizacdo das se¢Oes transversais avaliadas.

TEntrada

4.12 — Localizagdo das secOes transversais avaliadas.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Auvaliacao das Deformag6es do Fluido no Escoamento em Floculadores

Tubulares Helicoidais

5.1.1 Deformagdes em FTH x Deformagdes em Tubo Reto

O escoamento laminar em um tubo reto é relativamente simples em termos de gradiente de
velocidade, visto que as componentes da velocidade nas direcGes perpendiculares a direcdo
principal do escoamento séo praticamente nulas. H4 um méximo da velocidade no centro da
secdo, com reducdo gradual (seguindo uma lei parabdlica) até as paredes do tubo (Figura
5.1.a). Essa variacdo da velocidade acontece de maneira concéntrica, resultado em um
gradiente na direcdo radial, se comportando de maneira contraria (seguindo uma lei linear),
com 0 maximo na parede do tubo e 0 minimo na regido central (GREGORY, 1981) (Figura
5.1.b). Neste caso especifico, pode-se considerar que a taxa de deformacdo por cisalhamento é
igual ao gradiente na direcdo radial, uma vez que as componentes perpendiculares da

velocidade séo praticamente nulas.

Figura 5.1 — (a) Isocontornos de velocidade axial em tubo reto (valores em m.s™); (b)
isocontornos da taxa de deformacao por cisalhamento (valores em s™).

J& no escoamento em um tubo helicoidalmente enrolado (THE), observa-se a formacdo de um
escoamento secundario (Figura 5.2.b), perpendicular a direcdo principal do escoamento. Este



80

escoamento secundario € resultado do gradiente de pressdo gerado pela acdo da forca
centrifuga (WHITE, 1929; CINCOLINI e SANTINI, 2006), que causa o deslocamento do
maximo da velocidade axial do centro da se¢do de escoamento (tubo reto) para o lado externo
a curvatura do tubo (THE) (Figura 5.2.a). Este gradiente de pressdo se desenvolve devido a
diferenca de velocidade axial entre o fluido na porcéo central do escoamento, com elevada
velocidade axial e elevada acédo centrifuga, e o fluido préximo aos contornos solidos do reator
que apresenta baixa velocidade axial, experimentando baixa acéo centrifuga (CINCOLINI e
SANTINI, 2006). Como consequéncia, o fluido na regido central do escoamento é
direcionado para a parede do lado externo & curvatura, onde bifurca-se e escoa mais
lentamente préximo a parede, em direcdo ao lado interno, formando dois vértices que rodam
em sentido contrario (BERGER et al., 1983; HUTTL e FRIEDRICH, 2000; CINCOLINI e
SANTINI, 2006).
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Figura 5.2 — (a) Isocontornos de velocidade axial em THE; (b) Vetores de escoamento
secundaério, perpendicular ao escoamento principal em THE. (Valores em m.s™).

Pelo acima exposto, percebe-se uma variacdo significativa das componentes da velocidade
perpendiculares ao escoamento principal no caso de THE, ocasionando gradientes em todas as

direcoes.

A seguir, comparar-se-a as deformacdes lineares e angulares observadas no escoamento em
THE com as observadas no escoamento em um tubo reto, enfatizando-se as principais

diferencas.
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Para a realizagdo desta comparacdo, adotou-se o sistema de coordenadas helicoidal ortogonal
(SCHO) introduzido por Germano (1982) (secdo 3.5).

A utilizagdo desse sistema de coordenadas se mostra conveniente visto que, para um tubo
reto, onde ndo ha curvatura (k) ou tor¢do (t), ele torna-se um sistema de coordenadas
cilindricas, com eixo axial coincidente com o eixo T, o0 eixo horizontal coincidente com o eixo

N, e o eixo vertical, coincidente com o eixo B. Como as taxas de deformacdes sdo

73 311
1

representadas por €;j, onde o sub indice “i” representa a direcdo da tensdo, e o sub indice
representa a direcdo que estd sendo deformada, definiu-se como direcéo 1, a direcdo axial do
escoamento. E as direcbes 2 e 3, contidas na se¢do de escoamento, perpendiculares a dire¢do
axial, podendo ser relacionadas tanto com N e B, quanto com r e 0, visto que o tensor taxa de

deformacao ¢;; € independente do sistema de coordenadas.

5.1.1.1 Deformacgaes lineares

As deformagdes lineares sdo aquelas causadas pelas tensdes normais (111, T2, T33) Nas faces do
elemento de fluido. As taxas destas deformacfes apresentam valor positivo quando ha
extensdo da dimensdo paralela a tensdo avaliada. E valor negativo quando ha contracdo desta

dimensdo. A Figura 5.3 apresenta uma representacdo esquematica destes conceitos.

Taxade

Taxade
deformacéo |

deformacéo

linear positiva linear negativa

Figura 5.3 — Representacdo esquematica das taxas de deformacdes lineares positivas e
negativas. As linhas solidas representam a condicéo inicial da face do elemento de volume. E
as linhas pontilhadas representam a condi¢ao da face apds um intervalo At de ac¢ao da tensao

normal as faces laterais.

5.1.1.1.1 Taxa de deformacéo linear devido a tensao 74

A taxa de deformagdo devido a tensdo t1; pode ser representada, adotando-se os fatores de
escala do SCHO pela expresséo da Equacdo 5.1 (BORG, 1963).
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711 1 [0vg
&1 =—=—|5=—vkcos(0 + ¢ + ¢py) + vgksen(6 + ¢ + ¢p,) 5.1
U hylos
Como pode-se perceber pela anélise da Equacdo 5.1, no caso de um tubo reto, a deformacéo
na direcdo axial se dara apenas pelo gradiente da velocidade axial naquela direcdo, visto que a
curvatura ¢ nula (k=0) e o fator de escala h; é igual a 1. JA& no caso helicoidal, essa
deformacdo também é influenciada pelas velocidades perpendiculares. Estas diferencas
podem ser percebidas na comparacdo entre os isocontornos da taxa de deformacdo causadas

pela tensdo 111, nos dois casos comparados (Figura 5.4).

No tubo reto (Figura 5.4.a), as maiores deformac6es séo observadas no centro da se¢do, onde
ha maior velocidade axial, gerando um maior gradiente nessa dire¢do. Ja no caso helicoidal
(Figura 5.4.b) ha uma grande regido central com deformagfes proximas a zero, com as
maiores taxas de deformacdo linear (absolutas) observadas nas paredes superior e inferior do
tubo, com valores absolutos cerca de trés vezes maiores do que as taxas observadas no tubo
reto, para a mesma condicdo de vazdo. Nota-se também que a maiores taxas de deformacéo
ocorrem nas posicdes de maior escoamento secundario, com maior valor absoluto na porc¢éo
positiva do eixo B. Este valor ligeiramente superior na porcao superior pode ser atribuido a
assimetria dos vortices, causada pela introducdo da torcdo. Em escoamentos toroidais, sem
torcdo, esses vortices apresentam-se simétricos com relagdo a uma linha central (coincidente
com o eixo Normal do SCHO) perpendicular ao eixo de enrolamento (DEAN, 1927,
BERGER et al., 1983). Porém, no caso de um THE, ha uma perda da simetria, com aumento
do vortice cujo sentido de rotacdo € 0 mesmo da tor¢do, e uma reducdo do vdrtice com sentido
de rotacdo oposto (CIONCOLINI e SANTINI, 2006).
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Figura 5.4 — Isocontornos da taxa de deformagao linear promovida pela tensao t;1: (a) tubo
reto; (b) tubo helicoidalmente enrolado. A porc¢éo positiva do eixo N corresponde ao lado
interno a curvatura do helicoide.

5.1.1.1.2 Taxa de deformacéo linear devido a tenséo t,,

A taxa de deformagdo causada pela tensdo 12, devido ao fator de escala do SCHO nesta
direcdo ser unitario, pode ser representada pela expressdo dada na Equacdo 5.2 (BORG,
1963).

_ T2 v,
Epp =7 = or

5.2
Esta expressdo demonstra que ndo ha influéncia das outras componentes da velocidade na
deformacdo linear nesta direcdo, tanto para o escoamento em tubo reto, quanto para o
escoamento em THE. No entanto, devido a grande variacdo da velocidade na direcdo r
observada no escoamento em THE, espera-se que as tensGes neste caso sejam superiores as
observadas no tubo reto que apresenta velocidades bastante reduzidas nesta direcdo. Como
consequéncia, o escoamento em THE deve exibir maior taxa de deformacdo devido a esta

tensao.

Avaliando os isocontornos da taxa de deformacdo causadas pela 12, para 0s casos em estudo
(Figura 5.5), observa-se exatamente o previsto na andlise fisica dos escoamentos. As taxas de
deformacdo maximas absolutas no escoamento em THEs sdo cerca de duas ordens de
grandeza superiores as taxas observadas no tubo reto (|-0,11|s* para o tubo reto e |28,98|s™
para 0 THE). Comparando as maximas taxas de alongamento (taxas de deformacao positivas),

a diferenca é de trés ordens de grandeza (0,074s™ para o tubo reto e 28,98s™ para o THE).
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Figura 5.5 — Isocontornos da taxa de deformagao linear promovida pela tensao t2,: (a) tubo
reto; (b) THE.

Assim como na taxa de deformacdo promovida pela tensdo t13, as maiores taxas de
deformag&o observadas no escoamento em THES ocorreram proximo aos contornos do tubo,
nas regides onde ha forte mudanca de direcdo do escoamento secundario, justamente apos a

bifurcagdo dos vortices. Novamente, ha um valor absoluto maior na regido positiva do eixo B.

5.1.1.1.3 Taxa de deformacéo linear devido a tensdo 33

Assim como a taxa de deformagao linear promovida pela tensao t2,, espera-se que a taxa de
deformagdo devido a tensdo t33 apresente valores sensivelmente superiores no escoamento em
THEs em comparagdo com as taxas observadas no escoamento em tubo reto, visto que, para
este ultimo, a componente da velocidade nesta direcdo €, também, muito pequena quando

comparada com o escoamento principal.

A equacdo que representa esta taxa de deformacdo (Equacdo 5.3) (BORG, 1963) demonstra
que ela é também influenciada pela velocidade na direcdo radial, com influéncia decrescente
em direcdo as paredes do tubo.

833 == 5.3

T3 1[0vy
=—|=F+wv
rlao
No caso do escoamento em tubo reto, como as velocidades perpendiculares a direcdo axial sdo
bastante reduzidas, pode-se desprezar v,. Desta forma, o mapa de isocontornos da taxa de
deformacé&o linear promovida pela tensdo 133 fica idéntico ao mapa de isocontornos da taxa de

deformagdo da tensdo T2z, rotacionado em 90° (Figura 5.6.a), com valores cerca de 2 ordens
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de grandeza inferiores ao observado no escoamento em THEs (Figura 5.6.b) (|-0,11|s™* para o
tubo reto e |56,81|s™ para o THE).
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Figura 5.6 — Isocontornos da taxa de deformagao linear promovida pela tensao ts3: (a) tubo
reto; (b) THE.

Analisando os mapas de isocontornos da Figura 5.6, percebe-se o deslocamento das taxas
méaximas para proximo as paredes do tubo, onde a influéncia da componente v, € reduzida

(Equacdo 5.3), e onde ha grande variacdo da componente vy (ver Figura 5.2.b).

5.1.1.1.4 Consideracoes sobre as taxas de deformacao linear

Com a avaliacdo feita acima, pode-se notar que no escoamento em THE, as tensGes normais
promovem deformacdes significativas no fluido, principalmente nas direcGes perpendiculares

ao escoamento principal.

Os valores observados para as taxas de deformagdo devido as tensdes T2; ¢ T33 MOStram que o
desprezo destas contribuicdes no calculo da taxa de deformacdo por cisalhamento, tal como
apresentado por Camp e Stein (1943), pode levar a desvios significativos do seu valor, com

subestimacdo da taxa de colisdo e, consequentemente, da taxa de floculacéo.
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5.1.1.2 Deformagdes angulares

As deformagdes angulares sdo causadas pela acdo das tensdes de cisalhamento (t12, T13, T21,

T3, T31 € T32), onde o primeiro sub indice indica a direcdo da tensdo e o segundo sub indice

indica a direcdo que esta sendo deformada.

De maneira diferente das tensdes normais, onde as deformagbes ocorrem linearmente,
aumentando ou diminuindo uma dada direcdo, as deformacbes causadas pelas tensdes

cisalhantes causam uma deformacdo angular, aumentando ou diminuindo o angulo formado

pelas faces do elemento de fluido.

As taxas dessas deformacBes apresentam valores positivos quando ha reducdo do angulo
formado pelas laterais do elemento de fluido, inicialmente a 90°. Quando este &ngulo

aumenta, diz-se que o elemento esta sofrendo uma deformacdo negativa. A Figura 5.7 ilustra
essa convencao.

Em escoamentos reais onde hd uma direcdo preferencial, observa-se um elevado gradiente da
componente axial da velocidade ao longo da direcéo radial, com consequente deformacéo das
faces perpendiculares a esta dire¢cdo. Como esta € a maior componente da velocidade, espera-
se que as deformacBes angulares promovidas pela sua variagdo na sec¢éo de escoamento sejam
superiores as demais deformacdes angulares observadas. Desta forma, as maiores taxas de

deformacdes esperadas para escoamentos com essa caracteristica sdo as causadas pelas

tensdes 7,5, T4, T13 € T31-

-

J

Taxade
deformacéo
angular negativa:

{  Taxade
' deformacéo :
angular positiva |/

Figura 5.7 — Representacao esquematica das taxas de deformag6es angulares positivas e
negativas. As linhas sélidas representam a condicao inicial da face do elemento de volume. E
as linhas pontilhadas representam a condi¢ao da face ap6s um intervalo At de ag¢do da tensdo

tangencial as faces inferior e lateral esquerda.

Como o fluido de trabalho é incompressivel, o tensor das tensdes, assim como o tensor taxa
de deformagdo sdo simétricos. Em outras palavras, tem-se que 7;; = 7;;, assim como

g j = & ;. Desta forma, far-se-a a analise de apenas uma das tensges do par i,j.
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5.1.1.2.1 Taxa de deformacao angular devido a tenséo 7,
A taxa de deformagdo angular promovida pela tensdo 112 pode ser representada, no SCHO,

pela expresséo dada na Equacdo 5.4 (BORG, 1963):

g 4 1 ov, N 0t bt 4
or  1—rkrcos(6+ ¢+ ¢o)lads vskcos(0 + ¢ + ¢o) :

T12
g =2—=
U

Analisando a equacdo acima, percebe-se que, no caso de um tubo reto onde o fator de escala
da direcdo axial (s) é unitario e ndo ha curvatura (x = 0), a taxa de deformacdo se reduz
apenas a soma dos gradientes dv,/dr e dv,/ds, com predominancia do primeiro ja que a
componente v, apresenta valores extremamente reduzidos neste tipo de escoamento. No caso
do THE, a componente v, apresenta valores superiores aos observados no tubo reto (devido
ao escoamento secundario) gerando gradientes na diregdo s até quatro ordens de grandeza
superiores as observadas no tubo reto. Além disso, hd a contribuicdo da componente v no

valor desta taxa de deformacao.

Embora existam estas diferencas na analise da equacdo, como o gradiente dv,/dr é muito
superior ao gradiente dv,/ds em ambos os escoamentos, a taxa de deformacdo &, €
dominada pelo gradiente de v, em relacdo a r. No entanto, ha grandes diferencas nas taxas de
deformacdo devido as diferencas entre os perfis da velocidade axial. Enquanto no caso do
tubo reto (Figura 5.8.a), observa-se um padrdo simétrico da taxa de deformacdo em relacao
aos eixos coordenados, no escoamento em THE (Figura 5.8.b), como ha um deslocamento do
méaximo da velocidade axial (vy) para a parede externa a curvatura (direcdo negativa do eixo
N), ha uma modificacdo no padrdo das taxas de deformacdo, com aumento da regido com
taxas de deformacdo angular negativas, assim como, elevacdo do valor maximo positivo e

reducdo do maximo negativo.

Avaliando o perfil dessa taxa de deformacdo em uma linha coincidente com o eixo N (eixo
horizontal) (Figura 5.9), as diferencas descritas acima podem ser elucidadas. Caminhando-se
ao longo do eixo N, a partir da posicdo r/a = —1, tem-se um aumento brusco da componente
axial da velocidade (Figura 5.2.a), partindo de uma velocidade nula, na parede do tubo, e
alcancando a velocidade maxima em uma distancia de menos de 20% do didmetro. Essa
rapida mudanca gera um elevado gradiente positivo e, consequentemente, uma elevada taxa
de deformacdo angular. Apds a passagem pela regido de maxima v, hd uma reducdo suave

até a velocidade nula na parede do tubo. Por se tratar de uma redugdo quase linear, 0s
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gradientes nessa regido sdo negativos e muito semelhantes, com um ligeiro aumento na

porcdo final devido a condi¢cdo de ndo escorregamento do fluido nas paredes do tubo.
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Figura 5.8 — Isocontornos da taxa de deformagdo angular promovida pela tensdo t12: (a) tubo
reto; (b) THE.
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Figura 5.9 — Taxa de deformag&o angular promovida pela tenséo 11, ao longo do eixo N.

5.1.1.2.2 Taxa de deformacao angular devido a tenséo 7,3

De maneira andloga a taxa de deformacéo da tensdo t,,, a taxa causada pela tenséo t;3, em
ambos o0s casos analisados, é devida apenas aos gradientes dv,/rad® e dvg/ds, com
prevaléncia do primeiro. No tubo reto, v apresenta valores e gradientes reduzidos (~107s™),

quando comparados com v (~10%s™). No caso do THE, embora todos os termos da equacéo
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(Equacdo 5.5) sejam considerados, os termos do lado direito do sinal de soma apresentam
valores reduzidos, ndo chegando a alterar significativamente o perfil desta taxa de
deformacéo.

113_16v5+ 1 dvy O+ &+ o) .
rd0  1—krcos(0+ ¢+ ¢o)l ds vsksen ¢+ ¢o '

€13 =

Para 0 escoamento em um tubo reto, o mapa de isocontornos da taxa de deformacdo devido a
tensdo t,53 (Figura 5.10.a), apresenta caracteristica semelhante a do mapa da taxa €5,
rotacionado em 90°, inclusive com mesmos valores maximos. Esta caracteristica ja era
esperada, uma vez que o gradiente radial da velocidade axial é concéntrico com o tubo,

apresentando a mesma variacdo em todas as diregdes.

Para o escoamento em um THE (Figura 5.10.b), percebe-se diferencas entre as duas taxas de
deformacdo (g, € €,3). Ha também uma rotacdo das zonas de taxas positivas e negativas. No
entanto, os valores e a forma das isolinhas sdo consideravelmente distintas. As taxas &;3
méaximas positivas e negativas apresentam valores muito semelhantes entre si, demonstrando
certa simetria (em maédulo) das deformac6es em relacdo ao eixo N (horizontal). Esta simetria

deve-se ao perfil simétrico da velocidade axial em relacéo a este eixo.
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Figura 5.10 — Isocontornos da taxa de deformagéo angular promovida pela tensdo t13: (a) tubo
reto; (b) THE.

Na comparacdo com o tubo reto, verifica-se uma elevacdo dos valores maximos (tanto
positivo, quanto negativo), com uma concentracdo das isolinhas préximo aos contornos
superior e inferior do tubo, levemente deslocadas para o lado externo a curvatura (N = -

0,0032m). Verifica-se também um aumento da regido com valores reduzidos de deformacéo,
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ocupando grande parte da se¢édo (cerca de 60%). Essas diferengas ficam evidenciadas com a

avaliacdo dos perfis ao longo do eixo B (vertical) (Figura 5.11).
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Figura 5.11 — Taxa de deformacéo angular promovida pela tensdo ;13 ao longo do eixo B.

No tubo reto, deslocando-se sobre o eixo B (a partir da posicdo r/a = —1) inicia-se com a
velocidade nula na parede do tubo. Ao se deslocar em dire¢do ao centro da secdo, hd um
aumento no valor da velocidade v, até o seu maximo na posi¢do central, gerando um
gradiente positivo e, consequentemente, uma taxa de deformacéo angular também positiva. A
partir do centro da secdo, a velocidade diminui até a parede oposta (r/a = 1) conduzindo a
uma taxa de deformacdo angular negativa. Esta reducdo linear do gradiente dv,/rd6 deve-se

ao perfil parabolico da velocidade axial (ver Figura 5.1.a).

No caso helicoidal, como ha uma distorcdo do perfil da velocidade axial (ver Figura 5.2.a),
com deslocamento do maximo para o lado externo a curvatura (por¢do negativa do eixo N), o
perfil da taxa de deformacdo também fica distorcido. No entanto, hd uma simetria do perfil de
v, em relacdo ao eixo N. Assim, deslocando-se ao longo do eixo B em direcdo ao centro da
secdo, ha um aumento de velocidade, uma pequena reducdo até uma regido de velocidade
praticamente constante, um novo e leve aumento, e a reducédo da velocidade até seu valor nulo
na parede do tubo. Essas variac@es da velocidade ficam claras no perfil da taxa de deformacéo
da Figura 5.11, com uma regido positiva e regressiva, uma regido com valores proximos de

zero, e uma regido de deformacéo angular negativa com mesma inclinacdo da regido positiva.
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5.1.1.2.3 Taxa de deformacao angular devido a tenséo 7,3

A tensdo t,; € a menor tensdo cisalhante das trés aqui avaliadas, por levar em conta as
direcbes de menores velocidades. A expressdo que determina a taxa de deformacéo
promovida por esta tensdo no SCHO é dada na Equacao 5.6 (BORG, 1963):

5.6

&3 =

Ty 1 [avr ] dvy
6

~rlae ~vlt ar

No tubo reto, espera-se que os valores dessa taxa de deformacdo sejam bem reduzidos, visto
gue as componentes v, e vy da velocidade sdo extremamente pequenas. Para o caso do THE,
como hd um escoamento secundario presente, com valores e variacBes relevantes das
componentes v, e vy, as taxas de deformacdo angular podem alcancar valores diversas ordens

de grandeza superiores aos observados no tubo reto.

Ao avaliar os gréaficos de isolinhas da taxa de deformacdo &,; (Figura 5.12) percebem-se

grandes diferencas nos dois escoamentos.
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Figura 5.12 — Isocontornos da taxa de deformagéo angular promovida pela tensdo t»3: (a) tubo
reto; (b) THE.

Como esperado, no tubo reto os valores sdo extremamente baixos, com valores maximos
absolutos da ordem de 0,1 s™, observados no centro de cada quadrante. No THE esses valores

podem ser até 500 vezes superiores (proximo a parede do tubo).

Seu perfil pode ser explicado pela variacdo do escoamento secundario ao longo da secdo. O
escoamento secundario apresenta-se praticamente constante na porcdo central da se¢do, se

deslocando do lado interno a curvatura (N = 0,0032m) em direcdo ao lado externo (N = -
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0,0032m) (ver Figura 5.2.b). Nessa regido, as taxas de deformacéo angular apresentam valor
reduzido e sdo praticamente constantes. Ao chegar a parede do tubo, divide-se em dois
vortices, cujas maiores velocidades, em ambos 0s vortices, encontram-se préximo as paredes
do tubo, diminuindo em diregcdo ao centro dos vortices (por¢des superior e inferior esquerda
da Figura 5.2.b e da Figura 5.12.b). Esta reducdo da velocidade do escoamento secundario
gera um gradiente negativo e, consequentemente, uma taxa de deformacdo angular negativa.
Ao se deslocar ao longo da parede, estas velocidades vao diminuindo, enquanto que as
velocidades das regibes mais préximas aos centros dos vortices vdo aumentando (porgdes
superior e inferior direita da Figura 5.2.b e da Figura 5.12.b), até atingirem o meio da secéo, e
o ciclo recomecar. Este aumento da velocidade do escoamento secundario em dire¢cdo ao

centro do vortice produz uma taxa de deformacéo positiva.

A partir das descri¢cBes acima, pode-se perceber a relevancia do escoamento secundario na
deformacdo dos elementos de fluido, promovendo uma taxa extra de mistura, ndo presente no
escoamento em um tubo reto. Assim como as taxas de deformacdo linear, a taxa €,5 ndo pode

ser desprezada na determinacdo da taxa de deformacéo por cisalhamento em THE.

5.1.1.2.4 Taxa de deformacéo por cisalhamento

A taxa de deformacdo por cisalhamento, chamada por Camp e Stein (1943) de gradiente de
velocidade, é um dos parametros chave para a modelagem do processo de floculagdo. Este
parametro computa as deformac6es dos elementos de fluido que levam a aproximacéo das
particulas dispersas na agua em tratamento (CAMP e STEIN, 1943; KRAMER e CLARK,
1997; PEDOCCHI e PIEDRA-CUEVA, 2005). Na auséncia de forcas de corpo, € o
mecanismo predominante no processo de colisdo e agregacdo das particulas, sendo
determinada pela raiz da soma dos quadrados das taxas de deformacdo provocadas pelas
tensBGes normais e cisalhantes (Equacéo 5.7) (PEDOCCHI e PIEDRA-CUEVA, 2005).

TDC = \/25112 + 28552 4+ 28332 + £152 + €132+ &53° 5.7

Na secdo de escoamento de um tubo reto, a TDC apresenta um perfil concéntrico com a
secdo, com o valor maximo proximo as paredes do tubo, e valor minimo na regido central
(Figura 5.1.b). Como todas as taxas de deformacao linear e a taxa de deformacédo angular &,5

apresentam valores bastante reduzidos, a TDC em um tubo reto é dada apenas pela raiz da
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soma dos quadrados as taxas de deformacéo &;, e £,5. Como visto acima, estas duas taxas de
deformacdo sdo idénticas, mas rotacionadas 90° uma em relacdo a outra, o que confere o

padréo concéntrico da TDC observada neste caso.

Com base nas caracteristicas apresentadas nas secfes anteriores, pode-se perceber que no
escoamento em THEs, deve-se considerar todas as taxas de deformacdo (a Unica que
apresenta valores infimos € a taxa &;,) na determinagcdo da TDC. Como esperado, para uma
mesma vazdo, a TDC € superior nos THEs em relacdo aos tubos retos. Seu padrao também é
bastante distinto (Figura 5.13), com um deslocamento do maximo para a parede externa ao

enrolamento e ampliacdo da regido de valores reduzidos de TDC no centro da secéo.
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Figura 5.13 — Taxa de deformacéo por cisalhamento em THE.

5.1.2 Influéncia de Mudancas Geométricas do FTH nas Taxas de Deformacao dos

Elementos de Fluido

Para avaliar a influéncia da variacdo de parametros geométricos dos THE no comportamento
das taxas de deformacdo devido as tensdes viscosas, fez-se a simulacdo das demais quatro

configuracbes apresentadas na Tabela 4.1

Em todos os reatores, avaliou-se 0 comportamento das taxas de deformacdo em uma se¢édo
localizada no inicio da quarta volta. Esta escolha foi feita para garantir que, em todos 0s casos
avaliados, o0 escoamento se apresentasse completamente desenvolvido ja que, tanto a
velocidade axial (YU et al., 2003) quanto a taxa de deformacéo por cisalhamento (SARTORI,

2006), apresentam-se axialmente invariantes apds a segunda volta do escoamento em THEs.
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5.1.2.1 Variagdo da razao de curvatura - d/D

A variacdo da relacdo d/D promove diversas alteragdes no padrdo de escoamento em THES.
Dean (1927; 1928) demonstrou que em tubos curvados (toroidais), para um dado nimero de
Reynolds, o aumento desta relacdo (pela reducéo de D, por exemplo) aumenta a intensidade
do escoamento secundario e reduz a maxima velocidade axial. Desta forma, € de se esperar
que sua variacdo também produza alteracGes nas taxas de deformacdo devido as tensbes

ViSC0sas.

Como o aumento da razdo d/D aumenta a intensidade do escoamento secundéario, a taxa de
deformacdo promovida pela tensdo t,; sofre alteracdes tanto na sua distribui¢cdo na secdo,

guanto na sua magnitude, como pode ser observado nos isocontornos da Figura 5.14.

Ha uma tendéncia de deslocamento dos pontos maximos para a por¢ao mais proxima a parede
interna a curvatura do tubo juntamente com o aumento de magnitude. Além disso, ha uma
inversdo no sinal da deformacdo na porcdo inferior do tubo, criando duas regides de
deformagdes negativas nos contornos, envolvendo uma grande regido central com taxas de

deformacdo positivas.

Estes efeitos podem ser atribuidos a magnitude do escoamento secundario. Quanto maior sua
magnitude, mais deslocados para a porcao interna a curvatura estardo os pontos de maximas
taxas de deformacdo. Além dessas velocidades influenciarem o valor da taxa de deformacéo
€11 (ver Equacdo 5.1), quanto mais intensas, maiores serdo as deformacdes &,, e £35. Como
trata-se de um fluido incompressivel, se ha alongamento em uma das dire¢@es do elemento de
fluido, deve haver contracdo em pelo menos uma das outras duas dire¢fes para que ndo haja

variacao no volume do elemento, explicando a inversao de sinal observada.
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Figura 5.14 — Taxa de deformacéao €;; para razdo d /D igual a: (a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364;
(d) 0,0729; e (e) 0,1458.

Na taxa de deformacéo &,,, como esté relacionada com uma das componentes da velocidade
na secdo de escoamento, variagdes na magnitude do escoamento secundario afetam sua

magnitude, com aumento de até 5 vezes em seu valor, quando comparadas a situacdo de
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menor e maior valor da razdo d/D. Em todos os casos, 0s maiores valores absolutos sdo
observados no lado externo a curvatura, com as taxas positivas na por¢éo superior e as taxas
negativas na porcao inferior. Nessas regides de valores maximos, o escoamento secundario é
conformado pelas paredes do tubo, o que leva a um padrdo semelhante entre todos os casos
analisados (Figura 5.15). No entanto, deslocando-se para o centro da secdo, verifica-se
mudangas no padrdo de distribuicdo de ¢,,, diretamente relacionadas com a alteragcdo do

padrdo do escoamento secundario.
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Figura 5.15 — Vetores de escoamento secundario para: (a) d/D = 0,0091; (b) d/D = 0,1458.
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Nas situacdes de reduzido valor de d/D, os vortices do escoamento secundario apresentam
linhas de corrente praticamente circulares. Com o aumento de d/D, ha uma deformacédo

desses vortices com consequente alteracdo no padrdo de &,, (Figura 5.16).
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Figura 5.16 — Taxa de deformacéo &,, para razdo d/D igual a: (a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364;

(d) 0,0729; e (e) 0,1458.

Efeito semelhante observa-se na taxa de deformacdo €55 que também dependente de uma das

componentes da velocidade do escoamento secundario. As maiores magnitudes das
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velocidades na secdo levam a um aumento das taxas de deformacéo &,, e alteragdo do seu

padréo, nas porcoes afastadas das paredes do tubo (Figura 5.17).
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Figura 5.17 — Taxa de deformacao e33 para razdo d /D igual a: (a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364;
(d) 0,0729; e (e) 0,1458.

Para a situacdo com menor valor da razdo d/D, a se¢do apresenta-se dividida ao meio, com

taxa de deformacédo praticamente nula ao longo do eixo N (horizontal) e um padréo simétrico
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em relacdo a este eixo, quando tomados os valores absolutos. Com 0 aumento dessa razéo, ha
um deslocamento dessa linha de deformagGes nulas para o sentido positivo do eixo B e perda

de simetria, principalmente nas regifes de menores taxas de deformacao.

Em relacdo as taxas de deformacdo angular, promovidas pelas tensbes cisalhantes, hd pouca
alteracdo no padrdo de distribuicdo dessas taxas na secdo de escoamento, mas grandes

alteraces em suas magnitudes.

Com o0 aumento da razdo d/D, a taxa de deformacédo angular &;, tem sua regido central (com
valores absolutos abaixo de 50s™) aumentada. Enquanto que no caso de menor valor de d/D
esta regido ocupa cerca de 50% da se¢édo, no caso de maior valor, ela ocupa cerca de 80% da
secdo de escoamento, gerando uma grande regido com baixa taxa de deformacéo. No entanto,
proximo a parede do tubo do lado externo a curvatura, ha um aumento significativo na
magnitude dessa taxa, sendo observada uma diferenca de mais de 100% entre os dois casos
mencionados. Essas alteracbes no padrdo de &, podem ser atribuidas as diferencas
observadas na velocidade axial nesses dois casos, como pode-se perceber na Figura 5.18, que
apresenta os isocontornos de velocidade axial para os casos de menor (Figura 5.18.a) e maior
(Figura 5.18.b) valores de d/D.
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Figura 5.18 — Isocontornos de velocidade axial para: (a) d/D = 0,0091; (b) d/D = 0,1458.

No primeiro caso, a variacdo da velocidade axial na direcdo radial, no lado externo a
curvatura, € mais branda do que no segundo, apresentando um menor gradiente e,
consequentemente, uma menor taxa de deformacdo. Ja no restante da secdo, as variagdes sao

menos acentuadas no segundo caso, 0 que leva ao aumento da regido central com baixa taxa
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de deformacéo. A Figura 5.19 apresenta os isocontornos de &;, para 0s cinco casos avaliados,

onde pode-se verificar o0 comportamento dessa taxa com a variacdo de d/D.
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Figura 5.19 — Taxa de deformacdo €1, pararazéo d/D igual a: (a) 0,0091; (b) 0,0182; (c)
0,0364; (d) 0,0729; e (e) 0,1458.
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Os efeitos da variacdo de d/D na taxa de deformacéo &,5 (Figura 5.20) sdo semelhantes aos
observados em &;,. Com o aumento de d/D, ha o aumento da magnitude dos valores
maximos (positivos e negativos), assim como aumento da regido com baixos valores de taxa
de deformacéo.
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Figura 5.20 — Taxa de deformacao €13 para razdo d /D igual a: (a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364;
(d) 0,0729; e (e) 0,1458.
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Esses efeitos também sdo devidos a variacdo do perfil da velocidade axial na secdo de
escoamento. Deslocando-se no sentido positivo de 6 (sentido anti-horério) a partir do eixo N,
préximo a parede do tubo, percebe-se uma compressdo dos isocontornos de velocidade axial
até (60 + ¢ + ¢,) = m. Desta forma, ha um gradiente negativo de dv, em relagdo a rdf, o
que leva a uma taxa de deformacdo também negativa. A partir desse ponto, inicia-se uma
expanséo desses isocontornos até (6 + ¢ + ¢,) = 2m, com efeito inverso, repetindo o padrdo
simétrico (em relacdo ao eixo N), quando tomados os valores absolutos, do perfil da
velocidade axial.

Avaliando a taxa de deformacdo angular &,; (Figura 5.21) percebe-se que ela exprime a
relacdo do escoamento secundario com as deformagfes ocorridas na se¢do de escoamento.
Com o aumento da magnitude do escoamento secundario (pelo aumento da relagdo d/D), ha
um aumento significativo nos valores maximos das deformac6es, com valores que podem
variar uma ordem e grandeza entre a menor relacdo d/D e a maior. Além disso, com 0s
menores valores de d/D, ha uma clara divisdo na regido central da se¢do, com a por¢do do
lado interno ao enrolamento com uma taxa de deformacgdo negativa, e a porcdo do lado
externo, com deformacdo positiva. Com o aumento de d/D, esta clara divisdo vai se
deteriorando, até a formacdo de uma ‘“ilha” negativa em meio a por¢do positiva, do lado
externo ao enrolamento. Esta “ilha” esta relacionada com as distor¢cbes do escoamento
secundario, observadas para as maiores relacdes d/D (ver Figura 5.15). Em todos 0s casos,
nas regides proximas as paredes do tubo, observamos as maiores deformacdes, justamente nas

posicBes de maior variacdo (em termos de direcdo) dos vetores do escoamento secundario.

ApoOs a analise das deformacdes apresentada acima, pode-se inferir acerca da taxa de

deformacdo por cisalhamento (TDC).

Como a TDC é fortemente influenciada pelas deformacdes €, € &3, € de se esperar que suas
caracteristicas na secdo ndo sejam muito alteradas com a variacdo de d/D, assim como uma
elevacdo significativa em sua magnitude, principalmente proximo as paredes do tubo do lado
externo a curvatura. Essas tendéncias se confirmam quando analisa-se 0s mapas de
isocontornos da TDC apresentados na Figura 5.22. Além disso, como aquelas taxas de
deformacdo também apresentaram um aumento da regido com valores amenos de deformacéo

com o aumento de d/D, a TDC segue esta mesma tendéncia.
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Figura 5.22 — Taxa de deformacdo por cisalhamento para razdo d/D igual a: (a) 0,0091; (b)

0,0182; (c) 0,0364; (d) 0,0729; e (€) 0,1458.

Por fim, avaliando as maximas taxas de deformacdo obtidas para cada razdo de curvatura

estudada, verifica-se que tanto as deformagdes lineares quanto angulares apresentam relacéo
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direta com esse parametro. Consequentemente, a TDC também apresenta relacdo semelhante.
Essas relacGes podem ser vistas na Figura 5.23.
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Figura 5.23 — Rela¢do da razdo de curvatura com o0s valores maximos das taxas de
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5.2 Escoamento Solido-Liquido em Floculadores Tubulares Helicoidais

O escoamento em tubos helicoidalmente enrolados (THE) apresenta como caracteristicas
importantes a existéncia de uma corrente secundaria (escoamento secundario, perpendicular a
direcdo axial do escoamento) e o deslocamento da regido de méaxima velocidade axial
(comparando com o escoamento em tubo reto) para o lado externo a curvatura do tubo. A
Figura 5.24 apresenta 0s isocontornos dessas velocidades, assim como os vetores do
escoamento secundario, para a se¢do transversal localizada a distancia angular de 90° (7/2)

da secdo de entrada.

0.013
0.012
0.011
0.01

0.009

0.008
0.007

< <—
0.006

e 0005
0.004
0.003
0.002

0.001

001

T T T — T T T
-0.003 -0.002 -0.001 0 0.001 0.002 0.003

Figura 5.24 — (a) Isocontornos de velocidade axial (vs); (b) vetores e isocontornos de
escoamento secundario ((v;* + v4?)°®).

Em escoamentos sélido-liquido diluidos nos THES, observa-se que o escoamento secundario
apresenta grande influéncia no movimento das particulas. A Figura 5.25 apresenta a
distribuicdo das concentracfes volumétricas da fase sélida, normalizadas pela concentracédo
inicial, para as se¢des transversais localizadas a distancias angulares de 15°, 30°, 45°, 60° e
90° (m/12, /6, /4, m/3 e m/2, respectivamente) a partir da se¢do de entrada, para uma
situacdo (hipotética) em que ndo considerou-se a forca de atracdo gravitacional. Esta

simulacdo foi realizada para a configuracdo de referéncia (ver Tabela 4.1).

Como pode-se perceber pela analise das secdes apresentadas na Figura 5.25, a uma distancia
angular de 15° da secdo de entrada (Figura 5.25.a), ja hd uma maior concentracdo de
particulas na parede do lado interno ao enrolamento (porcdo positiva do eixo N, a
aproximadamente 0,003m do centro do tubo), embora o escoamento principal tenda a leva-lo

para a parede externa.
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Figura 5.25 - Distribuicdo de concentracGes volumétricas da fase solida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as se¢oes localizadas a distancia angular, a partir da secao de
entrada, de: (a) 15°, (b) 30°, (c) 45°, (d) 60°, (e) 75°, e (f) 90°.
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Como a velocidade axial proximo as paredes do tubo € reduzida, as particulas, uma vez
direcionadas aquela posicdo, comecam a sentir os efeitos do arraste do escoamento
secundario. Este escoamento entdo transporta as particulas solidas, escoando proximo as
paredes do tubo, até chegarem a parede interna ao enrolamento, onde had uma acumulac&o.
Este acumulo ocorre pois tanto a velocidade axial (Figura 5.24.a), quanto o escoamento

secundario (Figura 5.24.b) tém seus menores valores naquela regido.

Acompanhando o escoamento ao longo do reator, nota-se que mais e mais particulas sdo
direcionadas para a parede do lado interno a curvatura, aumentando a concentracdo naquela
regido. Estas vdo se acumulando até uma dada concentracdo onde parte dessas particulas é
novamente mobilizada pelo escoamento, direcionadas para a parede externa e, posteriormente,
transportadas pelo escoamento secundario para a parede interna. A Figura 5.26 apresenta um
gréfico de evolucdo da concentracdo volumétrica maxima de particulas ao longo de trés voltas
do reator. Nela, pode-se notar a tendéncia ciclica do aumento de concentragdes da fase solida.
E importante salientar também que, mesmo com reducéo da concentragio maxima a cada 90°
de deslocamento angular, esta se mantém elevada (superior a sete vezes a concentracdo

inicial), demonstrando a segregacdo de fases ocorrida neste tipo de escoamento.
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Figura 5.26 — Evolucdo da concentracdo volumétrica maxima ao longo de trés voltas do
reator.

Sem a consideracdo da forca de atracdo gravitacional, o movimento transversal das particulas
solidas é resultado da atuacdo das forcas de arraste (drag force - Fd) e de sustentacdo (lift
force FI).



109

A forca de sustentacdo, no entanto (Figura 5.27.b) apresenta valores sensivelmente menores

do que a forca de arraste (Figura 5.27.a) em praticamente toda a secdo, com valores

comparaveis apenas na regido de maior taxa de deformacdo por cisalhamento (préximo as

paredes do tubo), onde seu valor fica compardvel a forca de arraste, favorecendo o

afastamento das particulas s6lidas daquela regido.
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Figura 5.27 — Isocontornos e vetores de: (a) forca de arraste; e (b) forca de sustentacéo para
secdo transversal localizada a distancia angular de 1080° a partir da secdo de entrada.

Devido as grandes diferencas de magnitude entre as duas forcas, a forca resultante na secao de

escoamento (Figura 5.28) sofre pouca influéncia de FI, com vetores e isocontornos muito

semelhantes aos apresentados por Fd. Pequena influéncia é percebida junto as paredes do tubo

devido a elevada taxa de deformacao por cisalhamento naquela regiao.
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Figura 5.28 — Isocontornos e vetores da forga resultante para secédo transversal localizada a

distancia angular de 1080° a partir da se¢do de entrada.
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5.2.1 Escoamento Solido-Liquido em Floculadores Tubulares Helicoidais com

Enrolamento Horizontal

Em muitos casos apresentados na literatura (CARISSIMI e RUBIO, 2005; CARISSIMI, et al.,
2007; OLIVEIRA, 2008; TSE et al., 2011; VAEZI et al., 2011; SWETLAND et al. 2014) , os
FTHSs sdo empregados na posi¢cdo horizontal, isto é, com eixo de enrolamento perpendicular a
direcdo da forca de atracdo gravitacional (Fg). Nos FTHs com esta orientacdo, em cada
posicdo no reator, as particulas solidas percebem de maneira distinta a atuacdo da forca de
atracdo gravitacional, uma vez que Fg tem direcdo vertical. Na Figura 5.29, que apresenta
uma representacdo esquematica deste reator e seu posicionamento em relagdo ao campo
gravitacional, pode-se perceber o motivo desta diferente percepcdo de Fg pelas particulas

solidas ao longo do reator.

(b)

Fg

Direcéo principal do
escoamento

[
EI180° TIE

Entrada

Figura 5.29 — (a) Representacdo esquematica de Floculador Tubular Helicoidal de
enrolamento horizontal; (b) Posicdo do vetor Forca de atracdo gravitacional (Fg) em relacéo a
entrada do reator e as secdes 90°, 180° e 270°. Esta posicdo se repete nas demais voltas do
reator. Os letras | e E indicam as paredes interna e externa ao enrolamento do helicoide,
respectivamente.

Na entrada do reator, as particulas se encontram com distribuicdo (na secdo de escoamento)
praticamente uniforme. A Fg tem, praticamente, mesma direcdo do escoamento, porém aponta
no sentido contrario, ndo apresentando influéncia relevante na distribuicdo de concentrac6es

destas na se¢é@o de escoamento.
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A Figura 5.30 apresenta a distribuicdo das concentra¢des volumétricas da fase solida,
normalizadas pela concentragéo inicial, para as sec¢Oes transversais localizadas a distancias
angulares de 15°, 30°, 45°, 60° e 90° a partir da secdo de entrada. Como podemos observar na
Figura 5.30.a, a uma distancia angular de 15° da entrada do reator, ja percebe-se um aumento
de concentracdo (volumétrica) da fase sOlida na parede do lado interno ao enrolamento

(porcdo positiva do eixo N).

Com a formacdo do escoamento secundario, as particulas comegcam a se deslocar na secao,
acompanhando tal escoamento. Na regido central da secdo, estas acompanham o escoamento e
séo entdo direcionadas para a parede externa ao enrolamento do helicoide. Na parede externa,
0 escoamento secundario bifurca-se e retorna escoando proximo as paredes do reator, com
maior intensidade. Esta maior intensidade transporta as particulas da parede externa para a
parede interna. Como nesta posi¢do a Fg apresenta uma componente na se¢do de escoamento,

apontando para a parede interna, esta intensifica a concentragéo das particulas.

Seguindo ao longo do reator (Figura 5.30.b-f), observa-se 0 aumento da influéncia de Fg na
concentracdo das particulas, com aumento gradativo desta concentracdo na parede interna a
curvatura do tubo j& que, a cada secdo, a componente de Fg na secdo torna-se maior,
alcancando seu maximo valor na secdo a 90° da entrada do reator, onde Fg € paralela ao eixo
N.

Apos esta secdo transversal, a componente de Fg na secdo comeca a reduzir seu valor, até a
secdo transversal a 180° da secdo de entrada onde, novamente, Fg é perpendicular a se¢éo,

porém, com sentido a favor do escoamento.

Mesmo com a reducdo do valor da componente de Fg na secdo de escoamento, a
concentracdo das particulas solidas apresenta tendéncia de aumento na regido proxima a
parede do lado interno a curvatura do tubo, alcancando méxima concentracdo (~200 vezes a
concentracdo inicial) na secdo a 150° da secdo de entrada. Este aumento se deve ao arraste do
escoamento secundario que, como Visto para o caso onde ndo se considerou a forca de atracdo
gravitacional (Secdo 5.2), promove o deslocamento das particulas sélidas da parede externa

para a parede interna ao enrolamento do helicoide.

Seguindo o escoamento apos a secdo transversal a 150° da secdo de entrada, com a reducédo
expressiva da componente de Fg na secdo de escoamento, percebe-se uma remobilizacdo das
particulas sélidas ora concentradas. Embora reduza seu valor na se¢do, a componente de Fg

paralela ao eixo T tem seu valor aumentado, promovendo o deslocamento das particulas para
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regides mais centrais da se¢do, diminuindo assim a concentra¢do proximo a parede do lado

interno a curvatura do tubo. A evolucéo da concentragao nessas se¢des pode ser verificada na
Figura 5.31.
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Figura 5.30 — Distribui¢do de concentragdes volumétricas da fase solida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as se¢oes localizadas a distancia angular de: (a) 15°, (b) 30°, (c)
45°, (d) 60°, (e) 75°, e () 90°.
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Figura 5.31 - Distribuicdo de concentracdes volumétricas da fase sélida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as se¢des localizadas a distancia angular de: (a) 105°, (b) 120°, (c)
135°, (d) 150°, (e) 165°, e (f) 180°.

Na secdo transversal & 180° da entrada do reator (Figura 5.31.f), Fg é (novamente) quase
perpendicular a secdo de escoamento, porém com sentido oposto ao primeiro um quarto de

volta, estando agora a favor do escoamento.
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Apos esta secdo (Figura 5.32), Fg volta a ter componentes na se¢édo transversal, s6 que agora
apontando no sentido negativo do eixo N (parede externa). Assim, tende a deslocar as
particulas para a parede externa ao enrolamento do reator. Como o arraste do escoamento
secundario tende a transportar as particulas para o lado interno a curvatura, o efeito
combinado dessas duas forcas promove o espalhamento das particulas na secdo, diminuindo
assim a segregacao das fases que, nestas se¢Oes ocorre no lado externo ao enrolamento do
reator. Esta maior concentracdo no lado externo & curvatura, em uma secdo com
posicionamento, em relacdo ao campo gravitacional, semelhante a se¢do 270° deste estudo,
foi experimentalmente verificada por Gao et al. (2002). Naquele trabalho, os autores mediram
a concentracdo da fase sélida (areia) em uma secdo localizada a 90° da secdo de entrada, para
escoamentos turbulentos em tubos helicoidais de enrolamento horizontal e com uma volta.
Verificaram concentracdes levemente crescentes da parede interna para a parede externa ao
enrolamento, com maior gradiente proximo a parede do tudo, assim como obtido

numericamente neste estudo.

A jusante da secdo 270°, até o final da primeira volta (Figura 5.33.a-f), a componente de Fg
na secdo comecga novamente a diminuir em relacdo ao arraste do escoamento secundario.
Deste modo, as particulas sdlidas tendem a acompanhar este escoamento, deixando a parede
externa em direcdo a parede interna, escoando proximo as paredes do tubo. Esta situacdo é
semelhante a observada por Toda et al. (1972) em um tubo com uma curva vertical. Os
autores registraram fotograficamente o espalhamento de particulas sélidas ao entrarem na
curva e sofrerem os efeitos do escoamento secundario. Nas fotos apresentadas para a menor
vazdo estudada pelos autores, percebe-se o espalhamento das particulas na se¢cdo, com uma
maior concentracdo destas junto as paredes laterais do tubo, assim como verificamos neste

estudo.

Apds o término da primeira volta, o ciclo de segregacdo e espalhamento reinicia, com
aumento da concentracdo na parede interna nos trechos superiores do reator, e espalhamento,
com pequena concentracdo na parede externa, nos trechos inferiores. A Figura 5.34 apresenta
a evolucdo da concentracdo volumétrica maxima ao longo de trés voltas do FTH estudado

onde fica evidente o ciclo mencionado acima.
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Figura 5.32 - Distribuicdo de concentracdes volumétricas da fase sélida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as se¢des localizadas a distancia angular de: (a) 195°, (b) 210°, (¢)

225°, (d) 240°, () 255°, e (f) 270°.
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Figura 5.33 - Distribuicdo de concentracdes volumétricas da fase solida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as secdes localizadas a distancia angular de: (a) 285°, (b) 300°, (c)
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Figura 5.34 — Evolucédo da concentracdo volumetrica maxima das particulas solidas ao longo
de trés voltas do FTH estudado.

5.2.1.1 Relagdo da Segregagdo de Fases com a Razdo de Curvatura d/D - FTH com

Enrolamento Horizontal

Um dos parametros utilizados para caracterizar um tubo curvado é a razdo d/D, conhecida
como razdo de curvatura. Dean (1927; 1928) demonstrou que, para um dado nimero de
Reynolds, esta razdo apresenta estreita relacdo com a magnitude do escoamento secundario.

Este escoamento, por sua vez, influencia a distribuicdo das particulas na secdo de escoamento.

Para avaliar o efeito da magnitude do escoamento secundario na segregacdo das particulas
solidas, estudou-se dois reatores com d/D superiores a do reator descrito na secdo anterior,

assim como dois reatores com d /D inferiores aquele reator (ver Tabela 4.1).

A Figura 5.35 apresenta a variacdo do valor maximo de escoamento secundario em funcéo de
d/D, para uma secdo transversal localizada a distancia angular de 810° a partir da secdo de
entrada. Esta secdo esta localizada um quarto de volta a jusante do final da segunda volta,

onde Fg tem maxima magnitude na secéo.

Analisando o comportamento do escoamento secundario em funcdo de d/D, nota-se
claramente a relacdo diretamente proporcional entre esses dois parametros, 0 que nos leva a
inferir que ha uma relagdo entre d/D e o valor maximo de concentracdo da fase sélida, no

entanto, de maneira inversa.
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Figura 5.35 — Variacdo da magnitude maxima do escoamento secundario (ES) em fungéo da
razdo de curvatura para a secao transversal 810°.

De fato, esta relacdo existe e pode ser verificada na Figura 5.36 que apresenta o

comportamento da concentragdo maxima na se¢do, com a razdo de curvatura.

Comparando a Figura 5.35 com a Figura 5.36 fica evidente a relacdo entre a magnitude do

escoamento secundario e a concentracdo preferencial das particulas sélidas.
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Figura 5.36 — Variacao da concentracdo volumétrica maxima (normalizada pela concentragédo
inicial) em funcdo da razdo de curvatura para a secao transversal 810°

Nesta se¢do transversal, a componente de Fg na secdo de escoamento atinge seu maior valor,

promovendo uma maior tendéncia de sedimentacdo as particulas solidas junto a parede
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interna. Como Visto no caso onde ndo considerou-se a atracdo gravitacional, com o acimulo

de particulas, hd um crescimento da camada destas junto a parede do tubo, até um dado

momento onde esta espessura € tal que parte das particulas sdo remobilizadas pelo

escoamento secundario. Quanto maior a intensidade deste escoamento, menos espessa é a

camada de particulas que consegue se formar e, consequentemente, maior quantidade de

particulas é remobilizada e dispersa na se¢éo.

As colocacdes acima ficam mais evidentes na analise da Figura 5.37 até a Figura 5.41 que

apresentam as distribuicdes de concentracdo volumétrica da fase solida na secdo transversal

810°, assim como a distribuicdo das magnitudes do escoamento secundario para 0s cinco

reatores avaliados, respectivamente.
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Figura 5.37 — (a) Concentracdo volumétrica da fase solida na secao transversal 810°; (b)
magnitude do escoamento secundario para d/D = 0,0091.

@ |

0.003+

0.002+

130 0.001-|

50 -0.001-{

-0.002+

-0.0034

T T T — T T T T T T — T T T T
-0.003 -0.002 -0.001 0 0.001 0.002 0.003 -0.003 -0.002 -0.001 0 0.001 0.002 0.003

Figura 5.38 - (a) Concentragdo volumétrica da fase sélida na secdo transversal 810°; (b)
magnitude do escoamento secundério para d/D = 0,0182.
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Figura 5.39 - (a) Concentracdo volumétrica da fase sélida na secdo transversal 810°; (b)
magnitude do escoamento secundario para d/D = 0,0364.
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Figura 5.40 - (a) Concentracdo volumétrica da fase sélida na secéo transversal 810°; (b)
magnitude do escoamento secundéario para d/D = 0,0729.
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Como podemos perceber nessas figuras, quanto maior a magnitude do escoamento
secundario, mais acentuado é o gradiente desta velocidade préximo a parede interna ao
enrolamento, remobilizando as particulas cada vez mais proximo a parede onde estdo

sedimentadas.

O efeito do escoamento secundario na distribuicdo das particulas solidas na secdo de
escoamento fica ainda mais evidente em outras se¢fes onde a concentracdo preferencial ndo é

muito pronunciada, tais como as secdes transversais 990° (Figura 5.43) e 1080° (Figura 5.44).

Na secéo transversal 900° (Figura 5.42), ainda se percebe uma maior concentracdo na parede
interna ao enrolamento pois, devido a inclinacdo do tubo em relacdo a vertical, Fg ainda
apresenta componentes (pequenas) na secdo de escoamento e apontando no sentido positivo
de N e negativo de B. Quanto maior a razdo de curvatura, maiores serdo as componentes de
Fg na se¢do. No entanto, como discutido acima, quanto maior for esta razdo, maior sera

também o poder de remobilizacdo das particulas do escoamento secundario.

Ja na secdo 990° (Figura 5.43), a maior componente de Fg na secdo aponta para a parede
externa, fazendo com que as particulas solidas tendam a sedimentar naquela parede. O
escoamento secundario, por sua vez, tende a transporta-las para a parede interna. Desta forma,
quanto maior for a intensidade deste escoamento, mais e mais particulas serdo arrastadas por
ele em direcdo a parede interna. Desta forma, ha uma relacdo decrescente entre a
concentracdo proximo a parede externa e a intensidade do escoamento secundario a ponto de,

para 0 maior valor de d/D, a maior concentracdo ocorrer proXimo a parede interna.
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Figura 5.42 - Concentracdo volumétrica da fase sélida na secdo transversal 900° para d/D =
(a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364; (d) 0,0729; (e) 0,1458.

A jusante da secdo 990°, as componentes de Fg na se¢do vao se reduzindo, até alcangar seu
valor minimo na secdo 1080° (final da terceira volta). Com esta redugdo, ha uma
predominancia do arraste do escoamento secundario no movimento das particulas na se¢do de

escoamento.
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Figura 5.43 - Concentracdo volumétrica da fase sélida na secdo transversal 990° para d/D =
(a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364; (d) 0,0729; (e) 0,1458.

Com o aumento da relagdo d/D, a intensidade do escoamento secundario e,
consequentemente, da forca de arraste promovida por ele, aumentam. Assim, aumenta a
concentracdo das particulas na parede interna ao enrolamento do tubo, embora boa parte da

secdo apresente concentragdo praticamente uniforme.
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(a) 0,0091; (b) 0,0182; (c) 0,0364; (d) 0,0729; (e) 0,1458.
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5.2.2 Escoamento Solido-Liquido em Floculadores Tubulares Helicoidais com
Enrolamento Vertical

As primeiras aplicaces de tubulagGes helicoidalmente enroladas como floculadores foram
realizadas em helicoides com eixo de enrolamento vertical e escoamento descendente, a
exemplo dos trabalhos de Grohmann et al. (1981), Vignexwaran e Setiadi (1985); Al-Hashimi
e Ashjyan (1989); Elmaleh e Jabouri (1991); Hameed et al. (1995) e Thiruvenlatachari et al.
(2002). A Figura 5.45 apresenta uma representacdo esquematica deste reator e seu

posicionamento em relagdo ao campo gravitacional.

Figura 5.45 - (a) Representacdo esquematica de Floculador Tubular Helicoidal de
enrolamento vertical.

Nesta posicdo, a direcdo do campo gravitacional percebido pelas particulas € sempre a
mesma, atuando de forma a direcionar as particulas sélidas para a base do tubo. No entanto,
como ja relatado por diversos autores (TODA et al., 1972; MISHRA et al., 1998; TIWARI et
al., 2006; GIGUERE et al., 2009), no escoamento bifasico em tubos curvados, hd um
deslocamento da posicao natural de sedimentacdo das particulas em direcdo a parede interna a

curvatura do tubo, atribuido ao arraste promovido pelo escoamento secundario.

Nas simulacBes aqui realizadas, este efeito também fica evidente. Analisando as secdes
transversais iniciais do reator (primeiro quarto de volta) (Figura 5.46), nota-se a atuacdo da
forca de atracdo gravitacional direcionando as particulas para a parte inferior do tubo, assim
como o deslocamento promovido pelo arraste do escoamento secundario (com o sistema de
coordenadas helicoidal aqui utilizado, a componente de Fg na se¢do de escoamento aponta

para o sentido positivo do eixo B. Isto &, para a parte superior das se¢des apresentadas).
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Figura 5.46 - Distribuicdo de concentracdes volumétricas da fase solida, normalizadas pela
concentracdo inicial, para as se¢des localizadas a distancia angular de: (a) 15°, (b) 30°, (¢)

45°, (d) 60°, (e) 75°, e (f) 90°.

A uma distancia angular de 15° da secdo de entrada (Figura 5.46.a), ja se percebe uma

reducdo da concentracdo volumétrica da fase solida na parte superior do tubo e 0 aumento da
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concentracdo na parte inferior. A acdo do arraste do escoamento secundario também é
evidente, com uma maior concentracdo volumétrica das particulas para o lado positivo do
eixo N (lado interno a curvatura). Esta posicdo de maior concentracdo é resultado do
equilibrio entre a componente de Fg na secdo e o arraste do escoamento secundario, tal como
mencionado por Tiwari et al. (2006) para o caso de um tubo curvado em forma de “U”, sem

torcéo.

Acompanhando o escoamento a jusante desta se¢do (Figura 5.46.b-f), pode-se notar a reducéo
significativa da concentracdo na maior parte da secdo e a concentracdo crescente das
particulas s6lidas na posicdo intermediaria entre a parede interna e a posicao mais inferior do
tubo. Este tendéncia crescente da concentragdo segue até a secdo transversal 390°, onde

alcanca seu valor maximo (424,28 vezes a concentragdo inicial) entre as secdes avaliadas.

A partir desta secdo, hd uma reducdo dos valores maximos, porém, com valores oscilando por
volta de C/C, = 300. A evolucdo das concentragdes maximas para trés voltas do FTH

estudado é dada na Figura 5.47.
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Figura 5.47 - Evolucdo da concentracdo volumétrica maxima das particulas solidas ao longo
de trés voltas do FTH estudado.
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Esta oscilagdo pode ser atribuida ao acimulo de particulas s6lidas em uma dada regido, com
espessamento da camada de particulas, até que parte destas é remobilizada pelo escoamento
secundario, dispersando-se na secdo. Esse fendmeno se repete ao longo das se¢des avaliadas.

5.2.2.1 Relagdo da Segregacdo de Fases com a Razdo de Curvatura d/D - FTH com

Enrolamento Vertical

Para avaliar os efeitos da razdo de curvatura (d/D) e, consequentemente, do escoamento
secundario na distribuicdo de concentracGes das particulas sdlidas na secdo de escoamento,
comparou-se 0S quatro primeiros reatores empregados para a avaliagdo dos FTHs com
enrolamento horizontal. Com a Gltima geometria avaliada naquele caso, ocorreram problemas
na simulacdo e ndo houve geracdo de resultados, embora todas as medidas para garantir a

convergéncia tenham sido tomadas.

A avaliacdo foi realizada no final da terceira volta do reator (se¢do 1080°) pois considerou-se
que, como ndo had mudancas na direcdo do campo gravitacional, ndo se faz necessario avaliar

diversas sec¢des, ja que estas apresentam distribuicdo de concentragdes semelhante.

A Figura 5.48 apresenta a distribuicdo de concentracdes volumeétricas dos solidos para as
quatro razbes de curvatura estudadas. Pode-se perceber com a comparacdo das secOes
apresentadas na figura que, quanto maior a razdo d/D, maior é o deslocamento da zona de
concentracdo das particulas para o lado interno ao enrolamento do reator, devido ao maior
arraste promovido pelo escoamento secundario. No entanto, como o aumento da razdo de
curvatura resulta em um aumento deste, ha uma maior remobilizacdo das particulas solidas
ora concentradas e maior dispersdo na secdo de escoamento, conduzindo a maiores

concentracdes para os menores valores de d/D.

Esta relacdo fica mais evidente na Figura 5.49. Nesta figura, apresenta-se a variacdo da
concentracdo maxima para as secOes transversais 810°, 900°, 990° e 1080°, em funcédo da
razdo de curvatura. Nota-se também nessa figura que, para o caso de maior razdo de curvatura
(0,1458), ha uma maior estabilidade nos valores de concentracdo maxima nas se¢des, com
valores praticamente coincidentes, enquanto que nas demais, existe uma sensivel variacgdo.
Isto ocorre pois, para 0 maior valor de d/D, a estabilidade do escoamento das particulas
solidas ja havia ocorrido naquela posicéo do reator, enquanto que nas demais, devido a maior
acdo do campo gravitacional em relacdo ao arraste do escoamento secundario esta

estabilidade ainda néo foi alcancada no final da terceira volta.
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Figura 5.48 - Concentracdo volumétrica da fase sélida na secédo transversal 1080° para d/D =
(a) 0,0182; (b) 0,0364; (c) 0,0729; (d) 0,1458.
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Figura 5.49 - Variacdo da concentracdo volumétrica maxima (normalizada pela concentragédo
inicial) em fungéo da razdo de curvatura para as se¢des transversais 810°, 900°, 990° e 1080°.
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5.3 Analise Sob a Otica da Floculaco

Analisando os resultados sob a 6tica da floculacdo, observa-se diversas caracteristicas que
podem influenciar a floculag&o nos FTHs.

Como podemos observar no modelo de floculacdo apresentado na Equacdo 3.19, a
concentracdo de cada classe de tamanho de particula tem relacdo direta com a quantidade de
flocos produzidos ao longo do tempo. Considerando uma situacdo de particulas
monodispersadas (todas com mesmo didmetro), a concentragdo destas apresentaria uma
relacdo quadratica com o numero de flocos formados por unidade de tempo. Como ha uma
segregacado de fases nos FTHs, com aumento localizado de concentracdo das particulas solidas
que pode alcancar valores superiores a 300 vezes a concentracdao média inicial (para o FTH
com menor razdo de curvatura entre os reatores estudados), esta pode favorecer o encontro
entre as particulas, conduzindo assim a uma producdo de flocos por unidade de tempo
sensivelmente maior do que se as particulas estivessem uniformemente distribuidas ao longo
do reator. Este fato pode ser considerado um dos motivos dos curtos Tdhs relatados nos
trabalhos discutidos na secao 3.2.

Analisando a Figura 5.48, podemos observar que nos FTHs com enrolamento vertical, para
todas as razbes de curvatura estudadas, as maiores concentracBes de particulas solidas
ocorrem na regido positiva do eixo N. Confrontando esta figura com a Figura 5.22, nota-se
gque a maior concentracdo de particulas ocorre em uma regido onde o valor da taxa de
deformacdo por cisalhamento é mediano (entre 80 s e 120s?), o que pode favorecer a
floculagédo pois ndo submete os flocos aos mais elevados valores de dissipacdo de energia,
localizados na parede externa ao enrolamento, reduzindo assim a probabilidade de quebra
destes.

Ja nos FTHs com enrolamento horizontal ha um ciclo de concentracdo e espalhamento das
particulas, tal como verifica-se na Figura 5.34. Este ciclo pode tanto aumentar a oportunidade
de choques das particulas quanto transportar os flocos ja formados para as regiGes de mais
elevada taxa de deformacdo por cisalhamento (regido negativa do eixo N) e favorecer a
quebra desses agregados.

Desta forma, pode-se inferir que os FTHs de enrolamento vertical sejam mais indicados para
o processo de floculacdo do que os de enrolamento horizontal. Ainda, embora o aumento da
razdo de curvatura aumente o0s valores méaximos das deformacbes viscosas e,
consequentemente, da taxa de deformacdo por cisalhamento, nas regides onde ocorrem as

maiores concentragdes ndo ha variacdo significativa nesses valores. Assim, dentre os reatores
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avaliados, estima-se que o FTH com menor razdo de curvatura seja 0 mais indicado para a
floculacdo ja que, como podemos verificar na Figura 5.49, esta configura¢do conduz a uma

maior concentracao das particulas.
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6 CONCLUSOES E RECOMENDAGCOES

6.1 Conclusoes

A pesquisa aqui realizada apresentou uma analise das taxas de deformacédo e da segregacao de
fases nos floculadores tubulares helicoidais, evidenciando a relagdo destas com a razéo de
curvatura. A seguir apresentam-se as principais conclusées deste trabalho.

6.1.1 Taxas de Deformacéao

e No escoamento em tubos retos, apenas as tensdes t,, € 7,3 promovem deformacdo no
fluido, com taxas de deformacdo linear despreziveis, quando comparadas com estas. J& nos
FTHSs, essas taxas lineares ndo podem ser negligenciadas. As taxas de deformacdo &,, e
£33 podem chegar a 500 vezes as taxas observadas no escoamento em tubos retos.

e Embora a influéncia dessas taxas no valor da taxa de deformacao por cisalhamento (TDC)
quadratica média (parametro empregado no dimensionamento de floculadores) seja
pequena (1,25% para 0 FTH empregado na comparacdo com o tubo reto), seus valores
méaximos podem alcancar valores cerca de 30% e 60%, respectivamente, do valor deste
parametro. Este resultado corrobora as explanacdes de Kramer e Clark (1997) e Pedocchi e
Piedra-Cueva (2005) que apontaram, pela via matematica, a importancia de considerar as
taxas de deformacéo lineares na avaliacdo da TDC.

e As taxas de deformacdo, tanto lineares quanto angulares, assim como a TDC, apresentaram
relacdo direta com a razdo de curvatura. No entanto, as taxas &,,, €33 € &3 S0 as que
apresentam maior sensibilidade a este parametro, j& que o escoamento secundario,

responsavel por essas deformacdes, € diretamente proporcional a razdo de curvatura.

6.1.2 Segregacao de Fases

e No escoamento bifasico diluido de particulas sélidas com tamanho pequeno (comparadas
com o diametro caracteristico do reator), 0 movimento das particulas € principalmente

influenciado pelas forcas de arraste, sustentacao e atracao gravitacional.
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Sem a atuacdo do campo gravitacional, a forga de arraste promovida pelo escoamento
secundario é a principal forca atuante, com papel preponderante no movimento das
particulas.

A forcga de sustentacdo tem sua maior contribui¢do nas regibes com taxas de deformacao
por cisalhamento mais elevadas (e, consequentemente, maior gradiente de velocidades)
localizadas proximo as paredes do tubo, contribuindo para o afastamento das particulas
dessas regides, direcionando-as para as regides onde a magnitude do escoamento
secundério é maior, com consequente maior forca de arraste.

O arraste promovido pelo escoamento secundario proximo as paredes do tubo direciona as
particulas sélidas para a parede interna ao enrolamento do helicoide (regido positiva do
eixo N), onde acumulam devido as menores velocidades tanto na direcdo principal do
escoamento, quanto na se¢ao.

Para 0 caso sem a consideracdo do campo gravitacional, a segregacédo de fases ocorre logo
no inicio do escoamento, porém, ha uma tendéncia ciclica de aumento e reducdo de
concentracdo ao longo do FTH devido a remobilizacdo de parte das particulas pelo
escoamento secundario.

Com a consideracdo do campo gravitacional, o movimento das particulas solidas e a
segregacdo das fases sdo dependentes tambeém do posicionamento do reator em relagédo a
este campo.

Nos reatores com enrolamento horizontal verifica-se um ciclo de segregacdo e mistura,
com aumento de concentracdo das particulas nas porcdes superiores do reator e
espalhamento nas porcGes inferiores devido a interacdo da forca de atracdo gravitacional
com as forcas promovidas pelo escoamento, que € distinta em cada ponto no reator.

O aumento de concentracdo das particulas sélidas nas porcdes superiores do reator ocorre
na parede interna ao enrolamento do reator, como resultado da atuacdo conjunta do arraste
do escoamento secundario e da atracdo gravitacional.

Nas porcdes inferiores dos FTHSs, verifica-se uma concentracdo mais uniforme na secao,
com leve aumento de concentracdo na parede externa e nas paredes laterais do tubo.

Com o aumento da razdo de curvatura, verificou-se grandes diferencas no padrdo de
concentracdo e espalhamento das particulas. Nas se¢oes transversais onde a componente da
forca de atracdo gravitacional (Fg) aponta para a parede interna, verificou-se uma relacédo
exponencial inversa entre a concentracdo maxima de particulas sélidas e d/D devido a

relagdo diretamente proporcional do escoamento secundario com a razdo de curvatura.
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Quanto maior o escoamento secundario, menos particulas sdo capazes de acumular sem ser
remobilizadas, conduzindo a menores concentracdes de particulas. E nas se¢Bes onde Fg
aponta no sentido negativo de N, com o aumento de d/D maior sera o arraste do
escoamento secundario em relacdo a atragdo gravitacional, fazendo com que, para o maior
valor de d/D, as particulas apresentem-se acumuladas no lado interno ao enrolamento,
prevenindo assim a sedimentacdo na parede externa.

e Nos FTHs de enrolamento vertical, verifica-se um aumento crescente da concentracao para
o lado interno ao enrolamento do reator até um determinado momento onde esta
concentracdo atinge certa estabilidade, variando em torno de um determinado valor (cerca
de 300 vezes a concentracao inicial para o reator com d/D = 0,0364).

e Para 0s reatores nessa posicdo, a relacdo da concentracdo das particulas solidas com a
razdo de curvatura também é inversa, porém, com uma relacdo praticamente linear.
Novamente, o0 aumento do arraste do escoamento secundéario faz com que menos particulas
consigam ficar acumuladas sem serem remobilizadas por este escoamento. Ainda, quanto
maior é esse arraste, mais proximo ao eixo N sera a regido de acumulagdo devido ao

balanco entre a Fg na secéo e o arraste do escoamento secundario.

6.2 Recomendacdes para Trabalhos Futuros

Os assuntos abordados na presente tese avancam no entendimento dos mecanismos que levam
a uma floculacdo mais eficiente nos FTHSs, no entanto, ndo esgotam o assunto. Desta forma,

sugerem-se abaixo alguns assuntos para trabalhos futuros que auxiliardo neste entendimento:

e Realizar experimentos fisicos que fornecam dados de distribuicdo das concentracbes de
particulas solidas na secdo de escoamento dos FTHSs, possibilitando assim a validacdo
quantitativa dos modelos bifasicos aplicados ao escoamento nesses reatores;

e Avaliar a influéncia da vazao de alimentacdo na segregacédo de fases dos FTHs;

e Avaliar a influéncia do didmetro das particulas na segregacao de fases dos FTHS;

e Simular a trajetoria das particulas sélidas para elucidar o movimento destas nas zonas
concentradas e sua consequente contribuicdo a colisdo e formacéo de flocos;

e Acoplar os efeitos aqui elucidados nos modelos de colisdo ortocinética para permitir a
simulacdo da floculagdo nos FTHs, considerando o aumento localizado da concentracdo

das particulas solidas;
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e Efetuar modelagem fluidodindmica da floculagdo em FTHSs, avaliando a influéncia dos
parametros geométricos de projeto, com vistas a definir metodologias de dimensionamento

desses floculadores.
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