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RESUMO

O processo Fischer-Tropsch (FT) revolucionou a producao de hidrocarbonetos liquidos
a partir do gas de sintese. Apesar dos desafios historicos em investimentos focados
a pesquisa/infraestrutura, o processo FT é alvo de pesquisa continua. Seu potencial
para contribuir com energia e produtos quimicos sustentaveis na atual transformagéo
energética impulsiona o desenvolvimento. A sintese FT é conduzida em uma variedade
de reatores, cada qual possuindo caracteristicas e aplicacdes especificas. Entre os
diversos tipos existentes, destaca-se o reator de leito fixo como um dos mais relevan-
tes pela ampla janela de operagao. No entanto, uma das principais dificuldades esta
relacionada a gestéo do calor gerado durante as rea¢des exotérmicas no leito catalitico.
O aumento da temperatura pode impactar a seletividade e a atividade do catalisador,
influenciando a formacao dos produtos desejados. Além disso, o leito fixo pode en-
frentar problemas de fluxo e distribuicao desigual dos reagentes e produtos, o que
pode reduzir a eficiéncia e a conversao. Nesse sentido, o presente trabalho tem como
objetivo analisar o efeito da temperatura no escalonamento de reatores de leito fixo
com baixa razao de diametro tubo-particula (N) por meio de técnicas de fluidodindmica
computacional na sintese de hidrocarbonetos liquidos no processo de FT. A metodo-
logia utilizada envolve a combinacdo de Dinamica de Corpos Sélidos (DCS) para a
criacao da geometria do leito e de Dinamica dos Fluidos Computacional (CFD) para a
analise fenomenoldgica. No processo de geragdo da geometria, foram avaliados para-
metros como porosidade média, porosidade média radial e tortuosidade em leitos com
diferentes valores de N. No ambito da anélise fenomenolégica, foram consideradas
variagbes na temperatura da parede, e os resultados foram analisados considerando a
conversao e a seletividade para hidrocarbonetos com mais de cinco carbonos, usando
dados simulados provenientes da literatura como base para comparag¢ao. Por um lado,
os resultados demostraram que a partir do enfoque da DCS ¢é possivel obter diferen-
tes graus de compactacéao do leito e das onze correlagdes avaliadas, dez tiveram um
desvio médio percentual menor que 10% da porosidade média, do mesmo modo a po-
rosidade radial e a tortuosidade concordam com os dados experimentais da literatura.
Se reportou que para N = 5, os desvios percentuais no modelo 3D em relacdo aos
dados da literatura aumentavam, ao tempo em que a temperatura de parede diminuia;
caso contrario para N = 3 e N = 4, alcangcando um desvio maximo de 22% e 35%,
respectivamente. A associacao que se realiza € que esses desvios estdo associados a
forma de empacotamento do leito que modifica as fragdes de vazios no leito. Por outro
lado, a abordagem probabilistica sugere operar o reator a baixas temperaturas e com
uma razao de alimentagédo de pelo menos 2 para evitar a saturagado do sistema com
altas concentragdes de reagentes. A preferéncia é por uma relagédo de Ho/CO = 1 para
temperaturas abaixo de 220 °C, e uma relacdo de 3 quando a temperatura é maior
para manter uma alta probabilidade de crescimento de hidrocarbonetos liquidos. No
entanto, os altos valores da probabilidade de crescimento de cadeia (a) e seletividade
serédo limitados pelos niveis de conversdo. Somente sob as condi¢des de temperatura
de parede de 500 °C e uma concentracao de alimentagdo de 25 mol/m? é possivel
permanecer dentro da faixa operacional do processo de Fischer-Tropsch em Baixa
Temperatura (FTBT), assegurando um valor de o superior a 85%.

Palavras-chave: Fluidodindmica Computacional. Processo Fischer-Tropsch. Reator de
Leito Fixo. Dindmica de Corpo Rigido.



ABSTRACT

The Fischer-Tropsch (FT) process, developed by Franz Fischer and Hans Tropsch in the
1920s, revolutionized the production of liquid hydrocarbons from synthesis gas. Despite
historical challenges related to optimizing selectivity, catalytic activity, and infrastruc-
ture investments, ongoing research is driven by FT process potential to contribute to
sustainable energy and chemical production in the current energy transformation. FT
synthesis is conducted in various reactors, each with specific characteristics and appli-
cations. Among these, the fixed-bed reactor stands out as one of the most relevant due
to its wide operating range. However, managing the heat generated during exothermic
reactions in the catalytic bed is a significant challenge. Temperature increases can
impact catalyst selectivity and activity, affecting product formation. Additionally, fixed
beds may face issues related to uneven reactant and product distribution, potentially
reducing efficiency and conversion. This study aims to analyze the temperature effect
on scaling fixed-bed reactors with a low tube-to-particle diameter ratio (N) using com-
putational fluid dynamics (CFD) techniques in liquid hydrocarbon synthesis via FT. The
methodology combines Rigid Body Dynamics (RBD) for bed geometry creation and
Computational Fluid Dynamics (CFD) for phenomenological analysis. Parameters such
as average porosity, radial average porosity, and tortuosity were evaluated for beds with
different N values during geometry generation. In terms of phenomenological analysis,
wall temperature variations were conducted, and the results were analyzed based on
conversion and selectivity for hydrocarbons with more than five carbon atoms in the
chain, using simulated data from the literature for comparison. Results showed that,
from an RBD perspective, different bed compaction levels can be obtained, and out of
the eleven evaluated correlations, ten had a mean percentage deviation of less than
10% from the average porosity. Similarly, radial porosity and tortuosity agreed with liter-
ature experimental data. For N = 5, percentage deviations in the 3D model increased
as wall temperature decreased. Conversely, for N = 3 and N = 4, deviations reached
a maximum of 22% and 35%, respectively. These deviations were associated with the
bed’s packing, which modified void fractions in the bed. On the probabilistic approach
side, it is suggested to operate the reactor at low temperatures with a feed ratio of at
least 2 to avoid saturating the system with high reactant concentrations. A preference
is given to an Ho/CO = 1 for temperatures below 220 °C and a ratio of 3 for higher
temperatures to maintain a high probability of liquid hydrocarbon growth. However, high
values of chain growth probability (o) and selectivity are limited by conversion levels.
Only under the conditions of a wall temperature of 500°C and a feed concentration of
25 mol/m3 is it possible to stay within the operational range in the Low-Temperature
Fischer-Tropsch process (FTBT), ensuring an a parameter value greater than 85%.

Keywords: Computational Fluid Dynamics. Fischer-Tropsch Process. Fixed Bed Reac-
tor. Rigid Body Dynamic.
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1 INTRODUGAO

Uma das preocupacdes atuais esta associada a alta concentragédo de compos-
tos nitrogenados/sulfurados, metano e diéxido de carbono emitidos no meio ambiente.
Um dos maiores desafios esta no setor energético, com a produgdo de combustiveis
fosseis, que no ano de 2020 gerou 34,1 Gt de CO, no mundo, o que representa um
aumento de mais de 55% em relagdo ao que se gerava ha 20 anos (FRIEDLINGSTEIN
et al., 2020). Além disso, outra questao reside no aumento da temperatura média glo-
bal provocada, em sua maioria, pelos gases de efeito estufa liberados pela queima de
combustiveis fésseis. Assim, ao longo dos anos foram propostas diferentes tipos de
solugbes, desde a criagdo de células de hidrogénio, captura de CO, (SONG; FRITZ;
COSKUN, 2022; XU, S.; DAS, S. K.; ARCHER, 2013; ALVA et al., 2017), implementa-
cao de energia renovavel (JURASZ et al., 2020), reacdes nucleares (PORTNOV et al.,
2021), etc. No entanto, a incorporacgéo global das fontes de energia renovavel ainda
enfrenta obstaculos devido a dependéncia continua das fontes de energia tradicionais,
o que limita sua viabilidade.

O processo mais popular para a producéo de hidrocarbonetos liquidos a partir
do gas de sintese (syngas, CO + H») & conhecido como sintese de Fischer-Tropsch
(FT). Para remover as impurezas do gés de sintese — como H»S, CO5, NH, — um
processo de purificacao € realizado por meio do uso de um absorvedor. Em seguida,
essa corrente € introduzida em um reator catalitico FT, no qual ocorre a formagao
dos hidrocarbonetos desejados. Posteriormente, a corrente é direcionada para um
separador, podendo ser refinada ou nao, resultando na obtencéo de produtos de alto
valor agregado, tais como gasolina, diesel, ceras ou outros compostos parafinicos.

Uma parte fundamental de todo o processo € representada pelos reatores de FT
e que englobam diferentes tipos, como o reator de leito fluidizado e de leito fluidizado
circulante, o reator tubular de leito fixo e o reator de leito mével (STEYNBERG et al.,
2004). Nesses reatores ocorrem as reacdes de FT e que sdo altamente exotérmicas,
o que demanda uma consideravel responsabilidade no projeto e no controle da tem-
peratura em todos os pontos do reator. Uma vez que esses reatores sao projetados é
necessario realizar seu escalonamento para possibilitar a conversdo do gas de sintese
em produtos de alto valor agregado em escala industrial. No entanto, esse processo de
escalonamento demanda diversas complexidades em mdultiplas escalas, o que ressalta
a importancia de modelar esse tipo de sistemas para aprimorar a descricdo em escalas
maiores.

Nesse sentido, diversos estudos abrangem diferentes areas de pesquisa relacio-
nadas a esse tema, entre os quais destacam-se a melhoria na descrigdo das cinéticas
da reacao de FT a partir de abordagens mecanicistas e de dindAmica molecular e
aquelas de modelagem matematica e simulagcdo com énfase no escalonamento do
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processo.

Particularmente, a modelagem matematica dos reatores heterogéneos de leito
fixo representa um desafio devido a ndo linearidade das equacdes resultantes das
cinéticas de reacao de FT, o que limita a aplicacao de solu¢des analiticas em situacoes
praticas. Nesse contexto, os métodos numéricos surgem como uma alternativa viavel.
Atualmente, com os avangos tecnoldgicos, as simulagdes computacionais utilizando
ferramentas da fluidodinamica computacional (CFD, por suas siglas em inglés) tém se
tornado uma realidade para estudar esse tipo de processo, as quais permitem explorar
e otimizar as condi¢des operacionais, resolvendo o modelo matematico com diferentes
configuracdes de equipamentos e parametros de processo.

No que diz respeito a parte operacional, o Reator de Leito Fixo (RLF) tem uma
janela de operacao mais ampla em compara¢ao com os outros tipos de reatores FT.
Além disso, demonstra maior estabilidade operacional e menor desgaste mecanico do
catalisador, bem como uma relativa facilidade de escalonamento, sendo especialmente
relevante para diversas aplica¢des industriais. Entretanto, devido a natureza exotérmica
das reagdes envolvidas, uma das consideracdées essenciais reside na andlise das
variagdes de temperatura, visando identificar as condi¢gées étimas do processo. Isso
permite maximizar a producao dos produtos desejados, a0 mesmo tempo em que se
minimiza a formag&o dos produtos indesejados. Atualmente, ha poucos trabalhos na
literatura que abordam a avaliacao da conversao e da seletividade do processo como
métricas de estudo no processo de FT. Geralmente, as pesquisas envolvem o estudo
dos fenémenos de transferéncia de forma isolada. Portanto, é de grande interesse a
conducéao de pesquisas que abordem de maneira integrada essas métricas por meio
do acoplamento de todos os fendmenos fisicos num unico sistema.

Nesse contexto, surge a intencdo de analisar o impacto da temperatura no
dimensionamento do RLF através de técnicas de fluidodinamica computacional. O
enfoque central repousa sobre a sintese de hidrocarbonetos liquidos estaveis. O pro-
pésito desta pesquisa reside na analise de distintas configuragdes do reator de leito
fixo. Este estudo engloba a disposicdo aleatoria de pellets cataliticos esféricos e a
fase fluida, constituida por uma mistura de gas de sintese e hidrocarbonetos formados.
Nesse sentido, a finalidade é avaliar tanto a relacao entre variacoes de temperatura
assim como a eficiéncia de produgéo de hidrocarbonetos em termos de desempenho
quanto da selecao de produtos desejados segundo a variacdo da razdo de didmetro
tubo-particula (N = d}/dp).
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1.1 OBJETIVOS

1.1.1 Objetivo Geral

Analisar o efeito da temperatura de parede no escalonamento de reatores de
leito fixo com baixa razao de didmetro tubo-particula por meio de técnicas de fluido-
dindmica computacional aplicado a sintese de hidrocarbonetos liquidos estaveis no
processo de FT.

1.1.2 Objetivos Especificos

 Caracterizar a matriz porosa catalitica por meio do calculo da tortuosidade e
a porosidade média e radial do leito.

+ Avaliar o efeito do coeficiente de fricgédo e restituicdo da fase solida na gera-
cao da geometria.

» Co-validar o modelo fluidodinamico 3D para baixas razées tubo-particula
(N).
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2 REVISAO DA LITERATURA

2.1 PROCESSO FISCHER-TROPSCH

Na década de 1920, dois pesquisadores do Instituto Kaiser Wilhelm, Franz Fis-
cher e Hans Tropsch, fizeram uma descoberta transcendental no campo da quimica.
Seu trabalho foi motivado pelo interesse em desenvolver fontes alternativas de com-
bustivel, impulsionado pela pressao social gerada pela Primeira Guerra Mundial, bem
como pelas flutuagdes nos precos e disponibilidade do petrdleo (STEYNBERG, AP,
2004). Essa descoberta consistiu em uma reagao quimica que posteriormente seria
conhecida como reacao de Fischer-Tropsch. Posteriormente a descoberta, as instabi-
lidades sociais e os conflitos pds-guerras fizeram com que fosse mantido o interesse
nesse processo devido a percepgao de reservas limitadas de petrdleo bruto e as nego-
ciacoes entre paises produtores (ANDERSON; KCLBEL; RALEK, 1984).

O processo FT se refere a conversdo do gas de sintese em hidrocarbonetos
liquidos por meio de reag¢des quimicas. O gas de sintese € uma mistura de hidrogénio
e mondxido de carbono obtido a partir de matérias-primas carbonaceas, como carvao,
gas natural ou biomassa (DAVIS; OCCELLI, 2016). A Sintese de Fischer-Tropsch (SFT)
para a produgdo desses combustiveis € realizada em um reator catalitico operado a
elevadas temperaturas e pressoes. A natureza da reacao de FT é altamente exotér-
mica, 0 que torna o controle da temperatura no processo o maior desafio. Assim, no
processo de FT existe uma classificagdo segundo as condigdes de temperatura: Pro-
cesso Fischer-Tropsch em Alta e Baixa Temperatura (FTAT e FTBT, respectivamente).
Os dois processos operam num intervalo de pressao entre 20 atm - 25 atm. Entretanto,
o processo FTAT opera em uma faixa de temperatura entre 320 °C - 350 °C e geral-
mente envolvendo duas fases (gasosa e sdlida) e o objetivo é a producéo de gasolina e
produtos quimicos. Os processos FTBT operam num intervalo menor de 200 °C - 250
°C incorporando trés fases, a saber, gasosa, liquida e sélida, e seu objetivo principal é
a obtencao de destilados médios e ceras.

2.1.1 Contexto Historico do Processo FT

No contexto da descarbonizacao e redugcao de emissoes, espera-se uma dimi-
nui¢do significativa na demanda por carvao, uma das matérias-primas utilizadas nesse
processo. Estima-se que até o ano de 2045 a demanda por carvéo diminua em 11,7
milhdes de barris equivalentes de petréleo por dia (Mboe/d) (OPEC, 2021). Entretanto,
€ importante considerar que, em situag6es de crise militar ou conflitos bélicos, essa pro-
jecao pode ser afetada devido a dependéncia atual de gas natural entre as principais
poténcias mundiais. Nesse sentido, em qualquer um dos cenario, 0 uso do gas natural
e a biomassa tendera a aumentar nos préximos anos para a produg¢éo de combustiveis
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liquidos estaveis que tenham um menor teor de compostos aromaticos, sulfurados e
heterociclicos (KAKAEE; PAYKANI; GHAJAR, 2014).

Figura 1 — Grafico que ilustra a variacao histérica no preco nominal médio do barril
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A partir da Figura 1 apresentam-se alguns dados histéricos importantes que
influenciaram o desenvolvimento do processo e da tecnologia FT:

» Desde meados do século 20, vérios fatores influenciaram a precificacdo

do petréleo, incluindo descobertas de reservas no Oriente Médio e precos
baixos da Venezuela que substituiram precos altos nos Estados Unidos
(PARRA, 2004). Isso levou aos Estados Unidos a controlar importagdes por
12 anos e diminuiu o interesse na tecnologia FT como alternativa a formacéao
de hidrocarbonetos.

Em 1973, a OPEP optou por aumentar drasticamente o preco do petrdleo por
barril e reduzir a producéo, levando a um aumento de quatro vezes no preco,
que ultrapassou os 11 dblares (HAKES, 2008). Isso impulsionou a empresa
Sasol a criar duas instalagdes em Sandton, Africa do Sul, para desenvolver
tecnologia FT.

Na ultima parte dos anos 1970, ocorreu uma segunda crise petrolifera de-
vido a revolucao no Ird, que causou uma paralisacao dos trabalhadores do
petréleo. Nesse periodo, o Ird era um dos maiores produtores mundiais de
petréleo, representando quase 20% da producao total da OPEP. Isso prejudi-
cou os paises que importavam petréleo do Ird. No entanto, a Arabia Saudita,
também membro da OPEP, equilibrou 0 mercado global de petrdleo nos anos
seguintes. Apesar disso, durante essa crise, a OPEP reduziu sua produgéo
em 8 milhdes de barris por dia (REYNOLDS; PIPPENGER, 2010).
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* No inicio dos anos 1980, houve um periodo de baixa demanda e alta oferta
de petrdleo devido a recente crise petrolifera, o que resultou na diminuigéao
dos precos do petroleo. Paises como a Arabia Saudita e outros produto-
res também tiveram influéncia sobre os pregos em 1986, ao optarem por
aumentar sua participacao no mercado de petréleo. Eles asseguraram um
lucro constante por barril, calculado nas refinarias por meio da estratégia
netback(GATELY; ADELMAN; GRIFFIN, 1986; BORDOFF; LOSZ, 2015). No
entanto, em paises produtores que nao adotaram essa tatica, o0 aumento da
producdo ndo conseguiu compensar o declinio nos pregos, o que levou a
perdas consideraveis.

* No periodo de 1990 a 1994, os precos do petréleo experimentaram uma
queda gradual devido ao desfecho dos acontecimentos relacionados aos
paises produtores de petrdleo cruciais durante a invasdo do Kuwait e a
subsequente Guerra do Golfo. Além disso, houve uma segunda queda acen-
tuada nos pregos em 1997 devido ao colapso da moeda tailandesa, o que
resultou em uma reducgao significativa na demanda por petréleo (RAFIQ;
SALIM; BLOCH, 2009).

* No final do século XX, uma desaceleracdo econdémica resultou em compor-
tamentos recessivos que se manifestaram no mercado de petréleo. No inicio
do século XXI, uma queda na demanda levou a uma reducao de 20% nos
precos do petréleo. Essa diminuicao foi rapidamente afetada pelos ataques
nos EUA, que geraram incertezas sobre as respostas do pais, e também
pela greve da PDVSA, devido a sua capacidade de fornecer energia para
diversos paises por meio de diferentes acordos financeiros; considerando
gue a PDVSA foi e € um membro significativo na OPEP.

» Depois desses eventos, os pregos do petréleo tém mostrado variagdes signifi-
cativas em curtos intervalos de tempo e essa tendéncia continua atualmente.
Um exemplo disso é o aumento de 80% no prec¢o do barril entre 2009 e 2012,
considerando valores nominais (ver Figura 1).

« Em 2012, houve um aumento significativo nos precos médios anuais do
petréleo BRENT e OPEP, atingindo 109 ddlares por barril, devido a cortes
na producao da OPEP, a crise siria e os efeitos do colapso financeiro global.

» Entre 2014 e 2015, houve uma queda de 60% no preco do barril de petré-
leo, principalmente devido ao excesso de oferta anterior e ao aumento da
producéo de petréleo de xisto nos EUA, resultando em uma redugéo nas
importacdes. Desde a segunda crise do petréleo, a dependéncia do petroé-
leo do Golfo Pérsico tem sido uma preocupacao para as nacdes ocidentais,
levando os EUA a investir em tecnologia para extrair petréleo/gas de xisto
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como uma solugéo, questionando novamente a viabilidade do cenério do
processo FT (KHAN et al., 2017).

* A crise militar atual entre Rassia e Ucrénia, somada as sanc¢des aplicadas
pelos paises ocidentais a Russia, além da escalada econémica ap0s a pan-
demia de SARS-CoV-2, estdo causando incertezas no mercado de petréleo.
Isso resultou, em termos de pre¢co nominal, um aumento de 150% no preco
médio do barril em um intervalo de dois anos. A pandemia e a crise militar
provocaram mudangas nas politicas para garantir a seguranga energética
das principais economias globais afetadas. Esses eventos tendem a esti-
mular o desenvolvimento de tecnologias para suprir a escassez de oferta,
aproveitando os recursos disponiveis nos paises.

Nesse sentido, as instabilidades nos ambitos social, politico e econémico, que
resultam em aumentos nos precos do petrdleo ou na incerteza sobre sua disponibili-
dade, despertam o interesse em criar combustiveis sintéticos e compostos quimicos
para suprir a demanda. Além disso, o atual cenério de transformacao da matriz ener-
gética leva ao desenvolvimento de nova tecnologia que gere menos poluentes para
diminuir a pegada de carbono. A implementacdo em larga escala da tecnologia FT
enfrenta desafios como riscos de investimento ligados as reservas de petroleo de
paises ou empresas com capacidade financeira, questdes tributarias, barreiras tarifa-
rias e volatilidade nos precos do petréleo (SUPPES; STORVICK, 2015) assim como a
diversificagdo para outros tipos de combustiveis e formas de obter energia.

E importante mencionar que a produgéo de gas de sintese dentro do processo
FT provém de matérias carbonaceas entre as que destacam o carvao, biomassa e gas
natural. Consequentemente, a tecnologia necessaria varia de acordo com o tipo de
matéria-prima, o que leva ao conceito de XTL (sigla para X-to-Liquids em inglés), onde
X representa qualquer um dos recursos carbondceos mencionados e qualquer uma das
tecnologias utilizadas que visam a producao de hidrocarbonetos liquidos estaveis. A
quantidade e qualidade do gas de sintese dependera por sua vez da matéria-prima e do
processo utilizado. Além disso fatores externos desempenham um papel fundamental,
como por exemplo a disponibilidade da matéria-prima, oferta e demanda dos recursos,
opinides ou posturas politicas de abastecimento e exploragéao.

2.1.2 Tipos de catalisadores e produtos derivados da SFT

No contexto das reac¢des quimicas na Sintese de FT (SFT) para a producao de
combustiveis, tem-se particular interesse, principalmente, na formacao de parafinas e
olefinas. No entanto, uma variedade de outros compostos indesejados, como alcoois,
metano, aldeidos, cetonas ou di6xido de carbono e acidos também sao produzidos
durante esse processo como pode ser visto nas Equacdes (1) a (7) (VAN DER LAAN,
1999; GUPTA; SMITH; SPIVEY, 2011; HODALA et al., 2021):
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+ Parafinas:

nCO+ (2n+1)Ho — CpHopo + NHo O (1)
* Olefinas:

nCO + (2n) Ho — CnHop + NH> O 2)
« Alcoois:

nCO + (2n—-1)Hy — CpHop1OH + (n—1) Ho O (3)
+ Aldeidos:

CO + H, - CH,OCO + H, — CH3CHO + H,O (4)
+ Cetonas:

—CHs + CO — CH3 (CO) CHsy (5)
 Dibxido de carbono (Reagao de deslocamento de agua e de Boudouard):

CO+ H,0O «+ COs + Ho (6)

2CO0+ CO,+C (7)

Dependendo do tipo de catalisador (ver Tabela 1), procura-se no processo que
os produtos da reacao de FT sejam formados majoritariamente por parafinas, olefinas
ou ceras (MARTINELLI et al., 2020; MENDEZ; ANCHEYTA, 2020; KULIKOVA, 2020).
Entretanto, um importante subproduto gerado na maioria das reagcées quimicas € agua,
0 que em combinag¢ao com as moléculas de diéxido de carbono proveniente do gas de
sintese produz didxido de carbono por meio da conhecida reacao de deslocamento de
agua (WGS, pelas siglas em inglés).

A atividade catalitica pode ser afetada pela reacdo WGS e a magnitude depen-
dera da base do catalisador, do suporte e dos promotores. Atualmente, muitos estudos
se concentram nos efeitos da reacdo de deslocamento da agua e alguns destes re-
portam um aumento na conversao e na seletividade em catalisadores de cobalto a
baixas pressdes parciais (BERTOLE; MIMS; KISS, 2002; MARTINELLI et al., 2020;
GAVRILOVIC et al., 2021; GOH et al., 2022). Uma reacao de relevancia, porém menos
explorada, é a reacao de Boudouard (Equacéo (7)), que contribui para a producao de
CO, na SFT.

Embora a reagcdo de WGS necessite de menos energia para produzir moné-
xido de carbono em comparac¢ao com a reacao de Boudouard, estudos (LIU, B. et al.,
2018; BAHRI; VENEZIA; UPADHYAYULA, 2019) tém mostrado a formagédo de CO» por
meio da reacao de Boudouard em catalisadores a base de ferro, cobalto e bimetalicos
(Fe-Co), o que afeta a atividade catalitica. Nesse sentido, compreender as caracteris-
ticas e o impacto dessas reacdes secundarias nos catalisadores permite otimizar a
producdo de hidrocarbonetos desejados, reduzindo as emissdes indesejadas de CO»
e aumentando a eficiéncia global do processo.
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2.1.3 Modelo Cinético

Um dos grandes desafios na sintese de FT esta relacionado com a quantidade
de produtos gerados apds a reagdo do gas de sintese. Além dos hidrocarbonetos
de cadeia curta e longa, metano, alcoois, agua e mondxido de carbono também sao
comumente gerados (MOUSAVI et al., 2015; DRY; SHINGLES; BOTHA, 1970; VAN
DER LAAN, 1999). A descricao do consumo do gas de sintese pode ser abordada
principalmente através de dois enfoques distintos. O primeiro, fundamentado na lei
de poténcias, pressupde que a velocidade da reacao é diretamente proporcional as
concentragdes dos reagentes (CO e H») elevadas a uma poténcia. Esse conceito
€ definido da seguinte maneira em termos de pressdes parciais dos componentes
gasosos:
rco =¥ Péo PP, (8)
onde y € um coeficiente de proporcionalidade que pode ser dependente da temperatura
ou da afinidade dos reagentes com os sitios cataliticos e P; sédo as pressdes parciais
em que as potencias a e b sdo as ordens da reacdo. Sabe-se que a ordem de a
oscila entre +0,65 a -1 e b entre 0,5 e 2 € a ordem de ativacado entre 93 — 103 kJ/mol
(ZENNARO; TAGLIABUE; BARTHOLOMEW, 2000; DAS et al., 2005).

Por outro lado, em vista dessa variagao das ordens de reacdo — especialmente
a ordem do CO, em relacédo a temperatura — uma expressao de taxa que incorpora
uma ordem variavel seria mais adequada para prever com maior precisao a taxa de
reacdo. Nesse sentido, o enfoque de Langmuir-Hinshelwood (LH) (ver Tabela 2) é
um dos mais utilizados na catalise heterogénea para reacdes fluido-sélido, visto que
aborda aspectos cruciais como quimissorcao, reacdo quimica e dessor¢cao, 0s quais
s&o normalmente representados da seguinte forma:

b
Y Péo Ph,

Ico = (9)

n
> K P Pé?"o]
onde K; representa a constante de adsorgéo a e b representam a molecularidade do
passo limitante da taxa de reacéo e os coeficientes a; e b; estdo associados com as
pressdes parciais e as respectivas constantes de adsorgéo (Kj).

Diversos trabalhos tém adotado essa abordagem LH como base. Por exemplo,
Yates e Satterfield (1991) apresentaram uma cinética com as mesmas caracteristicas
que a Equacao (9). O sistema analisado para tal proposta foi um reator de suspensao
nas condicoes tipicas do processo FTAT. Mais tarde, Vervloet et al. (2012) utilizaria
essa cinética e a aplicaria a um catalisador esférico com o propdsito de identificar
as condi¢oes operacionais favoraveis que maximizem a producao de hidrocarbonetos
maiores a 5 carbonos (Cs , ), considerando as limitagdes de difusdo intraparticula, que
influenciam a seletividade e a atividade do catalisador.
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Posteriormente, Das et al. (2005) desenvolveram a expressao cinética empre-
gando um Reator de Tanque Agitado Continuo (CSTR) em condigdes tipicas da indus-
tria do processo FTBT. Os parametros cinéticos foram ajustados e os autores relataram
as variaveis do modelo, levando em consideracao a influéncia da agua, uma vez que
observaram uma maior conversao significativa do CO no sistema. Do mesmo modo, a
expressao cinética proposta por Ma et al. (2014) leva em consideracdo um efeito ciné-
tico positivo da agua. Nesse contexto, vale ressaltar que recentemente, por meio de
técnicas de ressonancia magnética, foi revelada a presenga de um liquido enriquecido
em agua na superficie dos poros, bem como a detecgdo de compostos oxigenados em
catalisadores de ruténio (ZHENG et al., 2023). Isso abre a possibilidade de conduzir
estudos semelhantes com outros tipos de catalisadores e obter evidéncias concretas
de que a presenga de agua desempenha um papel crucial que impacta na descricao
da cinética.

O estudo conduzido por Botes, Dyk e McGregor (2009) consistiu em pesquisas
experimentais realizadas em um reator de suspensdo em escala laboratério. A rele-
vancia dessa pesquisa reside na descoberta de que um modelo cinético de quatro
parametros era praticamente indistinguivel de um modelo de trés parametros, que,
do ponto de vista fisico, esta associado a rapida dissociacao do CO sem intervencao
do hidrogénio. Isso resultou em um valor do expoente da presséo parcial do CO no
denominador da expressao cinética (conforme apresentado na Tabela 2) diferindo de
1, que € o valor tipico em muitas outras expressdes cinéticas.

Os trabalhos de Atashi et al. (2010) e Mansouri et al. (2013) destacam dois tipos
distintos de suporte (manganés e cério) para elucidar dados oriundos de experimentos
realizados em microrreatores de leito fixo, em condigdes operacionais apropriadas para
FTBT. Os dados cinéticos provenientes desses estudos foram ajustados a uma cinética
LH. Entretanto, o suporte de manganés conduziu a um mecanismo de formacao de
carburo, caracterizado pela rapida dissociacao assistida por hidrogénio. Por outro lado,
o suporte de cério conduziu a um mecanismo do tipo endlico, que envolve a adsor¢ao
direta do CO e a formacao de um intermediario de oxigénio (enol).

Nesse sentido, destaca-se a relevancia do suporte e do promotor, considerando-
se a utilizacdo do mesmo tipo de reator e condicdes operacionais semelhantes. Re-
centemente, Keyvanloo, Lanham e Hecker (2016) propuseram uma expressao cinética
que também considera a presenca de carbono atdmico na superficie do catalisador. E
interessante porque geralmente se assume que o hidrogénio atébmico exerce uma in-
fluéncia predominante na dissociacao e, consequentemente, no crescimento da cadeia.
No entanto, esse estudo evidencia que na superficie do catalisador poderia ocorrer
uma competicdo pelos sitios ativos entre hidrogénio e o carbono atémico, o que pode-
ria modificar parametros como a energia de ativagcao. Essa perspectiva é notavelmente
diferente em relagdo aos mecanismos previamente estudados até o momento.
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2.1.4 Probabilidade de crescimento de cadeia

Devido a producao de diversos produtos na reagao de FT, € essencial compreen-
der a natureza dos hidrocarbonetos gerados. Tal descricdo pode ser alcangada através
de cinéticas baseadas em leis de poténcia, as quais, por sua vez, estdo condiciona-
das ao célculo de parametros cinéticos associados ao numero maximo de carbonos
presentes na cadeia dos produtos que se deseja modelar. Assim, outra abordagem
vem se destacado nos ultimos anos e esta baseada na distribuicdo de probabilidade
de crescimento das cadeias dos hidrocarbonetos. A vantagem de utilizar esse tipo de
abordagem é a relativa facilidade na descricdo do consumo do gas de sintese e dos
produtos de interesse a partir de um unico parametro denominado probabilidade de
crescimento de cadeia (a). A distribuicdo Anderson-Schulz-Flory (ASF) foi proposta
com esse objetivo e descreve a velocidade de crescimento ou propagacao (kp) limitada,
por sua vez, pela velocidade de terminagéo (k;) da cadeia. Assim, pode-se definir como
uma relagao das velocidades de propagacgao e terminagéao considerando também a
razdo local de gas de sintese ajustado pelo parametro exponencial da seletividade ()
(VERVLOET et al., 2012):

kp
Ko + (%)B ki

Cco

(10)

a =

As velocidades de propagacao e terminacdo sao descritas a partir de uma
expressao do tipo Arrhenius:

E; 1 1 .
k,-=ki0exp[ﬁ’(49315—?)], para/=pout (11)

onde kjg representa o fator pré-exponencial, E; a energia de ativagéo tanto do processo
de propagacao como de terminacdo e R a constante universal dos gases. Assim,
substituindo-se a Equacéao (11) na Equacao (10) se obtém a definicado do parametro
de probabilidade de crescimento de cadeia:

a= 1 (12)

k(@) o [ (ssdrs 1))

onde Ka = kig/Kpo € AEq = E; — Ep representam os parametros de ajuste relacionados
ao fator pré-exponencial e a energia de ativagao da seletividade dos hidrocarbonetos,
respectivamente. Assim, o parametro a fornece informag&o sobre o consumo do gas
de sintese e, por considerar a taxa de terminacao, € um indicativo da seletividade.

Em resumo, o parametro a (PANGARKAR et al., 2009; VERVLOET et al., 2012):
(i) € uma fungao da temperatura e da relagdo da composicao do gas de sintese local; (ii)
é independente do tamanho da cadeia de hidrocarbonetos, isto é, a probabilidade da
ligagdo de um mondmero a uma cadeia de maior tamanho com n atomos de carbono
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€ a mesma para todas as cadeias de n carbonos dentro do sistema; (iii) proporciona
informacao em relacédo a seletividade por meio das taxas de propagacéao e termina-
cao nos sitios ativos do catalisador; e, (iv) as reacdes de propagacao e terminagao
estaréo influenciadas pelo parametro 8 que definira a razdo local das concentragbes
de hidrogénio e monéxido de carbono e, portanto, a probabilidade de formacao de
monémeros/radicais para a formagao de hidrocarbonetos de n carbonos.

Figura 2 — Esquema do crescimento e terminagao da cadeia do hidrocarboneto se-
gundo o mecanismo tradicional ASF

Descricao

Intermediarios Produtos .
matematica

C,/ %, C=(-a,)
C, 1% ¢, C=l-a)+(-a)]a,
C3*ﬂ>c3 C3=[(1—061)+(1—a2)+(1—a3) ]ocloc2

C, 17a, c, G-= [(1—a )+ (1—a)+(1-a)++(1-a;)]a,a,~ a,

Fonte: adaptado de Van de Loosdrecht ef al. (2013)

A Figura 2 representa o esquema tradicional de crescimento. No entanto, essa
representagdo esta generalizada para o caso de a ndo ser constante, isto €, quando
nao é independente do tamanho da cadeia do hidrocarboneto. Quando se considera
essa simplificacédo, a descricao matematica da producédo de uma cadeia de hidrocar-
bonetos de n atomos de carbono se reduz a:

Cn=n(1-a)a™’
Dessa forma, a seletividade para uma cadeia de n atomos de carbono pode ser
representada matematicamente por (VAN DE LOOSDRECHT et al., 2013):

n-1
Sn = M = n(‘] _a)2an_1 (13)

1
1—
O denominador da expressao da seletividade anterior representa a convergéncia
do numero total de carbonos em todo o espectro do produto segundo o somatorio:
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oo ~ oo _ 1_ 1
;Cn—;nﬁ a)a™! = — (14)

Na pratica, a composicao dos produtos na reacdo de FT resulta em um sistema
multicomponente (ver Figura 3) de parafinas, olefinas, hidrogénio, alcoois, diéxido de
carbono, aldeidos, compostos oxigenados ou agua, que dependem por sua vez das
condi¢des de operacgéo e do tipo de catalisador. A descri¢ao tradicional da distribuicao
de Anderson-Schulz-Flory (ASF) considera um crescimento de cadeia linear, embora
possa ocorrer a formacéao de hidrocarbonetos ramificados, o que afeta a distribuicao
ASF. Essa distribuicédo ideal presume que as condi¢des cinéticas sao constantes em
cada local catalitico, mas na pratica, desvios podem surgir devido a multiplas reacdes
secundarias, resultando em uma diversidade de fatores de crescimento (PUSKAS;
HURLBUT, 2003).

Figura 3 — Mecanismo tradicional de crescimento de cadeia e seletividade conforme a
probabilidade de crescimento da cadeia

100
9071

30t
20+
10+

C * kp C * kp C * ;\-‘3\ jgi H :r:r‘:f.jit etos I_»’,
€)= (E)——(.) : | ,'
SN i B 601 — Gasolina i
z 9 3
k, g 40}
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-~

0 : :
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Fonte: adaptado de Van der Laan (1999) e Van de Loosdrecht et al. (2013)

A Figura 3 ilustra o mecanismo tradicional de crescimento, influenciado pelas
taxas de propagagao (kp) e terminagéo (k;), e apresenta uma representagao visual
dos produtos gerados por meio desse processo classico de crescimento. No processo
FT, quer seja o FTAT ou FTBT, a formacdo de metano e hidrocarbonetos de cadeia
curta, sejam eles saturados ou insaturados, € indesejada. Portanto, busca-se alcancgar
uma probabilidade de crescimento superior a 70% para minimizar a produgéao desses
compostos indesejados e, a0 mesmo tempo, aumentar a seletividade para hidrocarbo-
netos de cadeia mais longa. Nesse contexto, o processo FTBT visa operar em uma
faixa de probabilidade de 0,85 a 0,95, um intervalo mais amplo em comparagao com
o processo FTAT, que se situa entre 0,7 e 0,75 (STEYNBERG et al., 2004). Assim,
a selecao das variaveis operacionais para alcancar a probabilidade de crescimento
desejada no processo Fischer-Tropsch € crucial para obter os produtos desejados.
A abordagem do processo FTBT, com uma faixa mais ampla de probabilidade de
crescimento, busca aprimorar ainda mais a seletividade e eficiéncia na produgao de
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hidrocarbonetos de cadeia mais longa. No entanto, para alcancar esses valores de a,
é fundamental abordar questdes fisicas, como a atividade e a estabilidade do catalisa-
dor. Além disso, as consideracdes operacionais dos reatores a serem utilizados sao
igualmente indispensaveis.

2.2 REATORES NO PROCESSO FT

Na atualidade existem diferentes configuragcées de reatores comumente utili-
zados para na conducgao da reacdo de FT operando a alta e baixa temperatura se-
gundo o modo de operagcdao mencionado na se¢ao anterior. Entre os principais reatores
destacam-se o Reator de Leito Fixo Multitubular (RLFM), o Reator de Coluna de Bo-
lhas em Suspensédo (RCBS) e o Reator de Leito Fluidizado Circulante (RLFC). Os
reatores RCBS apresentam principalmente as seguintes caracteristica (MARTINELLI
et al., 2020; DRY, 2004): transferéncia eficiente de calor, precisa de altos fluxos de gas,
alto cisalhamento que resulta no desgaste nas particulas do catalisador, os produtos
favorecidos séo olefinas de baixo peso molecular, ceras e diesel de alta qualidade (ver
Figura 4).

No que diz respeito ao RLFC as principais caracteristicas sdo (MARTINELLI
et al., 2020): transferéncia eficiente de calor, precisa de uma demanda energética
consideravel para a recirculagao do catalisador, e esta focado na geragao de hidrocar-
bonetos insaturados de baixo punto de ebulicdo. Os reatores circulantes ou fluidizados
sdo normalmente operados a altas temperaturas com o intuito de produzir hidrocarbo-
netos insaturados de baixo ponto de ebulicdo. Por outro lado, o RCBS opera a baixas
temperaturas com a tendéncia de formacao de hidrocarbonetos saturados de alto ponto
de ebulicdo. Visto que o presente trabalho esta direcionado ao estudo dos RLF, este
modo de operacédo sera discutido a seguir.

2.2.1 Reator de Leito Fixo (RLF)

Particularmente, o RLF se caracteriza por operar nos dois intervalos de tem-
peratura que abrangem o processo de FT (SAEIDI et al., 2015). No contexto do RLF,
existem duas variaveis importantes a serem consideradas no projeto desse tipo de
reator. A primeira é a queda de pressao provocada pela disposicao da fase sélida ao
longo dos tubos do reator. A segunda é o controle de temperatura por meio do sistema
de resfriamento, o qual é importante devido a energia liberada na reacao altamente
exotérmica de FT (STEYNBERG et al., 2004).

O aspecto do controle de temperatura no sistema de resfriamento esta direta-
mente associado com a velocidade de reacéo, visto que cinética de reacao estaria
sendo favorecida por maiores temperaturas, 0 que ocasionaria um aumento na conver-
séo do gas de sintese. Entretanto, a converséo no processo de FT néo € diretamente
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Figura 4 — Variacdo das condi¢cdes operacionais entre os diversos tipos de reatores
de sintese de FT para a producao de hidrocarbonetos
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Fonte: adaptado de Saeidi et al. (2015)

proporcional a seletividade. Portanto, € indispensavel determinar as condicées 6timas
em termos de temperatura na parede do reator que maximizem a conversao e a seleti-
vidade dos produtos desejados, sem deixar de considerar as questdes de seguranca.

Na atualidade existem diferentes abordagens no estudo desse tipo de reator.
Ha trabalhos experimentais focados na melhoria dos catalisadores ou na modificacao
estrutural dos reatores visando favorecer a transferéncia de calor e de massa radial
(IGLESIA, 1997; TUCKER et al., 2022; HODALA et al., 2021; BARRERA et al., 2023).
Ha também estudos tedricos que objetivam compreender a dindmica molecular para
predizer 0s mecanismos de reacao e de ativacdo do gas de sintese no catalisador,
além de estudos envolvendo a modelagem matematica e a simulagdo numérica por
meio de técnicas de CFD para determinar as condi¢gbes 6timas de operagédo (VAN
ETTEN et al., 2023; LIU, Q.-Y.; SHANG; LIU, Z.-P,, 2021; WOO et al., 2023; SHEN
et al., 2021). Considerando esse ultimo ponto, o uso de ferramentas computacionais é
fundamental para a andlise dos mecanismos de transferéncia de calor e de massa, pois
permitem explorar um amplo intervalo de condicées de operacao sem a necessidade da
realizagdo de ensaios exaustivos e dispendiosos em escala de bancada ou industrial.

2.3 MODELOS CFD COM RESOLUGAO DE PARTICULAS

Existem duas abordagens para o projeto de reatores industriais. Por um lado,
estdo aqueles que consideram a fase soélida e a fase liquida como uma unica fase
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(modelo homogéneo). Por outro lado, estao aqueles que nao realizam essa distincéo
(modelo heterogéneo). Para o fechamento do modelo matematico, geralmente se re-
corre ao uso de parametros de transporte efetivos. Por exemplo, para um modelo axial
axissimétrico 2D com uma razdo N relativamente alta (N > 5) é comum utilizar um
perfil de porosidade radial para considerar as heterogeneidades da disposicao da fase
solida.

Bai et al. (2009) mencionaram que as correla¢cdes empiricas medias aplicadas
a reatores com baixos valores de N séo pouco confiaveis devido, principalmente, ao
efeito da parede do tubo que influencia os fenémenos de transferéncia locais. Nesse
contexto, a forma e a disposicao das particulas (catalisadores com diversas geome-
trias) nas simulagdes pode ter uma agao significativa sobre a estrutura do empacota-
mento do reator. Assim, algumas propriedades do leito como a fragdo de vazios (tanto
axial quanto radial) e a tortuosidade se verao influenciadas e portanto também o ren-
dimento do reator. Para alcancar a construcao do leito com uma distribuicao aleatéria
do catalisador, algumas propostas consideram a utilizacdo do Método de Elemento
Discreto (MED) ou a Dindmica de Corpos Sélidos (DCS) que, em conjunto com o
acoplamento da CFD, pode proporcionar um estudo mais aprofundado das grandezas
fisicas do sistema reacional.

O MED é uma ferramenta que prediz a velocidade das particulas no sistema,
calculando as forgas que atuam sobre cada particula e a trajetéria como resultado das
colisdes entre particulas e devido ao efeito da gravidade num determinado intervalo
de tempo. No que diz respeito a associacao com CFD destacam-se diversos trabalhos,
por exemplo Chandra, Peters e Kuipers (2020) apresentaram um modelo de um reator
adiabatico nao isotérmico com N = 5. Foram geradas 340 particulas esféricas sélidas
que representaram a fase sélida-catalitica do sistema a partir do MED. Os autores em-
pregaram uma Simulacdo Numérica Direta (DNS, pela sigla em inglés) para resolver
as equacdes de Navier-Stokes com valores baixos do niumero de Reynolds e compa-
raram os resultados com um modelo em 1D que acopla a fase fluida com a sélida,
destacando a importancia do acoplamento dos balangos de massa e de energia entre
as particulas solidas em reacdes exotérmicas para evitar desvios nas predicoes.

Mais tarde Chandra et al. (2021) retomaram o trabalho de Chandra, Peters e
Kuipers (2020) aplicando a sintese de FT ao processo. Os autores consideraram a
transferéncia de massa, de energia e de quantidade de movimento em um reator de
leito empacotado resfriado na parede com N = 4 com o objetivo de identificar as condi-
¢cbes 6timas de operacao para maximizar a conversao, rendimento e seletividade dos
produtos desejados. Neste estudo, o reator € modelado aplicando-se uma distribuicao
aleatéria da fase solida esférica através do MED, reportando um espagamento ao longo
do centro do reator segundo a distribuicao radial do centro de particula, o que provoca
0 aumento da magnitude da velocidade média nessa regido. Isso é particularmente
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interessante, visto que a medida que a relagéo Dy/Dp diminui, a influéncia dos efeitos
de parede aumenta, o que gera uma maior porosidade, modificando o comportamento
hidrodindmico e, consequentemente, afetando a transferéncia de massa e de energia.

Por outro lado Das, Deen e Kuipers (2017), estudaram o efeito da temperatura
em uma coluna empacotada variando N num intervalo de 4-8 e considerando também
um caso particular quando N — co. Reportaram que a baixas relagdes de N o efeito de
parede afeta consideravelmente a queda de press&o, mas nédo o balanco de energia
devido a pouca variagao do coeficiente de transferéncia de calor total no sistema. O
sistema anterior esta restrito a particulas monodispersas sem reagdo quimica e sem
geracao de energia.

No entanto, nos ultimos anos, a DCS tem sido cada vez mais utilizada na ge-
racdo de leitos fixos. Essa abordagens também estd baseada nas leis de Newton do
equilibrio de forgas para o calculo das trajetérias das particulas. Uma das principais
diferencas radica em que a DCS gera as particulas como malhas de superficie, per-
mitindo que possuam formas arbitrariamente variadas sem a necessidade de utilizar
particulas ou elementos individuais para representar outras malhas de superficie mais
complexas (BLENDER, 2018). A detecgao de contatos entre cada malha é realizada
com base em consultas de proximidade aplicadas aos vértices, o que pode demandar
menor esforgco computacional quando comparado com o MED (DIXON; PARTOPOUR,
2020; FLAISCHLEN; WEHINGER, 2019). Por exemplo, Boccardo et al. (2015) e Parto-
pour e Dixon (2017) exploraram a DCS como uma alternativa a abordagem numérica
tradicional do MED estudando o transporte de quantidade de movimento em reatores
de leito fixo considerando diversas formas da fase sdlida, tais como esferas, cilindros,
cilindros trilobados ou aneis de Raschig. Os autores destacaram a versatilidade dessa
metodologia para o estudo das interacdes de escoamento e transporte, visando no
futuro aprimorar pesquisas que acoplem mecanismo de transporte de calor e massa.

Na pratica, para investigar as posicoes e orientacdes das particulas esféricas
em sistemas reacionais tubulares, comumente utiliza-se, por sua precisao, a aborda-
gem experimental que envolve técnicas de imagem, como microtomografias de raios X
ou ressonancia magnética (ZHENG et al., 2023; BAKER et al., 2014; CATS et al., 2016;
FATHIGANJEHLOU et al., 2024). No entanto, com o objetivo de otimizar a economia, a
eficiéncia e a simplicidade na selecao das caracteristicas das particulas, é proveitoso
considerar a adocao das abordagens mencionadas nesta secdo, com um destaque
especial para a DCS devido ao seu tempo computacional relativamente baixo e a ca-
pacidade de gerar geometrias complexas sem recorrer a aproximagao por meio de
particulas compostas como no MED. E importante salientar que a DCS esta incorpo-
rada na biblioteca Bullet Physics no software de cédigo aberto Blender, utilizado no
presente trabalho. Assim, combinando essa abordagem com a aplicacao de técnicas
de CFD, é possivel ampliar ainda mais os estudos de caso, aprimorando a compreen-
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sdo dos leitos fixos e, consequentemente, das interac¢des fisico-quimicas que podem
ocorrer dentro deles.

2.4 MORFOLOGIA DO LEITO

2.4.1 Porosidade média

A porosidade média do leito indica a relacdo entre o volume de vazios na regiao
inter-particula e o volume total do leito. Particularmente, a porosidade média mostra
uma dependéncia direta e significativa com razdes baixas de N (< 10) (BENYAHIA;
O’NEILL, 2005). Para efetuar seu calculo, recorre-se a correla¢gées fundamentadas
em dados experimentais disponiveis na literatura. Essas correlacées consideram geo-
metrias monodispersas e polidispersas, geralmente como uma fungéo dependente da
razdo N (DE KLERK, 2003; CHENG, 2011; RIBEIRO; NETO; PINHO, 2010; DIXON,
1988). Entre as técnicas experimentais mais empregadas para calcular tal parametro,
destacam-se o deslocamento de 4gua e a passagem de um volume conhecido de
fluido.

Por exemplo, o trabalho de Ayer e Soppet (1965) foca na predicdo da porosidade
do leito e na eficiéncia do empacotamento por meio de uma descricdo puramente mate-
matica para leitos compactados por vibragdo. Para particulas esféricas, eles reportam
que suas dedugdes foram baseadas em experimentos com granalha de aco com uma
massa especifica média de 7,64 g/cm3. Por meio de um microscépio estereoscopico
determinaram que a granalha é quase esférica, retirando as particulas com alto grau
de deformacgéo.

Dixon (1988) reportou uma correlagcdo geral em esferas para N > 2 e outros
tipos de geometrias regulares. No entanto, em comparag¢ao com o trabalho anterior,
nao foi reportado o material da fase sélida e o método de empacotamento por vibracao
nao foi considerado, o que levou a um leito solto. Essa compreensao é realmente
importante, visto que o valor da fracao de vazios na auséncia do efeito de parede (c50)
encontra-se na faixa de 0,40 a 0,43. Para recheios compactados situa-se no intervalo
de 0,36 a 0,39. Foumeny et al. (1991) reportaram uma correlagdo para um intervalo de
N de 2 - 22 para particulas esféricas de tamanho homogéneo nédo porosas, sinalizando
a importancia do efeito de parede no célculo da porosidade média. Do mesmo modo
gue no trabalho anterior, ndo foi informada nenhuma caracteristica fisica em relagéo a
fase sélida.

Mueller (1992) reportou uma correlagdo baseada em experimentos de outros
autores para esferas de tamanho homogéneo. No estudo, eles optaram por usar um
material ceramico para as geometrias irregulares e esferas de cortica. Embora a cortica
seja porosa, a abordagem adotada foi aplicar cera quente para criar uma estrutura
rigida nos poros quando a temperatura diminui, eliminando assim qualquer interferéncia
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na medicao da porosidade média devido a porosidade do material.

Dos trabalhos revisados nesta subsecéo, a correlacdo de Mueller (1992) foi a
primeira proposta para a porosidade radial (¢(r)) que, além da razdo N, depende da
porosidade média do leito () e da porosidade sem efeito de parede (c~). Mais tarde De
Klerk (2003) propds outra correlagdo na mesma base que o trabalho anterior: o material
utilizado nos experimentos foi esferas de vidro com uma massa especifica média de
2520 kg/m3, obtendo uma matriz porosa compacta. Um aspecto a ser mencionado
neste caso é que a esfericidade nao foi determinada. Isso pressupde que a esfera nao
tem irregularidades e poder-ia-se considerar um corpo geométrico com esfericidade
de 1.

Benyahia e O’Neill (2005) reportaram diferentes correlacdes de porosidade mé-
dia baseadas em dados experimentais para geometrias regulares como esferas, cilin-
dros e cilindros ocos com e sem dependéncia da esfericidade. Neste caso, a parte
experimental sugere que a fase sélida é composta por um material poroso, uma vez
que foi necessario preenché-la com fluido para eliminar o espaco vazio nos poros
durante as medigbes. Além disso, a matriz porosa foi compactada através de vibragao.

Cheng (2011) apresentou uma correlagdo da porosidade média abrangendo um
intervalo significativo da razédo N e a relacionou com a queda de pressao do leito. Essa
abordagem foi motivada pela consideragao das restricbes da equacao de Ergun para
valores baixos de N que afetam a queda de pressao no leito. Mais tarde, Ribeiro, Neto
e Pinho (2010) avaliaram esferas de vidro de tamanho homogéneo com diferentes
didmetros numa coluna de Perspex gerando um leito compacto. Reportaram uma
boa concordancia com os resultados da literatura e propuseram uma correlagao para
2 < N < 19 avaliando também a influéncia da porosidade média na queda de pressao.

Com base no exposto conclui-se que ndo ha uma correlagcédo geral para a de-
terminacéo da porosidade média, pois a organizacao das esferas de tamanho homo-
géneo dependera de fatores fisicos e de colisdo que sao caracteristicas proprias do
material. No entanto, pelos trabalhos mencionados nesta subsecao, a porosidade mé-
dia apresenta valores limites, pois geometricamente o recipiente limita o espago de
organizacao da geometria esférica. Nesse sentido, foi demostrado que a fragdo de
vazios para essa matriz porosa de tamanho homogéneo teria que estar no intervalo
de (1 - ﬁ) <z< (1 - g) (FRIED; IDELCHIK, 1989).Na Tabela 3 apresentam-
se as correlacdes baseadas em dados experimentais utilizadas neste trabalho para
comparacao da porosidade média do leito com o método do Blender.

Resumindo, a queda de pressao esta diretamente relacionada com a relagéao
entre o volume de vazios na regido inter-particula e o volume total do leito . No entanto,
outras informacdes em relacao a hidrodinamica — por exemplo, a magnitude da veloci-
dade ou a (as)simetria do escoamento — também sao influenciadas indiretamente. Em
relagéo a hidrodindmica, esse comportamento poderia encontra-se intimamente ligado
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Tabela 3 — Correlacdes utilizadas para o calculo da porosidade média

Correlacéo €x Intervalo de N Referéncia
- 1,740
750 (Nt 1407 039 1.5<N<50 (BENYAHIA; O'NEILL, 2005)
s .. 007 054
ESfot TN AR 0,39 N>2 (AEROV, 1951)
& =00 +0,216exp (-0,313N) 0365 3<N<32 (AYER; SOPPET, 1965)
£ o 40,073 |1 — (N-2°
= foo + 0, N 0,38 ne. (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 1990)
= 0,05 , 0.412
ESfot TNt AR 0,4 N>2 (DIXON, 1988)
s 40151
€=t N 036 2.1<N<40 (FAND; THINAKARAN, 1990)
E = o + 0,254 0%
® = Foo ¥ DOt 23N 0383 2<N<22 (FOUMENY et al., 1991)
E =CECno + %
foo + TN 0,365 N >2,02 (MUELLER, 1992)
£ =200 +0,35exp (-0,39N) 0363 2<N<20 (DE KLERK, 2003)
_1
3
= 1 1
€= + }
{ [0,8(N—1)0’27]3 {0,38(”(:\’_1)1,9)}3} 1<N<100 (CHENG, 2011)
& =00 +0,917exp (-0,824N) 0373 2<N<19 (RIBEIRO; NETO; PINHO, 2010)

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

as propriedades fisicas do material presente no leito. Por exemplo, a rugosidade é
uma caracteristica importante pouco abordada, tanto na fase soélida como no recipiente
que a contém. Um valor relativamente alto de rugosidade afetaria o movimento entre
particula-particula e/ou tubo-particula, o que eventualmente poderia afetar a porosi-
dade média e radial do leito. Outra caracteristica que nao esta associada diretamente
com as propriedades do material, mas sim com as propriedades de colisdo, sdo a
velocidade e/ou grau de deformacao — plastica ou elastica.

2.4.2 Porosidade radial

A distribuicdo de vazios radial € um modo de caracterizacdo da geometria que
fornece informacao sobre o volume de vazio em relacdo ao volume radialmente uti-
lizado pelo catalisador ao longo do comprimento do reator. Em outras palavras, o
volume de vazios representa o volume disponivel para o fluido escoar e que, por sua
vez, encontra-se delimitado pelo volume utilizado pela fase sélida. Assim, essa relacao
de volumes representa a porosidade radial, que, além de proporcionar detalhes sobre
a construcao da geometria segundo a relagdo de diametros entre o cilindro do reator
e do catalisador (N), definira a canalizacao do fluxo proximo a parede e a homogenei-
dade do leito, podendo promover variagdes no transporte de massa, de energia e de
quantidade de movimento no sistema.
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O calculo da porosidade radial pode ser realizado com base em experimentos ou
por validacdo com dados experimentais e que permitem a proposicao de correlacoes
empiricas. A titulo de exemplo, nos estudos de Mueller (1991, 1992), a porosidade
radial foi determinada através do calculo dos centros de massa de cada esfera, empre-
gando uma técnica n&o invasiva de raios X, para um intervalo de valores de N entre
2,02 e 7,99. Os resultados experimentais foram apresentados e, com base em ou-
tras observacdes experimentais da literatura, uma correlacao restrita foi proposta para
leitos cilindricos contendo particulas esféricas monodispersas com uma distribuicéo
aleatoria, da seguinte maneira:

e(r)=cp+(1—¢ep)Jp (ar*) exp (—br*) (15)
onde:

a=7,45—¥, para 2,02 <N <13 (16)
b=0,315—# (17)
r*=c—rj, para Ogg (18)
5b=500+$5 €00 = 0,369 (19)

A Equacao (15) é constituida de trés principais termos: o termo ¢p, que re-
presenta a porosidade global do leito (também chamada de porosidade média neste
trabalho e representada como ¢); (1 —¢p) exp (—br*), conhecido como termo de amorte-
cimento; e, Jy (ar*), a funcdo de Bessel de ordem zero que oscila ao longo do dominio
avaliado. Assim, percebe-se que a porosidade radial possui um comportamento os-
cilatério com amortecimento gradual quando se afasta das paredes do leito. Dessa
maneira, o resultado da multiplicacdo do termo de amortecimento com o termo osci-
latério produz um amortecimento gradual maior da porosidade ao longo do raio em
comparagcao com o amortecimento que produz normalmente a funcéao de Bessel. No
entanto, os resultados evidenciaram uma sobrestimac&o da porosidade antes do pri-
meiro minimo local da distribuicdo, permitindo que modificagdes na variavel radial
adimensional (r*) fossem realizadas (MUELLER, 2019):

. c—rj[1,3é+<1,6+%>_1}_1 ;
r =

Ql~
IN
o
—
I
/
—
(o))
+
N
=N
N——

(20)

Ql~

Q=

> 113 1—(1.6+%)_1

A definigcdo anterior sugere a subdivisdo do dominio da variavel do raio em uma
funcao segmentada, a fim de estar em consonancia com as observagdes experimentais
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que indicam que o primeiro minimo local € atingido aproximadamente a 0.5dp, uma
regido proxima a parede do reator.

Outro tipo de correlagao néo considera a funcao de Bessel na sua formulacéo.
No entanto, o0 amortecimento necessita ser considerado devido as observacdes expe-
rimentais. Nesse sentido,De Klerk (2003) propde uma correlagdo empirica como uma
funcéo sinusoidal amortecida exponencialmente do tipo:

2,1472 2537 +1, z<0,637
= - : - 21
e (r) ep+ 0,29 exp (-0,62) - [cos (2,31 (z—0,16))] 250637 (21)
+0,15exp (-0,92) ,

onde z representa a distancia de parede normalizada, (R—r)/dp. Do mesmo modo
que em Mueller (2019), o parametro ¢j € definido em termos de ¢, que consiste na
porosidade total para leitos com uma relagéo de didmetros (N) grande com empacota-
mentos aleatorios. I1sso representa a porosidade total do leito sem considerar os efeitos
da parede do reator, isto €, quando z — oo implica que ¢ ~ ¢, desde que seja avaliado
depois do primeiro minimo local da distribuicdo da porosidade radial (¢ (r)). O intervalo
de valores para a porosidade sem efeitos de parede (¢~) pode estar associada a
(HAUGHEY; BEVERIDGE, 1969; DE KLERK, 2003):

+ empacotamento aleatério muito solto gerado por fluidizacdo ou sedimenta-
cao gradual de particulas esféricas de pouca massa (s ~ 0.46 —0.47);

» empacotamento aleat6rio solto de esferas com pouca massa (e ~ 0.40 —
0.41);

+ empacotamento aleatério vertendo esferas (e« =~ 0.375—-0.391);

* empacotamento denso obtido pela vibracdo ou agitagdo do leito (coo ~
0.362-0.363).

2.4.3 Tortuosidade

Na literatura, a tortuosidade tem sido definida como um parametro geométrico
ou relacionado as propriedades hidraulicas, difusas ou elétricas. No entanto, sua defi-
nicdo pode ser questionavel, pois é possivel que seja uma propriedade intrinseca do
meio ou um processo do meio, sem representar necessariamente um parametro que
depende exclusivamente do tipo de fluxo ou processo de transporte (GHANBARIAN
et al., 2013). Ghanbarian et al. (2013) delimitaram as definicées da literatura referentes
a tortuosidade e relacionaram as defini¢gdes da tortuosidade hidraulica e difusiva com
aspectos geométricos e com propriedades de transporte. Nesse sentido, € comum que
o célculo da tortuosidade relacione-se com a permeabilidade de Darcy (MATYKA; KHA-
LILI; KOZA, 2008) ou a difusividade massica (DAVARZANI et al., 2010; DAVARZANI;
MARCOUX; QUINTARD, 2010).
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Considerando uma estrutura simétrica (sem sobreposicao de esferas) da matriz
porosa, a tortuosidade nao teria que depender estritamente do tamanho da parti-
cula, pois a diferenga entre um tamanho maior/menor da fase sélida levaria ao au-
mento/diminuicdo da escala dos poros no leito e ndo a uma modificagao estrutural
significativa do poro. Por outro lado, para leitos aleatorios, as caracteristicas que influ-
enciam a tortuosidade podem estar relacionadas com a fragao de volume dos poros
do leito, a geometria da fase sélida que dara forma a matriz porosa e a conectividade
entre cada fase (particula-particula e particula-cilindro) (PISANI, 2011).

Tipicamente na literatura as correlagées para o célculo da tortuosidade de-
pendem da porosidade média do leito (ver Tabela 4). Boudreau (1996), por exemplo,
realizou uma analise de dados disponiveis na literatura para relacionar os valores
de porosidade com a tortuosidade do meio considerando a difusividade massica em
sedimentos néo litificados de granulacéo fina sem a necessidade de ajustar nenhum
parametro como correlacées contemporaneas (IVERSEN; JORGENSEN, 1993; WEIS-
SBERG, 1963). Mais tarde, Comiti e Renaud (1989) desenvolveram um modelo a partir
de dados experimentais para a determinagdo de parametros estruturais, entre eles a
tortuosidade, a partir de medicdes na queda de presséao de leitos fixos compactos com
esferas de vidro.

Tabela 4 — Correlagdes para o calculo da tortuosidade

Correlagdo Referéncia
= /1—1In (2
r=/1-In() (BOUDREAU, 1996)
T=4/1-0411n() (COMITI; RENAUD, 1989)
_ 4/3
T= 1,23(1;22 (LANFREY; KUZELJEVIC; DUDUKOVIC, 2010)
r=" ETz
T{=a+ b
P 2 P
Tp = (1 - p1l1> (1 + /7DT1+2) * P
onde:
[1+ ﬁ(n—z)]_'_ \/%mrcsin(\/ﬁ(bm/z)q
6+3P V3(2+P)2 (MEI-JUAN et al., 2005)
a= .\

1 1

¢1—{+]Z+\/1_[+]2
b= V3(2+P)/2 V/3(2+P)/2—1

2 _2
V3(1-¢)

Pi=\ /a2

S

~

Fonte: elaborado pelo autor (2023)
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Diversos estudos disponiveis na literatura (MEI-JUAN et al., 2005, 2010; KOU et
al., 2012; YUN et al., 2006; XU, P. et al., 2020) realizaram uma analise geométrica (ou
geomeétrico-fractal) segundo a estrutura da fase solida, obtendo resultados promissores
em comparacao com correlacées empiricas. Mais recentemente, Lanfrey, Kuzeljevic e
Dudukovic (2010) propuseram uma correlacdo teorica para leitos aleatérios a partir de
uma analise geométrica que depende, além da porosidade média, da esfericidade da
particula, permitindo estimar a tortuosidade em um intervalo maior de geometrias da
fase sélida. A Tabela 4 apresenta algumas das correlagdes para o calculo da tortuosi-
dade que dependem de parametros préprios da geometria do leito. Essas correlacdes
possuem diferentes enfoques em seu desenvolvimento, pois estdo baseados na lei de
Fick, na lei de Darcy e em conceitos geométricos-fractais.

2.5 MODELOS MATEMATICOS DE CONSERVAGCAO

De acordo com a grandeza fisica e o sistema que se esteja sendo estudado, é
possivel realizar balancos que estarao definidos em termos de magnitudes escalares
ou vetoriais mensuaraveis necessarios para quantificar o sistema. Ao longo desta
secao serao apresentadas as equagoes de conservacado da massa, da energia e da
quantidade de movimento utilizadas na etapa de modelagem matematica do sistema
em estudo, além dos esquemas numéricos propostos neste trabalho para a solucéo
das equacgdes oriundas.

De modo geral, as equacdes de conservacdo podem ser enunciadas de forma
concisa da seguinte forma:

Taxa de _ Taxa de . Taxa de
entrada de ¢ saida de ¢ geracgao de ¢

Taxa de _ Taxa de (22)
consumo de ¢ ~ | actmulode ¢
onde ¢ representa uma grandeza fisica relacionada com quantidade de massa, energia
ou movimento.

2.5.1 Conservacao da massa para uma espécie quimica

Uma espécie quimica pode ser modificada por meio de reag¢des quimicas e
o objetivo do balango é quantificar a espécie quimica no sistema num determinado
intervalo de tempo. Assim, a velocidade de transformagao/modificacao da espécie i
sera igual a taxa de geracao e/ou consumo da mesma espécie. Isso € consequéncia
direta do principio de conservagao em um sistema fechado estabelecido na Equacao
(22) e matematicamente definido como uma integral no volume:
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d
Ft / (Wp)dV = / rdv (23)
Vin Vin

onde w; representa a fragdo massica da espécie i e p é a massa especifica da mistura
dentro do volume material (V). Por outro lado, r; é a taxa de geragéo (> 0) ou consumo
(< 0) da espécie 1.

A Equacéo (23) é conhecida como o primeiro axioma da transferéncia de massa
em sistemas multicomponentes (WHITAKER, 2009b). De acordo com Whitaker (2009b),
para o desenvolvimento deste equacionamento é necessério definir um segundo axi-
oma, o qual é consequéncia do primeiro. Isso permite analisar o transporte entre as
espécies sem considerar a interacao entre elas. Assim, o segundo axioma estabelece
que a massa total de cada espécie no volume material se conserva, independente-
mente da transferéncia de massa que possa ocorrer entre as espeécies, isto é:

rn+r+r+---+rny=0 (24)

N
=>Zf,'=0
i=1

Em seguida, aplica-se o teorema geral do transporte ao lado esquerdo da Equa-
cao (23), resultando em uma equacao que contém o fluxo da espécie i através da su-
perficie (Am) do volume material (Equacao (25)) (WHITAKER, 1981). Posteriormente,
se utiliza o teorema da divergéncia para relacionar a integral de superficie com a
de volume (Equacao (26)) para agrupar em um unico termo as integrais de volume
(ALTINTAS, 1990).

d/W
dt iP

/ [(wp)v;] -n dA = /V' [(wp)v;] adV (26)
Anm Vin

[(Wip) v;] - n dA (25)

Assim, considerando esses axiomas do teorema geral de transporte a Equagéo
(23) estara representada pela Equacéao (27).

/ [% +V - [(wip)vi] - r,} dV=0 (27)

Vin

A equacao da continuidade para uma espécie quimica se deduz a partir da
Equacao (27) considerando que o integrando deve ser igual a zero. Finalmente, de-
compondo o vetor de velocidade da espécie i em uma contribuicdo advectiva — devido
ao movimento do volume material — e outra difusiva — devido as interacées em uma
escala menor entre espécies, obtém-se a equacao da continuidade em base molar da
espécie i:
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88_Cti+v-(CiV)+V'Ji=Ri , 1=1.2.3,..N (2)

onde C; & a concentragéo, v o vetor de velocidade e J; € o fluxo difusivo.

2.5.2 Conservacao de quantidade de movimento linear

Da mesma forma que a conservacdo de massa de uma espécie quimica, exis-
tem principios que levam em conta a conservagdo do movimento de um corpo. Os
postulados partem da primeira lei de Euler, que contém as trés leis da mecéanica new-
toniana adaptadas a um sistema fechado e continuo:

%/pvdV:/pde+/n-adV (29)
Vm Vm Am

O termo do lado esquerdo da igualdade na Equacao (29) refere-se a taxa de
variacao da quantidade do movimento linear em fungéo do tempo. O primeiro termo
do lado direito da igualdade representa as forcas de corpo e 0 segundo termo esta
relacionado com as forgas superficiais. Isso representa os postulados de Euler. Assim,
por um lado, a taxa de variacao no tempo da quantidade de movimento de um corpo é
igual as forcas (de corpo e superficiais) que atuam nele mesmo (WHITAKER, 2009a).

A similitude matematica entre a Equacgéo (29) e a Equacéao (25) é notéria. As-
sim, do mesmo modo, pode-se aplicar o teorema geral de transporte e o teorema da
divergéncia e deduzir que a fungao é continua em todo o volume material:

/[p(%+v-Vv)—pb—V-o] dv =0 (30)
ép(%+v-Vv)—pb—V-0=0 (31)

O tensor tensao (o) pode ser decomposto em termos da pressao termodinamica
(P) e o tensor de esforgcos viscosos, obtendo-se, assim, a Equacéo (32), conhecida
como equagéao de movimento de Cauchy (WHITAKER, 1981) (ver Fig. 5).

p%+pv-Vv+V-T=—VP+pg (32)

O tensor de tenséo viscoso € particularmente interessante pois contém infor-
macao sobre o comportamento mecanico do fluido perante uma perturbagéao externa
ao movimento. Para um fluido isotrépico linear (fluido newtoniano), tem-se a seguinte
expressao (WHITAKER, 2009a):

T=—p<Vv+VvT>+<KP—§)V-V (33)
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Figura 5 — Esquema do tensor tenséo representado como a soma da pressao termodi-
namica e do tensor de forcas viscosas
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Fonte: adaptada de Bird (2002)

onde p e k;; s@o os coeficientes fenomenoldgicos associados a viscosidade de corte
(shear) e volumétrica (bulk), respectivamente. O primeiro termo do lado direito da
Equacao (33) € importante em fluxos nos quais camadas sucessivas de moléculas
do fluido se movem umas em relagao as outras. O segundo termo esta associado ao
modo como a compressibilidade (expansao ou contracado) afeta as tensées internas do
fluido, como, por exemplo, em explosdes ou fluxos super e hipersénicos (PLAWSKY,
2009). Para o caso de um fluido incompressivel, o termo translacional da quantidade
de movimento € mais importante que o termo da viscosidade volumétrica. Além disto,
o divergente do campo de velocidade do fluido € igual a zero (V - v = 0) pelo fato da
massa especifica do fluido no volume material ser constante.

2.5.3 Conservacao de energia

A conservacao de energia, conforme expressa pela Primeira Lei da Termodina-
mica, estabelece que a taxa de variagao temporal da energia cinética e interna de um
corpo € igual a soma das contribuicoes das taxas de energia fornecidas por trabalho,
calor e radiacao. De acordo com (WHITAKER, Stephen, 2013), a equacao do balango
de energia pode ser matematicamente expresso como:

%/(pu+%pv2) dV=/n-(—q—qr+a-v)dA+/pb-vdV (34)
Vi

m Am

onde o termo do lado esquerdo da igualdade representa a contribuicdo da taxa de
variacao de energia total em funcédo do tempo por unidade de massa, representado
como o somatoério da energia interna especifica (u) e da energia cinética do fluido
(v2/2). O primeiro termo do lado direito da igualdade representa a contribuicdo da taxa
de transferéncia de energia por calor (q) e por radiacdo (qgr) no volume material, além
de conter o aporte de energia por trabalho superficial. O segundo termo representa a
taxa na qual a energia é fornecida ao sistema por trabalho volumétrico (b).
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Do mesmo modo que nos balangos das se¢des anteriores, aplica-se o teorema
geral de transporte ao lado esquerdo da Equacéao (34) e o teorema de divergéncia:

/{p {% (u+%v2> +v-V(u+%v2)} +V~(q+qR—0-v)—pb-V} dvV=0

m

Finalmente, considerando-se o integrando como zero, obtém-se a equagao de
energia total (BIRD, 2002):

P[% (U+%V2) +v-V(u+%V2)] =-V-(Q+qRr)+V-(0-Vv)+pb-v (35)

De acordo com Bird (2002), a Equacéo (35) pode ser simplificada para a equa-
cao de energia térmica (Equacao (37)) a partir da equacao da energia mecanica, que
pode ser obtida ao multiplicar a Equacao (31) pelo produto escalar do vetor velocidade.
Ao levar em consideracao as identidades a seguir, a equacao de energia mecanica
pode ser expressada de uma forma alternativa (Equacéo (36)) de modo que pode ser
simplificada:

ov _8 1 2 1 2
(8_t+v.vv>_8t (2v>+v V(2V>

(V-o)-v=V-(o0-V)—0:VV

0 (1 5 AV e
p[a(év)+v-V(§V )] =pb-v+V.(0-V)—0:VV (36)
ou
:p{§+v-Vu]=—V~(q+qR)+a:Vv (37)

Posteriormente, definindo o tensor tensdo como uma contribuigdo de energia
por compressibilidade e/ou por friccao, obtém-se (PLAWSKY, 2009):

pCp(%.FV.VT)=—V-q—T:VV+Tﬁ%F;—V‘qR (38)

A Equacao (38) esta escrita em termos de varidveis facilmente mensuraveis,
onde Cp representa a capacidade calorifica a pressao constante, 8 o coeficiente de
expansao térmica e T e P a temperatura e pressao, respectivamente.



49

3 METODOLOGIA CFD-DCS E MODELAGEM MATEMATICA DO RLF NO PRO-
CESSO FTBT

Para o desenvolvimento do modelo matematico e da metodologia, € conveniente
fornecer alguns esclarecimentos para evitar ambiguidades. Nesse sentido, estabelecem-
se as seguintes defini¢coes:

» Fase sdlida: espago geométrico regular (esfera) em que acontece a reagao
quimica. Essa palavra foi utilizada para fazer referéncia a uma sé esfera, com
o intuito de diferenciar tudo aquilo que néo envolve esta fase. Sinbnimos:
catalisador, pellet catalitico.

» Matriz porosa: espagco geométrico (multiplas esferas) em que acontece a
reacdo quimica. O uso dessa palavra foi utilizado no célculo da porosidade
média e de tortuosidade. Sindnimos: leito.

 Topologia/Corpo geométrico: malha de superficie que possui trés dimensdes
(comprimento, largura e altura). O uso dessa palavra utilizou-se para fazer
referéncia as diferentes geometrias utilizadas no Blender para a geragcao da
fase sélida.

» Espécies: reagentes envolvidos no processo Fischer-Tropsch. O subindice
i para cada espécie esta reservado para o monéxido de carbono e para o
hidrogénio exclusivamente.

No presente capitulo, abordaremos os seguintes topicos na seguinte ordem: a
metodologia utilizada nas simulagées DCS-CFD (com detalhes adicionais no Apéndice
C); uma explicacao do procedimento empregado na geracao da geometria através do
método de DCS no Blender e os diferentes parametros avaliados na geracao do leito;
uma introdugéo as métricas de comparacao utilizadas para a analise dos resultados da
fluidodinamica; e uma descri¢cdo das equagdes matematicas que governam o sistema
acoplado da fase fluida com a fase sélida (reator heterogéneo). E relevante observar
que o modelo 3D foi comparado através do modelo 1D, portanto, neste capitulo também
sao apresentadas as equacgdes do modelo 1D como uma simplificagdo do modelo 3D.

3.1 FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

De maneira resumida, a Figura 6 representa a metodologia seguida para o de-
senvolvimento das simulagées da fluidodindmica. Em conformidade com o que consta
na Figura 6, a primeira etapa consistiu na geracao da matriz porosa no software Blen-
der por meio do pacote de Rigid Body (conforme descricdo apresentada na primeira
subsecéo deste capitulo). Posteriormente, a geometria obtida foi exportada para o
software COMSOL v 5.4 em formato .STL e os objetos sélidos foram criados, incluindo
o cilindro que representa a parede do reator.
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Figura 6 — Metodologia adotada nas simulacdes da fluidodinamica
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Fonte: elaborado pelo autor (2023)

Apéds essa etapa, considerou-se realizar a geracao da malha numérica com o
propdsito de identificar eventuais inconsisténcias relacionadas a geometria devido a
disparidade nos formatos dos arquivos dos programas utilizados (STL-CAD) — princi-
palmente para detectar problemas de interpenetracao entre esferas, os quais poderiam
inviabilizar as etapas subsequentes. A etapa de configuracdo do modelo consistiu em
acoplar os mecanismos de transferéncia de quantidade de movimento, de massa e
energia. No que diz respeito a etapa de Solugdo/Convergéncia, optou-se pelo emprego
do método de elementos finitos direto segregado devido a sua capacidade de conver-
géncia do sistema de equacdes (os detalhes da metodologia nas simulagcées CFD e
da discretizagdo do modelo 1D sao descritos no Apéndice B e C). Com base nesta
abordagem foi possivel obter os perfis de temperatura, de velocidade do fluido e de
concentracao dos reagentes.

No ambito do pos-processamento, foram realizados célculos das métricas de
probabilidade de crescimento de cadeia, de seletividade e de converséo dos reagentes
com base nos perfis de concentracao, de velocidade e de temperatura. Além disso, por
meio do pos-processamento no software Blender, foram obtidas informacdes relevantes
para desenvolvimento do modelo 1D, como a porosidade média e a tortuosidade.
Esses parametros foram considerados para a validagao da geometria do leito por meio
da comparacdo com correlagdes experimentais conhecidas para obter as métricas
necessarias para avaliagdo do sistema global reacional.
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3.2 GERACAO DA MATRIZ POROSA

Conforme mencionado, a metodologia utilizada para realizar a construcao do
leito foi a DCS, por meio do pacote Rigid Body da biblioteca Bullet do software de
cbdigo aberto Blender. Alguns dos parametros de colisdo mais significativos nesse
pacote sdo o coeficiente de friccdo (f), que representa a resisténcia de um objeto ao
movimento, e o0 de restituicao (b), uma razdo entre as velocidades relativas antes e
apds a colisdo. Ambos apresentam valores que variam na faixa de 0 a 1. Um coeficiente
de fricgao igual a 0 implica que ndo ha resisténcia ao movimento, o que é um caso
pouco provavel na pratica. Do mesmo modo, um coeficiente de restituicao igual a 1
indicaria uma conservacao total de energia cinética apds a coliséo, isto é, um corpo
perfeitamente elastico, 0 que também é improvavel na pratica.

Na etapa de geracao da geometria no software Blender, empregou-se coefici-
entes de friccao (f) e de restituicdo (b) que determinavam uma estrutura de empaco-
tamento diferente, isto €, 0 < (f,b) < 1. Diversos trabalhos (AYER; SOPPET, 1965;
DIXON, 1988; FOUMENY et al., 1991; BENYAHIA; O’NEILL, 2005) apresentados no
capitulo anterior reportam a importancia da vibracao no empacotamento das esferas
na geracao de uma matriz porosa mais densa/compacta. Dessa forma se reduzem os
desvios nas medicdes da porosidade média por problemas associados a metodologia
utilizada no empacotamento.

Além dos coeficientes de restituigédo e fricgédo, alguns parametros no programa
Blender que podem afetar os resultados da geracao da matriz porosa e, consequente-
mente, nos resultados das simulacdes da fluidodindmicas podem ser: a posi¢ao das
particulas durante e apds a queda livre, o arranjo inicial das particulas e o fator de
friccao particula-parede. Observacdes semelhantes sdo mencionadas no trabalho de
Bai et al. (2009) para geometrias feitas com softwares especializados em elementos
discretos (DEM).

Nesse sentido, a matriz porosa gerada no Blender para determinados valores
dos coeficientes de friccdo e de restituicao como dados de entrada poderiam se relaci-
onar com parametros fisicos, tais como a rugosidade e a elasticidade do material. Os
dados utilizados nas simula¢des apresentam-se na Tabela 5. A geometria da matriz
porosa foi obtida deixando-se cair esferas de uma altura especifica em um tubo com
altura (h) constante e um raio (R) variavel, seguindo a razao N. As esferas foram aco-
modadas por camadas e agruparam-se em um arranjo de quatro esferas, segundo o
diagrama representado na Figura 7.

Para a posicao inicial das esferas, foi considerado o arranjo proposto por Boc-
cardo et al. (2015). Pelo fato do arranjo ser simétrico e regular, definiu-se um pequeno
deslocamento em uma das esferas — em qualquer posicado— para perturbar o sistema
e permitir a acomodacao dentro do recipiente. Essa acao tem relevancia maior para
coeficientes de friccao altos porque é quando se geram geometrias menos compactas
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Tabela 5 — Parametros e definicdes utilizadas nas simulacdes do leito no software Blen-

der
Dominio Propiedade Valor/Descricao
Massa 0,0442 g
Diametro 3 mm

Coeficiente de friccao 0,001;0,1;0,2; 0,3; 0,4
Coeficiente de restituicao 0;0,1;0,2;0,3; 0,4
Esfera Coeficiente de

. . 0,04
amortecimento linear
Coeficiente de rotacao 0,1
Forma da malha Esfera
Diametro 9mm, 12 mm, 15 mm
Altura 53,5 mm
- Coeficiente de friccao 0,01
Cilindro — —
Coeficiente de restituicao 0
Forma da malha Mesh
Motor de renderizacéao
: Eevee
(Render engine)
Simulagao Escala de tempo 1
(Speed)
Subpassos por quadro 100
(Substeps per frame)
Iteracdes do solucionador 100

(Solver iterations)
Fonte: elaborado pelo autor (2023)

(maior porosidade média) devido a uma maior resisténcia ao movimento entre as esfe-
ras. Decidiu-se n&o considerar uma posigao inicial aleatéria, assim como adotado em
outras metodologias (MOGHADDAM et al., 2018; FLAISCHLEN; WEHINGER, 2019;
GEORGE et al., 2023)), pois observou-se uma maior penetracéo entre esferas, o que
dificultava a geragéo da malha n&o estruturada do leito nas simula¢gdes CDF em 3D.

E preciso reportar o desvio da particula utilizada na fase sélida em relagao
a uma esfera tedrica (com uma esfericidade igual a 1). Matematicamente pode ser
expresso como uma relacédo entre a superficie da esfera e a superficie externa da
particula. Do mesmo modo, a definicdo anterior pode ser aplicada como uma relagao
de volume. No Blender, é possivel acessar as informacdes de area superficial e volume
do sélido. Neste caso, a relacédo da fase sélida seria:
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— SeSf N wy = Vesf (39)

“sT s, A

4,3
—= VeSfTeorico _ (g'lTr ) _ 141372 mm3
wy = =

VpBlender VPBIender - 14.0775 mm3

~ 1,0042

2
= SGSfTeorico _ <47Tf ) _ 28.2743 mm2

= = = - 1,0021
“S SpB/ender SpBlender 28.2147 m m3

Isto representa que a geometria utilizada € ligeiramente maior do que uma
esfera com 0 mesmo diametro de 3 mm. Além disso, representa que o desvio na razao
de volume e de superficie € de 0,42 % e 0,21 %, respectivamente. Essa informacao
€ relevante para reproduzir as simulagdes, pois considerou-se que os desvios sdo
insignificantes em relacao a esfericidade da esfera. Essa consideragao foi necessaria
para a geracao da malha nas simulagdes no programa do COMSOL visto que esse
tipo de topologia, juntamente com a posicao inicial das esferas, diminui a penetracao
entre elas.

Figura 7 — Diagrama da vista frontal e superior da posicao inicial das esferas

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

O diametro da particula foi fixado em 3 mm e a massa do catalisador foi calcu-
lada de acordo com o intervalo de massas especificas tipicas reportadas na literatura
(VERVLOET et al., 2012). O valor do coeficiente de amortecimento linear e de rotacao
foi mantido constante para todos os casos e corresponde ao valor padrao do software.
Na variagdo de N estabeleceram-se diferentes didmetros do cilindro segundo a Tabela
5 e se fixou a altura a 18 mm visando minimizar o tempo computacional. Nesse sentido,
espera-se que, para uma razdo N = 3, o numero de esferas seja menor para a mesma
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altura de tubo e, ao contrario, para N = 5, o numero de esferas aumentaria para man-
ter a mesma densidade da fase sélida ao longo da altura do tubo. Para o calculo da
porosidade média definida na segéo 2.2 do Capitulo 2, foi utilizada a Equacao (40).

E=1--2 (40)

onde Vs e V), representam o volume ocupado pela fase sélida e o volume do cilindro
vazio, respectivamente.

As topologias utilizadas para a representacao da fase sélida foram divididas em
trés classes. A primeira segue o padrao do software Blender, isto é, uma esfera com
faces quadruplas com intersecao nos polos (ver Figura 8). A segunda foi constituida
por uma esfera poliédrica formada por triangulos (ver Figura 9). Finalmente, o cubo,
com alta esfericidade, e que é caracterizado por apresentar um padrao quadrangular e
as interseccgdes estao distribuidas nos oito vértices do quadrado (ver Figura 10). Uma
caracteristica importante que considerou-se foi o fato de que Blender ndo trabalhar
com um modelo do tipo CAD (Desenho Assistido por Computador, por suas siglas em
inglés). Como se mostra na Figura 11, o modelo STL representa uma superficie por
meio de uma malha triangular ou quadrangular, assim que nédo representa diretamente
a estrutura superficial geral/real da esfera.

Figura 8 — Esfera UV: topologia considerada para as simulagdes no Blender e no
COMSOL. Em ordem crescente, o nivel de refinamento considera: a) 8
segmentos e 4 anéis; b) 32 segmentos e 16 anéis; ¢) 100 segmentos e 50
anéis

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

O critério na escolha da topologia para a fase sélida foi a geracao da malha
numérica no software COMSOL. A partir de nossas observagdes, percebeu-se que a
penetracdo entre as geometrias era mais frequente em esferas UV e icosaedros. Isso
ocorre em funcao da construcao das geometrias no Blender, pois tém maior quantidade
de formas triangulares por unidade de superficie comparada com a topologia do cubo.
A esfera UV pode ndo se enquadrar no argumento anterior; no entanto, como um ponto
de convergéncia, os polos ficariam saturados a medida que a geometria se tornasse
mais refinada.

Um maior refinamento das topologias geraria uma geometria mais préxima da
superficie de uma esfera. Entretanto, uma maior precisdo nas simulagdes no Rigid
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Figura 9 — Icosaedro: topologia considerada para as simulacées no Bleder e no COM-
SOL. Em ordem crescente o nivel de refinamento considera: a) 1 subdivisao;
b) 2 subdivisdes; c¢) 3 subdivisées
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Fonte: elaborado pelo autor (2023)
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Figura 10 — Cubo com alta esfericidade: topologia considerada para as simulacoes
no Bleder e no COMSOL. Em ordem crescente o nivel de refinamento
considera: a) 0 subdivisdo; b) 1 subdivisao; c) 4 subdivisdes
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Fonte: elaborado pelo autor (2023)

Figura 11 — Diferenca entre o modelo STL utilizado no Blender e o modelo CAD utili-
zado no COMSOL

STL-file

Fonte: Commons (2020)

Body poderia ser requerida, isso provocaria um incremento das arestas na geometria,
causando um maior calculo de colisdo por aresta (MOGHADDAM et al., 2018) que
poderia resultar em um periodo de simulacédo potencialmente mais longo.

Finalmente, a Figura 12 mostra a metodologia utilizada nas variagdes dos coefici-
entes de entrada. Para toda razdo N consideraram-se cinco coeficientes de restituicao
e de friccdo entre 0 e 1. Realizaram-se, no total, 75 simulagdes para criacdo da matriz
porosa e calculou-se a porosidade média de cada leito. Cada valor foi comparado por
meio de um desvio médio percentual, com os valores das correlagdes baseados em
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dados experimentais da literatura.

Figura 12 — Diagrama da metodologia utilizada no Blender para avaliar o efeito dos

coeficientes de friccdo e amortecimento na geracao da matriz porosa
\

v / ./
b, b, b3 by bs
v

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

3.3 METRICAS PARA COMPARACAO DE RESULTADOS

As hipdteses adotadas do sistema sao apresentadas a seguir:

» considerou-se uma mesma reagao volumétrica no interior de cada catalisa-
dor de cobalto;

* todos os hidrocarbonetos formados foram definidos como parafinas. Nesse
sentido, foi possivel utilizar a abordagem de probabilidade de crescimento
de cadeia (a). Além disso, de acordo com os desenvolvimentos de Stern,
Bell e Heinemann (1985), o coeficiente que representa a fracdo de produtos
parafinicos foi definido como igual a um (y = 1), o que resultou em uma
simplificacdo ainda maior na descri¢cdo dos coeficientes estequiométricos na
Equacgéao (1);

considerou-se uma correlacao para o calculo do coeficiente de transferéncia
de calor na parede em resposta a variagcao da razéo N;

supbs-se que a € independente do comprimento da cadeia do hidrocarbo-
neto (ver a Figura 2 no capitulo 2 que considera o caso contrario quando a
depende do crescimento de cadeia). Essa simplificacdo permitiu definir os
coeficientes estequiométricos igual a 1 e a (3-a) para 0 mondéxido de carbono
e para o hidrogénio, respectivamente (STERN; BELL; HEINEMANN, 1985;
VERVLOET et al., 2012);
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* 0 crescimento de probabilidade de cadeia dependeu da razao do gas de
sintese (H»/CO), da temperatura e de parametros ajustaveis derivados de
dados experimentais (VERVLOET et al., 2012);

+ a seletividade foi definida de acordo com a Equacao (10), com um compor-
tamento do tipo Arrhenius para cada taxa de propagacao/terminacao.
Com base nessas hipbéteses, uma generalizacdo da Equacéao (1) pode ser defi-
nida como (VERVLOET et al., 2012; STERN; BELL; HEINEMANN, 1985):

[Voo| CO + [viy, | Ha = | v, [ CxHy + |v,0| H20 (41)
onde vgo = -1, Wy, = —=(3-0), vu,0 = 1, Vg, = a”'(1-0a)?. Nesse sentido, as
velocidades de reagéo sao definidas como (VERVLOET et al., 2012):
a PH P,
rco=—ps—— 20 (42)
(1 +b Pco)
a PH P,
I, == (8- 0) ps—— =20 (43)
(1 +b Pco)

As Equacbes (42) e (43) estdo definidas em termos das pressdes parciais e
estdo relacionadas com a concentracdo molar através da lei de Henry P, = H,G;.
Essas constantes que descrevem a solubilidade do gas de sintese na mistura de
hidrocarbonetos (cera) sdo determinadas pelas condigdes de pressao e temperaturas
do processo de FT (POHLMANN; JESS, 2016).

As definigbes de seletividade foram obtidas nos estudos de Chandra et al. (2021)
e Vervioet et al. (2012) e estao apresentadas a sequir:

» Fator de efetividade

fvff fcodv 3 /3
n=—"——=— | reolr)-réar (44)
Vs (rgo) ¥ 0

Assim, é possivel definir um crescimento de probabilidade de cadeia segundo a
definicao de fator de efetividade, isto é:

* Probabilidade média de crescimento

5 3 ) rald [[Jarco av
_ S - al(r) recolr) _ Vs
am = 3% O/a(r) rco(r) - redr = ool fvffrCO qv (45)

que representa uma média que quantifica os hidrocarbonetos com mais de cinco
atomos de carbono formados no volume do sélido de catalisador (Vs). A seletividade
de hidrocarbonetos com mais de cinco carbonos na sua estrutura € definida como uma
medida local em todo o volume do catalisador (S¢, joc = a* (5-4a)), ou seja:
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» Seletividade:

fvfffco Scs, loc AV Uffco [0‘4 (5—40)} 1%

S~ =2 = 46
Cs. gffcodv gffcodv ( )

Finalmente, para o célculo da conversao, considerou-se uma concentragdo mé-
dia em uma determinada area de sec¢ao transversal em um ponto especifico ao longo
do comprimento do reator. De forma analoga procedeu-se para a obtengéo dos resulta-
dos da temperatura do fluido em qualquer posi¢ao do reator. As Equacgdes (47) e (48)
apresentam tais defini¢des:

« Conversao
ff CI V7 dA
As

[[vzdA
As

f f T¢ vz dA
[P — (48)

" vz dA
As

Cri= (47)

A Figura 13 é uma analogia de como foram aplicadas as métricas de compara-
cdo em cada estudo de caso para todas as geometrias apresentadas neste trabalho.
No caso da conversao, cada linha tracejada de cor branca representa uma area da
secao transversal no eixo XY e o comprimento entre elas delimita a matriz porosa. E
importante destacar que o comprimento de 17,5dp € 0 mesmo comprimento utilizado
nas simulagdes 1D.

3.4 MODELOS MATEMATICOS NO RLF

O modelo geral pode ser derivado das equacdes desenvolvidas no capitulo
anterior. Mais especificamente, o balan¢go de massa € derivado da Equacao (28), o
balanco de quantidade de movimento da Equacao (32) e o balanco de energia da
Equacao (38). A seguir, sdo apresentadas as hipéteses adotadas nos modelos:

* na fase fluida o fluido foi considerado newtoniano incompressivel. Nesse
sentido, desconsiderou-se o segundo termo da Equagéao (33), relacionado
com mudancas de expansao ou contracao do fluido;

» desconsiderou-se que o gas de sintese ndo reage na fase fluida, isto €, a
reacao quimica volumétrica ocorre exclusivamente na matriz porosa;

* 0s balangos do modelo mateméatico sédo apresentados em termos de gran-
dezas facilmente mensuraveis. Isso é possivel aplicando-se as leis de Fick
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Figura 13 — Variacéo tridimensional da concentracdo e da velocidade junto com as
equacdes utilizadas para o célculo da seletividade, probabilidade média de
crescimento de cadeia de hidrocarboneto (am) e conversao dos reagentes
conforme a estrutura do reator

Co;, COyp
Hzin Hzin
| |
2,5 N [[ Ceov. as
. 4 dp Creo(z=0)= A”VT
\ ’ . v A
80 %6 Cyn, (z = 0) = 'E.[.[;“zizdg
O , : ) v, dS
On2 Ol
(&) Oo
: : O. Iljan‘() dav
oS = rdr
oQ O 1754 z
: 3 ° O 1,5 S
OO OO [[[ e (5-4a)r,av
80 80 1 Sese == .[ﬂ oo dV
OQO? X |
:)q 8 : NN sl
. o T as
% > ’ > jjzllzv: ds
0,5 G (2=1)= AVJ‘J’V ds
’ 5d, .

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

e de Fourier. Matematicamente, a lei de Fick relaciona o fluxo difusivo de
massa com a concentragdo molar da espécie i (J4 = —D;V¢;) e a lei de
Fourier o fluxo condutivo de calor com a temperatura (q = —kV T), onde D; e
k representam a difusividade e a condutividade térmica, respectivamente;

» desconsiderou-se o transporte por radiacdo em todo o sistema para todas
as fases.
Comentarios gerais do sistema:
E importante destacar alguns pontos que ndo sdo propriamente hipéteses: o
sistema considera que o consumo de gas de sintese e a geracao dos produtos estao
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baseados em uma correlacdo empirica de probabilidade de distribuicdo dos produ-
tos que depende das concentracgdes locais do mondxido de carbono e do hidrogénio.
Destaca-se que no produto final se tem uma quantidade variavel de hidrocarbonetos
com diferentes comprimentos de cadeia. Chandra et al. (2021) consideraram uma sele-
tividade para os produtos de 5 ou mais carbonos na cadeia do hidrocarboneto que foi
considerada neste trabalho. Os parametros cinéticos, de transporte e termodinamicos,
que foram considerados constantes, foram obtidos da literatura. Eles foram avaliados
sob as condicdes operacionais do processo FTBT (ver Tabela 6). O catalisador é de
cobalto (Co) e a difusividade molecular e condutividade térmica sao efetivas.

Nesse sentido, 0 modelo matematico para todas as grandezas e para as duas
fases é descrito a seguir:

» Continuidade:

V-v=0 (49)
* Fase fluida:

ov
pro; =PV - (W) =VP=Vr (50)
9Ct.co

a’t = Df’COv2 Cf,CO -V. (VCf,CO) (51)
9Cr H

82 2 _ Df’szch,Hz -V (VCf,Hz) (52)
oT.
a_['f = kfvaf—prpr'VTfi OWZlZ QrXI’l (53)

» Fase solida:

oC
#CO = D5,coVZCs,co * Ico (54)
8CS,H 2
ot 2 = DS,Hgv CS,H2 + fH2 (55)
oT.
pscpsa—ts = ksvz TS + rCOAern (56)

As seguintes condi¢des de contorno foram consideradas:
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* Quantidade de movimento: foi definida a condicao de contorno de nao
deslizamento na parede do reator assim como na superficie do catalisador.
Na entrada do reator considerou-se uma velocidade superficial média e na
saida do reator uma condicao de pressdo manométrica (Equacgdes (45,1)
e (45,2)). Matematicamente, tais condigdes de contorno sao representadas

por:

n-v(z=0,vr,Ve) = v; (45,1)
P(z=L,Vr,ve)=0 (45,2)
n-v(vVz, r=R7,¥6)=0 ; n-v(r=Rp V0,Vp)=0 (45,3)

» Transferéncia de massa - transporte de espécies quimicas: as condicées
s&o andalogas as definidas anteriormente. Uma concentragéo inicial conhe-
cida para cada espécie foi definida na entrada do reator; uma condicao de
fluxo nulo nas paredes do reator e um minimo de concentracdo na saida
do sistema. Além disso, considera-se continuidade de fluxos na interface da
fase fluida e da fase solida. Consequentemente, as condi¢gdes de contorno
para o transporte das espécies quimicas sao definidas como:

Cti(z=0,9r¥0) = Cs jo (46,1)
n-Jsi(z,r=Rr,v6) =0 (46,2)
n-Df;VCyi(z=LYrve)=0 (46,3)
n-Df;VCsi=n-Dg;VCs (46,4)

» Transferéncia de energia: a temperatura na entrada do reator é conhecida,
assumiu-se uma taxa de variacao zero na saida do reator e também fixou-
se uma temperatura na parede do reator (Tg). Além disto, considerou-se
continuidade de fluxo de calor entre as duas fases. Assim, tem-se:
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T¢(z=0,Vrv6) = Ty (48,1)
n-keVTe(z=LYrve)=0 (48,2)
T(Vz, r=Ry,V0) = Tg (48,3)
n-kVTij=n-ksVTg; (48,4)

3.4.1 Simplificacao do modelo 3D

O modelo unidimensional (1D) utilizado na verificagdo pode ser interpretado
como uma simplificagdo do modelo tridimensional (3D) previamente descrito. Nesse
sentido, em relagcdo ao modelo anterior, adicionam-se as seguintes hipéteses:

0 balango de quantidade de movimento néo foi considerado. Para este caso
definiu-se uma velocidade média inicial na dire¢do z (v — vz = vj,). Isso im-
plica que o gradiente no transporte advectivo da fase fluida depende somente
da concentracdo na Equacgéo (28) (V - (Cjv) — vVC; — vzVCj);

* ndo ha transporte advectivo massico ou térmico na fase soélida. Isso signi-
fica que: v;V§; = 0, onde § representa concentragdo ou temperatura e o
subindice, /, a especie quimica (reagentes).

» Considerar o sistema 1D implica que os gradientes nas Equacdes (28) e (38)
sejam simplificados como V¢ = <% + 17% + %) § — % para coordenadas
cilindricas e V¢ = (% +104 W%) ¢ — % para coordenadas
esféricas.

Assim, com base nas simplificagdes anteriores, é possivel representar matema-
ticamente os balancos de massa e de energia para cada espécie em cada fase:

» Fase fluida:

9Ctco ?*Crco  9Crco  3(1-¢)

3 — 3 — L) — 7
of = Dax—pp— Ve +— g fm(Csco~ Crco) 7
9Ct 0*Crp CrH, 3(1-¢)

or P Ve, gy km(Con = Crwy) 9
oT; PT 9T 3(1-¢) 2
o =gz et gy M TR lw(Tim T °
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k h h = -
nde dgy = —Z—,Ar= —Jf—eAy = —% ficien r rupamen
onde agx PG M = 5y ey PG Sa0 0s cqe cientes ge :.ados do. ag,uple ento
dos termos que relacionam a capacidade do material em transferir energia térmica (por
condugao ou convecgao) em relagdo a capacidade do mesmo material em armazenar
energia. No que diz respeito a fase solida, as equacgdes representativas do balanco de

massa e de energia sao:

» Fase solida:

0Cs co 02C co . 19Csco

;’t = DS,CO [ afé 7 ;} + rrxn’co (60)
9Cs 0?Csp, 10CsH
R e o0
o, PTs 10T,
a_ts = kS [8725 + Fa_rs] + rrxn’COAHf'Xn (62)

As seguintes correlacdes de fechamento do modelo matematico, segundo Chan-
dra et al. (2021), s&o utilizadas:

0,5 Vin dp

Dax,i = O,73Df’| + 9—,7Df|
T+ ( Vin 5;;)

(63)

Nu = (7-10=+5:2) (1+0,7Rep?2Pr0%%) + (1,332 +1,2:2) Red” P03 (64)

Sh = (7-10+5:2) (1+0,7Rep"25c%%%) + (1,33 -24= +1,2:2) Red” 5c”3 (65)
hy dp

Nu = k—f (66)
Kmi d

Sh=-m 7P (67)
Dy,

A diferenca em relacdo ao modelo proposto por Chandra et al. (2021) esta na
correlacao utilizada no célculo do coeficiente de transferéncia de calor por convecgao
na parede do reator. Para esse fim, optou-se por utilizar a correlagdo sugerida por
Dixon et al. (2013) para casos onde ha variagdao da razao N. Essa abordagem foi
escolhida visando obter resultados mais precisos em relacdo as condi¢oes especificas
do estudo. Nesse sentido, o coeficiente de transferéncia de calor de parede é definido
por:

_ Nuwk;

h
w dp

(68)

que por sua vez esté representada em termos do numero de Nusselt de parede (Nuw).
Optou-se por descrever o Nuy de uma forma mecanistica, com base na correlagéo
proposta por Martin e Nilles (1993):
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Nuw = Nuy, o +0,19 Pr033 Rel7 69

A determinacgéo de Nuy € realizada considerando-se a soma da contribuicao do
numero de Nusselt na parede (Nu,, ) € a contribui¢cao da redugao da transferéncia de
calor convectiva lateral proxima a parede — termo em funcao do numero de Prandtl e
Reynolds. Assim, o primeiro termo do lado esquerdo da igualdade na Equacéo (69) é
definida como:

0
Nuy o = (1 3+ %) (%) (70)

A Equacao (67) esta expressa em termos da razdo N, da condutividade térmica
da fase fluida (k¢) e da condutividade térmica da matriz porosa (kg), sendo esta ultima
calculada pela equacéo de Zehner-Schlinder (DIXON et al., 2013):

2 B kp-—1 K, B+1 B-1
0_ OV s p Ko\ _ _B-1
kg = k¢ [1 1—-e+ V1 eNM (N,%A ko |n<B) 5 Ny )] (71)
onde:
ks
kp_?,« (72)
NM=1—(E) (73)
kp
1 3
B - 1,25( _5) (74)
£

A Figura 14 apresenta as principais variaveis associadas ao balango de energia
e como a temperatura do sistema de resfriamento impacta em todo o processo. Para
avaliar esse aspecto, no presente trabalho assumiu-se que a temperatura da parede
(Tw = Tey) € mantida constante, o que pode ser alcangcado por meio de um fluxo de
calor constante proveniente do fluido de resfriamento a uma temperatura especifica
(Tp). Adicionalmente, na interface fluido-solido, considerou-se a transferéncia de calor
por condugao proveniente do catalisador gerado pela reacao exotérmica e removido
por convecgao na fase fluida, influenciada pela temperatura da parede do sistema de
resfriamento.

Convém salientar que a condutividade térmica pode ser definida como uma
funcao do raio do tubo do reator, uma vez que € significativamente afetada pela distri-
buicdo e configuracdo aleatéria da fase solida. Nesse sentido, € importante capturar
o efeito desse parametro no perfil de temperatura para o modelo 1D sobre diferentes
razbes de N. Portanto, é possivel ponderar sobre um coeficiente de condutividade efe-
tivo geral, considerando a contribuicdo estatica ou estagnada da condutividade efetiva
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Figura 14 — Diferentes escalas do processo e resisténcias a transferéncia de calor no
Reator de Leito Fixo

i

NS~

|
Parede d
tubo do reator Zona centro do Smt& 5, Bulk

reator
Catalisador Ejgetisb%ra

\
N >__:]/——> do reator

MACROESCALA MESOESCALA
Fonte: adaptado de Romero-Limones et al. (2023) e Steynberg et al. (2004)

radial em conjunto com a porosidade do leito (JURTZ; KRAUME; WEHINGER, 2019;

DIXON et al., 2013).
Finalmente os dados utilizados nas simula¢des dos modelos reportados nesta

secao sdo apresentados na Tabela 6. Os detalhes da implementagcdo computacional
dos modelos 1D e 3D sao apresentados nos Apéndices B, C e D.
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Tabela 6 — Dados utilizados nas simulagdes para o reator de leito fixo

Dados Descricao Parametro Valor Unidades Referéncia
Diametro dp 3x 1073 m Chandra et al. (2021)
Fisicos do Massa especifica ps 2500 kg/m3 Vervloet et al. (2012)
catalisador Porosidade €s 0,5 s/u Vervloet et al. (2012)
Tortuosidade Ts 1,5 s/u Vervloet et al. (2012)
Constante de _3
Cine ajuste da seletividade Ko 56,7 x 10 s/u Vervloet et al. (2012)
inéticos A .
Parametro de ajuste
exponencial de B 1,76 s/u Vervloet et al. (2012)
seletividade
. Energia AE,  1204x10%  J/mol Vervioet et al. (2012)
e ativagao
Difusividade do _7 2
CO na fase fluida Dco ¢ 5,584 x 10 m</s Vervloet et al. (2012)
Difusividade do " 2
Transporte H2 na fase fluida Dy, ¢ 1,085 x 10 m</s Vervloet et al. (2012)
Difusividade do Door €p 2
CO no catalisador Deoss Tp m=/s i
Difusividade do ) 2
H2 no catalisador Dz, s T m=/s i
Viscosidade v 4x10°° m2/s Jess e Kern (2009)
cinematica
Massa especifica do 3
fluido Pf 7,5813 kg/m -
Constante de Henry 3 "
para o CO Hco 0,19615 bar - m°/mol P6himann e Jess (2016)
Constante de Henry Hy 0,26992 bar - m3/mol  Péhimann e Jess (2016)
para o H2 2
Condutividade térmica 0,16 W/(m-K)  Jess e Kern (2009)
do fluido
. Condutividade térmica . .
Termodinamicos do catalisador ks 1,7 W/ (m - K) Krishna e Sie (2000)
Calor especifico
do fluido Cp, 1500 J/ (kg - K) Jess e Kern (2009)
Calor especifico
do catalisador Cos 15 V(kg - K) i
Calor de reagao AHrxn —152 x 103 J/mol Pdhlmann e Jess (2016)

Fonte: adaptado de Chandra et al. (2021)
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4 RESULTADOS

4.1 VALIDACAO DA GEOMETRIA

4.1.1 Porosidade média

A Figura 15a mostra, a titulo de comparacéo, o grafico da variacdo da porosi-
dade média do leito em relagéo a razao diametro tubo-particula (N) para correlagdes
da literatura baseadas em dados experimentais (ver Tabela 3). Observa-se que a poro-
sidade média do leito tende a convergir para um valor constante em valores de N altos
(ex0), pois 0 efeito de parede deixa de ter influéncia significativa na acomodacéao das
esferas. A acomodacéao das esferas depende em grande medida das caracteristicas
fisicas do material. Para essas correlacdes as esferas eram tipicamente de aco e vidro.
Percebe-se que a escolha dos materiais estava definida principalmente por ndo terem
alta porosidade e a técnica de empacotamento tipicamente considerava vibragéo para
um preenchimento mais denso.

Outros tipos de materiais utilizados na geragéo da matriz porosa sao ceramica
(CAULKIN et al., 2009b), plasticos (GAN et al., 2004; KOROLEV; SYROMYATNIKOV;
TOLMACHEV, 1971), chumbo (PROPSTER; SZEKELY, 1977; CAULKIN et al., 2009a,
2006) e madeira (ZOU; YU, 1996; EVANS; GIBSON, 1986). Tais trabalhos conside-
ram as caracteristicas préprias do material marginalmente. No entanto, Schuster e
Vortmeyer (1980) reportaram desvios nos perfis da porosidade radial para esferas de
vidro e de aco de 4 mm de diametro, inferindo que as particulas de vidro tinham uma
superficie com menor rugosidade.

Dentro do contexto do software Blender, ter um coeficiente de restituicao igual a
zero (b = 0) implica em um caso hipotético que a razao das velocidades relativas antes
e apds a colisdo é nula, uma vez que estédo relacionadas com a energia cinética inicial
que é restaurada apés a colisdo das esferas. E evidente que também a superficie do
cilindro onde estao contidas as esferas estara influenciada pelos efeitos de colisdo
entre esfera-cilindro. No entanto, o coeficiente de restituicao do cilindro foi considerado
nulo para poder avaliar propriamente os efeitos de colisdo esfera-esfera. Fisicamente,
um valor baixo do coeficiente de restituicdo poderia representar um sélido com alta
massa especifica e um cilindro rigido sem deformacéo elastica devido as colisées das
esferas.

Por outro lado, a Figura 15 (b,c,d,e,f) mostra os resultados para cada valor de
N obtidos das simulagbdes no Blender fixando o coeficiente de restituigdo e avaliando
diferentes valores do coeficiente de friccdo segundo a Tabela 5. Observe-se que a
tendéncia das correlacdes € diminuir quando a razdo N aumenta. O comportamento
de cada correlacao € de uma assintota que converge para o valor da porosidade sem
efeitos de parede (cx0).
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Das onze correlacdes avaliadas, dez apresentaram concordancia significativa
segundo o erro médio percentual (Apéndice A) demostrando consisténcia entre os re-
sultados. A correlacado que apresentou maior desvio foi a de Benyahia e O’Neill (2005),
pois a sua fase experimental reportada demostra que o material é altamente poroso e,
mesmo tendo resolvido os desafios de preencher os poros antes do empacotamento,
possivelmente levaria a um afastamento do empacotamento denso, segundo De Klerk
(2003), devido a que ¢, = 0,3916 para valores altos de N. Todas as demais correla-
¢Oes mantiveram uma porosidade sem efeitos de parede menor que 0,3916 para um
intervalo de 2 < N < 20.

De modo geral, por um lado, os resultados das simulagdes do Blender seguem
as tendéncias das correlagdes da literatura de que ao aumentar o coeficiente de friccao
aumenta-se gradualmente a porosidade média do leito; por outro lado, o intervalo dos
resultados da porosidade média avaliada no intervalo dos coeficientes de fricgdo para
cada b apresenta uma maior diferenca quando N aumenta. Esse era 0 comportamento
esperado devido a convergéncia a e, quando N — oo para cada uma das correlacoes.

Dentre as correlagdes que foram comparadas com os resultados de porosidade
média do leito obtidos no Blender, as de Mueller (1992) e Ayer e Soppet (1965) apre-
sentaram mais valores no desvio médio percentual menores ao 5% para todo valor
de N (ver Apéndice A). No entanto, para N = 5 a correlagdo de De Klerk apresenta
também resultados consistentes. Essas correlacées consideram materiais com massa
especifica de alta porosidade (aco, ceramica e vidro) e em todos casos reportam uma
matriz porosa compacta (0,362 < =, < 0,391). Fisicamente, a massa especifica da
fase solida dependera dos promotores e suportes em que esteja o catalisador. En-
tretanto, a massa especifica para um catalisador de cobalto utilizado nas simulagdes
neste trabalho esta em torno dos ~ 2500 kg/m3 (VERVLOET et al., 2012).

Note-se que, com excecdo de b = 0,3, todos os casos para valores baixos do
fator de friccao (f < 0,2) estao fora das tendéncias das correlagdes, subestimando os
resultados da porosidade média; valores mais moderados do coeficiente de fricgao
(f=0,3,f =0,4) melhoram essa subestimacdo. Em outra perspectiva, um aumento do
fator de restituicao levaria a um aumento da restauracao de energia cinética entre cada
colisdo, o que eventualmente tenderia a aumentar a porosidade média. Para valores
moderados do coeficiente de friccdo isso foi observado nas simulacdes, sendo mais
evidente para N = 3 que, como se mencionou, apresenta as maiores diferencas entre
cada coeficiente de fricgao.

Uma reducéo da porosidade média diminuindo o coeficiente de friccdo também
foi mencionada por Theuerkauf, Witt e Schwesig (2006) em simulagdes pelo método
DEM. Os autores avaliaram o coeficiente de friccdo em um intervalo de 0 e 0,5, compa-
rando com a correlagdo de Dixon (1988) e encontraram um desvio percentual inferior
a 10%. Eles argumentam que a medida que aumentam os valores do coeficiente de
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Figura 15 — Resultados do célculo da porosidade média do leito em relacdo a variagao
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da razédo N: a) correlagdes baseadas em dados experimentais utilizadas
neste trabalho na comparagcéo da porosidade média; b), c), d), e), f) re-
sultados da porosidade média do leito nas simulagdes no Blender com
coeficientes de restituicao de 0, 0,1, 0,2, 0,3 e 0,4, respectivamente

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

friccao, as particulas podem se estabilizar mais facilmente contra a gravidade.
Pottbacker e Hinrichsen (2017) realizaram experimentos com esferas de polia-
mida, polioximetileno, vidro, aluminio, ferrugem de ago e aco como fase sélida com
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valores de massa especifica de (975, 1354, 2550, 2710, 7780, 7780) kg/m3, respectiva-
mente. Os autores mencionaram também que, além da forma da esfera e do método de
empacotamento, as propriedades do material como a rugosidade, a massa especifica
e o coeficiente de restituicdo ndo podem ser desconsiderados. Nesse sentido, estima-
ram que para as esferas de poliamida uma diferenga de 0,06 na porosidade média
em relagéo a correlagdo de comparagao provocaria um aumento da queda de pressao
de 56% para escoamento turbulento. Isso destaca o impacto que uma leve variagao
no calculo da porosidade média (que esta relacionada computacionalmente com os
parametros escolhidos da simulagédo) pode ter em relagcédo as correlagdes empiricas,
resultando em um aumento na queda de pressao. Esse efeito, embora em menor grau,
também pode ocorrer em escoamentos laminares e transicionais.

Com as evidéncias e resultados anteriores, temos informacgao suficiente para
considerar que em valores baixos do coeficiente de friccao (f < 0,3) em todo o inter-
valo do coeficiente de restituicdo avaliado, 0 empacotamento tendera a ser altamente
compacto. Porém, pode haver uma subestimagédo para os valores N = 3 e N = 4.
Em outro angulo de analise: tendo-se em consideragédo as bases experimentais das
correlacdes reportadas, o ideal é utilizar coeficientes de friccao (0,3-0,4) e restituicao
(0,3-0,4) moderados segundo a faixa de dados avaliada neste trabalho.

A partir das observacdes a que se chegou nesta pesquisa por meio das simula-
coes, aumentar o coeficiente de friccdo leva a uma distribuicdo de esferas altamente
rigida pouco interessante fisicamente. Um aumento no coeficiente de restituigao resulta
em uma alta conservagao de energia entre colisdo, o que torna os solidos mais elas-
ticos afastados da fisica deste estudo. Isso, em principio, ndo gera impedimento nas
simulacoes, pois fatores tais como a distribuicéo inicial das esferas, variagdes nos coefi-
cientes de restituicédo e fricgao cilindro-particula, variagdo no coeficiente de rotagédo ou
diferentes densidades das esferas ainda podem ser avaliados e, dentro desse contexto,
outras combinacdes dos coeficientes de friccao e restituicao particula-particula podem
ser exploradas.

4.1.2 Porosidade radial

A partir dos resultados da subsecéo anterior, considerou-se trabalhar com uma
das geometrias que apresentava menores valores nas porcentagens dos desvios mé-
dios porcentuais em relacao as correlagdes avaliadas (ver Apéndice A), que conside-
rava coeficientes de friccdo e restituicao moderados, a saber: b = 0,4 e f = 0,3. De
modo geral, note-se que a porosidade radial esta constituida por maximos e minimos
ao longo de todo o raio do cilindro. Esse comportamento foi comentado e analisado
por diversos autores, como De Klerk (2003), Mueller (2019), Seckendorff et al. (2021),
Guo et al. (2019) e Pottbacker e Hinrichsen (2017), e analisado no capitulo anterior.

Observa-se na Figura 16b que para N = 3 a porosidade é maxima na parede
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do reator e o primeiro minimo encontra-se em 0,6dp. O segundo é um minimo global
no centro da matriz porosa. Ja o0 maximo local estd na posicdo que representa um
didametro de particula (dp = 3mm). Um detalhe importante € que a correlagio apresen-
tada por De Klerk (2003) difere dos resultados simulados disponiveis na literatura da
Metodologia de Elementos Discretos (MED), assim como dos obtidos neste trabalho
por meio do DCS do Blender. Essa discrepancia pode ser atribuida a natureza mate-
matica discutida no Capitulo 2, a qual esta relacionada a descricado do amortecimento
empregado. Vale ressaltar que essa correlagcdo melhora a descrigao para razées N de
ordem superior (N > 4).

A titulo de representacao, o centro de massas (Figura 16a) representa visual-
mente esse comportamento, pois uma maior densidade dos centros de massa indica
uma menor fragao de vazios.

Figura 16 — Fragdo de vazios radial para N = 3: a) centro de massa de cada esfera
com o plano x-y delimitado pelo diametro interno do cilindro onde estao
contidas; b) comparacao da porosidade radial do leito
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Fonte: elaborado pelo autor (2023)

Do mesmo modo, a Figura 17 mostra essa distribuicdo de vazios ao longo do
raio do cilindro. A densidade dos centros das esferas difere do caso anterior porque
no centro ha uma menor densidade de centros de esferas. Isso provoca um maximo
no centro da matriz porosa com quase a mesma magnitude do que a fracdo de vazios
na parede do reator. Para N = 4, os resultados deste trabalho foram comparados com
dados experimentais da literatura disponiveis (MUELLER, 1992).

O erro médio quadratico para o MED ¢é de 0,0294 e para o método Rigid Body
do Blender é de 0,0093, o que indica que as duas metodologias representam ade-
quadamente dos dados experimentais disponiveis. E importante mencionar que os
coeficientes de friccao e restituicdo reportados no trabalho de Das, Deen e Kuipers
(2017) eram iguais a 0,2 e 0,94, respectivamente. Isso representa uma diferenga abso-
luta de 0,1 para o coeficiente de friccao e de 0,54 para o coeficiente de restituicdo — o
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que possivelmente explica o desvio obtido no erro médio quadratico.

Figura 17 — Fracdo de vazios radial para N = 4: a) centro de massa de cada esfera
no plano x-y delimitado pelo didmetro interno do cilindro em que estao
contidas; b) comparacao da porosidade radial do leito
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Fonte: elaborado pelo autor (2023)

A Figura 18 tem um comportamento mais distribuido dos centros de massa
de cada esfera. Assim, o comportamento é mais amortecido em comparagao com 0s
casos anteriores. Dentre as correlagbes comparadas, a de De Klerk (2003) apresenta
uma melhor descricdo das simulagdes com um erro médio quadratico de 0,0349 e
0,0520 em relacdo com as simulagcées com DCS-Blender e o MED, respectivamente.
Por outro lado, a correlacado de Mueller (2019) superestima as fragdes de vazios depois
do primeiro minimo local.

Figura 18 — Fracdo de vazios radial para N = 5: a) centro de massa de cada esfera
no plano x-y delimitado pelo diametro interno do cilindro em que estéao
contidas; b) comparacao da porosidade radial do leito
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Nota-se que, para todos os casos, as correlacdes utilizadas (DE KLERK, 2003;
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MUELLER, 2019) subestimam a frag&o de vazios radial nos maximos e minimos. Essas
duas correlagées compartilham as caracteristicas de que estao definidas em intervalos,
que hd um comportamento sinusoidal amortecido e que estdo baseadas em dados
experimentais. Assim, esses desvios podem estar associados a incertezas experi-
mentais ou as propriedades mecanicas das particulas (POTTBACKER; HINRICHSEN,
2017; SECKENDOREFF et al., 2021; YANG, 2003), que n&o estado consideradas nas
correlacoes.

4.1.3 Tortuosidade

O leito empacotado aleatoriamente estrutura-se como um conjunto de canais
tortuosos que sao caracteristicos do empacotamento. Esse canais tortuosos pelos
quais o fluxo escoa sao representados comumente como tubos sinuosos que tém um
comprimento caracteristico e uma area de segéo transversal constantes ao longo do
leito. Além disso, esses canais formam um padrao repetitivo ao longo do raio do leito
com diferentes comprimentos e areas transversais caracteristicas. A Figura 19 é uma
representagdo que mostra um corte axial na parte central da matriz porosa em 3D
dentro do reator simulada no Blender (cor verde) na qual é possivel se observar linhas
tortuosas considerando um ponto fixo de referéncia em cada centro de massa das
esferas.

Nota-se que o comportamento das linhas perto da parede do cilindro tende a ser
menos sinuoso em relacao as linhas do centro. Suzuki et al. (2008) associaram essas
linhas tortuosas com o efeito de parede no empacotamento das particulas. Esse efeito
indica que as particulas préoximas a parede estdo alinhadas ao longo dela, formando
uma estrutura de empacotamento regular delimitado pela interacao particula-cilindro.
No entanto, essa regularidade diminui a medida que se avanc¢a ao longo do eixo x.

Os graficos da Figura 19 representam o padrdo de todos os centros de massa
dos catalisadores para diferentes valores de N. Percebe-se que a medida que N
aumenta, o padrdao comecga a ser mais assimétrico, mas ao mesmo tempo parece ter
melhor distribuicao ao longo do raio do cilindro. Isso esté diretamente associado com o
célculo da porosidade sem efeitos de parede (s ), dai que geralmente as correlacdes
na literatura da porosidade média (SECKENDORFF et al., 2021; MUELLER, 1992;
GUO et al., 2019; POTTBACKER; HINRICHSEN, 2017) consideram a porosidade sem
efeito de parede como um termo constante, de modo que, quando N tende ao infinito,
a distribuicao das esferas no centro ndo estara influenciada pelas interacdes sélido-
cilindro.

Na Figura 20 pode-se observar que o aumento da raz&o N implica também um
aumento da tortuosidade como consequéncia da diminuicdo da porosidade média do
leito. Isso, em principio, concorda com os gréaficos da Figura 19, pois a distribuicéo
das esferas — segundo a posicao dos seus centros de massa — é mais consistente
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Figura 19 — Representacao da tortuosidade em um corte axial no plano x-z da geo-
metria para cada valor de N com seus respectivos centros de massa para
cada esfera
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ao longo do volume do cilindro quando N aumenta. Nesse sentido, pode-se afirmar
que uma menor simetria dos centros de massa no leito resulta em uma diminuicao
da porosidade média. Isso, por sua vez, provoca uma trajetéria do escoamento mais
sinuosa, levando a um aumento da tortuosidade ao longo do eixo z.

A correlacdo de Comiti e Renaud (1989) esta baseada em dados experimentais
de leitos compactos com esferas de vidro e foi utilizada para avaliar o desvio das
outras correlagdes que consideram abordagens teéricas. Nesse sentido, os resultados
avaliados pela correlacao de Lanfrey, Kuzeljevic e Dudukovic (2010) mostraram o
maior desvio médio percentual de 8,8%, 7,9% e 3,77% para N = 5,N = 4 N = 3,
respectivamente. Nesse sentido, tanto a correlagdo de Boudreau (1996) quanto a
de Mei-duan et al. (2005) podem ser consideradas para o calculo da tortuosidade e
utilizadas como parametros do leito no modelo 1D, pois representam um desvio médio
percentual menor que 3% para todas as razdes de N. A abordagem dessa correlagao
foi geométrica e baseada em caracteristicas relacionadas, como a porosidade média,
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Figura 20 — Tortuosidade do leito calculada por meio da porosidade média do leito
com diferentes correlagdes da literatura
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a area superficial do sélido por volume e o numero de particulas por volume do leito.
Considerar essas caracteristicas pressupde que caracteristicas intrinsecas, tais como
a rugosidade ou a elasticidade da fase sélida, poderiam estar associadas a essas
caracteristicas gerais do sistema.

4.2 VERIFICAGAO DO MODELO NA SINTESE FT

Para realizar a verificacdo do modelo 1D e 3D, compararam-se 0S mesmos
estudos de caso segundo o trabalho de Chandra et al. (2021), a saber: os casos T1,
T2, TS e T6 da Tabela 7. Particularmente, o caso T1 considera uma temperatura de
parede (TpR) igual a temperatura de entrada do gas de sintese no sistema. Os casos
de estudo T2 e T6 analisam um aumento de dez graus na temperatura da parede
em relacdo ao caso anterior, e a diferenca deve-se a que a concentracado para T6 €
dez vezes maior para o CO e cinco vezes maior para o hidrogénio; por esse motivo
existe também uma mudanca na relagdo de alimentagédo H,/CO. Finalmente, o caso
T5 considera uma temperatura de parede de 540 K e um aumento na concentracao de
alimentacdo. Os dados utilizados nas simulagdes mostram-se na Tabela 6.

Os resultados foram comparados com as métricas mencionadas na metodologia,
a saber: o fator de probabilidade de crescimento e seletividade ponderado (Equacgdes
(45) e (46)) assim como a conversao do mondxido de carbono e hidrogénio (ver Equa-
cao (47)). Calculou-se o desvio médio percentual para avaliar a precisao dos resultados
segundo os reportados por Chandra et al. (2021) e esses valores estao resumidos na
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Tabela 7 — Comparagcao dos resultados dos modelos 1D e 3D deste trabalho com
dados da literatura para N = 4

‘ COMSOL - BLENDER ‘ LITERATURA
Estudo de Tn Tey Ccoim CHain oo Scse  Xco X ciia Scse  Xc Xk
caso MO ) () momd maim TN QT TG @ ™RGN 0 @
T1 3D 490 0,7748 0,6879 0,0938 0,0899 0,752 0,647 0,1168 0,1036
1D 0,7678 0,6704 0,0733 0,0897 0,755 0,656 0,0556 0,0598
T 3D 500 0,7174 0,5799 0,1082 0,1064 0,547 0,452 0,1372 0,1281
1D o5 5 0,7051 0,5386 0,0845 0,1051 0,650 0,461 0,0721 0,0834
T 3D 510 ’ 0,6550 0,4673 0,1225 0,1239 - - - -
1D 490 0,6374 0,4045 0,0954 0,1208 - -
T4 3D 520 0,5899 0,3606 0,1367 0,1422 - -
1D 0,5673 0,2834 0,1058 0,1369 - - - -
T5 3D 540 5 10 0,4239 0,1648 0,1968 0,2191 0,217 0,022 0,2214 0,2405
1D 0,4325 0,1144 0,1466 0,1995 0,209 0,014 0,1698 0,2364
T6 3D 500 o5 o5 0,9330 0,9602 0,0355 0,0632 0,883 0,886 0,1047 0,1743
1D 0,9396 0,9677 0,0272 0,0645 0,914 0,938 0,0288 0,0603

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

Tabela 8. Algo importante a ser comentado € que, nessa tabela, o modelo 1D modi-
ficado corresponde a valores nao reportados na literatura, porém obtidos por meio
de comunicacao com os autores do estudo de referéncia, devido aos altos desvios
associados ao teste T5 e que serdo considerados na discussao deste capitulo. O co6-
digo do modelo 1D modificado simula tanto a transferéncia de massa quanto a de
calor no sistema catalitico — que leva em consideracao a discretizacao das particulas
cataliticas e do reator de escoamento empistonado (plug flow) — utilizando o método
implicito de Euler.

Os valores do desvio médio indicam que os modelos fluidodindmicos em 1D
apresentam os menores desvios percentuais. As diferencas mais evidentes do modelo
foram os dados alimentados derivados das simulagdes no Blender para a porosidade
média, a tortuosidade e o célculo do numero de Nusselt de parede. Mesmo com essas
diferencas, todos os desvios para o parametro de crescimento de cadeia média foram
inferiores a 5% na comparacao do modelo 1D do presente trabalho com o modelo 1D
modificado.

O mesmo comportamento é observado para a seletividade de hidrocarbonetos
com mais de cinco carbonos na cadeia, com excec¢ao do estudo de caso T5, que
apresenta um desvio afastado da métrica considerada como 6tima. Os detalhes sobre
o comportamento fisico serdo discutidos na préxima secao. No entanto, esse desvio
pode estar relacionado a limitacdo dos parametros de ajuste da Equacéao (12) para
temperaturas acima de 530 K.

No que diz respeito as conversdes do mondxido de carbono e hidrogénio,
observa-se menores desvios percentuais nas simulagcées em 3D (ver Tabela 9). No en-
tanto, no estudo comparativo, os resultados das simulagées 1D em relagao ao modelo
3D também mostram desvios significativos entre os modelos. Entretanto, os dados
deste estudo revelam que o modelo 1D apresenta desvios percentuais menores em
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relacdo ao modelo 3D, o que ressalta a importancia de caracterizagdo da geometria,
bem como a descricdo nos mecanismos de transferéncia de calor radial ponderada,
presentes nas propostas de Martin e Nilles (1993) e Dixon et al. (2013).

Dentre as tendéncias mais significativas observa-se que, em geral, a medida
que a temperatura da parede aumenta, a conversao de hidrogénio é maior em relacao
a conversao de monoxido de carbono. Isso ocorre em parte devido a razao de alimen-
tacdo na entrada, que é o dobro para a concentragao de hidrogénio. Entretanto, um
fator a ser considerado é que a difusividade do hidrogénio é 1,9 vezes maior do que a
do mondxido de carbono em ambas fases. Essa ultima hipbtese esta de acordo com
o fato de que, ao reduzir a razdo de alimentacao na entrada do gas de sintese (teste
T6), a conversao de hidrogénio prevalece alta em comparagcdo com a conversao de
mondxido de carbono.

A conversao, em termos gerais, desempenha um papel importante, pois de-
monstra que o gas de sintese esta reagindo no sistema e se convertendo em hidro-
carbonetos. No entanto, ao analisar em conjunto todas as métricas de comparagao,
observa-se que, para concentracdes baixas (2,5 mol/m3 para CO e 5 mol/m® para
Ho) em uma razdo de alimentagao igual a 2, aumentar a temperatura da parede im-
plica em um aumento na conversao as custas de uma diminuicao da seletividade e do
comprimento de cadeia (ver também Tabela 7).

Nesse sentido, observa-se uma relagao inversamente proporcional entre a con-
versao e o crescimento de cadeia/seletividade. Nesse contexto, operar em altas tem-
peraturas resulta em aumento da conversdo, mas em uma baixa seletividade. Portanto,
embora o gas de sintese esteja sendo consumido, a probabilidade de obter parafinas
com mais de cinco carbonos na cadeia pode ser comprometida.

O teste T6 pode ser considerado como um caso limite em termos de concen-
tracdo e razdo de alimentacdo. Por um lado, operar a uma temperatura de parede
préxima da vizinhanga dos ~ 220 °C implica em elevados am e Sg, . No entanto, por
outro lado, ao reduzir a razdo de alimentagcao e aumentar a concentragao na entrada
de alimentagdo a 25 mol/m3, observa-se uma conversao baixa (inferior a 10%). Essa
baixa conversdo indica uma ineficiéncia do processo para esse caso limite onde ha
uma clara limitagao pela saturagéo do gas de sintese alimentado.

No contexto da andlise térmica, a Figura 21 apresenta os resultados das simu-
lagdes em 3D, onde se observa o comportamento da temperatura média do fluido ao
longo do comprimento do reator para diferentes temperaturas de parede segundo os
casos analisados nesta sub-secao. Note-se que para os casos T1, T2 e T5 nédo ocorre
um aumento significativo da temperatura no fluido associado a reagéo quimica, uma
vez que, na saida do reator, se esta operando praticamente a temperatura de parede.

No entanto, para o caso T6, com uma concentragao de 25 mol/m3 na entrada de
alimentacao, observou-se um aumento de 5K na temperatura do fluido. De acordo com
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Figura 21 — Distribuicao tridimensional da temperatura do sistema em resposta as
mudancas na temperatura da parede: a) T1 com 7T, = 490 K; b) T2 com
Teyr =500 K; ¢) TS com Ty = 540 K; d) T6 com Ty = 500 K
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Tabela 8 — Desvio Médio Percentual (DMP) da probabilidade de crescimento de cadeia
e seletividade nos modelos 1D e 3D para N = 4

Presente . L .
Trabalho Chandra et al. (2021) Desvio Médio
Estudo de am Sc am Sc Erroam Erro Sg
Mode|o 5+ 5+ 5+
Caso ) (=) (=) (=) (%) (%)
3D 0,7748 0,6879 0,752 0,647 3,03 6,32
T1 1D 07678 0.6704 0,755 0,656 1,70 2,20
Lo 07343 06139 4.56 9.20
modificado
3D 0,7174 0,5799 0,547 0,452 31,15 28,30
T2 1D 0,7051 05386 0,65 0,461 8,48 16,83
1D 0,6839 0,5217 3,10 3,24
modificado
3D 0,4239 0,1648 0,217 0,022 95,35 649,09
T5 1D 04325 0,1144 0,209 0,014 106,94 717,14
1. D 0,4324 0,1713 0,02 33,22
modificado
3D 0,933 0,9602 0,883 0,886 5,66 8,37
T6 18 0.9396 0.9677 0,914 0,938 2,80 3,17
e 0,9439 0,9718 0,46 0,42
modificado

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

as analises de Chandra et al. (2021), devido a baixa taxa de consumo, o calor gerado
pela reacdo exotérmica ndo € suficiente para que o reator opere auto-térmicamente, re-
sultando praticamente em uma mesma temperatura média do fluido igual a temperatura
de parede ao final do leito (0,052 m).

4.3 ESTUDOS DE CASO COM VARIAGCAO DE RAZAO N

Depois da verificagcdo do modelo, propde-se o estudo da variacdo na razao
N com o intuito de estudar as mudancas da temperatura em diversos tamanhos do
reator de leito fixo. A variacdo da razdao N implica em uma mudanca na area de
secao transversal de cada reator, de modo que a velocidade de alimentacéo teria que
ser diferente para compensar a diminuicdo/aumento da area de sec¢éo transversal em
relacdo a geometria avaliada na secao anterior (N = 4). A Figura 22 mostra os sistemas
analisados e comparados nesta se¢ado com dados operacionais relevantes.

Decidiu-se calcular a magnitude da velocidade em todo o volume do reator
N = 4 e fixar essa mesma magnitude para todos os estudos de caso. Desta forma,
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Tabela 9 — Desvio Médio Percentual (DMP) da converséo do gas de sintese para N = 4

Resultados
Presente . . . ..
Trabalho Literatura Desvio Médio
Estudo de X X X X Erro X Erro X
Modelo CO H CO H, co H,
Caso () () () () (%) (%)
3D 0,09384 0,0899 0,1168 0,1036 19,66 13,20
T1 1D 0,0733  0,0897 0,0556 0,0598 31,83 50,00
1. D 0,0476 0,0539 53,99 66,42
modificado
3D 0,1082 0,1064 0,1372 0,1281 21,14 16,94
T2 1D 0,0845 0,1051 0,0721 0,0834 17,20 26,02
1D 0,0517 0,0598 63,44 75,75
modificado
3D 0,1968 0,219 0,2214 0,2405 11,11 8,94
T5 1D 01466 0.1995 0,1698 0,2364 13,66 15,61
i 0,073 00937 100,82 112,91
modificado
3D 0,0355 0,0631 0,1047 0,1743 66,09 63,80
T6 1 g 0,0272  0,0645 0,0288 0,0603 5,56 6,97
. 0,0166 0,0342 63,86 88,60
modificado

Fonte: elaborado pelo autor (2023)

visa-se obter a mesma magnitude em cada geometria, de modo que a velocidade
superficial de entrada teria que aumentar/diminuir de acordo com cada estudo de caso.
Nesse sentido, considerou-se manter um numero de Reynolds — que depende da
velocidade superficial, Rep = PrVzin% __ jnferior a 400, considerado como laminar
para este tipo de sistemas. Outra consideragdao importante é que, ao considerar o
mesmo comprimento do reator, a matriz porosa N = 5 apresenta maior numero de
catalisador por volume, o que justifica a analise dos resultados em relacdo a massa
de catalisador no reator. Espera-se que, pelo fato de se ter uma maior quantidade de
catalisador, a conversao por grama de sélidos aumente. No entanto, a limitante deste
processo seria a queda de pressao.

Para analisar o comportamento dentro do intervalo de temperatura proximo aos
220 °C, de acordo os dados ajustados na definicdo de a segundo Vervloet et al. (2012),
decidiu-se simular os testes T3 e T4 de acordo com as condi¢cbées de operacao repor-
tadas na Tabela 7. Todos esses resultados para as trés geometrias sdo apresentados
nas Figuras 24 e 25. Os resultados do niumero de Nusselt de parede (Nuy) calculados
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Figura 22 — Comparagao entre geometrias com diferentes razées de diametro tubo-
particula
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a partir das simulacdes foram de 20,03; 21,15; e 26,04 para N =3, N=4e N =5,
respectivamente.

Devido ao fato que o material do catalisador € 0 mesmo — o que indica uma
condutividade térmica constante —, deduz-se que o aumento no numero de Nusselt
deve-se a transferéncia de calor por convecgcao como mecanismo dominante. Nesse
sentido, espera-se uma diminui¢cao do coeficiente de transferéncia de calor, uma vez
que é inversamente proporcional ao numero de Nusselt. Analisando o problema fisico,
espera-se que a transferéncia de calor na parede seja menor a medida que a razdo N
aumenta, devido a uma reducao no escoamento proximo das paredes do reator.

Como se analisou no inicio deste capitulo, quando o valor de N aumenta, as
particulas apresentam uma distribuicdo mais aleatéria em um mesmo volume, o que
resulta em um escoamento mais sinuoso. Nesse contexto, a diminuicao do coeficiente
de transferéncia de calor de parede (hy) a medida que N aumenta estaria relacionada a
diminuicédo da intensidade do escoamento proximo as paredes do reator. Essa questao
tem como consequéncia uma distribuicdo mais uniforme do escoamento por area de
secao transversal ao longo do raio do reator, o que, em principio, tornaria o processo
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mais eficiente e com tendéncia a altas conversoes.

Para os testes T1-T4, a probabilidade de crescimento e a seletividade aumentam
a temperaturas préximas dos 220 °C, que é uma temperatura critica do processo FT.
Segundo o intervalo de temperatura e pressao do processo FT a baixa temperatura,
a probabilidade de obtencao dos hidrocarbonetos liquidos estaveis esta tipicamente
no intervalo de 0,80 a 0,95. Aprecia-se na Figura 23 que nessa faixa de probabilidade
a seletividade para a obtencao de parafinas liquidas (cadeia entre 5 e 20 atomos de
carbono) e ceras (cadeia com mais de 20 atomos de carbono) é alta em comparacao
com os gases (cadeia entre 1 e 4 &tomos de carbono). Esse aumento significativo na
conversao para N = 5 considera uma quantidade maior de catalisador. Além disso, de
acordo com os resultados das simulagdes 3D, observou-se que a queda de pressao
para a geometria N = 3 € 3 vezes menor em comparagcdo com a queda de pressao
na geometria N = 5, enquanto para a geometria N = 4 a queda de pressao € 2,5
vezes menor. Essa diferenca na queda de pressao entre as geometrias torna-se um
parametro significativo a ser considerado.

Figura 23 — a) Valores de probabilidade de crescimento e seletividade para a obtencéao
de hidrocarbonetos liquidos estaveis; b) distribuicao dos produtos na faixa
de a no processo FT de baixa temperatura
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Fonte: adaptado de Apolinar-Hernandez et al. (2024)

A partir do andlise da Figura 24a, observa-se que a geometria N = 3 encontra-se
dentro do intervalo adequado para a producao de parafinas liquidas, enquanto as de-
mais geometrias estdo proximas do limite. A seletividade esta diretamente relacionada
ao parametro a. No entanto, assim como foi discutido na se¢&o anterior para N =4, 0
aumento da probabilidade de crescimento n&o resulta necessariamente em aumento
na conversao do gas de sintese. Isso pode ser evidenciado na Figura 25c¢, onde se
observa uma diferenca significativa nas magnitudes das conversdes para N = 5. Com
base nos resultados do modelo 3D, verifica-se que para temperaturas de parede onde
a probabilidade de crescimento € alta, a conversdo aumenta aproximadamente 50%
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em relacao as outras geometrias.

Figura 24 — Comparagao dos valores de am e Sg,, em fungdo da temperatura de
parede para:a) N=3,b) N=4ec) N =5. Os incisos d) e e) correspondem
ao desvio percentual de cada simulagao de am € Sg, , respectivamente
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N [2)]
\ '

Uma observacao interessante € o fato de que, normalmente, uma maior quan-
tidade de catalisador resulta em uma maior area de superficie de contato, o que te-
oricamente levaria a um aumento na conversdo. No entanto, essa tendéncia néo foi
observada nos resultados deste estudo, ja que a geometria N = 3 apresentou um de-
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sempenho superior em relacdo a geometria N = 4. E importante ressaltar que ha uma
diferenca estrutural entre as geometrias pares (N = 4) e impares (N =3 e N =5) ao
longo do raio do tubo devido a distribuicdo das esferas (ver Figura 19). Essa diferenca
estrutural € um aspecto interessante a ser explorado através de um modelo 2D.

As Figuras 24d e 25d, mostram o desvio médio percentual entre cada simulagao
para cada métrica avaliada. Aprecia-se que o modelo responde adequadamente para a
métrica de a um menos do 10% para todos os casos e a seletividade obtém adequada
concordancia em temperaturas menores 510 K. No entanto, o modelo 1D apresentou
um desvio consideravel para as métricas de conversdo para a geometria N = 5 em
nenhum valor de temperatura. Chandra et al. (2021) reportaram também desvios na
mesmo ordem de grandeza para N = 4. No presente trabalho, ndo se encontraram
desvios maiores que 50% para N = 3 ou para N = 4.

Os argumentos mais plausiveis correspondem ao fato da utilizacdo de correla-
cbes empiricas de fechamento para a modelagem em 1D, o que dificulta uma descricao
mecanistica principalmente nos termos de resisténcia a transferéncia de energia tér-
mica e massa entre a fase sélida e fluida. Entretanto, também € evidente que o modelo
1D simplifica as variacdes radiais para um modelo heterogéneo que contém uma dis-
posicao aleatdria das esferas. Portanto, os desvios para geometrias maiores de N =5
demonstram desvios significativos simplesmente pela natureza do método. Por outro
lado, os desvios tendem a ser maiores quando a temperatura da parede aumenta além
dos 530 K, devido ao intervalo de temperatura e razdo de alimentagdo com que foi
ajustado o parametro o por parte de Vervloet et al. (2012).

Vervloet et al. (2012) mencionam que para um sistema reacdo-difusdo reduzir
a razédo H,/CO de 2 a 1 para temperaturas menores a 493 K, a probabilidade de
crescimento seria 6tima na produgdo de hidrocarbonetos liquidos. Caso contrério,
quando a temperatura assume valores superiores, aumentar a razao do gas de sintese
de 2 a 3 favoreceria a producao de hidrocarbonetos liquidos. Isso concorda com os
resultados dos testes T6. No entanto, a conversdo sempre estara comprometida a
niveis baixos.
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Figura 25 — Comparacao dos valores da conversao do gas de sintese em funcao da
temperatura de parede para: a) N=3,b) N=4 e c) N =5. Os incisos d) e
e) apresentam ao desvios entre cada simulagéo do Xgo € Xy, , respectiva-

mente
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5 CONCLUSAO

No presente trabalho foi possivel analisar o efeito da temperatura para diferentes
razdes de diametro tubo-particula em um reator de leito fixo heterogéneo com uma
disposicao aleatéria do catalisador por meio de técnicas de fluidodinAmica computaci-
onal (CFD). Para a geragéo do leito fixo do reator implementou-se uma abordagem de
elementos discretos de corpos rigidos no software Blender. Pelo fato de se observar
poucos trabalhos na literatura que utilizavam este software para a geragao da matriz
porosa, viu-se a necessidade de verificar a geometria realizando a variagao do coefici-
ente de restituicdo e o coeficiente de friccao, dois parametros importantes dentro do
pacote computacional.

A caracterizacdo da matriz porosa foi realizada por meio de correlacées empi-
ricas da literatura considerando o calculo da porosidade média, porosidade radial e a
tortuosidade como métricas de estudo. Os resultados da porosidade média mostram
que das onze correlagdes avaliadas, dez delas tiveram um desvio médio percentual
menor que 10 %. Também foram definidos os valores dos coeficiente de restituicdo e
friccdo para os quais se gera uma matriz porosa compacta/densa que, em principio,
concordava com o comportamento esperado para o catalisador utilizado nas simula-
coes. No que diz respeito a porosidade radial, os resultados para todas as variagdes de
N apresentaram um baixo erro médio quadratico em comparagédo com outras técnicas
simuladas em relagdo a dados experimentais e correlagdes da literatura. E importante
mencionar que a distribuicdo dos centros de massas no leito € uma perspectiva consi-
derada neste trabalho e, ainda que esteja relacionada, ndo tenta demostrar a definicao
real de tortuosidade nem permeabilidade.

E importante destacar que a definicdo dos parametros de colisdo ou fisico
associados a cada material poderia ser realizada através de um estudo experimental
rigoroso. No entanto, a partir das medigdes realizadas nesta investigacao, em termos
do coeficiente de fricgdo e de restituicdo nas simulacdes, considera-se que esses
fatores poderiam estar relacionados com propriedades intrinsecas do material. Isso
implicaria determinadas interagdes entre a fase sélida no momento do empacotamento.
Portanto, a porosidade média seria uma consequéncia desse processo. Nesse sentido,
nao somente a porosidade média do leito seria uma consequéncia, mas também a
porosidade e a permeabilidade estariam influenciando esses valores.

No que diz respeito as simulagdes da fluidodindmica, foi possivel realizar a
verificacdo do modelo para N=4. Demostrou-se que para essa geometria os desvios
com os dados reportados na literatura sdo maiores em relagdo aos das simulagées em
3D. Para a realizagdo do modelo 1D, implementou-se uma correlagédo que dependia
da razdo N. Dessa forma, considerou-se um marco de comparagao entre todas as
geometrias. De modo geral, o modelo 1D consegue captar as tendéncias dos casos
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de estudo. No entanto, existem ainda desvios percentuais que relacionaram-se com
as correlagcdes de fechamento no célculo dos termos de resisténcia a transferéncia
e a natureza do modelo que simplifica as variagcdes radiais num sistema altamente
assimétrico.

Sabe-se que com a abordagem de probabilidades para a descricdo do consumo
do gés de sintese é conveniente operar o reator a baixas temperaturas com uma ra-
zao de alimentac&o de ao menos 2 sem saturar o sistema com uma concentracao de
reagentes elevadas, segundo as concentragcdes avaliadas nos casos de estudo. Do
mesmo modo que o reportado na literatura para sistemas reagédo-difusao, em tem-
peraturas inferiores a 220 °C é preferivel operar com uma relagéo de Ho/CO de 1 e,
caso contrario, quando a temperatura é superior a esse valor, é preferivel aumentar
a relacdo a 3 com o objetivo de manter uma probabilidade de crescimento para hi-
drocarbonetos liquidos. Finalmente, € importante ressaltar que os elevados valores
de a e seletividade serao restritos pelos niveis de conversdao. Em todos os estudos
de caso examinados, foi observada essa relacao estreita que merece consideracgao.
Notavelmente, somente com as condi¢des de temperatura e concentragao da alimenta-
cao no teste T6 é possivel permanecer dentro da faixa operacional do processo FTBT,
garantindo, assim, um valor de a superior a 85%.

5.1 PERSPECTIVAS

» Explorar o impacto do tamanho de particula (polidispersidade) em sistemas
de leito estritos, levando em consideracao diferentes tipos de distribuicoes
estatisticas. Essas distribuicdes podem ser definidas com base em dados
de catalisadores industriais ou experimentais. Essa abordagem, que incor-
poraria diferentes tamanhos de particula, poderia permitir avaliar os efeitos
na queda de pressao e, mais importante, determinar se isso tem um impacto
significativo na converséo, seletividade e tamanho de crescimento de cadeia
médio devido a nova distribuicdo de particulas solidas no reator.

» Analisar a forma do catalisador (esfericidade) através da criacao de dife-
rentes geometrias que mantenham uma relagdo consistente entre area e
volume, permitindo a comparagéo entre diferentes formas de catalisadores.
Essa abordagem possibilitaria a comparacdo dos resultados obtidos com
as geometrias ndo convencionais em relacao as esferas classicas. A melho-
ria da estrutura fisica do catalisador pode potencialmente resultar em um
desempenho aprimorado na conversao e seletividade dos produtos.

» Ha varias propostas em relacao a descricdo da cinética quimica, mas & im-
portante considerar uma descricdo mais detalhada em relagao ao intervalo
de temperatura dos processos FTBT e FTAT. Essa descri¢cdo, em principio,
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esta limitada pelos dados experimentais disponiveis. Nesse sentido, a reali-
zacgao de um trabalho experimental seria de grande auxilio. No entanto, outra
abordagem interessante poderia ser o estudo da dindmica molecular para
desenvolver uma descricdo mais elaborada da producao de hidrocarbonetos.

* No que diz respeito a modelagem e simulacao, acredito que um modelo 2D
poderia ser interessante. No entanto, inicialmente, considero mais vantajoso
continuar trabalhando com o modelo 1D (por exemplo, acoplando o balango
hidrodinamico) para gerar dados utilizaveis no calculo de parametros por
meio de aprendizado de maquina. Um modelo simples e elegante poderia
ser extremamente util na obtencao de dados, especialmente no céalculo dos
parametros de queda de pressao.
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APENDICE A - DESVIO MEDIO PERCENTUAL PARA O CALCULO DA
POROSIDADE MEDIA

Na sequéncia, apresenta-se os resultados do calculo do desvio médio para cada
umas das correlagdes utilizadas na estimacgao da porosidade média do leito.

Tabela 10 — Erro médio percentual obtido das correla¢des de Benyahia e O’Neill (2005)
e Aerov (1951)

b f N3(%) N4(%) N5(%)| b f N3(%) N4&(%) N5 (%)

0,001 15,23 6,63 2,41 0,001 11,97 3,54 0,02

0,3 14,18 8,15 4,00 0,3 10,88 5,11 1,61

0 0,4 14,18 3,60 0,76 0 0,4 10,88 0,41 3,27
0,5 11,67 6,63 2,41 0,5 8,28 3,54 0,02

0,6 6,67 1,51 2,93 0,6 3,08 1,74 5,50

0,001 16,68 14,22 10,35 0,001 13,48 11,38 8,11

0,3 13,14 12,69 8,74 0,3 9,80 9,80 6,47

0.1 0,4 12,07 10,52 6,48 01 0,4 8,69 7,56 4,15
’ 0,5 4,16 12,70 8,76 ’ 0,5 0,48 9,81 6,49
0,6 6,67 2,08 2,34 0,6 3,08 1,16 4,89

0,001 19,18 12,70 8,76 0,001 16,07 9,81 6,49

_ 0,3 15,45 9,64 5,56 0,3 12,20 6,65 3,21
0.2 0,4 14,18 9,67 5,59 02 0,4 10,88 6,68 3,24
’ 0,5 10,44 8,12 3,97 ’ 0,5 7,00 5,08 1,58
0,6 1,66 3,60 0,76 0,6 2,12 0,41 3,27

0,001 16,76 14,20 10,33 0,001 13,56 11,37 8,10

0,3 16,68 7,91 3,75 0,3 13,48 4,86 1,35

03 0,4 9,17 3,60 0,76 03 0,4 5,68 0,41 3,26
’ 0,5 6,67 2,08 2,34 ’ 0,5 3,08 1,16 4,89
0,6 11,67 4,97 0,68 0,6 8,28 1,83 1,79

0,001 16,86 11,59 7,60 0,001 13,66 8,67 5,30

0,3 14,18 9,67 5,59 0,3 10,88 6,68 3,24

04 0,4 14,18 8,12 3,97 0.4 0,4 10,88 5,08 1,57
’ 0,5 6,67 5,11 0,83 ’ 0,5 3,08 1,97 1,64
0,6 9,16 4,94 0,65 0,6 5,66 1,79 1,83
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Tabela 11 — Erro médio percentual obtido das correlagdes de Ayer e Soppet (1965) e
Froment, Bischoff e De Wilde (1990)

b f N3(%) N4(%) N5(%)| b f N3 (%) N4 (%) N5 (%)
0,001 7,31 027 3,04 0,001 6,35 2,08 6,79
03 616 1,89 1,89 03 519 367 2,05

o 04 616 29 343 | - 04 519 111 057
05 342 027 0,19 05 242 208 3,68
06 205 520 451 06 3,11 329 047
0,001 8,89 837 7,36 0,001 7,95 10,04 10,95
03 502 673 5,20 0,3 404 843 887

01 04 38 442 52 | . 04 28 616 887

' 05 479 675 304 | 05 587 845 6,79
06 2,05 460 3,43 06 311 270 057
0,001 11,63 6,75 6,28 0,001 10,72 8,45 9,91
03 755 348 1,96 03 659 524 575

0p 04 616 351 08 |, 04 519 52 471

< 05 207 18 19 | ° 05 106 364 576
06 7,53 298 451 06 864 1,11 047
0,001 8,98 835 6,29 0,001 8,04 10,02 9,91
03 889 163 3,06 03 7,95 342 681

03 04 068 297 235 | . 04 034 1,10 160

® 05 205 460 343 |° 05 311 270 057
06 342 151 4,61 06 242 034 056
0,001 9,09 556 2,26 0,001 8,15 7,28 6,04
03 616 351 0,11 03 519 526 3,97

04 04 616 18 006 |, 04 519 363 380

* 05 205 136 235 |7 05 311 049 1,60
06 067 154 343 06 036 030 057




APENDICE A. Desvio médio percentual para o célculo da porosidade média 106

Tabela 12 — Erro médio percentual obtido das correlagdes de Dixon (1988) e Fand e
Thinakaran (1990)

b f N3 (%) N4 (%) N5(%)| b f N3 (%) N4 (%) N5 (%)

0,001 9,89 2,88 6,75 0,001 4,33 3,75 0,00

0,3 8,78 4,46 2,00 0,3 3,14 2,06 5,10

0 0,4 8,78 0,28 0,52 0 0,4 3,14 7,12 6,68

0,5 6,11 2,88 3,63 0,5 0,32 3,75 3,34

0,6 0,79 2,44 0,52 0,6 5,33 9,43 7,80

0,001 11,44 10,78 10,90 0,001 5,97 4,69 4,45

0,3 7,67 9,18 8,83 0,3 1,97 2,98 2,22

0.1 0,4 6,54 6,93 8,83 01 0,4 0,76 0,58 2,22
’ 0,5 1,87 9,20 6,75 ’ 0,5 8,16 3,00 0,00

0,6 0,79 1,85 0,52 0,6 5,33 8,80 6,68

0,001 14,10 9,20 9,86 0,001 8,79 3,00 3,34

0,3 10,13 6,01 5,71 0,3 4,58 0,40 1,12

02 0,4 8,78 6,04 4,67 0.2 0,4 3,14 0,37 2,24
’ 0,5 4,81 4,43 5,71 ’ 0,5 1,07 2,09 1,12

0,6 4,53 0,28 0,52 0,6 10,98 7,12 7,80

0,001 11,52 10,76 9,87 0,001 6,05 4,67 3,34

0,3 11,44 4,21 6,77 0,3 5,97 2,33 0,02

03 0,4 3,45 0,27 1,56 03 0,4 2,51 7,12 5,57
’ 0,5 0,79 1,85 0,52 ’ 0,5 5,33 8,80 6,68

0,6 6,11 1,16 0,61 0,6 0,32 5,59 7,90

0,001 11,62 8,04 6,00 0,001 6,17 1,77 0,81

0,3 8,78 6,04 3,92 0,3 3,14 0,37 3,03

04 0,4 8,78 4,43 3,76 04 0,4 3,14 2,10 3,21
’ 0,5 0,79 1,30 1,56 ’ 0,5 5,33 5,43 5,57

0,6 3,44 1,12 0,52 0,6 2,52 5,63 6,68
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Tabela 13 — Erro médio percentual obtido das correlacées de Foumeny et al. (1991) e
Mueller (1992)

b f N3 (%) N4 (%) N5(%)| b f N3 (%) N4 (%) N5 (%)
0,001 11,01 2,01 4,99 0,001 4,94 1,35 2,76
0,3 9,91 3,60 0,15 0,3 3,76 0,30 2,19
0 0,4 9,91 1,18 1,36 0 0,4 3,76 4,64 3,74
0,5 7,28 2,01 1,82 0,5 0,95 1,35 0,49
0,6 2,02 3,36 2,42 0,6 4,66 6,90 4,82
0,001 12,53 9,97 9,22 0,001 6,57 6,89 7,09
0,3 8,81 8,36 7,11 0,3 2,59 5,22 4,93
01 0,4 7,69 6,09 7,11 01 0,4 1,40 2,87 4,93
’ 0,5 0,60 8,38 4,99 ’ 0,5 7,47 5,24 2,76
0,6 2,02 2,77 1,36 0,6 4,66 6,29 3,74
0,001 15,16 8,38 8,16 0,001 9,37 5,24 6,01
0,3 11,24 5,17 3,93 0,3 5,19 1,92 1,67
0.2 0,4 9,91 5,20 2,87 0.2 0,4 3,76 1,95 0,59
’ 0,5 5,99 3,58 3,93 ’ 0,5 0,43 0,27 1,68
0,6 3,23 1,18 2,42 0,6 10,27 4,64 4,82
0,001 12,61 9,96 8,17 0,001 6,65 6,87 6,01
0,3 12,53 3,35 5,01 0,3 6,57 0,04 2,78
03 0,4 4,65 1,17 0,30 03 0,4 1,85 4,64 2,65
’ 0,5 2,02 2,77 1,36 ’ 0,5 4,66 6,29 3,74
0,6 7,28 0,27 2,51 0,6 0,95 3,15 4,91
0,001 12,72 7,22 4,22 0,001 6,77 4,03 1,97
0,3 9,91 5,20 2,11 0,3 3,76 1,95 0,19
04 0,4 9,91 3,57 1,94 04 0,4 3,76 0,26 0,36
’ 0,5 2,02 0,42 0,30 ’ 0,5 4,66 3,00 2,65
0,6 4,64 0,23 1,36 0,6 1,87 3,19 3,74
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Tabela 14 — Erro médio percentual obtido das correlagdes de De Klerk (2003) e Cheng
(2011)

b f N3 (%) N4 (%) N5(%)| b f N3 (%) N4 (%) N5 (%)
0,001 11,65 2,48 3,66 0,001 10,07 1,69 0,97
0,3 10,55 4,07 1,25 0,3 8,95 0,04 4,08
0 0,4 10,55 0,69 2,78 0 0,4 8,95 4,99 5,65
0,5 7,95 2,48 0,44 0,5 6,30 1,69 2,34
0,6 2,73 2,86 3,85 0,6 0,99 7,26 6,75
0,001 13,16 10,41 7,95 0,001 11,61 6,58 5,38
0,3 9,47 8,81 5,80 0,3 7,85 4,91 3,17
01 0,4 8,36 6,54 5,80 01 0,4 6,72 2,55 3,17
’ 0,5 0,12 8,82 3,66 ’ 0,5 1,67 4,92 0,97
0,6 2,73 2,27 2,78 0,6 0,99 6,65 5,65
0,001 15,77 8,82 6,87 0,001 14,26 4,92 4,28
0,3 11,88 5,63 2,58 0,3 10,30 1,59 0,14
0.2 0,4 10,55 5,65 1,50 0.2 0,4 8,95 1,62 1,24
’ 0,5 6,66 4,04 2,58 ’ 0,5 4,99 0,06 0,13
0,6 2,49 0,69 3,85 0,6 4,32 4,99 6,75
0,001 13,24 10,39 6,88 0,001 11,69 6,56 4,28
0,3 13,16 3,82 3,67 0,3 11,61 0,30 0,99
03 0,4 5,34 0,69 1,71 03 0,4 3,64 4,99 4,55
’ 0,5 2,73 2,27 2,78 ’ 0,5 0,99 6,65 5,65
0,6 7,95 0,75 3,95 0,6 6,30 3,50 6,85
0,001 13,35 7,66 2,88 0,001 11,80 3,71 0,17
0,3 10,55 5,65 0,74 0,3 8,95 1,62 2,03
04 0,4 10,55 4,03 0,57 04 0,4 8,95 0,07 2,21
’ 0,5 2,73 0,90 1,71 ’ 0,5 0,99 3,34 4,55
0,6 5,32 0,71 2,78 0,6 3,63 3,93 5,65
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Tabela 15 — Erro médio percentual obtido das correlacdes de Ribeiro, Neto e Pinho
(2010)

b f N3 (%) N4 (%) N5 (%)

0,001 7,49 4,59 2,53
0,3 6,34 2,89 7,75
0,4 6,34 7,99 9,38

0 0,5 3,61 4,59 5,95
0,6 1,85 10,32 10,52
0,001 9,08 3,91 2,04
0,3 5,21 2,20 0,25
0.1 0,4 4,05 0,23 0,25
’ 0,5 4,58 2,21 2,53
0,6 1,85 9,69 9,38
0,001 11,81 2,21 0,90
0,3 7,73 1,21 3,68
0.2 0,4 6,34 1,19 4,82
’ 0,5 2,27 2,91 3,67
0,6 7,31 7,99 10,52
0,001 9,16 3,90 0,90
0,3 9,08 3,16 2,51
03 0,4 0,88 7,98 8,24
’ 0,5 1,85 9,69 9,38
0,6 3,61 6,44 10,62
0,001 9,27 0,97 3,36
0,3 6,34 1,19 5,64
0.4 0,4 6,34 2,92 5,82

0,5 1,85 6,29 8,24
0,6 0,87 6,48 9,38
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APENDICE B - ESQUEMA NUMERICO - REATOR HETEROGENEO 1D

Para a solugdo do modelo matematico 1D, considerou-se um esquema de Di-
ferencas Finitas (DF). Nos operadores diferenciais espaciais de primeira e segunda
ordem aplicou-se uma aproximacao de diferencia central, cujo erro é proporcional a
AZz2 para o cilindro do reator (ou Ar? para o dominio da esfera do catalisador). Para
generalizar ambos os casos, a varidvel considerada ao longo deste desenvolvimento
sera x. E importante mencionar que a forma da discretizagdo do operador temporal de-
terminara os diversos métodos numéricos que podem ser aplicados para a solugcao do
sistema de equacdes algébricas gerado. Particularmente neste trabalho, como primeira
estimativa decidiu-se resolver pelo método das linhas a partir de um solver ODE23 no
Matlab que esta baseado em uma férmula implicita do método de Runge-Kutta. Os
algoritmo s&o detalhados nas Figuras B.1 e B.2.

As dedugdes aqui utilizadas para a discretizacdo dos operadores diferenciais
podem ser obtidas a partir da expansao por série de Taylor. Nesse sentido, supondo
uma funcao f continua e diferenciavel no intervalo [a,b], para todo x € [a,b], o Teorema
de Taylor pode ser escrito como (DE OLIVEIRA, 2000):

df (Ax)? d2f (Ax)3 d3f
f(x)_f(x0)+(Ax)aXO+ 5l gx2 3 oy +---+ Ry B.1
X0 X0
onde Ax = X — Xp, € Ry, € definido como:
_@ax)M gM¢
Ry = M g 5, § € [a,b] B.2

Para manter uma nomenclatura comum, a fungéo f (x) representa as funcoes
que descrevem os fendmenos de transferéncia (Cy ;, Cs j, T¢, Ts) que dependem da
variavel independente x (z, r, t). Nesse sentido, considerando que todo o dominio tem
0 mesmo espagcamento (Ax) no intervalo [a,b] teria-se um determinado numero de nés
(NT). Portanto, cada ponto discreto (x;) estaria limitado no intervalo [1,N7] (i = 1,...,N7).
Desta forma, o espagamento equidistante entre cada no € definido como:

b-—a

AX =
X= Nr—1

B.3

Assim, considerando um espacamento relativamente pequeno entre cada néd, a
funcéo na vizinhanca (f (x + Ax)) também esta definida:

df (Ax)? d?f Aax)% d3f
f(X+AX)_f(X0)+(AX)&XO+ 51 g2 + 3 g3 +---+ Ry B.4
Xo Xo
df (Ax)? d2f (Ax)3 o3f
_ - — = . B.
f(x—=Ax) = f(xg) — (Ax) X X0+ 51 g2 ) * 3 a3 ) +---+ Ry 5
0 0
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Nesse sentido, combinando diferentes desenvolvimentos em série de Taylor,
podem-se obter diversas aproximacgdes para as derivadas da fungéo f(x). Por exemplo,
desprezando os termos de segunda ordem em diante para as duas equagdes ante-
riores obtém-se as equacgdes de diferenciacdo progressivas e atrasadas de primeira
ordem que foram utilizadas na discretizagdo das condi¢cdes de contorno:

daf| _f{i+1)=1()
ox|: . + 0 (Ax) B.6
daf| _f()=f(i-1)
ox|: — + 0 (Ax) B.7

em que O (Ax) representa o erro local de truncamento da série e indica como o erro
de truncamento varia com o refino da malha (Ax). Do mesmo modo, subtraindo a Eq.
B.5 da Eq. B.4 pode-se obter uma aproximagéo central com um erro de trucamento de
O(Ax)2, aplicada nos operadores diferenciais de primeira ordem do modelo 1D:

if
ax

- f(i+1)2;):(i—1)+o(AX)2 B.8

Somando as Eqgs. B.4 e B.5 e desprezando os termos de terceira ordem em
diante, pode-se obter a aproximagéo da derivada de segunda ordem, utilizada nos
operadores que descrevem a difusdo massica e térmica:

if
ax

=f(l+1)_2f(l)+f(1_1)+O(AX)2 B.9
; Ax?

Finalmente, para a condi¢gdo de Dackwerts na tranferéncia de energia, também
se aplicou uma aproximag¢ao com um erro de truncamento de O(Ax)2:

df

_Bf(i)+AF(i+ 1)~ (i +2)
dx

2AX

+0O(Ax)? B.10

l

Pode-se perceber que existem diversas aproximacdes para as derivadas de
ordem M. No entanto, a utilizacdo dependera principalmente da fisica do problema,
pois o ideal é aplicar as que tenham um menor erro de truncamento, mas ndo sempre é
possivel aplica-las (por exemplo, em condi¢des de contorno de tipo Neumann ou Robin).
Nesse sentido, considerando as aproximacdes anteriores, apresenta-se a seguir 0
modelo 1D com as respectivas condicdes de contorno discretas:

Fase fluida:
9Crco _ . [Crooli+1)=2Cico () +Croo(i=1)]
Crcoli+1)=Crco(i=1)] 3(1-¢) .
-V |: oAz ] + Rp km [CS,CO (N) - Cf,CO (I)} B.11
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8Cf7H2 -D |:Cf,H2 (I+1)_20f’H2 (I)+Cf,H2 (1—1)
ot = FHax A22 .
Crp (1 +1)=Crp, (I-1)]  3(1-¢) ,
m vz { : 2AZ : ] + Rp km [CS,HQ(N)_Cf,Hz (I)} B.12
Ty _ {Tf(i+1)—2rf(i)+rf(i_1)1
5 ~Ca 72
Te(i+1)=Te(i=1)] 3(1-¢) _ _ o _
~ vz { 2Az * Rp At [Ts (i) = T ()] _R_R)\W [T¢()—Tg] B.13
Fase solida:
9Cs co Coc0 (i +1)=2C4 0o (i) + Cs.co (i—1)
at - S’CO Arz . oo
Ds,co [Csco(i+1) = Csco(i-1) .
¥ s,r [ : 2Ar > ] ~Inco (i) B.14
9Cs H, CoH, (i +1)=2Cg p, (i) + Csp, (i 1)
ot = Ys,CO A2
Dsp, [Con, (i+1)=Cgp, (i—1) _ _
* Sr 2 [ - 2ArS ; ]_[3_0‘(’)]rrxn,co(’) B.15

OTs _ [Tsli+1)=2Ts()+ Ts(i=1)] |
ot S Az2

+E Ts(i+1)=Ts(i—1)
r 2Az

:| + [rrxn’Co (I)} Aern B.16

No que diz respeito as condi¢cdes de contorno, com excecao da condi¢cao de
Danckwerts, todas foram discretizadas considerando um erro de aproximacao de Az
(ou Ar, neste caso):

Fase fluida:
aCf’CO(Z—L)_O C i+1)=C 1 B.17
= =L)=0 — Cicoli+1)=Cscoll) :
OCtHe (; _1y- 0 Cip, (i+1)=Cip, (i B.18
T(Z' )=0 = G, (1+1)=Crp, (1) :
Qe 12T (i+1)= 5T (i +2)
To(z=0)=T, -2t T,(i):T,0+(“Z)VZ[ 2 | B.19
Vy 0z {1+§ Olax ]
2(A2)v,
%"(z:L):O = Ti(i+1) = Ts (i) B.20
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Fase solida:

e,
—=2(r=0=0 = Csco(i+1)=Csc0() B.21

0Cs co
—Dsco——— (r="Rp) = km (Cs co—Crco) - -

ar

km(Ar) C ] ]

. Do Cr.co () + Csco ()
—  Cscoli+1)= == \  ldn B.22

|: + Ds,CO]
aC
%‘*2 (r=0)=0 — Cgp,(i+1)=Csp, () B.23
aCS’H2

= Dgp,—5 = (r=FRp) = km (Csp, = Crp,) - -

K, , )
%ﬁ?cmz (i) + Cs h, (1)

[1 + Der, ]
Mo (r=0)=0 — Te(i+1)=Ts() B.25
PATY T (i) + T (i)
kS (1= Rp) = hp(Ts=Tp) — To(ivt)= o 00 20 B2

S

=3

Considerou-se um numero de nés (N7 = 300) igual para cada fase, e um tempo
de discretizacdo igual a 0,001. As condi¢des inicias foram zero para as concentragoes
e uma condicao de temperatura ambiente para a temperatura nas duas fases. Assim,
o sistema de EDO resultante foi resolvido em Matlab.



Figura B.1 — Algoritmo geral do processo para a solugdo do modelo do
reator 1D heterogéneo.
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Figura B.2 — Algoritmo do processo de
discretizacé@o pelo método de Diferencas
Finitas (DF).
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APENDICE C - METODOLOGIA DA FLUIDODINAMICA NO COMSOL
MULTIPHYSICS

Neste apéndice, descreve-se a metodologia empregada nas simulagdes utili-
zando a versao 5.4 do COMSOL Multiphysics. De modo geral, consideraram-se os
passo essenciais para a solucao de problemas por meio de técnicas CFD: (1) definicao
da geometria assim como suas limitacdes; (2) discretizacdo do dominio geométrico,
(3) definicdo do modelo matematico; (4) aplicacao das condi¢cdes de contorno; (5) So-
lucdo numérica (processo iterativo) das equacdes governantes; (6) convergéncia do
método; (7) Analise e visualizagdo dos resultados (pés-processamento). Para mais
detalhes sobre a metodologia utilizada neste trabalho, podem ser Uteis as seguintes
informagodes:

1. Abrir o Model Wizard do COMSOL.

2. Escolher a dimensao em 3D.

3. Na selecao das fisicas escolha-se: Laminar Flow (spf), Transport of Diluted
Species (tds) e Heat Transfer in Fluids (ht). Particularmente, para as varia-
veis da velocidade e temperatura considerou-se as configuragcoes padrao
fornecidas pelo software. Além disso, no caso do transporte de massa, foram
adicionadas duas variaveis correspondentes aos reagentes envolvidos no
processo de reacdo, na Figura 26 mostra-se como foram nomeadas.

Figura 26 — Variaveis utilizadas nos mecanismos de transferéncia na interface do soft-
wre COMSOL Multiphysics

Review Physics Interface Review Physics Interface ‘ .
ot Dt S Review Physics Interface

Dependent Variables
Dependent Variables ) Heat Transfer in Fluids (ht)

Laminar Flow (spf)

Velocity field: u Concentrations:  C_CO

Velocity field components: cH Dependent Variables

Temperature: T

4. Escolhe-se o regime estacionario. Neste ponto, tem-se as caracteristicas
béasicas do modelo.

5. Ap6s abrir a interface inicial do software COMSOL, clicar direitamente na
opcao de Geometry1 e selecionar Import.

6. Na janela de ajustes é selecionado o arquivo STL gerado no Blender e &
realizada a modificacao da tolerancia relativa de simplificacdo num intervalo
de 1 x 1078 - 1 x 10712 (ver Figura). Observou-se que ao reduzir a tolerancia,
a geometria tornava-se mais consistente e apresentava menos problemas
de penetracao entre esferas ou deformacdes decorrentes da geragao dos
sélidos devido a mudanca do formato STL para o CAD kernel. A desvanta-
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gem de reduzir a tolerancia consiste no tempo de computo do modelo, mas
possibilita a geracao de malha e melhor convergéncia.

Figura 27 — Corregéo na tolerancia da geometria no momento de exportar o arquivo
STL

Settings

Import

) Build Selected v & Build All Objects 2

Label: Import 1 B
¥ Import

Source:

| MeshorSTLfile <& ~|
Mesh:

| None v

Filename:

Exemplo.stl
= =a
Simplify mesh _>
Relative simplification tolerance:
1E-10

Defect removal factor:
1

Form solids from surface objects
¥ Selections of Resulting Entities

[] Resulting objects selection

Showin physics: | Domainselecton |
Color: M -

[] Individual object selections

Show in physics: | Domain selection

Cumulative selection

Contributeto: | None v| | New |

7. Selecionar Build All Objects.

8. Selecionar a opcao de Create Geometry from Mesh na barra de ferramentas.
O software realizara a separagéao de cada um dos objetos e criara uma malha
representativa como aprecia-se na Figura 28. Note-se a semelhanga com a
malha do Blender descrita no Capitulo 3 na Figura 10.

Figura 28 — Malha criada apds a geracao dos sélidos na conversao STL-CAD

of

NN N

NN
N

YAV

17}

9. Para finalizar a geometria adicionaram-se trés cilindros para representar a
entrada, a matriz porosa e a saida do reator. Essa adi¢do foi feita para reali-
zar testes (des)considerando a temperatura na parede na entrada do reator,
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10.

11.

bem como um fluxo que nao estivesse completamente desenvolvido. Os
didmetros de cada cilindro foram ajustados de acordo com a razéo diame-
tro tubo-particula, conforme indicado na Tabela 5. Como neste trabalho foi
realizada a analise do efeito da temperatura da parede ao mudar a razéao
N, todos os reatores tinham o mesmo comprimento segundo a figura. As
medidas de cada cilindro estdo reportadas na Figura 13. Até este ponto, a
geometria utilizada nas simulac¢ées esta definida.

Posteriormente, os parametros reportados na Tabela 6 devem ser inseridos,
assim como as variaveis como a probabilidade de crescimento de cadeia e
as velocidades de reacao que, por sua vez, dependem das pressdes parci-
ais e das constantes de Henry. Nesse sentido, todos os parametros que sao
constantes podem ser definidos na op¢ao de Global Definitios - Parameters
no Model Builder. Do mesmo modo, as variaveis podem ser definidas na op-
cao Definitions - Variables dentro do Component2 gerado automaticamente
depois do passo 8.

Optou-se por utilizar uma malha néo estruturada tetraédrica com refinamento
nas superficies proximas de contato entre as esferas e a parede do reator,
de acordo com as caracteristicas da Figura 29.

Figura 29 — Malha nao estruturada gerada para para a geometria N = 4
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12.

13.

14.

15.

16.

No contexto da fisica do problema, adotou-se o0 modelo de escoamento lami-
nar para o qual foi considerado um escoamento incompreensivel com uma
temperatura e pressao de referéncia de 293.15 K e 1 atm, respectivamente.
A andlise foi realizada nos trés dominios correspondentes aos cilindros da
geometria. Nessa mesma abordagem fisica, foi configurada uma entrada na
parte superior do primeiro cilindro (Laminar Flow - Inlet 1), onde um valor
de velocidade de entrada foi estabelecido. Essa velocidade foi ajustada com
base no parametro N para manter uma magnitude constante de 0,6 m/s
em todo o reator. Além disso, foi definida uma saida na fronteira do ultimo
cilindro, considerando uma pressao absoluta de zero (Laminar Flow - Outlet
7).

Do mesmo modo, preencheram-se todas as opc¢des padrdao do Transport
of Diluted Species com os dados disponiveis na Tabela 6. Adicionou-se
os valor das concentracdes inicias de alimentacdo do gas de sintese na
mesma fronteira que a entrada do escoamento laminar ( Transport of Diluted
Species - Inflow 1). Na saida, espera-se um minimo de concentracao das
duas espécies. Devido a isso, prescreveu-se a condicao de contorno da Eq.
(46,3). Também acoplou-se a transferéncia de massa nas esferas e a reagcao
quimica adicionando os mddulos de propriedades de transporte e de reacao
quimica (Transport of Diluted Species - Transport Properties 2 + Reactions
1) onde foram definidas as velocidades de reagao.

Na fisica de Heat Transfer in Fluids, todos os dominios da geometria foram
selecionados e todas as opg¢des padrao da fisica foram preenchidas. Na
entrada, que corresponde a mesma fronteira das fisicas anteriores, uma
temperatura de 490.15 K foi considerada para todos os casos de estudo.
Além das opgbes padrdes, foi adicionada uma temperatura constante nas
paredes do reator, simulando o efeito de um sistema de resfriamento Heat
Transfer in Fluid - Temperature 1. Da mesma forma, as particulas esféricas
foram definidas como sélidos no contexto da transferéncia de calor, com uma
fonte de calor gerada como resultado da reacao exotérmica (Heat Transfer
in Fluid - Solid 1 + Heat Source 1).

Finalmente, escolheu-se 0 método direto para a solucdo do modelo em re-
gime estacionario. Dentro desse solver, decidiu-se obter uma solu¢ao segre-
gada desconsiderando os limites inferiores (Study 1 - Show Default Solver
- Solver Configurations - Solution 1 - Stationary Solver 1 - Enable Direct
method - Disable Lower Limit 1).

No que diz respeito ao pés-processamento, foram utilizadas as ferramentas
do COMSOL para o calculo das integrais duplas e triplas. Os volumes de
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integracao estao definidos pela geometria em 3D. No entanto, as areas su-
perficiais ao longo do reator — utilizadas, por exemplo, para o célculo da
conversao — tiveram que ser definidas como cortes de plano XY (Results -
Data Sets - Cut Planes).

A seqguir apresentam-se os detalhes do computador utilizado para realizar as
simulagdes:

Sistema operacional Microsoft Windows 11 Pro.
Sistema PC baseado em X64.

Processador Intel(R) Core(TM) i5-10400F CPU 2.90GHz, 2904 Mhz, 6 Nu-
cleos, 12 Processadores Logicos.

Produto BaseBoard TUF GAMING B460M-PLUS
Meméria Fisica (RAM) Instalada de 64,0 GB
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APENDICE D — ANALISE DE INDEPENDENCIA DE MALHA

O estudo de andlise de independéncia de malha envolveu a realizacado de 5
simulagdes para cada valor de N, variando o numero de elementos na malha néo
estruturada do sistema do reator — conforme descrito em detalhes no Apéndice C. Para
efeitos de comparacao, optou-se por utilizar as seguintes correlagdes para calcular a
queda de pressao, que sao comumente empregadas para leitos empacotados com
esferas:

» Ergun (1952):

_\2 _\2
ap = 150u0 =L g 751=EN o C.1
€3d2 dp 63
9
* Foumeny et al. (1993):
B (1-¢)L N (1-e)Lp »
A= 5 e " 08BN 228 o3 C2

« Eisfeld e Schnitzlein (2001):

2
Lpvs) |154 2 2(1-¢)? (1 + —3/\/(1-5)) 1—¢
AP = 1+ T+ 53
dp Rep \  3N(1-¢)/ ¢ (1,15N2 +0,87)° €

C.3

A Equacao C.1 é amplamente aceita como uma correlacéo valida para o
célculo da perda de pressao, tanto em fluxos laminares quanto turbulentos.
Ela se baseia nas equagdes de Blake-Koenzy e Burke-Plumber. No entanto,
€ importante mencionar que essa correlacao nao leva em consideragcédo o
efeito de parede em sua descri¢do. Isso acontece porque os dados usados
para sua formulagéo se referem a colunas empacotadas com N > 10, dai que
a descricdo para colunas empacotadas estreitas apresente desviac¢des. Fou-
meny et al. (1993) destacaram essas desviagdes e ressaltaram a importancia
e andlise da variacao do parametro N na queda de presséo, principalmente
para sistemas/reatores com N < 10. Eisfeld e Schnitzlein (2001) relataram
que o efeito de parede poderia introduzir uma resisténcia adicional ao esco-
amento do fluido que afetaria a queda de pressao considerando também na
sua formulacao o parametro N, e poderia-se considerar como uma variante
da Equacéo C.1.

Nesse contexto, a Figura 30 apresenta uma comparac¢ao da queda de pres-
sao utilizando relevantes correlacbes amplamente utilizadas na literatura,
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considerando as diversas geometrias dos estudo de caso. Além disso, destaca-
se o impacto da queda de pressdo em relacéo as variagdes no niumero de
elementos na malha computacional.

Figura 30 — Calculo da queda de pressao segundo a variagao do nimero de elementos
da malha computacional para cada razdo N
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Observa-se que, para todas as geometrias, ha uma convergéncia para um valor
constante. Isso determina a resolucao adequada do niumero de elementos finitos, ga-
rantindo resultados precisos e confiaveis nas simulagées. E importante ressaltar que
existe uma relacdo direta entre o numero de elementos e o tempo computacional ne-
cessario. Embora nao tenha sido realizado um estudo exaustivo em relagao ao célculo
numérico do tempo computacional, 0 método de escolha do nimero de elementos a
ser utilizado é fundamentado no valor de convergéncia ilustrado na Figura 30. Assim,
para N = 3, observou-se que um nimero de elementos inferior a 1 x 10 resulta em
uma variacao de aproximadamente 10% em relacao a malha mais refinada testada.
Ja para malhas com 1,4 x 108 e 2,4 x 10° elementos, essa variagao cai para 0,45%
e 0,22%, respectivamente. Portanto, com base nessa relagdo empirica com o tempo
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computacional, concluiu-se que trabalhar no intervalo de 1 x 106 —1,4 x 10° elementos
nao resultaria em uma variagao significativa na queda de presséo.

Com base no analise anterior, para N = 4 as malhas de 1,35 x 10%, 1,57 x 10°
e 1,7 x 108 representam um desvio na queda de pressido de 1,12 %, 0,47% e 0,24%,
respectivamente. Nesse sentido, trabalhou-se no intervalo menor a 1%. No que diz
respeito a geometria de N = 5, a diferenga em relacdo a N = 4 € um aumento de
127 esferas, nesse sentido espera-se um aumento no numero de elementos a serem
utilizados. Assim, o intervalo de desvio menor a 1% esta acima de 2,6 x 108. No
entanto, devido a que existe uma variagdo maior da queda de pressado entre cada
numero testado de elementos da malha, recomenda-se trabalhar acima dos 2,8 x 10°
namero de elementos.
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