UNIVERSIDADE FEDERAL DE SAO CARLOS
CENTRO DE CIENCIAS EXATAS E TECNOLOGIA
PROGRAMA DE POS-GRADUAGAO EM ENGENHARIA QUIMICA

MODELAGEM E SIMULAGAO DINAMICA DE REATORES DE
LEITO FIXO

Caroline Rodrigues

Orientador: Dr. Wu Hong Kwong

Dissertacao de Mestrado apresentada
ao Programa de Po6s-Graduagdo em
Engenharia Quimica da Universidade
Federal de Sao Carlos como parte dos
requisitos necessarios a obtencao do
titulo de Mestre em Engenharia
Quimica, area de concentragdo em
Pesquisa e Desenvolvimento de
Processos Quimicos

Sao Carlos — SP

2011



Ficha catalografica elaborada pelo DePT da
Biblioteca Comunitaria da UFSCar

Rodrigues, Caroline.

R696ms Modelagem e simulagdo dindmica de reatores de leito fixo
/ Caroline Rodrigues. -- Sdo Carlos : UFSCar, 2011.
60 f.

Dissertagdo (Mestrado) -- Universidade Federal de S&o
Carlos, 2011.

1. Reatores quimicos (Engenharia quimica). 2. Modelos

matematicos. 3. Reator de leito fixo. 4. RAHLF. 5. Método da
seqliéncia. 6. Método dos volumes finitos. I. Titulo.

CDD: 660.283 (20%)




MEMBROS DA BANCA EXAMINADORA DA DISSERTACAO DE ‘MESTRADO DE
CAROLINE RODRIGUES APRESENTADA AO PROGRAMA DE POS-
GRADUACAO EM ENGENHARIA QUIMICA DA UNIVERSIDADE FEDERAL DE
SAO CARLOS, EM 25 DE FEVEREIRO DE 2011.

BANCA EXAMINADORA:

(S Hamme Rinsans

) b)
Wu Hong Kwong
Orientador, UFSCar

‘WD.'\L AN 5(’" uié.‘a.(,ﬁw&f Q—&L@.»’

Maressa Fabiano Cuel
Pentagro Solugdes Tecnolégicas

D N

DHS/EESC/USP




A Deus e minha Familia



AGRADECIMENTOS

A Deus, primeiramente, que me iluminou durante estes anos de pesquisa;

Aos meus pais Marco e Carmem, pela formacao do meu carater, exemplos de

vida e coragem, os quais haver&do de nortear minha vida e carreira;

Ao meu orientador prof. Dr. Wu Hong Kwong, pela paciéncia em me orientar,

pelas discussdes e incentivos;

Aos meus avoés Ruth, Jacyr, Alfredo e Cyriaco (in memoriam), pelo estimulo e

sincero afeto;

As minhas irmas Natalia e Brigida, a todos meus tios, tias, primos e primas, pelo

carinho e amizade;
Ao meu namorado José Artur, pelo incentivo e amor;

Aos companheiros do grupo de pesquisa no DEQ, pela colaboragao e atencao

dada no decorrer dos estudos;
A todos os professores e funcionarios do DEQ;

Aos meus amigos e companheiros desta jornada, em especial Samira, Luana,
Maraissa, Rodrigo, Jodo Victor, Gau, Dani, Fran, Ferzinha, Alvaro, Bruno, Paulo,
Cristine, Sandrinha, Ana Maria, Anny, Thiago, Mirella, Claudinha, Diogo, cujas

lembrangas guardarei, a fim de que permanegam vivos para sempre em meu coragao;

Ao Conselho Nacional de Desenvolvimento Cientifico e Tecnoldgico (CNPq) pela

concessao da bolsa de pesquisa de mestrado;

E para todos aqueles que de alguma forma auxiliaram na realizagdo desta

pesquisa.



Sumario

I3 = o [N T U] = T3 v
5] =T LT =T 0= = \%
NN LT T3 =1 D = Vi
T[] = T VIl
TS U0 T IX
Y 01 1 =T X
1. INTRODUGAQD.......ceeeieereetreeaeeesessesessessessesessessssesssssssesssssesessssssesssessssssssssssnns 11
2. OBUETIVOS...... i s s s 14
3. REVISAO BIBLIOGRAFICA.........cceeerereieersceteseressessssesessssessssessesssssssssssssssnssneas 15
3.1. Reatores de Leito FiX0.......cccooiiiiiimmmmieeeciiiis s 15
3.2. Reator Anaerébio Horizontal de Leito fixo (RAHLF) ... 16
3.3. Modelagem MatematiCa..........cccuummmmmmmmmmmnnininninnneneene e 19
3.3.1. Modelagem de Reator Pseudo-HOmogeéneo .............cccvreeemmnncciiisiernnnnnennnns 22
3.3.2. Modelagem AdIimensional..........cveeiiiiimmiiiimre s 25
3.4. MétodoS NUMEIICOS ....ccoeeeeeeeiiiiiiiirrree s s e e r e nmmnnnns 30
3.4.1. Método das Diferengas Finitas (FDM) ..........ccccoeiiiiiiiiinininninnins 31
3.4.2. Método dos Volumes Finitos (FVM).........ccoemmeemmcciiiiiiiirrrrrcessssss s eeseeesennnns 33
3.4.3. Método da SequUéncia (SM)........ccceeemciiiiiiiirireess s nnnanes 34

4. MATERIAIS E METODOS ........coieierretsaeessssessssesssssssssssesssssssssssssssssssssssssssssssens 34
B FVIM e 34
4.2, SM.....ee s 38
4.2.1. Subsistema CoNVECLIVO........cceeeeeciiiiiiirrrr e 39
4.2.2. Subsistema Difusivo........cccciiiiiiiii 39



5. RESULTADOS E DISCUSSAOQ.......ccceiiririreeire e ssss e sssssessssssssssssssssssssssssans 43
5.1. Estudo de caso 1 — Estudo comparativo entre FVM e SM..........cceneeiirreene. 44
5.2. Estudo de caso 2 — Simulagcao e dados experimentais do periodo da partida
5.3. Estudo de caso 3 — Simulagao do periodo da partida de RAHLF pelo SM..53

6. CONCLUSOES.........cceierirerereeriresssesesesssss e e sasss e se s s s st sssss s e sesassssessssssnssaens 57

7. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS.........ccceoeetrereecereraseesesessssssesesesassssesesssasasaens 58



Lista de Figuras

Figura 3.1: Esquema do RAHLF em escala de bancada. ..............cccooommmminiiinniiinnees 16

Figura 3.2: Diagrama esquematico de um biofilme anaerébio mostrado na seccao

transversal ... ————————————— 18
Figura 3.3: Esquema da abordagem para o processo da modelagem.................... 21
Figura 3.4: Esboco de um reator tubular de leito empacotado .................ceereueeeeee. 22
Figura 3.5: Espaco discretizado de uma funcao genérica........cccceeeeecciiiiiiirnnneennns 31
Figura 4.1: Malha unidimensional mostrando tipico volume de controle .............. 35
Figura 4.2: Codigo do Matlab para o caso linear ...........cccccceeeemmmmmmmmmmmmmmnnnennnnnneennnnn. 42
Figura 5.1: Efeito do parametro Bi sobre a conversao pelo FVM...............cccec....... 45
Figura 5.2: Efeito do parametro Bi sobre a conversao pelo SM...............cccevreeeeee. 45
Figura 5.3: Efeito do parametro Pe sobre a conversao pelo FVM.............ccceeeeeeee. 46
Figura 5.4: Efeito do parametro Pe sobre a conversao pelo FVM upwind ............. 47
Figura 5.5: Efeito do parametro Pe sobre a conversao pelo SM..............cccee.e. 47
Figura 5.6: Dados experimentais e simulagao da corrida 1.........ccccooimmmmciiiirneninnns 51
Figura 5.7: Dados experimentais e simulagao da corrida 2...........cc.cccceeiiiiiiinnneennee. 51
Figura 5.8: Dados experimentais e simulagao da corrida 3.........cccccooimmeciiiinneninnnns 52
Figura 5.9: Dados experimentais e simulagao da corrida4.........cccccccceeiiiiiiirnnnnennees 52
Figura 5.10: Perfil espacial do reator em 50 malhas ............ccccccmmrrreeecccciiiiiennnneeenns 54
Figura 5.11: Perfil espacial do reator em 100 malhas ...........cccccemmmmmmmmmmmmmmnennnnennnnnnes 55

Figura 5.12: Perfil espacial do reator em 400 malhas ..........cccccovinnmmrinnnncinnns 55



Lista de Tabelas

7.1. Tabela 5.1: Valores dos parametros do estudo de caso 1 ..............ceerreeeeeeee 44

7.2. Tabela 5.2: Valores de Pe e Bi na fermentagao do acido latico no periodo

7.3. Tabela 5.3: Valores dos erros para cada corrida...........ccccemmmemmnncciiiiininnnnnennnns 50
7.4. Tabela 5.4: Valores dos parametros utilizados na modelagem do RAHLF..53
7.5. Tabela 5.5: Tempo requerido na execugdao do programa para as

discretizagoes utilizadas ..........ccceeiiiiiiiiiiir e —————— 56



NOMENCLATURA

Ac area da seccao transversal do reator tubular [L]2

Bi numero adimensional de Biot

C concentragao do substrato [M] [L]'3

Co concentragao do substrato na entrada do reator [M] [L]>
Ci concentragdo de substrato na interface sélido-fluido [M] [L]
Cin concentragdo do substrato na entrada do reator [M] [L]
CL concentragao do substrato na saida do reator [M] [L]
D didametro interno do reator [L]

D, coeficiente de dispers&o axial [L]* [T]"

h passo da malha

k coeficiente intrinseco de cinética de primeira ordem [T]"
K coeficiente aparente de cinética de primeira ordem [T]"
K1 parametro cinético de primeira ordem [T]”

ke coeficiente de transferéncia de massa fluido-filme [T]"

L comprimento do reator [L]

L¢ comprimento do filme [L]

n numero de malhas

Pe numero adimensional de Peclet



Sp

Ss

taxa de reagao de primeira ordem [M] [L]'3 [T]'1
taxa de reacdo global por massa de catalisador [M] [L]°[T]'[M]"catalisador

taxa de reagdo que existiria se toda superficie da particula estivesse
exposta [M] [L]° [T]" IM]” catatisador

concentragcao do substrato no meio [M] [L]'3
concentragéo do substrato ao longo do filme [M] [L]3
tempo [T]

tempo adimensional

velocidade superficial [L] [T]'1

concentracao de lodo na particula [M] [L]'3
concentracdo média de biomassa no reator [M] [L]?
variavel de distancia na dire¢ao longitudinal do reator [L]
comprimento adimensional da direg&o longitudinal do reator
porosidade do leito

fator de efetividade global

tempo de residéncia do reator [T]



SIGLAS

CFD

DQO

FDM

FEM

FVM

OCM

PDE

RAHLF

SM

TDH

TRC

dinamica de fluidos computacional

demanda quimica de oxigénio

método das diferengas finitas

método dos volumes finitos

método dos volumes finitos

método da colocagéao ortogonal

equacéo diferencial parcial

reator anaerobio horizontal de leito fixo

método da sequéncia

tempo de detengao hidraulica

tempo de retencéao celular



Resumo

Este trabalho investigou métodos numéricos na solugao de modelos matematicos para
reatores de leito fixo. Para a modelagem e simulagdo dos reatores, foram utilizados
dois métodos numéricos: método da sequéncia (SM) e método dos volumes finitos
(FVM). Foram propostos dois modelos matematicos: o pseudo-homogéneo e o
adimensional, sendo este ultimo baseado nos numeros de Peclet (Pe) e Biot (Bi). Um
reator anaerébio horizontal de leito fixo (RAHLF) desenvolvido inicialmente em escala
de bancada e posterior aumento de escala na redugdo da DQO de aguas residuarias
foi simulado pelo método da sequéncia, variando-se o numero de malhas; um reator
tubular de leito fixo com biomassa anaerdbia imobilizada no periodo da partida da
fermentacao de acido latico, também simulado pelo método da seqliéncia e comparado
com dados experimentais; e avaliou-se a precisdo dos métodos da sequéncia e dos
volumes finitos sobre o perfil da concentracido de um reator, variando-se os valores de
Peclet e Biot. O desenvolvimento dos modelos foi baseado em estudos sobre
caracteristicas hidrodinamicas do sistema e de cinética bioquimica. Ambos os métodos
descreveram satisfatoriamente o comportamento dos reatores nas simulacoes
realizadas, porém em valores elevados de Peclet, o método dos volumes finitos gerou
inadequacdes como respostas oscilatérias e superiores ao limite. Este trabalho foi uma
elucidacdo ao método da sequéncia, que apesar da sua grande abrangéncia e

simplicidade, por ser um método recente, ainda é pouco estudado e conhecido.

Palavras-chave: modelos matematicos, reator de leito fixo, RAHLF, método da

sequéncia, método dos volumes finitos.



Abstract

This work investigated numerical methods in the solution of mathematical models of
fixed-bed reactors. For the reactors modeling and simulation, two numerical methods
were used: sequencing method (SM) and finite volume method (FVM). There were also
proposed two mathematical models: the pseudo-homogeneous model and the
dimensionless one, which is based on the Peclet (Pe) and Biot (Bi) numbers. A
horizontal-flow anaerobic immobilized sludge (HAIS) reactor developed in bench scale
and after a scale-up, reducing the COD in the wastewater treatment was simulated by
sequencing method, varying the numbers of mesh; a tubular fixed-bed reactor with
biomass immobilized for the startup period of lactic acid fermentation, also simulated by
sequencing method and compared with experimental data; and was also evaluated the
precision of sequencing and finite volume methods over the reactor’s profile, varying the
Peclet e Biot numbers. The models development was based on studies about
hydrodynamics and biochemistry kinetics. Both methods described satisfactorily the
behavior of the reactors in the performed simulations, but in high values of Peclet, the
finite volume method generated inadequacies such as oscillatory responses and over
the limit. This paper is an elucidation to sequencing method, which besides its huge

range and simplicity, still is not so studied neither known, because it’'s a recent method.

Keywords: Mathematical model, fixed-bed reactor, horizontal-flow anaerobic

immobilized sludge (HAIS) reactor, sequencing method, finite volume method.



1. Introducao

Nas ultimas décadas, os problemas ambientais tém se tornado cada vez mais
criticos e frequentes, principalmente devido ao desmedido crescimento populacional e
ao aumento da atividade industrial. Observam-se tais problemas através de alteragbes
na qualidade do solo, ar e agua. O tratamento de efluentes tem apresentado importante
crescimento no Brasil, apesar de estar longe do patamar ideal. Desta forma, surge a
necessidade de investimento em pesquisas para o aperfeicoamento de tecnologias

mais eficientes e com menor custo.

Cada vez mais os processos bioldgicos anaerdbios vém ganhando espag¢o no
tratamento de aguas residuarias. Com a crise energética da década de 70, comegou a
haver mais incentivos para o desenvolvimento deste tipo de processo, motivado
principalmente pelo baixo custo e tem resultado em diversas configuragdes de reator
usadas com sucesso nestes tratamentos (FORESTI et al., 1995). Tais métodos tém se

mostrado bastante convenientes em relagéo aos processos bioldgicos aerdbios, como:

» menor requerimento de nutrientes;

» menor producédo de solidos (lodo);

» baixo custo de implantacéo, operacao e manutencao;

» alto grau de estabilizacdo do excesso de lodo;

» baixo consumo de energia, pois dispensam o0 uso de aeradores
mecanicos.

» baixa demanda de area

» aplicabilidade em pequenas e grandes escalas

» tolerancia a elevadas cargas organicas (FONTOURA, 2004)

Paralelamente, a imobilizagdo de microrganismos em processos continuos
também vem sendo cada vez mais estudada, surgindo novas concepgodes de reatores,
como RAHLF (reator anaerobio horizontal de leito fixo). O interesse em imobilizagéo de

células em processos continuos surge devido aos problemas de arraste dos mesmos
11



juntamente com o efluente, sendo este processo também chamado de lavagem,
causando uma série de problemas ao processo, inclusive a perda de eficiéncia do

reator.

A imobilizagdo propicia um aumento na faixa de tolerdncia a variagbes de
temperatura, pH e substancias inibidoras, sendo a capacidade de tratamento
proporcional a area superficial do recheio (CABRAL et al., 1998) e se aplicado a
operagdes continuas, pode resultar em elevada eficiéncia de conversdo do substrato
(DE NARDI, 1997).

Neste trabalho serdo discutidas configuracdes de reatores, e para tal, sera
essencial o estudo de fendmenos de transportes, como transferéncia de massa na fase
liquida e sdlida, cinética quimica intrinseca e hidrodinamica do reator para estabelecer
0os parametros para o controle e também possivel otimizagdo de futuras plantas do

RAHLF, que podem resultar em menores custos de implantacédo e operagao.

Estudos tém sido feitos para melhorar a eficiéncia do processo de remogao de
poluentes e avaliar a viabilidade de tais processos, pois a eficiéncia diminui os custos
operacionais. Nestes estudos, utiliza-se de modelos matematicos, que séo ferramentas
fundamentais para descrever as caracteristicas dinamicas do sistema, fornecendo
previsdes, controle e comparagdes do processo. As varidveis do processo na
modelagem sao, entre outras: pH, temperatura, adaptabilidade e heterogeneidade da
populagdo microbiana, transferéncia de nutrientes no meio. Estas afetam a cinética e
deixam mais complexo o desenvolvimento da modelagem e a heterogeneidade das
aguas residuarias geradas e a complexidade dos mecanismos e das reacgdes
anaerobias microbianas tém limitado algumas descricbes ao nivel de simples
empirismo (TAVARES, 2008). Por isso, algumas vezes sdo feitas algumas
simplificagbes para facilitar os modelos.

Este trabalho investiga modelos matematicos na descricdo de reatores de leito
fixo. As modelagens desenvolvidas foram duas: a de um reator pseudo-homogéneo,
que apesar de se tratar de um reator heterogéneo, admite-se ser homogéneo com um
fator de correcdo e a modelagem adimensional, que € baseada nos numeros

adimensionais correlacionados com estado estacionario, que sao Peclet e Biot.

12



Foram realizadas simulagdes de determinados processos, utilizando os métodos
da sequéncia (SM) e dos volumes finitos (FVM), mostrando os pontos fortes e fracos de
cada um para determinadas situacbes, sendo que todos os casos citados neste
trabalho se tratam de consumo de substrato em reatores tubulares, de leito fixo, na

qual ha resisténcia a transferéncia de massa e dispersao axial.

Uma parte deste trabalho € uma extensado do trabalho de Fabiano (2005), que
também estudou modelos matematicos, investigando qual representa melhor o
comportamento do RAHLF sendo a simulagao realizada pelo SM. O que o diferencia do
atual trabalho é a condigdo de contorno de entrada do reator utilizada: Fabiano (2005)
utilizou a condi¢do de Danckwerts (1953), ja neste trabalho foi utilizada a condigao de
contorno que Zheng e Gu (1996) utilizaram.

13



2. Objetivos

O objetivo geral deste trabalho foi elucidar o método da seqténcia (SM), que por

ser um método relativamente recente, ainda é pouco estudado e conhecido.

Os objetivos especificos deste trabalho foram:

Comparar os métodos SM e FVM na solugéo da equagao convecgao-difusado-
reacao, avaliando qual melhor descreve o comportamento do reator, variando-
se os numeros de Peclet e Biot do processo, utilizando a modelagem

adimensional;

Aplicar o método da sequéncia na solugdo das equacgdes diferenciais parciais
que representam o modelo matematico que descreve o processo de
fermentacdo de acido latico em reator tubular com células imobilizadas e

compara-lo com dados experimentais;
Pelo SM, estimar o comportamento de um reator anaerdbio horizontal de leito

fixo (RAHLF) na reducdo da DQO de um despejo, variando-se o numero de

malhas discretizadas.

14



3. Revisao Bibliografica

3.1. Reatores de Leito Fixo

Os reatores de leito fixo sdo amplamente utilizados em reagdes cataliticas fluido-
sélidos com catalisadores quimicos ou bioquimicos (ZHENG e GU, 1996). Consistem
em reatores continuos, nas quais o tamanho do leito € praticamente constante. Assim,
o leito fixo embora apresente maior resisténcia a transferéncia de massa, maiores
possibilidades de obstrugdo parcial e caminhos preferencias, € de mais facil
desenvolvimento e modelagem (ZAIAT, 2003). Este tipo de reator é capaz de reter uma
grande quantidade de biomassa, manter a taxa de crescimento bacteriano baixa e
permanecerem estaveis sob condi¢bes adversas, como: flutuagdes na composigao da
vazao, mudangas nas condicdbes de operagdo e até mesmo na presenga de
substancias toxicas (ESCUDIE et al., 2005). Segundo Moraes (2004), os reatores de

leito fixo tém muitas vantagens valorizaveis em relagédo a outros tipos de configuragdes:

» simplicidade e consequentemente baixo custo de construgcdo e

manutencao,

» pouca necessidade de equipamentos auxiliares, gracas a fixagdo das
particulas no leito, o que ndo exige unidades custosas de separacgdo a

jusante,

» larga flexibilidade de operagao, além de seu bom desempenho.

A analise e a modelagem matematica de reatores heterogéneos de leito fixo
devem abranger a compreensdo dos aspectos fenomenologicos, sendo eles o
mecanismo convectivo, a cinética de reacdo e o processo difusivo entre as fases,

conduzindo a equagdes do tipo convecgao-difusao-reagao.

15



3.2. Reator Anaerébio Horizontal de Leito Fixo (RAHLF)

O RAHLF consiste em um reator tubular horizontal, continuo e preenchido com
biomassa aderida a um meio suporte. Este reator forma, ao longo de seu comprimento,
leitos cataliticos empacotados, que € por onde flui o substrato, que é consumido via

metabolismo anaerdbio. A Figura 3.1 esboga o esquema de um RAHLF.

Ventilador Controlador
Automatico E
R U2 77277777)
A Sélo
hidrico

Suporte de poliuretano

D= 5.0 cm (interno) Reator  densidade 23 kg/n?
Afluente ‘ / ( 5 / o V m F Efluente

% i ‘
4 /) / []

Bomba | 7 =7100 cm 7 b | Coleta de amostra

Amostras: /D=4 L'D=8 LD=12 L/D=16

NN

ST
N

N

=

Figura 3.1 — Esquema do RALHF em escala de bancada (RODRIGUEZ e ZAIAT, 2007).

Estes reatores também apresentam maior tempo de retengéo celular (TRC) e
baixo tempo de detengao hidraulica (TDH), combinando eficiéncia com estabilidade do
processo, sendo estes fatores afetados pela porosidade do leito (g). Estudos
conduzidos por Zaiat et al. (1997) mostraram que a baixa porosidade do leito diminui o
TDH, ajudando na formagao de canais preferencias no reator, aumentando assim a

instabilidade e diminuindo o desempenho do mesmo. Uma grande relagao

16



comprimento-didmetro aproxima o escoamento ao de um reator tubular ideal
(TAVARES, 2008).

Foresti et al. (1995) estudaram o RAHLF com lodo imobilizado em matrizes de
poliuretano em efluente de industria de papel e observaram um curto periodo de partida
e o reator atingiu o estado estacionario em oito dias e uma remogéao de 82% da DQO.
Cabral et al. (1998), estudaram a estabilidade do RAHLF submetido a variagbes de
concentragdo na entrada e carga de choque organica, apresentando remogéo de DQO

superior a 90%.

Uma série de experimentos conduzidos por Zaiat et al. (1996) avaliaram o efeito
da lavagem da biomassa nas matrizes de poliuretano e concluiram que estas sao
adequadas para imobilizagdo de lodo anaerdbio, pois apenas 9% dos sélidos volateis
em suspensao foram lavados em velocidades superficiais de até 2,2 cm/s. Os autores
também concluiram que a resisténcia a transferéncia de massa exerce uma influéncia
muito grande, sendo este um dos maiores fatores limitantes da taxa de reagdo em

reatores anaerdbios com biomassa imobilizada.

Por se tratar de transferéncia de massa entre fases (liquida-sdlida), certas
variagdes de condi¢gdes operacionais que ocorrem podem afetar os parédmetros
cinéticos da reacao envolvida. Por isso, o uso da taxa de reacdo aparente na
simulagdo, otimizacdo e scale-up pode conduzir a erros consideraveis, pois a
resisténcia a transferéncia de massa diminui a concentragao de substrato disponivel no
meio, fazendo com que a taxa aparente seja menor do que a prevista cineticamente.
Entretanto, parametros cinéticos intrinsecos devem ser avaliados para posterior uso em

modelagens.

Estudos hidrodinamicos mostram que RAHLF pode ser simulado como 30
reatores de mistura continuos em série, que reflete em comportamento similar ao reator
pistonado. Portanto as variacbes espaciais dos parametros monitorados sdo de
extrema importancia e nos dao informagdes da conversdo do substrato ao longo do
reator. (ZAIAT et al, 1997).

17



Os modelos matematicos que serdo usados minimizam o efeito de aumento de
escala no desempenho do reator, pois relacionam parametros hidraulicos e cinéticos

envolvidos no processo.

Em reacdes de biofilme, a taxa de reagdo observada € menor do que a cinética,
devido a concentracado do substrato disponivel para as células ser menor do que o do

meio, como ilustrado na Figura 3.2.

g Biofilme

Meio
sUporte

Fase 3y
lguida

Figura 3.2 — Diagrama esquematico de um biofime anaerébio mostrado na segédo transversal
(SARAVANAN e SREEKRISHNAN, 2006).

A transferéncia de massa do substrato desde o meio liquido até a biomassa
presente no meio suporte se da em trés etapas: transporte do substrato do seio liquido
para a superficie da camada estagnada ao redor da particula, a difusdo do substrato
através da camada estagnada do liquido para a superficie da particula contendo os
microrganismos e a difusdo do substrato da superficie da particula no biofilme, sendo
Sy, 0 perfil de concentragdo do substrato no meio e Sg a concentragao longo do biofilme
de comprimento Ls. Para minimizar este efeito, operar o reator em maiores velocidades

superficiais pode ser uma opgao.
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Pereira (2008) estudou a resolugdo de problemas de valor de contorno gerados
na modelagem de reacgéao e difusdo no interior de particulas, considerou a concentragao
de substrato no limite da superficie estagnada igual a do meio reacional, desprezando
a primeira etapa.

Através da modelagem matematica e com o conhecimento das condigbes
operacionais, foi possivel um aumento de escala (scale-up), analise e controle de um

novo sistema.

3.3. Modelagem Matematica

Um modelo é qualquer objeto, concreto ou abstrato, utilizado para explicar algum
tipo de fendbmeno. Na visdo da engenharia, consiste hum certo conjunto de dados e
idéias abstratas para explicar um fenbmeno de interesse e relacionar a variaveis do
problema. Um modelo de engenharia se torna matematico quando atinge seu apice,
sendo possivel estabelecer relagbes quantitativas precisas entre as variaveis de
problemas (PINTO e LAGE, 2001). Quando o problema é posto em termos
quantitativos, deve-se relacionar as variaveis dependentes com uma ou mais variaveis
independentes, o que resultara em uma formula matematica elementar ou uma solugao
numeérica (RICE e DO, 1995).

A modelagem matematica é uma ferramenta basal para a compreensdo dos
mecanismos e comportamento dos reatores sujeitos a diferentes condigbes de
operacgao. O desenvolvimento de modelos matematicos para unidades de tratamento
biolégico de aguas residuarias se faz necessario, na medida em que os avangos
tecnoldgicos refletem em menores custos de implantagdo e operagdo. Através da
modelagem é possivel a compreenséo dos fendmenos envolvidos no funcionamento do
reator, pois fornecem interpretacdes, possibilitam previsbes de desempenho,

otimizagdes de processo e auxiliam na escolha de condi¢gdes de operagéo.

Os modelos matematicos sao classificados em distribuidos, concentrado,

mecanistico, empirico, estacionario, dinamico, deterministicos ou estocasticos. Nos
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modelos distribuidos, admite-se que as propriedades de um constituinte variam com as
coordenadas espaciais, sendo exemplificado o reator tubular, que apresenta perfil
uniforme de propriedades numa secdo transversal. Nos modelos concentrados, as
propriedades sdao assumidas independentes da posicédo, exemplificado pelo reator de
mistura perfeita, que apresenta composi¢ao uniforme dentro do reator. Segundo Pinto e
Lage (2001), os modelos mecanisticos, desenvolvem-se de forma fundamentada os
varios aspectos envolvidos no problema a partir dos pressupostos teoricos. Ja os
modelos empiricos ndo buscam referéncias do processo, apenas enfocam ao que é
mensuravel: as variaveis de entrada e saida do modelo. Os modelos estacionarios s&o
usados para descrever processos continuos, sendo um modelo mais simplificado, pois
as propriedades sdo constantes ao longo do tempo. Ja os modelos dinamicos
consideram as variagdes temporais e espaciais das variaveis, sendo que podem ser
aplicados a uma gama maior de problemas e s&o fundamentais no desenvolvimento de
operagdes descontinuas. Nos modelos estocasticos, € levado em conta a probabilidade
de ocorréncia das variaveis. Se a probabilidade ndo é levada em conta, o modelo é
deterministico (TAVARES, 2008).

Segundo Himmelblau e Bischoff (1968), para a construgdo de um modelo, o
analista constroi uma série de relagdes matematicas, impde condi¢cbes de contorno e
relaciona as variaveis de processo, seguindo uma estratégia geral como rotina para
aprimorar a modelagem, pois desta maneira, é possivel avaliar até que ponto o modelo
€ similar ao sistema, como esbogado no diagrama da Figura 3.3, que mostra um
fluxograma da sequéncia do desenvolvimento de um modelo matematico. Nota-se um
carater iterativo do processo, com possiveis retornos a etapas anteriores, para
reajustes e implementag¢des na estrutura do modelo.

Lembrando que apesar de nao representarem exatamente a realidade, o sistema
de equagbes conduz a solugdes bastante proximas. Para estudar, projetar e analisar
um reator, bem como realizar otimizagbes, € fundamental dispor de um modelo
matematico suficientemente representativo do processo, o qual constitui importante
ferramenta, pois facilita o entendimento sobre o comportamento estacionario e
dindmico do sistema, e possibilita testar diferentes condigbes operacionais de maneira
mais rapida, barata e segura do que se fossem testadas diretamente sobre o processo

industrial.
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* Reavalingiio
dos
objetivos

Figura 3.3 — Esquema da abordagem para o processo da modelagem (CHRISTOFOLETTI, 1999).

Os modelos matematicos as vezes podem ser insuficientes em detalhes, podendo
conduzir a um modelo incapaz de representar precisamente a resposta do reator a
mudangas nas variaveis de operagdo. Do mesmo modo o excessivo detalhamento

pode levar a modelos que sao computacionalmente impraticaveis ou contenham
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parametros cujos valores ndo podem ser determinados precisamente pelos dados de
operagao. Portanto, o tipo de modelo e seu nivel de complexidade na representagao do

sistema depende do uso para o qual o modelo sera desenvolvido (MORAES, 2004).

3.3.1. Modelagem do reator pseudo-homogéneo

O modelo homogéneo consiste apenas na equacéao diferencial que descreve a
variacdo da concentracdo de substrato na fase liquida, pois o reator € composto
apenas por uma fase. Ja para o modelo pseudo-homogéneo, admite-se também um
modelo homogéneo e a equagao da taxa de reagdo € corrigida através do fator de
efetividade e assim utilizada na equacao diferencial do reator. Este fator tem origem no

balango de massa da particula.

Segundo Fogler (2006), realizando-se um balango de massa para um elemento
infinitesimal de volume no reator tubular empacotado, como ilustrado pela Figura 3.4,
admitindo-se as seguintes hipdteses: fluxo pistonado com dispersdo axial apenas,
operando em regime transiente e a temperatura constante, toda biomassa encontra-se
imobilizada nas particulas cubicas de poliuretano e considera-se a teoria da camada de
liquido estagnada sobre a particula e vazao e concentragdo do afluente constantes,
tem-se o seguinte sistema de equacgdes diferenciais parciais do tipo convecgao-difusao-

reacgao, que serao definidas a seguir.

X

oo O 0
=" &O =0©

Oq 0 o 00 @
o Fao QOD Fa ©a©

o 0Q 202

DO OOO S~ 0

DO DOO o
z=0 z zthz z=L

Figura 3.4: Esboco de um reator tubular de leito empacotado (FOGLER, 2006).
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O balangco de massa no elemento de volume por onde flui o substrato é

apresentado a seguir:

ACUMULO = ENTRA - SAIl + REAGE

9(A,.C.A2)

ot = AWazlz — AWazlz4nz - 7' X, AcAz (3.1)

Em que A, é a area da seccgao transversal, W,, € o fluxo do substrato na diregao
z, 'y é a taxa de reacao de primeira ordem por massa de catalisador e X, é a
concentracido de biomassa no reator. Por se tratar de consumo de substrato, o termo
REAGE possui sinal negativo. Dividindo a Equagao 3.1 por (A; Az) e tomando limite
para Az—0, tem-se a equacao diferencial que descreve a variagdao de fluxo do

substrato na diregao z do reator, descrita pela Equacgao 3.2:

aC Wy

E— T_rAXr (32)

O fluxo do substrato engloba os transportes difusivo e convectivo,
respectivamente na Equacéao 3.3. O transporte difusivo que existe devido ao gradiente
de concentracdo, representa a dispersao na dire¢cao axial, sendo D, o coeficiente de
dispersao axial baseado na area de seccao transversal. Ja o transporte convectivo é

devido ao movimento do fluido no reator, na qual v é a velocidade superficial do fluido.

ac
WAZ = _Dz g + v. C (33)

Substituindo a Equacao 3.3 na equacgao 3.2, tem-se a Equacao 3.4:
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ac 92c  ac
Ez Dzﬁ—UE—TAXT (34)

Sendo r',a taxa global de reacdo por massa de catalisador, que consiste na
reacao que esta ocorrendo na superficie e dentro da particula. Esta taxa é funcdo da
concentracao interna da particula, e pode ser escrita como se fosse a taxa de reagao
que existiria se toda superficie da particula fosse exposta a concentracédo da fase
liquida (r',), utilizando o fator de efetividade global (£2), que é fungdo do raio da

particula e da difusividade efetiva, como mostrado na Equacéo 3.5:

TJA = r,Ao.Q (35)

Fontoura (2004) e Fabiano (2005), que simularam este mesmo processo,
adotaram cinética de primeira ordem abordando a remocdo de DQO de aguas
residuarias em RAHLF, obtendo um bom ajuste, portanto foi adotada esta mesma

cinética, sendo k; o coeficiente cinético intrinseco:

TJAO = k1 C (36)

Combinando as Equacdes 3.5 e 3.6, teremos a Equacgao 3.7:

TJA = .lec (37)

Finalmente a Equacéao 3.4 finalmente pode ser escrita pela Equacgao 3.8:

aC 9%C aC
E: Dzﬁ—vg—ﬂerlC (Z, t) (38)
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Aplicando-se as seguintes condicbes de contorno, que Zheng e Gu (1996)
utilizaram na modelagem para o periodo startup, sendo que a condicdo da Equagao
3.9, significa que na entrada do reator, a concentragdo de substrato é exatamente igual
a concentracgao inicial do afluente, e a Equacéo 3.10 que nao ha fluxo difusivo na saida

do reator, a mesma condi¢ao defendida por Danckwerts (1953).

C(0,6) = Cin(0) (39)
dC(z,t) B
oz |, 7" (310)

Foi considerada uma concentragdo média de biomassa no reator (X,.) na particula

de acordo com a Equacéo 3.11.

X, = X,(1 - ¢) (3.11)

Na qual X,, € a concentragdo meédia da biomassa no granulo e ¢ a porosidade do
leito, que consiste na razdo entre o volume de liquido drenado da zona do leito
preenchida com material suporte e o volume de liquido drenado da zona do leito sem

preenchimento, variando de zero a um.

3.3.2. Modelagem adimensional

Para um reator de leito fixo com fluxo unidimensional e dispersdo axial, com
resisténcia ao transporte de massa, segundo Zheng e Gu (1996), adota-se o seguinte

balanco de massa:
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oc_ 9C_ oC_ 1-¢
ot oz22 oz £

(3.12)

Em que R é a taxa de consumo de substrato, sendo definido pela Equacao 3.13,
na qual desprezou a resisténcia a difusao do poro. Como sera feito um estudo de caso
similar ao de Zheng e Gu (1996), que admitiram cinética de 12 ordem para esta reagao,
o mesmo foi admitido. Para so6lidos homogéneos, a taxa de transferéncia de massa ao

longo do filme é expressa pelo modelo de forga motriz-linear:
R=k.Ci= k,(C—C) (3.13)

Sendo C; a concentracido de substrato na interface fluido-sdlido, k € o coeficiente
intrinseco de cinética de primeira ordem e k; o coeficiente de transferéncia de massa

fluido-filme. Isolando-se C; tem-se:

C=C—— (3.14)

Substituindo a Equacgao 3.14 na Equacgao 3.13:

R=k (c _E) (3.15)

Rearranjando a Equacgao 3.15, chega-se nas Equagdes 3.16 e 3.17:
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kC =R (1 + £) - R (k al kL) (3.16)

R = ( ke ke ) c (3.17)

Como ja ilustrado anteriormente, pela Figura 3.2, quando ha resisténcia a
transferéncia de massa, a taxa de reacdo observada € menor do que a prevista
cineticamente, pela menor concentragcao de substrato disponivel para as células, sendo

a cinética regida pela constante aparente de reacao, K, definida pela Equacgédo 3.18:

Ly 3.18
Ck+k (3.18)
Combinando as Equacdes 3.17 e 3.18, tem-se a Equacéao 3.19:
R=K.C (3.19)
Desta maneira, a Equagao 3.12 se torna na Equacéao 3.20:
acC 02C aC 1—c¢
=D -v— - (K.C) (3.20)

ot 972 0z

Agora esta equacédo sera posta em termos adimensionais, comegando a definir o

comprimento adimensional Z como:
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Z== (3.21)

A Equacao 3.20 fica escrita da seguinte maneira:

ac_DZazc v dC (KC)l_E 3.9
ot 12972 LIZ (3.22)
Rearranjando alguns parametros, teremos:
2 9C 09°C v.LoC KI? 1-c¢
= -— - (3.23)

— = —C
D,dt 9722 D, dZ D, ¢

Definindo os numeros adimensionais, assim como Zheng e Gu (1996) definiram
em seu trabalho, Peclet e Biot, que entre outras palavras exprimem a natureza

convectiva-difusiva e reacional-difusiva, respectivamente.

v.L
Pe = D (3.24)
zZ
- K.I?
Bi = ) (3.25)
Z

Na realidade, a Equacdo 3.25 nao corresponde exatamente a definicdo do
numero de Biot, que consiste na razdo existente entre a resisténcia interna e a externa
a transferéncia de massa por difusdo. O numero de Biot utilizado foi uma adaptagao
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utilizada pelos autores, que pelo fato do coeficiente aparente de reacéo (K) englobar o
coeficiente de transferéncia de massa fluido-filme (k;) na sua defini¢ado (vide Equagao
3.18), o mesmo foi utilizado na definicdo de Biot, ao invés de ser utilizado o préprio k; .

Assim sendo, a Equacao 3.23 equivale a Equacéao 3.26.

(3.26)

Sendo t o periodo de residéncia no reator e T o tempo adimensional, definidos

pelas Equacgdes 3.27 e 3.28, tem-se as Equacdes 3.29 e 3.30:

_ L 3.27
r= (327)
T_t_t.v 398
12 oc_o%c  oc . 1-c 20
TD, 9T 972 Caz v e (329
vI29C_o%C 3¢ . 1-e 20
L.D,oT a7z ‘oz "¢ (330)
Que equivale a:
L 0C_@c e 1-e .
°o9r " 9zz2 " ‘oz 't e (33D

Que rearranjando, conduz finalmente a Equacéo 3.32:
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aC 1 9’C acC Bicl—s 239
9T PedZ? 0Z Pe ¢ (3:32)

Foram aplicadas as mesmas condigbes de contorno utilizadas na modelagem

anterior.

C(0,T) = Ciy, (3.33)

oc@n) 0 3.34
aZ Z=1 N ( - )

3.4. Métodos Numeéricos

Para a simulacdo do comportamento destes reatores sera necessario o
entendimento de alguns métodos numéricos, os quais serdo discutidos em seguida.
Como alguns problemas reais podem nao ser solucionados através de formulas exatas,
ou seja, sem solugao analitica, surgem os métodos numéricos, que sao ferramentas
utilizadas na engenharia para uma solugdo aproximada de problemas de processos

quimicos, pois estabelecem uma relagéo funcional entre as variaveis de processo.

A solugdo de um problema de engenharia pode ser obtida por trés maneiras: por
meétodos analiticos, experimentos em laboratoério e por métodos numéricos. Geralmente
a solugao analitica é restrita a geometrias e condi¢gées de contorno simples, fatos que
podem distar o problema da realidade. Porém, esta € muito utilizada por varios autores
na validagdo de casos limite de modelos numéricos (as variaveis do modelo sao
separadas e resolvidas analiticamente uma a uma) e tem a vantagem de obter a
solucdo na forma fechada, requerendo baixos tempos de computagdo. A
experimentagdao em laboratdrio trata dos dados reais, porém pode ser de alto custo e

de dificil reproducado das condi¢des reais. Ja os métodos numeéricos praticamente nao
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possuem restricdes, sendo capazes de resolver problemas com condi¢gdes de contorno
complexas, definidos em geometrias arbitrarias. Porém, se faz necessaria a validagao

da metodologia, comparando com resultados ja existentes (CUEL, 2009).

O interesse na modelagem matematica de operagdes em regime transiente tem
crescido significativamente devido a sua importancia no projeto de reatores de leito fixo
e controle de processos (SIMEONOV e STOYANOQV, 2003). Varios métodos numéricos
tém sido propostos para aproximar equacdes diferenciais parciais em equacdes
diferenciais ordinarias: método das diferengas finitas (FDM, finite difference method),
método dos elementos finitos (FEM, finite element method), método da colocagao
ortogonal (OCM, orthogonal collocation method), método dos volumes finitos (FVM,
finite volume method) e, recentemente, o método da sequéncia (SM, sequencing
method) proposto por Renou et al. (2003). Cada método possui vantagens e

desvantagens, dependendo da aplicagéo do caso.

3.4.1. Método das Diferengas Finita (FDM)

O calculo da diferenga finita € similar a uma rua de mao-dupla, pois possibilita
escolher uma equagdo diferencial e integra-la numericamente, calculando os valores
das fungbées em um numero finito de pontos, sendo chamada de discretizagao
(CONSTANTINIDES e MOSTOUFI, 1999). Se uma série de valores é conhecida, como
dados experimentais, por exemplo, podem ser diferenciados ou integrados usando o
calculo de diferenga finita. Este método numérico aproxima a solugdo usando a
diferenca finita, tornando viavel a solugdo do problema através da discretizagao das
variaveis espaciais, ou seja, tornando o problema continuo em finito, baseando-se na

discretizacdo de uma fungao em, conforme ilustrado na Figura 3.5.
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Figura 3.5: Espaco discretizado de uma funcao genérica.

Sendo xp um numero qualquer e h positivo; a malha de passo h associada a xo € 0

conjunto de pontos e escrito pela Equagao 3.35:

X;=x9 ti.h i=1,2,.. (3.35)

Em seguida, gera-se aproximacdes para as derivadas das variaveis dependentes
que aparecem nas equagdes diferenciais. Para cada ponto na malha x;, no interior do

intervalo, onde a equacéo diferencial torna-se:

Yi+1 — Vi

y'(x) = — (3.36)
y'(x) ~ % (3.37)
y'(x) ~ YVi+1 Z_hyi—l (3.38)
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Sendo as Equacgbes 3.36, 3.37 e 3.38 férmulas avangada, atrasada ou centrada
da primeira derivada, respectivamente. A Equacao 3.39 é aproximacgao por diferenga

central da derivada segunda:

Yit1 — 2Yi + Vi1
hz

V() ~ (3.39)

Em seguida aplica-se estas aproximacgdes obtidas nas equacgdes diferencias,
viabilizando a solugao da equacao.

3.4.2. Método dos Volumes Finitos (FVM)

Muito similar ao FDM, este método baseia-se no conceito de balancgo local de
fluxo dos fenbmenos fisicos, feito em cada volume delimitado (ou volume de controle)
num meio continuo, de tal modo que satisfaca as condicbes de contorno impostas,
dentro de um certo grau de aproximagdo. A quantidade liquida de um fluxo que
atravessa um volume por unidade de tempo € calculada pela integracéo, da diferenca
entre 0 que entra e sai destas fronteiras, que é conseguido de forma mais genérica
pela integracdo de equacgbes diferenciais parciais. Também € muito utilizado na
literatura de dindmica de fluidos computacional (CFD) (VERSTEEG e
MALALASEKERA, 2007).

A interpretacao fisica direta, poder de aplica-lo diretamente sobre malhas com
espacamento nao-uniformes, nao apresentar problemas de instabilidade ou
convergéncia, pois esta obedecendo a lei de conservagédo, e a versatilidade de
aplicagao desde geometria simples até as mais complexas sao as principais vantagens

do FVM, além de possuir também as mesmas vantagens do FDM (MUNIZ, 2003).
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3.4.3. Método da Sequéncia (SM)

O SM foi desenvolvido por Renou et al. (2003), utilizado na solugdo das equagdes
diferenciais parciais, como equagdes de conveccgao-difusao-reagdo. A solugao consiste
na divisdo do comprimento do reator em um numero de malhas n, sendo que, para
cada uma destas malhas, assume-se que ocorra sequencialmente cada diferente
fendmeno (convecgao, difusdo e reagdo), num determinado intervalo de tempo At. Na
realidade, os trés fenbmenos ocorrem simultaneamente, mas este método coloca o
problema sob outro ponto de vista: se o intervalo de tempo for pequeno o suficiente,
pode-se assumir a ocorréncia separada de cada fenbmeno, numa sequéncia ordenada
pela importancia de cada um em relagdo aos demais. O intervalo de tempo At é
calculado pelo tamanho da malha dividido pela velocidade do escoamento. Quanto
maior for o numero de malhas discretizado, maior sera a precisdo do método e
consequentemente, menor o erro. Depois de determinar a ordem dos fenémenos,
formula-se as equacgdes, as condigbes de contorno e por fim efetuar-se a simulagao de
cada subsistema. Para cada etapa resolvida, ou seja, a cada malha resolvida, a

solucao desta se torna condicao inicial para o proximo subsistema.

A literatura dispde de poucos trabalhos envolvendo o método da sequéncia.
Fabiano (2005), na qual o presente trabalho € uma extensao, que simula um RAHLF

pelo SM foi um dos poucos encontrados envolvendo este método numérico.

4. Material e Método
A seguir serao apresentadas as metodologias das solugbes das equagdes

envolvidas na solugao das equacgdes.

4.1. Método dos Volumes Finitos (FVM)
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A convencgao usual dos métodos CFD é mostrada na Figura 4.1 (PINTO e LAGE,
2001). A Equacéo 3.32, que fora desenvolvida anteriormente, é integrada no volume de

controle em torno do ponto P, sendo assim descrita pela Equagao 4.1:
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Figura 4.1 — Malha unidimensional mostrando tipico volume de controle.

e eac - dzdT = fMTf 2% azdr — fMT "0C zar Bll_ngTfC dZdT (4.1
J 072 r+ar Jw 0Z Pe & Jr w D

Desenvolvendo-se esta equagao, chega-se nas Equacgdes 4.2 e 4.3:

e

1 qac Bi 1—¢
(Colrsar — Clr)AZ = (—) AT = (€)%, AT — = ——=C, AZAT (4.2)
0z Pe
(C -C, )AZ ! (ac>€ AT — (C)S, AT Bil—e . pzat 43
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As derivadas podem ser aproximadas por diferengas centrais, uma das mais

utilizadas na literatura (FORTUNA, 2000), como ilustrado pela Equacgao 4.4:

(57), = - T (+4)
az), = "oz, 57, '

Os valores de C interpolados nas faces, mostrados pelas Equacdes 4.5 e 4.6:

_ 8Z,Cp+ 8Z,Cy
E— 57,

(4.5)

82, Cy + 62,,7C,

Cw 57, (4.6)

Substituindo estas aproximacdes na Equacdo 4.3, a equacgao de diferencas

finitas para o ponto P pode ser escrita como mostram as Equacdes 4.7 e 4.8:

AZ+1 1 +1 1 +5ze+ 5ZW‘+Bi1—eAZ c
AT ' Pe§Z, PeéZ, ©6Z, 6Z, Pe ¢ P
_(1 1 6Ze_>C N 1 1 6z,° c +AZCO L7
“\pesz, 6z,) % \pesz, 6z,) " AT * (4.7)
apCp = aECE + aWCW + b (4‘8)
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Em Z=0, Cy,= C, Assim, a equacdo de diferencas finitas para o ponto P pode ser

escrita pela Equagéao 4.9:

AZ+1 1 +1 1 +aze+ (SZe++Bi1—eAZ c
AT * PeéZ, Pesz,* 6Z, 8Z, Pe ¢ d
—(1 E 52‘3_)6 o 1) Gy + 52 0 (4.9)
~\Pesz, 62,)°F "\Pesz,* war P '
Em Z=1, temos a Equacao 4.10:
aC(T,Z)
T 7ot = 0 (410)

As Equacgbes 4.7, 4.9 e 4.11 formam o conjunto de equagdes que devem ser

resolvidas simultaneamente para obter o comportamento dindmico do reator.

—t——t1- —
AT PeéZ, 6Z, Pe ¢

(AZ 1 1 52,

+Bi1_£Az)c (AL %N WMo am
P=\pesz, 6z,) "W AT " (411)

Este método pode ser utilizado para resolver problemas que tenham pelo menos
uma coordenada espacial, ou seja, valores de contorno, e também na solugao de
problemas de valores iniciais, que sdo compostos pela solugdo de sucessivos
problemas de valor de contorno para cada instante (PINTO e LAGE, 2001).

Depois de definido o sistema de equagdes a ser resolvido, deve-se discretizar o
dominio e as equacbes diferenciais, ou seja, estas equagdes sdo aproximadas por
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equagdes algébricas (em simulagbes estacionarias) ou equagdes algébrico-diferencias
(em simulagdes transientes), estando estas equagdes localizadas em um conjunto de
pontos ou regides discretas no espago e no tempo, compondo a malha computacional.
Em seguida resolve-se estas equacdes geradas, obtendo-se os valores para as
variaveis nas regides ou pontos discretos. Assim, analisa-se o problema a ser estudado
via tratamento de dados ou ferramentas graficas. Sendo grafico de vazdes, de taxas de
transferéncia, de forcas de arrastes, entre outros, para equagbes de regime
estacionario e graficos de curvas ou superficies de nivel, graficos animados em
problemas transientes (MUNIZ, 2003).

Porém, este método requer um esforgco maior na obtengdo das funcdes de
interpolacdo quando o sistema é de alta ordem (em casos de modelagens bi e
tridimensionais), pois ha a necessidade de dois niveis de aproximagao: integragao e
interpolacdo. O FVM resolve modelos que sejam total ou parcialmente a parametros
distribuidos. Os modelos podem ser formados por equacgdes diferenciais ordinarias ou
parciais. Muitas vezes confundido com o método das diferencas finitas, pois as
equagdes discretizadas obtidas a partir desta tém dedugdo puramente matematica, ja o

FVM tem deducao fisica.

A principal vantagem do FVM em relagdo ao FDM ¢é o fato de manter a
conservagao das propriedades em cada volume de controle, porém requer um esforgo
computacional maior em relagdo ao primeiro, ao se utilizar fung¢des de interpolacéo de
alta ordem (MUNIZ, 2003).

4.2. Método da Sequéncia (SM)

Resolvendo a Equacdo 3.32 pelo método da sequéncia, tem-se a seguinte
sequéncia de calculo. Lembrando que apesar de ocorrer na maioria das vezes, nao
necessariamente é esta a ordem com que aparecem os fendmenos como sequéncia de

calculo, que sera ilustrada a seguir.
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4.2.1. Subsistema convectivo

A Equacéao 4.12 representa o subsistema convectivo, e as Equacbes 4.13 e 4.14
sao as condi¢des de contorno e inicial, respectivamente, na qual o asterisco representa

o estado variavel associado ao subsistema:

ac*  ac "1
aT ~ 9z (4-12)
C*(0,T) = C;(T) (4.13)
C*(Z,0) = Cy(2) (4.14)

A resolucdo deste subsistema é a parte mais simples do algoritmo: a cada
periodo, as condicbes sdo movidas um passo a frente da malha, as saidas de
concentragbes sdo removidas e a concentracdo na entrada do reator € colocada na

primeira posi¢cao da malha.

4.2.2. Subsistema Difusivo

A solucao obtida anteriormente torna-se a condigao inicial para este subsistema.
A Equacédo 4.15 representa o subsistema difusivo. As Equacbes 4.16 e 4.17 séo as
condicbes de contorno, e a Equacdo 4.18 é o estado variavel da difusdo para um
periodo At.
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ac™* 1 9%C*

9T - Pe 922 (4-15)
C**(0,T) = C;(T) (4.16)
aC*(Z,T)
i —0 (4.17)
Z=1
C*(Z,0) = C,," (2) (4.18)

A solugdo da Equacgao 4.15 ¢é feita através do método das diferengas centrais,

cuja férmula genérica é apontada pela Equagao 4.19:

OCys1” 1 Cyaz™ — 2Cy41™ + Cy™
N+1 - N+2 N+1 N (419)
aT  Pe (AZ)?

Porém, segundo a condi¢cdo de contorno apresentada na Equagao 4.17, Cn+ =

Cn+2. Portanto a Equacgao 4.20 representa a derivada dos ultimos termos:

dT  Pe  (Az)?

(4.20)

Todo subsistema difusivo € ilustrado pela Equacéo 4.21 na forma de matriz:
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C2 2 1 00 0 17 C”
Cs 1 -2 10 0 o]l G"™
1 : : : :
Cn |~ Pe(A2)? 0 01 -2 1 ol]C™ (4-21)
G 0 00 1 -1 0]|Cyss™
gﬁ}* Lo oo o o off¢™~]
- 1

4.2.3. Subsistema Reacional

O subsistema reacional é descrito pela Equagao 4.22, seguido de sua condigao

de contorno (Equacao 4.23).

ac*_ Bil—zaC
T  Pe ¢

(4.22)

C(Z,0) = Cp.™ (4.23)

A solucgdo de todas estas séries de equacgdes € a solugao geral da Equacgao 3.32,
para uma malha de periodo At, sendo que esta série é repetida n (humero de malhas)

vezes. De fato, em cada subsistema observa-se que:

» todo conteudo do reator se move para a saida de acordo com a velocidade;

» adispersao ocorre ao longo do reator e

» areacgao ocorre de acordo com as taxas em cada local da malha.
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A Figura 4.2 mostra o algoritmo para a resolugao de todas estas etapas do SM via
Matlab.

Pe=1000; % Peclet

Bi=1; % Eiot

epsilon=0.4d; % porozidade do leito

N=100; % numero de malhas

dz=1/M; % espago discretizado

dt=dz; % passo de tempo

Npl=N+1:

t=0:dt:Z; % intervalo de tempo

% Inicializagéo
result=zeroz (Npl,lengthit));
c_in=ones(l,lengthit));

% Calculo da matriz de difusdo
matd=-2/dz*Z%eye (N) }
for i=1:N-1

watd(i,i+l)=1/d=z*2;
watd(i+l,i)j=1/d=z*2;

end
matd (N, M) =-1/d="2;
matd=mata*]1/Pe(]):
matB=zeros(N,11:
matBE(l)=1/(Pe¥d=z"2):
matde=[matd matE; zeros(l,N) 0]:
matdeexp=exXph (matie*dt) ;

$3imulagdo do loop

for i=Z2:lengthit)
% Comwvecgdo

result(l,i)=c_in(l):

result(Z:Npl,ij=[resultil,i-1); resulti2:Npl-1,i-11]:

% Difusdo

resulte=[resulti(Z:end,i); result{l,i1]:

resulte=matheexp*resulte;

result(l,i)=c_inii-1):

result(Z:end,i)=resulte|l:end-1);

% Reagdo

result(l,i)=c_in(i-1):

result(Zrend, i)j=exp(-Bi{j1/Pe¥(l-epailon) fepsilon®de) *resultiZiend, i) ;

e

Figura 4.2 — Cédigo do Matlab para o caso linear

Estas aproximagdes, que na realidade resumem o algoritmo descrito
anteriormente, podem ser usadas variando-se os numeros de Peclet e Biot. Renou et

al. (2003) desenvolveram este método para a equagao de convecgao-difusdo-reagao
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em um reator tubular de alta dispersdo, comparando estes valores com a solugao

exata e também com os valores obtidos pelo FDM.

O SM apresenta as seguintes vantagens: precisdo, estabilidade, simplicidade,

aplicabilidade em tempo real facilidade de uso e tempo de demanda de CPU baixo.

Porém no trabalho de Fabiano (2005) este método apresentou um desvio de
comportamento na entrada do reator. Segundo a autora, este fato se da porque a
condigdo de contorno de entrada de Danckwerts (1953), na qual foi utilizada, que
postulam que antes da entrada no reator ha apenas convecgao e logo apds a entrada
ha conveccéao e difusdo, assim sendo, a separagao destes dois fendmenos leva a uma
perda do gradiente de concentragdo, gerando um ponto de descontinuidade. Para
obter-se o gradiente adequado, o numero de malhas deve ser significativamente
ampliado no inicio do reator, para contornar este tipo de problema (RENOU et al,
2003). No presente trabalho foi alterada esta condi¢gdo de entrada, sendo aplicada a
mesma que Zheng e Gu (1996) utilizaram.

5. Resultados e Discussao

Foram realizados trés estudos de caso, no primeiro caso adotando-se a
modelagem adimensional e comparou-se as solugdes dos métodos da sequéncia e dos
volumes finitos e concomitantemente ilustrar os efeitos do numeros de Peclet e Biot
sobre o processo; no segundo caso, também através da modelagem adimensional e
pelo método da sequéncia, ilustrar um processo de fermentagdo de um reator tubular
de leito fixo, comparando-os com dados experimentais; e para o terceiro estudo de
caso o periodo da partida de um RAHLF na remoc¢ao da DQO, utilizando a modelagem

pseudo-homogénea e também pelo método da sequiéncia.

5.1. Estudo de Caso 1 — estudo comparativo entre FVM e SM
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Foi feito um estudo comparativo entre os métodos SM e FVM na solugédo da
equagao convecgao-difusdo-reacdo. A modelagem utilizada foi a adimensional, escrita
em termos dos numeros de Peclet e Biot, assim descrita na se¢do 3.3.2, e nesta
simulagao variou-se os valores destes numeros. O reator em questédo se trata de um
reator tubular, assim representado pela Equacdo 3.32 e as caracteristicas estao

listadas na Tabela 5.1:

Tabela 5.1 — Valores dos parametros do estudo de caso 1

Parametro Valor Unidade
n 100 malhas
L 0,37 m
€ 0,4 -
D 0,28 m

Trata-se de uma simulagao temporal do perfil do reator, ou seja, de como se
encontra a reacao apos um tempo decorrido, com pontos de medida apenas na entrada
e saida do reator, sendo C_ a concentracdo do substrato na saida do reator e Cy na
entrada, variando a relagado C/Cy de zero a um, sendo esta mesma situada no eixo das
ordenadas. No eixo das abscissas, encontra-se o tempo adimensional, T, ja definido
pela Equacédo 3.28, que significa quantas vezes o tempo corresponde ao tempo de

residéncia.

As Figuras 5.1 e 5.2 delineiam a influéncia do numero de Bi sobre o perfil de
concentragdes: mantendo-se Pe constante e igual a 1e aumenta-se Bi: a concentragao
do efluente tende a diminuir, sendo o consumo do substrato maior, pois quanto maior
for o valor de Bi, maior € a taxa de reagao (ver Equacéao 3.25). Estas ocorréncias foram
ilustradas utilizando FVM e SM, respectivamente. Ambos os métodos forneceram

praticamente os mesmos resultados.
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Figura 5.1 — Efeito do parametro Bi sobre a conversao pelo FVM.
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Figura 5.2 — Efeito do paradmetro Bi sobre a conversao pelo SM.
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As figuras a seguir mostram o efeito de Pe sobre o perfil do reator, com Bi

mantido constante igual a 1. Ao aumentar-se Pe, ja definido pela Equagao 3.24,

cujo valor exprime a natureza convectiva-difusiva do processo, entre outras

palavras, significa que houve aumento na velocidade e por consequiencia na

vazado (se o comprimento do reator for constante), portanto menor sera a

conversao, pois com a vazao muito alta no reator, ndo ha tempo suficiente para

que a reacgao ocorra. Estas ocorréncias também foram ilustradas utilizando

FVM (Figuras 5.3 e 5.4) e SM (Figura 5.5). Porém estes dois métodos nao

forneceram as mesmas respostas: o FVM gerou respostas oscilatorias e

superiores ao limite a medida que se aumenta Pe (Figura 5.3).

Bi=1
1.4 T T T T T T T T T
1.2¢ .
1 -
0.6+ .
=
=
1
]
/) -]
— Pe=05 |-
— Pe=1
— Pe=215
— Pe=10 |
— Pe=100
Fe=1000
1 1 1 1 | | 1 1
0.2 0.4 0.5 0.5 1 12 1.4 1.6 1.8 2
T

Figura 5.3 — Efeito do parametro Pe sobre a conversdo pelo FVM.
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Figura 5.4 - Efeito do pardmetro Pe sobre a conversao pelo FVM upwind.
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Figura 5.5 - Efeito do par&dmetro Pe sobre a conversao pelo SM.
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Segundo Fortuna (2000), o esquema de diferenga central utilizado nas
aproximagdes das derivadas deve ser empregado apenas para numeros de
Peclet pequenos (geralmente inferior a 2). Uma das maiores inadequagdes do
esquema de diferenga central é a inabilidade de identificar a diregdo do fluxo
(VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007). Porém foi possivel contornar esta
inabilidade, adotando o esquema de diferenga upwind, que leva em conta a
diregao do fluxo quando determina-se o valor na face da célula, sendo tomado
como igual ao valor do né a montante. Com este esquema, conseguiu-se
eliminar a resposta oscilatéria, porém este esquema nao evitou outra
imperfei¢gdo, conhecida por falsa difusdo, onde as propriedades transportadas
estdo mais espalhadas (comparar as Figuras 54 e 5.5). Ja o SM néo
apresentou nenhum problema, independente de valores elevados de Peclet,

retratando com mais coeréncia o perfil do reator.

5.2. Estudo de caso 2 - Simulagao e dados experimentais do
periodo da partida pelo SM

Foi aplicado o SM na solugdo do periodo da partida (startup), da
fermentacdo de acido latico em reator tubular com células imobilizadas. O
modelo matematico adotado neste estudo de caso também foi o adimensional,
como descrito na secao 3.3.2. Nesta modelagem foram admitidos os mesmos
valores do reator do estudo de caso anterior, ja citados pela Tabela 5.1.
Também foi realizado um perfil temporal do reator, analogo ao estudo de caso
anterior: com pontos na entrada e saida do reator, decorrido tempos de reacéao.
Porém, neste caso foi feita a simulacdo comparando-a com dados
experimentais. O processo em questao se trata da fermentagao de acido latico,
que fora realizada por Gencer e Mutharasen (1983), utilizando extrato com

células de Lactobacillus delbriieckii imobilizadas, cujos dados Zheng e Gu
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(1996) também utilizaram em seu trabalho para comparar com a solugéo

analitica aproximada via transformada de Laplace.

De acordo com Donald (1984), a cinética de reagao para fermentagéo de
acido latico com células imobilizadas € de primeira ordem, portanto esta foi
adotada. Também foi admitido dispersao axial e resisténcia a transferéncia de
massa. Foram simuladas quatro corridas do perfil temporal do reator, variando-
se os valores de Pe e Bi. Na Tabela 5.2 encontram-se os valores experimentais

dos pontos das respectivas corridas nos tempos.

Tabela 5.2 — Valores de Peclet e Biot na fermentagao de acido latico no periodo startup.

Pe=0,220 Bi=0,355 | Pe=0,289 Bi=0,251 | Pe=0,305 Bi=0,200 | Pe=0,380 Bi=0,132
T C/GCo T C/GCo T C/GCo T C/Co
0,0158 0,0727 0,0359 0,1454 0,0190 0,0642 0,0199 0,0149
0,0387 0,2424 0,0863 0,3333 0,1189 0,5273 0,1438 0,5394
0,0406 0,1939 0,1224 0,5333 0,2288 0,7636 0,2156 0,6909
0,0658 0,4012 0,1663 0,6667 0,3098 0,8606 0,3060 0,7879
0,0929 0,4848 0,4074 0,8364 0,7245 0,9091 0,6299 0,9442
0,1258 0,6545 0,5470 0,8606 0,7436 0,9212 1,3672 0,9636
0,1356 0,6788
0,1975 0,7879
0,2486 0,7758
0,3041 0,8303

Também foi calculado a somatdria dos erros, como mostrado pela
Equacado 5.1, que esboca o quao a simulagdo se desvia da realidade. O
mesmo foi calculado pelo proprio Matlab, e os valores se encontram na Tabela
5.3.

erro? = Y.(valor previsto — valor experimental)?

(5.1)
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Tabela 5.3 — Valores dos erros para cada corrida.

Corrida 1 Corrida 2 Corrida 3 Corrida 4
0,0146 0,0070 0,084 0,0053

As Figuras 5.6, 5.7, 5.8 e 5.9 ilustram graficamente a comparacéo entre a
previsao obtida na simulagdo pelo SM com os dados experimentais, ja citados
na Tabela 5.2 e péde-se observar que o erro pertinente a esta simulagao foi
pequeno, como fora também evidenciado na Tabela 5.3, com os valores
previstos coincidindo ou estando muito préoximos aos dados experimentais,

garantindo exatidao e confiabilidade ao método.

A corrida 1 (Figura 5.6) apresentou a maior conversdo de substrato ao
atingir o estado estacionario, seguida pelas corridas 2, 3 e 4, respectivamente
(Figuras 5.7, 5.8 e 5.9), sendo este resultado proveniente da combinag¢ao dos
valores menores de numero de Peclet (mais tempo de permanéncia no reator e
consequentemente maior tempo para que a reagao ocorra) e maiores numeros
de Biot (alta resisténcia interna a transferéncia de massa e também alta taxa
reacional, logo alto consumo). O tempo requerido para estas rotinas serem
executadas no Matlab foi de apenas 0,094 segundos cada, evidenciando o

baixo tempo computacional requerido pelo SM.
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Figura 5.6 — Dados experimentais e simulagao pelo SM da corrida 1.
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Figura 5.7 — Dados experimentais e simulagao pelo SM da corrida 2.
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Figura 5.8 — Dados experimentais e simulagao pelo SM da corrida 3.
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Figura 5.9 — Dados experimentais e simulagao pelo SM da corrida 4.
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5.3. Estudo de caso 3 - Simulagdao do periodo da partida de
RAHLF pelo SM

Esta simulacdo se trata do perfil espacial de um RAHLF em um processo
de reducdo de DQO (demanda quimica de oxigénio) de um efluente, em
tempos pré-determinados, pelo SM. A DQO de um efluente consiste na
quantidade de oxigénio necessaria para oxidar toda matéria organica existente,

sendo a unidade da mesma em mg de O, por litro do efluente.

A modelagem utilizada foi a de reator pseudo-homogéneo, ja descrita na
secgao 3.3.1, sendo esta simulagao regida pela Equacgao 3.8. Foram realizadas

trés simulagdes, variando-se o numero de malhas discretizadas.

O RAHLEF foi inicialmente construido em escala de bancada na Escola de
Engenharia de Sao Carlos — USP, conforme esbogado na Figura 3.1. Com
estas dimensdes, através da modelagem matematica e com o conhecimento
das condi¢cbes operacionais, foi possivel um aumento de escala, analise e
controle de um novo sistema. O reator em questao trata-se de uma extenséao
de Fabiano (2005) possui as mesmas dimensdes, parametros e fatores
calculados do mesmo trabalho e que estao listadas na Tabela 5.4. Lembrando
que v, C;,,Len sao parametros e kq,D,, X,, c e 2 sdo fatores calculados.

Tabela 5.4 — Dados utilizados na modelagem do RAHLF

Dados Valor Unidade

v 2,4 x10° m.min”*
Cin 341 mg.L”

L 14 M

k, 2,16 x10°° L.mg SSV"'.min™
D, 0,21 m?.min”’

X, 13,8 x 10° mg SSV.L™"

n 50, 100 e 400 malhas

£ 0,4 -

0 0,1435 -
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Fabiano (2005) estudou RAHLF para tratamento de aguas residuarias em
escala de bancada e regime transiente, também simulado pelo SM. O que
difere o presente sdo as condicbes de contorno utilizadas: a condigdo de
contorno de entrada (Equagao 3.9), sendo adotada a mesma que Zheng e Gu
(1996) utilizaram. Ja a condi¢cao de saida do reator foi a mesma, conhecida por
condigdo contorno de saida de Danckwerts (1953), na qual se admite n&o
haver fluxo difusivo na saida do reator (Equacao 3.10).

Os resultados das simulagdes das discretizacbes utilizadas no modelo
obtido através do SM sao apresentados a seguir, nas Figuras 5.10, 5.11 € 5.12,
que mostram o perfil espacial do RAHLF nas discretiza¢gdes realizadas. Ao se
trabalhar com numero reduzido de malhas, como mostra a Figura 5.10, no
inicio do reator a curva de conversdao € mais acentuada, e conforme se
aumenta o numero de malhas, como mostram as Figuras 5.11 e 5.12, a curva

do inicio vai se tornando mais suave.

Feril do RAHLF para n=50 malhas

35':' T T T T T T
— t=0
— =35 min
300 - — t=20 min |+
— =100 min
— =200 min
2680 =300 min A
—— t=R00 min
< 2001 .
fany]
=
.
= 180 - .
100 - .
a0 .
I:l 1 1 1 1
0 2 4 5] 8 10 12 14

Fosigdo (m)

Figura 5.10 — Perfil espacial do reator em 50 malhas.
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Feril do RAHLF para n=100 malhas

35':' T T T T T T
— t=0
L — =35 min
300+ — t=A0 min |+
— =100 min
— =200 min
280+ t=300 min |4
— =600 min
= 200+ .
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100 - .
a0+ .
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0 2 4 B g 10 12 14
Fosigdo (m)
Figura 5.11 — Perfil espacial do reator em 100 malhas.
Perfil do RAHLF para n=400 rmalhas
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300 — t=A0 min |
— =100 min
— =200 rnin
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=200t .
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E
S
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Figura 5.12 — Perfil espacial do reator em 400 malhas.
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Segundo Renou et al. (2003), a principal fonte de erro neste método é a
aplicagdo da conveccdo de maneira separada dos fendmenos precedentes,
uma vez que em sistemas lineares a aplicacdo da reacdo e da difusao é
comutativa, esta aplicagdo pode conduzir a uma superestimagao da conversao
no reator. Entretanto este erro pode ser minimizado aumentando-se o numero
de malhas no reator, onde a curva na entrada se tornou mais suave (Figuras
5.11e5.12).

Apesar de este trabalho ter escolhido condicdo de contorno de entrada
diferente da de Fabiano (2005), também se obteve o mesmo problema de
superestimacao da conversdo na entrada do reator. A opgdo para contornar

este tipo de erro foi a mesma: aumentar o numero de malhas no reator.

A Tabela 5.5 mostra os tempos requeridos de CPU para executar os

respectivos programas, calculados pelo proprio Matlab.

Tabela 5.5 — Tempo requerido na execug¢ao do programa para as discretizagdes usadas

50 0,0150
100 0,0780
400 2,9060

O problema apresentado pelo SM se restringiu apenas ao perfil de
entrada do reator, apresentando resultados idénticos para todo o restante do

reator nas trés discretizagdes simuladas.
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6. Conclusoes

Neste trabalho foram apresentados métodos numéricos na solugado das
equacgdes diferenciais e obteve-se bons resultados, pois ambos descreveram
muito bem a tendéncia dos reatores simulados.

A partir do estudo comparativo entre os métodos da seqiiéncia e dos
volumes finitos para reator tubular de leito fixo e fluxo unidimensional, péde-se
constatar que para este caso, os dois métodos foram capazes de predizer
muito bem o comportamento dinamico do reator, exceto em valores de numero
elevados de Peclet, que o FVM apresentou problemas de oscilagao e difusdo
numeérica e valores superiores ao limite. O SM nao apresentou nenhum destes

problemas.

Na simulagdo do processo de fermentagdo do acido latico em reator
tubular com células imobilizadas, o SM também se mostrou bastante preciso,
ao se comparar com dados experimentais: teve um erro muito pequeno e por
isso, pbde-se concluir a confiabilidade do SM, que apesar de ser um método
relativamente recente, ainda pouco estudado e conhecido, se mostrou bastante

abrangente e preciso.

O SM se apresentou bastante eficiente também na previsdo do
comportamento do RAHLF, o unico problema apresentado pelo SM, que foi a
superestimagdo da conversdao no perfil de entrada do reator, pbde ser
contornado apenas ao se aplicar um numero maior de malhas na discretizagao.
Porém, mesmo com numero elevado de malhas no reator, este método requer

baixo tempo computacional.
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