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RESUMO

O impacto ambiental devido ao uso de combustiveis fosseis e as
questdes politicas envolvendo seu uso tem impulsionado a busca por
combustiveis derivados da biomassa. Desta forma, o biodiesel tem
aparecido nesse contexto com o0 objetivo de substituir, parcialmente ou
totalmente, a utilizagdo de combustiveis derivados de petroleo. O
biodiesel ¢é definido como uma mistura de ésteres obtidos
principalmente a partir da reacdo de triglicerideos e alcool. A reacéo
mais comumente utilizada para sua sintese é a transesterificacdo. Este
trabalho tem como objetivo desenvolver um modelo multifisico,
empregando 0 método de elementos finitos, para a producdo de
biodiesel em reator tubular, considerando escala laboratorial e industrial.
A reacdo de transesterificacdo foi idealizada segundo uma proporcéo
molar de 1:5 (6leo de colza:metanol), considerando catalisador béasico,
juntamente com um modelo cinético completo, incluindo as reacdes
diretas e reversas. Foram estudados aspectos da transferéncia de massa,
calor e quantidade de movimento ao longo do reator. Foi analisado o
efeito da presenca do meio poroso e da pratica de mistura prévia dos
reagentes a injecdo no reator, juntamente com o efeito da perda de calor
por fluxo convectivo nas paredes do reator. Verificou-se que a reacéo do
6leo de colza e metanol é muito répida, atingindo altas conversdes
(99,44%) em poucos minutos de reacdo. Com relacdo a cinética
reacional da produgdo de biodiesel, os dados obtidos por meio do
modelo desenvolvido foram validados com dados experimentais da
literatura, obtendo-se boa concordancia entre estes e o modelo.
Verificou-se que o reator tubular estudado possui comportamento
tedrico de um Reator Perfeitamente Misturado, apresentando um grande
desvio do ideal Plug Flow. Constatou-se a partir do Planejamento
Fatorial 2° que as varidveis temperatura e razdo molar
(metanol:triglicerideo) séo significativas com relagcdo & conversdo em
biodiesel, juntamente com a interacdo entre elas, sendo seus efeitos
positivos, ou seja, quanto maiores os valores para tais variaveis, maior
sera a conversdo em biodiesel obtida. O modelo de regressdo ajustado
apresentou um excelente coeficiente de determinacdo, podendo ser
empregado para fins preditivos. A utilizacdo da plataforma multifisica
para a simulacdo por meio do método de elementos finitos se mostrou
uma ferramenta valiosa para o estudo da produgdo de biodiesel em
sistemas continuos, nos quais se pode colocar em evidéncia aspectos
fenomenoldgicos do escoamento reativo. Tal estudo é importante por



fornecer parametros que podem ser empregados para descrever o
sistema reacional e auxiliar no projeto e otimizacdo de reatores
tubulares, visando condicfes 6timas de operacéo.

Palavras-chaves: biodiesel, simulacdo, reator tubular



ABSTRACT

The environmental impacts due to the use of fossil fuels and the political
issues surrounding its use have driven the search for fuels derived from
biomass. Thus, biodiesel has appeared in this context in order to replace
partially or totally the use of petroleum fuels. Biodiesel is defined as a
mixture of esters derived mainly from the reaction of triglycerides and
alcohol. The reaction most commonly used for their synthesis is the
transesterification. This work aims to develop a multiphysics model
using the finite element method for biodiesel production in tubular
reactor considering laboratorial and industrial scale. The
transesterification reaction was idealized according a molar ratio of 1:5
(rapeseed oil: methanol), considered basic catalyst, together with a
complete kinetic model, including direct and reverse reactions. Aspects
of mass transfer, heat and momentum along the reactor was studied. The
effect of the presence of the porous medium and the mixing process of
reactants prior to the injection into the reactor, together with the effect
of heat loss by convective flows in the walls of the reactor were
analyzed. It was found that the reaction of rapeseed oil and methanol
was very fast, reaching high conversions ratio (99.44%) in a few
minutes of reaction. About the reactional kinetics for the biodiesel
production, the data obtained through the developed model was
validated with experimental data from the literature, obtaining good
agreement between these and the model. It was found that the studied
tubular reactor has the same theoretical behavior of a Perfectly Mixed
Reactor with a large deviation from the ideal Plug Flow. It was found
from the Factorial Design 2° that the variable of temperature and molar
ratio (methanol:triglyceride) are significant in relation to the biodiesel
conversion, along with the interaction between them and its positive
effects, that is, the higher the values for these variables, the greater the
conversion of the biodiesel obtained. The adjusted regression model
showed an excellent coefficient determination. It can be used for
predictive purposes. The use of the multiphysics platform for the
simulation using the finite element method has proved a valuable tool
for studying the production of biodiesel in continuous systems, in which
bringing to light phenomenological aspects of the reactive flow.
This study is important to provide parameters that canbe used to
describe the reaction system and assist in the design and optimization of
tubular reactors, aiming at optimal operating conditions.

Keywords: biodiesel, simulac&o, reator tubular
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CAPITULO |
INTRODUGAO

1.1 INTRODUCAO

O interesse por combustiveis produzidos a partir de fontes
renovaveis cresce em todo o planeta devido a uma possivel instabilidade
no mercado internacional de petrdleo e a poluicdo ocasionada por
combustiveis fdsseis, provocando o aquecimento global devido ao
aumento significativo do efeito estufa. O Brasil possui uma posi¢éo de
destaque no cenario mundial devido ao grande potencial de producéo de
etanol e & diversidade para a producdo de possiveis oleaginosas para a
producdo de biocombustiveis.

Vaérios estudos sobre o emprego de fontes de biomassa para a
producdo de biodiesel tém sido intensificados nos altimos anos. A idéia
principal é transformar a matéria-prima renovavel em combustiveis
alternativos aos derivados de petrdleo, visando baixo custo de producéo
com alta eficiéncia e menor impacto ambiental.

As principais matérias-primas para a sintese de biodiesel sdo 0s
6leos vegetais e os alcodis. Devido a sua diversidade e alta
produtividade de grdos utilizados na fabricacdo de Oleos vegetais, 0
Brasil possui grande potencial na producéo de biodiesel. No entanto, a
escolha de uma oleaginosa deve levar em consideracao o teor de 6leo na
planta, caracteristicas fisico-quimicas, rendimento agricola e a
disponibilidade de colheita em cada regido. Segundo mapeamento
apresentado por Pinto et al., (2005), as principais fontes para produgédo
de biodiesel na regido Nordeste sdo a mamona, palma, babacu, soja e
algoddo. A utilizacdo de 0Oleos provenientes de frituras também tem se
tornado uma alternativa viével para a producdo de biodiesel (WUST,
2004; NETO e ROSSI, 2000).

Os alcotis mais utilizados no processo de transesterificagdo sdo o
metanol e o etanol. Devido a maior facilidade de aplicacdo e menor
custo, o metanol é largamente utilizado. No entanto, a rota etilica tem
recebido especial atencdo devido ao carater ndo toxico, a renovabilidade
e a grande disponibilidade no Brasil.

Com relacdo ao processo de producdo de biodiesel, o estudo de
modelagem e simulacdo é de grande importancia, pois possui a
capacidade de predizer o comportamento do sistema de producéo, além
de auxiliar na solugdo dos problemas relacionados ao projeto e
otimizag&o do processo.
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O Método de Elementos Finitos (MEF) tem se destacado nas
aplicacdes da area de engenharia, e mais especialmente nos Gltimos anos
em mecénica dos fluidos. Pacotes comerciais contendo modelos
classicos da literatura, que estabelecem relagcBes para as principais
variaveis relacionadas ao escoamento de fluidos e o transporte de calor e
massa, tém viabilizado a simulacdo de problemas considerados de
resolugcdo complexa, como por exemplo: sistemas reacionais, sistemas
multifasicos, perfis aerodinamicos, dentre outros.

A aplicacdo de tal ferramenta na modelagem de reatores quimicos
pode aperfeigoar a descricdo do escoamento, o qual, a luz da engenharia
das reacBes quimicas, geralmente, é tratado segundo uma combinagdo
de modelos altamente idealizados.

1.2 OBJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho é realizar um estudo de simulacéo
do escoamento reacional em reator tubular continuo para a producéo de
biodiesel metilico por meio do método de elementos finitos em
plataforma multifisica. Desta forma, pretende-se demonstrar a eficiéncia
da metodologia adotada para o desenvolvimento de novas tecnologias de
producdo de biocombustiveis.

121 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Entre os objetivos especificos deste trabalho, estao:

1. Estudar a fluidodindmica do sistema reacional, por meio da
andlise da distribuicdo dos perfis de velocidade e pressao no reator;

2. Estudar a transferéncia de massa dos componentes da reagéo
de transesterificagdo ao longo do reator;

3. Estudar a transferéncia de calor no reator continuo,
avaliando o efeito da temperatura sobre o sistema reacional;

4. Quantificar o afastamento do comportamento teérico do
reator tubular, por meio da analise do coeficiente de dispersdo do
sistema;

5. Validacdo da simulacdo da cinética da reacdo de
transesterificagdo com dados da literatura, comparando-se dados
experimentais e simulados;

6. Andlise do efeito das propriedades fisicas variaveis:
densidade, viscosidade, condutividade térmica e capacidade calorifica;
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7. Avaliar o comportamento do sistema reacional para a
producdo de biodiesel, tendo em vista a ampliacdo de escala (reator
industrial), considerando diferentes geometrias;

8. Estudar o efeito do meio poroso na distribuicdo de
velocidades de escoamento e na mistura dos componentes e suas
conseqliéncias sobre o grau de conversdo em biodiesel;

9. Estudar o efeito da utilizacdo do procedimento de mistura
dos reagentes previamente a injecdo no reator sobre o grau de conversao
em biodiesel;

10. Awvaliar o efeito da perda de calor no meio reacional devido
ao fluxo convectivo da parede do reator para 0 meio externo;

11. Awvaliar o efeito das varidveis de processo na producdo de
biodiesel e determinar um modelo matematico para o sistema, através de
um planejamento estatistico.

1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

Este trabalho esta estruturado em cinco capitulos, iniciando-se
por este, Capitulo I, o qual apresenta uma introducdo referente ao
assunto abordado e objetivos do estudo.

O Capitulo 1l apresenta a revisdo bibliogréfica, tratando dos
principais conceitos relacionados a producdo de biodiesel, bem como a
simulacdo por meio do método de elementos finitos em plataforma
multifisica.

No Capitulo 111, se descreve os modelos utilizados para o estudo
do escoamento reacional, juntamente com a metodologia de céalculo dos
pardmetros utilizados nas simulagdes.

No Capitulo IV séo apresentados os resultados referentes a todo o
estudo de simulacdo, o qual inclui, os aspectos de transferéncia de
quantidade de movimento, calor e massa do sistema reacional,
considerando reator tubular em escala laboratorial e industrial,
juntamente com a analise do desvio do comportamento tedrico do reator.

E para finalizar, o Capitulo V apresenta as conclusdes e as
sugestdes para trabalhos futuros.






_ CAPITULO Il
REVISAO BIBLIOGRAFICA

A proposta deste capitulo é apresentar uma revisao da literatura
sobre os principais assuntos abordados neste trabalho, tais como:
definicdo de biodiesel, incluindo as matérias-primas e técnicas
empregadas para sua producdo; descricdo da cinética da reacdo de
transesterificacdo; emprego de reatores tubulares e utilizacdo do método
de elementos finitos.

2.1 BIODIESEL

A utilizacdo de biocombustivel, derivado de biomassa, vem
apresentando um potencial econdmico promissor no mundo inteiro,
sendo um mercado que cresce rapidamente devido: primeiro, a sua
enorme contribuicdlo a melhoria das condicbes ambientais,
principalmente nos grandes centros urbanos; em segundo lugar, como
fonte estratégica de energia renovavel em substituicdo ao 6leo diesel e
outros derivados do petréleo (MA e HANNA, 1999)

A lei n® 11.097 datada de 13 de janeiro de 2005 define o biodiesel
como sendo: “biocombustivel derivado de biomassa renovavel para uso
em motores a combustdo interna com ignicdo por compressao ou,
conforme regulamento, para geragao de outro tipo de energia, que possa
substituir parcial ou totalmente combustiveis de origem fdssil”
(BRASIL, 2005). Os 6rgaos americanos American Society for Testing
and Materials (ASTM) e Nacional Diesel Board definiram o biodiesel
como derivado mono-alquil éster de &cidos graxos de cadeia longa,
proveniente de fontes renovaveis como Oleos vegetais ou gordura
animal.

Pelas semelhancas de propriedades fluidodindmicas e
termodindmicas, o biodiesel e o diesel de petréleo possuem
propriedades similares, especialmente quando consideradas sob os
aspectos de combustibilidade em motores do ciclo diesel. Portanto, os
desempenhos e 0s consumos sdo praticamente equivalentes, com pouca
ou nenhuma necessidade de modificacdo ou adaptacdo dos motores para
funcionar regularmente com um ou com o outro combustivel
(DEMIRBAS, 2003, 2008).
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2.1.1 MATERIAS-PRIMAS

As matérias primas graxas tipicas para a producdo de biodiesel
sdo os Oleos vegetais e a gordura animal. Os 6leos sdo compostos em
média por cinco acidos graxos principais: palmitico, estearico, oléico,
linoléico e linolénico. Esses acidos compdem mais de 95% do teor de
acidos graxos dos 6leos. Entretanto, dependendo da espécie oleaginosa,
ha variagdes na composicdo quimica do dleo.

Em relacdo as oleaginosas, destacam-se as principais para
producdo de biodiesel: soja, algoddo, amendoim, dendé, girassol,
mamona, pinhd manso e canola. Devido a sua diversidade e alta
produtividade de grdos utilizados na fabricagdo de Oleos vegetais, 0
Brasil possui grande potencial para a producéo de biodiesel. No entanto,
a escolha de uma oleaginosa deve levar em consideragdo o teor de 6leo
na planta, o rendimento agricola e a disponibilidade de colheita em cada
regido (OLIVEIRA, 2010).

Sdo também consideradas matérias primas para a producdo de
biodiesel as gorduras animais, destacando-se o sebo bovino, os éleos de
peixes, o 6leo de mocotd, a banha de porco, e os Oleos e gorduras
residuais (descarte) resultantes do processamento doméstico, comercial
e industrial (WUST, 2004; NETO e ROSSI, 2000).

Quanto aos alcodis, os mais freqlientemente empregados sdo 0s
de cadeia curta, tais como metanol, etanol, propanol e butanol. No
mundo, quase a totalidade do biodiesel produzido é pela rota metilica.

O metanol é um liquido incolor, de baixa viscosidade, toxico por
inalacdo, ingestdo ou por contato prolongado com a pele. Atualmente, é
produzido através da redugdo catalitica do mondxido e dioxido de
carbono provenientes do gas natural.

O etanol é uma substancia incolor e de cheiro caracteristico
penetrante. E obtido por via fermentativa a partir de vegetais ricos em
acucares como cana-de-agUcar e beterraba; a partir do amido, extraido
do arroz ou do milho; e a partir da celulose, extraida da madeira.
Entretanto, no Brasil, o etanol produzido provém da cana-de-agUcar
(FERRARI et al., 2005).

Na producdo de biodiesel, o metanol proporciona maiores
vantagens comparado ao etanol. O metanol é mais barato que o etanol,
possui cadeia mais curta e maior polaridade, o que facilita a separagédo
entre os ésteres e a glicerina resultantes da reacdo de transesterificacéo.
O tempo de reacdo para uma mesma taxa de conversdao € cerca da
metade, quando se utiliza 0 metanol (HOLANDA, 2004).
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De outro lado, o etanol torna-se mais atrativo do ponto de vista
ambiental, devido ao fato de ser renovavel e menos téxico que o
metanol. No entanto, o etanol e a matéria-prima utilizada devem conter
um baixo contelido de &gua para facilitar a separacdo da glicerina. Para
atingir esta condicdo, utiliza-se etanol anidro, implicando em aumento
dos custos de producdo (HOLANDA, 2004).

2.1.2 TECNICAS DE OBTENGAO DE BIODIESEL

Quanto ao processo de produgdo, existem varias técnicas aceitas
para a obtengdo do biodiesel, tais como: microemulsificacdes, pirolise,
esterificacdo, transesterificagéo e reacdes livre de catalisadores.

O processo de microemulsdo é definido como uma disperséo
coloidal formada normalmente por dois liquidos imisciveis: alcool e
triglicerideos. Este processo é empregado para resolver problemas de
alta viscosidade dos 6leos vegetais puros, reduzindo a viscosidade do
6leo com solventes, tais como alcodis simples (KOH e MOHD GHAZI,
2011; SINGH e SINGH, 2010).

Pirélise é a conversdo de uma substancia em outra através de
aguecimento com ou sem adi¢do de catalisador. Envolve aguecimento
na auséncia de ar ou oxigénio e quebra de ligacBes quimicas para
producdo de moléculas menores. O material a ser pirolisado pode ser
6leo vegetal, gordura animal, acidos graxos naturais e ésteres metilicos
de &cidos graxos (FUKUDA, et al., 2001; KOH e MOHD GHAZI,
2011; BALAT e BALAT, 2010).

A esterificacdo é uma das técnicas utilizadas para obtencdo de
biodiesel e consiste na reacdo entre os &cidos carboxilicos, encontrados
nos 6leos vegetais, com metanol ou etanol para formar ésteres metilicos
ou etilicos, respectivamente, e agua. Geralmente, a reacdo de
esterificacdo é catalisada por acidos inorgénicos como o 4cido sulfurico
(BOOCOCK et al., 2003).

2.1.2.1 TRANSESTERIFICACAO

O modo mais comum de produzir biodiesel é através do processo
de transesterificacdo, sendo a reacdo de uma gordura ou de um 6leo com
um alcool produzindo uma mistura de ésteres (biodiesel) e glicerol
(Figura 2.1). O processo é uma sequéncia de trés reacdes reversiveis e
consecutivas, em que os monoglicerideos e diglicerideos sdo os
intermediarios (SHARMA, et al., 2008; KOH e MOHD GHAZI, 2011).
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Devido ao carater reversivel da reacdo, um excesso de agente
transesterificante (alcool) é utilizado. A relacdo estequiométrica de
alcool e 6leo é de 3:1, no entanto usa-se geralmente a relacdo de 6:1
(ENCINAR et al., 2007; MA e HANNA, 1999).

CH-00C-R, R-COO-R' CH;-OH

| catalisador

CHy-00C-R; + 3ROH — Rp-CO0-R’ * CH-0OH
<

CH,-00C-R, R,-COO-R’ CH,-OH

Trigliceriden Aleool Esteres Gliceral
Figura 2.1 — Reacdo de transesterificacio global.

Um catalisador é geralmente usado para acelerar a taxa de
velocidade da reacdo, e, portanto, melhorar o rendimento, podendo ser
basico, 4cido ou enzimético.

2.1.2.1.1 CATALISE HOMOGENEA BASICA

Catalise homogénea é aquela em que o catalisador e 0s reagentes
estdo na mesma fase reacional. Quando se utiliza uma base como
catalisador da reacdo, denomina-se catdlise homogénea bésica
(FREEDMAN et al., 1986).

As reacBes com catalisadores basicos sdo mais rapidas e eficazes
do que com catalisadores &cidos. Este processo € frequentemente
utilizado pois requer moderadas temperaturas, baixas pressdes e
pequenos tempos de reagdo, atingindo altas conversdes (MATH et al.,
2010).

As bases mais empregadas sdo hidroxido de sodio ou de potassio
e os alcoxidos. A grande desvantagem deste processo € a presenca de
agua e de acidos graxos livres, os quais contribuem para a reacdo de
saponificacdo (SCHUCHARDT et al., 1998).

2.1.2.1.2 CATALISE HOMOGENEA ACIDA
Na catdlise homogénea &cida sdo empregados acidos de

Brownsted, tais como acido sulfarico, cloridrico e fosférico. Este
método para a sintese de biodiesel pode ser utilizado quando se possui
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alto teor de acidos graxos livres e agua, como é o caso de dleos ja
utilizados para frituras (NETO e ROSSI, 2000).

Os catalisadores acidos fornecem alto rendimento em ésteres
monoalquilicos, entretanto, a reacdo é lenta, e normalmente requerem
temperaturas elevadas para atingir uma boa taxa de converséo.

2.1.2.1.3 CATALISE HETEROGENEA

Com o objetivo de minimizar os problemas associados ao
processo homogéneo, sistemas cataliticos heterogéneos tém sido
empregados para a alcodlise de triglicerideos. Tais sistemas permitem
um processo mais limpo e com melhor viabilidade econdmica e
ambiental.

A catélise heterogénea propde diminuir significativamente o
numero de etapas no processo, evitar problemas de corrosdo na planta
de producdo, possibilitar a reutilizacdo do catalisador e facilitar a
purificacdo da glicerina.

Entretanto, algumas limitag6es sdo encontradas quando utilizados
estes catalisadores, como: a reducdo da atividade catalitica na presenca
de agua, maior tempo de reacdo e necessidade de temperaturas mais
elevadas (SHIBASAKI-KITAKAWA et al., 2007; SHAHID e JAMAL,
2011).

2.1.2.1.4 TRANSESTERIFICAGAO ENZIMATICA

As enzimas utilizadas nas rea¢Ges de producéo de biodiesel sao as
lipases. O interesse no estudo da utilizacdo das lipases em reagbes de
produgdo de biodiesel se refere ao fato destas apresentarem boa
atividade catalitica, mesmo em substratos que contenham elevado teor
de &cidos graxos livres e de agua, tais como os dleos residuais de fritura.
O processo catalisado por enzima facilita a separagdo do glicerol gerado
como subproduto, a purificacdo dos ésteres, e permite o emprego de
temperaturas amenas de operagao.

De outro lado, 0 uso da catalise enzimatica inclue o alto custo das
lipases se comparado com outros catalisadores e a inativacdo das lipases
por contaminacBGes da matéria-prima e por alcodis polares de baixa
massa molar (NELSON et al., 1996; MATH et al., 2010).
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2.1.2.1.5 TRANSESTERIFICACAO SUPERCRITICA

O processo de transesterificacdo em condicfes supercriticas tem
como objetivo a obtencdo de ésteres de acidos graxos sem a utilizacdo
de catalisadores, ndo sendo assim necessaria a etapa de purificacdo. A
matéria-prima reage com o alcool sob altas pressdes e temperaturas, de
forma que a mistura fique fluida e homogénea. Dessa forma, os
triglicerideos ndo polares podem ser bem solvatados pelo fluido
supercritico, podendo formar um sistema unifasico.

A principal caracteristica de um fluido nessa regido supercritica
consiste no fato de que propriedades como densidade, poder de
solvatacdo, viscosidade e difusividade, podem ser controladas pela
variagdo da temperatura e pressao do sistema (MADRAS et al., 2004).

213 FATORES QUE INFLUENCIAM A REACAO DE
TRANSESTERIFICACAO

O processo de transesterificacdo pode ser afetado por varios
fatores, os mais importantes sdo: presenca de &cidos graxos livres,
umidade, concentracao e tipo de catalisador, razdo molar entre alcool e
6leo, tipo de alcool, tempo e temperatura de reacdo, intensidade da
agitacdo do sistema, além do uso de co-solventes organicos.

2.1.3.1 PRESENGA DE UMIDADE E ACIDOS GRAXOS LIVRES

O teor de acidos graxos livres e a umidade sdo parametros
importantes para determinar a viabilidade do processo de
transesterificagdo de 0leos vegetais, gorduras animais, ou qualquer outro
tipo de matéria-prima apropriada para a transesterificagdo béasica. Para
produzir uma reacdo catalisada por base, o teor de acidos graxos livres
precisa estar abaixo de 3%. Quanto mais alta a acidez da matéria-prima,
menor é a eficiéncia de conversdo. Ambos, excesso e insuficiéncia de
catalisador podem causar a formacdo de sabdes (MEHER et al., 2006;
ATADASHI et al., 2011).

A adicdo de catalisador basico em excesso pode compensar um
indice de acidez alto, porém, o sabdo resultante pode provocar o
aumento da viscosidade ou formacdo de géis, os quais interferem na
reacdo, bem como na separacdo da glicerina (DEMIRBAS, 2008).

O emprego de matérias-primas de baixo custo para a produgdo de
biodiesel, muitas vezes pode gerar problemas, pois estas contém grande
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quantidade de &cidos graxos livres. Assim, como forma de contornar o
problema, pode ser empregado previamente o processo de esterificacao,
o qual elimina a quantidade de acido graxo existente na matéria-prima
(MEHER et al., 2006).

Quando a agua estd presente, especialmente em elevadas
temperaturas, pode ocorrer a hidrolise dos triglicerideos a diglicerideos,
formando acidos graxos livres. Entretanto, a presenca de agua em
temperaturas medianas leva a formacdo excessiva de sabdo. Este
consome o catalisador e reduz sua eficiéncia, ocorrendo um decréscimo
na producdo de ésteres e dificultando a separacdo do glicerol e do éster
durante o processo de lavagem do biodiesel. Portanto, os reagentes
devem ser substancialmente anidros (ATADASHI et al., 2011).

A literatura indica que durante a reacdo de transesterificagdo uma
pequena quantidade de &gua € gerada, podendo causar formacdo de
sabdo durante a transesterificagdo (MA e HANNA, 1999; SHARMA et
al., 2008; BAJPAI e TYAGI, 2006).

Segundo Ferreira (2007) o teor de agua na matéria-prima deve
estar abaixo de 0,3%. Se a oleaginosa ndo atende a tais especificacdes, a
mesma pode ser utilizada, mas o rendimento ¢ menor devido a formacao
de sabdo e desativacdo do catalisador.

2.1.3.2 CONCENTRAGAO E TIPO DE CATALISADOR

A reacdo de transesterificagdo pode ser catalisada tanto por
catalisadores homogéneos quanto heterogéneos. Os catalisadores
homogéneos incluem os alcalinos e os acidos.

Os catalisadores alcalinos sdo 0s mais usados uma vez que 0
processo é mais rapido e as condigBes reacionais sdo moderadas. Porém,
a sua utilizacdo na transesterificagdo de Oleos vegetais com alto indice
de acidez produz sabéo pela neutralizagdo dos &cidos graxos no dleo e a
saponificagdo do triglicerideo. A formagdo de sab8o é uma reacdo
paralela indesejavel, porque ela parcialmente consome o catalisador,
diminui o rendimento em biodiesel e dificulta as etapas de separacdo e
purificacdo, pois pode ocorrer a formacéo de emulsdes (MA e HANNA,
1999; ARACIL et al., 2004; MEHER et al., 2006).

Embora a transesterificacdo via catalise alcalina forneca altas
conversdes em pequenos tempos reacionais, a reacdo tem varias
desvantagens: a recuperacdo do glicerol é dificil, o efluente alcalino
requer tratamento, além de que os acidos graxos e a agua interferem na
reacdo, como mencionado anteriormente (FUKUDA et al., 2001).
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Na catalise alcalina, os catalisadores mais comumente usados sdo
hidréxido de sodio, hidréxido de potassio, metdxido de sodio e
metdxido de potassio. Na grande maioria dos trabalhos encontrados na
literatura, a porcentagem de catalisador em massa varia de 0,1% a 1,5%
(SHARMA e SINGH, 2008; BOOCOCK et al., 2003, VICENTE et al.,
2005, ENCINAR et al., 2007).

A transesterificacdo via catalise acida é muito mais lenta que a
via alcalina e também necessita de condicGes de temperatura e pressdo
mais extremas.

A catélise acida é o segundo método mais utilizado para a
producdo de biodiesel. Os acidos mais utilizados sdo: acido sulfurico,
acido fosférico e 4acido cloridrico (GOODWIN, et al., 2005;
JACOBSON et al., 2008; MA e HANNA, 1999; ARACIL et al., 2004).

Recentemente, tem ocorrido um aumento no desenvolvimento de
catalisadores heterogéneos na producdo de biodiesel, uma vez que sua
utilizacdo em reacdes de transesterificacdo simplifica consideravelmente
0 pos-tratamento. Além disso, o uso de catalisadores heterogéneos nédo
produz sabdes. Entretanto, alguns destes requerem extremas condicBes
de reacdo, e os rendimentos e tempos reacionais ainda sdo desfavoraveis
guando comparados aos catalisadores basicos (VICENTE et al., 1998).

Os catalisadores heterogéneos mais utilizados sdo silicatos de
titdnio, compostos alcalinos terrosos metalicos, resinas trocadoras
anidnicas e guanidinas heterogenizadas em polimeros organicos.

2.1.3.3 RAZAO MOLAR ENTRE ALCOOL E OLEO

A razdo estequiométrica para a transesterificacdo requer trés mols
de alcool e um mol de 6leo para produzir trés mols de ésteres e um mol
de glicerol. Porém, a transesterificacdo é uma reacdo em equilibrio, que
exige um excesso de alcool para deslocar o equilibrio para a formacdo
de biodiesel.

Para a méxima conversdo de ésteres, a relacdo molar deve ser
maior ou igual a 6:1 (alcool:6leo) (MEHER et al., 2006).

Entretanto, segundo Meher et al., (2006), um grande excesso de
alcool deve ser evitado, pois, como este aumenta a solubilidade da
glicerina no biodiesel, a separacdo desses produtos da reacdo torna-se
dificil.
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2.1.3.4 INFLUENCIA DO TIPO DE ALCOOL

Os alcoois mais freqilientemente empregados sdo os de cadeia
curta, tais como metanol, etanol, propanol e butanol. O emprego do
etanol é vantajoso pois este é um produto obtido através de biomassa, e
desta maneira, 0 processo torna-se totalmente independente do petréleo,
promovendo a producdo de um combustivel completamente agricola.

A producdo de ésteres etilicos via catalise basica é mais dificil se
comparada com a producdo de ésteres metilicos, devido a formacéo de
emulsdo estavel indesejada durante a etandlise. Metanol e etanol sdo
imisciveis em ftriglicerideos a temperatura ambiente, sendo as reacoes
normalmente agitadas mecanicamente para aumentar a transferéncia de
massa, formando emulsdes durante a reacdo. Porém, na metanolise,
estas emulsdes separam-se facilmente em duas camadas, uma inferior
(glicerol) e outra superior rica em ésteres; ja na etanolise elas sdo mais
estaveis, dificultando a separacéo e purificacdo dos ésteres (BOOCOCK
etal., 2003; MEHER et al., 2006).

2.1.3.5 TEMPO DE REACAO

Estudos mostram que a conversdo aumenta com o tempo de
residéncia. Inicialmente, a reacdo € lenta devido ao efeito de mistura e
dispersdo do alcool no 6leo. Em seguida a reacdo se desenvolve
rapidamente até alcancar rendimento maximo (KOH e MOHD GHAZI,
2011; BALAT e BALAT, 2010).

A transesterificacdo catalisada por acido requer um tempo de
reacdo superior, quando comparado a reacdo catalisada por base, isto
devido & alta reatividade dos catalisadores bésicos (KOH e MOHD
GHAZI, 2011; BALAT e BALAT, 2010).

Segundo Eevera et al., (2009) apud Leung et al., (2010), um
tempo prolongado de reacgdo leva a reducdo do rendimento dos produtos,
devido as reagdes de hidrolise, causando uma elevacdo na concentragdo
de acidos graxos livres e formacao de sabao.

2.1.3.6 TEMPERATURA

Em geral, a temperatura tem uma influéncia positiva na
conversdo de 6leos em ésteres. Temperaturas elevadas diminuem a
viscosidade, melhorando assim a transferéncia de massa entre os
componentes. No entanto, altas temperaturas devem ser evitadas, pois
podem acelerar a saponificacdo. Além disso, a temperatura da reacéo
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ndo deve exceder o ponto de ebulicdo dos reagentes (MA e HANNA,
1999; LEUNG e GUO, 2006; LEUNG e LEUNG, 2010)

A temperatura padrdo para que ocorra a reacdo, através da
catalise alcalina é 60°C, mas dependendo do tipo de catalisador,
diferentes temperaturas dardo diferentes graus de conversdo, e por essa
razdo a faixa de temperatura deve estar entre 25 e 120°C. Para a catalise
acida a faixa de temperatura varia de 55 a 80°C (ARACIL et al., 2004,
KOH e MOHD GHAZI, 2011).

2.1.3.7 INTENSIDADE DE AGITAGCAO

Como a mistura reacional é constituida inicialmente por duas
fases pouco misciveis, a intensidade de agitacao auxilia na transferéncia
de massa entre as fases, aumentando assim a taxa de conversdo. Além
disso, dependendo da solubilidade do alcool no éleo, a transferéncia de
massa pode se tornar um fator limitante (STAMENKOVIC et al., 2008).

2.1.4 CINETICA DA REACAO DE TRANSESTERIFICACAO

A reacdo de transesterificacdo de 6leos e gorduras consiste de um
conjunto de etapas consecutivas e reversiveis. Primeiramente, as
moléculas de triglicerideos reagem com alcool formando diglicerideos
que, por sua vez, é convertido em monoglicerideo e, finalmente em
glicerol (Figura 2.2). As reacBes sdo reversiveis, embora o equilibrio
quimico favoreca a formagdao de glicerol e ésteres.

catalisador
—_—

Triglicerideos (TG) + ROH T—— Diglicerideo (DG) + R'COOR;

catalisador
Diglicerideo (DG) + ROH <«——— Monoglicerideo (MG) + R'COOR;

catalisador
Monoglicerideo (MG) + ROH <———= Glicerol (GL) + R'COOR;

Figura 2.2 — Etapas consecutivas da reacdo de transesterificacéo.

O estudo da cinética da reacdo de transesterificacdo é importante
por fornecer pardmetros que podem ser empregados para descrever
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sistemas reacionais ou projetos de reatores para diferentes tempos de
residéncia e condicdes especificas.

A literatura reporta diferentes estudos da cinética de
transesterificacdo empregando diferentes matérias-primas. Encinar et al.
2007 estudaram a reacdo de transesterificagdo com Oleo de fritura e
etanol nas razdes molares de 1.6 e 1:12 (6leo:alcool). Testaram
diferentes catalisadores em uma faixa de temperatura de 35 a 78°C.

Freedman et al. (1986) estudaram a metandlise e butandlise do
6leo de soja na razdo molar butanol:éleo de 30:1 e catalisadores &cidos e
bésicos. A reacdo direta foi de pseudo primeira-ordem. As conversdes
obtidas para reagdes bésicas foram maiores que aquelas das reagdes
acidas, sendo que a conversao aumentou com o acréscimo da quantidade
de catalisador.

A cinética da metandlise basica do 6leo de soja também foi
estudada por Noureddini e Zhu (1997). Variou-se a intensidade de
agitacdo da mistura (nUmero de Reynolds de 3100-12400) e a
temperatura de reacdo (30-70°C), fixando a razdo molar metanol:6leo
(6:1) e a quantidade de catalisador NaOH (0,2%). Segundo os autores,
0s primeiros minutos de reacdo sdo controlados pela transferéncia de
massa. Posteriormente, a transesterificacdo é controlada pela cinética de
reacdo e a temperatura influi de forma significativa nas taxas de reacéo.
O modelo de segunda-ordem para as trés reagbes consecutivas
descreveu de forma adequada a transesterificacdo do 6leo de soja. As
constantes da taxa e energias de ativacdo foram determinadas.

Ribeiro de Lima (2008) estudou a etandlise do 6leo residual
utilizando como catalisadores hidréxido de sédio e de potassio. Os
resultados mostraram que uma quantidade de KOH de 1,3% em massa,
temperatura de 30°C e razdo molar etanol:6leo residual de 8:1 foram
adequados para uma maior conversdo e rendimento de ésteres obtidos. O
autor concluiu que as concentra¢des de todos os componentes sofreram
grandes alteracbes nos primeiros minutos de reacdo e a partir de 15
minutos entraram em equilibrio. As constantes da taxa encontradas pelo
autor na temperatura de 30 °C foram de 0,6935; 0,6394; 0,0789
mol/L.min para as trés reacdes diretas, e de 0,3726; 0,4264 e de 0,0165
mol/L.min para as trés reacOes reversas. Os valores de energia de
ativacdo encontrados foram de 216,69; 4564,53 e 1613,97 cal/mol para
as reacOes diretas, e de 3643,04; 1040,95 e 2259,72 cal/mol para as
reacdes reversas.
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2.2 EMPREGO DE REATORES TUBULARES

O trabalho desenvolvido por Avellaneda e Salvadd (2011)
empregou 6leo reciclado para a producdo de biodiesel, sendo esta uma
matéria-prima de baixo custo. Foram comparados, em escala
laboratorial, 0s processos de transesterificacdo utilizando reator batelada
e tubular em fluxo continuo. No processo em batelada empregou-se um
reator de vidro com refluxo, o qual permitia o controle de temperatura e
agitacdo, além de observar a evolucdo da reacdo. Os experimentos
foram realizados usando duas razdes molares entre metanol e 6leo (6:1 e
12:1), e duas concentragdes em massa de catalisador (0,6 e 1%, com
relacdo a massa de 0leo), a temperatura constante de 60°C e tempo de
reacdo de 75 minutos.

Para a transesterificacdo em modo continuo (reator helicoidal), a
primeira parte do reator tubular consiste em duas linhas de fluxo
longitudinais e independentes, as quais ndo foram submersas no banho
de agquecimento. O 6leo reciclado escoa através de uma das linhas e a
mistura de metanol e NaOH escoa por meio da outra linha. Foi
empregada uma bomba dosadora que permite que o fluxo para a reagdo
de transesterificacdo seja mantido.

O reator helicoidal ¢ composto de uma série de espirais de
comprimento L, sendo que cada uma é conectada a uma peca de quatro
saidas, as quais sdo para se conectar a proxima espiral, outra para
retirada de amostras e também para o acoplamento de um termopar. Esta
secdo do experimento mostrada na Figura 2.3 é submergida no banho de
aquecimento, de modo a manter a temperatura constante.

O sistema reacional foi dividido em cinco seg¢des (T, S, Si, Sun
Siv), sendo 0s comprimentos e seus respectivos tempos de residéncia (t)
apresentados a seguir:

- T(1%): 0,88 m, t;: 1 minutos

- S1(2%): 3,03 m, t;: 4 minutos

- S;(3%: 5,93 m, t,: 8 minutos

- Siy(4%: 11,05 m, t,: 16 minutos

- Siv (5%): 21,56 m, t;: 32 minutos
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(@

Figura 2.3 — Distribuicao do reator helicoidal submergido no banho de
agua. Fonte: AVELLANEDA e SALVADO (2011)

De modo a se obter diferentes tempos de residéncia, com altas
concentragBes de triglicerideos e baixas de mono, di, triglicerideos e
glicerol residual, foram testados quatro diferentes configuracGes de
reator e analisadas as diferengas no produto obtido. A configuragéo de
fluxo de linha E1-T é a mais simples de todas, na qual o reator €
submergido no banho de 60°C, sem nenhum equipamento adicional. A
configuragdo E2-TU é a mesma que a E1-T, exceto pelo fato de haver
um ultra-som para o aquecimento do banho mantido a 60°C. Na
configuragcdo E3-M o fluxo de linha se inicia com um micro misturador
(M). Ja a ultima configuracdo estudada emprega um micro misturador e
o ultra-som (E4-MU). As configuracdes seguem os esquemas abaixo:

E1-T=T+S+S+ S +Sv

E2-TU =T + S, + S+ Sy, + S)v (com ultra-som)

E3-M =M+ 5+ S+ Sy + Sy

E4-MU = M+ S, + S; + Sy, + Sjv (com ultra-som)

Para a producgéo de biodiesel em reator helicoidal empregou-se 0s
parametros: temperatura da reacdo de 60°C, razdo molar de metanol-
6leo (6:1), concentracdo de catalisador de 0,6% e vazdo volumétrica de
2,5 ml/min.

Os resultados obtidos pelos autores para 0s experimentos
realizados no reator em batelada mostraram que o acréscimo da
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guantidade de catalisador reduziu a quantidade de produto final. Ja o
aumento da concentracdo de metanol ndo foi favoravel a producédo de
biodiesel.

Os autores observaram que independente da configuragdo
estudada, o biodiesel é obtido desde o primeiro minuto de circulagdo no
reator helicoidal. Porém, neste pequeno tempo de residéncia a reagédo de
transesterificacdo é incompleta. Apds as separacdes dos produtos finais,
a conversdo obtida da primeira configuracdo (E1-T) foi de 87%. Este
resultado é muito similar ao encontrado pelo reator batelada (89,5%) sob
as mesmas condi¢des. A conversdo de biodiesel obtida (g biodiesel/100g
de dleo usado) nas quatro configuragdes foi de cerca de 81% a 90%.

Os pesquisadores concluiram que, embora sendo a configuracéo
mais simples e econdmica, a primeira configuracdo (E1-T) foi a que
apresentou os melhores resultados. O micromisturador e o ultra-som ndo
melhoraram os resultados. A quantidade de biodiesel obtida no reator
em fluxo continuo foi equivalente ao encontrado no reator batelada,
porém com uma reducdo no tempo de residéncia e espaco ocupado pelo
equipamento.

Gunvachai et al., (2007) estudaram a formacdo de biodiesel a
partir de dleo de colza e metanol, na presenca de hidréxido de sddio, na
faixa de temperatura de 293 K a 333 K. Realizaram-se inicialmente
experimentos em reator batelada, com jaqueta térmica, de 1L de
capacidade. Durante a reacdo, a temperatura foi mantida a 293, 313 e
333 K, sob agitagdo constante. A razdo molar de metanol:6leo de colza
empregada foi de 5:1. Empregou-se hidréxido de sédio como catalisador
a concentracdo de 5% em massa de metanol. Amostras foram coletadas
apos 2, 4, 6, 8, 10, 15, 20 e 25 minutos.

A transesterificacdo realizada a 333 K foi repetida em um mini
reator de fluxo continuo (didmetro de 0,008 m e comprimento de 0,05
m), empregando a mesma razdo molar utilizada no processo em
batelada. O mini reator foi mantido dentro de uma estufa para manter a
temperatura constante. A vazao volumétrica foi calculada de modo a se
obter um tempo de residéncia de 5 minutos. Amostras foram coletadas
no final do reator.

A massa de ésteres obtida para o reator batelada como funcdo do
tempo, a temperatura constante, é mostrada na Figura 2.4.

A 333 K a reagdo ocorreu muito rapidamente, sendo a conversao
final alcancada em apenas 2 minutos ap6s a reacdo ter sido iniciada,
atingindo o valor méximo de 0,165x107 kg de biodiesel.
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Figura 2.4 — Massa de ésteres obtida durante a reag&o de

transesterificacdo & 293, 313 e 333 K, para razdo molar de metanol:6leo
de colza de 5:1, em reator batelada. Fonte: GUNVACHAI et al., (2007)

Devido a reacdo em batelada ter sido muito rapida, ndo foi
possivel estudar a cinética do inicio da reacdo. Assim, os autores
realizaram experimentos em um mini reator tubular continuo. Este tipo
de reator ndo somente facilita a obtencdo de mais pontos experimentais
na fase inicial da reacdo, como também permite parar a reacdo
imediatamente ap0s a mistura sair do reator. A Figura 2.5 mostra a
concentracdo de biodiesel obtida durante a reacdo de transesterificagdo
realizada a 333 K, para uma razdo molar de metanol:6leo de colza de
5:1 em um mini reator de fluxo continuo.

Para o estudo cinético da reacdo de transesterificacdo do 6leo de
colza com metanol, para uma mesma temperatura, o valor da constante
da taxa de reacgéo resultante do experimento realizado em reator de fluxo
continuo é maior do que o obtido em reator batelada, em
aproximadamente duas ordens de grandeza. Isto pode ser explicado,
segundo os autores, com base na hipdtese de que a cinética da reacdo de
transesterificacdo compreende trés etapas: l-etapa controlada pela
solubilidade (lenta), 2-etapa controlada pela cinética (rapida) e 3-etapa
de equilibrio.
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Concentragéo de éster (mol m=3x 10%)

Tempo de residéncia (min)

Figura 2.5 — Concentracéo de biodiesel obtida ao final do mini reator de
fluxo continuo. Fonte: GUNVACHAI et al., (2007)

Os autores concluiram que reatores em batelada ndo permitem a
obtencdo de dados cinéticos para reacdo de transesterificacdo rapida,
devido & escala de tempo de coleta e possivelmente & variagdo espacial
da amostra. Mini reatores tubulares em fluxo continuo permitem maior
controle das variaveis do processo e a determinacéo da cinética na etapa
rapida da reacdo (etapa inicial).

Os autores Ni e Meunier (2007) trabalharam com o processo de
esterificacdo do é&cido palmitico dissolvido em dleo de girassol
comercial, tendo como objetivo determinar a atividade e duracdo de
catalisadores sélidos, especificamente a resina de silica suportada
Nafion 1 (SAC-13). As propriedades do SAC-13 foram comparadas
com as de outros catalisadores sdlidos em termos de atividade e
ativacdo. Foi empregado o sistema de reacdo com reator em batelada e
em leito fixo, de modo a evidenciar os efeitos da falta de miscibilidade
entre o Oleo e o alcool, juntamente com os efeitos de transferéncia de
massa sobre as taxas de reagao.

O objetivo de se usar um reator de leito fixo foi de minimizar os
danos mecénicos ao composto SAC-13. Foi analisado o grau de reducédo
da taxa de reacdo quando empregada a configuragdo em leito fixo em
relacdo ao reator agitado. Os autores estudaram os catalisadores:
zirconia sulfatada, zircbnia com tungsténio, silica-alumina, silica
suportada Nafion 1 (SAC-13) e 4cido sulfdrico.
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Os experimentos em batelada foram realizados a temperatura de
60°C, sob constante agitacdo. Empregou-se 30 mililitros de uma
mistura de 6leo de girassol contendo 10% em massa de acido palmitico,
juntamente com 9 mililitros de metanol misturado com o catalisador. Os
catalisadores foram utilizados na forma de pé (tamanho de particula
menor que 0,1 mm), exceto para 0 SAC-13, o qual consistiu de cilindros
extrudados de 1 mm de diametro e 3 mm de comprimento.

O aparato usado para a reacdo em leito fixo foi basicamente o
mesmo empregado na reagdo em batelada, exceto pelo tubo de aco
inoxidavel de 0,013 m de didmetro, adaptado a uma das aberturas do
baldo (Figura 2.6). O catalisador (2 gramas) foi colocado no interior do
tubo metélico entre dois filtros porosos. Empregou-se a vazdo de 6,1
ml/s e temperatura constante de 60°C. Utilizaram-se 6 mililitros da
mistura de dleo contendo acido palmitico, juntamente com 18 ml de

metanol.
Secador
(silica gel)
T
ermopar Condensador
Bomba

peristéltica |

= (-
| / Saida de amostras
Malha — I j / Termopar

Coluna fixada catalitica \
Malha = Mistura
reacional
Agitador magnético j Aquecedor O@\ Banho de 6leo

Figura 2.6 — Esquema do sistema reacional em leito fixo catalitico.
Fonte: NI e MEUNIER (2007)
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Com base na conversdo do acido palmitico para diferentes
catalisadores utilizados, os autores observaram que a atividade da
zirconia sulfurada e 0 SAC-13 foi de uma ordem de grandeza superior
guando comparada a atividade da zircénia com tungsténio e silica-
alumina.

O SAC-13 se mostrou 0 mais promissor dos catalisadores, o qual
ndo requer nenhuma ativacdo preliminar, ao contrario da zirconia
sulfatada que deve ser ativada em torno de 400°C.

Para os experimentos realizados no reator de leito fixo, os autores
salientaram que a configuracdo deste € mais complexa do que o reator
em batelada, além de que a possibilidade de segregagdo dos
componentes (6leo e metanol) aumenta. Entretanto, no sistema em fluxo
continuo, ndo houve a necessidade de separacdo da mistura reacional e
do catalisador apds a reacdo. Neste caso, diminiu a possibilidade de
perdas de particulas do catalisador ou contaminagdo (agua, por
exemplo) durante a operacao.

A atividade do SAC-13 medido com reator em batelada foi igual
a obtida usando o reator de leito fixo com sistema de recirculacéo.
Também ndo houve diferenca na taxa de conversdo com uso do
catalisador extrudado e em forma de po.

Estas observacgdes, segundo os autores, abrem caminho para
estudos simplificados de sistemas similares em termos de separacdo de
catalisador e produtos, juntamente com a estabilidade mecanica das
particulas do catalisador.

Os autores concluiram que a unidade composta pela combinagao
do SAC-13 e o sistema com reator de leito fixo permitiria, de forma
pratica e econdmica, a remoc¢do de acidos graxos livres anteriormente a
reacdo de transesterificagdo para a producédo de biodiesel.

Hsieh et al., (2010) estudaram a produgdo de biodiesel metilico
em reator de coluna empacotada de fluxo continuo. A razdo molar entre
metanol e Oleo, temperatura e influéncia do tempo de retencdo, foram
investigados com o objetivo de otimizar as condi¢Bes da reacéo.

A reacdo foi realizada em um reator cilindrico de aco inoxidavel
com 60 ml de volume (1,71 cm de didmetro e 26 cm de comprimento),
como mostra a Figura 2.7. A razdo molar estudada foi da faixa de 1:6 a
1:36 (6leo:metanol). A temperatura da reacdo foi mantida abaixo do
ponto de bolha do metanol (65°C), para prevenir a formacdo de duas
fases. Empregou-se Ca(C3H;03),/CaCO3 como catalisador.
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Figura 2.7 — Diagrama esquematico do reator em coluna empacotada,
onde: A: baldo de quatro bocas, B: agitador mecanico, C: bomba, D:
controlador de temperatura, E: fita de aquecimento, F: coletor de
amostras, R: reator e T: termopar. Fonte: HSIEH et al., (2010)

Os autores também estudaram a atividade do 6leo de soja, canola,
girassol e o composto trioleina para a reacdo de transesterificacéo,
empregando catalisador Ca(CsH;03),, em reator batelada.

A Figura 2.8 mostra o rendimento dos 6leos testados, juntamente
com a trioleina, para uma razdo molar de 6leo e metanol de 1:30 e 1%
em massa de catalisador, a 60°C. Os autores observaram que a taxa de
reacdo inicial a 60°C é muito rapida. Porém, ao final de 3 horas de
reacdo, o 6leo de soja atinge 100% de rendimento, j& o dleo de girassol e
trioleina apresentaram um rendimento proximo de 80%.

A Figura 2.9 mostra o efeito da temperatura na conversdo em
biodiesel, empregando reator de fluxo continuo. Este estudo foi
realizado variando a temperatura de 40°C a 70°C e mantendo fixa uma
razdo molar de 30:1 (metanol:6leo), com vazédo volumétrica de 1ml/min.
Os autores observaram que com o aumento da temperatura, houve um
acréscimo do rendimento da producdo de biodiesel.
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Figura 2.8 — Rendimento da reagdo de transesterificagdo ao longo do
tempo para o sistema em batelada a 60°C. Fonte: HSIEH et al., (2010)
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Figura 2.9 — Efeito da temperatura no rendimento da transesterificagao

do 6leo de soja no reator de coluna empacotada. Fonte: HSIEH et al.,

(2010)



55

Os autores concluiram que o dleo de soja apresenta o0 maior
rendimento para a producdo de biodiesel, dentre os 6leos estudados,
devido a pequena cadeia de carbono do &cido graxo. O aumento na
razdo de alimentacdo entre metanol e 6leo aumentou o rendimento da
reacdo de transesterificacéo.

O emprego do catalisador Ca(C3H;03),/CaCO3; no sistema de
fluxo continuo, permitiu a producdo de 95% de biodiesel de dleo de
soja, a 60°C, com razdo molar de 30:1 (metanol:6leo), com 168 minutos
de tempo de retencao.

O trabalho apresentado por Feng et al., (2011) estudou a
esterificacdo continua de &cidos graxos livres contidos em 6leos vegetais
para a produgdo de biodiesel metilico, sendo este realizado em um reator
de leito fixo com resina de troca catidnica NKC-9, de diametro interno
de 25 mm e comprimento de 450 mm (Figura 2.10).

Saida
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inoxidavel
(25mm x 450mm)
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Entrada

Tanque de
acumulagao

Tanque de Termostato

matéria-prima

Banho de agua

Aquecedor
Figura 2.10 — Esquema do aparato experimental usado no processo de
esterificacdo. Fonte: FENG et al., (2011)
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O efeito do conteldo inicial de dgua na matéria-prima sob a
conversdo em biodiesel foi estudado com uma vazdo volumétrica de
1,12 ml/min, razdo massica de 1,25:1 (metanol:6leo), temperatura de
65°C e comprimento da coluna catalitica de 33 cm.

Os autores observaram que houve um decréscimo na conversao
de 94,3% para 55,3% com o aumento do conteldo de agua de 0,3 para
5% em massa. Isso se deve ao fato das moléculas de agua terem sido
absorvidas nos sitios ativos da superficie da resina, formando uma
camada aquosa bloqueando o acesso dos reagentes nos sitios ativos.

Com relagdo a vazdo volumétrica empregada durante a
esterificacdo, a conversdo caiu de 94,4% para 81,1% com o acréscimo
da vazdo de 0,82 para 2,32 ml/min. Um decréscimo significativo na
conversdo de biodiesel foi observado quando a vazdo volumétrica foi
superior a 1,12 ml/min.

A variagdo de conversdo com relagdo a razdo massica de metanol
e Oleo também foi analisada pelos autores. Houve um acréscimo da
conversdo de 89,5% para 94,3% com o aumento da razdo massica de
0,35:1 para 1,25:1 (metanol:6leo). Segundo os autores, de acordo com o
principio de LeChatelier, o excesso de metanol foi usado para modificar
0 equilibrio da reacdo reversivel em direcdo a formacdo do éster.
Entretanto, os autores notaram que com um novo aumento da razéo
massica dos reagentes, a conversdo se manteve praticamente constante.

Com relagdo a temperatura, este foi o parametro que apresentou
maior efeito sobre a conversdo durante a esterificacdo. A conversdo
aumentou de 17,1% para 94,0% com o aumento da temperatura de 25°C
para 65°C.

No que se refere & coluna catalitica, a conversdo aumentou
significativamente de 75,1% para 96,2% com 0 aumento do
comprimento desta de 11,0 cm para 44,0 cm. A conversao foi superior a
90% quando a coluna foi de comprimento superior a 33 cm. Os autores
salientaram que o uso de uma coluna catalitica longa permite um
aumento no tempo de residéncia e mais sitios ativos para promover a
reacdo entre o 6leo e 0 metanol, a uma dada vazédo volumétrica.

Pipus et al., (2000) estudaram a esterificacdo do acido benzoico
com etanol para a formacdo de etil-benzoato, sendo esta reagdo
mostrada abaixo:

C4HsCOOH + C, HsOH = CgHsCOOC, Hs + Hy0 2.1)

ki
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A esterificacdo foi realizada em um reator tubular de fluxo
continuo (didmetro interno de 1,07 cm e comprimento 42 cm) aquecido
por microondas. A reacdo foi catalisada por acido sulfirico (catalise
homogénea) e por resina de troca ibnica (catalise heterogénea). Os
parametros cinéticos da esterificacdo foram determinados em um tanque
agitado de vidro, usando aquecimento convencional. Um modelo
matematico foi proposto para descrever os perfis de temperatura e a
conversdo em um reator tubular de fluxo continuo utilizando
aquecimento por microondas.

A poténcia empregada no microondas foi de 1700 W, operando a
2450 MHz. A reacdo ocorreu em temperaturas superiores a 140°C, a
uma vazdo volumétrica de 1L/h.

Todos os experimentos foram realizados com razdo molar de 10:1
de etanol e 4cido benzoico. Acido sulfarico foi adicionado como
catalisador homogéneo (2,1% em massa). Ja a resina de troca idnica
usada foi Amberlyst-15.

A conversao de esterificacdo em reator tubular de fluxo continuo
foi prevista pelo modelo considerando os perfis de temperatura para a
esterificacdo catalisada com &cido sulflrico e para a reacdo catalisada
com a coluna de leito fixo de Amberlyst-15.

Os autores observaram uma boa concordancia entre as
concentragbes medidas e calculadas pelo modelo. A baixas vazdes
volumétricas, as conversdes obtidas experimentalmente sdo mais baixas
do que o esperado para esterificacdo com catalisador homogéneo. Na
mesma vazdo volumétrica, as conversdes da reacdo em reator tubular de
fluxo continuo séo similares para ambos os catalisadores.

As taxas de reacdo para experimentos realizados em batelada,
com catalisador Amberlyst-15, foram significativamente inferiores
aquelas realizadas com &cido sulfdrico. Entretanto, quando a reacdo é
realizada em reator tubular de fluxo continuo, empregando a coluna
empacotada de Amberlyst-15, as taxas de reacdo foram superiores aos
experimentos em batelada, devido & concentracdo de sitios &cidos no
leito fixo ser maior.

2.3 SIMULAGAO POR MEIO DO METODO DE ELEMENTOS
FINITOS

Simulagdo em plataforma multifisica com base no método de
elementos finitos, refere-se a uma metodologia de analise dos
fendmenos que envolvem escoamento de fluido associados ou ndo com
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a transferéncia simultdnea de calor e massa, com ou sem reacdo
guimica, mudanca de fase, fendmenos de interface, entre outros, por
meio de simula¢Bes numéricas com computador.

Atualmente existem muitos programas e pacotes computacionais
desenvolvidos por grandes companhias, 0s quais sdo empregados na
resolucdo de uma grande variedade de problemas. Apesar de existirem
diferencas entre os programas, todos eles sdo baseados nos mesmos
principios fisicos e matematicos, e 0 que muda, muitas vezes, de um
para outro, é a forma de implementacdo numérica e o tratamento grafico
das solugdes. Assim, as seguintes acfes estdo envolvidas, independente
do tipo de simulacdo ou programa empregado (WENDT, 2009;
NORILER, 2003; DATE, 2005; ZIMMERMAN, 2004; LEWIS et al.,
2004):

1. Discretizagdo: Consiste no processo de transformar o dominio
geométrico continuo em uma malha de elementos finitos. Nesta etapa
deve-se determinar o tipo de elemento, a forma e o tamanho. Os
critérios principais para a geracdo da malha levam em conta a
minimizacdo dos erros e o equilibrio entre o erro de aproximacéo e o
tempo de simulacdo necessario para encontrar a solucdo do problema.

2. Determinacdo das equagOes para cada elemento: Nesta etapa
sdo aplicadas a cada elemento, as equacGes dos modelos que
representam os fend6menos estudados, juntamente com as condicdes de
contorno e condigdes iniciais.

3. Montagem: Apds a obtencdo das equagdes dos elementos
individuais, estas devem ser reunidas de forma a caracterizar o
comportamento unificado do sistema inteiro. Como o sistema
geométrico é continuo, o método de elementos finitos deve atender as
condi¢des de continuidade nas fronteiras entre os elementos.

4. Solucdo das equagBGes do sistema: Nesta fase ocorre a
resolucdo do sistema de equagBes previamente determinado,
empregando os algoritmos computacionais baseados no método dos
elementos finitos.

5. Pos-processamento: Nesta etapa ocorre a visualizagdo dos
resultados analisados na forma de mapas de cores, graficos e animacdes
graficas.

A seguir serdo apresentados exemplos afins da utilizagdo do
método de elementos finitos que podem ser encontrados na literatura.

Idem et al. (2009) estudaram a cinética de reacdo entre diéxido de
carbono (CO;) e solucdo mista de metildietanolamina (MDEA) e
piperazina (PZ), experimentalmente em um aparato de injecdo laminar.
Os dados cinéticos experimentais foram obtidos a uma temperatura
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média de 313 a 333 K, razdo de concentracdo em massa de MDEA/PZ a
2713, 24/6 e 21/9, e carregamento de CO, de 0,0095 a 0,33 mols por mol
de amina. Os autores desenvolveram um modelo que abrange a cinética
e a taxa de absorc¢do, que leva em conta o acoplamento entre o equilibrio
quimico, transferéncia de massa e todas as reacBes quimicas possiveis,
envolvendo a reacdo de CO, com o solvente MDEA/PZ. As equacdes
diferenciais parciais do modelo foram resolvidas numericamente por
meio do método de elementos finitos, utilizando o software COMSOL.
Os dados cinéticos obtidos experimentalmente foram interpretados com
0 modelo desenvolvido de forma a se obter os pardmetros cinéticos da
absorcdo do CO, na solucdo. Os autores conseguiram excelente
concordancia entre os dados experimentais de absorcdo e o modelo
cinético.

Bakalis et al. (2009) estudaram o cozimento do arroz e a absor¢éo
de agua, levando em conta o modelo de Fick. A difusdo efetiva foi
considerada uma fungdo do teor de umidade. Para a resolugdo da
equacdo de transferéncia de massa foi utilizado o software COMSOL,
baseado no método de elementos finitos. O valor de difusividade efetiva
da 4gua foi estimado na ordem de 7x10™° m?/s.

Borsato et al. (2009) realizaram a modelagem e simulacdo da
perda de adgua e o ganho de aclcar durante a desidratacdo osmética de
pedacos de abacaxi, usando o método de elementos finitos, por meio do
software COMSOL 3.2. A transferéncia de soluto para a fruta e de 4gua
para a solugdo baseou-se na segunda Lei de Fick. O coeficiente de
difusdo e o nimero de Biot foram determinados pela simulacéo.

Theeraek et al., 2011 empregaram o método dos elementos
finitos, combinado a técnica de malhas adaptativas para a resolucdo de
uma equacdo envolvendo reacdo- conveccdo-difusdo em duas
dimensoes.

A técnica de malhas adaptativas gerou um pequeno agrupamento
de elementos nas regifes de grande gradiente de solu¢do, como intuito
de melhorar a precisdo. Elementos grandes foram gerados em outras
regides para reduzir o tempo computacional e memoéria do computador.
Cinco casos foram testados para avaliar a performance do método dos
elementos finitos combinado a técnica de malhas adaptativas. Os autores
mostraram que os métodos combinados podem aumentar a precisdo da
solucdo. Foi alcancada uma preciséo na ordem de 107 para o tempo e
espaco, aplicando uma expansao em série de Taylor ao longo das linhas
caracteristicas locais.

Hernandez Carrucci et al., (2009) caracterizaram e testaram
microcanais cobertos de Ag/Al,O; para a redugdo catalitica seletiva de
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NO,, empregando uma simulagdo de um motor a diesel de exaustéo, na
faixa de temperatura de 150-550°C, a pressdo atmosférica. Hexadecano,
considerado como um o6leo diesel de alta qualidade, foi usado como
agente redutor.

A descricdo do fluxo ndo reativo no interior dos microcanais foi
feita empregando as Equaces de Navier-Stokes, sendo os perfis de
pressdo e velocidade no interior dos canais obtidos teoricamente. Tais
simulacdes foram realizadas por meio da técnica de fluido dindmica
computacional, empregando o método dos elementos finitos em duas
dimensdes.

O fluxo reativo foi investigado empregando o0 modelo matematico
de fluxo laminar com difuséo radial e difusdo na camada de catalisador
para a reducdo catalitica de NO,. Os perfis de concentragdo radial para
os reagentes (NO e CigHa4) € produtos (N, e CO,) foram determinados.
Os autores concluiram que a difusdo radial nos microcanais foi
razoavelmente pequena. Consequentemente, o efeito difusivo na camada
catalitica foi estimado como sendo secundério e o uso de um modelo de
reator plug-flow para microcanais foi considerado valido.



CAPITULO 111
METODOLOGIA

Este capitulo apresentara inicialmente uma breve introducdo ao
método de elementos finitos. Serdo detalhados o0s parametros
experimentais considerados nas simulacdes empregando o reator em
escala laboratorial e industrial, além da descricio dos fendmenos
considerados. Por fim, serdo apresentados os métodos de resolugdo dos
modelos matematicos

31 SIMULACAO EMPREGANDO O METODO DE
ELEMENTOS FINITOS EM PLATAFORMA MULTIFISICA

Para o estudo da producédo de biodiesel, empregou-se um pacote
computacional em plataforma multifisica, COMSOL - versdo 3.5, o qual
utiliza o Método de Elementos Finitos (MEF) para a resolucdo das
equacoes referentes aos modelos considerados.

O MEF consiste em diferentes métodos numéricos que
aproximam a solucéo de problemas de valor de contorno descritos tanto
por equacOes diferenciais ordinarias (EDOs) quanto por equacdes
diferenciais parciais (EDPS).

Neste método, duas formas de resolugdo de problemas descritos
por EDOs e por EDPs se desenvolveram. A chamada “forma forte”
consiste na resolucdo direta das equacbes que governam o problema
fisico e suas condigdes de contorno. Ja a “forma fraca” evoluiu de
métodos numéricos aproximados que sdo representacBes integrais das
equacdes diferenciais que governam o problema fisico.

A “forma forte” em contraste com a “forma fraca” requer
continuidade  nas  solu¢cbes  das  variaveis  dependentes.
Independentemente das funcbes que definem essas variaveis, elas devem
ser diferenciaveis pelo menos até a ordem da equacédo diferencial que
define o problema. A obtencdo da solucdo exata pela “forma forte” é,
em geral, dificil e limitada a casos especiais.

A “forma fraca” permite a aplicacdo de um método Unico para
resolver diferentes tipos de problemas fisicos, na medida em que 0s
métodos para transformacédo das equacdes diferenciais na forma integral
sd0 genéricos e podem ser usados em diversos tipos de equagOes
diferenciais. Os principais métodos usados na resolucdo pela “forma
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fraca” sdo o Meétodo Variacional e os Métodos dos Residuos
Ponderados.

O MEF divide o dominio (geometria) da solucdo em formas
simples de regides ou elementos. Uma solugdo aproximada das EDPs
pode ser desenvolvida para cada um destes elementos. A solucao total é
entdo gerada, colocando-as juntas ou montando-as. Utilizando as
solucdes individuais, deve-se assegurar a continuidade dos contornos
entre os elementos. Assim, as EDPs séo satisfeitas em forma de fatias.

O uso de elementos, em vez de malhas retangulares, fornece
melhor aproximagdo em sistemas com formatos irregulares, além de
valores desconhecidos poderem ser gerados continuamente por meio do
dominio da solugdo inteira, em vez de pontos isolados.

A seguir serdo apresentadas as etapas que estdo envolvidas na
aplicagdo do Método de Elementos Finitos.

3.1.1 PRE - PROCESSAMENTO

Toda atividade envolvida na montagem e elaboracdo de um
problema antes da etapa de solugcdo numérica é denominada de pré-
processamento.

O tratamento do problema fisico usando a plataforma multifisica
envolve, inicialmente, a definicdo geral do mesmo, com o
estabelecimento do tipo de problema: transiente ou estacionario, a
definicdo das variaveis envolvidas e da geometria.

O passo seguinte consiste na geracdo da malha e na especificacao
do escoamento de tal forma a estabelecer as equagdes governantes, as
condi¢des inicial e de contorno, as propriedades fisicas (constantes ou
ndo) e as relagbes constitutivas (equagBes de estado, equacles de
transporte e equacdes de taxas de rea¢des quimicas).

A geracéo da malha consiste na divisdo do dominio em elementos
finitos, e podem ser em uma, duas ou trés dimensdes. Os pontos de
intersecdo das linhas que descrevem os lados dos elementos sdo
referenciados como nos, e os lados sdo chamados de linhas ou planos
nodais. A Figura 3.1 apresenta exemplos de elementos em diferentes
dimensoes.

Teoricamente, quanto maior o numero de subdivisdes numa
geometria, melhor esta é representada, pois cada porcao estara cada vez
mais tendendo a um valor infinitesimal, o que, a principio, leva a
resultados mais precisos. Todavia, na pratica, isto nem sempre ocorre:
malhas muito refinadas (com muitas subdivisGes) aumentam o tempo de
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processamento; na situacdo oposta, malhas grosseiras ou com poucos
elementos podem levar a resultados imprecisos ou a ndo convergéncia
para a solugéo do problema.

Na montagem da malha, deve ser levado em consideracdo o
fendmeno fisico envolvido, para que se possa refina-la nas regides de
gradientes elevados a fim de permitir a convergéncia para a solucéo
correta.

Elemento Linear
A) & e

(B)
Elemento

Quadrilataral

Elemento
Triangular

©) aigy
- P

L
Plano Nodal

Elemento Tetraédrico

Figura 3.1 — Tipos de elementos empregados. (A) Uma dimenséo. (B)
Duas dimens6es. (C) Trés dimensoes.
Fonte: CHAPRA e CANALE (1997)

3.1.2 PROCESSAMENTO

Uma vez estabelecida a geometria e a malha, as etapas seguintes
envolvem o desenvolvimento das equacbes, a fim de aproximar a
solugdo de cada elemento. Isso envolve dois sub-passos. Primeiro,
escolhe-se a funcdo apropriada com coeficientes desconhecidos, que
serdo usados para aproximar a solucdo. Por Ultimo, avaliam-se os
coeficientes em que as funcBes se aproximam da solucdo de forma
considerada 6tima.
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3.1.2.1 METODO DOS RESIDUOS PONDERADOS

No estudo em questdo empregou-se 0 Método dos Residuos
Ponderados para a definicdo da solucdo aproximada. Quando esta
solucdo é substituida na equacdo diferencial governante do problema,
um erro ou residuo ocorre em cada ponto do dominio do sistema.

De acordo com o desenvolvimento e simbologia encontrados em
Istok (1989), faz-se com que a média ponderada dos residuos para cada
n6 da malha de elementos finitos tenda a zero. Considerando uma
equacao diferencial da seguinte forma (Equacéo 3.1):

Lp(C(X,y, Z)) - F(Xv V2 Z) =0 (31)

onde: Lp: operador diferencial; c: variavel de campo; F: funcéo
conhecida.

Definindo uma solugéo aproximada c (Equacéo 3.2):

m
e(x, y,2) = 3 Ni(xy,2)ci (3.2)
i=1

onde: N;: funcdes de interpolacdo; c;: valores desconhecidos da variavel
de campo nos nés da malha; m: nimero de nés na malha.

Quando a solucdo aproximada (Equacdo 3.2) é substituida na
Equacdo 3.1, a equacao diferencial ndo é mais satisfeita:

Lp(C(x.¥.2)) -F(x, ¥,2) =R (x,y,2) #0  (3.3)

onde: Rp: erro ou residuo devido a solugéo aproximada.

O residuo varia de ponto a ponto dentro do dominio do problema.
Podendo ser grande ou pequeno em alguns pontos. Entretanto, faz-se
com que o residuo se aproxime de zero para certos pontos especificos,
pois o erro pode se tornar inaceitavelmente grande em alguns lugares do
dominio.

Logo, no método dos residuos ponderados, faz-se com que a
média ponderada dos residuos nos noés seja igual a zero, conforme
Equacdo 3.4:
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IW@JJH%MKMAdQ:O (3.4)
Q

onde: W: funcdo peso; €2 : dominio do problema. O dominio pode ser o
comprimento em um problema de dimensdo 1D, a area em problemas
2D, ou um volume em problemas 3D.
Substituindo a Equacdo 3.3 na Equacdo 3.4, se obtém a Equacdo
3.5:
[Wx,y,2) ILp(E (x v,2)) - Fix,y, 2102 = 0 (35)
Q

Para avaliar a Equacdo 3.5, deve-se especificar a forma
matematica da solucdo aproximada (C) e a fungdo peso (W). Para o

valor de ¢, dentro de cada elemento, ¢®¢ dado pela Equagdo 3.6:

n
t@ iy =Y NO.c, (356)
i=1

onde: Ni(e): funcdo de interpolagdo do elemento (sendo uma funcéo de

interpolacdo por nd); c;: valores desconhecidos da varidvel de campo
nos nés da malha; n: nimero de n6s em cada elemento.

Considerando, como forma de exemplificar e demonstrar o
método, a solucdo aproximada para um elemento de dimensdo 1D
(Figura 3.2), com dois n6s (i e j), pode ser representada pela Equacao
3.7. Tal equagdo também pode ser chamada de polindmio interpolador
de primeira ordem de Lagrange.

wWFN@mq+MWm% (3.7)
ou na forma de matricial:

¢®@ ) = N® ey (3.8)

onde: IN®7=[N i(e) () N ge) )] (3.9)
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{c}= { } (3.10)
J

Para o elemento da Figura 3.2 a fungdo de interpolagdo é uma
funcdo linear de x.

() _ (e)

X3 X
@npy=J = (ﬂ _ 3.11
N~ (x) L© x) = @ (3.11)

onde: @ e x séo as coordenadas dos nés e L® é o comprimento do
elemento (L(e) =x - ).

Ci e® ()

no i no j
(x=x) (x = x)
—
Figura 3.2 — Solucéo aproximada para um elemento de dimensdo 1D
com dois nos. Fonte: ISTOK (1989)

As funces de interpolacio (Equagdo 3.11) estdo representadas na
Figura 3.3:

1 - N

N©® 1/2
Nj(e)
0

no i no j
X

Figura 3.3 — Func®es de interpolacédo lineares para um elemento de
dimensdo 1D com dois nds. Fonte: ISTOK (1989)
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O valor de N;® é 1 no nd i e decresce linearmente a zero até o né
j, enquanto que o valor de Nj(e) € 1 no nd j e decresce linearmente a zero

attonoi.
No né i (x = x®):

1 0
@ (x;) = N%i) Ci +N% Cj

¢® () = ¢

No né j (x = x¥):

0 1
¢@ ) =N ¢ +N%) |

é(e)(Xj)=Cj

_ x & 4 x©)
No meio do elemento | x = _J > !

1/2 1/2

900 =N/ G o N,
~(8) :Ci+Cj
(c x) 5 J

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)

(3.16)

(3.17)

Muitos outros tipos de fungdes de interpolacdo podem ser usados
para obter uma solu¢do aproximada da fungdo, sendo empregadas em

problemas de diferentes dimensdes.

Além das funcgdes de interpolacdo, a forma da fungéo peso (W)
também deve ser especificada. Varios métodos de residuos ponderados
podem ser empregados como funcdo peso. Neste trabalho empregou-se

0 Método de Galerkin.
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3.1.2.2 METODO DE GALERKIN

No Método de Galerkin a funcdo peso para um né é idéntica a
funcdo de interpolacdo usada para definir a solugdo aproximada. Para
um elemento em dimensdo 1D com dois nds, consideram-se as
Equacbes 3.18 e 3.19, sendo que estas equacOes Sdo representadas
graficamente na Figura 3.4.

Xj —X
Wi (x) = para X2 X; (3.18)
W;j(x) = X=X para X2 X (3.19)
1
Wi(x)
0 o

no i noj
X

—

Figura 3.4 — Funcéo peso para o né i no Método de Galerkin.
Fonte: ISTOK (1989)

3.1.2.3 ACOPLAMENTO DAS EQUACOES

Apobs a obtencdo das equagfes individuais dos elementos, estas
devem ser acopladas, para caracterizar o comportamento unificado do
sistema inteiro. O processo de acoplamento é governado pelo conceito
de continuidade. Ou seja, as solugdes de elementos ligados uns aos
outros sdo combinadas, e os valores desconhecidos de seus nés em
comum sdo equivalentes. Assim, a solugdo total seré continua.

Nesta etapa sdo especificadas as condi¢des de contorno em cada
secdo da geometria e as propriedades dos materiais considerados na
simulagdo. Fatores como precisdo, numero maximo de iteracBes e
pardmetros usados nos métodos numéricos também sdo ajustados.

Algumas caracteristicas da modelagem pretendida devem ser
avaliadas no momento da escolha de um programa de simulacdo em
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plataforma multifisica, entre elas pode-se citar: a complexidade da
geometria, 0 nimero e grau de acoplamento dos fendmenos fisicos
envolvidos, a ocorréncia de reagfes quimicas, o custo computacional na
obtencdo das solugdes e a disponibilidade de hardware entre outras.

3.1.3 POS - PROCESSAMENTO

Nesta etapa as solu¢des sdo expressas graficamente e/ou por meio
de tabelas. Outros calculos também podem ser realizados a partir dos
resultados obtidos, como o de valores médios das varidveis de interesse,
além da representacdo dos perfis destas variaveis atraves de graficos e
superficies de contorno. Campos vetoriais e linhas de corrente também
podem ser construidas e apresentadas.

32 SIMULACAO DA PRODUGAO DE BIODIESEL
EMPREGANDO REATOR TUBULAR

321 SIMULACAO DE UM REATOR EM ESCALA
LABORATORIAL

Para a simulacdo do escoamento reativo em regime laminar,
empregaram-se 0s parametros experimentais do trabalho desenvolvido
por Gunvachai et al., (2007), no qual a reagdo de transesterificacdo foi
realizada utilizando um mini reator tubular de volume 2,52x10® m? (raio
de 0,004 m e comprimento de 0,05 m). Considerou-se simetria axial no
reator, utilizando-se para as simulagdes apenas um quarto da geometria,
segundo um corte longitudinal (Figura 3.9).

Os reagentes foram injetados na proporcdo molar de 1:5 (6leo de
colza : metanol), na velocidade de 1,66x10™ m/s e tempo de residéncia
de 300 segundos. Considerou-se a concentracdo de metanol em excesso.
Este procedimento é comumente empregado, uma vez que 0 excesso de
metanol evita as reaces reversas (RIBEIRO DE LIMA, 2008). As
concentrag@es iniciais dos reagentes foram de 867,41 mol/m® e 4108,23
mol/m® para o triglicerideo e metanol, respectivamente.

Com relacdo a temperatura de reacdo, considerou-se processo
isotérmico, sendo a temperatura de injecdo dos reagentes, a temperatura
inicial (tempo igual a zero) e da parede do reator mantidas a 333,15 K.
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Considerou-se que o catalisador basico (dissolvido no metanol)
atua com 100% de eficiéncia sobre o sistema reacional, sendo que o seu
efeito se reflete sobre as taxas de reacdo implementadas no modelo.
Experimentalmente, Gunvachai et al., (2007) empregaram hidréxido de
sodio como catalisador na concentracdo de 5%, em massa, baseado no
metanol.

O valor do coeficiente de dispersdo, do modelo de transferéncia
de massa, foi um parametro ajustado na simulagéo.

Para todas as simulages realizadas neste trabalho, empregou-se a
Equacdo 3.20 para calcular o calor de reacdo. Por se tratar de uma
reacdo exotérmica, o calor é liberado para o0 meio reacional.

Q-arrptl (3.20)

onde: Q: calor de reacdo (W/m?); p: densidade média (kg/m®); t: tempo
(s); M: massa molecular médio (kg/kgmol); AHr: entalpia da reagdo de
transesterificacdo, sendo este: -172400 J/mol (Martins et al., 2006).

3.2.2 CINETICA DA REACAO DE TRANSESTERIFICACAQ
Para todas as simulac@es realizadas neste trabalho, considerou-se

a cinética da reagdo de transesterificagdo completa, incluindo as reagdes
diretas e reversas, as quais sao representadas na Figura 3.5.

Triglicerideo + Metanol ————= Diglicerideo + Biodiesel

Diglicerideo + Metanol <T———* Monoglicerideo + Biodiesel

. . — . . .
Monoglicerideo + Metanol <«——— Glicerol + Biodiesel

Figura 3.5 — Reacdo de transesterificagdo completa.

Empregou-se um modelo de segunda ordem (STAMENKOVIC
et al., 2008; NOUREDDINI e ZHU, 1997), o qual depende das
concentragGes de ambos os reagentes, como representado pela Equacédo
3.21, que exemplifica a taxa da primera etapa da reacdo direta:
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r= kl CTG CMe (321)

onde: r;: taxa de reacdo (mol/ms), k;: constante de velocidade
(m*/mol.s), Crg e Cwme concentracBes dos reagentes triglicerideo e
metanol, respectivamente (mol/m?).

Como a constante de velocidade (k) é dependente da temperatura,
utilizou-se a equagdo de Arrhenius (Equacdo 3.22) para determinar a
variacdo da constante de velocidade da reacdo ao longo do processo,
sendo os parametros cinéticos (fator pré-exponencial e energia de
ativacdo) das seis reagOes obtidos do trabalho de Noureddini e Zhu
(1997). Tais parametros foram obtidos pelos autores considerando a
transesterificacdo do 6leo de soja com metanol na propor¢do molar de
1:6, respectivamente, empregando hidroxido de sédio como catalisador
(0,2% em massa de 0leo).

k=Aexp[- E/Ry T] (3.22)

onde: A: fator pré-exponencial (m*/mol.s); E: energia de ativacio
(J/mol); Ry: constantes dos gases ideais (J/mol.K); T: temperatura (K) e
k: constante de velocidade (m*/mol.s).

Né&o se empregou nas simulagdes 0s mesmos parametros cinéticos
obtidos por Gunvachai et al., (2007), apesar de ser o trabalho usado para
a validacdo do modelo, pois este utilizou cinética de pseudo-primeira
ordem; considerou apenas a reacdo global (desconsiderando os
componentes intermediarios), e também desconsiderou as reagdes
reversas. Portanto, apesar de ndo ter sido obtida nas mesmas condi¢Ges
operacionais utilizadas nas simulagdes, a cinética obtida por Noureddini
e Zhu (1997) é mais completa.

A Tabela 3.1 apresenta os dados cinéticos para a simulagdo da
reacdo de transesterificacdo para a produgdo de biodiesel, conforme
Noureddini e Zhu (1997). J& a Tabela 3.2 apresenta as taxas de reacéo
empregadas nas simulagdes.

Tabela 3.1 — Parametros cinéticos.

A; = 4,50x10* E, = 5,51x10*
A, = 7,00x10° E, = 8,32x10*
A; = 8,00 E; = 2,69x10*

A =6,13x10®
A, = 8,46x10"
Ag = 2,32x10™

E,, = 4,16x10"
E,, = 6,13x10"
Es, = 4,01x10°
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Tabela 3.2 — Taxas de reagdo empregadas na simulacéo.

= kl.CTg.CMe fr = kll’-CDG'CBiOd
M= kZ-CDG-CMe For = k2r-CMG-CBiOd
I3 = kg.CMG.CMe lgr = k3r-CGL-CBi0d

Rrg=-r+ry
RMez‘r1+rlr'r2+r2r‘r3+r3r
Rpg =T =Ty -T2+ 1y

Rmg =Tz - - T3+ 13

RBiog =M1 =T+ 12 - + 13- 13
Rl =3 - Iy

onde: A: fator pré-exponencial (m*/mol.s); E: energia de ativacéo
(J/mol); r: taxa de reagdo (mol/m’s); R: taxa de reacdo individual
(mol/m®s); sub-indices: r: reagdo reversa; TG: triglicerideo; Me:
metanol; DG: diglicerideo; MG: monoglicerideo; Biod: biodiesel; GL:
glicerol.

3.2.3 VALIDACAO DO MODELO

Para as simulacdes de validagdo do modelo, empregaram-se 0s
pardmetros experimentais do trabalho de Gunvachai et al., (2007). Os
autores, como descrito no Item 3.2.1, estudaram a obtencéo de biodiesel
a partir de 6leo de colza e metanol, na propor¢do molar de 1:5,
respectivamente, juntamente com a presenca de hidréxido de sodio
como catalisador. A reacdo de transesterificacdo foi realizada a 333,15
K em um mini reator de fluxo continuo, mantendo um tempo de
residéncia de 300 segundos.

Para estas simulagdes, empregaram-se os dados cinéticos obtidos
por Noureddini e Zhu (1997).

Os dados de concentracdo de biodiesel (experimentais e
simulados) foram obtidos na saida do reator nos tempos de 30, 60, 120,
180 e 300 segundos. Como forma de validacdo, os resultados de
simulacdo foram comparados com aqueles obtidos experimentalmente.
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324 SIMULACAO COM GEOMETRIA EM ESCALA
INDUSTRIAL

Realizaram-se simulagfes considerando um reator tubular em
escala industrial, com o objetivo de avaliar o comportamento do
escoamento reacional frente a ampliacdo da escala. Também foram
analisadas simulac6es considerando o efeito da forca da gravidade sobre
0 sistema reacional.

O volume do reator foi calculado com base na producéo diaria de
biodiesel de 1,73x 10 m%s (15000 L/dia) obtida em Biodieselbr
(2011), mantendo aproximadamente a mesma razdo entre raio e
comprimento do mini reator empregado nas simulagGes descritas no
Item 3.2.1. Considerou-se que o processo de produgdo operasse durante
24 horas diariamente, com 100% de converséo.

A proporcao molar empregada entre os reagentes foi de 1:5 (6leo
de colza : metanol), considerando catalisador béasico, e processo
isotérmico com temperatura de reacdo de 333,15 K, conforme descrito
no ltem3.2.1. Com relacdo a cinética de reacdo, consideraram-se 0S
mesmos parametros descritos na Tabela 3.1.

3241 GEOMETRIA COM ENTRADA UNICA DOS
REAGENTES

Para as simulagBes considerando entrada Unica dos reagentes,
empregou-se um reator de volume 5,21x10% m® (raio de 0,11 m e
comprimento de 1,39 m). Considerou-se simetria axial no reator,
utilizando-se para as simulagcbes metade da geometria, segundo um
corte longitudinal (Figura 3.10). N&o se considerou um quarto,
conforme empregado nas simulagbes com o mini reator, pois nas
simulagfes em escala industrial, também procurou-se avaliar o efeito da
gravidade, a qual atua ao longo do eixo y.

A velocidade de injecdo dos reagentes foi de 4,63x10° m/s. As
concentrages iniciais foram de 858,92 mol/m® e 4301,34 mol/m® para o
triglicerideo e metanol, respectivamente.

Estudou-se o aumento de escala empregando diferentes valores
para o coeficiente de dispersdo. Para o primeiro valor testado, manteve-
se 0 mesmo Numero de Peclet méssico entre o mini reator e o reator em
escala industrial, de modo a se obter o0 mesmo comportamento de
escoamento nos dois reatores.

O segundo coeficiente de dispersdo estudado foi obtido da
correlacdo apresentada por Portier et al., (2005), representada pela
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Equacdo 3.23, sendo esta um modelo hidrodindmico geral para reatores
aerados de canais, levando em conta parametros operacionais (vazao de
liquido e gases), e os parametros geométricos (comprimento, largura e
altura). Os autores realizaram experimentos em reatores bioldgicos do
tipo lodo ativado, em escala laboratorial e industrial, com geometria
retangular. O reator em escala laboratorial possui as paredes equipadas
com tubos de ago inoxidavel, nos quais foram perfurados buracos de 1
mm para a injecdo de ar. J& o reator em escala industrial possui um
sistema de difusdo de ar fixado na base. O tamanho das bolhas de ar, na
entrada do reator, é da mesma ordem de grandeza em ambos os reatores.

Baseados nos resultados destes experimentos, Portier et al.,
(2005) determinaram a relacdo empirica para uma ampla faixa de
pardmetros operacionais e geométricos.

Qs \*° 4,73x10 ~3 wr 199
D = (0,2032 W, - 0,008569) [TGJ (100 H) 473 r (3.23)

onde: D: coeficiente de dispersdo (m?/s); Qg: vazdo volumétrica (m%/s);
L: comprimento do reator (m); H: altura do reator (m); W,: largura do
reator (m).

Como a correlacdo foi determinada para um reator com geometria
retangular, de forma a adaptar ao reator cilindrico empregado neste
estudo, considerou-se a area de entrada de ambos o0s reatores iguais.
Considerando que o reator empregado no artigo possua entrada
guadrada, ou seja, a altura (H) seja igual a largura (W,), o raio do reator
a ser simulado pode ser calculado por:

Rr:% (3.24)

Para os pardmetros vazao volumétrica e comprimento do reator,
empregaram-se 0S mesmos descritos para o reator cilindrico.

3242 GEOMETRIA COM INJECAO INDIVIDUAL DOS
REAGENTES E MEIO POROSO

Para as simulagcbes com entradas separadas dos reagentes,
empregou-se um reator de volume 5,21x10? m® (raio de 0,11 m e
comprimento de 1,39 m). Considerou-se meio poroso em toda extensdo
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do reator, exceto na porcao de entrada e saida, conforme pode ser visto
na Figura 3.6.

r seqdo de entrada semmei poroso

l_ 2030 COm Meio poroso

entradas
demetanol

prr secdo de saida semmeio poreso ——T

de dleo
Figura 3.6 — Reator tubular com entradas separadas de reagentes.

De forma a manter a propor¢cdo molar entre os reagentes e a
mesma velocidade de injecdo para ambos, empregou-se Aareas
proporcionais para os bocais de entrada, considerando o volume
utlllzado de cada reagente ASSIm a érea de injecdo dos reagentes é de
3,056x10% m? e 6,46x10™ m? para 0 6leo e 0 metanol, respectivamente.
Considerou-se para as simulagbes apenas um quarto da geometria,
conforme a Figura 3.11.

A velocidade de injecdo dos reagentes foi de 4,63x10° mis. As
concentracdes de entrada foram de 1040,95 mol/m® e 24658,27 mol/m®
para o triglicerideo e metanol, respectivamente.

Para a se¢do com meio poroso, empregou-se o Vvalor de
porosidade de 0,59 (GALANTE, 2008) e permeabilidade de 1,06x10™
m?, calculada segundo a Equaco 3.25.

_kLv (3.25)
P _AP

onde: k,: permeabilidade (m?); p: viscosidade média (0 0202 Pa.s); L
comprimento do reator (1,39 m) v: velocidade de injecdo (4,63x10°
m/s); AP: diferenca de presséo (Pa).

O valor empregado para o gradiente de pressdo, foi tomado como
base, a diferenga de pressao entre a entrada e a saida encontrada para o
reator em escala industrial com entrada Unica dos reagentes.

Para a geometria com entradas individuais de reagentes, o
coeficiente de dispersdo na se¢do do reator com meio poroso, foi
calculado segundo a metodologia descrita por Pfannkuch (1963),
empregando o grafico da Figura 3.7, que relaciona o coeficiente de
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dispersdo aparente em funcédo do nimero de Peclet, parametrizado pelo
valor da difusividade molecular (D).

Dap / Do
. 0 2

10 o BT |

10° Q)
[e]
10*
el

10° T T,

102

il

L ONTY: o d,v/Dy

b

10° 102 10" 1 10 10? 10° 10* 10° 10°

Figura 3.7 - Avaliac&o do coeficiente de dispersdo do meio poroso.
Fonte: PFANNKUCH (1963)

O eixo das abcissas (Figura 3.7) é composto pelo nimero de
Peclet, calculado pela razdo entre o produto do diametro da particula
pela velocidade e a difusividade molecular (Dg). No eixo das ordenadas
I6-se o valor da razdo entre o coeficiente de dispersdo aparente e a
difusividade molecular.

O diametro de particula empregado (d,) foi de 2x10° m,
considerando que o meio poroso seja formado de esferas rigidas sem
porosidade interna. O valor da difusividade molecular foi estimado
como sendo igual a difusividade tipica de solutos em meios liquidos,
1x10"° m’/s (PERRY e GREEN, 2008).

Ja nas secdes com fluxo livre, o coeficiente de dispersdo foi
ajustado de forma que este fosse maior do que o valor empregado no
mini reator, j& que se trata de um aumento de escala, e também
permitisse uma convergéncia coerente dos modelos considerados

Tendo em vista a geometria proposta com entradas separadas dos
reagentes, foram realizados diferentes estudos, descritos a seguir:

(1) Foram realizadas simula¢es considerando o reator com e
sem meio poroso, de forma a se avaliar a influéncia do elemento poroso
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nos perfis de velocidade de escoamento, na dispersdo das espécies
quimicas e eficiéncia na producdo de biodiesel.

(2) Testou-se a injecdo dos reagentes de forma separada e com a
mistura destes antes de serem injetados no reator. O objetivo foi
verificar a eficiéncia do processo de mistura e seu impacto sobre o grau
de conversdo dos reagentes.

A concentracdo de entrada dos reagentes para 0 caso com
injecdo misturada foi de 859,13 mol/m? para o triglicerideo e de 4302,37
mol/m? para 0 metanol.

(3) Como forma de analisar o efeito térmico ao se empregar um
reator encamisado, simulou-se o reator considerando o fluxo convectivo
de calor nas paredes, o qual é dado pela Equacéo 3.26:

do =he(T-Te) (3.26)

onde: go: fluxo de calor perdido pelas paredes (W/m?); he: coeficiente de
conveccdo do ar (W/m? K); Te: temperatura externa (K); T: temperatura

(K).

3.3 OTIMIZACAO DAS CONDICOES OPERACIONAIS

Visando avaliar a influéncia de uma determinada variavel sobre o
rendimento da reacdo de transesterificacdo, juntamente com a
flexibilidade do modelo em representar diferentes condicdes, foi
realizado um planejamento estatistico empregando a metodologia de
analise do Planejamento Composto Central e do Planejamento Fatorial
Completo 2.

Através de um levantamento bibliografico, selecionaram-se as
varidveis que mais influenciam no processo de producdo de biodiesel,
abrangendo uma faixa ampla de variacdo para cada variavel (MA e
HANNA, 1999; MEHER et al., 2006; SHARMA et al., 2008; PINTO et
al., 2005; FUKUDA et al., 2001).

O planejamento experimental foi empregado para trés variaveis,
sendo estas: temperatura de reacéo, razdo molar entre reagentes e tempo
de residéncia.

O efeito da temperatura foi avaliado na faixa de 20 a 60°C. O
valor méximo adotado atende a recomendacOes da literatura de ndo se
utilizar temperatura superior ao ponto de ebuli¢do do alcool (SHARMA
et al., 2008). No caso do metanol, o ponto de ebulicdo é de 65°C.
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A faixa empregada para avaliacdo da razdo molar entre os
reagentes foi de 1:3 a 1:30 (6leo:alcool), pois o emprego de alcool em
excesso na reacdo de transesterificacdo evita as reacOes reversas,
favorecendo a formacdo dos produtos finais (MA e HANNA, 1999;
FUKUDA et al., 2001).

A andlise do efeito do tempo de residéncia sobre a conversdo em
biodiesel foi realizada na faixa 1 a 30 minutos. Apesar da reacdo de
transesterificacdo ser rapida (GUNVACHAI et al., 2007), verifica-se
que quanto maior o tempo de contato entre 0s reagentes, maiores
conversdes sdo alcangadas (MA E HANNA, 1999).

Com o objetivo de realizar uma varredura ampla nos fatores,
considerando cinco niveis, empregou-se inicialmente o Planejamento
Composto Central, o qual consistiu de um Planejamento Fatorial
Completo 23, com 8 simulacdes (niveis -1 e +1), mais 6 simulacdes
representando os pontos axiais (niveis -1,68, 0 e 1,68), juntamente com
duplicata no ponto central, totalizando 16 simulagdes. A Tabela 3.3
apresenta 0s niveis de variacdo e os valores das varidveis utilizados no
planejamento de experimentos.

Tabela 3.3 — Variaveis analisadas e seus niveis de variacao.

Variaveis -1,68 -1 0 +1 +1,68
Temperatura (°C) 23,2 30 40 50 56,8
Razao molar 1:3,24 1:8 1:15 1:22 1:26,76
Tempo de

residéncia (min) 1,56 7 15 23 28,44

As simulagBes foram realizadas considerando inicialmente os
pardmetros experimentais de Gunvachai et al., (2007), conforme
descrito no Item 3.2.1, variando-os conforme o planejamento
experimental apresentado na Tabela 3.3.

3.4 MODELOS DAS PROPRIEDADES FISICAS EMPREGADOS
NA SIMULACAO

Com relagcdo as propriedades dos componentes envolvidos na
reacdo, empregou-se um modelo de propriedades variaveis (densidade,
viscosidade dinamica, condutividade térmica e capacidade calorifica),
sendo estes dependentes da temperatura e concentragcdo dos principais
componentes ao longo do reator, segundo a média ponderada dada pela
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Equacao 3.27. As propriedades refentes aos produtos intermediarios
diglicerideo e monoglicerideo foram empregadas como sendo iguais ao
do 6leo.

_ Pr76 Cr6 PMrG + Prvie Cme PMve + Prgiog CBiod PMBiod + Pro1 CoL PMoL

Pr
Cr PMrg + Cve PMyte + Caiod PMBiod + CoL PMaL (3.27)

onde: Ps: propriedade fisica a ser calculada; C: concentracdo (mol/m?);
PM: massa molecular (kg/kgmol). Sub-indices: TG: triglicerideo; Me:
metanol; DG: diglicerideo; MG: monoglicerideo; Biod: biodiesel; GL:
glicerol.

Os valores das massas moleculares empregados na simulacéo séo
apresentados na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 — Massas moleculares dos componentes da reagdo.
Massa molecular do 6leo: 879 kg/kgmol (KOMERS et al., 2010)
Massa molecular do metanol: 32,04 kg/kgmol (PERRY e GREEN,
2008)

Massa molecular do glicerol: 92,07 kg/kgmol (PERRY e GREEN,
2008)

Massa molecular do biodiesel: 292,2 kg/kgmol (UNIVERSITY OF
STRATHCLYDE GLASGOW, 2008)

Para o célculo da viscosidade dinamica do 0leo, utilizou-se a
equacao dada por Abramovic e Klofutar (1998):

3,1068x10 +10,0457X10 N J

[3,0044+
-I-2

He =0,001e (3.28)
onde: prg: viscosidade dindmica do 6leo (Pa.s) e T: temperatura (K).

A viscosidade dinamica do metanol foi calculada pelas Equacgdes
3.29 a 3.35 (PERRY e GREEN, 2008).

1 1
I =B =-— -3 3.29
O0gHMe (T ToJ (3.29)

ANi =10,606 — 0,276 N (3.30)
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ABi = 589,44 + 70,519 N° (3.31)

N° =N+ ANi (3.32)

Ba=24,79+ 66,885 N°-1,3173 (N°)2 -0,00377 (N°)®  (3.33)
B=Ba+Y ABi (3.34)

T, =28,86 + 37,439 N° - 1,3547 (N°)? - 0,02076 (N°)3 (3.35)

onde: Hwme: Viscosidade dindmica do metanol (Pa.s) e N: parametro da
Equacdo 3.30 e 3.32, sendo este igual a 1.

Calculou-se a viscosidade dinamica do biodiesel, utilizando a
equacdo dada por Tat e Van Gerper (1999):

3 5
0,7883— 1,638x10 . 5,828x10

. 2
MeBiod _141076 ¢ T (3.36)

onde:

HBiod _ HBiod (3.37)
PBiod

onde: H¢Biod: viscosidade cinematica do biodiesel (m?/s); pBiod:
viscosidade dindmica do biodiesel (Pa.s) e pBiod: densidade do
biodiesel (kg/m°).

A viscosidade dindmica do glicerol foi calculada pela equacéo
descrita no trabalho desenvolvido por Ming Chen e Pearlstein (1987):

A (4,5490 -0,12309 T +9,1129x10"4 T2 - 4,7562x10°8 T3 + 1,3296x10°"8 T4j
|JG|_ =1x10 "e

onde: Ug: viscosidade dindmica do glicerol (Pa.s).
Para o calculo da densidade do 6leo, utilizou-se equacgéo dada por
Noureddini et al., (1992), representado pela Equagéo 3.39.

(3.38)

p1G =1x10%(0,93441- 6,764x10™ T) (3.39)

onde: pre: densidade do 6leo (kg/m?).
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A densidade do metanol foi calculada pela Equagdo 3.40
(DOSSIN et al., 2006).

pPMe =1079 0,971 T (3.40)

onde: pye: densidade do metanol (kg/m®).
Calculou-se a densidade do biodiesel, segundo Tate et al., (2006):

PBiod = 879,71 - 124 T (3.41)

A densidade do glicerol foi calculada de acordo com a equacéo
fornecida na documentacdo tedrica de COMSOL Multiphysics 3.5
(2008):

poL =1444,9559-0,6173T (3.42)

onde: pg: densidade do glicerol (kg/m?).
Para o célculo da condutividade térmica do 6leo, utilizou-se o
método descrito por Brock et al., (2008), segundo a equag&o:

C1'C =01925-0,5x10°3 (T +273,15) (3.43)

onde: c,T¢: condutividade térmica do 6leo (W/m.K).

A condutividade térmica do glicerol foi calculada de acordo com
a documentacdo tedrica de COMSOL Multiphysics 3.5 (2008), segundo:

CrOL =-2,63+2,858x10 2 T-9,342x10° T2 +1,018x10 7/ T3 (3.44)

onde: c,CL : condutividade térmica do glicerol (W/m.K).

Foram empregados valores constantes para a condutividade
térmica do biodiesel e do metanol, sendo de 0,175 W/m.K (CASTRO et
al., 2005) e 0,173 W/m.K (PERRY e GREEN, 2008), respectivamente.

Para o calculo da capacidade calorifica do 6éleo, utilizou-se o
método descrito por Morad et al., (2000), conforme:

CpTC =19091 + 2,54 (T + 271,15) (3.45)

onde: cpT¢ : capacidade calorifica do 6leo (J/kg.K).
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A capacidade calorifica do metanol foi calculada segundo
JOVANOVIC et al., 2009:

3
L1 aigax 102 » 0131040 _ 154993x10

+4,9451x10 0 T (3.46)
cpMe T T

onde: cpMe: capacidade calorifica do metanol (J/kg.K).

Calculou-se a capacidade calorifica do biodiesel, utilizando a
equacdo dada por Dzida e Prusakiewicz (2008):

cpBiod —11111 + 2,9355 T (3.47)

onde: cpBicd: capacidade calorifica do biodiesel (J/kg.K).

A capacidade calorifica do glicerol foi calculada de acordo com a
documentacdo tedrica de COMSOL Multiphysics 3.5 (2008):

CpC®L =502,69 + 64228 T (3.48)

onde: cpCL: capacidade calorifica do glicerol (J/kg.K).

As propriedades condutividade térmica, capacidade calorifica,
viscosidade dindmica e densidade foram calculadas por meio de uma
média ponderada entre as concentracfes molares de cada componente
presente na mistura, juntamente com os respectivas massas moleculares.

Nas simulacfes realizadas com meio poroso, foi considerada a
densidade e a condutividade térmica do material constituinte do meio
poroso. O valor dessas propriedades foi introduzido no célculo da média
ponderada para os componentes da reagdo. Considerou-se que 0 meio
poroso era constituido de pérolas de vidro, logo as propriedades sdo
referentes ao material silicato e foram obtidas da documentacéo tedrica
de COMSOL Multiphysics 3.5 (2008).

Para a densidade do silicato foi empregado o valor constante de
2,4x10° (kg/m®). Ja para a condutividade térmica do mesmo foi
considerada a equacéo:

C51 =3,6143-0,0288 T +1,1981x10 T2 -1.9062x10°7 T3 +1,0530x10° 1074 (3.49)

onde: c,Si: condutividade térmica do silicato (W/m.K).
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3.5 FENOMENOS CONSIDERADOS NA SIMULAGAO
3.5.1 TRANSFERENCIA DE QUANTIDADE DE MOVIMENTO

Utilizou-se a equacdo de Brinkman para o estudo da transferéncia
de quantidade de movimento, a qual descreve o fluxo em meio poroso.
Este modelo matematico é uma extensdo da Lei de Darcy, sendo este
utilizado para modelar dominios com meio poroso e fluxo livre de forma
justaposta.

Considerou-se que o fluxo é governado pela combinagdo da
equacdo da continuidade e equacdo do balanco de momento, Equagdes
3.50e3.51.

P [6u +(u- V):J =P +V.E {u (Vu +(Vu)TP)—§p(V- u)IH —[% +Qm]u +f (3.50)

g\ ot
%(8 p)+Vpu)=Q, (3.51)

Para fluxo incompressivel, a densidade é constante, 0 que resulta
em:
vu=Q,/p (3.52)

Para subdominios com fluxo livre, sem meio poroso, as Equacdes
(3.50) e (3.51) se transformam na Equagéo de Navier-Stokes:

P%er (uV)u= V.[— Pl+u (Vu +(Vu)TP)_§ M (V.u)I}rf (3.53)

%Pw.(p u)=0 (3.54)

Para 0 caso em regime estacionario: du=p ; ® =0
ot ot

onde: p. viscosidade dindmica (kg/m.s), u: vetor velocidade (m/s), I
vetor unitario; p: densidade do fluido (kg/m®), P: pressio (Pa), €:
porosidade, «: permeabilidade no meio poroso (m?), Qn: fonte de
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massa (kg/s.m®), f: termo de forca (kg/m?s?) e TP: operacdo de
transposicao.

O termo Q. (fonte de massa) inclui quantidade de massa
depositada ou criada no subdominio, o qual, neste estudo, foi
considerado nulo.

- Condicdo inicial: em t = 0, a pressdo relativa e a velocidade séo
iguais a zero para qualquer ponto no interior do dominio, para ambos 0s
estudos com mini reator e com aumento de escala.

No estudo incluindo o efeito da gravidade, o qual foi realizado
somente no reator em escala industrial com entrada Unica dos reagentes,
considerou-se velocidade inicial igual a zero no dominio, ja para a
pressdo inicial considerou-se um perfil estatico dado pela equacéo:

P(t=0)=p g (Rr-y) (3.55)

onde: P(t=0): pressdo no tempo igual a zero (Pa); p: densidade média
(693,21 kg/m®); g: aceleracéo da gravidade (9,8 m/s); Rr: raio do reator
em escala industrial (0,11 m); y: eixo ao longo do raio do reator (m).

- Condicoes de contorno: Na entrada estipulou-se um valor de
velocidade de injecdo de fluido, sendo de 1,66x10™ m/s para o estudo
com o mini reator, e de 4,63x10™ m/s para as simulacdes considerando o
reator em escala industrial. Na saida impds-se pressdo igual a zero. Para
as paredes, utilizou-se condicdo de velocidade igual a zero. Empregou-
se perfil uniforme de velocidade na entrada do reator, pois foi
considerado injecdo misturada dos reagentes, simulando apenas o reator
e desconsiderando o comportamento de equipamentos prévios ao
mesmo.

Para o estudo onde foi avaliado o efeito da gravidade,
empregaram-se as mesmas condicdes descritas no paragrafo anterior,
exceto a condicdo de pressdo na saida, para a qual se empregou a
Equacdo 3.55, porém considerando a densidade varidvel com a
temperatura e a concentragdo de cada componente ao longo da reacéo,
em vez da densidade média constante.
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3.5.2 TRANSFERENCIA DE MASSA

O modelo de conveccdo e difusao foi empregado para descrever a
transferéncia de massa, o qual se baseia na Lei de Fick para descrever a
componente difusiva. A equacdo do balanco de massa com reagdo
quimica pode ser expressa por:

acti +V(-D,VC,)=R, ~uV.C, (3.56)

Para o caso de regime estacionario: 9C, =0
at

onde: c,: concentracdo da espécie i (mol/m®), R;: taxa da reacéo para a
espécie i (mol/m>.s); D,: coeficiente de dispersdo (m?/s), u: vetor
velocidade (m/s).

- Condicdo inicial: Houve a necessidade de estipular uma
pequena concentracdo inicial (da ordem de 0,1 mol/m®) para os
componentes, apesar do reator dar a partida vazio, pois ocorreram
problemas de divergéncia do modelo quando empregada concentragéo
nula.

- Condigdes de contorno: Na entrada estipularam-se valores para
a concentracdo de metanol e triglicerideo, os quais dependem do caso
estudado, conforme a Tabela 3.5. Para os demais componentes
considerou-se concentracdo igual a zero. Na saida do reator, admitiu-se
fluxo convectivo. Nas paredes considerou-se condi¢cdo de simetria ou
isolamento.

Tabela 3.5 — Concentragdo de entrada dos reagentes.

Caso estudado Crg(mol/m®)  Cpe (mol/m®)
Mini reator - entrada Unica 867,41 4108,23
Escala industrial - entrada Unica 858,92 4301,34
Escala industrial - entradas
separadas (injecdo individual) 1040,95 24658,27
Escala industrial - entradas
separadas (injecdo misturada) 859,13 4302,37

Legenda: Crg: concentracdo de triglicerideo (mol/m®):
Cwe: cONcentracéo de metanol (mol/m?).
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3.5.3 TRANSFERENCIA DE CALOR

Adotou-se 0 modelo de convecgdo e conducdo para o estudo da
transferéncia de calor nas simulacfes do escoamento reacional.
Considerando desprezivel o aquecimento viscoso e a pressdo de
trabalho, o balanco diferencial de energia é dado por:

or
pCpE+V.(—CTVT)=Q—pCp uvT (3.57)

Para o0 caso em regime estacionario: ar =g
ot

onde: p: densidade (kg/m?), C,: capacidade calorifica a pressao

constante (J/kg.K), Cy: condutividade térmica (W/m.K), T: temperatura
(K), Q: fonte de calor (W/m®), u: vetor velocidade (m/s).

- Condicao inicial: emt = 0, a temperatura é a mesma da reacéo,
podendo ser de 293,15 K; 313,15 K ou 333,15 K, dependendo do caso
estudado.

- CondicGes de contorno: Na entrada estipulou-se a temperatura
dos reagentes como sendo a mesma da reagdo, variando para cada caso
estudado. Na saida, adotou-se fluxo convectivo. J4 para as paredes, nas
simulagcBes empregando reator encamisado, considerou-se a mesma
temperatura da reagdo, variando para cada caso estudado.

Para a analise do efeito térmico nas paredes, adotou-se fluxo
convectivo de calor nas mesmas, conforme Equacéo 3.26 (Item 3.2.4.2).

3.6 MALHA

A geracdo da malha é uma etapa importante no processo de
simulacdo em plataforma multifisica. A exatiddo dos célculos e o tempo
de resolucdo dos modelos dependem em grande parte da forma e
qualidade da malha.

Com o objetivo de encontrar a malha mais adequada para a
resolucdo do sistema, foram realizadas simula¢cdes, com o mini reator,
considerando diferentes formas de construgdo de malha e de elementos.
Observou-se que considerando elementos tetraédricos construida na
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forma padrdo, apresentava resultados semelhantes aos demais. Logo,
foram testadas diferentes qualidades de malha, considerando apenas
elementos tetraédricos.

A Tabela 3.6 apresenta os valores dos erros com relagdo ao fluxo
de entrada de reagentes e o tempo de simulacdo para cada malha testada.
J& a Figura 3.8 apresenta o fluxo molar de biodiesel ao longo do eixo
central do reator para simulacdes empregando diferentes tipos de
malhas. Verificou-se que ao reduzir a qualidade da malha, a quantidade
de reagentes injetados reduziu com relagéo ao estipulado como condi¢édo
de entrada.

Tabela 3.6 — Resultado do estudo de adequagao de malha.

Qualidade de Nimerode  Erro no fluxo Tempo de
malha elementos deentradade  simulago (s)
reagentes (%)

Extremamente fina 11.312 1,3 1323
Extra fina 3.257 2,1 350
Fina 741 4,6 100
Normal 425 8,17 71
Grosseira 329 7,8 61
Extra grosseira 177 16,0 40
Extremamente

grosseira 72 16,0 28

Verifica-se pela Figura 3.8, juntamente com o valor do erro no
fluxo de entrada de reagentes apresentado na Tabela 3.6, que ao reduzir
a qualidade da malha de “extremamente fina” para “fina” ndo houve um
descrécimo acentuado no fluxo molar de biodiesel, porém, ao reduzir
para qualidade “normal” o descrécimo no fluxo molar foi significativo.

Por outro lado, analisando todos os tipos de malhas testadas, a
reducéo do nimero de elementos da malha implica em uma consideravel
queda no tempo de simulagdo, mas também um aumento no erro e
diminuicdo do fluxo molar de biodiesel.
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Figura 3.8 — Fluxo molar de biodiesel ao longo do eixo central do reator
para simulacdes empregando diferentes qualidades de malha.

Portanto, apesar de exigir um tempo superior de simulacdo, foi
empregada em todos os estudos realizados a malha do tipo
“extremamente fina”, pois esta apresentou o0 menor erro e tempo de
simulacdo vidvel de ser realizado com o hardware disponivel (Intel
Core i7 com 8 Gb de RAM).

3.6.1 MALHA GERADA PARA O REATOR EM ESCALA
LABORATORIAL

A Figura 3.9 representa a malha gerada para o mini reator, sendo
esta composta de 11312 elementos tetraédricos e 184484 graus de
liberdade representando o dominio fluidodindmico do reator.
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i

Figura 3.9 — Malha tetraédrica para o mini reator. (A) Vista do interior
do reator. (B) Vista da parede externa do reator.

Para a geracdo da malha utilizaram-se 0s seguintes parametros.
Tais parametros caracterizam a malha padrdo “Extremamente Fina”.

- Fator de escala para o tamanho méaximo do elemento de 0,2.
Sendo o valor padrdo igual a 1, para o qual quanto menor o valor maior
o refinamento da malha.

- Taxa de crescimento do elemento de 1,3. Este parametro
determina a taxa maxima que o tamanho do elemento pode aumentar, a
partir de uma regido com elementos pequenos para uma com elementos
maiores. Este deve ser maior ou igual a 1, sendo o padréo de 1,5.

- Fator de curvatura da malha de 0,2. O valor padrdo é de 0,6;
sendo que quanto menor, mais fina a malha ao longo das fronteiras
curvas.

- Fator de corte da curvatura da malha de 0,001. Este parametro
evita a geracdo de muitos elementos em torno de pequenas regides
curvas da geometria, sendo o valor padrdo de 0,03. Para um maior
refinamento da malha, deve-se diminuir o valor deste parametro.

- Resolugdo de regibes estreitas de 1. Este parametro controla o
nimero de camadas de elementos que serdo criados em regides estreitas
da geometria. Quanto maior o valor, maior o refinamento da malha.

3.6.2 MALHA GERADA PARA O REATOR EM ESCALA
INDUSTRIAL

Para o estudo do reator em escala industrial com apenas uma
entrada de reagentes, empregou-se uma malha em trés dimensGes,
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composta de 22560 elementos tetraédricos e 52679 graus de liberdade
(Figura 3.10).

Ll

Figura 3.10 — Malha tetraédrica para o reator em escala industrial
(entrada Unica). (A) Vista do interior do reator. (B) Vista da parede
externa do reator.

Nas simulagfes do estudo em escala industrial e entradas
separadas dos reagentes, empregou-se uma malha composta de 34155
elementos tetraédricos e 81664 graus de liberdade (Figura 3.11).

Para a geracdo da malha, no estudo em escala industrial,
utilizaram-se os parametros descritos a seguir, caracterizando a malha
padrdo “Extremamente Fina”: fator de escala para o tamanho maximo
do elemento de 0,2; taxa de crescimento do elemento de 1,3; fator de
curvatura da malha de 0,2; fator de corte da curvatura da malha de
0,001; e resolucdo de regides estreitas de 1.
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Figura 3.11 — Malha tetraédrica para o reator em escala industrial
(entradas separadas). (A) Vista do interior do reator. (B) Vista da parede
externa do reator.

3.7 METODOS DE RESOLUCAO DOS MODELOS
MATEMATICOS

Utilizou-se para todas as simulacdes realizadas neste trabalho, em
regime transiente, o solver Dependente do Tempo Segregado, passo de 1
segundo e tolerancia de 10°. Para os casos realizados em regime
estacionario, empregou-se o solver Estacionario Segregado.

Os solvers Dependente do Tempo Segregado e Estacionario
Segregado sdo empregados para encontrar a solucdo de problemas
lineares e ndo lineares, sendo que as etapas da solucdo séo divididas em
sub-etapas. Estes solvers permitem escolher um sistema linear para a
resolucdo de cada etapa, independentemente das outras que serdo
calculadas. Além disso, permite economia de meméria. Neste trabalho
utilizamos trés etapas, de forma desacoplada: 1°: transferéncia de
quantidade de movimento, 2°: transferéncia de calor e 3°: transferéncia
de massa.

Para as simulagdes empregando o mini reator (Item 3.2.1),
empregou-se 0 método de resolugdo de sistema linear Direct Pardiso
para todos os modelos estudados.

O Método Direct Pardiso resolve o sistema linear por eliminagio
de Gauss. Este permite resolver de modo eficiente sistemas simétricos e
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ndo simétricos, sendo mais rapido que métodos iterativos, na maioria
dos casos.

Como método de estabilizacdo, empregou-se o Método dos
Minimos Quadrados de Galerkin.

Nas simula¢fes empregando o mini reator, a configuragdo dos
elementos (polindmio interpolador) nos modelos de transferéncia de
calor e massa foi de Lagrange quadréatico. J& para o modelo de
transferéncia de quantidade de movimento a configuragdo dos elementos
foi de Lagrange P,P;, sendo de segunda ordem para a velocidade e
linear para pressao.

Para as simulagbes em escala industrial, utilizou-se 0 mesmo
método de resolugdo do sistema linear e de estabilizagdo empregado nas
simulacBes com mini reator. A configuragdo dos elementos para todos
0s modelos estudados nestes casos foi de Lagrange linear.



CAPITULO IV
RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo serdo apresentados os resultados das simulagdes
do escoamento reativo para a producdo de biodiesel empregando o
método de elementos finitos, nas quais foram considerados os modelos
de transferéncia de massa, calor e quantidade de movimento. Empregou-
se a propor¢do molar de metanol e éleo de colza de 1:5 (dleo : alcool),
considerando um modelo cinético completo, incluindo as reagdes diretas
e reversas. O estudo foi realizado considerando o reator tubular em
escala laboratorial e industrial.

41 SIMULACAO DA PRODUCAO DE BIODIESEL EM
REATOR TUBULAR

Com rela¢do ao comportamento fluidodindmico do escoamento
reacional, pode-se constatar a partir das Figuras 4.1 e 4.2, que a
velocidade resultante ao longo do raio varia continuamente segundo um
perfil parabolico, caracteristica do modelo onde a velocidade na parede
é nula, crescendo a partir dai sob a influéncia das forcas cisalhantes no
meio fluido até um valor méximo no eixo central. No eixo central, a
velocidade de entrada é de 1,66x10” m/s, aumenta ao longo do
comprimento de entrada, atingindo o valor méaximo de 3,22x10™ m/s,

como pode ser verificado pela Figura 4.3.
Max: 3.404e-4
10

Entrada Saida
v, . 3
- * 2.5
i 2
I |
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a 2
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Figura 4.1 - Distribuicéo de velocidades (m/s) ao longo do reator.
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Figura 4.2 — Perfil de velocidade ao longo do eixo y (em x=0,025).
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Figura 4.3 — Perfil de velocidade ao longo do eixo central do reator.

Verifica-se que na porcdo de saida do reator, o perfil de
velocidade apresenta uma perturbacdo, com um pico de valor maximo
de 3,4x10™ m/s e decrescendo em seguida. Isso se deve & condicdo de
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saida do reator (pressdo igual a zero, com relacdo a 1 atm de referéncia),
imposta nas condic¢des de contorno do modelo.

Optou-se pela representacdo grafica ao longo do eixo central para
analisar o mini reator devido ao fato deste apresentar comportamento de
mistura perfeita, conforme discussdo apresentada na sequéncia deste
capitulo.

Quanto a pressao, também ao longo do eixo central verificou-se
como era de se esperar um decréscimo desta ao longo do comprimento
do reator, sendo maxima na entrada e minima na saida.

No que se refere a temperatura, ndo houve variagdo significativa
ao longo do reator, devido ao fato dos reagentes serem injetados na
temperatura de 333,15 K e as paredes mantidas no mesmo valor. Além
disso, a entalpia de reacdo considerada (AHr = -172400 J/mol) n&o
produziu nenhuma elevacéo sensivel de temperatura no sistema.

A Figura 4.4 apresenta os perfis de concentracdo ao longo do
reator de todos os componentes envolvidos na reagdo. Para melhor
visualizacdo, o0 eixo das ordenadas foi apresentado em escala
logaritmica. Tais perfis foram obtidos no tempo de 600 segundos, tempo
no qual o sistema atingiu o estado estacionario.

Log [Concentragdao {molfm))

Al
10 0 0005 001 0045 0.02 0.025 003 0035 004 0.045 0.05

Comprimento do reator (m)

Figura 4.4 - Perfis estacionérios de concentragdo dos produtos e
reagentes ao longo do reator.
Legenda: TG: triglicerideo, Me: metanol, DG: diglicerideo, MG:
monoglicerideo, Biod: biodiesel, GL: glicerol.
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Verificou-se que a reacdo de transesterificacdo com 6leo de colza
e metanol € muito rapida, atingindo altas conversdes (97%) em apenas 5
minutos. Este desempenho decorre ao menos em parte devido ao fato
dos reagentes terem sido injetados misturados, 0 que torna o contato
entre os reagentes ideal.

A distribuicdo de concentracdo do Oleo, para 0 tempo de
residéncia de 600 segundos, pode ser observada na Figura 4.5A, onde o
mesmo é praticamente consumido em sua totalidade, restando apenas
um residuo de 2,88 mol/m? na saida do reator.

Com relacdo ao metanol, este também foi rapidamente
consumido, restando na saida do reator uma concentracdo de 1482,50
mol/m® (Figura 4.5B), resultado do excesso injetado no reator mais o
que ndo foi convertido ao longo da reacéo.
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Figura 4.5 — Distribuicdo da concentragdo (mol/m®) ao longo do reator.
(A) Triglicerideo. (B) Metanol.

Com relacdo a producédo dos produtos intermedidrios, a formacao
de diglicerideos ocorre na porcdo de entrada do reator (Figura 4.6A),
atingindo a concentracdo maxima de 59,75 mol/m?®, sendo praticamente
todo convertido em monoglicerideo, restando na saida do reator uma
concentragdo de 0,57 mol/m®.
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Figura 4.6 - Distribuicdo da concentracdo (mol/m®) ao longo do reator.
(A) Diglicerideo. (B) Monoglicerideo.

Ja a producdo de monoglicerideo (Figura 4.6B) apresenta um
comportamento semelhante ao diglicerideo, com formagdo na segéo
inicial do reator. A concentragdo méxima atingida foi de 55,44 mol/m®,
restando 0,94 mol/m® na saida do reator.

A Figura 4.7 mostra a distribuigdo de concentracdo de biodiesel
ao longo do reator para diferentes tempos de residéncia. Tais valores de
concentracdo também sdo apresentados na Figura 4.8 ao longo do eixo
central do reator.

No tempo de 30 segundos ocorre a formag&o inicial de biodiesel,
logo na por¢do de entrada do reator. O perfil de biodiesel se estende a
medida que a reacdo de transesterificacdo evolui. No tempo de
residéncia de 300 segundos, a concentracdo de biodiesel atinge 2532,7
mol/m® na saida do reator, porém, o estado estaciondrio é alcancado
somente aos 600 segundos, quando a concentracdo de biodiesel obtida
na saida atinge 2591,18 mol/m®. Tal resultado representa uma conversao
de 99,44%.
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Figura 4.7 - Distribuicio da concentracéo de biodiesel (mol/m®) ao
longo do reator, para diferentes tempos de simulacéo.

A simulacdo para a producdo de biodiesel também foi realizada
empregando o solver estacionario. Na Figura 4.8 mostram-se os valores
de concentracdo de biodiesel ao longo do reator para diferentes tempos
de residéncia, juntamente com a concentracdo obtida na simulacdo em
regime estacionario (linha preta pontilhada da Figura 4.8). Verificou-se
gue o resultado da simulacdo no estado estacionario foi muito proximo
daqueles gerados em regime transiente ao atingir o estado permanente,
com diferenca de 0,02% na concentracdo de biodiesel ao final da reagéo.
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Figura 4.8 — Concentragéo de biodiesel ao longo do eixo central do
reator.

Apesar de apresentar resultados muito semelhantes, a simulagéo
em estado estacionario permite uma grande economia de tempo de
simulacdo, sendo que 27 minutos foram necessarios para a finalizacéo
da simulacdo em regime transiente; j& em regime estacionario, foram
necessarios apenas 6 minutos de simulacdo. Porém, para melhor
visualizacdo do comportamento da reacdo faz-se necessario 0 emprego
do solver transiente, o qual permite a analise dos diferentes fendmenos
ocorridos ao longo do tempo.

Com relacéo a formacao de glicerol (Figura 4.9), este apresenta
um comportamento semelhante a formacao de biodiesel. A concentragéo
maxima de glicerol obtida na saida do reator foi de 862,94 mol/m?,
mantendo a relacdo estequiométrica entre os produtos finais de 1:3
(glicerol:biodiesel).
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Figura 4.9 - Distribuicdo da concentragéo de glicerol (mol/m®) ao longo
do reator.

Com relacdo aos erros observados na obtencdo das solucbes dos
modelos, foram da ordem de 10™ para a transferéncia de quantidade de
movimento, 10™ para a transferéncia de calor, e finalmente de 10 para
transferéncia de massa. Ja o erro para o balanco global de massa foi de
1,30%.

411 COMPORTAMENTO TEORICO DO REATOR EM
ESCALA LABORATORIAL (MINI REATOR)

Segundo Levenspiel (1999), o coeficiente de disperséo (D)
caracteriza 0 grau de mistura no interior do reator. Este parametro foi
estimado para a realizagdo das simulagdes, sendo o valor encontrado de
1x10®° m?s. Esta estimativa teve como critério a validacdo dos
resultados simulados com valores experimentais, a qual serd discutida
no topico seguinte deste capitulo.

Como apresentado no Item 3.5.2, a difusdo massica depende do
produto do coeficiente de dispersdo pelo gradiente de concentragdo ao
longo do reator, juntamente com a taxa da reacdo. Ja a contribuicdo
convectiva para o balangco de massa, depende do produto da velocidade
de escoamento pelo gradiente de concentracéo.

Observa-se que o fluxo difusivo para o triglicerideo (Figura
4.10B) e metanol (Figura 4.11B) € superior em praticamente uma ordem
de grandeza ao fluxo convectivo (Figura 4.10A e Figura 4.11A).
Comportamento semelhante também foi observado para os demais
componentes. Isto pode ser explicado pelo nimero de dispersdo (Np),
representado pela Equacdo 4.1, sendo este o inverso do nimero de
Peclet massico (Npe), 0 qual fornece a razdo entre as contribui¢fes dos
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mecanismos de transportes por convec¢do e por difusdo no sistema
(Levenspiel, 1999).

Noo_ L _ D velocidade de transporte por difuséo ) (A1)
D Npe Vv L velocidade de transporte por convecgéo

sendo que quando:

N, — 0 (<0,01) Transporte governado pelo mecanismo da convecgao.
N, — o (>0,01) Transporte governado pelo mecanismo da difusao.

para o presente caso: D=1x10° m?/s (coeficiente de dispersdo estimado);
v=1,66x10" m/s (velocidade de injecdo); L=0,05 m (comprimento do
reator).

Sendo assim, 0 nimero de dispersdo (Np) calculado na entrada
foi de 1,20, chegando a 0,62 no eixo central do reator quando o
escoamenteo é totalmente desenvolvido. Por apresentar valores muito
superiores a 0,01, considera-se que o escoamento & governado pelo
transporte difusivo.

0.2
Min: 3.134e-4

=
Lol
bl
&
==

Figura 4.10 — (A) Fluxo convectivo para o triglicerideo (mol/mZs). (B)
Fluxo difusivo para o triglicerideo (mol/m?.s).
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Entrada

Figura 4.11 — (A) Fluxo convectivo para o metanol (mol/m?.s). (B)
Fluxo difusivo para o metanol (mol/mZ.s).

Segundo Geankoplis (1998), para um tubo circular reto, o
escoamento é considerado laminar caso o nimero de Reynolds seja
menor que 2100; se o valor for superior a 4000, o fluxo é turbulento.
Tendo em vista que:

vd
NRe == (42)

onde: p=693,20 kg/m® (densidade média entre os componentes,
ponderada pelas massas moleculares); v=1,66x10“ m/s (velocidade de
injecdo); d=0,008 m (didmetro do reator); pu= 0,0202 Pa.s (viscosidade
média entre os componentes, ponderada pelas massas moleculares). O
nimero de Reynolds (Nge), baseado na velocidade de injecdo, para o
sistema em estudo é de 0,0456.

Verifica-se que para o triglicerideo (Figura 4.10A) assim como
para o metanol (Figura 4.11A) o fluxo convectivo fica mais evidente em
direcdo ao eixo central do reator. Este comportamento também foi
observado para todos os componentes. Isto se deve a distribuicdo de
velocidade no interior do reator, a qual apresenta perfil parabolico ao
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longo do eixo central deste, conforme discussdo apresentada
anteriormente (Figura 4.2).

Com base no nimero de dispersdo (Np), também pode-se analisar
quanto o mini reator se desvia do comportamento de um reator Plug
Flow. Se o nimero de disperséo for inferior a 0,01, o reator é governado
pelo transporte convectivo, como mencionado acima, e pode ser
considerado Plug Flow. Ao contrério, caso o nimero de dispersdo seja
superior a 0,01, o reator é governado pelo transporte difusivo e assim
pode ser definido como perfeitamente misturado, segundo Levenspiel
(1999).

O comportamento do reator estudado pode ser analisado por meio
de curvas de breakthrough como aquelas apresentadas na Figura 4.12, a
qual apresenta a concentragdo adimensionalizada de tragador (C/Coy) em
funcdo do tempo adimensional (t/t;). Sendo: C: concentragdo final de
tracador analisada na saida do reator (mol/m®), Co: concentragéo inicial
de tracador injetada (mol/m®), t: tempo (s) e t.: tempo de residéncia (s).
O numero de dispersdo é calculado com base na velocidade de injecédo

(1,66x10™* m/s).
1,00 OO
0.80 ‘L/Z/E/E/tr’ﬁ
0,60
S
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D=10-7 m2/s
0,00 #—m—H 4 y ; :
0,00 0,50 1,00 1,50 2,00

tt,
Figura 4.12 — Curva de concentragdo de tracador ao longo do tempo
obtida para diferentes valores de coeficiente de dispersdo (m%s).

Para a construcdo da Figura 4.12, realizaram-se simulagdes com
uma injecdo constante de tracador & velocidade 1,66x10™ m/s e
concentracdo de 1000 mol/m?®, considerando diferentes coeficientes de
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dispersdo (D=10"°, D=10° e D=10" m?/s). Avaliou-se a concentracdo do
tracador na saida do reator em diferentes tempos de residéncia.

Para um reator com comportamento de Plug Flow, a curva de
breakthrough deve ser simétrica, passando pelo ponto t/t,=1; C/C,=0,5,
segundo uma sigmoéide. Esse comportamento pode ser verificado na
curva obtida para D=10" m?/s, para a qual o niimero de dispersdo é de
0,01. Neste caso, no tempo de residéncia de 300 segundos (t/t,=1),
passou pelo reator praticamente a metade de toda a massa de tragador
injetada no reator.

Para 0 caso do reator estudado (simulado com D=10"° m?s), a
curva caracteristica € representada em azul na Figura 4.12, tendo um
numero de dispersdo de 1,20. Neste caso, praticamente toda a massa de
tracador injetada passou pelo reator no tempo de residéncia de 300
segundos. Portanto, isto mostra que o mini reator estudado apresenta um
grande desvio com relacéo ao comportamento ideal de um Plug Flow, se
comportando como um reator perfeitamente misturado.

4.1.2 VALIDACAO DO ESTUDO DE SIMULAGAO

Como forma de validacdo dos dados simulados, compararam-se
tais resultados aos dados obtidos experimentalmente por Gunvachai et
al., (2007), em um reator tubular continuo a temperatura de 333,15 K.
As concentracOes de biodiesel obtidas na saida do reator (simuladas e
experimentais) em fungdo do tempo de residéncia sdo apresentadas na
Figura 4.13. Os dados simulados e experimentais foram obtidos nos
tempos de residéncia de 30, 60, 120, 180 e 300 segundos.

Conforme Gunvachai et al., (2007), com relagdo aos dados
experimentais, inicialmente a mistura reacional se separou em trés fases:
a de topo contendo metanol, a intermediaria contendo 6leo e uma
pequena camada de glicerol ao fundo. Com o aumento do tempo de
residéncia, um sistema de duas fases de biodiesel e glicerol se formou,
correspondendo ao aumento subito na concentracdo de ésteres
observado na Figura 4.13 (curva azul). Apos alcancar o valor maximo, a
concentracdo de biodiesel decresce, devido ao fato de pequenas
guantidades de biodiesel se disssoverem na fase do glicerol. Isto é
possivel devido ao elevado estado de energia em altas temperaturas, no
qual as moléculas de biodiesel tém a tendéncia de se dissolverem na fase
do glicerol.
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Figura 4.13 — Concentracéo de biodiesel na saida do reator em funcéo
do tempo de reacdo (dados simulados e experimentais).

Pode-se verificar pela Figura 4.13, que os valores de
concentragdo encontrados na simulacdo sdo compativeis com os dados
experimentais, porém, como o modelo empregado é monofasico, este
ndo reproduz o comportamento de separacdo entre fases observado
experimentalmente. Para isto, seria necessario o emprego de um modelo
de escoamento reativo multifasico com miscibilidade parcial. Tal
abordagem com os demais fen6menos envolvidos esta no momento fora
do alcance do software utilizado neste trabalho. Assim, o modelo
desenvolvido apresentou um comportamento cinético com tendéncia
mais suave, ou seja, sem apresentar uma mudanga brusca na conversao
ao longo da reacdo. Porém, os valores finais de conversdo (no tempo de
300 segundos), simulado e experimental, sdo muito proximos, sendo o
erro observado de 2,58% com relagdo ao valor experimental.

Com o objetivo de testar 0 modelo para diferentes temperaturas,
foram realizadas simula¢gdes com o mini reator, conforme Item 3.2.1,
para 293,15 K e 313,15 K, além da temperatura previamente
considerada.

Compararam-se os valores simulados de concentracdo de
biodiesel obtidos ao final da reagdo, com dados experimentais obtidos
por Gunvachai et al., (2007) para um reator batelada, considerando a
concentracdo maxima de biodiesel obtida experimentalmente. Tais
resultados foram considerados devido & escassez de dados na literatura
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para reator tubular em diferentes temperaturas. Os experimentos foram
realizados empregando uma proporcdo molar de 6leo de colza e metanol
de 1:5 na presenca de hidréxido de sodio (5% em massa de metanol),
em um reator batelada de 1x10° m® de volume, com jaqueta térmica,
sogb agitacdo constante de 500 rpm. O volume de reagentes foi de 6x10™
m”.

A Figura 4.14 mostra a comparacdo entre a concentracdo de
biodiesel obtida do reator batelada experimental (Gunvachai et al.,
2007) e tedrico, juntamente com o reator tubular simulado.

Pode-se observar que para tempos de residéncia superiores a 250
segundos, o comportamento do reator batelada experimental (Gunvachai
et al, 2007) se aproxima do tubular simulado. Devido a este
comportamento, a validacdo do modelo em diferentes temperaturas, foi
procedida apenas com os valores finais de concentracdo de biodiesel
obtidos do reator batelada experimental.
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500 A bateladaexperimental
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Concentracao de biodiesel (mol/m3)
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Tempo de residéncia (s)
Figura 4.14 — Concentracdo de biodiesel em funcéo do tempo de
residéncia calculada para os reatores tubular e batelada (experimental e
tedrico).

A Figura 4.15 mostra valores de concentragdo de biodiesel ao
longo do tempo de reacdo, para diferentes temperaturas (293,15 K;
313,15 K e 333,15 K). Os pontos vazados (¢ o A) localizados ao longo
das curvas representam os pontos simulados. Ja os pontos cheios (¢ m
A) localizados no final das curvas, representam os valores maximos de
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concentracdo de biodiesel obtidos experimentalmente para cada
temperatura, em reator batelada.
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Figura 4.15 — Concentracdo de biodiesel em funcéo do tempo de reacéo
para o mini reator tubular sob diferentes temperaturas, juntamente com
valores obtidos experimentalmente de um reator batelada.

A Tabela 4.1 compara os valores finais de conversdo em
biodiesel obtidos na simulacdo e experimentalmente, juntamente com o
erro observado para cada temperatura.

Tabela 4.1 — Valores de conversdo em biodiesel simulado e
experimental.

Temperatura Conversdo Conversao Erro com relacéo
(K) final (experimental)  ao experimental
(simulado) (%) (%) (%)
293,15 57,23 60,60 - 5,56
313,15 90,37 80,00 +12,95
333,15 97,20 100,00 -2,79

Verifica-se, com base na Figura 4.14 e Tabela 4.1, que o erro
entre as conversbes de biodiesel obtidas experimentalmente e pela
simulacdo foi maior na temperatura média de reacdo (313,15 K). Porém,
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pode-se observar uma aproximacao razoavel entre os valores simulados
e experimentais.

Deve-se salientar, que o comportamento do sistema para a
producdo de biodiesel depende dos parametros cinéticos adotados.
Nestas simulagfes, esses parametros foram obtidos do trabalho
desenvolvido por Noureddini e Zhu (1997), os quais realizaram a
transesterificacdo do 6leo de soja com metanol na propor¢do molar de
1:6, respectivamente.

A Figura 4.16 apresenta a comparagdo entre a concentracdo de
biodiesel obtida da simulagdo com o mini reator tubular (volume de
2,52x10° m%), juntamente com as curvas de concentracio do batelada
tedrico (volume de 6x10™ m®) e CSTR tedrico (volume de 2,52x 107
m?), considerando 0 mesmo tempo de residéncia. Para o calculo do
batelada tedrico empregaram-se 0s dados experimentais do reator
batelada obtidos de Gunvachai et al., (2007). J4& o CSTR teorico foi
calculado com base nos dados do reator tubular, também empregados na
simulacdo do mini reator. As curvas de concentragdo calculadas para 0s
reatores teoricos foram obtidas por meio do software COMSOL
Reaction Engineering Lab — versdo 1.5.
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Figura 4.16 — Concentracédo de biodiesel em fungdo do tempo de
residéncia calculada para diferentes reatores.
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Verifica-se que o reator tubular, apesar de se comportar como um
reator CSTR (Item 4.1.1), possui um grande desvio com relacdo ao
CSTR tebrico de mesmo volume, indicando que o seu efeito de mistura
ndo é ideal. Também pode ser observado que o CSTR teorico permite a
obtencdo de uma conversdo 73% menor quando comparado com o
reator tubular de mesmo volume. Como previsto, este resultado mostra
que para pequenos volumes de reagdo o reator tubular é indicado para a
obtencéo de elevadas conversoes.

Entretanto, ao se comparar o reator tubular com o reator batelada
tedrico de volume 238 vezes superior, verifica-se que este Gltimo atinge
a conversdo de equilibrio em cerca de 40 segundos de reagdo.

Para as simulacGes de validacdo, as ordens dos erros observados
para a convergéncia dos modelos na simulacdo sdo apresentados na
Tabela 4.2, juntamente com o erro para o balango global de massa.

Tabela 4.2 — Erros observados para a convergéncia dos modelos.

Temperatura (K) 293,15 313,15 333,15
Transferéncia de quantidade de

movimento 10° 10° 10°
Transferéncia de calor 10° 10°® 10
Transferéncia de massa 10° 10° 10
Balanco global de massa 2,6% 2,5% 3,4%

4.1.3 EMPREGO DAS PROPRIEDADES FISICAS VARIAVEIS

Para todas as simulagbes realizadas neste estudo, foram
empregados modelos de propriedades fisicas variaveis (densidade,
viscosidade, condutividade térmica e capacidade calorifica). Tais
modelos prevéem a variagdo com a temperatura e a concentragdo dos
principais componentes no transcorrer da reacdo, conforme descrito no
Item 3.4.

As Figuras 4.17 a 4.20 mostram a variagdo das propriedades
fisicas, ao longo do eixo central do reator, para diferentes tempos de
reagdo.
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Figura 4.17 — Variacdo da densidade (kg/m®) ao longo da reacéo de
transesterificacéo.
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Figura 4.18 — Variacéo da viscosidade (Pa s) ao longo da reacéo de
transesterificacdo para a producédo de biodiesel.
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Figura 4.19 - Variagdo da condutividade térmica (W/m K) ao longo da
reacdo de transesterificacéo.
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Figura 4.20 — Variacao da capacidade calorifica (J/kg K) ao longo da
reacdo de transesterificacdo para a producao de biodiesel.
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Devido ao fato da entalpia de reacdo empregada ndo produzir
elevacdo consideravel de temperatura no sistema, considerou-se que o
sistema reacional é isotérmico. Logo, as propriedades fisicas nédo
sofreram alteracfes devido a temperatura durante o processo. As
variacdes observadas foram devido a mudanca de concentracdo dos
componentes durante a reacao.

Verifica-se que para todas as propriedades fisicas, os valores
estacionarios sdo alcancados proximo do tempo de residéncia de 180
segundos, diferentemente apenas para a capacidade calorifica, a qual
apresenta valores estabilizados em cerca de 60 segundos de reagdo. Ou
seja, 0 comportamento segue 0 processo de estabilizagcdo do sistema a
medida que tende para o regime estacionario.

Foram calculadas as propriedades fisicas médias, empregando a
Equacdo 3.27, juntamente com os modelos para cada propriedade, sendo
todas as equacOes descritas no Item 3.4. Para o célculo considerou-se a
temperatura de 333,15 K e concentragdes iniciais de cada componente.

Com base nas Figuras 4.17 a 4.20, sdo apresentados na Tabela
4.3, os valores das propriedades fisicas apds atingir o equilibrio,
juntamente com o valor médio calculado.

Tabela 4.3 — Valores das propriedades fisicas.

Propriedades fisicas Valores estabilizados  Valores
(Figuras 4.17 a 4.20) médios

Densidade (kg/m®) 552,30 693,21
Viscosidade (Pa s) 0,0086 0,0202
Condutividade Térmica (W/m K) 0,1812 0,1744
Capacidade Calorifica (J/kg K) 2177,35 2127,24

De forma a analisar o efeito das propriedades varidveis no
escoamento reacional, foi realizada uma simulacdo empregando os
valores das propriedades fisicas médias apresentados acima.

Esperava-se com o emprego das propriedades fisicas variaveis,
que estas fossem influenciar no desenvolvimento do escoamento
reacional, atuando principalmente no modelo de escoamento (Item
3.5.1), por meio das forcas cisalhantes na parede do reator, alterando
assim os perfis de velocidade ao longo da reacgdo, e consequentemente
modificando os perfis de concentracdo dos componentes envolvidos na
reacao.

Entretanto, o efeito na velocidade foi muito pequeno, conforme
pode ser verificado na Figura 4.21, a qual apresenta os perfis de
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velocidade, no eixo central do reator, para diferentes tempos de
residéncia, juntamente com o perfil obtido na simulagdo empregando os
valores de propriedades fisicas médias.
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Figura 4.21 - Perfis de velocidade (eixo central do reator) obtidos nas
simulag6es empregando propriedades fisicas variaveis e médias.

No tempo de residéncia de 10 segundos ja se observa a
estabilizacdo no perfil de velocidade, apresentando pequenas flutuagdes
na porcdo do reator onde se verifica os pontos de méximo na
concentracdo de biodiesel para tempos até 60 segundos, conforme
Figura 4.8. De fato, para tempos superiores a 30 segundos, os perfis ja
se apresentam estabilizados no valor de 3,25x10™ m/s.

Com relacdo a simulacdo empregando os valores médios das
propriedades fisicas, o perfil de velocidade permanece 0 mesmo durante
todo o processo de produgdo de biodiesel, sendo este igual ao perfil
obtido nas simulagdes empregando propriedades varidveis, apés
estabilizacéo.

Com relagdo ao comportamento dos componentes da reacédo
durante o escoamento reacional, analisaram-se, a partir de 10 segundos
de reacdo, os perfis de concentracdo dos reagentes e produtos, para
ambas as simulacdes estudadas. Verificou-se que as propriedades fisicas
variaveis praticamente ndo influenciam nos perfis de concentragdo dos
componentes, alterando em cerca de 0,05% a concentracdo, quando
comparado com o modelo de propriedades fisicas médias.
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Para 0o modelo de transferéncia de calor, o emprego de
propriedades fisicas variaveis ou médias também praticamente ndo
influenciou nos resultados, jA& que o sistema estudado se manteve
praticamente isotérmico.

42 SIMULAGAO DA PRODUGCAO DE BIODIESEL EM
REATOR DE ESCALA INDUSTRIAL

Com o objetivo de avaliar o comportamento do sistema reacional
com o aumento de escala, realizaram-se simulacfes, em regime
transiente, com um reator de volume de 5,21x10? m* (considerando um
aumento de escala linear de 27,80 vezes), mantendo as mesmas
proporcdes entre didmetro e comprimento do mini reator utilizado para
fins de validagdo, com tempo de residéncia de 300 segundos. A razdo
molar entre os reagentes foi de 1:5 (6leo:metanal).

4.2.1 GEOMETRIA COM ENTRADA UNICA DOS REAGENTES

A primeira geometria a ser estudada no aumento de escala do
reator, possui apenas uma entrada para a inje¢cdo dos reagentes,
conforme Figura 3.10, apresentada no Item 3.6.2. Empregou-se para
essa simulacdo %2 da geometria, segundo um corte longitudinal. Nesta
simulacdo considerou-se a temperatura da reacdo de 333,15K.

Inicialmente, para este estudo, calculou-se o coeficiente de
dispersdo para a simulagcdo com aumento de escala de forma a se manter
0 mesmo numero de Peclet massico (Equacao 4.3) empregado no mini
reator. O nimero de Peclet (Npe) é dado por:

Npe = — 4.3
o= 3

onde: D: coeficiente de dispersdo (m?/s); v= 4,63x10™ m/s (velocidade
de injecdo); L= 1,39 m (comprimento do reator).

O ndmero de Peclet massico calculado para o mini reator foi de
0,83. Logo, por meio da Equacdo 4.3 encontrou-se o coeficiente de
dispersdo no valor de 7,7x10° m?s, para a simulagdo com aumento de
escala. De outro lado, 0 nimero de Reynolds passou de 0,0456 no mini
reator para 34,95 com a ampliagdo de escala.
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Para esta simulacdo, o estado estacionario foi atingido no tempo
de 600 segundos, no qual foi obtida uma concentracdo de biodiesel de
2568,60 mol/m?®, representando uma conversdo de 99,52%. Quando
comparamos este resultado ao obtido com o mini reator (Item 4.1), no
qual resultou em uma conversdo de 99,44%, verifica-se que mesmo com
0 aumento de escala as conversGes foram muito semelhantes. Tal
resultado é coerente e previsivel, pois ao se manter 0 mesmo ndmero de
Peclet massico, mantendo-se o regime de escoamento laminar, esperava-
se que o comportamento entre os reatores de escalas diferentes fossem
semelhantes. O reator em escala industrial, assim como o mini reator,
apresenta um comportamento de Reator Perfeitamente Misturado,
conforme discussdo apresentada no Item 4.1.1.

Um fator a ser mencionado nesta discussdo € a influéncia da
gravidade sobre o sistema reacional. Se considerado do ponto de vista
experimental, o resultado descrito no paragrafo anterior para o reator
ampliado poderia ser alterado devido aos efeitos da forca gravitacional.
Para reatores com didmetros pequenos, como no caso do mini reator que
possui 0,008 m de didmetro, a gravidade ndo tem grande influéncia,
porém em se tratando de didmetros maiores, como no reator em escala
industrial (didmetro de 0,22 m), o comportamento do escoamento
reacional poderia sofrer alteracdes.

Nesta etapa do estudo, foram realizadas simula¢6es considerando
a forca gravitacional, empregando um modelo de escoamento
compressivel. Contudo, foi possivel constatar alteracbes apenas no
campo de pressao ao longo do reator, com um aumento desta ao longo
do eixo y de cima para baixo, como pode ser observado na Figura 4.22,
caracterizando assim a atuacao da forca gravitacional sobre o sistema.

Max: 1494 868
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Figura 4.22 — Distribuicéo de pressdo relativa ao longo do reator (Pa),
considerando o efeito da gravidade.
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Porém, ndo foi possivel observar qualquer segregacdo devido a
diferenca de densidade e/ou viscosidade entre 0s componentes, ou seja,
nenhuma separacdo de fases. De fato, 0 modelo considera todos os
componentes misciveis entre si. Logo, efeitos que podem ocorrer na
pratica, como por exemplo a precipitacdo de glicerina, ndo podem ser
adequadamente reproduzidos por esse modelo. Para isto, seria
necessario o emprego de um modelo de escoamento reativo multifasico
com miscibilidade parcial. Tal abordagem com os demais fenémenos
envolvidos estd no momento fora do alcance do software utilizado
(COMSOL Multiphysics) neste trabalho.

Com relagdo ao valor do coeficiente de dispersdo para o reator
industrial para a producdo de biodiesel, seriam necessarios dados
experimentais para validar os dados obtidos pela simulagéo, tal como se
fez para o mini reator. Entretanto, devido a falta de tais dados,
empregaram-se neste estudo dois coeficientes de dispersdo diferentes,
mas determinados segundo principios fenomenoldgicos que envolvem a
conservacdo do nimero de Peclet e do regime de escoamento. No
entanto, ndo se pode afirmar qual o coeficiente de dispersdo mais
adequado para um reator em escala industrial.

Além do valor do coeficiente de dispersdo baseado na
manutencdo do nimero de Peclet, o outro valor considerado foi obtido
da correlacdo apresentada por Portier et al., (2005) (Equacdo 3.23),
conforme descrito no Item 3.2.4.1; tal valor foi de 7,9x10™ m?/s.

Para a simulacdo empregando esse segundo valor do coeficiente
de dispersdo o estado estacionério foi alcancado no tempo de 900
segundos. Para poder comparar as duas simulacBes, a andlise de
concentracdo de biodiesel foi realizada no tempo de 600 segundos, no
qual a primeira simulacdo (empregando D=7,7x10° m?s) atingiu o
regime estacionario. Tais resultados sdo apresentados na Tabela 4.4,
juntamente com o valor de Np (Equacdo 4.1) calculado para cada
simulag&o.

Tabela 4.4 — Resultado das simulagdes com aumento de escala variando
o coeficiente de disperséo.

Simulagdo Conversao em biodiesel (%) Np
(1) D=7,7x10" m/s 99,52 1,21
(2) D=7,9x10"* m?/s 94,49 0,12

Legenda: D: coeficiente de dispersdo (m?/s)
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O calculo de conversdo em biodiesel, para todas as simulacdes
com aumento de escala, foi realizado empregando a Equacdo 4.4, a qual
foi aplicada nos bocais de entrada do reator para o calculo da vazédo
molar de metanol, e no bocal de saida para encontrar a vazdo molar de
biodiesel.

V:Iu CdA;=uC A, 4.9

onde: v: vazdo molar (mol/s); C: concentragdo (mol/m?); u: velocidade
ao longo do comprimento do reator (m/s); A,: area (m°).

Verifica-se com base nos valores de Np calculados (Tabela 4.4),
que os valores encontrados sdo superiores a 0,01, indicando que o
sistema, nas duas condic¢Ges simuladas, apresenta 0 comportamento de
Reator Perfeitamente Misturado.

Pode-se observar que a conversdo foi superior na primeira
simulacdo, para a qual se empregou o valor do coeficiente de disperséo
de 7,7x10° m?/s. Ou seja, com um coeficiente de dispersdo maior (em
uma ordem de grandeza), melhorou-se o efeito de mistura entre os
componentes, favorecendo-se assim o aumento da conversao.

A distribuicdo de concentracdo de biodiesel para ambas as
simulagdes, no tempo de 600 segundos, pode ser visualizada na Figura
4.23. Verifica-se que com o aumento do efeito de mistura (Figura
4.23A), o perfil de concentracdo € mais alongado, atingindo regime
estacionario mais rapidamente.
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Figura 4.23 - Distribuicdo de concentragéo de biodiesel (mol/m°®) ao

longo do reator em escala industrial. (A) Coeficiente de dispersédo de
7,7x10° m%s. (B) Coeficiente de dispersdo de 7,9x10™ m?/s.
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Com relacdo aos erros observados nestas simulagdes com entrada
Unica dos reagentes, foram da ordem de 10 para a transferéncia de
quantidade de movimento e calor, e de 10* para a transferéncia de
massa. Ja 0 erro para o balanco global de massa foi de 1,77%, para a
simulacio empregando coeficiente de dispersdo de 7,7x10™° m%s. Para a
segunda simulagdo, com coeficiente de disperséo de 7,9x10* m?/s, o
erro para o balango de massa foi de 2,7%.

422 SIMULAGCAO EMPREGANDO GEOMETRIA COM
ENTRADAS SEPARADAS DOS REAGENTES

No estudo de aumento de escala do reator, foi proposta uma nova
geometria com entradas separadas dos reagentes, e presenca de um meio
poroso, conforme Figura 3.6 apresentada no Item 3.2.4.2. Considerou-se
para as simulacBes apenas % da geometria. Injetou-se metanol na
temperatura de 298,15K e 6leo previamente aquecido na temperatura de
333,15K.

Com essa nova geometria, foram realizados os seguintes estudos:
(1) simulagdo com e sem meio poroso, considerando injecdo individual
dos reagentes; (2) simulagdo com injecdo dos reagentes separada e com
mistura prévia destes; (3) simulacdo com reator encamisado (mantendo
a mesma temperatura de reacdo) e considerando fluxo convectivo de
calor nas paredes.

4221 SIMULACAO COM INJECAO INDIVIDUAL DOS
REAGENTES E PRESENCA DE MEIO POROSO

Conforme discussdo apresentada anteriormente, para 0 aumento
de escala, quando se propde manter o mesmo nimero de Peclet massico
de escalas menores, o coeficiente de dispersdo aumenta em mais de 700
vezes. Este valor calculado foi de 7,7x10™ m?/s. J& segundo a correlacéo
apresentada por Portier et al., (2005), o valor do coeficiente de dispersdo
encontrado foi de 7,9x10™ m%s. Tais valores foram empregados nas
secdes livres do reator. Na secdo com meio poroso, o coeficiente de
dispersdo foi calculado segundo Pfannkuch (1963), encontrando-se 0
valor de 4x10”° m°/s.

Neste estudo, considerando entrada Unica dos reagentes, foi
possivel realizar as simulagfes para os dois valores de coeficiente de
disperséo, conforme discussdo apresentada no Item 4.2.1. Entretanto, na
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geometria com entradas individuais de reagentes, ndo foi possivel obter
a convergéncia para a solucdo do problema de transferéncia de massa.

Apobs diversos testes para solucionar o problema, variando
diferentes par@metros, constatou-se que empregando valores para o
coeficiente de dispersdo das sec¢Bes livres muito superiores ao do meio
poroso, 0 modelo ndo se estabiliza. Portanto, a solugdo encontrada, foi a
reducao dos valores de coeficiente de dispersdo nas secgdes livres, de
forma que este fosse superior ao valor empregado no mini reator
(D=1x10" m?%s), permitindo uma convergéncia coerente dos modelos,
obtendo assim o fechamento do balan¢o de massa, além de apresentar
um comportamento fisico adequado. Como mencionado anteriormente
(tem 4.2.1), o emprego de um valor superior do coeficiente de
dispersdo, no caso de um aumento de escala, se deve a um aumento nos
efeitos convectivos e difusivos, devido a elevacdo na velocidade e
dimensdes do reator.

Logo, todas as simulagBes com aumento de escala e entradas
individuais dos reagentes foram realizadas empregando o coeficiente de
dispersio nas secdes livres no valor de 1x10™ m%s, e no meio poroso no
valor de 4x107° m%s.

Neste caso, o perfil de velocidade no interior do reator tambhém
apresenta perfil parabdlico, mesmo considerando a presenca do meio
poroso, sendo nula na parede e maxima no eixo central, quando atinge o
valor de 7,8x10° m/s. A velocidade de entrada empregada foi de
4,63x10°° m/s. Este perfil, no eixo central do reator, pode ser visualizado
pela linha azul apresentada na Figura 4.24.

Para um perfil parabélico de velocidades em secdes livres
plenamente desenvolvido, espera-se que o valor da velocidade no eixo
central seja praticamente o dobro do de entrada. Neste caso, no eixo
central o valor foi 1,68 vezes superior ao valor de inje¢do. Isso se deve
ao parametro de permeabilidade do meio poroso que promove um
achatamento no perfil ao longo do raio. Este comportamento poderia se
tornar mais evidente em meios porosos com permeabilidades menores.
Neste estudo a permeabilidade calculada pela Equagdo 3.25 foi de
2,6x10° m’,
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Figura 4.24 — Perfil de velocidades (eixo central) ao longo do reator com
entradas individuais de reagentes e presenca de meio poroso.

Em reatores preenchidos com meios porosos, verifica-se um
aumento na velocidade no interior do meio poroso, quando comparada
as secdes livres, fazendo com que o tempo de residéncia seja reduzido.
Isso se deve a menor area (til para o escoamento, a qual é funcdo da
porosidade.

Por outro lado, no modelo de escoamento em meio poroso
utilizado no software COMSOL, a velocidade é calculada como
velocidade de Darcy, ou seja, é baseada na &rea total da secdo
transversal do reator.

Com relacdo a temperatura, a Figura 4.25 apresenta a distribuicéo
desta ao longo do reator, no tempo de 800 segundos, quando o sistema
atinge estado estacionario.

Observa-se que em grande parte do reator, a temperatura se
mantém em torno daquela de inje¢do do 6leo (333,15 K). J& no centro
do reator, verifica-se que a temperatura fica em torno de 310 K, devido a
injecdo de metanol, no bocal de entrada axial a temperatura ambiente.
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Figura 4.25 - Distribuigao de temperatura (K) ao longo do reator com
entradas individuais de reagentes.
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Semelhantemente ao discutido no Item 4.1, ao se atingir o regime
estacionario, o 6leo foi consumido em sua totalidade, restando do
metanol apenas o excesso injetado. Na Figura 4.26 pode-se verificar a
distribuicdo de concentracdo dos reagentes, mostrando a injecdo de 6leo
pelas entradas laterais do reator, e metanol sendo injetado pela entrada
axial.
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Figura 4.26 - Distribuicdo de concentragdo (mol/m®) ao longo do reator
com entradas individuais de reagentes. (A) Triglicerideo. (B) Metanol.
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Os produtos intermediarios sdo produzidos préximos a entrada do
bocal de injecdo do 6leo, sendo que a concentracdo maxima de
diglicerideos é de 121 mol/m®, e de monoglicerideos de 3 mol/m%; em
seguida ambos sdo convertidos praticamente em sua totalidade em
produtos finais (biodiesel e glicerol).

Assim como observado no mini reator, a formacao de biodiesel e
glicerol ocorre na porcdo inicial do reator, assim que 0s reagentes
entram em contato.

No tempo de 300 segundos, a producdo de biodiesel atinge
apenas 20% de conversdo. J& em 800 segundos obtém-se uma converséo
de 98,20%, que corresponde a distribuicdo de concentracdo de biodiesel
ao longo do reator, observada na Figura 4.27.
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Figura 4.27 - Distribuicdo de concentragdo de biodiesel (mol/m®) ao
longo do reator com entradas individuais de reagentes.

Para a simulagdo com injecdo individual dos reagentes e meio
poroso, os erros observados na convergéncia dos modelos, foram da
ordem de 10 para os trés modelos estudados. O erro para o balanco
global de massa foi de 3,29%.

4222 SIMULAGCAO COM INJECAO INDIVIDUAL DOS
REAGENTES EM MEIO LIVRE

Simulou-se um reator com injecdo individual de reagentes,
considerando o escoamento em meio livre, sem a presenca do meio
poroso. Neste caso, considerou-se o coeficiente de dispersio de 1x10™
m?/s para todo o dominio.

Esta simulagdo, quando comparada com aquela empregando meio
poroso, verificou-se que os perfis de concentracdo dos componentes da
reacdo ndo foram alterados.
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O perfil de velocidade obtido neste caso é semelhante ao
encontrado para a simulagdo com meio poroso, como pode ser
verificado pela linha vermelha na Figura 4.24, sendo a velocidade de
injecdo a mesma empregada anteriormente (4,63x10°° m/s).

Verifica-se que o achatamento no perfil, caracteristico de
escoamentos em meios porosos ndo foi verificado. O valor maximo
alcancado no eixo central do reator foi de 8x10° m/s, valor superior ao
obtido com meio poroso.

Com relagcdo a producdo de biodiesel, obteve-se ao final da
reacdo uma conversdo de 98,28%, sendo a estabilizagdo do sistema no
regime estacionario em 800 segundos. Quando se compara este valor de
conversao, ao obtido na simulagdo com meio poroso (98,20%), verifica-
se que o resultado foi igual ao anterior.

O objetivo da simulacdo empregando meio poroso no sistema
reacional, foi de melhorar o efeito de mistura entre os reagentes,
consequentemente aumentando a conversdo em biodiesel. Porém,
verificou-se em discussfes apresentadas anteriormente, que o efeito de
mistura é fortemente influenciado pelo coeficiente de dispersdo do
sistema, ou seja, quanto maior o coeficiente de dispersdo, melhor a
mistura entre os componentes. No caso estudado, com aumento de
escala, este coeficiente para 0 meio poroso (4x10° m%s) foi inferior ao
empregado para seces livres (1x10* m?/s), ndo produzindo o efeito
esperado.

Para a simulacdo com injecdo individual dos reagentes, sem a
presenca do meio poroso, 0s erros observados para a convergéncia dos
modelos, foram da ordem de 10 para a transferéncia de quantidade de
movimento e massa, e 10™ para a transferéncia de calor. O erro para o
balango global de massa foi de 3,74%.

4223 SIMULACAO COM MISTURA PREVIA DOS
REAGENTES E MEIO POROSO

Realizou-se também uma simulacdo considerando mistura prévia
dos reagentes, ou seja, 6leo e alcool sendo injetados na mesma
proporcdo molar ja estudada (1:5), porém misturados, utilizando todos
0s bocais de injecdo de reagentes. Neste caso, também foi empregado
meio poroso, considerando os mesmos coeficientes de dispersao
descritos no Item 4.2.2.1.

Com relagédo aos perfis de velocidade e temperatura ndo houve
alteracdo, quando comparados com o0s resultantes das simulagdes
realizadas com injecao individual dos reagentes.



124

A distribuicdo de concentracdo dos reagentes ao longo do reator
ndo apresentou modificacBes significativas, exceto na por¢do de entrada
do reator. Na saida do mesmo, verificou-se que o dleo foi totalmente
consumido. Ja do metanol restou praticamente o excesso injetado.

A conversdo em biodiesel para reacdo com reagentes previamente
misturados foi de 99,14%, sendo esta ligeiramente superior a realizada
com reagentes injetados separadamente (98,20%).

Em situacdes reais, durante a producdo de biodiesel, verifica-se
gue existem, entre 0s reagentes, problemas de segregacéo e separacao de
fases parcialmente misciveis, prejudicando assim a conversdo final em
biodiesel. Com esta simula¢do se pretendia colocar em evidéncia o
efeito da geometria com entradas separadas sobre a mistura e o efetivo
contato dos reagentes. Porém, como mencionado em discussdes prévias,
0 modelo de escoamento adotado permite apenas o estudo de
escoamentos totalmente misciveis. Assim, na auséncia de efeitos de
miscibilidade e devido aos valores do coeficiente de dispersdo
relativamente elevados, tanto em um caso como no outro, ndo se detecta
diferenca sensivel na conversdo de biodiesel. Ainda assim, ao se injetar
separadamente, como pode ser observado na Figura 4.27, o biodiesel
passa a ser formado na secdo do reator que se segue aos bocais de
injecdo, logo apds os mesmos entrarem em contato.

Na simulagdo com injecdo previamente misturada, o biodiesel é
formado logo ap6s a entrada do reator, sem qualquer perda de tempo até
a completa mistura entre os reagentes, conforme pode ser constatado na
Figura 4.28, aproveitando-se integralmente o comprimento disponivel
do reator. A diferenca entre os dois casos poderia ficar mais evidente ao
se adotarem velocidades de injecdo mais elevadas, as quais levariam ao
aumento do numero de Peclet e a uma redugdo relativa da importancia
do efeito de mistura ditado pela disperséo.

Na simulacdo com injecdo misturada dos reagentes, com a
presenca do meio poroso, 0s erros observados na convergéncia dos
modelos, foram da ordem de 10 para a transferéncia de quantidade de
movimento e calor, e de 10 para a transferéncia de massa. O erro para
0 balanco global de massa foi de 1,74%.
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Figura 4.28 - Distribuicdo de concentracdo de biodiesel (mol/m®) ao
longo do reator com injecdo misturada dos reagentes.

4.2.2.4 SIMULACAO COM FLUXO CONVECTIVO DE CALOR
NAS PAREDES DO REATOR

Para avaliar o efeito da perda de calor do meio reacional para o
meio externo, realizou-se uma simulagdo com fluxo convectivo de calor
na parede do reator.

O valor empregado para o coeficiente de convecgdo na parede em
contato com o ar foi de 15 W/m?K (ABREU et al., 2000), avaliando o
fluxo de calor através da Equacdo 3.26. Foram comparados os perfis de
temperatura, ao longo do eixo central, da simulacdo com o reator
encamisado a temperatura constante, e da simulacdo com perda de calor
pela parede, conforme pode ser observado na Figura 4.29.

Ambas as simulagfes foram realizadas com a presenca de meio
poroso, com velocidade de 4,63x10 m/s e com injecéo individual dos
reagentes.

Verifica-se pela Figura 4.29 que, na porcéo de entrada do reator,
ocorre oscilagdo na porgdo incial do perfil de temperatura devido a
diferenca de temperaturas iniciais entre os reagentes, sendo o 0leo
injetado a 333,15 K e 0 metanol a 298,15 K. A estabiliza¢do dos perfis
acontece a partir de 0,25 m das entradas.
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Figura 4.29 - Perfis de temperatura ao longo do eixo central para 0s
casos de reator encamisado e com perda de calor por fluxo convectivo
para 0 meio externo.

O efeito da perda de calor por fluxo convectivo através da parede
pode ser observado ao longo de todo o comprimento do reator, fazendo
com que a diferenca de temperatura entre os perfis, no eixo central,
depois de estabilizados, seja cerca de 6°C maior para 0 reator
encamisado, como seria de se esperar.

Esta diferenca de temperatura ndo causou mudancga na conversao
de biodiesel, sendo esta de 98,20% para o reator encamisado e de
98,18% para aquele com perda de calor.

Outro fator que influenciou para essa pequena variagdo de
temperatura observada entre os dois casos estudados, se deve ao fato do
volume injetado de 6leo quente ser cerca de cinco vezes superior ao de
metanol, injetado frio, favorecendo a manutencdo da temperatura no
interior do reator.

43 OTIMIZACAO DO PROCESSO DE PRODUGAO DE
BIODIESEL

Tendo como objetivo a otimizacdo das varidveis do processo de
producdo de biodiesel, juntamente com a flexibilidade do modelo
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desenvolvido em representar diferentes condicGes operacionais,
realizou-se um estudo de planejamento estatistico, o qual permitiu
avaliar o efeito das varidveis (temperatura, razdo molar e tempo de
residéncia) e determinar um modelo preditivo para o sistema.

Inicialmente, visando abranger o maior ndmero de niveis para
cada variavel, realizou-se um Planejamento Composto Central, o qual
consistiu de um Planejamento Fatorial Completo 2° (niveis -1 e +1), 6
pontos axiais (niveis -1,68, 0 e 1,68) e uma duplicata no ponto central. A
Tabela 4.5 apresenta a matriz de planejamento, juntamente com a
conversdo em biodiesel obtida para cada combinacéo de niveis.

A partir dos dados apresentados na Tabela 4.5, foram calculados
os efeitos das variaveis, e seus respectivos coeficientes para 0 modelo
matematico, por meio da metodogia apresentada por Barros Neto et al.,
(1995). Todas as analises foram realizadas a um nivel de significancia
de 95%.

Verificou-se que para o Planejamento Composto Central, 0
coeficiente de determinagdo (R?) foi de 0,6309, indicando um ajuste
ruim do modelo aos dados de entrada, ja que este valor deve ser tdo
préximo quanto possivel da unidade. Este resultado mostra que o0s
termos quadraticos do modelo e o efeito de curvatura parecem néo ser
adequados para este modelo.

Com o objetivo de averiguar essa conclusdo, analisou-se a
curvatura do modelo empregando o Planejamento Fatorial 2° com ponto
central, considerando os niveis +1 e -1, apresentados na Tabela 4.5,
juntamente com um ponto central (nivel 0).

Com base na analise de variancia, verificou-se que apesar do
novo modelo apresentar um coeficiente de determinacdo de 0,99,
obteve-se um valor do nivel p de 0,0788 para o efeito da curvatura
produzido pelos termos quadraticos, a um nivel de significancia de 95%.
Este resultado indica que esses termos ndo sdo significativos neste
modelo, ja que o valor do nivel p correspondente deve ser menor do que
0,05. Assim, os termos quadraticos ndo serdo considerados.

Portanto, empregando os dados das 8 primeiras simulacdes
(Tabela 4.5), nos niveis +1 e -1, analisou-se o Planejamento Fatorial 28
sendo a quantificacdo dos efeitos para as trés varidveis analisadas,
juntamente com a interacao entre elas, apresentadas na Tabela 4.6.
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Tabela 4.5 — Dados do planejamento estatistico (valores reais e
codificados) juntamente com a conversdo em biodiesel.

Temperatura Razdo molar Tempode Conversiao

Simulagéo (°C) (TG:Me) residéncia (%)
(min)
1 30 (-1) 8 (-1) 7(-1) 91,88
2 50 (+1) 8 (-1) 7(-1) 98,63
3 30 (-1) 22 (+1) 7(-1) 98,16
4 50 (+1) 22 (+1) 7(-1) 99,13
5 30 (-1) 8 (-1) 23 (+1) 93,60
6 50 (+1) 8 (-1) 23 (+1) 99,36
7 30 (-1) 22 (+1) 23 (+1) 99,08
8 50 (+1) 22 (+1) 23 (+1) 99,77
9 23,2 (-1,68) 15 (0) 15 (0) 94,18
10 56,8 (+1,68) 15 (0) 15 (0) 99,76
11 40 (0) 3,24 (-1,68) 15 (0) 81,35
12 40 (0) 26,76(+1,68) 15 (0) 99,73
13 40 (0) 15 (0) 1,56 (-1,68) 82,13
14 40 (0) 15 (0) 28,44(+1,68) 99,62
15 40 (0) 15 (0) 15 (0) 99,59
16 40 (0) 15 (0) 15 (0) 99,59

Legenda: TG: triglicerideos; Me: metanol

Tabela 4.6 — Quantificacdo dos efeitos e seus respectivos indices
estatisticos.

Fator Efeito  Desvio Nivel p Limite Limite
Padréo Inferior Superior
95% 95%
Média 97,4512 0,0887 0,0005 96,3235 98,5789
T 3,5425 0,1775 0,0318 1,2871 5,7978
RM 3,1675 0,1775  0,0356 0,9121 5,4228
tr 1,0025 0,1775 0,1115  -1,2528 3,2578
TxRM -2,7125 0,1775 0,0416  -4,9689 -0,4571
TXxtr -0,3175 0,1775 0,3245  -2,5728 1,9378

RMxtr -0,2225 0,1775 0,4286 -2,4778 2,0328

Legenda: T: temperatura (K); RM: razdo molar (triglicerideo:metanol);
tr: tempo de residéncia (min).
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Verifica-se, a partir da Tabela 4.6, que as variaveis temperatura
(T) e razdo molar (RM) sdo significativas, juntamente com a interacdo
entre elas, ja que os valores do nivel p correspondentes sdo inferiores a
0,05, a um nivel de significancia de 95%.

Também se observa que os efeitos da temperatura e da razédo
molar foram positivos, indicando que maiores conversdes em biodiesel
serdo obtidas nos niveis mais elevados destas duas variaveis.

No que se refere ao tempo de residéncia (tr), este ndo foi
significativo. 1sso pode ser verificado também pela comparagao entre a
simulacdo 4 com a 9 e a simulacdo 3 com a 7, apresentadas na Tabela
4.5, nas quais somente o tempo de residéncia é variavel, ndo sendo
verificada alteracdo significativa na conversdo em biodiesel. Este
comportamento pode ser melhor percebido na Figura 4.30, na qual as
superficies variam pouco ao longo do eixo do tempo de residéncia.

Portanto, tempos de residéncia elevados ndo acarretam diferenca
significativa na conversdo em biodiesel. Este comportamento pode ser
explicado pelo fato da reacdo de transesterificacdo estudada neste
trabalho ser muito répida, apresentando altas conversdes em curtos
espacos de tempo, conforme discussdo apresentada no Item 4.1.

Com base na estimativa dos efeitos de cada varidvel, pode-se
concluir que maiores rendimentos serdo obtidos empregando as
seguintes condigdes operacionais: temperatura de 50°C, razdo molar
entre triglicerideos e metanol de 1:22 e tempo de residéncia de 7
minutos. O comportamento do sistema é representado nas Figuras 4.30 e
4.31, as quais relacionam as trés variaveis analisadas para diferentes
porcentagens de conversdo em biodiesel, dadas pelas isosuperficies.

Verifica-se, pela Figura 4.31, que com 0 aumento da razdo molar,
mantidas as demais variaveis constantes, ocorre em geral uma elevacéao
na porcentagem de conversdo em biodiesel. Caso semelhante ocorre
com a temperatura. Porém, ao se analisar a interagdo entre estas
variaveis, verifica-se que com aumento consecutivo de ambas, ocorre
um decréscimo na conversao, até a temperatura de cerca de 48°C. Isso
pode ser comprovado pelo valor negativo do efeito de interacdo entre
essas duas variaveis, apresentado na analise dos efeitos (Tabela 4.6).
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Figura 4.30 - Isosuperficies da porcentagem de conversdo em biodiesel
com relagdo as variaveis analisadas no planejamento experimental
(Vista A).
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Figura 4.31 - Isosuperficies da porcentagem de conversdo em biodiesel
com relagdo as variaveis analisadas no planejamento experimental
(Vista B).

As Figuras 4.30 e 4.31 foram obtidas a partir do modelo de
regressao ajustado, considerando todas as varidveis, inclusive as que ndo

foram significativas. Tal modelo obtido para a conversdo em biodiesel é
dado pela Equacéo 4.5.
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X =72,7700+0,4975.T +1,0310.RM + 0,1718.tr

-0,0193.T.RM -0,0019.T.tr -0,0019.RM . tr (49
onde: X: conversdo (%); T: temperatura (°C); RM: razdo molar entre
triglicerideo e metanol; tr: tempo de residéncia (min).

O valor do coeficiente de determinacdo para o modelo ajustado
foi de 0,9989, indicando que o mesmo pode ser empregado para fins
preditivos. Isto também pode ser comprovado pela Figura 4.32, a qual
apresenta a relagdo entre os valores previstos pelo modelo e os valores
observados (resultados das simulacdes).
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Figura 4.32 — Valores observados e valores previstos pelo modelo
ajustado.

Valores Previstos pelo Modelo

Na Figura 4.32 verifica-se que 0s pontos (previstos e observados)
estdo proximos da reta (x=y), indicando que o modelo € eficiente para
previsdo pois a dispersdo dos pontos é muito pequena.






CAPITULO V
CONCLUSOES

5.1 CONCLUSOES

» Com base na simulacdo do escoamento reativo para
producdo de biodiesel em reator tubular, verificou-se que a velocidade
no interior do reator apresenta perfil parabolico, sendo esta nula nas
paredes e maxima no eixo central. J a pressao apresentou um perfil
decrescente ao longo do reator. Tal comportamento fluidodindmico foi
observado para todas as geometrias testadas.

» Com relacdo & temperatura, nas simulagdes empregando
entrada Unica dos reagentes, tanto para 0 mini reator como para o de
escala industrial, a reacdo foi praticamente isotérmica, ou seja, ndo
apresentou variacao significativa de temperatura ao longo do reator.

» Para 0 modelo cinético adotado, verificou-se que a reacdo de
transesterificacdo realizada no mini reator é muito rapida, sendo que a
formacédo inicial de biodiesel ocorre ja nos primeiros 30 segundos de
contato. Este resultado se deve também ao fato dos reagentes serem
injetados previamente misturados no reator, sem qualquer atraso devido
a transferéncia de massa entre eles. Assim, o estado estacionério foi
alcangado em 600 segundos, resultando em uma conversdo de 99,44%.

» Quando comparadas as simulagdes realizadas em regime
transiente com aquelas realizadas em regime estacionério, obteve-se
uma diferenga de 0,02% na concentracao de biodiesel ao final da reago.
Isto indica que quando se deseja analisar somente o resultado final do
sistema, as simulagBes em estado estacionario apresentam a grande
vantagem de economia de tempo de simulagdo, resultando em uma
reducdo de 78% no tempo de processamento.

» Para todos os componentes da reacdo, verificou-se que o
fluxo difusivo de massa é superior ao fluxo convectivo, ocorrendo de
forma mais pronunciada na porcdo inicial do reator. Este
comportamento se deve ao fato da reacdo ocorrer de forma mais intensa
nessa regido do reator, juntamente com 0 escoamento em regime
laminar no interior deste, reduzindo assim os efeitos convectivos.
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» Por meio da simulacdo do escoamento de um tracador ao
longo do reator, empregando diferentes coeficientes de disperséo,
constatou-se que o mini reator para a producdo de biodiesel possui
comportamento de um Reator Perfeitamente Misturado, apresentando
um grande desvio com relacdo ao comportamento ideal de um Plug
Flow.

» A partir da comparacdo dos dados simulados com 0s
resultados obtidos experimentalmente em um mini reator tubular a
333,15 K, verificou-se que os valores de concentragdo encontrados na
simulacdo sdo compativeis com os dados experimentais, sendo que o
erro observado foi de 4,2% para os valores finais de conversao, em 300
segundos.

» Constatou-se que o emprego das propriedades fisicas
variaveis ndo influenciou nos resultados dos modelos estudados, ndo
apresentando maodificagdes significativas no escoamento reacional, e
sequer nos perfis de concentracdo dos componentes envolvidos na
reagao.

» Para a simulacdo empregando o reator em escala industrial,
com entrada Unica dos reagentes, realizou-se um estudo considerando
dois diferentes valores para o coeficiente de dispersdo (7,7x10° m%s e
7,9x10* m?/s). Verificou-se que quanto maior o coeficiente de
dispersdo, maior o efeito de mistura entre 0s componentes,
consequentemente ocorreu uma elevagdo de 5% na conversdo em
biodiesel.

0 Ao comparar este resultado com o obtido com o mini
reator (99,44%), observou-se que o aumento de escala ndo acarretou
mudanca significativa no comportamento do sistema, devido a
manutencgdo do mesmo numero de Peclet.

o Nao foi possivel predizer o valor do coeficiente de
dispersdo para o sistema de producdo de biodiesel em escala industrial,
pois para isso seriam necessarios dados experimentais para a validacéo
dos resultados obtidos por meio da simulagéo.

» Para a simulacdo empregando a geometria proposta em
escala industrial, com entradas individuais de reagentes e meio poroso,
verificou-se que o sistema atingiu o estado estacionario em 800
segundos, resultando em uma conversdo em biodiesel de 98,20%.



135

Observou-se que este resultado é igual o obtido pela simulacdo sem
meio poroso (98,28%).

0 Devido aos valores de coeficiente de dispersdo
empregados nas simulagbes com meio poroso (4x10-5 m2/s), ndo se
observou 0 aumento previsto do efeito de mistura. Portanto, constatou-
se que o emprego do meio poroso neste estudo ndo foi conclusivo, ou
seja, ndo é possivel afirmar se 0 meio poroso empregado em reatores em
escala industrial pode aumentar a conversdo em biodiesel.

» Comparando a simulagdo com injecdo individual de
reagentes (98,20%) com a simulacdo considerando mistura prévia destes
(99,14%), ambos 0s casos com a presenca de meio poroso, observou-se
que houve um ligeiro aumento na conversdo. Este resultado indicou que
a operacdo de mistura dos reagentes previamente a injecéo no reator, fez
com que ndo houvesse atraso no tempo de contato entre os reagentes
devido a transferéncia de massa, aumentando a conversao.

»  Simulacgdes realizadas com fluxo de calor convectivo das
paredes para 0 meio externo resultaram em uma conversao de 98,18%,
sendo esta igual a obtida com reator encamisado (98,20%). Isto se deve
ao fato da queda de temperatura ter sido pequena (cerca de 6°C
analisado no eixo central), juntamente pelo volume de 6leo quente
injetado, sendo este superior ao do metanol, conservando a temperatura
no interior do reator.

» A partir dos resultados do Planejamento Fatorial 2°
verificou-se que as varidveis temperatura e razdo molar séo
significativas, sendo seus efeitos positivos com relagdo a conversdo em
biodiesel; por outro lado para o efeito de interacdo entre as mesmas o
efeito é negativo. O tempo de residéncia ndo foi significativo pois a
reacdo é muito rdpida, apresentando altas conversdes em curtos espagos
de tempo.

0 Pelas simulagfes maiores conversdes serdo obtidas
empregando as seguintes condi¢des: temperatura de 50°C, razdo molar
entre triglicerideos e metanol de 1:22 e tempo de residéncia de 7
minutos.

0 O modelo de regressdo ajustado, o qual relaciona as
varidveis estudadas com a conversdo em biodiesel, apresentou um
coeficiente de determinacdo muito préximo a unidade, atestando a
adequacdo do modelo, podendo este ser empregado para fins preditivos.
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» Os erros observados nas simulacGes ficaram dentro da
tolerancia exigida, resultando em boa convergéncia dos modelos
fenomenoldgicos utilizados.

» O modelo multifisico desenvolvido reproduz com boa
concordancia os dados experimentais, podendo representar a reacdo de
transesterificacdo para a producdo de biodiesel em um reator tubular
continuo. Tal modelo considera a cinética completa, incluindo todas as
reacOes diretas e reversas para a formacao de intermediarios e produtos
envolvidos na reacéo.

» O modelo tridimensional desenvolvido permite a
visualizacdo da dindmica do fluxo reativo, ou seja, 0 comportamento
fluidodindmico de todos os componentes da reacéo ao longo do reator.
A metodologia empregada no desenvolvimento deste modelo, visando o
estudo da producdo de biodiesel em reatores continuos, praticamente
nédo foi explorada por pesquisadores da area até 0 momento, isto pode
ser verificado pela escassez de trabalhos na literatura utilizando essa
abordagem.

» Portanto, o modelo desenvolvido juntamente com as
metodologias envolvidas mostraram grande potencial como ferramentas
para o projeto e otimizacdo de sistemas de producdo, auxiliando na
economia de tempo e recursos necessarios aos testes experimentais.

5.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

» Realizagdo da simulacdo da reacéo de transesterificacdo para

a producdo de biodiesel empregando um modelo multifasico, utilizando
como plataforma multifisica um software que permita o acoplamento de
outros modelos, tais como transferéncia de calor e massa, incluindo
reacdo quimica.

0 Andlise dos efeitos de gravidade sobre o sistema
reacional.

0 Andlise dos efeitos de segregacdo entre 0s reagentes.

» Simulacdo da producdo de biodiesel empregando catalise
heterogénea, considerando o meio poroso como leito catalitico. Para tal,
serdo necessarios dados experimentais pré-definidos, os quais servirdo
como validagdo dos dados simulados.
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0 Estudo de comparacdo da producdo de biodiesel
empregando catalise heterogénea e homogénea.

» Considerando catalise heterogénea, realizacdo da simulacdo
do processo de catalise na superficie do catalisador, considerando as
etapas de uma reacdo catalitica.

»  Simulagdo do processo de producéo de biodiesel em sistema
batelada.
0 Comparacdo com o sistema empregando reator tubular em
fluxo continuo.






REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

ABRAMOVIC, H.; KLOFUTAR, C.; The temperature dependence of
dynamic viscosity for some vegetable oils, Acta Chimica Slovenica, v.
45,n. 1, p. 69-77, 1998.

ABREU, P.G.; ABREU, V.M.N; BAETA, F.C.; Metodologia de
dimensionamento de sistemas de aquecimento em piso, em funcdo da
temperatura e espessura de cama, para criacdo de frangos de corte.
Revista Brasileira de Ciéncia Avicola, v.2, n.1, 2000.

ARACIL, J.; VICENTE, G.; MARTINEZ, M.; Integrated biodiesel
production: a comparison of different homogeneous catalysts systems,
Bioresource Technology; v.92, n.297, 2004.

ATADASHI, I.M.; AROUA, M.K.; AZIZ, A.A.; Biodiesel separation
and purification: A review. Renewable Energy, v. 36, p.437-443, 2011.

AVELLANEDA, F.; SALVADO, J.; Continuous transesterification of
biodiesel in a helicoidal reactor using recycled oil. Fuel Processing
Technology. v. 92, p. 83-91, 2011.

BALAT, M.; BALAT,H.; Progress in biodiesel processing. Applied
Energy, v.87, p.1815-1835, 2010.

BAKALIS, S.; KYRITSI, A.; KARATHANOS, V. T.; YANNIOTIS, S;;
Modeling of rice hydration using finite elements. Journal of Food
Engineering, v.94, p.321-325. 2009.

BAJPAI, D.; TYAGI, V.K.; Biodiesel: source, production, composition,
properties and its benefits. Journal of Oleo Science, v. 55, n.10, p.487-
502, 2006.

BARROS NETO, B., SCARMINIO, 1.S., BRUNS, R.E. Planejamento
e otimizacao de experimentos. Editora UNICAMP, 1995.

Biodieselbr Online Ltda. Disponivel em
http://www.biodieselbr.com/noticias/biodiesel/coplacana-producao-
biodiesel.htm, acessado em abril de 2011.

“Biodiesel - Barriers, Potentials and Impacts”. University of Strathclyde
Glasgow. Disponivel em:
http://www.esru.strath.ac.uk/EandE/Web _sites/06-
07/Biodiesel/biodieselp.htm , acessado em outubro de 2008.




140

BOOCOCK, D.G.B.; ZHOU, W.; KONAR, S.K. Ethyl esters from
single-phase base-catalyzed ethanolysis of vegetable oils. Journal of
American Oil Chemists Society, v.80, 2003.

BORSATO, D.; MOREIRA, |.; MEDRE NOBREGA, M.; BARBOSA
MOREIRA, M. Modelagem e simulacdo da desidratacdo osmética em
pedacos de abacaxi utilizando o método de elementos finitos. Quimica
Nova. v.32, n.8, p.2109-2113. 2009.

BRASIL. Lei n°11.097, de 13 de janeiro de 2005. Dispfe sobre a
introducdo do biodiesel na matriz energética brasileira; altera as Leis
n% 9.478, de 6 de agosto de 1997, 9.847, de 26 de outubro de 1999 e
10.636, de 30 de dezembro de 2005.

BROCK, J.; NOGUEIRA, M. R.; ZAKRZEVSKI, C.; CORAZZA, F.
C.; CORAZZA, M. L.; OLIVEIRA, J. V. Determinacdo experimental da
viscosidade e condutividade térmica de Oleos vegetais. Ciéncia e
Tecnologia de Alimentos, v.3, n.28, p.564-570. 2008.

CASTRO, M.P.P; ANDRADE, A.A.; FRANCO, RW.A.; MIRANDA,
P.C.M.L.; STHEL,M.; VARGAS, H.; CONSTANTINO, R.; BAESSO,
M.L.; Thermal properties measurements in biodiesel oils using
photothermal techniques, Chemical Physics Letters, v.411, p.18-22,
2005.

CHAPRA, S. C.; CANALE, R. P. Numerical methods for engineers
with programming and software applications. 3" Edition. McGraw-
Hill International Editions, 1997.

COMSOL Multiphysics 3.5, COMSOL Documentation, November
2008.

DATE, A. W. Introduction to Computational Fluid Dynamics. 1 ed.
Cambridge, Cambridge University Press, 2005. 353p.

DEMIRBAS, A.; Biodiesel fuels from vegetable oils via catalytic and
non-catalytic supercritical alcohol transesterifications and other
methods: a survey. Energy Conversion and Management, v.44,
p.2093-2109, 2003.

DEMIRBAS, A.; Comparison of transesterification methods for
production of biodiesel from vegetable oils and fats. Energy
Conversion and Management, v.49, p.125-130. 2008.

DOSSIN, T.F.; REYNIERS, M.F.; BERGER, R.J.; MARIN, G.B,;
Simulation of heterogeneously MgO-catalyzed transesterification for



141

fine-chemical and biodiesel industrial production, Applied Catalysis B:
Environmental, v. 67, p.136-148, 2006.

DZIDA, M.; PRUSAKIEWICZ, P.; The effect of temperature and
pressure on the physicochemical properties of petroleum diesel oil and
biodiesel fuel, Fuel, v.87, p.1941-1948, 2008.

EEVERA, T.; RAJENDRAN, K.; SARADHA, S.; Biodiesel production
process optimization and characterization to assess the suitability of the
product for varied environmental conditions. Renew Energy, v. 34, p.
762-765, 2009.

ENCINAR, J. M.; GONZALEZ, J. F., RODRIGUEZ-REINARES, A.
Ethanolysis of used frying oil. Biodiesel preparation and
characterization. Fuel Processing Technology, v.88, p.513-522, 2007.

FENG, Y.; ZHANG, A.; LI, J.; HE, B. A continuous process for
biodiesel production in a fixed bed reactor packed with cation-exchange
resin as heterogeneous catalyst. Bioresource Technology. v. 102, p.
3607-3609, 2011.

FERREIRA, C. V. Otimizacado do processo de producéo de biodiesel
a partir de 6leos de mamona e algodéo. Dissertacdo. (Mestrado em
Engenharia Quimica). Departamento de Engenharia Quimica da
Universidade Federal de Pernambuco, Recife, 2007.

FERRARI, R. A.; OLIVEIRA, V.S.; SCABIO, A. Biodiesel de soja —
taxa de conversdo em ésteres etilicos, caracterizacdo fisico-quimica e
consumo em gerador de energia. Quimica Nova, v. 28, n.1, p.19-23,
2005.

FREEDMAN, B., BUTTERfiELD, R. O., PRYDE, E. H,
Transesterification kinetics of soybean oil. Journal of American QOil
Chemists’ Society (JAOCS), v. 63, p. 1375-1380, 1986.

FUKUDA, H.; KONDO, A.; NODA, H.; Biodiesel fuel production by
transesterification of oils. Journal of Bioscience and Bioengineering,
v.92, n.5, p.405-416, 2001.

GALANTE, R. M. Extracéo de inulina do alho (Allium sativum L.
var. Chonan) e simulacéo dos processos em batelada e em leito fixo.
Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica). Departamento de
Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos da Universidade
Federal de Santa Catarina — UFSC, Florian6polis, 2008.



142

GEANKOPLIS, C.J.; Procesos de Transporte y Operaciones
Unitarias, 3 ed. México, CECSA, 1998, 1008p.

GOODWIN, J.G.; LOTERO, E.; LIU, Y. LOPEZ D.E,;
SUWANNAKARN, K.; BRUCE, D.A.; Synthesis of biodiesel via acid
catalysis. Industrial & Engineering Chemistry Research, v.44, 2005.

GUNVACHAI, K.; HASSAN, M. G.; SHAMA, G.; HELLGARDT, K.
A new solubility model to describe biodiesel formation kinetics. Trans
IChemE, Part B, Process Safety and Environmental Protection, v. 85,
n. B5, p. 383 — 389, 2007.

HERNANDEZ CARUCCI, JR.; ERANEN, K. MURZIND.Y;
SALMI, T.0.; Experimental and modelling aspects in microstructured
reactors applied to environmental catalysis. Catalysis Today, v.147S,
p.S149-155, 20009.

HOLANDA, A.; Biodiesel e incluséo social. Brasilia: Camara dos
deputados. Coordenagao de publicacGes, 2004. 200 p.

HSIEH, L.; KUMAR, U.; WU, J. C. S. Continuous production of
biodiesel in a packed-bed reactor using shell-core structural
Ca(C3H703)2/CaC03 catalyst. Chemical Engineering Journal, v.
158, p. 250-256, 2010.

IDEM, R.; EDALI, M.; ABOUDHEIR, A.; Kinetics, modeling, and
simulation of the experimental kinetics data of carbon dioxide
absorption into mixed aqueous solutions of MDEA and PZ using
laminar jet apparatus with a numerically solved absorption-rate/kinetic
model. Energy Procedia, v.1, p.1343-1350. 2009.

ISTOK, J. D.; Groundwater Modeling by the Finite Element
Method, 1 ed. Washington/United States of America, American
Geophysical Union, 1989, 480p.

JACOBSON, K.; GOPINATH, R.; MEHER, L.C.; DALAI, AK.; Solid
acid catalyzed biodiesel production from waste cooking oil. Applied
Catalysis B: Environmental, v.85, n.86, 2008.

JOVANOVIC, J.D.; KNEZEVIC-STEVANOVIC, A.B.; GROZDANIC,
D.K.; An empirical equation for temperature and pressure dependence
of liquid heat capacity, Journal of the Taiwan Institute of Chemical
Engineers, v.40, p.105-109, 2009.



143

KOH, M.Y.; MOHD GHAZI, T.l.; A review of biodiesel production
from Jatropha curcas L. oil. Renewable and Sustainable Energy
Reviews, v.15, p.2240-2251, 2011.

KOMERS, K.; SKOPAL, F.K.; CEGAN, A.; Continuous biodiesel
production in a cascade of flow ideally stirred reactors. Bioresource
Technology, v.101, p.3772-3775, 2010.

LEVENSPIEL, O.; Chemical Reaction Engineering, 3 ed. New York,
John Wiley & Sons, 1999. 668p.

LEWIS, R. W.; NITHIARASU, P.; SEETHARAMU, K.N;
Fundamentals of the Finite Element Method for Heat and Fluid
Flow. led. England, John Wiley & Sons Ltd, 2004. 341p.

LEUNG, D.Y.C.; GUO, Y.; Transesterification of neat and used frying
oil: Optimization for biodiesel production. Fuel Processing
Technology, v.87, p.883-890, 2006.

LEUNG, D.Y.C.; WU, X.; LEUNG, M.K.H; A review on biodiesel
production using catalyzed transesterification. Applied Energy, v.87,
p.1083-1095, 2010.

MARTINS, E.; ZULIM, L. L.; HANSEN DE ALMEIDA, N. Estudo das
condicOes de producdo de biodiesel. In:, VIII MOSTRA DE PESQUISA
DA PUCPR, Curitiba. VIII Mostra de pesquisa da PUCPR. 2006.
p.356.

MA, F.; HANNA, M. A.; Biodiesel production: a review. Bioresource
Technology, v. 70, p.1-15, 1999.

MADRAS, G.; KOLLURU, C.; KUMAR, R.; Synthesis of biodiesel in
supercritical fluids. Fuel, n.83, p.2029-2033, 2004.

MATH, M.C.; KUMAR, S.P.; CHETTY, S.V.; Technologies for
biodiesel production from used cooking oil — A review. Energy for
Sustainable Development, v.14, p.339-345, 2010.

MEHER, L.C; VIDYA SAGAR, D; NAIK,S.N; Technical aspects of
biodiesel production by transesterification — a review. Renewable and
Sustainable Energy Reviews, v. 10, p. 248-268, 2006.

MING CHEM, Y.; PEARLSTEIN, A.J.; Viscosity-Temperature
correlation for glycerol-water solutions. Industrial & Engineering
Chemistry Research, v.26, n.8, 1987.



144

MORAD, N.A;; MUSTAFA KAMAL, A.A.; PANAU, F.; YEW, TW,;
Liquid specific heat capacity estimation for fatty acids, triacylglycerols,
and vegetable oils based on their fatty acid composition, Journal of the
American Oil Chemists® Society, v.77, n.9, 2000.

NELSON, L. A;; FOGLIA, T.A.; MARMER, W. N. Lipase-catalyzed
production of biodiesel. Journal of the American Oil Chemists'
Society, v.73, n.9, 1996.

NETO, P. R. e ROSSI, L. F. S. Producéao de biocombustivel alternativo
ao Oleo diesel através da transesterificacdo de 6leo de soja usado em
frituras. Quimica Nova, v. 23, n.4, p. 531-537, 2000.

NI, J.; MEUNIER, F. C.; Esterification of free fatty acids in sunflower
oil over solid acid catalysts using batch and fixed bed-reactors. Applied
Catalysis A: General, v. 333, p. 122-130, 2007.

NORILER, D. Modelagem matematica e simulacdo numérica do
escoamento liquido-vapor num prato de destilagdo. Dissertacéo.
(Mestrado em Engenharia Quimica). Departamento de Engenharia
Quimica da Universidade Estadual de Campinas — UNICAMP,
Campinas, 2003.

NOUREDDINI, H.; TEOH, B.C.; CLEMENTS, L.D.; Densities of
vegetable oil sand fatty acids, Journal of the American Oil Chemists’
Society, v.69, n.12, 1992,

NOUREDDINI, H.; ZHU, D., Kinetics of Transesterification of
Soybean Oil. Biocatalysis Articles, v.74, n.11, p.1457-1463, 1997.

OLIVEIRA, Erica Vanessa Albuquerque. Sintese de biodiesel a partir
da transesterificacao do 6leo de soja por catélises homogénea e
heterogénea. Dissertacdo. (Mestrado em Quimica). Departamento de
Quimica da Universidade Estadual do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro,
2010.

PERRY, R. H.; GREEN, D. W. Perry’s Chemical Engineers’
Handbook, 8 ed. McGraw-Hill. 2008. 2559p.

PFANNKUCH, H. O. Contribution a I’etude des displacements des
fluids miscibles dans um milieu poreux. Revue de I’Institut Frangais
du Pétrole, v.18, n.2, p. 1-54, 1963.

PINTO, A. C,; GUARIEIRO, L. L. N.; REZENDE, M. J. C.; RIBEIRO,
N. M.; TORRES, E. A,; LOPES, W. A.; PEREIRA, P. A.; ANDRADE,



145

J. B.; Biodiesel: An Overview. Journal of the Brazilian Chemical
Society. v.16, n.6B, p.1313-1330, 2005.

PIPUS, G.; PLAZL, |.; KOLOINI, T. Esterification of benzoic acid in
microwave tubular flow reactor. Chemical Engineering Journal. v. 76, p.
239-245, 2000.

PORTIER, O.; LECLERC, J.; PONS, M. Influence of geometrical and
operational parameters on the axial dispersion in an aerated channel
reactor. Water Research, v.39, p.4454-4462, 2005.

RIBEIRO DE LIMA, D. Producéo de ésteres etilicos (biodiesel) a
partir da transesterificacdo bésica de O6leo residual. Dissertagdo.
(Mestrado em Engenharia Quimica). Departamento de Engenharia
Quimica da Universidade Estadual de Campinas - UNICAMP,
Campinas, 2008.

SCHUCHARDT, uU.,; SERCHELLI, R.; VARGAS, R.M.
Transesterification of vegetable oils: a review. Journal of the Brazilian
Chemical Society, v. 9, n.1, p. 199 - 210, 1998.

SHAHID, E.M.; JAMAL,Y.; Production of biodiesel: A technical
review. Renewable and Sustainable Energy Reviews, v.15, p.4732-
4745, 2011.

SHARMA, Y. C.; SINGH, B.; UPADHYSAY, S. N.; Advancements in
development and characterization of biodiesel: A review. Fuel. v. 87,
p.2355-2377, 2008.

SHIBASAKI-KITAKAWA, N.; HONDA, H.; KURIBAYASHI, H,;
TODA, T.; FUKUMURA, T.; YONEMOTO, T.; Biodiesel production
using anionic ion-exchange resin as heterogeneous catalyst.
Bioresource Technology, v. 98, p. 416 — 421, 2007.

SINGH, S.P.; SINGH, D.; Biodiesel production through the use of
different sources and characterization of oils and their esters as the
substitute of diesel: A review. Renewable and Sustainable Energy
Reviews, v. 14, p.200-216, 2010.

STAMENKOVIC, O. S.; TODOROVIC, Z. B.; LAZIC, M. L,
VELJKOVIC, V. B.; SKALA, D. U., Kinetics of sunflower oil
methanolysis at low temperatures, Bioresource Technology, v. 99,
p.1131-1140, 2008.



146

TAT, M.E.; VAN GERPER, J.H.; The kinematic viscosity of biodiesel
and its blends with diesel fuel. Journal of the American Oil Chemists'
Society, v.76, n. 12, 1999.

TATE, R.E.; WATTS, K.C.; ALLEN, C.AW.; WILKIE, K.l.; The
densities of three biodiesel fuels at temperatures up to 300°C, Fuel,
v.85, p. 1004-1009, 2006.

THEERAEK, P.; PHONGTHANAPANICH, S.; DECHAUMPHAIP.;
Solving convection-diffusion-reaction equation by adaptive finite
volume element method. Mathematics and Computers in Simulation,
v.82, p.220-233, 2011.

VICENTE, G.; COTERON, A, MARTINEZ, M.; ARACILJ;
Application of the factorial design of experiments and response surface
methodology to optimize biodiesel production. Industrial Crops and
Products, v.8, p.29-35, 1998.

VICENTE, G.; MARTINEZ, M.; ARACIL, J.; Optimization of Brassica
carinata oil methanolysis for biodiesel production. Journal of
American Oil Chemists Society, v.82, n.899, 2005.

ZIMMERMAN, W. B. J. Process Modelling and Simulation with
Finite Element Methods, 1 ed. Singapura, Workd Scientific Publishing
Co. Pte Ltd, 2004. 366p.

WENDT, J. F. Computational Fluid Dynamics — An Introduction, 3
ed. Belgium, Springer, 2009. 332p.

WUST, E. Estudo da viabilidade técnico-cientifica da producdo de
biodiesel a partir de residuos gordurosos. 2004. 113p. Dissertacdo
(Mestrado em Engenharia Ambiental). Universidade Regional de
Blumenau - FURB, Blumenau.




 
 
    
   HistoryItem_V1
   InsertBlanks
        
     Where: before current page
     Number of pages: 1
     same as current
      

        
     1
     1
     1
     445
     210
            
       CurrentAVDoc
          

     SameAsCur
     BeforeCur
      

        
     QITE_QuiteImposingPlus2
     Quite Imposing Plus 2 2.0
     Quite Imposing Plus 2
     1
      

   1
  

    
   HistoryItem_V1
   InsertBlanks
        
     Where: before current page
     Number of pages: 1
     same as current
      

        
     1
     1
     1
     482
     277
    
            
       CurrentAVDoc
          

     SameAsCur
     BeforeCur
      

        
     QITE_QuiteImposingPlus2
     Quite Imposing Plus 2 2.0
     Quite Imposing Plus 2
     1
      

   1
  

 HistoryList_V1
 qi2base





