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RESUMO

Simulagdes computacionais em regime transiente foram realizadas a fim
de se estudar a oxidacgao parcial para a producédo de gas de sintese e obtencao
do metanol via gas de sintese em reatores de leito fixo catalitico. Os modelos
matematicos dinamicos propostos para os reatores, formaram conjuntos de
equagdes diferenciais parciais que foram solucionados através de técnicas
numéricas implementadas no Software Matlab 6.5,. Dois dos modelos
simulados foram resolvidos diretamente com a utilizagdo do esquema de
diferencgas finitas explicito. Enquanto que o terceiro modelo, foi discretizado
pelo método das diferengas finitas formando um sistema de equagdes
algébricas nao lineares que foi solucionado pelo método de aproximacgoes
sucessivas. Os resultados obtidos puderam evidenciar detalhes do mecanismo
de oxidagao parcial, que seriam dificeis de se verificar experimentalmente e
sao relatados na literatura por serem de grande importancia para o projeto

destes reatores.

PALAVRAS-CHAVE: oxidacdo parcial, simulacdo, metano, gas de

sintese, metanol.
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ABSTRACT

Computational simulations in transient regimen had been carried through
in order to study the partial oxidation for the synthesis gas production and
attainment of methanol saw gas of synthesis in reactors of catalytic fixed bed.
The considered dynamic mathematical models for the reactors had formed sets
of partial distinguishing equations that had been solved through implemented
numerical techniques in Software Matlab 6,5. Two of the simulated models had
been directly resolved with the use of the method of finite differences explicit.
While that the third model, have been discretizing by the method of the finite
differences forming a system of not linear algebraic equations that was solved
by the method of successive approaches. The results had been able to
evidence details of the mechanism of partial oxidation that would be difficult of if
verifying experimentally and are told in literature for being of great importance

for the project of these reactors.

KEYWORDS: partial oxidation, simulation, methane, synthesis gas,

methanol.



1. INTRODUGAO

1.1 MODELOS MATEMATICOS

Os Modelos sdo desenvolvidos a fim de representar o comportamento
atual de um sistema. O grau de complexidade de um modelo depende dos
objetivos da simulagdo, estes podem ser: projeto, controle e otimizagédo e
scale-up. Nas ciéncias € necessario abstrair-se da complexidade do mundo
real e em seu lugar substituir uma situagdo mais ou menos idealizada que seja
mais simples de se analisar (Levenspiel, 2002).

E bastante importante dizer que ndo é possivel haver engenharia sem
modelos matematicos. S&o eles que tornam possivel o projeto e a otimizacao
de novas unidades. Sem os modelos estariamos eternamente condenados a
repetir aquelas coisas que deram certo ou a desperdicarmos tempo e dinheiro
fazendo milhares de tentativas para descobrir qual delas é a melhor. Sem um
modelo, ndo seriamos capazes responder como um sistema responde a uma
perturbagdo ou saber como a modificacdo de uma variavel pode alterar as
demais (Pinto & Lage, 2001).

O conceito de modelagem de reatores, pode ser descrito como uma
forma de traduzir dados existentes e predigcdes usuais para novas condicoes.
Tais predigdes podem envolver:

i) melhor entendimento do sistema, o qual pode indicar para melhoramentos no
projeto;
i) predicdes para a dindmica do sistema com o objetivo de controle de

processos;



iii) otmizacao das condi¢cdes de operacao do estado estacionario;
iv) analise do efeito de diferentes matérias-primas, catalisadores e condigdes
de reagao na distribuigdo do produto;
v) scale-up a partir de uma planta piloto.

No processo de modelagem é assumido que ha uma relagédo verdadeira
entre as variaveis de saida e todas as variaveis de entrada do processo.

A grande maioria dos processos da industria quimica ou industria do
refino do petréleo é baseada em reacgao cataliticas em reatores de leito fixo,

fluidizado ou reatores de leito transportado (Froment, 1986).

1.2 PERSPECTIVAS DE UTILIZAGAO DO GAS NATURAL

As grandes reservas de gas natural e o importante aumento do numero
de leis de protecdo ao meio ambiente, tém sido enfatizados nas pesquisas de
conversao do gas natural como alimentagcdo de processos quimicos e
conversdo para combustivel liquido. Com o aumento da produgdo e a
disponibilidade de gas natural na regido Nordeste do Brasil estdo sendo criadas
condi¢cbes para o desenvolvimento de novas tecnologias e aplicagbes para o
seu consumo.

A oxidacao parcial do metano € um processo alternativo de converséao
do gas natural, a tecnologia atual de conversao continua sendo a reforma com
vapor d’agua, porém a oxidagdo parcial, bem como outros processos
alternativos estdo recebendo crescente atencdo principalmente por questdes
econdmicas, visto que a reforma com vapor d’agua € uma tecnologia dominada

do ponto de vista técnico.



No entanto, os processos alternativos ainda estdo sendo aperfeigcoados e em
alguns muitos casos nao existem aplicagbes industriais, por questdes de
viabilidade técnica e econémica. Desta forma, os processos alternativos de um
modo geral, necessitam de estudos consistentes, simulagdes e avaliagbes
técnico-econémicas que minimizem suas limitagdes e possibilitem uma ampla

utilizagdo destes processos.

1.3 OBJETIVOS DA PESQUISA

O objetivo desta pesquisa € de modelar e simular computacionalmente
processos oxidativos do gas natural para produgcdao de gas de sintese e
metanol. A oxidagao parcial € um dos processos de conversao do gas natural
que € potencialmente muito atrativo, mas que ainda necessita de estudos para
a implementacao de unidades industriais com condi¢gdes seguras de operagao.
O presente trabalho faz parte do Projeto Rede 02 aprovado no edital CT-
PETRO pelo Prof. Sérgio Lucena, o qual é intitulado como “Simulagcdo e
Controle Avangado para Sistemas de Producédo de Gas de Sintese e Metanol a

Partir do Gas Natural”.



1.4 ORGANIZAGAO DO TEXTO

O capitulo 2 deste trabalho, trata-se de uma breve revisdo da bibliografia
onde € apresentada uma visdo panoramica sobre gas natural e os processos
de conversao oxidativa do gas natural para gas de sintese e metanol, incluindo
a reforma auto-térmica por ser uma combinacdo de oxidacdo parcial com
reforma com vapor d’agua. Finalizando com alguns aspectos de modelos
inovadores de reatores da literatura e aspectos tedricos de reatores de leito fixo
catalitico. O capitulo 3 trata dos modelos de reatores de leito fixo simulados e
aspectos cinéticos para a producédo de gas de sintese e metanol. O capitulo 4
trata da metodologia adotada para resolugcbes dos sistemas de equacdes
diferenciais geradas pelos balangos de massa. No capitulo 5 os resultados e
discussbes dos resultados obtidos sdo discutidos. O capitulo 6 aborda as

conclusodes das simulagdes e perspectivas para possiveis futuros trabalhos.



2. REVISAO DA LITERATURA

2.1 O GAS NATURAL

O gas natural é uma mistura de hidrocarbonetos e nao-hidrocarbonetos
encontrados em formagdes geoldgicas no interior da superficie da terra.
Metano é o principal constituinte, porém a mistura ainda pode conter, em
menor proporgao, hidrocarbonetos mais pesados como etano, metano,
propano, butano, pentano e gases tais como: didxido de carbono, nitrogénio,

sulfeto de hidrogénio e varios mercaptans.

2.2 HISTORIA DO GAS NATURAL NO MUNDO

Registros antigos mostram que a descoberta do gas natural ocorreu no
Ird entre 6000 e 2000 a.C e que, na Pérsia, utilizavam o combustivel para
manter aceso o "fogo eterno", simbolo de adoragdo de uma das seitas locais. O
GN ja era conhecido na China desde 900AC, mas foi em 211 AC que o pais
comegou a extrair a matéria-prima com o objetivo de secar pedras de sal.
Utilizavam varas de bambu para retirar o GN de pogos com profundidade
aproximada de 1000 metros.

Na Europa, o gas natural sé foi descoberto em 1659, ndo despertando
interesse por causa da grande aceitagdo do gas resultante do carvao
carbonizado (town gas), que foi o primeiro combustivel responsavel pela
iluminacdo de casas e ruas desde 1790. Ja nos Estados Unidos, o primeiro

gasoduto com fins comerciais entrou em operagao na cidade de Fredonia, no



Estado de Nova York, em 1821, fornecendo energia aos consumidores para
iluminacao e preparagao de alimentos.

O gas natural passou a ser utilizado em maior escala na Europa no final
do século XIX, devido a invengdo do queimador Bunsen, em 1885 - que
misturava ar com gas natural -, e a criagdo de um gasoduto a prova de
vazamentos, em 1890. Mesmo assim, as técnicas de construcdo eram
modestas e os gasodutos tinham no maximo 160 km de extensao, impedindo o
transporte de grandes volumes a longas distancias, e, consequentemente,
reduzindo a participacdo do GN no desenvolvimento industrial, marcado pela
presenga de Oleo e carvao.

No final de 1930, os avangos na tecnologia de construcdo de gasodutos
viabilizaram o transporte do GN para longos percursos. O mercado industrial do
gas natural era relativamente pequeno até a |l Guerra Mundial, quando entéo o
GN tornou-se extremamente disponivel. Entre 1927 e 1931, ja existiam mais de
10 linhas de transmissdo de grande porte nos Estados Unidos, mas sem
alcance interestadual. A descoberta de vastas reservas também contribuiu para
reduzir o preco do GN, que o tornou uma opg¢ao mais atraente que o "town
gas".

O progresso de construgdes pds-guerra durou até o ano de 1960 e foi
responsavel pela instalacdo de milhares de quildbmetros de dutos,
proporcionado pelos avangos em metalurgia, técnicas de soldagem e
construgcdo de tubos. Desde entdo, o gas natural passou a ser utilizado em
grande escala por varios paises, devido as inumeras vantagens econdmicas e
ambientais.

As perspectivas atuais de utilizacdo do GN sdo extremamente positivas,



ja que a demanda por combustiveis ndo poluentes para a industria, comércio e
transportes, bem como, para geragao termelétrica aumenta expressivamente

(www.gasenergia.com.br).

A utilizagao do Gas Natural no Brasil comegou modestamente por volta
de 1940, com as descobertas de 6leo e gas na Bahia, atendendo a industrias
localizadas no Recbdncavo Baiano. Depois de alguns anos, as bacias do
Recbdncavo, Sergipe e Alagoas eram destinadas quase em sua totalidade para
a fabricacdo de insumos industriais e combustiveis para a refinaria Landulfo
Alves e o Pdlo Petroquimico de Camagari. O grande marco do GN ocorreu com
a exploragao da Bacia de Campos, no Estado do Rio de Janeiro, na década de
80. O desenvolvimento da bacia proporcionou um aumento no uso da matéria-
prima, elevando em 2,7% a participacdo do GN na matriz energética nacional.

O Governo Federal tem como meta elevar a participagdo do GN dos
atuais 3% para 12% até 2010. Para isso, diversos esforgos estdo sendo feitos,
como a privatizagado do setor elétrico e a promulgacao da lei 9.478, que, entre
outras determinacgdes, redefiniu a politica energética nacional e instituiu o
Conselho Nacional de Politica Energética (CNPE) e a Agéncia Nacional do
Petréleo (ANP).

O término do gasoduto Bolivia-Brasil representa um grande avango no
fornecimento de gas natural no pais, com capacidade maxima de transportar
até 30 milhdes m?* diariamente. A implantacdo de 56 usinas do Programa
Prioritario de Termeletricidade 2000-2003, do Ministério de Minas e Energia,
também contribuird para o crescimento da oferta de energia, assegurando o
fornecimento aproximado de 20 mil MW a varias regides do territério nacional.

Além disso, alguns projetos ja estdo em estudo para a exploragdo da Bacia do


http://www.gasenergia.com.br/

Solimbes, na regido Norte do pais. (www.gasenergia.com.br).

2.3 RESERVAS DE GAS NATURAL

A diversificacao das fontes de origem € uma caracteristica especial do
gas natural quando comparado a outros energéticos. Enquanto as reservas
mundiais de petréleo estdo concentradas no Oriente Médio (64%), como pode
ser visto na Figura 1, as reservas mundiais de gas natural sdo mais distribuidas
ao redor do mundo, como pode ser visto na Figura 2. As reservas de gas
natural comprovadas do mundo atualmente ultrapassam 5.000 trilhdes de pés
cubicos, que é o suficiente para satisfazer um terco do total da demanda de

6leo mundial por 35 anos ( www.brasilnews.com.br). As reservas brasileiras de

gas natural sdo de 7,8 trilhdes de pés cubicos (Tcf) (www.bp.com).



http://www.gasenergia.com.br/
http://www.brasilnews.com.br/
http://www.bp.com/
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Figura 2.1 - Distribuicdo das Reservas Mundiais de Petrdleo (ANP)

A e ﬁmr?*ica do América
- arte :
oo [ Latitia
Aftica Joednia 50 6% Furopa
7.0%

6%
’ 3.6%

D“ﬂggfem” FxUrido
i Soviética
38, 7%

Figura 2.2 - Distribuicdo das Reservas Mundiais de Gas natural (ANP)



2.4 PROCESSO DE CONVERSAO DO GAS NATURAL
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O gas natural, um dos materiais basicos da industria petroquimica, é

submetido a conversdes visando a produgdo de materias de maior valor

agregado. Os processos de conversdo de gas natural em outros produtos

quimicos, podem ser divididos em dois tipos: processos de conversao direta e

processos de conversao indireta. Os processos de conversao direta utilizam

catalisadores e rotas de sintese especificas para transformar quimicamente as

moléculas de metano, o principal constituinte do gas natural, em substancias

mais complexas e de maior peso molecular.

Etileno, acetileno e benzeno

Reforma vapor

Etileno, propileno

Gas Natural Gas de .
750 — 900°C Amonia
Hidrogéni
Metanol
850 — 1000°C - Fischer-
Gas de Tropsch
Oxidacao 650— 850°C
Etileno
450 — 550°C
Metanol |

Figura 2.3. Rotas quimicas do gas natural (Zaman, 1999)
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Os produtos liquidos que podem ser obtidos incluem os alcoois
(principalmente o metanol), as olefinas e os aromaticos. Entretanto, devido a
alta estabilidade da molécula de metano surgem varias dificuldades para a sua
conversdo. Sendo assim, os esforcos de pesquisa e desenvolvimento dos
processos de conversdo direta visam a melhoria dos catalisadores, na
elucidagdo dos mecanismos de reagdo e no desenvolvimento de novos
equipamentos. A conversao direta ainda se encontra em um estagio inicial de
pesquisa. Ao contrario dos processos de conversao direta, a rota indireta é
tecnicamente mais facil. Os processos envolvidos estdo mais bem estudados e
ja existem diversas plantas piloto e comerciais em operacéo. Os processos de
conversao indireta sao caracterizados por uma etapa preliminar de
transformacdo do gas natural em gas de sintese (mistura de mondxido de
carbono - CO e hidrogénio- H,). Apds ser produzido, o gas de sintese pode ser
convertido em hidrocarbonetos liquidos através do processo Fischer-Trospch
(FT) ou GTL.

Em geral ha trés processos para produgao de gas de sintese, Reforma a
vapor (SRM), reforma com diéxido de carbono (CDR) e processos oxidativos
do metano. Além disso, diferentes combinagcbes deste processo podem ser
feitas, com objetivo de obter redugdo de custos e maior produgdo de gas de

sintese.
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2.5 PROCESSOS OXIDATIVOS DO GAS NATURAL

De maneira geral, a maioria dos processos de conversao do gas natural
em produtos quimicos de maior valor agregado, sofrem a influéncia de varios
fatores, tais como: alta temperatura de operacao, formacgao de coque, baixa
seletividade e baixa conversdo. Além disso, existem dificuldades na operagao
que requer rapido esfriamento e ndo sao energeticamente eficientes. Ha trés
processos de conversao oxidativa do gas natural de particular interesse:
oxidagcdo parcial para metanol, oxidacdo parcial para gas de sintese e
acoplamento oxidativo para etileno. Estes processos apesar de serem
teoricamente atrativos, industrialmente ndo obtiveram o sucesso esperado
devido aos seguintes fatores: Catalisador efetivo nado foi aplicado, nao foi
desenvolvido reatores com configuragdes adequadas, ocorréncia de altas
temperaturas de operacao, auséncia de condicbes de seguranga satisfatoria

(Jasimuz, 1999).

2.6 OXIDAGAO PARCIAL CATALITICA DO METANO (CPOM)

A reforma por oxidagao parcial catalitica (CPOM) €& um processo
moderadamente exotérmico que possibilita a obtengdo do gas de sintese com
razao de aproximadamente 2 de H2/CO, a qual é adequada para sintese do
metanol, ambnia e Fischer-Tropsch.

Na década de 1930 foram realizadas as primeiras investigagdes acerca
da CPOM, porém com o aumento da razdo CH4:O2: ou pelo aumento da

temperatura
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utilizada ocorria uma inevitavel formagao de carbono no metal catalitico. Além
disso, havia problemas de separacéo e risco de explosdes. Entdo a CPOM,
tornou-se virtualmente ignorada por 50 anos. Até que na década de 1990, uma
crise no setor de petréleo fez renascer o interesse na conversao de metano,
Green et al.(1990) registraram que alguns metais nobres eram capazes de
catalisar o metano com pouca ou nenhuma deposicdo de carbono. Esta
observagao renovou o interesse industrial e académico na conversédo do
metano a gas de sintese por oxidagao parcial.

A reacao do CH4 com O, fornece principalmente CO, CO,, H,O e H; a
composi¢cao do produto dependera da temperatura, pressdo, composi¢cao de
alimentagdao gasosa e fatores cinéticos. As principais reacbes que ocorrem

durante a oxidagao parcial sao:

CHj, + 20, = CO, + 2H,0 (2.1)
CHs+ (¥5)0,=CO+2H,0 (2.2)
CH, + 0= CO, + 2H, (2.3)
CH4 + H,0 = CO + 3H, (2.4)
CH, + CO, = 2CO + 2H, (2.5)
CO + H;0 = COz + H, (2.6)

O primeiro experimento laboratorial de CPOM foi realizado por Prettre e
seus cooperadores que utilizaram catalisador contendo 10% de Ni e razéo de
CH4:02=2:1 a pressao atmosférica e temperatura entre: 1000-1170K. Os perfis
de temperatura ao longo do reator sugeriam a ocorréncia de uma reacgao

exotérmica
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inicialmente seguida de um estagio endotérmico. O processo exotérmico ocorre
apenas na entrada do leito catalitico e foi atribuido a oxidagao completa de
25% do CH4 alimentado. O qual consumia 100% do O, na alimentagdo de
acordo com a equagao 2.1.

O subsequente processo endotérmico foi explicado com base na reforma
do CH4 nao reagido com a vapor d’agua e/ou diéxido de carbono produzido e
reacao de water-gas-shift. De acordo com as equagdes 2.4, 25 e 2.6
respectivamente (Pena et. al.,1996).

O mecanismo da reacao de oxidagao ainda é discutido. Varios autores
afirmam que alguns catalisadores promovem a oxidagao seletiva do metano
para monoxido de carbono e hidrogénio diretamente (rota direta). Contudo,
outros afirmam que o gas de sintese é o produto da combustdo sequencial e
reforma do metano (rota indireta). A elucidacdo do mecanismo da reacao € de
vital importancia pra o projeto de processos industriais (Looij et al., 1997). A
teoria do mecanismo sequencial foi proposta por Prettre e seus cooperadores
em 1946. Contudo nao ha provas suficientes para concluir que todo oxigénio é
completamente consumido no primeiro estagio.

Ao contrario da teoria da rota indireta, alguns pesquisadores acreditam
que o mecanismo global depende do catalisador utilizado no processo, estes
podem ser divididos em 3 grupos. Catalisadores no primeiro grupo sao aqueles
quer guiam as reagoes para combustao completa seguido pela
reforma vapor e dioxido de carbono. Esta € a mesma teoria dos dois
estagios. O segundo grupo de catalisadores sé podem catalisar a combustéo

completa sem existéncia de reforma no ultimo estagio (Pefna et. al., 1996).
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O ultimo grupo pode catalisar as reacbes diretamente para produzir gas de
sintese.

Analises econbémicas da POR para producao de metanol, indicaram que
a energia requerida € 10-15% menor que a SRM e o capital investido poderia
ser reduzido de 25-30%. Um estudo econbmico similar que comparou a
reforma vapor com a POM para geragdo de hidrogénio para producao de
células combustiveis também mostraram que o consumo de combustivel por
unidade de syngas gerado poderia ser reduzido de 12 - 20% relativamente a
reforma vapor. Consequentemente o tamanho dos reatores deveriam ser
menores, reduzindo assim o custo por aproximadamente 30%. Beneficios
adicionais podem ainda ser encontrados na operagdao. Além disso, este
processo pode também ser combinado com a reforma vapor ou CO;, para
alcancgar uma razao desejada de H,/CO ou reforma auto-térmica. Desta forma,
a oxidagao parcial do metano chama a atencao tanto da sociedade académica
quanto da industrial (Zhu et al., 2001).

Ha duas maneiras de reformar o metano para gas de sintese pela POR,
i.e., reforma catalitica e ndo-catalitica. Como antes mencionado, os estudos de
POR iniciaram nos anos 1930. Contudo, estas pesquisas virtualmente pararam
por conta de deposicdo inevitavel de carbono no catalisador. A crise do 6leo
ocorrida nos anos 90 fez com que aumentasse o numero de pesquisas de
conversao do gas natural.

A oxidagao parcial catalitica do metano (CPOM), pode ser realizada em
varios tipos de reatores. A maioria dos estudos prévios da CPOM a partir de
foram feitas em leito fixo ou  em catalisadores de mondlito. Em

principio, apesar de sua exotermia moderada, foi possivel observar um elevado
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gradiente térmico em reatores de leito fixo devido a alta taxa de reagdo CPOM
que pode originar em areas de alta temperatura no leito de catalisador, o que
causa uma interferéncia na precisdo dos dados experimentais. Altas
temperaturas causam a desativagao do catalisador, através da deposi¢céo de
carbono, um problema frequiente do leito fixo. O reator de leito fluidizado é a
principio um dispositivo satisfatério para controlar o processo de desativagao
(Ji et al., 2001).

A maioria dos estudos sobre CPOM foram realizados em microreatores
de leito fixo de quatzo. Uma das vantagens da oxidacao parcial com relagao a
reforma com vapor d’agua, é a possibilidade de operacao a altas pressoes e
temperaturas. Contudo, a exotermicidade global do processo permite a
operacao adiabatica, em vaso refratarios que evitam problemas metalurgicos

(Groote & Froment,1996).

2.6.1 ANALISE TERMODINAMICA

A analise termodinamica indica que a conversao de gas de sintese é
fortemente dependente da razao inicial de O,/CH,. A razdo 6tima diminui com o
aumento da temperatura e se aproxima de 0.5 a temperatura maior que 1073K.
A conversdo de gas de sintese também aumenta com a temperatura porém
com diminuicdo da pressao. Desta forma, as condicbes 6timas de operacao

seriam: 0.5 O,/CHg4, 1473K e 1atm.
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O efeito da temperatura é bastante significativo na conversao de CO e
H,, a baixas temperaturas, CHs; ndao pode ser completamente convertido.
Contudo a altas temperaturas a reacdo de oxidagdao parcial domina e a
conversdo de CO e H; é favorecida. Calculos sugerem que expressivas
aplicagdes de oxidagao parcial requerem temperaturas de operagdo maiores

que 1073K (Zhu et al. 2001).

2.7 OXIDAGAO PARCIAL NAO-CATALITICA DO METANO (NCPOM)

Esta rota de manufatura de gas de sintese foi desenvolvida pela Shell
em 1950. No entanto, o primeiro trabalho sobre a NCPOM foi realizado em
1946 (Bharadwaj. S.S; Schmidt, L.D, 1995). A oxidacao é exotérmica e procede
na fase gasosa via reagdes radicais com a chama do queimador (Fig.1 ). Este
processo, praticado pela Texaco e Shell, ocorre a altas pressbes e
temperaturas, a fim de combater a formacgao de coque é requerida temperatura

acima de 1400°C e razdo de O,/CH, igual a 70% (Rostrup-Nielsen,1993).

CHs + (1)0, = CO + H, (2.7)

Neste processo, uma mistura de gas natural e oxigénio é pré-aquecida,
misturada e submetida a ignicdo em um queimador especial. Na auséncia de
catalisador, a temperatura do reator deve ser alta suficiente para alcancgar a

conversdo completa do metano. O Vapor pode ser alimentado para proteger o
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queimador contra temperaturas excessivas e para aumentar a razao Hy/CO..
Porém, isto ndo aumenta significativamente a estequiometria (Pefia et al.
1996).

A oxidagao parcial de metano normalmente €& acompanhada pela
oxidacao parcial a mondxido de carbono e formaldeido, e oxidagdo completa
para gas carbbnico. As quantidades relativas dessa reagao altamente
exotérmica sdo determinadas pelos parametros de processo, tais como:
temperatura de reator, pressdo, composicdo da alimentacdo, velocidade
espacial, superficie do reator para com a relagdo de massa ( Foulds & Gray,
1995). A conversao de metano é limitada pela concentragao da alimentacao de
O, que é mantida baixa para evitar uma mistura explosiva. Os reformadores
sao constituidos refratario capazes de suportar temperaturas acima de 1400°C,

a pressao de operacao € em torno de 30-100atm e O, puro é utilizado na

1 CH4

Q2 -

alimentacgao ( Liu et al., 1996).

CO+H2
Figura 2.4. Esquema de Reator de NCPOM
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A oxidagao parcial do metano produz um CO-rico com um numero
estequiométrico de ~1.6. Apesar de ser abaixo do valor ideal 2, este numero
estequiométrico representa uma vantagem significativa em cima da reforma
com vapor d’agua. Isto representa de fato um dos maiores beneficios da
oxidagao parcial, pois melhora a conversao por passe na sintese do metanol.

A oxidagao parcial usualmente requer baixo investimento. Contudo, a
instalacdo de uma cara unidade de separacgao de ar que libera oxigénio puro é
compensada pelo baixo investimento. Contudo, em alguns processos, como na
sintese da amoénia, e aplicagbes em células combustiveis, o oxigénio da
alimentagdao n&o necessita ser puro podendo ser misturado com ar (Lange,

2001)

H,S co,

g -
Oxidagdo | Remoc&o i Remocé&o
- de H.S —p| COshift | — o C%o

l

Metanagéao
de H»

Gas Natural
—>

Figura 2.5. Diagrama de blocos do processo de oxidagéo parcial néo
catalitica para a producao de hidrogénio (Pefa et al. 1996)
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2.8 OXIDAGAO PARCIAL DIRETA DO METANO PARA METANOL

Na década de 1980, muitos esforcos foram realizados em diversas
partes do mundo a fim de encontrar um combustivel substituto a gasolina.
Misturas de gasolinas, alcoois e alcool puro foram introduzidas em varios
paises inclusive o Brasil, que utiliza motores a alcool até hoje. Porém, entre
todos os candidatos a substituicdo da gasolina, o metanol apresenta uma certa
vantagem, pois pode ser produzido a partir de uma grande variedade de
materiais, tais como: gas natural, carvao, lixo sélido e biomassa (Geser &
Hunter, 1985).

O processo de oxidacao parcial direta do metano para metanol, € uma
das rotas promissoras da resolucédo de problemas de conversao do gas natural

em produtos quimicos mais convenientes economicamente.

CHa + (%) O2 —> CH30H (2.8)

Este processo é preferivel ndo apenas por obter um produto liquido em
apenas um passo, mas também por ser energeticamente mais eficiente.
Atroschenko foi o primeiro a investigar a acdo catalitica de varios metais
oxidos, e registrou que MoO3 foi um dos melhores catalisadores a elevadas
pressdes e temperaturas. Finalmente, foi detectado que o metanol formado
sofria sucessivas oxidacdes, este problema foi solucionado com a implantacao

de dispositivos de rapido resfriamento para evitar a oxidagcéo sucessiva.
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A oxidacao parcial de hidrocarbonetos, foi estudada ao longo do século
passado. O mecanismo e cinéticas para reagcao de oxidacdo tem sido
elucidados para a combustdo completa e a oxidacdo de water-gas-shift. Em
1903 foram identificados os produtos intermediarios da oxidacado parcial:
hidrogénio, mondxido de carbono, formaldeido e acido férmico. Apesar de
muitos esforgos, a principio nao havia nenhuma evidéncia de metanol como um
produto intermediario, até que a reagao foi submetida a alta pressdo. No ano
de 1932 Newitt e Haffner registraram a formacgao de metanol em altas pressoes
de oxidagao do metano 360 a 393°C e 50 - 150 atm (Norma & Geser, 1985).

Segundo Foster até o ano de 1983, apesar de numerosas pesquisas
realizadas em todo mundo a oxidagdo parcial direta ndo era justificavel
economicamente, porém a partir de 1984 Gesser e seus cooperadores
puderam provar a viabilidade econédmica do processo. Foster tirou importantes

conclusdes sobre o processo de oxidagao parcial direta:

i) a conversdo dos produtos da oxidacdo parcial ndo aumentam
significativamente com o aumento da pressao acima de 200 atm;

i) as reagao na fase gasosa devem ser minimizadas pois estas favorecem a
formacéao de formaldeido;

i) a adicdo de cloro a alimentagdo de hidrocarboneto melhora
significativamente a seletividade de catalisadores de Cr,0Os.

iv) a presenca de impurezas no metano (como as presentes no gas natural)

beneficia a seletividade dos produtos da oxidagao parcial.
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No processo industrial de conversdo do gas natural em metanol, gas
natural, oxigénio e reciclo de metano reagem em um reator “cool flame” a uma
temperatura de 350°C e pressao de aproximadamente 5Mpa. O reator consiste
de um numero de tubos que sao recheados com catalisador ou material inerte,

areacgao pode ser catalitica ou via radicais livres.

2.9 REFORMA AUTO-TERMICA

Reforma auto-térmica € uma combinacdo de oxidagdo parcial nao-
catalitica e reforma com vapor desenvolvida pela Haldor Topsoe em 1950 com
a intengao de realizar a reforma em um unico reator. O reformador consiste
basicamente em um tubo cerdmico, similar ao reformador de queima do
oxigénio usado na reforma vapor. As correntes pré-aquecidas de (CH4+H20, e
H,O + O;) sdo misturadas em um queimador situado no topo do reator onde
ocorrem as reagdes de POM. A reforma vapor final ocorre no leito catalitico
abaixo do queimador. O reformador auto-térmico foi originalmente usado para
plantas da aménia a fim de maximizar a producao de hidrogénio. Tipicamente,
a ATR opera a altas temperaturas aproximadamente 2200K na zona de
combustdo 1200-1400k na zona catalitica. Estes resultados sdo obtidos em um
baixo consumo de oxigénio (O,/CH4=0.55-0.6), Contudo, com uma certa

quantidade de vapor adicional alimentada para eliminar a formacao de coque.



- CH, + H,0O

F—-—« 0, + H,(»
1
|
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---------- reforming (Ni-catalyst)

CO + H,

Figura 2.6. Reformador auto-térmico (Pena et. al. 1996)
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2.10. REATORES QUIMICOS

A grande maioria dos processos da industria quimica ou industria do
refino do petréleo é baseada em reacgao cataliticas em reatores de leito fixo,
fluidizado ou reatores de leito transportado. (Froment, 1986).

Os modelos para reatores de leito-fixo podem ser separados em:

a) modelos cinéticos — representam o fendbmeno intraparticular,

b) modelos do pellet catalitico — representam a reagéo no sitio catalitico,
¢) modelo do reator — € a representacao do préprio reator,

Geralmente, o modelo cinético € empirico, enquanto os modelos do
pellet e do reator sao obtidos a partir de concepcdes basicas. A cinética
usualmente pode ser obtida a partir de uma unidade experimental ou por
registros da literatura. Nos modelos heterogéneos o pellet catalitico que
representa o fendbmeno intraparticular deve ser considerado, ainda que em
muitos casos a influéncia das variaveis da fase pellet € expressa em termos de
um fator de efetividade. Em todas as circunstancias, deve-se tentar reduzir a
complexidade do modelo do pellet , pois o modelo do reator € em si mesmo
complicado. E de certa forma, a influéncia das macro variaveis podem ser
estudadas com suficiente acuracidade sem muitos detalhes na descricdo da

fase pellet (Martinez & Pereira, 1985).
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2.10.1 SELEGAO DE REATORES PARA REAGOES OXIDATIVAS

Segundo Zaman (1999), no projeto de reatores para reacdes oxidativas
devem ser levados em conta os seguintes fatores:

a) Reagdes muito rapidas;

c) Necessidade de rapido resfriamento para evitar a reacdes inversas;

d) A oxidagao completa é termodinamicamente mais favoravel.

e) A reacao pode levar a explosdes

2.10.2 REATORES DE LEITO FIXO

Esta secao trata de maneira geral os principais modelos de reatores de
leito fixo.

Os reatores de leito catalitico sdo os mais amplamente usados para
reacdes na fase gasosa na producao de produtos quimicos em grande escala.
Na pratica varias configuracdes de reatores sdo encontradas. Os modelos de
reatores continuos sao classificados como pseudo-homogéneos e
heterogéneos.

Nos modelos pseudo-homogéneos nao ha resisténcia de transferéncia
de massa e calor. No entanto, o0 modelo heterogéneo toma as equacgdes da
conservagao para ambas as fases ocorrendo separadamente.

Os reatores podem operar adiabaticamente com multiplos leitos
adiabaticos ou com troca de calor. Em alguns casos a temperatura na entrada

do leito é suficiente para alcangar especificagcbes desejadas para a
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performance do reator. Esta operagcdo é denominada auto-térmica, o que
oferece beneficios econdmicos através da diminuicao da energia requerida no

processo.

i

z

'

Figura 2.7. Reator adiabatico de leito fixo (Andrigo, 1999)

Para reatores adiabaticos, quando os efeitos de conveccéo de calor e
transferéncia de massa ocorrerem na mesma direcdo, ndo € necessario
considerar modelos bidimensionais. Caso ocorra um leito adiabatico e uma
reacao levemente exotérmica, o modelo pseudo-homogéneo € adequado para
descrever o comportamento deste reator. Os modelos plug-flow séo
satisfatérios para descrever leitos de comprimentos elevados, altas
velocidades, baixos efeitos de calor e pequenas dimensdes das particulas

cataliticas. O numero de Peclet (Pe) relaciona os fendbmenos de dispersdao com
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convecgao em um reator, quando o Pe assume valores elevados o sistema se

comporta como plug-flow.

dc,

H'E_prj(CaT)z(L (29)
dc,

u~a;pwﬁ-1%~§XAH)g«LT)=0, (2.10)

Com condigoes iniciais:

2=0,C,=C,,T=T0

Quando o sistema reacional é sujeito a um leito de pequeno
comprimento, o modelo deve levar em consideracdo a mistura na diregao axial
causada pela turbuléncia devido a presenca do recheio. As equacgdes 2.11 e
2.12 correspondem a um modelo pseudo-homogéneo com dispersdo na
direcdo axial. Nestes casos, o numero de Peclet € pequeno, o que faz com que
o denominador do termo de 22 ordem da equagao do balango de massa eq. 3.3
assuma valores maiores que uma unidade. Desta forma, o termo de 22 ordem

da reagédo ja ndo pode ser desprezado e fazendo parte da equagao.
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Figura 2.8. Reator adiabatico de leito fixo com pequeno leito
catalitico (Andrigo, 1999)

) .-dzcj—u-dzcj—p R(C,T)=0

@ dz? dz2 0T ’

d*T. d’T,
7\,%' dej _u'pf'cpdeZJ_z(A ).rj(C’T):O’
Em z=0
—¢€ Deaj dZJ :u.(COj CJ)

dT.

- ea'd_ZJ:u'pf'Cpf(TO_T)

Em Z=L

28

(2.11)

(2.12)



29

dc; dT,

dz dz

Na ocorréncia de reacdes fortemente exotérmicas o modelo heterogéneo é
indicado. Este leva em consideracdo diferentes condigdes ocorrendo na
superficie do pellet e na fase gasosa devido a resisténcia a transferéncia de
massa e de calor. As equagao 2.13 e 2.14 representam o modelo heterogéneo

unidimensional.

d*c dcC

d’T dT
_}\’eaE-i_u'p'cng-’_hg'a(Tj_TSS)ZO’ (214)
Em z=0
dC
~eDy = un(Cy=C)) =0,

dT
-\ E=u-p~cpg(T0 -T),

dCJ. —dT—O

Em z=L =—=
dz dz

Com reacbes gas-solido fortemente exotérmicas é recomendavel o uso

do modelo bidimensional heterogéneo.

o°C; 1 oC, oC
_8'Derj 8}{—2+E8R +u-a—Z+kgja-(Cj—CSSj):0, (215)
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O'T 10T oT
+——)+up, —

il —p, - Y (-AH).1.(C,T)=0 2.16
aRZ RaR 8Z pb Z( )1r1( ) ( )

Ao+ (

2=0,C,=0,T=To,

0<Z<L,

R = (D/2),

oc;

R

Oy (Tw _T) = }”er (a_Tj
OR

Considerando a complexidade do modelo, muitas vezes utiliza-se uma

expressao simplificada para o pellet catalitico (Andrigo 1999).

2.10.3 REATORES PARA A PRODUGAO DE GAS DE SINTESE

A reacado de oxidacao parcial em reatores convencionais de leito fixo
catalitico sofre varios problemas de gerenciamento de calor, pois, grande
quantidade de calor ¢é liberada na primeira parte do reator onde a combustao
completa ocorre, isto leva a formacdo de zonas quentes que prejudicam o
catalisador e o reator.

Diversos tipos de reatores tém sido utilizados em reagdes de oxidacao
parcial, tais como: leito fixo, leito fluidizado, dual-leito, reatores de leito

catalitico com mistura, reatores hot spot e reatores monoliticos. A fim de
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reduzir os efeitos produzidos pelas reagcdes exotérmicas, sdo desenvolvidos
reatores com novas configuragdes. Piga et al. (2000) estudaram a oxidacao
parcial de metano para gas de sintese em um reator de parede com calor
integrado (HIWAR), Figura 2.9. O HIWAR oferece a possibilidade de reduzir
drasticamente a magnitude das zonas quentes, através da integracdo do calor

das reagdes de combustao e as reformas endotérmicas.

products . .
& mmm cambustion catalyst ilm
J | | = reforming catalyst film
feed
——
—
T‘u

thermacouple
.. wall
garamic fubes

Figura 2.9 Diagrama esquematico do HIWAR

O reator é constituido de um tubo ceramico nao-poroso de alta
condutividade térmica, na superficie interna e externa onde o material catalitico
€ depositado na forma de um filme. O tubo ceramico € contido em um tubo
ceramico de quartz. A alimentacéo entra no tubo onde ocorre a combustao do
metano. Uma grande quantidade de calor é gerada e transportada através das
paredes do tubo, onde ocorrem as reagdes endotérmicas, absorvendo o calor
da combustdo. Os experimentos no HIWAR foram realizados com catalisadores
de Rh/AI,O3; e indicaram uma significante redugdo da magnitude das zonas

quentes em relagdo a reatores convencionais, possibilidade de operagcédo em
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curtos tempos de contato, com temperaturas aproximadamente uniformes e
conversdes proximas do equilibrio termodinamico.

Blanks et al. (1990), desenvolveram um reator para a oxidagao parcial
catalitica usando gas natural com ar. O reator operou adiabaticamente e auto-
termicamente proximo da pressao atmosférica com catalisadores de niquel
suportados em alumina a aproximadamente 800°C. O reator consiste de trés
leitos diferentes. O leito central é a zona de reacédo e geralmente contém um
catalisador comercial de niquel, com temperatura de aproximadamente 800 a
1000°C. As zonas abaixo e acima da zona de reacdo sado zonas de troca de
calor e contém materiais inertes. O reator opera em modo nao estacionario as
direcbes da alimentagdo e dos produtos sao invertidas periodicamente. Uma
planta piloto do reator foi construida com aco carbono. O didametro interno do
reator foi de 0,57m e o didametro total incluindo o isolamento, foi de1,83m. O
comprimento do reator bidirecional foi de 4m, recheados de bolas de alumina
em cada zona de troca de calor e 0,5m ao longo da secao de reforma catalitica
com niquel. A uma taxa de gas natural de 1400 m*/dia e 4000m°/dia de ar, foi
registrado um tempo de residéncia de 0,25 segundos a 800°C e uma pressao

de 200kPa.
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(packad bed)
Natural Reaction

(thermal
or catahytic)

\\ 5= )

Figura 2.10 Gerador adiabatico de gas de sintese

O processo de oxidagao parcial apresenta algumas vantagens acima da
reforma com vapor d’agua: (1) o reator € mais simples e mais barato, (2) o
produto apresenta uma razdo de H,/CO mais favoravel (3) processo auto-
térmico sem necessidade de calor adicional. No entanto, o uso de oxigénio é
uma grande desvantagem do processo comparado com a reforma vapor.

Além disso, € importante minimizar o custo da geragdo do oxigénio, no
intuito de minimizar o custo global do processo de oxidagao parcial. A fim de
eliminar ou reduzir significativamente despesas dispensando uma unidade de
separacao de ar, métodos econdmicos de separacdo sao propostos. Dentre
estes, a oxygen ion transport membrane technology (ITM). Nesta tecnologia, o

reator feito de tubos de membranas ceramicas densas através do qual os ions
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de oxigénio podem ser transportados sob pressao parcial ou gradientes de
potencial elétrico através da membrana. Esta membrana é feita de um condutor
de oxidos ceramicos que tem ambos significante ion oxigénio e condutividades
elétricas a altas temperaturas. Para a reacdo de oxidagao parcial, ar e metano
estdo fluindo acima dos dois lados da membrana. Desde que, a membrana é
semi-permeavel ao oxigénio,oxigénio no ar pode ser transportado através da
membrana via conducgdo i6nica e alcanga o outro lado da membrana para
reagir com o metano. O catalisador também pode ser usado no reator
membrana para promover a reagao de oxidagdo parcial e aumentar o
transporte de oxigénio através da membrana.

Um reator membrana combina as propriedades de separacdo de uma
membrana coma performance de um sistema catalitico. Apesar das vantagens
deste processo, ha significantes desafios para sua comercializagao:

(1) é dificil de produzir membranas em larga escala,

(2) falta de experiéncia na aplicacdo de reatores membrana em

processos industriais,

(3) o alto custo associado a fabricagcdo de membranas.

(4) falha no sistema pode resultar em explosoes.

Zeng et al. (2003) desenvolveram um novo processo de oxidagao parcial
com separagao do ar in situ baseado no principio da separagao por adsorgéao
ao invés de membrana. Neste processos sdao usados materiais capazes de

reter oxigénio a altas temperaturas.
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Fixed-bed reactor
(with Oy retaining ceramic)

Air :> Mitrogen

A

weat L] oxyoen

r ’ 7

Methane :l> synthesis gas

Figura 2.11. llustracdo do processo ciclico proposto para
producdo do gas de sintese com geragao de oxigénio in situ.

2.11 METODOS NUMERICOS

As equacdes diferenciais parciais formam a base de muitos dos
problemas cientificos, a maioria das leis fisicas fundamentais s&o escritas em
termos de equacgdes diferenciais parciais. Entdo é possivel encontrar
modelagens computacionais de calculos hidrodindmicos necessarios para
projetar avides, previsdo do tempo fluxo dos fluidos no corpo humano,
interagbes de elementos que constituem um modelo econémico, etc.

Ainda que as EDP’s podem ser expressas em multiplas dimensbes, o
menor numero de ilustragcdes sao dois. Muitas destas equacdes descrevem

muitos aspectos do mundo fisico, e tem a forma:
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2 2 2
a(x,y)aLji’y)+2b(x,y)m+C(x,y)aLﬁ’y) =F x,y,za—z,g
ox Ox0y oy ox 0oy

Estas equagdes sao classificadas em 3 grupos distintos:
[b%(x,y) — a(x,y)c(c,y)] < 0 EDP’s Elipiticas
[b%(x,y) — a(x,y)c(c,y)] =0 EDP’s Parabdlicas
[b%(x,y) — a(x,y)c(c,y)] > 0 EDP’s Hiperbdlicas
(Collins,2003)

Ha uma grande quantidade de métodos numéricos para resolver
equacodes diferenciais parciais e sistemas de equagdes diferenciais parciais,
disponiveis na literatura, como por exemplo: método das diferencas finitas,
volumes finitos, método das linhas, colocagdo ortogonal, etc. No capitulo 4

serao discutidos os métodos numéricos utilizados neste trabalho.
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3 MODELAGEM DOS REATORES

3.1 MODELAGEM DOS REATORES PARA A PRODUGCAO DE GAS DE

SINTESE E METANOL

A produgdo de gas de sintese e metanol foi estudada utilizando o
mesmo modelo de reator. O processo dinamico foi descrito por um sistema de
equacoes diferenciais parciais acopladas definidos pelo balango de massa da
fase gasosa para os componentes i da fase gasosa, ou seja, metano, oxigénio,
hidrogénio, mondxido de carbono, dioxido de carbono e agua. No modelo
descrito foram levadas as seguintes consideragdes: a) Os efeitos de transporte
de massa intraparticular foram expressos em termos dos fatores de efetividade
das reagdes, ndo € necessario acoplar a equagao da particula ao modelo
proposto; b)fator de efetividade constante ao longo do leito catalitico, €
assumido que a variagdo do fator de efetividade é desprezivel com a
temperatura; c) mistura perfeita na direcao radial do reator, esta hipotese
poderia ser negligenciada pois Pe nas equagdes do sistema assumiram valores
elevados; d) operagao isotérmica, assumindo que o processo global é
levemente isotérmico; e) perfil de velocidade constante ao longo do leito, a
perda de carga é desprezivel ao longo do leito;

Equacéao da continuidade para o componente i fase gasosa

aYGiz(Zat) 0y, (2,1) P
ef. - —v—= +———(1-¢)'n, ‘v, ‘R, (z,t 3.1
i azz aZ CG70 e ( ) nk i,k k( ) ( )

8YG,1 (z,1) -D
ot
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Condigdes de Contorno:

Defi aYGi(Z’t)
Emz=0 y ., - : =Y
G,i[z=0"] v 62 ’
(z,t
Em z=L FaizY =0
oz

t=0Vvz Ya.i (z)= yoG,i (z)

A fim de se evitar problemas com unidades foram introduzidas variaveis

admensionalizadas.

gVt
L

A aproximacgao por operadores diferenciais fornece:

0’z
e
50 = V- Ot

L

Agora a equacao (3.1) pode ser expressa em termos dos novos operadores:

0yG.i(z,1) _ Def; aYG,iz(Zs t) B 0Y6.i(z,1) N

o0 v-L a2 o
g g (3.2)
+p—SL(1—g)nk Vi 'Rk(zat)
CG,O.S.V ,

Onde:
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1 Def,
Pe, v-L
_ P
e Da=———L-(1-¢)
Cgo-€V

Logo a equagéo do balango de massa para cada componente da fase gasosa

sera dada por:

6@t 1 g @Y 9ygi(@Y
o0 Pe, &’ o€

+Da-n vy Ry (z,0) (3.3)
Condicbes de contorno
Em £=0

yG,i[z:0+] v-L o = Yin,

Em ¢ =1

Defi 8}/G,i (27 t) _
oG

0

Condicéo incial

0=0Vz y, 2=y (2)

Os coeficientes de difusdo efetiva foram avaliados levando-se em
consideragao a difusividade de Knudsen, difusividade molecular e admitindo o
comportamento de gas ideal da fase gasosa, os valores dos coeficientes de
difusao efetiva foram calculados com as seguintes relagoes:

A difusividade molecular foi calculada a partir da correlagdo de Chapman-

Enskog:
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D

1

0001858 T% (1 1)

iB = . + (3.4)
Pol.Q, (M, M,

Difusividade de Knudsen

D, . :97.(P.[%jé (3.5)

Difusividade efetiva

g 1,1 (3.6)
Def, I'|D., D,

A partir de um dado valor de difusividade, ha uma relagdes matematicas que

prevéem novos valores para as difusividades. Logo, as novas difusividades

moleculares e Knudsen serao dados por:
P T 1.75

D (T,,P,) =D (T;, Py )(—IJ(—ZJ (3.7)
P2 T1

T 1/2
Dik (Tz) = Dik (T1 )(T—zj
1

(3.8)

3.2 CINETICA DAS REAGOES PARA A PRODUGAO DE GAS DE SINTESE

A acuracidade das equacgdes cinéticas € um elemento extremamente
importante na seguranca do projeto de reatores. Os dados cinéticos contribuem

para um melhor entendimento do mecanismo das reagdes. De acordo com
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Dissanayake e seus cooperadores, existem trés zonas distintas no reator de
oxidacao parcial do metano em catalisadores de Ni/Al,O3. Na primeira zona, ha
uma fase de Ni/Al, O3 com moderada atividade para combustdo total a CO; e
H>O. Na segunda zona, o catalisador consiste em NiO e Al,O3 tendo elevada
atividade para a combustao total. E finalmente, na ultima a presenga de niquel
metalico favorece a produgao de CO e H;, (Froment, 1986).

Varios pesquisadores tém publicado equagdes para taxa cinética para as
reacdes de reforma, dentre estes, destaca-se o modelo de taxa de reagao
proposto por Xu e Froment. Alguns pesquisadores analisaram-nas e concluindo
que estas sdo as mais gerais e representativas, Soliman et al. (1998) utilizaram
esta cinética para simulacao de reforma vapor em plantas industriais e
encontrou um ajuste coerente entre o resultado do modelo e os dados da
planta em operacdo. Atualmente, a reforma oxidativa (ou oxidacao parcial) do
metano tem recebido crescente atencao, varios pesquisadores tém investigado
0s mecanismos reacionais. Dissanayake et al. (1991) examinaram o estado da
oxidagcao e composicao da fase catalitica em fungao da posi¢cao axial do leito,
seus resultados asseguram que no mecanismo da reforma oxidativa do
metano a combustdo ocorre primeiro, seguida pela reforma vapor e reforma do
diéxido de carbono e reacédo de water-gas-shift Ji et al. (2001) , o conjunto de

reacdes é dado por:

CH, + 20, — CO,+ 2H,0 (1)

CHs + HO = CO+3H, (1)
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CO + HO = CO, +H» (|||)

CHs + CO, = 2CO + 2H» (|V)

As taxas de reacado a seguir foram propostas por Xu e Froment e sao

baseadas na cinética de adsor¢ao de Langmuir-Hinshelwood:

_ ki, "Pcn, "Po, . Ky Peny "Po,
(1+K o “Pen, TKo 'Po,)" (1HK o -Pen, TK gy Po,)

I

den =(1+K¢ *peo Ky pu, TR, Pen, TKupo 'pﬁzo/pﬂz)

kl

I'II = 25 3 2
Py, '(F’CH4 “Pu,0 ~Pn, ‘Peo’/K,)-den

I =K3/Py, - (Pco *Pryo —Phy 'Pcoz/Kz)'den2

Iy = k4/PHz3'5 '(PCH4 'pH202 'Pﬁz -pc02/K3)-den2

As taxas de reacdo para cada componente sao encontradas a partir da

soma da contribuicdo de cada elemento na reacao k (Smet et al. 2001).

Rews = - 1(r+r+ry)
Ry, = -2.(1)

Reoz = (R + 1y -ny)
Rigo = (2.1 =1 =1y
Ry = 3n+n,+2r,

Rco = ( =Mt rIV)
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Jin et al. (2000) realizaram um estudo experimental e simularam da
oxidacdo parcial baseados no mecanismo da combustdo, seguida pelas

reformas com diéxido de carbono e vapor d’agua, com as seguintes equacgdes

cinéticas:

I =A Py, 'po2eXp(_E1/RT)

3

Pco “Pu,
Iy :A2PCH4 'pHZOeXp(_Ez/RT) I_CO—H3
K,Pen, Puyo

Peo ' Pt
ry = A3pCH4 “Peo, exp(—EJRT)(l-&J

sPex, *Peo,
Logo:
Rowa = - 1.(r+r+ry)
Ry, = -2(r)
Reoz = (1-Ty)
Rizo = (2.1,—1)
R, =3r+2.r,

3.3 CINETICA DAS REAGOES PARA A PRODUGAO DE METANOL

O modelo proposto por Graaf et al. (1990), baseado no mecanismo dual-

site de Langmuir-Hinshelwood, foi incorporado ao modelo do reator (eq 3.3),
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Tal modelo é composto por trés reagdes independentes: formagao de metanol

a partir do CO, water-gas-shift e formagcdo do metanol a partir do CO,.

CO+2H, = CH;OH (V1)
COs+H, = CO+H,0O (V” )
C0O,»+3H, = CH3;0H+H,0 (V||| )

As equacgdes cinéticas sao:

H, ) pa

p .
Iy = kpsa 'KCO(pCO piﬁ _pl/ZM—OIgJDEN 1

_ Puyo "Peo

yn = Kog, ‘Ko, [pcoz Py, }'DEN_I

pb

Pwmon “Pu,o _
Ly = kpsc 'Kco2 (pcoz pi{f _pm—KJ-DEN !

H, ) pc
DEN = (1+ Ko -Peo +Kcos Peoa)- PHZ + Ky /KL )y, )
co "Pco coz "Pcor H, H,0 H, Py,
Rco=- rvi + rwi
Rco2= -rvii - Tvi
Ru2=-2.ryi - rvi - 3. rvi

RH20= rvit + Ty

RcHson= rvi + v

Ao substituir os termos de reagao quimica para cada componente i na
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fase gasosa na equacao 3.3 foram obtidos 3 sistemas de equagdes diferenciais
parciais, Correspondendo respectivamente aos seguintes processos:
Sistema (A) Balangco de massa da producdo do gas de sintese a
partir do metano baseada no modelo cinético proposta por Xu &
Froment, (1988).
Sistema (B) Balangco de massa da producdo do gas de sintese a
partir do metano baseada no modelo cinético publicado por Jin
(2000).
Sistema (C) Balango de massa da produgcdo do metanol a partir do
gas de sintese baseada no modelo cinético publicado por Graaf

(1990).
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4 METODOLOGIA

4.1 SIMULAGAO DINAMICA

Os problemas de simulagao dindmica de sistemas complexos consiste
em resolver um ajuste de n equagdes com n variaveis; estas equacdes podem
ser:
Equacdes diferenciais parciais,
Equacdes diferenciais ordinarias,

Equacbes algébricas.

dy _d*y d
_:f P R 7t 41
" ( o ax” ) (4.1)
Equacdes do tipo da 4.1 podem ser resolvidas por diversos procedimentos
numeéricos, com respeito a derivada temporal. Podendo ser divididos em

meétodos explicitos e métodos implicitos.

Procedimento explicito:
y(t+h) =y(t)+h-f(y(1)) (4.2)
Procedimento implicito

y(t+h)=y(t)+h-f(y(t+h)) (4.3)

Ainda que os métodos explicitos ndo sao recomendaveis para resolver
equagdes stiff, a literatura apresenta alguns exemplos de como estes métodos
relativamente simples tém sido usados para o proposito de simulagdes. O

procedimento €& apto a resolver calculo nao-iterativos. O preco desta
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simplicidade é a necessidade de trabalhar com passos temporais e espaciais

pequenos (Gosiewski, 1993).

4.2 DIFERENCAS FINITAS

O método das diferencas finitas € um dos primeiros métodos utilizados
para resolver equacdes diferenciais. Esta técnica envolve a substituicdo de
variaveis continuas em variaveis discretas, ou seja, ao invés de se obter uma
solugdo continua em um dominio de interesse, 0 método das diferencas finitas
obtém solugdes em pontos discretos.

Considerando a série de Taylor como funcédo de y(x + Ax)avaliada em

X, obtém-se:
2
wix+Ax) = ) + O ay SV 2 (4.4)
dx dx?

Logo a expresséo para a derivada de ordem 1 é dada por:

dy _ y(x+Ax) - y(x) (4.5)
dx Ax ’
Ou

d_\y: Y (X + AX) —y(x - AX) (4.6)
dx 2-Ax '

E a expresséo para segunda derivada € dada por:

2
d d\gix) _ y(x +Ax)— 2-A\)|1((2X) +y(x — AXx) 4.7)

E conveniente dividir o dominio em N intervalos com comprimentos iguais
Ax=1/N para i=0,1,2,....,N
Onde cada ponto /i tem coordenada

X; =1-(Ax)
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Desta forma em termos de Notacado as equagdes podem ser escritas da

seguinte forma:

(dW(X)j _ Ve ~Vo
dx ), AX

dy(x)) _ Vi ~ Vi
dx ), 2-AXx

dy?(x) | _ Vi 2 Vi + Vo
dx? . 2-AX

Tipicamente, uma solugdo numérica para PDE’s por diferencas finitas

inicia com valores conhecidos para as variaveis desejadas. A solugao numérica

marcha ao longo do tempo usando um esquema implicito ou explicito.

A estabilidade no esquema explicito requer que r (=At/Ax?) seja menor

ou igual a 0.5, At é o tamanho do passo da malha temporal e Ax é o passo da

malha espacial. Nas regides de estabilidade os erros decaem com o tempo e

nas regides de instabilidade os erros crescem com o tempo (Roberts & Selim,

1984 ; Mark, 1984). A precisdo numérica depende fortemente do numero de

pontos da malha (pontos nodais). Se este numero for muito grande (uma malha

fina), solugbes extremamente precisas podem ser encontradas (Incropera,

1998).
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Fu(i)

—AX— i-1 i i+1

Figura 4.1. Malha de diferengas finitas

4.3 PROCEDIMENTO DE SOLUGAO

Os sistemas de equacdes diferenciais foram inicialmente discretizados
com a técnica das diferengas finitas. Os termos de 22 ordem foram
discretizados por diferencas centradas enquanto os termos de primeira ordem
por diferencas avancadas para evitar oscilagbes numéricas comuns em
sistemas convectivo-difusivos (Farias, 2004).

Desta forma, a equacéo (3.3) foi escrita da seguinte forma:



yai(zt) _Oi" -0i)
ot A®

8}’G,i (z,t) ~ ®ilr(1+1 _®ilr{1
oz a A

.k .k .k
0*ygi(zt) _Oi), —2-6i +0i ,

oz> (AE)?

dy;(z,t) :L®il;+1 ~2-0i,; +0i, | _6i
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-k

do Pe AE?

Condicbes de contorno
Em & =1

1 @ik+1 _ @11(
. n = n

yG,i[z=0+] Po AE = Yini

Def. 0y, (z,1) _
o

0

Condigao inicial

0=0Vz yg(2)=ye (2

As equagdes do balango de massa 4.11 a 4.20 obedecem as condigbes

de contorno e iniciais, apresentadas anteriormente. Desta forma, para os

reatores A e B teremos:

k k
dyCH4 (z,t) ®CH4 - _2'®CH4 +®CH4

k k
G)CH - ®CH4
n+l n

do Pe AE?

k
+Da- nkgi,kRCH4n

AE T (@11)



e o 1 © £ 20 f+e Y0,
YHzO Zs :1 HZOn+1 Hzon Hzon—l 27 41 H,0

do Pe AE? A

K
+Da'nk‘91,kRH20n

@ X -2.0¢ “+0., " 0,% -0 F

Cco
dYCO2 (Z’ t) _ 1 €0, n+l 2n 2 n-1 2 n+l €0,

do Pe AE? Ag

K
+Da'ﬂk‘91,ch02n

k k k

dYCO (Za t) _ i CO h+1 n-1 _ n+l Co ,
de Pe AE? Ag
+Da-nk9i,cho§
@ * 20 *+0 * 0O f -0 *
dsz Sl _ b "2 ha T2, "2 0 _ "2 "2 0
de Pe AE? Ag
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(4.12)

(4.13)

(4.14)

(4.15)

(4.16)
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Reator C
e ¥ 20 *yr0 Y 6 fF —@ X
dYHz (Z’t) :L H2 n+l H2 n H2 n-1 H2 n+l H2 n
do Pe AE? AE (4.17)

+ Da * nkSI,kRHZ k

dyco(zt) 1 ~copy
do Pe AE? AE o (4.18)

+Da-nk91,cho§

k

dYCO2 (z,1) B i co, 4 Zn €03 n-1 2 n+l €0, n
do Pe AE? AE T 419)
k
+Da'nk91,ch02n
® * 20 *+0 * o F -0 *
dyH2O(z, t) 1 HO Hy0 HO B 0 Hyo
do Pe AE? Ag (4.20)

K
+Da'ﬂk91,kRH20n

k k k
0 -2-0 +0
dycuzon(z,t) 1 T CH30H CH30H | CH30H

de Pe AE?
K

(4.21)

k
Ocuson | ~ O cpyon . N .
- +Da- 4R
AE Nk Vi cH30H,

Os sistemas de equagdes constituidos pelas equagdes do tipo da eq.
(4.10), foram solucionados por duas abordagens diferentes. Os sistemas Ae C

apresentados no capitulo 3 foram resolvidos com aplicagcado direta do método
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explicito de Euler apds a discretizacdo do termo de derivada temporal para um
tempo (k+1). Enquanto que o sistema C, foi convertido em um sistema de
equacbes algébricas nao lineares e resolvido pelo método de Newton

modificado.

4.4 METODO DAS APROXIMAGOES SUCESSIVAS

f(x,y)=0

Dado um sistema nao linear {
g(x,y)=0

Seja (xo,yo0) uma aproximacao para do sistema de equagdes. E possivel

gerar aproximacgdes sucessivas a partir das recorréncias:

. ey
Xi+1 _Xi af(xi’yi) (411)
0X;

v _ f(xi,yi)
Yin Yi af(xiaYi)

y;

(4.12)

Esta iteracdo assemelha-se muito ao método de Newton para uma unica
equacao e requer, somente, um calculo de derivadas para o aperfeicoamento
de cada componente (Conte, 1977). Este método nos livros mais recentes é
denominado de Newton modificado (Dalcidio, 2000). A fim de que o sistema
alcance a convergéncia mais rapidamente pode ser introduzido um fator de
amortecimento, tal fator w varia de 0 a 2. Logo as equacgdes 4.11 e 4.12 tornar-

se-ao em:



3 f(xv;)
He A TR )
0X;
3 f(x,y;)
\IjiJrl - \lji w af(xi;\l—’i)

ov;
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(4.13)

(4.14)
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5.RESULTADOS E DISCUSSOES

Simulagdes em regime transiente foram realizadas com aplicagdo de um
sinal de entrada degrau para os reagentes da fase gasosa. Os resultados das

simulagdes sao expressos em formas de graficos das espécies da fase gasosa.

5.1 EFEITO DA TEMPERATURA DURANTE A OXIDAGAO PARCIAL

As figuras 5.1 — 5.6 correspondem aos resultados do balango de massa
utilizando o modelo cinético proposto por Xu e Froment (1988), enquanto que
as figuras 5.4b e 5.5b sdo provenientes do modelo de Jin (2000). Cada figura
representa 0 comportamento dos componentes reacionais em fungdo do
tempo..

Analisando as figuras 5.1 e 5.2, observa-se que nesta faixa de
temperatura a oxidagao parcial nao é favorecida, mas sim a oxidagao total e
pequena quantidade de hidrogénio. Com a temperatura de 873K (Fig. 5.3),
observa-se que a reacdo de combustdo torna-se mais intensa (CO, + H,O) o
consumo de oxigénio € mais rapido e ha um pequeno favorecimento na

conversao do CO+H,.
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D? T T T

0B

ostr

y(i)

02F

at1r

03 04

o/ 0k 07 08 09 1
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Figura 5.1. Fracbes molares dos componentes da fase gasosa
durante a oxidacao parcial a T=673K e Pt=25.33
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0.1 0z
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Figura 5.2. Fragdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=773K e Pt=25.33
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T=873K P=2533bar

07 T
— CH4
— H2
06| — CO ]
— 02
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051 02 M
04

1] 0.1 02 03 ©04 05 06 07 086 0% 1
Tempo (0.1270%)

Figura 5.3. Fragbes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=873K e Pt=25.33
A 973K e 1073K a ocorréncia da oxidagao parcial torna-se mais nitida
(Fig 5.4 e Fig. 5.5). E possivel observar o consumo imediato do Oxigénio, o
instante em que ocorre a combustéo caracterizados pelos picos nas curvas do
H,O e CO,, que saem de uma fragdo molar 1% indo préximos de 20% e 30%
respectivamente e finalmente decrescendo. E importante ressaltar que a 1073K
(Figura 5.6) a quantidade de agua e didxido de carbono € muito proxima de
zero ap6s 0.1270 segundos, porém observa-se que a formagao de CO € mais
favorecida que a formagdo do H, (ver Figura 5.5). As figuras 5.4b e 5.5b
exibem claramente que o consumo de O, é mais rapido que o dos outros
componentes, no entanto, esse modelo fornece resposta mais lenta e as
composi¢des do gas de sintese alcangada serdo bem menores que no modelo
A. A temperatura de 1073K, Fig. 5.5b, a reacao de combustao foi mais intensa

e consequentemente o consumo de oxigénio mais rapido e convertendo todo o
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oxigénio, o que nao aconteceu a 973K, Fig. 5.4b. Zhu et al., (2001) realizaram
uma analise cinética e termodinédmica da oxidagao parcial, seus resultados
indicaram que para uma razao de alimentacédo de O,/CH4=0.5 a 673K ocorre a
combustdo completa com formagdo de pequena quantidade de hidrogénio,
agua, diéxido de carbono e nenhum monodxido de carbono. A 873K ocorre a
combustdo completa formando pequena quantidade de gas de sintese. A
temperatura de 1073K s6 é formado gas de sintese indicando que o produto da

combustao é logo consumido.

T=573K P=25353bar

a7y T
— CH4
— H2

08 — CO R
— C02
— H20O

04a 02 H

o)

1 1 I
o 0.1 o2 03 04 05 06 0O0F 08 09 1
Termpo (1.1434%s)

Figura 5.4. Fragcdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=973K e Pt=25.33
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T=573K P=25.55bar

D? T T T T T T T T T
— CH4
— H2
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— H20
05 02 |
04t .
03k -
o2t -
0.1 .
D 1 1 1 1 1 1 1 1 1

a 05 1 15 2 25 3
Terpo (175)

Figura 5.4b. Fragdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=973K e Pt=25.33,

utilizando o modelo B.

T=1073K P=25.35bar

348 4 4.5 g

D? T T T T T T T T T
— CH4
— HZ
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— Cco2
— HZ0
0ar 02+

D 1 | | 1
0 0.1 0.2 03 04 08 0B

Tempo (0.1270%)

Figura 5.5. Fragbes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=1073K e Pt=25.33
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0.1

a 05 1 15 2 25 3 35 4 4.5 g
Terpo (s)

Figurab5. 5b. Fragdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=1073K e Pt=25.33
utilizando o modelo B.

5.2 EFEITO DA ADIGAO DE H,0

A oxidacao parcial é dificil de se estudar experimentalmente por envolver
reagcdes em condigdes explosivas. A fim de solucionar estes problemas
diferentes solugdes tém sido propostas, uma delas é a utilizagdo de pequenas
quantidades de agua na alimentagao do reator (Pefia et al. 1996). Desta forma,
foram realizadas simulagdes a fim de verificar o efeito da adigdo de agua a
alimentagao utilizando os modelos de reator A e B. As figuras 5.5 e 5.6
mostram o efeito do da adi¢do de agua durante a oxidagao parcial, observa-se
que ocorre um aumento de aproximadamente 10% na fracdo molar do H,.
Entdo, o aumento da quantidade de agua na alimentagao favorece a produgao

de H,.
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Ycha =0.6 ; ¥02=0.23 ; YH2 = Yco = Ycoz =0.01; yn20=0.14

T=1073K P=25.35bar

D? T T
— CH4
— H2
06 — CO K
— o2
— H2O
0.5 02 |

0 0.1 n2 03 04 05 0B 07 0B 09 1
Ternpo (1.1434%s)

Figura 5.6. Fragdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=1073K e Pt=25.33

Na figura 5.7, é proposta uma nova alimentagdo com um aumento
significativo na quantidade de &gua na alimentagdo. Os resultados
comprovaram a grande dependéncia da produgdo de hidrogénio com a
presenga de agua, porém no caso deste tipo de alimentagédo, na saida do
reator havera grande quantidade dos produtos da combustdo completa.

Ychsa =0.4 ; ¥02=0.2 ; YH2 = Yco = Ycoz =0.01; Ynh20=0.57
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il I I I

1] 0.1 o2 03 04 05 OB 07 08 08 1

Tempo [ 0.2092% )

Figura 5.7. Fragdes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=1073K e Pt=25.33

5.3 EFEITO DA DIMINUIGAO DE PRESSAO

O processo de oxidagao parcial € favorecido por altas temperaturas e
pressbes moderadas. As figuras 5.6, 5.8 e 5.9 descrevem ao comportamento
dos componentes da fase gasosa ao se reduzir a pressdo total de 25.33bar
para 15.33bar e 5 bar respectivamente. Reduzindo-se a pressao total para 5.33
bar € formado menos produtos da combustdo e a oxidagao parcial produgao de

hidrogénio é de aproximadamente 4% a mais que a 25 e 15 bar.
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T=1073 P=15.33har
D? T T T T T T T T T

a6 .

1 1 1 T t
0 0.1 p2z 03 04 D05 0B 07 08 09 1
Termpo (0.1270%s)

Figura 5.8. Fragbes molares dos componentes da fase
gasosa durante a oxidagao parcial a T=1073K e Pt=15.33

T=1073k P=5.33bar
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— H2
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Figura 5.9. Fragcbes molares dos componentes da fase gasosa
durante a oxidacéao parcial a T=1073K e Pt=5.33
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5.4 TEMPO DE REAGAO

Como pode ser visto, As Figuras 5.1 a 5.9 exibem perfis dindmicos que
revelam como sao consumidos os reagentes e formados os produtos em curtos
intervalos de tempo na saida do reator. Fathi et al. (1998) registrou tempos de
contato na faixa de 0.22 ms e 0.33 ms. Blanks et al. (1990) registrou um tempo
de residéncia de 0.25 s. De acordo com Bizzi et al. (2002) a altas temperaturas
as seletividades do CO e H; séo elevadas, o que é caracterizado por altas
velocidades espaciais e curtos tempos de contato da fase gasosa com a fase
solida. Fica claro que os intervalos de tempo de consumo sdo muito curtos, a
figura 5.8, por exemplo, mostra que a fragdo molar de oxigénio é reduzida a
valores muito préximos a zero em um intervalo de tempo de 0.00127s, esta alta
velocidade de reacao pode ser explicada pela combustdo total do metano.
Heitnes et al. (1995) em seus experimentos obtiveram uma conversao de
metano da ordem de 90%, devido a elevada estabilidade da molécula do
metano a conversao nao ¢ total, a conversao incompleta do metano ainda pode
ser explicada pela razao de alimentagédo de oxigénio para metano ser igual 0.5
e pela presenca de CO; (Bizzi et al., 2002). Por estes motivos o0 metano nao é

totalmente convertido nas simulagdes.
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5.5 SINTESE DO METANOL

5.5.1 EFEITO DA PRESSAO

A pressao reduz o tempo de reacdo ou a temperatura de reagao e
promove a formacao de metanol. A formagdo do metanol alcanga valores
maximos a pressoes ligeiramente acima de 100 atm. Assim ndo ha nenhuma
razao para usar neste processo pressao acima de 100 atm, e em alguns casos
até mesmo pressao informada de 75 atm sera suficiente (Arutyunov et al.1995)

A sintese do metanol a partir do gas de sintese é fortemente influenciada
pela pressao, por esse motivo, o processo de oxidagao parcial para a produgao
de metanol deve ser realizado a pressoes elevadas. As figuras 5.10 a 5.14,
representam o comportamento do sistema reacional para a formagdo do
metanol ao longo do reator. Nestas figuras € visto como a pressao total exerce
uma grande influéncia na conversdao de metanol bem como dos componentes
presentes em sua sintese. Tanto os reagentes como produtos, exceto o CO,,
se comportaram de maneira esperada, ou seja, com o aumento da pressao a
formagao dos produtos (metanol e agua) e o consumo dos reagentes (CO, H;,
CO,) seria favorecida. No entanto, o CO; inicialmente vai sendo formado
atingindo pontos de maximos onde comega ser consumido ao longo do tempo.
Segundo Graaf et al. (1990) o CO, é consumido pela reagao de water-gas-shift
e reacao de formacao do metanol a partir do CO,. A produgao inicial de CO,
nas simulagdes pode ser explicada pelo deslocamento do equilibrio no sentido
contrario durante a reagcdo de water-gas-shift ou de produgdo de CO, (ver

reacoes VIl e VIII).
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Logo, fica claro que a pressdes elevadas o sistema alcanga o regime
estacionario mais rapidamente, porém a conversdao de metanol na saida do
reator de 50bar para 100bar ndo varia muito (Fig. 5.10), porém a 100 bar o
sistema alcanga o estado estacionario em 30% do comprimento do leito. O que
pode indicar economia em termos de material para fabricagdo do reator e
utiizacdo de 1/3 da quantidade de catalisador em relagdo a um reator

operando com 50 bar.

0.045

0.04

0.035

1
1] 0.1 n2 03 04 ns 0B 07 08 09 1
ziL

D | 1 | 1

Figura 5.10. Fragcdo molar de metanol durante a
sintese do metanol a T=555K e Pt=30,50 e 100 bar
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Figura 5.12. Fragdo molar de hidrogénio durante a

sintese do metanol a T=555K e Pt=30, 50 e 100 bar
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Figura 5.13. Fracdo molar de agua durante a sintese
do metanol a T=555K e Pt=30, 50 e 100 bar
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Figura 5.14. Fracdo molar de monodxido de carbono durante
a sintese do metanol a T=555K e Pt=30, 50 e 100 bar
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5.5.2 EFEITO DA TEMPERATURA

O aumento da temperatura afeta sensivelmente o consumo dos
reagentes e favorece a produgado dos produtos. As figuras 5.16, 5.17 e 5.19,
representam o comportamento do sistema reacional para a formagdo do
metanol diante do efeito da temperatura. Através dos resultados obtidos,
observa-se que na temperatura limite a conversdo de metanol sera maior que
em temperaturas intermediarias e a quantidade de agua formada no processo
pode ser considerada desprezivel. E importante salientar que uma diferenca de
temperatura de 30K resulta em grandes diferencas de concentragcbes de
produtos. Desta forma, a melhor alternativa para a sintese deve ser a
temperaturas o mais proximo possivel de 555K. Carvalho (1994) realizou a
modelagem e simulagcdo de um reator de leito fluidizado para a produgédo do
metanol, seus resultados indicaram que T=555K é o valor em que ocorrem
consumos maximos de monoxido de carbono e conversdes maximas de

metanol.
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Figura 5.15. Fracdo molar de metanol durante a
sintese do metanol a P=50 bar e T=475, 515 e 555K
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Figura 5.16. Fracdo molar de diéxido de carbono durante a
sintese do metanol a P=50 bar e T=475, 515 e 555K
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Figura 5.17. Fracdo molar de dioxido de carbono durante a
sintese do metanol a P=50 bar e T=475, 515 e 555K
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Figura 5.18. Fragdo molar de agua durante a sintese do
metanol a P=50 bar e T=475, 515 e 555K
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Figura 19. Fracdo molar de monoxido de carbono durante a
sintese do metanol a P=50 bar e T=475, 515 e 555K
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Na sintese do metanol foram utilizadas as razdes de entrada publicadas

em Velardi e Barresi 2002.

yco=4.5%
yc02=2%
YcHson =0%
YH20=0%

yH2=93.5%
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6. CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1 MODELO REATOR A

As simulagbes realizadas neste trabalho, mostraram como ocorre a
formagado do gas de sintese em curtos intervalos de tempo e como o sistema
se comporta frente a variagdes de algumas variaveis importantes, tais como:
pressao, temperatura e composicdo. O fenbmeno de oxidacdo parcial foi
observado desde temperaturas de 673K até 1073K, como previsto na literatura
a conversao do metano é fortemente dependente da temperatura do sistema,
observou-se que a partir de 1073K os produtos da combustdo completa séo
totalmente consumidos. O efeito da pressao também foi observado e foi
mostrado que a elevadas temperaturas e moderadas pressdes a combustao
total € menos intensa e a reagao é ainda mais rapida.

Neste trabalho ainda foram exibidos fenbmenos presentes em reator
para oxidacao parcial que seriam dificeis ou até impossiveis de se constatar
experimentalmente. Mostrou-se ainda a existéncia do mecanismo sequencial,
amplamente discutido na literatura, que € caracterizado pela ocorréncia da
combustao total do metano, caracterizado por reagdes fortemente exotérmicas
seguida pelas reagdes endotérmicas de water-gas-shift, reforma com vapor

d’agua e reforma com dioxido de carbono.
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6.2 MODELO REATOR B

O modelo do Reator B, nédo foi utilizado em todas as analises discutidas
com o REATOR A, por exigir um dispendioso tempo para as simulagdes, pois,
apesar da taxa cinética ser bem mais simples s6 levando em conta 3 taxas de
reacao, deixando de fora a reacao de water-gas-shift. O método numérico
empregado envolve derivada de termos da equacéao discretizada fazendo com
que o método se torne mais lento. Apesar disso, foi possivel com este modelo
verificar a evidéncia do mecanismo sequencial e mostrar a dependéncia da

temperatura no processo de oxidagao parcial catalitica.

6. 3 MODELO REATOR C

Os resultados presentes no capitulo 5 da simulagdo do processo de
sintese do metanol, mostrou-se como os efeitos de pressées e temperaturas
atuam na sintese do metanol. Baseado nos resultados alcangados, observou-
se que as condi¢des ideais do ponto de vista técnico seriam: temperatura de
555K, presséo total de 100 bar, porém sabe-se que o custo de compressao €
elevado e além disso, foi visto no capitulo anterior que a pressdes de 50 bar e
100 bar as conversbdes sdo muito proximas, porém a 100 bar a conversao
desejada é alcangcada com a utilizagao de apenas 30% do leito. Desta forma,
sem um estudo econdmico nao é possivel afirmar em qual pressédo o processo
seria mais atrativo, pois, a 30 bar pode-se obter uma producdo de metanol
muito préxima da alcangada a 100 bar. No entanto, o comprimento do reator e
a quantidade de catalisador seria 70% maior que a utilizada com a pressao de

100 bar.
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6.4 SUGESTOES

Este trabalho foi resultado de pesquisas em diversas fontes
bibliograficas onde foram adquiridos dados para simulagdes. Em um préximo
trabalho poderia ser proposta a obtengdo das taxas cinéticas por meio de
micro-reatores ou mesmo realizar experimentalmente a oxidacédo parcial em
reator de leito fixo, pois estes reatores ndo necessitam de muito espaco fisico
pois podem ser de pequenos comprimentos e sendo tomado cuidados com a
razao de alimentacdo monitorando com cuidado a mistura CHy e O,, pode-se
obter uma operagdo com sucesso.

Os métodos numéricos aplicados foram aptos a encontrar as solugdes
aproximadas para os sistemas, porém apresentaram a desvantagem de
necessitar de um grande tempo de CPU. Sendo assim, seria importante em
proximos trabalhos de simulagdo aplicar métodos numeéricos capazes de

reduzir do tempo de CPU.
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Tabela 1. Parametros adotados nas simulagdes (REATOR A)

Parametros valor
L 3
€ 0.53
0} 0.6
r 3
r 0.006
Ps 1750
K1a 8.11e5%exp(-86000/(R*T)) *
K1b 6.8e5*exp(-86000/(R*T)) *
Koy 1.17e15%exp(-240100/(R*T)) *
Kay 5.43e5*exp(-67000/(R*T)) *
Kax 2.83e14*exp(-243900/(R*T)) *
Kchax 1.26e-1*exp(27300/(R*T)) *
Koax 7.87e-7*exp(92800/(R*T)) *
Kcha 6.65e-4*exp(38300/(R*T)) *
Kco 8.23e-5"exp(70700/(R*T)) *
Kho 6.12e-9*exp(82900/(R*T)) *
K20 1.77e5%exp(-88700/(R*T)) *

* publicadas por Ostrowski (1998)




Tabela 2. Parametros adotados nas simulagdes (REATOR B)
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Parametros valor
L 3
€ 0.53
0} 0.6
r 4
r 0.006
Ps 1750
E, 166e3
E, 29e3**
Es 23.7e3**
Aq 1.1 **
Ao 4 19e-9 **
Az 2.42e-9 **

** publicadas por Jin et al. (2002)




Tabela 3. Parametros adotados nas simulagées (REATOR C)
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Parametros valor
L 3
- 0.53
o 0.6
T 4
. 0.006
0s 1750
kpsa 2.69e7*exp(-109900/(R*T)) ***
kpsb 7.31e8%exp(-123400/(R*T)) ***
kpsc 4.36e2*exp(-65200/(R*T)) ***
Kco 7.99e-7*exp(58100/(R*T)) ***
Kcoy 1.02e-7*exp(-67400/(R*T)) ***
kd 4.13e-11*exp(104500/(R*T)) ***
Kp exp(3066/T-14.650) ***
Kpo exp(-2076/T-2.029) ***
Kpa exp(5139/T-12.621) ***

*** publicadas por Velardi & Barresi (2002)
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info.m

% Produgao de gas de Sintese por oxidagao parcial e metanol

% autor: Fabio Adriano

% Este trabalho faz parte do projeto Rede 02 coordenado pelo professor:
Sergio Lucena

% Os programas desenvolvidos resolvem um sistemas de equagoes
diferenciais parciais

% aclopadas, da forma: Os programas sao Reator_A, Reator_B, Retor_C
% Os programas foram escritos em matlab 6.5

% dy(z,t) = 1d2y(z,t) - dy(z,t) + K* R(i)
%
% dt d2z dz

dados_metanol.m

clear;
clc;
cla;

Nx=input('Entre com o numero de pontos da malha espacial Nx=");
Nt=input('Entre com o numero de pontos da malha espacial Nt=");
tol=input(' Entre com o valor da tolerancia desejada =');
ycoO=input('"Entre com o numero de yco0')

yh20=input('Entre com o numero de yh20')

yco20=input('"Entre com o numero de yco20')

yh200=input('Entre com o numero de yh200')

yMohO=input('Entre com o numero de yMoh0')

de=1/(Nx-1); % incremento espacial = dx
dx=de;

dx2=de”2;

dt=1/Nt; % incremento temporal

% Calculo das Difusividades
%

P=5;

T=298;

r=0.006; % raio da particula

tort=3; % tortuosidade

FV=0.53;
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% om --> parametro de Lennard Jones
% P --> pressao
% s --> parametro de colisao das moleculas

M(1)=16; % metano

M(2)=32; % oxigenio

M(3)=18; % agua

M(4)=44; % dioxido de carbono
M(5)=28; % monoxido de carbono
M(6)=2.016; % hidrogenio

s(6)=3.041;
s(2)=3.3035;
s(5)=3.3785;
s(4)=3.3785;
s(3)=2.904;
s(1)=3.4625;
om(6)=0.6823;

Y%----===--=-- Difusividade Molecular(m”2/s) %

D(n)=(FV/tort)*(1/10000)*(0.0018583/(5*s(n)*2*om(n))*((TA3*(1/28.97+1/M(n)))*
(0.5)));

end

% Parametros da reagao %

% fatores de efetividade

% % % % %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o Yo %o %o %o %o %o %o %o Yo Yo %o %o %o %o %o Yo
nfa=0.7;

nfb=0.7;

nfc=0.7;

% % % % %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o %o Yo Yo %o %o %o %o %o %o Yo Yo %o %o %o %o Yo

Dens=1750; % Dendidade do solido
T=input(' Entre com o valor da temperatura do reator K');

e=0.53; % Porosidade do leito
L=3; % comprimento do reator
raio=0.6 ; % raio do reator (m)

As=pi*raio”2; % area superficial



tal=4; % tortuosidade

Q=input(' Entre com o valor da vazao (m"3/s)")
v=Q/As/e;

tal=4;

Pt=(" Entre como o valor da pressao total (bar)');
h20=input('Entre com o valor da concentracao inicial (mol/m*3)');
cg1=h20;

R1=8.3143;

Cps=980;

% Constantes de reacgao e de equilibrio
kpsa=2.69e7*exp(-109900/(R1*T));
kpsb=7.31e8%*exp(-123400/(R1*T));
kpsc=4.36e2*exp(-65200/(R1*T));
Kco=7.99e-7*exp(58100/(R1*T));
Kco2=1.02e-7*exp(-67400/(R1*T));
kd=4.13e-11*exp(104500/(R1*T));
Kpc=exp(3066/T-14.650);
Kpb=exp(-2076/T-2.029);
Kpa=exp(5139/T-12.621);
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%

%

Yo----m-mmmmm-- Difusividades de Efetiva(m”"2/s)

for n=1:6

dp=2*r;
De(n)=(0.73*D(n)+0.5*dp/(1+9.49*D(n)/(vz*dp)));
end

% co h2 co2 agua metanol
D1=De(5); D2=De(6); D3=De(4); D4=De(3); D5=0.005;

for k=2:Nt+1

yco(k,1)=yco0;

yh2(k,1)=yh20;

yco2(k,1)=yco20;

yh2o(k,1)=yh200;

yMoh(k,1)=yMohO;
yco(k,2)=2*dx*D1/L/vz*(1-yco0)+ yco0;
yh2(k,2)=2*dx*D2/L/vz*(1-yh20)+ yh20;
yco2(k,2)=2*dx*D3/L/vz*(1-yco20)+ yco20;
yh20(k,2)=2*dx*D4/L/vz*(1-yh200)+ yh200;
yMoh(k,2)=2*dx*D5/L/vz*(1-ymohQ)+ ymohO;

for n=1:Nx-1

yco(1,n)=yco0;
yh2(1,n)=yh20;
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yco2(1,n)=yco20;
yh20(1,n)=yh200;
yMoh(1,n)=yMoh0;

end
end

raz=dt/(dx"2);
ifraz<=0.5
display('Quantidade de passo insuficiente!')
('Aumente o numero de passos temporais Nt')

break
else
display(‘simulando aguarde!!")

end

% tolerancias

—

— —
OO WN -

—

~—
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—

Reator C.m

info;

dados_metanol;

whilet 1>tol |t 2>tol |t 3>tol |t 4>tol |t 5>tol | t 6> tol

for k=1:Nt
for n=3:Nx-1

% Equacoes do balanco de massa

yco(k+1,n) = yco(k,n)+dt*(D1/L*2/dx*2*(yco(k,n+1)-2*yco(k,n)+yco(k,n-1))-
vz/L/dx*(yco(k,n)-yco(k,n-1))+Dens*(1-
e)*(nfb*kpsb*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*2*yh2(k,n)-
yh2o(k,n)*Pt*2*yco(k,n)/Kpb)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)
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*Pt)*.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)-nfa*kpsa*Kco*(yco(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt/(yh2(k,n)*Pt)*.5/Kpa)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh
2(k,n)*Pt)*.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*L/vz;

yh2(k+1,n) = yh2(k,n)+dt*(D2/LA2/dx*2*(yh2(k,n+1)-2*yh2(k,n)+yh2(k,n-1))-
vz/L/dx*(yh2(k,n)-yh2(k,n-1))+Dens*(1-e)*(-
2*nfa*kpsa*Kco*(yco(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt/(yh2(k,n)*Pt)*.5/Kpa)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh
2(k,n)*Pt)*.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)-nfb*kpsb*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*2*yh2(k,n)-
yh2o(k,n)*Pt*2*yco(k,n)/Kpb)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)
*Pt)M.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)-3*nfc*kpsc*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt*2*yh20o(k,n)/(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)/Kpc)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yc
02(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)*Pt)*.5+kd".5*yh20(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*Livz;

yco2(k+1,n) = yco2(k,n)+dt*(D3/L"2/dx" 2*(yco2(k,n+1)-2*yco2(k,n)+yco2(k,n-
1))-vz/L/dx*(yco2(k,n)-yco(k,n-1))+Dens*(1-e)*(-
nfb*kpsb*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*2*yh2(k,n)-
yh2o(k,n)*Pt*2*yco(k,n)/Kpb)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)
*Pt)r.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)-nfc*kpsc*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt*2*yh2o(k,n)/(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)/Kpc)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yc
02(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)*Pt)*.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*Livz;

yh2o(k+1,n) = yh2o(k,n)+dt*(D4/L"2/dx*2*(yh20(k,n+1)-2*yh20(k,n)+yh2o(k,n-
1))-vz/L/dx*(yh20o(k,n)-yh20(k,n-1))+Dens*(1-
e)*(nfb*kpsb*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*2*yh2(k,n)-
yh2o(k,n)*Pt*2*yco(k,n)/Kpb)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)
*Pt)r.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)+nfc*kpsc*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt*2*yh2o(k,n)/(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)/Kpc)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yc
02(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)*Pt)*.5+kd".5*yh20(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*Livz;

yMoh(k+1,n) = yMoh(k,n)+dt*(D5/L"2/dx"2*(yMoh(k,n+1)-
2*yMoh(k,n)+yMoh(k,n-1))-vz/L/dx*(yMoh(k,n)-yMoh(k,n-1))+Dens*(1-
e)*(nfa*kpsa*Kco*(yco(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)-
yMoh(k,n)*Pt/(yh2(k,n)*Pt)*.5/Kpa)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yco2(k,n)*Pt)/((yh
2(k,n)*Pt)*.5+kd”.5*yh20(k,n)*Pt)+nfc*kpsc*Kco2*(yco2(k,n)*Pt*(yh2(k,n)*Pt)*(3
12)-
yMoh(k,n)*Pt*2*yh2o(k,n)/(yh2(k,n)*Pt)*(3/2)/Kpc)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kco2*yc
02(k,n)*Pt)/((yh2(k,n)*Pt)*.5+kd".5*yh20(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*Livz;



—

abs(yco(k+1,n) - yco(k,n));
abs(yco2(k+1,n)- yco2(k,n));
abs(yh2o(k+1,n)- yh2o(k,n));
abs(yMoh(k+1,n)- yMoh(k,n));
abs(yh2(k+1,n)- yh2(k,n));

—

—

~—
AR WN -
L | I [ I | B 1|

—

e X

yMoh(k,Nx)=yMoh(k,Nx-1);
yco2(k,Nx)=yco2(k,Nx-1);
yco(k,Nx)=yco(k,Nx-1);
yh2(k,Nx)=yh2(k,Nx-1);
yh20(k,Nx)=yh20(k,Nx-1);

Nt= Nt+1;

end
end

graficos;

Graficos_metanol.m

% z=0:de:Nx*de-de;

figure(1)
plot(z,yMoh(Nt,:),z,yMoh(Nt/2,:),z,yMoh(Nt/5,:))
M1end('Nt','Nt/2','Nt/5")

figure(2)
plot(z,yco2(Nt,:),z,yco2(Nt/2,:),z,yco2(Nt/5,:))
[M1end('Nt','Nt/2','Nt/5")

figure(3)
plot(z,yh2(Nt,:),z,yh2(Nt/2,:),z,yh2(Nt/5,:))
IMend('Nt','Nt/2','Nt/5")
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Condicao de contorno no final do reator



figure(4)
plot(z,yh20(Nt,:),z,yh20(Nt/2,:),z,yh20(Nt/5,:))
Mend('Nt','Nt/2','Nt/5")

figure(5)
plot(z,yco(Nt,:),z,yh2(Nt,:),z,yco2(Nt,:),z,yh20(Nt,:),z,yMoh(Nt,:))
1end('CO','H2','CO2','H20','MOH")

figure(6)

z1=linspace(0,1,Nt+1)
plot(z1,yco(:,Nx),z1,yh2(:,Nx),z1,yco2(:,Nx),z1,yh20(:,Nx),z1,yMoh(:,Nx))
Mend('CQO','H2','CO2','H20','MOH")

figure(7)
plot(z1,yMoh(:,Nx),z1,yMoh(:,Nx/2),z1,yMoh(:,Nx/5))
Mend('Nx','Nx/2','Nx/5")

xlabel('z/L")

ylabel('y(i)’)

titte('MOH")

figure(8)
plot(z1,yco2(:,Nx),z1,yco2(:,Nx/2),z1,yco2(:,Nx/5))
Mend('Nt','Nt/2','Nt/5")

xlabel('z/L")

ylabel(y(i)')

title('CO2')

figure(9)
plot(z1,yh2(:,Nx),z1,yh2(:,Nx/2),z1,yh2(:,Nx/5))
Mend('Nt','Nt/2','Nt/5")

xlabel('z/L")

ylabel(y(i)')

title("H2')

figure(10)
plot(z1,yh20(:,Nx),z1,yh20(:,Nx/2),z1,yh20(:,Nx/5))
IMend('Nt','Nt/2','Nt/5")

xlabel('z/L")

ylabel(y(i)')

title("H20")
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figure(11)
plot(z1,yco(:,Nx),z1,yco(:,Nx/2),z1,yco(:,Nx/5))
Mend('Nt','Nt/2','Nt/5")

xlabel('z/L")

ylabel('y(i)")

singas_dados.m

Nx=input('Entre com o numero de pontos da malha espacial Nx=");
Nt=input('Entre com o numero de pontos da malha espacial Nt=");
tol=input(' Entre com o valor da tolerancia desejada =');
ych40=input('"Entre com o numero de ych40')

yo20=input('Entre com o numero de yo020')

yh200=input('Entre com o numero de yh200')

yco20=input('"Entre com o numero de yco20')

ycoO=input('"Entre com o numero de yco0')

yh20=input('Entre com o numero de yh20')

Nx=input(‘entre com o valor de Nx=");
Nt=input(‘entre com o valor de Nt=');

P=5;

T=298;

r=0.006;

tort=4;

FV=0.53;

rz=dt/de”2;

dx=de;

dx2=de’2;

Dens=1750; % kg/m"3

T=input(' Entre com o valor da temperatura do reator K');
e=0.53;

L=3; % comprimento do reator(m)
raio=0.6 ; % raio do reator (m)

As=pi*raio®2; % m

tal=4;

Q=input(' Entre com o valor da vazao (m”3/s)");
v=Q/As*e; % ml/s



VZ=V;

cg1=input('Entre com o valor da concentracao inicial (mol/m”3)");
R=8.314e-5 % bar*m”3/mol*K

Pt=input(' Entre com o valor da pressao total bar');

% As difusividades foram caluculadas com relagao ao ar

% om --> parametro de Lennard Jones
% P --> pressao
% s --> parametro de colisao das moleculas

M(1)=16; % metano

M(2)=32; % oxigenio

M(3)=18; % agua

M(4)=44; % dioxido de carbono
M(5)=28; % monoxido de carbono
M(6)=2.016; % hidrogenio

~—

5(6)=3.041;
$(2)=3.3035;
s(5)=3.3785;
$(4)=3.3785;
s(3)=2.904;
s(1)=3.4625;
om(6)=0.6823;

Yo----==-==-=-- Difusividade Molecular(m”2/s) %
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D(n)=(FV/tort)*(1/10000)*(0.0018583/(P*s(n)*2*om(n))*((TA3*(1/28.97+1/M(n)))*

(0.5)));

end

Yommmmmmmmnne Difusividades de Knudsen(m”2/s) %

for n=1:6
Dk(n)= (FV/tort)*[97*r*(T/M(n))*/2]*(FV/tort);
End



Yo-mmmmmmmmmmm- Difusividades de Efetiva(m”2/s) %

for n=1:6
De(n)=(Dk(n)*D(n))/(Dk(n)+D(n));
end

D1=De(1); D2=De(2); D3=De(3); D4=De(4); D5=De(5); D6=De(6);
% Fatores de Efetividade de cada reagao

nf1=0.05;
nf2=0.07,
nf3=0.05;
nf4=0.06;

% Constantes das reacoes e equilibrio
Rg=8.3144 ; % J/mol*K

k1a=8.11e5*exp(-86000/(Rg*T));
k1b=6.8e5*exp(-86000/(Rg*T));
k2x=1.17e15*exp(-240100/(Rg*T));
k3x=5.43e5*exp(-67000/(Rg*T));
k4x=2.83e14*exp(-243900/(Rg*T));
Kch4x=1.26e-1*exp(27300/(Rg*T));
Ko2x=7.87e-7*exp(92800/(Rg*T));
Kch4=6.65e-4*exp(38300/(Rg*T));
Kco=8.23e-5*exp(70700/(Rg*T));
Kh2=6.12e-9*exp(82900/(Rg*T));
Kh20=1.77e5*exp(-88700/(Rg*T));
K2g=1.198e17*exp(-26830/T)/(0.01)"2;
K3g=1.767e-2*exp(4400/T);
K4q=2.117e15*exp(-22430/T)/(0.01)"2;

for k=1:Nt+1
for n=1:Nx

% condicoes de contorno
ych4(k,1)=ych40;
yco2(k,1)=yco20;
yco(k,1)=yco0;
yh2(k,1)=yh20;
yh2o(k,1)=yh200;
yo2(k,1)=yo20;
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ych4(k,2)=2*dx*D5/vz/L*(1-ych40)+ych40;
yco2(k,2)=2*dx*D3/vz/L*(1-yco20)+yco20;
yco(k,2)=2*dx*D1/vz/L*(1-yco0)+yco0;
yh2(k,2)=2*dx*D6/vz/L*(1-yh20)+yh20;
yh20(k,2)=2*dx*D4/vz/L*(1-yh200)+yh200;
yo2(k,2)=2*dx*D2/vz/L*(1-y020)+ yo20;

end
% condigao inicial
ych4(1,n)=ych40;
yco2(1,n)=yco20;
yh2(1,n)=yh20;
yco(1,n)=yco0;
yh20(1,n)=yh200;
yo2(1,n)=yo020;

end

raz=dt/(dx"2);
ifraz <=0.5
display(‘Quantidade de passo insuficiente!")
('Aumente o numero de passos temporais Nt')

break
else
display('simulando aguarde!!")

end

Reator_ A.m

info;
singas_dados;

whilet 1 >tol |t 2 >tol |t 3>tol |t 4 >tol |t 5 >tol | t 6 > tol
for k=1:Nt
for n=3:Nx-1

yco(k+1,n) = yco(k,n)+dt*(D1/L*2/dx*2*(yco(k,n+1)-2*yco(k,n)+yco(k,n-1))-
vz/L/dx*(yco(k,n)-yco(k,n-1))+Dens*(1-e)...
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*(nf2*k2x/(yh2(k,n)*Pt)*2.5*(ych4(k,n)*yh20(k,n)*Pt-
yh2(k,n)A3*Ptr4*yco(k,n)/K2q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)...

*Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh2o(k,n)/yh2(k,n))*2-
nf3*k3x/yh2(k,n)/Pt*(yco(k,n)*Pt*2*yh2o(k,n)-yh2(k,n)*Pt*2*yco2(k,n)...

IK3q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4 (k,n)*Pt+Kh20*yh2o(k,n)/
yh2(k,n))*2)/cg1/e)*1*Livz;

yh2o(k+1,n) = yh2o(k,n)+dt*(D4/L"2/dx"2*(yh20(k,n+1)-2*yh20(k,n)+yh20o(k,n-
1))-vz/L/dx*(yh20o(k,n)-yh20o(k,n-1))+Dens*...

(1-
e)*(2*nf1*(k1a*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)/(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*P
t)*2+k1b*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)...

/(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt))-
nf4*k4x/(yh2(k,n)*Pt)*3.5*(yco(k,n)*Pt*3*yh20(k,n)"2-
yh2(k,n)"4*Pt"5*yco2(k,n)...

IK4q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh20o(k,n)/
yh2(k,n))*2-nf2*k2x/(yh2(k,n)*Pt)*2.5*(ych4(k,n)...

*yh2o(k,n)*Pt-
yh2(k,n)*3*Pt*"4*yco(k,n)/K2q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4
(k,n)*Pt+Kh20*yh20(k,n)/yh2(k,n))*2)/cg1/e)*1*L/vz;

yo2(k+1,n) = yo2(k,n)+dt*(D2/L"2/dx*2*(yo2(k,n+1)-2*yo2(k,n)+yo2(k,n-1))-
vz/L/dx*(yo2(k,n)-yo2(k,n-1))-2*Dens*(1-e)*nf1*...

(k1a*ych4(k,n)*Pt"2*yo2(k,n)/(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt)"2+k1b*
ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)/(1+Kch4x*ych4(k,n)...
*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt))/cg1/e)*1*L/vz;

ych4(k+1,n) = ych4(k,n)+dt*(D5/L"2/dx"2*(ych4(k,n+1)-2*ych4(k,n)+ych4(k,n-
1))-vz/L/dx*(ych4(k,n)-ych4(k,n-1))+Dens*(1-e)...

*(_
nf1*(k1a*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)/(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt) 2+
k1b*ych4(k,n)*Pt"2*yo2(k,n)/...

(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt))-
nf4*k4x/(yh2(k,n)*Pt)*3.5*(yco(k,n)*Pt*3*yh20(k,n)"2-
yh2(k,n)"4*Pt"5*yco2(k,n)...

IK4q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh20o(k,n)/
yh2(k,n))"2-nf2*k2x/(yh2(k,n)*Pt)*2.5*(ych4(k,n)...

*yh2o(k,n)*Pt-
yh2(k,n)*3*Pt*4*yco(k,n)/K2q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4
(k,n)*Pt+Kh20*yh20(k,n)/yh2(k,n))*2)/cg1/e)*1*L/vz;
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yh2(k+1,n)= yh2(k,n)+dt*(D6/L"2/dx"2*(yh2(k,n+1)-2*yh2(k,n)+yh2(k,n-1))-
vz/L/dx*(yh2(k,n)-yh2(k,n-1))+Dens*(1-e)*(3*nf2*k2x/...

(yh2(k,n)*Pt)*2.5*(ych4(k,n)*yh2o(k,n)*Pt-
yh2(k,n)"3*Pt*4*yco(k,n)/K2q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4
(k,n)...

*Pt+Kh20*yh20(k,n)lyh2(k,n))*2+4*nf4*k4x/(yh2(k,n)*Pt)A3.5*(yco(k,n)Pt*3*yh2
o(k,n)*2-yh2(k,n)A *Ptr5*yco2(k,n)/KA4q)/...

(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh20o(k,n)/yh2(k,
n))*2+nf3*k3x/yh2(k,n)/Pt*(yco(k,n)*Pt*2*yh20o(k,n)...

yh2(k,n)*Pt*2*yco2(k,n)/K3q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4(
k,n)*Pt+Kh20*yh20o(k,n)/yh2(k,n))*2/cg1/e)*1*L/vz);

yco2(k+1,n) = yco2(k,n)+dt*(D3/L"2/dx" 2*(yco2(k,n+1)-2*yco2(k,n)+yco2(k,n-

1))-vz/L/dx*(yco2(k,n)-yco2(k,n-1))+Dens*(1-e)*...
(nf4*kdx/(yh2(k,n)*Pt)*3.5*(yco(k,n)*Pt*3*yh20(k,n)"2-

yh2(k,n)"4*Pt"5*yco2(k,n)/K4q)/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*...

Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh20o(k,n)/yh2(k,n))"2+nf3*k3x/yh2(k,n)/Pt*(yco(k,n
)*Ptr2*yh20(k,n)-yh2(k,n)*Pt*2*yco2(k,n)/K3q)...

/(1+Kco*yco(k,n)*Pt+Kh2*yh2(k,n)*Pt+Kch4*ych4(k,n)*Pt+Kh20*yh2o(k,n)/yh2(k
,N))*2+nf1*(k1a*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)/...

(1+Kch4x*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt)*2+k1b*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)/(1+K
chdx*ych4(k,n)*Pt+Ko2x*yo2(k,n)*Pt)))/cg1/e)*1*Livz;

% Erros absolutos

abs(yco(k+1,n) - yco(k,n));
abs(yco2(k+1,n)- yco2(k,n));
abs(yh2o(k+1,n)- yh2o(k,n));
abs(yo2(k+1,n) - yo2(k,n));
abs(ych4(k+1,n)- ych4(k,n));
abs(yh2(k+1,n)- yh2(k,n));

% Condicao de contorno no final do reator

ych4(k,Nx)=ych4(k,Nx-1);
yco2(k,Nx)=yco2(k,Nx-1);
yco(k,Nx)=yco(k,Nx-1);
yh2(k,Nx)=yh2(k,Nx-1);
yh20(k,Nx)=yh20(k,Nx-1);
yo2(k,Nx)=yo2(k,Nx-1);
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Nt=Nt+1;
end

end
end

graficos_sgas;

graficos_sgas.m
z=0:de:Nx*de-de;

figure(1)
plot(z,ych4(Nt,:),z,yh2(Nt,:),z,yco(Nt,:),z,yco2(Nt,:),z,yh20(Nt,:),z,yo2(Nt,:))
1end('CH4','CO2','H2','CO','CO2','H20','02")

t=0:dt:(Nt*dt);

figure(2)
plot(t,ych4(:,Nx),t,yh2(:,Nx),t,yco(;,Nx),t,yco2(:,Nx),t,yh20(:,Nx),t,yo2(:,Nx))
title('Saida do reator")

xlabel('Tempo (s)")

ylabel('y(i)')

legend('CH4','CO2','H2','CQO','CO2','H20','02")

Singas_dados1.m

Nx=input('"Entre com o numero de pontos da malha espacial Nx=");
Nt=input('Entre com o numero de pontos da malha espacial Nt=');
tol=input(' Entre com o valor da tolerancia desejada =');

ych40=input('"Entre com o numero de ych40'")
yo20=input('Entre com o numero de yo20')
yh200=input('Entre com o numero de yh200')
yco20=input('Entre com o numero de yco20')
ycoO=input('"Entre com o numero de ycoQ')
yh20=input('Entre com o numero de yh20')
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de=1/(Nx-1); % incremento espacial
dt=1/Nt; %incremento temporal
dx=de;
dx2=de”2;
w=1; % fator de relaxamento varia de 0 a 2
tic;
R= 8.3143;
Ta=298;

% Calculo das Difusividades ------------------

r=0.006; % R. Hong et al./Catalysis Today 38 (1997) 47-58
tort=4;
FV=0.59;

M(1)=16; % metano

M(2)=32; % oxigenio

M(3)=18; % agua

M(4)=44; % dioxido de carbono
M(5)=28; % monoxido de carbono
M(6)=2.016; % hidrogenio

~— —

$(6)=3.041;

$(2)=3.3035;
s(5)=3.3785;
s(4)=3.3785;
s(3)=2.904;

s(1)=3.4625;
om(6)=0.6823;

Y%------------- Difusividade Molecular(m”2/s) %

D(n)=(FV/tort)*(1/10000)*(0.0018583/(5*s(n)*2*om(n))*((Ta"3*(1/28.97+1/M(n)))
2(0.5)));

end



Y- Calculo dos massa especifica %

Z1=.9102164668;
Z2=.8998788325;

V1=Z1*R*TalP;
V2=72*R*TalP;

Deng=0.5;
% Parametros da reagao %

Dens=1750; % Velardi

Rb=8.31;

e=0.4;

L=0.5; % comprimento do reator

T=input('entre com a temperatura da reacao');
tal=4; % tortuosidade

raio=0.6 ; % raio do reator (m)

As=pi*raio®2; % m

tal=4;

Q=input(' Entre com o valor da vazao (m”3/s)');
v=Q/As*e; % m/s

VZ=V;

cg1=input('Entre com o valor da concentracao inicial (mol/m”3)");
R=8.314e-5 % bar*m”3/mol*K

Pt=input(' Entre com o valor da pressao total bar');

R1=8.3143;

Cps=980;

cps=Cps;

Yo-----==m=-m--- Difusividades de Efetiva(m”2/s) %

for n=1:6

dp=2*r;
De(n)=(0.73*D(n)+0.5*dp/(1+9.49*D(n)/(vz*dp)));
end

Deff1=De(5); Deff2=De(6); Deff3=De(4); Deff4=De(3); Deff5=De(3);
Deff6=Deff5;

A=dt*(Deff1/L"2/dx"2);
B=vz/L/dx;
C=dt*(keff/LA2/dx"2);
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% Constantes Cineticas e da Reagao
--%
R=8.31;



K2=1.198e11*exp(-26830/Ta);
K3=6.78e12*exp(-31230/(Ta));

E1=166¢€3;
E3=23.7e3;
E2=29e3;
A1=1.1e3;
A2=4.19e-6;
A3=2.42e-6;

nf1=0.05;
nf2=0.07;
nf3=0.07;

for k=1:Nt+1

for n=1:Nx

% condicoes de contorno

ych4(k,1)=ych40;

yco2(k,1)=yco20;

yco(k,1)=yco0;

yh2(k,1)=yh20;

yh2o(k,1)=yh200;

yo2(k,1)=yo20;
ych4(k,2)=2*dx*D5/vz/L*(1-ych40)+ych40;

yco2(k,2)=2*dx*D3/vz/L*(1-yco20)+yco20;

yco(k,2)=2*dx*D1/vz/L*(1-yco0)+yco0;

yh2(k,2)=2*dx*D6/vz/L*(1-yh20)+yh20;

yh20(k,2)=2*dx*D4/vz/L*(1-yh200)+yh200;

yo2(k,2)=2*dx*D2/vz/L*(1-yo020)+ yo20;

end

% condigao inicial

end

ych4(1,n)=ych40;
yco2(1,n)=yco20;
yh2(1,n)=yh20;
yco(1,n)=yco0;
yh20(1,n)=yh200;
yo2(1,n)=yo20;

100
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raz=dt/(dx"2);
ifraz<=0.5
display('Quantidade de passo insuficiente!')
('Aumente o numero de passos temporais Nt')

break
else
display(‘simulando aguarde!!’)

Reator B.m
info;
Singas_dados1;

whilet 1 >tol |t 2 >tol |t 3>tol |t 4 >tol |t 5 >tol | t 6 > tol

for k=1:Nt
for n=3:Nx-1

ych4(k+1,n) = -(w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx"2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)*3-w*dt*1*Dens*Pt"2*L"2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)+w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx*2*e*nf3*A3*exp(
-E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*2-w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n-
1)+w*dt*1*Dens*PtA2*LA2*dx 2*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/T)*K2*K3+w*dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx 2*nf2* A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh2o(k,n)-w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
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E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)"3+w*dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)-w*dt*1*Dens*Pt"4*L 2*dx 2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2-

w*dt*1*Dens*Pt"2 L 2*dx"2*e*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)*K2*K3-
dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx 2*nf2*A2*exp(-E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh2o(k,n)-
dt*1*Dens*Pt"2*L"2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)+dt*1*Dens*Ptr2*LA2*dx 2*e*nf1*A1*ych4(k
,n)*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)*K2*K3+dt*1*Dens*Pt"2*L"2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh20o(k,n)+dt*1*Dens*Pt*2* L 2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)-
w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n+1)+2*w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n)-
w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n-1)+L*dx"2*K2*ych4(k,n)*K3*Pt*e*vz-
2*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n)-dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n)-
w*L*dx"2*K2*ych4(k,n)*K3*Pt*e*vz-
dt*1*Dens*Pt*2*LA2*dx*2*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/IT)*K2*K3+w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*ych4(k,n)-
w*dt*1*Dens*PtA2*LA2*dx" 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh20(k,n))/K2/K3/(w*L*dx 2*Pt*e*vz+2*dt*1*Deff5*Pt*
e+dt*1*vz*L*dx*Pt*e+dt*1*Dens*Pt2*LA2*dx 2*nf1*A1*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/T)+dt*1*Dens*Ptr2*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*yh20(k,n)+dt*1*Dens*Pt2*LA2*dx"2*nf3*A3*exp(-E3/R/T)*yco2(k,n)-
dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx"2*e*nf1*A1*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)-
dt*1*Dens*Pt"2*LA2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-E2/R/T)*yh20(k,n)-
dt*1*Dens*Pt"2*L"2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-E3/R/T)*yco2(k,n)-L*dx 2*Pt*e*vz);

yco2(k+1,n) = (-
yco2(k,n)*L*dx"2*K2*Pt*e*vz+2*dt*1*Deff5*K2*Pt*e*yco2(k,n)+dt*1*vz*L*dx*K2*
Pt*e*yco2(k,n)+w*yco2(k,n)*L*dx*2*K2*Pt*e*vz+w*dt*1*Deff5*K2*Pt*e*yco2(k,n
+1)-2*w*dt*1*Deff5*K2*Pt*e*yco2(k,n)+w*dt*1*Deff5*K2*Pt*e*yco2(k,n-1)-
w*dt*1*vz*L*dx*K2*Pt*e*yco2(k,n)+w*dt*1*vz*L*dx*K2*Pt*e*yco2(k,n-
1)+2*w*dt*1*Dens*Ptr2* L 2*dx*2*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)*K2-
w*dt*1*Dens*Pt"2 L 2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K2*ych4(k,n)*yh20o(k,n)+w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*yco(k,n)*yh2(k,n)"3-

2*w*dt*1*Dens*PtA2* L 2*dx 2*e*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/T)*K2+w*dt*1*Dens*Ptr2*L 2*dx 2*e*nf2* A2 exp(-
E2/R/T)*K2*ych4(k,n)*yh20(k,n)-w*dt*1*Dens*Pt*"4*LA2*dx" 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*yco(k,n)*yh2(k,n)"3)/K2/Pt/e/(-
L*dx"2*vz+2*dt*1*Deffo+dt*1*vz*L*dx+w*L*dx"2*vz);

yh2o(k+1,n) = (-
yh2o(k,n)*L*dx"2*K3*Pt*e*vz+2*dt*1*Deff5*K3*Pt*e*yh20(k,n)+dt*1*vz*L*dx*K3
*Pt*e*yh20(k,n)+w*yh20(k,n)*L*dx"2*K3*Pt*e*vz+w*dt*1*Deff5*K3*Pt*e*yh20(k,
n+1)-2*w*dt*1*Deff5*K3*Pt*e*yh2o(k,n)+w*dt*1*Deff5*K3*Pt*e*yh20(k,n-1)-
w*dt*1*vz*L*dx*K3*Pt*e*yh20o(k,n)+w*dt*1*vz*L*dx*K3*Pt*e*yh20(k,n-
1)+w*dt*1*Dens*Ptr2*LA2*dx*2*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)*K3-
w*dt*1*Dens*PtA2*LA2*dx"*2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)+w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2-
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w*dt*1*Dens*PtA2*LA2*dx"2*e*nf1*A1*ych4(k,n)*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/T)*K3+w*dt*1*Dens*Pt"2*L"2*dx 2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)-w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2)/K3/Pt/e/(-
L*dx"2*vz+2*dt*1*Deff5+dt*1*vz*L*dx+w*L*dx"2*vz);

yo2(k+1,n) = (-w*dt*1*vz*L*dx*Pt*e*yo2(k,n)+w*dt*1*vz*L*dx*Pt*e*yo2(k,n-1)-
2*w*dt*1*Dens*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)*exp(-

E1/R/T)*LA2*dx 2+2*w*dt*1*Dens*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)*exp(-
E1/R/T)*LA2*dx 2*e+2*dt*1*DeffS*Pt*e*yo2(k,n)+dt*1*vz*L*dx*Pt*e*yo2(k,n)+2*
dt*1*Dens*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)*exp(-E1/R/T)*LA2*dx"2-
2*dt*1*Dens*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*yo2(k,n)*exp(-

E1/R/T)*LA2*dx 2*e+w*dt*1*Deff5*Pt*e*yo2(k,n-

1)+w*yo2(k,n)*L*dx 2*Pt*e*vz+w*dt*1*Deff5*Pt*e*yo2(k,n+1)-
2*w*dt*1*Deff5*Pt*e*yo2(k,n))/(2*dt*1*Deff5*Pt*e+dt*1*vz*L*dx*Pt*e+2*dt*1*De
ns*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*exp(-E1/R/T)*L 2*dx"2-
2*dt*1*Dens*nf1*A1*ych4(k,n)*Pt*2*exp(-

E1/R/T)*LA2*dx 2*e+w*L*dx"2*Pt*e*vz);

yco(k+1,n)= -(-w*dt*1*Dens*Pt*2*L*2*dx"2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh20o(k,n)+w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yco(k,n-1)-
2*w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yco(k,n)+w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yco(k,n-
1)+w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yco(k,n+1)-

dt*1*Dens*Pt*"4*LA2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)"3-
w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yco(k,n)+dt*1*Dens*Ptr4* L 2*dx 2*nf2* A2 exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)"3+dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yco(k,n)+2*w*dt*1*D
ens*PtM L 2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2-
4*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*2+4*dt*1*Dens*Pt*4*L"2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*2+2*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yco(k,n)-
2*w*dt*1*Dens*Pt"4* L 2*dx 2*nf3*A3*exp(-E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2-
yco(k,n)*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz+w*yco(k,n)*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz-
2*w*dt*1*Dens*PtA2*L"2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)+w*dt*1*Dens*PtA2*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh2o(k,n)+w*dt*1*Dens*Pt*"4*LA2*dx"2*e*nf2*A2*exp(
-E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)*3+2*w*dt*1*Dens*Pt*2*L*2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)-w*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)*3)/(-2*K2*K3*dt*1*Deff5*Pt*e-
K2*K3*dt*1*vz*L*dx*Pt*e-dt*1*Dens*Pt*4*yh2(k,n)*3*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3-4*dt*1*Dens*Pt*4*yh2(k,n)"2*L*2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*yco(k,n)*K2+dt*1*Dens*Pt*4*yh2(k,n)*3*LA2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3+4*dt*1*Dens*Pt*4*yh2(k,n)"2*L 2*dx 2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*yco(k,n)*K2+L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz-w*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz);

yh2(k+1,n) = -(-3*w*dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh20(k,n)+9*dt*1*Dens*Pt"4*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)*3-9*dt*1*Dens*Pt*4*LA2*dx 2*e*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)"3-4*dt*1*Dens*Pt*"4*LA2*dx*2*e*nf3*A3*exp(-
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E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2+4*dt*1*Dens*Pt"4*L"2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*2+3*w*dt*1*Dens*Pt"2*L 2*dx"2*nf2* A2 exp(-
E2/R/T)*K3*K2*ych4(k,n)*yh20o(k,n)+3*w*dt*1*Dens*Pt"4*L 2*dx 2*e*nf2*A2*e
xp(-E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)"3-
2*w*dt*1*Dens*PtA2*L"2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)+2*w*dt*1*Dens*Pt*"4*L 2*dx 2*e*nf3*A3*ex
p(-E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2+2*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n)-
3*w*dt*1*Dens*Pt"*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-
E2/R/T)*K3*yco(k,n)*yh2(k,n)*3+2*w*dt*1*Dens*Pt"2*LA2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*K3*ych4(k,n)*yco2(k,n)-2*w*dt*1*Dens*Pt"4*L 2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2*yco(k,n)*2*yh2(k,n)"2-2*w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n)-
yh2(k,n)*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz+w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n-1)-
w*dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n)+w*yh2(k,n)*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz+w*dt*1
*Deff5*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n-
1)+w*dt*1*Deff5*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n+1)+dt*1*vz*L*dx*K2*K3*Pt*e*yh2(k,n))/(L*
dx"2*K2*K3*Pt*e*vz-w*L*dx"2*K2*K3*Pt*e*vz-2*K2*K3*dt*1*Deff5*Pt*e-
K2*K3*dt*1*vz*L*dx*Pt*e+9*dt*1*Dens*Pt*4*yco(k,n)*yh2(k,n)*2*LA2*dx 2*e*nf
2*A2*exp(-E2/R/T)*K3-

9*dt*1*Dens*Pt*4*yco(k,n)*yh2(k,n)"2*LA2*dx 2*nf2*A2*exp(-E2/R/T)*K3-
4*dt*1*Dens*Pt*4*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*LA2*dx"2*nf3*A3*exp(-
E3/R/T)*K2+4*dt*1*Dens*Pt*4*yco(k,n)*2*yh2(k,n)*L"2*dx"2*e*nf3*A3*exp(-
E3/R/IT)*K2);

% Condicao de contorno no final do reator
-%

ych4(k,Nx)=ych4(k,Nx-1);

yo2(k,Nx)=yo2(k,Nx-1);

yco2(k,Nx)=yco2(k,Nx-1);

yco(k,Nx)=yco(k,Nx-1);

yh2(k,Nx)=yh2(k,Nx-1);

yh20(k,Nx)=yh20(k,Nx-1);

to_1 = abs(yco(k+1,n) - yco(k,n));
to_2 = abs(yco2(k+1,n)- yco2(k,n));
to_3 = abs(yh2o(k+1,n)- yh2o(k,n));
to_4 = abs(yo2(k+1,n) - yo2(k,n));
to_5 = abs(ych4(k+1,n)- ych4(k,n));
to_6 = abs(yh2(k+1,n)- yh2(k,n));

Nt=Nt+1;

end
end
end
graficos_sgas1;
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graficos_sgas1.m

z=linspace(0,1,Nx);

figure(7)
plot(z,yco(Nt,:),'b",z,yco2(Nt,:),'r',z,yh2(Nt,:),'m',z,yh20(Nt,:),'p',z,ych4(Nt,:),'r+',z,
yo2(Nt,:),'q")

legend('yco','yco2','yh2','yh20','ch4')

z=linspace(0,1,Nt+1);

figure(8)
plot(t,yco2(:,Nx),'r',t,yco(;,Nx),'p".t,yh2(:,Nx),'k',t,yh20(:,Nx),'g',t,yo2(:,Nx),'y',t,ych
4(:,Nx),'m")

title('Saida do reator")

xlabel('tempo (s)")

ylabel('y(i)')

legend('CO2','CO','H2','H20','02','CH4")



