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RESUMO

Neste trabalho, foram desenvolvidos e apresentados varios modelos matemaéticos
tridimensionais analiticos € numéricos para estudar a transferéncia de calor no interior de um
reator de leito fixo, usando condi¢c@o na fronteira do sistema: de equilibrio ou convectiva,
condutividade térmica do reator constante ou varidvel e sistema com ou sem reac¢do quimica.
A modelagem matemadtica apresentada tem a flexibilidade de adaptar-se a leitos com forma
geométrica variando desde um canal retangular até o cilindro eliptico, incluindo o cilindro
circular. A metodologia numérica utilizada para resolver as equacdes diferenciais que
representam o fendomeno fisico baseia-se no método dos volumes finitos. Para discretizar a
equagdo geral da conservagdo da energia foi utilizado o esquema WUDS (Weigthed Upstream
Diference Scheme) como fun¢do de interpolagdo para os termos convectivos e difusivos e
uma formulagdo totalmente implicita. O sistema de equagdes algébricas lineares resultantes da
discretizacdo da equacdo da energia em todos os pontos do dominio computacional ¢é
resolvido iterativamente pelo método Gauss-Seidel. Resultados da distribuicao de temperatura
no interior do reator em funcio das posicoes radial e angular, em vérias posi¢des ao longo do
equipamento sdo mostradas e analisadas. Vdrias condi¢des de processo foram estudadas,
variando-se o coeficiente convectivo de transferéncia de calor, a razdo de aspecto geométrica
do reator, a concentragdo do reagente, a temperatura do fluido na entrada do sistema e a
velocidade superficial do fluido. Como uma aplicagdo deste trabalho, os modelos mateméticos
desenvolvidos foram utilizados para ajustar os dados experimentais de temperatura coletados
numa célula de medidas térmicas (reator de leito fixo) de secdo transversal cilindrica circular,
visando obter estimativas da condutividade térmica e coeficiente de transferéncia de calor do
leito de particulas sob vérias condi¢des experimentais, usando-se a técnica do erro quadrético

minimo.

Palavras-chave: Transferéncia de calor, reator, cilindro eliptico, numérico, experimental,

volumes finitos.



ABSTRACT

In this work, various analytic and numeric three-dimensional mathematical models were
developed and presented to study heat transfer inside a fixed bed reactor, using a equilibrium
or convective boundary condition, constant or variable thermal conductivity of the reactor and
system with or without chemical reaction. The mathematical modeling presented has been the
flexibility of adapting to beds with geometric shape varying from a rectangular channel to the
elliptic cylinder, including the cylinder circular. The numeric methodology used to solve the
differential equations that represent the physical phenomenon is based in the finite volume
method. For discretize the general conservation energy equation the WUDS (Weighted
Upstream Differentiates Scheme) scheme was used as interpolation function for convective
and diffusive terms and a totally implicit formulation. The linear algebraic equations system
resultant of the discretization of the energy equation in all points of the computational domain
is iteratively solved by Gauss-Seidel method. Results of the temperature distribution inside
the reactor in function of the radial and angular positions, in different positions along the
equipment are shown and analyzed. Several process conditions were studied, varying the heat
transfer convective coefficient, the reactor geometric aspect ration, the reagent concentration,
the temperature and superficial velocity of the fluid in entrance of the system. As an
application of this work, the mathematical models developed were used to adjust the
temperature experimental data collected in a thermal measures cell (fixed bed reactor) of
cylindrical traverse section, seeking estimate thermal conductivity and heat transfer
coefficient of the particles bed under several experimental conditions, using the minimum

quadratic error technique.

Key words: Heat transfer, reactor, elliptic cylinder, numeric, experimental, finite volumes.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

O estudo da transferéncia de calor em meios porosos percolados por fluidos tem
despertado o interesse de pesquisadores de varios ramos da ciéncia e da tecnologia desde o
século passado. Esse interesse advém de estarem os meios porosos presentes tanto na natureza
(solos e plantas, por exemplo) quanto na maioria das operagdes unitdrias normalmente
empregadas na Engenharia Quimica, como: filtracdo, destilacdo, absor¢do e adsor¢do em

colunas recheadas, secagem e reacgdes cataliticas em leitos fixos e fluidizados (Freire, 1979).

Os reatores tubulares de leito fixo, com paredes aquecidas (ou resfriadas), sdo
freqiientemente usados na industria para promover reagdes cataliticas géas-sélido, exotérmicas
ou endotérmicas. Porém, o projeto seguro de tais equipamentos exige a adocdo de modelos
matematicos confidveis, baseados em experimentos com fluxo de fluido e experimentos
cinéticos, que permitam simular situagdes que representem diversas condi¢des experimentais,
visando uma futura mudanca de geometria ou ampliacdo de escala (Azevedo et al., 1990;

Freund et al., 2003).

Particularmente quando o objetivo € o controle da temperatura no leito, os modelos
adotados sdao de preferéncia aqueles mais simples, que exigem menores esforcos e tempos
computacionais, embora simplificacdes demasiadas possam levar a previsdo erronea dos
perfis de temperatura. Desse modo, a modelagem matematica adequada do fendmeno torna-se
um requisito considerado imprescindivel. Previsdes confidveis dos perfis de temperatura no
leito advém do conhecimento exato dos parametros térmicos do modelo matemadtico adotado.
Para tanto, o uso de valores dos parametros de transporte de calor que sejam representativos

para qualquer altura do leito torna-se uma exigéncia considerada fundamental.



Vérios métodos de estimativa de parametros foram propostos e exaustivamente
discutidos na literatura, (Coberly e Marshal, 1951; Wash e Froment, 1972; Gunn e Khalid,
1975; Li e Finlayson, 1977; Dixon, 1985; Thoméo e Freire, 2000), porém sem mencionar o
fato de que os coeficientes de transporte de calor dependem do comprimento do leito. Em
geral, estes coeficientes apresentam um decaimento a medida que a altura do leito poroso
aumenta, quando se ajusta o modelo matematico adotado aos perfis radiais de temperatura em
cada altura isoladamente (sao os efeitos térmicos de entrada). Entao, cada método de
estimativa pode produzir diferentes valores para os coeficientes, mesmo quando as diferencas
entre os resultados de temperatura previstos com o modelo e os dados experimentais sdao
minimas. De uma maneira geral, os métodos encontrados na literatura admitem que as
medicdes experimentais sejam isentas de erros, ou seja, as medidas sdo exatas (Li e Finlayson,
1977; Lerou e Froment, 1977; Dixon et al., 1978; Dixon, 1985; Borkink e Westerterp, 1992a;
Dixon, 1996; Thoméo e Freire, 2000; Ferreira et al., 2002).

Solugdes analiticas ou numéricas da equacdo da difusdo/convecgao de calor em reator
de leito fixo, para varios casos tém sido reportadas na literatura (Wash e Froment, 1972; Gunn
e Khalid, 1975; Li e Finlayson, 1977; Wakao e Kaguei, 1982; Dixon, 1985; Freiwald e
Paterson, 1992; Oliveira et al., 2003). Todavia, os estudos estdo limitados ao uso de
equipamentos cilindricos, com secdo transversal circular, portanto, usam modelos
bidimensionais. Poucos s@o os trabalhos que assumem propriedades termofisicas do fluido
varidveis com a temperatura e velocidade e/ou temperatura na entrada do reator dependente da
coordenada radial (Hunt e Tien, 1988; Hunt e Tien, 1990; Borkink e Westerterp, 1992b).
Desta forma, fica evidente a necessidade de que sejam apresentadas solugdes rigorosas e mais

abrangentes para o problema em questao.

Neste sentido, os objetivos deste trabalho sdo: apresentar modelos matemaéticos
tridimensionais transientes para descrever a distribuicdo de temperatura no interior de um
reator de leito fixo com geometria cilindrica eliptica; apresentar solu¢@o analitica da equagdo
da difusdo/convecc¢do da energia aplicada a um reator cilindrico circular; apresentar solugcao
numérica da equagdo da difusdo/conveccdo da energia aplicada a um reator de leito fixo
cilindrico de secdo transversal eliptica; fornecer previsdes do perfil de temperatura no interior
do leito poroso sob diversas condi¢des de processo; estudar os aspectos termofluidodinamicos
e geométricos do reator de leito fixo sobre a distribuicdo de temperatura; aplicar os modelos

desenvolvidos para descrever a transferéncia de calor no interior de um reator cilindrico de



secdo transversal circular, visando avaliar os efeitos térmicos de entrada sobre as estimativas

dos coeficientes de transporte de calor.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serdo apresentados e discutidos topicos abordados na literatura,
relacionados aos aspectos da modelagem da transferéncia de calor em leito fixo, e da
estimativa dos coeficientes de transporte, visando acompanhar a evolucdo historica dos

estudos do transporte de calor em meios porosos.
2.1 - Aspectos estruturais do leito compactado

As previsdes de um modelo matematico para a transferéncia de calor sdo fortemente
influenciadas pela qualidade das hipoteses admitidas. Entre as hipoteses geralmente utilizadas
pelos pesquisadores em seus modelos e reportadas na literatura, aquela que se refere ao
escoamento tipo pistonado (fluxo tubular) parece ser um aspecto comum a quase todos os
modelos disponiveis. Em tais modelos, as propriedades estruturais do meio poroso e do fluxo
do fluido sdo caracterizadas por meio de uma fracdo de vazios (porosidade) média e de uma

velocidade intersticial uniforme, respectivamente (Foumeny et al., 1991).

A razdo para se adotarem simplificacdes na modelagem ¢ que, entre os anos trinta e
setenta, pouco se tinha avangado no desenvolvimento de algoritmos numéricos capazes de
resolver as equagdes diferenciais parciais do modelo, quando se estabeleciam condigdes de
escoamento diferentes daquela normalmente utilizada (fluxo pistonado) para representar o
meio. Além disso, a dificuldade experimental da medida exata do perfil real de temperatura na
entrada do leito, que perdura até os dias de hoje, representa uma enorme limitagdo para obter
uma modelagem segura e confidvel dos reatores cataliticos de leito fixo. Contudo, Schwartz e

Smith (1953), medindo a velocidade de fluido, encontraram que o perfil radial de velocidade,



conforme mostrado na Figura 2.1, alcangou um valor maximo a aproximadamente um
diametro de particula da parede, decaindo depois para um valor constante em direcao a regidao
central do leito. Seus resultados experimentais conduziram posteriormente a estudos sobre as

variagdes da porosidade com a posic¢ao radial, por varios grupos de pesquisadores.
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FIGURA 2.1 - Perfil radial de velocidade medido por Schwartz e Smith (1953), para
cilindros de didmetros de 3,2 mm e 6,4 mm numa coluna de 100 mm de

diametro interno.

Os resultados dos estudos de porosidade apresentados por pesquisadores tais como
Roblee et al. (1958), Pillai (1977), Stanek e Eckert (1979), Vortmeyer e Schuster (1983) entre
outros, concordam que no caso de particulas esféricas, a fracdo de vazios, conforme mostrado
na Figura 2.2, alcan¢a um valor minimo a uma distancia de meio diametro de particula da
parede, com alternados maximos e minimos ocorrendo em sucessivos raios de particulas. A
amplitude do ciclo diminui quando a distancia da parede aumenta. Isto explica bem os
resultados experimentais de Schwartz e Smith (1953), corroborando a afirmativa de que o
perfil radial de velocidade do fluido terd um méximo a aproximadamente um diametro de
particula da parede. A elevada fragdo de vazios proxima a parede proporciona a formagdo de
um escoamento preferencial de fluido nesta porcao do leito, resultante da menor resisténcia ao
fluxo do fluido. A conseqiiéncia imediata deste efeito ¢ que os perfis de velocidade e

condutividade térmica efetiva proximos a parede serdo diferentes daqueles no centro do leito.



Porém, na grande maioria dos trabalhos encontrados na literatura, estes sdo geralmente

assumidos como constantes com a posicao radial.

Zotin (1985) mediu experimentalmente a fracdo de vazios de um leito fixo e
apresentou detalhes sobre o seu comportamento, quando testava diferentes técnicas de
empacotamento. Esta autora observou que a porosidade apresenta variagcdes tanto radiais
quanto axiais e que esta sempre parte de um valor unitério junto a um contorno fisico s6lido
que acomoda o leito, decaindo de forma oscilatéria amortecida, longe deste contorno sdlido.
A existéncia de um perfil axial de porosidade influencia o desenvolvimento de um perfil de
velocidade e consequentemente, em equipamentos sem a presenga de uma se¢ao que garanta o
desenvolvimento do perfil de velocidade (se¢do de entrada), os efeitos de troca térmica e
desenvolvimento do perfil de velocidade serdo superpostos e mais acentuados no inicio do

leito, tornando a tarefa do estudo do transporte de calor muito mais ardua.
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FIGURA 2.2 - Perfil radial de porosidade em funcao da distancia da parede para esferas e

cilindros, medidos experimentalmente por Zotin (1985).

Recentemente, Afandizadeh e Foumeny (2001) publicaram um trabalho sobre o
projeto de reatores de leito compactado, ressaltando a importancia da estrutura do leito em
relacdo aos espacos vazios entre as particulas na “performance” do sistema, em termos de

coeficientes cinéticos e de transporte. Nesse artigo, os autores destacam que a estrutura da



matriz de empacotamento ¢ governada pela forma, dimensdo, assim como a metodologia

usada no empacotamento das particulas que compdem o meio poroso.

Visto que as nao-uniformidades radiais do leito provocam valores diferenciados na
velocidade do fluido e na condutividade térmica do leito nas regides do centro e da parede, o
coeficiente de transferéncia de calor obtido, ndo representa unicamente a transferéncia de
calor intrinseca parede-fluido, mas também inclui os efeitos resultantes das varia¢des na
velocidade do fluido e condutividade térmica efetiva nas vizinhangas da parede. Dessa forma,
fica evidente que a qualidade das estimativas de um dado modelo esta associada ao nivel de
detalhes que este apresenta em relacao aos aspectos estruturais do empacotamento, bem como
ao carater estatistico aleatorio do meio poroso. Borkink e Westerterp (1994) destacam a
influéncia do fendmeno da formacao de caminhos preferenciais do fluido na regido da parede,

sobre o desempenho de um reator tubular de leito compactado.

2.2 - Carater estatistico e flutuacoes angulares de temperatura

Uma das caracteristicas mais importantes relacionada aos aspectos estruturais do
empacotamento de um leito fixo diz respeito ao carater estatistico dos parametros de
transporte de calor (temperatura, condutividade térmica, coeficiente de transferéncia de calor,
etc). Wijngaarden e Westerterp (1992), realizando medidas de perfis radiais de temperatura
num leito compactado, observaram que existe muita dispersdo nos dados quando o leito ¢
reempacotado, ainda que os experimentos replicados sejam realizados sob as mesmas
condi¢des operacionais. Segundo esses autores, parte da dispersdo nas medidas de
temperatura em leitos compactados surge do fato que o leito ¢ heterogéneo na escala da
particula, isto é, se um perfil radial ¢ seguido numa tunica posi¢do axial, a porosidade ¢ uma
variadvel sem uma caracteristica bem estabelecida, apresentando alternados maximos e
minimos. A outra parte na dispersdo dos dados, surge do fato de que a corrente de gas dentro
dos vazios ¢ direcionada no espago de uma maneira estatistica. Como resultado, os perfis de

temperatura medidos também exibem uma certa quantidade de espalhamento.

Perfis radiais de temperatura medidos na saida de um leito compactado reportados por
Cresswell (1986), confirmam as citacdes de Wijngaarden e Westerterp (1992), em cujos
valores medidos, encontraram uma dispersdo da ordem de até 10°C entre as réplicas

angulares, quando existia um gradiente total de temperatura no leito de 40°C.



Segundo Wijngaarden e Westerterp (1992), se os parametros térmicos do modelo
matematico proposto forem determinados comparando os dados obtidos com o modelo com
os perfis experimentais de temperatura, em alturas individuais, o espalhamento nos perfis
experimentais induzira um espalhamento estatistico nos valores dos parametros estimados.
Este espalhamento ¢ consideravel e fornece uma explicagdo para a grande discrepancia entre
as correlagdes para a condutividade térmica radial e o coeficiente de transferéncia de calor

convectiva reportadas na literatura.

Diversos pesquisadores (Roblee et al., 1958; Pillai, 1977; Stanek e Eckert, 1979;
Vortmeyer e Schuster, 1983; Zotin, 1985; Cresswell, 1986; Foumeny et al., 1991;
Afandizadeh e Foumeny, 2001) observaram que existem flutuagdes significativas, mas
aparentemente aleatorias, de temperatura em leitos porosos. Tais flutuagdes sdo devido as
nao-uniformidades locais de empacotamento, inerentes ao proprio leito, € parecem ser mais
acentuadas quanto menor for a relagao entre o didmetro do leito e da particula. Todavia, os
modelos normalmente utilizados nao consideram estas flutuagoes. Assim, torna-se necessario
“filtrar tais flutuagdes no tratamento de dados, pois de outra forma os parametros térmicos
serdo estimados com grandes intervalos de incerteza, ou seja, com pequena precisdo. Uma
forma de se obter dados precisos ¢ utilizar a técnica de medida adequada. Dentre as técnicas
consagradas na literatura, destaca-se a do uso do suporte dos termopares em forma de cruz e a

dos sensores anelares introduzida por Giudici e Nascimento (1989; 1994).

Schouten e Westerterp (1996) apresentam trés diferentes métodos usados para filtrar
as variagOes de temperatura com a posi¢ao angular e encontrar um perfil radial de temperatura
“adequado” para ajustar os parametros térmicos. Uma aproximagdo ¢ localizar sensores
térmicos em vdarias posi¢cdes angulares e calcular a média das temperaturas em torno da

circunferéncia do leito compactado, de acordo com a equagao:

0=27

T,(0) = i j T(6)do 2.1)

Ainda segundo Schouten e Westerterp (1996), perfis radiais suavizados sdo obtidos
com este método se um numero suficiente de medidas radiais de temperaturas ¢é realizado,
mesmo em leitos com baixa razdo didmetro de tubo para didmetro de particula. Pelo menos

oito termopares sao necessarios para esta finalidade, de acordo com Dixon (1993). A variacao



observada em torno da média ¢ tratada como se esta fosse devido a um erro aleatério de
medida, que contribui para aumentar o desvio padrao dos parametros térmicos obtidos. Dixon
(1985) apresentou erros no numero de Bodenstein e no nimero de Biot na parede, de 10% e
20%, respectivamente, os quais, ele atribuiu principalmente as variacdes angulares de
temperatura. O numero de Bodenstein ¢ definido matematicamente como a razao entre o fluxo
convectivo de calor na fase fluida pelo fluxo difusivo de calor tomando por base a

condutividade térmica efetiva do leito.

Uma outra aproximagao para a média das variagdes angulares ¢ o reempacotamento do
leito (Wijngaarden e Westerterp, 1992). Variagdes angulares sdo especificas de um certo
empacotamento e, para as mesmas condicdes de operacdo, o reempacotamento resulta em um
perfil radial diferente. Perfis radiais alisados também podem ser obtidos pela média desses
diferentes perfis. Em seu trabalho, Borkink ¢ Westerterp (1994) reempacotaram o leito de 5 a
7 vezes, enquanto Wijngaarden e Westerterp (1992), 20 vezes. Embora o reempacotamento
altere a estrutura local do leito e, portanto a taxa local de transporte de calor, quase nenhuma

diferenca foi encontrada na escala do leito nos valores dos parametros.

Um terceiro método foi introduzido por Giudici e Nascimento (1989, 1994), que
conduziram experimentos de transferéncia de calor com o ar como fluido percolante, para seis
diferentes materiais de empacotamento. Eles desenvolveram um sensor de temperatura em
forma de anel consistindo de quatro arames de cobre com um termopar soldado em cada um
deles. As medidas de temperatura foram realizadas acima do empacotamento. Ficou evidente
segundo estes autores que, tanto experimentalmente quanto teoricamente, a temperatura
angular média era medida por tal dispositivo. As variagdes angulares na temperatura ja sao

filtradas pelas proprias medidas deste dispositivo.

Schouten e Westerterp (1996) estudando especificamente o carater estatistico das
variagdes angulares de temperatura do leito chegaram as seguintes conclusdes: (i) o
reempacotamento do leito conduz aproximadamente as mesmas temperaturas médias, apesar
das diferencas nos desvios padrdes, apos cada reempacotamento; (ii) nos experimentos de
transferéncia de calor, as maiores variacdes angulares de temperatura, provocadas pelos
gradientes radiais de temperatura, ocorrem na regido de entrada; (iii) apesar do carater
estatistico do leito resultar em significativas variagdes de temperatura, estas podem ser

desprezadas se uma temperatura angular média for usada. Portanto, um modelo deterministico
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bidimensional pode ser usado para interpretar os dados térmicos e calcular os parametros do

modelo.

Os trés métodos descritos anteriormente podem, portanto, ser usados para nivelar as
variagdes angulares de temperatura e produzir perfis radiais “adequados” para serem
comparados aos obtidos pela solucdo das equagdes que compdem um dado modelo
deterministico bidimensional. Mesmo assim, ainda permanece a questdo: as variagdes
angulares em torno da média podem se negligenciadas? De acordo com Schouten e
Westerterp (1996), a resposta para esta pergunta ¢ obtida, fazendo-se um paralelo do uso do
modelo unidimensional com uma temperatura média na saida, obtida de dados cujos

gradientes radiais de temperatura ndo sejam elevados.

Além das informagdes anteriores, com relacdo as técnicas para a determinacio
experimental das temperaturas do gas e do solido, Sartori (1978) apresenta uma ampla

revisdo, em diferentes tipos de leito, inclusive o fixo.

2.3 - Modelos matematicos

Os modelos normalmente utilizados no estudo da transferéncia de calor em leitos fixos
sdo basicamente dois: 0 modelo heterogéneo (fase solida + fase fluida) e o modelo a uma fase

(pseudo-homogéneo).

No modelo a duas fases (solida + fluida), cada uma tem uma dindmica préopria na
transferéncia de calor, sendo definido um pardmetro para cada fase e um outro pardmetro que
tem a func¢do de acoplar a transferéncia de calor entre elas. Embora esse modelo seja
fisicamente mais realista, tem sido pouco utilizado por razdes inerentes a propria modelagem,
que sdo: solucdo consideravelmente mais complicada das equacdes da energia, dificuldade
experimental na determinagdo do coeficiente de transferéncia de calor soélido-fluido,
necessario ao modelo heterogéneo e a dificuldade na medida pontual da temperatura para cada

fase (especialmente nos casos onde dp < 3 mm).

No modelo pseudo-homogéneo nao existe distingdo entre as fases. Desse modo, em

termos de transferéncia de calor, a mistura (solido + fluido) estd a mesma temperatura em
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cada ponto do leito. Nesse modelo, a natureza heterogénea do leito ¢ considerada apenas

indiretamente ou implicitamente através de parametros efetivos.

Varios pesquisadores t€ém se preocupado em analisar a equivaléncia entre os modelos a
uma ¢ a duas fases, podendo-se citar entre eles, Vortmeyer ¢ 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) e Wang et al. (2003).

2.3.1 - Modelos pseudo-homogéneos

Varios modelos pseudo-homogéneos foram propostos na literatura na tentativa de
fornecer um ajuste satisfatorio entre a temperatura medida experimentalmente e a temperatura

prevista pelo modelo.
2.3.1.1 - Modelo unidimensional

Colburn (1931) foi 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. 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¢do 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

ordinaria:

Ge,D, ‘;—T =4U(T, -T) (2.2)
Z

com as condi¢des de contorno T =Tp,emz=0¢ T =Ty em z = L, onde Ty, ¢ constante para

todo z. A integragio da Equagdo 2.2 sugere que o logaritmo natural de T  depende
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linearmente da profundidade do leito z, com o coeficiente angular dado por - 4U/DGcp, onde,

G=pueeT =(T - To)/(Ty - Tv).

A temperatura média na saida do leito compactado Ty € obtida do perfil radial medido

na saida pela seguinte equacao:

~ ZJOR rT(r)dr

R? (2.3)

U

Dixon (1996) usando o modelo pseudo-homogéneo unidimensional obteve valores
para o coeficiente global de transferéncia de calor U, com erros inferiores a 3,8% em relacao
aos seus valores assintoticos, para toda a faixa de nimero de Biot. Segundo esse pesquisador,
o uso do modelo pseudo-homogéneo unidimensional junto com uma equa¢ao melhorada para
a estimativa do coeficiente global de transferéncia de calor U, fornece predi¢des 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 dispersdo axial de calor e do
fluxo de fluido num leito fixo, usando o modelo pseudo-homogéneo unidimensional
contemplando 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 ¢ comparada com valores experimentais ¢ os dois
parametros do modelo, nimero de Peclet dispersivo (Pe) e a velocidade de propagacao do

. . * ~ .
fluido no meio (¢ ), sdo estimados.
Pelo fato de o modelo pseudo-homogéneo unidimensional prever somente variagdes
axiais de temperatura, sua aplicacdo fica restrita a leito de pequenos didmetros, onde se
cumpre a hipotese de variagdes radiais de temperatura despreziveis.

2.3.1.2 - Modelos bidimensionais

Avancos significativos no estudo dos fenomenos de transferéncia de calor em leito

fixo foram alcangados quando foi utilizado o modelo bidimensional, o qual inclui a ocorréncia



13

de perfis radiais e axiais de temperatura no meio pseudo-homogéneo, junto de uma série de
simplificagdes. Neste caso, um balango térmico num elemento de volume representativo do

sistema conduz a:

G

2 2
aT_kr[la_T 8Tj+kzaT (2.4)

Cp— = —+
" oz ror o’ 0z*

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 dispersio axial k, (6°T/dz%), presente na Equagio
2.4, é desprezado (Wash e Froment, 1972; Li e Finlayson, 1977). Neste caso, a Equagdo 2.4

reduz-se a:

oT 10T o°T
Ge, —=ko| ——+ 2.5
P oz r(r or &2) (2.5)

A Tabela 2.1 apresenta o conjunto de condi¢gdes de contorno e as respectivas solugdes
para a Equagdo 2.5. Vale salientar que as solucdes apresentadas na Tabela 2.1 para a Equacao

2.5 sdo aplicadas apenas na situacdo de leito fixo cilindrico, de se¢do transversal circular.

TABELA 2.1 - Condigdes de contorno e solugdes da equacao (2.5).

Condig¢des de contorno Solucao da equagdo de balanco de energia
z=0, T=T, (2.6a) r
o, w0 ) ke ?
= = W 2% exp i (2.8)
r=0, odT/or=0 (2.6b) T = (“n) GcPRz
r=R, T=Ty (2.6¢)
Jo(an) =0
z=0, T=T, (2.7a) ( rj
Bil | a, 2
T-T, ®© R - k,,an
r=0, dT/6r=0 (2.7b) P I NN exp 52| (29)
0 —1iw n= (Bl +an )fl(an) GCPR
=R,
h R
oT BiJO(an)—anJl(an)zo, Bi=—
k
—Krgzhw(T—TW) (2.7d) r
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Viérios trabalhos (Plautz e Johnstone, 1955, Calderbank e Pogorski, 1957, Yagi e
Wakao, 1959, Wash e Froment, 1972, Li e Finlayson, 1977, Thoméo et al., 1989, Thom¢o,
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 formulagdo 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 diametro da particula. Devido a falta de uniformidade no
empacotamento proximo a parede do tubo, existe menor resisténcia ao fluxo de gés e
conseqiientemente, a velocidade, nessa regido, sera maior do que no centro do
empacotamento. Portanto, quando a razao D/dp diminui, uma maior propor¢do de gas fluird

proximo 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) propdoem 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 (hy), modifica significativamente o valor da condutividade térmica
radial (k;), na regido proxima a parede. Pesquisadores como Li e Finlayson (1977), Sartori
(1978) e Freire (1979) descrevem detalhadamente os varios métodos propostos na literatura,

de como calcular os pardmetros térmicos a partir da Equagdo 2.9 da Tabela 2.1.

o Efeitos térmicos de entrada

Os resultados de alguns autores (Wash e Froment, 1972; Li e Finlayson, 1977;
Paterson e Carberry, 1983; Dixon, 1985; e Freiwald e Paterson, 1992, Dixon, 1996; Thoméo e
Freire, 2000) revelaram que existe uma forte dependéncia dos parametros térmicos com a

altura do leito. Esta constatacdo ¢ sem duvida inconsistente com os principios basicos dos
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modelos pseudo-homogéneo e heterogéneo. Wash e Froment (1972) observaram que, em
relagdo a profundidade do leito, k; e hy, tém elevados valores para leitos de pequena altura,
decrescendo a medida que a altura do leito aumenta, atingindo no final seus valores

assintoticos.

Uma causa razoavelmente convincente para o aparecimento do efeito do comprimento
sobre os coeficientes de transporte de calor em leitos fixos reais, ¢ a existéncia da nao-
homogeneidade no campo de velocidade do fluido percolante. A dispersdo real de calor,
portanto ndo ocorre sob velocidade madssica constante, como geralmente se presume na
maioria dos modelos. A nao-homogeneidade no campo de velocidade pode ser induzida por
ndo-homogeneidades estruturais do leito e/ou provocada devido a ndo-homogeneidade do
campo de temperatura (Vortmeyer e Schuster, 1983; Dixon, 1985, Borman e Westerterp,
1992).

Wash e Froment (1972), Dixon et al. (1978), Dixon (1985), Chalbi et al. (1987),
Herman et al. (1987), Thoméo et al. (1989); Thoméo e Freire (2000) e Ferreira et al. (2002),
utilizaram mais de um termo da série na Equagdo 2.9 para estimar os valores de k; e hy,
aplicando o método dos minimos quadrados, variando apenas a técnica de otimizagdo
empregada. Observaram que o comportamento de k., com a altura do leito ¢ analogo ao
observado no modelo a um parametro, isto €, k; parte de valores elevados para leitos curtos e
cai assintoticamente para um valor constante a medida que a altura do leito aumenta. Ja hy,,
apresentou um comportamento bastante irregular, apesar de partir de valores altos para leitos
de pequena altura. Quanto ao comportamento destes parametros com relagdo ao nimero de

Reynolds, ambos tém uma dependéncia linear crescente com o mesmo.

O emprego do modelo a dois parametros faz com que o ajuste entre as temperaturas
experimental e a prevista pelo modelo seja de boa qualidade somente para leitos longos. Para
leitos curtos, este ajuste ainda ¢ considerado ruim, como pode ser confirmado pelos resultados
apresentados por inumeros pesquisadores (Gunn e Khalid, 1975; Dixon et al., 1978; Stanek e

Vychodil, 1984; Dixon, 1985 e Herman et al., 1987).

Visando eliminar a forte influéncia dos pardmetros com a altura do leito, atribuida por
alguns autores (Li e Finlayson, 1977; Stanek e Vychodil, 1984; Mc Greavy e Ikponmwosa,

1988 e Thoméo et al., 1989) aos efeitos térmicos de entrada e por outros (Gunn e Khalid,
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1975; Dixon et al. 1978, Chalbi et al. 1987; Oliveira e Lima, 2001 e Oliveira et al., 2003), a
fortes deficiéncias de carater fisico, existente no modelo, Gunn e Khalid (1975) e Dixon et al.
(1978) propdem um modelo a uma fase que leva em conta o termo de dispersdo axial e
considera o leito composto de duas se¢des: uma se¢dao de entrada para o desenvolvimento do
perfil de velocidade do fluido e uma se¢do térmica na qual se desenvolveriam os fendémenos
de transferéncia de calor. A primeira secdo estd contida no dominio z < 0, e a segunda no
dominio z > 0. O modelo a trés parametros ¢ representado matematicamente pela Equagao

2.4, e as seguintes condi¢des de contorno axiais e radiais:

(a) para a secao de entrada teremos:

Z—>—® Tg = To (2.10a)
z=0 0Tg/0z = 0T/0z (2.10by)
r=0 OTg/or=0 (2.10c)
r=R ~k; aaTrE =hy (T, -T,) (2.10d)

(b) para a se¢do de troca térmica:

z=0 0T/0z = 0Tg/0z (2.11a)
Z—> 0 T—> Ty (2.11by)
ou
z=L 0T/0z=0 (2.11by)
r=0 dT/or=0 (2.11¢)
oT

r=R —krE:hW(T—TW) (2.11d)
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A solucao da Equacao 2.4, usando as condig¢des de contorno dadas pelas Equagdes
2.11a, 2.11by, 2.11c e 2.11d, produzem o modelo de fluxo pistonado axialmente disperso e

condi¢do de contorno infinita, cuja solu¢do matematica ¢ dada por:

T-T, & - Gce
=y - exp P(A, ~1)z (2.12)
TO _TW n=l1 An(Blz +an )Jo(an) 2kz
onde:
2 P
2a, . , .. . ~
=1+ k k, e a, sdao as raizes positivas da seguinte equagdo
RGc,
caracteristica,

BiJO(an) - anJl(an) =0.

Ja com as condigdes de contorno dadas pelas Equagdes 2.11a, 2.11b,, 2.11c e 2.11d,
obtém-se como solu¢do o modelo de fluxo pistonado axialmente disperso e condi¢do de

contorno finita, cuja solu¢do matematica ¢ dada por:

. T
T, _iBl(lJrAn)Jo(anR . Ge
T,-T, 45A,[Bi*+a,),(a,)

P (A, —1)2}r Bn} (2.13)

onde:

sendo a,, obtido de maneira similar ao obtido para a Equagado 2.12.

Vale salientar que Silveira (1991), utilizando o modelo de fluxo pistonado axialmente
disperso e condi¢do de contorno infinita, observou que os pardmetros condutividade térmica
efetiva radial k;, coeficiente de transporte de calor parede-meio hy, € a condutividade térmica

efetiva axial k,, ndo apresentaram comportamento bem definido em relacdo a posi¢do axial,
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nao sendo possivel visualizar qualquer tendéncia entre estes parametros e essa variavel. Em
relagdo a estimativa do parametro k,, este se revelou altamente impreciso, apresentando
valores dentro da faixa de 0,0042 a 41,82 W/m°C. Giudici e Nascimento (1989, 1994)
realizaram um estudo sobre a sensibilidade paramétrica e concluiram que este modelo ¢ pouco
sensivel as variagdes no parametro k,, 0 que em parte explica a alta imprecisdo obtida na
estimativa deste pardmetro e justifica a pequena quantidade de dados sobre o mesmo,

disponivel na literatura.

As tentativas de Dixon (1985) para explicar o efeito do comprimento sobre os
coeficientes de transporte de calor, provocado pela conducao através do so6lido e pela ndo-
uniformidade no perfil de velocidade, mostraram que esses ndo eram 0s Unicos responsaveis.
A condutividade térmica efetiva axial k,, no modelo a trés parametros, engloba outros efeitos
além da conducdo através do solido (k) e ndo-uniformidade no perfil de velocidade G(r).
Stanek e Vychodil (1984) chegaram a mesma conclusdo a partir de uma analise de seus

proprios dados experimentais.

Dixon (1985) afirmou que a elevada anormalidade da condutividade térmica efetiva
axial k,, observada nos experimentos com leitos compactados, estd relacionada a um
mecanismo adicional de transferéncia de calor axial presente, além daqueles mencionados
acima. Este autor sugeriu que a fuga de calor por conducao ao longo das paredes, a partir da
secdo de entrada aquecida, pode ser responsavel pelos efeitos do comprimento e anomalias
sobre os valores de k,. Segundo ele, os efeitos de entrada térmicos seriam minimizados caso
fosse incluido no modelo adotado, a existéncia de um perfil radial de temperatura na entrada

do leito provocado pela fuga de calor da se¢do aquecida para a se¢ao térmica.

Borkink e Westerterp (1992a, 1994), mesmo utilizando um modelo a dois pardmetros
junto com as hipoteses de perfil de velocidade plano e desenvolvido, porosidade do leito
uniforme e constante, e impondo um perfil de temperatura radial do tipo parabdlico na entrada
do leito (z = 0), obtiveram estimativas dos coeficientes térmicos efetivos ausentes do efeito do
comprimento. Segundo estes autores, assumir um perfil de temperatura plano na entrada,
enquanto o perfil real € curvo, pode conduzir a uma influéncia aparente da dispersao axial de

calor e assim obter estimativas dos parametros dependentes do efeito de entrada.
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Uma superestimativa da temperatura do gas na entrada, no caso de resfriamento, pode
ser compensada pela suposicdo de uma temperatura inferior ou, um pico de temperatura na
entrada, como ¢ feito quando se usa a condi¢do de contorno tipo Danckwerts, na entrada do

reator, dada por:

kzg—T=ch(T0+ ~T,) emz=0 (2.14)
V4

onde T, e T, , representam as temperaturas medidas por termopares inseridos imediatamente

antes e depois da entrada do leito (posigdo axial z = 0).

A virtual dependéncia dos coeficientes de transporte de calor com o comprimento
aparentemente desaparecem, se o termo de dispersdo axial de calor for incluido na
modelagem do leito fixo, juntamente com a condi¢gdo de contorno acima (Borkink e

Westerterp, 1992).
o [Efeito da nao-uniformidade radial

A andlise descrita nas segdes anteriores, para o modelo pseudo-homogéneo, a um, a
dois e a trés parametros mostra que o mesmo, em suas varias formas, considera que a
porosidade ¢ constante em todo o leito e que o perfil de velocidade do fluido ¢ do tipo
pistonado. Entretanto, alguns pesquisadores (Lerou e Froment, 1977; Zotin, 1985; Mc.
Greavy et al. 1988; e Afandizadeh e Foumeny, 2001), verificaram experimentalmente que a
porosidade apresenta variagdes tanto radiais quanto axiais. Quanto menor a razdo didmetro do
leito/diametro da particula, mais acentuadas serdo as variagdes radiais de porosidade. Tais
flutuagdes podem causar significativas variagdes locais no perfil de velocidade do fluido, e
em conseqiiéncia, flutuagdes tanto radiais quanto angulares na temperatura no interior do leito

compactado.

Jorge e Giudici (1993) apresentam uma ampla revisdo dos trabalhos que incluem uma
distribuicao radial de porosidade no leito e consequentemente de um perfil radial de
velocidade. Trabalhos como os de Lerou e Froment (1977) e Kalthoff e Vortmeyer (1980)
apresentam de forma brilhante, uma descri¢do detalhada da nao-uniformidade radial estrutural

do leito, de modo a conseguir uma representagdo mais fiel do comportamento do reator de
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leito fixo, mantendo ainda, entretanto, o uso de um coeficiente parede-leito. Outros trabalhos,
como os de Ahmed e Fhien (1980), Delmas e Froment (1988) e Hunt e Tien (1988 ¢ 1990)
incorporam a ndo-uniformidade radial, todavia sem o uso de um coeficiente de transferéncia

de calor parede-leito.

Alazmi e Vafai (2002) analisando uma condi¢ao de contorno de fluxo de calor
constante na parede de um meio poroso, na auséncia de equilibrio térmico local, destacaram
que, quando os efeitos de porosidade variavel e dispersdo térmica sdo excluidos do modelo, os
reflexos do niumero de Reynolds, nimero de Darcy, diametro da particula e a razdo de
condutividades sélido-fluido sdo extremamente marcantes nas predicdoes de temperatura do

modelo.

Segundo Yagi e Kunii (1957), pelo fato de a condutividade térmica ser um parametro
efetivo, esta deve englobar tanto mecanismos condutivos quanto os mecanismos convectivos,
e se o perfil de velocidade do fluido depender da posicdo radial, a condutividade térmica
também dependera. Baseado nestas hipdteses, Kwong e Smith (1957) propuseram um modelo
que leva em conta a dependéncia do pardmetro condutividade térmica efetiva, da velocidade
do fluido e da porosidade do leito com a posi¢ao radial. Este modelo parte da equagdo da

energia sem o termo de dispersdo axial na forma:

? ok
pcpu(r)a—T = kr(r).[%(izT + Z;] + (% ér(r)j (2.15)

As condig¢des de contorno admitidas por estes autores foram as seguintes:

emz=0 T =To(r) (2.16a)
emr=0 dT/or=0 (2.16b)
emr=R T=Ty (2.16¢)

A solucdo da Equacao 2.15, obtida a partir de um produto de duas fungdes (i)i(r) e

¢(z), tem a forma:
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T =Y 44, expl-2.2) 2.17)

onde A; ¢ uma constante a ser determinada.

Adotando-se a assertiva de Coberly e Marshall (1951) de que, se o leito for
suficientemente longo, somente o primeiro termo da série serd significativo, pode-se entao

determinar o auto-valor A; através da integracdo numérica da Equagdo 2.17, uma vez que a

inequagao

- >0,2 serd satisfeita. Assim, ter-se-4 para o autovalor A;:

U | [T (e rdr

A =—In
L I T, > (r)u(r) pc rdr

(2.18)

De posse do valor de A, pode-se entdo obter o perfil de condutividade térmica numa

altura qualquer de leito, em particular em z = L, através da equagao:

¢ T, (r)u(r)pcprdr

k,(r)=-2, L Jor

(2.19)
ar)L

Bunnel et al., (1949) e Kwong e Smith (1957) obtiveram valores pontuais de k; através
do uso da Equagdo 2.8 e diferenciagcdo grafica do perfil radial experimental. Foi observado
por Kwong e Smith (1957), um comportamento de k; similar ao do perfil radial de velocidade
do fluido, ocorrendo um pico proximo a parede do leito, sendo que a razdo de aspecto
didmetro do leito/didmetro da particula ¢ quem determina a amplitude deste pico. Quanto ao
comportamento de k; frente ao nimero de Reynolds, Thoméo (1990) observou que para leitos
curtos, k; ndo obedece a uma relacdo linear, porém, para leitos longos, esta relacdo € linear
crescente conforme atestam os resultados publicados por Wash e Froment (1972), Li e
Finlayson (1977) e Ferreira et al. (2002). O perfil de condutividade térmica assim
determinado apresenta um ponto de maximo, na regido proxima a parede do leito, regido esta
onde a porosidade do leito ¢ maior, permitindo que uma maior quantidade relativa de fluido

por ai passe, tornando-se mais efetiva a troca de calor. Porém, este perfil tem pouca utilidade
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pratica tornando-se necessario obter um valor médio de condutividade através da definicao de

uma variavel média como segue:

k (r)= -"027I .[oer(r)rdrde

k{0 joz" jOR rdrdo

(2.20)

O significado fisico deste parametro médio ¢ semelhante ao de k; do modelo a um

parametro, vindo este parametro a ser representativo de todo o leito.

Silveira (1991) utilizando a Equagao 2.20 para obter kriri e analisando seus dados de

transferéncia de calor em leito fixo, obteve os seguintes resultados: (i) o ajuste entre as
temperaturas previstas por este modelo ¢ as medidas experimentalmente foi muito superior
aquele apresentado pelo modelo a um parametro sem considerar as nao-uniformidades radiais
do leito; (i1)) a condutividade térmica do meio poroso ndo apresenta modificagdes
significativas com a introduc¢do dos perfis radiais de velocidade e condutividade no modelo,

mostrando a consisténcia fisica desta formulagdo; (iii) o pardmetro condutividade térmica
média kriri, definido pela Equagdo 2.20 ¢ praticamente constante em todo o leito, ndo

sofrendo influéncia da posicao axial.

Observa-se dos trabalhos apresentados neste capitulo que a preocupagdo em se avaliar
a qualidade do dado experimental, frente ao nivel de informagao paramétrica da posi¢do de
medida, sobre as estimativas dos parametros tem sido relegada em segundo plano. A grande
maioria dos trabalhos relacionados a transferéncia de calor em leitos compactados esta
direcionada objetivando explorar ora o aspecto da modelagem do fendmeno, ora o aspecto das
caracteristicas da técnica experimental utilizada. Poucos sdo os trabalhos que se preocupam

com o nivel de informacgao paramétrica dos dados experimentais.

Uma tentativa neste sentido foi realizada por Sklivaniotis et al. (1988) em um trabalho
de simulagdo utilizando o modelo pseudo-homogéneo a dois pardmetros, com um perfil de
temperatura plano na entrada do leito. Esses autores estudaram a sensibilidade paramétrica do
modelo e chegaram a conclusdo que a distribuigdo e os valores numéricos da sensibilidade

paramétrica no leito, sdo fortemente dependentes da vazado massica de fluido e dos valores
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atribuidos aos parametros. Eles definem sensibilidade de um sistema em relagdo aos
parametros, como a mudanga no valor de uma variavel de estado, causada por uma pequena
mudanca nos valores dos parametros. Portanto, a sensibilidade paramétrica pode ser usada
como guia para obter localizacdes 6timas dos sensores de temperatura em experimentos de
estimativa de parametros. Se o0 método de estimativa de parametros ¢ baseado na performance
de um indice quadratico (minimos quadrados, por exemplo), os valores da sensibilidade
paramétrica servem para fixar os valores dos elementos da matriz da funcdo residual, para

aumentar a velocidade de convergéncia e seguranga nas estimativas dos parametros.

Giudici (1990) realizou um estudo de sensibilidade paramétrica em um reator
catalitico de leito fixo, utilizando o modelo de fluxo pistonado axialmente disperso e condi¢ao
de contorno infinita, e concluiu que o modelo ¢ pouco sensivel a variacdes no valor do
parametro condutividade térmica axial k,, e, por conseguinte, esse parametro ¢ determinado
com grande intervalo de incerteza no tipo de experimento que comumente vem sendo

estudado.

2.3.1.3 - Efeito de uma reacao quimica na temperatura do leito

Nos paragrafos a seguir, serdo abordados varios estudos de transferéncia de calor e
massa, acompanhados por reagdo quimica em um reator de leito fixo reportados na literatura,

cada um com suas condi¢des de operagdo e hipoteses particulares.

Andrigo et al. (1999) afirmaram que os leitos fixos de particulas cataliticas sdo os
tipos de reatores mais largamente usados na industria para promover reagdes heterogéneas
(gas-solido) na produgdo de intermediarios e produtos quimicos basicos. Nos ultimos anos, 0s
reatores de leito fixo também vém sendo crescentemente usados para tratar substancias
toxicas e prejudiciais aos seres vivos € ao ambiente. A remog¢do de 6xidos de nitrogénio de
chaminés de centrais elétricas e purificagdo de efluentes gasosos de escapamentos
automotivos representam atualmente sem duvida as aplicacdes mais amplamente empregadas

entre os engenheiros quimicos e pesquisadores.

Young e Finlayson (1973) desenvolveram um critério para reatores de leito
compactado ndo-isotérmico com parede aquecida ou resfriada para predizer quando o termo

de dispersdo axial de calor ¢ importante ou ndo. O critério independe do comprimento do
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reator, tanto que a importancia da dispersdo axial de calor ndo pode ser minimizada pelo
aumento do comprimento do reator. O critério ¢ aplicado aos dados experimentais
apresentados por Schuler et al. (1954), para oxidagdo do SO, num catalisador de alumina
impregnado com platina, e o critério sugere que a dispersdo axial de calor seja considerada.
Os dados experimentais aparentemente nao podem ser ajustados com o modelo excluindo a
dispersoes axial de calor, contudo um modelo incluindo ambas as dispersoes radial e axial de

calor prediz corretamente os dados experimentais.

Kalthoff e Vortmeyer (1980) compararam os perfis de temperatura, medidos num
reator de leito fixo, de parede resfriada (os experimentos foram realizados com a reacao de
oxidagdo exotérmica do etano) com a solugdo do modelo pseudo-homogéneo bidimensional.
Uma melhor concordancia com os resultados experimentais foi obtida quando as equagdes
governantes foram resolvidas considerando a existéncia de um perfil de porosidade radial e
distribuicao radial de velocidades. Esses autores chegaram a mesma conclusao que Lerou e
Froment (1977), em relacdo a que elevados perfis axiais de temperatura s6 sdo obtidos quando
a solucdo inclui perfis radiais de velocidades e porosidade em comparacdo com a hipotese de

sistemas de fluxos pistonados.

Puszynski et al. (1981) utilizando modelos de uma tnica fase incluindo tanto os efeitos
de dispersdo axial quanto dispersdo radial e axial simultaneamente resolveram a equagdo
utilizando o método das diferengas finitas ¢ o método de Newton-Raphson. Estes autores
mostraram que podem existir dois estados estaciondrios estaveis quando se utiliza reator de
leito compactado ndo adiabatico muito longo. Segundo esses autores, a ocorréncia de
multiplos estados estacionarios ¢ influenciada por uma série de fatores, dentre os quais
podemos citar: (i) intensidade do resfriamento, (ii) tempo de contato do fluido com o meio

poroso, (ii1) magnitude da energia gerada na reagdo e (iv) tipos de reacdes envolvidas.

Duarte et al. (1984) introduziram um modelo heterogéneo unidimensional (levando em
conta uma reagdo quimica irreversivel de primeira ordem) que considera separadamente a
transferéncia de calor através das fases solida e fluida. A resposta deste modelo ¢ comparada
com a de um modelo heterogéneo bidimensional. Seu desempenho ¢ melhor que modelos

unidimensionais anteriores, € os desvios sdo explicados em termos de condi¢des operacionais.
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Gatica et al. (1989), estudaram a interacdo entre os termos de reagcdo quimica e
convecgdo natural em um meio poroso, com varias condigdes de entrada para convecgao
natural representados pelo valor critico do nimero de Rayleigh de transferéncia de calor. O
problema de valor inicial ¢ analisado por rotinas continuas e diagramas de bifurcacdo sdo
mostrados. Resultados mostraram que os efeitos da convecg¢do natural sdo proeminentes no
regime de difusdo. Neste regime a solugdo ¢ usualmente caracterizada por condigdes de
contorno proximas a saida do sistema. Se a direcdo do fluxo ¢ invertida (alimentagdo por
baixo do reator) a conveccdo natural serd estabelecida para valores extremamente negativos

do nimero de Rayleigh.

Rodrigues e Ferreira (1990) destacam em seu trabalho, o efeito da conveccao
intraparticula em catalisadores de poros grandes, sobre o comportamento global do reator,
utilizando neste estudo, modelos heterogéneos e pseudo-homogéneos para encontrar

condig¢des de operacao estaveis e mais favoraveis.

Azevedo et al. (1990) apresentaram uma revisdo extremamente elegante sobre fatos e
conceitos relacionados a modelagem e operagdo de reatores tubulares cataliticos de leito fixo.
Nesse artigo, 55 (cinqiienta e cinco) sistemas experimentais sao reportados, incluindo os tipos
de modelo adotados e os objetivos dos varios estudos envolvidos. A metodologia da
modelagem do reator ¢ discutida em associagdo com aproximagdes alternativas para modelos

classicos mais recentes do problema da transferéncia de calor.

Assaf et al. (1995) apresentam um trabalho que estudou o comportamento
fluidodinamico de um reator de leito fixo onde ocorre a reacao de oxidagao do etileno a 6xido
de etileno através de um modelo fenomenoldgico que considera as ndo uniformidades radiais
da porosidade e da velocidade. Duas equagdes matemadticas foram ajustadas aos dados
obtidos: uma representando um perfil de porosidade simplificado na forma exponencial e
outra, o perfil de porosidade na forma oscilatoria amortecida. Os perfis radiais de velocidade
foram gerados, para cada posicdo axial, através da resolu¢do da equacdo diferencial de
quantidade de movimento pelo método da colocagdo ortogonal sobre elementos finitos. Os
perfis axiais de pressdo foram obtidos pela resolucdo das equagdes diferenciais do modelo

unidimensional pseudo-homogéneo estacionario do processo de oxidagdo.
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Balakotaiah et al. (1999), estudaram a relacdo existente entre a razdo diametro do
reator e didmetro da particula sobre as ndo-uniformidades no perfil de temperatura e perfil
transversal de concentragdo quando se contempla na modelagem do reator, a ocorréncia de

uma reacgao catalitica heterogénea complexa do tipo mecanismo Langmuir-Hinshelwood.

Burghardt et al. (1999) estudaram a influéncia de uma reacdo de primeira ordem
juntamente com a ado¢do da hipotese de uma frente térmica ideal de temperatura se

deslocando uniformemente ao longo do reator, sobre o perfil de temperatura na saida.

Wang et al. (2003) desenvolveram um modelo unidimensional heterogéneo para
simular o comportamento de um reator de leito fixo sobre o andamento de uma reacao

catalitica heterogénea do tipo Fischer-Tropsch, para a produ¢do de hidrocarbonetos.

Dos paragrafos descritos neste capitulo em relacdo aos estudos reportados na
literatura, fica caracterizado que inumeras varidveis podem interferir no comportamento,
desempenho e projeto de tais sistemas reacionais, sendo um deles, a ocorréncia de reagao
quimica que dependendo do valor da energia envolvida, afeta significativamente o

comportamento do reator em analise.

2.3.2 - Modelos heterogéneos

Segundo Azevedo et al. (1990) um modelo geral de conservagdo para um reator
catalitico de leito fixo de fluxo tubular (TFBCR) deve considerar o transporte de calor e
massa intraparticula e interfase. As estruturas mais complexas reconhecem a existéncia de
fases distintas no meio poroso, e constituem os chamados modelos heterogéneos. A forma
mais comum da descricdo deterministica dos processos fisicos e quimicos ocorrendo num
TFBCR ¢ a conhecida aproximagao Fickiana. Para o caso de particulas esféricas num reator
cilindrico, os balangos bifasicos transientes de massa e energia considerando ambas as fases

fluida e s6lida como um meio continuo, sdo representados matematicamente por:
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Para a fase fluida

Balancgo de energia

oT 10 oT\ o oT) OJ(psu,c, T)
gp.c —=——|rk, — |[+—| k — |-—— 2P "t g KT =T 221
P ot rﬁr[ it arj 62( of az) 0z (T =) 221)

Balango de massa

€ _ li[rDrf a_CjJri(Daf a_cj ICRS SO (2.22)
ot ror or ) oz 0z 0z P P

Para a fase solida

Balango de energia

JTf. 190 oT 0 oT
l1-¢g)p.c S =——J|rk —|+—k S+
( )ps Ps Gt ( s arj ( as J

ror 0z 0z
(2.23)
1 8 a’j[‘S S S
+(1- 8)7&(x2ks X] +(1-&)(-AH)nr, (C,T))
Balango de massa
aCP S s s
(1-¢) o =a k (C,-C)-(1-gmr,(C,,T)) (2.24)

Na solugdo das equagdes desse modelo, a seguinte condi¢do inicial e de contorno sdo

adotadas:

Parat=0e¢z>0,

T(r9 Z) = ]—;‘nicial (r5 Z)

TY (r’ Z) = 7-'sin icial (r’ Z) (2253‘(1)
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C(rD Z) = Cinicial (l", Z)

Cs (l", Z) = Csinicial (7", Z)

Emt>0ez=0, T=T1,, C, =C,

Emr=0, o, :@:O oc, % =0 (2.26a-c)
or or or or

Emr=R, 6CS:8Cf=0 T, =T, =T,
or or

A aproximacdo heterogénea bésica constitui um procedimento de aprendizagem
complexa envolvendo um custo computacional tdo elevado que impede o seu uso para
propodsitos de controle e otimizagdo de um reator, mesmo com o poder e velocidade dos
computadores disponiveis atualmente. Porém, como os modelos preditivos sdo continuamente
procurados - em ambos os niveis, de particula e reator global - simplificagdes sdo necessarias.

As diretrizes pragmaticas para tais simplificagdes sao:

(1) o modelo ndo deve ser mais detalhado que o absolutamente necessario para os
propositos praticos envolvidos;

(11) o modelo deve conter o menor numero de parametros possivel;

(ii1)  correlagdes confidveis devem existir para os parametros do modelo escolhido;

(iv) o esforco matematico/computacional requerido para a solucao das equagdes do

modelo deve ser razoavel.

Algumas das hipoteses simplificatorias comumente aceitas pela comunidade cientifica

da area sdo:

(a) a pressdo se mantém constante no reator;

(b) a condutividade térmica da particula é constante;

(c) valores médios para as propriedades fisicas e de transporte sdo usados;
(d) perfil de temperatura plano na entrada do reator;

(e) a temperatura da parede do reator se mantém constante;

(f) porosidade do leito constante;
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(g) perfil radial de velocidade plano;

(h) atividade catalitica constante

As hipéteses (a), (b) e (c) sdo empregadas na maioria dos casos. Contudo, variagdes na
pressdo, na condutividade da particula, e nas propriedades fisicas e de transporte sdo
relativamente faceis de serem incluidas se o modelo esta sendo resolvido numericamente (o
grau de dificuldade de tais implementac¢des varia com a técnica numérica especifica adotada).
Porosidade do leito constante e perfil de velocidade plano [(f) e (g)] sdo hipdteses geralmente
adotadas, embora alguns autores (Kalthoff e Vortmeyer, 1980; Ahmed e Fahien, 1980,

Delmas e Froment, 1988) tenham considerado variagcdes nessas varidveis também.

2.3.3 - Determinacao 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 (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:
a) Mecanismos de condugdo de calor
al). Condugao através das particulas solidas;
a2). Condugao através do fluido nos poros;
a3). Condugao através do fluido estagnado na regido do contato entre as particulas;
a4). Condugao pela regido do contato entre as particulas.

b) Mecanismos de convecgao de calor

bl). Conveccao forgada - transferéncia de calor solido-fluido;

b2). Dispersdo térmica na fase fluida.
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c) Mecanismos de radiagdo de calor

cl). Radiacdo entre as superficies das particulas;

c2). Absorcao de calor por radiagdo pelo fluido.

Tendo em vista os mecanismos de transporte de calor acima mencionados, ¢ de se
esperar que a condutividade térmica efetiva de um meio poroso seja uma fungdo de muitos
parametros, como por exemplo, as propriedades fisicas do fluido e do sélido (viscosidade,
condutividade térmica, forma e orientagdo das particulas), pontos de contato entre as

particulas, porosidade do meio, velocidade do fluido, etc.

Nield e Bejan (1992), afirmam que em geral, a condutividade térmica global de um

meio poroso depende da natureza complexa da geometria do meio.

Nos paragrafos a seguir serdo apresentadas algumas correlagdes propostas na literatura
para o célculo da condutividade térmica do meio, levando em conta a influéncia de alguns
parametros acima mencionados, que serdo utilizadas para comparar com os resultados obtidos

a partir dos modelos matematicos propostos.
2.3.4 - Correlacoes para a condutividade térmica na estagnacao (fluido estagnado)
Tsao (1961) e Nield e Bejan (1992) propdem que se a condugdo de calor nas fases

fluida e solida ocorrer em paralelo, entdo a condutividade térmica do meio seré calculada pela

média aritmética ponderada das contribui¢des das fases individuais, ou seja,

k, =(1-2e)k, +ék, (2.27)

nesta equacao, € ¢ a porosidade do meio, ks, ¢ a condutividade térmica do solido 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 ambos as fases solida e

fluida, Tsao (1961) e Nield e Bejan (1992) propdem que a condutividade térmica do meio seja
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a média harmonica ponderada entre as condutividades térmicas do solido e do fluido, dada

por:

_ kk,
* ke+k,(1-¢)

(2.28)

Em geral, os valores obtidos pelas Egs. (2.28) e (2.29) fornecem os limites superior e
inferior, respectivamente, da real condutividade do meio, k. Sempre ter-se-4 os valores
obtidos pela Equacao 2.28 menores que aqueles obtidos com a Equacdo 2.27, com a igualdade
ocorrendo se e somente se ks = k¢. Para propdsitos praticos, uma estimativa criteriosa e facil
para k;, ¢ fornecida pela correlagdao proposta por Woodside e Messmer (1961), que considera
a condutividade do meio como sendo a média geométrica ponderada entre as condutividades
térmicas das fases solida e fluida para representar o grau de desordem de um meio poroso

real, determinada por:
k, =k, k' (2.29)

esta correlagdo fornece uma boa estimativa para a condutividade térmica do meio, somente

quando kg e k¢ forem muito diferentes um do outro (Nield, 1991b).

Gorring e Churchill, citados por Kulkarni e Doraswamy (1980), apresentaram uma

correlagdo para estimativa de k,, 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 dire¢ao do fluxo térmico) ocorre: (a) através do fluido estacionario nos espacos
vazios do leito compactado e (b) através da fase solida. Eles propuseram a seguinte expressao

para a condutividade térmica do meio:

k, =|e+(1-¢) B k, (2.30)
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nesta expressao, [3 representa a razdo da distancia efetiva entre as particulas e o didmetro da

particula, sendo igual a unidade para empacotamento solto e 0,895 para empacotamento
denso, ¢ o parametro O ¢ a medida da espessura da camada de fluido estagnado, sendo obtida

através de uma carta grafica apresentada por estes autores e que ¢ funcao da relagdo keks.

2.3.5 - Correlacgoes para a condutividade térmica efetiva com fluxo de fluido

Dentre as inimeras correlacdes propostas na literatura, apresentam-se aqui, somente
aquelas que, de certa forma, foram obtidas em condi¢des operacionais semelhantes aquelas

usadas neste trabalho e com particulas com a mesma forma e faixa granulométrica.

Baseado em estudos teoricos sobre a transferéncia de calor em meios porosos, Yagi e
Kunii (1957), propuseram uma expressao constituida de dois termos, um dependente e outro

independente, da velocidade do fluido, na forma:

k. =k, +(ap)RePrk; (2.31)

o parametro (af)serve para caracterizar a dindmica do escoamento, sendo definido como o

inverso do numero de Peclet de transferéncia calor modificado, assumindo no caso de
particulas cilindricas o valor 0,1, para razdo diametro de particula-diametro do tubo na faixa

de 0,0360 < dp/D < 0,24 e nimero de Reynolds de particula na de faixa 20 < Re < 800.

Bunnell et al. (1949) realizaram medidas de condutividade térmica para um meio
poroso de 50,8 cm de diametro percolado por ar. O meio poroso era constituido de particulas
cilindricas de alumina de 3,2 mm, com vazdes de ar correspondentes a numeros de Reynolds
de particula no intervalo compreendido entre 35 < Re < 120. A seguinte correlacdo foi

proposta:

k. =k, +0,061Rek, (2.32)

nestas equagdes, Re ¢ o numero de Reynolds de particula, Pr o nimero de Prandtl e k,,

representa o valor da condutividade térmica do meio na estagna¢do, podendo ser calculada

por meio de qualquer correlagao anterior.
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Molino e Hougen, citados por Freire (1979), realizaram varias medidas de
condutividade efetiva radial de meios porosos constituidos de particulas cilindricas de celite,
percolados por ar. A granulometria das particulas situava-se na faixa de 1,6 a 9,5 mm, para
numero de Reynolds de particula variando entre 50 e 4000. A correlagdo empirica que melhor

representa seus dados ¢ da forma:

0,49
G,/a
k, =22 20y (233)
€ H

er

na Equagdo 2.33, a_, representa a superficie especifica da particula, G ¢ o fluxo massico

especifico e , a viscosidade do fluido percolante.

Wash e Froment (1972) executaram experimentos com catalisadores de 6xido de ferro
(para sintese de amonia) com dp = 9,5 mm, pentdéxido de vanadio (para obtencdo de acido
sulfurico) com dp = 5,9 mm e pentdxido de vanéadio (para producdo de anidrido ftalico) com
dp = 5,7 mm, para nimero de Reynolds de particula variando entre 25 e 900, usando em todos
0s casos, o ar como fluido percolante. Analisando seus resultados, propuseram uma correlagao

empirica para o calculo da condutividade térmica, dada por:

0,0025
er + - 2
1+ 46(‘119j
D

na Equagdo 2.34, os valores obtidos para k,

Re (2.34)

e k, sdo expressos em kcal/h m K.

T

Algumas das correlagdes apresentadas nos paragrafos anteriores foram utilizadas para
determinar a condutividade térmica do meio poroso em estudo, e os valores obtidos serdo
apresentados e discutidos no Capitulo 5 conjuntamente com as estimativas obtidas pelos

modelos numéricos apresentados neste trabalho.



CAPITULO 3

MODELAGEM MATEMATICA

Uma intensa pesquisa em transferéncia de calor em leitos compactados tem sido
realizada por varios pesquisadores ao longo dos anos, devido a sua elevada importancia nas
operacdes unitarias da Engenharia Quimica, assim como sua grande aplicacdo nos processos
industriais. Da revisdo bibliografica apresentada no capitulo anterior, fica evidente que todos
os trabalhos relacionados com o problema do transporte de calor em meios porosos estao
restritos a consideragdes geométricas limitadas. A geometria largamente adotada e
amplamente estudada (por razdes da pratica industrial) € o cilindro circular. Por essa razao,
decidiu-se abordar neste trabalho uma outra forma geométrica: um leito compactado
cilindrico eliptico, forma que pode ser encontrada nos escapamentos automotivos como
coletor dos efluentes para conversao catalitica de gases nocivos aos seres vivos € ao meio

ambiente.

O enfoque que serd apresentado neste capitulo serd norteado em dois objetivos: a
obtencdo de uma nova solu¢do analitica da equacdo da energia aplicada a um leito fixo, para a
geometria convencional e de uma solugdo numérica da equagdo da energia tridimensional

transiente num leito compactado cilindrico eliptico.
3.1 - Equaciao da energia no sistema de coordenadas cilindricas elipticas

A equacdo geral da energia para o caso tridimensional transiente ¢ dada por (Bird et

al., 1973):

%(pscPT)+ V.(pec,VvT) :%E+V.(kVT)+ u¥+q (3.1)
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o primeiro termo do primeiro membro representa o fluxo transiente de energia e o segundo, o

transporte convectivo de calor nas trés diregdes. DP/Dt, ¢ a derivada substantiva da pressio,
uY¥ , representa o termo de dissipagao viscosa, V.(kVT) , 0 transporte de calor por conducao e

q, a geracao interna de energia.

A representacdo das condi¢gdes de contorno na maioria dos problemas fisicos exige que
os valores de uma funcdo (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

adequacdo e validade dos resultados obtidos (Lima, 1999).

Caso, na abordagem, seja necessario trabalhar num sistema de coordenadas
curvilineas, tipo cilindricas elipticas, uma mudanga de varidveis ¢ um requisito naturalmente
exigido. Essa mudanca decorre da forma geométrica do sistema considerado. As relagdes
gerais entre o sistema de coordenadas cartesianas (X, y, z) e o sistema de coordenadas

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

x = Lcoshtcos@ y = Lsenhtsen@ zZ=1z (3.2)

onde L ¢ o comprimento focal da elipse, ¢ ¢ matematicamente calculado pela

expressdo 4/(L, —L?) , sendo L; e L, os semi-eixos menor e maior da elipse, respectivamente.

Para se obter a transformagao desejada, considere as seguintes varidveis:
§=cosht M =cCcosQ (3.3)

Dessa forma, a substituicdo dessas varidveis nas Equagdes 3.2, fornece as relagdes
diretas entre os dois sistemas de coordenadas, conforme discussdo apresentada
detalhadamente em Magnus et al. (1966). Feito isso, obtém-se as seguintes relagdes para X, y

e z, em termos de § e n:

x = LEn y=LJ(1-1°).(8* - 1) 2=1 (3.4)
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A Figura 3.1 apresenta a representacdo esquematica de um reator de leito fixo com

se¢do transversal eliptica.

Twint f
@ _
w0 "opo0e A
% 8e¢%000 °
\\“i... ’E.:: :|_>
o0 o o s . o
.
Twext o L *
] 2R H
Tm ——
—_— r
P
Fluido 2 ‘ Y
To Fluido 1

FIGURA 3.1 - Esquema de um reator de leito compactado cilindrico eliptico.

O dominio de validade das varidveis &, i € z no sistema cilindrico eliptico ¢ dado por:

1<€<L,/L 0<n<lI 0<z<H (3.5)

A eliminagao da variavel ¢, nas Equagdes 3.2 e 3.3, gera uma familia de curvas no
plano xy (Figura 3.2), caracterizadas pelos parametros & = & (constante). As superficies & > 1
sdo elipsoides de revolugdo com centro na origem. A familia de elipses gerada ¢ cofocal; isto
¢, 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 ¢ uma linha reta

que une a origem (z = 0) e o ponto focal (z=+L).
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Analogamente, a eliminagdo da varidvel 1, nas Equagdes 3.2 e 3.3, produz uma familia
de curvas no plano xy, correspondendo a diferentes valores constantes do parametro 7, que
sdo hiperboloides de revolucdo, cujos eixos principais coincidem com o eixo x. Uma analise
mais detalhada da Figura 3.2 revela que cada curva n =1y (constante), € na realidade, somente
um quarto de uma hipérbole; quando 7y < 1, significa dizer que a hipérbole para esta condicao
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 = + oo
ao longo do eixo y. A superficie 7 = 1 representa a parte do eixo x > +L. As afirmag¢des acima
podem ser visualizadas em detalhes na Figura 3.2, que representa esquematicamente o sistema

de coordenadas cilindricas elipticas no plano &-7.

uperficie de
------ n=cte

L Superficie de
= S E=cte

>

n=0 y

FIGURA 3.2 - Sistema de coordenadas cilindricas elipticas no plano &-n.

De acordo com a Figura 3.1, quando L, — L, o cilindro eliptico tende a um cilindro
convencional de didmetro 2R. Assim sendo, no limite quando a distancia interfocal tende a
zero, o sistema de coordenadas cilindricas elipticas se reduz ao sistema de coordenadas
cilindricas normais. Para L finito, as superficies & constantes serdo cilindros retos, quando &
tende ao infinito. Em outras palavras, significa dizer que: Lé — r e p — cos#, quando & — oo,
onde r e # sdo as coordenadas cilindricas normais. Informacdes adicionais sobre os sistemas
de coordenadas cilindricas elipticas e suas relacdes com outros sistemas coordenados podem
ser obtidas em Stratton et al., (1941); Morse e Feshbach, (1953a); Happel e Brenner, (1991) e

Lima, (1999) entre outros que serao descritos ao longo deste capitulo.
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A obtencdo da equacdo da energia, no novo sistema de coordenadas segue a
metodologia descrita em Maliska (1995), onde neste estudo considerou-se que o termo da

derivada substantiva da pressdo, DP/Dt ~ 0. Esta é uma hipotese considerada verdadeira, em

situagdes onde a velocidade do fluido percolante no meio poroso ¢ muito menor que a
velocidade sonica (Prasad e Das, 2002).
A equacdo geral da conservagao para uma dada varidvel, aplicada a um meio poroso,

representada pela varidvel @, escrita de maneira que seja aplicada ao novo sistema de

coordenadas, ¢ dada por:

0 Q)0 0 0 -
8t(pscp ] )+ ag(pschCI))+ an (pschCD)+ P (pschd))

=i(oc Jr‘Daq)m JF(D8®+0L Jrq’a‘DjJr

oc\ 11 g on 13 0z
(3.6)
0. ON5,0) D od (ONG/)
+a§(oc21JF o T, JF aT]+oc23JF 6zj+
0 @ oD O oD o0 | K o
+az(oa31JF a§+a Jr an+oc33J1“ 82)+ 7 +S
onde J, representa o jacobiano da transformagdo, expresso matematicamente por:
ox ax ox
0 on oz
J_1 = @ @ @ 3.7)
0 on oz
o o
o on oz
A determinagdo da inversa do jacobiano fornece como resultado:
B [2(£2 —n?
1o (& -n) (3.73)

JE-1.30-717)
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O termo S® na Equagdo 3.6, representa a geragdo interna de energia sendo calculado

matematicamente por:

NOj
S
J

(3.8)

Os coeficientes ajj, que aparecem na Equagdo 3.6, sdo fornecidos pelas seguintes

relacdes matematicas:

a! dl
oy = 7 Oy = Oy ie
b' e'
Oy = J_z; O3 =0y = J_z (3.9a-1)
C' f!
U35 = 7 Qy; = Uy 7
com os coeficientes presentes nestas relagdes, sendo calculados dados por :
2 2
, (&Y (o 5
. :(_Z‘aj L[ 8 J{_@j (3.10)
[0 oy 0z
Y (en) (on)
b':(—nj | +(—nJ 3.11)
ox oy 0z

. (82)2 (ﬁzjz (82]2
c=|l—| +|—| +|=— (3.12)
Ox oy 0z

2233
ox OX oy Oy

g om
(82 Ozj (3.13)
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e,:(%%){%%}(@%j (3.14)
OX OX 0y Oy 0z 0z
9z, [9zon |, (92
f _(éxéij{@y 8yj+(8z 82) (3.15)

Na equacdo geral da conservacdo, os termos que contém ajj, com i#j, s3o 0s termos
difusivos referentes a ndo-ortogonalidade da malha. Desta forma, a verificacdo da
ortogonalidade do sistema de coordenadas adotado, torna-se um requisito importante a ser

obedecido.

As condigdes necessarias e suficientes que devem ser obedecidas para que um sistema

de coordenadas seja considerado ortogonal, sdo dadas por (MacRobert, 1967):

3 E)

ot on) \ogan) (o€ on

[5_Xa_x]+(@@j+(@@j:o (3.17)
on oz on 0z on 0z

[%ﬁj{@@}{‘% azj 0 (3.18)
0z 0¢) \ozog) | oz ok

Pode ser demonstrado facilmente que todas estas condi¢des sdo satisfeitas pelo sistema
de coordenadas cilindricas elipticas, nas varidveis &, 1, z. Portanto, os coeficientes d, e, e

(nas Equacodes 3.13 a 3.15) serdo eliminados. Sendo assim, a Equagdo 3.6 reduz-se a:

q>)+@

0
a(pa Cp ot

(pgcP éi(1))+—(pscP )+—(pscP 7 L) =

(3.19)

§®
¥
9 (o, JT? a®)+—(a2211“q) aq))+—(oc33Jl"cD 5®)+ ks

G2 og J J
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Substituindo-se o jacobiano J, os coeficientes ajj, quando 1 =j, ® = T e I =ke

rearranjando os termos, a Equagdo 3.19 passa a ser reescrita como:

2

psch2(a2_n2)T]+ P {pac L2(§2 112)11g }+i{p8cp]j(é2_n2)u{f]+
JE -1)1-n?) JE -1)(1- JE -11-n?)

o|pec, '€ -n"u,T| o] [g2-1 8T| 0| [1-n*, oT
+ 2k +— ——k— |+
Jena-n) | og|Vi-n" g | on|Ve -1 on (3.20)

+3[ L€ -n'k 8_T] {LZ(E,, -n%)q°* } {Lz(é n)u‘l’]
oz| & -na-n’) oz | | & -na-n) | & -na

Considerando que u, >> ug € u, >> u,, € que o termo de dissipagdo viscosa seja

desprezivel, quando comparados aos demais, a Equagado 3.20 reduz-se a:

0

pec, L7 (& nz)T] o [pechz(E,.2 nz)uzT} G [ g2 -1 6T]
— +— 2k
ot| JE-na-n?) | 2| JE&-na-n*) | % o€
L0 /I;nzka_T L0 L@ -ndk or| | PE-n')"
Ve -1 on| oz| J&-n1-n?) 0z | |J&-D(1-n?)

Como esta equagao ¢ de segunda ordem em relagdo a posicao e de primeira em relagao

(3.21)

ao tempo, sua solucgdo exige no minimo quatro condi¢des de contorno e uma condig¢ao inicial.

Tais condi¢des sdo mostradas abaixo:
T(as n,zt= 0) = fl (a;n:z) (3223.)

T(E=L,/L.,n,zt) =f,(n,z1) (3.22b)
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T en=021=0 (3220)

o

T enz=Hn=0 (3.224)

0z

Lenz=0.0=r,En0 (3.220)
Z

que correspondem a condicao inicial (t = 0), e as condi¢des de fronteira (€ =L,/L,z=0ez=

L) e de simetria (n =0, =1 e £ = 1), respectivamente.

As varidveis de interesse na modelagem tais como o gradiente de ®, as areas de troca
de calor e o volume do corpo no novo sistema de coordenadas, podem facilmente ser obtidas,
usando-se as relagdes matematicas fornecidas por Magnus et al. (1966); Brodkey (1967);

Abramowitz e Stegun (1972) e Kreyszig (1988), como segue:
e Volume diferencial do corpo:

1
dV = ——dédndz 3.23
AW Edn (3.23)

e Areas diferenciais de fluxo da variavel ®:

1
dS. =——dndz 3.24
£ T Tw n (3.24)
dS. = dedz (3.25)
oW '
1

dS, = ——dédn 3.26
ov (5.20)
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e (Gradiente da variavel ®:

V@ = Grad® = (U oo :V P W acpj (3.27)
o’ o’ oz
onde:
2 2 2
1 %) %)
= LSy 0 I (24 (3.28)
02 e ok o
2 2 2
(o) (av) [
V2 _(anj {anj J{@nj 29
1 (oxY (ey) (ozY
(2] (2] (5)

sdo os coeficientes métricos, cujo produto é o proprio jacobiano da transformagdo J. A
substitui¢do das equagdes envolvendo o jacobiano (Equag¢des 3.7 e 3.8) e aquelas dos

coeficientes métricos (Equagdes 3.28 a 3.30), para ® = T, fornecem como resultados:

dv = Lz(é N )2 dedndz (3.31)
JE -Di-n?)

2 2
dSa=L\/§1_n1l dndz (332)

2 .2
ds, :LJ 22 ”1 dedz (3.33)
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as, = EE M) gy
JE -1)(1-n?)

1 10T 1 |[1-n* 0T oT
VO =| — %—;— 2—1’]2—;— (3.35)
LV —nm" 0 LVE —n” on oz

Complementando dessa forma, todo o equacionamento necessario a modelagem.

(3.34)

3.2 - Solucao da equaciao de transporte de calor convectivo/difusivo em leito fixo
3.2.1 - Uma nova solu¢ao analitica do problema para cilindro circular

Na Figura 3.1, quando os semi-eixos da elipse sdo iguais (L; = L), o cilindro eliptico
assume a forma cilindrica circular, isto ¢, o sistema de coordenadas cilindricas elipticas tende
ao sistema de coordenadas cilindricas. Neste caso, a Equagdo 3.21 passa a ser escrita na

forma:

0 0 o, . or. o 1 06T, o0 . oT
< (rpec, T) +— T) = — (tk—) + — (k=) + —(tk =) +¢ 3.36
at(rpscp ) aZ(rpecpuz ) ﬁr(r 6‘r) 69(r 89) ﬁz(r 82) & (.36)

A determinacdo da distribuicdo de temperatura no interior do reator envolve a

obtencao da solucao da Equagao 3.36.

Viérios autores, entre eles Yagi ¢ Wakao (1959), Gunn e Khalid (1975), Dixon et al.
(1978), Giudici (1990), apresentaram solugdes analiticas para o problema do transporte de
calor em reatores de leitos compactados cilindrico circular, usando o modelo pseudo-
homogéneo bidimensional com trés parametros, porém, nenhum deles considera o perfil de
temperatura do fluido na entrada dependente da posicao radial. Neste trabalho uma nova
solucdo foi obtida tendo-se a flexibilidade de se supor qualquer perfil radial de temperatura na

entrada do leito.

Nesta forma de solucao do problema de transferéncia de calor, as seguintes hipoteses

foram adotadas:
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1) o sistema encontra-se em regime estaciondario;

11) os parametros térmicos ndo variam com a posi¢ao no leito;

ii1) as propriedades termofisicas das fases sdo constantes;

iv) existe simetria cilindrica do perfil radial de temperatura;

V) ndo ocorre reacao quimica, nem ha termo(s) de geragdo interna de energia;

vi) a velocidade superficial do fluido ¢ constante em qualquer posi¢do no interior do
reator ao longo de z, e nula nas dire¢des r ¢ 6;

vii) a porosidade do leito ¢ uniforme e constante;

viii) os gradientes angulares de temperatura sdao despreziveis;

1x) a parede do reator tem espessura desprezivel.
Desta forma, a Equacao 3.36 reduz-se a:

oT k 0. oT. . 8 0T
Ge, ALK 0 ol 99t 3.37
v T rala X% (3-37)

onde, G =peu, € o fluxo massico.

As condicdes de contorno usadas, na obtencdo da solucdo analitica, representada pela

Equacao 3.37, de acordo com a Figura 3.1, s3o como segue:

T(r,z=0)=T,(r) (3.38)
T(r,z—>©)=T, (3.39)
%r(r =0,z)=0 (3.40)
—k%r(rzR, z)=h (T-T,) (3.41)

A Equacgao 3.39, aplicada na saida do reator, representa a condi¢do de coeficiente de

transferéncia de calor na superficie do reator tendendo a infinito, ou que a temperatura do
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fluido aquecido tende ao equilibrio térmico com o fluido refrigerante que circula

externamente no reator.

Para facilitar a obten¢cdo da solucdo da Equagdo 3.37, considera-se as seguintes

variaveis adimensionais,

T" = (T-T,) : pi = LR (3.42a-b)
(Ty(r=0)-T,) k

Onde Bi ¢ o nimero de Biot para transferéncia de calor, definido como sendo a razdo
entre a resisténcia interna a transferéncia de calor por conveccdo a resisténcia a transferéncia

de calor na camada limite externa por condugao.

Derivando-se a Equagdo 3.42-a em relacdo as variaveis r e z, substituindo na Equacao

(3.37), obtém-se:

chalzﬁﬁ AR VA el (3.43)
0z r or{ or oz\ 0z

A metodologia empregada para obter a solucdo da Equagdo 3.43 ¢ a técnica da

separacdo de variaveis (Luikov, 1968; Kaka¢ ¢ Yener, 1993) assumindo-se que a fungdo T

possa ser escrita como o produto de duas outras fungdes, R e Z; uma dependente sd der e a

outra, dependente s6 de z. Entdo, T sera representada por:
T'(r,2) = R(1)Z(2) (3.44)

. * ~ ~ N ., . . .
Derivando-se T da Equacdo 3.44 em relacdo as varidveis r e z, substituindo-se os
resultados na Equacdo 3.43, separando as varidveis e reagrupando os termos comuns, obtém-

se duas equacdes diferenciais ordinarias homogéneas, como segue:

d'Z Ge, dZ kW 5 _

0 3.45
dz> k, dz  k (3.45)

z
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2_ R QE—
'R 1dR oo o (3.46)
dr rdr

onde A ¢ uma constante de separac¢do ou autovalor.

A Equagdo 3.45 pode ainda ser escrita da seguinte forma:

a,Z"+a,Z'+a,Z =0 (3.47)
coma; =1, a, =—Ge, /k, ¢ a; =—k A’ /k, , cuja solugdo é dada por:

Z=b,e" " +b,e”™” (3.48)
onde 0| e 0, sdo as raizes da equagdo caracteristica

a,6°+a,c+a; =0 (3.49)

com os valores de o sendo calculados diretamente através da seguinte equagdo que envolve

apenas propriedades fisicas do fluido e do meio:

z

2
o=5% 14 Jled 2] ki (3.50)
2k G
A solu¢do da Equacdo 3.46 possui a seguinte forma:

R =b,J,(Ar)+b,Y, (Ar) (3.51)

A Equagdo 3.51 esta escrita como uma combinacdo linear das fungdes de Bessel de
primeira e segunda espécies, ambas de ordens zero. Assim, a solucao geral da Equagao 3.44,

sera:

T (r,z)=(b, " +b, e )[byJy(Ar) + b, Y, (Ar)] (3.52)
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A Equagdo 3.40 indica que a temperatura no centro do reator em qualquer posicao
axial ¢ finita. Uma vez que a func¢do de Bessel de segunda espécie e ordem zero, aplicada no
ponto zero, tende para o infinito, tem-se, portanto que o coeficiente by = 0. A determinacgao do
valor do coeficiente b, decorre do uso da Equacdo 3.39. Essa equagdo afirma que a
temperatura do reator tende para a temperatura da parede quando a altura do leito tende para
infinito, implicando dessa forma que T — 0, quando z — oo e entdo, o coeficiente by = 0.

* .
Portanto, T passa a ser escrita como segue:

2
T =c 0., (r)exp 22| 1— 144 2 | Kk, (3.53)
2k Cp

z

Uma vez que a combinacao linear (soma) das solugdes particulares também ¢ solugao,

e utilizando-se o principio da superposi¢do de solugdes, pode-se escrever:

2
T'(6,2) = 3 AT, (h,T)exp (;iz 1—\/1+4( by j k.k, (3.54)

Cp

n=1 z

Os valores de A, sdo obtidos a partir da condi¢do de contorno na parede do reator.

Desde que em r =R, tem-se —k, %r =h_(T-T,), pode-se escrever que:

oT" .
-k —=h_T 3.55
. w (3.55)

Utilizando-se as Equacdes 3.54 e 3.55, obtém-se:
BiJ,(a,)—a,J,(a,)=0 (3.56)

sendo Bi=h R/k, e a, =A R as raizes positivas da equagdo caracteristica acima. As
constantes A, sdo obtidas sabendo-se que na entrada do reator (z = 0), a temperatura ¢ uma

funcio da coordenada radial, T (r,z) = TO*(r) . Dessa forma, tem-se que:
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T, (0= A, ) (3.57)

. . r, .
Multiplicando-se a equag@o acima por 1J,(a,, E) , integrando termo a termo, e usando-

se a propriedade de ortogonalidade das func¢des de Bessel em relagdo a fungdo peso r, obtém-

S¢:

R
T *
, [17,(a, DT(de

-~ 0 3.58
R® J3(a,)+J’(a,) (3:38)

n

desde que J,(a,) = (an / Bi).J (a,), aEquacdo 3.58 passa a ser escrita finalmente como:

5 J.rJ0 (a, %)Tg (r)dr
-_Z 0 (3.59)

A, Re ;
a, 2
{(]31) +1:|J1 (an)

Observe que a Equagdo 3.59 acima tem a flexibilidade de utilizar na entrada do reator

um perfil de temperatura dependente da posi¢ao radial. Resultados oriundos desta solugdo

analitica serdao apresentados e discutidos no capitulo 5.

3.2.2 - Solu¢ao numérica do transporte de calor para cilindro de geometria eliptica

Geralmente, problemas fisicos relacionados aos fendmenos de transporte (momento
linear, massa e energia), sdo de alto nivel de complexidade e inevitavelmente recaem em
equacdes diferenciais parciais, principalmente quando o problema contempla termos nao-
lineares. Obter uma solugdo analitica para problemas dessa natureza, quando se consegue,
exige um tratamento matematico rigoroso e refinado. Dessa forma, uma solucdo numérica

pode ser de grande valia na interpretacao do problema fisico.



50

Com o avanco das técnicas computacionais ¢ a velocidade de processamento das
maquinas atuais, t€m aumentado cada vez mais a busca pela anélise de tais problemas, através
de solugdes numéricas. Diversos métodos numéricos estdo disponiveis na literatura, ¢ vém
sendo largamente utilizados, dentre os quais, pode-se destacar: diferengas finitas, elementos
de fronteira, elementos finitos, colocagdo ortogonal e volumes finitos. Discussdes e detalhes
sobre cada um destes métodos podem ser encontrados em Franks (1972); Villadsen e
Michelsen (1978); Finlayson (1980); Patankar (1980); Shih (1984); Minkowicz et al. (1988);
Brebbia (1989) e Maliska, (1995). A preferéncia pelo uso do método dos volumes finitos
(MVF) neste trabalho ¢ justificada pelo fato de que este método obtém as equagdes
aproximadas, realizando um balanco da varidvel em nivel de volumes elementares. Se o que
se busca com o método numérico ¢ a solucdo da equagdo diferencial que representa a
conservacdo da varidvel em nivel de ponto (infinitesimal), parece ld6gico que as equagdes
aproximadas (que formam o sistema linear) representem a conservaciao em nivel de volumes
elementares. No restante dessa se¢do, descreve-se resumidamente a metodologia desenvolvida
neste trabalho para resolver o problema do transporte de calor em um reator de leito

compactado com geometria cilindrica eliptica.

O principio basico do método dos volumes finitos ¢ a transformag¢dao de equagdes
diferenciais parciais em equacdes algébricas elementares. O conceito fundamental do método
dos volumes finitos ¢ que qualquer quantidade continua pode ser aproximada por um modelo
discreto, constituido por um conjunto de fung¢des continuas, definidas em um niimero finito de
subdominios. Os subdominios sdo chamados de volumes de controle, com os pontos nodais

localizados no centréide dos mesmos (Maliska, 1995).

O dominio computacional usado para representar o problema fisico no leito fixo
cilindrico eliptico ¢ mostrado na Figura 3.3. Desde que a equagdo diferencial parcial para o
problema ¢ eliptica, faz-se necessario definir condigdes de contorno ao longo de toda a
fronteira do dominio. Além disso, observa-se que existe simetria nos quatro quadrantes da
elipse. Portanto, optou-se neste trabalho, pelo uso apenas do primeiro quadrante x = 0 ey = 0.
A Figura 3.3 mostra as linhas de £ e 1 constantes, demarcando o volume de controle associado
ao ponto nodal P. Os pontos N, S, E e W, sdo seus pontos nodais vizinhos, norte, sul, leste e
oeste, respectivamente. A Figura 3.4 mostra as faces do volume de controle e, w, n ¢ s, em
torno do ponto P, as dimensdes do volume de controle, A&, An e Az, bem como as distdncias

entre o ponto nodal P e os pontos adjacentes.
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n =cte

&=cte

FIGURA 3.3 - Configuragdo geométrica do problema fisico.

Ficou demonstrado através do uso das Equacgdes 3.16 a 3.18, que o sistema de
coordenadas cilindricas elipticas ¢ ortogonal. A ortogonalidade do sistema de coordenadas e,
conseqlientemente, da malha numérica associada, ¢ um requisito considerado essencial na
aplicacdo do método dos volumes finitos, segundo Patankar (1980). De acordo com esse
autor, a face de um volume de controle através do qual se calcula o fluxo de uma variavel O,
deve ser normal a linha que une os dois pontos nodais adjacentes (a linha PN, na Figura 3.4,

exemplifica esta afirmativa).

A Equacgao 3.19 em coordenadas cilindricas elipticas, que descreve a transferéncia da
variavel de interesse no leito, ¢ resolvida numericamente pela técnica dos volumes finitos,
junto com a pratica B, que localiza os pontos nodais no centro do volume de controle e usa
uma malha com volumes inteiros ao longo de todo o dominio (Patankar, 1980 e Maliska,
1995). A justificativa da escolha desta metodologia neste trabalho reside no fato que esta
torna o processo de determinagdo dos coeficientes de transporte mais simples, assim como,

facilita a incorporacao das condigdes de contorno admitidas na modelagem.

A integragdo da Equacdo 3.19, no volume e no tempo, assumindo-se uma formulac¢ao
totalmente implicita e o esquema WUDS como fung¢do de interpolagdo espacial para os fluxos
difusivo e convectivo, sobre o volume de controle (Figura 3.4), produz a equagdo que sera

valida para todos os pontos internos da malha.
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FIGURA 3.4 - Volume de controle da malha numérica.

Apos a integragdo da Equagdo 3.19, considerando-se u, >> ug, u, >>u, € o termo de

dissipagao viscosa desprezivel, encontra-se a seguinte equagao:

AV | P,p,E,®, —pyep,e @, u u
+| pcpe—=AEAN| —pcpe—=AEA =
Jp{ " ppjénfppjént
oD oD oD oD
D,— | -|D,—| +|D,,—| | D,—| |+ (3.60)
o0& Jn ¢ Js on Je on Jw

+ D33a£ — D33a£ +ﬂ
oz )If oz )it J

p
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A integracdo da variavel ® no tempo foi realizada admitindo-se uma perturbagao do

tipo degrau. Os coeficientes Dj; € 0 AV equagao sdo avaliados pelas seguintes expressoes:

D, =I""Ja,AnAz;

D,, =I""Ja,,AéAz

(3.61a-d)
D, = FCDJO‘BA&AT’I ;

AV = AEANAZ

Nestas equagdes os coeficientes o, ja foram previamente definidos através das

Equagdes 3.9a até 3.91, e AV, ¢ o elemento infinitesimal de volume, na Figura 3.4, utilizado

para localizar o ponto nodal P.

Considerando-se que, para o problema em estudo, a fun¢do de interpolacdo espacial
entre dois pontos nodais adjacentes seja uma funcao do tipo linear, as derivadas relativas ao
fluxo difusivo nas faces dos volumes de controle, referentes a Figura 3.3, segundo o esquema

WUDS de interpolagdo sdo dadas por:

Lo 00 B, (@ —®,) Lo 00| _TIB(®, - D)
" 9&|n SE, ’ * Ot s SE,
D _ D _
1—*:)62 — Fe Be(®E (DP); F:VDaE — Fw Bw(q)l’ ®W) (3.623-f)
g e on, og |w on,,
1—«382 :Ff(DBf(q)F_CDP), FGJGE =th)Bt(cDP_(DT)
G 8z, ’ G 8z,

Ja para os termos correspondentes aos fluxos convectivos, Maliska (1995) recomenda

as seguintes funcdes de interpolagdo para o valor da variavel na face dos volumes de controle:
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1 1 1 1
D :(E—l_a’f)q)P +(§_a‘f)®F O, = (5+0h)CDT +(5—0ﬂt)‘1>p (3.63)

Os coeficientes a e [ que aparecem as Equagdes 3.62 e 3.63 acima, s3o constantes

ponderadoras, calculadas por:

Pe’ _ (1+0,005Pe?)

o= 3.64a-b
(10 +2Pe?) b (1+0.05Pe?) ( )

onde Pe ¢ o niimero de Peclet que representa fisicamente a razao entre o fluxo difusivo e o

fluxo convectivo na dire¢do coordenada, calculado através de:

u_c 0z
Pe=

(3.65)

As derivadas nas interfaces dos volumes de controle, a fun¢ao de interpolagao espacial
para os fluxos convectivos de transporte de calor, e também os coeficientes Dy, com 1 = j, sdo
substituidos diretamente na Equagao 3.60. Rearranjando e colocando em evidéncia os termos
comuns, a equacdo na forma algébrica linear discretizada, aplicada no ponto nodal P, passa a

ser escrita como segue:
A0, =A, D, +A, D, +A D +AD+A D, +A D, +A D, +B (3.66)

onde:

A _ |l=mi LB.AgAZ. A _ [lomi TUB,AEAZ
- g2-1 on, oye -1 s,
W _ [EorTepanar A _ [E-1ropana,
A s O TR S o\t-n? by

LG -np) B,
A= 05— LS i S :
F \/&;? - T]?) [(0,5— o )pegsCpeu, + 52, JAEAN ;
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2,22 2 ]
AL = LG ) 0,5-0,)p,&cCpll +—Btrt AEAN;
T tpt tYPt7z n

VE -DA-7)) oz,

L' -n°) plcpe’AbANAZ

Ap =
JE -D1-1?) At

B =4 Li(‘iz_”z)z AEANAZ ;
JE-na-n?)

L’(§’ -n’)  pcpeAtAnAz

VE -D-1") At

Os coeficientes Ag, com K+P, representam as contribui¢des dos transportes difusivo e

A, =A +A, +tA+AG+HA+HAL+

convectivo da varidvel ®, provenientes dos pontos nodais vizinhos em dire¢do ao ponto P. Os

efeitos da varidvel @ referentes ao tempo anterior, sobre o seu valor no tempo atual, sdo
computados no coeficiente A . Esses efeitos diminuem gradualmente, a medida que o

processo tende a atingir o regime permanente.

A aplicagdo da Equacdo 3.66 fica restrita aos pontos internos do dominio
computacional. Ja para os pontos da malha localizados na fronteira, que sdo aqueles
localizados nos volumes de controle adjacentes a superficie do reator, as condi¢des de
contorno devem ser incorporadas na formulagdo. Nestes volumes de controle, o procedimento
adotado consiste na integracao da equagdo de conservagdo, considerando-se as condigdes de
contorno existentes. Em outras palavras, necessita-se, portanto realizar um balanco da
varidvel em estudo, para o volume de controle de fronteira, incorporando a condi¢do de

contorno a equagdo aproximada do volume de fronteira.

A Equacdo 3.60, discretizada para os volumes de fronteira, assume a forma:

-
oo
S on Je on Jw

u
—pcpe—=DAEA
¢ PePE EAn

AV ppcppgpq)p —pgcpgsg@g
J At

:I + {pcpa uTZ DAEAN

p

+[cp"dsi —(DH Z%DJ
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oD oD
+||Dy;— | .—| Dy —
[( ¥ oz jf ( 33 62]

Neste procedimento, a discretizacdo do dominio ¢ feita com volumes elementares

L9AV
t J

p

inteiros. Assim, nunca ter-se-4 uma variavel sobre a fronteira, sendo sempre necessario
realizar os balancos para todos os volumes, independentemente do tipo de condi¢do de

contorno adotada (Maliska, 1995).

Uma vez que nestes pontos nodais ndo existe o coeficiente Ay, 0 mesmo deve ser
substituido pelo fluxo da variavel @ na superficie. Os coeficientes D;;, Dy, e D33, sdo os

mesmos ja mencionados anteriormente.

A primeira parcela do primeiro termo do segundo membro da Equacdo 3.67,
decorrente da aplicagdo do método dos volumes finitos aos pontos localizados na fronteira,
depende do tipo de condi¢dao de contorno imposta ao problema real. De acordo com Maliska
(1995), trés tipos de condi¢des de contorno sdo possiveis: @ prescrito, fluxo de @ prescrito e

convecegao.
e @ prescrito

Neste tipo de condigdo de contorno, o valor de @ , sera substituido por:

@,-o,)

®"dS, =T
68,

(3.68)

onde @, ¢ a varidvel especifica na fronteira.
e Fluxo de @ prescrito

Neste caso, o valor de ® deve ser substituido pelo valor prescrito do fluxo na

fronteira.
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®"dS, = valorconhecido=D,, o0 (3.69)
0¢ |n

e Convec¢ao na interface

Para esta situagdo, o fluxo difusivo que atravessa a fronteira ¢ igualado ao fluxo

convectivo na vizinhan¢a da mesma e fora do dominio em estudo. Isto é:

®"dS, =D = fluxo convectivo, que ¢ fungdo de @, (3.70)

A discretizagdo da equagdo para os volumes de controle localizados na regido de
fronteira, segue o mesmo procedimento apresentado para os pontos internos ao dominio

computacional.
A formulagdo numérica a ser utilizada neste trabalho ¢ valida quando se tiver:

e condi¢des de contorno na parede do reator, constante ou convectiva;

e coeficientes de transporte de calor constantes ou varidveis com a posi¢ao;

e padrio de malha uniforme ou ndo-uniforme;

e propriedades fisicas do fluido constantes ou varidveis com a temperatura;

e reator de leito fixo com forma que varia de um cilindro circular até um canal retangular,

passando por um cilindro eliptico, dependendo da razao L,/L;.

. ;. .y ) .

O procedimento basico usado para se obter o valor de uma variavel I nas interfaces

. [0 .7 r

do volume de controle (Patankar, 1980), quando se consideram problemas com I"" variavel, ¢
. o D .. . ~

assumir uma variagdo de I entre o ponto P e seus vizinhos em qualquer dire¢do (N, S, E ou

W), expressa por:

R L (3.71)



58

onde fl ¢ o fator de interpolacdo, dado por: f = (25(:1)5
(6d),
DS v
P i E

FIGURA 3.5 - Esquema mostrando a posi¢ao da interface i entre os pontos P ¢ E.

Se a interface 1 situa-se no ponto médio entre os pontos P e E (malha uniforme), entdo

f =0,5, e portanto I'° ¢ dado pela média harmoénica de T e T Isto é:

e _ 20T}

© _ 3.72
Ty I (3.72)

r ~ . . o () ~
Esta ¢ uma formulacdo mais efetiva, uma vez que, se I, ou Iy forem zero, ndo

havera fluxo de @ e portanto I'” serd nulo, o que ¢ fisicamente realista.

Na se¢do a seguir, apresentar-se-ao em detalhes, os modelos matematicos utilizados
para acompanhar os fendmenos de convecgao/difusao de calor no leito compactado, para as
condigdes de contorno anteriormente mencionadas, exceto a de fluxo de @ prescrito,

utilizando os resultados obtidos nesta se¢do e que antecedem o item 3.2.2.1, a seguir.
3.2.2.1 - Modelos numéricos utilizados neste trabalho

Modelo I - Transporte de calor no reator com condicio de equilibrio na parede e

propriedades termofisicas constantes.

* Formulacao analitica
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Este modelo ¢ utilizado para descrever o comportamento da transferéncia de calor no
interior do leito, através da predicdo dos perfis radiais de temperatura em qualquer
profundidade do leito. Na representacdo matematica do problema, foram adotadas as mesmas
suposi¢des do modelo analitico, listadas na se¢do 3.2.1, exceto o item viii. J4 no que se refere
as condic¢des de contorno, excecdo ¢ feita aquela que considera a temperatura na entrada do

leito dependente da posicao radial. Neste modelo, utilizou-se:
¢ Condicao de contorno na entrada do reator:
T(E,n,z=0) =T, = constante (3.73)

As demais condi¢des contorno sdo expressas pelas seguintes equagdes:

¢ Condicao de contorno na parede do reator:
L2
T(c‘,:T,n,z,t)sz (3.74)

¢ Condicao de contorno na saida do reator

Z—Z(a,n,zzH,t):o (3.75)

¢ Condicao de contorno nos planos de simetria do reator:

orT oT oT
_(E.) = lanazat) :_(Fvan = O,Z,t) = _(Eﬁn = LZ’t) =0 (376)
o¢ on on

* Formulacao numérica

Neste caso, usando a Equacao 3.66 e trocando @ por T, obtém-se a seguinte equagio

discretizada:
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AT, =A T, +A, T, +A Ty +A T +A T, + A, T, + AT, (3.77)

com os coeficientes Ag presentes na Equagdo 3.77 sendo calculados através das equacdes

relacionadas a seguir:

1-1? k_B.AEAZ 1-n2 k B, AEAZ
AE - 3 [~ cre ; AW — 5 W Wi w ;

& -1 on, ¢, -1 on,

g2 -1k B.AnAz g2 -1k B .ANnAzZ
AN — n > n n AS —_ S > S S ;

I-n;  3n, I-n;  &n,

LZ(&? —n?) Bfkf

F= > —[(0.5—0)psecpeu, + JAEAN;
JE -1-n?) Y5,

A =BG 05 a e e, + P AzAn:
JE -n1-1%) 8z,

L'(&2-n’)  plcpe’AEANAZ

JE -1)1-1?) At ’

Ap =

L’(§’-n’)  pcpeAbAnAz

A=A +A, +A +A+HAL+HA L+
JE-Da-n) A

Esta equacao pode ser aplicada para qualquer ponto interno do dominio, inclusive os
pontos localizados na regido de fronteira da malha computacional.

Apesar de o programa elaborado ter a flexibilidade de trabalhar com qualquer tipo de
malha numérica, neste trabalho adotou-se uma malha ortogonal, regular escrita em
coordenadas elipticas. A distancia do j-ésimo ponto nodal ao eixo x ao longo de uma linha de

1 constante, de acordo com a Figura 3.3 ¢ dada pela seguinte relagao:

3 :1+(j—1)%;j =1,2,4,.,m. (3.78)

com:
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, m= (2mm+1), mm par

que representa o espagamento de &.
De maneira semelhante, a distancia do i-ésimo ponto nodal ao eixo y ao longo de uma

linha de & constante ¢ dada por:
n, :(1—1)%; i=1,2,4,..,n (3.79)

com Amsendo calculado por:

,n=(2nn+1), nn par.

que representa o espagamento na direcdo de 1. Nestas equagdes, nn ¢ mm representam o
numero de pontos nas direcdes das coordenadas & e m, respectivamente sendo i € j a

localizagao destes pontos na malha numérica.

A solugdo do sistema de equagdes algébricas geradas pela aplicagdo da Equacao 3.77
ao longo de todos os pontos da malha numérica foi alcangada usando-se um algoritmo
numérico, denominado de ELIPTICODE, implementado no ambiente do Software
Mathematica®. O sistema de equagdes resultante foi resolvido iterativamente usando o
método de Gauss-Seidel. A escolha deste método foi espontanea, contudo qualquer outro
método de solucdo de sistema de equacdes algébricas lineares, por exemplo, método linha por

linha, inversdo de matrizes entre outros, poderia ser usado.

Aqui neste trabalho assumiu-se que a resposta desejada era atingida quando a solucao
numérica convergia para um determinado valor, quando partindo de uma condigdo inicial os

seguintes critérios de convergéncia eram satisfeitos:
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¢ Em cada ponto do dominio computacional num certo instante de tempo:

\Tﬁ“ ~T¥<10® (3.80)

e Para a equacdo discretizada em qualquer instante de tempo:

2 /Al

A

<1 para todas as equagoes (3.81)

onde N na Equagdo 3.80 representa a n-ésima iteracdio em cada instante de tempo. Na
Equagdo 3.81, K representa os pontos nodais vizinhos do ponto nodal P. Além de satisfazer os
critérios acima mencionados, existe a necessidade de que os coeficientes Ax sejam todos

positivos, para que a solugdo obtida tenha coeréncia fisica.

As equacgdes provenientes da discretizacdo das condi¢des de contorno nos pontos de
simetria ndo entram no conjunto de equagdes a serem resolvidas. Apds o sistema de equagdes
ter sido resolvido, sua estimativa ¢ feita. Neste caso, assume-se que o fluxo de calor que sai

do ponto adjacente ao ponto de simetria seja igual ao fluxo de calor que chega neste ponto.

Matematicamente, tem-se:

*Paraos pontosemn=0(0<y<L,)

_k [1-n* oT
LY& -n’ on

Discretizando-se € colocondo-se em evidéncia os termos comuns, tem-se:

k [1-n° oT

- — 3.82
e LVE& —-n® on ‘w (3-82)




[kw 1—1‘|‘2V J_ {kw 1—113v J
&n,, | & - &, | & —n., .
s
&n, V& —n;

T, =1+

* Para os pontos em 1 = 1 (L<z<L,)

_k|1-n® oT| _|_k [1-n® OT
LY& -n*an)w | LY&-n’ on
Discretizando e rearranjando os termos comuns, tem-se:

k., [1-nm2 k. [1-m;
on. & —-n? &, V& —n: .

T, =|1+ T, -

P E
ko 1—113 k, l—ﬂi
on, V& -n2 &, V& —ns

€

*ParaospontosemE=1(0<x<L)

_k[g-1or :_E/ﬁz—la_T
L\& -n’ on Jn L\& -n? on

S
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(3.83)

(3.84)

(3.85)

(3.86)

Procedendo de maneira similar as situagdes anteriores, discretizando-se a Equacdo

3.86, rearranjando e colocando-se em evidéncia os termos comuns encontra-se:

(3.87)
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Para se obter valores de temperatura na forma adimensional, serd utilizada a seguinte
variavel T* =H.
(T, = T,)

Modelo II - Transporte de calor no reator com condicio de contorno convectiva na

parede interna e propriedades termofisicas constantes.
* Formulacao analitica

Neste modelo, como uma simplificagao do problema estudado, foram assumidas todas

as suposi¢des utilizadas no modelo I, acrescentando-se que:
e o fendmeno do transporte de calor entre o leito sdlido e o fluido refrigerante ocorre
sob condicdo de contorno convectiva na parede, com temperatura dependente da
posi¢do;

e o coeficiente de transferéncia de calor por convecgao € constante;

As condig¢Oes na entrada, na saida e simetria do reator sao idénticas ao modelo 1. Para

as condi¢des de contorno na parede, tem-se:

e Superficie livre: o fluxo difusivo de calor ¢ igual ao fluxo convectivo na superficie da

parede interna do reator eliptico.

_k [E-1) ot
LV (e -n?)ee

Para obter valores de temperatura na forma adimensional, sdo utilizadas as variaveis

=h, [T(<‘EJ =& Mt)-T, ] , & = Lo/L na superficie (3.88)

&=&n

adimensionais:

o

T (T_Tm) Bi:hw

T (T,-T,) k

(3.89)
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Vale ressaltar que aqui, o nimero de Biot esta definido de maneira diferente daquela
apresentada na Equacdo 3.42-b. As condi¢cdes de entrada e de simetria sdo como
anteriormente apresentadas nas Equacdes 3.73 e 3.76, sendo a condi¢do de contorno para os

pontos de fronteira substituida por:

TE=L,/Lmt)=T, - i

o (3.90)

onde T, representa a média entre os valores de temperatura do fluido refrigerante, na entrada

e na saida, da camisa de refrigeragao.
* Formulacao numérica

Neste modelo, a formulacdo numérica utilizada para calcular a temperatura nos pontos
internos do dominio (com excec¢dao dos pontos imediatamente proximos a parede externa do
reator) segue metodologia idéntica aquela apresentada para o modelo 1. J4 nos pontos de

fronteira, o procedimento adotado ¢ conforme a maneira relatada em detalhes a seguir.

A discretizac¢do da condicdo de fronteira, dada pela Equacao 3.88 fornece:

kS M -T)
== | =h, (T, -T,) 3.91
Tk ) s 391)

I I 111

Explicitando-se a temperatura na fronteira T, a partir dos termos (II) e (III) da
Equagao 3.91, e substituindo-se o valor encontrado no termo (III) desta mesma equagao,

encontra-se para o fluxo de calor que:
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" (TP _Tm)
q =¢ . (3.92)
1. L
I B
L E.)nz _an B

A substitui¢do da Equagdo 3.92 na Equagdo 3.67, arrumando os termos comuns,
conduz a obtengdao de uma equacao na forma discretizada, semelhante a Equacao 3.77, dada

por:

AT, =A T, +A, Ty, +A Ty +A T +A, T, +A, T, + AT, + B’ (3.93)

Os coeficientes Ag, Aw, As, Af, At € AOP sdo exatamente iguais aos apresentados

antes. Ja os coeficientes Ay e Ap, serdo calculados por:

0, para os pontos de fronteira
Ay =B k .| 3.94
N B“—“AnAz S >,  para os demais pontos internos 399
San 1 - nP

A, =D A +A)+SM (3.95)

O termo B’, que aparece na Equacio 3.93 ¢ calculado pela seguinte equagio:

2 2
L (gl Tl ANAZT

B'=— A (3.96)
T e
w 2]
k 2 2
én _TIP

A quantidade SM que aparece no calculo do coeficiente Ap ¢ o termo fonte, associado
ao fluxo convectivo de calor junto a parede do leito e que deve ser adicionado aos pontos

nodais de fronteira. Seu valor ¢ calculado por:
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_ —, para os pontos de fronteira

(3.97)

para os demais pontos internos

O método de solucdo do sistema de equacdes gerado e o critério de convergéncia
adotado sao idénticos aqueles utilizados no modelo I. As temperaturas nos planos de simetria
sdo estimadas tal qual no modelo 1. Para calcular a temperatura na superficie do reator (T,),

utilizou-se a Equacdo 3.91. O modelo I ¢ um caso particular do modelo II, quando hy, — oo.

Modelo III - Transporte de calor no interior do reator, condi¢cao de contorno convectiva
nas paredes interna e externa, conducao de calor na parede do reator e propriedades

termofisicas variaveis.

* Formulacao analitica

Nesse modelo sdo usadas as consideragdes 1, ii, iv, v, vii e viii, apresentadas no item
3.2.1. Esse modelo admite ainda que o fluxo de calor entre o fluido percolante no reator de
leito fixo e o fluido refrigerante na camisa ocorre da seguinte maneira: a) a transferéncia de
calor do fluido percolante junto a parede do reator ¢ realizada por condugdo e convecgao no
fluido; b) por sua vez esta quantidade de calor que chega a parede interna ¢ transferida por
conduc¢do no interior da parede do reator; c) esta energia ao chegar na parede externa do reator
¢ transferida por convecgdo para o fluido refrigerante (fluido 2, na Figura 3.1) atravessando a
camisa de refrigeragdo. Neste modelo admite-se ainda que as propriedades termofisicas do
solido e do fluido sdao dependentes da temperatura.

Nessa forma de modelagem, as condi¢des de contorno na entrada, na saida e nos

planos de simetria do reator, sdo analogas aquelas usadas nos modelos I e II, e fornecidas
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pelas Equagdes 3.73, 3.75 e 3.76. Ja a condi¢dao de contorno na fronteira do reator, neste caso

serd dada por (ver Figuras 3.1 ¢ 3.6):

ook [le-1)or

LV -n’)ee
- - _k [(e2-1) ot
_hwext(Twext T )_ (& -n )8&,

onde o subscrito wr significa a localizagdo na parede do reator. A Figura 3.6, mostrada a

(T-Ty) =

wm

é:&n

(3.98)

&=Cn

seguir apresenta a condi¢do de contorno, ilustrando em detalhes, a direcao do fluxo de calor, a
espessura da parede, as temperaturas nas paredes interna e externa do reator, bem como os

coeficientes convectivos de transporte de calor interno e externo.

h wext

hWH’W

FIGURA 3.6 - Esquema mostrando o fluxo de calor na regido da parede do reator.

* Formulacao numérica
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Neste modelo, a formulagdo numérica nos pontos internos do dominio ¢ idéntica
aquela apresentada para os modelos I e II. Nos pontos de fronteira, o procedimento adotado

segue a maneira relatada a seguir.

A discretizagao da condicdo de fronteira dada pela Equagdo 3.98 fornece:

2
q" :_E izn _12 (TP _Twm) I hwin (TP _Twin) =
Ve -n) o,

I 11 III
(3.99)
LV -n?) s, o
v Vv

Apds manipulacdo matematica da multipla igualdade apresentada pela Equagao 3.99, ¢
possivel explicitar a temperatura na parede interna Ty, a partir dos termos (II), (IIT) e (V).
Substituindo-se agora o valor de Ty, nos termos (II) e (III) desta equacdo, encontra-se a

seguinte expressao para o fluxo de calor que atravessa a parede do reator:

" (TP _Tm)
1T k h kKU  h.o KU (100
(1+ 4 —win_ 4 + —win én)/(hwin+—)
kWr hwext hwextsgn k [AJ 6&_,11

onde {J ¢ dado pela Equagio 3.28.

A equagdo representativa do calculo da temperatura na parede interna do leito

compactado ¢ dada por:
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A

Tm + TP( k + hwin + kU + hwinsén )
k wr h wext h wext San k U
Ty = . O n s (3.101)
(1_|_ + win + + win an)

kwr hwext hwextSan k I/\J

Utilizando o mesmo procedimento que no modelo I, as equagdes que compdem este
modelo sdo formadas pelas Equacdes 3.93, sendo os coeficientes Ag, Aw, AN, As, Ap, At €
A’ exatamente iguais aos apresentados antes para o modelo II. O coeficiente Ap ¢ calculado

por uma equagdo semelhante a Equacgao 3.95, ou seja,
A, =Y A +A) +SM (3.102)

O termo SM que aparece na Equagdo 3.102 ¢é diferente daquele que aparece na Equagio

3.95 e ¢ calculado pela seguinte relacao matematica:

az_ 2
LANnAz i‘ N

— =, para os pontos de fronteira

k  hy o kU h,8¢
o (1 + _ + win + + win N n )
S = kWr hwext hwextagn kwr U (3103)
(hwin + kiU
o¢,

, para os demais pontos internos

O termo B*, proveniente da discretiza¢do, neste modelo ¢ matematicamente dado por:
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B = L _ (3.104)
(1+ k + hwin + kU hwinS/E\.m)
wr hwext wextSE.:n kwr U
(hwin + kiU)
o¢,

A metodologia iterativa de solucdo do sistema de equagdes algébricas, a geragdo da
malha numérica, a determinagdo dos pontos de simetria e os critérios de convergéncia do

método numérico sdo exatamente iguais aos dos modelos I e II.

Neste modelo, as equagdes a seguir foram usadas para calcular as propriedades

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

PM, ;
kg/m
RT(g )

g

Py =

¢, =1,00926x10° —4,0403x107 T +6,1759x107*T* - 4,097x107" T* (J/kg K)

p
u, =1,691x107° +4,984x10°T—3,187x107"'T* +1,3196x10™* T* (Pa's)

k, =2,425x107 +7,889x10° T -1,907x10°T* —8,570x10~"* T* (W/m K)
J& para as particulas do meio poroso, (particulas cilindricas de 6xido de zinco) e para o

leito, foram usadas as seguintes propriedades termofisicas (Zotin, 1985, He et al., 2003):

p, =487+0,828T (kg/m’); ¢, =5500 (J/kg K); &=0,40

k, =5,69 (WmK); k., =1x10" (WmK); h, =1x10% (W/m” K); h, =0

wext
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Nestas equagdes, M, ¢ o peso molecular do gas, R, ¢ a constante universal dos gases,

T a temperatura absoluta em Kelvin e P a pressdo em Pascal, sendo seus valores P = 101325

Pa, R, = 8314,34 kl/kmol K, M, = 28,966 kg/kmol.

Neste modelo, foi admitida que a condutividade térmica do leito era uma fun¢do da

temperatura, conforme segue:

Numa primeira tentativa, usou-se uma equagdo para representar a condutividade

térmica do leito sendo uma fungdo linear com a temperatura, dada por:

k=A+BT (3.105)

\

onde A corresponde a condutividade térmica obtida com o modelo I. No entanto, esta
suposicao gerou resultados (com erro minimo) muito similares aos apresentados pelo modelo

L.

Mesmo comportamento foi observado quando se admitiu que a condutividade térmica

do leito fosse representada por uma funcao quadratica com a temperatura, como sendo:

k=A+BT+CT? (3.106)

indicando dessa forma, que este parametro tem uma variacdo com a temperatura cuja forma

necessita ser melhor estudada.

Modelo IV - Transporte de calor no reator com condicao de contorno convectiva na
parede interna, propriedades termofisicas constantes e geracdo de energia devido a

ocorréncia de uma reacao quimica.

Esse modelo ¢ semelhante em formulagao ao modelo II, com a diferenca estando no
fato que esse modelo assume a ocorréncia de uma reagdo quimica simples, que provoca

geracdo de energia, computada na equagdo da energia pelo termo . Toda a formulagao

r

matematica desse modelo ¢ exatamente igual a do modelo II, sendo a parcela de energia

gerada, calculada conforme descrito nos paragrafos seguintes.
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Nield e Bejan (1992), afirmam que nem sempre ¢ permissivel negligenciar os efeitos
da convecgdo presente em reatores quimicos de leito fixo. Suponha-se que se tenha uma
solucdo de um reagente de concentracdo Ca, € ainda que esteja ocorrendo uma reacgao simples

cuja equagdo da taxa de reacdo seja dada por:

r, = = —kCm (3.107)

onde m, representa a ordem global da reacdo. O coeficiente 12, representa a constante de
velocidade da reacdo e ¢ fungdo da temperatura absoluta T, dada pela relagdo de Arrhenius,

COmo seguc:
k=A, exp —ox (3.108)
= A, eXp RT .

onde E, ¢ a energia de ativagdo da reagdo (J/mol), R, € a constante universal dos gases, e Ag

¢ uma constante chamada fator pré-exponencial de Arrhenius.

Assumindo-se que o material s6lido do meio poroso seja inerte, que a reagdo gera um
produto cuja massa pode ser ignorada; que a variacao de volume ¢ desprezivel, e ainda que

um consumo de 1 mol do reagente provoque um aumento na energia térmica de uma

quantidade igual a —AH devido a reacdo quimica, entdo, pode-se escrever a energia por

unidade de volume da mistura fluida (q , na Equagéo. 3.1) por:

dc,

1= AH
1 dt

. ~E, )
= —AO(AH)exp( = ch (3.109)

No caso de uma reacdo envolvendo gases, ¢ mais conveniente expressar a taxa de
consumo do reagente, através da sua pressdo parcial, que por sua vez estd relacionada

diretamente a concentragdo pela equacao geral dos gases:

y.P
C = 3.110
A RT ( )
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onde yu, € a fracdo molar do reagente A, P ¢ a pressdo total do sistema, R ¢ a constante
universal dos gases e T a temperatura absoluta. Desta maneira, a parcela de energia gerada na

reac¢do quimica sera computada como:

m
q=AH dCy _ —AO(Aﬁ)(ﬁj exp[_ E, J (3.109)
dt RT RT

Levenspiel (1999) escreveu que existe uma a dependéncia da taxa de reagdo com a
temperatura que ¢ caracterizada pela variagdo da velocidade especifica de reacdo com a
temperatura, e na maioria dos sistemas de reagdo, essa verificacdo ¢ expressa pela equagdo de
Arrhenius. Nesta equagdo, k (constante de velocidade) é proporcional ao niimero de colisdes
das moléculas por unidade de concentragdo, e o termo exp(-E./RT) ¢ conhecido como fator de
Boltzmann, e representa a fragdo de colisdes com capacidade energética suficiente para que
ocorra a reacdao. Desde que a concentracdo dos componentes do sistema de reagdo independe
da temperatura, afirmou-se que a taxa de reacdo varia igualmente com a temperatura. Para
reacOes elementares simples, irreversiveis ou reversiveis, a constante Ay e a energia de
ativacdo E, independem da temperatura. Porém para reagdes ndo elementares, podem

depender da temperatura.

Atkins e Jones (2001) afirmam que as duas constantes A e E,, sdo conhecidas como
parametros de Arrhenius da reagdo e sdo encontradas experimentalmente; Estas duas
constantes sao praticamente independentes da temperatura, mas depende da reagdo que esta
sendo estudada. A energia de ativagdo € a energia minima que as moléculas precisam possuir
para que numa colisdo efetiva entre elas ocorra e haja quebra de ligagdo e formagao de novas
ligagdes e novos compostos. As reagdes com energia de ativacdo baixa (ao redor de 10
kJ/mol, com graficos de Arrhenius ndo muito inclinados) tém velocidades que crescem apenas
ligeiramente com a temperatura. Reagdes com energias de ativagdo altas (60 kJ/mol, com
graficos de Arrhenius ndo muito inclinados) tém velocidades que dependem fortemente da

temperatura.

Fogler (2002) reporta que a constante da velocidade k, ndo é verdadeiramente uma
constante, mas apenas ¢ independente das espécies envolvidas na reacdo. A quantidade A, ¢

quase sempre fortemente dependente da temperatura. Em reag¢ao de fase gasosa, depende do
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catalisador e pode ser uma fun¢do da pressao total. Em sistemas liquidos, ela também pode ser
uma fung¢do da pressao total e, adicionalmente, pode também depender de outros parametros.
Estas outras varidveis t€ém menor efeito sobre a velocidade especifica de reacdo do que a

temperatura.

De uma forma geral, os seguintes fatores afetam a velocidade de reagdo: energia de
ativagdo, temperatura, concentracdo dos reagentes, pressao (participantes gasosos), superficie
de contato (participante solido) e catalisador (Lembo e Sardella, 1981; Sardella e Mateus,

1982; Russel, 1994; Covre, 2001).

Em geral tem-se que: a) quanto maior a energia de ativagdo mais facilmente se forma o
complexo ativado e, portanto, mais rapida ¢ a reacdo; b) quanto maior a temperatura, maior
energia possuem as moléculas e, portanto, maior ¢ a probabilidade de haver a colisdo efetiva e
como conseqiiéncia maior velocidade de reacdo; c) quanto maior a concentragao dos
reagentes, maior o nimero de moléculas colidindo num determinado espaco e, portanto, ¢
maior a probabilidade de se dar a colisdo efetiva que conduza uma maior velocidade de
reacdo; d) aumentar a pressdo (para reagentes gasosos) significa diminuir o volume e,
portanto, aumentar a concentracdo que conduz a um aumento da velocidade de reacdo; e)
quando um reagente se encontra no estado solido, as colisdes ocorrem na sua superficie, entao
quanto maior a superficie de contato, maior o nimero de colisdes que leva a um aumento da
velocidade de reacdo; f) existem substancias que quando misturadas com os reagentes
possuem a probabilidade de aumentar a velocidade da reagdo, tais substancias sao
denominadas catalisadores; g) além disso, no caso de reacdes fotoquimicas, a presenca da luz

aumenta a velocidade da reagao.

A metodologia iterativa de solucao do sistema de equagdes algébricas provenientes da
inclusdo do termo de geracao de energia, a geragcdo da malha numérica, o tamanho do reator, a
determinagdo dos pontos de simetria e os critérios de convergéncia do método numérico sao

exatamente iguais aos dos modelos I, II e III.



CAPITULO 4

METODOLOGIA EXPERIMENTAL

4.1 - Equipamento

A Figura 4.1 apresenta um diagrama simplificado do equipamento e periféricos
utilizados para coletar medidas de temperatura (radial, axial e angular), num reator cilindrico
de leito fixo, com o objetivo de estudar e analisar o transporte de calor no reator. Este
equipamento foi projetado e montado por Thoméo (1990), para operar em regime estavel na
faixa de niimero de Reynolds de particula de 40 a 240, sendo o numero de Reynolds de
particula definido como Re = Gd,/p, onde G ¢ a vazdo massica de fluido, d, o diametro da
particula e p a viscosidade do fluido. Nesta figura, o fluido percolante (ar) ¢ fornecido ao
sistema por um compressor (1) e passa por um filtro regulador de pressdo (1A) onde sdo
retiradas goticulas de agua e d6leo. Em seguida, atravessa um medidor de vazdo de duplo
orificio (2), que esta acoplado a um sistema de mandmetros diferenciais de d4gua e mercurio
(3), sendo posteriormente seco no desumidificador (4). Em seguida, passa através de uma
coluna de silica-gel (5), visando reduzir a umidade. O rendimento desta unidade era fornecido
pelo psicrometro (6). Posteriormente, o ar ¢ aquecido no trocador termelétrico (7), cuja
diferenca de potencial ¢ controlada por um sistema de controle digital, que mantém a
temperatura do ar na entrada da sec¢do térmica da célula de medidas (8) num valor desejado e
pré-estabelecido no experimento. A célula de medidas térmicas (8) € resfriada na parede por
um fluido refrigerante (4gua), proveniente do conjunto de refrigeracdo (9). As temperaturas
no interior do leito sdo lidas por termopares instalados na célula de medidas, e ligados a uma

chave seletora (10), acoplada a um milivoltimetro digital.
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1. Compressor; 2. Manometros; 3. Medidor de vazio; 4. Chave seletora para termopares; 5. Filtro;
6. Conjunto de refrigeragdo do desumificador; 7. Desumificador; 8. Trocador de calor; 9. Psicrometro;
10. Conjunto de refrigeragdo da célula de medidas; 11. Célula de medidas; 12. Coluna de silica gel.

FIGURA 4.1 - Diagrama esquematico do equipamento e periféricos.
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4.1.1 - Célula de medidas térmicas

A Figura 4.2 mostra a célula de medidas térmicas utilizada para obter as medidas de
temperatura no leito compactado. A célula de medidas térmicas, neste estudo foi operada de
forma estavel com numeros de Reynolds de particula entre 105 e 185. E formada basicamente
por uma se¢do de entrada, uma sec¢do térmica ¢ um conjunto de sustentacdo de termopares

dispostos axialmente, que serdo descritos em detalhes nas se¢des a seguir.

4.1.2 - Secao de entrada

A secdo de entrada ¢ constituida por um tubo de latdo com 246,0 mm de comprimento,
57,0 mm de didmetro, ¢ 3,0 mm de espessura de parede, sendo a mesma empacotada do
mesmo modo e com particulas de mesma classificacao granulométrica que aquelas usadas na
secdo térmica. Informagdes detalhadas do empacotamento sdo dadas posteriormente na se¢ao

4.2.1.

A flange inferior desta se¢do estd firmemente unida a flange de um cabecote conico-
cilindrico, que tem como fung¢do primordial, alimentar e distribuir uniformemente o fluido
percolante do leito compactado desta se¢do. Entre tais flanges, foram colocadas duas juntas de

borracha, entre as quais foi inserida uma tela de sustentacao do meio poroso.

A principal finalidade do uso da se¢do de entrada ¢ favorecer o desenvolvimento do
perfil de velocidade do fluido percolante, e eliminar ou pelo menos minimizar os efeitos de
variagdo da porosidade axial sobre a hidrodinamica do sistema, sem a qual, pronunciados

efeitos manifestar-se-iam na regido proxima a entrada da se¢ao térmica.

4.1.3 - Secao térmica

A sec¢do térmica, também de latdo, ¢ formada basicamente por um modulo composto
por dois cilindros concéntricos de 57,0 mm e 95,0 mm de didmetro interno e externo,
respectivamente, com espessura de parede de 3,0 mm e 100,0 mm de comprimento. O espaco
anular entre os tubos ¢ aproveitado como camisa por onde circula dgua de refrigeracdo, cujas

temperaturas na entrada e saida foram medidas para verificar a uniformidade nos seus valores.
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1 —1/R=0,0
2 —1/R=0,3
3 —1/R=0,6
4 —1/R=0,9

< > |e | =
Secc¢ao de entrada Secc¢ao térmica Seccao de suporte
246 mm 100 mm dos termopares
100 mm

FIGURA 4.2 - A célula de medidas térmicas.
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Neste trabalho, esta temperatura foi considerada constante e designada por T,,,. Usando
este mesmo equipamento e operando sob condi¢des semelhantes, mediante termopares
instalados ao longo da parede do leito poroso, Thoméo (1990 e 1995), verificou que as
medidas de temperatura da dgua de resfriamento na entrada e saida da camisa de refrigeracao
tinham diferenca desprezivel, o que torna absolutamente valida a aproximacdo, de que a

temperatura da dgua de refrigeragdo ¢ essencialmente constante.

A se¢do de entrada, a secdo térmica, assim como a se¢do de suporte dos termopares,
sao todas separadas por juntas de borracha exatamente iguais aquelas usadas na separacao das

secdes de entrada e o cabecote conico-cilindrico, descrito na Se¢do 4.1.2, deste capitulo.

Um termopar estrategicamente inserido na posicao radial central (r = 0 cm) e posi¢@o
axial 1,0 cm da entrada da secdo térmica garantiu, juntamente com o sistema de controle
digital, constancia da temperatura do fluido percolante (o ar) em 70°C, temperatura esta
admitida neste estudo como sendo a temperatura do ar na entrada da se¢do de medidas

térmicas, (Ty).

Ambas as se¢des da célula de medidas sdo empacotadas com particulas de 6xido de
zinco de forma geométrica semelhante, com diametro médio de 3,0 mm, sendo a técnica de

empacotamento analoga para as duas segdes.

4.1.4 - Conjunto de sustentacio dos termopares

J4

O conjunto suporte de termopares ¢ composto por um modulo semelhante em
caracteristicas e dimensdes ao da se¢do térmica, no qual foi posicionado no centro um tubo
metalico, em cujo interior, foram afixadas duas pe¢as em PVC, visando diminuir o problema
da conducio tipo aleta ao longo dos termopares, € que serviam de sustentagdo para quatro
termopares localizados nas posi¢des radiais adimensionais (r* = 1/R) 0,0; 0,3; 0,6; ¢ 0,9, com
a finalidade de obter medidas do perfil radial de temperaturas na saida do leito. O tubo
metalico no qual estavam inseridas as pecas em PVC que seguravam os termopares, possuia
mobilidade tanto angular quanto axial, permitindo estudar as flutuagdes angulares de
temperatura, assim como as distribui¢des radiais de temperaturas em varias profundidades de

leito.
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A célula de medidas térmicas ¢ completamente isolada termicamente do ambiente,
com isolante de 13 mineral, com espessura de aproximadamente 40,0 mm, visando evitar

perda de calor para o exterior.

Todos os termopares usados neste estudo foram de ferro-constantan, com 3,0 mm de
didmetro e 150 mm de comprimento, sendo os mesmos devidamente calibrados em banho de

agua termostatizado contra um termometro de precisao de 0,5°C.

4.2 - Métodos experimentais

4.2.1 - Empacotamento do leito poroso

Visando trabalhar numa regido de razdo de aspecto (D/dp = 20) onde as variagdes
radiais de porosidade e velocidade pudessem ser consideradas despreziveis, o leito poroso foi
empacotado com particulas cilindricas de 6xido de zinco (catalisador industrial) com didmetro

médio de aproximadamente 3,0 mm, gerando uma porosidade média para o leito de € = 0,4.

A técnica de empacotamento empregada neste trabalho seguiu a mesma metodologia
utilizada e descrita por Zotin (1985), que se caracteriza basicamente no “derramamento” de
uma quantidade prefixada de particulas, em etapas, de forma que todas as particulas da porcao
adicionadas sofram o mesmo processo de acomodagdo e mesma altura de queda. Apos a
adicdo de cada por¢do, foram realizadas algumas batidas na parede do tubo, visando se atingir
uma acomodagdo aleatoria das particulas do leito. Quando se observava que ndo mais havia
varia¢do na altura no interior do meio poroso, cessavam-se as batidas, € uma nova quantidade
de particulas era acrescentada, e o procedimento repetido até se atingir a altura desejada no

experimento.

A Figura 2.2 apresenta os resultados do perfil radial de porosidade para particulas
cilindricas e esféricas em fungdo da distancia da parede do reator, medidos por Zotin (1985).
A razdo (D/dp = 6,3), trabalhada por esta autora, para particulas cilindricas ¢ bem menor que
a utilizada neste trabalho (D/dp = 20), porém ficou caracterizado dos resultados apresentados

pela mesma que a porosidade do leito tende para um valor médio em torno de 0,48.
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4.2.2 - Medida dos perfis de temperatura

Os dados experimentais de temperatura apresentados e discutidos neste trabalho foram
obtidos pelo autor, juntamente com o Professor Doutor Samuel Concei¢do de Oliveira, do
Programa de Pos-Graduagdo em Biotecnologia Industrial, da Faculdade de Engenharia
Quimica de Lorena - Sdo Paulo, em uma outra etapa do trabalho, no Laboratério de Sistemas
Particulados e Transporte de Calor, do Departamento de Engenharia Quimica, da
Universidade Federal de Sao Carlos - Sao Paulo, sob a supervisao do Professor Doutor José

Maria Corréa Bueno, que gentilmente cedeu os dados.

O procedimento experimental adotado para a obtencdo das medidas de temperatura na
saida do leito poroso, consistia basicamente do seguinte: Depois de estabelecidas as
condicdes de operagdo do ensaio (vazdo massica superficial de fluido e altura do leito
poroso), circulava-se agua a 22,5°C pela camisa de refrigeracdo e ligavam-se os
equipamentos periféricos de aquecimento e controle da temperatura do fluido percolante, até
que a mesma atingisse na entrada do leito o valor desejado (70°C). A monitoragdo e
comprovagdo desta temperatura foram feitas por um termopar inserido imediatamente antes
da entrada da secdo térmica. Quando o ar atingia 70°C, o mesmo era admitido a célula de
medidas. Entdo, a cada 15 minutos eram realizadas as leituras das temperaturas de todos os
termopares, até que as mesmas fossem reproduzidas por trés vezes consecutivas, indicando
que o regime estaciondrio havia sido estabelecido, o que demandava um tempo médio de
aproximadamente 2 horas. Estabelecido o regime permanente, o conjunto suporte dos
termopares era deslocado angularmente de 30 em 30°, até perfazer doze posi¢des angulares

desejadas entre 0 € 330°.

Neste estudo foram utilizadas vazdes superficiais de ar correspondentes aos de nimero
de Reynolds de particula de 105, 125, 145, 165 e 185, sendo esta estreita faixa fixada pelo
excessivo desgaste mecanico das particulas de catalisador quando se utilizava numero de
Reynolds acima de 185. Para um dado numero de Reynolds de particula fixo, foram

empregadas as seguintes alturas de leito poroso: 10, 20, 30, 40, 50, 60, 70, 80, 90 ¢ 100 mm.

Visando obter uma boa reprodutibilidade dos ensaios, a temperatura da agua de

refrigeracdo foi mantida fixa num valor desejado (22,5°C), através de um eficiente conjunto
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de refrigeragdo, que garantia a reprodutibilidade das condigdes de temperatura na entrada da

se¢do de medidas térmicas.

Maiores detalhes de projeto e confec¢do do equipamento, bem como do procedimento

experimental podem ser obtidos em Thoméo (1990).
4.3 - Tratamento estatistico dos dados experimentais

Neste trabalho, os resultados experimentais coletados na célula de medidas térmicas
(Figura 4.2) sdo campos de temperatura em funcdo das trés dire¢des, axial, angular e radial.
Uma vez que um dos objetivos € obter os coeficientes de transporte de calor num reator de
leito fixo, a saber, o coeficiente de transporte de calor parede-leito (h,) e a condutividade
térmica efetiva (k), e visto que se dispde de campos tridimensionais de temperatura, o
procedimento numérico de estimativa se torna muito dificil. Optou-se entdo, por obter um
perfil radial T(r), em cada altura do leito, minimizando desta forma a influéncia da posicao
angular. Vale salientar que aqui, experimentos replicados foram executados visando
comprovar que a reprodutibilidade do empacotamento foi alcancada conforme serd mostrada
no capitulo de Resultados ¢ Discussdes. Neste caso, o procedimento usado para filtrar as
flutuacdes angulares de temperatura foi obter o valor médio das medidas de temperatura

realizadas, nas doze posi¢des angulares defasadas entre si de 30°.

Como os dados experimentais da temperatura ao longo do raio foram obtidos em
apenas quatro posigdes, a partir dos valores médios calculados conforme o procedimento
mencionado acima, optou-se por obter uma equagao de T em func¢do da posi¢ado radial, através
do ajuste ndo-linear de uma fungdo parabdlica a trés termos e a trés parametros, que ¢ uma
metodologia estatisticamente mais adequada, do que utilizar um niimero reduzido de dados. A

forma da equacao proposta no ajuste ¢ dada como segue:
T(r)=b,+b,r+b.1’ (4.1)

A estimativa nao-linear dos parametros da Equacdo 4.1 foi realizada usando-se o
Software Statistica®. O método numérico de ajuste escolhido foi o Rosembroock e Quasi-

Newton, para todos os testes, adotando-se como valor para o critério de parada 0,001. A
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forma da curva proposta ¢ baseada nos trabalhos de Thoméo (1990), Borkink e Westerterp
(1994) e Oliveira e Lima (2003) que afirmam ser o perfil de temperatura ao longo do reator de

leito fixo, parabolico em relagdo a posicao radial.

Desde que, obter estimativas de parametros num campo bi-dimensional também nao ¢
estatisticamente conveniente, optou-se por se trabalhar com a temperatura média radial,
através da integracao das equagdes obtidas no ajuste nao-linear (Equacao 4.1), pela seguinte

expressao:

(4.2)

A integragdo expressa pela Equagdo 4.2 foi realizada analiticamente para todas as
curvas usando o Software Mathematica®. Obteve-se dessa forma os valores das médias
radiais para todas as alturas de leito e numeros de Reynolds utilizados. Desta maneira,

dispunha-se nesse ponto de perfis de temperatura radiais médios em func¢ao da posicao z.

Procedimento semelhante ao utilizado na Equagdo 4.1 foi adotado nestes perfis,
visando obter agora, equacdes representativas da temperatura radial média em fun¢do da
altura do leito. Neste caso, baseando-se nos trabalhos de Lima (1999) e Nascimento (2002),
propde-se nesta etapa, uma equacao exponencial a trés termos e a seis parametros. A equacao

proposta nesta etapa tem a seguinte forma matematica:
T:(z) = b, exp(byz) + b,, exp(b,,z) + b, exp(b;z) (4.3)

Novamente, o ajuste ndo-linear foi realizado usando o Software Statistica® com o
método numérico de Rosembroock e Quasi-Newton, com um critério de convergéncia de

0,001 para todos os casos.

A Equagdo 4.3 obtida no ajuste ndo-linear foi utilizada para obter os valores dos

coeficientes de transporte (k e hy,). A comparagdo dos valores da temperatura obtidos por esta



85

equagao (em qualquer altura de leito) com os valores previstos pelos modelos I, II e III,
apresentados no Capitulo 3, serviu para minimizar o erro entre esses valores, € para estimar os

coeficientes de transporte de calor.

Os desvios provenientes da comparacao entre os valores da temperatura previstos a
partir do uso dos modelos numéricos e aquelas obtidas com as equagdes representativas dos

dados experimentais, bem como a variancia, sdo calculados respectivamente por:

e Desvio entre os dados experimentais e os preditos

ERRO =) (" - ")’ (4.4)

=1
e Variancia decorrente do ajuste dos modelos aos dados

2

-~ ERRO

g — (4.5)
(n—p)

onde n representa o numero de pontos experimentais usados no ajuste e I_) o nimero de

parametros estimados no modelo, que por sua vez significa o nimero de graus de liberdade

(Figliola e Beasley, 1995).



CAPITULO 5

RESULTADOS E DISCUSSOES

Os mecanismos de transporte de calor num leito fixo sdo muito complexos, e a
interpretacdo dos resultados tem gerado uma grande controvérsia entre os pesquisadores, em
relacdo ao tipo de modelagem admitida. Visando contribuir no entendimento desses fenomenos,
neste capitulo apresentam-se e discutem-se os resultados de temperatura obtidos a partir da

solucdo analitica, dos modelos numéricos I, I, III e IV, bem como os dados experimentais.
5.1 - Resultados da solucao analitica

Na aplicacdo da solugdo para um leito fixo, optou-se por um leito cilindrico com
dimensdes 2RxH (0,lm x 0,20m). Para obter os resultados, foi gerado um programa
computacional codificado no Software Mathematica®. Em todos os casos, adotou-se na entrada,
um perfil de temperatura plano tipo T, = 1. As Figuras 5.1 a 5.5 mostram a distribuicio de
temperatura adimensional e as linhas isotérmicas no interior do leito, sob varias condi¢des de

trabalho.

A legenda apresentada na Figura 5.1 também ¢ valida para as Figuras 5.2, 5.3 e 5.5.
Observando-se as Figuras 5.1 a 5.5, é nitida a dependéncia da temperatura com ambas as
direcdes, radial e axial. Contudo, fica evidente que os maiores gradientes existem na dire¢do
radial. Comparando-se as Figuras 5.1, 5.2 e 5.3, verifica-se que um aumento no valor da
condutividade térmica axial k, de 0,0 para 0,1 W/m K, praticamente ndo influencia o perfil de

temperatura no leito, porém, quando o valor de k, ¢ 100 vezes maior que k;, fica evidente a forte
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influéncia deste parametro sobre o perfil de temperatura no leito, uma vez que o fluxo massico de
fluido foi mantido constante. Observa-se claramente que para k, = 10,0 W/m K, os gradientes de
temperatura nesta direcdo sdo visivelmente menores, que nos casos onde k, =0 e k, = 0,1 W/m K,
excegdo feita na regido do primeiro quadrante compreendida entre 0,0 < z/L. < 0,4 ¢ 0,0 <r/R <

0,4, onde os gradientes sdo mantidos.

1.000
0.960
0.920
0.880
0.840
0.800
0.760
0.720
0.680
0.640
0.600

z/L

0.40 0.60 0.80 1.00
/R

FIGURA 5.1 - Distribui¢do de temperatura adimensional quando k; = 0,1 W/m K,
k,=0, Bi= 1,0, c, = 1000 J/kg K e G = 0,05 kg/s/m’.

Comparando-se as Figuras 5.2 e 5.4, observa-se uma forte influéncia do coeficiente de
transferéncia de calor sobre a distribui¢do de temperatura no leito. A medida que o namero de
Biot aumenta, a temperatura do fluido percolante préximo a parede do reator, tende a sua
temperatura de equilibrio em todos os pontos ao longo da coordenada axial. Neste caso, os
gradientes de temperatura preditos sdo mais pronunciados em ambas as dire¢des, axial e radial.
Como nestas figuras estdo fixados os valores da condutividade térmica radial e o raio do leito, a
provavel causa para o reflexo no aumento dos perfis recai sobre a forte influéncia do coeficiente
de transferéncia de calor sobre a distribui¢ao de temperatura no interior do leito, mostrando que
neste caso, 0 mecanismo de transporte de calor por convec¢do ¢ dominante quando o nimero de

Biot tende a infinito.
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FIGURA 5.2 - Distribui¢do da temperatura adimensional quando k; = 0,1 W/m K,
k,=0,1 WmK, Bi=1,0, ¢, = 1000 J/kg K e G = 0,05 kg/s/m".
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FIGURA 5.3 - Distribui¢do da temperatura adimensional quando k; = 0,1 W/m K,
k,=10,0 Wm K, Bi = 1,0, ¢, = 1000 J/kg K e G = 0,05 kg/s/m’.
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Comparando-se as Figuras 5.2 e 5.5, verifica-se que aumentando o fluxo massico (G), de
0,05 para 0,08 kg/s/mz, mantendo-se fixas as demais variaveis, altera-se sensivelmente as
temperaturas locais no leito, aumentando a regido de menores gradientes de temperatura. Neste
caso, como esperado, o termo relativo a dispersdo axial de calor, tende a tornar-se menos
importante que o termo convectivo e assim o transporte de calor acontece, predominantemente,
por convecgdo, através dos caminhos preferenciais de fluido préximo da regido da parede do

leito, conforme mencionado por Silveira (1991).

z/L

FIGURA 5.4 - Distribui¢do da temperatura adimensional quando k, = 0,1 W/m K,
k,=0,1 W/m K, Bi infinito, ¢, = 1000 J/kg K ¢ G = 0,05 kg/s/m”.

Os resultados apresentados nas Figuras 5.1 a 5.5 admitem um perfil de temperatura
pistonado na entrada do leito. Contudo, vale salientar que, assumir um perfil de temperatura
plano na entrada, enquanto o perfil real ¢ parabolico, pode provocar uma aparente influéncia do
termo de dispersdo axial de calor, e assim fornecer estimativas dos coeficientes de transporte
(condutividade térmica efetiva e coeficiente de transferéncia de calor) dependentes do efeito de
entrada. Borkink e Westerterp (1994) chegaram a esta mesma conclusao, quando apresentaram os

resultados de sua solugdo analitica, trabalhando com um modelo pseudo-homogéneo
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bidimensional, sem contemplar o termo dispersdo axial, porém, imputando na modelagem um

perfil de temperatura na entrada do reator do tipo parabolico a dois termos.
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FIGURA 5.5 - Distribui¢do da temperatura adimensional para o caso k; = 0,1 W/m K,
k,=0,1 WmK, Bi=1,0,c,=1000 J/kg K e G=0,08 kg/s/mz.

Apresenta-se a seguir o resultado para as constantes A,, da Equagdo 3.59, quando se

admite na entrada do reator, um perfil de temperatura radial a trés termos, como segue:
T,(r)=b,, +b,;r+b,1’ (5.1

sendo b;, os parametros do perfil admitido. Neste caso, os valores da constante A, (obtidos da

Equacao 3.59) sdo calculados por:

2 d

n
R2

n

2 (5.2)
(M2 1, ay)
Bi

onde as constantes d,, presentes na Equac¢do 5.2 sdo obtidas através do uso das fungdes

hipergeométricas generalizadas, descritas matematicamente por uma combinacdo linear de
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fungdes de Bessel de primeira espécie e ordens 1, 2 e 3, respectivamente. Para o tipo de perfil

radial de temperatura proposto, o valor de d, sera calculado pela seguinte equagao:

d, = é(gmezanJl(an)—'— 6b16R4J2(an)_3b16anR4J3(a“)+

n

2
a

+b,,a’R HipergeometricaPFQ[ {%} , {1,%} ,—T“]) (5.3)

Informacdes detalhadas sobre as funcdes hipergeométricas generalizadas podem ser

obtidas em Abramowitz e Stegun (1970) e Oliveira e Maiorino (1997).
5.2 - Resultados da solucao numérica
5.2.1 - Refinamento de malha

Um dos requisitos fundamentais de uma aproximag¢ao numeérica ¢ que ela reproduza com
boa precisdo a equagdo diferencial quando o tamanho da malha espacial e o intervalo de tempo
tendam a zero. Isto €, os erros de truncamento e arredondamento devem tender a zero quando a
malha numérica tender a um numero infinito de pontos. A aproximacdo numérica que possuir

esta caracteristica € dita consistente e estavel.

A aplicac¢do de qualquer método numérico (e em particular neste trabalho, o método dos
volumes finitos) é fortemente condicionada ao critério de estabilidade de Von Neumann, T*At/L?
e ao numero de pontos da malha utilizados no célculo da propriedade de interesse. Com o
proposito de gerar resultados numéricos que sejam independentes do tamanho da malha,

resultados utilizando o modelo I foram obtidos com malhas de trés tamanhos diferentes.

O efeito do nimero de pontos da malha no comportamento da solugdo numérica para um
reator cilindrico eliptico foi avaliado variando-se o tamanho da malha numérica. Usaram-se
malhas 10x10x10, 20x20x20 e 30x30x30 pontos, para uma razao de aspecto geométrica Lo/L; = 1
e velocidade superficial de fluido, u, = 0,11417 m/s. A Figura 5.6 ilustra o perfil de temperatura
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adimensional no reator em fungdo da posicdo adimensional (&-1)/(L,/Li-1), em trés alturas

adimensionais do leito (z/L), para cada tamanho de malha.
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(T-T T ,T,)
|
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2 z/H=0.0625; 10x10x10 pontos

2 z/H=0.4375; 10x10x10 pontos

| z/H=1; 10x10x10 pontos
***** z/H=0.0277778; 20x20x20 pontos

- z/H=0.472222; 20x20x20 pontos
z/H=1.0; 20x20x20 pontos
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— - - - z/H=0.482143; 30x30x30 pontos
—  —— z/H=1.0; 30x30x30 pontos

0 0.2 0.4 0.6
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FIGURA 5.6 - Influéncia do nimero de pontos da malha sobre o perfil de temperatura no leito
fixo eliptico, para Lo/L; =1, Bi=1,0 e u, = 0,11417 m/s.

Observa-se da Figura 5.6 que apesar dos valores das alturas adimensionais z/L, ndo serem

exatamente iguais de uma malha para outra, para uma dada altura de leito, as trés malhas

apresentam resultados extremamente semelhantes. Todavia, para se atingir os resultados finais

usando-se a malha 30x30x30 pontos, ¢ requerido um tempo computacional muito longo. Por esta

razdo, esta malha numérica foi descartada, uma vez que sem comprometer a qualidade dos

resultados obtidos, a malha 20x20x20 pontos fornece num tempo computacional muito menor,

resultados muito proximos daqueles fornecidos pela malha 30x30x30 pontos, razdo pela qual a

mesma foi considerada adequada e adotada nos demais casos estudados e modelos apresentados

neste trabalho.
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5.2.2 - Validacao da solucao numérica

Para validar a solu¢do numérica, resultados obtidos com o modelo II foram comparados
com resultados analiticos reportados por Oliveira e Lima (2003), para um reator de leito fixo com
forma geométrica cilindrica circular (L,/L; = 1), e condi¢do de contorno convectiva na parede do
reator, quando Bi = 1,0. A Figura 5.7 ilustra a comparagao em trés posi¢des axiais ao longo do

reator.

0O m
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) i
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— - —  Numérico; z/H=0.02777
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***** Numérico; z/H=0.47222
0.2 1 * Analitico; z/H=1.0
Numérico: zH=1.0
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FIGURA 5.7 - Perfis adimensionais de temperatura, obtidos pelo modelo II e solugdo analitica,
num leito fixo cilindrico (L,/L; = 1) para Bi = 1,0.

Na obtengdo dos resultados da solucdo analitica (Equagdo 3.57), utilizou-se cingqiienta
termos da série. Como pode ser observado nessa figura, existe uma excelente concordancia entre

os resultados. A pequena diferenga existente entre os resultados numérico e analitico nas posi¢des
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radiais proximas ao centro do leito ¢ uma conseqiiéncia da prdopria estimativa numérica da

temperatura no centro do leito.

5.2.3 - Distribuicoes de temperatura no leito fixo, previstas pelos modelos I e 11

O estudo da geometria para reatores de leito compactado ¢ um requisito fundamental para
o bom entendimento dos fenomenos envolvidos no movimento de fluidos assim como da

transferéncia de calor através de sistemas particulados.

Aqui, o leito compactado ¢ considerado como uma pseudofase, ou seja, como se 0 mesmo
fosse completamente homogéneo. A forma, tamanho, dire¢cdes dos intersticios e a localizagdo
detalhada das particulas dentro do leito sdo ignoradas. O fluxo de fluido no leito na dire¢do axial
¢ assumido como pistonado, considerando-se também a existéncia de dispersao axial, radial e
angular de calor. Uma vez que na realidade duas fases estdo envolvidas no sistema, as
propriedades térmicas denominadas como efetivas, sdo dependentes da natureza das fases

individuais que formam o leito compactado.

Para estudar o comportamento da distribui¢do de temperatura no interior do reator de leito
compactado os seguintes valores da condutividade térmica efetiva, velocidade intersticial,
densidade e calor especifico do gés, porosidade e dimensodes do leito foram utilizados: k = 0,1
W/mK, u,=0,11417 m/s, p = 1,09488 kg/m3, cp, = 1000 J/kg K, €= 0,40, L, = 0,05 m, L, = 0,10
e0,25meH=0,2 m.

A distribui¢do de temperatura no interior do reator ¢ muito importante a fim de verificar a
estabilidade térmica do equipamento, assim como analisar se a solugdo numérica proposta ¢&
estatisticamente adequada para descrever o processo. A representacdo dos perfis de temperatura
adimensionais radiais e angulares no interior do leito fixo em estado estaciondrio, nas posigdes
axiais z = 0,00556 m, z = 0,03889 m, z = 0,10556 m e z = 0,19444 m s3o mostradas nas Figuras
5.8 a 5.11, para valores da razdo de aspecto geométrica L,/L; = 2 e 5, e coeficiente de
transferéncia de calor parede-leito, hy, = 2,0 W/m? K e infinito. Nestas figuras, as curvas com
valores definidos representam isotermas que delimitam os gradientes adimensionais no interior

do reator.
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Observando-se as Figuras 5.8 a 5.11, pode-se afirmar que fixando a razdo de aspecto
geométrica L,/L; e o coeficiente de transferéncia de calor hy,, variando-se apenas a altura do leito
compactado, provoca-se um deslocamento das isolinhas de maiores temperaturas para posi¢des
cada vez mais proximas ao centro do reator de leito fixo, gerando-se dessa forma regides com
maiores gradientes térmicos. Isto pode estar associado talvez ao fato de que para leitos cada vez
maiores, a razao altura do leito para diametro do leito, H/L;, torna-se cada vez maior, fazendo

com que os efeitos térmicos de entrada tornem-se cada vez menos pronunciados.

Outra constatagdo que se pode perceber observando-se estas figuras ¢ que aumentando o
valor do coeficiente de transferéncia de calor de 2,0 W/m* K para infinito, mantendo-se constante
a razdo de aspecto geométrica L,/L;, aumenta-se conseqlientemente as regides de maiores
gradientes térmicos, provocando o aparecimento de novas isolinhas de temperatura com valores
cada vez menores. A explicagdo para tal ocorréncia reside no fato de que para elevados valores
do coeficiente de transferéncia de calor (hy, tendendo para infinito), o mecanismo de transporte de
calor convectivo torna-se dominante quando comparado com a taxa de transporte de calor por
conducdo. Isto pode ser facilmente visualizado comparando-se as Figuras 5.8 e 5.9, assim como
as Figuras 5.10 ¢ 5.11, onde, em todas as alturas de leito, fica claro que o efeito torna-se cada vez

mais pronunciado a medida que se trabalha com leitos cada vez mais profundos.

A modificacdo da razdo geométrica de aspecto L,/L;, de 2,0 para 5,0 ndo revelou
influéncia significativa sobre os mecanismos de transporte de calor, apesar de haver um aumento
na area de fluxo de calor quando se aumenta L,/L;. Comparando-se as Figuras 5.8 e 5.10, para
um valor do coeficiente de transferéncia de calor hy, = 2,0 W/m? K assim como as Figuras 5.9 e
5.11, para um coeficiente de transferéncia de calor hw tendendo a infinito, o comportamento das
isolinhas de temperatura sofre pouco ou nenhum deslocamento das regides de maiores gradientes
térmicos em direcdo ao centro do reator. Na comparacao entre as figuras, nota-se claramente que
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.
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FIGURA 5.8 - Distribui¢io de temperatura no leito, para Lo/L; =2 ¢ hy, = 2,0 W/m” K.
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FIGURA 5.9 - Distribuig¢@o de temperatura no leito, para Lo/L; = 2 e h,, infinito.
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FIGURA 5.10 - Distribui¢ao de temperatura no leito, para L,/L; =5 e hy, = 2,0 W/m? K.
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Fica evidenciado a partir das figuras apresentadas que, quando a razdo de aspecto
geométrica L,/L; e hy, aumentam, o fluxo de calor também aumenta, resultando em perfis de

temperatura com elevados gradientes nas dire¢des axial, radial e angular.

A diferenca nos valores da temperatura adimensional no leito indica que o fluxo de calor
ocorre do centro em dire¢do a parede do reator (direcdes angular e radial) e na dire¢do axial, da
regido de entrada até a saida, conforme esperado. Pode ser visto, de acordo com as linhas
isotérmicas, que os maiores gradientes de temperatura acontecem perto da regido da parede,
principalmente para valores elevados de hy. Existe também um forte aquecimento préximo ao
ponto focal da elipse que se eleva com o aumento do valor da razdo de aspecto geométrica

(Lo/L,) do reator.

Vale salientar que a taxa de transferéncia de calor em meio poroso com um fluido
percolante ¢ determinada por uma combinagdo de varios mecanismos. Quando a transferéncia de
calor ocorre simultaneamente com o fluxo de um fluido através de um leito compactado, os
mecanismos de dispersdo e difusional ocorrem misturados. A dispersdo axial de calor pode
ocorrer, por exemplo, por condu¢do molecular, irregularidades no fluxo do fluido através do leito
devido as irregularidades no empacotamento do leito, alternativamente convergindo e divergindo
nos espacos vazios e taxa de fluxo de fluido. Quando os poros sdo pequenos, a transferéncia de
calor por convec¢do pode ser desprezada. Portanto, a contribui¢do da transferéncia de calor
através da fase sélida ¢ muito maior, contudo esta situagao ndo ¢ usada na pratica. A difusdo axial

de calor em reatores industriais ¢ de importancia secundaria.

Outro comentario importante ¢ que, neste trabalho, a velocidade intersticial do gas ¢
assumida sendo independente das posigoes radial e angular. Todavia, a distribuicao de velocidade
perpendicular ao leito depende das variagdes na resisténcia ao fluxo sobre diferentes partes do
leito. A velocidade real do fluido percolante alterna de zero na parede do leito, para o valor
maximo em um (01) didmetro de particula da parede, decaindo para um valor minimo no centro

do leito.
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5.2.4 - Distribuicoes de temperatura no leito fixo, previstas pelo Modelo IV

Neste modelo, os fendmenos de transporte de calor sob condi¢des de contorno convectiva
ou de temperatura de equilibrio na parede do reator foram simuladas juntamente com a hipotese
da ocorréncia de uma reacao simples, num reator de leito fixo, com as mesmas dimensdes usadas
nos demais modelos anteriores. A parcela de energia gerada devido a ocorréncia da reagdo
quimica foi calculada em cada ponto pelo produto velocidade de reagdo, dada pela lei da poténcia

e o valor da entalpia associada a rea¢do considerada.

As distribuicdes de temperatura foram obtidas em quatro diferentes alturas (z) do leito,
diferentes valores da concentragdo molar do reagente e um tUnico valor da razdo de aspecto
geométrica L,/L;. Os efeitos desses parametros sdo mostrados a seguir. Aqui os resultados foram
obtidos quando se adotou valores para o coeficiente de transferéncia de calor por convecgao hy, =

2,0 W/m K e infinito.

Os resultados obtidos com este modelo adotaram os seguintes valores de parametros: p =
1,09488 kg/m3, e=04,u,=0,11417 m/s, k = 0,1 WmK, ¢, = 1000 J/kg K, H=0,20 m, L, =
0,05 m, L, = 0,10 m, AH = 25000 kcal/kmol, E, = 38000 kcal/kmol, ordem global da reagao m =
1, e temperaturas do fluido na entrada Ty = 100 e 120 °C variando-se a concentragao do reagente,

C e o fator pré-exponencial de Arrhenius Ay, de acordo com os valores do trabalho de Pereira et

al. (1984).

5.2.4.1 - Efeito do coeficiente de transferéncia de calor hy, sobre os perfis de temperatura no

reator

A Figura 5.12 mostra os perfis adimensionais de temperatura em estado estacionario no
reator, correspondente as alturas do leito z = 0,00556 m, z = 0,03889 m, z = 0,10556 m ¢ z =
0,19444 m, para uma temperatura do fluido percolante na entrada do reator Ty = 100°C, ordem
global de reagdo m = 1, coeficiente de transferéncia de calor hy, infinito e concentragcdo do

reagente C = 0,8 kmol/m’. E possivel observar que o perfil de temperatura varia fortemente nas
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trés direcdes no reator (axial, radial e angular), porém os maiores gradientes ocorrem na dire¢ao

radial.

Aumentando-se a altura do leito, a taxa de transferéncia de calor também aumenta,
fazendo com que as regides de maiores temperaturas sejam progressivamente substituidas por
regides de menores gradientes térmicos, conforme mostra a Figura 5.12, desde a entrada (z =
0,00556 m) até a saida em (z = 0,19444 m), mostrando que quando a altura do leito aumenta, a
temperatura do reagente tende a temperatura de equilibrio na superficie do reator. Os maiores
gradientes de temperatura acontecem préximos a parede do reator. Os diferentes gradientes de
temperatura indicam que o fluxo de calor ocorre (nas direcdes angular e radial) do centro para a

parede do reator (e na dire¢do axial) da entrada para a saida, em acordo com os trabalhos Wash e

Froment (1972), Gunn e Khalid (1977) e Dixon (1985).

A Figura 5.13 apresenta os perfis adimensionais de temperatura em estado estacionario,
nas posi¢oes axiais z = 0,00556m, z = 0,03889m, z = 0,10556m e z = 0,19444 m, para uma
temperatura do fluido na entrada Ty = 100°C, ordem global de reagdo m = 1, coeficiente de

transferéncia de calor hy, = 2,0 W/m> K e concentracao C = 0,8 kmol/m®.

Observa-se das Figuras 5.12 e 5.13 que, diminuindo-se o valor do coeficiente de
transferéncia de calor de infinito para 2,0 W/m? K, mantendo-se constante a razio de aspecto
geométrica L,/L; a ordem de reacdo m e a temperatura do fluido na entrada do reator 7y,
diminuem-se conseqiientemente as regides de maiores gradientes térmicos, como pode ser notado
pelo surgimento de novas isolinhas de temperatura com valores cada vez maiores, em todas as
alturas do reator de leito fixo. A explicagao de tal ocorréncia reside provavelmente no fato de que
para elevados valores do coeficiente de transferéncia de calor (hy, tendendo para infinito) o
mecanismo de transporte de calor convectivo torna-se dominante quando comparado com a taxa
de transporte de calor por conducdo molecular e a taxa de liberagdo de energia decorrente da

reacdo quimica, dentro da faixa de condigdes aqui trabalhadas.
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FIGURA 5.12 - Distribui¢ao da temperatura adimensional no reator, quando m = 1, Ay =
9,4x10"” s, C = 0,8 kmol/m’; To = 100°C, h,, infinito e Lo/L; = 2.
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FIGURA 5.13 - Distribuicao da temperatura adimensional no reator, quando m = 1, Ay =
9,4x10"” s, C = 0,8 kmol/m’, Ty = 100°C, hy, = 2,0 W/m* K e Lo/L; = 2.
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5.2.4.2 - Efeito da concentracao do reagente sobre os perfis de temperatura no reator

Com o objetivo de estudar a influéncia da geracdo de energia provocada pelo termo de
reacdo quimica sobre os perfis adimensionais de temperatura na saida do reator, o modelo
apresentado contemplou o termo de reagdo quimica, conforme apresentado anteriormente na
modelagem. Aqui se adotou diferentes valores para a concentracdo do reagente e fator pré-
exponencial de Arrhenius, para valores do coeficiente de transferéncia de calor hy, = 2,0 W/m” K

e infinito, respectivamente.

As Figuras 5.14 a 5.16 apresentam os perfis adimensionais de temperatura na saida do
reator (z = 0,19444 m) para ordem global de reacdo m = 1, concentragdes do reagente iguais a
0,0008, 0,008 e 0,8 kmol/m’, hy, = 2 W/m? K, Ty = 120°C e Ay = 9,4x10" s'. A legenda

apresentada na Figura 5.14 ¢ valida também para as Figuras 5.15 a 5.19.

X (m)

FIGURA 5.14 - Distribuicdo da temperatura adimensional no reator, quando m =1, Ay =
9,4x10" s, C = 0,0008 kmol/m’, z = 0,1944 m, Ty = 120°C, hy, = 2,0
W/m* K e Ly/L; =2.

Comparando-se as Figuras 5.14, 5.15 e 5.16, observa-se que nas condi¢des trabalhadas,
aumentando-se a concentracdo do reagente de 0,0008 para 0,008 kmol/m’ (um aumento de 10
vezes), a energia proveniente da reagdo quimica, ndo provoca nenhuma modificagdo perceptivel
nos perfis adimensionais de temperatura na saida do reator, uma vez que as distribui¢des de
temperatura para concentragdes do reagente 0,0008 e 0,008 kmol/m>, sdo exatamente idénticas,

ou seja, os resultados obtidos se colocados juntos em um mesmo grafico, seriam superpostos. Isto
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se deve ao fato que, sob as condigcdes estudadas, a energia gerada na reagdo tem menor

importancia que os fluxos difusivo e convectivo de calor.

0.05

X (m)

FIGURA 5.15 - Distribui¢cdo da temperatura adimensional no reator, quando m =1, Ay =
9.4x10" s, C = 0,008 kmol/m’, z = 0,19444 m T, = 120°C, hy, = 2,0
W/m? K e L,/L; = 2.,0.

Quando a concentragdo aumenta 1000 vezes, (de 0,0008 para 0,8 kmol/m’) observa-se
uma modificacdo significativa nos perfis de temperatura na saida do reator, uma vez que as
isolinhas de maiores temperaturas vao gradativamente sendo deslocadas para posigdes cada vez
mais proximas do centro do reator, conforme pode ser visualizado comparando-se as Figuras 5.14
e 5.16. Sob as condigdes simuladas, quando se aumenta a concentragdo molar do reagente por um
fator consideravel, aumenta-se conseqiientemente o nimero de moléculas dentro do volume do
reator, aumentando-se dessa forma o nimero e a freqiiéncia de colisdes efetivas entre as
moléculas, proporcionando um consideravel aumento na taxa de energia gerada na reagdo

quimica, favorecendo que ocorra uma maior homogeneidade térmica proxima a saida do reator.

x (m)

FIGURA 5.16 - Distribuicdo da temperatura adimensional no reator, quando m =1, Ay =
9.4x10"” s, C = 0,8 kmol/m®, z = 0,19444 m, Ty = 120°C, hy, = 2,0
W/m? K e Lo/L; = 2.
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5.2.4.3 - Efeito da temperatura do reagente na entrada sobre os perfis de temperatura no

reator

Um aspecto observado quando se comparam as Figuras 5.13(d) e 5.16, é que nas
condigdes operacionais simuladas, um aumento de 20°C, na temperatura do fluido na entrada do
reator, mantendo-se fixos a ordem da reacdo m, o coeficiente de transferéncia de calor hy ¢ a
concentragcdo molar do reagente C, numa dada se¢ao do reator, nenhuma modificagdo apreciavel

¢ apresentada sobre perfil adimensional de temperatura.

Percebe-se, observando as figuras que, quando se trabalha com reagentes mais aquecidos
na entrada do reator, acontece um deslocamento moderado das regides de maiores gradientes
térmicos do centro do reator em dire¢do a parede, provocado pelo aumento da taxa de
transferéncia de calor gerada por rea¢do quimica, em conseqiiéncia da maior energia cinética

interna das moléculas.

Nas condi¢des simuladas neste trabalho, fica evidenciado, das figuras, que o uso de
temperaturas maiores (no caso, Top = 120°C) na entrada do reator, ndo afeta significativamente os
mecanismos de troca térmica nas diversas se¢des (coordenada axial z) do leito, de maneira que
venha a modificar severamente o processo de perda de calor tipo aleta pela parede do reator. Ao
contrario, propicia-se que esta troca pela parede seja cada vez mais acentuada, conforme ja

haviam reportado Dixon (1985) e Cresswell (1986), nos resultados obtidos em seus estudos.

Vale salientar que devido a limitacdo do Software utilizado (Software Mathematica®) para
gerar os resultados, ndo foi possivel determinar a distribuicdo de temperatura ao longo do reator
de geometria cilindrica eliptica, para temperaturas superiores a 120°C. Varias tentativas foram
executadas, obtendo-se resultados sem nenhum significado fisico, devido a ndo-convergéncia do
método ou a ocorréncia de “overflow” proveniente do algoritmo elaborado, tendo em vista que o
termo de geragdo de energia  era calculado ponto a ponto. Para a situa¢do onde se manteve (
constante, ndo houve qualquer problema de execu¢do numérica do algoritmo. Neste caso, ndo
foram apresentados quaisquer resultados, tendo em vista que estes ndo se apresentarem realistas

do ponto de vista fisico.
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5.2.4.4 - Efeito do fator pré-exponencial de Arrhenius sobre os perfis de temperatura do

reator

As Figuras 5.17, 5.18 e 5.19 apresentam a distribuicdo da temperatura adimensional
aproximadamente na metade do reator (posi¢do axial z = 0,10556 m), para valores do fator pré-
exponencial de Arrhenius Ay, iguais a 9,4x1018, 9,4){1023 e 9,4x1025 s'. Observa-se que nas
condicdes de operacdes estudadas, fixando-se a concentragdo molar do reagente, o coeficiente de
transferéncia convectiva de calor e a temperatura do fluido reagente na entrada do reator, a
parcela de energia proveniente da modificagdo do valor do fator pré-exponencial, ndo provoca
nenhuma modificacao perceptivel nos perfis adimensionais de temperatura na metade do reator,

uma vez que ocorre uma superposicao de resultados obtidos, conforme se observa nas figuras.

X (m)

FIGURA 5.17 - Distribui¢ao adimensional de temperatura na saida do reator, para m = 1,
T =100°C, z=0,10556 m, hy, infinito, C = 0,0008 kmol/m3, LyL;=2,0
e Ag=9,4x10"" s

x (m)

FIGURA 5.18 - Distribuicao adimensional de temperatura na saida do reator, para m = 1,
T = 100°C, z = 0,10556 m, hy, infinito, C = 0,0008 kmol/m’, L,/L; = 2,0
e Ap=9,4x10% 5.
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X (m)

FIGURA 5.19 - Distribuicao adimensional de temperatura na saida do reator, para m = 1,
T =100°C, z=0,10556 m, hy, infinito, C = 0,0008 kmol/m3, LyLi=2,0
e Ag=9,4x10% s

A principal observagdo de todos os resultados obtidos com o modelo IV e apresentados
nos paragrafos anteriores ¢ que de uma maneira geral, nas condi¢cdes operacionais simuladas, a
parcela de energia gerada pela ocorréncia de uma reagdo quimica apresenta importancia
secundaria frente aos demais termos presentes na equagdo geral da conservacdo da energia
apresentada no Capitulo 3 deste trabalho, devido a baixa concentragdo do reagente usada nas
simulagdes. No entanto, vale salientar que teoricamente este termo tem forte influéncia sobre o

comportamento global do reator.

5.2.5 - Dados experimentais de temperatura no reator

5.2.5.1 - Caracteristica dos dados e reprodutibilidade do empacotamento

Os dados de temperatura coletados na célula de medidas (Figura 4.2), exibem variacdes
tanto na direcdo radial quanto na angular que sdo nitidamente percebidas quando experimentos
replicados sdo executados. Porém, esta variabilidade ¢ geralmente desconsiderada pela maioria
dos modelos de transporte de calor em leito fixo. Com o objetivo de verificar a qualidade dos
dados coletados, foram executados 8 réplicas do experimento com um leito de alturaz= 1,0 cm e
numero de Reynolds de particula Re = 145. Uma anélise de variancia nos dados ¢ mostrada na
Tabela 5.1. Nesta tabela, sdo apresentados as medidas de temperatura e seus respectivos desvios,
em diferentes posi¢des radiais do leito quando se trabalhou com um leito compactado de 1,0 cm

de altura ¢ Re = 145. Esta andlise foi realizada visando-se obter a estimativa da variancia
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experimental das medidas de temperatura e analise do grau de reprodutibilidade do

empacotamento do leito.

TABELA 5.1 Temperatura em experimentos réplicas, valores médios em cada réplica e entre

elas, e seus desvios, para z= 1,0 cm e Re = 145.

Numero da réplica

Temperatura na réplica + desvio, (°C)

r/R=0,0

r/R=0,3

r/R=0,6

r/R=0,9

1

68,5+0,8

65,4+ 1,7

59,2 +3,1

44,8 + 4,5

67,0+ 1,0

65,0+ 1,2

58,2+3,1

43,4+2,7

68,5+ 0,6

66,9 £ 1,3

60,2 £3,5

44,6 £3,7

70,4+ 1,0

67,0+ 0,8

60,2 +2,3

45,6 £1,8

71,5+ 0,4

67,6 £ 1,5

61,0£23

479+2,0

68,9 £ 0,6

68,5+ 1,0

60,2 £ 3,1

43,8 £3,7

70,8 £ 0,4

68,0+ 1,5

60,8 £3,9

45,6 £4,3

2
3
4
5
6
7
8

68,9 £ 0,6

68,1 t1,3

60,9 £ 3,1

45,8 £3,0

Média e seu desvio

69,3 £0,7

67,1+1,3

60,1 £3,1

45,2+32

Na Tabela 5.1, a temperatura em cada réplica numa dada posi¢do radial, representa a
média aritmética das medidas de temperatura realizadas em 12 posi¢cdes angulares defasadas
entre si de 30°, sendo este procedimento adotado, visando “filtrar” os efeitos de variabilidade nos
dados, devido a flutuacdes angulares de porosidade sobre o valor da medida. As variagdes de
porosidade, decorrentes de eventuais diferencas no processo de empacotamento, constituem as
maiores fontes de dispersdo nos dados (Ziolkowski e Legawiek, 1987). Em anexo se encontram
as Tabelas A1 a A50 com todos os dados de temperatura, em graus Celsius, coletados na célula
de medidas, para todas as condi¢des experimentais de numero de Reynolds (105, 125, 145, 165,
185) e alturas de leito (1,0 cm, 2,0 cm, 3,0 cm, 4,0 cm, 5,0 cm, 6,0 cm, 7,0 cm, 8,0 cm, 9,0 cm,

10,0 cm) trabalhadas.

Observa-se da Tabela 5.1, que em todas as réplicas o desvio em relacdo a média de

temperatura vai aumentando com a posicdo radial em direcdo a parede, comportamento este
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atribuido as possiveis oscilagdes da porosidade nesta mesma dire¢do, podendo provocar uma
distribuicao desigual de fluido e conseqiientemente uma dispersdo mais acentuada nos dados de
temperatura (Lerou e Froment, 1977; Zotin, 1985; Mc Greavy et al., 1986), visto que nesta regido
do leito, os caminhos preferenciais de fluido sdo predominantes, em razao da baixa resisténcia ao
escoamento. Portanto, essa maior variabilidade nas medidas de temperatura na regido proxima a
parede se traduz em graves conseqiiéncias aos valores estimados dos parametros (Freiwald e

Paterson, 1992).

Verifica-se da Tabela 5.1, que em cada réplica, os desvios em relacdo a média de
temperatura numa dada posi¢do radial, (exceto no centro do leito) mantém a mesma ordem do
desvio observado entre as réplicas, evidenciando claramente que o experimento pode ser
considerado reprodutivel, pois a variabilidade dos dados verificada angularmente ¢ sempre
mantida num mesmo nivel de magnitude. Uma vez que o termopar localizado no centro do leito
nao sofre mudanca na sua posicao angular, o desvio de cada réplica representa as flutuagdes nos
valores das varidveis de entrada, incorporando dessa forma a dispersdo dos diferentes

empacotamentos.

Thoméo (1990), trabalhando sob diferentes condi¢des operacionais, realizou estudo
semelhante em seus dados e chegou a conclusdes semelhantes, todavia alertava que experimentos
futuros evitassem o uso de leitos de baixas alturas e alturas sucessivas proximas, para que oS
gradientes de temperaturas medidos fossem elevados, mesmo sabendo que dessa maneira, se

perderia informagao sobre os efeitos de entrada.

A Figura 5.20 apresenta uma analise de residuos da média de temperatura entre réplicas e
a posicdo radial adimensional, para nimero de Reynolds Re = 145 ¢ altura de leito z = 1,0 cm.
Observa-se uma distribuicdo de residuos aleatoria, independente e identicamente distribuida;
justificando estatisticamente o uso do método dos minimos quadrados ordindrios para estimativa
de parametros de qualquer modelo matematico. A realizagcdo de réplicas mesmo representando
um esfor¢o experimental adicional, torna possivel uma andlise estatistica refinada da variancia
dos dados e estimativa do erro puro associado as medidas. Sua importancia estd no teste da

adequabilidade estatistica do modelo, assim como refletir o comportamento dos resultados de
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temperatura obtidos nas demais condi¢des experimentais. O procedimento descrito acima foi
aplicado as demais alturas do reator em toda faixa de numeros de Reynolds trabalhadas neste
estudo. Observa-se claramente na Figura 5.20, que a distribuicdo dos residuos de temperatura

apresenta um comportamento nitido de uma curva de Gauss em relagdo ao eixo y.
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FIGURA 5.20 - Distribuicao de residuos de temperatura em fun¢do da posicao radial,
representacdo do valor médio de cada réplica e o valor médio entre as
réplicas.

5.2.5.2 - Estimacao nao-linear de parametros

A Figura 5.21 apresenta uma comparacdo entre as medidas de temperaturas radiais, € o
ajuste da Equacao 4.1 a esses dados experimentais em varias posi¢des axiais no reator de leito
fixo, para o nimero de Reynolds de particula igual a 105. Pode-se observar na figura que em
todas as alturas de leito, os perfis radiais de temperatura medidos apresentam um comportamento
essencialmente parabolico estando, portanto de pleno acordo com a equagdo proposta e com a

literatura (Thoméo, 1990 e Borkink e Westerterp, 1992a).
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Para posi¢des axiais situadas proximas da entrada (baixas alturas de leito), nota-se a
ocorréncia dos maiores gradientes radiais de temperatura, que vao sendo gradualmente
diminuidos a medida que se trabalha com leitos mais profundos, fato este atribuido
provavelmente ao amortecimento do perfil axial de porosidade, com o aumento da altura do leito

(Zotin, 1985).
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FIGURA 5.21 - Perfis radiais de temperatura em varias alturas de leito, para Re = 105.

Observa-se ainda da Figura 5.21 que os gradientes de temperatura sdo fortemente

dependentes de ambas as posi¢des axial e radial, todavia os gradientes mais elevados estdo
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concentrados na posicao radial, associado talvez as maiores flutuacdes que sofre o perfil de
porosidade nessa mesma diregdo. A medida que se afasta da regido de entrada do reator, é nitida a
tendéncia do perfil de temperatura na posi¢do axial tornar-se cada vez menos pronunciado,
chegando a existir uma superposicao dos perfis para posigdes radiais mais proximas a parede do
reator e posi¢des axiais mais proximas a saida do reator. Esta constatacdo segundo Dixon (1985),
pode estar relacionada de certa forma ao fato de que em maiores alturas (leitos mais profundos) a
fuga de calor por condugdo (tipo aleta) pela parede do reator ¢ menos intensa do que proéximo a
regido de entrada, onde prevalecem os maiores gradientes de temperatura, em qualquer posi¢cdo
radial. A Tabela 5.2 apresenta os valores das constantes da Equacdo 4.1 e os respectivos valores
do coeficiente de correlagdo, obtidos a partir do ajuste aos dados experimentais, para cada

posicao longitudinal do reator.

TABELA 5.2 - Ajuste ndo-linear da Equacao 4.1 aos dados experimentais, para Re = 105.

2 (cm) Parametros da Equacao 4.1 .
bs be b7
1,0 59,75730 7,371026 -5,89752  10,96469
2,0 59,42379 2,923773 -4,52841 1,0000
3,0 57,53622 0,385246 -3,51154 1 0,99998
4,0 58,17334 -2,87953 -2,75164 | 0,99975
5,0 54,55386 -1,88865 -2,60842 0,99932
6,0 52,09551 1,573824 -3,51251 0,99883
7,0 51,25258 -0,24202 -2,73963 0,99821
8,0 52,40818 -4,67423 -1,45535 0,99989
9,0 50,35234 -2,93472 -1,80484 1 0,99970
10,0 47,45396 0,114225 -2,55807 1 0,99918

Outra caracteristica extremamente perceptivel, de acordo com a Figura 5.21 e Tabela 5.2 ¢
que o ajuste aos dados de um modelo parabdlico, s6 ndo pode ser considerado de excelente
qualidade na regiao proxima a entrada do leito (z = 1,0 cm), visto que o coeficiente de correlagcdo

para essa altura de leito foi de 0,96469. Para as demais alturas o ajuste pode ser considerado de
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excelente qualidade, uma vez que os respectivos valores dos coeficientes de correlagdo estdo
situados no intervalo entre 0,99821 e 1,0000. A mesma tendéncia nos resultados da Tabela 5.2
aconteceu nos resultados apresentados nas Tabelas 5.3 a 5.6, para as demais velocidades massicas

de fluido, ou seja, para os demais nimeros de Reynolds de particulas (125, 145, 165 e 185).

A Figura 5.22 apresenta uma comparacao entre os dados experimentais de temperaturas
radiais, e os resultados do ajuste da Equacdo 4.1 a estes dados para um de leito fixo de altura z =
5 cm, quando se variou o numero de Reynolds de particula, visando avaliar a influéncia da vazao

massica superficial sobre os perfis radiais de temperatura no interior do reator.

TABELA 5.3 - Ajuste ndo-linear da Equacgdo 4.1 aos dados experimentais, para Re = 125.

2 (em) Parametros da Equacao 4.1 .
bs be b;
1,0 63,40005 1,896105 -4,06122  10,99929
2,0 60,05149 4,286083 -4,94232  10,99986
3,0 60,28157 0,663431 -3,53186 | 0,99973
4,0 59,29901 -1,71135 -3,12400 1,00000
5,0 57,98843 -2,35621 -2,58558  10,99952
6,0 54,36005 -0,82829 -2,63807  10,99998
7,0 53,76501 -0,835503 -2,69022  10,99854
8,0 54,13943 -3,52916 -2,03184  10,99979
9,0 53,69764 -339491 -1,72165  10,99999
10,0 49,32991 0,067353 -2,66275  10,99966

Observa-se da Figura 5.22 que o ajuste parabdlico apresenta uma excelente concordancia
com os dados experimentais, para todos os numeros de Reynolds empregados. Percebe-se que, o
aumento da vazao massica superficial provoca uma maior taxa de transporte de calor na direcao
radial, visto que numa mesma posi¢cdo axial, os gradientes de temperatura em duas posicoes
radiais distintas s3o sempre maiores entre numeros de Reynolds consecutivos. Este fendmeno
esta provavelmente relacionado ao fato de que quando se aumenta a vazao massica superficial,

mantendo-se fixas as demais condi¢des de operacdo, a taxa de transporte de calor por convecgao
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se torna mais importante que o transporte de calor por conducao (Silveira, 1991; Oliveira et al.,

2003).

A elevada modificagdo da temperatura no sentido radial com a velocidade maéssica
evidencia que, para um reator de leito compactado gas-solido, a condutividade térmica efetiva
desempenha mais o papel de um coeficiente de transferéncia de calor do que uma verdadeira
condutividade térmica de cada fase isoladamente, gas ou sélido conforme afirmativa de Bunnell
et al. (1949). A Tabela 5.7 apresenta os valores médios da temperatura radial, obtidos a partir da
integracao numérica da Equagao 4.1, para cada posi¢ao axial z, em diversos nimeros de Reynolds

de particula Re, conforme descrito na Equacao 4.2.

TABELA 5.4 - Ajuste ndo-linear da Equagdo 4.1 aos dados experimentais, para Re = 145.

2 (em) Parametros da Equacao 4.1 .
bs be by
1,0 62,20249 2,143428 -3,89133 1 0,99862
2,0 61,04795 4,253602 -4,82178  10,99954
3,0 61,03314 -0,226985 -3,14440 | 0,99985
4,0 60,29648 -2,13426 -2,88149  10,99996
5,0 59,23230 -1,32013 -2,96246 | 1,00000
6,0 55,24756 -0,314894 -2,87071  10,99999
7,0 55,02303 -1,71887 -2,38622 1 0,99860
8,0 55,79105 -3,49856 -1,97015 | 0,99996
9,0 54,65366 -2,11782 -2,17479  10,99999
10,0 50,86168 0,847900 -2,92687  10,99953

Os resultados apresentados na Tabela 5.1 e nas Figuras 5.21 e 5.22, revelaram a
importancia da medida exata dos dados e da realiza¢do de experimentos replicados, para se filtrar
as possiveis flutuagdes angulares e radiais de temperatura, mesmo em leitos composto de uma

secdo calma (se¢do de entrada) para o desenvolvimento do perfil de velocidades. Os
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experimentos replicados serviram para demonstrar que a reprodutibilidade do empacotamento do

leito foi alcangada.
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FIGURA 5.22 - Perfis radiais de temperatura no reator em varios nimeros de Reynolds de

particula, para a altura de leito compactado de z =5 cm.

3.0

No que diz respeito aos gradientes de temperatura, talvez a observagdo mais importante

que se pode tirar dos dados coletados ¢ que ocorrem elevados gradientes radiais de temperatura

numa mesma posi¢do axial, para qualquer numero de Reynolds de particula, mostrando que a

mistura completa do gas no leito compactado ndo ¢ alcancgada. Isto sugere que os fluxos de gés

através dos espacos vazios no leito ocorrem na forma de canais preferenciais ou de feixes e que

um dado feixe ndo interage com os adjacentes.



TABELA 5.5 - Ajuste ndo-linear da Equacao 4.1 aos dados experimentais, para Re = 165.

2 (em) Parametros da Equacao 4.1 .
bs b bs
1,0 62,67605 2,4683330 -3,94346  |0,99765
2,0 59,73706 4,2554541 -4,58460 |0,99986
3,0 61,41090 0,200959 -3,34979  10,99984
4,0 60,10255 -1,61366 -3,03400 |0,99949
5,0 58,62810 -1,20763 -2,91283  10,99999
6,0 58,01518 -0,578331 -3,08009 |0,99975
7,0 56,88304 -1,94759 -2,38213  10,99924
8,0 56,89777 -2,98302 -2,18183  10,99997
9,0 56,35894 -2,61118 -2,12615  10,99940
10,0 52,46528 1,614552 -3,33887  10,99964

TABELA 5.6 - Ajuste ndo-linear da Equagdo 4.1 aos dados experimentais, para Re = 185.

2 (em) Parametros da Equacao 4.1 o
bs be b;
1,0 63,47240 3,121131 -3,91886 0,99737
2,0 61,69894 3,719661 -4,48472 0,99968
3,0 60,72852 1,384344 -3,59621 0,99885
4,0 60,44425 -0,351988 -3,31050 0,99901
5,0 60,81133 -1,26355 -2,899002  {0,99999
6,0 59,24934 0,212083 -3,55234 0,99994
7,0 57,59580 -1,56638 -2,56334 0,99979
8,0 57,67223 -2,25730 -2,30247 0,99991
9,0 56,83181 -2,54560 -2,19389 0,99975
10,0 53,79283 0,779886 -3,03434 0,99982

118
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TABELA 5.7 - Valores médios da temperatura radial ao longo da altura do leito.

z (cm) T:(r), (°C)
Re, =105 | Re, =125 | Re, =145 | Re, =165 | Re, = 185
0,0 | 70,0000 | 70,0000 | 70,0000 | 70,0000 | 70,0000
1,0 | 49,8109 | 50,5090 | 50,4713 51,3505 53,4871
2,0 | 46,5880 | 48,1231 49,5473 | 49,2039 | 50,5527
3,0 | 44,0069 | 47,1931 47,8081 48,1884 | 48,7537
4,0 | 41,5271 43,2461 44,5389 | 44,7148 | 46,3307
50 | 40,3720 | 43,0109 | 44,6928 | 44,5039 | 46,6735
6,0 | 40,8206 | 42,0724 | 42,9906 | 44,4073 | 45,2254
7,0 | 39,6664 | 41,2519 | 42,0661 43,5082 | 44,2093
8,0 | 37,6166 | 39,1822 | 41,1426 | 42,3691 44,0325
9,0 | 37,4465 | 40,2553 | 41,7974 | 42,7629 | 43,0852
10,0 | 37,2820 | 38,6438 | 40,5859 | 35,8376 | 42,9514

Com o objetivo de correlacionar a temperatura média radial com a posi¢do axial z, os

dados da Tabela 5.7 em diferentes nimeros de Reynolds, foram ajustados com a Equacdo 4.3 ¢

seus parametros obtidos, visando posteriormente determinar os valores dos coeficientes de

transporte de calor, com os modelos apresentados no Capitulo 3. A Tabela 5.8 apresenta os

valores dos parametros da Equacgao 4.3, assim como os respectivos coeficientes de correlagdo.

TABELA 5.8 - Pardmetros da Equac¢do 4.3, ajustada aos dados das Tabelas 5.2 a 5.6.

Parametros da Equacao 4.3
Rep bs by b1o bu1 b1z b3 R’
105 | 43,06921 -1,52293 12,50598 | -51,02519 | 14,42479 |-2161,25011 |0,99853
125]111,59468 | -2,63429 20,32948 |-215,49357|-61,93727 | -2,63429 |0,99544
145 16,96975 |-81390,47141| 51,10693 | -4,93277 | 1,92332 16,18995 |0,99780
165 20,09896 | -200,76272 | 49,88191 | -1,93818 | 0,00000 | 410,98548 |0,99619
185(253,66539| -157,32931 |-234,46281|-157,3293150,760699 | -1,802583 |0,99784
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As Figuras 5.23 a 5.27 apresentam as curvas representativas do ajuste da temperatura
média radial em fungdo da altura do leito, em diferentes nimeros de Reynolds de particula. E
claramente evidente da Tabela 5.8 e das Figuras 5.23 a 5.27, que a qualidade do ajuste entre os
dados experimentais e os valores preditos pela Equacao 4.3, em todas as condigdes experimentais
¢ excelente, uma vez que os valores do coeficiente de correlagdo sdo todos muito proximos da

unidade.

Dessa forma, fica caracterizado que se pode, portanto dentro das condi¢des estudadas,
estimar os parametros térmicos dos modelos numéricos apresentados no Capitulo 3, usando para
representar os pontos experimentais a Equag¢do 4.3, ao invés de usar os proprios dados
experimentais (que sdo poucos e representam apenas quatro posig¢des radiais no reator) e nao
permitem se ter uma confidvel significdncia estatistica quando da estimativa dos pardmetros

condutividade térmica e coeficiente convectivo de transferéncia de calor.
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FIGURA 5.23 - Comparacdo entre a temperatura radial média ao longo da posicao axial z, ()

experimental e (+) predito pela Equagao 4.3, para Re = 105.
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FIGURA 5.24 - Comparacdo entre a temperatura radial média ao longo da posicao axial z, ()

T, (°C)

experimental e (+) predito pela Equagdo 4.3, para Re = 125.

70 —e®
| Re=145
60 — + Equacdo 4.3
N [ Experimental
T
50 — e - o .
* .
N o ‘o .
30 | | | |
0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10
z (m)

FIGURA 5.25 - Comparacdo entre a temperatura radial média ao longo da posi¢ao axial z, ()

experimental e (+) predito pela Equagdo 4.3, para Re = 145.
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FIGURA 5.26 - Comparagao entre a temperatura radial média ao longo da posigdo axial z, (e)

T, (°C)

experimental e (+) predito pela Equagao 4.3, para Re = 165.
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FIGURA 5.27 - Comparagdo entre a temperatura radial média ao longo da posi¢do axial z, (e)

experimental e (+) predito pela Equagao 4.3, para Re = 185.
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5.2.5.3 - Aplicacao dos modelos numéricos
e ModeloI

As Figuras 5.28 a 5.32 apresentam os resultados da comparag¢do entre os valores das
temperaturas adimensionais experimentais e preditas pelo modelo I, para todas as condigdes de
numeros de Reynolds de particula, conforme valores mostrados na Tabela 5.7. Neste modelo,
considera-se os seguintes valores para as propriedades fisicas do fluido, p = 1,09488 kg/m’, Cp =

1000,35 J/kg K, p= 2,029x107 Pa s. Para o leito, considerou-se a fracdo de vazios & = 0,40.

Analisando as figuras observa-se que para todas as condigdes experimentais estudadas,
trabalhando-se com recheio de particulas até em alturas proximas a metade do comprimento total
do reator, a curva de temperatura adimensional predita pelo modelo I apresenta sempre um
decréscimo exponencial inferior aquele referente aos dados experimentais, quando a partir de
entdo um comportamento inverso comega a ocorrer, € que se mantém para as demais alturas até

atingir a saida do reator.
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FIGURA 5.28 - Comparagdo entre os resultados de temperatura média adimensional prevista

pelo modelo I e experimental (Re = 105) em fun¢do da altura do reator.
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FIGURA 5.29 - Comparagdo entre os resultados de temperatura média adimensional prevista

pelo modelo I e experimental (Re = 125) em fun¢ao da altura do reator.
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FIGURA 5.30 - Comparagdo entre os resultados de temperatura média adimensional prevista

pelo modelo I e experimental (Re = 145) em fun¢do da altura do reator.
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Comparacdo entre os resultados de temperatura média adimensional prevista

pelo modelo I e experimental (Re = 165) em fun¢ao da altura do reator.
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FIGURA 5.32 - Comparacao entre os resultados de temperatura média adimensional prevista

pelo modelo I e experimental (Re = 185) em fung¢do da altura do reator.
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De uma maneira geral, estes resultados ja eram esperados, visto que nesta forma de
modelagem adotaram-se coeficientes de transporte de calor constantes e condi¢do de contorno de
equilibrio térmico na parede do leito. Além disso, para leitos de pequena altura, o efeito térmico
de entrada torna-se mais evidente ocorrendo fuga mais acentuada de calor pela parede do reator,
da secdo térmica para a se¢do de entrada, conforme atestado por Dixon (1985) ¢ Thoméo (1990),
fendmeno que vai sendo gradativamente equacionado a medida que se trabalha com leitos de

alturas maiores.

Uma constatagdo Obvia observando-se as Figuras 5.28 a 5.32 ¢ que, sem sombra de
davidas, a qualidade do ajuste fornecida pelo modelo I é razoavel, uma vez que em todas as
situacdes, ocorre uma consideravel dispersdo entre os dados experimentais e a curva predita. Esta
constatagdo s6 vem confirmar que o fenomeno real da perda de calor pela parede, descrito por
Dixon (1985), presente no dado experimental e ndo contemplado na modelagem interfere na

estimativa dos parametros do modelo e na qualidade do ajuste.
e Modelo II

Visando contornar o problema da fuga de calor pela parede do reator, conseqiiéncia da
ndo inclusdo de um coeficiente de transporte de calor parede-leito, o modelo II assume uma
condi¢do de contorno convectiva na parede do leito e propriedades termofisicas do fluido
constantes. No entanto, os perfis de temperatura preditos com este modelo foram exatamente
idénticos aos obtidos com o modelo I, produzindo estimativas de pardmetros com valores
extremamente proximos aos do modelo anterior, ¢ com o fator agravante de produzir maiores
valores para os erros na estimativa nao-linear dos coeficientes de transporte de calor. Para ndo ser
redundante, as figuras que representam a comparagdo entre os perfis de temperatura
adimensionais experimentais e preditos pelo modelo II foram, portanto omitidas. Neste modelo,
considerou-se para as propriedades fisicas do fluido, p = 1,09488 kg/m’, cp = 1000,35 J/kg K, p=

2,029);10"5 Pa s. Para o leito, considerou-se a fragao de vazios € = 0,40.
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e Modelo III

Com a finalidade de melhorar a qualidade do ajuste e obter valores mais confiaveis para
os coeficientes de transporte de calor no leito, usou-se o modelo III que considera uma condicao
de contorno convectiva nas paredes interna e externa do leito e propriedades termofisicas do
fluido varidveis com a temperatura. Apesar de este modelo ser mais realista do ponto de vista
fenomenolodgico, os resultados obtidos com o uso deste modelo foram muito similares aqueles
fornecidos com os modelos I e II. Novamente, para evitar redundéancia, os resultados obtidos do

ajuste deste modelo aos resultados experimentais sdo omitidos.

5.2.5.5 - Estimativa dos coeficientes de transporte de calor

Os coeficientes de transporte de calor em todos os modelos numéricos apresentados no
Capitulo 3 (exceto o modelo IV) foram estimados através de uma funcdo objetivo previamente
definida. Neste trabalho, a fungdo objetivo adotada na estimativa de parametros foi a
minimizacdo do quadrado dos residuos entre os valores experimentais coletados na célula de

medidas (Figura 4.2) e os valores preditos pelos modelos.

A Tabela 5.9 mostra os valores dos parametros de transporte de calor do leito,
condutividade térmica k e coeficiente de transporte convectivo de calor hy, assim como o erro

produzido no ajuste em funcdo do nimero de Reynolds para os modelos I, II e III.

Pode ser verificado pelos valores contidos na Tabela 5.9 que em todos os casos estudados,
o modelo I apresenta sempre melhores estimativas dos parametros térmicos do leito, uma vez que
para todos os numeros de Reynolds de particula estudados, o erro decorrente da estimativa

segundo este modelo ¢ sempre inferior aos dos modelos II e III.

De acordo com os valores apresentados na Tabela 5.9, a condutividade térmica do leito k,
pode ser considerada essencialmente independente do niimero de Reynolds, visto que a sua
estimativa apresenta valores sempre proximos de 1,90 W/m K, em todos os modelos utilizados no

ajuste. Estes resultados a principio contrariam os resultados apresentados na Tabela 5.10 e
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reportados na literatura (Wash e Froment, 1972, Stanek e Vychodil, 1984; Dixon, 1985; Thoméo,
1990; Silveira 1991) que afirmam que os parametros térmicos de um leito fixo aumentam
linearmente com o numero de Reynolds para leitos longos. No entanto, para leitos curtos (Li e
Finlayson, 1977; Thoméo, 1990; Silveira, 1991; Ferreira et al., 2002) os parametros de transporte

de calor k; e hy, ndo obedecem a uma relacgao linear bem definida.

TABELA 5.9 - Coeficientes de transporte estimados pelos modelos numéricos e variancia.

Modelo | Experimento kdoleito hW2 ERRO
(WmK) | (W/m”K)
1 -Re=105 2,02000 - 0,1082180
2—-Re=125 1,86000 - 0,0761913
I 3-Re=145 1,91000 - 0,1446440
4 —-Re=165 1,96000 - 0,0967854
5-Re=185 1,90000 - 0,0716479
1 -Re=105 2,02000 8000 0,1215790
2—-Re=125 1,86000 8000 0,0861641
II 3-Re=145 1,91000 8000 0,1601610
4 —Re=165 1,96000 9000 0,1075140
5-Re=185 1,90000 8000 0,0814863

1-Re=105 146150 1,0x10°° 0,096005
2-Re=125 1,72033 LOx10™ (080866
2-Re=125 199956 1,0x10 100797
3-Re=145 177024 1,0x10" 0 148605
m  3-Re=145 504967 1.0x10™ 0 169796
4-Re=165 209975 10x10 (126103
4-Re=165  1g018 LOX10" 010452
5_Re=185 2,03983 LOx10™ 0107648
5-Re=185  1,76011 1Ox10 (083232

Desde que as condutividades térmicas da particula de 6xido de zinco ks = 5,69 W/m K
(He et al., 2003) e do ar k¢ = 0,02798 W/m K (Holman, 1983) foram obtidas pela temperatura

média entre os valores das temperaturas do fluido na entrada e saida do reator, pode-se dizer que



129

os resultados obtidos pelos modelos, levando-se em consideracao a complexidade dos fendmenos

envolvidos no meio poroso, sdo razoaveis.

O proprio Thoméo (1990) e Silveira (1991) ja chamavam a atengdo para o fato de que a
metodologia empregada na estimativa de parametros pode traduzir graves reflexos sobre os
valores dos coeficientes de transporte e dos seus intervalos de confianca. Segundo estes autores
se as estimativas forem realizadas altura por altura isoladamente, o pardmetro inicia com altos
valores na entrada do leito decrescendo a medida que a altura do leito aumenta até o parametro
atingir o seu valor assintdtico. Porém, se o parametro for estimado em todas as alturas

simultaneamente, 0 mesmo tendera a atingir o valor assintotico.

Silveira (1991), trabalhando numa célula de medidas semelhante aquela usada neste
trabalho, com o mesmo fluido percolante, condigdes experimentais proximas e usando a técnica
de estimativa proposta por Kwong e Smith (1957), obteve valores médios da condutividade
térmica do leito, e verificou que este valor se aproxima do valor assintotico quando a estimativa ¢
realizada de uma forma global, sendo o valor obtido para condi¢cdes experimentais proximas

aquelas usadas neste trabalho situando-se entre 1,01 e 2,54 W/m K.

A Tabela 5.10 apresenta valores para a condutividade térmica do leito, obtidos através de
algumas correlagdes disponiveis na literatura e ja apresentadas no Capitulo 4, provenientes de
estudos de transporte de calor em leito fixo sob condigdes experimentais semelhantes aquelas
usadas neste trabalho. Nesta tabela, os valores determinados na auséncia de fluxo fluido
(condi¢do de niimero de Reynolds nulo) correspondem nas correlagdes a condutividade térmica
do leito na estagnacdo. Nas demais situagdes, os valores obtidos correspondem a condutividade

térmica do meio com escoamento de fluido.

Analisando minuciosamente a Tabela 5.10, pode-se observar que os valores da
condutividade térmica obtidas por diferentes correlagdes, apresentam discrepancias relativas
situadas na ordem de 20,09 a 97,97% para a situagdo de Re = 0, e na ordem de 69% para os

demais valores de nimero Reynolds.
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TABELA 5.10 - Condutividade térmica do leito em W/m K, obtida por varias correlagdes.

Correlagdes para k., (W/m K) Numero de Reynolds de particula, Re

er 2

0 105 125 145 165 185

Tsao (1961), média aritmética 3,4252 - - - - -
Tsao (1961), média harmonica 0,0694 - - - - -

Woodside e Messmer (1961) 0,6789 - - - - -
Gorring e Churchill (1961) 0,5425 - - - - -
Bunnell et al. (1949) 0,1399 | 0,3191 | 0,3532 | 0,3873 | 0,4215 | 0,4556
Wash e Froment (1972) * 0,6789 | 1,0600 | 1,1112 | 1,1633 | 1,2149 | 1,2665
Yagi e Kunii (1957) * 0,6789 | 0,8922 | 0,9328 | 0,9734 | 1,0141 | 1,0547

(*) valores obtidos com a correlacdo de Woodside e Messmer (1961).

Comparando-se as Tabelas 5.9 e 5.10, verifica-se que significantes diferencas existem
entre os resultados da condutividade térmica obtida com os modelos propostos neste trabalho e os

reportados na literatura, que podem ser atribuidos a:

- Quanto ao modelo:

= Suposi¢ao de porosidade e velocidade constantes e uniformes ao longo do leito;

= Suposi¢do que a condutividade térmica do material do reator ¢ infinita;

= Suposi¢do que a condutividade térmica do leito ¢ constante ou funcdo da
temperatura nas formas linear ou quadratica;

= Suposi¢do que o termo de dispersao axial na equagao da energia ¢ desprezivel;

= Suposi¢do que a temperatura do fluido na entrada do leito ¢ constante e uniforme;

= Uso de modelos uni e bi-dimensional com apenas um parametro.
- Quanto as correlagdes propostas:
= Uso de condicdes experimentais distintas por diferentes grupos de pesquisadores;

* Tipos de empacotamentos usados e forma de medida da porosidade do leito;

= Tipos de materiais usados no empacotamento do leito;
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= Forma e granulometria das particulas usadas no recheio;

= Tipos de mecanismos térmicos considerados ocorrendo no meio poroso.

- Quanto aos dados experimentais coletados:

= Tipo de dado coletado (os perfis temperatura obtidos consideram as flutuagdes
radial, axial ou angular);

= Tipo de sensor usado na medida dos perfis de temperatura (sensor em forma de
cruz, sensor anelar, etc.);

= Erros na medida dos dados coletados;

= Incertezas na obtencdo da temperatura ao longo da posicdo z, obtida por
sucessivos ajustes;

= Execucdo de experimentos réplicas para verificar a reprodutibilidade do
empacotamento;

= Presenca ou ndo de um trecho cilindrico anterior a célula de medida para o
desenvolvimento dos perfis de porosidade e velocidade;

= Magnitude do gradiente total de temperatura no equipamento, que influencia nos

tipos de mecanismos de transporte de calor no meio poroso.

Apesar do razoavel ajuste obtido nesta pesquisa, o autor recomenda que novos estudos
(mais detalhado e criterioso, que englobem outros fenomenos ndo contemplados neste trabalho)

sejam conduzidos para que resultados dos parametros estimados sejam mais confidveis obtidos.



CAPITULO 6

CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1 - Conclusoes

Dos resultados analiticos obtidos nesta pesquisa, pode-se concluir que:

Existe uma dependéncia da temperatura adimensional com ambas as coordenadas, radial

e axial, no entanto, os maiores gradientes de temperatura existem na direcdo radial;

Aumentando o valor do parametro k, de 0,0 para 0,1 W/m K, nenhuma influéncia sobre o
perfil de temperatura adimensional no leito, porém, quando o valor de k, € modificado de
0,0 para 10,0 W/m K fica evidente a forte influéncia deste parametro. Neste caso, 0s
gradientes de temperatura sdo bem menores, em relagdo aos casos onde k, = 0,0 e 0,1

W/m K, exceto na regido do primeiro quadrante (0,0 <z/LL <0,4 ¢ 0,0 <1/R £0,4);

A medida que o nimero de Biot aumenta, a temperatura do fluido percolante préximo a
parede do reator tende mais rapidamente a sua temperatura de equilibrio, em todos os
pontos ao longo da posi¢cdo axial. Neste caso, os gradientes de temperatura sdao mais

pronunciados em todas as direcdes;

Um aumento no valor do fluxo méssico especifico altera sensivelmente as temperaturas
locais no leito, aumentando a regido de menores gradientes de temperatura. Neste caso, o
termo de dispersdo axial tende a tornar-se menos importante que o termo convectivo, € o

transporte de calor por convecgdo € mais acentuado;
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Assumir que na entrada do leito o perfil de temperatura € constante, quando o perfil real é
parabdlico, conduz a uma aparente influéncia da dispersao axial de calor e as estimativas

dos coeficientes de transporte passam a ser dependentes do efeito de entrada.

Dos resultados obtidos com os modelos I, II, III e IV conclui-se que:

A modelagem matematica apresentada na obtencao da solu¢ao do problema de transporte
de calor num leito fixo pode ser considerada adequada, podendo-se desta forma utilizar
as solucdes obtidas para obter previsdes dos perfis de temperatura num leito com

geometria que varia de um canal retangular até cilindro circular;

Sob o ponto de vista da transferéncia de calor, € possivel observar a existéncia de
gradientes de temperatura em larga escala, principalmente para elevados valores do

coeficiente convectivo de transporte de calor;

Os gradientes de temperatura entre o leito e o gds indicam que o fluxo de calor ocorre do
centro em dire¢do a parede do reator (direcdes angular e radial) e na dire¢do axial, da

regido de entrada para a saida do mesmo;

Os maiores gradientes de temperatura acontecem proximos da regido da parede. Existe
também um forte aquecimento préximo ao ponto focal da elipse e nas regides

pontiagudas;

Para um valor fixo da razdo de aspecto geométrica, um aumento da altura do leito
provoca um aumento na taxa de transporte de calor, alterando sensivelmente as

temperaturas locais no interior do mesmo;

Fixando-se o valor do coeficiente convectivo de transporte de calor e aumentando-se a
razdo de aspecto geométrica, nenhuma influéncia significativa foi observada sobre o

perfil de temperatura adimensional em qualquer posi¢cdo axial do reator;
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Os perfis de temperatura preditos decrescem a medida que aumenta o valor da posi¢ao

radial, para qualquer altura do leito fixo;

Na faixa de condi¢Oes estudadas, a temperatura do fluido na entrada do reator e o fator
pré-exponencial de Arrhenius parecem ndo exercer nenhuma influéncia significativa

sobre os perfis de temperatura adimensionais em qualquer posi¢ao axial do reator;

Na faixa de condi¢Oes estudadas, a concentracdo molar do reagente mostrou uma
influéncia moderada sobre o comportamento do reator, uma vez que nhdo provoca

modificagdes abruptas nas isolinhas de temperatura numa dada posicao axial;

Na faixa de condi¢des estudadas, a parcela de energia gerada na reacdo quimica parece
ter importancia secundaria frente aos demais termos da equacdo da conservacdo de

energia;

Dos modelos numéricos apresentados, o0 Modelo I foi aquele que melhor comportamento
apresentou frente aos dados experimentais, produzindo como resultado em todas as

estimativas, uma condutividade térmica de aproximadamente 1,90 W/m K para o leito;

Dos dados experimentais conclui-se que:

Uma boa reprodutibilidade do empacotamento do leito foi alcangada, uma vez que as
flutuacdes angulares e radiais de temperatura, numa dada altura de leito se mantiveram

sempre num mesmo patamar;

N

Na regido proxima a entrada do leito, as flutuagGes angulares e radiais sd@o mais
pronunciadas, devido ao provavel efeito de conducdo de calor tipo aleta pela parede do

reator, da se¢do térmica em direcao a secao de entrada;
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Os perfis radiais de temperatura sdo muito bem representados por uma equagao
parabdlica, pois o ajuste produziu sempre coeficientes de correlacio muito préximos da

unidade;

O aumento da vazdo madssica de fluido, em qualquer altura de leito, altera
significativamente os perfis radiais e axiais de temperatura, indicando que o transferéncia

de calor por conveccdo passa a ser o mecanismo dominante;

A porosidade do leito desempenha um papel determinante sobre o comportamento
térmico do reator, visto que os maiores gradientes térmicos estdo concentrados na dire¢ao
radial, associado possivelmente as maiores flutuagdes que sofre a porosidade nessa

mesma direcao;

A dispersdao axial de calor pode ocorrer, por exemplo, por condug¢do molecular,
irregularidades no fluxo do fluido através do leito devido as irregularidades no
empacotamento do leito, alternativamente convergindo e divergindo nos espacos vazios e

taxa de fluxo de fluido;

Quando se realiza a estimativa dos coeficientes térmicos do leito a partir de dados
experimentais provenientes de uma célula de medidas onde a razdo H/D = 1,8, € muito

menor que 30, o fendmeno da fuga de calor pela parede torna-se bem mais pronunciado.

6.2 - Sugestoes para trabalhos futuros

Como sugestdes para futuras pesquisas nesta area de conhecimento, podem ser citadas:

Incorporar na solu¢c@o numérica o termo de geragdo de energia proveniente de uma reagao
quimica, numa ampla faixa de condi¢Oes experimentais a fim de analisar o seu efeito

sobre a distribuicao de temperatura no interior do reator;

Estudar o efeito da forma, da granulometria e atividade das particulas do recheio, sobre

os perfis de temperatura no interior do leito;
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Comparar os resultados experimentais da distribuicao de temperatura no interior de um
reator cilindrico eliptico com os valores preditos pelos modelos numéricos I, Il e III e
estimar os coeficientes difusivo e convectivo de transporte de calor em vérias condigdes

de fluxo;

Estudar os efeitos dos coeficientes de transporte convectivo sobre a distribuicdo de

temperatura no interior do leito;

Analisar o efeito da inclusdo da porosidade e velocidade em funcdo do raio, sobre a

estimativa dos coeficientes de transporte e perfis de temperatura no interior do leito;

Realizar um estudo comparativo entre a solucdo analitica apresentada neste trabalho com
aquela proposta por Borkink e Westerterp (1992), quando se incorpora um perfil de

temperatura na entrada do reator tipo parabdlico;

No modelo matemadtico apresentado, incorporar a transferéncia de massa, quando estiver
ocorrendo uma reag¢do quimica visando prever o gradiente de concentracdo no interior do

reator;

Estudar as caracteristicas térmicas do leito, quando o mesmo estiver sendo operado sob

condi¢des ndo-estaciondrias;

Aplicar os modelos apresentados neste trabalho para estudar o comportamento térmico do
coletor de efluentes gasosos de um automdvel, visto que o mesmo apresenta uma forma

geométrica cilindrica eliptica;

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

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