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RESUMO

Este trabalho propés um modelo matematico para um reator do tipo
CSTR (continuous stirred-tank reactor) partindo de dados experimentais da
cinética da reacdo de transesterificacdo entre o0 6leo de soja e o acetato de
metila, tendo como catalisador uma enzima, a Candida Antartica. Um volume
foi proposto para reator para que o tempo médio de residéncia da mistura
reacional fosse suficiente tal que o rendimento esperado, com base nos dados
obtidos pelo Matlab®, fosse obtido na saida do reator. O estudo reacional
fluidodinamico foi feito utilizando o software comercial ANSYS® versdo 15.0.
Duas configuragcées do reator foram propostas otimizagdo, afim de tornar o
processo 0 mais homogéneo possivel, tentando atingir as configuragdes do
reator de mistura perfeita. Os impelidores utilizados foram o tipo pas retas
inclinadas e o ripo Ribbon (Ancora), afim de avaliar qual dos impelidores
consegue o rendimento satisfatério com menor poténcia de operagdo. A
poténcia requerida foi determinada através das equagbes para misturadores

mecanicos, sendo avaliado apenas como variavel a rotagao das pas.
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ABSTRACT

This work proposes a mathematical model to a reactor of CSTR-type
(Continuous Stirred-tank reactor) starting from experimental data of the kinetics
of transesterification of soybean oil and methyl acetate, with the catalyst
enzyme, Candida Antarctica. A reactor volume was proposed for the average
residence time of the reaction mixture was sufficient such that the expected
yield, based on data obtained by Matlab, was obtained in the reactor outlet. The
reaction fluid dynamic study was done using the commercial software ANSYS®
version 15.0. The optimization of the reactor was proposed by comparing the
reactor operation with two impellers separately in order to make the process
more homogeneous as possible, trying to achieve the perfect blend of reactor
configurations. The impellers used were the type inclined straight blades and
Ribbon RIPO (Anchor), to determine which of the impellers can the satisfactory
performance with lower power operation. The required power was determined
by the equations for mechanical mixers, being rated only as a variable rotation
of the blades
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Nomenclatura

Ca = Concentragdo molar (mol/m3)

Fa = vazao volumétrica de entrada (mol/s)
h = altura do impelidor (m)

Hi = altura do impelidor ao fundo do tanque (m)
Ka = Constante cinética [m3/mol.s]

KOH = Hidréxido de potassio

NaOH = Hidroxido de sodio

Npo = nUmero de poténcia

P = pressao (Pa)

P. = Pressao critica [Pa]

ra = Taxa reacional [mol/m3.s]

Re = numero de Reynolds

t = tempo (s)

T, = Temperatura critica [K]

V = volume do reator (ms3)

X = conversao

Letras Gregas

T = tempo médio de residéncia (s)

p = massa especifica (Kg/s)

U = viscosidade

xiii



SIGLAS

CFD = fluidodinamica computacional
CETENE = centro de tecnologias estratégicas do nordeste

[DG] = Concentracao de diglicerideos [mol/m3]

LDV = laser Doppler Velocimetry

[MG] = Concentracdo de monoglicerideos [mol/m?3]

MRF = multiple reference frame
MVF = método dos volumes finitos
RPM = rotagbes por minuto

Sl = sistema internacional de medidas

[TG] = Concentragao de triglicerideos [mol/m3]
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1. INTRODUCAO

A busca por combustiveis alternativos ao petrdleo ndo € novidade, nos
ultimos anos varias pesquisas vém sendo desenvolvidas em todo o mundo a
fim de desenvolver novas fontes energéticas. Neste cenario o Biodiesel
aparece como uma opcao para o combustivel féssil, por se tratar de um

derivado de 6leos vegetais ou gorduras animais.

Desde 2005, a lei que regulamenta a adicdo de 5% de biodiesel ao
diesel féssil, afim de incentivar a pesquisa € a produgdo no Brasil. Com o
avanco das pesquisas os motores movidos a Biodiesel apresentam o6timo
rendimento, pouquissimos danos as partes mecéanicas, além da baixa emissao
de poluentes, caracterizado por ndo ter moléculas de nitrogénio como acontece
com o Diesel fossil (SANTOS & MATAI, 2008).

E possivel extrair o 6leo vegetal de diversas matérias-primas, sdo elas:
polpa de dendé, améndoa do coco de dendé, améndoa de coco de babacu,
semente de girassol, caroco de algodao, grao de amendoim, semente de
canola, caroco de oiticica e semente de linhaga, entre outras. Algumas fontes
de dleo ainda estdao em fase de estudo em laboratério, porém ainda precisa-se
avaliar a potencialidade da producao em larga escala. No Brasil a soja e
algodao respondem por cerca de 90% do 6leo vegetal produzido, apesar das
sementes terem baixos teores de 6leo (em torno de 18%) (FEITOSA &
PREIRA, 2012).

Segundo a revista Biodieselbr, desde de 2004, com o langcamento do
Programa Nacional de Produgéo e Uso de Biodiesel — PNPB foi estimulada a
producdo de outras oleaginosas, principalmente a mamona. No Nordeste,
varios produtores rurais investiram nessa espécie devido a forte propaganda do
governo federal, levando algumas regidées, como Irecé, na Bahia, a uma
superproducdo da mamona (safra 2004/2005) e acarretando prejuizo aos
agricultores que viram o preco da saca cair de aproximadamente R$ 85,00 para
R$ 20,00.



Este fato provocou descrenga na cultura da mamona, tendo como
consequéncia a reducdo da area plantada. Em Irecé, a area diminuiu de
aproximadamente 200 mil hectares para 40 mil na safra 2006/2007 e na
Paraiba chegou a quase zerar (FEITOSA, 2012).

Porém nos ultimos anos, pela demanda da adigdo ao diesel féssil, a
industria de producédo do Biodiesel cresceu bastante no Brasil, que desponta
como pais produtor pela sua enorme area plantada e exploragdo agropecuaria,
que teve aumento e tendéncia de crescimento na producéao (Brasil, 2015). Os
Oleos obtidos nas plantacdes brasileiras tém-se mostrado de étimo rendimento
na reacao de sintese do biodiesel.

Segundo o site Tribuna do Norte (2010) o Rio Grande do Norte ainda
este ano comecgara a produzir biodiesel na planta da Petrobras localizada no
estado. Visto que basicamente a producao brasileira é para atender a lei que
obriga a adicao de 5% de biodiesel a cada litro de diesel fossil.

Neste ponto a técnica de modelagem e simulacdo CFD (fluidodinamica
computacional) mostra-se uma oOtima alternativa ao dimensionamento e
otimizacdo de reatores para a produgdo do biocombustivel. Tendo este
trabalho a funcao de validar dados experimentais com a utilizacao de softwares

de simulacao e modelagem matematica.

O presente trabalho pretende mostrar a comparacao energética entre
dois tipos de impelidores avaliados na mesma geometria. O outro proposito é
confirmar que o aumento da rotacdo das pas aumenta a fragdo massica do

produto de interesse a partir de uma cinética escolhida aleatoriamente.



1.1 OBJETIVOS

1.1.1 Objetivos gerais

Avaliar a viabilidade do modelo da CFD (fluidodinamica computacional) a
reatores de mistura perfeita (CSTR) assim como buscar a avaliagao energética
da operacgao levando em consideracao os diferentes impelidores.

1.1.2 Objetivos especificos

e Reproduzir dados experimentais da cinética da transesterificacao
no Matlab®;

e Dimensionar um reator CSTR com volume suficiente para obter a
mesma conversao do Matlab®;

e Avaliar a dindmica dos fluidos para cada impelidor escolhido;

e Determinar a menor rotagdo que mostre uma conversao
satisfatoria;

e Determinar a minima poténcia para esta conversao;

e Mostrar a diferenca entre um reator ideal e o reator real

1.2 JUSTIFICATIVA

O trabalho se baseia na necessidade de obter-se um modelo em
fluidodindmica computacional (CFD) que possa representar um reator real de
mistura perfeita (CSTR), levando em consideragdo as caracteristicas da
cinética da reagcdo de transesterificagdo biolégica. O volume necessario na
teoria, para que o modelo seja aplicavel a qualquer tipo de reacgao, fazendo-se
assim desnecessarios ensaios experimentais em plantas piloto ou plantas

industriais.



2. FUNDAMENTACAO TEORICA

Nesta etapa abordar-se-4 as caracteristicas da reacao de
transesterificacdo para a sintese do Biodiesel, e suas potenciais aplicacoes em
reatores agitados reais. Posteriormente sua aplicabilidade na fluidodindmica

computacional via software CFX®.

2.1 PROCESSO DE TRANSESTERIFICACAO

O Biodiesel € um biocombustivel biodegradavel e renovavel, derivado
mono-alquil éster de acidos graxos de cadeia longa. Proveniente de recursos
bioldgicos tais como 6leos vegetais, gordura animal, ou até mesmo 6bleos de
frituras (HAAS et al, 2006).

A reacdo dos &cidos graxos (triglicerideos) com um alcool inferior

(metanol ou etanol) ou um acetato (metila ou etila) é descrita na Equacgéao 2.1.

triglicerideos + 3dlcool —>3biodiesel + glicerol (2.1)

Porém esta reacdo global é composta de trés etapas consecutivas e
reversiveis, onde o ftriglicerideo forma di e monoglicerideo em sequéncia,

conforme mostram as Equacbes 2.2, 2.3 e 2.4.

K

TG+R~OH <> DG+ Bio (22)



K;
DG +R—OH «——> MG + Bio (2.3)

" 2.4
MG+R—OH<K—6>Glicerol+Bi0 (2.4)

2.2 PRODUCAO DE BIODIESEL

Segundo a Petrobras Biocombustiveis (2015), producédo industrial do
Biodiesel no Brasil tem aumentado nos ultimos anos sendo a Petrobras
Biocombustiveis a estatal que mais investe em desenvolvimento. Atualmente
dispde de trés usinas com capacidade total anual de producao de 20,1 milhdes

de litros.

Mundialmente a producdo em larga escala de Biodiesel vem desde os
anos 90, nos Estados unidos e na Europa, tendo em vista o desenvolvimento
do biocombustivel para atender a futura escassez do Diesel féssil. E
necessaria uma avaliagdo econdémica da viabilidade da producao de biodiesel
pelas industrias que o produzem afim de minimizar os custos. Ja que o

biodiesel € um combustivel caro para ser produzido (MOURA, 2010).
2.2.1 Caracteristicas gerais

A transesterificagcdo apesar de ser espontdnea, é muito lenta,
necessitando de um catalizador para promover uma diminuicdo no tempo de
reacdo. Diminuindo a energia de ativacao e também aumentando a velocidade
de reagao e o rendimento global (ALIYU et al, 2011).

Varios compostos podem ser utilizados na catélise da sintese do

Biodiesel, podem ser agrupados em rota catalitica acida, basica, bioldgica.



Ultimamente tém-se desenvolvido uma técnica nao catalitica utilizando metanol
supercritico (acima de P; e T;)(KUSDIANA & SAKA, 2001).

2.2.2 Catalise Acida

A rota catalitica acida ainda n&o é utilizada na industria mundial, porém
sua viabilidade é alvo de muitos estudos. A catalise acida pode ser tanto
homogénea (acido no mesmo estado que os reagentes) quanto heterogénea
(acido no estado diferente dos reagentes), sendo a maior diferenga quanto ao
contato entre o catalizador e os produtos (IRACENA et al, 2012).

Diasakou et al (1998), foram uns dos primeiros a determinaras ordens da
reacao global para produgdo acida homogénea utilizando como catalizador o
acido sulfarico, e chegou na conclusao que a reacao é de ordem um para o
Oleo (triglicerideos) e de ordem zero para o metanol, € mostrada na Equagéo
2.5.

—Ty = kA[TG] (2.9)

Onde

—rp = taxa de consume de A
ka = constante cinética da reacao

[TG] = concentracao de triglicerideos

Loreto et al (2005) estudou a catalise homogénea, as ordens de reagéao
para diferentes 6leos e chegaram ao mesmo resultado que Disakou (1998) com
a ordem global igual a um.



Aranda et al (2008) determinou as constantes cinéticas e a ordem de
reacao para diferentes concentracdes de catalisador (acido sulfurico), onde a é
a ordem do reagente A e B € a rodem para o reagente B, para catalise

homogénea, os valores obtidos sdo mostrados na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Constante de velocidade e ordens de reacao para diferentes razoes

molares

Catalisador Parametros cinéticos

Concentracao | K? a B

(%)

0 1.418 1.294 4.70x10*
0.01 0.710 1.212 5.01x10™
0.03 0.832 1.186 2.16x10™
0.05 0.981 1.144 2.29x10™
0.1 1.591 1.142 5.86x10™

Aranda et al — 2008

Pela Tab. 2.1 vé-se que a ordem de reagéo para o reagente A pode ser
considerado igual a um e para o reagente B, por se tratar de um nimero com a

terceira casa a pés a virgula, considera-se que a ordem é zero.

2.2.3 Catalise Basica

Assim como na rota catalitica acida, a rota basica também pode ser
homogénea ou heterogénea, sendo a rota homogénea a mais utilizada, com o
NaOH o catalisador mais amplamente utilizado (VICENTE, MARTINES &
ARACIL, 2004).

Cotes e Wenzel (1974), foram uns dos primeiros pesquisadores a

trabalhar com a sintese de Biodiesel, utilizando a catalise basica homogénea,



ele determinou a ordem de reagédo para a reagao global como sendo um.
Determinou assim como na catalise acida a ordem um para os triglicerideos e
ordem zero para o metanol. Freedman e Butterfield (1986), Mettelbach e
Trathnigg (1990) também chegaram a mesma determinagdo anterior quanto a
ordem global da reacdo de sintese via rota catalitica basica homogénea,

trabalhando com diferentes tipos de éleos.

Foi possivel também determinar a velocidade da reagdo de
transesterificacdo com ordem global diferente, um total de ordem trés para o
triglicerideo e ordem zero para o alcool, como € mostrado na Equacao 2.6.
(VUJICIC et al, 2010).

ry =k, [TGP 26)

Ravindranath e Mashelkar (1982), Darnoko e Cheryan (2000), Komers et
al (2002), determinaram a ordem de reagdo para a rota catalitica basica
heterogénea, chegando ao resultado experimental semelhante aos da catalise
basica homogénea, de ordem um para o triglicerideo e ordem zero para o

alcool.

Zhang et al (2010) confirmou suas determinacdes das ordens de reacéo
analitica com dados experimentais, ajustado os dados dos experimentos a

curva que melhor representa a ordem de reagdo como mostrado na Figura 2.1.

E possivel determinar a cinética da transesterificagdo obtendo outras
variaveis de medicdo como fez Clark et al, 2013, obtendo a variagdo das

composicdes em fungdo do pH do meio reacional



Figura 2.1 — Analises experimentais das ordens de reacao
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Obteve-se as constantes cinéticas das trés reagdes envolvidas na
transesterificacédo, para diferentes tipos de catalizadores, tanto acidos quanto
basicos (TURNER, 2005). A modelagem das constantes cinéticas para um
sistema de catéalise heterogénea com o CaCO3; como catalizador (VUJICIC et

al, 2010).

2.2.4 Catalise Bioldgica

A rota biol6gica utiliza como catalizador uma enzima (lipase) que pode
ser imobilizada no meio reacional ou pode estar dissolvida no mesmo. Nos
ultimos anos a pesquisa por esta rota vem aumentando muito principalmente
nos paises asiaticos (XU et al, 2005). A rota enzimética tem se mostrado
bastante viavel com rendimentos que ultrapassam os 90%, porém a
temperatura reacional tem que ser extremamente controlada, pois se a mesma



ultrapassar os 43°C havera desnaturagao da enzima, perdendo totalmente sua

funcédo de maneira irreversivel.

Nelson, Foglia e Marmer (1996), Al-Zuhair, Ling e Lun (2007) estudaram
a cinética da sintese de Biodiesel por via enzimatica. Utilizando a lipase da
espécie Candida Antartica imobilizada, obtendo equacdo de velocidade
microbiol6gica. Seguindo na mesma linhda, Xu, et al (2005), estudaram a
sintese do biodiesel a partir do éleo de soja juntamente com o acetato de
metila, usando como catalisador a lipase Candida Antartica. Os autores
obtiveram as constantes de velocidade para as trés reagdes consecutivas e

reversiveis como mostrado na Tabela 2.2.

Tabela 2.2 — Dados da cinética reacional para catélise biol6gica

Direcdo da reagédo Constates (L.mol".min™) Valor
TG » DG K1 0,0311
DG~» TG K2 0,0176
DG » MG K3 0,1124
MG » DG K4 0,1271
MG »>TG K5 0,1129
TA-> MG K6 0,0915

FONTE — Xu et al, 2005

Ao contrario do trabalho de Xu et al (2005), a utilizacdo do acetato de
metila ao invés do éleo com outro reagente o metanol, levaram a estudos deste
tipo mostram a diversificagdo de rotas de obtencdo do biodiesel, sendo um
campo de muita pesquisa (PENG et al, 2013). A partir de tal fato, varios
reagentes e catalizadores poderem ser utilizados favorecendo a producédo do
biocombustivel, visto que a depender da regido e das caracteristicas locais, a
sintese ndo fica limitada. Claro que a rentabilidade do processo € o principal
parametro a ser analisado.

2.3 REATORES AGITADOS
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De acordo Folgler (2012), Levenspiel (1972), os reatores CSTR
(continuous stirred-tank reactor), também conhecido como reator de mistura
perfeita. A caracteristica basica deste reator € que a concentracdo € uniforme
no interior do reator e igual a concentracao de saida do mesmo.

A equacao de projeto para este reator em condi¢cOes idealizadas é
mostrada na Equacéo 2.7.

y o Fagl=X) (2.7)
- rAsal'da

Onde:

V = volume do reator (m?3)
Fao = vazao molar de entrada (mol/s)
-rasaida = velocidade de reagéo (mol.m®.s™)

X = conversao

A conversao que pode ser obtida pela equacgéo 2.8

Porém quase sempre um processo industrial ndo tem caracteristicas
ideais, sendo 0 mesmo sensivel a disturbios internos e externos. Desta forma a
equacao de projeto tem que ser adequada para poder gerar um volume que na
realidade sera necessario para a conversao desejada.

Um fator determinante para o diagnéstico do rendimento do processo é o

tempo de residéncia 7 . Que mensura sobre a permanéncia média de um

11



elemento de fluido em um volume determinado, tal como um reator, € definido

pela Equacéao 2.9.

T =

%

2.9
0 (29)
Onde V é volume do equipamento, e Q é a vazado volumétrica de

alimentacao do equipamento, o tempo de residéncia tem unidade de segundos.

Experimentalmente, determinou-se que o0 aumento no regime de
turbuléncia contribui para uma maior homegeneidade da mistura reacional
entre 6leo e metanol (DE BOER E BAHRI, 2009).

24 GENERALIDADES DA FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

O conjunto de técnicas matematicas, computacionais e numéricas
utilizadas para solucionar e visualizar as equacdes de conversagdo de massa,
energia e momento. Quando o meio é computacional, a obtencdo de
caracteristicas fisicas de dado escoamento é chama de fluidodinamica
computacional (CFD), (MALISKA, 2004).

A fluidodindmica computacional pode ser aplicada em diversos
problemas, tais como, termodindmica, aerodindmica, reacdes quimicas,
misturas, hidraulica, etc. Alinhado a dados experimentais ou solucdes
analiticas, se mostra de extrema precisdo para solucées destes problemas
(MALISKA, 2004). A vantagem da fluidodinamica computacional consiste na
facilidade de executar varias simulagdes em pouco tempo (dependendo do

problema) em compara¢do com analises experimentais.

As analises experimentais muitas vezes ficam até impossibilitadas a
depender do equipamento, sendo a CFD a alternativa para este problema. Com
a escolha de um modelo adequado (modelo de turbuléncia sendo o mais
utilizado k-epson, método de referéncia sendo o mais aplicado para este caso o

12



Euleriano-Euleriano, e também o tipo de transferéncia de calor do sistema,
neste caso o reator € isotérmico). Juntamente com as condi¢cées de contorno
bem determinadas, a obtencao de resultado serd uma 6tima aproximacao da

realidade.

A solucdo analitica de equagdes para escoamentos somente é possivel
quando o escoamento é muito simples do tipo laminar. Para escoamentos mais
compostos, como os turbulentos (onde as linhas de fluxos misturam-se de
forma aleatéria formando turbilhbées e vortices em oposicao ao fluxo laminar),
necessitam de modelos mais complexos. Como exemplo o modelo k-¢, que
introduz duas novas equagdes de transporte a serem consideradas, k com
sendo o a variavel de turbuléncia da energia cinética, e épsilon como sendo a
variavel de dissipacao turbulenta, para completar a resolucdo das equacodes de

escoamento, conservacao de massa e energia.

2.4.1 A utilizacao da CFD

O uso do CFD em ambiente industrial permite que varios casos sejam
analisados em pouco tempo, e reducdo de riscos aos projetos inovadores.
Visto que uma modificagdo no processo além de exigir tempo, também exigira
custos (MATHEWS et al,1998).

Hamill (1998) identificou o avango das técnicas de CFD, observando que
0 pré-processamento e as técnicas de resolugdo estavam mais avangadas. A
utilizacdo da CFD nas empresas de engenharia para desenvolvimento de
projetos estd cada vez mais presente e tende a aumentar consideravelmente

com a evolucéo dos softwares e hardwares.

2.4.2 Estudo da CFD aplicado a tanques de mistura e reatores
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Harvey et al (1998), foram pioneiros em estudar o escoamento no
interior de tanques agitados utilizando o modelo de turbuléncia k-¢, admitindo
que a turbuléncia na regido do impelidor poderia ser desprezada. Tal
procedimento futuramente foi mostrado equivocado, sendo mostrado que a
modelagem na regido do impelidor é de extrema importancia para
desenvolvimento do projeto.

Kresta e Wood (1989) estudaram a influéncia do fator geométrico nos
impelidores, e mostraram que o de pas inclinadas tem maior eficiéncia de
bombeamento de fluxo dentro do tanque. Varios tipos de impelidores vém
sendo desenvolvidos para uso industrial.

Estudou-se a aplicabilidade da Fluidodindmica computacional a reatores
agitados do tipo CSTR, obtendo grande éxito, porém seu modelo é limitado a
sistemas com poucas reacoes (HARRIS et al, 1996). Porém o autor nao

esclarece bem a quantidade de reacao a que se limita a aplicacao.

Blackburn et al (2000) desenvolveram um modelo para escoamento com
impelidores axiais operando em regime turbulento, que apresentou melhor
desempenho e menor esforgo computacional. Quando comparado com
resultados experimentais apresentaram excelente concordancia. No entanto, o
autor ndo explica exatamente de que forma os dados experimentais ajustam-se

ao modelo, quais os tipos de validagédo ou técnicas do tipo.

Poley (2014) estudou a transesterificacdo em um reator agitado
mecanicamente. Obtendo um bom ajuste das concentragdes dos componentes
aos dados cinéticos experimentais, porém a velocidade de rotagdo do impelidor

nao alterou o rendimento.

2.5 MODELAGEM DE SISTEMAS DE MISTURA

A modelagem de reatores é um processo complexo como retrata Castro

(2011), que por ter partes estaveis (paredes, chicanas, etc.) e parte movel que
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€ o impelidor, divide em quatro maneiras diferentes como resolver a

modelagem em tanques, conforme a Figura 2.2.

Figura 2.2 — Modelagem de tanques de mistura através de CFD
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FONTE - Castro, 2011

Pode-se obter através de técnicas experimentais que utilizam /aser
Doppler Velocimetry (LDV), perfis de velocidade médio do impelidor. E
necessaria a especificacdo dos parametros de turbuléncia para casos
turbulentos. Esta técnica pode ser aplicada em qualquer situacao, desde que
se conheca o comportamento experimental do impelidor, 0 que a torna muito
restrita (VERGEL, 2013).
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Para simular o comportamento da rotacdo do impelidor, que tem a
posicao variante no tempo, pode-se utilizar a determinacgao indireta. Neste caso
o impelidor estd parado e as paredes do tanque movimentam-se com
velocidade no sentido oposto (CASTRO, 2011).

O modelo de multiple reference frame (MRF) utiliza multiplos sistemas
de referéncia, é dividido em diferentes regides, cada um constituindo um
dominio, separadas por interfaces, de forma. O acréscimo deste modelo é que
o sistema de referéncia é alterado constantemente em relagédo as interfaces.
Este modelo ndo € indicado quando o sistema possui chicanas. Os softwares
comerciais ndo explicam claramente como as informagbes s&o transferidas
(POLEY, 2014).

2.6 EQUIPAMENTOS UTULIZADOS NA AGITACAO

2.6.1 Tanque

“Em processos de mistura um dos principais fatores ligados a eficiéncia
do processo é a escolha das dimensdes corretas dos tanques. As relacdes
geomeétricas, bem como a caracteristica do fluido utilizado, deve ser escolhido
caso a caso, respeitando as particularidades de cada processo”(CASTRO,
2011). Desta forma para a reacao de transesterificacdo é necessario ter
conhecimento das caracteristicas reolégicas do fluido e também das

caracteristicas da reacao.

Alteracbes na geometria e a eficiéncia do escoamento sédo alvo de
muitos estudos CFD. Para os CSTR. A interferéncia na posi¢cao do impelidor e
na velocidade de rotagdo sao fatores que interferem na operagcdo (POLEY,
2014).

Sant’anna (2012) estudou a eficiéncia de um misturador estatico para a
producdo de biodiesel. Determinou que um aumento na vazao interfere na

homogeneizacdo do processo, contribuindo para um aumento do rendimento
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global. Para reatores do tipo CSTR costuma-se utilizar tanques cilindricos com
relagdo empirica entre didmetro e altura bem definidos (POLEY, 2014). Outras
alternativas também séo utilizadas, como o reator em forma de ciclone, neste
caso € necessario ter cuidado com a formacédo de vortices muito fortes
(POLEY, 2014).

2.6.2 Impelidor

O tipo de impelidor é classificado de acordo com cada processo, sendo
suas caracteristicas e geometrias responsavel pela boa mistura. Os
impelidores de fluxo turbulento ndo necessitam de grandes didmetros, a boa
homogeneizacao é obtida devido a alta taxa de dissipacdo. Sao classificados
de fluxo axial ou de fluxo radial (CASTRO, 2011).

Os principais tipos de impelidores utilizados sdo o naval, o de pés retas
inclinadas, os tipo ancora e os impelidores do tipo turbina, como o turbina
Rusthon. A diferenga dos impelidores estd basicamente na viscosidade do
fluido de trabalho, sendo mais aconselhavel optar pelo impelidor naval e ancora
para fluidos com viscosidade de média a alta, ja o impelidor pas retas

inclinadas é utilizado em fluidos com viscosidade baixa a média.

O tipo de reator e o tamanho disponivel também sao fatores que
interferem na escolha do impelidor, visto que os impelidores naval e ancora
possuem didmetros consideraveis, em muitos casos quase todo o diametro do
reator. J& o pas retas inclinadas pode ser posicionado em diferentes locais
inclusive nas laterais ou entradas do tanque (VERGEL, 2013).

Apesar da catalise basica homogénea ser a mais utilizada nas unidades
de producéo, a busca por novos catalizadores, produtos alternativos e novas
rotas vém crescendo gradualmente. Técnicas experimentais aliadas aos
métodos numéricos de modelagem e simulacdo, sdo importantes ferramentas
para o desenvolvimento e a otimizagado dos processos industriais de produgao.
Visando a reducgdo dos custos para otimizagdo em plantas piloto ou alteragdes
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em plantas ja existentes, a CFD mostra-se como uma poderosa ferramenta
para modelagem de reatores misturados com fluxo turbulento e varios tipos de

configuragdes.
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3. MODELAGEM DO PROBLEMA

A modelagem matematica, através de equagdes, busca representar
fisicamente um fenbmeno. Desta forma o modelo escolhido em relagao ao

problema é de fundamental importancia (VERGEL, 2013).

O CFX propbe a resolugdo em cada volume de controle (malha) das
equacoes de conservacdo de massa, energia e momento, afim de que a cada
interacao entre todos os pontos o erro nos balancos tenda a fica com residuo o

mais baixo possivel.

3.1  Modelagem Matematica

As equaclOes de conservagdo de massa, quantidade de movimento e
energia sao leis, que quando discretizadas, conseguem descrever 0
comportamento do fluido em determinado intervalo de tempo. Se considerado
um volume de controle infinitesimal, que est4d submetido as equacbes de
conservagao, entdo o fluido que entra no volume de controle tem seus
gradientes de velocidade constantemente modificados. Para a operagcédo do
software CFX, é necessario que todos balangos de massa, energia e momento
em todos os volumes de controle (unidades da malha) estejam com um erro

(residuo) bem baixo, aceitavel em 10™.

3.2 Conservacao de Massa

A equacdo de conservagdo da massa, também conhecida como
equacao da continuidade € mostrada a seguir na Equagéo 3.1.

p_i:() (3.1)
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Onde p € massa especifica, na maioria das vezes a massa especifica

varia com o tempo, de forma que a Equacéo 3.1 é dada como a Equacao 3.2:

op _

3.3 Conservacao da quantidade de movimento

As equacbes de quantidade de movimento sdao conhecidas como as
equacoes de Navier-Stokes e descrevem o movimento nas trés direcdes, sao

mostradas a sequir:

k
+p. =— . -Z. O ||+pg, +F (3.3)
a T & d; " ox, P8

olpU. 5(P-U--U ) oU, OU: , oU

(Pl) 1 f d_p+8ﬂz+12
O lado direito da equacgédo corresponde ao gradiente de pressdo, a

difusdo e o termo fonte, enquanto que o lado esquerdo s&o os termos

convectivos.
3.4 Conservacao da massa da espécie quimica

A mistura de dois fluidos de propriedades diferentes pode ser expressa
através da conservagdo no volume de controle para cada espécie
separadamente. A solugcao numérica pode dizer como dois fluidos se misturam.
A conservacao da espécie i em termos de sua fragdo massica mj, € dada por:

olom;) olpU;m) oy
Py + ax, —gi+RJ+SJ (3.4)
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Onde:

Ji, ;= Componente i do fluxo de fluxo de difusdo da espécie quimica j na
mistura

Rj= taxa em que a espécie j é consumida ou produzida
Sj= termo fonte geral para a espécie j

Quando ha mais de duas espécies envolvidas, a soma das fragcoes
massicas tem que ser igual a 1, desta forma precisa-se determinar n-1, para

determinar, logo:

M= (3.5)
1=

3.5 Meétodos numeéricos

A escolha do método numérico ao invés da solugcdo analitica para um
problema depende da complexidade do caso, para isso simplificacdes podem
ser feitas sem prejudicar a validagao dos resultados. Os resultados obtidos pelo
método numérico ndo sdo absolutos, porém a aproximagéo pode ser limitada a
uma tolerancia muito pequena, aceitavel para a maioria dos casos. Para
resolucdo dos problemas em CFD utiliza-se na maioria das vezes o método

dos volumes finitos (MVF).

As equagbes anteriormente apresentadas mostram o movimento do
fluido no tempo e no espaco. Como néo é possivel obter a solugdo analitica de
reatores de mistura reais, onde a concentragdo nao é uniformemente
distribuida, para obter a solucdo numérica é preciso fazer a mudanca da

formulacéo continua para a formulagéo discreta (MALISKA, 2004).
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3.5.1 Meétodo dos volumes finitos

Neste trabalho foi utilizado o método dos volumes finitos (MVF). Os
resultados numéricos do MVF foram obtidos com o uso do software comercial
ANSYS CFX 15 para resolucao dos sistemas de equacgdes diferenciais parciais
(MALISKA, 2004).

O método consiste na divisdo da geometria de estudo em pequenos
volumes de controle, que € conhecido como malha numérica. As equacgdes sao
obtidas através de um balango massa, quantidade de movimento e energia. Os
valores sao calculados nas regides discretas da geometria. O MVF permite a
utiizagdo em malhas nao-estruturadas, tornando-o bastante flexivel para
utilizacdo em geometrias complexas, como no caso de um reator agitado com

presenca de um impelidor.

Sempre para malhas estruturadas o MVF utiliza-se hexaedros, ja para
malhas nédo estruturadas o método dos volumes finitos pode utilizar tanto
volumes hexaédricos como também volumes do tipo tetraédricos. Quando se
utilizam malhas tetraédricas no MVF, nao é aconselhavel utilizar tetraedros nas
camadas adjacentes a parede. E melhor utilizar hexaedros, pois por serem
estruturados apresentam melhores resultados devido a menor variacdo da

vizinhanca.

Os hexaedros sempre produzem melhores resultados, inclusive para
escoamentos turbulentos de alta complexidade, entretanto o CFX é um
software que trabalha prioritariamente com malhas nao-estruturadas

compostas por tetraedros (POLEY, 2014).
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3.6 Modelagem do processo

A modelagem computacional do problema em CFD passa geralmente
pala identificagdo do problema, pré-processamento, solugdo numérica e poés-
processamento. O software ANSYS CFX possui pacotes que permitem a
modelagem da geometria e a geracdo da malha porém, a geometria pode ser
importada de outros softwares como o AUTOCAD ou o Solidworks, sempre
observando se a linguagem €& compativel para que nao haja trabalho

desnecessario.

As etapas da metodologia do processo para solucdo em CFD foram
esquematizadas, como mostra a Figura 3.1.

Figura 3.1 — Representacao da modelagem computacional
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Geracio da Malha
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FONTE — Adaptado de ANSYS, Inc. 2007
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3.6.1 Agitacao e Mistura

Alguns processos quimicos exigem que o0 meio esteja agitado ou

misturado da forma mais homogénea possivel, afim de evitar diferenga nas

concentragdes ou nos perfis de reagentes ou produtos. Os reatores de mistura

perfeita (CSTR) sdo exemplos de equipamentos onde a mistura € fundamental

para que o dimensionamento do equipamento seja preciso (LIMA, 2014).

Particularmente se tratando do meio reacional para producao de

biodiesel, deve-se levar em conta que o 6leo geralmente utilizado possui uma

viscosidade consideravel. Devendo assim optar por impelidores que trabalhem

com viscosidades altas (LIMA, 2014).

Para calcular a poténcia consumida pelo impelidor utiliza-se a equagéo

do balango de energia de Bernoulli (TERRON, 2012), Equagéo 3.6.

A o p ;o
—+gz1+—+Wu=—+gz2+—+Ef
Yo 2 yo, 2
Onde:

P = pressao

g = aceleragao gravitacional
z = altura da coluna de agua
v = velocidade

W = trabalho de eixo

E = energia perdida pelo atrito

(3.6)

Por se tratar de um sistema horizontal, sem mudanga de didametro e com

pressao constante, pode-se obter a Equacéo 3.7.
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Wu=Ef (3-7)

Desta forma vemos que a energia necessaria para o sistema € igual ao
trabalho de eixo do impelidor. Este trabalho pode ser calculado através de
andlise dimensional (TERRON, 2012), pela Equagéo 3.8.

Wu=N. N3.D (3.8)
u=Np .N°.D”.p .

Onde:

N = numero de revolugdes por segundo
D = didmetro do impelidor

p =massa especifica

Npo=nUmero de poténcia do impelidor

O numero de poténcia depende de cada tipo de impelidor.

No caso particular do impelidor tipo pas retas inclinadas, o numero de

poténcia para o sistema turbulento é fixo em 1,2.

Ja para o impelidor tipo Ribbon (ancora), pode ser calculado pela
equacao empirica 3.9.

Onde

Re = numero de Reynolds
H= distancia do agitador ao fundo do tanque

h = altura do agitador.
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O numero de Re pode ser calculado pela Equagao 3.10

N.D.p
Y7,

Re = (3.10)

Onde

N = numero de revolugdes por minuto
W = viscosidade

p = massa especifica

3.6.2 Identificacao do problema

Primeiramente determina-se qual o volume necessério para obter a
conversdo maxima possivel para a reacao sintese através de catalise
enzimatica. De base da cinética da reacao obtida por Xu et al (2005), utilizando
0 Oleo de soja e 0 acetato de metila como reagentes, na razdo molar de 1:12
(Oleo:Acetato). O Unico interesse na transesterificacdo citada foram as

constantes cinéticas.

Antes ainda serdo validados os dados experimentais obtidos da literatura
acima citada, utilizando o Matlab® para obter as curvas de geracao/consumo
dos produtos e reagentes que participam da reacdo. A escolha pela catalise
utilizando a enzina € apenas de interesse os parametros cinéticos da reagao. A
enzina nao foi inserida como reagente ou sequer inclusa com material do

processo.

A escolha da desta cinética foi feita de forma aleatéria, o rendimento
sequer foi comparado, apenas os dados foram utilizados. A reagdo completa é
mostrada nas Equacbes 3.11, 3.12, 3.13 e 3.14, apresentadas por Xu et al
(2005).
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TG+3CH3COOCH3 <—>3RCOOCH3 +TA (3.11)

Etapas da reagéo:

kl (TG - DG)

TG+CH3COOCH3 RCOOCH3 +DG (3.12)
k2 (DG > TG)

ky (DG — MG)

DG +CH,COOCH,, VAN RCOOCH , + MG
k4 (MG — DG)

(3.13)

ks (MG — TA)

MG +CH,COOCH,, o RCOOCH , +TA (3.14)
ke (TA— MG)

O Matlab® é um software comercial utilizado mundialmente para
programacao na area de engenharia. O mesmo pode ser empregado para
programacao, € possivel implementar as equacgdes da transesterificacao, que

sao equacoes diferenciais ordinarias.

As equacdes implementadas no Matlab® s&o as taxas de reacao para 0s
triglicerideos (TG), diglicerideos (DG), monoglicerideos (MG), Biodiesel (Bio),
Triacetilglicerol (Gly) e Acetato de metila (A), as equagdes de taxa de reagao
sdo mostradas nas Equagbes 3.14, 3.15, 3.16, 3.17, 3.18 e 3.19,

respectivamente.

dirGl _ ~k,[TGI[Al+ k| DG][Bio] (3.14)
diDG] _ K [TGI[A] - k, [ DGI[Bio] - k4| DGI[A] + k) [MG][Bio] = (3.15)
d[MG]

= k3 [DGI[A] - k4 [MG] [B£07] - kS [MG][A]+ k6 [Gly][Bio]



(3.16)

d[Bio] - .
= k| [TGI[A]~k 5[ DG][Bio]+k;[ DGI[A] 817)
—k4[MGI[Bio]—ks[MGI[A]+ k¢ [Gly][Bio]
diGhl _ ksIMGI[A] -k ,[Gly][Bio] (3.18)
d[A] __d[Bio] 3.49)

dt dt

A programacio utilizada para as equacdes acima no Matlab® é mostrada
no APENDICE I.

O grafico gerado pega implementacdo acima, plotado junto dos pontos
experimentais trazidos por Xu et al (2005) é mostrado na Figura 3.2. Foi feita
uma correlacdo usando o Matlab® para avaliar quao longe estdo os ponto em
relacdo a curva, a correlacao entres os pontos para os triglicerideos foi de
0.9974 e para o biodiesel 0,9996.
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Figura 3.2 — Grafico das concentragdes gerado no Matlab.

7 T T T T T T T T '
; ; ; ; 1 Triglicerideo
— digliceridio
manogliceridio
L e R e ek bR glicerol
i , . biodiesel
' Ac metilacetato
e —
=
=
=J7I SR N S—— s - .
o i
4] H
On H
© :
= s e |
[ |
[0} 1
(&] H
< ,
8 !
] e -
Bio

Tempo [mim]

3.6.3 Dimensionamento do CSTR

Apés os resultados da correlacdo dos dados experimentais, a préxima
etapa é determinar um balango de massa que nos mostre a variacao da
concentracédo de acordo com o tempo médio de residéncia no interior do reator.
Como o reator € ideal, ndo ha perfil de concentracdo em fungcédo do volume do
reator. JA que a concentracdo é uniforme em todos os pontos do volume,
inclusive igual a da saida.

O estudo de como prever o dimensionamento de um CSTR para a
transesterificacdo do o6leo de Thevetia Peruviana utilizando um modelo
transiente foi estudado. Porém nédo aplicavel a fluidodindmica computacional
(OLATUNJI e AYOTAMUNO, 2014).

Em vista disto, utilizam-se as equagdes de conservacdo de massa para

determinar um perfil de concentracdo em funcdo do tempo médio de
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residéncia. A equacdao do balanco global de massa para um reator CSTR é
a mostrada abaixo na Equacgéao 3.20:

A dN
_ A
Onde:

Fao= vazao de alimentacao do reator
Fa= concentracdo da saida
G = taxa de geracgao da espécie A dentro do reator

dNa/dt = acumulo da espécie quimica dentro do reator.

Considerando-se o termo de geracdo G como sendo o produto da

velocidade de reacéo pelo volume do reator, teremos a equacgéo 3.21.

dN
_ = A (3.21)
Fpo=Fa+Vemrg=—

O sinal de negativo na velocidade de reacao elucida que a espécie A por
ser reagente esta sendo consumida, desta forma sua concentracéo tende a cair
de acordo com o passar o tempo. Ao considerar que o acumulo no reator é
zero e o reator estd em regime permanente, toda a massa que entra no volume
de controle sai do volume de controle, desta forma o termo de acumulo é zero.
O lado direito da Equagéo 3.13 pode ser considerado igual a zero, obtendo
assim a Equacéo 3.22.

F

a0~ F

+V.—r, =0 (3.22)
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Ao dividir a equagao 3.14 pela vazao volumétrica vy (m?/s), obtém-se a
equacao 3.23 que relaciona a concentracdo em funcado do tempo médio de
residéncia.

C,n—C,+7.—1r,=0 (3.23)

A0 A A

Onde:

Cao= concentracgao inicial da espécie A

Ca - concentragdo de A em um tempo t qualquer

Se o termo de geracao for colocado para o lado esquerdo da igualdade e
dividir os dois lados pelo tempo médio de residéncia temos a equagao 3.24.

(3.24)

Ao aproximar o valor da concentracdo de saida Ca, a um limite
infinitesimal, e da mesma forma procedendo com o tempo médio de residéncia,
obtém-se a equacao 3.25.

A (3.25)

Desta forma obtém-se a variagdo da concentragcdo de acordo com o
tempo médio de residéncia para um reator CSTR. O grafico obtido no Matlab®,
Figura 3.3, mostra a variacdo da concentracdo versus o tempo médio de
residéncia
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Figura 3.3 — simulacdo da reacao no Matlab®.
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De base da variacdo da concentracao pelo tempo médio de residéncia,
basta apenas dividir o valor do tempo de residéncia pela vazdo volumétrica de
entrada, que é de 1,11 L/s. Para a simulacao com a vazao massica de 1 Kg/s e
como a massa especifica média da solugdo de entrada € 900 Kg/m?3, obtém-se
0 volume do reator necessario para a maxima conversao de triglicerideos em
biodiesel.

3.7 Geometria

Como mostrado anteriormente, o volume esperado de um CSTR para
obter uma conversao maxima é de aproximadamente 2,5 m3. Por se tratar de
um reator agitado, € necessario o desenvolvimento de um impelidor para que

aconteca a agitagdo necessaria para homogeneizar a mistura dos reagentes.
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Afim de obter a mesma concentragdo em todos os pontos do tanque, para que
a reagao se processe 0 mais préximo da idealidade.

Os impelidores a serem comparados sdo o pas retas inclinadas e o tipo
ancora, conforme mostrado o equipamento real nas Figuras 3.4 e 3.5

respectivamente.

Figura 3.4 — impelidor tipo pas retas inclinadas

Fonte — Terrom, 2012
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Figura 3.5 - Misturador tipo Ribbon (ancora)

Fonte — Terrom, 2012

Baseado na planta piloto de biodiesel do CETENE localizada na cidade
de Caetés-Pe, empiricamente a melhor relagdo a melhor configuracado para um
reator de biodiesel em relagdo entre didametro e altura é H=2D, de forma a
maximizar a reagdo. Desta forma as dimensdes do reator foram obtidas pelas
Equacdes 3.26 e 3.27:

H=dr (3.26)

(3.27)

Com duas equagbes e duas incégnitas, a solucdo das equacgdes
apresenta valoresde D=2.r=1,16 me H=2,33 m.

E necessario projetar um reator com D = 1,16 m e H =2,33 m, com um
impelidor que devera ocupar 60% do didmetro interno do reator. Para o tipo pas
retas inclinadas o didmetro do impelidor € de aproximadamente 0,7 m, ja o tipo
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Ribbon pode ocupar em torno de 85% do didmetro do reator, tendo

aproximadamente 1 m de diametro.

O software utilizado para o design do equipamento foi o DesignModele
que esta disponivel no pacote de softwares do Workbench®. A técnica de
construgdo da geometria foi dividida em duas etapas: primeiro o design do
impelidor e depois a construcdo da geometria do tanque circundando o
impelidor.

O impelidor foi colocado a uma altura de 50 cm do fundo do reator, em
ambos os modelos, de modo aleatério, pois a posicao nao sera parametro para
avaliacao do rendimento da reacado deste trabalho. Porém ressaltando que a
posicao e a quantidade de pas € sim parametro que interfere nas condicbes e
no modelo do processo.

Cada impelidor tem um numero de poténcia caracteristico, no caso do
impelidro pas retas inclinadas o niumero de poténcia igual a 1,2. Ja para o
impelidor tipo Ancora o niimero de poténcia tem que ser calculado através de

equacao por analise dimensional, Figuras 3.6 e 3.7.
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Figura 3.6 — impedilor tipo Ribbon (Ancora)
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Figura 3.7 — impedilor de pés retas inclinadas
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As dimensbes dos impelidores estdo disponiveis na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Caracteristicas dos impelidores

Pas retas inclinadas Ancora
Diametro (m) 0,68 0,95
Altura (m) 1,22 1,22
Altura em relacdo ao 0,5 0,5
fundo (m)
Inclinagdo das pas (°) 60 0

O Impelidor péas retas inclinadas é indicado para fluidos viscosos, assim
como o 6leo utilizado na simulacao deste processo. Outros tipos de impelidores
podem ser utilizados afim de comparar suas respectivas homogeneizacdes do
processo, porém aqui apenas o de pas retas inclinadas sera utilizado.

A geometria do tanque foi construida com a técnica ‘inclusuri’, esta
técnica é aplicada quando néo se deseja conhecer a influéncia de massa ou
térmica que o impelidor tem sobre o fluido de mistura. Como o objetivo aqui
ndao é avaliar a transferéncia de calor, visto que consideramos o sistema
isotérmico, a utilizagdo deste modelo nos permite mais facilmente elaborar o
design do reator. Optou-se por arredondar o fundo e o topo do reator afim de
diminuir o acumulo de massa e facilitar o céalculo dos residuos. O reator €

mostrado na Figura 3.8.
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Figura 3.8— Reator CSTR

0,500

Colocou-se duas entradas opostas nas laterais do tanque, afim de tentar
aumentar a homogeneizacdo nos primeiros volumes do reator, conforme

mostrado na figura 3.9.
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Figura 3.9 — Vista das entradas do reator

A saida do fluido foi posicionada no fundo do reator para contar com o
fator gravidade, dispensando assim um equipamento para deslocar fluido.
Entretanto a posicao da saida, assim como as entradas, também pode ser fator
de estudo quanto ao rendimento da reagédo. O didmetro de saida é o dobro do
didmetro das entradas no valor de 20 cm, como mostra a Figura 3.10.
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Figura 3.10 — Vista da saida do reator.
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3.8 Malha

A malha foi desenvolvida no software da ANSYS® Meshing, presente no
pacote do Workbench, sendo gerada de forma padrdao, com volumes do tipo
tetraedricos. A fim de obter uma melhor resposta dos resultados, optou-se por
fazer um refinamento nas partes superior e inferior das paredes do tanque,
assim como nas pas do impelidor, visto que ja foi mencionado que a
modelagem desta area de suma importancia para uma boa resolu¢cdo do
problema.

Ao final, a malha obtida continha em torno de 1,4 milhdo de elementos.
O que por se tratar de uma geometria complexa por ter duas partes
interligadas, € de se esperar esta quantidade de elementos, 3.11, 3.12, 3.13 e
3.14.
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Figura 3.11 — Malha do reator
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Figura 3.12 — malha das quinas do reator
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Figura 3.13 — malha do impelidor pas retas inclinadas
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3.9 CFX-pré (setup)

Nesta etapa, todas as condicbes de contorno do processo foram
fornecidas afim de obter o modelo fluidodindmico, aqui € onde comecara a
utilizacdo de fato o programa CFX. A simulacdo com conduzida em regime
permanente de forma a simular um reator operando continuamente, operacao

muito utilizada na indUstria de biodiesel.

3.9.1 Materiais

Primeiramente tiveram que ser criados 0s materiais que aparecerao nas
reacdes. Os triglicerideos, diglicerideos, monoglicerideos, biodiesel, acetato de
metila e o triacetilglicerol. As propriedades dos compostos foram obtidas da

literatura.

Aliyu, et al (2011), determinaram experimentalmente a densidade do
Biodiesel, tendo como resultado o valor de 0,8634 g/mL. Ja os autores Forero
et al (2012) determinaram algumas propriedades termo fisicas de alguns éleos
e o do triacetilglicerol, porém as determinacdes foram obtidas como curvas
para diferentes temperaturas, aqui a temperatura é constante e o processo é
isotérmico. Os parametros dos tri, di e monoglicerideos foram obtidos do banco
de dados do software ASPEN PLUS® que dispde de um modelo exemplo de
uma planta de producéo de biodiesel, os dados sdo mostrados na Tabela 3.2.
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Tabela 3.2 — Propriedades dos compostos da mistura

Composto Massa molar Densidade Capacidade
(Kg/Kmol) (g/cm?3) calorifica

(Cp) (J/Kg.K)

Triglicerideos 882 0,8908 1960

Diglicerideos 668 0,845 1956

Monoglicerideos | 454 0,985 1968

Acetato de | 74 0,932 508

Metila

Biodiesel 288 0,8634 2400

Triacetilglicerol | 228 1,262 2187

E necessario ressaltar que o 6leo de soja € uma mistura de inimeros
tipos de triglicerideos, que por sua vez sao formados de agrupamentos de
diferentes monoglicerideos. Desta forma os valores trazidos na tabela 3.1
referem-se aos valores médios das propriedades individuais dos acidos
encontrados em maior quantidade relatado na literatura, que sdo o acido
Linolénico e o acido Linoleico. Da mesma forma o procedimento foi utilizado

para os diglicerideos e monoglicerideos.

A préxima etapa foi a criagdo de um material de composicédo variavel
contendo todos os componentes da reagao. Optou-se por colocar uma entrada
apenas para os triglicerideos e uma outra apenas com entrada de acetato de
metila, ambas com vazdo massica de 0,5 Kg/s. De modo que ao passar do
volume do reator os outros compostos pertencentes a reagdo, comegarao a

aparecer.
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3.9.2 Dominios

Para modelar o problema o equipamento foi dividido em dois dominios, o
dominio impelidor e o dominio tanque. O dominio impelidor, foi configurado
como um sélido imerso (imersed solid) que tem possibilidade de rotacionar em

torno de um eixo definido, como mostra a Figura 3.15.

Figura 3.1 — eixo de orientagao sobre as pas.

Esta condicdo somente pode ser utilizada porque nédo € de interesse
deste trabalho, estudar a transferéncia de calor e massa que pode ocorrer
entre o fluido e as pas do impelidor. O dominio do tanque (reator) foi definido
como um dominio fluido e estatico, como sendo o material de composigcéao
variavel. A densidade do dominio pode ser aceita como a densidade da mistura
trazida no experimento estudado com o valor de 900 Kg/m3. O parametro da
aceleracao gravitacional foi inserido no valor de 9,8 m/s? do eixo —z, com o

elemento acetato de metila como “constraint” e os demais com transporte.

As entradas do reator foram “setadas” como sendo “inlet” onde apenas é
permitida a entrada de matéria no sistema. A saida foi considerada uma
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“outlet’, por isso fez-se necessario a implementacao do fator de relaxamento.
Pois as primeiras simulacbes apresentaram “overflow” impossibilitando a
obtencao de resultados, apds a implementacao do fator, o sistema conseguiu
convergir quase todos os parametros, o que sera abordado no capitulo 4.

3.10 Reacao de transesterificacao

As reagdes foram inseridas na aba “expressions” e colocadas de forma
onde as constantes da literatura tiveram de ser convertidas para as unidades
do Sl, como mostrado na Tabela 3.3.

Tabela 3.3 — Valor das constantes de velocidades das reagdes de transesterificagdo (Xu, 2005)

Constantes I/mol.min m°/mol.s
k1 0,0311 0,001866
k2 0,0176 0,001056
k3 0,1124 0,00674
k4 0,1271 0,00762
k5 0,1129 0,00671
k6 0,0915 0,00549

Fonte — Adaptada de Xu et al, 2005

Como o CFX apenas considera fluxos massicos todas das equacodes
das taxas tiveram de ser multiplicadas pela passa molar de cada espécie para

qgue passe de mol para massa, como mostra a equacgao 3.28.
FpA= (kg *[A]*[B] _k,B *[CT*[D]) * MMA (3.28)

Onde a equagao entre parénteses é uma equacao genérica que pode
ser de qualquer espécie da reagdo de sintese do biodiesel, o termo entre
colchetes € a concentracdo de cada espécie e MMA é a massa molar da
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espécie A. Desta forma tornou-se necessario colocar nas expressées, todas as

massas molares das substancias que estdo presentes na reacao.
3.11 Deslocamento de malha

Para sistemas de configuracao rotacional como o deste trabalho o CFX
tem de calcular a deformacdo da malha, o0 mesmo faz isto calculando o
movimento dos nds nas regides de fronteira. O movimento de todos os outros
nds restantes € determinado pelo modelo de movimento de malha, que
momentaneamente o CFX esta limitado ao “Displacement Diffusion’. Neste
modelo os deslocamentos aplicados sobre os dominios ou seus limites sao

estendidos aos demais pontos, resolvendo a Equagéo 3.29.

v.(r disp" 5) =0 (3.29)

Ondeo representa o movimento relativo prévio dos locais anterEL;;g,s,
é a rigidez da malha, que determina o grau em que as regides dos n6s movem-
se em conjunto. Esta equacao é resolvida em no inicio de cada iteragdo no

caso se sistemas em regime permanente.
3.12 Fator de relaxamento

O fator de relaxamento € utilizado quando o modelo apresenta
dificuldade de convergéncia no solver, o fator de relaxamento diminui o espaco
entro os lagos, fazendo com que os residuos tendam a diminuir.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 CFX-Solver

Os calculos de convergéncia foram executados utilizando um
Computador ASUS com processador Intel Core i7®, levado um tempo médio de
6 dias para a total convergéncia dos residuos (massa, energia € momento). O
tempo se mostra elevado pela alta complexidade do problema onde ndo ha

reacao quimica e rotacao interna do sistema.

E possivel ver também, que o residuo de massa dos monoglicerideos
nao atinge o valor minimo do residuo, porém permanece constante apds atingir
um valor préximo a 10™. Ndo é o ideal, porém pela constancia e por todas as
outras variaveis terem atingido o valor minimo, analisa-se o resultado afim de

reconhecer se 0 modelo representa bem o experimental.

No relatério de iteracbes, nota-se que a soma das fragcbes massicas
permanece constante todos igual a 1. No comeco da simulagéo, até cerca de
10000 iteragcbes n&o ocorria devido ao sistema ser altamente inconstante
devido a rotacdo das pas, fazendo que os balancos principalmente de

velocidade tenham dificuldade em fechar.

O limite do residuo foi estipulado em 10 para todos os parametros. Os
resultados das conversdes sdo mostrados nas Figuras 4.1, 4.2 € 4.3.
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Figura 4.1 — Grafico da convergéncia para os residuos de massa e velocidade
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Figura 4.2 — Grafico da convergéncia para os residuos turbuléncia
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Figura 4.3 — Grafico da convergéncia para os residuos das fragées massicas para

todos 0s componentes da mistura
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4.2 Resultados (CFX Post)

4.1.1 Linhas de Fluxo (streamlines)

Ao analisar as linhas de corrente no interior do reator, nota-se que o
deslocamento das linhas dentro do reator segue uma tendéncia curvilinea. Boa
parte influenciada pelas entradas tangenciais e tendendo a aumentar este perfil
com o aumento da rotacdo dos impelidores. Conforme mostrado nas Figuras
4.4 e 4.5 para o impelidor pas retas inclinadas nas rotacoes de 5 e 60 RPM.
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Figura 4.4 — Grafico da convergéncia para os residuos das fragées massicas para

todos 0s componentes da mistura
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Figura 4.5 — Grafico da convergéncia para os residuos das fragées massicas para

todos 0s componentes da mistura

Quando comparados os tipos de impelidores, observa-se que o impelidor
tipo ancora consegue homogeneizar mais partes do reator do que o tipo pas
retas inclinadas. Devido ao seu formato, como mostram as Figuras 4.6 e 4.7
para a velocidade de rotacéo de 20 RPM.
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Figura 4.6 — linhas de fluxo para o impelidor tipo Ancora para a velocidade de rotagéo
de 20 RPM
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Figura 4.7 — linhas de fluxo para o impelidor pas retas inclinadas para a velocidade de
rotagdo de 20 RPM

4.1.2 Conversao

Como foram implementadas as seis reagdes quimicas da
transesterificacdo do 6leo de soja, o esperado é que as velocidades das
reacdes variem a medida que o escoamento ocorre. A formagdo e consumo
dos constituintes do sistema é obtida de forma exatamente como o esperado
mostrando que o modelo cinético pode ser de fato aplicado ao caso.
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Os resultados das simulagbes estdo de acordo com o esperado para a
sintese do biodiesel, mostrando um inicio na parte superior do tanque com um
aumento durante o escoamento para o fundo. Como mostra a Figura 4.8, que
traz um plano normal ao reator para a fragdo massica de biodiesel do impelidor
tipo pés retas inclinadas.

Figura 4.8 — Fragdo massica de biodiesel para o impelidor pés retas inclinadas

i
0 1.000 {m) i

N EAM

Quando comparados os dois tipos de impelidores, vé-se que 0s mesmos
tém bastante semelhanca no perfil da fragdo massica de biodiesel, ou seja, a
progressao de cores mostrada pelo plano assemelha-se. O que leva confirma
gue realmente o modelo assumido representa um CSTR que tem composicao
praticamente invaridvel, mostrados nas Figuras 4.9 e 4.10, para a rotagdo de
40 RPM.
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Figura 4.9 — Perfil da fracdo massica de biodiesel para a rotagao de 40 RPM para o

impelidor péas restas inclinadas
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Figura 4.10 — Perfil da fragdo massica de biodiesel para a rotagao de 40 RPM para o

impelidor tipo Ancora

Ao plotar um grafico da variagdo da fragcdo massica de biodiesel dentro
do reator em funcdo do eixo cartesiano Z (da entrada até a saida), como
mostrado na Figura 4.11, e inserir uma linha, obtém-se os valores para dez
pontos equidistantes. Desta forma é possivel obter um perfil de variacdo se
comparados os dois tipos de impelidores. Nota-se que sempre o pas retas
inclinadas consegue uma maior quantidade de massa de biodiesel, porém
tende a diminuir a diferengca a medida em que a mistura posiciona-se nas

partes mais inferiores do reator.
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Figura 4.11 — linha para obtengéao do perfil de variagao da fragdo massica de biodiesel

no reator
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As Figuras 4.12, 4.13 e 4.14 mostram os perfis da fragdo massica de
biodiesel para a rotacéo de 0, 20 e 60 RPM respectivamente.

Figura 4.12— Perfil da fragdo massica de biodiesel 0 RPM
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Figura 4.13 — Perfil da fragcdo massica de biodiesel 20 RPM
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Figura 4.14 — Perfil da fracdo massica de biodiesel 60 RPM
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Fragao massica de biodiesel

E possivel notar um perfil parabélico nos perfis de biodiesel, sendo que
nos primeiros metros do reator, considerando a parte superior do reator com
altura de 2,4 m como sendo o zero. A fragdo massica aumenta e logo em
seguida diminui para depois aumentar novamente. Isso se deve ao fator que

que nos primeiros momentos, as reacOes reversas comegam a aumentar,
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devido a formacao dos di e monoglicerideos, ao decorrer do reator a reacao
direta novamente domina o sistema e a fracao do biodiesel volta a aumentar,

principalmente pelo aumento da homogeinidade da mistura.

E possivel notar que o perfil da fragdo méssica de acetato de metila,
Figura 4.15 n&o tem um decaimento durante o escoamento dentro do reator,
pois como é de esperar, o mesmo foi alimentado em excesso e sempre

aparecera em maior quantidade do que os demais componentes.

Figura 4.15 — Perfil da fragdo massica de acetato de metila

Com os resultados das simulacdes, nota-se que a partir de 120 RPM
nédo ha variagdo significativa no aumento da fragdo massica de biodiesel, tanto
para o pas retas inclinadas quanto para o ancora. As Figuras 4.16 e 4.17,
mostram o valor da fragdo massica de biodiesel no plano posicionado na saida
versus a rotacdo do impelidor para o pas retas inclinadas e tipo Ribbon

(ancora) respectivamente.
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Figura 4.16 — Grafico da rotagcao das pas vs a fragdo massica na saida para o

impelidor P3&s retas inclinadas
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E possivel obter uma equacdo que relacione a rotagdo das pas com a
fracdo massica obtida, para o limite de 120 RPM, pois a partir deste ponto a
composicao torna-se constante, a equacao tem um R quadrado de 0,957. A

Equacao 4.1 é mostrada a seguir.

y=117-10"3x3 ~5,019-1070x2 1 0,0007335x + 0,2975 (4.1)

61



Figura 4.17 — Grafico da rotagcao das pas vs a fragdo massica na saida para o

impelidor Ancora
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De forma similar, pode-se obter uma equacgdo que relaciona a rotagéao
com a fragdo massica de saida, com o R quadrado de 0,98 obtem-se a
Equacgéo 4.2

y=-4,436-1078x3 +1,093-107 x% —0,000374x +0,2726 (4.2)

E notério que as Eq. 4.1 e 4.2 sdo muito parecidas, o que mostra uma
tendéncia natural de equagdes cubicas determinarem como comporta-se a
fracdo em relagdo & rotacdo. Com os dados da simulacdo do Matlab® obtidos
na Figura 3.7, a concentracdo de saida do biodiesel esperada seria de 2500
mol/m? o que representaria uma fragdo méssica na saida do reator de 0.37. Vé-
se que a maior fracado massica de saida foi obtida com 120 RPM tanto para o
impelidor pas retas inclinadas quanto para o ancora, porém o valor € menor do
que o ideal, a Tabela 4.1 compara os resultados do Matlab® com os resultados
em CFD.
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Isso pode ser explicado devido ao fato de que a simulagcdo do Matlab®
apenas leva em conta os parametros cinéticos, e ndo a fluidodindmica do
processo o que pode ser um fator que influencia na taxa de reacéo. Visto a
mesma depende das concentragdes e dentro de um reator real, diferente de
um de mistura perfeita, as concentragcdées variam de acordo com a posigcao de

analise do reator.

Tabela 4.1 — valores da fracdo massica de biodiesel na saida

Matlab Impelidor pas Impelidor tipo
retas inclinadas Ancora
Fracdo massica 0.37 0.33 0.31

na saida

A conversao da reagao dada pela Equacao 2.5 tem como resultado da
Eq. 2.5 para todas as simulagées € 100%, isso deve-se ao fato de que todos os
triglicerideos sado consumidos no processo. Entretanto esta Equagcédo nao deve
ser utilizada, pois em todas as simulagbes foram identificados tanto os
diglicerideos quanto os monoglicerideos, confirmando que a conversao nao é
100%.

E possivel calcular o rendimento da reacdo pelo quociente entre a
quantidades de mols de biodiesel formado e a quantidade de mols de biodiesel
que deveria ter sido formada. Se for levado em consideragdo que a relagéao
estequiométrica é 1:3 entre mols de triglicerideos reagidos e mols de biodiesel

formados.

A Tabela 4.2 mostra o rendimento obtido para as rotacées dos dois

impelidores.
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Tabela 4.2 —Rendimento global da reagéo

RENDIMENTO
CONVERSAO Pas retas inclinadas Ancora
0 RPM 0,82 0,82
20 RPM 0,9 0,87
60 RPM 0,91 0,9
120 PRM 0,95 0,925

E possivel observar que o melhor rendimento em CFD ainda é 11%
menos do que o rendimento obtido pelos dados experimentais do reator
batelada. E também que o rendimento da reacdo utilizando o impelidor péas

retas inclinadas é cerca de 7% maior do que o impelidor tipo ancora.

4.1.3 Poténcia do requerida

Conforme mostrado nas Equacdes de obtencdo da poténcia, € possivel
obter os graficos mostrados nas Figuras 4.18 e 4.19, que relacionam a poténcia

exigida versus a rotacao do impelidos, para o impelidor pas retas inclinadas e

para o ancora.
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Figura 4.18 — Grafico da rotagcao das pas vs a Poténcia para o impelidor Pas retas
inclinadas
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Para o sistema com o impelidor pas retas inclinadas € possivel obter
uma equacgao que relacione as rotacbes da pa com a poténcia exigida, a
equacao ajusta-se perfeitamente a uma equacao de terceiro grau com R-
quadrado igual a 1, apesar de ter um perfil parabdlico o polindbmio que se
ajustou perfeitamente aos pontos foi um de terceiro grau, a Equacao 4.3 mostra
a correlacao.

2

y=0,000727x> —1,783.10~ ©x2 + 4,06.10 "7 x (4.3)
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Figura 4.19 — Grafico da rotacédo das pas vs a Poténcia para o impelido Ancora
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De forma semelhante podemos obter uma equacdo que relaciona a
rotacdo com a poténcia, também com R-quadrado igual a 1, a Equacao 4.4

mostra o polinémio.

y=0,0001036x°> +1,47.10"0x% —5813.10" 2 x (4.4)

Nota-se aqui que a poténcia requerida pelo sistema para o reator tipo
ancora é cerca de 11% menor que o impelidor tipo pas retas inclinadas. Isso
pode ser explicado devido a geometria do reator ancora ser mais distribuida
pelo tanque, reduzindo assim o torque necessario pelo motor.

Ademais, nota-se que a depender do propésito a economia de energia é
um fator importante a ser avaliado. Visto que a producao atual é apenas para

atender uma demando pequena.
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5. CONCLUSAO

Nota-se que o modelo utilizado no CFX retrata de fato um reator do tipo
CSTR, mostrando uma rapida conversao dos triglicerideos em biodiesel. Porém
a quantidade de biodiesel obtida na simulagéo é cerca de 11 % menor do que a
obtida experimentalmente para o modelo cinético utilizando a enzima Candida
Antartica obtida através da batelada. Isto pode ser explicado pelo fato de que
dindmica dos fluidos dentro do reator agitado por um impelidor altera a todo

momento a concentracao dos reagentes interior do reator.

Vé-se também que um aumento na velocidade de rotacdo dos
impelidores, aumenta a conversao de triglicerideos em biodiesel, até um limite
de 120 RPM a partir desta rotagdo. O ganho na producao de biodiesel é infimo,
aproximando assim um reator agitado real do conceito ideal do CSTR, ou
reator de mistura perfeita, onde todas as concentra¢des do interior do reator

sao iguais as de saida.

Por fim, ao comparar os impelidor pas retas inclinadas e Ribbon
(Ancora), as simulacdes mostraram que o impelidor pas retas inclinas
consegue uma conversao de saida 7% maior que o tipo ancora sendo a
diferenga significativa quando tratamos de um processo industrial de alto
rendimento. Porém quando comparada a poténcia exigida, nota-se que o reator
tipo Ancora consome 15% da energia que o pas retas inclinadas necessita,
sendo assim mais indicado para operar este tipo de reator, o que é de se

esperar mais é indicado mais fluidos mais viscosos.

5.1 SUJESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Os proximos passos a serem dados € a aplicacao do modelo do CSTR
para qualquer tipo de reacdo de transesterificacdo, incluindo também as

subreacdes de saponificagdo quando for o caso.
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Outros parametros de dimensionamento do reator podem ser avaliados,
como por exemplo mais impelidores, outros tipos de impelidores, distancia do
impelidor ao fundo do tanque, e implementacado de um modelo ndo isotérmico,

com a inclusdo da desnaturagéo da enzima para altas temperaturas.
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