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RESUMO

O estudo da transferéncia de calor em reatores tubulares de leito fixo de paredes aquecidas
ou resfriadas é de grande interesse para a industria, promovendo reacdes cataliticas
heterogéneas gés-sélido endotérmicas ou exotérmicas. O projeto adequado e seguro de
tais equipamentos requer a ado¢ao de modelos mateméticos confidveis e realistas que
estejam em harmonia com os principios fisicos que regem o problema. O objetivo deste
trabalho foi estudar a transferéncia de calor em reator cilindrico-eliptico de leito fixo. Foi
proposto um modelo matemadtico heterogéneo escrito em coordenadas cilindricas
elipticas, consistindo de duas fases continuas, uma fase s6lida e outra fase fluida, no qual
os balangos energéticos de cada constituinte sdo desenvolvidos separadamente. As
equacoes diferenciais governantes foram resolvidas matematicamente usando o método
de volumes finitos e o esquema WUDS como funcdo de interpolagdo para termos
convectivos e difusivos, em uma formulagdo totalmente implicita. O sistema de equacdes
algébricas lineares resultantes da discretizacdo das equagdes de energia em todos os
pontos do dominio computacional sdo resolvidas iterativamente pelo método de Gauss-
Seidel. Foi simulado a transferéncia de calor em diferentes condi¢des operacionais,
variando-se: (1) a razdo de aspecto geométrica (L2/ Li); (2) a altura do reator; (3) o
material da parede do reator; (4) a velocidade de ar na entrada do reator; (5) a temperatura
do fluido de resfriamento do reator; (6) a temperatura do fluido interno do reator; (7) as
dimensdes das particulas do reator. Os resultados da distribuic@o de temperatura das fases
gasosa e solida ao longo do reator foram apresentados e analisados. Verificou-se que os
gradientes axiais e radiais de temperatura dentro do reator foram levemente maiores para
a fase fluida em todos os casos analisados; que as isolinhas de temperaturas sao maiores
para as posicdes cada vez mais proxima do centro e entrada do reator; que os gradientes
axiais de temperatura sdo mais relevantes na regido proxima a entrada do reator para as
fases fluida e s6lida e que os gradientes de temperatura radial sdo maiores perto da parede

do reator para ambas as fases.

Palavras-chave: transferéncia de calor, reatores de leito fixo, cilindrico-eliptico,

modelo de duas fases.



ABSTRACT

The study of heat transfer in fixed bed tubular reactors of heated or cooled walls
is of great interest to the industry promoting exothermic or endothermic gas-solid
heterogeneous catalytic reactions. The adequate and safe design of such equipment
requires the adoption of reliable, realistic mathematical models that are in harmony with
the physical principles that govern the problem. The objective of this work was to study
the heat transfer in packed-bed elliptical-cylindrical reactor. A heterogeneous
mathematical model was proposed, written in elliptical cylindrical coordinates, consisting
of two continuous phases, a solid phase and another fluid phase, in which the energy
balances of each constituent are developed separately. The governing differential
equations were solved mathematically using the finite volume method and the WUDS
scheme as an interpolation function for convective and diffusive terms, in a totally
implicit formulation. The system of linear algebraic equations resulting from the
discretization of the energy equation at all points of the computational domain are solved
iteratively by the Gauss-Seidel method. Heat transfer was simulated under different
operating conditions, varying: (1) the geometric aspect ratio (L2 / L1); (2) the height of
the reactor; (3) the material of the reactor wall; (4) the air velocity at the reactor inlet; (5)
the temperature of the reactor's cooling fluid; (6) the temperature of the internal fluid of
the reactor; (7) the dimensions of the reactor particles. The results of the temperature
distribution of the gas and solid phases along the reactor were presented and analyzed. It
was found that the axail and radial temperature gradients inside the reactor were higher
for the fluid phase in all cases analyzed; that the temperature isolines are higher for
positions closer to the center and inlet of the reactor; that the axial temperature gradients
are more relevant in the region close to the reactor inlet for the fluid and solid phases and

that the radial temperature gradients are larger near the reactor wall for both phases.

Keywords: heat transfer, fixed bed reactor, elliptic-cylindrical, two-fase model.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

O estudo da transferéncia de calor em meios porosos (um meio sélido contendo
~ ey et . . .

poros, que sdo espacos “vazios”, distribuidos aleatoriamente no meio) contido em tubos
cilindricos, percolados por fluidos tem despertado o interesse de pesquisadores de varios
ramos da ciéncia e da tecnologia desde o século passado. O interesse advém pelo fato de
0S meios porosos estarem presentes tanto na natureza (solos e plantas, por exemplo) como
na maioria das operagdes unitdrias empregadas na Engenharia Quimica, como: filtracdo,
destilacdo, absorcao e adsor¢do em colunas recheadas, secagem e reacdes cataliticas em

leitos fixos e fluidizados, (Freire, 1979).

Os reatores tubulares de leito fixo de paredes aquecidas ou resfriadas sio
frequentemente usados na industria para promover reacdes cataliticas heterogéneas gas-
s6lido altamente exotérmica ou endotérmica. Porém, o projeto fidedigno e seguro de tais
equipamentos exige a adocdo de modelos preditivos confidveis, baseados em
experimentos de fluxo de fluidos resfriado (ou aquecido) e experimentos cinéticos, que
permitem simular diversas condi¢cdes experimentais visando mudanca na geometria,
ampliacdo de escala e otimizacdo do equipamento e do processo como reportado por
Paternson e Carberry (1983), Azevedo et al. (1990), Freund et al. (2003) e Oliveira
(2004).

Em se tratando de modelagem matematica de sistemas para engenharia, no seu
desenvolvimento € necessdrio se fazer consideracdes que apresentem harmonia com os
principios fisicos que regem o problema. A ndo validade dessas consideracdes ou
hipdteses faz com que o prognéstico dado pelo modelo ndo esteja em consonancia com a
realidade do problema. Dai se justifica a necessidade do pleno conhecimento da fisica do
problema, para conferir integridade ao modelo como representativo do sistema analisado,
e de uma gama de técnicas matematicas, a fim de tornar possivel a solu¢do das equacgoes

provenientes da modelagem, muitas vezes altamente ndo lineares e de dificil solugdo.



25

O manuseio de técnicas matemadticas para solucdo de equacdes diferenciais
parciais é muito importante, uma vez que as equacdes geradas para um modelo,
dependendo dos termos que traduzem matematicamente um determinado mecanismo
fisico de um problema, podem requerer diferentes técnicas matematicas para sua solugao.
Acrescente-se também a extrema importancia do conhecimento dos parametros que
regem o problema fisico. Se estes forem bem conhecidos podem apontar para um nivel
de maior ou menor dificuldade de se resolver as equacdes governantes. Se bem estimados
ajudam a determinar com bastante acurdcia as varidveis do problema em questdo. As
simplificacdes matematicas demasiadas do modelo, a fim de facilitar a sua solu¢do e uma
estimativa superficial de pardmetros, podem burlar a fisica do problema e tornar o modelo
ndo replicante da realidade. Neste sentido, parametros que sejam representativos do leito

como um todo (valores assintoticos) sdo uma exigéncia basica fundamental (Silva, 2018).

Com relacdo a modelagem de processos térmicos em leito catalitico com formato
cilindrico, os modelos podem ser divididos em dois grupos: pseudo-homogéneos e
heterogéneos. Cada modelo pode ainda apresentar variacOes devido as hipdteses
realizadas, quanto ao niimero de dimensdes. Os modelos unidimensionais ndo consideram
gradientes radiais de temperatura ou concentracdo, agrupando na parede toda a resisténcia
ao transporte de calor. Os modelos bidimensionais consideram a existéncia de um perfil
radial n3o uniforme de temperaturas e, consequentemente, de concentracdes, o que
pressupde o conhecimento do valor da condutividade térmica radial efetiva, além do
coeficiente de pelicula na parede dos tubos (Giordano, 1991). Andlises de eficicia de
diferentes modelos bidimensionais (pseudo-homogéneos e heterogéneos) mostram que o
modelo pseudo-homogéneo € consistente, tendo resolucao computacional e programagao
mais simples que os demais, porém o modelo heterogéneo representa mais

fidedignamente o modelo real.

Na constru¢do de modelos mateméticos € necessdrio admitir algumas hipéteses.
Levando-se em consideragdo que, se uma ou mais dessas hipéteses sdo invélidas, as
predicdes do modelo tornam-se dependentes da estrutura de referéncia. Previsdes
confidveis dos perfis de temperatura no leito advém do conhecimento exato dos
parametros do modelo matematico adotado. Para o problema de transferéncia de calor em

reatores, o modelo matematico € constituido, basicamente, pela equacdo da energia.



26

Solugdes analiticas e numéricas da equagdo da difusdo/conveccdo de calor em
reator de leito fixo, para varios casos tem sido reportada na literatura, conforme pode ser
visto em Wash e Froment (1972), Gunn e Khalid (1975), Li e Finlayson (1977), Wakao
e Kaguei (1982), Freiwald e Paterson (1992); Dixon (1985) e Oliveira et al. (2003).
Contudo, os estudos estdo limitados ao uso de geometria cilindrica e ao uso do modelo
matematico de uma dnica fase (pseudo-homogénea). Além disso, poucos sdo os trabalhos
que assumem condi¢des de contorno para o fluido na entrada do reator, material do reator,
particulas do leito e propriedades termofisicas varidveis. Desta forma fica evidente a
necessidade de serem apresentadas solugdes mais amplas e rigorosas para o problema em
questdo envolvendo agora, também, um modelo matematico de duas fases ou modelo
heterogéneo que abordam a fase fluida e a fase sélida do leito separadamente, e que
podem apresentar perfis de temperatura em ambas as fases. Do ponto de vista térmico, a
simulacdo destes modelos depende do conhecimento dos parametros térmicos
elementares, tais como transferéncia de calor por convecc¢ao entre a particula e o fluido
adjacente e a condutividade térmica do sélido que compde a particula (Bunell et al., 1949;

Jorge e Giudici, 1993).

Nesse sentido, para contextualizar a pesquisa citam-se alguns trabalhos
importantes na drea relacionada ao tema em questdo. Oliveira (2004) fez pesquisas
relacionadas ao estudo de transferéncia de calor em reator cilindrico-eliptico, no entanto,
o seu trabalho foi conduzido enfaticamente até as condi¢des de operacdo em regime
permanente e avaliando o efeito da velocidade do gés e calor de reacdo na transferéncia
de calor em regime permanente. Silva Filho (2013) fez estudos adicionais levando em
consideragdo diferentes valores para propriedades termofisicas, porém, constantes em
todo o leito; diferentes valores de porosidade no leito, sendo em alguns casos constante e
em outros, varidvel em todo o leito. Por dltimo, Silva (2018) realizou sua pesquisa com o
estudo da transferéncia de calor em um reator cilindrico-eliptico de leito fixo em regime
transiente, considerando propriedades termofisicas varidveis. O autor avaliou o efeito do
perfil de temperatura variavel com a posicao na entrada do reator, perfil de porosidade
variavel, razdo de aspecto geométrica L»/L1, influéncia da velocidade do ar na entrada do
reator, termo de reacdo quimica no interior do reator na distribuicdo de temperatura e

transferéncia de calor no interior do equipamento.
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Embora todos importantes, os trabalhos foram conduzidos com o uso de um

modelo matemdtico pseudo-homogéneo resolvido pelo método numérico de volumes

finitos, usando o esquema WUDS de interpolacdo e método totalmente implicito, o que

abre um leque de oportunidades para novas pesquisas envolvendo o tipo de modelo.

Diante do exposto, este trabalho tem como objetivo geral estudar o transporte de

calor em um reator de leito fixo com uma geometria cilindrica eliptica utilizando o

modelo de duas fases (heterogéneo) em regime permanente. Como objetivos especificos

pode-se citar:

a)

b)

Propor uma modelagem matemaética heterogénea das equagdes de transporte de
energia em coordenadas cilindricas elipticas para descrever a transferéncia de

calor no interior de um reator tubular de leito fixo com secdo transversal eliptica;

Desenvolver a solu¢do numérica das equacdes de difusdo/conveccdo da energia
aplicada as fases fluida e sélida no interior do reator de leito fixo de se¢do

transversal cilindrica usando o método de volumes finitos;

®

Desenvolver um cédigo computacional no software mathematica™ para predizer

a transferéncia de calor no interior do reator;

Simular o transporte de calor no interior do reator de leito em diferentes condi¢cdes
operacionais e estudar os aspectos termofluidodindmicos e geométricos sobre a

distribuicao de temperatura no seu interior.
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CAPITULO 2

FUNDAMENTACAO TEORICA

Abordaremos neste capitulo uma revisao geral dos tépicos explorados em diversas
literaturas relacionados a tipos de reatores, meios porosos, transferéncia de calor em

reatores de leito fixo, catalisadores e modelos matematicos.

2.1 - Fundamentos dos meios porosos

De acordo Dullien (1992), para um material ser considerado como um meio
poroso, este deve conter espacos vazios relativamente pequenos, geralmente designados
por poros, no interior de uma matriz sélida ou semissélida. Os poros contém normalmente
um fluido, como ar, 4gua ou mistura de varios fluidos, além disso, devem estar conectados
e, portanto, serem permeaveis. Assim, fluidos podem penetrar no meio poroso através de
uma face e emegir em outra face. O comportamento em atravessar um determinado meio
poroso depende tanto das caracteristicas do fluido como das do préprio meio, além das

condi¢cdes termodinamicas em que decorre o escoamento do fluido.

Os meios porosos, portanto, compreendem uma larga variedade de materiais. Por
esse motivo, divide-se os meios porosos em classes, de acordo com o tipo de poros que
eles contém, podendo um meio poroso pertencer a mais de uma classe a0 mesmo tempo.
Uma classificacdo sugerida por Manegold (1937) e citada em Scheidegger (1974),
categoriza os meios porosos em vazios, capilarizados e espagos for¢ados. Vazios sdo
caracterizados pelo fato de que as paredes t€ém um efeito insignificante sobre o fenOmeno
hidrodinamico em seu interior. Em meios capilarizados, as paredes exercem alguma
influéncia sobre o escoamento, mas os efeitos decorrentes da estrutura molecular do
fluido sdo despreziveis. J4 nos espacos forgados, a estrutura molecular do fluido influi

consideravelmente no escoamento.

Além disso, os meios porosos podem ser classificados em funcdo de sua estrutura
como granulares ou fibrosos. Os granulares sao usualmente formados por um conjunto de

particulas ou graos, de forma esférica ou ndo, dispostas regular ou randomicamente, e
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representam a grande maioria dos meios porosos. Ja os fibrosos sao formados por um
conjunto de inclusdes muito longas, chamadas de fibras, que podem ser naturais ou
sintéticas, retas ou curvas, estando randomicamente dispostas ou em malhas regulares.
Sao exemplos de meios porosos: leitos, rochas porosas, agregados fibrosos como tecidos
e filtros, e particulas cataliticas contendo microporos extremamente pequenos (Mendes,

1997).

Determinados meios nos quais os poros ndo se encontram ligados entre si sdo
denominados como impermedveis ao escoamento de fluidos, jd4 aqueles com poros
interconectados entre si sdo denominados permedveis. O escoamento de fluidos através
de meios porosos permedveis € uma situacao encontrada em larga escala em hidrologia e
na industria quimica, na producao de 6leo e gés, na filtracdo, nos leitos fluidizados, nas
colunas de recheio para absor¢do, destilacio e extracao liquido-liquido, e requer que se
conhegam expressdes que permitam prever a relacao “vazdo-queda de pressdo” para o

fluido, associada a resisténcia ao escoamento causada pelas particulas.

Existe também condi¢cdes em que o escoamento através do meio poroso seja
viscoso e € caracterizada por um parametro, designado de permeabilidade,
independentemente das propriedades do fluido. Esta propriedade implica que as
dimensdes dos espacos vazios atravessados pelo fluido sdo muito maiores que as
dimensodes das moléculas do fluido que os atravessa. Em funcdo do tipo de investigagcao
entre os elementos (particulas) que os constituem, € possivel dividi-los ainda em meios
porosos ndo consolidados, no qual, é possivel distinguir visualmente os elementos
constituintes e separd-los fisicamente, € os meios porosos consolidados, em que a fase
sOlida € continua, onde ndo € possivel distinguir as particulas que formam a estrutura do
meio, conforme pode-se visualizar na Figura 2.1. Descricdo mais detalhada dos
mecanismos de formac¢ao de meios porosos consolidados e ndo consolidados, assim como

das suas propriedades podem ser vistas em Sahimi (1995).
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FIGURA 2.1 - Estado inicial (esquerda) e final de um enchimento de particulas apés
sinterizacdo por compressao e/ou aquecimento.

Em escala microscépica e num sentido amplo, virtualmente todos os materiais
s6lidos podem ser considerados meios porosos, com exce¢do de estruturas metélicas,
rochas densas e alguns plasticos (Dullien, 1992). Dispor de modelos adequados que
permitam prever o comportamento dos meios porosos € dos fendmenos de transporte de
quantidade de movimento, massa e calor que neles ocorrem, pode ser fundamental em
vérias dreas do conhecimento cientifico (tecnoldgico e industrial), como por exemplo, o
estudo de reatores de leito fixo. A capacidade de modelar o comportamento de um meio
poroso em diferentes condi¢des, permite acelerar o desenvolvimento e melhorar a
eficiéncia de processos que envolvem meios porosos, evidenciando ganhos econdmicos

e ambientais. Alguns exemplos de dreas em que este conhecimento € vantajoso incluem:

- Engenharia de processos quimicos: reatores de leito fixo, filtracdo, secagem,
reatores de leito fluidizado, cromatografia, absor¢cdo/adsorcdo, trocas idnicas, células de
combustivel, conversores cataliticos para reducdo de emissdes de poluentes em
automaveis, colunas de absor¢do com e sem reacao quimica, colunas de destilacdo com

ou sem reacdo quimica, entre outros;

- Engenharia ambiental: migracdo de contaminantes no solo e através de lengdis

fredticos, irrigacdo, limpeza de solos por injecdo de vapor, incineragdo, etc;

- Recursos naturais: producdo de gas natural e petréleo, escoamento em minas de

agua e etc.
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- Engenharia mecanica: isolantes térmicos, combustdo envolvendo pirdlise de
materiais reativos ou ndo, tribologia e lubrificacdo, reatores nucleares com arrefecimento
por gases, solidificacdo ou fusdo de misturas bindrias, desumidificagcdo, sinterizagdo e

agregacdo de particulas por compressdo e aquecimento;

- Construcao civil: penetracdo de umidade em materiais porosos e desenvolvimento
de estratégias de protecdo para evitar a degradacio destes pela difusdo de dgua através
dos mesmos, andlise da retencdo de dgua de barragens e fluxo através do leito das

mesmas, entre outras situagf)es.

Devido a complexidade dos meios porosos reais, torna-se dificil descrever o meio
poroso geometricamente de forma precisa. Em teoria, um meio poroso € especificado por
equagdes analiticas que definem o espaco entre os poros. De forma geral, algumas
aproximacdes geométricas sdo entdo consideradas, de modo a tornar possivel o estudo do

meio, obtendo-se caracteristicas muito proximas das reais.

Para descrever um meio poroso em termos de modelagem torna-se necessario
utilizar alguns pardmetros. A importancia destes parametros € delinear fisicamente o tipo
de meio poroso que se objetiva estudar a fim de comunicar ao modelo matemético a sua
configuragdo para torna-lo hébil para predizer o meio poroso mais proximo da realidade.
Portanto, porosidade e permeabilidade sdo os mais relevantes pardmetros usados na

caracterizacdo de um meio poroso em uma escala macroscépica.

A porosidade é definida como sendo a razdo entre o volume de vazios (Vy), que
sdo0 as zonas sem particulas e que ndo estd ocupada pelo material s6lido, e o volume total
do meio (V1), que é a soma do volume de vazios e do volume ocupado pelas particulas

sOlidas de acordo com Dullien (1992). Assim, pode-se escrever:

Wy (2.1)
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Sendo assim, a porosidade indica a porcentagem do volume de vazios em relagdao

ao volume total conforme pode ser observado na Figura 2.2.

-5 (Area da superficie)

H o ‘e
(Altura) =
FIGURA 2.2 - Distribui¢@o de particulas no leito de um meio poroso.

Pode-se também estabelecer uma relacdo entre porosidade e as densidades do

leito, das particulas e do fluido, em que a densidade aparente é dada por:

Mytotal
Pleito = R (2.2)

Vtotal

De acordo com Silva Filho (2013), a massa total € igual a massa de s6lidos mais
a massa de fluido. Portanto, a massa total e o volume total do leito sdo dados,

respectivamente por:

Mg = (1 — @) X SXHXpg+ @ XS XHXps¢ (2.3)

Viotal = S X H (2.4)

onde pg e pr sdo as densidades das particulas e fluido, respectivamente. Substituindo as

equagoes (2.3) e (2.4) na equacdo (2.2), obtem-se

_ Pleito — Ps. 2.5)
Pr— Ps
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onde o termo ¢ X S X H representa o volume disponivel para fluxo (volume de vazios) e

(1 — ) X S X H representa o volume ocupado pelas particulas solidas.

Uma outra maneira de se determinar a porosidade de um meio poroso € pelo fator
de empacotamento (FE) que denota a fracdo real ocupada pelas particulas. Sob essa 6tica,

este parametro € dado por:

N XV 2.6
<p=1—(FE)=1—(Vth) (2.6)

onde, N € o nimero de particulas que efetivamente ocupa a c€lula, V,, € o volume da

particula e Vo) € 0 volume da célula unitaria (meio poroso).

J4 as caracteristicas geométricas das particulas que constituem 0s meios porosos,
a saber, sua forma geométrica, dimensao e distribui¢ao influenciam o comportamento dos
meios porosos nao consolidados. A porosidade do leito aumenta a medida que as
particulas se afastam da forma esférica, ou seja, a esfericidade se distancia do valor

unitario (0 < @ < 1).

O diametro equivalente, dp, que € definido como sendo o didmetro da esfera com
o mesmo volume de particula (McCabe et al., 1985), pode ser determinado, entre outras
formas, pela relacdo d, = 6/Asp, se a drea superficial especifica (Asp) for conhecida. Um
didmetro nominal equivalente também pode ser obtido por peneiracdo, caso a medida de
um didmetro equivalente ndo esteja disponivel. Esta expressdo para o didmetro € mais
usada para particulas com geometria mais préxima da esférica. Para particulas com

geometria regular ou irregular atribui-se um fator de esfericidade (€), definido por:

€= (ﬁ)l/3 2.7)

Vec

onde valores deste fator diferenciam-se para particulas de diferentes formas. Na equacdo
(2.7), Vp e V.. representam os volumes da particula e da esfera circunscrita,

respectivamente, conforme ilustrado na Figura 2.3 (Curray, 1951).
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Vee

FIGURA 2.3 — Relac@o entre o volume da particula e o volume da esfera circunscrita.

Visto que, em muitas aplica¢des, as particulas que constituem um leito de
enchimento ndo possuem um didmetro uniforme, mas uma distribui¢do de tamanhos.
Assim, é pratica comum determinar um valor médio para o didmetro de particulas do leito
de enchimento, representando um didmetro equivalente. O reflexo desta aproximacdo é
que havera, para fins de facilitacio de modelagem, um sistema em que o leito real com
distribuicao de varios tamanhos de particulas serd representado por um equivalente com

particulas com um diametro constante e médio.

Ja a drea superficial especifica € definida como sendo a razdo entre a area
superficial do espaco vazio e o volume total de amostra de meio poroso. Ela representa
uma medida da drea de contato entre a fase s6lida e a fase fluida, o que € um aspecto
muito importante num grande nimero de processos. Por exemplo, em adsorcao industrial,
ela € uma medida da capacidade de adsorcao e influencia fortemente o desempenho de
certos processos, como € o caso de reatores de leito fixo com particulas de catalisador ou
unidades de absorcdo quimica, caracterizadas normalmente através deste parametro

associado a um coeficiente de transferéncia de massa entre as fases (Dullien, 1992).

2.2. Fundamentos de catalisadores

A palavra catalisador que vem da expressdo grega “Katélysis” cujo significado ¢
dissolucdo € bastante utilizado nas industrias quimicas e petroquimicas para acelerar as
reacoes e baratear todo o custo do processo. Os tipos mais comuns de catalisadores sao

os metais (Co, Ni, Pt, Pd), os dcidos que catalisam muitas rea¢des organicas (H>SOs), os
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oxidos metdlicos (Al203, Fe203), as bases (NaOH) e enzimas produzidas pelos organismos
vivos (ptialina, pepsina e tripsina). Segundo Balzer (2014), os catalisadores sdo usados
em mais de 90% dos processos industriais e apresentam um papel significativo no
controle de emissao de poluentes atmosféricos. O desafio proposto pela necessidade de
produtos e processos favordveis ao meio ambiente oferece uma oportunidade interessante

para a descoberta e desenvolvimento de novos catalisadores e novas tecnologias.

Existem duas classes de catalisadores extremamente amplas, uma delas € a que
opera com sistemas sintéticos a uma temperatura alta onde a maioria dos catalisadores
sintéticos sdo s6lidos e geralmente objetivam provocar a ruptura em alta temperatura ou
a sintese dos materiais. A outra classe de catalisador € a que opera em sistemas bioldgicos
a uma temperatura proxima a do ambiente e que sdo encontrados na maioria das vezes

em qualquer lugar no mundo bioquimico e nas criaturas vivas (Levenspiel, 2011).

A catélise € a ocorréncia, ou seja, estudo e uso de catalisadores e de processos
cataliticos que pode ser descrita como um fendmeno em que uma quantidade de um
material “estranho” (catalisador) a estequiometria proporciona um novo percurso
reacional energeticamente mais favoravel, o que se traduz geralmente em uma diminuicao
da energia de ativac¢do, com o consequente aumento da velocidade reacional. Uma reacdo
catalitica € descrita como um evento ciclico conforme pode ser visto na Figura 2.4, em
que o catalisador participa da reacdo ligando-se as moléculas dos reagentes para promover
a formacgdo de produtos. Apds esta etapa, os produtos sdo liberados e o catalisador é
recuperado a sua forma original, podendo retornar ao ciclo catalitico (Chorkendorff e

Niemantsverdriet, 2007).

e @ Separacao " P}

FIGURA 2.4. Esquema representativo do ciclo catalitico (A e B sdo reagentes, P
produto). Fonte: Santos (2016).
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De acordo com Santos (2016), em uma reacdo nao catalisada, as moléculas dos
reagentes necessitam colidir com uma energia suficiente para quebrar a barreira
energética, isto provoca a transformacdo do reagente em produtos, logo, a reacdo
catalisada fornece um caminho alternativo por intermédio de liga¢gdes quimicas entre os
reagentes e o catalisador. Normalmente, quando se fala sobre catalisadores, se quer dizer
aquele que acelera uma reacdo, embora, um catalisador mude somente a velocidade de

uma reagdo e nao afete o equilibrio dela.

Sabe-se que um catalisador pode acelerar facilmente a taxa de reagdes, entretanto,
quando uma variedade de reacdes € encontrada, a caracteristica mais importante do
catalisador € sua seletividade. Levenpiel (2011) reporta que a selecdo de um catalisador
especifico para promover a rea¢do ainda ndo € bem entendida, consequentemente, na
pratica, necessita-se de um longo procedimento de tentativa e erro de modo a produzir

um catalisador satisfatorio.

Parametros como a atividade e a seletividade sdo essenciais na escolha de um
catalisador para atuar em determinada reagdo. A seletividade é uma medida importante
em reacoes cataliticas ja que a reacdo principal, aquela que gera o produto desejado, &,
em geral, acompanhada por outras reacdes simultaneas, em série ou em paralelo ou em
série-paralelo, que conduzem a formacgao de produtos considerados indesejaveis (Logli,
2008). Um catalisador seletivo produz uma propor¢ao elevada do produto desejado com
quantidades minimas de produtos secundérios. Outra caracteristica também importante
estd relacionada a estabilidade do catalisador, ou seja, um bom catalisador deve resistir a
muitos ciclos cataliticos para ser economicamente vidvel. Assim, hd um grande interesse

econdmico no desenvolvimento de catalisadores seletivos e estaveis (Meireles, 2013).

Os catalisadores sdo classificados também quanto a sua natureza fisico-quimica,
em homogéneos e heterogéneos. Quando o catalisador, os reagentes e os produtos estao
dispersos na mesma fase, a catdlise € conhecida como homogénea. Quando o catalisador
se encontra em uma fase separada, a catalise ¢ denominada heterogénea e geralmente
comeca com adsor¢ao de moléculas nos sitios ativos da superficie do catalisador, no caso

do catalisador sélido (Ciola, 1981; Figueiredo e Ribeiro, 1989; Schmal, 2011).
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Em catdlise heterogénea € possivel encontrar diversas combinacdes de fases, mas
geralmente o catalisador € um sélido, enquanto os reagentes e produtos se distribuem por
uma ou mais fases, que pode ser liquida ou gasosa. O catalisador intervém no mecanismo
reacional, podendo ser regenerado ao final de cada ciclo. A reag¢do ocorre na superficie
do catalisador e o processo catalitico ocorre em vdrias etapas durante o contato dos

reagentes com o catalisador (Ciola, 1981; Figueiredo e Ribeiro, 1989).

Para a industria, a catélise heterogénea € a mais vantajosa e de maior importancia,
uma vez que o emprego de catalisadores homogéneos acarreta diversos problemas
técnicos e ambientais, como corrosdo, formacdo de rejeitos e separacdo dos produtos
obtidos do catalisador e dos solventes utilizados (Védrine, 2014). Tais problemas sao
minimizados com o uso de catalisadores heterogéneos, que facilitam a separacdo dos
produtos da reacdo e a obtencdo de produtos com alto grau de pureza. Em muitos casos,
esse tipo de catalisador, pode ser regenerado e reutilizado, provocando pouca ou nenhuma
corrosdo, sendo de facil manuseio e possibilitando o fécil reinicio de processos continuos
em reacgoes de leito fixo (Santos, 2016). Eles apresentam alta estabilidade térmica e altas
atividades e seletividades diante de vérios tipos de reagdo. Além disso, tém menor geragao
de residuos ao final do processo, o que os caracteriza como ambientalmente “amigaveis”
ou “corretos” (Kirumakki et. al., 2006; Zhang et al., 2010). Dessa forma, a catdlise
heterogénea pode contribuir em dois niveis para uma produ¢do quimica industrial mais
limpa, em primeiro lugar, fornecendo melhoria dos processos de produg¢do e, em segundo,

ao ajudar a eliminar ou, até mesmo, transformar subprodutos toxicos indesejados (Blaser,

2000).

Na obtencdo de um catalisador € realizada uma selecdo entre vérias substincias
potenciais, em seguida usa-se um determinado método para sua sintese. Os métodos
geralmente sdo compostos por varias operagdes unitdrias cuja ordenacio e condi¢des de
operatorias diferem, de acordo com o tipo de catalisador desejado. Neste caso podem ser:
catalisador suportado, que apresenta um suporte sobre o qual se dispersa uma substincia
ativa, ou um catalisador massico, em que toda a massa € constituida por uma substincia

ativa.

Quanto ao tempo de reagdo, as condicdes reacionais e a atividade catalitica, os

catalisadores homogéneos apresentam rendimentos muito superiores, quando
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comparados aos heterogéneos, o que faz deles ainda os mais utilizados nos processos
industriais. Porém, um processo industrial moderno deve ser tanto eficiente como
ambientalmente correto, por isso existe a necessidade continua de pesquisas capazes de
produzir catalisadores que aliem a efetividade dos liquidos a simplicidade de operacdo e
cunho ambiental dos sélidos (Mello et al., 2011). No entanto, a descoberta e a aplicagao
dos catalisadores sélidos aos processos quimicos a indudstria quimica se diversificou e
cresceu de forma espetacular. Isto tem ocorrido através do desenvolvimento de novos
processos e da atualizacdo de processos existentes, muitos deles baseados no uso de
catalisadores solidos. A maior parte destes processos cataliticos envolvendo reagentes

gasosos emprega reatores de leito fixo (Froment e Bichoff, 1990).

2.3 — Reatores quimicos

2.3.1 Fundamentos

Os reatores quimicos sdo equipamentos nos quais ocorrem reacdes quimicas e sao
encontrados em dois tipos bdsicos, tanques ou tubos, os objetivos si0 maximizar a
geracdo de produtos desejados e de maior valor agregado, produzir o maior rendimento
com o menor custo, gerar intermedidrios quimicos para novos processos, operar dentro
de normas pré-estabelecidas de seguranca (controlada) e de respeito ao meio ambiente, e

por fim gerar lucros (Fabrega, 2012).

Na literatura sdo citados os reatores ideais, para os quais se desenvolvem modelos
matematicos especificos a partir de condi¢des pré-estabelecidas e que quando aplicado as
condi¢des reais, se ajusta adequadamente, e os reatores nao ideais, para os quais €
necessario um tratamento matemadtico especifico em funcio de peculiaridades de reacdo
e/ou reator. Podem ser citados trés principais reatores ideais basicos: reator descontinuo
(ou batelada), reator tubular e reator de mistura. A classifica¢do de reatores pode ser dada
quanto a natureza das fases nos reatores. Neste caso, podem ser denominados

homogéneos (de uma sé fase), com reagdes em fase gasosa, do tipo liquido-liquido

(catalisador), e reatores heterogéneos (de duas ou mais fases), com reagdes dos tipos gas-
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solido, gés-liquido e gas-liquido-sélido (catalisador). A seguir apresenta-se informacoes

adicionais sobre os diferentes tipos de reatores.
2.3.2 — Reator em batelada ou descontinuo

O reator em batelada ou descontinuo € o termo genérico para um tipo de vaso
amplamente utilizado nas industrias de processos quimicos, em diversas aplicagdes:
reacoes quimicas; dissolucdo de sélidos; mistura de produtos; destilacdo; cristalizacdo;
extracdo liquido/liquido; polimerizacdo; etc. Esse tipo de reator € constituido por um
tanque com agitador e um sistema de aquecimento e esfriamento, podendo variar seu
tamanho e, geralmente sio fabricados em ago inoxidavel, para nio reduzir o efeito de

corrosdo metalica.

O reator em batelada possui um agitador com laminas impelidoras acopladas ao
eixo central e a maioria desses reatores utiliza chicanas (“baffles”), para quebrar o fluxo
causado pelo agitador, e aumentar a mistura do sistema, conforme pode ser visto na Figura

2.5.
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FIGURA 2.5 — Esquema de reator de batelada. Fonte: adaptado de Gongalves (2015).

Existem diferentes tipos de reator batelada, tais como: a) o reator batelada

encamisado (camisa externa simples), onde quando em grandes dimensdes, esse sistema
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de aquecimento pode demorar muito tempo para ajustar a temperatura, de forma que a
transferéncia de calor nao ¢ ideal; b) o reator batelada com camisa externa, construido
soldando-se uma metade de tubo na parede externa do reator, permitindo uma
transferéncia de calor melhor que o reator encamisado e aquecimento/resfriamento mais
uniforme.

O reator em batelada encamisado com fluxo constante € um tipo de reator
relativamente recente, possuindo uma série de camisas e uma véalvula para regular a drea
encamisada, variando a drea de transferéncia de calor. Isto possibilita regular a
temperatura do processo, sem precisar alterar a temperatura na camisa. Apresenta um
tempo muito rapido de resposta ao controle de temperatura e permite medir sensivelmente
o calor transferido ao sistema, favorecendo o monitoramento da taxa de reacdo, controle

de cristalizacgdo, etc.

Um reator batelada ndo admite entrada nem saida de reagentes ou produtos
durante o processamento da reacao. Todos os reagentes sdo introduzidos no reator de uma
s6 vez. Em seguida sdo misturados e reagem entre si. Apds algum tempo, os produtos
obtidos também sdo descarregados de uma s6 vez. Nesse tipo de reator, as varidveis como
temperatura e concentra¢ao nao variam com a posi¢ao dentro do reator, mas variam com
o tempo. E alimentado através de aberturas no topo e usado para operagio em pequena
escala, para teste de novos processos que ainda ndo foram completamente desenvolvidos,
para a fabricacdo de produtos caros e para processos que sdo dificeis de converter em
operacdes continuas. Esse tipo de reator permite que altas conversdes possam ser obtidas,
deixando o reagente no reator por longos periodos de tempo. Quando a capacidade de
conversdo € baixa, o processo em batelada tem menor investimento de capital do que o
processo continuo, sendo preferiveis quando se estd testando um novo produto. Existe
uma flexibilidade de operacdo no mesmo reator, podendo-se obter produtos diferentes

(Gongalves, 2015).

Segundo Schmal (2011), no reator em batelada ha uma certa dificuldade na
producdo em grande escala. Isto estd associado a alto custo de mao-de-obra por batelada,
por causa do tempo perdido durante a alimentagdo, esvaziamento e limpeza (o chamado
“tempo morto”), que pode até inviabilizar o processo. A qualidade do produto ¢ mais

varidvel do que aquele obtido com um reator de operagdo continua.
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2.3.3 - Reator tanque agitado continuo ou reator de mistura completa

O reator de tanque agitado (Figura 2.6) é equipado com um agitador, enquanto o
efluente do reator é removido. O agitador mistura os reagentes assegurando uma
homogeneizacdo do sistema reativo. Nesse tipo de reator, quando em regime estaciondrio,
a taxa mdssica de alimentacdo dos reagentes € igual a taxa madssica dos efluentes.
Assume-se a hipétese de que a mistura no interior do reator € perfeita, ou seja, ndo possui
variagdes espaciais na concentracdo, temperatura ou velocidade de reacdo através do
tanque. Temperatura e concentracdo em qualquer ponto do reator sdo as mesmas que no

ponto de saida. Normalmente, por questdes econdmicas, utilizam-se reatores em série, a

fim de proporcionar uma alta conversao os quais em geral sdo de tamanhos diferentes.

FIGURA 2.6 — Esquema de reator de tanque agitado de alta pressdo. Fonte: Jheten
(2018).

O reator de tanque agitado tem algumas caracteristicas tais como escoamento
continuo e sem acimulo de reagente ou produtos, e € operado com composi¢ao uniforme
dentro do reator (composicao de saida igual a composic@o do interior do reator) e a sua
taxa de reacdo é a mesma em todo o reator, inclusive na saida. A principal utilizacdo do
reator de tanque agitado € quando se necessita de agitacdo intensa, especialmente em

reacOes de fase liquida.

Quase que invariavelmente esses reatores sao preferiveis aos reatores de batelada,
quando a capacidade de processamento requerida € grande. Embora o investimento do

capital necessario seja maior, 0s custos operacionais por unidade do produto sdo menores
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para operacao continua do que em batelada. Esse reator pode ser usado tanto isoladamente
quanto combinado em série ou bateria, sendo relativamente facil manter um bom controle
de temperatura de qualidade dos produtos devido ao controle automético do processo. A
desvantagem desse tipo de reator estd apenas na conversdao do reagente por unidade de

volume que € a menor dentre os reatores com escoamento continuo.

2.3.4 - Reator tubular de leito fixo ou reator de fluxo pistonado de leito fixo

O reator tubular, mostrado na Figura 2.7, € um tubo sem agitacdo no qual todas as
particulas escoam com a mesma velocidade na direcdo do fluxo. Consiste em um tubo
cilindrico (ou feixe de tubos) no qual um ou mais reagentes fluidos sdo bombeados e a
reacdo quimica ocorre a medida que os reagentes escoam através desse tubo. A taxa de
reacdo quimica varia ao longo do tubo, criando um gradiente de concentracao na dire¢do
axial do reator. A hipétese associada a este tipo de reator € que o escoamento do fluido é
ordenado (fluxo pistonado), nao havendo mistura ou sobreposi¢do de nenhum elemento

de volume no seu interior (“back-mixing”).

Alimentacio
Produto

FIGURA 2.7 — Esquema de reator tubular.

O escoamento de fluidos (liquidos ou gases) através de leitos de particulas (leito
fixo) € uma pratica muito comum. Em muitas operagdes industriais a fase fluida escoa
através de uma fase so6lida particulada (fase s6lida estaciondria). As colunas empacotadas,
como sdo também chamados estes equipamentos, sdo usadas para reagdes com

catalisadores, adsor¢do de um soluto, absorcao, leito de filtracdo, entre outros.
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Um dos principais objetivos de um leito de particulas (recheio), conforme Figura
2.8, € promover o contato entre as fases envolvidas no processo (fase fluida gasosa e/ou
liquida com a fase estaciondria/particulas ou entre diferentes fases fluidas). O material de
empacotamento pode ser: particulas irregulares, cilindros, esferas, e vdrios outros
materiais disponiveis para comercializacdo. Para fins de praticidade, este trabalho

considerou a geometria mais simples que € a esférica.

FLUIDO

FIGURA 2.8 — Esquema de leito fixo ou coluna de recheio.

As caracteristicas especificas de cada tipo de recheio, tais como porosidade,
diametro nominal e drea superficial, podem ser encontrados tabelados na literatura em

Foust et. al., (1982) e McCabe et. al., (1985), por exemplo.

Com a descoberta dos catalisadores solidos, no inicio do século passado, a sua
aplicacdo se difundiu nos processos quimicos de forma que a industria quimica se
diversificou vertiginosamente através do desenvolvimento de novos processos e do
melhoramento dos ja existentes. Os reatores de leito fixo estdo muito presentes na
realizacdo de processos cataliticos que envolvem reagentes gasosos (Froment e Bichoff,

1990).

Nos reatores tubulares de leito fixo, o meio reacional se encontra em uma fase

(liquida ou gasosa) e existe um catalisador na fase s6lida. Normalmente, também ¢é
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chamado de reator catalitico de leito fixo, onde o catalisador sélido € constituido de
inimeras e pequenas particulas depositadas ao longo do comprimento de um tubo. O
reator de leito fixo € o carro chefe da indudstria quimica, agregando alto valor econdémico

para os materiais por ele produzidos.

A Figura 2.9 ilustra um esquema de um reator de leito fixo com entrada e saida do

fluido, o empacotamento de particulas no leito do reator a e direcdo do escoamento do

fluido no leito.

« Leito de particulas

Fhixo de fluido

Entrada

FIGURA 2.9 - Esquema de reator cilindrico-eliptico de leito fixo.

Reatores de leito fixo podem ter uma escala ampliada (scale-up) de vérias
maneiras, salientando que a teoria da similaridade é pouco usada nesses casos. Portanto,
costuma-se proceder da escala laboratorial a escala comercial gradativamente, passando
pelo menos por duas escalas intermedidrias: a unidade piloto e a unidade de
demonstracdo. Mesmo com o emprego de grandes pilotos € dificil obter exatamente o

mesmo comportamento do reator, tornando-se necessario uma andlise mais detalhada.

Em funcdo do desenvolvimento acelerado da informadtica e da disponibilidade de
simuladores industriais, ndo € prudente que se amplie a escala de reatores sem antes
desenvolver alguma modelagem por mais simples que se pareca. A modelagem pode

variar de fundamental, a qual pode utilizar equagdes diferenciais mais simples avaliando
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separadamente cada mecanismo que influencia o processo, para posteriormente aditar
mais informacdes dos mesmos mecanismos ao modelo, proporcionando a simulacido do
reator; ou pode ser semi-empirico, baseando-se assim em experimentacdo piloto para

ajuste dos chamados "parametros efetivos do modelo" (Froment e Hofmann, 1987).

Algumas vantagens dos reatores de leito fixo sdo bastante notorias em relagdo a
outros equipamentos, tais como, baixo custo de construcao e manutencao, simplicidade,
pouca necessidade de equipamentos auxiliares, devido a flexibilidade da fixacdo das
particulas no leito, o que dispensa gastos com implantacdo de unidades de separacdo a
jusante, além de ter uma gama de aplicagdes. E mediante o uso de um reator de leito fixo
que se obtém as condicdes econOmicas ideais quando se tem uma reagcdo ocorrendo a
temperaturas extremamente altas ou elevadas pressdes e empregando catalisadores
sOlidos. As consideragdes econdmicas usualmente impdem que 0 processo somente se

torne rentavel quando um reator de leito fixo for empregado (Hill, 1977).

Em se tratando de operacdo com os reatores cataliticos de leito fixo, alguns
problemas que podem surgir estdo relacionados com a transferéncia de calor. Fato que é
motivado pela taxa de liberacdo ou absorcdo de energia ao longo do comprimento do
reator que ndo ¢ uniforme, sendo que a maior parte da reacdo normalmente ocorre nas
proximidades da entrada do reator. No caso de reacdes exotérmicas, a taxa de reagdo pode
ser relativamente maior na entrada do reator devido a maior concentracao dos reagentes.
Em reatores ndo adiabaticos com reacdes exotérmicas, o aumento da taxa de reacdo local
€ provocado pela grande diferenca de temperatura entre o centro do leito e a parede, o que
pode tender a aumentar ainda mais essa taxa de reacdo local levando ao esgotamento dos
reagentes. Assim, medidas devem ser tomadas a fim de evitar este inconveniente
operacional; uma delas € a adocao de reatores multitubulares (McGreavy e Maciel Filho,

1988).

Uma técnica util € o uso de diluentes inertes na alimentacao, assim como a dilui¢ao
do catalisador com material sélido inerte, permitindo reduzir os efeitos térmicos da
reacdo. O controle da temperatura do fluido refrigerante externo e a divisdo do leito em
secoes independentes permitem também controlar finamente a temperatura interna do
reator. Este procedimento foi feito por Maciel Filho e Domingues (1992) e Oliveira

(2004), conforme a Figura 2.10, onde tem-se um reator cilindrico com as secdes de
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entrada, a secdo térmica e a se¢do de suporte de termopares. A primeira tem por objetivo
desenvolver plenamente o escoamento com empacotamento idéntico ao da segunda
secdo. A ideia é minimizar os efeitos térmicos de entrada. A segunda sec¢do € onde ocorre
o fendmeno estudado e a terceira é onde se pode fazer o acompanhamento da operagao
do reator por meio de posicionamento de instrumentos de medi¢do de temperatura. Os
procedimentos citados sdo estratégias de controle com o intuito de levar o reator a altos

niveis de desempenho.
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Seccdo de entrada Seccdo térmica Seccdo de suporte
246 mm 100 mm dos termopares
100 mm

FIGURA 2.10 - Célula de medidas térmicas. Fonte: Oliveira (2004)

Ainda no tocante ao projeto de reatores de leito fixo, as pesquisas t€m alcancado
sucesso no desenvolvimento de novos catalisadores, bem como a modificacio dos
existentes; no estudo dos dados fisico-quimicos, com destaque para a obtencdo dos
parametros de transporte de calor e a €nfase em dados cinéticos confidveis; na
sistematizacdo do planejamento experimental, a qual oportuniza métodos mais eficazes
para a aquisi¢do de dados experimentais e nos métodos mais poderosos de andlises de
dados. Em relacdo a modelagem matematica, a possibilidade de solu¢cdo de modelos cada
vez mais robustos tem sido mais alcancdvel com o desenvolvimento continuo dos
métodos numéricos sendo fortes aliados no tratamento de ndo linearidades das equagdes
diferenciais constituintes do problema. Portanto, pode-se dizer que os computadores vém

ocupando posi¢ao imprescindivel com o seu continuo desenvolvimento. Isto é refletido
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pelas maiores capacidades de processamento e os softwares de simulagdo com interface

grifica cada vez mais atraente para apresentacdo dos resultados.

Desta forma, deve-se conhecer muito bem o reator a ser controlado e, para tanto,
necessita-se de um modelo que descreva o seu comportamento da melhor maneira
possivel, sendo capaz inclusive de prever seu comportamento dindmico. Por outro lado,
as aplicacoes de um modelo dindmico normalmente requerem um grande esforco
computacional com impacto direto no tempo de processamento. Portanto, além do
desenvolvimento de modelos com grande potencial de predi¢do, tem-se que considerar a
dificuldade na sua solucdo, tanto em termos computacionais, quanto na disponibilidade

dos parametros necessarios (Brunell et al., 1949).

A simulacao de reatores quimicos tem se expandido muito nos ultimos anos. Estas
simulacdes tém servido para varios propdsitos: projeto de reatores, estratégias de partida
e parada do reator, determinacdo de condi¢des operacionais desejadas e de risco para o
controle do processo, estudos de controle e otimizagdo, etc. Para os trés primeiros
propositos, deve-se usar modelos detalhados, muitas vezes heterogéneos. A formulacdo
dindmica deterministica de reatores de leito fixo consiste de equacdes diferenciais parciais
para o balanco de massa, energia, momentum e da continuidade com apropriadas

condigdes iniciais e de contorno.

Reatores cataliticos de leito fixo exibem complicado comportamento estacionario
e dindmico resultante das ndo-linearidades do sistema e da diferenca de capacidades
térmicas do solido e do fluido, as quais, entre outras coisas, levam ao surgimento da
resposta inversa e "runaway" da temperatura do reator. Sem um modelo detalhado nao é
possivel fazer predicdes confidveis, porque as localizacdes das regides com
comportamento instdvel mudam no tempo e espacgo, sendo dependentes das perturbacdes

da entrada e das acdes de controle (McGreavy e Maciel Filho, 1989).

Modelos confidveis dependem do conhecimento de como 0s mecanismos fisico-
quimicos e fatores externos afetam o desempenho geral do sistema. Entretanto, quando
aplicacdes sdo requeridas, modelos simplificados tem que ser usados. O problema € obter
um modelo representativo que mantém as caracteristicas essenciais do sistema. Levando-

se isto em consideragdo, torna-se necessdrio admitir algumas hipéteses para os modelos
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matematicos, levando-se em consideracdo que se uma ou mais dessas hipoteses sao

invélidas, as predi¢des do modelo tornam-se dependentes da estrutura de referéncia.

Também deve-se enfatizar que as principais deficiéncias na modelagem dos
processos cataliticos com reatores de leito fixo se originam de cinéticas quimicas
incompletas ou imprecisas, o que € insuficientemente reconhecido pelos engenheiros
quimicos. Assim, uma resposta eficaz a necessidade crescente de bem modelar é a
exigéncia de qualidade nos estudos cinéticos, condi¢do principal para o sucesso dos

estudos subsequentes, Froment e Hofmann (1987).

Mais informacdes sobre reatores cataliticos de leito fixo podem ser encontradas
nas referéncias a seguir, que estdo apresentadas em ordem cronologica: Aris (1965),
Amundson (1966), Himmeblau e Bischoff (1968), Aris e Amundson (1973), Finlayson
(1974), Carberry e But (1974), Aris (1975a), Aris (1975b), Carberry (1976), Hill (1977),
Lapidus e Amundson (1977), Varma (1981), Levenspiel (1983a), Levenspiel (1983b),
Westerterp et al. (1984), Doraiswamy e Sharma (1984), Moura (1984), Maciel Filho
(1985), Froment (1986), Fogler (1986), Froment e Hofmann (1987), Villadsen e
Michelsen (1987), Nauman (1987), Guirardello (1988), Levenspiel (1989), Maciel Filho
(1989), Maciel Filho et al. (1990), Giudici (1990), Azevedo et al. (1990), Froment e
Bischoff (1990), Domingues (1992), Maciel Filho (1993), Tresmondi (1995), Azeredo
(1996), Vasco de Toledo (1999), Miranda (2017) e Pontes (2018).

2.4. Modelos matematicos de transferéncia de calor em reatores

Como mencionado previamente, os modelos de leito catalitico cilindrico circular
relacionados a transferéncia de calor sdo dois: o modelo heterogéneo (fase s6lida + fase
fluida), também conhecido como modelo de duas fases, e 0 modelo a uma fase (pseudo-
homogéneo). Ambos os modelos, até entdo sdo subdivididos em unidimensionais e
bidimensionais. Cada modelo pode ainda apresentar variacdes devido as hipdteses
admitidas. Os modelos unidimensionais ndo consideram gradientes radiais de temperatura
ou concentragdo, agrupando na parede toda a resisténcia ao transporte de calor. Os

bidimensionais consideram a existéncia de um perfil radial ndo plano de temperaturas e,
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consequentemente de concentracdes, o que pressupde o conhecimento do valor da
condutividade térmica radial efetiva, além do coeficiente de pelicula na parede dos tubos
(Giordano, 1991). Andlises do desempenho de diferentes modelos bidimensionais
(pseudo-homogéneos e heterogéneos) mostram que o modelo pseudo-homogéneo é

consistente, tendo resolu¢do computacional e programacao mais simples que os demais.

Vérios pesquisadores tém se preocupado em analisar a equivaléncia entre os
modelos de uma e duas fases, podendo-se citar entre eles, Vortmeyer e Schaefer (1974),
Dixon e Cresswell (1979), Vortmeyer e Berninger (1982), Duarte et al. (1985a, 1985b),
Nield (2002), Gupta e Nag (2002) e Ismail e Henriquez (2002).

2.4.1 - Modelo heterogéneo ou modelo de duas fases

O modelo heterogéneo também denominado como modelo continuo, é basicamente
constituido de duas fases continuas, uma fluida e outra sélida, sendo que o balanco de
equacgdes governantes (massa, quantidade de movimento e energia) para cada constituinte

¢ aplicado separadamente.

Nesse modelo a duas fases (solida + fluida), cada fase tem uma dinadmica propria
na transferéncia de calor, sendo definido um pardmetro para cada fase, € um outro
pardmetro que tem a fun¢do de acoplar a transferéncia de calor entre elas. Entretanto,
sendo esse modelo fisicamente mais realista, poucos pesquisadores o t€ém estudado por
razdes inerentes a propria modelagem, que sdo: solucdo consideravelmente mais
complicada das equagdes da energia, dificuldade experimental na determinagdo do
coeficiente de transferéncia de calor sélido-fluido necessario ao modelo heterogéneo, e a

dificuldade na medida pontual da temperatura para cada fase.

Para a descricdo do modelo heterogéneo, a equacio da energia pode ser vista em
trés categorias conforme classificado por Wakao e Kaguei (1982), a saber, o modelo
continuo, modelo de dispersdo concéntrica e o modelo de Schumann. A seguir, uma breve

descricdo dessas categorias.
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2.4.1.1 - Modelo continuo

O modelo matemadtico de duas fases, em regime transiente, que envolve simula¢ao
numérica para o transporte de calor através de um leito de particulas esféricas, em
condi¢des de ndo equilibrio térmico local entre a fase fluida e a fase sdlida pode ser visto
no trabalho desenvolvido por Amiri e Vafai (1993). Considerando as equacdes da

conservagdo da energia para fase fluida e para fase sélida como um meio continuo, tem-

se que:
a) Fase Fluida
f o(Tp)! f f f s f
@{pr) Cpr FrE (pe) ce(v). V(Tp)' = V. [Keegr. V(T)'] + hgrase[(Ts)® — (Tr)'] (2.8)
b) Fase Solida
0(Ts)® s s ¢
(1- ‘-P)pscps T = V. [Ksefr- V(T;) 1+ hsfasf[<Ts> —(Tp ]
(2.9)
onde a porosidade assume o seguinte perfil:
—b 2.10
@ = @[l + aexp <—y>] (210
dp

em que a e b sdo constantes obtidas por ajuste aos dados experimentais disponiveis no

trabalho de Benanati e Brosilow (1962), por exemplo.

O coeficiente de transferéncia de calor hgs para ambas as fases, baseado em uma

correlagdo empirica proposto por Wakao e Kaguei (1979, 1982) € dado a seguir:
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k ud,)%° (2.11)
hg = —|2 + 1,11>r1-3M
d
p Kt

As condutividades térmicas efetivas da fase fluida composta por um componente

estagnante e um componente de dispersdo sao dadas respectivamente por:

k ud
(Kfefr)x Cot 0’5(Pf P)pr
kg Ke (2.122)
e
k ud 2.12b
( fl(sz)y = + 0,1(pf p)PI‘ ( )
£ £

onde u representa a componente do vetor velocidade na direcdo x e Pr representa o

ndamero de Prandtl.

A condutividade térmica da fase solida possui apenas uma componente de

estagnacdo, dada por:

Kseff = (1 — @)ks (2.13)

E finalmente, os nimeros de Nusselt definidos separadamente para a fase fluida e

fase solida podem ser vistos no trabalho de Amiri e Vafai (1993). Vérios outros autores,

tais como: Quintard et. al (1997), Alazami e Vafai, (2000) e Nield (2002a) tem usados

expressoes alternativas para h e asy.

2.4.1.2 - Modelo de dispersao concéntrica

Este modelo utiliza uma equacao para a temperatura média do fluido, mas associa

esta equacgdo a equagao de energia para a condugao de calor em uma tnica particula como
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pode ser visto em Amhalhel e Furmanski (1997). A particula ¢ geralmente tratada como
esférica com condicdo de contorno de fluxo uniforme ao longo da superficie, conforme
pode ser visto em Wakao e Kaguei (1982). A equacdo da conservacdo da energia para

este modelo € escrita como sendo:

a) Fase Fluida
(Tp)f hgra
(af) + WLV = e VAT + —2 = [(T)° — (T (2.14)
t o(pcp),
b) Fase Solida
T _ (T 20(T)° 2.15)
ot ¥\ or2 r or

com a seguinte condi¢ao de acoplamento entre as equagdes:

A(T,)®
Ks< (61“) ) = hye[(Ts)S — (Tp)] (2.16)

em que a difusividade térmica axial do fluido a4, inclui um termo de dispersao térmica
dependente da velocidade do fluxo. Para um meio poroso composto de particulas esféricas

idénticas, a difusividade térmica axial a,, para esse modelo é dada como sendo:
gy = (0,6 — 0,8)ar + 0,5d,(v) (2.17)

onde ay € a difusividade térmica da fase fluida. A equacgdo (2.17) também pode ser escrita

(Wakao e Kaguei, 1982):
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(2.18)

m

— M 4 0,5d,(v)
o (pcp), g

aax

onde K;, € a condutividade térmica total, ¢ a porosidade, p a densidade, ¢, o calor

especifico, dj, o didmetro da particula e (v) a velocidade.

2.4.1.3 - Modelo de Shumann

Faz parte ainda dessas categorias, o modelo SHUMANN, em que a condug¢do de
calor em ambas as fases € negligenciada e a equagdo da energia pode ser escrita como

segue (Amhalhel e Furmanski, 1997):
a) Fase Fluida

dT¢ (2.19)
(P(pcp)fﬁ + (p(pcp)fv. VT = hsfasf(Ts - Tf)

b) Fase Solida

aT, 2.20
(1= @)(pO)s 5 = higage(T, = T 220

Dos trés modelos citados, 0 modelo Schumann € o mais simples de analisar, ja
que a conducdo de calor € negligenciada nas fases fluida e s6lida. Além disso, o modelo
de fase sdlida continua é muito mais facil de analisar que o modelo de dispersdo
concéntrica, devido ao fato que, tanto a temperatura na fase fluido, quanto na fase sélida
sdo func¢do da posicdo do leito e do tempo. Sendo assim o modelo concéntrico é mais
complexo, pois varidveis adicionais associadas as particulas individuais s@o incluidas

nele.
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2.4.1.4 - Modelo heterogéneo unidimensional

Um modelo matemadtico heterogéneo unidimensional em regime transiente usado
na simulagc@o de um reator de leito gotejante aplicado a hidrodessulfurizag¢do - HDS (do
inglés hydrodesulfurization) de petrdleo foi desenvolvido por Souza e Santana (2016). As
equagdes usadas para o balanco de energia do reator, operando em condicdo ndo

isotérmica e transiente na solu¢do do problema, foram as seguintes:

a) Fase Fluida
T, aT; (2.21)
PEPECp 7 = UePeCpe 5~ heap(Ty — Ts)
b) Fase Solida
dTs ' (2.22)
PsPsCp, ot = hgas (T — Ts) + pp (—AHg ups)NupsTups

onde o termo Nyps representa o fator de efetividade do catalisador para o processo HDS,
o termo AHg yps representa o calor global do processo HDS, e os termos f e s representam
a fase fluida e a fase sélida, respectivamente. A taxa de reacdo por unidade de massa de

catalisador rypg, € dada por:

o KipsCenxCiiz (2.23)
DS ™ (1 4 Kyyps Clips)?

As ordens de reagcdo para enxofre e hidrogénio, n e m, respectivamente, sao
ajustaveis de acordo com a alimentacdo e podem variar entre 1,5 e 2,5 para o enxofre e

entre 0,5 e 1,0 para o hidrogénio (Ancheyta, 2011).

A constante de taxa cinética e a equacao apresentada ndo contempla a constante

de equilibrio de adsor¢do. De acordo com a equacdo de Arrhenius, tem-se:
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AHads) (224)
RT

Kpps = koexp(
onde Ko é o fator pré-exponencial em m3 mol™! e AHads é a entalpia de adsor¢io J.mol !
Portanto, o balanco de energia apresentado corresponde a um sistema de equacdes

diferenciais parciais (EDP), que foi resolvido usando o método das linhas.

Esse modelo leva em conta a transferéncia de calor através das fases fluida e
sOlida. De acordo com os autores, as respostas desse modelo foram comparadas com o
modelo de Wash e Froment (1970), e uma concordancia em condi¢des moderadas foi
obtida. Pode-se citar ainda o modelo unidimensional aplicado em reatores de leito fixo e

ndo adiabéticos reportado por Duarte et.al., (1983).
2.4.1.5 - Modelo heterogéneo bidimensional

O modelo matematico heterogéneo bidimensional aplicado a um reator catalitico
em leito fixo, nao-isotérmico, nao-adiabatico e com resfriamento contracorrente foi usado
na dissertacao de Fujiwara (1989). Esse modelo foi usado no estudo da reacio de oxidacao
de etanol acetaldeido sobre o catalisador poroso de 6xido de ferro-molibdénio, em que se
poderia estender para outras reacdes quimicas. Na pesquisa foi apresentada, entre outras
coisas, as correlacdes para estimar os parametros de transferéncia de calor e massa na
interfase, intraparticula e das propriedades fisicas dos reagentes e produtos. Esse modelo
supde gradientes interfase e intraparticula, ou seja, leva em conta as limita¢des da
transferéncia de calor sobre a taxa global de reacdo, e considera, separadamente, a
transferéncia de calor por conducdo efetiva na direcao radial nas fases solida e fluida do

leito fixo do reator.

Para o balanco da energia na fase fluida, tem-se

(2.25)

u,pecpr=— =Kk —t-=
pPfCpf 97 feffr ror

T} 9°T 10T
or?

> + hfav(Ts - T) + hfavi (TLS - T)
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e para o balanc¢o da energia na fase sélida foi usada a seguinte equacao

0°T, 10T (2.26)
hfav(TiS - T) = kseffr <?ZS ;a_rs> + (_AHr)Tlrv - hpav(Tss - Tis)
sendo a equacdo de acoplamento entre as fases dada como segue:
hea,; (T — T) = hpa, (TS — T) (2.27)

onde a,¢€ a drea superficial da particula de catalisador por unidade de volume do reator,
a,; € a area superficial da particula de inerte por unidade de volume do reator, h¢ é o
coeficiente de transferéncia de calor interfase, hp é o coeficiente de transferéncia de calor
na pelicula adjacente entre as particulas, T; é a temperatura na superficie da particula de
inerte, Ts € a temperatura no interior da particula do catalisador, T¢ € a temperatura na
superficie da particula de catalisador, Keff € a condutividade térmica efetiva radial na

fase fluida do leito e Kqefr € @ condutividade térmica efetiva radial na fase sélida do leito.

Mais detalhes do modelo de duas fases bidimensional podem ser vistos no trabalho
de Wash e Froment (1970). Estes autores abordaram o modelo heterogéneo para
transferéncia de calor em reatores cataliticos de leito fixo para caso bidimensional, em
que foi feita a distincao entre as temperaturas do fluido e da particula, onde os perfis de
transferéncia de calor radial e axial foram preditos. Eles afirmaram que a dificuldade
encontrada com o modelo heterogéneo bidimensional foi apenas na transferéncia de calor

em ambas as fases.

2.4.2 - Modelo pseudo-homogéneo ou modelo de tnica fase
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Os modelos pseudo-homogéneos sd@o os mais “faceis” de serem utilizados na
modelagem de reatores cataliticos de leito fixo. A principal suposicao feita € que o reator
pode ser descrito com uma mistura fluindo como se fosse apenas uma tnica fase. De fato,
duas fases estdo presentes: a fase s6lida do catalisador e a fase gasosa. Em outras palavras,
esse tipo de modelo assume que toda a superficie da particula do catalisador estd exposta
totalmente as condi¢cdes do meio gasoso podendo assim ser completamente descrito por
suas varidveis (temperatura, concentracdo e pressao). Nesse modelo de uma tnica fase, a
natureza heterogénea do leito é considerada implicitamente através dos pardmetros
efetivos. Varios pesquisadores t€ém se preocupado em analisar a equivaléncia entre os
modelos a uma e a duas fases, podendo-se citar entre eles, Vortmeyer e Schaefer (1974),
Dixon e Cresswell (1979), Vortmeyer e Berninger (1982), Duarte et al. (1985a, 1985b),
Nield (2002), Gupta e Nag (2002), Ismail e Henriquez (2002), Wang et al. (2003),
Oliveira (2004), Silva Filho, (2013) e Silva (2018).

O modelo pseudo-homogéneo mais simples € o modelo unidimensional plug flow,
no qual se assume que o fluido tem um escoamento pistonado através do tubo do reator e
uma taxa de reacdo, que depende da concentracio local das espécies e da temperatura, a
qual € conhecida como a taxa de geracdo ou consumo das espécies presentes por unidade
de volume do reator. No estado estaciondrio, as equagdes do modelo sdo formadas por
um conjunto de equacgdes diferenciais ordinarias (EDO’s) de primeira ordem do tipo valor
inicial. Essas equacOes sdo geralmente ndo-lineares, mas podem ser facilmente e
eficientemente integradas numericamente para obter perfis de concentracao e temperatura

em funcdo da posicao axial.

O modelo plug flow pode ser aprimorado através da inclusdo da dispersao axial e/ou
radial, para ambas as transferéncias de calor e massa. A mistura na dire¢do axial, que
ocorre devido a turbuléncia e a presenca do leito catalitico, € considerada através do uso
do termo de dispersdo “efetiva” sobre o transporte global realizado pelo escoamento plug
flow. O fluxo resultante deste mecanismo pode ser descrito analogamente pelas leis de
Fick para transferéncia de massa e de Fourier para transferéncia de calor. Na maioria das
vezes, a dispersdo axial de massa ndo € significante se a razdo entre o comprimento do
tubo e o diametro da particula de catalisador (L/d;) for maior que 50, enquanto que a de

calor se torna desprezivel se esta mesma razao for igual a 300, conforme pode ser visto
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em Varma (1981). Os modelos com dispersdo axial sdo descritos por conjuntos de

equacoes diferenciais ordindrias de segunda ordem do tipo valores de contorno.

A dispersdo radial de calor e massa em reatores cataliticos de leito fixo é
normalmente expressa pelo nimero de Peclet radial para o transporte de calor e massa.
Para reatores ndo-adiabdticos, o coeficiente de transferéncia de calor na parede entre a
mistura de reacdo e o meio de resfriamento deve ser especificado. Quando a dispersdao
radial é incluida, as equag¢des do modelo, inclusive para o estado estaciondrio, sao
formadas por equacdes diferenciais parciais (EDPs) nas coordenadas espaciais axial e
radial. De acordo Varma (1981), esses modelos de equacdes bidimensionais podem ser
numericamente resolvidos pelo método das diferencas finitas ou de forma mais eficaz
pelo método da colocacdo ortogonal. Contudo outros métodos numéricos, como por

exemplo, volumes finitos, podem ser usados.

De acordo com Nield e Bejan (1992), pode-se escrever o modelo pseudo-

homogéneo ou modelo matemdtico de uma unica fase da seguinte maneira:

(PO)m Z—I + (pO)v. VT = V. (K VT) + qm (2:28)
onde
(PO m = (1 — @)(pc)s + ©(pcy)s (2.29)
Km = (1 — @)K + @K; (2.30)
dm = (1 — @)gs + @qr (2.31)

sdo respectivamente, a capacidade calorifica total por unidade de volume, condutividade

térmica total e calor total produzido por unidade de volume no meio poroso.
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2.4.2.1 - Modelo pseudo-homogéneo unidimensional

Um dos pioneiros no uso do modelo pseudo-homogéneo unidimensional para
descrever o transporte de calor num leito compactado de parede aquecida, com baixa
razdo didmetro do tubo para didmetro de particula foi o Colburn (1931). Seu trabalho foi
estendido posteriormente por Leva (1947) e Leva e Grummer (1948). Nesse modelo, a
temperatura do meio pseudo-homogéneo é considerada constante ao longo da posi¢ao
radial, sendo a troca térmica com a parede caracterizada por intermédio de um coeficiente

global de transferéncia de calor (U).

Para o modelo unidimensional, um balanco térmico num elemento de volume do
leito, assumindo um perfil de velocidade tipo pistonado, conduz a seguinte equagdo

diferencial ordinéaria:

dT 2.32
GepDe—— = 4U(Tyy = T) 2.32)

com as condi¢des de contorno T =To,emz=0e T =Ty em z = L, onde T é constante
para todo z. A integragao da Equagao (2.32) sugere que o logaritmo natural de T* depende
linearmente da profundidade do leito z, com o coeficiente angular dado por - 4U/D\Gecy,
onde, G = prue e T = (T-T,)/(Ty — Ty). A temperatura média na saida do leito

compactado Ty € obtida do perfil radial medido na saida pela seguinte equacgao:

RrT(r)d 2.33
1y =2 [ IO 23
RZ
0

Dixon (1996) usando o modelo de uma tnica fase unidimensional obteve valores
para o coeficiente global de transferéncia de calor U, com erros inferiores a 3,8% em
relacdo aos seus valores assintdticos, para toda a faixa de nuimero de Biot. Segundo esse
pesquisador, o uso do modelo pseudo-homogéneo unidimensional junto com uma

equacao melhorada para a estimativa do coeficiente global de transferéncia de calor U,
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fornece predicdes de temperatura no centro do leito com boa concordancia em relagao

aos valores obtidos pelo modelo pseudo-homogéneo bidimensional.

Prasad e Das (2002) examinaram o comportamento da dispersao axial de calor e
do fluxo de fluido num leito fixo, usando o modelo pseudo-homogéneo unidimensional
contendo o termo de dispersdo de calor. O modelo analitico apresentado usa a técnica da
transformada de Laplace para obter a solucdo da equacdo da energia simplificada. A
temperatura do fluido calculada na saida é comparada com valores experimentais e 0s
dois parametros do modelo, nimero de Peclet dispersivo (Pe) e a velocidade de

propagacao do fluido no meio (c*), sdo estimados.

Pelo fato de o modelo de tnica fase unidimensional prever somente variagoes
axiais de temperatura, sua aplicagdo fica restrita a leito de pequenos didmetros, onde se

cumpre a hipétese de variagdes radiais de temperatura despreziveis.

2.4.2.2 - Modelo pseudo-homogéneo bidimensional

Avangos significativos no estudo dos fendmenos de transferéncia de calor em leito
fixo foram alcancados quando foi utilizado o modelo bidimensional, o qual inclui a
ocorréncia de perfis radiais e axiais de temperatura no meio pseudo-homogéneo, junto de
uma série de simplificacdes. Neste caso, um balango térmico num elemento de volume

representativo do sistema conduz a:

G aT —K 10T N 0°T E) (2.34)
CPOZ_ "\ror or? 2 072

Normalmente, visando-se simplificar ainda mais o modelo, diminuir o esfor¢o e o
tempo computacional, bem como determinar diretamente a condutividade térmica efetiva
a partir de dados experimentais, o termo de dispersdo axial k, (0°T/0z%), presente na
Equacdo (2.34), é desprezado como pode ser visto em Wash e Froment (1972), e Li e

Finlayson (1977). Neste caso, a Equacdo (2.34) reduz-se a:
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o 0T (1oT 0% (2.35)
CPaz ~ "\ror or?

Viérios trabalhos como os de Plautz e Johnstone (1955), Calderbank e Pogorski
(1957), Yagi e Wakao (1959), Wash e Froment (1972), Li e Finlayson (1977), Thoméo
et al. (1989) e Thoméo (1990) mostram que o ajuste entre as temperaturas experimentais
e previstas pelo modelo a um parametro (aquele em que apenas a condutividade térmica
€ estimada) ndo € considerado bom, principalmente na regido proxima a parede, na qual
se supde que ocorra uma resisténcia térmica de contato, provocada pela presenga de uma

pelicula de fluido estagnado, efeito este ndo contemplado na formulacdo desse modelo.

Resultados obtidos por Colburn (1931) mostram que a transferéncia de calor num
leito compactado depende do efeito de parede, e que tal efeito estd associado diretamente
com a razdo entre o diametro do leito e o didmetro da particula. Devido a falta de
uniformidade no empacotamento préximo a parede do tubo, existe menor resisténcia ao
fluxo de gas e, consequentemente, a velocidade, nessa regido, serd maior do que no centro
do empacotamento. Portanto, quando a razao D/dp diminui, uma maior propor¢ao de gas

fluird préximo da parede com um concomitante aumento na taxa de transferéncia de calor.

Visando suprir as deficiéncias apresentadas no modelo bidimensional a um
parametro, Coberly e Marshall (1951) propdem um modelo a dois parametros para
equacionar o problema da resisténcia térmica de contato que, segundo eles, € ocasionada
pelo escoamento preferencial de fluido na regido do leito, onde a porosidade € mais
elevada. Embora este modelo proporcione um melhor ajuste entre as temperaturas
previstas e experimentais, resultados obtidos por Thoméo (1990), Silveira (1991) e
Thoméo e Freire (2000) mostraram que a inclusdo de um segundo parametro, o
coeficiente convectivo de transferéncia de calor na parede do sistema (hyw), modifica
significativamente o valor da condutividade térmica radial (k;), na regido préxima a

parede.
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2.4.3 - Estimativa da condutividade térmica de um meio poroso

Com a finalidade de explicar os mecanismos de transporte de calor em meios
porosos, a grande maioria dos pesquisadores estabelece uma analogia entre o sistema
térmico e um sistema elétrico segundo Freire (1979).

Yagi e Kunii (1957) afirmaram que tratando o meio poroso como um sistema
constituido de particulas sélidas (fase descontinua) e de uma fase fluida (fase continua),
os seguintes mecanismos de transferéncia de calor podem ser reconhecidos:
2.4.3.1 - Conducao de calor
Neste tipo de mecanismo podem ocorrer:

Conducgao através das particulas s6lidas, conducdo através do fluido nos poros, condugdo
através do fluido estagnado na regido do contato entre as particulas e a conducdo pela
regido do contato entre as particulas.

2.4.3.2 - Conveccao de calor

Pode ser:

Conveccao forgada do tipo transferéncia de calor s6lido-fluido e dispersdo térmica na fase

fluida.

2.4.3.3 - Radiacao de calor

Este mecanismo pode se da por:

Radiagdo entre as superficies das particulas e absorcao de calor por radiacao pelo fluido.

Depois de analisar-se os mecanismos de transporte de calor, espera-se que a

condutividade térmica efetiva de um meio poroso seja uma fung¢do de muitos outros
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parametros, tais como, porosidade do meio, pontos de contato entre as particulas, as
propriedades fisicas do fluido e do sélido (condutividade térmica, viscosidade, forma e
orientagdo das particulas), velocidade do fluido, entre outras. Segundo Nield e Bejan
(1992), a condutividade térmica global de um meio poroso depende também da natureza

complexa da geometria do meio.

Como mencionado em termos de energia, a condutividade térmica total em um
meio poroso depende de uma situagdo complexa da geometria do meio poroso. Se a
conducgdo de calor nas fases sélida e fluida ocorrer em paralelo, entdo a condutividade
total Ka é a média aritmética ponderada das condutividades Ks e Kfcomo segue (Nield e

Bejan, 1992):

Ka = (1 — @)K + @K (2.36)

Na equacgdo (2.36), ¢ € a porosidade do meio, K, € a condutividade térmica do

sélido e K¢ a condutividade térmica do fluido.

Por outro lado, se a estrutura e orientacdo do meio poroso € tal que a condugdo de
calor ocorra em série, com todo o fluxo de calor passando através de ambas as fases solida
e fluida, Nield e Bejan (1992) propdem que a condutividade térmica do meio seja a média
harmonica ponderada entre as condutividades térmicas do sélido e do fluido, como dada

a seguir:

1 1—-¢ ¢ (2.37)

Em geral, ambas as equagdes fornecerdo limites superior e inferior,
respectivamente, da real condutividade do meio, K. Sempre se tem valores Ka > Ky,
com a igualdade se e apenas se Ks = K. Para fins préticos, uma leitura estimada criteriosa
e facil para Km € fornecida pela correlagao proposta por Woodside e Messmer (1961), que
considera a condutividade do meio como sendo a média geométrica ponderada entre as
condutividades térmicas das fases sdlida e fluida para representar o grau de desordem de

um meio poroso real. A equagdo proposta por estes autores € dada a seguir:
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K¢ = Ky K¢ (2.38)

A equacgdo (2.38) define uma boa estimativa para a condutividade térmica do
meio, somente quando Kse Kt forem muito diferentes um do outro de acordo com Nield

(1991b).

Gorring e Churchill (1961), citado por Kulkarni e Doraswamy (1980) apresentam
uma correlagdo de estimativa da condutividade térmica do meio, num modelo que admite
que as contribui¢cdes condutivas de calor ocorram de uma maneira combinada série-
paralelo. Neste modelo, eles assumiram que as particulas estavam envolvidas por um
filme de fluido estagnado e que a transferéncia de calor (na direcdo do fluxo térmico)
ocorre: (a) através do fluido estaciondrio nos espacos vazios do leito compactado e (b)
através da fase s6lida. Eles propuseram a seguinte expressao para a condutividade térmica
do meio:

g (2.39)
Ko=|o+(1—-09) — K, K
0+ 3_KS

em que "' representa a razdo da distincia efetiva entre as particulas e o didmetro da
particula sendo igual a unidade para empacotamento solto e 0,895 para empacotamento
denso, e o parametro § € a medida da espessura da camada do fluido estagnado, sendo
obtida através de uma carta gréfica apresentada pelos autores, sendo funcdo da relacdo

Kf/Ks-

Mais expressdoes de correlacdes para a condutividade térmica em um leito
compactado t€m sido propostas. Experimentos realizados por Prasad et. al (1989b)
mostraram que essas formulas forneciam razoavelmente bons resultados, provando que
Kf ndo foi significativamente maior que Ks. As consideracdes que Kf> Ks ndo foram
boas, a condutividade observada é maior que a pretendida. Essas discrepancias podem ser
verdadeiras para variacdo de porosidade perto das paredes segundo Nied (1991b). Alguns
modelos para a condutividade térmica estagnada foram ereportados por Hsu et. al. (1994,
1995), Cheng et. al. (1999) e Cheng e Hsu (1998, 1999). Em particular, Cheng et. al.

(1999) e também Hsu (2000) fornecem compreensivas revisdes sobre o assunto.
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CAPITULO 3

MODELAGEM MATEMATICA

Virias pesquisas t€m se reportado a transferéncia de calor em leitos fixos ao longo
dos anos, devido a sua relevancia nas operacdes unitdrias da Engenharia Quimica, assim
como sua grande aplicacdo nos processos industriais. Neste trabalho aborda-se a
transferéncia de calor em reatores de leito fixo usando o modelo de duas fases

(sélida+fluida).

A seguir serd abordada a metodologia para a obten¢do da solu¢do numérica das
equacgdes que representam o balanco térmico em um leito compactado cilindrico-eliptico,
baseado em trabalhos publicados na literatura. O ponto de partida € a equagao geral da
conservacdo da energia em coordenadas cartesianas sobre a qual foram feitas
manipulagdes algébricas a fim de converté-la ao sistema de coordenadas cilindrico-
eliptico. Em detalhes sdo descritos todos os passos, revelando todas as métricas

necessdrias para a conversao de um sistema cartesiano para o outro.

3.1 - A equacio da energia no sistema de coordenadas cilindricas elipticas

3.1.1 — A equacao da energia na sua forma geral

As equacdes da energia em termos de temperatura para as fases fluida e sélida no

sistema de coordenadas cartesianas sao, respectivamente (Nield e Bejan, 1992):
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a) Fase Fluida
OT; DP (3.1)
(p(pcp)fﬁ + (pcp)fv. VT = Dt + @V . (KVT) + pg + @q¢ + h(Ts — Tf)
b) Fase Solida
(3.2)

T,
1- cp)(pC)sE =1 - @)V.(K;VTs) + (1 — @)qs + h(Tg — T)

onde f e s referem-se as fases fluida e s6lida, respectivamente, T € a temperatura, t € o
tempo, v € a velocidade média do fluido, ¢ é a porosidade do meio, p € a massa especifica,
cp € o calor especifico a pressdo constante, K € a condutividade térmica, p € o termo de
dissipacdo viscosa, DP/Dt € a derivada substantiva da pressdo, q € a geracao de energia
interna por unidade de volume, e h € o coeficiente de transferéncia de calor por convec¢ao

entre as fases.

O primeiro termo da Equacdo (3.1) representa o fluxo transiente da energia, o
segundo termo, o transporte convectivo de calor nas trés dire¢des, sendo que foi feito o
uso da relacdo DUPUIT-FORCHHEIMER v = ¢V, onde V € a velocidade real do fluido,
o terceiro termo representa a derivada substantiva da pressdo, o quarto termo o transporte
de calor por conducdo, o quinto termo € a dissipacao viscosa, 0 sexto termo representa a
geracdo de energia interna e o sétimo termo representa a troca de calor por convec¢do
entre as fases fluida e sélida. O primeiro termo da Equagdo (3.2) representa o fluxo
transiente da energia e o segundo termo representa o fluxo de calor condutivo através do
sOlido. J4 o terceiro termo representa a geracdo de calor no sélido, e o quarto termo

representa a troca de calor por conveccao entre as fases fluida e sélida.

Alguns valores de h podem ser encontrados de maneira indireta em Polyaev et. al
(1996). Para um leito poroso de particulas de acordo com Dixon e Cresswell (1979), a

seguinte equacao € valida:
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h= asfhsf (33)

onde hgr € o coeficiente de transporte de calor para ambas as fases e ag; € a drea da

superficie especifica. Para particulas esféricas, a seguinte equacao pode ser usada:

ase = 6(1— ¢)/d, (3.4)

1 dp | dp (3.5)
hsf B Nusf Kf EKS

sendo d, o didmetro de particulas e € a esfericidade das particulas do leito poroso,

representado por:
22\ /3 (3.6)
-6

sendo a e b ndmeros reais positivos que determinam as dimensdes e a forma da particula.

Para o niimero de Reynolds (baseado em dj,) Re, > 100, o nimero de Nusselt

Nug¢ € dado pela seguinte expressdao (Handley e Heggs, 1968):

11 (3.7)
Nugs = (0,225/¢) Pr3 Re;)

Uma outra correlac@o para o nimero de Nusselt foi proposta por Wakao e Kaguei

(1982). Esta equacdo tem a forma:
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1
Nugs = 2,0 + 1,1 Pr3 Rep® (3.8)

Para baixos valores de Rep, as estimativas de Nugs variam entre 0,1 e 12,4, sendo
esses valores baseados na literatura (Miyauchi et. al., 1976; Wakao et. al., 1976). Virios
outros autores, tais como: Grangeot et.al., (1994), Quintard et. al, (1997), Alazami e Vafai
(2000), Quintard e Whitaken, (2000), Nield (2002a) e Saito e Lemos, (2005) tem

reportados expressoes alternativas para determinacdo de hgre agy.

3.1.2 — A equacio da energia na sua forma cilindrica eliptica

A representacao das condi¢des de contorno na maioria dos problemas fisicos exige
que os valores de uma func¢do (ou de suas derivadas) sejam especificados na forma de
curvas ou superficies (esferas, cilindros, etc.). A escolha de um sistema de coordenadas
em particular estd condicionada a forma geométrica do sistema em estudo e conduzird a

uma melhor adequacao e validade dos resultados obtidos (Lima, 1999).

A geometria usada na maioria dos trabalhos e amplamente estudada (por razdes da
pratica industrial) € o cilindro de se¢@o transversal circular. Oliveira (2004) abordou em
seu trabalho um leito compactado de se¢do transversal cilindrico eliptica, forma que pode
ser encontrada nos escapamentos automotivos como coletor dos efluentes para conversao
catalitica de gases nocivos aos seres vivos e ao meio ambiente. Esta pesquisa estd
direcionada para o estudo da transferéncia de calor em meios porosos contido em tubos
cilindricos elipticos, percolados por fluidos na direcdo axial, onde a temperatura do fluido
na alimentacdo € diferente daquela que prevalece na parede do leito poroso. O problema
fisico consiste no escoamento de fluido através de um reator de leito fixo cilindrico-
eliptico recheado de particulas, conforme pode ser visto na Figura 3.1. Dependendo da
temperatura do Fluido 1 na entrada, a parede do reator pode estar sendo resfriada ou

aquecida por um Fluido 2 que escoa na parte anular.
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FIGURA 3.1 - Esquema de um reator cilindrico-eliptico de leito compactado.

Quando se deseja trabalhar com um sistema de coordenadas curvilineas, tipo
cilindricas elipticas, uma mudanca de varidveis € um requisito naturalmente exigido. Essa
mudancga decorre da forma geométrica do sistema considerado. As relacdes gerais entre
o sistema de coordenadas cartesianas (X, y, z) € o sistema de coordenadas cilindricas

elipticas (7, ¢, z) sdo dadas a seguir (Magnus et al., 1966):

x = Lcoshtcos¢ y = Lsenht sen ¢ z2=12 (3.9

onde L € o comprimento focal da elipse, matematicamente calculado pela expressdo L =

VL% — L2, onde L; e L os semi-eixos menor e maior da elipse, respectivamente (Figura

3.1). Para se obter a transformacdo desejada, considere as seguintes variaveis:
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¢ = cosht (3.10)

n = cos¢ (3.11)

Dessa forma, a substituicao dessas varidveis na Equacdo (3.9), fornece as relagdes
diretas entre os dois sistemas de coordenadas, conforme discussdo apresentada
detalhadamente em Magnus et al. (1966). Desta forma, obtém-se as seguintes relacoes

parax,y e z, em termos de § e 1):

x = Lén (3.12)
y=L/A-n)E-1) (3.13)
z=1z (3.14)

O dominio de validade das varidveis &, 1 e z no sistema cilindrico-eliptico é dado

por: 1<§{<L,/L,0<n<1le0<z<H

A eliminacdo da varidvel ¢, nas Equacdes (3.9) - (3.11), gera uma familia de
curvas no plano xy (Figura 3.2), caracterizadas pelos parimetros § = &, (constante). As
superficies &, > 1 sdo elipséides de revolugao com centro na origem. A familia de elipses
gerada € cofocal; isto é, todas as elipses da familia possuem o mesmo foco. Os dois focos
da elipse estdo localizados ao longo do eixo X, nos pontos (x=+ L, y = 0). A superficie §

=1 é uma linha reta que une a origem (z = 0) e o ponto focal (z = +L).

Analogamente, a eliminac¢do da varidvel 1, nas equagodes (3.9) - (3.11), produz
uma familia de curvas no plano xy, correspondendo a diferentes valores constantes do
parametro 1, que sdo hiperboloides de revolugao, cujos eixos principais coincidem com
o eixo x. Uma andlise mais detalhada da Figura 3.2 revela que cada curva m=mno

(constante), é na realidade, somente um quarto de uma hipérbole; quando no < 1, significa
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dizer que a hipérbole para esta condi¢do estd localizada no primeiro quadrante. Quando
n = 0, encontra-se como resultado uma hipérbole deformada, reduzindo-se a uma linha
reta que se estende desde y = 0, até y = + o ao longo do eixo y. A superficie n = 1
representa a parte do eixo x > +L. As afirmagdes acima podem ser visualizadas em
detalhes na Figura 3.2, que representa esquematicamente o sistema de coordenadas

cilindricas elipticas no plano &-n.

FIGURA 3.2 — Esquema representativo do sistema de coordenadas cilindricas elipticas
nos planos &-1 e xy.

De acordo com a Figura 3.1, quando Lo —Li, o cilindro eliptico tende a um
cilindro circular de didmetro 2 L;. Assim sendo, no limite quando a distancia interfocal
tende a zero, o sistema de coordenadas cilindricas elipticas se reduz ao sistema de
coordenadas cilindricas. Em outras palavras, significa dizer que: L — r e 1 — cos0,
quando & — oo, onde r e 0 sdo coordenadas cilindricas. Informagdes adicionais sobre os
sistemas de coordenadas cilindricas elipticas e suas relacoes com outros sistemas
coordenados podem ser obtidas em Stratton et al. (1941), Morse e Feshbach (1953a),
Happel e Brenner (1991) e Lima (1999).

A seguir serd descrita a metodologia para se obter a equacdo geral da energia
partindo-se das coordenadas cartesianas a fim de se chegar na forma para as coordenadas
cilindricas elipticas (Maliska, 2004). Desde de que a velocidade do fluido seja muito
menor que a velocidade do som (Prassad e Das, 2002), pode-se considerar, nas Equacdes
(3.1) e (3.2), a dissipacdo viscosa nula e a derivada substantiva da pressdo

DP/Dt ~ 0.
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Partindo-se das consideracdes acima, a equagdo geral da conservacdo aplicada a
fase fluida para uma varidvel genérica® e escrita em qualquer sistema de coordenadas

(Maliska, 2004), ¢ dada por:

%[@(Pcp)f?] +% :(pCP)fU ?] + % [(pCP)fV?] + % [(pCP)fW?]

o7 0P 0P Lo

= -z _all(pJFq)a_E + alZ(pJFCDa + 0(13(er¢ E-

+—_0( JF¢a£+(x Jr‘bai)+ er’a—qy 3.15
i 219 oE 220 an O3 9z | (3.15)

. 1"(1)_ 1"‘1)_ l"d)_ e
+ 37 _0‘31(PJ 3t + a32¢] an + azz @) 9z ] + o i

+h(®s — @)

onde J representa o Jacobiano é determinado matematicamente como segue:

JOx O0x Ox

¢ 0n o0z

_ dy dy 0y

1— — — —
"= oy 2z (3.16)

0z 0z 0z

0§ on o0z

A determinac¢do da inversa do jacobiano fornece como resultado:

U Gt D
NGEED) (3.17)

Os coeficientes aj; serdo determinados pelas seguintes relagdes:

(3.18)

m-

011=

(3.19)
A12=021= 5
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NG (3.20)

(3.21)

(3.22)
U33= =
(3.23)
A23=032= J_Z
onde os coeficientes a,b’,c,d, e ef podem ser calculados por:
N N 3 (3.24)
- 6
Jx dy 0z
N . L. (3.25)
RN
0x dy 0z
. (62)2 N (aZ)Z N (62)2 (3.26)
€= 0x dy 0z
. d¢o 0¢o 0¢o .
d = (jj>+(jj>+(jj) (3.27)
0x 0x dy dy 0z 0z
. 0z 0% 0z 0% 0z 0% (3.28)
- GG G
0x 0x dy dy 07z 0z
_ (62 611) N (az an> N (az an) (3.29)
-~ \ox0x dy dy 0z 0z
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Na equagdo geral, os termos que contém ojj, com i#j, sdo os termos difusivos
referentes a ndo-ortogonalidade da malha. Desta forma, a verificacdo da ortogonalidade

do sistema de coordenadas adotado, torna-se um requisito importante.

As condi¢des necessdrias e suficientes para que um sistema de coordenadas seja

ortogonal, sdo (Mac Robert, 1967):

(5222 (-
(2 22+ (22

Pode-se verificar facilmente que todas essas condi¢des sdo satisfatorias para o
sistema de coordenadas cilindricas elipticas, nas variaveis &, m, z. Entretanto, os
coeficientes d’, e’ e f* (nas Equacdes 3.27 a 3.29) serdo eliminados. Logo a Equagdo

(3.15) reduzira para:

2 lotoen) 7] + a% [oerren; ?] + ai ooy 5] + = [(oenau, )

0P
[ 0y @IT® (3.33)

re
a1 aT]

az[ az

[a33cpJF —]—i—cp + - ((D dy)

Substituindo os termos encontrados nas Equagdes (3.17) - (3.23) na equagdo

(3.33) e rearranjando os termos, onde ® = Tre I'® = Ky, obtém-se-a:
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2 [@lpcp) L& - T]Z)Tf] 2 [(pcp)sz(EZ - nz)usz] 9 [(pep) L2 = n*)uy Ty
VE-DA-n?) VE-DA-1%) VE-DA-1%)

2 (pcp) BE -t ol l@-n oo A T
JE-DA-12) E (1-n2) " "og @-1)" 'on
L[ @ - an L2(82 —n?) (3.34)
K [ +h q)s -0 )]
az L/(Ez —1(1- nZ) \/(EZ “Dd -1 ¢qr + h( f

Considerando u, >>ug e u; >> uy, € que o termo de dispersdo axial é desprezivel,

quando comparado com os demais, a Equagdo (3.34) assume a forma:

2 [@(pcp) L2 — )Ty (pcp) L2(g% - nz)usz ®-1 0%
JE&-Da - JE&-D({- nZ) az a—m e
(1-1?) L2 (& — ok T an
a“ ®-1 f"’“ J(EZ = 1)(1 nz)
) (3.35)

[@gs + h(Ps — Pp)]

_|_
JE-DA-1n?)

Usando ainda o método proposto por Maliska (1995), na equacdo da energia para
a fase sélida, objetivando a transformacao do sistema de coordenadas cartesianas para o

sistema de coordenadas cilindricas elipticas, obtém-se:

0 d od 0 oD
T [(1 — @)(pc)s T] = a5 (1 — @)Ire a_z] + a [0(22(1 — @Ir®—

6_2[ om

+ a[ 1 JF‘I’OCD]+(1 )qs+hc1> @ (3.36)
aZ a33( ('p) aZ (p J J( f S) °
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Substituindo os termos encontrados nas Equacgdes (3.17) - (3.23) na Equacao

(3.36), obter-se-a:

0 [(1=@)(pey) L& -] a| [&2-1) aT,

af  JE-na-m ]__E - Pt

o [a-m - G NP\ B
NGRS \/(22—1)(1—112) F oz

L& —n?)
+
JE -1 —7?)

[(1 - (P)qs + h(q)f - q)s)]

onde ®=T; e ['*=K.

Sendo as Equacdes (3.35) e (3.37) equacdes diferenciais parciais de segunda
ordem em relacdo a posi¢do e de primeira ordem em relacdo ao tempo, a sua solugdo
exige no minimo duas condi¢des de contorno para cada direcdo e uma condicao inicial.

No problema a ser tratado adotar-se as seguintes condi¢des de contorno:

a) Condicoes de simetria:

(3.38)
_E,.(E“ ln,zt)——(in OZt)——(in l,z,t)=0

b) Condicao de contorno na parede do reator:

Essaregido pode ser estudada propondo-se diferentes condi¢des de troca de calor,
a saber, por exemplo, fluxo difusivo e/ou convectivo do lado interno da parede combinado
com um fluxo convectivo do lado externo; fluxo difusivo e/ou convectivo do lado interno

da parede, com temperatura prescrita na parede, no lado externo; fluxo difusivo e
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convectivo do lado interno da parede considerando difusdo através da parede e fluxo

convectivo do lado externo da parede, como especificado na Figura 3.5.

FIGURA 3.3 - Esquema mostrando as trocas de calor consideradas na condi¢do de
contorno na fronteira do reator para a fase fluida.

Assim pode-se escrever, de forma geral:

" k [(82 —1)0T
= — 7 |55 o~ ac + hwin (T - Twin) =
! L& —n%) 08leg, "

Kwr ’(52—1) oT
memme L NED %l g,

onde &, =Lo/L na superficie (Figura 3.1). Nas etapas futuras deste trabalho serdo

apresentadas as demais formas de condi¢do de contorno na fronteira e onde o subscrito

wr significa a localizacdo na parede do reator.

¢) Condicao prescrita na entrada do reator:

T(En.z=0,0) =Ty (3.40)



d) Condicao parabolica na saida do reator:

oT

—(@Enz=H =0
oz
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(3.41)

O gradiente de T, as éreas de troca de calor e o volume do corpo no novo sistema

de coordenadas, podem ser obtidos, usando-se as relagdes matemadticas fornecidas por

Magnus et al. (1966), Brodkey (1967), Abramowitz e Stegun (1970) e Kreyszig (2006),

CoOmo segue:

a) Volume diferencial do corpo:

1
dVZded
Tow dedndz

b) Areas diferenciais de fluxo variavel ®:

1
dS, = ==d&d
o0 &dn

¢) Gradiente da variavel T:

(3.42)

(3.43)

(3.44)

(3.45)

(3.46)
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onde:
2 2
R R o)
2 2 2
7 &) G G as
2 2 2
%: (Z_z) +<g> +(%) (3.49)

sdo os coeficientes métricos, cujo produto resulta no proprio jacobiano da transformacgdo
J. Com a substituicdo dos resultados envolvendo o jacobiano (Equagdo 3.16) e os

coeficientes métricos (Equacdes 3.47 a 3.49), obtem-se:

L2 — ) (3.50)
- d&dnd
J&-na-m

(EZ - nz)
ds, = L (Uil 9] dedz
(2 -1) (3.52)
L?(&* —n?)
= did
J@-na-n (3.53)

o (L] @=Dar 1 d—y?)or ot
B GO ER A GErD 354

que sdo equagdes necessarias para a modelagem matematica.
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3.2. Solucao numérica das equacdes de transporte de calor nas fases fluida e sélida

em um reator cilindrico eliptico de leito fixo

E bem conhecido pela comunidade cientifica que problemas fisicos relacionados
aos fendmenos de transporte (energia, momento linear e massa), possuem uma alta
complexidade e inevitavelmente recaem em equacdes diferenciais parciais. Para se obter
uma solucdo analitica para problemas dessa natureza, quando se consegue, serd exigido
um laborioso e rigoroso tratamento matemadtico refinado. Sendo assim, a solugdo
numérica surge como uma alternativa para a interpretacao e solucdo do problema fisico

em questdo.

O avanco dos estudos de problemas fisicos envolvendo simulacdo computacional,
assim como a velocidade de processamento dos computadores na atualidade, aumentou
significativamente a busca pela anélise de tais problemas através de solu¢des numéricas.
Existem varios métodos numéricos que vém sendo utilizados em larga escala pela
comunidade cientifica, mas nesse trabalho serd usado o método de volumes finitos, que
tem como principio bésico a transformacao de equacdes diferenciais parciais em equacgoes
algébricas elementares. De acordo com Maliska (2004), o conceito fundamental do
método de volume finito € que qualquer quantidade continua pode ser aproximada por
um modelo discreto, constituido por um conjunto de fun¢des continuas, definidas em um
nimero finito de subdominios, em que, esses subdominios sdo denominados de volume

de controle, com pontos nodais localizados no centroide dos mesmos.

Na Figura 3.4, esté ilustrado o dominio computacional utilizado para representar
o problema fisico no reator de leito fixo cilindrico-eliptico, em que hd simetria nos quatro
quadrantes. Neste trabalho optou-se pelo uso apenas do primeiro quadrante (x > 0 ey >
0). Observa-se ainda na Figura 3.4 que o volume de controle estd associado ao ponto
nodal P e as linhas de § e 1 constantes delimitando os mesmos. Ja os pontos N, S, Ee W,
sd30 0s seus pontos nodais vizinhos, letras que representam Norte, Sul, Leste e Oeste
respectivamente. J4 na Figura 3.5 pode-se observar as faces do volume de controle e, w,

n e s, em torno do ponto P, as dimensdes do volume de controle AE, A e Az, assim como
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as distancias entre o ponto nodal P e os pontos adjacente. Observa-se que o volume de

controle na Figura 3.5, € tridimensional.

n = cte

E=¢le

FIGURA 3.4 - Configuracdo geométrica do problema fisico.

As equagdes (3.35) e (3.37) em coordenadas cilindricas elipticas descrevem a
transferéncia de calor no leito e sdo resolvidas numericamente pelo método de volumes
finitos, junto com a prética de localizar os pontos nodais no centro do volume de controle
(Patakar, 1980; Maliska, 1995). Pode-se justificar a escolha desta metodologia pelo fato
que ela torna mais simples a determinacdo dos coeficientes de transporte, assim como,

facilita a incorporagdo das condi¢des de contorno admitidas na modelagem.

FIGURA 3.5 - Volume de controle da malha numérica.
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Considerando o volume de controle esbocado na Figura 3.5, pode-se discretizar
cada termo da equacdo (3.35) da fase fluida e cada termo da equacdo (3.37) da fase solida,
integrando cada termo no volume e no tempo. Assumindo uma formulacdo totalmente
implicita e o esquema WUDS como fun¢do de interpolacdo espacial para os fluxos
convectivo e difusivo, sobre o volume de controle, obtém-se a equacdo que serd valida

para todos os pontos internos da malha.

a) Integracio da equacao da energia para a fase fluida

Fazendo a integracdo do termo temporal, do termo convectivo e dos termos

difusivos da equacdo (3.35), encontrar-se-4:

e Para o termo temporal ou transiente

L) I(ppCpLZ(EZ — )T
E 0E0n 0z 0t = (py,ppCopTpr — PSP T
]tojs je ]fat JE -1 —n3) (0pPreopTer — @bPCHP Trr)

L2(82 —1?) (3.55)
AEANAZ
VA =3 (E —n2)

e Para o termo convectivo

a pCpLZ(EZ _ nz)uZTfl a { pCpuZLZ(EZ _ T]Z)Tf
— £0n 020t = —
e lJ E-na-ml - (VamwEe-mw, 6%

lpcpusz (& —n*)Ty

AEANAL
JA —nd)(E - n%)U !
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e Para o termo difusivo na direcao de &

9 (32—1 OT; )@= 0T
fvftG_EI K— 0€0n 0z ot = {[ W@KG_J - (3.57)

2_1) 9T
I %@Ka—i } AnAzAt

e Para o termo difusivo na direcao n

(1-7n? an B (1-n?) _0T;
f f 6n[ @ - n‘aga“azat‘ {l @- 1) “’K%] - (3.58)

1-n2) oT
I ((EZ —n1)) cpKa—nf }AZAzAt

e Para o termo difusivo na direcio z

0 L2(8 —1?) aT (3.59)
— onozad
fj;azlJ(Ez_l)(l_nZ) azlaE nozot
L?(&* —1?) anl l L& —n?) KaT A
EANAt
{J@Z—l)(l— oM J@-Da-m " oz]

e Para o termo fonte
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P& —n l @qel* (8 —n*) (3.60)
080N 0z ot =
ffL/(g_le ) (pq| 08 0n dzot NGCEDEED) ATANAzZAt

b) Integracao da equacao da energia para a fase solida

Fazendo a integracdo da Equacgao (3.37) do termo temporal e dos termos difusivo,

encontrar-se-4:

e Para o termo temporal ou transiente

-];O—L f fat - ?/gp_cpf;((fz__niﬁ 0¢0n 0z ot

= (L= @y)prespTrs — (1 — GLPICHTS] e =1 peanaz
VA -3 (E —n2) (3.61)

e Para o termo difusivo na direcio §

(52—1 Ty & -1 JTg
]jazl @)K— E 0E O 0z ot = iz )(1 @)K 5|~ ce

-1

o
1= )( )

a8

S

AnAzAt

e Para o termo difusivo na direcao n



85

(3.63)
0 /(1 —n?) T _ f(l —n?) aT;

1- nz)
(8 -

oT,

w

e Para o termo difusivo na direcao z

L2(82 —1?) aTsl {l L2(82 —1?) T,
— @)K—|09¢adnadzaot = 1—@)K—
”52[«?—1)(1 AR KRR | Wy Topare) SR

_l HGE®

1 KaTS AEANA
(1-o) Elt §AnAt

JE-DI-1) (3.64)
e Para o termo fonte
L2(8% —n l l(l — @)qsL* (8% —n?)
(1—@)q|oEonozat = AEANAZAL
”IJ(EZ—DO To R I BN e B A
(3.65)

Substituindo as Equacdes (3.55 - 3.58) na Equacdo (3.35) e as Equagdes (3.61 -

3.65) na equacdo (3.37) e rearranjando alguns termos, obtém-se as seguintes equagdes:

a) Equacao da energia para a fase fluida na forma discretizada
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AV [@pppCppTpr — @P pPCpPTPf
i At

o, o, T T,
Dis¢p 6§)| Dll(p8_2>| + | D22¢p an)| D220 6n>|
S

4D an)| (D an)
33¢Q P) 33¢Q 9z,

l [ cp—AEAan| — pey— AEAanH

AV AV 3.66
+Qf@¥+h¥ (®s — ) (3.66)

b) Equacao da energia para a fase so6lida na forma discretizada

ﬂ 1- (Pp)pPCpPTPs -
Jp At

1 — ©%)p%c? TOs
(1 — @p)ppCpp Pl {[Dll(l_q’) ot 1 [ uld = @) E]}

¥ {[Dzz(l ) %] ~[p221 - o) %_T]]W #ps- 0 2] - [psa-0) g]}

AV AV (3.67)
+qs(1 — (P)J—'*' hJ_(ch_ D)
p p

onde os coeficientes Djj e 0 AV da equagdo sdo avaliados pelas seguintes expressoes:

€*-1
Dy, = @KAUAZ (3.68)
(1-1n%)
Dy, mKAfAZ (3.69)
K
D33 = TAEAU

(3.70)

AV = AEAnAz (3.71)



controle, ou seja:

interpolacdo (Maliska, 1995), podem ser escritas como segue:

oT
Ky a_E

_ Kan(Tn B TP)
- 6&n

dT _ KSBS(TP B TS)

3
K aT _ KeBe(TE B TP)

e—| =

onl, e

a_T| _ KWBW(TP - Tw)
Yol SNy
O KeBe(Te — Tp)

f aZ f 8Zf
T _ Kee(Tp = To)

t aZ t 6Zt

1 1
Tt= (E‘I’(xt)TT-I'(E_at)TP
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onde AV € o volume do volume de controle, na Figura 3.5, usado para localizar o ponto

Considerando que a funcdo de interpolacdo espacial entre dois pontos nodais
adjacentes € uma fungao do tipo linear, as derivadas relativas ao fluxo difusivo nas faces

dos volumes de controle, como mostra a Figura 3.4, de acordo com o esquema WUDS de

(3.72)

(3.73)

(3.74)

(3.75)

(3.76)

(3.77)

Para os termos que correspondem aos fluxos convectivos, Maliska (1995) propoe

as seguintes funcdes de interpolacdo para o valor da varidvel na face dos volumes de

(3.78)



88

1 1
Tf = (z‘i‘ O(f)Tp + (E_af)TF
(3.79)

Nas interpolagcdes das Equacdes (3.72) - (3.77) e (3.78) - (3.79), os coeficientes o

e [3 sdo constantes ponderadoras, determinadas por:

P2 (3.80)
* =10 + 2pP2)

_ (140,005P%)
~ (14 0,05P2)

(3.81)

onde Pe € o numero de Peclet, que fisicamente representa a razao entre o fluxo convectivo

e o fluxo difusivo na dire¢ao da coordenada em questdao. O mesmo pode ser determinado

por:

pU,Cp0Z (3.82)
P = —

As derivadas nas interfaces dos volumes de controle, os coeficientes Djj, com i =
J, € também a funcdo de interpolacdo espacial para os fluxos convectivos de transporte de
calor, serdo substituidos na Equagdo (3.66). Dividindo os termos, rearranjando-os, e
colocando em evidéncia os termos comuns, a equacao da energia na fase fluida na sua

forma algébrica linear discretizada, aplicada no ponto nodal P, passa a ser escrita da

seguinte maneira:
Ap,Tp, = Ag, Tg, + Aw, T, + An,Tx, + As,Ts, + Ag,Tg, + A, Tr, + Ap Tp, + B¢ (3.83)

onde



A

A

Fg

T

(1 - T]%) (PKefBef

AE_

-1 e

-

AEAZ

(1 - T]\ZN) (pwaBwf

AW_

@D oy

R CE

-

AEAZ

1) (Panan

NI

(& -

-

AnAz
) on,

1) (szstf

ST J@—-n2) én,

L2(& —nf) @OKgeBer

.

AnAz

J&-na-n»

L2 —nd)  [@KeeBur

SZf

— (0.5 - af)pffCPffuz] A¥An

“J@-Da-ml o=

+ (0.5 + oct)ptfcptfuz] AEAN

o LE -1  ¢° cpAtAnAz
e Ja-mE-n A
12(8 —1?)

[q¢p + asthgfTs)]ATANAZ

Bf =
JA-nd)(E-1)

89

(3.84)

(3.85)

(3.86)

(3.87)

(3.88)

(3.89)

(3.90)

(3.91)



Apf = AEf + AWf + ANf + Asf

N L*(§ —np)

J&-na-n’

L*(& —nP)

JE-DA -l oz

L?(& —n?)

@K e B
3 + (05 + O(f)pfprffuZ] AEAT‘]
Zf
QK Ber
- - (0.5 — at)PthPtfuz] A&An

ppcp

+ aghgr| AEANAZ

+
Ja-mE@-nt A

90

(3.92)

As derivadas nas interfaces dos volumes de controle, os coeficientes Djj, com i =

j serdo substituidos na Equacgdo (3.67). Dividindo os termos, rearranjando-os e colocando

em evidéncia os termos comuns, a equacdo da energia na fase sélida na sua forma

algébrica linear discretizada, aplicada no ponto nodal P, passa a ser escrita da seguinte

maneira:

APSTPS = AESTES + AWSTWS + ANSTNS + ASsTSs + AFSTFS + ATSTTS

+ A%ST{,’S + By

onde

_ (1- 715) (1 — @)KesBes
B (G B

_ (1- n\Z/v) (1 — @)KwysBws
I (G v

_ (Elzl — 1) (1 — @)KysBns
S [ R

(3.93)

(3.94)

(3.95)

(3.96)
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(Eg - 1) (1 - (P)KssBss
R e (397)

LZ(E% - T]?) (1 - (P)Kfsts

A AEAN

Fs = 5
J & - D —np) “ (3.98)
L? (Etzz B Tl%) (1- (P)Ktths

Ar, = AEA
@ na-m e (399
o _  LPE-m) (11— ¢")p°cpaEanaz (3.100)

b Ja-m@E-D At

L?(8 —n?) (3.101)

B [qs(1 — @) + aschgTy) JATANAZ

T a-mE-D

Ap = AES + AWS + ANS + Ass + AFS + ATS (3102)

S

L?(& —n?) [(1 — @)pcp
At

* \/(1 — nZ)(EZ _ 1) + athsf AEAT]AZ

Os coeficientes Ak, com K # P, representam as contribuicdes dos transportes
difusivo e convectivo de calor, provenientes dos pontos vizinhos em direcao ao ponto P.
Os efeitos da varidvel T referentes ao tempo anterior, sobre o seu valor no tempo atual,
sdo computados no coeficiente A%. Esses efeitos diminuem gradualmente, & medida que
o processo tende para o regime estaciondrio. As aplicacdes das Equagdes 3.83 e 3.93 sdo

restritas apenas aos pontos internos do dominio computacional.

Para os pontos de fronteira, o equacionamento é semelhante ao dos pontos

internos, devendo ser aplicada a condi¢do de contorno dada pela Equacgao (3.39) de acordo
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com o perfil de troca de calor simulado nesta regido. Neste balanco térmico citado,
considera - se que o fluxo difusivo e convectivo de calor do fluido para a parede do leito
€ igual ao fluxo de calor difusivo através da parede e também ao fluxo convectivo da

mesma parede (lado externo) para o fluido refrigerante. Assim, na forma tem-se:

" K Ez_l (Twinf—Tpf)
qdr = — f\l ((Eﬁn—nﬁ)) Sén =+ hywin (Tps — Twing)

(I) (1) (III)

KWI‘
L

(E% - 1) (Twext - Twinf)
(E% - T]%) SEn

(IV) (V)

= hwext(Twext - Tm) = -

(3.103)

A Figura 3.3 foi esbocada a fim de considerar os diferentes mecanismos citados
de trocas de calor na regido de fronteira. Em consequéncia, a discretiza¢do dos pontos de
fronteira poderd apresentar diferentes valores para o termo An, Ap € B na modelagem.
Maiores detalhes da discretizacdo das equagdes para os pontos de fronteira
correspondentes a cada diferente condi¢do de contorno nessa regido serdo apresentados

nas proximas etapas deste trabalho.

Ap6s manipulacdo matemética da multipla igualdade apresentada pela Equacgdo
3.80, cujos termos foram convenientemente enumerados para tal, verifica-se que a partir
dos termos (II), (III) e (V), substituindo-se o valor de T, delas obtido, nos termos (II)
e (IIT) desta equacao, encontra-se a seguinte expressao para o fluxo de calor que atravessa

a parede do reator para a fase fluida:

q" _ (TPf - Tm)
f - —~ —~
K¢ | hy; K:U hyin 68 )( KfU) (3.104)
1 + _|_ win _|_ + win An h i + - .
( KWr hwext hwextSEn Ker win (SEn

onde U é dado pela equagio (3.47).
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A temperatura na parede interna do leito compactado para fase fluida é dada por:

K¢ | hyin K¢U
+ +
Kwr hWext hwextSEn
K¢ = hy, KU
1+ + L+
( Kwr hWext hwextSEn

T +Tpf( +

Twinf =

hyin68n
Ks 3’ ) (3.105)

A equacdo da energia para a fase fluida na sua forma discretizada para os pontos

da fronteira assume praticamente a mesma forma que a Equacdes (3.83), como segue:

Ap.Tp, = Ag,Tg, + Ay, T, + An, Ty, + As,Ts, + Ap, T, + Ar, Tr, (3.106)

+ A}, Tp, + By

sendo os coeficientes AEf, Awf, Asf, AFf, ATf e A% . €Xatamente 0s mesmos aos que foram
apresentados anteriormente. A diferenca esta apenas no coeficiente Ap, que vai ser

determinado por:
Ap, = ¥ As + A, + SM¢ (3.107)

Na Equagdo (3.106), o coeficiente Ay, tem valor nulo. A quantidade SM;¢ que
aparece na equacdo (3.107) € o termo fonte para a fase fluida, associado ao fluxo
convectivo de calor junto a parede do leito e que deve ser adicionado aos pontos nodais

de fronteira. Seu valor € calculado pela seguinte relagdo matematica:
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Lanaz | &R =Tp)
N (1—m3) para os pontos da fronteira
& K¢ = hy, KU hyin®&,\1’
S =<(1+ L4 owin 4 _—f +WmAn)
! [ Kur ' Buwext ' Byext®n ' Ky U (3.108)
K:U
| (i +55,) ]
0, para os demais pontos internos

O termo By para a fase fluida, proveniente da discretiza¢do, € matematicamente

dado por:
(En T]P)
AnAz

: a=np "

B = _
‘ (1 + Ky + hyin + K¢U +hwin8:‘:;n> (3.109)

hyext = DwextO8n KuwrU
KU
l (hwin + ﬁ) J

Usando ainda a condi¢@o de contorno (Equagdo 3.39), considera-se que o fluxo
difusivo das particulas sélidas do leito € igual ao fluxo difusivo através da parede e
também ao fluxo convectivo da mesma parede (lado externo) para o fluido refrigerante.

Assim, a discretizacdo gera a seguinte equacao para a fase solida:

- _& (5121_1) (Twins—Tps) __
N [ T

(VI) (VII)

K r (Er% - 1) (Twext - Twins)
=h X (T xt Tm) =——
wextt Twext L ,}(Eﬁ — M) 8&n

( VII) (IX)

(3.110)
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A condicdo de contorno na fronteira para as particulas sélidas esta representada
na Figura 3.6, que foi esbogada a fim de considerar os diferentes mecanismos citados de

trocas de calor nessa regido.

h;

FIGURA 3.6 - Esquema mostrando as trocas de calor consideradas na condi¢do de
contorno na fronteira do reator para a fase solida.

Manipulando os termos da multipla igualdade apresentada na Equagdo 3.110, em
que os termos foram enumerados, verifica-se que a partir dos termos (VII) e (IX),
substituindo-se o valor de T,y i,s delas obtido, no termo (VII) desta equagdo, encontra-se
a seguinte expressao para o fluxo de calor para a fase s6lida que atravessa a parede do

reator:

q" _ (TPS - Tm)
ST K.0 K K.0
1 s s ) ( s ) 3.111)
( + 6Enhwext + Kwr / SEn

onde U é dado pela Equacio (3.47).

A equacdo do cédlculo da temperatura na parede interna do leito compactado para

a fase sdlida € dada por:
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K. O K
T, + T ( S + S)
— m Ps hwextSEn KWr (3112)
K.U K
1+ S + S)
( hwext‘szn KWr

Twins

Assim, a equacdo discretizada para os pontos da fronteira aplicada para a fase

sOlida, assume praticamente a mesma forma que a Equacao (3.93) conforme segue:

APSTPS == AESTES + AWSTWS + ANsTNs + ASsTSs + AFSTFS + ATSTTS (31 13)

+ A Tp, + B

sendo os coeficientes Ag_, Ay ., Ag_, Ap_, At eA% , exatamente os mesmos aos que foram
S S S S N S
apresentados anteriormente. A diferenga estd apenas no coeficiente Ap_ que vai ser

determinado por:

Ap, = X Ays + Ap, + SM; (3.114)

Na Equagéo (3.113), o coeficiente Ay, tem valor nulo, e o termo fonte SM; para

a fase sélida que aparece na Equacdo (3.114) e que € calculado pela seguinte relacdo

matematica:
.
(8 —n3)
LAnAz (1—m3) para os pontos da fronteira
K KU ’
SV = 4| (14 g+ )
’ Kur " Dyext88n (3.115)
(5%)
6&n
. 0, para os demais pontos

internos
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O termo Bg para a fase sdlida, proveniente da discretizacdo, € matematicamente

dado por:

(82 —n3)
L |=—=——=AnAz
D
T3 (3.116)
(1+ Ks KU )
KWI‘ hwextSEn

(5)

Os pontos de simetria ndo entram no conjunto de equacdes a serem resolvidos.
Apo6s o sistema de equacdes ter sido resolvido, sua estimativa é realizada. Nesse caso
assume-se que o fluxo de calor por conducdo que sai do ponto adjacente ao ponto de

simetria € igual ao fluxo de calor por conducdo que chega nesses pontos. Entdo, tem-se:

a) Para os pontosemn =0 (0 <y <L)

- -
=0 = ¥

FIGURA 3.7 — Ponto de simetria na face n = 0. Fonte: Silva (2016)

Para esses pontos nodais, pode -se escrever:
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Logo, discretizando a Equacdo (3.117) e reorganizando os termos comuns, a

temperatura nos pontos em n = 0, serd dada por:

Kw (1 _ n\Z/v)
SNw | (&8 — M%)

Kw (1 — TI\ZN)
SMw | (88 — M%)

Ke [(1—md)
oNe | (&5 —M3)

Ke [(1—m))
6Me | (&5 —M3)

1N
'\

|l [(E=8)
=T

b) Para os pontosemn =1 (L <x< L)

FIGURA 3.8 — Ponto de simetria na face n = 1. Fonte: Silva (2016)

Para esses pontos, pode-se escrever:



_kK[A-n?oT
L (& —n?)on
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K [(1-n?)aT
“Lle—mam (3.119)

Logo, discretizando a Equacdo (3.119) e reorganizando os termos comuns, a

temperatura nos pontos em 1 = 1, pode ser obtida como segue:

Ke

one

(1—md)
(& —2)

Kw

onw [ (&

(1-nd)
&)/ |

Tp —

¢) Paraos pontosem&=1(0<x<L)

e |is

Ke [(1—md)
oNe (&5 —n?d)
Tg

Kw (1 — n\zlv)
81w /(zl% —nZ) (3.120)

n=0

FIGURA 3.9 - Ponto de simetria na face £ = 1. Fonte: Silva (2016)

Para esses pontos vale a seguinte igualdade:
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K |[@-1ar)\| [ K |[E-1)arT
“LjEmma)| T\ T @121

n S

que na forma discretizada, assume a forma:

G -1)
(82 —ng) SN

(B -1)
& —p) (3.122)

EE-1
(82 —nd)

(8 —np)

3.3 — A malha computacional

A malha numérica computacional formada por pontos e linhas, nada mais é do
que a discretiza¢do do plano fisico usado na simulagdo numérica. Entretanto, para se obter
de maneira simples a solu¢do de um sistema de equagdes diferenciais, é necessdria uma
malha bem construida. O método mais simples para se obter uma malha computacional é
fazé-la manualmente, desenhando a geometria que se deseja discretizar numa folha de
papel milimetrado, identificando as coordenadas de cada ponto formado pela interseccao
de varias linhas que representam toda regido da geometria desejada (Frari, 2009).
Entretanto, as coordenadas sdo enviadas para o computador e lidas formando a malha

computacional da geometria estudada (Maliska, 2004).

Existem outros métodos de se gerar malhas computacionais, os algébricos, que se
utiliza diferentes tipos de interpolagdes e os diferenciais, que empregam equagdes
diferenciais, porém, este ultimo, demanda um custo computacional e uma maior
elaboracdo matemadtica. Quanto a classificacdo das malhas, uma malha € estruturada
quando cada volume interno tem sempre o mesmo nimero de vizinhos € a numeragdo dos
mesmos tem uma seqiiéncia natural. J4 a malha ndo-estruturada, o nimero de vizinhos
varia de volume para volume, ficando dificil estabelecer uma regra de ordenagao (Bortoli,

2000).
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A malha computacional 20x20x20 pontos nodais dessa pesquisa, foi obtida de
forma algébrica por meio da simulacdo computacional do programa mathematica para as
equacdes da energia em coordenadas cilindricas elipticas nas fases fluida e s6lida, usando
o método de volumes finitos e considerando a localiza¢do dos pontos internos, os pontos
de simetria e os pontos de fronteira do reator cilindrico-eliptico de leito fixo. Apesar de o
programa elaborado ter a flexibilidade de trabalhar com qualquer tipo de malha numérica,
neste trabalho adotou-se uma malha ortogonal, estruturada e regular, escrita em

coordenadas elipticas.

As Figuras 3.10 e 3.11, ilustram as malhas numéricas no plano transversal e
longitudinal, usadas nas simulag¢des &-1. Nos planos, os volumes de controle ndo sdo
igualmente espacados, concentrando-se mais na superficie do corpo com relacio a & e no
eixo x. No plano &-1, a malha é regular e ortogonal, como mostra a Figura 3.10 para a

razdo de aspecto (L»/Li = 2,0). Neste plano transversal, estd concentrado a resolucao

numérica.

€ © © 0 0000ODOOITOD0:

0.04 0.05 0.06
x(m)

Figura 3.10 — Malha numérica no plano transversal de um reator cilindrico-eliptico com
razao de aspecto, Lo/L; = 2,0.

Lima (1999), relata a existéncia da forte influéncia, nos valores de fronteira, do
espacamento da malha, para pontos nodais proximos a superficie do corpo, apesar do
carater eliptico das equacdes. Em especial, nestes pontos, deve-se ter um bom controle
sobre o espacamento da malha, principalmente quando existe altos gradientes e se requer

uma solugdo mais precisa.
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A Figura 3.11 apresenta uma malha numérica no plano longitudinal, onde os
pontos (§ = 1; 1), (§ n=0) e (& n = 1) sdo pontos singulares, e mesmo que exista um
considerdvel espacamento dos primeiros pontos nodais em relacdo a estes pontos, isto
traz beneficios para a solucdo da equacdo algébrica. Quanto mais préximos se estiver

destes pontos, menos preciso serd o resultado obtido.

0'21eﬂﬂﬂﬁﬂﬂﬂﬂﬁabaﬂlem
‘oeﬁﬁiﬂiﬂﬂdﬂﬂﬁeiﬁunm

@ 9P 9 9 @ @ @ @ @ B @ @ @ @ @ & ¢ ORI
016 %% e e 6009 6e e 88 &2 & ¢ odmmum
@ 9 9 9 9 9 @ 9 9 0 9 9 @ B E 0 8 O

P O 9 O 99 9 9 e L e 99 Q@ ¢ ¢ LaEETTE

G OO P ROEREOEEE Y e e P e

0.12 PR RPRLOLEP @S¢ @& oummmmw
PPPOPRROOR SO e Qe e cummmmp

z(m)

COOCLOROOORe e e o cCOmmmE

0.08 CR-R-N-R-R-N-E-E-R-E-R-N-E-R-R-E-
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X(m)

Figura 3.11 — Malha numérica no plano longitudinal de um reator cilindrico-eliptico com
razdo de aspecto, Lo/L; = 2,0.

3.4 - Propriedades termofisicas utilizadas na simulacao

z

O estudo da geometria para reatores de leito compactado € um requisito
fundamental para o bom entendimento dos fendmenos envolvidos no movimento de
fluidos assim como da transferéncia de calor através de sistemas particulados. Assim,
nesse trabalho o leito compactado é heterogéneo, ou seja, constituido de uma fase fluida
e uma fase solida. No entanto, o tamanho e a forma das particulas dentro do leito sdo
analisados, mas as dire¢des dos intersticios e a localiza¢do detalhada sdo ignoradas. O

fluxo de fluido no leito na dire¢do axial é assumido como pistonado.

Segundo Silva (2018), o material e a espessura da parede do reator nao
influenciam significativamente no fendmeno estudado no interior do mesmo. Os
materiais usados nas paredes do reator estudado nesse trabalho para avaliar o efeito da

condutividade térmica constante foram: o cobre puro, o polipropileno (C3Hg) e a silica
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fundida (SiO.). As propriedades fisicas e quimicas do cobre e seus derivados, como o
bronze e o latdo, pela sua durabilidade e alta resisténcia a corrosdo, os tornam de
significativa utilidade e funcionalidade (Silva Filho, 2013). J4 o polimero polipropileno
€ um tipo de plastico reciclavel, mais precisamente um termopldstico polimerizado a
partir do gds propileno. E uma resina de baixa densidade que oferece um bom equilibrio
de propriedades térmicas, quimicas e elétricas, acompanhada de resisténcia moderada
(Happer, 2003). E por tltimo o material ceramico silica fundida possui uma expansao
térmica extremamente baixa e uma condutividade térmica baixa (Prestes et. al., 2015). A

Silica fundida € produzida pela fusao de areia de quartzo natural com pureza elevada.

A Tabela 3.1 apresenta a densidade e a condutividade térmica do cobre puro, do

poplipropileno e da silica fundida.

TABELA 3.1- Densidade e condutividade dos materiais que constituem a parede do

reator.
Material p (kg / m3) kwr (W /m.K)
Cobre puro 8933 401,00
Silica fundida 2220 1,38
Polipropileno 900 0,12

O fluido arrefecedor utilizado na pesquisa foi o ar a diferentes temperaturas Tw =
10°C, 20°C e 30°C, com coeficiente de transferéncia de calor convectivo hyext analisado
de acordo com correlacdes para o nimero de Nusselt baseado no didmetro hidrulico
conforme Equacdo (3.123), onde obteve-se: hyext = 379,35 W/m?K, 597,53 W/m?K e 660
W/m?K.

N, K¢ (3.123)

Por sua vez, o fluido percolante (ar) teve o coeficiente de transferéncia de calor

por conveccdo ( hyine= 1,025x10#) foi calculado como segue.

De acordo com Beek e Muttzall (1975), o nimero de Reynolds da particula €:
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_ 2pu,d,, (3.124)

Re,. = — " %
T30 - @)

E, como pode ser visto em Incropera e De Witt (1992), o fator de Colburn (Jy) e

o numero de Stanton (S;) sdo representados respectivamente por:

Ju = 2.06Re, 7> (3.125)
g — Ju (3.126)
=
Pr2/3

Combinando as Equacdes (3.124) - (3.126), obtém-se:

hyine = St puzpcy (3.127)

Foram usadas as seguintes equacOes para calcular as propriedades termofisicas do

fluido (o ar), (Pakowski et al., 1991, Jumah e Mujumdar, 1996):

PM; (3.128)

ur = 1,691x107° + 4,984x1078T — 3,187x10711T? + 1,3196x107 T3  (3.129)

Nestas equagdes, M é o peso molecular do gés, R, € a constante universal dos

gases, T a temperatura absoluta em Kelvin e P a pressd@o em Pascal, sendo seus valores:

P =101325 Pa, Ry = 8314,34 kJ/kmol K, M = 28,966 kg/kmol.
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3.5 - Solucao do sistema de equacoes, critério de convergéncia e casos simulados

Para obter-se os resultados, implementou-se um cdédigo computacional no

ambiente Mathematica®

. O sistema de equacdes proveniente das Equacdes (3.83) e
(3.93), foram resolvidos iterativamente usando-se o algoritmo Gauss - Seidel. Os critérios
de convergéncia adotados sdo apresentados nas inequagdes (3.128) e (3.129) e tém de ser

satisfeitos em todos os pontos do dominio computacional.

Em cada ponto do dominio computacional num certo instante de tempo, aplicam-

se o seguinte critério:

‘TﬁJr] _Tfl < 1079 (3.128)

Para as equacdes discretizadas em qualquer instante de tempo, aplicam-se o

seguinte critério:

2 |A

Al

(3.129)

<1 para todas as equacgoes

onde 71 , na Equacido (3.128), representa a 7 - €sima iteragdo em cada instante de tempo e
K, na Equacdo (3.129), os pontos nodais vizinhos do ponto nodal P. Além de satisfazer
os critérios mencionados existe a necessidade de que os coeficientes Ak sejam todos

positivos, para que a solucao do problema tenha coeréncia fisica.

Na Tabela 3.2 estdo listados todos os casos analisados nesta pesquisa. O estudo
limitou-se a avaliar os efeitos da geometria e material do reator, velocidade e temperatura

do fluido percolante (ar) e forma das particulas do leito.
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Parametros
Reator Fluido de resfriamento Fluido Interno (Ar) Particulas
Caso L1 L2 H Kwr A\ Tw u; T(z=0) Pr Cp, Ky a b Ps Cps K
(m) (m) m) | wWmk) | /) “C) (m/s) | (°C) | Kg/m® | (J/kgK) | (W/mK) (m) (m) | (Kg/m’) | (J/kgK) | (W/mK)
1 0,05 | 0,05001 | 0,2 401 0,0203 30 0,1 70 1,0948 | 1000 2,79x102 | 2,0x103 | 2,5x1073 487 5500 5,69
2 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x10°
3 0,05 0,15 0,2 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
4 0,05 0,1 0,3 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
5 0,05 0,1 0,4 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
6 0,05 0,1 0,2 1,38 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
7 0,05 0,1 0,2 0,12 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
8 0,05 0,1 0,2 401 0,0205 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
9 0,05 0,1 0,2 401 0,0210 30 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
10 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 20 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
11 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 10 0,1 70 2,0x103 | 2,5x107
12 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,2 70 2,0x103 | 2,5x1073
13 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,35 70 2,0x103 | 2,5x1073
14 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,1 80 2,0x103 | 2,5x107
15 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,1 100 2,0x103 | 2,5x107
16 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 2,0x107
17 0,05 0,1 0,2 401 0,0203 30 0,1 70 2,0x103 | 3,0x107
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 - Refino da malha

O conjunto de posi¢des discretas nas quais as varidveis serdo calculadas € definido
como malha numérica (representacdo geométrica do dominio), no entanto, a qualidade e
precisdao da malha depende do modelamento, da geracdo e dos outros recursos adotados
na simulacdo. A malha representa também a unido das subdivisdes dos elementos, sendo
que a eficiéncia da malha dependerd da adaptacdo do refinamento a ser feito (Owen,

1998).

Quando o trabalho envolve a simulacdo numérica sempre € importante fazer uma
andlise de qual malha melhor se adequa a situacdo a ser analisada, que gere menor tempo
na solucdo, menor gasto de memoria computacional e que possui uma quantidade de
pontos de tal forma que, a partir de uma quantidade minima deles, a solu¢dao independa
do aumento de seu nimero. O efeito do numero de pontos da malha no comportamento
da solu¢do numérica para um reator cilindrico-eliptico foi avaliado mudando-se o
tamanho da malha numérica e a forma das particulas dentro do reator. Foi utilizado nessa
pesquisa malhas 10x10x10, 20x20x20 e 30x30x30 pontos, para uma razdo de aspecto
geométrica Lo/ = 2,0, velocidade superficial do fluido, u, = 0,1147 m/s e esfericidades
e = 1,0, 0,8 e 0,6 para as formas das particulas esféricas, cilindricas e retangulares,

respectivamente.

Os parametros termofisicos usados na valida¢do da malha estao representados na
Tabela 4.1. Este trabalho foi feito com um computador com processador Intel Core 17 —

7°Geragdo, memoria DDR3 1600 MHz com 8Gb e HD 1T.
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Parametros
L1 L2 H hwext hwint @ Kur Kt Ks
(m) | m) | (m) | (Wm?K) | (w/m?K) (W/mK) (WmK) | (W/mK)
0,05 | 0,1 | 02 2,0 1,0x107%° | 0.4 | 1,0x 10* | 247x107 | 5,69

A Tabela 4.2 mostra as malhas 10x10x10, 20x20x20 e 30x30x30 pontos, levando-

se em consideracao as esfericidades, as posi¢des X, y € z, as temperaturas da fase fluida e

da fase sélida e os seus respectivos tempos de execucao do programa.

TABELA 4.2 - Teste para escolha da malha com as respectivas temperaturas das fases

fluida e sélida e o tempo computacional.

Analise da Malha

Tempo de
Malha € z x,y) T Ts execugao
(m) (m, m) (°O) (°O) programa
10x10x10 1,0 0,2 (0.09, 0.01) 63,2297 | 63,2266 4min58s
10x10x10 0,8 0,2 (0.09, 0.01) 63,2370 | 63,2333 3min50s
10x10x10 0,6 0,2 (0.09, 0.01) 63,2457 | 63,2412 2min46s
20x20x20 1,0 0,2 (0.09, 0.01) 62,9645 | 62,9704 | 2h43min34s
20x20x20 0,8 0,2 (0.09, 0.01) 62,9664 | 62,9759 | 2h11min0O4s
20x20x20 0,6 0,2 (0.09, 0.01) 62,9673 | 62,9841 | 1h35min37s
30x30x30 1,0 0,2 (0.09, 0.01) 62,9696 | 62,9681 | 12h36minl2s
30x30x30 0,8 0,2 (0.09, 0.01) 62,9962 | 62,9943 | 12h47minls
30x30x30 0,6 0,2 (0.09, 0.01) 62,9469 | 62,9641 | 12h58min21s

Observa-se na Tabela 4.2 para as malhas 10x10x10, 20x20x20 e 30x30x30 pontos

nodais, diferenca muito pequena entre as temperaturas da fase fluida e da fase sélida.

Pode-se identificar ainda que o tempo de execu¢do do programa para as malhas 10x10x10

e 20x20x20 pontos nodais analisados foi maior para as particulas do leito poroso com

forma esféricas e menor para as particulas do leito com forma retangulares. Ja para a
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malha 30x30x30 pontos nodais, o tempo de execucdo do programa foi maior para as
particulas com formas retangulares e menor para particulas com formas esféricas.
Pode-se ver ainda que a malha 20x20x20 pontos teve um tempo de processamento
de 2h43min34s para as particulas esféricas, 2h11minds para particulas cilindricas e
1h35min37s para particulas com formas retangulares, enquanto que a malha de 30x30x30
pontos nodais levou 12h36min12s para particulas com forma esférica, 12h47min01s para
particulas com forma cilindrica e 12h58min21s para as particulas com forma retangular
para produzir praticamente a mesma solu¢ao, motivo pelo qual descartou-se trabalhar
com essa ultima malha nessa pesquisa. Desta forma, selecionou-se a malha 20x20x20
pontos nodais, pois apresentou um menor tempo de execucdo que a malha 30x30x30

pontos nodais.

4.2 - Validacao do modelo de duas fases

A Figura 4.1 ilustra uma comparag¢do entre os perfis adimensionais de temperatura
no interior de um reator cilindrico de se¢do transversal circular, obtidos usando o modelo
de duas fases (fase fluida + fase sélida) com aqueles obtidos por Oliveira (2004) e por

Silva (2018) com o modelo pseudo-homogeneo ou fase unica.

A Tabela 4.3 reporta as condi¢cdes operacionais usadas na simulacao.

TABELA 4.3 — Parametros termofisicos usado na simula¢@o para validagdo do modelo

heterogéneo.
Parametros
L1 L2 H hwext hwint @ Kwr Kr = Ks pr = Ps
(m) (m) (m) | (wm2K) | (w/m2K) (WmK) | (WmK) | o

0,05 | 0,050001 | 0,2 2.0 1,0x103° | 04 | 1,0x 10%° 0,1 1,0948
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FIGURA 4.1 - Perfis adimensionais de temperatura no interior do reator cilindrico de

leito fixo (L2/Li = 1,0), obtidos com o modelo heterogéneo (fase fluida e fase sélida) e o

modelo pseudo-homogéneo (fase unica), (Bi = 1,0).

Como pode ser observado na Figura 4.1, ndo existe diferenca visivel entre os
resultados numéricos obtidos com o modelo peseudo-homogéneo e com o modelo de duas
fases, em todas as posicdes adimensionais, que foram escolhidas para se obter os perfis

de temperaturas (em toda altura intermediaria e na saida do reator).

E importante frisar que o reator cilindrico-eliptico quando L;_L,, se reduz a um
cilindro circular. O modelo de duas fases se reduz ao modelo particular de unica fase
quando se utiliza a média ponderada das propriedades termofisicas envolvidas no sistema,
para as fases fluida e sélida. Pode-se ver o estudo de transferéncia de calor em reator
cilindrico-eliptico usando o modelo de tnica fase nas pesquisas reportadas por Oliveira
(2004), Silva Filho (2013) e Silva (2018), que analisaram esse modelo analiticamente e

numericamente.
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4.3 — Avaliacao do efeito dos parametros geométricos e termofisicos na distribuicao

de temperatura das fases fluida e sélida no reator de leito fixo

4.3.1 — Influéncia da forma geométrica do reator

4.3.1.1 — Efeito da razao de aspecto (L2/L1) do reator

O estudo da razdo de aspecto para reatores cilindricos de leito fixo ja vem sendo
estudado na literatura a um bom tempo, como pode ser visto em Oliveira (2004), Silva
Filho (2013) e Silva (2018). Esse estudo € um requisito fundamental para um bom
entendimento dos fendmenos envolvidos no movimento de fluidos e na transferéncia de

calor em reatores de leito compactado.

Foi considerado nesse trabalho o leito compactado com duas fases, ou seja, uma
fase s6lida e uma fase fluida. A forma das particulas dentro do reator € esferoidal prolata,
com esfericidade (e = 0,85). As direcdes dos intersticios e a localizacdo das particulas
dentro do leito ndo foram consideradas (distribuicdo aleatéria). Assumiu-se o fluxo
pistonado do fluido no leito na direcdo axial e propriedades térmicas dependentes do tipo

de material que constituem as fases fluida e sélida.

Para analisar o comportamento da distribuicao de temperatura no interior do reator
de leito compactado a fim de verificar o efeito da razao de aspecto Lo/Lj no processo de
transferéncia de calor no reator usando o modelo heterogéneo, foram simulados trés (3)
casos: Lo/L1=1,0 (caso 1), Lo/Li = 2,0 (caso 2) e L»/L1 =3,0 (caso 3). Foram fixados os
valores dos coeficientes de transferéncia de calor hwex= 2,69 W/m? K e hwin= 1,025x10*
W/m? K. Considerou-se trés alturas de secdes do leito compactado nos planos de entrada,
metade e saida do reator para as fases fluida e solida. Nas Figuras 4.2, 4.4 e 4.6 estao
ilustradas a distribuicdo de temperatura das fases fluida e sélida em planos transversais
no interior do reator em diferentes posi¢des axiais (z/H = 0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722m),
para as razdes de aspecto Lo/L1=1,0, 2,0 e 3,0, respectivamente. As Figuras 4.3,4.5e 4.7,

ilustram este mesmo resultado, mas em diferentes planos longitudinais (x/L =0 e y/L =
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0). Para o caso Lo/Li = 1,0 (Figura 4.2), como esperado, observa-se gradientes radiais de
temperatura bastantes elevados proximo a parede do reator. Na medida em que se
aumenta a posicao axial ao longo do reator, esses gradientes radiais aumentam. Percebe-
se, em qualquer altura do leito, que os gradientes radiais de temperatura sdo levemente
maiores para o fluido em relagdo ao sélido, e que a regido préxima a superficie do reator
(x =0,10 m) € a mais afetada pelo resfriamento. Nas Figuras 4.2, 4.4 ¢ 4.6, vé-se que, na
medida em que se aumenta a area da se¢do transversal do reator, refletido pelo parametro
L>/L1 =1,0, 2,0 e 3,0, aumenta-se os gradientes radiais de temperatura, mantendo-se ainda
os maiores gradientes para o fluido, contudo, surge gradientes angulares de temperatura,

0 que ndo ocorre para o caso uma secao transversal circular.

Foi observado que a porosidade do leito diminuiu com o aumento da drea da secao
transversal do reator, ou seja, com valores de razdes de aspecto geométrico variando de
L»/Li= 1,0, 2,0 e 3,0, obteve-se porosidade de 0,44, 0,40 e 0,37, respectivamente. As
mudancas ndao foram muito intensas de modo que afetassem de forma significativa o

campo de temperatura.
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FIGURA 4.2 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para Lo/L1 = 1,0 (Caso 1).
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FIGURA 4.3 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito
empacotado, para Lo/L1 = 1,0 (Caso 1).
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FIGURA 4.4 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para Lo/L = 2,0 (Caso 2).

Como esperado, observa-se nas Figuras 4.2, 4.4 e 4.6 que existe um deslocamento

das isolinhas de maiores temperaturas para as posi¢des cada vez mais proxima do centro

do reator de leito fixo, evidenciando o efeito de ponta, relacionado com a forma

geométrica do reator.

Pode-se ver nas Figuras 4.3, 4.5 e 4.6, que os gradientes axiais de temperatura sao

levemente menores do que os gradientes radiais de temperatura.
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FIGURA 4.5 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para Lo/Li = 2,0 (Caso 2).
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FIGURA 4.6 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para Lo/Ly = 3,0 (Caso 3).
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FIGURA 4.7 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para Lo/L1 = 3,0 (Caso 3).

4.3.1.2 - Efeito da altura do reator

As Figuras 4.8 e 4.10 ilustram a distribuicdao de temperatura das fases fluida e
sOlida em planos transversais no interior do reator em diferentes posi¢Oes axiais (z/H =
0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722m) para as alturas do reator H =0,3 m (Caso 4) e H=0,4 m
(Caso 5), respectivamente. As Figuras 4.9 e 4.11 ilustram este mesmo comportamento em

diferentes planos longitudinais (x/L =0 e y/L =0).

Analisando as Figuras 4.8 e 4.10, tomando como referéncia o caso 2, verifica-se

que, quando se aumenta a altura do reator (H) de 0,30 m para 0,40 m, hd uma pequena
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diferenga no valor do gradiente de temperatura na direcdo radial entre a fase fluida e a
fase s6lida. Logo, pode-se dizer que, ao se aumentar a altura do leito, ocorrerd uma maior
transferéncia de calor do fluido (ar) no interior do reator para a parede do reator. Observa-
se ainda que um maior resfriamento acontece no maior valor de H (altura do leito) em
virtude de haver maior drea para troca de calor. Pode-se dizer que os gradientes de
temperatura das fases fluida e sélida tiveram quase a mesma variacao, tanto radial quanto

axial, individualmente.
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FIGURA 4.8 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para H = 0,3 m (Caso 4).

Agora, analisando ainda as Figuras 4.9 e 4.11 percebe-se que os gradientes axiais

de temperaturas s@o maiores na entrada do reator para ambas as fases. As isolinhas de
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temperatura sdo maiores para as posi¢des cada vez mais préxima do centro do que na

saida do reator de leito fixo tanto para as posi¢des axiais quanto radiais.
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FIGURA 4.9 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para H = 0,3 m (Caso 4).
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FIGURA 4.10 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para H = 0,4 m (Caso 5).
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FIGURA 4.11 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para H = 0,4 m (Caso 95).

4.3.2 - Influéncia do material da parede do reator

Para avaliar o efeito do material da parede do reator na distribuicdo de temperatura
no interior do equipamento selecionou-se trés tipos de materiais: metal (cobre puro),
polimero (polipropileno) e ceramico (silica fundida), conforme pode ser visto nas Tabelas
3.1 e 3.2. A distribuicdo de temperatura no interior do reator em diferentes planos
transversais, para o caso onde a parede é metélica € mostrada na Figura 4.4 (Caso 2), que
serd o caso referéncia para os demais casos analisados. As Figuras 4.12 e 4.14 mostram a
distribuicao de temperatura no interior do reator para o caso onde a parede é polimérica
(Caso 6) e ceramica (Caso 7), respectivamente, levando em considera¢do ambas as fases.

Ja as Figuras 4.13 e 4.15 ilustram este mesmo resultado em planos longitudinais.

Verificou-se, ap6s andlise das Figuras 4.12 a 4.15, que os resultados s@ao muito
similares, do ponto de vista dos gradientes de temperatura para as fases fluida e sélida,
axialmente e radialmente. Em se tratando de transferéncia do calor, quem estd dominando
o fendmeno é o coeficiente de transferéncia do calor convectivo externo. No entanto, sob
o aspecto do efeito do calor no equipamento, os metais sdo mais recomenddveis para a

parede do reator por serem mais resistentes ao calor e a corrosao.
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FIGURA 4.12 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,
para Ky:= 1,38 W/m K (Caso 6).
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FIGURA 4.13 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para Kw,= 1,38 W/m K (Caso 6).
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FIGURA 4.14 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para Ky = 0,12 W/m K (Caso 7).
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FIGURA 4.15 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para Kw,= 0,12 W/m K (Caso 7).

4.3.3 — Influéncia do fluido refrigerante

4.3.3.1 - Efeito do coeficiente de transferéncia de calor convectivo na parede externa

do reator

As Figuras 4.4, 4.16 e 4.18 (casos 2, 8 e 9 da Tabela 3.2) mostram a distribui¢ao
de temperatura na secdo transversal do reator nas posi¢des axiais z/H = 0,0833, 0,5277 e
0,9722 para trés diferentes coeficientes de transferéncia de calor da parede externa do
reator. Os coeficientes de transferéncia de calor foram determinados a partir da velocidade

do fluido que percola a parede externa do reator, do nimero de Nusselt, do diametro



127

hidrailico e dos pardmetros termofisicos, conforme Equacdo (3.123). Os coeficientes de
transferéncia de calor convectivos encontrados e utilizados nos casos 2, 8 € 9 foram hwext

=2,69 W/m? K, hyext = 4,72 W/m? K € hyex = 10,53 W/m? K, respectivamente.

Uma comparagio entre as Figuras 4.4, 4.16 e 4.18, para porosidade constante e
igual 0.4, evidenciou que, aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor por
conveccdo na parede externa do reator tem-se uma maior troca de calor com o liquido
percolante, pela parede do reator. Isto pode ser constatado observando-se as regides de
maiores variacdes de temperaturas, nas trés figuras. Analisando ainda essas figuras,
verifica-se que, aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor de hwext = 2,69
W/m? K, para hyext = 10,53 W/m?K, nas secoes de alturas z/H = 0,0833, 0,5277 e 0,9722
do leito, o gradiente radial de temperatura para as fases fluida e s6lida sdo maiores nas
proximidades da parede do reator de leito fixo, sendo esses gradientes de temperaturas
para a fase fluida mais elevados do que aqueles obtidos para a fase sélida. As isolinhas
de temperaturas radialmente e axialmente sdo mais intensas nas proximidades do plano
de entrada do reator em ambas as fases, conforme pode ser observado nas Figuras 4.16 a
4.19. Quando o coeficiente de transferéncia de calor aumenta, a temperatura diminui na
direcdo do escoamento para as fases fluida e s6lida conforme pode ser observado nas
figuras. Os gradientes axiais de temperatura das Figuras 4.17 e 4.19 sdo maiores na se¢ao

de entrada e menores na secdo de saida do reator.

A partir dos planos transversais e axiais, verifica-se claramente o efeito da ponta,

na distribui¢do de temperatura no interior do reator.
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FIGURA 4.16 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para hyext = 4,72 W/m? K (Caso 8).
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FIGURA 4.17 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em

diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para hwex = 4,72 W/m? K (Caso 8).
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FIGURA 4.18 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,
para hyex = 10,53 W/m? K (Caso 9).
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FIGURA 4.19 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para hyex = 10,53 W/m? K (Caso 9).
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4.3.3.2 — Efeito da temperatura do fluido de resfriamento

As Figuras 4.20 e 4.22 ilustram a distribui¢do de temperatura das fases fluida e
solida em planos transversais no interior do reator em diferentes posi¢des axiais (z/H =
0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722 m) para diferentes temperaturas médias do fluido
refrigerante, que escoa na regido anular que recobre o reator (casos 2, 10 e 11 da Tabela
3.2). As Figuras 4.21 e 4.23 ilustram estes mesmos resultados, contudo em diferentes

planos longitudinais (x/L =0 e y/L =0).

Verificou-se que, diminuindo a temperatura do fluido que percola o reator de 30°C
para 20°C e 10°C, os coeficientes de transferéncia de calor convectivo na parede externa
do reator ndo teve um efeito significativo. Para as temperaturas de resfriamento igual a
10°C, 20°C e 30°C, obteve-se hwext = 2,60 W/m? K e hyex = 2,66 W/m? K,
respectivamente. Analisando as Figuras 4.20 a 4.22, verificou-se que a temperatura no
interior do reator nas secoes localizadas em z/H = 0,0833, 0,5277 e 0,9722 do leito,
diminuem axialmente e radialmente, sendo os gradientes axiais de temperatura mais
elevados no plano de entrada do reator cilindrico-eliptico. Percebe-se que os valores dos
gradientes axiais de temperatura diminuem na dire¢do do escoamento, € geram um
deslocamento das isolinhas de maiores temperaturas para posi¢cdes cada vez mais

proximos do centro do reator de leito fixo tanto para a fase fluida quanto para a fase solida.

De forma geral, verifica-se que a temperatura na fase sélida € maior do que a

temperatura da fase fluida, a medida que o fluido escoa axialmente no interior do reator.
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FIGURA 4.20 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para T = 20°C (Caso 10).
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FIGURA 4.21 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para T = 20°C (Caso 10).
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FIGURA 4.22 - Distribui¢do de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para T = 10°C (Caso 11).
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FIGURA 4.23 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para T = 10°C (Caso 11).

4.3.4 - Influéncia do fluido de aquecimento

4.3.4.1 — Efeito da velocidade do fluido na entrada do reator

Até agora todos os casos foram simulados com uma velocidade do fluido na
entrada do reator de u, = 0,1 m/s. Nesta secdo serdo discutidos os efeitos da velocidade
do fluido na entrada do reator sobre o processo de transferéncia de calor no interior do
equipamento. Foram escolhidas, para tal, as velocidades u, = 0,2 m/s (caso 12) e u, = 0,35
m/s (caso 13), para um reator com razdo de aspecto Lo/L1 =2,0. O caso 2 sera estabelecido

como referéncia para analise comparativa.
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Nas Figuras 4.24 e 4.26 estdo ilustrados a distribuicao de temperatura das fases

fluida e sélida em planos transversais no interior do reator, em diferentes posicdes axiais

(zH = 0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722m), para diferentes velocidades do fluido de

aquecimento na entrada do reator (casos 2, 12 e 13 da Tabela 3.2). As Figuras 4.25 e 4.27

ilustram o mesmo resultado, mas em diferentes planos longitudinais (x/L =0 e y/L =0).

Avaliando as Figuras 4.24 e 4.26 observa-se que a transferéncia de calor no meio

poroso ocorre gradativamente ao longo do reator em ambas as fases e que as isolinhas

sofrem deslocamento na medida que se aumenta a velocidade do fluido escoando no

interior do equipamento. Também sdo maiores os gradientes radiais de temperatura

proximos a parede do reator para ambas as fases, o que intensifica ainda mais a taxa de

transferéncia de calor radial nessa regido.
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FIGURA 4.24 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para u, = 0,2 m/s (Caso 12).
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FIGURA 4.25 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para u, = 0,2 m/s (Caso 12).

Analisando as Figuras 4.25 e 4.27 pode-se ver que, quando se aumenta a

velocidade na entrada, os gradientes axiais de temperatura sdo maiores na secao de saida

em ambas as fases e que as isolinhas de maiores intensidades se encontram na secdo de

entrada do reator de leito fixo. Também, € possivel perceber um deslocamento das linhas

de maior temperatura para a regidao de saida do reator, evidenciando o efeito convectivo

do processo.
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FIGURA 4.26 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para u, = 0,35 m/s (Caso 13).
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FIGURA 4.27 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para u, = 0,35 m/s (Caso 13).

4.3.4.2 - Efeito da temperatura do fluido na entrada do reator

Nas Figuras 4.28 e 4.30 sd@o mostradas a distribuicdo de temperatura das fases
fluida e sélida em planos transversais no interior do reator, em diferentes posicdes axiais
(z/H = 0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722m), para diferentes temperaturas do fluido de
aquecimento na entrada do reator (casos 2, 14 e 15 da Tabela 3.2). As Figuras 4.29 e 4.31

ilustram o mesmo resultado, mas em diferentes planos longitudinais (x/L =0 e y/L =0).

Analisando as Figuras 4.28 a 4.31, verifica-se que a variacdo da temperatura do
fluido na entrada do reator ndo afeta os gradientes de temperatura no interior do reator,
significativamente, isto ocorre porque a distribuicdo de temperatura € plotada na sua
forma adimensional, a qual é independente das temperaturas do fluido na entrada do
reator e temperatura do fluido refrigerante.
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FIGURA 4.28 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para T = 80°C (Caso 14).
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FIGURA 4.29 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para T = 80°C (Caso 14).

Podemos observar nas Figuras 4.28 e 4.30 que os gradientes radias de temperatura sao
maiores nas proximidades da parede do reator e que as isolinhas de temperatura tém maior
intensidade nas proximidades do plano de entrada do reator catalitico para ambas as fases.
Ja nas Figuras 4.29 e 4.31 os gradientes axiais de temperatura sdo maiores no plano de

entrada do reator.
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FIGURA 4.30 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para T = 100°C (Caso 15).
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FIGURA 4.31 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para T = 100°C (Caso 15).

4.3.5 — Influéncia da forma da particula no interior do reator

O tamanho e a forma das particulas no processo de transferéncia de calor em
reatores de leito fixo sdo extremamentes importantes para andlise do processo fisico
estudado e sdo determinantes para as propriedades como: area superficial especifica das
particulas, a esfericidade, a permeabilidade de um meio poroso, a porosidade, tamanho e
distribuicdo dos poros. Os estudos de transferéncia de calor em reator de leito fixo
reportados na literatura consideram geralmente as particulas como sendo esféricas, mas

sabe-se que na pratica dificilmente apresentam essa forma.
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Diante disto, neste item é abordado o efeito da forma das particulas no interior do
reator. Duas geometrias sdo avaliadas: particulas esféricas (caso 16) e esferoidais prolata
(casos 2 e 17), conforme pode ser visto na Tabela 3.2. As particulas sdo feitas de um
mesmo material e permanecem com o mesmo arranjo dentro do reator. O formato das
particulas afetou muito pouco a porosidade do meio. Para os casos 2 e 17, particulas com
forma esferoidal prolata, a porosidade foi aproximadamente 0,4, a esfericidade foi de 0,86
(caso 2) e 0,76 (caso 17), e a drea superficial especifica da particula foi de 844,87 m'!
(caso 2) e 809,94 m (caso 17). Para o caso da particula com a forma esférica, a
porosidade, a esfericidade e a area especifica das particulas foram 0,39, 0,999 e 902 m,

respectivamente.

Nas Figuras 4.32 e 4.34 estdo mostradas a distribuicao de temperatura das fases
fluida e sélida em planos transversais no interior do reator, em diferentes posicdes axiais
(z/H=0,0833 m, 0,5277 m e 0,9722m), para diferentes geometrias da particula que forma
o leito poroso (casos 2, 16 e 17 da Tabela 3.2). J4 nas Figuras 4.33 e 4.35 estdo ilustrados

o mesmo resultado, mas em diferentes planos longitudinais (x/L =0 e y/L =0).

Avaliando a distribuicdo de temperatura dentro do reator cilindrico-eliptico para
os casos 16 e 17 (Figuras 4.32, 4.33, 4.34 e 4.35), verifica que os gradientes radiais de
temperatura sao maiores nas proximidades da parede, enquanto que os gradientes axiais
de temperatura sao maiores no plano de entrada do reator para ambas as fases. Verifica-
se ainda que as temperaturas sdo maiores nas proximidades do plano entrada do reator, e
diminuindo axialmente para ambas as fases, ao longo do comprimento do reator, sendo
esse comportamento de dinidmica de temperatura e gradientes de temperatura uma

tendéncia em todos os casos estudados, e isso € inerente a geométria do sistema.
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FIGURA 4.32 - Distribuicao de temperatura adimensional das fases fluida e sélida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

paraa = 2,0x10°m e b = 2,0x10”m (Caso 16).
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FIGURA 4.33 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para a =2,0x107 e b =2,0x107 (Caso 16).
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FIGURA 4.34 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em

diferentes planos transversais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito empacotado,

para a = 2,0x10°m e b = 3,0x10m (Caso 17).

0.200

0.175

0.150

0.125

0.100

z (m)

0.075

0.050

0.025
0.000
0.000 0.025 0.050 0.075
X (m)

(a) Fase fluida, y/L =0

z(m)

0.100

0.200

0.175

0.150

0.125

0.100

0.075

0.050

0.025
0.000
0.000 0.025 0.050 0.075 0.100
x(m)

(b) Fase solida, y/L =0



0.200 0.200
0.175 0.175
1.00 1.00
0.95 005
090  0.150 0.150 0.90
085 0 &8s
0.80 080
075  0.125 0.125 075
0.70 070
065 = — 065
060 £ 0.100 £ 0.100 0 60
055 ™ ) 055
0.50 0.50
045  0.075 0.075 B 4
040 =0 40
0.35 —{0 35
030 0050 0.050 30
0.25 —i0.25
0.20 —(0.20
0.15 0.025 0.025 L1015
0.10 L1010
0.05 —0.05
0.00 0.000 0.000 —1p o0
0.000 0.025 0.050 0.000 0.025 0.050
y (m) y(m)

(¢) Fase fluida, x/L =0 (d) Fase sélida, x/L =0
FIGURA 4.35 - Distribuicdo de temperatura adimensional das fases fluida e s6lida em
diferentes planos longitudinais no interior do reator cilindrico-eliptico de leito

empacotado, para a = 2,0x10 e b = 3,0x103 (Caso 17).

Verificou-se em todos os casos analisados, que o modelo matematico de duas
fases descreveu de maneira satisfatoria a transferéncia de calor no reator cilindrico-
eliptico de leito fixo, mostrando-se um modelo versatil e significativo para incorporacao
de variacdes desde a forma geométrica do equipamento até a forma da particula dentro
do reator. Observou-se em todos os casos que a distribuicdo de temperatura dentro do
reator sempre apresentou temperaturas maiores para a fase sélida e que os gradientes
radiais de temperatura foram sempre maiores proximos da parede do reator para ambos

OS casos.

Analisou-se que a mudanca nas dimensdes das particulas que compde o leito fixo
do reator ndo influenciou significativamente na distribuicdo de temperatura € nem nos
gradientes radiais e axiais em ambas as fases. Ja quando se tratou da influéncia do fluido

de aquecimento, onde se analisou os efeitos da velocidade, evidenciou-se em relacdo aos
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outros casos analisados, o deslocamento das linhas de maiores temperaturas para a regio

de saida do reator e o efeito convectivo como preponderante no processo.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES PARA FUTURAS PESQUISAS

5.1 — Consideracoes

Baseados nos resultados obtidos pode-se concluir que:
a) Quanto ao modelo matematico proposto.
- O modelo possui grande versatilidade para incorporar modificacdes geométricas e
termofluidodinamicas, a fim de se poder avaliar uma gama de efeitos de forma individual
ou combinada.
- Sob o ponto de vista fisico, 0 modelo matematico de duas fases mostrou-se fisicamente
consistente para o estudo da transferéncia de calor em reator de leito fixo com geometria
cilindrica eliptica.

b) Quanto aos resultados simulados.

- Os gradientes axial e radial de temperaturas dentro do reator foram levemente maiores

para a fase fluida em todos os casos analisados.

- As isolinhas de temperatura s3o maiores para as posicdes cada vez mais proximas do

centro e entrada do que na saida do reator de leito fixo.

- Os gradientes de temperatura radial e axial sdo maiores perto da parede do reator de

leito fixo para ambas as fases, em todos os casos analisados.
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- Os gradientes axiais de temperatura sdo mais relevantes na regido préxima a entrada do
reator para as fases fluida e s6lida. Exceto quando a velocidade do fluido na entrada do
reator for aumentada, altos gradientes axiais de temperatura se concentrardao na parte

superior do equipamento.

- Com o aumento do coeficiente de transferéncia de calor convectivo na parede externa
do reator, maiores gradientes axial e radial de temperaturas sdo obtidos para ambas as

fases.

- Aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor na parede interna do reator
aparentemente ndao provocou nenhuma mudanga no comportamento da variacdo da

temperatura nas fases fluida e sélida.

- As regides de maiores gradientes térmicos estdo situadas exatamente proximas a 'y = L
(regido pontiaguda) caracterizando-se dessa forma, como a regido mais critica para a
transferéncia de calor no reator eliptico, principalmente na geometria cilindrica eliptica

com elevada razdo de aspecto, tanto para a fase fluida quanto para a fase sélida.

- Naregido (0, L1) ocorre o ponto de maior temperatura na superficie do reator.

- Aumentando-se a altura do leito ocorre uma maior transferéncia de calor do fluido (ar)

de aquecimento para a parede do reator.

- O material da parede do reator e a temperatura do fluido na entrada do mesmo, nao

afetaram significativamente a distribui¢do de temperatura no interior do equipamento.

- Um aumento na velocidade do fluido na entrada do reator provoca um aumento na
transferéncia de calor para parede do reator e na direcdo axial do reator evidenciando o

forte efeito convectivo do processo.

- A forma das particulas nao influenciou na distribuicdo de temperatura e nem nos

gradientes de temperatura axial e radial das fases fluida e sélida.
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5.2 - Sugestoes para futuros trabalhos

Como sugestdes para futuras pesquisas nesta drea de conhecimento usando o modelo

heterogéneo, podem ser citadas:

a) Avaliar o comportamento do reator cilindrico-eliptico operando em condigdes

transientes com ou sem reagao quimica.

b) Incorporar reagdes heterogéneas no meio e analisar o comportamento térmico do

reator.

¢) Analisar o efeito da inclusdo da porosidade e velocidade varidvel em funcdo do raio,
sobre a estimativa dos coeficientes de transporte e da distribuicdo de temperatura no

interior do leito.

d) Estudar os efeitos das razdes diametro do leito/didmetro da particula, altura do

leito/diametro do leito sobre as estimativas dos coeficientes térmicos do equipamento.

e) Analisar o efeito da esfericidade em funcdo da porosidade em leitos recheados
randomicamente com particulas de tamanho uniforme e varidvel, sobre o processo de

transferéncia de calor no reator.

f) Analisar o modelo heterogéneo com as propriedades termofisicas varidveis em funcdo

da temperatura.
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