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RESUMO

A civilizacao contemporanea desenvolveu uma grande dependéncia por combustiveis
fésseis. Por provirem de fontes ndo renovaveis, a perspectiva de seu esgotamento,
bem como problemas ambientais relativos a queima dos mesmos vém incentivando a
busca por fontes alternativas de energia. O biodiesel € uma opcao de substituicdo ao
diesel de petroleo e é produzido principalmente pela reacéo de transesterificacdo de
Oleos e/ou gorduras animais e/ou vegetais com um alcool de cadeia curta na presenca
de um catalisador alcalino. Para minimizar problemas de transferéncia de massa na
transesterificacdo, reatores do tipo tanque agitado podem ser utilizados. Visando a
juncao das etapas de reacao e separacao do processo de producédo do biodiesel, foi
estudada a separacédo das fases formadas na producéo de biodiesel em um tanque
vertical continuo contendo agitacdo. A analise foi feita com auxilio da fluidodinamica
computacional através de um modelo multifasico com abordagem Euleriana-Euleriana
utilizando o modelo padrao K- € de turbuléncia, método MFR para simulacdo da
rotacao do impelidor e adicdo da for¢a de arraste para interacao entre as fases. Foram
testadas as velocidades de 350 rpm e 250 rpm para o impelidor, bem como dois
diametros médios de goticula para a fase dispersa, 5,5.10° m e 4,0.10° m. Os
resultados mostraram para esse sistema a formacdo de uma regido de alta
turbuléncia, que se dissipa rapidamente a regibes de recirculacdo de baixas
velocidades adjacentes. As goticulas menores sdo mantidas suspensas, 0 que
permite a separacdo das goticulas de maior diametro, ndo havendo diferenca
significativa entre as velocidades de agitacao estudadas. O sistema foi entdo simulado
com 3 vazdes de entrada, sendo 102 kg/s, 10 kg/s e 10° kg/s combinadas com os
dois didmetros de goticula média. O aumento da vaz&o apresentou maior influéncia
para as goticulas de maior diametro, enquanto pouca mudanca foi observada no caso
das goticulas menores. Vazdes da ordem de 102 kg/s, impediram totalmente a

separacao das fases para ambos os casos.

Palavras-chave: Biodiesel, Reator, Agitacao e Mistura, Fluidodinamica Computacional



ABSTRACT

The contemporaneous civilization has developed a great dependence on fossil fuels.
Since these are provided from non-renewable sources, the perspective of its depletion
and the environmental issues caused by its combustion directs researches towards
alternative sources of energy. Biodiesel is one viable option for substitution of the
diesel fuel, and it is mainly produced by transesterification of vegetable/animal oil/fat
with a short-chain alcohol in presence of an alkaline catalyst. Stirred tank reactors can
be used to overcome mass-transfer limitations on transesterification. Aiming the
unification of reaction and separation steps, the separation of formed phases in
biodiesel production process was studied in a continuous vertical stirred tank.
Computational fluidodynamics analysis was made, with a Eulerian-Eulerian multiphase
model using standard K- € for turbulence, MFR for the rotating impeller and interphase
drag force included. Impeller speed was set 350 rpm and 250 rpm with two mean
droplet diameters for dispersed phase, 5.10°°> m e 4,4.10°>m. Results shows an intense
turbulence region around the impeller that dissipates rapidly in adjacent low speed
recirculation zones. The smaller droplets are kept in suspension while the larger are
easily separated, with no significant differences in separation between the impeller
speeds. Simulations with three inlet mass flow rates, 103 kg/s, 10 kg/s and 10-°kg/s,
combined with the two droplet diameters shows that the increase of the mass flow has
greater influence on larger droplets, while little change for the smaller droplets was
observed. Mass flow rates of 10 kg/s, however, avoided phase separation for both

cases.

Keywords: Biodiesel, Reactor, Agitation and Mixing, Computational Fluidodynamics
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1 INTRODUCAO

A revolucgédo industrial, marcada pelo inicio do uso em larga escala do carvao
mineral, deu a origem a uma era baseada nos combustiveis fésseis (OLIVEIRA,
SUAREZ e SANTOS, 2008). Todos os beneficios da sociedade, na vida moderna, tais
como atividades agricolas, industriais, saude, comércio, etc., dependem direta ou
indiretamente de produtos derivados de petroleo.

Essa grande dependéncia desses combustiveis fésseis conduz a algumas
qguestdes. Por serem obtidos de fontes ndo renovaveis, sua quantidade é€ finita, e o
seu esgotamento € inevitavel. Outra preocupacdo € com a questdo ambiental, pois
esses combustiveis fésseis sdo resultado do aprisionamento de matéria organica por
milhares de anos (ANP, 2018c) e sua gqueima significa o retorno de imensas
quantidades de COg2, principal causador do efeito estufa, para a atmosfera, além de
NOx e SOx, que séo gases toxicos. Tais fatos tornaram necessario o desenvolvimento
de fontes alternativas de energia que sejam renovaveis para a substituicdo a essas
fontes de origem fossil.

Das fontes alternativas disponiveis o biodiesel ganha destaque pelas amplas
possibilidades de matéria-prima para producdo (como varios tipos de 6leos,
comestiveis ou néo, algas, gorduras animais e até residuos como 6leo de cozinha
usado) (AMBAT, SRIVASTA e SILLANPAA, 2018), provéem de fonte renovavel é
ambientalmente correto com relacdo a CO2 e nao gera poluentes como 0s gases
citados acima (ALMEIDA, 2015). Envolvem-se na cadeia produtiva do biodiesel
aspectos sociais e econdmicos, pois a cadeia produtiva completa pode ser uma fonte
de renda em regides menos favorecidas. Vérias plantas oleaginosas, matéria prima
para o biodiesel, se desenvolvem bem em regi6es mais secas, como o sertdo do
Nordeste brasileiro (FRANCA, 2008). Esse biocombustivel significa também a
independéncia energética dos paises produtores, ja que a perspectiva do
esgotamento das fontes fosseis vem causado aumento dos precos (ALMEIDA, 2015),
afetando diretamente aqueles que dependem da importacao.

O biodiesel é produzido principalmente pela transesterificacdo de Odleos e
gorduras, vegetais ou animais, por um alcool de cadeia curta na presenca de
catalisadores acidos, basicos ou enzimaticos e tem como subproduto a glicerina.

(LOPES, et al., 2010). Normalmente, a reagao é conduzida em reatores em batelada
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ou continuos e a separagcao ocorre em etapa posterior, por decantacdo das fases
formadas (ALVES, et al., 2015).

A eliminacéo de etapas em um dado processo, no geral, significa reducao de
custos. Exemplos de esforcos objetivando reducdo de etapas no processo de
transesterificacdo para a producao de biodiesel sdo: a chamada transesterificacdo in
situ, em que as oleaginosas sdo usadas diretamente no reator e extracdo do Oleo
ocorre simultaneamente com a transesterificacdo; utilizacdo de catalisadores
heterogéneos ou alcool em condicdo supercritica, eliminando a etapa posterior de
purificacdo, necessaria nos processos convencionais que empregam catalisadores
alcalinos homogéneos, e a utilizacédo de destiladores reativos ou filtros de membranas,
para a constante retirada dos produtos formados, eliminando a etapa posterior de
separacao (CHUAN, 2012).

A fluidodindmica computacional (ou CFD, do inglés computer fluidodynamics )
€ um conjunto de técnicas computacionais que, através de equacdes de transferéncia
de momento, massa e calor, permitem analises completas sobre fluxos, propriedades
termodinamicas, reacdes quimicas, misturas, dentre outros, de varios sistemas,
permitindo simulacdes sem a necessidade de construcdo de modelos fisicos,
economizando tempo e recursos (PEITER, 2017). Aliada a valida¢des experimentais,
a partir de modelos otimizados, a CFD é uma ferramenta poderosa no
desenvolvimento de novas técnicas e tecnologias.

Nesse sentido, o presente trabalho pretende, com auxilio de ferramentas de
fluidodinamica computacional, avaliar o comportamento das fases formadas apo6s a
reacdo em um tanque agitado vertical, idealizando no futuro um reator no qual seja
possivel que a reacdo de transesterificacdo e a separacdo dos produtos ocorram
simultaneamente, alcancando a reducdo do processo sem a necessidade de
equipamentos complexos ou a utilizacao de condi¢cdes agressivas de operacao (altas

temperaturas e pressoes).
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2 OBJETIVOS

2.1 OBJETIVO GERAL

Simular, com emprego da Fluidodinamica Computacional, um tanque vertical
agitado, que possa servir para a producao de biodiesel por transesterificacao alcalina

onde haja, simultaneamente, a reacéo e a separacao dos produtos formados.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Desenvolver um modelo multifasico com escoamento turbulento para
representar o escoamento das fases formadas na reacao de transesterificacao;

e Analisar os perfis de velocidade no tanque vertical agitado para diferentes
rotacBes de um impelidor do tipo pas retas;

e Avaliar o perfil de separacao de fases dos produtos da transesterificacdo no
tanque com diferentes diametros de goticula para a fase dispersa e velocidades
de agitacéo;

e Simular diferentes vazdes de entrada e verificar o impacto das mesmas no perfil
de separacdo obtido combinando as vazdes com diferentes diametros de

goticula.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Quando Rudolf Diesel desenvolveu o motor & combustéo interna, que leva seu
nome, com a patente recebida em 1893, usou 6leo vegetal como combustivel numa
exposicdo em Paris em 1900. Entretanto, com o inicio do desenvolvimento dos
derivados de petroleo, mais baratos, os motores comegaram a se adequar para esse
tipo de combustivel e o emprego de 6leo vegetal foi deixado em segundo plano
(SHAY, 1993).

Quase 130 anos depois, por todo o progresso conquistado pela humanidade,
as atividades cotidianas, domésticas, comerciais e industriais, demandam uma grande
quantidade de energia. Segundo o relatério Key World Energy Statistics 2017
(INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2017) o consumo de energia no mundo mais
que dobrou em 40 anos, de 1973 a 2015. Das 9384 Mtoe (Megatoneladas
equivalentes de petréleo) de energia consumidas no mundo em 2015, 69% foi
diretamente proveniente de fontes ndo renovaveis de energia (Figura 1).

Figura 1 - Distribuicéo da energia consumida mundialmente em 2015.
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Fonte: IEA, 2017
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Além de que, dos 18,5% da parcela atribuida a energia elétrica, 66% vem
dessas mesmas fontes primarias, totalizando 79% de toda a energia proveniente de
fontes fésseis. O mesmo relatério aponta que cerca da metade (49,7%) da parcela
referida ao petréleo foi usada em transporte rodoviario, ou seja, na forma de gasolina
e Oleo diesel.

Entretanto, por se tratar de combustiveis fosseis, a reserva de petroleo do
mundo tem, de fato, uma quantidade finita, e discussdes a respeito do fim das reservas
tem sido feitas no meio cientifico ha décadas, pois, inevitavelmente, a producéo de
petréleo atingirdA um maximo e depois comecara a reduzir: o chamado ‘peak oil”.
(BRECHA, 2012). Véarios modelos tém tentado prever esse pico, como a previsao de

Brecha (2012) apresentado na Figura 2.

Figura 2 - Modelo para Producéo de Petroleo de Fontes Convencionais.
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Fonte: BRECHA, 2012.

Com a grande dependéncia dos combustiveis, problemas com a escassez de
petrdleo ja ocorreram, bem antes das predicbes de seu esgotamento. O
desabastecimento de petréleo na segunda guerra mundial, causado pelo bloqueio das
rotas maritimas, forcaram paises a usar 6leo vegetal como combustivel (SILVA, 2016).
Embora possa ser usado diretamente em motores a diesel, caracteristicas como alta
viscosidade, e alto ponto de vaporizagdo causam problemas nos motores a longo

prazo. Paises como Bélgica, Franca e EUA comecaram, entdo, pesquisas para a
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transformacdo do 6leo vegetal aproximando suas propriedades ao 6leo diesel.
(PEREIRA, 2015). No inicio dos anos 70, paises do Oriente Médio perceberam que a
fonte ndo era renovavel e inevitavelmente se esgotaria. Isso levou a uma reacao, em
que esses produtores de petroleo reduziram a producao, o que refletiu em aumentos
de precos de 300% na chama crise do petroleo. (SILVA, 2016).

N&o ha necessariamente um consenso sobre quando sera o declinio da
producdo de petréleo, mas progndsticos desse evento desde 2010 vem levando a
aumentos de pregos, bem como aumento tanto de frequéncia como intensidade de
conflitos bélicos, preocupando governos que querem manter sua autonomia
energética (ALMEIDA, 2015).

No final do século XX o0 mundo comecgou a se preocupar com 0 aguecimento
global. Em 1997, com o protocolo de Kyoto varios paises concordaram em reduzir as
emissOes de gases causadores do efeito estufa. Assim, a pesquisa de combustiveis
alternativos renovaveis se deu como uma forma de buscar também manter o
desenvolvimento minimizando o impacto da liberagédo CO2. Outros analistas acreditam
que a substituicdo dos combustiveis fésseis ndo se daréa pelo esgotamento das fontes,
gue néo é tdo iminente, mas sim reforcada pelos outros fatores, tais como ambiental,
econdmico, politico e social (MANGAS, 2015).

Pela lei brasileira n° 11.097, de 13 de janeiro de 2005, biodiesel é definido
como: “combustivel derivado de biomassa renovavel para uso em motores de
combustéo interna ou, conforme regulamento, para outro tipo de geragao de energia,
que possa substituir parcial ou totalmente combustiveis de origem fossil” (BRASIL,
2005).

Biocombustiveis ndo sdo novidade no mundo. Oleos vegetais eram usados
desde a antiguidade na Europa e Asia em lamparinas (SILVA, 2016) ) e usados como
insumos de outras areas, como tintas e sabfes. Varias sdo o0s tipos de
biocombustiveis e o0s processos desenvolvidos para obté-los. Nem todas as
tecnologias sdo viaveis economicamente, mas espera-se que alcancem producao
industrial nos préximos anos (ALMEIDA, 2015). A Tabela 1 mostra alguns exemplos

de biocombustiveis e 0s processos pelo qual sédo obtidos.
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Tabela 1 - Exemplos de biocombustiveis.

Biocombustiveis Matéria-prima Processcz de Compo_su;ao
obtencéo quimica
Carvao Vegetal Madeira Pirdlise Carbono
Aguc_:ares (glicose, Fermentac&o
Etanol amido, celulose, " Etanol
anaerobia
etc)
o Todo tipo de Fermentacao Hidrocarbonetos
Biogas . .
biomassa anaerobia leves
Biogés de Sintese Biomassa em Gaseificacao Mistura de varios
g geral ¢ gases (CO e H2)
- . Esterificacdo ou Mono-ésteres de
Biodiesel Oleos e gorduras S L.
transesterficacéo acidos graxos
Mistura de
L . Craqueamento ou  hidrocarbonetos e
Bio-0leo Oleos e gorduras :
hidrocragueamento compostos
oxigenados

Fonte: Adaptado de OLIVEIRA, 2008.

No Brasil os principais biocombustiveis utilizados sdo o etanol, obtido da cana-
de-acucar e adicionado a gasolina, e o biodiesel, produzido a partir de 6leos e
gorduras e adicionado ao diesel de petréleo. Aqui no pais, cerca de 18% de todo o
combustivel utilizado ja € de fonte renovavel (ANP, 2018a). A producao de biodiesel
comecou a ser registrada pela ANP em 2005, onde o total produzido daquele ano néo
ultrapassou 800 m3 no pais inteiro. De 2003 até 2008, o diesel de petrdleo podia ser
comercializado com 2% de biodiesel em sua mistura, mas em de janeiro de 2008 a
mistura passou a ser obrigatoria fazendo com que a producao saltasse de 404.329 m3
em 2007 para 1.167.128 m3 em 2008. A partir dai, houve incrementos de 1% na
obrigatoriedade até atingir o valor de 5% a partir de 2010. Apds isso, apenas em
agosto de 2014 o percentual aumentou para 6% e subiu ainda para 7% em novembro
do mesmo ano (ANP, 2018b). A resolucdo N° 23 do Conselho Nacional de Politica
Energética, de 09 de novembro de 2017, estabeleceu entdo a obrigatoriedade desse
percentual para 10% a partir de marco de 2018 (CNPE, 2017). Dessa forma, a
producdo no Brasil manteve-se em constante crescimento desde o seu inicio, como

mostra a Figura 3.
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Figura 3 - Producéo de biodiesel no Brasil a partir de 2005.
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Fonte: ANP, 2019

Em 2018 o Brasil produziu 5350036 m?3 de biodiesel, o que representa um
aumento de 24,6% em relacdo ao ano de 2017. A regido Centro-Oeste e Sul
dominaram a producéo no pais em 2018, com 82,5% de todo o biodiesel produzido
no pais. As regifes tiveram igual participacdo, com parcelas de 41,4% e 41,1%
respectivamente.

Para o etanol, onde o hidratado é utilizado diretamente como substituicdo a
gasolina e o anidro é adicionado a gasolina comercial numa fracdo de 25%, a
producdo € mais consolidada com um total de 33.021.666 m3 produzidos em 2018. A
regido que mais produz etanol é a Sudeste, com uma parcela 59% do total, e segunda
maior regido é a Centro-Oeste, com 28,7% da producdo no mesmo ano (ANP, 2019).

A implementacdo de biocombustiveis em um pais deve ser feita com apoio do
governo. No Brasil, o Programa Nacional de Producéo e Uso do Biodiesel, que envolve
varios ministérios, tem como principal agdo o gerenciamento da Rede Brasileira de
Tecnologia de Biodiesel (RBTB), que articula a pesquisa e desenvolvimento
eliminando dificuldades tecnoldgicas da area. Entretanto deve-se atentar ao fato de
gue dimensdes sociais e politicas ndo devem entrar na frente do conhecimento da
comunidade cientifica. Por exemplo, o incentivo a producéo de biodiesel de mamona,
gue resultou no aumento do cultivo da oleaginosa em todo o pais esbarrou na etapa
de separacdo dos produtos, dificultada pela peculiar composi¢cao do oOleo, ainda nao
superada (SUAREZ, MENEGHETTI e FERREIRA, 2006).



21

3.1 OLEO VEGETAL E PRODUCAO DE BIODIESEL

Oleos e gorduras, vegetais ou animais, sdo formados basicamente por dois
tipos de componentes: glicerideos (mono-, di- e triacilglicerideos) e ndo glicerideos.
Os compostos glicerideos sdo ésteres derivados de acidos graxos com glicerol
(Figura 4) e compbem mais que 95% em massa, no caso dos Oleos vegetais
(PEREIRA, 2015). O restante se compde de pequenas quantidades de fosfatideos,
esterais, tocoferois, ceras e acidos graxos livres. As propriedades do 6leo dependem
da distribuicdo dos derivados de acidos graxos e da posi¢cdo de cada no triglicerol.
Oleo bruto carrega consigo uma acidez devido & presenca de acido graxos livres, e
as insaturacoes presentes nas cadeias de carbono aumentam a instabilidade oxidativa
(LHAMAS, 2013).

Figura 4 - Representacéo de um Triacilglicerideo.

@)

0 Yo

o

Fonte: Elaborado pelo autor 2019.

Nos paises em desenvolvimento, a utilizacdo do 6leo vegetal na matriz
energética € promissora. A necessidade de maior utilizagdo de combustivel para
caminhdes, tratores, bombas, geradores locais, etc., em contrapartida a pressao para
diminuicdo de uso de combustiveis fosseis, € suprida pelo fato de as oleaginosas em
geral ja terem sua cadeia produtiva bem definida, métodos de extracdo dominados,
armazenamento otimizado, e os rendimentos em 6leo por hectare de oleaginosas em
climas tropicais excedem em muito o de climas temperados (SHAY, 1993). A Tabela

2 apresenta a producao de o6leo por hectare em potencial de varias fontes.
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Tabela 2 - Rendimento em Gleo de diversas oleaginosas.

Rendimento aproximado kg ha' ano?

Plantas

relatado potencial
Perenes
pendezeilo 3000-5000 6000-14000
(Elaeis Guineensis)
Coqueiro
(Cocos Nucifera) 800 3900
Babacu
(Orbignya spp) 1100 2150
Pau-de-sebo
(Sapium Sebiferum) 300 5000
Pinh&o-manso
(jatropha Curcas) 200-800 4000
Anuais
Girassol
(Helianthus annuus) 600-750 -
Amendoim
(Arachis hipogaea) 1350-1700 -
Soja
(Glycine max) 442 -
Colza 640-1388 -

(Brassica napus)
Fonte: Adaptado de SHAY, 1993.

O Brasil se encontra exatamente nessa definicdo, e tem potencial de 150
milhdes de hectares para producdes diversas como soja, girassol, dendé (palma),
amendoim, canola, coco, algodao, babacu, mamona, maracuja, etc. (PEREIRA,
2015). Das possiveis fontes, oleaginosas ndo comestiveis sdo de interesse por ndo
concorrer com a induastria alimenticia pelas politicas e prioridades de producéo
(SILVA, et al., 2013).

A utilizacdo direta de 6leos vegetais em motores adaptados para 6leo diesel,
embora tenha vantagem energética, é prejudicado por caracteristicas como baixa
volatilidade e alta viscosidade, que chega a ser até 17 vezes maior que o 6leo diesel.
Essas caracteristicas facilitam a deposi¢cdo de carbono no motor por combustdo
incompleta, além de dificultar a atomizacdo e entupir os sistemas de inje¢éo, o que,
leva a necessidade de uma transformacédo quimica do Oleo para seu pleno
aproveitamento (LHAMAS, 2013).

Umas das possibilidades de transformacdo, a transesterificacdo, gera o
chamado biodiesel, com caracteristicas muito mais proximas do diesel de petréleo,

podendo ser utilizado diretamente sem alteracdo dos componentes mecanicos ou com
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misturas de qualquer proporcdo com diesel, com as vantagens de ter uma maior,
namero de cetano, pouquissimo teor de enxofre, ndo € inflamavel, possui boa
lubricidade, biodegradavel e sustentavel, apesar de desvantagens como maior
emissédo de NOx e menor ponto de fluidez, que pode causar problemas em partidas a
frio (TAHERKHANI e SADRAMELLI, 2018).

As idéias sobre biodiesel se desenvolveram a partir da primeira patente
registrada por Chavanne (1937) utilizando ésteres etilicos obtidos a partir do éleo da
palma como combustiveis semelhantes ao Oleo diesel. A partir dai, por motivos
diversos ja mencionados, foram desenvolvidos varios processos para a obtencéo

desse combustivel, A principal sendo a transesterificacéo alcalina.

3.2 TRANSESTERIFICACAO

A transesterificacdo, na producao de biodiesel, é a transformacéo dos ésteres
do triacilglicerideos em mono ésteres utilizando alcoois de cadeia curta, como metanol
ou etanol em presenca de um catalisador (Figura 5). O metanol € mais comumente
empregado devido a sua maior facilidade de reacao, entretanto o etanol apresenta
vantagens como baixa toxicidade, grande disponibilidade no Brasil e é também um
combustivel renovavel, aumentando ainda mais os beneficios ambientais com a
utilizacdo do mesmo (MENEGHETTI, MENEGHETTI e BRITO, 2013). As Tabelas 3 e

4 apresentam as principais vantagens e desvantagens na utilizacdo de cada tipo de

alcool.
Figura 5 - Esquema geral da reacé&o de transesterificacéo.
(‘ZHZOCOR1 CH,OH R'COOR’
(‘:HOCOR2 + 3ROH CH,OH + RZCOOR’
CH,0COR? CH,OH R3COOR’
Triacilglicerideo Alcool Glicerol Monoésteres

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Tabela 3 - Vantagens e desvantagens do uso de metanol para a producao de biodiesel.

Uso do Metanol

Vantagens Desvantagens
Consumo menor durante a reacao Produto fdssil
Mais reativo Toxico
Tempo de reacdo menor Maior risco de incéndio
Pregco menor Uso controlado

Volume reduzido do equipamento

Fonte: (LIRA, 2014).

Tabela 4 - Vantagens e desvantagens do uso de etanol para a produgéo de biodiesel.

Uso do Etanol

Vantagens Desvantagens
Biodiesel com maior indice de Separacao mais dificil dos
cetano produtos
Produz um combustivel 100% Produz uma mistura azeotrépica
renovavel com agua
Né&o téxico Equipamentos com maior volume
Menor risco de incendio Custo de operacao até 100% maior

Fonte: (LIRA, 2014).

O glicerol, formado como coproduto da transesterificacdo, embora dificulte a
purificacdo, tem uma grande gama de aplicacéo sendo usado na producao de cetais,
acetais, cosméticos, higiene pessoal, alimentos, medicamentos, fumo, producéo de
explosivos e resinas alquidicas. E, portanto, um coproduto valioso (PEREIRA, 2015).

Catalisadores utilizados para esse processo podem ser acidos e basicos. A
catélise alcalina tem uma boa conversdo em condi¢cdes mais brandas (pressao
atmosférica e temperaturas 60°C) mas demandam um 6leo refinado de excelente
qgualidade, j& que acidos graxos livres presentes neutralizam o catalisador, além de
junto com a agua facilitar as rotas de saponificacdo, uma reacao paralela que e diminui
o rendimento e traz complicacdes na etapa de separacéo. A catalise acida nao exige
tal pureza da matéria prima, mas tem taxas de reacdo bem mais baixas, além de
apresentar corrosdo de equipamentos (MENEGHETTI, MENEGHETTI e BRITO,

2013). Pode-se utilizar os dois processos combinados, utilizando a catalise acida para
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esterificacdo dos acidos graxos livres presentes no 6leo e a catéalise alcalina para
completar a producéo de forma efetiva.

Oleos vegetais tém pouca solubilidade com o metanol, o que reduz a area de
contato para a reacao, ja que ela se da apenas na interface entre as fases. Uma forma
de melhor a taxa € com o0 aumento de temperatura, mas iSso representa um aumento
no custo do processo. Outra forma de melhorar contato entre os reagentes é atraves
da utilizagdo de co-solventes como acetona, Varios tipos de éter e tetrahidrofurano. A
ideia € aumentar a solubilidade mutua entre os glicerideos e o alcool com um outro
solvente que tem a facilidade de ser recuperado e reutilizado (TAHERKHANI e
SADRAMELI, 2018). Takerhani e Sandrameli (2018) estudaram o efeito de
tetrahidrofurano na transesterificagcéo in-situ de sementes de linho e concluiram que a
utilizagdo de co-solvente aumenta o rendimento de 84,3% para 93,15% reduzindo
ainda a temperatura, a quantidade de catalisador usada e agitacdo nas condicdes
otimizadas para cada caso.

Catalisadores acidos e basicos sdo homogéneos e apresentam a dificuldade
na separacao do catalisador do biodiesel no processo de purificagcdo. Para contornar
esse problema, catalisadores heterogéneos como enzimas, Oxidos e oxossais,
complexos inorganicos, zeolitas e resinas de troca anibnica foram estudados,
representando a vantagem da facilidade da recuperacéo e reutilizacdo dos mesmo
(MANGAS, 2015).

Outra forma de evitar a separacdo do catalisador ao final do processo é néao
utilizar nenhum. Isso é possivel com a utilizacdo do alcool na reacdo em Condigcao
supercritica. A ideia surgiu no inicio dos anos 2000 quando Saka e Kusdiana (2001)
conseguiram conversdes de 95% em 240 segundos sob condi¢gbes extremas (400°C,
65Mpa e razdo molar 6leo/metanol de 1:42) sem a utilizacdo de catalisador. Com
condicbes tdo agressivas, pode ocorrer a degradacdo dos ésteres formados e
favorecer reagdes paralelas, diminuindo o rendimento da reacdo. Entretanto, o
desenvolvimento recente deste tipo de técnica tenta buscar uma solucdo para esse
problema combinando-a com a utilizacéo de co-solventes com ponto critico mais baixo
que o &lcool (TOBAR e NUNEZ, 2018). Tobar e Nufies (2018) aumentaram o
rendimento da producao de biodiesel de microalgas de 42% para 72% aumentando o
fluxo de CO2 como co-solvente usando metanol na propor¢cdo de 1:40 a 300°C e
20Mpa, concluindo que o ponto critico da mistura é reduzido pelo novo componente,

além do beneficio do aumento do contato 6leo/alcool.
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Uma opcéo, mais recente, para a realizacdo da transesterificacdo, € em
sistemas pseudo-cataliticos, que séo realizadas em um material poroso, como silica
ou biochar, como pseudo-catalisador. Nesse tipo de processo, realizado a altas
temperaturas, mas pressao ambiente, o material poroso age como suporte para o
contato entre reagentes em duas fases: o alcool em fase vapor, e triacilglicerideos em
fase liquida, diminuindo a energia de ativacdo da reacdo. Embora consiga altas
conversbes, 0 material poroso geralmente é caro e a necessidade de altas
temperaturas tornam o processo expensivo (LEE, et al., 2017). Lee, et al (2017)
estudaram diferentes tipos de biochar e concluiram que o tipo de material poroso afeta
muito a conversao da reacao, obtendo conversdes de 90% utilizando o carvao a partir
de residuos de milho (300°C) e apenas 46% com biochar de pinha (380°C).

3.3 CINETICA DA TRANSESTERIFICACAO

A transesterificacdo para a producao de biodiesel ocorre em trés etapas, que
representam a transesterificacdo de cada cadeia derivada de acido graxo presente na
molécula, em sequéncia (Figura 6). Como as reacdes sao reversiveis, a producao dos
monoésteres é favorecida pela adicdo do alcool em excesso (MENEGHETTI,
MENEGHETTI e BRITO, 2013).

Como essa cinética é amplamente aceita, 0os modelos cinéticos de
transesterificacdo tomam varias formas, baseadas nos balan¢cos de massa para cada
componente, formando sistemas de equacdes diferenciais cheias de néo linearidades
e de resolugédo complexa. Assim, a utilizagcdo da computacéo nesse tipo de problema
€ uma ferramenta importante, além de permitir a investigacao de influéncias, de modo
cada vez mais refinado (TRENTIN, 2010).

Algumas abordagens séo feitas para a modelagem cinética: Diasakou, Louloudi
e Papaynnakos (1998), por exemplo, consideraram cada uma das reacdes, num
sistema metilico de biodiesel de soja, ndo catalitico, separadamente, cada uma sendo
irreversivel e de primeira ordem em relacdo aos respectivos reagentes, conseguindo
boas aproximagbes com o0s valores experimentais. Tais consideragfes foram
possiveis, principalmente pelas condi¢cbes do sistema, como temperaturas de 200°C
e razbes molares Oleo:metanol de 1:20, que desfavorecem fortemente a reagéo no

sentido inverso.
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Figura 6 - Esquema completo da reacéo de transesterificacao.
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Fonte: MENEGHETTI e BRITO, 2013.

Trentin (2010) simulou também a transesterificacdo ndo catalitica em reatores
de microtubo em condi¢cdes semelhantes e considerou a reversibilidade das reacgoes,
com primeira ordem em relacdo a todos os reagentes, o que conduziu a uma melhor
aproximacédo dos dados experimentais, mas o conjunto de equacdes se tornou bem
mais complexo. Essa abordagem cabe muito bem em condi¢cdes convencionais.
Bashiri e Pourbeiram (2016) estudaram um sistema para producédo convencional de
biodiesel de soja com metanol utilizando NaOH como catalisador considerando as trés
reagOes reversiveis separadamente, obtendo valores de correlagdo experimental com
R2=0,99. J4 Peiter (2017) considerou o mesmo sistema homogéneo alcalino como
uma Unica reagdo global, utilizando um modelo de decaimento exponencial de
primeira ordem em relacdo ao 6leo de soja para reagcdo metanol e segunda ordem

para a reacdo com metanol, obtendo ajustes bastante satisfatorios, maiores que 0,98,
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para todos os testes. A consideracdo geral de uma reacao global facilita os calculos e
reduz esforco computacional, embora apresente como desvantagem a perda do
acompanhamento das quantidades de mono e diacilglicerideos no processo.

Peiter (2013) estudou a transesterificacao etilica do biodiesel de soja avaliando
os efeitos do tipo de impelidor (turbina ou pas inclinadas), velocidade de agitacao (350
e 150 rpm) e presenca ou ndo de chicanas em um tanque agitado em batelada
conduzindo a reacao a 70°C, razdo molar 6leo:élcool 1:10 e quantidade de catalisador
1,5%, obtendo os maiore rendimentos com o impelidor do primeiro tipo e maior
velocidade de agitacdo. Confirma-se entdo os efeitos positivos do impelidor turbina
(com perfil de escoamento radial) rotacdo mais alta (que entrega uma maior
turbuléncia ao sistema).

Bashiri e Poubeiram (2016) estudaram também em seu trabalho os efeitos da
temperatura, quantidade de NaOH na reacdo e proporcdo Oleo/alcool para a
transesterificacdo. Aumentos de temperatura favorecem fortemente a cinética. Para a
massa de catalisador usada, foi observado que adi¢des de catalisadores além de 1%
ndo fazem diferenca na taxa de reacdo. JA no que diz respeito a fracdo de
oleo/metanol, foi encontrada uma proporcdo oOtima de 1:9, valor a partir do qual,
segundo os autores, ndo valeria a pena o acréscimo, pois a diferenca na reacéo ja
nao é tdo grande e a quantidade de alcool deve ser mantida a mais baixa possivel,

para o barateamento das etapas seguintes de purificacdo e separacao.
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3.4 TRANSFERENCIA DE MASSA NA REACAO DE TRANSESTERIFICACAO

Outros fatores podem ser expostos, ja que durante a reacao, principalmente as
catalisadas em condigcbes amenas utilizando metanol, um comportamento bifasico é
observado. Ha a producado constante de uma fase apolar (monoésteres) e outra fase
polar dispersa (glicerol, que tem mais afinidade com o alcool) e assim termos
relacionados a transferéncia de massa e solubilidade podem ser bastante importantes
na predi¢cdo dos comportamentos (BOER e BAHRI, 2015). Estudos como os de Bashiri
(2016) e Peiter (2017) incorporam implicitamente esses efeitos nas constantes
calculadas.

Assim, a transesterificacdo se da, além de 3 etapas, basicamente também em
3 estégios, como ilustra a Figura 7.

Figura 7 - Estagios dareacao de transesterificagao.
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Fonte: Adaptado de BOER e BAHRI, 2015.

No primeiro, 0 contato entre 6leo e o alcool é baixo, e a agitacdo do sistema
tem papel fundamental na promog¢éo do contato. A transferéncia de massa entre as
fases é em geral, menor que a taxa de reacdo, sendo essa transferéncia o fator
limitante. Na segunda fase, as bolhas dispersas da fase polar rapidamente diminuem
de tamanho, aumentando drasticamente a area de contato e a reacao deixa de ser
controlada por transferéncia de massa, podendo ser considerada aqui como pseudo-

monofasica. Esse comportamento pode ser explicado pelo melhoramento automatico
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dessa transferéncia, devido as propriedades tensoativas dos intermediarios da
reacao, ou pelas propriedades de solvente do proprio biodiesel gerado. Na terceira e
ultima fase, essa pseudo-monofase é quebrada em funcéo da geragéo de glicerol, que
tende a capturar o catalisador e as taxas caem abruptamente. Isso, e o fato de a
reacao ser reversivel, fazem com que o terceiro estagio seja marcada por uma lenta
aproximacéao do equilibrio. Nessa fase, € a solubilidade dos componentes que regula
a velocidade de reacao (BOER e BAHRI, 2015).

Na etandlise (transesterificacao etilica), a solubilidade do &lcool com o 6leo é
muito maior, de modo que o0 aumento na taxa de producéo do biodiesel ocorra muito

mais rapidamente, como mostram os resultados de Peiter (2017) (Figuras 8 e 9).

Figura 8 - Rendimento por tempo em rotas metilicas para produc¢ao de biodiesel de soja.
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Fonte: PEITER, 2017.

Figura 9 - Rendimento por tempo em rotas etilicas para producéo de biodiesel de soja.
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Apesar de ja se saber que o inicio da reacdo era controlado por transferéncia
de massa, esse comportamento da diminuicdo e subsequente aumento do tamanho
das bolhas foi observado por Slinn e Kendal (2009), usando uma técnica de
microscopia em tempo real para visualizar diretamente a fase dispersa, quando na
época ainda ndo se sabia exatamente o que causava a abrupta queda na reacao antes
do equilibrio termodinamico ser atingido. Ainda segundo os autores, uma técnica
parecida havia sido utilizada por Oliveira, et al 2008, entretanto apenas a diminui¢cao
da fase dispersa havia sido observada e as condi¢des da reagéo foram questionadas,
pois foram decididas em proveito da possibilidade da visualizacdo das particulas e
nao representavam uma reacao real. Slinn e Kendal (2009) desenvolveram entdo um
modelo cinético baseado em outros j4 existentes para outros sistemas, que
incorporava esse novo comportamento descoberto, considerando termos que previam
a mudanca da tensao superficial e, consequentemente, os tamanhos da fase polar ao

longo da reacdo, melhorando as predicoes.

3.5 AGITACAO E MISTURA

A mistura de fluidos monofasicos e multifasicos é uma das opera¢cfes mais
utilizadas nas industrias quimicas, geralmente realizadas em tanques agitados, com
aplicacdes em processos de homogeinizacdo, cristalizacdo, dispersdo de gases,
flotacdo mecanica, polimerizacao, transferéncia de calor, etc. (VAKILI e ESFAHANY,
2009). Um entendimento dos fluxos no interior de reatores é necessario para design
de equipamentos, scale up de processos, controle de qualidade de produtos, etc.
(ALEXOPOULOS, MAGGIORIS e KIPARISSIDES, 2002).

O principal objetivo da agitacdo € diminuir a heterogeneidade de
concentracOes, fases ou temperaturas de um sistema, pelo aumento da turbuléncia.
A reacado de transesterificacdo para a producdo de biodiesel é favorecida por esse
efeito, pois o aumento taxa de dissipacdo de energia cinética turbulenta interfere nos
efeitos de rompimento e coalescéncia das bolhas formadas pela fase dispersa,
diminuindo seu tamanho e, consequentemente, aumentando a area superficial de
contato e a transferéncia de massa entre as fases, que € a limitante do primeiro
estagio da reacéo.

Esse efeito pode ser obtido de vérias formas. Em reatores tubulares, o simples

aumento da velocidade do fluxo aumenta a turbuléncia do sistema. No trabalho de
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Boer e Bahri (2015), o aumento da mistura € evidente nas simulacdes realizadas para
avaliar o efeito da forca de dispersédo turbulenta no escoamento dos produtos da
transesterificacdo de 6leo de coco em um tubo de 4 metros. Foi observado que quanto
maior a velocidade do fluxo, menor era a separacéo de fases.

Em fluxos continuos tubulares, ha também a opcdo dos chamados
misturadores estaticos, que sao singularidades internas que aumentam a tortuosidade
do fluxo (Figura 10). Chuan (2012) estudou o efeito desse tipo de misturador para
avaliar a dispersdo de metanol em 6leo de dendé, concluindo que o tamanho das
bolhas diminuem quanto maior for o tamanho da area do agitador, bem como quanto

maior for a velocidade de fluxo.

Figura 10 - Esquema de fluxo em um misturador estatico.

Fonte: CHUAN, 2012.

Nos tanques, em regimes de batelada ou continuos, a turbuléncia é alcancada
com agitadores mecéanicos denominado impelidores. A configuracdo fisica dos
impelidores tem grande efeito no tipo de escoamento obtido. Com relacéo a posicéao,
estes podem ser de entrada de topo ou lateral (Figura 11). Impelidores de entrada de
topo sdo amplamente investigados na literatura enquanto dados de impelidores de
entrada lateral sdo escassos, embora essa configuragdo seja usada ativamente em
misturas e controle de lodo em tanques de petréleo (SOSSA, 2012). Um exemplo de
tanque com impelidor de entrada lateral € o tanque de mistura de diesel, de
capacidade de 24000 m3, localizado na refinaria da Petrobras em Paulinia, modelado

com a ajuda de computacao fluidodinamica no trabalho de Castro (2011).
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Figura 11 - Impelidores de entrada de topo (a) e entrada lateral (b).

(a) (b)

Fonte: SOSSA, 2012.

Com relacdo aos padrdes de fluxo gerados, a classificacdo se da entre
impelidores de fluxo axial e radial (Figura 12). Os impelidores de escoamento tipo
axial tem maior capacidade de bombeamento, enquanto os de fluxos radiais produzem
uma tensdo de cisalhamento maior. A depender da geometria das pas nos
impelidores, um balanco entre a geracéo de tenséo e capacidade de bombeamento é
alcancada, flexibilizando as aplica¢cdes dos mesmos, em funcdo do tipo de processo
em que é utilizada a agitacdo (SOSSA, 2012). Impelidores de fluxo axial séo utilizados
para mistura de liquidos, suspensédo de solidos e melhoria da transferéncia de calor,
enquanto impelidores de fluxo radial sao utilizados em dispersdo de gas e para

processos com problemas de transferéncia de massa (VERGEL, 2013).

Figura 12 - Escoamento tipo axial (a) e radial (b).
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Fonte: SOSSA, 2012.



34

Os impelidores sao classificados também por sua configuracdo fisica, e
recebem nomes diversos, tais como os de pas (retas ou inclinadas), tipo hélice ou
naval, e do tipo turbina (Figura 13). Impelidores tipo turbina e pas retas tem
escoamento preferencialmente radial, enquanto os impelidores tipo turbina e pas
inclinadas tém escoamento primariamente axiais (JOAQUIM JUNIOR, et al, 2007). A
viscosidade do fluido no processo também afeta a escolha do impelidor a ser utilizado.

A Tabela 5 apresenta um resumo de caracteristicas de alguns tipos de impelidores.

Figura 13 - tipos de impelidores: Pas retas (a), hélice (b), turbina (c) e pas inclinadas (d).

a

>< S5

® d
b '
Fonte: VERGEL, 2013.

Tabela 5 — Caracteristicas dos principais tipos de impelidores.

Tino de Impelidor Faixa de Rotacéo Tipica Utilizacao
b b Viscosidade(Pa.s) (rpm) principal
Hélice <2 300 a 1750 Bombeamento
Pas <1000 20 a 150 Suspenséo de

sélidos

Transferéncia de

Turbina <50 100 a 350
massa

Fonte: JOAQUIM JUNIOR, et al, 2007.

Um dos principais fatores a ser considerado em tanques agitados é a
homogeneidade da mistura. Em varias aplicacdes, reportadas na literatura, o vaso

inteiro é tratado como um campo homogéneo de turbuléncia isotropica, o que medidas
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experimentais e simulacbes em CFD comprovam que nao ocorre. Na verdade,
variacfes existem, principalmente quando se compara a regido proxima ao impelidor
com o resto do vaso. Embora para alguns problemas a suposi¢céo de que o sistema
tem uma mistura perfeita pode ser adequada, resultados mais condizentes com a
realidade sdo obtidos quando considerada essa diferenca, ha maioria das aplicacdes
(ALEXOPOULOS, MAGGIORIS e KIPARISSIDES, 2002).

O estudo do comportamento de tanques agitados pode se dar de forma
experimental (EFD: Experimental Fluid Dynamics) ou computacional (CFD:
Computacional Fluid Dynamics). As técnicas experimentais envolvem a determinacao
de ndmeros adimensionais, tais como numero de poténcia e numero de
bombeamento. Embora esses adimensionais sejam parametros importantes no
design de tanques agitados, ndao fornecem informacdes como perfil de fluxo,
mecanismos de mistura e homogeneidade de fluxos, que sdo fatores importantes na
determinacao da qualidade da mistura. Esses comportamentos sao avaliados a partir
da andlise computacional, e o resultado de ambas as andlises juntas deve ser
considerada (VAKILI e ESFAHANY, 2009).

3.6 FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

A fluidodinAmica computacional € a analise do comportamento fisico de um
sistema empregando solu¢des numéricas de equacdes de balanco de massa, energia
e momento, e embora n&o substitua totalmente a modelagem experimental, com a
devida validagdo pode reduzir o nimero de medi¢Bes e custos com construgédo e
operacdes de varios modelos fisicos (PEITER, 2017).

Essa ferramenta poderosa vem sendo utilizada para desenvolver os mais
diversos tipos de problemas fluidodinamicos. Reitz e Rutland (1995) descreveram uma
modelagem completa para simular o funcionamento de motores a diesel, desde a
injecdo até a predicdo de emissfes e formacao de fuligem desenvolvida pela Engine
Research Center da Universidade de Wisconsin. Em outro exemplo de aplicacao
Mann, et al (1995) buscaram predizer e diagnosticar comportamentos em reatores
semi-batelada, usando CFD para modelagens de reconstrucdo de imagem, desde
reatores simétricos em duas dimensodes até reatores completos em 3D.

Os avancos em pesquisas relacionadas a biocombustiveis, como o biodiesel,

também foram facilitados com o emprego da CFD. Peiter (2017) conseguiu boas
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aproximacdes em simulacfes de um reator de transesterificacao alcalina em batelada
de 6leo de soja utilizando metanol e considerando o sistema como monofasico.
Selemani (2017) simulou com o auxilio de CFD o efeito de temperatura e diferentes
intensidades de agitacdo em um taque no regime batelada para a transesterificacéo
metilica de Oleo de palma com razdo molar 1.6 conseguindo também boa
concordancia com valores encontrados na literatura.

Ja Boer e Bahri (2015) desenvolveram um modelo multifasico para um reator
de biodiesel continuo tubular avaliando a separacéo entre as fases no final da reacao
de transesterificacdo, mostrando que a inclusdo de termos de atrito e dispersao
turbulenta permitem predicdes validas para escoamentos em duas fases.

Outros tipos de sistemas também foram investigados, inclusive em combinacao
com outros elementos, como o de Chuan (2012), que simulou o uso de misturadores
fixos em CFD junto com técnicas de PBM (population balance modelling) para predizer
0 comportamento das bolhas no escoamento multifasico, sem assumir que elas sao
homogeneamente distribuidas. Sajjadi, et al (2014) Usaram CFD para investigar
parametros de difusdo e conveccdo na transesterificacdo em uma membrana
ceramica, utilizando KOH imobilizado em carvdo como catalisador pra melhor
entendimento desse tipo de processo, em contraste a outros trabalhos que priorizam
distribuicbes de pressdo e velocidade e composicdes no estado estacionario,
mostrando que a analise pode ser feita através de diferentes aspectos.

Rahimi, et al (2016) investigaram, com a ajuda de CFD, reatores com micro-
misturadores em quatro vias, usando hexano como co-solvente. Testando diferentes
configuracdes, eles obtiveram conversdes superiores a 95% em biodiesel metilico de
soja, com tempo de residéncia da ordem de segundos (3 a 15 s). Li, et al (2018)
Utilizaram CFD para simular a influéncia das insatura¢des na queima do combustivel
no motor, e concluiram que o aumento no numero de insaturacdes do combustivel
leva a melhor mistura de ar-combustivel, reduzindo as emissdes de monéxido de
carbono, mas aumentando as emissdes de NOx e fuligem.

Garantir a correta modelagem de reatores inovadores para a producao de
biodiesel é desafiador, pois a mistura reacional é afetada por transferéncia de massa,

cinética da reacao e solubilidade entre os componentes (BOER e BAHRI, 2015).
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3.7 MODELAGEM

3.7.1 Equacdes de conservacdo e método de volumes finitos.

O principio basico para a resolugcdo de problemas computacionais em
fluidodinamica sdo os balangcos de momento, massa e energia, principalmente a
equacao da continuidade e de Navier-Stokes, representadas aqui de forma

simplificada em 1 e 2, sem considerar a transferéncia de massa.

dp B
E-'_ V-(pU) =0 (D
a(gtl]) + V- (pUU) = —Vp— VT + Sy (2)

Em que p é a massa especifica, U é a velocidade, p é a pressao, T é o tensor
de stress (equacgéao 3) e S, sao outras fontes de momento que dependem do sistema
estudado. Na equacéo da continuidade, o primeiro termo € a taxa de aumento de
massa por unidade de volume, enquanto o segundo representa o acumulo de massa
por transporte convectivo. Ja na equacao de Navier-Stokes, V- (pUU) € o termo do
transporte convectivo de momento e —Vp — Vt se refere ao transporte molecular por

unidade de volume
2
T=—,u<VU+(VU)T—§0V-U> (3)

Essas equacdes diferenciais ndo-lineares podem assumir formas bastante
complexas, de acordo com as caracteristicas do sistema e as consideracdes do
modelo, com formas analiticas impossiveis de serem resolvidas ou de resolucéo
extremamente dificil. Para contornar esse problema, € possivel substituir essas
equacdes diferenciais aproximando-as por um sistema de equacdes algébricas
atraves da discretizacdo do dominio. Uma ferramenta computacional entao resolve as
equacdes para cada elemento discretizado. Os resultados sdo cada vez mais precisos

quanto menores forem esses elementos e, consequentemente, O esfor(;o
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computacional exigido é também muito maior (VERGEL, 2013). Logo, um balanco
entre a exatidao de resultados e tempo/esforco requeridos deve ser considerado, pela
escolha das consideracdes dos modelos, métodos de resolucdo, simplificacdes,
métodos de discretizacdo e nimero de elementos.

Um dos meios de discretizacdo mais utilizado € o chamado Método dos
Volumes Finitos. De acordo com Vergel (2013) o método foi desenvolvido por
McDonald (1971) e MacCormack & Paullay (1972) e divide o dominio do sistema em
volumes elementares, que satisfazem as conservacdes de massa e momento,
chamados volumes de controle. A Figura 14 apresenta um exemplo de um volume de
controle em duas dimensdes. A resolucao das equacdes no tempo e espaco em cada
volume torna possivel o célculo de todas as propriedades em todo o espaco ao longo
do sistema, permitindo analise de comportamentos locais, identificando regides com
problemas de escoamento, distribuicdo de pressées e velocidades, concentracfes de
cada componente ao longo de espaco e tempo, fracdes volumétricas de cada fase em
um sistema multifasico, etc. Essas propriedades sdo armazenadas nos chamados
“nés” de uma malha, que por sua vez, é a denominacao do conjunto de elementos que
dividem o sistema. (ANSYS, 2017).

Figura 14 — Volume de controle para MVF em duas dimensdes.
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Fonte: ANSYS, 2017.

As equacdes da continuidade e conservacdo de momento sdo integradas no
volume, e, através do teorema da divergéncia de Gauss, integrais de volume contendo

operadores de divergéncia sao convertidas em integrais de superficie (ANSYS, 2017).
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Com a suposicao de que o volume de controle ndo se deforma ao longo do tempo e o
fluido é incompressivel, as respectivas equacdes diferenciais parciais assumem as

seguintes formas integrais apresentadas em 4 e 5.

d

d—tfpdV+J.pUdn=0 (4)
v s

d

E_[ pUdV+]pUUdn= —j Pdn+j,u(VU+(VU)T)dn+fSMdV (5)
v 5 3 3 4

Em que V e S sdo os volumes e superficies de integracéo, dn; sdo os componentes
do vetor normal & superficie.

Dentro de um volume de controle, nessas equacdes, os termos referentes as
integrais de volume correspondem a geracao ou acumulo em seu interior, enquanto
as integrais de superficie representam os fluxos sobre suas camadas externas.

Os elementos da malha sdo entdo discretizados para que sejam feitas as
aproximacdes das equacbes. A divisdo é feita em setores nos elementos para as
integrais de volume, cujos resultados sdo acumulados no volume de controle que esta
associado ao setor, e as integrais de superficies sdo discretizadas através dos pontos
de integracao ipn, como mostra a Figura 15.

Figura 15 - Discretizacdo dos volumes e superficies no elemento de controle.
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Fonte: ANSYS, 2017.
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Essas aproximacdes para a linearizacao das equacdes sao feitas baseadas em
expansdes em séries das fungdes continuas, sendo o principal método o de backward
Euler (ANSYS, 2017). A resolugao usando backward Euler de primeira ordem, por
exemplo, das equagdes da continuidade e conservagao de momento avaliadas nesses

elementos discretizados sdo mostradas em 6, 7 e 8.:

V(A(P p> me—(’ 0

A(pU
v <(pA—p> Z MipUip Z(PAn)Lp + Z(“( VU + (VO)")An)y, + SV (7)

My = (pplAn);, )

As equacdes resultantes consistem num conjunto de equacdes algébricas, em que V
€ o0 volume de controle, At é o passo de tempo, An é o vetor normal discretizado, o
sobrescrito © refere-se a propriedade no tempo anterior, o subcrito ip denota o valor
das propriedades nos pontos de integracao e os somatorios sao feitos em todos os
pontos de integracdo pertencentes ao mesmo volume de controle.

Os elementos podem se dar de diversas formas e tamanhos, formando malhas
estruturadas, que possuem volumes ordenados (como malhas formadas
exclusivamente por elementos hexaédricos) e malhas ndo estruturadas, que permitem
maior flexibilizacdo de representacao de geometrias irregulares (VERGEL, 2013). Os
principais elementos na formacao de malhas para trés dimensdes sao representados
na Figuralé e a Figura 17 mostra um exemplo de um corte radial de malha
hexaédrica para a geometria de um tubo.
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Figura 16 -Principais exemplos de elementos de malha em 3D.
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Fonte:VERGEL, 2013.

Figura 17 — Exemplo de visualizagao radial de malha hexaédrica para uma geometria
tubular.
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Fonte: BOER e BAHRI, 2015.

Malhas ndo estruturadas hibridas aproveitam as vantagens de cada tipo de
elemento, como vem sendo feito em varios trabalhos disponiveis na literatura, tal
como a ilustrada na Figura 18. Obedecendo os critérios de refinamento nas paredes
com elementos mais grossos no corpo do sistema, os hexaedros fornecem uma boa
relagédo entre nimero de elementos e o numero de nos criados, reduzindo o esforgo

computacional de célculos nas regides mais grossas. Os tetraedros exigem uma



42

densidade de elementos maior, porém se adequam mais facilmente em geometrias
complexas, como o dominio rotacional ao redor do impelidor. J& os prismas, S0 o tipo
de elemento que melhor atendem as necessidades para a resolu¢cado na camada limite
por combinar vantagens dos dois tipos anteriores € possivel com eles adequar a
superficies curvas das paredes e ao mesmo tempo ter uma homogeneidade na
transversal, definindo exatamente a quantidades de nds a ser calculada. Elementos
de piramide sdo gerados automaticamente, quando necessarios, para preencher as
lacunas entre os diferentes tipos de elementos (CASTRO, 2011, PEITER, 2017 e
ANSYS, 2017).

Figura 18 - Malha mista em um tanque agitado com elementos hexaédricos a), piramidais b),
tetraédricos c) e prismaticos d).

a) b)

c) d)

Fonte: Adaptado de PEITER, 2017.
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3.7.2 Escoamento multifasico

Existem duas abordagens principais para modelagem de fluxos multifasicos:
uma abordagem Euleriana-Lagrangiana e uma chamada Euleriana-Euleriana. A
abordagem Euleriana-Langrangiana considera a fase dispersa como particulas
interagindo com o fluxo continuo, resolvendo-as com métodos estatisticos
lagrangianos, e é bem aplicada para dispersdes com baixa fragdo volumétrica. J& na
abordagem Euleriana-Euleriana as fases sdo calculadas separadamente dentro de
um volume de controle com as mesmas equacfes e produz resultados melhores
guando a fase dispersa tem maior participacdo no sistema, que é o caso da reacao
de transesterificacdo para a producdo de biodiesel, em que a fase polar chega a
representar 15% de todo o volume (BOER e BAHRI, 2015). Assim, em um sistema
bifasico as equacfes da continuidade e conservacdo de momento assumem as

seguintes formas apresentadas em 9 e 10.

or; p;
altpl + V- (ripU) =0 )
% + V- (ry(piUU)) = —1Vpi+ V- (i (VU; + (UDT) + Sus +M;  (10)

Em que i se refere a cada uma das fases e M; representa forcas de
transferéncia de momento entre as fases: forca de disperséo turbulenta, forca de
sustentacao, forca de massa virtual, forca de lubrificacdo de parede e a forca de
arraste, que é a principal representante nesse termo. Se considerarmos transferéncia

de massa nas equacfes, soma-se no lado direito da equacdo da continuidade um

termo Z?’L [, representando a soma das taxa de fluxo de massa [;; entre as fases,
o x Nf (p+ +

e do lado direito da conservagcdo de momento um termo ijl(l‘ij U —Tjiu;)

correspondente a transferéncia de momento induzido pela transferéncia de massa
entre as fases (ANSYS, 2017). r representa as fracbes volumétricas, de forma que o

somatorio das fragoes de todas as fases é igual a 1 (equagéo 11).
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Zri ~1 (11)

A forca de arraste entre as fases € calculada usando um modelo desenvolvido
por Clift, Grace e Weber (1978). Para um escoamento bifasico, o atrito na fase 1
causado pelo contato com a fase 2 se da pela equacao 12.

M atrito = c12(U; — Uy) (12)

Em que ¢, € o coeficiente de arraste, calculado em funcdo do coeficiente
adimensional de arraste Cp e do didmetro médio dm dos volumes da fase dispersa.
Se esses volumes dispersos forem considerados como formas esféricas, o coeficiente

de arraste € dado pela equacéo 13:

3Cp
C12 :Z%szﬂul—uﬂ (13)

Ja4 o coeficiente adimensional de arraste pode ser calculado através de varios
modelos. Pfegler, et al, (1999) consideraram-no constante em seu trabalho, com valor
de 0,66. Ja Boer e Bahri (2015) utilizaram o modelo de Ishii-Zuber para particulas
densamente distribuidas pois tal modelo tem precedentes de utilizacdo em sistemas
0leo agua, e o modelo de Schiller-Naumann, usado no trabalho de Chuan (2012), que
comenta o uso do modelo tanto em sistemas liquido-liquido como em gas-liquido.

A formulacdo dessas abordagens sugere que a fase dispersa se encontra
homogeneamente distribuida, ou seja, o diametro das particulas dispersas é
constante. Conforme abordado na secdo sobre cinética, na reacdo de
transesterificacdo isso ndo é absolutamente verdade, e a variacdo nos diametros de
particulas podem ser corrigidos com o uso de PBE (CHUAN, 2012).

Outra equacéo (14) utilizada para a determinacdo do sistema é a de restricao

de pressao, que assume todas as fases sobre igual presséao.

p; =p,paratodoi =1, ....,Nf (14)
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Quando a gravidade e conveccao natural tem grande participacédo no fluxo,
termos relacionados ao peso do fluido e forcas de flutuacdo (equacdo 15) séo

adicionados nas equagdes de momento (ANSYS, 2017).

Swifrut = Ti(Pi — Pres)g (15)

Para sistemas multifasicos, a determinacéo da correta densidade de referéncia
é de extrema importancia. Por exemplo, em um fluxo com uma fase continua e outra
dispersa diluida, a densidade de referéncia pode ser a da fase continua. J& em fluxos
multifasicos menos diluidos, onde o termo tem importancia em ambas as fases, a
definicho como a densidade da fase mais leve evita erros de arredondamento e
simplifica as condicbes de contorno das pressGes e futuros célculos no pos-
processamento (ANSYS, 2017).

3.7.3 Escoamento turbulento e RANS (Reynolds Averaged Navier-Stokes)

O escoamento turbulento é caracterizado por irregularidades no mesmo, com
estruturas tridimensionais caoticas de dificil descricdo matematica, principalmente
representadas na forma de turbilhdes, ou vértices. Esses turbilhbes promovem uma
homogeneidade na quantidade de momento, energia e outras propriedades ligadas
ao escoamento e sdo formados em diferentes tamanhos, formando o que € chamado
de espectro de vortices (ANJOS, 2016). Nesse espectro, 0s maiores vortices sdo
formados a partir de uma transferéncia de energia do escoamento principal
denominado de alongamento de vértice, possuem dimensées com mesma escala do
escoamento médio e sdo governados por forcas inerciais, com comportamento
altamente anisotrépico. A partir desses, a energia é dissipada em turbilhdes de menor
tamanho num processo denominado cascata de energia. Os menores desses
turbilhndes possuem altos gradientes de velocidade, sendo governados por forcas
viscosas e comportamento isotropico, até dissipar totalmente a energia em forma de
calor (KLEIN, 2012). Por esse carater dissipativo, € necesséria a adi¢cdo constante de
energia ao sistema para manter a turbuléncia (ANJOS, 2016).

As primeiras ideias para o conceito de turbuléncia foram observadas por

Reynolds (1883), observando o comportamento do fluxo em um tubo transparente
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com crescentes vazdes de entrada e o auxilio de um filete de tinta injetado no centro
do sistema. Apés observar a formacdo dos turbilhdes, Reynolds identificou um
adimensional que levou seu nome para caracterizar os regimes de escoamento entre
laminar, transiente e turbulento. Reynolds sugeriu também, no regime turbulento,
substituir a velocidade instantanea por uma velocidade média U para a resolucdo das
equacdes. Isso pode ser feito com a separagdo da velocidade em um termo médio U

mais um termo flutuante u, como na equagao (16):

U=T+u (16)

Tomando a média para todo o escoamento, a aplicacdo de (16) nas equacdes da
continuidade e de Navier-Stokes (equacdes 1 e 2) resultam nas equacdes 17 e 18 :

ap

E-I_ V(pU)ZO (17)
a(gtl]) +V-(pUU) = —Vp+ V(u(VU + (VD)) — V(puu) (18)

O termo puu € denominado tensor de Reynolds e a equacdo 18 é denominada de

Equacao Navier-Stokes média de Reynolds, ou no inglés RANS (Reynolds Averaged

Navier-Stokes), a base para uma classe completa de modelos atuais de turbuléncia.
Uma das principais formas de resolver o tensor de Reynolds € a partir da

hip6tese de Boussinesq (equacao 19):
— — — 2
(puu) = pr (VU + (VO)) +3pko (19)

Feita como uma analogia a Lei de Newton da viscosidade, em que a tensdo de
cisalhamento € diretamente proporcional ao gradiente de velocidade, sendo a
constante de proporcionalidade a chamada viscosidade. Essa analogia deu origem a
um conceito chamado de viscosidade turbulenta u;. Entretanto esse modelo
considera a isotropia da turbuléncia, o que se sabe que néo ocorre, mas 0s modelos

geram resultados condizentes, ainda que com essa simplificagdo (KLEIN, 2012).
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3.7.4 Modelo k- € para escoamento turbulento e modelagem nas camadas limite.

Quando o fluxo se da em regime turbulento, caracterizado por flutuacdes na
velocidade média, a incorporacao desses efeitos é feita através da adicdo de termos
na equagdo de Navier-Stokes. Os modelos de turbuléncia mais utilizados s&o os de
duas equacgoes k-€ e k-w, que se baseiam nos calculos de Reynolds médio (RANS —
Reynolds Average Navier-Stokes) e apresentam uma equacao para o transporte de
energia cinética turbulenta (k) e outra equacao para a dissipacdo da energia cinética
(¢) ou taxa especifica de dissipagao (w). Esses modelos de duas equacdes foram
desenvolvidos com o intuito de remover a dependéncia empirica para determinagéo
de termos presentes em modelos de uma equacéo, sendo o primeiro desenvolvido o
modelo k- €. Outros modelos foram desenvolvidos a partir do mesmo, como o modelo
k- w que apresenta melhoramentos em relagdo & mudanca de escala no escoamento
em comparacgao ao k- € (KLEIN, 2012).

O modelo k- € é considerado o padrao da industria e mostra-se estavel e
robusto em aplicacbes como tanques agitados (PEITER, 2017). Nesse modelo, o
efeito da turbuléncia € levado em consideracao através de uma viscosidade efetiva

Lesr € UMa pressdo modificada p’, segundo 20, 21 e 22.

Herr = U+ pir (20)
k2
wr=Cup— (21)
, 2
p'=p+zpko (22)

ur € a chamada viscosidade turbulenta e C, € uma constante. Assim a equagéo da

conservacao de momento para multifases incorpora duas novas variaveis, k e € é

apresentada em 23 para fluidos incompressiveis.

V- (r;(pU0)) = —1,Vp', + V- (1 pepr,i (VU + (VUDT)) + Sy (23)
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Os valores dessas novas variaveis sao obtidos através das equacdes

diferenciais 24 e 25, em relacéo ao tempo, de cada uma delas.

_ Ui
v (ri (piUikl- - (ui + G—Zl) vm)) =1;(P, — pi&)) + T (24)
l
= HUri € 6)
Ve(rpligs — (i +— ) Ve | = Ti;(cslpi — Ceapi&r) + Tj; (25)
&l l

k = ~ . . P ~
Tl.s.s) e Tl.s. ) s50 as transferéncias interfasicas de € e k, Ce1, Cey, 0y; € 0. SA0 CcONstantes

do modelo. Pi € uma producédo de turbuléncia devido as forcas viscosas, que para
fluidos incompressiveis é dado pela equacgéo 26.

P; = pr;(VU; + (U)T)VU; (26)

Esses modelos séo validos para escoamentos completamente turbulentos,
mas essa consideracdo ndo € valida em todo o dominio de um sistema, pois 0
comportamento é alterado nas regifes proximas as paredes do mesmo. Proximo a
superficies sélidas, ou outros tipos de interface, os efeitos viscosos predominam sobre
efeitos turbulentos, pois existe uma estagnacédo da camada do fluido em seu contato
imediato, e o numero local de Reynolds turbulento € muito baixo. A estagnacdo é
transmitida a cada camada subsequente do fluxo de forma decrescente até uma certa
distancia da parede onde esse efeito € desprezivel. Essa distancia Ay onde o fluxo é
perturbado pela superficie chama-se camada limite (LAUNDER e SPALDING, 1974,
VERGEL, 2013).

A camada limite divide-se em trés regides. Mais perto da parede, onde 0s
efeitos da turbuléncia sdo minimos e € mais importante a viscosidade molecular, a
regido € chamada de subcamada viscosa. Mais longe da parede, a turbuléncia
aumenta rapidamente por conta da producéo de energia cinética turbulenta e a regiao
denomina-se camada turbulenta. Entre as duas, efeitos viscosos e turbulentos tem
igual importancia, e essa regido mediana é chamada de camada amortecedora, como

mostra a Figura 19 (VERGEL, 2013).
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Figura 19 - Regi6es da camada limite.

[ Camala Tushulerda
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Fonte: VERGEL, 2013.

Duas sdo as abordagens para considerar os efeitos de parede em métodos
numeéricos computacionais de fluidodinamica: A modelagem de baixo numero de
Reynolds e o método de funcdo de parede (LAUNDER e SPALDING, 1974).

Na modelagem de baixo numero de Reynolds, ou abordagem de parede
préxima, alguns parametros dos modelos de turbuléncia sédo alterados para
compensar a transi¢ao na importancia dos efeitos. O comportamento na camada limite
é calculado diretamente com a utilizacdo de malhas bastante refinadas na direcao
normal da superficie solida, o que exige um esforco computacional muito grande
(VERGEL, 2013). Embora existam modificacBes para essa abordagem nos modelos
k-¢ e k-w, 0os modelos baseados na frequéncia turbulenta (w) sdo mais indicados, e
valores da distancia adimensional da parede y* <2 sdo indicados para melhor
aproveitamento desse método (ANSYS, 2017). O adimensional y* € definido na
equacao 27, relacionada a velocidade de friccdo u,, que é a tenséo de cisalhamento
na parede t, reescrita para unidade de velocidade através da densidade do fluido

(equacao 28).

Ay u

y*+ =1 Z : @27)
T.\1/2

u=(;“’) (28)
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No método de funcdo de parede, as propriedades do sistema séo calculadas
em funcdes paralelas empiricas que computam toda a subcamada viscosa e a
camada amortecedora através de um comportamento logaritmico de velocidade. O
primeiro n6 da malha deve ser distante da parede o suficiente para os efeitos de
turbuléncia dominarem completamente o escoamento, ou seja, deve-se localizar na
camada turbulenta. Esse método é preferido por duas razdes praticas: reduz o tempo
de computacédo e armazenamento, e permite a adicdo de informacfes empiricas em
casos especiais, como por exemplo, rugosidade das paredes (LAUNDER e
SPALDING, 1974). Para esse método, a distancia adimensional utilizada depende do
sistema, mas assume valores bem maiores que podem chegar a y*>1000 em um
escoamento ao redor do casco de um grande navio, ou y*=300 nos tubos de pequenas
bombas (ANSYS, 2017), permitindo malhas mais grossas, como mostra a Figura 20.

Figura 20 - Resumo gréfico das abordagens de funcéo de parede e parede proxima.

Abordagem de fungédo de parede Abordagem de parede proxima
'l
camada
turbulenta
\ @
camada
? amortecedora
e subcamada
viscosa

T T 7 - T T H

parede

Fonte: ANSYS, 2017.

O CFX utiliza uma extensao das equacdes encontradas por Launder e Spalding (1974)
para a abordagem de funcéo de parede, resumidas nas equacoes 27, 28 e 29.

U, 1
t - - = +
Ut =— Kln(y )+C (29)

T

7

Em que U, é a velocidade tangente a parede acima de uma distancia Ay, u* é

a velocidade proximo a parede adimensional, K € a constante de von Karman e C é
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uma constante logaritmica que depende da rugosidade da parede. A Figura 21 ilustra
essa funcdo de parede aplicada a camada limite, e ilustra bem como a aproximacao

logaritmica é falha nas camadas anteriores a camada turbulenta.

Figura 21 — Funcéo de parede aplicada a camada limite.

A

U/Ur = 2.5 In(Ur yiv) +5.45

‘-§}———— camada interna ———————»|

U/Ur =Urylv

camada externa

U/Ur

subcamada camada camada
viscosa amortecedora turbulenta
e
y*=5 y* =60

InUryiv

Fonte: adaptado de ANSYS, 2017.

Para evitar erros e inconsisténcias nos calculos, alguns artificios podem ser
usados, como a definicdo de um limite minimo de Ay abaixo do qual os nés da malha
sao ignorados. Ainda que permita uma malha com elementos de controle maiores a
do que na abordagem de parede proxima, recomenda-se que existam pelo menos 10
ndés na camada limite, e elementos de controle menores nessa regido sao ainda
necessarios (ANSYS 2017).

3.7.5 Rotacao do impelidor no tanque

A existéncia de partes moveis em tanques agitados torna o uso de CFD mais
complexo. Os diversos efeitos causados pelas diferentes formas geométricas do
impelidor necessitam um refinamento da malha computacional na regido préxima ao
mesmo, e as diferencas de posi¢céo entre as partes moveis e as partes estaticas do
tanque (paredes e chicanas) exigem técnicas para a simulacdo desse efeito de

rotagdo no dominio do sistema (SOSSA, 2012).



52

A técnica mais simples, do ponto de vista computacional, € a chamada IBC (
Impeller Boundary Condition), ou Condi¢cdo de Contorno no Impelidor. Nessa técnica,
a rotacdo na regido do impelidor € simplesmente substituida por condi¢cdes de
contorno na superficie, tais como perfis de velocidade média e energia turbulenta
obtidos experimentalmente (VERGEL, 2013) ou por modelos de vortex causados pela
transmissao de energia no fluxo pelo impelidor (ALEXOPOULOS, MAGGIORIS e
KIPARISSIDES, 2002). Essa técnica é valida para qualquer sistema, mas exige a
disponibilidade de dados experimentais de dificil obten¢ao.

Outra forma de simular os efeitos € através do uso de quadros rotacionais de
referéncia, ou RFR (Rotating Frames of Reference), em que se especifica um dominio
que esteja em rotacdo em relacdo a um eixo (PEITER, 2017). Nessa técnica, o
impelidor é tratado como sendo estacionario e sdo acrescentados termos na equacgao
do balanco de momento, para incluir forca e aceleracdo centrifugas no dominio
rotativo (SOSSA, 2012)

Pode-se considerar todo o vaso como um unico dominio rotativo, SFR ( Single
Frame Rotation), ou dividir o sistema em duas ou mais regides (MFR: Multiple Frames
Rotation), e nesse caso considera-se uma regido rotativa, contendo o impelidor, e
uma regido estacionaria, contendo as paredes do vaso e chicanas (Figura 22). A
interface dos dominios deve-se localizar em uma regido na qual a mudanca de
variaveis nao seja tdo intensa, tanto no espaco como no tempo, para minimizar erros

de aproximacao nos métodos de convergéncia (VERGEL, 2013).

Figura 22 - Dominios estacionério e rotativo da técnica MRF

Dominio estacionario

]

Dominio rotativo

Fonte: VERGEL,2013
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Essa abordagem ndo necessita de dados experimentais, mas faz toda a
simulacdo em uma unica posicéo do impelidor. Embora néo cause efeitos indesejados
em relacdo a uma geometria simétrica, como as paredes de um vaso cilindrico, com
a presenga outros elementos internos, a falha na determinacdo da variacdo nas
posicdes relativas das partes moveis e estaticas do tanque podem causar desvios
entre 0 comportamento previsto no modelo computacional e do sistema real,
agravados em complexas geometrias e quanto maior for a interagdo entre os
elementos (SOSSA, 2012). No entanto, Vakili (2009) comenta que em tanques
agitados, a interacao dos efeitos do impelidor e das chicanas geralmente € pequena
e 0 método de MFR pode ser utilizado. Resultados com boa aproximacao
experimental utilizando essa técnica foram obtidos, tanto em seu trabalho como no de
Peiter (2017), que simulou um tanque agitado com chicanas para a producéo de
biodiesel de soja. A ideia da separacdo do dominio na regido ao redor do impelidor
permite o calculo de sistemas complexos com mais de um impelidor e velocidades de
rotacao diferentes simultaneamente, cada um com seu proprio dominio rotativo.

O método mais completo para a simulagao da rotacao do impelidor é chamado
de Malhas Deslizantes, também chamado de Sliding Grid ou Sliding Mesh, e foi
apresentado pela primeira vez por Perng e Murthy (1992). Nesse método, o dominio
também é dividido em um dominio rotativo ao redor do impelidor, denominado rotor, e
um estacionario para o corpo do fluido, chamado estator. A diferenga é que a malha
do rotor muda de posicdo junto com a geometria do impelidor com a mesma
velocidade angular, de forma que em cada tempo a posicéo relativa, das partes
moveis e estaticas, é alcancada e a predicdo € mais proxima da realidade (CASTRO,
2011). Na interface entre as malhas rotativa e estacionaria, 0os nos nao
necessariamente coincidem, e as propriedades sao calculadas e partir de um
algoritmo de malha nao coincidente (unmatched grid) (VERGEL, 2013).

Como a propria malha muda de posicdo, os termos de forgas centrifugas ndo
aparecem nas equacdes de balanco, entretanto a propria rotacdo da malha fornece
os termos de aceleragdo que compensam essas forgas (VERGEL, 2013).

Apesar de simular com precisdo os fluxos de qualquer tipo de impelidor e
escoamento, a desvantagem dessa técnica é o esforgco computacional, espaco de
armazenamento e memoria RAM exigidos, muito maiores que as outras abordagens
(CASTRO, 2011).
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4 METODOLOGIA

A metodologia abordada para as simulagdes em CFD compde-se basicamente
de quatro etapas: definicdo do problema, pré-processamento, solucdo dos modelos e
pos processamento (Figura 23). Esse procedimento € sequencial e erros cometidos
sdo propagados em cada etapa subsequente, portanto devem ser cuidadosamente
evitados (VERGEL, 2013).

Figura 23 - Fluxograma da metodologia aplicada em CFD.
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Problema )

F 3

‘ geometria — v .
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—>‘ Prée-Processamento J oarametros ’

malha 1 'y
modelos [ = 2 ajuste dos
[ Solucdo Numerica ] odelos

métodos [—

P&s-Processamento andlise de
resulfados

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.

4.1 DEFINICAO DO PROBLEMA

O problema trabalhado € o desenvolvimento de um reator vertical com agitacao
mecanica para a reacao de transesterificacdo, que possua uma regido de mistura e
no qual ocorra a separacao simultanea dos produtos formados.

As simulacdes se iniciaram com um processo em batelada com os produtos
finais da reacéo de transesterificacao (biodiesel, glicerol, metanol em excesso) em um
tubo com 7,5 cm de didmetro interno e com um impelidor tipo pas retas. Foi avaliado
o sistema em duas diferentes rotacdes, 350rpm e 250 rpm, valores comumente
investigados na literatura em tanques de mistura para a producdo de biodiesel
(PEITER, 2017; SELEMANI, 2017) e dois diferentes tamanhos de goticula média para
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a fase dispersa, sendo 5,5 x 10° m e 4,0 x 10-°°> m, valores escolhidos no trabalho de
Boer e Bahri (2015). As diferentes simulacdes em batelada estdo resumidas na
Tabela 6.

Tabela 6 - Resumo de parédmetros para simulacdes em batelada.

. ~ Rotacéo Tamanho de goticula
Simulacéao
(rpm) (m)
B1 350 5,5x10°
B2 250 5,5x10°
B3 350 4,0 x 10°
B4 250 4,0 x 10°

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.

O objetivo dessas primeiras simulacdes foi avaliar o modelo desenvolvido,
determinar o tamanho da regido de mistura e qual o perfil de separacao nesse sistema.
Para verificar como o sistema se comporta em regime continuo, foi verificado o perfil
de separacdo com trés diferentes fluxos entrada, escolhidas através de testes
préprias, e os mesmos dois diametros de goticula para a fase dispersa usados nas
simula¢cées em batelada. A rotacao foi 350 rpm, para todos os casos. As diferentes

simula¢@es continuas estdo resumidas na Tabela 7.

Tabela 7 - Resumo dos parametros para simulagdes continuas.

Simulacio Tamanho de goticula Fluxo de massa de
i (m) entrada (kg.s™)
Cl 5,5x 105 105
C2 4,0 x 105 105
C3 5,5 x 105 104
C4 4,0x10° 104
C5 5,5x 1075 102
C6 4,0x10° 103

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.
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4.2 PRE-PROCESSAMENTO

O pré-processamento foi realizado com os diferentes programas dentro do
pacote comercial ANSYS 13.0, sendo o SpaceClaim e DesignModeler para a criagao
da geometria, o Meshing para a criacdo das malhas, CFX para a selecdo dos modelos
e definicbes dos parametros de simulacéo, e o CFD-post para a geracao dos graficos
e andlise dos resultados. As geometrias foram colocadas de forma a ter o eixo Y na
posicéo vertical, sendo Y=0 a base do tanque para a referéncia das posi¢coes das
alturas no mesmo. Foram criadas malhas n&o estruturadas com elementos

tetraédricos e prismaticos para a geracao de malha.

4.2.1 Geometria

O sistema se compOe de um tanque vertical com uma haste central, e um
impelidor do tipo pas retas com entrada de topo. As geometrias foram desenhadas no
programa SpaceClaim, com o auxilio do DesignModeler para a unido dos sélidos em
uma parte Unica. Ambos 0s programas estao disponiveis no pacote comercial ANSYS
13.0. As dimensdes das partes estdo expostas na Tabela 8. Foram reproduzidas na
geometria dimensdes de equipamentos reais que serdo usados em validagao

experimental futura

Tabela 8 - Dimens@es do sistema para a simulacdo em batelada.

Altura (cm) 90
Reator A .

Diametro interno (cm) 7,5

Diametro total (cm) 5

Altura (cm) 2

Impelidor Altura das Pas (cm) 1

Comprimento das pas
15
(cm)

Largura das pas (cm) 0,1
Tubo de entrada Diametro (cm) 3,5

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2018.
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O impelidor foi colocado na metade da altura do tanque, estando o seu centro
exatamente na altura y =45.

O dominio foi divido em duas regifes: uma rotativa, que contém o impelidor, e
outra estacionaria contendo o corpo do vaso. O dominio rotativo deve ter, segundo
Vergel (2013), um tamanho tal que a interface entre os dois dominios ndo se altere
de forma acentuada no espaco e tempo, condicdo obtida a uma distancia axial a partir
do centro do impelidor de +/- 0,25D, em que D é o didametro do impelidor, e a um raio
de 0,75D. A Figura 24 ilustra a regido separada no dominio rotativo.

Figura 24 - Dominio rotativo contendo impelidor

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Utilizando as recomendacdes para o dominio rotativo, 0 mesmo resultou em
um didametro igual ao do tanque, separando o dominio estacionario em dois sélidos
isolados um do outro, embora para efeitos do programa, ambos séo tratados como
um unico. Para o reator continuo, um tubo de entrada com diametro de 3,5 cm foi
adicionado logo acima da regido rotativa, de forma a interferir pouco tanto na dindmica
mais intensa préximo ao impelidor quanto na altura da regido de separacao procurada
logo acima do mesmo. A Figura 25 mostra para os reatores em batelada (a) e
continuo (b) os dominios: rotativo (azul), estacionario superior (vermelho) e
estacionario inferior (verde), a entrada no tubo lateral e saidas na parte superior e
inferior para 0 e a e Figura 26 mostra a regido aproximada em detalhe ao redor do
impelidor.
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Figura 25 - Viséo externa dos dominios rotativo (azul) e estacionarios (lilas e verde)
para os reatores em batelada (a) e continuo (b).

7

90 cm

<
N

(a) (b)

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Figura 26 — Visao interna aproximada em detalhe ao redor do impelidor para os
reatores em batelada (a) e continuo (b).

(a) (b)
Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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4.2.2 Geracao da malha

Para a criacdo da malha, foi usado o programa ANSYS Meshing,
disponivel no pacote comercial ANSYS 13.0. Foram criadas malhas néo estruturadas
hibridas, com elementos tetraédricos e prismaticos. A parte interna das paredes do
reator e da haste do impelidor foram preenchidas com prisma, numa espessura
maxima de 3x10-3 m divididas em 5 camadas iguais para o célculo da camada limite.
Ao redor das pas e corpo do impelidor, a malha foi preenchida com elementos
tetraédricos, que melhor se ajustaram a geometria mais complexa da regido, conforme
mostrado na Figura 27. O mesmo meétodo foi usado para gerar a malha do reator
continuo (Figura 28).

Para questéo de refinamento do dominio rotativo, foi determinado tamanho de
elemento de 1x103 m para as pas do impelidor e nas paredes externas do dominio
rotativo, e o tamanho de 4x10-® m no restante das paredes, evidenciados nas Figuras
29 e 30) com uma taxa de crescimento para os elementos de 1,2. No reator em
batelada, a malha gerada totalizou 940425 elementos, com 268281 nés, enquanto a

malha do reator continuo apresentou 1162091 elementos e 342528 nos.

Figura 27 - Malha hibrida n&o estruturada com camada de prismas gerada para o reator em
batelada.

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 28 - Malha hibrida n&do estruturada com camada de prismas nas paredes para reator
continuo.

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Figura 29 - Corte horizontal da malha na regido do impelidor para o reator em batelada.

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 30 - Corte vertical da malha gerada para o reator continuo.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

4.2.3 Modelagem no CFX

Toda essa etapa foi realizada no programa CFX-Pré, disponivel no pacote
comercial ANSYS 13.0.

O biodiesel utilizado como referéncia foi o metilico proveniente da soja. As
propriedades necessarias para as simulacdes foram retiradas de Peiter (2017),
determinadas na referéncia de 30°C como sendo viscosidade 0,004568 Pa.s e
densidade de 874,6 kg/m3. Ainda de Peiter (2017) foi usada como referéncia a massa
molar do o6leo de soja sendo 874 g/mol para os calculos estequiométricos e
guantidades finais de biodiesel, metanol em excesso e glicerol para uma reacdo com
proporcao molar de 1:7 6leo/alcool, condicdes essas que resultaram em seu trabalho
rendimentos superiores a 98%. A partir de tais valores, considerando 100% de
rendimento, determinou-se as fragcdes massicas aproximadas finais de biodiesel Xb =
0,80, metanol Xm = 0,12 e glicerol Xg = 0,08. Essas foram usadas como ponto de
composicao global para a determinacdo da composi¢céao das fases a partir dos dados
de equilibrio liquido-liquido no trabalho de Mazzutti, et al (2013). Foram entéo criadas
no CFX dois novos componentes materiais representando as duas fases formadas na
transesterificacdo, mostrados na Tabela 9, sendo a primeira (Fase C) definidas no

CFX como fluido continuo e a segunda (Fase D) como fluido disperso.
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Tabela 9 - Fracdes massicas dos componentes formados ao final da reacao de
transesterificacao.

Material Xb Xm Xg
Fase C 0.93 0.07 0
Fase D 0 0.5 0.5

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.

Foi considerado o sistema isotérmico a 30°C, e foi utilizada uma pressao de

referéncia de 1 atm. Outras determina¢des para o modelo no CFX foram:

(1) A adicéo dos efeitos de gravidade e flutuacdo na direcdo Y, importantes

nas regides de menos turbuléncia onde ha separacao das fases;

(i) A configuragao de parede nédo deslizante nas paredes do reator e nas

superficies do agitador (impelidor e haste);

(iii) A configuragéo da superficie superior do fluido no regime em batelada
como uma parede de deslizamento livre (Free Slip Wall) com tensores e
velocidades axiais nulas, ja que ndo ha fluxo de massa através dessa
superficie, e a altura do liquido esta longe o suficiente do impelidor para

impedir a formacao de um vortex central.

(iv)  Para as simula¢des continuas, foi determinado uma vazao de saida no
topo do tanque como a fracdo de 0,86 da vazao de entrada e uma saida

no fundo correspondendo a 0,14 da vazéo de entrada,

(V) Adicionado a forca de arraste para a interagao entre as fases do sistema

através do modelo de ishii-Zuber.
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O resumo dos modelos e métodos para a solucdo de diferentes aspectos estao

resumidos na Tabela 10.

Tabela 10 - Escolhas de modelos e métodos de resolugéo.

Abordagem Euleriana-Euleriana
Turbuléncia K-€
Camada Limite Funcao de parede
Rotacdo do dominio MFR
Esquema de Adveccéo High Resolution

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.

As simulacfes foram determinadas em regime estacionario com um fator de
escala de tempo automatico de 1.0. Entretanto, para a classe de equacgdes especificas
de fracdo volumétrica foi determinado um passo de tempo fisico de 10 s, devido a
lenta convergéncia dessas em comparacdo com as demais.

Para a inicializacdo do programa foi determinada em todo o reator a Fase C
(fase apolar) como tendo 0,86 de todo o volume, sendo o restante correspondente a
Fase D. O critério de convergéncia utilizado foi o padrédo RMS igual a 104, sendo que
para as fragGes volumétricas o critério € de uma ordem maior (RMS de 10-3). Foi
também utilizado um limite de 3000 iterac6es para comparagao entre as diferentes
situacoes.

As solugBes numeéricas foram calculadas utilizando o programa CFX, disponivel
no pacote comercial ANSYS 13.0 em um notebook Lenovo y50-70 com processador
Intel Core i7-4710HQ, 8Gb de memodria RAM e placa de video NVIDIA GeForce
GTX860, sistema operacional Windows 10 64 bits. O PAds-processamento foi realizado
no CFD-Post, disponivel no mesmo pacote.

O tempo de processamento variou bastante, tendo valores extremos de
aproximadamente 8 horas para 0s casos continuos de maior vazao até cerca de 62
horas para os casos em batelada com o menor diametro de goticula para a fase

dispersa
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Atraveés dos graficos das fracdes volumétricas das fases ao longo do reator, as
linhas de corrente, campos de velocidade das simulacdes em batelada foi possivel
tracar o perfil fluidodinamico do sistema, avaliando a influéncia da entrada de massa
na separagdo de goticulas dispersa de diferentes diametros nas simulacdes
continuas. As principais analises estdo expostas a seguir.

5.1 SIMULACOES EM BATELADA

A primeira simulacédo em batelada se deu com a rotacdo de 350 rpm e tamanho
de goticula 5.5.10°° m. As distribuices de fracdes volumétricas das fases continua e

dispersa sao mostradas na Figura 31.

Figura 31 — FracGes volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator para o
sistema em batelada a 350 rpm com tamanho de goticula 5.5.10° m.

Frag@o volumétrica Fracao volumétrica
0.974 0.827
0.922 0.776
0.871 0.724
0.819 0.672
0.767 0.620
0.716 0.569
0.664 0.517
0.612 0.465
0.561 0414
0.509 0.362
0.457 0.310
0.405 0.259
0.354 0.207
0.302 0.155
0.250 0.103
0.199 0.052
0.147 0.000

a "_1 b) =

0 0.250 0.500 (m) 0 0.250 0.500 (m)

I I I
0125 0.375 0.125 0.375

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Pode-se observar a formacao de uma regido em torno do impelidor com uma
fracdo volumétrica constante, representando o espaco com maior turbuléncia, que
mantém as particulas da fase dispersa suspensas de forma homogénea. Entretanto a
fracdo volumétrica da fase continua nessa regido esta bem acima do valor inicial de
0,86, evidenciando a estratificacdo da fase dispersa, mais pesada. Observa-se
também a separacéo desejada da fase contendo biodiesel na parte superior do tanque
em quase sua totalidade. A Figura 32 mostra as linhas de corrente para a fase
dispersa no tanque e a Figura 33 mostra o campo de velocidade da fase dispersa

préxima ao impelidor para essas mesmas condicoes.

Figura 32 - Linhas de corrente para a velocidade da fase dispersa para o sistema em batelada a
350 rpm com tamanho de goticula 5.5.10°° m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 33 - Campo de velocidades da a fase dispersa para o sistema em batelada a 350 rpm
com tamanho de goticula 5.5.10°° m.

Campo de velocidades
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Pela andlise das Figura 32 e 33 fica aparente o comportamento dentro da
regido de agitacdo, com o escoamento radial esperado pelo impelidor do tipo pas retas
e regides de recirculacdo proximas. Observa-se também que a fase dispersa é
direcionada da regido de intensa turbuléncia para cima ou para baixo, a partir do qual
decanta nas regides de menor velocidade. Observa-se que a velocidade reduz
abruptamente ao se afastar do centro, comportamento evidenciado pela coloracéo
azul escuro das linhas de fluxo e diminuicdo do tamanho dos vetores, que logo
desaparecem em comparacao com a regiao mais intensa.

A Figura 34 ilustra os fluxos de massa para a fase dispersa na regido em torno
do impelidor. I, e I; representam os fluxos de massa ascendente e descendente que
escapam da regido pela velocidade do fluxo, e s&o maiores quanto maior for a fracao
volumétrica da fase polar na regido. D é a massa de fase dispesa que retorna da
regido superior, onde encontra-se menores velocidades. Apesar das particulas
decantarem na regido inferior do tanque, uma pequena parte é arrastada de volta pela

fase continua, quantidade essa representada por 4, e Ac € o acumulo.
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Figura 34 — llustracéo do fluxo de massas da fase dispersa naregido ao redor do
impelidor do sistema em batelada.

-

Ac

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Como ha apenas uma pequena transi¢cdo da regido de agitacdo para a parte
superior contendo a fase separada, pode-se concluir que D e I, tem a mesma
intensidade, e a fragdo volumétrica da fase dispersa ao redor do impelidor diminui pela
diferenca entre I; e A. Eventualmente todas as particulas dispersas serdo levadas
para baixo e as fases se separam totalmente em um tempo infinito. Entretanto, aqui
sdo mostrados os resultados ao atingir o critério de convergéncia para a simulacao
(ou bastante proximas a mesma ao atingir 3000 iteracdes), em que as propriedades
mudam de forma lenta o bastante para serem consideradas, por razdes praticas, como
constantes.

A Figura 35 mostra o grafico das fracGes volumétricas da fase continua em
funcdo da altura do tanque tanque para o sistema em batelada a 350 rpm com
tamanho de goticula 5.5.10> m. Observa-se mais claramente o tamanho da regido de
agitacdo, compreendida entre as alturas de 35 cm e 57 cm, estando o centro do
impelidor na altura de 45 cm. Essa regiao corresponde a 24,4% do volume do tanque,
0 que equivale a aproximadamente 1,1 L dos 4,41 L totais. O perfil de separagéo nas
partes superior e inferior do tanque diferem entre si. Na parte superior, tanto o efeito
da gravidade quanto o arraste causado pela recirculacdo do fluxo da fase continua

levam as particulas da fase dispersa no mesmo sentido, portanto as mesmas retornam
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rapidamente a zona de maior turbuléncia com apenas uma pequena regido de

transicao.

Figura 35 - Fracdo volumétrica da fase continua em funcéo altura do tanque para o sistema em
batelada a 350 rpm com tamanho de goticula 5.5.10° m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Na parte inferior, a recirculacédo da fase continua arrasta as particulas dispersas
contra a gravidade. Somando-se ao fato de que ha uma dificuldade na flotacdo da
fase continua devido a turbuléncia do sistema na regido central, a separacao se da de
forma mais gradual e linear em dois estagios: inicialmente com perfil mais brando, até
a altura proxima a 20 cm, e outro mais acentuado até o fundo do tanque, onde o fluxo
do sistema é bem menos intenso e a decantacdo da fase dispersa se da de forma
livre.

A Figura 36 mostra as fracdes volumétricas da fase continua em funcéo da
altura do tanque para o tamanho de goticula de 5,5.10°> m nas rota¢des do impelidor
de 350 rpm e 250 rpm. A diminui¢do da rotacdo nao altera significantemente tanto o
grau de separagao quanto o perfil de separacdo e a comparacdo das linhas de
corrente (Figura 37) e campo de velocidade (Figura 38) para 0S mesmos casos
mostram que, apesar da reducao de até 30% nas velocidades maximas obtidas para
a fase dispersa, as mesmas se dissipam a valores baixos em distancias do centro do
impelidor equivalentes a rotacdo mais alta, mantendo o comportamento no resto do

tanque inalterado.



Figura 36 - Fracdo volumétrica da fase continua em funcé&o da altura do tanque para os
sistemas em batelada a 350 rpm (a) e 250 rpm (b) com tamanho de goticula 5.5.10-5 m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 37 - Linhas de corrente da fase dispersa para os sistemas em batelada a 350 rpm (a) e
250 rpm (b) com tamanho de goticula 5.5.10° m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Figura 38 - Campo de velocidades para a fase dispersa para 0s sistemas em batelada a 350
rpm (a) e 250 rpm (b) com tamanho de goticula 5.5.10° m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Embora a possibilidade de manter a mesma separag¢do com a rotacao de 250
rpm represente uma economia de energia, valores mais altos podem ser fundamentais
para a transesterificacdo pois a tensdo gerada pelos impelidores radiais afetam as
forcas de quebra e coalescéncia das goticulas dispersas, que ndo tém diametro
homogéneo numa situacao real, como discutido na sec¢ao 3.5.

As fracdes volumétricas das duas fases para a simulacdo em batelada a 350
rpm e tamanho de goticula 4.10-5 m sdo expostas na Figura 39. Observa-se ja
diferencas na separacdo para esse sistema em relagdo ao caso com goticulas de
maior diametro e que a fracdo volumétrica mantida na regido de maior turbuléncia esta
préxima da condicéo inicial de 0,86, como observado na Figura 40. Também houve
um aumento na zona de fracdo volumétrica constante de quase 15 cm na parte
inferior, e a zona intermediaria entre o centro e fase leve na parte superior foi

suavizada.

Figura 39 - FracGes volumétricas das fases continua (a) e dispersa (b) ao longo do reator para
o sistema em batelada a 350 rpm e tamanho de goticula 4.10°m
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.



Figura 40 - Fracdo volumétrica da fase continua em funcéo da altura do tanque para os
sistemas em batelada com tamanho de goticula 5.5.10° m (a) e 4.10° (b) a 350 rpm.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Vale reiterar que por se tratar de um sistema sem entrada de massa, numa
condicdo de tempo infinito as fases se separam totalmente. O que esta evidenciado
neste caso € que a separacao se d4 mais lentamente com a diminuicao do tamanho
de goticula (Figura 41). Isto corrobora com o trabalho de Boer e Bahri (2015), que
estudaram a separacédo de fases para a producédo de biodiesel ao longo de um reator
tubular de 4m de comprimento, e um dos parametros estudados foi o diametro das
goticulas da fase dispersa (Figura 42). Ainda segundo os autores, isso se da pela
influéncia da &rea superficial para as transferéncias de massa, momento e energia,
como a forca de arraste, que é a principal forca de transferéncia entre as fases
continua e dispersa. O aumento da area superficial aumenta esse arraste, fazendo
com que o efeito da gravidade seja mitigado e as goticulas mantenham-se suspensas
mais facilmente. Outro ponto de comparacdo entre os resultados € o perfil de

separacao, mais imediato na parte superior e gradual na regido inferior.

Figura 41 - Diferenca na separac¢ao devido aos diferentes tamanhos de goticula da fase
dispersa a uma mesma rota¢ao (350 rpm)
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 42 - Separacéo da fase dispersa ao longo de um reator tubular em diferentes didmetros

de goticula.
0,055 mm 0,04 mm
1.000
0.750
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0.000

Fonte: Boer e Bahri, 2015.

A Figura 43 mostra a comparacgao das linhas de corrente para a velocidade da
fase dispersa na simulagdes em batelada a 350 rpm e diferentes didmetro de goticulas
para a fase dispersa. Com a maior quantidade da fase dispersa presente na simulacéo
de menor didmetro é possivel observar uma recirculacdo abaixo da regido de maior
turbuléncia. Entretanto, a presenca de um perfil de separacdo menos inclinado na
mesma regido no caso do maior didmetro, observada anteriormente, evidencia uma
resisténcia que sugere que essa recirculagdo ocorre em ambos os casos. O
comportamento da fase dispersa na regido proxima ao impelidor se mantém
praticamente inalterado em relacao a simulacdo com o didmetro de goticula maior,
atingindo velocidades bastante proximas, mostrando que o tamanho da goticula tem
pouca importancia frente a velocidade de agitacdo. No que diz respeito a separacéo,
a diferenca entre os tamanhos de goticula pode impactar na produgéo de biodiesel,
pois a medida em que a reacdo se desenvolve, como discutido na secao 3.5, as
goticulas da fase dispersa aumentam de tamanho, diminuindo o arraste e facilitando
sua separagao.

Entretanto, como esse aumento representa a reducdo na area superficial, a
taxa de reacao € afetada negativamente. Isto sugere que a regido de maior turbuléncia
e a recirculacdo possam ter papéis diferentes na transesterificacdo. Enquanto a
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turbuléncia da primeira quebraria as goticulas e manteria a reacdo a uma alta taxa, a
segunda funcionaria como uma regido de coalescéncia para a separacdo da fase

formada, e contribuindo com uma conversao de forma mais lenta.

Figura 43 - Linhas de corrente da fase dispersa para os sistemas em batelada com tamanho de
goticula 5.5.10°m (a) e 4.10° (b) a 350 rpm.

Linhas de corrente Linhas de corrente
. 0.863 ' 0.877

0.647 0.658

0.432 0.439

0.216 }%—‘ 0.219

. 0.000 S ' 0.000

[ms™1] [m s*-1]

Q) \\ )
X0
0 0.250 0.500 (m) 0 0.250 0.500 (m)
| ] | |
0.125 0.375 0.125 0.375

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

As fracdes volumétricas das fases continua em fungéo da altura do tanque para
diametro de goticula de 4.10-5 m para a fase dispersa nas rotacdes de 350 rpm e 50
rom sdo mostradas na Figura 44. Assim como no caso das particulas de maior
didmetro,a rotacdo do impelidor pouco efeito teve na separagédo de fases. A regido
com frac@o volumétrica constante continua compreendida entre as alturas de 22,5 cm
e 57 cm, sendo essas fracbes mantidas iguais as concentracdes de entrada, e

nenhuma mudanca significativa foi alcancada na separacao.



Figura 44 - Fracado volumétrica da fase continua em funcéo da altura do tanque para os
sistemas em batelada a 350 rpm (a) e 250 rpm (b) com tamanho de goticula 4.10° m.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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5.2 SIMULACOES CONTINUAS

As simulacdes em batelada mostram que é possivel a separacdo de fases
nesse tipo de tanque, e que a velocidade do impelidor pouco efeito tem nessa
separacao. Investiga-se agora se o impacto de crescentes entradas de massa no
sistema com os dois diametros de particula.

As frag6es volumétricas das fases continua e dispersa na simulacdo em regime
continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 5,5.10° m e vazéo de entrada de 10

kg/s sdo mostrados na Figura 45.

Figura 45 - Frac8es volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator na
simulacdo em regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 5,5.10° m e vazédo de
entrada de 10° kg/s.

Fragéo volumétrica Frag&o volumétrica
0.983 0.795
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

A vazéao de entrada foi determinada com 0,86 de fragdo volumétrica para a fase
apolar e 0,14 para a fase polar, aproximadamente o que resulta apos a reagdo de
transesterificacdo completa. A vazédo de entrada para esse caso, 10° kg/s, com as
densidades calculadas pelo programa como 868 kg/m3 para a fase leve e 972 kg/m3
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para a fase pesada, equivale a 1,13.10® m3/s. A regido de fracdo volumétrica
constante, que compreende a maior turbuléncia gerada pelo impelidor esta localizada
entre as alturas de 35 cm e 57 cm, confirmando os resultados obtidos anteriormente
nas simulacdes em batelada. Diferente da caso em batelada, no caso continuo ocorre
um equilibrio da fracdo volumétrica das fases nessa regido devido aos fluxos de
massa ilustrados na Figura 46. Entretando, a baixa vazdo de 10-° kg/s nédo é suficiente
para manter o equilibrio igual & condi¢do inicial, o0 que ocorre apenas apés uma
diminuicdo da fase dispersa na regido, atingindo um estado estacionario em uma

fracdo volumétrica de 0,93 da fase continua.

Figura 46 — llustracéo do fluxo de massa da fase dispersa naregido ao redor do impelidor no
sistema continuo.

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Com a mesma rotacdo (350 rpm), a reducdo do tamanho de goticula tem um
impacto diferente dos casos em batelada, como observada na Figura 47, que
compara as fracoes da fase dispersa ao longo da altura do tanque com a mesma
vazdo e diferentes diametros de goticula. O tamanho reduzido faz com que a
velocidade em que as goticulas decantam, que afeta a quantidade D, seja menor,
necessitando de um grande volume da fase dispersa na parte superior do tanque até

gue a quantidade decantada seja suficiente para compensar I,.
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Figura 47 - Fracdes volumétricas da fase dispersa ao longo do reator nas simulacfes em
regime continuo a 350 rpm, vazdo de entrada de 10° kg/s e diametro de goticula 5,5.10°m (a) e

4.10° m (b).
Fragao volumétrica Fragao volumeétrica
0.795 0.736
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[ 0.646 0.598
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0.000 -0.000
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Observa-se claramente o aumento da quantidade da fase dispersa na parte
superior do tanque entre as alturas de 57 cm e em torno de 70 cm, bem como a regido
transicdo para parte ja separada de 10 cm com o tamanho de particula de 4x10° m,
contra apenas 5 cm de transicdo para o tamanho de particula de 5,5x10° m. No caso
das goticulas de menor diametro, as fragcdes volumétricas em equilibrio na regido de
maior turbuléncia sdo iguais as fracdes de entrada, de forma que essa vazédo é
suficiente para manter suspensas as goticulas menores tanto na regido de maior
turbuléncia quanto nas regides de recirculacdo acima e abaixo da mesma.

A Figuras 48 mostra as fracdes volumétricas das fases continua e dispersa
para regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 5,5.10° m e vazdo de
entrada de 10 kg/s.



80

Figura 48 - Fracdes volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator na
simulag&o em regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 5,5.10° m e vazdo de
entrada de 10* kg/s.
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I I I
0.125 0.375 0.125 0.375

Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

A Figura 49 ilustra o impacto do aumento da vazao de massa no equilibrio na
regido de maior turbuléncia para as goticulas de 5,5.10-5 m e vazfes de entrada iguais
a 1.10° kg/s e 1.10* kg/s. Aumentando-se a vazédo de entrada em uma ordem, o
equilibrio para as goticulas de maior diametro € atingido muito mais proximo a
concentracdo inicial de entrada. Apenas um pequeno aumento deste valor seria
suficiente para evitar a diminuicdo da fracdo volumétrica da fase dispersa na regiao
de maior turbuléncia, e € de se esperar que vazdes maiores de entrada superem a

velocidade de decantacao da fase dispersa evitando a separagéo no tanque.
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Figura 49 - Fracado volumétrica da fase continua em funcéo da altura do tanque para os
sistemas continuos com tamanho de goticula 5,5.10° m e vazdes de entrada 1.10° kg/s (a) e
1.10* (b) kg/s.
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A Figura 50 mostra as fracfes volumétricas das duas fases no tanque para a
simulalgao regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 4.10°° m e vazéo de
entrada de 104 kg/s.

Figura 50 - Fracdes volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator na
simulag&o em regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 4.10°° m e vazéo de
entrada de 10* kg/s.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

Comparando os resultados das simulacdes de fiferentes vazes com o
tamanho de particula menor, vemos que o aumento da vazdo de entrada em uma
ordem teve pouca influéncia na separacdo, e os gréaficos gerados sdo bastante
semelhantes em ambos 0s casos. A regido onde as goticulas continuam suspensas a
uma fracdo volumétrica constante observada para a vazdo de 10° kg/s vai de uma
altura Y no tanque de 22 cm a 60 cm, com uma grande quantidade da fase dispersas
até a altura de 65 cm. Ja no caso da vazdo maior, 1.10* kg/s as fragGes volumétricas
sdo praticamente constantes da altura de 18,5 cm a 67,5 cm, como mostrado na
Figura 51. Essa diferenca representa pouco frente & mudan¢a de uma ordem na
vazao de entrada, que causou alteracdo mais significativa para o caso do diametro de

5,5.10° m. Entdo, quando menores os tamanhos das particulas, a turbuléncia e



83

velocidade do fluxo tem mais importancia para a separacéo de fases que a vazao de
entrada, o que permite uma maior producao em regime continuo enquanto o aumento

da vazéo nao for suficiente para evitar a separacéo dos dispersos com maior diametro.

Figura 51 - Fracdo volumétrica da fase continua em funcéo da altura do tanque para os
sistemas continuos com tamanho de goticula 4.10° m e vazdes de entrada 1.10° kg/s (a) e
1.10* (b) kg/s.
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Para o caso do diametro de goticula da fase dispersa 5,5.10°> m e o aumento
da vazdo de entrada em mais uma ordem, para 103 kg/s sdo mostradas na Figura
52. A essa vazao nenhuma separacao € obtida nas extremidades do tanque, de forma
que essas condicoes ja estdo fora de interesse pratico. O mesmo se aplica para o
diametro de goticula 4.10°°> m na mesma vazéao de entrada, onde ndo houve também
separacao alguma (Figura 53). Esse resultado era esperado para altas vazfes, porém
a estabilidade do sistema mostrado na Figura 51 (em que n&o houve diferencas
significativas na separacdo com a mudan¢ca de mesma ordem) sugere que ha um
ponto critico em que a entrada de massa é grande o suficiente pra suprimir os efeitos
de gravidade para separacao das fases mudando drasticamente o comportamento do
sistema, e a producao continua pode ser explorada até esse ponto limite. A vazao de
entrada que permitiria a separacdo de fases com a maxima producao, nas condicdes

estudadas, estaria entdo préoxima a 1.10 kg/s.

Figura 52 - Frac8es volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator na
simulacdo em regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 5,5.10° m e vazéo de
entrada de 107 kg/s.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.
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Figura 53 - Fracdes volumétricas das fases continua(a) e dispersa(b) ao longo do reator na
simulag&o em regime continuo a 350 rpm, com tamanho de particula 4.10°° m e vazéo de
entrada de 103 kg/s.
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Fonte: Elaborado pelo autor, 2019.

A Tabela 11 mostra os tempos de residéncia na regido de maior turbuléncia
com as devidas vazdes simuladas, ja que esta é a regido de principal interesse para
a reacao de transesterificacdo. Como as vazGes mais altas ndo permitem a separacao
do sistema, o tempo de residéncia ideal para uma operacao pratica seria préximo a

2h 40 min, com um tempo complementar das particulas nas regiées de recirculacao

adjacentes, principalmente as de menor diametro.

Tabela 11 — Tempo de residencia na regido de maior turbuléncia para cada um dos casos das
simulagdes continuas.

~ L ~ . Tempo de
: ~ Vazao méassica  Vazédo volumétrica AR
Simulacdes residéncia
(kg/s) (m3/s) ()
CleC2 10° 1,13.10°® 27
C3eC4 104 1,13.10° 2,7
C5eC6 103 1,13.10° 0,27

Fonte: Elaborado pelo Autor, 2019.
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Entretanto, a vazéo de entrada ideal sera determinada de forma precisa apenas
apos a reacao quimica e tamanho de particula heterogéneo serem implementadas no
modelo, ja que é possivel que particulas dispersas de tamanhos diferentes alterem
seu fluxo mutualmente e é necessario observar o andamento da rea¢do quimica nas
regides de menor turbuléncia. Observa-se também que em todas as simulacdes, a
separacao nao se deu completamente, principalmente na parte inferior do tanque, o
gue abre espaco para investigagdes de otimizagdo para a geometria do mesmo, com
adicdes como reciclo, mudancas de forma no fundo, presencgas de elementos internos
como chicanas para homogeneizac¢ao da turbuléncia ao redor do impelidor e espirais
para direcionamento do fluxo que podem interferir a separacdo de fases nas zonas
intermediarias.

Ha, entretanto, a necessidade de validacdo experimental do modelo antes de
passos posteriores. Confirmados os comportamentos obtidos nessas simulacoes, a
utilizacdo de modelos mais completos e precisos como o0 modelo LES para turbuléncia
e método de deslizamento de malha para os célculos permitirdo a quantificacdo exata
dos parametros de velocidade e turbuléncia e interagbes entre as fases, para a

viabilizacdo da producéo de biodiesel a partir deste tipo de reator.
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6 CONCLUSAO

As simula¢des mostram o perfil de escoamento no taque, com uma regiao de
altas velocidades e turbuléncia em torno do impelidor que compreende um volume de
24,4% do total do tanque. Nessa regido a alta turbuléncia mantém a fase dispersa
suspensa a uma fragdo volumétrica constante.

Abaixo e acima dessa regido citada, a separacao entre as fases se da de forma
diferente. Mais imediata na parte superior devido aos efeitos de gravidade atuantes
na fase dispersa e mais gradual na parte inferior devido a resisténcia imposta pela
gravidade e turbuléncia para a flotacdo da fase continua.

Variando-se a velocidade de rotagdo do impelidor, observa-se que, apesar da
diferenca na magnitude das velocidades maximas obtidas, as mesmas se dissipam a
valores muito baixos em distancias do centro do tanque semelhantes para os dois
casos estudados, e o comportamento geral da separagcdo de fases e regides de
interesse € 0 mesmo.

A zona de recirculacéo abaixo da regido de maior turbuléncia € suficiente para
manter suspensas as particulas da fase dispersa de menor didametro simuladas,
enquanto causa apenas uma resisténcia a separacdo para as particulas de maior
diametro.

A entrada de massa no sistema regula e equilibra a fracdo volumétrica da fase
dispersa na regido de alta turbuléncia para os diametros de particula maiores. Para
as particulas de tamanhos menores, entretanto, a energia fornecida pelo impelidor é
mais importante e a entrada pouco efeito tem na separagcdo das mesmas. Entretanto,
vazdes de 102 kg/s evitam totalmente a separacdo de fases para ambos 0s casos e
sugere-se que had um ponto critico onde a entrada de massa passa a ter grande

importancia na separacao de fases para particulas de menor diametro.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A separacao de fases na configuragcao de tanque vertical agitado abre um leque
para novas investigacbes. O primeiro passo € confirmar experimentalmente o
comportamento obtido nas simulacdes e a inclusdo da reacdo quimica no modelo,
com a devida validagao experimental.

Outros efeitos a serem estudados incluem efeitos de temperatura, densidade,
viscosidade e outras fontes de transferéncia de momento entre as fases néo
consideradas neste trabalho.

A disponibilidade de dados experimentais permitird aprimoramentos como a
determinacdo dos modelos de turbuléncia mais precisos para esse tipo de sistema,
ainda desconhecido na literatura. Essa determinacédo de modelos precisos, bem como
a inclusdo de consideracfes importantes como a heterogeneidade das particulas
dispersas podem confirmar a viabilidade técnica do sistema proposto e tornardo
possivel a extrapolagdo da geometria utilizada para otimizacdo do processo,
combinando véarios fatores como: utilizacdo de mdltiplos impelidores com diferentes
papéis no escoamento interno do tanque; elementos internos como chicanas ou
espirais, diametros varidveis no tanque, reciclo de correntes e por fim andlises de

viabilidade econdmica para a efetiva producéo de biodiesel.
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