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RESUMO

Nesta pesquisa desenvolveu-se um modelo matemadtico tridimensional transiente no
sistema de coordenadas cilindricas elipticas aplicadas a um leito poroso, que descreve a
distribuicdo de temperatura no interior do mesmo. Toda formulacdo foi aplicada para
estudar o transporte de calor no interior do reator de leito fixo, usando-se condi¢do
convectiva nas paredes interna e externa, conduc¢do de calor na parede do reator e
propriedades termofisicas varidveis. A modelagem matemdtica apresentada pode ser
aplicada a leitos com forma geométrica variando desde um canal retangular até o cilindro
eliptico, inclusive o cilindro circular. A solu¢do numérica tridimensional da equacdo que
descreve o problema de transporte de calor no interior de um reator de leito fixo com
geometria cilindrica eliptica foi obtida utilizando-se o método dos volumes finitos. Para
discretizar a equagdo geral da conservacdo da energia foi utilizado o esquema WUDS
(Weigthed Upstream Diference Scheme) como fung@o de interpolacdo para os termos
convectivos e difusivos € uma formulag@o totalmente implicita. O sistema de equacdes
algébricas lineares obtido da discretizagdo da equagdo da energia em todos os pontos do
dominio computacional € resolvido iterativamente pelo método Gauss-Seidel. Resultados
da distribuicdo de temperatura no interior do reator em vdrias posicdes axiais ao longo do
leito s@o mostradas e analisadas. Vérias condi¢des de processo foram estudadas, variando-
se o coeficiente convectivo de transferéncia de calor, a razdo de aspecto e altura geométrica
do reator, a porosidade do leito, a temperatura e velocidade superficial do fluido na entrada
do sistema. Dos resultados obtidos, conclui-se que tanto a porosidade, velocidade
superficial do fluido quanto o coeficiente de transferéncia de calor convectivo sio
importantes no fendmeno de transferéncia de calor em reatores de leito fixo parametros de

grande relevancia.

Palavras-chave: Transferéncia de calor, reator, cilindro eliptico, numérico, volumes finitos.



ABSTRACT

This research has developed a of the three dimensional transient mathematical model
in the elliptic cylindrical coordinate system applied to porous bed which describes the
temperature distribution inside the one. Every formulation was applied to study the heat
transport within the packed bed reactor, using convective boundary condition in the inner
and outer walls, heat conduction in the wall of the reactor and variables thermophysical
properties. The mathematical model presented can be applied to geometric shape beds
varying from rectangular channel to elliptical cylinder including circular cylinder. The
three-dimensional numerical solution of equation that describes the problem of heat
transport inside a fixed bed reactor with elliptic cylindrical geometry was obtained by using
the finite volume method. To discretize the general equation of energy conservation was
used the WUDS (Weigthed diference Upstream Scheme) scheme as interpolation function
for the diffusive and convective terms and a fully implicit formulation. The linear algebraic
equations system, obtained from the discretization of the energy equation at all points of the
computational domain is solved iteratively by the Gauss-Seidel method. Results of the
temperature distribution inside the reactor at various axial positions along the bed are
presented and analyzed. Several process conditions were studied by varying the of
convective heat transfer coefficient, dimensions of the reactor, bed porosity, and
temperature and superficial velocity of the fluid at the entrance of the system. We conclude
that the porosity, superficial velocity and heat transfer convective coefficient are parameters

of great importance in the phenomenon of heat transfer in fixed bed reactors.

Keywords: heat transfer, reactor, elliptical cylinder, numerical, finite volume.
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SIMBOLOGIA E ABREVIATURAS

SIMBOLOGIA
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J - jacobiano da transformacao

Jo — Funcdo de Bessel de primeira espécie e ordem zero
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Desde o século passado foram realizadas intimeras pesquisas para estudar a
transferéncia de calor em meios porosos, percolados por fluidos na direcdo axial. O
interesse em tal estudo estd presente em varios ramos da Ciéncia e Tecnologia. Esse
interesse advém de estarem 0s meios porosos presentes tanto na natureza (solos e plantas,
por exemplo) como na maioria das operacdes unitdrias empregadas na Engenharia Quimica,
como: filtracdo, destilacio, absor¢do e adsor¢cdo em colunas recheadas, secagem e reagcoes

cataliticas em leitos fixos e fluidizados.

Os reatores tubulares de leito fixo de paredes aquecidas ou resfriadas sdo
frequentemente usadas na indudstria para promover reagdes cataliticas heterogéneas gas-
sOlido altamente exotérmicas ou endotérmicas. Porém, o projeto eficiente e seguro de tais
equipamentos exigem a ado¢cdo de modelos confidveis, baseados em experimentos de fluxo
resfriado (ou aquecido), e experimentos cinéticos, que permitem simular situagdes
representando diversas condi¢des experimentais, com a finalidade de se poder fazer uma

mudanca de geometria ou ampliag¢do de escala de forma segura. Quando se estd construindo

1



um modelo matemadtico, hip6teses necessitam ser admitidas. Se uma ou mais dessas
hipéteses ndo descrevem adequadamente a fisica do problema, as predi¢cdes do modelo

tornam-se insatisfatoria.

Algumas aplicagdes de leitos fixos de particulas podem ser encontradas na industria
quimica e de processamentos de alimentos, alguns exemplos de processos sdo: colunas de
destilagdo ou extracdo (producdo de etanol, tratamento de residuos), processos
cromatograficos, processos de adsorc¢do (recuperacdo de aromas), processos de absorcao
(limpeza de gases, tratamento de &4gua), torres de recheio para resfriamento ou

umidificacdo, secagem (cereais e graos) e reatores (processos enzimaticos).

Particularmente quando o objetivo € o controle da temperatura no leito, os modelos
adotados sdo de preferéncia aqueles mais simples, que exigem menores esforcos e tempos
computacionais, embora simplificacdes demasiadas possam levar a informacdes erroneas
dos perfis de temperatura. Desse modo, a modelagem matemaética adequada do fendmeno

torna-se um requisito considerado imprescindivel.

Previsdes confidveis dos perfis de temperatura no leito advém do conhecimento exato
dos parametros do modelo matemdtico adotado. Para tanto, a utilizacdo de valores dos
parametros que sejam representativos do leito como um todo (valores assintéticos) torna-se

uma exigéncia considerada fundamental.

Vérios métodos de estimativa de parametros foram propostos € exaustivamente
discutidos na literatura, mas sem mencionar o fato de que os coeficientes de transporte de
calor dependem do comprimento do leito, ou seja, que em geral eles apresentam um
decaimento a medida que a altura do leito poroso aumenta, quando se ajusta o modelo

matematico adotado aos perfis radiais a cada altura isoladamente (sdo os efeitos térmicos de



entrada). Entdo, cada método pode produzir valores diferentes para os coeficientes mesmo

na auséncia de erros experimentais (Iordanidis, 2004 ; Nield, 2002).

Solug¢des analiticas ou numéricas da equacao da difusdo/convecgdo de calor em reator
de leito fixo, para vérios casos tém sido reportadas na literatura contudo, os estudos estdo
limitados ao uso de geometria circular e poucos s@o os trabalhos que assumem condi¢des de
contorno para o fluido na entrada do reator e propriedades termofisicas varidveis. Desta
forma fica evidente a necessidade de serem apresentadas solu¢des mais amplas e rigorosas

para o problema em questao.

O aspecto da modelagem, assim como as hipéteses admitidas no estudo da
transferéncia de calor em leitos fixos tem sido motivo de varias controvérsias, visto que os
trabalhos em sua grande maioria fazem uso do modelo pseudo — homogéneo a um e a dois
pardmetros e usam uma condi¢do de contorno térmica na entrada do leito tipo plana,
quando em determinadas condicdes experimentais, este perfil € dependente da posi¢dao
radial. Apesar de varios modelos terem sido apresentados, sempre considerando reator com
geometria cilindrica, e uma gama de dados terem sido publicados, ainda ndo hd consenso

sobre o fendmeno do efeito de entrada sobre os valores dos coeficientes de transporte.

Mais recentemente Oliveira (2004), estudou a transferéncia de calor em reatores
cilindrico eliptico, contudo seu trabalho estd limitado ao problema em regime permanente e

avaliando o efeito da velocidade do gés e calor de reacdo na transferéncia de calor.

Procurando contribuir nesta drea de atuacdo, este trabalho busca contribuir fortemente
no entendimento desses fendomenos, por meio do uso de um modelo mais realistico
(tridimensional transiente) e com a imposicao de condi¢des de contorno térmica varidvel na

entrada do reator, além de inovar no estudo da distribui¢do de temperatura no interior do



reator, com geometria que varia de um canal retangular até um cilindro circular, inclusive
cilindro eliptico. E pretensdo deste trabalho, estudar o problema, incluindo efeitos tais
como porosidade varidvel, transferéncia de calor nas paredes do reator e tipo de material
com o qual o reator serd construido, visando sua otimizagao. Neste sentido, esta pesquisa é

incipiente.

Sendo assim, os objetivos deste trabalho sao:

a) Desenvolver um modelo matematico tridimensional transiente no sistema de
coordenadas cilindrico eliptica, aplicadas a um leito poroso (reator cilindrico eliptico), que
descreve a distribuicdo de temperatura no interior do mesmo, considerando propriedades

termofisicas varidveis, e incluindo condi¢des de contorno do fluido na entrada;

b) Apresentar a solu¢do numérica tridimensional para o problema de transporte de
calor transienteno interior de um reator leito fixo com forma cilindrica eliptica utilizando-se

o método dos volumes finitos;

c¢) Desenvolver um c6digo computacional no ambiente do Software Mathematica ®
para o modelo adotado (utilizando o método dos volumes finitos), que seja capaz de
considerar varias possibilidades de condi¢des de operacdo que se deseje para o leito e

reator, incluindo também aspectos do material usado na constru¢do do reator.

d) Avaliar os efeitos geométricos e de constru¢cdo do reator, condi¢des de contorno,
porosidade, temperatura e velocidade do gés, sobre a transferéncia de calor e distribui¢do

de temperatura dentro do leito.



CAPITULO 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo serdo abordados e discutidos topicos da literatura relacionados aos
aspectos da modelagem da transferéncia de calor em reatores de leito fixo, e da estimativa
dos coeficientes de transporte, com o intuito de acompanhar a evolugdo histérica dos

estudos do transporte de calor em meios porosos.

2.1 Meios porosos

2.1.1 Conceitos gerais

Um meio poroso pode ser considerado como uma fase sélida continua que contém
muitos espagos vazios, ou poros, em seu interior. Sao exemplos as esponjas, tecidos, papel,
areia e cascalho, tijolos, filtros e os leitos empacotados, ou de recheios, usado na industria

quimica nas operagdes de absor¢do, troca i0nica, destilagdo, extracdo liquido.



Muitos materiais s30 porosos, mas Os €spacos vazios nao se comunicam entre Si,
impedindo que um fluido escoe através deles. Por exemplo, os recipientes de poliestireno,
os preservativos e as caixas de isopor contém muitos poros, mas, devido a estrutura de
“cela fechada” dos pldsticos, eles ndo possuem interconexdo, formando entdo uma
excelente barreira ao escoamento de fluidos. Uma pilha de areia, contudo, tem menos poros
que um recipiente de poliestireno expandido, mas seus poros sdo interconectados, de modo

que os fluidos podem atravessa-los facilmente.

A distribuic@o de tamanhos de poros é uma das formas mais comuns para caracterizar
um meio poroso (Figura 2.1). O estudo em meios porosos, definidos como meio sélido que
contém espacos vazios em seu interior vem despertando interesse em diversos campos da
ciéncia e da engenharia. Este estudo é aplicado em mecanica dos solos, hidrologia,
engenharia petrolifera, purificacio de dgua, filtragem industrial, geracdo de energia,

refrigeracdo, engenharia téxteis e diversas outras dreas de atuacio.

- % grios

.. — rede de poros

Figura 2.1: Representacio esquematica de um meio poroso. Fonte: Mendes (1997)

Avaliando-se a Figura 2.2, podemos ver como a granulométrica e disposicdo dos

graos estdo relacionados com a porosidade. Na Figura 2.2a tem-se uma amostra
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granulométrica mais bem distribuida que a da Figura 2.2b, de maneira que os graos
menores preenchem os vazios deixados por graos de didmetro maiores, o que conferem a

amostra da esquerda uma porosidade menor que a Figura 2.2b.

Figura 2.2: Representacfo de distribuicao da porosidade (a) granulometria bem distribuida (b)

granulometria mal distribuida. Fonte: Mendes (1997)

Assim, os meios porosos podem ser classificados em funciao de sua estrutura como
granulares ou fibrosos. Os granulares sao usualmente modelados como um conjunto de
particulas ou graos, de forma esférica ou ndo, dispostas regular ou randomicamente, e
representam a grande maioria dos meios porosos. Ja os fibrosos sdo modelados como um
conjunto de inclusdes muito longas, chamadas de fibras, que podem ser naturais ou
sintéticas, retas ou curvas, estando randomicamente dispostas ou em malhas regulares. Sao
exemplos de meios porosos: leitos, rochas porosas, agregados fibrosos como tecidos e

filtros, e particulas cataliticas contendo microsporos extremamente pequenos, Mendes

(1997).

Devido a grande complexidade dos meios porosos reais, fica muito dificil descrevé-

los geometricamente de forma precisa. Em teoria, um meio poroso € especificado pelas



equacgdes analiticas que definem o espago entre os poros. Para objetivos praticos, estas
equacgdes sdo impossiveis de se descrever. Algumas aproximagdes geométricas sao entao
consideradas, de modo a tornar possivel o estudo do meio, obtendo-se caracteristicas muito

proximas das reais.

Diz-se que um meio poroso € homogéneo quando a resisténcia ao escoamento € a
mesma em qualquer ponto e segundo uma dire¢do. A homogeneidade é relativa e depende
das dimensoes intrinsecas dos materiais. Quando a resisténcia ao escoamento € igual em
todas as direcdes o meio poroso pode considerar-se isotropico. A grande maioria dos meios
porosos naturais ndo sio isotropicos, sao anisotrépicos. Anisotropico diz-se de um corpo
fisicamente homogéneo, mas cujos valores de certas propriedades fisicas e quimicas variam

com a direcdo. Os corpos cristalizados sdo geralmente anisotropicos.

Darcy (1856) divulgou em Dijon, Franga, o primeiro trabalho experimental
referente ao escoamento em meios porosos, como resultado de suas observacgdes sobre o
fluxo de dgua através de meios de areia de varias espessuras. De seus estudos, Darcy
concluiu que a velocidade média, referente a drea total do leito, é diretamente proporcional
a pressao motora e inversamente proporcional a espessura do meio. Este principio ficou
perpetuado como “Lei de Darcy” e se aplica a uma unica fase fluida percolando um meio

poroso em escoamento lento, Scheidegger, (1974); Bear, (1988); Dullien, (1979).

Hiring et al. (2010), estudaram a influéncia da poeira sobre a transferéncia de calor
em um reator de leito fixo, para determinar a razao deste efeito. Um reator de leito fixo de
escala laboratorial foi construido e os perfis de temperatura transiente medidos em
diferentes posicdes no leito fixo. Foi utilizado no estudo experimental um sistema de trés
fases (solido, gés, s6lido). Os dados medidos foram avaliados por meio de um modelo
modificado de duas fases com balancos térmicos distintos para um sélido pseudo
homogéneo e uma fase gasosa que foram resolvidos por aproximacdo analitica e um
método numérico utilizando um programa comercial (Aspen Personalizado Modeler).
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Observou-se que o coeficiente de transferéncia de calor diminui 6%, em comparacdo com

os resultados sem poeira.
2.1.2 Porosidade

A porosidade € uma das propriedades mais bdasicas de um meio poroso (Yu e
Standish, 1991). Em um leito poroso existem vazios (zonas sem particulas). Assim,
porosidade (g) é definida como a razdo entre o volume do leito que ndo estd ocupado com
material solido e o volume total do leito. Porosidade indica a porcentagem do volume de

vazios em relagdo ao volume total (Figura 2.3).

- volume de vazios

volume total

Figura 2.3: Distribuicio de particulas no leito do reator e porosidade. Fonte: Mendes (1997).

Observando a distribuic@o do leito de particulas mostrado na Figura 2.3, pode-se

montar a seguinte tabela:



Tabela 2.1: Distribuicio de particulas em leito poroso

Vazio Sélido
Fracao € (1-¢)
Volume &(SH) (1- €)(SH)

Massa | &(SH)p; (1- €)(SH)ps

Além disso pode-se estabelecer uma relacdo entre porosidade e as densidades do

leito, das particulas e do fluido.

A densidade aparente € obtida pela Equacgdo (2.1):

_ M1

Pleito= %, 2.1
1 Vtotal ( )

A massa total € igual a massa de s6lidos mais a massa de fluido, assim a massa total

e o volume total sao dadas pela Equacao:

M= (1—¢)(SH)p, +e(SH)p; (2.2)

Viota=SH (2.3)

Das Equagdes (2.1) (2.2) e (2.3), pode-se escrever:

p leito p s

E=—""—""

Py =P, 2.4)
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onde: SH é o volume total do leito, eSH ¢ o volume disponivel para fluxo(volume de

vazios), e (1 — &) SH ¢ o volume ocupado pelas particulas solidas.

Em muitos estudos constatou-se que a porosidade de leitos compostos por misturas de
particulas é dependente da forma como os leitos sdo formados. Devido a natureza aleatdria
das misturas de particulas esféricas assim como aos diferentes métodos de obtencdo dos
empacotamentos, estes apresentam uma oscilacdo no valor da porosidade, mesmo em

misturas monocomponente (MacDonald et al., 1991 ; Dixon et al. 1978).

Os efeitos de parede, por exemplo, observam-se quando o didmetro das particulas é
proximo do didmetro da coluna utilizada para a constru¢do do leito e sdo desprezdveis
quando o diametro da coluna é pelo menos dez vezes superior ao didmetro das particulas
(Mota et al., 2001). Este efeito deve-se a formagcdo de um empacotamento ordenado junto

as paredes da coluna (Dixon, 1998).

Nas zonas em que os efeitos de parede sdo despreziveis, os valores de porosidade
tipicos para misturas monocomponente do tipo folgado situa-se no intervalo 0,4 a 0,42,
enquanto para o empacotamento do tipo denso esse intervalo € de, aproximadamente, 0,36 a
0,38 (Dixon e VanDongeren 1998). A porosidade minima depende da forma e tamanho das

particulas (granulométrica) e geralmente aumenta com o aumento do didmetro das mesmas.

2.2 Reatores

Reatores sdo espacos fisicos delimitados, onde processos fisicos, quimicos ou
biolégicos sdo conduzidos em condi¢des controladas, visando atingir um propdsito. Eles

podem ser classificados como ideais e nao ideais.
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Reatores ideais sdo aqueles para os quais se desenvolve um modelo matematico
especifico a partir de condicdes pré-estabelecidas e que aplicado as condi¢des reais se
ajusta adequadamente. J& os reatores nao ideais sdo aqueles para os quais € necessario um
tratamento matematico especifico em fun¢do de peculiaridades de reacdo e/ou reator

(Fogler, 2005).

2.2.1 Reatores ideais basicos (foco nas reacoes homogéneas)

Os principais reatores ideais sdo descritos a seguir:

a) Reator descontinuo (ou batelada) — é um tanque com agitagdo mecanica no qual
todos os reagentes sdo introduzidos no reator em uma unica vez. Em seguida sdo
misturados e reagem entre si. Apds um tempo, os produtos obtidos sdo descarregados de

Unica vez deste reator (Figura 2.4a).

b) Reator tubular — € um tubo sem agitacdo no qual todas as particulas escoam com

a mesma velocidade na dire¢do do fluxo (Figura 2.4b).

z

c) Reator de mistura — ¢ um tanque agitado com escoamento continuo e sem
acumulo de reagentes ou produtos, Figura 2.4c, sendo operado de acordo com as seguintes

caracteristicas:
e composicao uniforme dentro do reator;
e composicao de saida € igual a composi¢ao do interior do reator;

e taxa da reacdo € a mesma em todo o reator, inclusive na saida.
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Figura 2.4: Principais Tipos de Reatores Ideais. (a) Reator descontinuo (ou batelada) (b) Reator

tubular (c) Reator de mistura. Fonte: Fogler (2005).

2.2.2 Reatores para reacoes heterogéneas

A fluidizacdo é a melhor e mais moderna técnica a disposicdo da engenharia para
efetuar o contato eficiente entre sélidos e fluidos, dai sua grande importancia ndo sé como
operacdo unitdria, mas principalmente no seu uso em reatores quimicos. O contato entre

solidos e fluidos pode ser realizado por trés tipos bdsicos de técnicas. Sdo elas:

 Leito fixo
e Leito movel

¢ Leito fluidizado

No primeiro tipo, o leito fixo, o sélido (geralmente catalisador particulado), em
particulas grandes (5 cm a 10 cm), ou menores (2 mm), é colocado dentro do reator de
forma empacotada, com o fluido circulando através dos vazios do leito, de baixo para cima
ou de cima para baixo. A impossibilidade de se conseguir um escoamento uniforme do
fluido no leito poroso, os problemas mecanicos envolvidos na renovagao dos sélidos, os

caminhos preferenciais do fluido, e finalmente as obstru¢des frequentes, sdo alguns dos
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problemas desse tipo de técnica de contato. Tudo isso leva a baixos coeficientes de

transferéncia de calor e de massa no sistema (Levenspiel, 2000).

O leito mével apresenta um avango significativo com relagdo a primeira técnica.
Nessa técnica de contato sélido-fluido, o sélido em particulas relativamente grandes €
continuamente alimentado pelo topo do leito e removido pela base. O fluido pode subir ou
descer pelo leito. Os sélidos movem-se semelhantemente ao movimento efetuado pela areia
em uma ampulheta. Apesar de proporcionar um melhor contato sélido-fluido, ndo se
consegue melhorias significativas nos coeficientes de transferéncia de calor e de massa. O
leito mével apresenta, em linhas gerais, os mesmos problemas apresentados pelo leito fixo,
ainda que em menor grau de extensdo. Finalmente, a técnica de leito fluidizado introduziu
significativa melhora no contato entre as fases reagentes, proporcionando elevacdo dos
coeficientes de transferéncia de calor e de massa, e tornando o meio reacional com

caracteristicas pseudo-homogéneas, (Levenspiel, 2000).

Para promover reacOes heterogéneas, os reatores podem ser de leito fixo ou de leito
fluidizado. O reator de leito fixo é um reator onde normalmente o meio reacional se
encontra em uma fase (liquida ou gasosa) e existe um catalisador na fase sdlida.
Normalmente, também € chamado de reator catalitico de leito fixo, onde o catalisador
sO0lido € constituido de intimeras e pequenas particulas depositadas ao longo do
comprimento de um tubo. O esquema desse reator € apresentado na Figura 2.5. Dos trés
tipos de reatores ideais apresentados, este reator (PBR) assemelha-se ao reator tubular. A

diferenca € o “recheio” de particulas sélidas que existem nele.

A transferéncia de calor em leito fixo estd presente em diversos equipamentos de
interesse industrial, dentre os quais pode-se destacar reatores quimicos e bioquimicos,

evaporadores e regeneradores de calor dentre outros, (Stroher et al., 2004).
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Figura 2.5: Esquema de um reator de leito fixo. Fonte: Fogler (2000).

O reator de leito fluidizado (Figura 2.6) funciona de forma similar ao de leito fixo.
Entretanto na prética trata-se de um tubo vertical onde pequenas particulas sélidas sdao
suspensas em uma corrente de fluxo ascendente. A velocidade do fluxo € suficiente para
fazer as particulas flutuarem, mas ndao grande o suficiente para arrasti-las para fora do
reator. Em funcdo deste efeito, as particulas s6lidas movem-se aleatoriamente no fluido e

permitem que se forme uma excelente mistura entre ambos (particulas sélidas e fluido).

Zona
fluidizada

Figura 2.6: Esquema de um reator de leito fixo fluidizado. Fonte: Fogler (2005).

15



Geng et al. (2009) realizaram simulacdes tridimensionais para examinar o
comportamento do fluxo de gis em leitos de particulas de material de tabaco em um
secador de leito fluidizado. O modelo de Euler foi utilizado para estudar a distribui¢do de
particulas no secador de leito fluidizado. Os resultados desse estudo indicaram que as
particulas de tabaco geralmente se concentram na regido perto da parede, e que existe uma

concentracdo médxima de particulas no tubo de alimentacao.

Von Zedtwitz et al. (2007) desenvolveram um modelo numérico de transferéncia de
calor para a gaseificacdo do vapor de carvdo num leito fluidizado contido num reator
tubular de quartzo exposto diretamente a radiacdo térmica concentrada. Na solu¢do do
problema foi aplicado o método de Monte Carlo na troca radiativa dentro das paredes do
reator de quartzo, as particulas do leito, e a fase de gds. As equagdes da conservacio da
massa e energia em estado estaciondrio requeridas pela transferéncia de calor e cindtica
quimica sd3o formuladas e resolvidas iterativamente pelo método dos volumes finitos e
algoritmo de Newton. Os perfis de temperatura, a composi¢do do produto gasoso e as
conversoes foram calculados numericamente e comparados com os valores medidos
experimentalmente em um reatos tubular de quartzo irradiado diretamente e testados em um
simulador solar de elevado fluxo., Estes autores observaram que em temperaturas acima
1450 K, a composi¢ao do gas € constituido por uma mistura quase equimolar de H, e CO,
com menos de 5% de CO,. Foi também observado que o calor € transferido para as
particulas predominantemente por radiacdo térmica e para as particulas do gis por
conveccdo, uma vez que a absorcdo de radiacdo por particulas sélidas é trés ordens de

grandeza mais elevadas do que a da fase gasosa.

Rashidi et al. (2011) investigaram o desempenho de reatores de leito fixo e leito
fluidizado para a produg@o de nanotubos de carbono de parede simples (SWNT). Em ambos
os reatores, os nanotubos de carbono de parede simples foram produzidas por

decomposicdo quimica catalitica de vapor (CCVD) de metano sobre nanocatalisadores Co-
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Mo/MgO em duas condi¢des operacionais diferentes. As amostras sintetizadas foram
caracterizadas por MET, TGA e espectroscopia Raman. Verificou-se que o desempenho de
um leito fluidizado na sintese de nanotubos de carbono é muito melhor do que a de um leito
fixo. A qualidade dos nanotubos de carbono obtidos a partir do leito fluidizado foi
significativamente mais elevada do que a partir do leito fixo e o anterior, com a propor¢ao
ID / 1G de 0,11, enquanto que o dltimo com a proporcao ID / IG de 0,71. Além disso, o
rendimento de nanotubos de carbono no leito fluidizado era de 92% em peso, ao passo que
no leito fixo era de 78% em peso. Estas vantagens dos reatores de leito fluidizado para a
sintese de nanotubos de carbono, podem ser atribuida a mais do espaco disponivel para o
crescimento dos nanotubos de carbono e de perfis de concentracdo e temperatura mais

uniforme.

Biomateriais podem ser convertidos em combustiveis solidos, liquidos e gasosos,
através de processos de conversdo termoquimica ou bioquimica. Conversdao termoquimica
de biomateriais granulares € dificil por causa de sua natureza fisica € um dos processos
adequados € a gaseificagdo em leito fluidizado. Neste sentido Subramanian et al. (2011),
desenvolveram modelos para estudar a influéncia das propriedades do biomaterial e as
condi¢cOes de operacdo sobre a energia produzida e a concentracdo molar dos constituintes
de gasosos e de saida. Nesse estudo foram selecionados a medula da fibra de coco, casca de
arroz e po de serragem, sendo o gas de sintese gerado usando-se um gaseificador de leito
fluidizado. Analisaram-se a composi¢do do produto e a percentagem dos gases mondxido
de carbono e diéxido de carbono ficou no intervalo de 8,24 a 19,55 e 10,21 a 17,14,
respectivamente. O efeito da razdo de equivaléncia (0,3, 0,4 € 0,5) e tempo de reacdo (em
intervalo de 10 min) sobre os constituintes do gas foi estudado. O rendimento de gas de
miolo de coco, casca de arroz e do pé da serragem foram encontrados dentro do intervalo

de 1,98 23,24;1,79a2,81 ¢2,1823,70 Nm’ kg .
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Gordillo e Belghit (2011) desenvolveram um modelo cinético de gaseificacdo da
biomassa carvao-vapor usando um reator de leito fluidizado borbulhante que usava o calor
nuclear como fonte de energia. O modelo é capaz de prever os perfis de temperatura e
concentracdo e das fases sdlidas e gasosa. O modelo robusto calcula os perfis em estado
estaciondrio e dindmico. Trés gaseificadores em escala piloto foram simulados para que
fosse observado o efeito da relagdo H/D e a dinamica do leito de aquecimento na cinética
de gaseificacdo. Estes parametros sio muito importantes para aumentar a reacdo de
deslocamento de dgua e gas, e, por conseguinte, a producdo de hidrogénio. Para o sistema
modelado, o hidrogénio é o principal produto da gaseificacdo (somente vapor), como
relatado na literatura. O rendimento de diéxido de carbono obtido foi menor do que os de
outros trabalhos, mas essas diferencas sdo devidas principalmente a fonte de energia

(nenhuma combustdo € realizada) e a gaseificacdo (sem oxigénio em soélidos) foi usado

como fonte de carbono.

2.2.3 Reatores de leito fixo

Reatores de leito fixo também conhecido como reator de leito recheado, € um reator
tubular recheado com particulas de catalisador sélido, geralmente usado para catalisar
reacOes gasosas. A reacdo quimica ocorre na superficie do catalisador. A vantagem de
utilizar um reator de leito fixo € a maior conversdo por massa de catalisador quando
comparado com outros reatores cataliticos. A taxa de reacdo € baseada mais na quantidade
de massa do catalisador sélido do que no volume do reator. Este sistema apresenta as

mesmas dificuldades de controle de temperatura que outros reatores tubulares apresentam.

O escoamento de fluidos (liquidos ou gases) através de leitos de particulas (leito fixo)
€ uma pratica muito comum. Em muitas operacdes industriais a fase fluida escoa através de

uma fase solida particulada (fase sélida estaciondria). As colunas empacotadas como sdao
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também chamados estes equipamentos sdo usadas para reacdes com catalisadores, adsor¢ao

de um soluto, absorc¢do, leito de filtracdo, dentre outras aplicagdes.

Na literatura, o termo leito fixo € utilizado para descrever o leito mével descendente
dado que normalmente o topo do leito é mantido a um nivel razoavelmente constante
Reddy et al., (1995). Os reatores verticais sdo os mais competitivos entre os reatores de

leito fixo.

Guardo et al. (2005) afirmam que a modelagem e simulacdo sdo ferramentas
essenciais no projeto e scale-up de reatores de leito fixo, e como as exigéncias de
desempenho destes equipamentos estdo crescendo, requer-se que o modelo proposto possa
definir ndo somente a distribuicdo espacial de perfis envolvidos, mas também da

temperatura e da velocidade dentro do reator.

Dentre os trabalhos que abordam o estudo de transferéncia de calor em leito fixo
percolado por liquidos destacam-se os trabalhos de Lamine et al. (1992) e Ferreira et al.

(2002).

Um dos principais objetivos de um leito de particulas (recheio) € promover o contato
intimo entre as fases envolvidas no processo (fase fluida gasosa e/ou liquida com a fase
estaciondria/particulas ou entre diferentes fases fluidas). O material de empacotamento
pode ser: esferas, particulas irregulares, cilindros, diversos tipos de materiais disponiveis

para comercializagao.
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Em um leito fixo, o fluido passa através de um leito de particulas (Figura 2.7), em
baixas velocidades, apenas percolando através dos espacos vazios existentes entre as

particulas estaciondrias.

T

Fludo

Figura 2.7: Leito fixo ou coluna de recheio. Fonte: Geankoplis (1993).

No escoamento bifasico, as colunas de recheio sdo muito usadas para provocar o
contato intimo entre dois fluidos imisciveis ou parcialmente misciveis, podendo ser um gés
e um liquido, ou dois liquidos. Portanto, nos escoamentos em meios porosos as fases que

estdo em contato podem ser: Gas-sélido; Gas-liquido; Liquido-sélido e Liquido-liquido.

Normalmente usa-se fluxo contra-corrente com o gas ou liquido mais leve entrando
pelo fundo e o segundo fluido por cima da coluna (Figura 2.8). Para que se obtenha uma
boa velocidade de transferéncia por unidade de volume da coluna, deve-se escolher um
recheio que promova uma elevada drea interfacial entre as duas fases e um alto grau de

turbuléncia nos fluidos, com uma menor queda de pressao.
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Figura 2.8: Torre de recheio. Fonte: Geankoplis (1993).

Reatores de leito fixo s@o extensamente utilizados em processos quimicos, como na
producdo de géds de sintese tanto na reforma de gas natural ou de nafta, amonia, acido
sulftrico e metanol. Ja os reatores de leito catalitico s@o os mais usados para a fase gasosa
na produgdo de produtos quimicos em grande escala. Na pratica vérias configuracdes de
reatores sdo encontradas. Os modelos de reatores continuos s@o classificados como pseudo-
homogéneos e heterogéneos. Assim, os modelos normalmente utilizados no estudo da
transferéncia de calor em leitos fixos sdo basicamente dois: o modelo heterogéneo (fase

sOlida + fase fluida) e o modelo a uma fase (pseudo-homogéneo).

No modelo a duas fases (s6lida + fluida), cada uma tem uma dindmica prépria na
transferéncia de calor, sendo definido um parametro para cada fase e outro parametro que
tem a funcdo de acoplar a transferéncia de calor entre elas. Embora esse modelo seja
fisicamente mais realista, tem sido pouco utilizado por razdes inerentes a prdpria
modelagem, que sdo: solugdo consideravelmente mais complicada das equacdes da energia,

dificuldade experimental na determinacdo do coeficiente de transferéncia de calor sélido-
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fluido, necessdrio 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 ndo existe distincdo entre as fases. Desse modo, em
termos de transferéncia de calor, a mistura (sélido + fluido) estd a mesma temperatura em
cada ponto do leito; ndo hd resisténcia de transferéncia de massa e de calor. Nesse modelo,
a natureza heterogénea do leito é considerada apenas indiretamente ou implicitamente
através de parametros efetivos. Ainda, estes modelos pseudo-homogéneos nio consideram
gradientes de temperatura e concentracio entre a fase gasosa e as particulas de catalisador.
As restricdes de transporte no interior e na superficie das particulas de catalisador e os
efeitos cinéticos sdo implicitamente levados em conta pelo modelo mediante o uso de
expressoes cinéticas efetivas ou pseudo-homogéneas (Christensen, 1996; Giordano, 1991).
Ja o0 modelo heterogéneo toma as equacgdes da conservagdo para ambas as fases ocorrendo
separadamente. Este modelo considera os gradientes de temperatura e concentragdo no
interior da particula do catalisador, utilizando as restricdes de difusdao intraparticula e
interfacial na superficie externa do mesmo. O modelo heterogéneo € baseado em
expressoes cinéticas intrinsecas (Christensen, 1996; Froment e Bischoff, 1990). Os
parametros de transporte utilizados sdao funcdo das velocidades de escoamento, distribui¢ao

de tamanho de poros do catalisador e outros.

Devido a importancia industrial dos reatores cataliticos de leito fixo, estes vém sendo
intensamente estudados, sendo que a determinacdo dos coeficientes de troca térmica é

fundamental para modelagem e otimizacgdo de reatores ndo adiabdticos.

Van-Dal et al. (2009) apresentou uma avaliacdo da influéncia da vazdo de
alimentacdo e da temperatura do aquecedor sobre o coeficiente global de troca térmica. O
coeficiente global de troca térmica foi determinado a partir de dados experimentais obtidos

na auséncia de reagdo quimica empregando-se um reator em escala de bancada. O leito
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catalitico foi aquecido por uma fornalha elétrica e preenchido com um catalisador industrial
com fase ativa constituida por niquel (57% N;O suportado em alumina (43%). Para a
avaliacdo do coeficiente global, utilizou-se um modelo unidimensional pseudo-homogéneo
sem dispersdo axial. O coeficiente global de troca térmica mostrou uma tendéncia de
crescimento do seu valor com o aumento da temperatura e da vazdo para a faixa

experimentada.

Os reatores podem operar adiabaticamente com multiplos leitos adiabaticos ou com
troca de calor (Andrigo et al., 1999). Em alguns casos a temperatura na entrada do leito é
suficiente para alcancar especificacdes desejadas para a performance do reator. Esta
operacdo é denominada auto-térmica, o que oferece beneficios econdmicos através da
diminui¢do da energia requerida no processo. A Figura 2.9 mostra um esquema de um

reator adiabatico de leito fixo.

Gas de Alimentacao

Figura 2.9: Reator adiabatico de leito fixo. Fonte: Andrigo et al., (1999).
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Para reatores adiabéticos, quando os efeitos de conveccao de calor e de transferéncia
de massa ocorrem na mesma direcdo, ndo € necessdrio considerar modelos bidimensionais.
Caso ocorra em um leito adiabatico uma reacdo levemente exotérmica, o modelo pseudo-
homogéneo ¢ adequado para descrever o comportamento deste reator. Os modelos “plug-
flow” sdo satisfatorios para descrever a performance de leitos de comprimentos elevados,
altas velocidades, baixos efeitos de calor e pequenas dimensdes das particulas cataliticas. O
nimero de Peclet € um ndmero adimensional relevante no estudo de fendmenos de
transporte em fluxos fluidos. Ele é definido pela razdo entre o calor transferido por
conveccdo e o calor transferido por condugdo. Assim, valores altos do nimero de Peclet
indicam a predominancia do transporte de calor convectivo enquanto que valores baixos
indicam a predominéncia do transporte condutivo. O nimero de Peclet (Pe) relaciona os
fendmenos de dispersdo com convec¢do em um reator, quando o Pe assume valores

elevados o sistema se comporta como “plug-flow”.

comprimento x velocidade x densidade x calor especifico
g =

condutividade térmica

Izadbakhsh e Khorasheh (2011) desenvolveram um modelo de reator para a previsdao
do comportamento de desativacdo do catalisador poroso OMP (Proteina de membrana
externa) num reator de leito fixo. Efeito do coque sobre o transporte molecular na estrutura
porosa de SAPO-34 (peneira molecular) foi simulado utilizando a teoria da percolagdo. Os
efeitos térmicos da reacdo foram considerados no modelo e o perfil de temperatura da
corrente de gas no reator foi previsto. A perda prevista na atividade do catalisador com o

tempo apresentou boa concordancia com os dados experimentais.

Entre os pesquisadores que se preocuparam em analisar a equivaléncia entre os
modelos a uma e a duas fases, pode-se citar: Dixon e Cresswell (1979), Nield (2002), Gupta
e Nag (2002), Ismail e Henriquez (2002) e Wang et al. (2003).
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Leitos empacotados com particulas de catalisador é o mais amplamente tipo de reator
usado para reagentes em fase gasosa na producdo em grande escala de produtos quimicos
bésicos e intermedidrios. Reatores de leito fixo também tém sido cada vez mais utilizados
no tratamento de substancias nocivas e téxicas: a remog¢do dos 6xidos de nitrogénio dos
gases de centrais de combustdo e purificacdes dos gases de escape de automoéveis

representam, de longe, as aplicacdes mais amplamente empregadas.

A andlise desses reatores vai da micro escala, com o sedimento e sua estrutura de
poros, onde o fendmenos de reacdo e difusdo ocorrem, a macro escala, com sua geometria e
as caracteristicas do leito do reator, onde os fendmenos convec¢do de calor e de massa,

dispersdo e transferéncia ocorrem.

Andrigo et al., (1999) mostra os fendmenos que ocorrem em reatores de leito fixo
abrangendo, desde a pequena escala de sedimento dnico, onde a reacdo e difusdo sdo
concorrentes, a macro escala do conjunto do equipamento, onde a dispersio e a
transferéncia de calor desempenham papel importante. S3o examinados também os
principais modelos usados para descrever o comportamento dos reatores de leito fixo e a
dependéncia da maioria dos parametros relevantes a partir das caracteristicas geométricas

do reator e das propriedades fisicas dos gases de reacgdo.

Castro et al. (2006) em seu trabalho propdem a utilizacdo de um reator de leito fixo
para a producdo de biodiesel utilizando 6xido de estroncio como catalisador para a reacio
de transesterificacdo do O6leo de babacu, usando-se o metanol como agente
transesterificante. Verificou-se que o biodiesel produzido num reator de leito fixo facilita a
remo¢ao do catalisador, pois 0 mesmo ndo fica no meio reacional. O aumento da
percentagem do catalisador proporciona um melhor rendimento da reacdo. Isso foi

justificado pela diminuic¢do da viscosidade e pelas curvas termogravimétricas.
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Os primeiros reatores anaerdbios de leito fixo foram denominados filtros anaerdbios.
Os estudos sobre este tipo de reator iniciaram-se com a publicacdo de Young e Mc Carty
(1969). Eles operaram um filtro alimentado por esgoto sintético e obtiveram uma eficiéncia

superior a 80% em termos de reducao.

Zaiat e Abreu (2008) relatam a avaliacio do desempenho de um reator anaerdbio-
aerébio, preenchido com espuma de poliuretano, para tratamento de esgoto sanitdrio.
Inicialmente, foram testados diferentes tempos de retencao hidraulica (TDH) no reator que
operou apenas em condi¢des anaerdbias. Em seguida, foi operado o reator combinado
anaerdbio-aerdbio. O melhor resultado para o reator em operacao exclusivamente anaerébia
foi para o TDH de 10 horas, no qual se conseguiu reduzir a DQO de 389 + 70 mg/L para
137 £ 16 mg/L. Para o reator anaerobio-aerobio, a DQO foi reduzida de 259 + 69 mg/L
para 93 + 31 mg/L para TDH de 12 h (6 h no estdgio anaerébio e 6 h no aerdébio). A
comparacdo de todos os resultados obtidos evidenciou a importancia do pds-tratamento
aerobio na remoc¢do de parcela de matéria orginica ndo removida em tratamento

unicamente anaerdobio.

Gomes e Jorge (2007) avaliaram a transferéncia de calor em reator catalitico de leito
fixo, contemplando a avaliacdo de parametros térmicos. Este estudo consistiu na avaliacdo
do coeficiente global, interno e externo, onde foi explorado a sua dependéncia com a vazao
e temperatura. Na avaliacdo dos coeficientes de transferéncia de calor, utilizou-se uma
modelagem realizada mediante um modelo unidimensional pseudo-homogéneo. Os
resultados mostraram uma tendéncia crescente dos coeficientes de transferéncia de calor

com 0 aumento da temperatura e da vazao de ar.

A Figura 2.10 mostra o fluxo de um fluido através de um tubo contendo pequenas

particulas esféricas. Esta situacdo é chamada de "fluxo através de um leito fixo".
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Figura 2.10: Reator adiabatico de leito fixo.

A equacdo de Ergun pode ser usada para prever a queda de pressdo ao longo do
comprimento do leito fixo, dada a velocidade do fluido, do recheio, e viscosidade e
densidade do fluido. Esta equagdo expressa o fator de atrito em uma coluna empacotada

como uma fun¢do do nimero de Reynolds, como segue:

f,= N +1,75 (2.5)
Sendo:
Ap d g’
f =—xX_° | = 2.6
"LV 1—8J (20
d, V;p
.= : 2.7)
o(-g)p
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Nas equagdes (2.5) a (2.7), Ap é a queda de pressdo através do leito, L é o
comprimento do leito (ndo da coluna), d, € o didmetro equivalente esférico da particula, p €
a densidade do fluido, u € a viscosidade dinamica do fluido, V € a velocidade superficial
(isto é, a velocidade que o fluido teria através do tubo vazio na mesma vazao volumétrica),

e ¢ € a fracdo de vazio do leito (porosidade do leito).

Um parametro bastante importante em um reator de leito fixo é a queda da pressao

sofrida pela fase gasosa ao atravessar o reator.

A equacdo de Ergun fornece a queda de pressdo ao longo do comprimento do leito
fixo dado alguma velocidade de fluidos. Nesta equacdo, a queda de pressdo depende do

tamanho da particula, o comprimento do leito, viscosidade do fluido e densidade do fluido.

Carvalho e Coury (2005) determinaram a influéncia da parede do leito fixo na
predicdo da perda de carga em leitos com razdo D/dp (didmetro do leito/didmetro da
particula) variadas. Para isso, fez-se uso da equacio da equagdo de Ergun corrigida para os
dois parametros mais influenciados pela parede do leito, a porosidade (€) e a velocidade do
fluido (v). Os ensaios de permeabilidade consistiram na passagem de ar atmosférico, a
temperatura ambiente, através de um leito de esferas de vidro, observando-se os valores da
queda de pressdo, com auxilio do mandmetro em U, para cada valor de vazio ajustado no
rotametro. Os resultados gerados, a partir dos dados colhidos em laboratdério, mostraram
que para baixas razdes D/dp a ndo consideracdo da influéncia da parede do leito fixo pode

acarretar na superestimacao da perda de carga.

2.3 Transferéncia de calor em leitos fixos percolados por um fluido

O desenvolvimento de modelos matematicos e métodos computacionais para a
simulacdo de escoamentos em meios porosos € um tema de grande interesse devido a sua

aplicacdo em diversas dreas da engenharia e ciéncias aplicadas. Porém, a simulacdo de
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fendmenos de escoamentos em meios porosos € dificil devido a complexa natureza da
geometria e topologia de seu espago e da heterogeneidade na composicdo quimica de suas

paredes internas.

Os modelos mateméticos sao desenvolvidos para representar o comportamento atual
de um sistema. O grau de complexidade de um modelo depende dos objetivos da
simulacdo, estes podem ser: projeto, controle e otimizacdo e scale-up. Nas ciéncias é
necessdrio abstrair-se da complexidade do mundo real e em seu lugar substituir uma

situacdo mais ou menos idealizada que seja mais simples de se analisar (Levenspiel, 2000).

O conceito de modelagem de reatores pode ser descrito como uma forma de traduzir

dados existentes e predi¢cdes usuais para novas condi¢des. Tais predicdes podem envolver:

e melhor entendimento do sistema, o qual pode facilitar melhoramentos no projeto;
e predicdes para a dindmica do sistema objetivando o controle de processos;
e otimizagao das condicdes de operacdo do estado estaciondrio;

e andlise do efeito de matérias-primas diferentes, catalisadores e condi¢des de reacdo

na distribui¢do do produto;

e scale-up a partir de uma planta piloto.

No processo de modelagem assume-se que existe uma relacdo verdadeira entre as
varidveis de saida e todas as varidveis de entrada do processo. A grande maioria dos
processos da industria quimica ou industria do refino do petréleo € baseada em reagdes
cataliticas realizadas em reatores de leito fixo, fluidizado ou reatores de leito transportado

(Froment, 1990).
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O estudo da transferéncia de calor em leitos fixos percolados por um fluido €
fundamental para a compreensdo dos fendmenos térmicos em leitos particulados presentes
em importantes operagdes unitdrias nas industrias quimicas, alimentos e farmacéuticas, ou
em reatores quimicos e bioquimicos, onde o conhecimento do perfil de temperatura é
crucial para a previsdo da cinética das reacdes e simulacdo dos processos reacionais

(Thoméo, et al., 2004).

Dentre os mecanismos que podem estar envolvidos na transferéncia de calor em leitos
fixos, tem-se condugdo de calor através das particulas s6lidas; conducao de calor através de
fluido estagnado em contato com as particulas; conveccdo entre particula e fluido;
dispersdo térmica na fase fluida; condugdo de calor entre parede e particulas; conveccao

entre parede e fluido (Thoméo, 1990; Laurentino, 2007).

Existe duas formas de se modelar o fendmeno térmico em leitos fixos: através da
modelacdo de duas fases ou da modelacdo de uma fase, também conhecida como pseudo-
homogénea. A modelacdo de duas fases € mais abrangente e propde um equacionamento
matemadtico proprio para cada fase, por considerar que tanto a fase sélida como a fluida,
tém uma dinamica propria na transferéncia de calor. Entretanto, esse modelo é de dificil
aplicacdo pratica, devido aos problemas na obtengdo experimental da temperatura de cada

fase (Thoméo, 1990).

Na modelacao pseudo-homogénea, o meio poroso € tratado como um continuo, o que
€ valido para leitos onde a razdo do didmetro do tubo (D) pelo didmetro da particula (d,) €
alta (maior que 10), de modo que a remog¢do de uma particula individual causaria uma
mudanca quase imperceptivel no perfil radial de porosidade. Nesta situagdo, as
propriedades hidrodinamicas, térmicas e de massa sao suficientemente uniformes através da

maior parte da coluna, de tal forma que as particulas e os intersticios podem ser tratados
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como um meio continuo. Isto facilita significativamente a andlise de uma variedade de

casos e ajuda na coleta de dados experimentais.

Segundo Dixon e Van Dongeren (1998), a transferéncia de calor em leito fixo pode
ser descrita por um modelo pseudo-homogéneo unidimensional, usando-se um coeficiente
global de transferéncia de calor radial, baseado na diferenca entre a temperatura do leito e a

temperatura de parede.

Stroher (2004) estudou a dependéncia do coeficiente global de transferéncia de calor
em relacdo a vazdo e ao diametro de particula. Os valores do coeficiente global foram
obtidos a partir do ajuste de um modelo pseudo-homogéneo, unidimensional sem dispersao
axial, as medidas de temperatura obtidas em um leito de esferas de aco, percolado por dgua

e aquecido pela parede.

Ferreira et al. (2002) estudaram a transferéncia de calor em leito fixo percolado por
agua, recheado com particulas poliméricas, € demonstraram que os parametros térmicos
podem ser estimados através de medidas experimentais de temperatura, a partir de sensores
localizados axial e radialmente em um leito. Seus resultados revelam que a condutividade

efetiva axial pode ser desprezada nesse tipo de sistema.

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 foram apresentados por Yagi e Wakao (1959), Gunn e Khalid (1975),
Dixon et al. (1978), e Giudici (1990). Porém, nenhum deles considera o perfil de

temperatura do fluido na entrada dependente da posi¢ao radial.
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Além destes, outros pesquisadores estudaram solugdes analiticas ou numéricas da
equacgdo da condugio/convecgio de calor em reatores de leito fixo, entre eles pode-se citar:
Li e Finlayson, (1977); Lerou e Froment, (1977); Dixon et al. (1978); Dixon (1985);
Thoméo (1990); Borkink e Westerterp (1992); Thoméo et. al. (2004) e Oliveira et al.
(2003). Contudo, todos os estudos limitam-se ao uso de geometria cilindrica e poucos sao
os trabalhos que assumem propriedades termofisicas do fluido varidveis com a temperatura

e condicdo de contorno térmica na entrada do reator varidvel com a posi¢ao radial.

Oliveira (2004) em seu trabalho desenvolveu e apresentou vdarios modelos
matematicos tridimensionais analiticos e numéricos para estudar a transferéncia de calor no
interior de um reator de leito fixo, usando condicdo na fronteira do sistema: de equilibrio ou
convectiva, condutividade térmica do reator constante ou variavel e sistema com ou sem
reacdo quimica. Ele utilizou uma modelagem matemdtica com 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 para resolver as equagdes
diferenciais que representavam o fendmeno fisico baseou-se no método dos volumes
finitos. Resultados da distribuicdo de temperatura no interior do reator em fungdo das
posicdes radial e angular, em vdrias posi¢des ao longo do equipamento sdo mostradas e
analisadas. Virias condi¢des de processo foram estudadas, variando-se o coeficiente
convectivo de transferéncia de calor, a razdo de aspecto geométrica do reator, a
concentracdo do reagente, a temperatura do fluido na entrada do sistema e a velocidade

superficial do fluido.

Oliveira et al. (2008) apresentaram um modelo matemético tridimensional
matemadticos para prever a transferéncia de calor dentro de um trocador de calor de leito
fixo cilindro eliptico. O modelo considera velocidade uniforme e perfis de temperatura da
fase fluida na entrada do reator, e propriedades térmicas e fisicas constantes. A condic¢ao de

contorno convectiva na superficie do equipamento é assumido como sendo constante. A
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equacdo da energia, escrito em coordenadas cilindricas elipticas, foi discretizada utilizando
um método de volumes finitos, considerando uma formulagdo totalmente implicita, e
esquema WUDS de interpolagdo. Os resultados numéricos dos perfis de temperatura
adimensional no interior do reator leito fixo em estaciondrio sdo apresentados e
interpretados. Para validar o modelo, os resultados numéricos obtidos para o cilindro
circular sdo comparados com resultados analiticos da literatura e uma boa concordancia foi

obtida.

Oliveira et al. (2011) apresentaram um trabalho experimental onde foram abordados
medidas pontuais (axiais e radiais) de temperatura num reator de leito fixo de 5,7 cm de
diametro interno, compactado com particulas cilindricas de 6xido de zinco (catalisador
industrial) com 3,0 mm de didmetro médio. O reator € percolado axialmente (de baixo para
cima) por uma corrente de ar quente com nimero de Reynolds variando entre 105 e 185. A
temperatura do ar na entrada do reator foi mantida constante e uniforme em 70°C e a parede
do leito mantida a 22,5°C por dgua de refrigeracio, que circulava por uma camisa cilindrica
que envolvia o reator. As medidas de temperatura foram realizadas em quatro posi¢oes
radiais (0,0; 0,855; 1,710; 2,565 cm) ao longo do raio do tubo e em dez posi¢des axiais do
leito compactado (1,0; 2,0; 3,0; 4,0; 5,0; 6,0; 7,0; 8,0; 9,0; 10,0 cm). Os dados de
temperatura coletados foram tratados estatisticamente. Também foi proposto um modelo
matematico para descrever a temperatura do sistema fluido-particula ao longo da posi¢cao
radial, que segundo o autor, se ajustou muito bem aos dados experimentais. Ainda no
trabalho, verificou-se que ocorreram elevados gradientes de temperatura em ambas as
direcOes axial e radial, at¢ mesmo proximo ao centro do reator, e que estes gradientes de

temperatura sofrem forte influéncia da velocidade massica do fluido percolante.

Por outro lado, o estudo da transferéncia de calor em leito fixo pode ser realizado
tanto em regime transiente quanto em regime permanente, porém em cada caso, o requisito

considerado de importancia capital, que deve sempre ser obedecido, € a obtencao da forma
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mais fidedigna possivel dos perfis de temperatura no interior do leito. Embora, a rigor, as
técnicas utilizadas para a obtencdo dos perfis de temperatura independam do regime em
questdo, no caso do regime transiente as coisas se complicam um pouco mais, pois existe a
necessidade de uma aquisi¢do frequente e continua dos perfis de temperatura ao longo do
tempo, que podem ser influenciadas pela inércia térmica do tipo de sensor usado no sistema

de aquisi¢cdo de dados (Oliveira at al., 2011).

Pelegrini et al. (2004) analisou a transferéncia de calor em regime transiente em
cilindros de se¢do transversal eliptica submetidos a condi¢do de contorno de Dirichilet.
Para tanto, utilizou um sistema de coordenadas ortogonais adequado a fim de facilitar a
aplicacdo das condicdes de contorno. Os resultados obtidos para o cilindro de secdo
retangular foram comparados com aqueles obtidos através da solucdo analitica (solugdo
exata) e verificou uma excelente concordancia entre os mesmos. Solucdes da equagdo da
energia foram obtidas, através da aplicacdo da Técnica da Transformada Integral
Generalizada. Observou-se que a expansdao que determina o potencial da temperatura
apresentava convergéncia lenta no inicio do transiente. Constantes de tempo definidas em
relacdo a temperatura mdxima e a média foram calculadas para diversas razdes de aspecto
destes cilindros. Finalizando, observou que a TTIG foi aplicada com sucesso para a

obtencdo de solucdo de problemas difusivos relativamente complexos.
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CAPITULO 3

MODELAGEM MATEMATICA

Problemas fisicos relacionados aos fendmenos de transporte sdo de alta complexidade
e inevitavelmente recaem em equagOes diferenciais parciais (momento linear, massa e
energia), principalmente quando o problema contempla termos ndo-lineares. Obter uma
solucdo analitica para problemas dessa natureza, quando se consegue, exige um tratamento
matematico complexo, rigoroso e refinado. Dessa forma, uma solu¢do numérica pode ser de

grande valia na interpretacao do problema fisico.
3.1 Modelagem da transferéncia de calor

O ponto de partida para a modelagem do fendmeno da transferéncia de calor em reator

de leito fixo € a equagdo geral da conservagdo de energia; dada por:

i(xcp) v (x7¢) =v.C%ve¢) +S°®
ot ' o (3.1)
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onde na Equagio (3.1) tem-se: A=pecy; ¢=T e T'*=k.

As varidveis p, ¢p, T e k s@o respectivamente: a massa especifica, o calor especifico, a

temperatura e condutividade térmica do fluido, enquanto €, é a porosidade do leito. Nesta

N
equacdo, v ¢é o vetor velocidade e S ¢, representa o termo fonte, dado por:

s® =BT%+udb +q (3.2)

. . DP . .
Na Equacdo (3.2), B € o coeficiente de expansdo térmica, D7 ¢ a derivada material
t

(substantiva) da pressdo, u® representa o termo de dissipagdo viscosa e q € a geracdo

interna de energia que € proveniente de reagdes quimicas.

3.2 O reator cilindrico eliptico

A geometria largamente adotada e amplamente estudada (por razdes da pratica
industrial) € o cilindro circular. Oliveira (2004), abordou em seu trabalho outra forma
geométrica: um leito compactado cilindrico eliptico, forma que pode ser encontrada nos
escapamentos automotivos como coletor dos efluentes para conversdo catalitica de gases

nocivos aos seres vivos € ao meio ambiente.

Esta pesquisa estd direcionada para o estudo da transferéncia de calor em meios
porosos contido em tubos cilindricos elipticos, percolados por fluidos na direcao axial, onde
a temperatura do fluido na alimentacao é diferente daquela que prevalece na parede do leito

poroso. O problema fisico consiste no escoamento de fluido através de um reator de leito
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fixo cilindrico eliptico recheado de particulas, conforme ilustrado na Figura 3.1.
Dependendo da temperatura do fluido 1 na entrada, a parede do reator pode estar sendo

resfriada ou aquecida por um fluido 2 que escoa na parte anelar.

Paredes

il

Twint

Tm e
— F

T z

Fluido 2

]
[
A
T LT T PP PR
I

To T Fluido 1

Figura 3.1: Esquema de um reator de leito compacto cilindrico eliptico. Fonte: Adaptado de

Oliveira ( 2004).

Para se trabalhar num sistema de coordenadas curvilineas, tipo cilindricas elipticas,
uma mudancga de varidveis € um requisito naturalmente exigido. Essa mudanca decorre da

forma geométrica do sistema considerado. As relacdes gerais entre o sistema de
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coordenadas cartesianas (X, y, z) e o sistema de coordenadas cilindricas elipticas (1, ¢, z)

sdo apresentadas a seguir (Magnus et al., 1966):

x =L coshtcosg , y=Lsenhtsenp e z=z (3.3 a-c)

onde na Figura (3.1) t€ém-se: L é o comprimento focal da elipse, e ¢ matematicamente
calculado pela expressdo /L5 —L; , sendo L] e L2 0s semi-eixos menor ¢ maior da elipse,

respectivamente. Para se obter a transformagdo desejada, considere-se as seguintes

variaveis:

E=cosht e m=coso (3.4)

Substituindo-se as varidveis da Equacdo (3.4) nas Equacdes (3.3 a-c), obtém-se as
relagdes diretas entre os dois sistemas de coordenadas. Assim, t€m-se as seguintes relagcoes

parax,ye z, em funcdo de e m:

x=L&n , y=LJ0-nHE-) e z=z (3.5 ac)

O dominio de validade das varidveis &, 1, € z no sistema cilindrico eliptico, € dado
por:
lse <™ 0<n<i e 0<z<H
_g"T’ =n=1 ¢c¢v=z= (3.6 a-c)

Fazendo-se a eliminagdo da varidvel ¢, nas Equagdes 3.3 e 3.4, gera-se uma familia
de curvas no plano xy (Figura 3.2), caracterizadas pelos parametros & = &, (constante). As

superficies &, > 1 sdo elipsdides de revolugcdo com centro na origem. A familia de elipses
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gerada € cofocal; isto é, todas as elipses da familia possuem o mesmo foco. Os dois focos
da elipse estdo localizados ao longo do eixo X, nos pontos (x= % L, y = 0). Observa-se que a

superficie £ = 1 é uma linha reta que une a origem (x = 0) e o ponto focal (x = +L)

(Oliveira, 2004).

Ainda, Oliveira (2004) mostra que a eliminacao da varidvel 1, nas Equagdes 3.3 e 3.4,
produz uma familia de curvas no plano xy, correspondendo a diferentes valores constantes
do parametro 1, que sdo hiperboldides de revolugdo, cujos eixos principais coincidem com
o eixo x. Uma andlise mais detalhada da Figura 3.2 revela que cada curva n = n,
(constante), é na realidade, somente um quarto de uma hipérbole; quando n, < 1, significa
dizer que a hipérbole para esta condi¢do estd localizada no primeiro quadrante. Quando n =
0, encontra-se como resultado uma hipérbole deformada, reduzindo-se a uma linha reta que
se estende desde y = 0, até y = + o0 ao longo do eixo y. A superficie ) = 1 representa a parte

do eixo x > +L.

uperficie de
n = cte

Superficie de
2 E=le

-

n=>~0 v

Figura 3.2: Sistema de coordenadas cilindricas elipticas. Fonte: Oliveira(2004).
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3.3 Equacao da energia no sistema de coordenadas cilindricas elipticas

A equacgdo geral da energia em termos de temperatura para qualquer sistema de

coordenadas e regime transiente, aplicada a um gés perfeito, é dada por (Bird et. al, 2004):

o - DP .
a(pgcpT)+V.(pecp VT)—D—t+V-(kVT)+H‘V+q (3.7)

onde o primeiro termo do primeiro membro representa o fluxo transiente de energia e o
segundo, o transporte convectivo de calor nas trés dire¢cdes. DP/Dt € a derivada substantiva

da pressdo, uy , representa o termo de dissipagdo viscosa, V.(kVT), o transporte de calor

por conducdo e q, a geragdo interna de energia.

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).

A obtencdo da equagdo da energia, no novo sistema de coordenadas segue a
metodologia utilizada por Maliska (2004), onde neste estudo considerou-se que o termo da
derivada substantiva da pressdo, DP/Dt = (. Esta ¢ uma hipotese considerada verdadeira,
em situacdes onde a velocidade do fluido percolante no meio poroso € muito menor que a

velocidade sonica (Prasad e Das, 2002).

A equacdo geral da conservacdo para uma dada varidvel, aplicada a um meio poroso,
representada pela varidvel @, escrita de maneira que seja aplicada ao sistema de

coordenadas cilindricas eliptico (&, n), € dada por:
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0 () 0 ~ 0 ~ 0 ~
o (psc 7 ) + a—a(pachCD)+ %(pacp V(D)Jra(pscp WCD)_

g o e ®® el
o P on oz

(3.8)

+i(a21JF°’ aibmzer“’ oe +ou,, JT? aﬁ}
on og on /A

+ a( ‘ Jl"q’ag+oc32]1"q’a£+a33]1"q’ ail))+ﬂ+sq’

a_i sy oz

O termo S® na Equacdo (3.8) representa a geracdo interna de energia que é calculada

por:
- D

®_9d
S§% = ] (3.9)

onde J, representa o jacobiano da transformacdo, expresso matematicamente por:

ox O0x  0X
o o oz
_|%y 9y Oy

% o oz
oz oz oz (3.10)

o o oz

A determinagdo da inversa do jacobiano fornece como resultado:

2

7ol (@ -n

\/(@ 1)(1 n ) (3.11)

Os coeficientes o (1=1, 2,3 ej=1, 2, 3) da Equacdo (3.8) sdo dados por:

_L'¢ n ) azzzL (&2 -n’) o, = L2 (€ —n Z (3.12 a-b-0)
a-nm") € =D (& -Dd-n")

11

onde, parai#j, ttm-se: a;;=0

41



Na Equacao(3.8), as varidveis U, V e W s@o as componentes contravariantes do
vetor velocidade e sao calculadas por:
1 0 oC o€ o€

U=l ivSins
o Vax oy Vo (3.13)

vl o, on, (3.14)

W—l(@+u%+v@+w@)
T ot ox oy oz (3.15)

A relagdo para conversdo das componentes do vetor velocidade de coordenadas

cartesianas para coordenadas curvilineas € dada por:

T 0Xx 0 oz
u=U @ +v 2 tw ) (3.16)
o ok og
un:{7(u—x+vﬁ %)
om om0 (3.17)
uZ:VNV (ua—x+va—y +w @)
oz oz (3.18)
Das relagdes (3.13) a (3.18), obtém-se:
- 2 .2 ~ 2 .2 - 2(e2 .2
U=-L s on &' W =— L(& _n)

2 _1)1-n> e ¥ 2o ST £2 _1)1-n2 v GO
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Fazendo-se @ =T, I""=k e substituindo-se o jacobiano, os coeficientes a; ; quando i =

J» U, V, W e rearranjando os termos, a Equacgdo (3.8) passa a ter a seguinte forma:

i{pecp L? @z—nzw 9 {pscp L? <a2—n2>u¢T]+ 9 [pscp L2 <&2—nz>unT}+

+_ —_—
ot Je2-na-n? | %] Je2-na-n?) VE2-1(1-n?)

on
1262 —n2yu. T 2 2
, 0] P%p € -nHu, T} 5 (-, 0T | 28| [d-m") 0OT|,
o7 &2 -1na-n?) ot Va-n* 08| om|V &> -n on
a[ 12 -n?) ka_T} e -nha |, | 12E-nd)ay

JE-na-n? 97| |JE&2-na-n?) | |[JE2-na-n?)

(3.20)

oz

Considerando que u, > > ug € u, > > uy,, € que o termo de dissipacdo viscosa seja
desprezivel, quando comparados aos demais, a Equacdo (3.20) é escrita num sistema de

coordenadas cilindricas eliptica da seguinte forma,( Oliveira, 2004):

JE2-1a-n?)

o[ pee, 2@ -nDT| o pec, P E*-nDu, T| o | |- oT |
ot oz \/(az_l)(l_nz) 0§ (1—1’]2) o0& (3.21)

0 (1—n2)k8T 0

L0 or|, o| L@ -n’k oT| | L2 -nP¢’
V@ -n o] 07| Je2-na-n?) 0

JE2-1)1-n?)

O modelo € transiente, no entanto os resultados sdo em regime permanente.
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Como a equacgdo (3.21) é de segunda ordem em relacdo a posicdo e de primeira
ordem em relacdo ao tempo, sua solucdo exige no minimo quatro condi¢des de contorno e

uma condig¢ao inicial. Tais condi¢des sdo mostradas abaixo:

(3.22)
T(és n, z, t= O) = fl(E,n n, Z)
T(& = Lz/ L, n, Z, t) = fz(T], Z, t) (323)
g(&,nﬂ, z,1)=0 (3.24)
o
oT
—(&,m,z=H,t)=0 (3.25)
on &n,.z
T (& nz=0.0=F3(E 1) (3.26)
on

o que correspondem a condicao inicial (t = 0), e as condicdes de fronteira (§=1,/L,z=0

e z=L) e desimetria(n=0,n=1e &= 1), respectivamente.

Assim, as varidveis de interesse na modelagem tais como o gradiente de @, as dreas
de troca de calor e o volume do corpo no novo sistema de coordenadas, podem ser obtidas,
usando-se as relacOes matematicas fornecidas por Magnus et al. (1966), Brodkey (1967),

Abramowitz e Stegun (1970) e Kreyszing (1988), como segue:
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a) Volume diferencial do corpo:

dV=— ' 4e dn dz=Jde dn dz (3.27)

A AN A

Uvw

b) Areas diferenciais de fluxo da varidvel @:

2 2
ds; = L dandz=L /(i;ng))dndz (3.28)
VW B
1 [(€>-n*)
ds, = [AJ\;V dé¢ dz=L mdﬂdz (3.29)

1
dS,=—F—+ d&dn=Jd&dn (3.30)
uv

¢) Gradiente da variavel ®:

voo| u®. vy, wo®|_|1 |G -h or 1 | d-nm7) or ar 3.31)
ot on oz L (éz—nz) ot L (&z—nz) on 0oz

1 [6XJ2 (8yj2 (azjz
A2 \0g 0¢& 0¢& (3.32)

U
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(o )

. a_xz+ Q2+ o2’
ERY oz oz (3.34)

A
W

sdo os coeficientes métricos, no qual o produto destes pardmetros dd como resultado o

jacobiano(J) da transformacao.

3.4 Solucao numérica do transporte de calor para o cilindro de geometria eliptica

3.4.1 Formulacao geral

Com o avango das técnicas computacionais e das velocidades de processamento das
madquinas atuais, t€m aumentado cada vez mais a busca pela andlise de tais problemas, por
meio de solugdes numéricas. Varios métodos numéricos estdo disponiveis na literatura, e
vém sendo largamente utilizados, dentre os quais, pode-se destacar: diferencas finitas,
elementos de fronteira, elementos finitos, colocac¢io ortogonal, a Técnica da Transformada
Integral Generalizada-TTIG e volumes finitos. As discussdes e detalhamento 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);
Maliska, (2004) e Cotta (1998). A preferéncia pelo uso do método dos volumes finitos
(MVF) neste trabalho se justifica pelo fato de que com o uso deste método obtém as
equagdes aproximadas, realizando um balangco da varidvel em nivel de volumes
elementares. Se o que se busca com o método numérico € a solu¢do da equacdo diferencial

que representa a conservacao da varidvel em nivel de ponto (infinitesimal), o 16gico € que
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as equacgdes aproximadas (que formam o sistema linear) representem a conservacio em

nivel de volumes elementares.

O principio bésico do método dos volumes finitos € a transformacdo de equacdes
diferenciais parciais em equagdes algébricas elementares. O conceito fundamental do
método dos volumes finitos é que qualquer quantidade continua pode ser aproximada por
um modelo discreto, constituido por um conjunto de func¢des continuas, definidas em um
nuimero finito de subdominios. Os subdominios sao chamados de volumes de controle, com

os pontos nodais localizados no centréide dos mesmos (Maliska, 2004).

O dominio computacional usado para representar o problema fisico no leito fixo
cilindrico eliptico é mostrado na Figura 3.3. Desde que a equacdo diferencial parcial para o
problema é eliptica, faz-se necessdrio definir condi¢des de contorno ao longo de toda a
fronteira do dominio. Além disso, observa-se que existe simetria nos quatro quadrantes da

elipse. Assim, optou-se neste trabalho, pelo uso apenas do primeiro quadrante x >0 e y > 0.

A Figura 3.3 mostra as linhas de £ e n constantes, demarcando uma vista do volume
de controle associado ao ponto nodal P. No plano xy os pontos N, S, E e W, sdo seus
pontos nodais vizinhos, norte, sul, leste e oeste, respectivamente. J& a Figura 3.4 mostra as
faces do volume de controle N, S, E e W, em torno do ponto P, as dimensdes do volume de

controle, A, An e Az, bem como as distancias entre o ponto nodal P e os pontos adjacentes.
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“’2’& n=cte

£=cte

b

Figura 3.3: Configuracdo numérica do problema fisico. Fonte: Oliveira (2004).

Oliveira (2004) mostra em seu trabalho que o sistema de coordenadas cilindricas
elipticas da Figura 3.3 é ortogonal. A ortogonalidade do sistema de coordenadas e,
consequentemente, da malha numérica associada, é um requisito considerado essencial na
aplicacdao do método dos volumes finitos, segundo Patankar (1980). Conforme esse autor, a
face de um volume de controle através do qual se calcula o fluxo de uma varidvel @, deve
ser normal a linha que une os dois pontos nodais adjacentes (a linha PN, na Figura 3.4,
exemplifica esta afirmativa). A Equacdo (3.21) em coordenadas cilindricas elipticas, que
descreve a transferéncia da varidvel de interesse no leito, € resolvida numericamente pela
técnica dos volumes finitos, junto com a prética 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, 2004). Outra justificativa da escolha desta metodologia neste
trabalho reside no fato que esta torna o processo de determinacdo dos coeficientes de
transporte mais simples, assim como, facilita a incorporacdo das condi¢des de contorno

admitidas na modelagem.

A integracio da Equacdo (3.21), no volume e no tempo, assumindo-se uma
formulacdo totalmente implicita e o esquema WUDS como fun¢do de interpolagdo espacial

para os fluxos difusivo e convectivo, sobre o volume de controle (Figura 3.4), gera a
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equacgdo discretizada que serd vélida para todos os pontos internos da malha. Entdo, para

um ponto nodal P do volume de controle, t€m-se:

Figura 3.4: Volume de controle da malha numérica. Fonte: Oliveira (2004).

a) Variacao da energia interna (Termo temporal)

L2 2 2 T .
J] 0 |pec, L (& —m) dvdt (3.35)
0t JE& -na-nh)

b) Transporte de calor convectivo (Termo convectivo)

12(E2—n)u T
(I 0| pec, L (& —n)u, ]dvdt (3.36)

07 JE-D(1-n?)
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c¢) Transporte difusivo de calor

(&’ -1
k dvdt
I é{ (1-n’) aa} 637
(3.38)
ﬂ )kaT dvdt

(& —-1) dn
ﬂ o LE-mdk oT| o (3.39)

o E-h-n?) 07

d) Geragao da energia interna em P sobre o volume de controle

2,2 240
{L G ) ]AgAnAz (3.40)
JE2-Da-n?)

Considerando-se que, para o problema em estudo, a funcido de interpolacdo espacial

entre dois pontos nodais adjacentes seja uma func¢ao do tipo linear, as derivadas relativas ao

fluxo difusivo nas faces dos volumes de controle, referentes a Figura 3.4, segundo o

esquema WUDS de interpolacdo sdao dadas por:

Face Norte:

K [@J =B, k, (TN ‘ij (3.41)
o ), %,
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Face Sul:

Face Leste:

Face Oeste:

Face Frontal:

Face Posterior:

(3.42)

(3.43)

(3.44)

(3.45)

(3.46)

Para os termos correspondentes aos fluxos convectivos, Maliska (2004) recomenda as

seguintes funcdes de interpolacdo para o valor da varidvel na face dos volumes de controle:
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1 1 1 1
Dp = (§+Otf)(l)p +(5—0cf)(DF e @ = (5+oct)CDT+(5—at)cDP (3.47 a-b)

Os coeficientes o e f que aparecem nas Equacdes (3.41 a 3.46) e (3.47 a-b) sdo

constantes ponderadoras, calculadas por:

2
o=_ Te (3.48)
10+2P¢?
_ 1+0,005Pe? (3.49)
14+0.05Pe?

onde Pe € o numero de Peclet que representa fisicamente a razdo entre o fluxo difusivo e o

fluxo convectivo na dire¢dao da coordenada, € calculado por:

Pe = %ﬂ;’gz (3.50)

Assim, o esquema de interpolacdo linear € usado quando o nimero de Pe é pequeno,
garantindo assim uma boa precisdo; para nimeros de Peclet elevados, Pe > 2, ¢ usado o

esquema upwind que garante o transporte da varidvel na direcdo do escoamento.

Apoés a integracdo dos termos da Equacdo (3.21), usando-se as derivadas nas
interfaces dos volumes de controle, Equagdes (3.47 a-b), a fungdo de interpolagdo espacial
para os fluxos convectivos de transporte de calor, rearranjando e colocando em evidéncia os
termos comuns, a equacao na forma algébrica linear discretizada, aplicada no ponto nodal

P, passa a ser escrita como segue:
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0 ~+0
AP TP: AE TE +A WTW +AN TN +AS TS -l—AFTF +AT TT +AP TP +B (3.51)

Onde:

A= (1_11:) ke Be AEJAZ : A = (1_1,]3) kw Bw AaAZ (352 a-b)
VG- o, YN@G e,
A, = €2 -1 k,B, AnAz : A - (€ -1) kB, AnAz (3.53 a-b)
i-n) &, Va-n) &,

[2(e2 —n?
AF _ (&p np) |:(0,5—(Xf)pf g Cpf u, + BSf kf :| AgAn’ (354 a-b)

JE =Dd-np) 2

[2(E2 —n2
A (& -m,) {(O,S—at)pllepl uZ+Btkt}AaAn; (3.55)
JE-D(I-n?) 5z,
Ao L& -m) p'Che’AbAnaz (3.56)
CJEe-na-n) At
2,02 2
5 G M) e Anac (3.57)

=q
VE -D(A-n3)

L', -n,) p Coe AEANAZ (5 56
JE-na-nd) At

A, =A +A, +tA +A+A +A+
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Os coeficientes AK, com K # P, representam as contribuig¢des dos transportes difusivo

e 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,
~ . . 0 . . . N .
sdo computados no coeficiente A, . Esses efeitos diminuem gradualmente, & medida que o

processo tende a atingir o regime permanente.

A Equacdo (3.51) tem sua aplicacao restrita para qualquer ponto interno do dominio
computacional. Para os pontos da malha localizados na fronteira, que sido aqueles
localizados nos volumes de controle adjacentes a superficie do reator, as condi¢des de
contorno devem ser incorporadas na formulacdo. Nestes volumes de controle, o
procedimento adotado consiste na integracdo da equacdo de conservagdo, considerando-se
as condicdes de contorno existentes. Em outras palavras, necessita-se, portanto realizar um
balanco da varidvel em estudo, para o volume de controle de fronteira, incorporando-se a

condic¢do de contorno a equagdo aproximada do volume de fronteira.

A Equacdo (3.8), discretizada para os volumes de fronteira, passa a ser escrita na seguinte

forma:

AV|ppcp €pTp —Pg Cg,, gg Tg
Jp At

+[q-~ds§_[Dl%

+ [pcP suTZTAiAn

—pCp suTZTAﬁ,An

J-

f

} + (3.59)

]

+
1
7\

w,

[N}

[N}
(@)
s‘&j
N
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Onde:
D, =T%Ja,, AnAz (3.60)
D,y =T%Toy, ALAz 3.61)
Dy;=T%Jay; AEAN (3.62)
AV= AEAnN Az e T0=k (3.63)

q"dS, =q"L @ An Az (3.64)

(-n")

Neste procedimento, a discretizacdo do dominio € feita com volumes elementares
inteiros. Assim, nunca acontecerd termos uma varidvel sobre a fronteira, sendo sempre
necessdrio realizar os balancos para todos os volumes, independentemente do tipo de
condicdo de contorno adotada (Maliska, 2004). Uma vez que nestes pontos nodais nao
existe o coeficiente Ax, o mesmo deve ser substituido pelo fluxo da varidvel @ na

superficie.

A primeira parcela do primeiro termo do segundo membro da Equacdo (3.39),
decorrente da aplicacdo do método dos volumes finitos aos pontos localizados na fronteira,
depende do tipo de condi¢do de contorno imposta ao problema real. De acordo com
Maliska (2004), trés tipos de condi¢des de contorno sao possiveis: ® prescrito; fluxo de @

prescrito e convecgao.
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a) @ prescrito

Neste tipo de condicdo de contorno, o valor de @ , serd substituido por:

" (Tn -T ) (Tn _TP)
q"dSg ZF;D&—PZI% Bn T (3.65)

n
2

Onde: @, ¢ a varidvel especifica na fronteira.
b) Fluxo de @ prescrito

O valor de “®”, neste caso, deve ser substituido pelo valor prescrito do fluxo na

fronteira. Ou seja:

®”dS¢ = valor conhecido = Dy, % (3.26)
n

c¢) Convecgao na interface fluido sélido

Nesta situacdo, o fluxo difusivo que atravessa a fronteira € igual ao fluxo convectivo

na vizinhanga da mesma e fora do dominio em estudo. Assim, t€m-se:

T
®”dS:= D,,—| =fluxo convectivo, que é fun¢do de @, (3.67)

11
n
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A discretizacdo da equacdo para os volumes de controle situados na regido de
fronteira, segue o mesmo raciocinio mostrado para os pontos internos do dominio

computacional.

A formula¢@o numérica que seré utilizada neste trabalho € valida se tiver:

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

e coeficiente de transporte de calor constantes ou varidveis com a posi¢ao;
e padrdo de malha uniforme ou ndo-uniforme;

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

ereator de leito fixo com forma que varia de um cilindro circular até um canal

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

O procedimento bdsico usado para se obter o valor da varidvel I'® nas interfaces do
volume de controle (Patankar, 1980), quando se consideram problemas com I'® varidvel
(Figura 3.5), é assumir uma variacio de I'® entre o ponto e seus vizinhos em qualquer
direcdo (N, S, E ou W), expressa por:

-1

N AN
T o B (3.68)
I'p Ig

Onde: f; € o fator de interpolagdo, dado por:

b (3d); "

i= (3.69)
(8d);
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(8d),

-

(8d),

|

(8d),

[

Figura 3.5: Esquema mostrando a posicao da interface i entre os pontos P e E.

Fonte: Oliveira (2004).

Se a interface i situa-se no ponto médio entre os pontos P e E, sendo a malha

uniforme, entdo f, =0,5, e portanto, T;" € calculado pela média harmonica de T’y e Ty .

Assim, tém-se:

o 2rp Iy (3.70)

P TE

7 ~ . . (0] D ~
Esta € uma formulacdo mais efetiva, uma vez que, se FP ou FE for nulo, nao

~ (O] ~ 2 PP .
havera fluxode @ e Fl serd também nulo, o que € fisicamente uma realidade.

3.4.2 Transporte de calor no interior do reator, condicio de contorno convectiva nas
superficies interna e externa da parede do reator, conducao de calor na parede do

reator e propriedades termofisicas variaveis.
3.4.2.1 Formulacio matematica

Na formulacgd@o do problema serdo utilizadas as seguintes consideracdes:
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a) O sistema encontra-se em regime estaciondrio;

b) Os parametros térmicos variam com a posicao no leito e com a temperatura;
c¢) Existe simetria cilindrica do perfil de temperatura;

d) Nao ocorre reagdo quimica, nem ha termo (0) de geracdo interna de energia;
e) A porosidade do leito € uniforme ou varidvel;

f) A transferéncia de calor do fluido que percola junto a parede do reator € realizada

por conducio e convecg¢do no fluido;

g) A quantidade de calor que chega a parede interna é transferida por conduciao no

interior da parede do reator;

h) A energia ao chegar a parede externa do reator € transferida por convec¢io para o
fluido refrigerante (fluido 2, apresentado na Figura 3.1) atravessando a camisa de

refrigeragdo.

As condi¢des de contorno na entrada, na saida e nos planos de simetria do reator sao

dadas da seguinte forma:
a) Condic¢ao de contorno na entrada do reator:

T (€ .1, 2z=0)=T, (3.71)

b) Condic¢ao de contorno na parede do reator:

T (§=%,n, z,0)=T_ (3.72)
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¢) Condig¢ao de contorno na saida do reator:

ar (¢.,n, z=H,t)=0 (3.73)
oz
d) Condicao de contorno nos planos de simetria do reator:
ot E=1n, z,t)= a—T(é,n =0,z,t)=8—T(g,n =1,7,t)=0 (3.74)
08 on on

Conforme as Figuras 3.1 e 3.6, a condi¢do de contorno na fronteira do reator, € dada

por:

.k [@&-p et
A ==/ 5 =~ +hwin(T_Twin):hwex (Twex _Tm):
LV@E*-n?) &leg, o (3.75)
ke [@E-D oT
L V(@& -n?) &l

O subscrito wr na Equagdo (3.75) significa a localizagdo na parede de reator. Na

Figura 3.6, mostra-se a condicdo de contorno, apresentando-se em detalhes, a direcdo do
fluxo de calor, a espessura da parede, as temperaturas; interna e externa do reator, como

também, os coeficientes convectivos de transporte de calor interno e externo.
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Figura 3.6: Esquema mostrando o fluxo de calor na regiao da parede do reator.

Fonte: Adaptado de Oliveira (2004).

3.4.2.2 Formula¢io numérica

A formulacdo numérica para os pontos internos do dominio é obtida usando-se o

mesmo procedimento apresentado na obtencdo da Equacao (3.51). Assim, t€m-se:

ApTp =ApTg +Ay Ty +ANTN +AgTs +ApTE + ATy +AS TY +B (3.76)

.. 0 ~
Sendo os coeficientes Ag, Aw, As, Ar, At e Ap 0s mesmos mostrados na Equacgdo

(3.51). Os coeficientes Ax e Ap, sdo calculados como segue:
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0, para os pontos de fronteiras

Ay = k 2 3.77
N Bn—“AnAz }(é“—z) , paraos demais pontos internos G77)
San (1—1113)

O coeficiente Ap € calculado por:

Ap = SAg+AY + SM (3.78)

O termo B, da equacdo (3.75) calcula-se pela seguinte expressao:

/(&% )
B* — ( _T]P)

A e

k hwin kU hwin &:n
I+ + n

+ +
wr hwext hwext &E.)l'l

)
kywr U

A

kU

58,

(h win T

J4 0 termo SM da Equacio (3.78) ¢ calculado pela seguinte expressdo matematica:

2 .2
LAnAz (an_gP)
| (-np)

= — =, paa os pontos de fronteiras
(1+L+ Nyin n kU _I_hwin&gn)
§1_\/[_: kWr hwext hwext&tsn K [Aj (380)
Wr
A
kU

(hwin“'g)

0, para os demais pontos internos
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Para os pontos de fronteira, utiliza-se a discretizacdo da condi¢do de fronteira dada

pela Equagdo (3.75), de onde obtém-se:

vk EP =D (Tp—Typ)
= +hwin (T _Twin):
TV e &, ’

I 1 il
(3.81)
kwr (gn2 - 1) (Twext _TWin)
- L 2 2 =hyext (Twext = Tin)
(&-n —Mp ) 8§n
v \V4

Manipulando-se a Equacao (3.81), é possivel explicitar a temperatura Ty, a partir dos
termos (II), (III) e (V). Fazendo-se a substitui¢cdo de Ty, nos termos (II) e (III) desta

equacgdo, obtém-se a expressao para o fluxo de calor que atravessa a parede do reator:
" (Tp —=Trm)
9 = A (3.82)
k n hwin n kU +hwin6§>n)

kwr hwext hwext SE.31‘1

1+

kg U

A

kU
(hwin +a)

Onde: U € obtido nas Equagdes (3.3.32).

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

compactado é dada por:
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A

T kU h,. o
Tm +Tp ( + win + n win n )
wr h wext h wext 6& n "
k, U
Tyin = - (3.83)
k h win kU h win SE: n
(1+ + + + —)
k wWr h wext h wext SEJ n k or U

As equacdes obtidas na discretizacdo das condi¢des de contorno nos pontos de
simetria ndo participam no conjunto de equacgdes a serem resolvidas. Depois que o sistema
de equagdes € resolvido, sua estimativa € feita. Assim, 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 para as regides de simetria (n =0,m =1 e § = 1) como na Figura

3.7, tem-se:
'
X
n=1 ? =0
WA N >® =0 5
> aT
P Faa
'S an

T
1
s
ol

.

Figura 3.7: Esquema mostrando o fluxo de calor na regiao de simetria do reator.

Fonte: Adaptado de Oliveira (2004).
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a) Para pontos localizadosemn=0(0<y<L,)

K

(1-n*) T

|

[ay

LY @E*-n?) on

|

-

LS

(3.84)

| a-n? aT

LY @E*-n?) on

|

w

Discretizando-se a expressao (3.84) e evidenciando-se os termos comuns, vem:

kW

(an

| 1-ng,
& -1y

k

w

|

OMNy

| 1-mg,
2 2
iP_nW T

=1+

[kp

oM,

5

& -ne

Tp -

b) Para pontos localizadosemn =1 (L <z <L)

LS

|

(1-n%) T

J:

L\ @E-n?) on

|

A

k [a-n?) ot

L\ @E-n) on

kp
one

(3.85)

w
J 1-n?
& —n?

(3.86)

|

(S

Discretizando-se a expressdo (3.85), agrupando-se e evidenciando-se os termos

comuns,

A

ke

OMy

/ 1-n2
&b —Me

kp

|

OMy,

| 1-n3,
& —Mw |

Tp —

vem:
{ke / 1—113 J
Sne E.alz) _ng
TE
kp | 1-12 (3.87)
[81’]“, §123 —TI\ZV J

65



c¢) Para pontos localizadosem £=1 (0 <x <L)

k[@-)or)| _(_k [€@-1})or
LV@E>-n»on)| [ LVE-n*on

Discretizando-se a expressao (3.88), rearranjando-se e colocando-se em evidencia os

(3.88)

S

termos comuns, vem:

k, | &a-1 ky | &a-1
8E, \ &2 —np 8E, \ &2 —np
TS = 1+ > TP - > TN (389)
kp |21 kp [ €21
S \ed-mp ) SE & —mp

3.4.2.3 Propriedades termofisicas do fluido e material do reator

No modelo adotado, as equagdes a seguir foram utilizadas no célculo das

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

pp =t (E] (3.90)

cp, =1.00926x10° — 4,0403x10°T + 6, 1759x10*T? - 4,,097x10”7 T*(J/kgK (3.91)
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we=1,691x107—4,984x107° T + 3,187x107' ' T? +1,3196 x107# T3 (Pas)  (3.92)

k=2,425x10"2+7,889x107°> T —1,907x10® T? - 8,570x107"*T? (W/mK) (3.93)

Nestas equagdes, M ¢ € o peso molecular do gas, R, € a constante universal dos gases,
T € a temperatura absoluta em Kelvin e P a pressdao atmosférica , sendo seus valores P =

101325 Pa, R, = 8314,34 kJ/k mol K e M £ = 28,966 kg/kmol.

Dentre os requisitos fundamentais de uma aproximacdo numérica é que esta
reproduza com boa precisdo a solucdo exata da equacdo diferencial que descreve o
problema quando o tamanho da malha espacial e o intervalo de tempo se aproximem de
zero. Isto €, os erros inerentes aos truncamentos e arredondamentos devem tender a zero
quando a malha numérica tender a um ndmero infinito de pontos. A aproximac¢do numérica

que possuir esta caracteristica € dita consistente e estavel.

O estudo da geometria para reatores de leito compactado € um requisito fundamental
para o bom entendimento dos fendmenos envolvidos no movimento de fluidos assim como
da transferéncia de calor através de sistemas particulados. Assim, nesse trabalho o leito
compactado € considerado como uma pseudofase, ou seja, como se 0 mesmo fosse
completamente homogéneo. Portanto, a forma, tamanho, direcdes dos intersticios e a
localizagdo detalhada das particulas dentro do leito s@o ignoradas. O fluxo de fluido no leito
na direcdo axial é assumido como pistonado, considerando-se também a existéncia de
dispersdao 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, contudo, por
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simplicidade, as propriedades térmicas efetivas do meio poroso foram consideradas iguais a

do fluido percolante.

A correlagdo empirica para distribui¢do da porosidade na se¢do transversal do leito

foi adaptada da equacdo reportada por Taylor e Smith (1999), € dada pela Equacdo (3.94),

_bi r
E=¢p +(1—sb)><e( br)JO a— (3.94)
p
2
~ X
Onde: T = L1 1- L— — Y., sendo x e y dados pela Equagdo (3.5 a-c)
2

Na Equagdo (3.94) €, = 0,4 representa a porosidade dentro do leito empacotado com

esferas aleatoriamente, t € a distancia da parede do reator mostrada na Figura 3.1, a=1eb
= 20 sao constantes que foram ajustadas empiricamente, Jo € a funcdo de Bessel de ordem

zero e d, =0,004 m € o didmetro da particula.

A porosidade média sobre todo o leito poroso no reator foi obtida como segue:

. (3.95)
g=—[edv
VV

Foram considerados o agos inoxidaveis(AISI 302, 304 e 316) e o cobre puro, como
materiais usados nas paredes dos reatores estudados na pesquisa para avaliar o efeito da
condutividade térmica, uma vez que os mesmos sdo inertes a reacdes e resistentes a

COITOSAO0.
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O aco inoxiddvel é uma liga de ferro e cromo, podendo conter também niquel,
molibdénio e outros elementos. Apresentam propriedades fisico-quimicas superiores aos

comuns, sendo a alta resisténcia a oxidacao atmosférica a sua principal caracteristica.

A composi¢do quimica junto com o processamento termomecanico, confere aos agos

inoxiddveis propriedades diferentes. Assim, cada grupo de a¢o inox tem uma aplicacdo:

Austenitico: Sao resistentes a corrosdo e tém aplicacdes em equipamentos para industria
quimica e petroquimica, equipamentos para indudstria alimenticia e farmacéutica,

construgdo civil, baixelas e utensilios domésticos.

Ferritico: Sao resistentes a corrosdo e mais baratos por ndo conter niquel. Tem aplicacdes
em eletrodomésticos (fogdes, geladeiras, etc.), balcdes frigorificos, moedas, industria

automobilistica, talheres, e sinalizacao visual - Placas de sinalizacao e fachadas.

Martensitico: Tem como caracteristica a dureza elevada. Tem aplicagdes em cutelaria,

instrumentos cirdrgicos como bisturi e pingas, facas de corte, e discos de freio especiais.

AISI 302: Sao agos ao Cromo-Niquel ndo magnético (estado recozido) e magnético (estado
duro) para aplicagdes gerais com excelente resisténcia mecanica e a oxidacdo. Estes agos
tem aplicagdes nas industria quimica, alimenticia, hospitalar e farmacéutica. Molas (tragdo,
torcao, helicoidal, caracol), ganchos, bijuterias, gancheiras, antenas para auto radio, artigos

de pesca, eixos, arruelas, componentes de vélvulas, entre outras.
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AISI 304: Sao acos ao Cromo-Niquel ndo magnético (estado recozido) e levemente
magnético (estado duro) que apresenta boa soldabilidade, elevada tenacidade e Otima
resisténcia a corrosdo em diversos ambientes. Tem aplicacdes nas industria quimica,
petroquimica, téxtil, aerondutica, hospitalar, cirtrgica, odontolégica, alimenticia, celulose e
papel. Ideal para produgdo de esteiras transportadores, bijuterias, telas, tecidos metalicos,
filtros, pentes téxteis, tubos, tanques, equipamentos de fotografia, estampagem geral e

profunda.

AISI 316: Sao acos ao Cromo-Niquel ndo magnético que possui em sua composi¢ao
quimica a adicdo de Molibdénio, o que lhe confere uma maior resisténcia a ataques
quimicos e as temperaturas elevadas. Tem aplicacdes em equipamentos para industria
petroquimica, alimenticia, hospitalar e cirtrgica. Telas, tecidos metalicos, filtros industriais,

componentes de refrigeracao e artefatos de arame.

O cobre é um material puro e natural. Segundo os historiadores foi o primeiro metal
utilizado pelo homem, e seu descobrimento se da por volta de 13.000 A.C., quando foi
encontrado em sua forma pura. Seu uso se torna constante pelos séculos seguintes,
marcando presenc¢a na evolugdo tecnolégica do homem. As propriedades fisicas e quimicas
do cobre e seus derivados, como o bronze e o latdo, pela sua durabilidade e alta resisténcia

a corrosdo, os tornaram de significativa utilidade e funcionalidade.

A Tabela 3.1 apresenta a condutividade térmica do cobre puro e dos acos inoxidaveis

AISI 302, 304 e 316.
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Tabela 3.1: Densidade e condutividade térmica de alguns materiais a 300 K.
Fonte: Neto(2010)

Material plkg/m’] | k[W/mK]
Cobre puro 8933 401
AISI 302 8055 15,1
AISI 304 7900 14,9
AISI316 8238 13,4

3.4.2.4 Solucao do sistema de equacoes e casos estudados

A solucdo do sistema de equagOes algébricas geradas pela aplicacdo das Equacdes
(3.51) e (3.75) ao longo de todos os pontos da malha numérica foi obtida usando-se um
algoritmo numérico, denominado ELIPTICODE, implementado no ambiente do Software

Mathematica. O sistema de equacdes € resolvido iterativamente usando-se o método Gauss-

Seidel.

7

A solug@o numérica € atingida quando esta converge para um determinado valor,
onde partindo-se de uma condi¢do inicial os seguintes critérios de convergéncia sao

satisfeito:

e Em cada ponto do dominio computacional num certo instante de tempo:

T _T<1078 (3.96)
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e Para a equacdo discretizada em qualquer instante de tempo:

<1, para todas as equacdes (3.97)

Onde; n na Equacdo (3.96) € a n-ésima iteracdo em cada instante de tempo. Ja na Equacdo
(3.97), o subscrito k representa os pontos nodais vizinhos do ponto nodal P. Satisfazendo os
dois critérios mencionados acima, ainda faz-se necessdrio que os coeficientes Ay sejam

todos positivos, para que a solu¢do do problema tenha coeréncia fisica.

Como mencionado, as equacdes discretizadas foram implementadas no software
Mathematica ® para solucdio do problema fisico. Realizou-se varias simulagdes
considerando a porosidade constante no leito, porosidade varidvel na secdo transversal do
reator de leito fixo e a porosidade média € no leito calculada pela integracdo da Equacao
(3.94) em todo volume do leito do reator. Os coeficientes de transferéncia de calor por

~ ~ . 2
conveccdo na parede sdo assumidos hyex =2 € 5 W/m“K.

A Tabela 3.2 resume os casos estudados nesta pesquisa. Foram simulados um total de

34 casos. Dentre os casos simulados foram considerados os seguintes aspectos:

Casol a5, hwei=2 (W/mZK) e porosidade varidvel; Caso 6 a 10, hwey = 2 (W/mzK)
e porosidade varidvel; Caso 1, hwey =2 (W/mzK) e porosidade varidvel, Caso 11, hwey =
2 (W/m2K) e porosidade varidvel e Caso 12, hwey =5 (W/mzK) e porosidade varidvel,
Caso 13al17, hwew=5 (W/mzK) , porosidade variavel e L; = L, = 0,05; Caso 18, hwex =5
(W/m’K) porosidade 0,4 e H= 0,30 m; Caso 19, hwex = 5 (W/m’K) porosidade 0,4 ¢ H=
0,40 m; Caso 20 a 22, hwe =5 (W/m2K) porosidade 0,4 e Ty = (50, 60, e 80)°C; 23 a 26,
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hwey = 5 (W/mzK) porosidade 0,4 e T, = (20, 40 , 50, e 60)°C; 27 a 30, hwex = 5
(W/mzK) porosidade 0,4 e u, = (0,00100, 0,01000, 0,05000 e 0,11700) m/s; Casos 31 a 34,

hwex =5 (W/m?K),

kyr = (401, 15,1, 14,9 e 13,4) W/mK.

Tabela 3.2: Casos simulados na pesquisa

Casos L, L, H hwey hw;y T, T, u, € Kyr
m | m | m | (Wm’K) | (Wm’K) | (°C) | (°C) (m/s) (W/mK)
1 0,05 | 025 | 0,20 2,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,2 1x10%
2 0,05 | 025 | 0,20 2,00 1x10°° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%
3 0,05 | 025 | 0,20 2,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,6 1x10%
4 0,05 | 025 | 0,20 2,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0.8 1x10%
5 0,05 | 025 | 0,20 2,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 | Varidvel | 1x10%
6 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,2 1x10%
7 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%
8 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,6 1x10%
9 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,8 1x10%
10 | 005 ] 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 | Varidvel | 1x10%
11 0,05 | 025 | 020 5,00 2,0 70 30 | 0,11471 0,4 1x10%
12 | 005 | 025 | 020 5,00 5,0 70 30 | 0,11471 0,4 1x10%
13 ] 005 ] 005 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,2 1x10%
14 | 005 ] 005 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%
15 | 0,05 ] 005 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,6 1x10%
16 | 0,05 ] 005 | 0,20 5,00 1x10°° | 70 | 30 | 0,11471 0.8 1x10%
17 ] 0,05 | 005 | 0,20 5,00 1x10%* | 70 | 30 | 0,11471 | Varidvel | 1x10%
18 | 0,05 ] 025 | 030 5,00 1x10%° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%*
19 | 005 ] 025 | 040 5,00 1x10%° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%*
20 | 0,05 | 025 | 0720 5,00 1x10% | 50 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%*
21 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10%° | 60 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%*
22 | 0,05 | 025 | 020 5,00 1x10% | 80 | 30 | 0,11471 0,4 1x10%*
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23 | 0,05 | 025 | 0,20 5,00 1x10% | 70 20 | 0,11471 0,4 1x10%
24 | 005 | 025 | 020 5,00 1x10% | 70 40 | 0,11471 0,4 1x10%
25 10,05 ] 025 | 020 5,00 1x10°° | 70 | 50 | 011471 0,4 1x10%
26 | 0,05 ] 025 | 020 5,00 1x10°° | 70 | 60 | 011471 0,4 1x10%
27 1005 ] 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,00100 0,4 1x10%
28 | 0,05 ] 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,01000 0.4 1x10*
29 10,05 ] 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,05000 0,4 1x10%
30 | 0,05 | 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11700 0,4 1x10%
31 | 0,05 | 025 | 020 5,00 1x10°° | 70 | 30 | 011471 0,4 401
32 1005 | 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 15,1
33 10,05 | 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 14,9
34 0,05 | 025 | 020 5,00 1x10° | 70 | 30 | 0,11471 0,4 13,4
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSAO

Os mecanismos de transporte de calor num leito fixo sdo muito complexos, e a
interpretacdo dos resultados tem gerado grande controvérsia entre os pesquisadores, em
relacio ao tipo de modelagem admitida, Oliveira (2004). Visando contribuir no
entendimento desses fendmenos, neste capitulo apresentam-se e analisam-se os resultados
de temperatura obtidos a partir da solu¢cdo numérica do modelo adotado para solucdo do

problema.

4.1 Validacao da malha numérica e modelo

4.1.1 Malha numérica

O efeito do numero de pontos da malha no comportamento da solu¢do numérica para

um reator cilindrico eliptico foi avaliado por Oliveira(2004), variando-se o tamanho da
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malha numérica. Foram usadas malhas 10x10x10, 20x20x20 e 30x30x30 pontos, para uma
razdo de aspecto geométrica L,/L; = 1 e velocidade superficial de fluido, u, = 0,11417 m/s.
Neste trabalho foi ilustrado o perfil de temperatura adimensional no reator em funcio da
posicao

adimensional (&-1)/(L,/L;-1), em trés alturas adimensionais do leito (z/H), para cada
tamanho de malha. Ainda Oliveira (2004) observou 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 apresentaram resultados extremamente semelhantes. Portanto,
para se atingir os resultados finais usando-se a malha 30x30x30 pontos, foi utilizado um
tempo computacional muito longo, enquanto que sem comprometer a qualidade dos
resultados obtidos, a malha 20x20x20 pontos forneceu num tempo computacional muito
menor e independéncia da malha , resultados muito proximos daqueles obtidos pela malha
30x30x30 pontos, razdo pela qual a mesma foi desconsiderada. Neste trabalho também
constatou-se este fato que pode ser visto na tabela 4.1 que foi obtida com as informag¢des do
caso 2 da tabela 3.2, assim optou-se pela malha 20x20x20 pontos para simular os casos da
tabela 3.2, sendo T  a temperatura adimensional da posicdo (X,y). Especificacdo do
computador utilizado: processador Intel Core i7, 2,6 Ghz ( 8 Nucleos ), memoéria DD3 1600
MHz com 8Gb, placa de video geforce 630M com 2Gb e Hd 750 Gb.

Tabela 4.1: Teste para escolha da malha e custo computacional

Malha Z/H (X, y) T T(C) t(h,m,s)
10x10x10 | 0,5277 | (0,15,0,03) | 0,912839 66,51 0hOmO6s
20x20x20 | 0,5277 | (0,15,0,03) | 0,8681153 64,72 0h03m53s
30x30x30 | 0,5277 | (0,15,0,03) | 0,868715 64,74 1h30m17s




4.1.2 Modelo

A verificacdo de que o modelo experimental, dentro do seu dominio de aplicacdo, se
comporta de maneira suficientemente satisfatéria com relagdo aos objetivos do estudo é
chamada de validacdo do modelo. O dominio de aplicagdo € o conjunto de condi¢des
prescritas para as quais o modelo experimental foi testado, comparado com o sistema real e

julgado apto para uso.

A validag¢do do modelo € realizada comparando-se o comportamento do modelo com
o comportamento do sistema real quando ambos sao submetidos as mesmas condicdes de
entrada. As técnicas para a validacdo de modelos para simulagdo podem ser agrupadas em

duas grandes dreas: Técnicas subjetivas e Técnicas estatisticas para validacao.

4.1.2.1 Validacao analitica

O modelo usado nesta pesquisa foi validado analiticamente por Oliveira (2004), para

o escoamento de um fluido num reator cilindrico circular, nas seguintes condicoes: Ky,

tendendo ao infinito, hw;, tendendo ao infinito, u, = 0,11417 m/s, L,/L;, = 1,
hmel 2 0 0
B; = = 1,0, hwex =2,0 W/mK, L= 0,05 m, H=0,20m, To = 70°C, T, = 22,5°C, C,
f

=1000 J/kgK, € = 0.4, k= 0,1 W/mk e p = 1,09488 kg/m’. Segundo o autor, a comparacio

entre os resultados numéricos e analiticos apresentaram excelentes concordancia.
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4.1.2.2 Validacao experimental

O modelo usado nesta pesquisa foi validado experimentalmente por Oliveira (2004),
para o escoamento de ar num reator cilindrico circular nas seguintes condicdes: Ky

epu

d
tendendo ao infinito, hw;, tendendo ao infinito, R, ) igual a 105, 125, 145, 165,
n

e 185, Ty = 70°C, Ty, = 22,5°C, d, = 3 mm, C, = 1000,35 J/kgK, £ = 0.4, u = 2,029 x 107
Pas, p = 1,09488 kg/m3, H = 0,10 m. Foram feitas comparacdes da temperatura seccional
média em cada posicdo z, ao longo do reator. Em todos os casos uma boa concordancia
foram obtidas, entre os resultados tedricos e preditos. A Figura 4.1 ilustra uma destas
comparacoes, segundo Oliveira (2004), uma constatacdo 6bvia observando-se a Figura 4.1
€ que, sem sombra de davidas, a qualidade do ajuste fornecida pelo modelo é razodvel, uma
vez que em todas as situagdes, ocorre uma considerdvel dispersio entre os dados

experimentais e a curva predita.

1.00
. D80 — Re=I103
™ _ S
= = — Numérico
4 080 — @ & Experimental
Eo 1 e
=
£ 040 —
i 4
=~ 020 —|
0.00 — — T
0.000 0.020 0.040 0.060 0.080 0100

z(m)

Figura 4.1: Comparacao entre os resultados de temperatura média adimensional prevista pelo modelo I
e experimental (Re = 105) em funcfo da altura do reator. Fonte: Oliveira (2004).
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4.2 Avaliacio de parametros termofisicos e geométricos na distribuicio de
temperatura no leito fixo e efeito da porosidade

4.2.1 Efeito da porosidade

A porosidade é um parametro importante para a analise do escoamento de um fluido
e da transferéncia de calor num meio poroso. Porosidade indica o grau de compactagcdo do
leito, e depende do tamanho e forma das particulas. Com o objetivo de avaliar o efeito da
porosidade do leito sobre o fendmeno de transferéncia de calor ao longo de um reator de
leito fixo com geometria cilindrica eliptica, percolado por um fluido que escoa em regime
constante foram realizados diferentes casos de simulacdo, sendo um considerando-se a
distribuicdo da porosidade do leito em funcdo da distancia da parede do reator e outros

considerando-se a porosidade constante, todos para h,, = 2 W/m’K .

e

A Figura 4.2 mostra a distribuicao da porosidade do leito em funcdo da distancia da
parede do reator (Equacdo (3.93). Avaliando esta figura, pode-se perceber que, a
distribuicdo da porosidade no leito é menor nas proximidades do centro do reator enquanto
que nas proximidades da parede ela aumenta. Assim, na Figura 4.2 é possivel notar que a
maior variacdo da porosidade esta localizada préxima a parede do reator tendendo a se
tornar constante quando se aproxima do centro do leito. O comportamento da porosidade
apresentada na Figura 4.2 estd muito préximo do que foi demonstrado na literatura (Taylor

e Smith, 1999).

A Figura 4.3 ilustra a temperatura média seccional adimensional em diferentes
posicdes axiais e diferentes porosidades. Percebe-se que quanto mais varia a porosidade,

menor € a variacdo da temperatura ao longo do reator.

As Figuras 4.4 a 4.8 mostram a distribuicdo de temperatura adimensional para hwey,

=2W/m’K.
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As Figuras 4.4 a 4.8 (casos 1 a5 da Tabela 3.2) e 4.10 a 4.14 (casos 6 a 10 da Tabela
3.2) mostram o perfil adimensional da temperatura para as posicdes axiais z/H = 0.0833,
0.5277 e 0.9722 no interior do leito fixo. Nestas Figuras, as curvas com valores definidos
representam campos de isotermas que delimitam regides de gradientes adimensionais no
interior do reator. Estas alturas adimensionais foram escolhidas a fim de se obter perfis de

temperatura no inicio, numa altura intermediéria e no final do reator.

Observando-se as Figuras 4.4 a 4.8 (casos 1 a 5 da Tabela 3.2) pode-se dizer que
fixando o coeficiente de transferéncia de calor parede-leito e a porosidade, e variando-se a
altura do leito compactado z/H, provoca-se um deslocamento das isolinhas (isotermas) de
maiores temperaturas para posi¢des cada vez mais proximas do centro do reator gerando
dessa forma regides com maiores variacdes de temperatura. Pode-se observar na Figura 4.4,
de menor porosidade (¢ = 0.2) maiores gradientes de temperatura em relacdo s Figuras 4.5,
4.6, 4.7, e 4.8. Pois nestas ultimas, a transferéncia de calor € menos acentuada o que
provoca uma distribuicdo de calor mais uniforme, em outras palavras pode-se dizer que
quando a porosidade ¢ aumentada do leito o gradiente da temperatura na secdo transversal

tende a ser menor e o fluido passa perder calor com menor intensidade.

Este resultado € esperado pois a passagem do fluido pelo reator poroso ocasiona um
processo de troca de calor com o fluido percolante mais efetiva. A transferéncia de calor
tem maior influéncia da condutividade efetiva do leito tendo em vista que, para situagdes de
baixa porosidade o leito contém mais particulas e neste caso, o fluido tem maior drea de
contato com a fase sélida e consequentemente, passa de forma mais lenta pelo leito
ocasionado uma maior transferéncia de calor. Quando a porosidade do leito é aumentada o
fluido escoa de forma mais livre o que provoca uma distribui¢do de calor mais uniforme.
Uma comparacdo entre a linha isotérmica que se encontra mais préxima da parede na

Figura 4.4 (T* = 0,65 em z/H = 0,1875) e a linha isotérmica encontrada na Figura 4.7 (T* =
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0,80 em z/H = 0,1875) na mesma posi¢do, fornece uma diferenca cerca de 20% na
temperatura adimensional. Quando a porosidade varidvel foi usada, foram encontrados
gradientes de temperatura maiores proximos da parede do reator, visto que nesta regido
ocorre uma variacdo brusca da porosidade, porém com o comportamento similar ao caso

com £ =0,8.
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Figura 4.4: Distribuicdo de temperatura adimensionar 1 para hwe, =2 W/ m’ K, £ =0.2, em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, ¢ H = 0.20 m (caso 1).
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Figura 4.5: Distribuicao de temperatura adimensional T parahwe, =2 W/ m’K, ¢ = 0,4, em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 2).
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Figura 4.6: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hw,, =2 W/ m’K, € = 0,6 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 3).
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Figura 4.7: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hw, =2 W/ m’K, ¢ = 0,8 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 4).
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Figura 4.8: Distribuicio de temperatura adimensional T para hwe, =2 W/ m’K, € = variavel em z/H
a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 5).

As Figuras 4.9 (a, b, ¢, d, e) ilustram uma comparac¢ao da distribui¢do de temperatura

adimensional. Pode-se observar que quando a porosidade aumenta hd uma diminui¢do do
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gradiente de temperatura nas direcdes X e y para hwey

constatada parax =0 e y > 0,03.
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0.04- e T
0.03-

0.5
0.02+

0.01+
0.00 1

0.00 0.05 0.10

0.05 ' : '

0.25

0.4 —————————— .
0.03-
0.02-
0.01-
0.00 : | :

(b)

0.00

025

0.05 ' : :
o4y - ———— — ——Euaa.
0.03
0.02
0.01-

0.00 T T |
0.00

0.05 ' : :

025

0.02
0.01+
0.00 T T T

0_04——*\\\\_\ -
0.
0.03- = 0

_ ()

0.05 ' ! :

0.25

gl

0.03+
0.02+
0.01+

0

fL95

ﬂ_gg

T T T
0.00 0.05 0.10 0.15

|
0.20 0.25

Figura 4.9 (a, b, ¢, d ,e) Distribuiciao de temperatura adimensional T" para hwey =2 W/ m*K, na
posicio z/H = 0,0833,e H=0.20m,a) e=0,2b) = 0,4 c) €= 0,6 d) € = 0,8 e) € = variavel.
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4.2.2 Avaliacao do efeito do coeficiente de transferéncia do calor convectivo

4.2.2.1 Parede externa do reator

A Figura 4.10 mostram o perfil de temperatura média adimensional na sec¢do

transversal ao longo da dire¢do axial do leito, para h,, =5 W/m?’K (casos 6 a 10 da

Tabela 3.2) . Pode-se observar que com o aumento da porosidade do leito, o gradiente de
temperatura na direcao axial tende a ser menor. Isto ocorre, porque o fluido passa de forma
mais livre pelo leito diminuido a drea efetiva de troca de calor. Nota-se também que o perfil
de temperatura para o caso avaliado para a condi¢do de porosidade varidvel, se aproxima
bastante daquele de temperatura obtido para porosidade constante e igual 0,8 até altura
z/H=0,5; a partir deste valor a temperatura media comeca a decair aproximando-se da curva
de &= 0,6. Comparando-se este resultado com os da Figura 4.3, verifica-se que com o
aumento do coeficiente de calor convectivo na parede externa do reator, maiores gradientes

axiais de temperaturas sao obtidos, para qualquer condicao de porosidade.

As Figuras 4.11 a 4.15 (casos 6 a 10 da Tabela 3.2) mostram a distribuicdo da
temperatura na secdo transversal do leito para as alturas z/H = 0.0833, 0.5277 ¢ 0.9722 ¢

coeficiente de transferéncia de calor na parede externa do reator h, = 5 W/m’K.

ext

- R o 2
Verifica-se que os fendmenos abordados sdo similares aos casos para h,, = 2 W/m'K,
t

ex

porém, neste Ultimo caso, € possivel observar que os gradientes de temperatura no interior

do reator tendem a ser maiores do que os encontrados para o caso com h = menor. Além

ext

disso, pode-se verificar que, quando o coeficiente de transferéncia de calor por conveccao é
aumentado o efeito da variacdo na porosidade do leito sobre os gradientes de temperatura
na se¢do transversal do leito é mais intenso. No centro do leito a temperatura sofre pouca

variacdo para todos os casos analisados.
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Figura 4.10: Perfis de temperatura adimensional para diferentes porosidades na direciao axial
(hyext =5 W/mZK, (casos de 6 a 10).

Uma comparacao entre as Figuras 4.4 (casol) e 4.11 (caso 6) para € = 0.2, mostram

que aumentando-se o valor do coeficiente de convecgao de h,, = 2 W/m’K para h, =35

ex

2 . L
W/m“K tem-se uma maior troca de calor com o liquido percolante, pela parede do reator.
Isto pode ser constatado observando-se as regides de maiores variagdes de temperaturas,

. 2 .« ~ ~ . »
nas duas figuras. Para h, = 5 W/m'K, estas regides sdao notadamente maiores. Estd

constatagdo também ocorre quando comparam-se as Figuras 4.5 (caso 2) e 4.12 (caso 7),
Figuras 4.5 (caso 2) e 4.13 (caso 8), Figuras 4.6 (caso 4) e 4.14 (caso 9), e as Figuras 4.8
(caso 5) e 4.15 (casol0). Observa-se ainda que para maiores porosidades as variacdes de

temperatura s30 menos intensas.

As Figuras 4.11 a 4.15 mostram distribui¢do de temperatura adimensional para hwey

=5W/m’K.
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Figura 4.11: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hw = 5 W/ m’K, € = 0,2 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 6).
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Figura 4.12: Distribuicio de temperatura adimensional T" para hw =5 W/ m’K, ¢ = 0,4 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 7).
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Figura 4.13: Distribuicao de temperatura adimensional T para hw =5 W/ m’K, £=0,6) em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 8).
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Figura 4.14: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hw =5 W/ m’K, £ = 0,8 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 9).

93



0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25

(©)

Figura 4.15: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hw = 5 W/m* K, ¢ = variavel em z/H
a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 ¢ H = 0.20 m (caso 10).
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Observando-se as Figuras 4.4 (caso 1) e 4.11 (caso 6) e as Figuras 4.7 (caso 4) e 4.14
(caso 9) verifica-se que, aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor de 2 W/m?K
para 5 W/m” K e analisando-se a distribuicao de temperatura nas se¢des de alturas z/H=
0.0833, 0.5277 e 0.9722 do leito, percebe-se que os valores dos gradiente de temperatura
diminuem na dire¢do do escoamento, e geram um deslocamento das isolinhas de maiores
temperaturas para posicoes cada vez mais préximas ao centro do reator de leito fixo,

surgindo dessa forma regides com menores gradientes térmicos.

Numa comparagdo das Figuras 4.16 (a, b, c, d, e) pode-se observar que quando a
porosidade aumenta ha uma diminui¢do do gradiente de temperatura nas dire¢des x e y para
o valor de hwey =5 W/ m’ K, resultado similar para hwey =2 W/ m’ K, sendo que para o
coeficiente de transferéncia de calor externo menor apresenta menor variacao no gradiente

de temperatura em relacdo ao maior coeficiente.
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Figura 4.16: (a, b, ¢, d, e) Distribuicao de temperatura adimensional T" para hwe, =5 W/ m’ K, na

posicio z/H = 0,0833,e H=0.20m,a) e=0,2b) =04 c) €= 0,6 d) € = 0,8 e) € = variavel.
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4.2.2.2 Parede interna do reator

Considerando-se a parede interna do reator, pode-se observar nas Figura 4.17 (caso
11) e Figura 4.18 (caso 12) que aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor na
parede interna do reator hwi, de 2 W/m? K para 5 W/m? K aparentemente ndo € provocada
nenhuma mudanca no deslocamento ou aparecimento de isolinhas de temperatura que

permita analisar o fendmeno de transferéncia de calor devido a variagdo do hwiy.

Em Engenharia ndo diz- se que uma grandeza ¢ ‘grande’ ou ‘pequena’ sem
estabelecer uma comparacio com uma grandeza de referéncia. E a comparagdo com um
padrao que estabelece a grandeza de uma propriedade. Este conceito também pode ser
levado ao estudo da relevancia de cada termo da equacdo. Assim, faz-se necessirio uma
andlise de escala para verificar a influéncia do coeficiente de transferéncia do calor interno
na solucdo do problema. A andlise de escala ndo resolve a equacao, sua finalidade é estimar

a ordem de magnitude de cada termo e se for o caso, simplificd-la ou ndo.

Fazendo-se uma inspecdo de andlise de escala e considerando-se ky, no infinito,

considerando apenas o denominador da Equacdo 3.79, tem-se: a Equacdo 4.1.

(1+li(f +1?Wi“ o K; I;g +hWi“8§“)
wr wext wext A n kwr U “4.1)
(hwin +k7U)
¢,

Fazendo-se uma inspecdo de andlise de escala, considerando k. _, . a Equagdo (4.1)

reduz-se a :
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r 1 4.2)
kU

h
h.. +——
( Wln+6&n)

wext

Considerando-se, ainda hw;, = 2 W/m?K , k=1 wmK, hwe, =5 W/m? K, 88, =5.,6

A

x10™* m e calculando-se U cujo valor € 400, pode-se escrever a Equacdo (4.2) da seguinte

forma:

! L1 (4.22)
2+ 1x400 5
56x10™

Novamente, usando-se o termo do numerador do 1° termo da Equacdo (4.2a), obtém-

Se:

¢ A0 5 L 7143x10
5,6 x10 4.3)

Analisando o valor numerado da Equacao (4.2), pode-se concluir que o termo hwj,, <

k; U

, 1sto mostra que o coeficiente de transporte de calor convectivo interno exerce

n
pouca influéncia na distribuicao da temperatura. Portanto, a influéncia do aumento do hwey
na distribuicdo de temperatura é bem maior do que a do hwj,. Isto pode ser observado

também na expressao (4.3) onde o valor deste coeficiente € absorvido pela segunda parcela.
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Figura 4.17: Distribuicao de temperatura adimensional T* para hw;, = 2 W/m’K, ¢ = 0.4 em z/H a)

0.0833, b) 0.5277 e ¢) 0.9722 e H=0,20m,(caso 11).
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Figura 4.18: Distribuicao de temperatura adimensional Distribuiciao de temperatura adimensional T

para hw;, =5 W/m’K, € = 0,4 em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 12).

100

1.00
0.95
0.90
0.85
0.80
0.75
0.70
0.65
0.60
0.55
0.50
0.45
0.40
0.35
0.30
0.25
0.20
0.15
0.10
0.05
0.00



4.2.3 Avaliacao da geometria do reator

4.2.3.1 Efeito da razao de aspecto geométrico

Nos casos 13 a 17 da Tabela 3.2 considera-se que o reator de leito fixo tem uma
geometria cilindrica circular de razdo de aspecto geométrico L,/L;= 1 Fixando-se o valor
do coeficiente de transferéncia de calor hwey = 5 W/m> K e considerando-se trés alturas de
secdes do leito compactado (0.0833, 0.5277 e 0.9722), observa-se na Figura 4.19 (caso 13)
para uma porosidade € = 0,2 ocorrem deslocamentos de isolinhas (isotermas) de maiores
valores de temperatura na direcdo radial cada vez mais proxima do centro do reator gerando
dessa forma regides com maiores variacdes de temperatura. Ha ainda grandes variagdes de
temperatura na direcao axial do reator. A medida que aumenta-se a porosidade, fato similar
pode ser observado nas Figuras 4.20, 4.21 e 4.22 referentes aos casos 14 a 16,
respectivamente. Nos casos de 13 a 16 (Figuras 4.19 a 4.22), as isolinhas apresentam uma
forma concéntrica enquanto no caso 17 (Figura 4.21) mostram uma forma irregular,
possivelmente devido ao fato da porosidade ser varidvel neste caso. Ainda observa-se nos
casos 13 a 17 (Figuras 4.19 a 4.23) que a transferéncia de calor ocorre de forma mais
intensa, provocando uma distribuicdo de temperatura bem variada tanto na dire¢do axial
quanto na direc¢do radial. Em outras palavras, pode-se dizer, que no caso dessa geometria,
um aumento na porosidade do leito implica numa diminui¢ido do gradiente de temperatura
na sec¢do transversal do reator e o fluido perde mais calor para parede do reator.

Comparando-se o comportamento da distribui¢cdo de temperatura na se¢ao do reator
com geometria cilindrica circular com aquela de um reator com secdo cilindrica eliptica
utilizando-se os casos 14 (Figura 4.20) e 7 (Figura 4.12), verifica-se comportamento
similar, exceto devido ao efeito de borda mostrado na Figura 4.10 (caso 7) devido a
distribuicao da porosidade na parte mais pontiaguda do cilindro eliptico e razdo de aspecto
diferentes. 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 4.19: Distribuicio de temperatura adimensional T para h, =5 W/m?K, ¢ = 0,2 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 13).
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Figura 4.20: Distribuicio de temperatura adimensional T parahw = 5 Wm’K, ¢ = 0,4 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 14).
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Figura 4.21: Distribuicido de temperatura adimensional T para hw =5 W/m’K, £ = 0,6 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 15).
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Figura 4.22: Distribuicdo de temperatura adimensional T para hy, =5 W/m’ K, ¢ = 0,8 em z/H a)
0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 16).
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Figura 4.23: Distribuicio de temperatura adimensional para hw = 5 W/m’K, ¢ = variavel em z/H a)

0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 17).
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4.2.3.2 Efeito da altura do leito

Quando aumenta-se H de 0,30 m para 0,40 m ocorre uma diminui¢do no valor do

gradiente de temperatura na direcdo radial. Assim, pode-se dizer que aumentando-se a

altura do leito ocorre uma maior transferéncia de calor do fluido (ar) para a parede do

reator. Percebe-se que um maior resfriamento acontece no maior valor de H (altura do leito)

em virtude de haver maior drea para troca de calor, Figura 4.24 (caso 18) e Figura 4.25

(casol9).
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Figura 4.24: Distribuicdo de temperatura adimensional T parahw =5 Wm’K,£=0,4e H=0,30 m
em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722, (caso 18).
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Figura 4.25: Distribuicio de temperatura adimensional T" para hw =5 Wm’K, £=04 e H= 0,40 m
em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722,(caso19).
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4.2.4 Efeito da temperatura do fluido

4.2.4.1 Efeito da temperatura do ar na entrada do reator

Nos casos simulados de 7, 20, 21, e 22 trabalhou-se com a temperatura de forma
adimensional. Desta forma, o efeito da variacdo da temperatura do fluido na entrada do
reator no interior do mesmo. Isto pode ser visualizado na Figura 4.26. Uma alternativa é
analisar os resultados na forma dimensional. Assim, para uma melhor anélise considerou-se
a coordenada y = 0,03m fixa, obteve-se a temperaturas nas coordenada x de 0.00; 0.05;
0.10 e 0.20 m, nas sec¢des de z/H 0.0833, 0.5277 e 0.9722. Com os dados obtidos da
simulacdo foi possivel gerar as Figuras 4.26, e 4.30. A Tabela 4.1 sumariza os resultados.
Se for fixada as coordenadas P(x,y) = (0.10, 0.03) de um ponto numa determinada secao
digamos z/H = 0.9722), pode-se observar os valores T = 48,64°C para T,= 50°C; T =
57,09°C para T,= 60°C; T = 67,28°C para To = 70°C e T = 77,74°C para To = 80°C. Assim,
o efeito na variacdo da temperatura do fluido na entrada do reator reflete-se numa variagao
de temperatura em cada ponto no interior do reator. Uma analise da Tabela 4.1 e na Figura
4.26 mostra que existe uma variacdo da temperatura na direcdo X e que as menores

temperaturas ocorrem proximo a parede do reator. Este efeito ¢ mais acentuado para

maiores temperatura do fluido na entrada do reator

Verifica-se de forma global que as variacdes de temperatura na dire¢do x é bem maior

que na dire¢do axial Z.
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Figura 4.26: Distribuicao de temperatura adimensional T para o caso 20( hw =5 W/m’K, =04 e
H = 0,20m, em z/H = 0.9722 a) T,= 50°C e b) T,= 80°C ( casos 20 e 22).
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Tabela 4.2: Temperatura no interior do reator na posicio y = 0,03m para
diferentes temperaturas do fluido na entrada do reator.

T (°C)
Caso | T,(C) | 2/H |\ _ 6 60m | x=0.05m | x=0.10m | x =0.15m | x = 0.20m
0.0833| 5000 | 4999 | 4996 | 4867 | 4136
20150 Vos077| 4962 | 4958 | 4863 | 4320 | 3633
09722 | 4864 | 4855 | 4676 | 4062 | 34.89
0.0833| 60.00 | 5991 | 5975 | 5881 | 47.04
20160 165077 | 5005 | 5756 | 5587 | 5173 | 39.50
09722 | 5700 | 5456 | 5229 | 4777 | 3733
0.0833| 7000 | 6997 | 6992 | 6734 | 5272
T 79 los277] 6924 | 6863 | 6726 | 5641 | 42.66
09722 | 6728 | 6592 | 6352 | 5126 | 39.77
0.0833| 80.00 | 7997 | 7990 | 7956 | 58.40
221 80 Nosp77| 7948 | 7828 | 7773 | 7280 | 4583
09722 | 7774 | 7490 | 7384 | 6684 | 4222

As Figuras 4.27 a 4.30 foram geradas a partir das informagdes obtidas nas simulacdes
dos casos 7, 20, 21 e 22 conforme Tabela 4.1 para que fosse possivel analisar o efeito da

variacdo da temperatura na entrada do reator.
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Figura 4.27: Temperatura na posi¢io y = 0,03m fixa em funcio da coordenada x nas sec¢oes z/H 0.0833,

0.5277 ¢ 0.9722 para T,= 50°C (caso 20).
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Figura 4.28: Temperatura na posicio y = 0,03m fixa em funcio da coordenada x nas secoes z/H =

0.0833, 0.5277 e 0.9722 para T,= 60°C (caso 21).
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Figura 4.29: Temperatura na posicao y = 0,03m fixa em funcao da coordenada x nas se¢ées z/H =
0.0833, 0.5277 ¢ 0.9722 para T,= 70°C (caso7).
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Figura 4.30: Temperatura na posicao y = 0,03m fixa em funcdo da coordenada x nas se¢des z/H =
0.0833, 0.5277 € 0.9722 para T ,= 80°C (caso 22).
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4.2.4.2 Efeito da temperatura do fluido refrigerante

Nas simulagdes do caso 7 e dos casos 23 a 26 trabalhou-se com a temperatura na
forma adimensional. Considerou-se na entrada do reator a temperatura constante T, = 70°C
e considerou-se que a temperatura do fluido refrigerante era de Ty, - 20, 40, 50, ¢ 60 °C.
Deste modo, o efeito da variacdo da temperatura do fluido refrigerante no interior do reator,
ndo pode ser verificado. Como visualizado na Figura 4.31. Uma alternativa é fazer uma
andlise dos resultados na forma dimensional. Assim, condiderou-se a coordenada y = 0.03m
fixa e obteve-se a temperatura nas coordenadas x 0.00, 0.05, 0.10, 0.15 e 0.20 m, nas secdes
z/H = 0.0833, 0.5277 e 0.9722, conforme apresentados nas iguras 4.32 a 4.35. A Tabela 4.2
resume os resultados obtidos. Se for fixada as coordenadas P(x,y) = (0.15, 0.03) de um
ponto na se¢do z/H = 0.5277 pode-se observar os valores de T= 56,22°C para T,, =20°C; T
=59;80°C para Tm = 40°C; T = 65,30 °C para Tm = 50°C e T = 67,24 °C para Tm = 60 °C.
Assim, verifica-se que o efeito na variacdo da temperatura do fluido refrigerante € similar
ao efeito da variacdo da temperatura do fluido na entrada do reator que também se reflete
numa varia¢gdo de temperatura em cada ponto no interior do reator. Analisando-se a Tabela
4.2 e a Figura 4.32 percebe-se que existe uma variacdo da temperatura na dire¢do x e que as
maiores temperaturas ocorrem proximas a parede do reator. Este efeito € mais acentuado

para maiores temperatura do fluido refrigerante.

Ainda, verifica-se de forma global que as variacdes de temperatura na direcdo x é

bem maior que na direcdo axial z.
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Figura 4.31: Distribuicio de temperatura adimensional T parahw =5 W/m’K,e=0,4e H =

0,20m, em z/H = 0.9722 a) T,,= 20°C e b) T,= 60°C (casos 23 e 26).
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Tabela 4.3: Temperatura no interior do reator na posicao y = 0,03m para diferentes
temperaturas do fluido refrigerante do reator.

T (°C)
Caso | Tu("C) | Z/H |\ _ ) 00m | x =0.05m | x =0.10m | x = 0.15m | x = 0.20m
0.0833| 7000 | 6997 | 6995 | 6802 | 4994
2120 10577 6906 | 6828 | 6658 | 5622 | 3667
09722 | 6661 | 6490 | 6190 | 4962 | 32.88
0.0833| 7000 | 6997 | 6995 | 6800 | 57.06
24040 1os5077| 6943 | 6896 | 6883 | 5980 | 50,00
09722 | 6796 | 6694 | 6630 | 5594 | 47,73
0.0833| 7000 | 6999 | 6989 | 6946 | 6136
25130 o577 6962 | 6931 | 6909 | 6530 | 5633
09722 | 68,64 | 6796 | 67,53 | 6266 | 5489
0.0833| 7000 | 6998 | 6989 | 69,69 | 6598
26 160 105077 6968 | 6965 | 6931 | 6724 | 6334
09722 | 69,03 | 6898 | 6838 | 6592 | 62,57

As Figuras 4.32 a 4.35 foram geradas a partir das informacdes obtidas nas simulagdes

dos casos 7, 20, 21 e 22 conforme Tabela 4.1 para que fosse possivel analisar o efeito da

variacdo da temperatura na entrada do reator.
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Figura 4.32: Temperatura na posicao y = 0,03m fixa em funcao da coordenada x nas secoes Z/H 0.0833,
0.5277 € 0.9722 para T,,= 20°C (caso 23).
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Figura 4.33: Temperatura na posicao y = 0,03m fixa em funcio da coordenada x nas secoes Z/H 0.0833,
0.5277 e 0.9722 para T,,= 40°C (caso 24).

117



A A
= = + + = ‘
1] & &
1 +
td b
o | *
= A
i) -
T = S00C
2H _
56 — & 10,0833 +
+ - - 05277 &
® — 09722
52 ] T J | I [ J
0.00 0.05 0.10 015 0.20 .25
X (m)

Figura 4.34: Temperatura na posicao y = 0,03m fixa em funcio da coordenada x nas secées Z/H 0.0833,
0.5277 e 0.9722 para T,,= 50°C (caso 25).
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Figura 4.35: Temperatura na posiciao y = 0,03m fixa em fun¢io da coordenada x nas secoes z/H 0.0833,
0.5277 e 0.9722 para T,,= 60°C (caso 26).
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4.2.5 Efeito da velocidade do ar

Para analisar o efeito da velocidade de entrada do ar na distribuicdo de temperatura
no reator, foram simulados os casos7 e os de 27 a 30 conforme Tabela 3.2 para hw. =5
W/m’K e € = 0,4. Os resultados estéo plotados nas Figuras 4.36 (caso 27) a 4.40. Analisando-se a
Figura 4.36 (caso 27), pode-se dizer que o escoamento do fluido ocorre lentamente para u,
= 0,001 m/s. Nesta mesma figura, observa-se que a transferéncia de calor no meio poroso
ocorre gradativamente de acordo com a altura da secdo transversal. Isolinhas de maiores
valores de temperatura comecam a aparecer na secao mais baixa do leito enquanto nas mais
altas aparecem isolinhas de menores valores de temperatura. Isto implica dizer que a
transferéncia de calor radial supera bastante a transferéncia de calor axial. O efeito
convectivo € bem inferior ao efeito difusivo. Comparando-se as Figuras 4.36 a 4.39 e 4.11,
pode-se observar que ao aumentar a velocidade comecam aparecer isolinhas de maiores
valores de temperatura e as de menor valor desaparecem. Isto significa que um aumento na
velocidade u, provoca um aumento na transferéncia de calor para parede do reator e na
direcdo axial do reator. Os efeitos; convectivo e difusivo ocorreram simultaneamente e

ambos sdo importantes no fendmeno de transferéncia de calor.
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Figura 4.36: Distribuicio de temperatura adimensional T para hw = 5 Wm’ K, ¢ = 04 e u,=
0,001m/s em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 (caso 27).
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Figura 4.37: Distribuicio de temperatura adimensional T para hw =5 W/m’K, £ = 0,4 e u, = 0,01m/s
em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e c) 0,9722(caso 28).
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Figura 4.38: Distribuicao de temperatura adimensional T para hw = 5 Wm’K, £ = 0,4 e u, = 0,05 m/s
em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e c¢) 0,9722(caso 29).

122



(b)

0.00 0.05 0.10 0.15 0.20 0.25

(©

Figura 4.39: Distribuicdo de temperatura adimensional T" para hw =5 W/m’K, £ = 0,4 e u, = 0,11417
m/s em Z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722(caso 7).
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Figura 4.40: Distribuicio de temperatura adimensional T parahw =35 W/m’K, € = 0,4 e u, = 0,11700
m/s em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722(caso 30).
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4.2.6 Efeito do material da parede do reator

Para estudar o efeito do material da parede do reator sobre a distribuicdo de
temperatura no interior do reator, foi selecionado trés tipos de acos inoxiddveis e cobre
puro conforme os casos 31 a 34 na Tabela 3.2 e as condutividades dos materiais podem ser
vistas na Tabela 3.1. Os perfis adimensionais de temperatura obtidos sdo mostrados nas
Figuras 4.41 a 4.44. Verificou-se, apds andlise das figuras, que o gradiente de temperatura
axial € menor quando a condutividade térmica da parede do reator € mais elevado. Contudo,
os resultados sdo muito similares, do ponto de vista de transferéncia do calor quem esta
dominando o fendmeno é o coeficiente de transferéncia do calor convectivo externo. No
entanto, sob o aspecto do efeito do calor no equipamento, agos inoxidaveis sdo mais

recomendaveis para a parede do reator por serem mais resistentes ao calor e a corrosao.
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Figura 4.41: Distribuicao de temperatura adimensional T para hw =5 Wm’K, ¢ = 0,4, u, = 0,11471
m/s e k,,=13,4 W/mK em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 (caso 34).
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Figura 4.42: Distribuicdo de temperatura adimensional T parahw =35 Wm’K, £ = 0,4, u, = 0,11471
m/s e ky,,=14,9 W/mK em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e c¢) 0,9722 (caso 33).
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Figura 4.43 Distribuicio de temperatura adimensional T parahw =35 Wm’K, € = 0,4, u, = 0,11471
m/s e ky,,=15,1 W/mK em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e c) 0,9722 (caso 32).
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Figura 4.44: Distribuicdo de temperatura adimensional T parahw =35 W/m’K, ¢ = 0,4, u, = 0,11471
m/s e ky,, =401 W/mK em z/H a) 0,0833, b) 0,5277 e ¢) 0,9722 (caso 31).
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CAPITULO 5

CONSIDERACOES FINAIS E SUGESTOES PARA FUTUROS
TRABALHOS

Neste capitulo, sdo apresentadas as principais conclusdes obtidas neste trabalho, bem

como, as sugestdes para o desenvolvimento de trabalhos futuros.

5.1 Consideracoes finais
Baseado na literatura consultada pode-se concluir que:

e A geometria cilindrica eliptica tem sido pouco estudada no que diz respeito a
transferéncia de calor em reatores de leito fixo recheado de particulas, visto que sua
aplicagdo industrial € inexistente, sendo usado apenas em coletores de efluente

automotivos.
De acordo com os casos estudados nesta pesquisa conclui-se que:

e A porosidade no fendmeno de transferéncia de calor em reatores de leito fixo é um

parametro de grande relevancia, afetando os gradientes de temperatura no leito.
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Com o aumento da porosidade do leito obtém-se menores gradientes de

temperaturas tanto na direcdo transversal, quanto na dire¢cdo axial do reator.

Os maiores gradientes de temperatura ocorreram proximos a parede, principalmente
ao se usar porosidade varidvel, pois neste caso, ocorre uma variagdo brusca da

porosidade nas proximidades da parede do reator.

Os perfis de temperatura apresentam um comportamento assintdtico, variando nas
direcOes axial e transversal do reator. Verifica-se de forma global que as variacdes

de temperatura na dire¢do x € bem maior que na direcio axial z.

Com o aumento do coeficiente de transferéncia de calor convectivo na parede
externa do reator, maiores gradientes; axial, radial e angular de temperaturas, sdao

obtidos.

Aumentando-se o coeficiente de transferéncia de calor na parede interna do reator
de 2 W/m” K para 5 W/m” K aparentemente no é provocada nenhuma mudanca no
comportamento da variacdo da temperatura, a influéncia do coeficiente de
transferéncia de calor convectivo na parede externa do reator na distribuicdo de
temperatura € bem maior do que este pardmetro na parede interna deste

equipamento.

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

cilindrica eliptica com elevada razao de aspecto.
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Aumentando-se a altura do leito ocorre uma maior transferéncia de calor do fluido
(ar) para a parede do reator. Percebe-se que um maior resfriamento do fluido
acontece no maior valor de altura do leito em virtude de haver maior drea para troca

de calor.

Uma variacdo na temperatura do fluido na entrada do reator reflete-se numa
variagdo de temperatura em cada ponto no interior do reator, € que as menores
temperaturas ocorrem préximo a parede do reator. Este efeito € mais acentuado para

maiores temperatura do fluido na entrada do reator.

O efeito da variacdo da temperatura do fluido refrigerante € similar ao efeito da
variacdo da temperatura do fluido na entrada do reator que também se reflete numa

variacdo de temperatura em cada ponto no interior do reator.

Um aumento na velocidade do fluido provoca um aumento na transferéncia de calor
para parede do reator e na dire¢do axial do reator. Os efeitos convectivo e difusivo
ocorrem simultaneamente e ambos sdo importantes no fendmeno de transferéncia de

calor.

O gradiente de temperatura axial € menor quando a condutividade térmica da parede
do reator € mais elevada, porém este efeito é pouco observado. Do ponto de vista de
transferéncia do calor, o coeficiente de transferéncia do calor convectivo externo € o

parametro dominante.

132



5.2 Sugestoes para futuros trabalhos

e Analisar o efeito da inclusdo da temperatura e velocidade do fluido na entrada do

reator em funcdo da posicdo transversal (angular e radial).

e Avaliar o comportamento do reator operando em condi¢des transientes com ou sem

reacdo quimica.

e Avaliar o efeito da forma e dimensdes da particula no interior do reator sobre a

distribuicao de temperatura.

e Desenvolver modelo matemdtico para descrever a temperatura nas particulas e

fluido separadamente, no interior do reator (modelo heterogéneo).

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

reator.
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