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O processo de produgdo do biodiesel gera um grande excedente de um subproduto
de extrema importancia, utilizado, por exemplo, em amaciantes, emulsificantes e
plastificantes: a glicerina. Contudo, este excedente vem gerando uma crise no mercado dos
6leos quimicos, ja que vem ocasionando a queda dos precos do produto. Diante disso, faz-
se necessaria a descoberta de novos mercados para a glicerina e, segundo estudos
reportados na literatura, metanol pode ser uma das alternativas. O presente estudo visa
investigar as condigdes reacionais de duas alternativas para a sintese do metanol: via sintese
direta a partir da glicerina e via gas de sintese com catalisador Cu-Zn/Al,O3, obtido pela
reforma seca da glicerina, com composi¢do diferente daquela usada no processo comercial

A modelagem de um reator de leito fixo com cinética heterogénea para as duas
reacdes principais de sintese de metanol via gas de sintese (reagdo reversa de deslocamento
do gas d’4gua e hidrogenagdo direta) foi feita com o aplicativo Mathcad®, utilizando-se o
método Runge-Kutta de quarta ordem para solucionar o sistema de equacdes diferenciais
ordinarias decorrentes dos balangos molares, balango de energia e queda de pressdo. Os
resultados da avaliacdo da influéncia das variaveis de processo (temperatura, pressao e
razdo H,:CO) indicaram que a 480 K e 50 bar chega-se a uma conversao de CO de 86,1%.

Para comparar os resultados da modelagem do reator de leito fixo com aqueles
obtidos via modelagem da sintese de metanol a partir de gas de sintese, utilizou-se o
simulador Hysys®, cujo modelo termodinamico escolhido foi a equagdo de estado cubica

de Peng Robinson Stryjek-Vera (PRSV). Além disso, a obten¢do de metanol a partir
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diretamente da glicerina também foi simulada com o auxilio deste aplicativo. O reator
utilizado foi o de Gibbs, que usa a minimizagdo de energia livre total de Gibbs sem levar
em conta equagdes de taxa de reacdo. O simulador analisa todas as reacdes possiveis entre
os componentes listados previamente e, com base nos resultados, concluiu-se que em
ambos 0s casos a reagdo de formagdo de metanol ndo foi favorecida pela minimizagao de

Gibbs.
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Capitulo I - Introducéo

Biodiesel ¢ uma fonte energética produzida através de matérias-primas naturais de
origem vegetal, como mamona, girassol, dendé e soja e animal (sebo). E uma alternativa
vantajosa aos combustiveis derivados do petroleo, por se tratar de uma energia renovavel e
limpa, reduzir a emissdo de poluentes locais com melhorias na qualidade de vida e da saude
publica, ser constituido de carbono neutro (as plantas capturam todo o CO, emitido pela
queima do biodiesel e separam o CO, em carbono e oxigénio, neutralizando suas emissoes),
ser um o6timo lubrificante e poder aumentar a vida util do motor, entre outros. O fluxograma

simplificado ilustrando a obtencdo do biodiesel ¢ mostrado na Figura I.1.

Matéria-prima

|

Metanol
ou etanol
_I_ljlen ou gordura L
Catalisador
ok Reacdo da transesterificagio <« () «—
l Alcool etilico
eu metilico
Separacio de fases
Fase pesada Fase leve
Desidratagio do dlcool
W T L
Recuperacio do Recuperacio do
ilcool da glicerina & dlcool dos ésteres
: Excessos de
lﬂli“"m o alcool recuperado l
Destilagdo da glicerina Purificacdo dos ésteres
Residuo Glicerina Biodiesel

glicérico destilada

Figura I-1.Fluxograma simplificado do processo de biodiesel

Uma das desvantagens deste processo estd na grande quantidade de glicerina

produzida, que s6 tem mercado se for vendida a pregos muito inferiores aos encontrados
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atualmente, o que vem acarretando uma possivel crise no mercado de 6leos quimicos.
Embora amplamente utilizada como emulsificante, amaciante, plastificante, gomas e
resinas em tintas e revestimento; como mistura anti-congelante; como matéria-prima para
nitroglicerina, entre outros, este excedente fez com que o preco deste subproduto do
biodiesel, nos Estados Unidos, despencasse de 100 US$ centavos/libra em 1995 para menos
que 40 US§$ centavos/libra em 2005. Na Europa, o prego caiu de cerca de 1500EUR/ton

para menos que 500 EUR/ton, conforme mostra a Figura 1.2 %
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Figura 1-2.Variagdo do preco da glicerina nos Estados Unidos e na Europa no periodo de 1995 a 2005

No Brasil, com a introducao do B2 em 2008 (2 % de biodiesel no diesel de petroleo)
houve um aumento do volume de glicerina de 40 mil ton/ano para 80 mil ton/ano e estima-
se que, em 2013, esse niumero saltard para 200 mil ton/ano, com a introdugdo do B5. Esses
cenarios indicam que ha a necessidade de se buscar novas aplicagdes, em larga escala, para
a quantidade extra 1),

A Figura 1.3 sumariza varios ramos possiveis onde a glicerina pode ser aplicada,
com o respectivo status tecnoldgico (em desenvolvimento ou estabelecido) e o tipo de

investimento (alto ou baixo).



Outros produtos
Alto fuimicos

H, via
Investimanto fermentaclo Cosméticos,
medicamentos &

Industria alimanticia

H; via APR

Biodigestor
Baixo Combustivel

Em desenvolvimento Estabelecido

Status tecnolégico

Figura 1-3.Andlise de Status tecnologico e investimt[an]to para os diversos ramos de aplicacdo da
: H 10
glicerina

Por ser uma tecnologia ainda em desenvolvimento e necessitar de alto investimento,
a producdo de metanol a partir da glicerina necessita ser melhor analisada, mesmo sabendo-
se que esta reduziria o consumo de combustiveis fosseis destinados a geragao deste alcool.

A Analise SWOT (strength, weakness, opportunities and threat), que ¢ uma
ferramenta utilizada para fazer andlise de cendrio (ou analise de ambiente) e como base
para gestao e planejamento estratégico de uma corporagdo ou empresa, pode ser empregada
para indicar as vantagens e desvantagens de se usar tal tecnologia. Trata-se de um método
simples para posicionar ou verificar a posicdo estratégica de um determinado bem no
ambiente em questdo. A técnica € creditada a Albert Humphrey, que liderou um projeto de
pesquisa na Universidade de Stanford nas décadas de 1960 ¢ 1970 . A Figura 1.4

representa a Analise SWOT realizada para avaliacao do processo em questao:


http://pt.wikipedia.org/wiki/Gest%C3%A3o
http://pt.wikipedia.org/wiki/Planejamento_estrat%C3%A9gico
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http://pt.wikipedia.org/wiki/D%C3%A9cada_de_1970

Fatores
Internos

Fatores
Externos

Figura 1-4.Analise SWOT para a produgéo de metanol a partir da glicerina (2007) %

O metanol ¢ uma substincia de extrema importancia e tem diversas aplicabilidades,
tais como:
1. Solvente industrial, pois dissolve melhor alguns sais melhor em relagdo ao
etanol;

ii.  Na industria de plasticos;

iii.  Matéria-prima na produ¢do de formaldeido;

iv.  Na transesterificagdo da gordura para producdo de biodiesel;

v.  Solvente em reacdes de importincia farmacoldgica, como no preparo de

. . ALe 1
colesterol, vitaminas e hormomos;[ 3l

Segundo Sinadinovié—FiSer er al. (2001)!®, o processo industrial de sintese de
metanol a partir do gés de sintese proveniente da reforma do gas natural mais recente se da
em presenca do catalisador Cu/ZnO/Al,Os, que permite a operagdo em temperaturas e
pressoes inferiores aquelas vistas no classico processo a alta pressdo. Em seu trabalho foi
feita a modelagem do reator de metanol utilizando-se a cinética proposta por Bussche e

]

Froment ) com duas reagdes competitivas com geragio de perfis de concentragio de

reagentes e produtos ao longo do leito catalitico. A corrente de alimentagcdo do reator
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considerada continha um teor consideravel de inertes e contemplava o reciclo dos efluentes
do reator.

Tanto o processo moderno quanto o classico utilizam um reator de leito fixo com o
mesmo principio do ciclo de recirculacio. O uso de baixa conversdo por passagem,
juntamente com o gas nao reagido durante a recirculagdo facilita o controle da temperatura
no leito catalitico. Contudo, a natureza altamente exotérmica da reagao requer o uso de um
modelo especial de reator com o resfriamento provido pelo proprio gas (quench reactor) do
tipo ICI. Nele, parte do gas que circula ¢ pré-aquecido e alimentado no interior do reator. O
remanescente ¢ usado como gas de resfriamento no controle da temperatura do leito
catalitico.

Uma tecnologia relativamente recente utilizada na sintese de metanol ¢ um processo

trifasico desenvolvido pela Air Products and Chem Systems. Neste processo, um reator de
leito fluidizado ¢ aplicado, onde um catalisador s6lido ¢ suspenso em um hidrocarboneto
liquido inerte, enquanto o géas de sintese passa através do leito na forma de bolhas. O
catalisador continua no reator ¢ o hidrocarboneto liquido, apos separacao da fase gasosa, ¢
reciclado via trocador de calor. A principal vantagem deste processo ¢ que a presenca de
um hidrocarboneto inerte limita o aumento da temperatura como se ele absorvesse o calor
liberado pela reacdo, enquanto ele também mantém o perfil de temperatura no reator
uniforme. Por isso, uma maior conversao em um passo Unico em relacdo ao processo
convencional pode ser conseguida, reduzindo os custos com a compressdo do gas de
sintese!'?.
Bussche e Froment [ estudaram a reagdo de sintese de metanol a partir de gés de
sintese em presenga do catalisador Cu/ZnO/Al,Os, em condi¢des operacionais 180-280°C e
pressdes de até 51 bar, e formularam um modelo cinético de reacdo heterogénea com base
em dados da literatura e experimentos.

No que diz respeito a producdo de metanol a partir da glicerina, a patente de
Goetsch e al™® descreve um processo de producio de metanol a partir da glicerina bruta
proveniente do biodiesel obtido de gorduras animais e vegetais. O método compreende a
transformagao prévia da glicerina em gas de sintese, seguida da conversao deste produto em

metanol, de acordo com as seguintes etapas:



1. Introdugdo da glicerina bruta, de uma quantidade efetiva de vapor d’agua
superaquecido e oxigénio dentro de uma zona de reagdo (reforma umida na
presenca de oxigénio), onde a mistura resultante ¢ aquecida para uma temperatura
de, aproximadamente, 1088,71K a cerca de 1310,93K. A pressdo também ¢
ajustada para cerca de 13,789 bar a aproximadamente 41,368 bar, resultando,
assim, na produ¢ao de um fluxo de gas de sintese composto, predominantemente,
de H, e CO e menores quantidades de CO,, e que possui substancialmente a
temperatura da zona de reacdo;

2. Arrefecimento do referido fluxo de gas de sintese para uma temperatura de cerca de
455,37K para 299,817K;

3. Pressurizagcdo do fluxo arrefecido de 34,474 bar para 103,421 bar, resultando em
um fluxo arrefecido e pressurizado de gas de sintese;

4. Introducdo do dito gas de sintese em uma zona de reagdo de sintese de metanol,
juntamente com uma quantidade efetiva de catalisador especifico para tal fim, onde
a zona de reacdo da sintese de metanol ¢ mantida a uma temperatura de 422,04K a
572,04K e pressdes de 34,474 bar a 103,421 bar, resultando em um produto
composto de metanol, agua e gas de sintese nao reagido;

5. Condugdo do produto supracitado para uma primeira zona de separagdo, onde o gas
nao reagido ¢ separado do produto liquido composto de metanol e agua;

6. Condugdo do produto liquido para uma segunda zona de separacdo, onde todo o
metanol ¢ separado da dgua;

7. Recolhimento do metanol e da 4gua, separadamente.

Levando-se em consideracdao que o tema deste projeto final d4 continuidade a outro
paralelamente desenvolvido, no qual a glicerina pura ¢ utilizada para a producgdo de géas de
sintese via reforma seca na presenca de CO,, a patente anteriormente citada ndo foi
utilizada para modelar o sistema reacional.

Neste projeto foram analisadas as condi¢des reacionais de duas propostas de
aplicacdo para a glicerina pura: transformacdo direta em metanol e produgdo do alcool
metilico a partir do gas de sintese obtido da glicerina. No primeiro caso foi empregado um

modelo de reator baseado no equilibrio quimico (minimizacdo da energia de Gibbs)



executada com o simulador de processos Hysys®, pois nao ha informagao disponivel sobre
a cinética da reforma da glicerina seja via seca ou umida para produzir gas de sintese. Para
o segundo, foi simulado no aplicativo Mathcad® um reator de leito fixo com o modelo

cinético proposto por Bussche ¢ Froment [,

Capitulo Il - Materiais e Métodos

Este projeto ndo contempla experimentos. Logo, as seguintes ferramentas
computacionais foram utilizadas para a realizagdo de célculos em geral, resolucao de

sistemas de equagdes diferenciais ordindrias e simulagdes:

i.  Hysys®, versao 3.1, licenciado por Hyprotech Ltd;

11. Mathcad®, versio 14.0, licenciado por PTC (Parametric Technology

Corporation).

Capitulo 111 - Resultados e Discussao

Para a sintese de metanol aqui descrita, o catalisador comercial utilizado ¢ o
Cu/ZnO/ALO; e, segundo Moulijn!?), os mais modernos possuem uma seletividade
superior a 99%, o que ¢ extraordinario, considerando o grande nimero de possiveis
subprodutos, tais como metano, etano e etanol, por exemplo.

O processo ocorre em um reator de leito fixo, que é essencialmente um reator
tubular (isto ¢, com escoamento uniforme), com tubos recheados de particulas de
catalisador solido. Esse sistema de reacdo heterogéneo ¢ utilizado mais frequentemente para
catalisar reagdes gasosas. A desvantagem do reator de leito fixo estd na dificuldade de se
controlar a temperatura, podendo ocorrer pontos quentes quando a reagdo ¢ exotérmica e,
além disso, o catalisador ¢ dificil de ser carregado e substituido. Ocasionalmente ocorre
formacdo de canal preferencial de escoamento de gas, resultando em utilizagdo ineficiente
de partes do leito catalitico. Em contrapartida, a vantagem desse tipo de reator ¢ que, para a
maioria das reagdes, ele produz a mais alta conversdo por massa de catalisador dentre os

reatores cataliticos '),



O gas de sintese ideal para a producdo de metanol deve possuir uma razao molar
H,:CO de aproximadamente 2, visto que razoes inferiores levam a formagdao de
subprodutos, e superiores podem resultar em perda de eficiéncia da planta, devido ao
excesso de hidrogénio, que geralmente ¢ purgado. Além disso, o gas de sintese deve possuir
uma pequena quantidade de CO, (cerca de 5%) para aumentar a atividade catalitica [12].

Este estudo foi realizado em 4 etapas. Em primeiro lugar foi validada a cinética para
as condi¢des de alimentacdo sob pressdo e temperatura constantes (50 bar e 480K). Em
seguida foi determinado o perfil de concentragdo para cada tubo de um reator isotérmico e
isobarico visando obter a concentracdo de cada componente ao longo do leito catalitico e,
por consequéncia, na saida do reator. Numa etapa posterior foi simulado um reator (um
unico tubo) isobdrico incluindo o balanco de energia que leva em consideracdo os efeitos
térmicos das duas reagdes ¢ a remogao de calor através de um fluido de resfriamento. Por
ultimo, foi incluida a queda de pressdo na modelagem do reator. O total de tubos, o
comprimento dos tubos, a temperatura do fluido de resfriamento, a vazao do fluido de
resfriamento, a conversao ¢ a massa de catalisador foram determinados na ultima etapa,
pois estas varidveis sdo todas interligadas de forma ndo explicita através de um complexo

sistema de equagdes diferenciais e algébricas ndo lineares.
Validagdo do modelo cinético

A primeira etapa do projeto consistiu na validagdo do modelo cinético, proposto por
Bussche ¢ Froment!’!, usando a corrente de alimentagio do reator proveniente do processo
de produgdo de gas de sintese a partir da glicerina [11], com a razdo molar H,:CO de 2,5:1
a 480K e 50bar. A pressio de 50 bar foi reportada por Bussche e Froment!”), como aquela
que conduz a altas conversdes. Nesta etapa foi investigado o comportamento da vazao
molar de cada componente (CO, CO,, H,, H,O e CH30H) com o tempo, por quilograma de
catalisador, pois a alimentacdo do reator do caso em estudo ¢ diferente daquela utilizada no
processo convencional de produg¢do de metanol a partir do gas de sintese proveniente da
reforma do gas natural, por exemplo. Vale ressaltar que o sistema reacional foi assumido

como sendo constituido pelas duas reagdes principais descritas pelo modelo cinético



adotado e ndo foram consideradas reagdes paralelas que formam produtos indesejados.
Além disso, 0 modelo ndo contempla a taxa de desativacao do catalisador.
De acordo com Bussche ¢ Froment!”, o mecanismo reacional para produgdo de

metanol a partir do gas de sintese ¢ baseado em duas reacdes:

CO, +3H, & CH30H + H,0 (reacaol)

CO+H,0- H,+(CO, (reacgdo 2)

Inicialmente, CO, reage formando tanto CO (reverse water gas shift reaction)
quanto metanol (hidrogenagdo direta). Pelo fato da reacdo reversa de deslocamento do gas
d’agua (RWGS) ser endotérmica e a concentragdo de CO, sofrer um decréscimo, a
hidrogena¢ao do didxido de carbono diminui dentro do reator. Em seguida, a RWGS atinge
o equilibrio e as condi¢des operacionais aqui consideradas (T=480 K e P=50 bar)
favorecem que a reacdo ocorra na ordem direta (water gas shift reaction).

Segundo Sinadinovié—Fiser et al. (2001)!%), para uma pressdo de 50 bar, a reacio
direta (WGS) também ¢ favorecida dentro de pouco tempo no leito; para uma temperatura
inicial de 200°C, ambas as reacdes ocorrem a taxas elevadas e, também neste caso, a reagao
reversa de deslocamento do gas d’agua ndo ¢ preferencialmente muda de direcdo

rapidamente no leito catalitico.

Balangos molares

Para reagdes que ocorrem em reatores de leito catalitico, a seguinte equagdo para o

balanco molar do componente genérico “A” ¢ valida:

hewer, @

dt
onde:
dN, L mol
Tk variagdo do numero de moles do componente A com o tempo (T);

W = massa do catalisador (kg);



mol
kg * s)

1, = taxa de reacdo de A por unidade de massa do catalisador (

Bussche e Froment "), baseados em 276 experimentos realizados em uma faixa de
temperatura e pressao de 180 a 280°C e 15 a 51 bar, respectivamente, descrevem as
seguintes leis de reacdo para o metanol e para a reagdo reversa de deslocamento do gas

d’agua (RWGS), respectivamente:

kéaK£K3K4KH2pC02pHZ [1 - (1/K1*)(pHZOpCHgOH/pEIZPCOZ)]

TcHy0H = 3 (2)
(1+ (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)
k; 1-K;
Femes = 1Pco, [ 3 (szopCO / PCOZPHZ)] 3)

(1 + (KHZO/K8K9KH2)(PH20/PH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

onde as pressdes parciais sao expressas em bar e as taxas de reagao (rcpson € TRWGS)
em mol/kgcat *s.

Um fato interessante nas expressoes (2) e (3) € que, mesmo os experimentos tendo
sido realizados a altas pressdes, as taxas de reagdo sdo descritas em fungdo da pressao
parcial ao invés da fugacidade. De acordo com Bussche e Froment 7, isto s6 foi possivel
uma vez que o fator de compressibilidade, z, sempre se manteve na faixa de 0,99 a 1,01,
trazendo mudancas negligencidveis ao resultado.

Além disso, conhecendo-se o mecanismo reacional envolvido na producdo do

metanol, pode-se escrever as relagdes entre as velocidades de reagao dos componentes:

Para a reagdo 1 (hidrogenacao direta):

Tco,1  THp,1  TewzoH  THy01 4)
-1 -3 1 1
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Para a reacao 2:

I'Rwes _ Tco  TH,02 TH,2  Tco,z2

5
1 1 1 -1 -1 )

De posse das informagdes previamente expostas, os balangos molares para cada
componente podem ser escritos.

v" Balan¢o molar para o CO

Para o mondxido de carbono, a equagdo do balango molar ¢ descrita por:

dt

= rEoW (6)

Como este componente participa somente da reacdo 2, sua velocidade de reagdo ¢

igual a descrita para a RWGS, como pode ser visto pela relagdo mostrada (5). Logo:

N kipco2 [1 - K3 (pHZOPCO/pCOZPHZ)]
€ (1+ (KHZO/KSK‘BKHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(7)

Desta maneira, substituindo-se a expressio de 1’¢¢ no balango molar, obtém-se:

l . dNco _ kipcoz[l - K;(pHZOPCO/pCOZPHZ)]
W dt (1+ (KHZO/K8K9KH2)(PH20/PH2) + /Ky, Pu, + KHZOpHZO)

(8)

v" Balango molar para o CO;

Assim como descrito anteriormente, o balanco molar do didxido de carbono ¢ dado
por:

dNgoz
dt :rCOZ,globalW (9)

11



Contudo, pelo fato do CO, participar de ambas as reagdes, sua velocidade de reagdo

¢ dada pela soma de sua velocidade nas reacdes 1 e 2, ou seja:

Ico,global = Tco,1 + Tco,2  (10)

De (4), verifica-se que rcg, 1 € I'cy,0n» Para a primeira reagio, estdo relacionados da

seguinte forma:

l"'c02,1 = —FICH30H
_ kéaKZ/K3K4KH2pC02pH2[1 - (1/K1*)(pHZOpCHgoH/pI?-)IzpCOZ)]
(1 + (KHZO/K8K9KH2)(PH20/PH2) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3

(11)

Para a reagdo 2, r¢g, , € I'rwgs €stdo relacionados como mostrado em (5), ou seja:

_ kiPco2 [1 - K3 (pHZOPCO /PCOZPHZ)]
(1+ (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(12)

Tco,2 = —TrwGs =

Com isso:

r,COZ,global = rIc02,1 + l"'coz,z
kso Ko K3K4Ky, Do, P, [1- (1/K1*)(pHZOPCHgoH/pI?-’IzpCOZ)]
- 3
(1 + (KHZO/KSK‘)KHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

_ kipco2 [1 - K3 (pHZOpCO/pCOZPHZ)]
(1+ (KHZO/KSK‘)KHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(13)

Substituindo r'COz,global em (9), chega-se a expressao do balango molar para o CO,:

12



i . cho2 _ kéaK£K3K4KH2Pc02PH2 [1 - (1/K1*)(PHZOPCHgoH/PEIZPCOZ)]

W dt (1+ (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)3

_ kipcoz [1 - K3 (pHZOpCO/pCOZPHZ)]
(1+ (KHZO/KSK‘BKHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(14)

v Balango molar para o H,

Para o hidrogénio, o seguinte balanco molar pode ser descrito:

dNy,

T: rII-Iz,globalVV (15)

Da mesma maneira que o CO,, o H; participa tanto da rea¢dao 1 quanto da 2. Sendo

assim, sua velocidade de reagdo ¢ dada por:
l o !
T hyglobal = Thyn 7 a2 (16)

De (4) e (5), verifica-se que 'y, 1 esta relacionado com rey oy € 7'y, COM I'rygs.

respectivamente, por:

I} _ '
"' H,1 = =3 *IcH,oH

— 3 kéaKle3K4KH2Pcosz2[1 - (1/1(1*)(PHZOPCH30H/P1§12PCOZ)] 17)

(1 + (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3

kiPco2 [1 - K3 (pHZOPCO /pCOZPHz)]
(1 + (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

T'Hz,z = —I'rwgs = (18)

Assim, a velocidade de reacao global para o hidrogénio ¢ definida por:

13



kso K3 K3 K4 Ky, Pco,PH, [1- (1/K1*)(PH20P6H30H/P§12P602)]
(1 + (Ky,o/KsKsKu, ) (r,0/Pu,) + /Kuty i, + KHZOPH20)3
_ k{Pco2 [1 - K3 (pHZOpCO/pCOszZ)] (19)

(1+ (KHZO/KSK‘BKHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

! —_—
T Hy,global = —

Substituindo a expressao acima em (15), chega-se ao balango molar do hidrogénio:

1 dNH2 _3 kéaKéK3K4KH2pC02pH2[1 - (1/K1*)(pH20p6H30H/pI?-)12pC02)]

— %k =

W dt (1 + (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3

_ kipcoz [1 - K3 (szopCO /PCOZPHZ)]
(1 + (KHZO/K8K9KH2)(PH20/PH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(20)

v Balango molar para o H,O

Como a agua também participa das duas reagdes, sua velocidade de reacdo ¢

definida em termos globais e seu balango dado por:

dNy20
dt

o
- I‘Hzo,globalW (21)
’ o ’
T m0,gtobal = T'my01 + T 02 (22)

A partir de (4) e (5), pode-se verificar como a velocidade de reagdo da agua se

relaciona com a do metanol e da RWGS:

kéaKZIK3K4KH2pCOZPH2 [1 - (1/K1*)(pHZOpCH3OH/pI%12pCOZ)]

'y 01 = ' cHon = (23)
’ ’ (1+ (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)3
, k; 1-K;
7”'1120,2 = Fawes = 127602[ 3 (szopCO/ pCOZPHz)] (24)

(1 + (KHZO/KSK‘)KHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

14



E, a partir das equacdes (23) e (24), chega-se a expressdo global da velocidade de

reacdo da agua:

kEISaKZIK3K4KH2p602pH2 [1 - (1/K1*)(PH20P6H30H/P1§12PCOZ)]
(1+ (KHZO/KSK‘BKHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3
klpCOZ [1 K3 (PHZOPCO/PCOZPHZ)]
(1 + (KHZ /K8K9KH2)(PH20/PH2) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

TH,0,global =

(25)

Substituindo 74,0 giopar €M (21), a expressdo final para o balango molar da agua ¢

obtida:

i . dNH20 _ kéaK£K3K4KH2Pc02PH2 [1 - (1/K1*)(pHZOPCH30H/pEIZPCOZ)]
W odt (1 + (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3

k1Pcoz [1 K3 (szopCO /PCOZPHZ)]
(1 + (KHZO/KSKQKHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)

(26)

v Balango molar para o CH;0H
O balango molar para o metanol ¢ dado pela seguinte equagao:

dNcuson ,
T: Ich,onW (27)

Como este componente participa somente da reacdo 1, sua velocidade de reagao ¢

7]

definida tal como descrito por Bussche ¢ Froment " em seu artigo:

kéaKéK3K4KH2PCOZPH2 [1 - (1/K1*)(PHZOPCHgoH/PEIZPCOZ)]
(1+ (KHZO/K8K9KH2)(pH20/pH2) + /Ky, Pu, + KHZOPH20)3

(28)

TcHzoH =

E a equagdo final do balango molar ¢ escrita tal como segue abaixo:

15



i . dNCH3OH _ kéaKZIK3K4KH2p602pH2[1 - (1/K1*)(pH20p6H30H/pI%12pCOZ)]
w dt (1+ (KHZO/KSK‘)KHZ)(pHZO/pHZ) + /Ky, Pu, + KHZOPHZO)3

(29)

Obtencao dos parametros cinéticos

Segundo Bussche e Froment !, sob condi¢des de estado estacionario, duas reagdes
independentes descrevem completamente o sistema. Por isso, somente duas equagdes da
continuidade foram consideradas: para o CO e o CO..

Os parametros (constantes cinéticas e de adsor¢do) foram obtidos segundo a
equagdo (30), proposta por Bussche e Froment ") a 480K, e que sera mostrada a seguir

(baseada na equagdo de Arrhenius):

k=AiexpB(i) RT

§30

onde:
B(i) = E ou (-AH) ou uma combinagao dos dois;

R = constante dos gases ideais = 8,314#1(;

T = temperatura = 480 K

Os valores das constantes para o célculo dos parametros cinéticos ou expressdes

envolvendo os mesmos estdo disponiveis na Figura III-1.

|

\V Ky, A 0.499
B 17,197
Ku,0 A 6.62 x 1071
B 124119
% A 3.453.38
Ko ]-[: B .
ke, Ky K A 1.07
4 KH, B 36,696
kK A 1.22 % 1010
B —04.765

Figura I11-1. Constantes para célculo dos parametros cinéticost’.

16



Os valores dos parametros obtidos sdo apresentados na Tabela IT1-1.

Tabela I11-1.Parametros cinéticos

Parametros cinéticos Valor

Ko 1377,7

K20 2129,3
Km0/KsKoKp, 3453,4
k's.K'2 K3 KK 10541
k's 0,5935

Célculo das constantes de equilibrio

Os valores das constantes de equilibrio, K ¢ K3, foram determinados através das

seguintes expressdes |

3066
logioKi = ——~10,592 (31)

3
logyo1/KS = +2,029 (32)

onde T ¢ a temperatura (480 K).

Os calculos dessas equacdes também foram realizados utilizando-se o aplicativo

Mathcad® e os resultados se encontram na Tabela I11-2:

Tabela I11-2.Constantes de equilibrio

Constante de

S |
equilibrio Valor

K* 6,2445.10°

Ks* 194,8723

17



Variacédo do numero de moles dos componentes com o tempo

Para o célculo da variacdo do nimero de moles de cada componente com o tempo,
por quilograma de catalisador, utilizou-se o solver ODESOLVE do Mathcad® com o
método numérico Runge-Kutta de quarta ordem para solucionar o sistema de equagdes
diferenciais ordinarias (EDO’s) decorrentes dos balangcos molares por componente escritos
em fungdo da varidvel independente, ou seja, o nimero de moles “N”.

Sabendo-se que a pressao parcial, para um componente genérico “A”, ¢ definida por

pa = P*ya € que ya = Na/Nr, onde y4 € a fragdo molar do componente A, tem-se:

N,P

=— 33
P4 N, (33)

onde:
N, = numero de moles de A (mol);

N = numero de moles totais (mol);

P=pressdo total do sistema (bar)

Substituindo as pressdes parciais das equagdes do balango molar pela equagdo (33),

tem-se:

18



v Balango molar para o CO,

1 dNg,
— %
w dt
o Neo, Ny, P2 )
ksakzKs Kak, =Tk 15— [1 = (/KD (N0 New,on [Nr T /NG, Neo, P?)]
=1~ 3
, Ny RT Ny.oRT
1+(KHZO/K8K9KH2)(NH20/NH2)+ Ky, 7VT + Ky,o HIZVT
. Nco, P .
- e (34)
Ny P Ny oP
1+ (Ku,0/KeKoKy, ) (Nityo/Ny,) + /KH N + Ko 7\7:
v Balan¢o molar para o CO
, Nco, P .
1 dNg kq N; [1 = K3 (Nu,0Nco/Nco,Ni,) ]
i — (35)
wodt Ny, P NisyoP
1+ (Kiyo/ KeKoKur,) (Nityo / Ni,) + |Kia, =i+ Ko = —
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v Balango molar para o H,

1

— %
w

AN,
dt

C Nco, Ny, P? .
ko Ko K3 Ky Ky, [ZN—T]é [1 - (1/KD)(Ny,0Ncn,ou[Nr1? /N3, Neo, P?)]

3
, N, RT Ny oRT
1+ (KHZO/K8K9KH2)(NH20/NH2) + Ky, 7\2/T + Ky,o HIZVT

N
k1 co2

[1 — K3 (Nu,0Nco/Neo, Ni,) ]

Ny P
1+ (KH O/KSKQKHZ)(NHZO/NHZ) + ’KH N + Ky,o

v Balan¢o molar para o H,O

1

w

dNHZO
*
dt

NH20
~Np

(36)
P

' ’ NCO NH PZ *
ksaKzKsKuKn, =T 15— [1— (1/K7)(Nu,0Ncu,ou[Nr1? /N3, Neo, P?)|

, Nco, P
k1 CA?; [1 - K;(NHZONCO/NCOZNHz)]

/ N, RT
1+ (KHZO/K8K9KH2)(NH20/NH2) + |Ky, NZ—T + Ki,o

3
Ny, oRT
Nr

+

/ Ny, P N,
1+ (KH O/K8K9KH2)(NH20/NH2) + |Ky, N + KHZON;T

(37)
oP
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v" Balango molar para o CH;0H

1 . dNcu,ou
W dt
o, No. Ny, P2 .
KsaKaKsKaKn, —rh15—[1 = (1/KD (NuyoNewon [Ne1* /Nii,Neo, P)]
= L —| (38)
Ny RT Ny oRT
1+ (KHZO/K8K9KH2)(NH20/NH2) + Ky, NZ—T H,0 IZV—T

A composi¢ao da corrente de alimentacdo do reator, proveniente do processo de

producdo de gas de sintese a partir de glicerina pura [11], ¢ mostrada abaixo na Tabela III-

3.

Tabela 111-3.VVazdo molar da corrente de entrada

Vazio
Espécie  massica
(kg/h)
CcO2 36,0137 || 0,0887 0,2273
CO 106,2225 || 0,4113 1,0534
H20 10,2475 | 0,0617 0,1580
H2 7,7658 0,4177 1,0700
CH4 3,0419 0,0206 0,0527
C 0 0 0
CH30H 0 0 0

E possivel observar que a razdo molar H,:CO (1,01) e a fragdo molar de CO, ndo

obedecem aos valores recomendados por Moulijn '

, isto ¢, 2,5 e 5%, respectivamente.
Logo, para que a primeira condicdo fosse satisfeita, uma vazdo de 1,5635 mol/s de
hidrogénio foi misturada a corrente de entrada. Ajustando-se a concentragdo de hidrogénio,
a concentragdo de didxido de carbono também se ajustou para o valor desejado. A nova

corrente considerada € ilustrada na Tabela I11-4.

21



Tabela I11-4. Corrente de alimentagdo do reator apos a injecao de hidrogénio

Vazao

Espécie  massica
(kg/h)

CO2 36,0137 || 0,0555 0,2273

CO 106,2225 | 0,2572 1,0534

H20 10,2475 0,0386 0,1580

H2 18,8989 | 0,6358 2,6335

CH4 3,0419 0,0129 0,0527

C 0 0 0

CH30H 0 0 0

Com base em 100 moles de mistura, os valores de fragdo molar da Tabela I11-4
fornecem as condigdes de contorno para resolucdo do sistema de EDQO’s formado pelas
equagdes (34), (35), (36) e (37). A Figura III-2 apresenta variagao do nimero de moles com

o tempo, por quilograma de catalisador, avaliado durante 1 hora de reacao.

Numero de moles vs Tempo

307
201
£
=
=
101
0 1x10° 2x10° 3x10°
Tempo (s)
= CO
oo CO2
4-¢ Metanol
44 H20

Figura I11-2: Comportamento do niimero de moles de CO, CO,, H,O e CH;0OH com o tempo (por

quilograma de catalisador)
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Por uma questao de escala, o comportamento do H; foi representado separadamente,

conforme mostrado na Figura III-3:

Numero de moles vs tempo

801

401

Moles de H2

0 1x10° 2x10° 3x10°

Tempo (s)
Figura I11-3: Comportamento do nimero de moles H, com o tempo (por quilograma de catalisador)

Analisando-se as Figuras I1I-2 e III-3, observa-se que:

1. Mesmo o didéxido de carbono e o hidrogénio participando de ambas as
reagoes, hda um aumento do numero de moles até, aproximadamente, 450 s,
indicando que as duas reagdes competem até este ponto;

ii. O monoxido de carbono, por atuar somente como reagente na reagdo 1, tem
um continuo decréscimo de seu nimero de moles no decorrer do tempo analisado;
11i. Ja o metanol, ao contrario do CO, ¢ o produto final da ultima reagdo e, por

isso, seu numero de moles cresce progressivamente ao longo dos 3600s;

iv. No caso da agua, por também participar de ambas as reagdes, na primeira
como reagente ¢ na segunda como produto, também hd uma competicdo entre as
reagoes. Contudo, no inicio o nimero de moles decresce e quando a reagao alcanga
o tempo de 36 min, seu numero de moles volta a aumentar, conforme ilustrado na

Figura I1I-4.
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Numero de moles vs Tempo

s
44 H20
51\
& 7
o
p= ot
il
0 1x10° 2x10° 3x10°

Tempo (s)
Figura I11-4: Comportamento do nimero de moles de H,O com o tempo (por quilograma de

catalisador)

Apesar do trabalho de Bussche e Froment Il hdo mostrar a variagdo do numero de
moles de cada componente com o tempo, 0 que serviria para comparar os resultados aqui
obtidos, os resultados discutidos acima podem ser considerados coerentes e a cinética pode

ser considerada valida para a alimentagdo do reator em questao.

Capitulo 1V - Perfil de concentracdo para um reator

iIsotérmico e isobarico

Neste item sao discutidos os resultados dos célculos do perfil de concentragao para
um reator isotérmico e isobdrico com o objetivo de avaliar a concentracio de cada
componente ao longo do leito catalitico e, por consequéncia, na saida do reator. E
importante ressaltar que o reator aqui considerado ¢ composto por um unico tubo, sendo a
vazao da carga dividida pelo numero total de tubos (1000) para a montagem dos balangos
por componente. Assim, a conversao obtida pode ser estendida a todos os tubos. O total de

tubos foi determinado numa etapa posterior que inclui a simulagcdo do reator considerando
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os efeitos térmicos, o balango de energia ¢ a variagdo de pressdo ao longo do leito

catalitico.
Balancos molares **!

Para reagdes multiplas, € mais conveniente escrever o balanco em termos da vazao

molar. Para um componente genérico “A”, o balango ¢ escrito sob a seguinte forma:

dF,

av 2 (39

onde:

mol
F, = vazdo molar de A (T)'

V = volume do meio reacional (m?)

A forma diferencial da equagdo de projeto do reator (39) deve ser usada quando ha
perda de pressdo ou desativagdo do catalisador.

Para utilizar a equacdo descrita acima, ¢ necessario multiplicar as constantes
cinéticas das equagdes das taxas de reacdo, k<, e ki, pela massa especifica do leito (py) das

particulas de catalisador no seio do fluido, como mostra a equagao (40):

pp =p(1—¢) (40)

onde:

p.(massa especifica da particula) = 1775 kg/m3

3

. . 3
¢ porosidade do leito =0,50mg cm

Os dados de porosidade e densidade do catalisador foram retirados de [7].
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Dessa forma, a equacdo (39) se torna dimensionalmente consistente. Além disso, as
pressdes parciais também devem ser expressas em funcao das vazdes molares, para que se
obtenha uma equagio do tipo dF4/dV = f(F4, Fy, ... F;).

Entretanto, objetiva-se avaliar a variagdo da vazao molar com o comprimento do

leito catalitico (z). Sabe-se que:

Volume de vazios (V) v T * Din? 1
= = ¥ ————— %
Volume total do leito (Vt) ¢ 4 z (41

Logo, o termo dV de (39) deve ser substituido por:

7 * Din?
dV=¢*T*dZ (42)

onde Din € o diametro interno do reator.

A pressdo parcial (pg4), em termos da fragdo molar, para um componente “A” ¢ dada

por:

Pa=ya*xP (43)

onde:
ya = fracao molar do componente A;

P = pressao total do sistema (50 bar)

A fragdo molar, por sua vez, pode ser expressa em funcao da vazao molar conforme

equagao (44):
Fy
== 44
YVa Fy (44)
onde:

mol
F, = vazdo molar do componente A (T) ;

. mol
F; = vazao molar total (—),
S
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Conforme descrito anteriormente, o CHy presente na corrente de alimentagdo atua
como um inerte na reacdo de acordo com a cinética utilizada por Bussche e Froment [,
Independente disto, seu termo se fard presente em Fr (vazdo total). Neste item considerou-
se em um reator de leito fixo constituido de 1000 tubos de ago carbono comercial de 1,2m
cada, com didmetro de 1’ SCH 40 (Din = 1,049inch), operando a 480 K e 50 bar.

A seguir estdo descritos os balangos para cada componente em termos da vazao

molar:
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v Balango molar para o CO,

dFco,
dz
=¢
[ P?F., F 2
ZI 0,5 % 1775 * kg, K, KK, Ky €0, H, 7 [1 - /KD (FHZOFCHgoH(FHZ + Fy,0 + Fo + Feo, + Fenyon + Fen,) /FFB;ZFCOZPZ)]
LT Din (Fu, + Fu,o0 + Fco + Feo, + Fenyon + Fen,)
3
PFy PFy,0
1+ (Ky,o/KsKoKy, )(Fy,0/Fu,) + |K 2 +K -
I (Kirao /KKK, ) (Fio/ Fi,) \/ ftz (Fu, + Fuyo + Fco + Fco, + Fenyon + Fen,) 20 (Fu, + Fu,o0 + Fco + Feo, + Fen,on + Fen,)
0,5 1775 k1' PFeo, [1 - K;(FHZOFCO/FCOZFHZ)]
+ (FH2 + Fu,0 + Feo + Feo, + Fenzon + FCH4)

PF‘H2 + PI:H2
H,0
(Fu, + Fuyo + Fco + Fo, + Fenyon + Fen,) 2 (FH2 + Fy,o0 + Fco + Feo, + Fenyon + Fen,)

]I (45)
|

1+ (KHZO/K8K9KH2)(FH20/FH2) + \/KHZ

v" Balango molar para o CO

. PFco
0,5+«1775 %k 2 1—-K3(Fy.oFco/Fco.F
_ * T (FHZ + Fy,0 + Fco + Feo, + Fenon + FCH4) [ i usofco/Feo, HZ)] (46)

1+ (Ku,0/KeKoKy, ) (Fu,0/Fu,) + | K, Pl +K Pliso
M0 T8RO JAT L 01 T He e (FHZ + Fy,0 + Fco + Feo, + Fen,on + ch) a0 (FHZ + Fy,0 + Fco + Feo, + Fen,on + Fen, )

dFco T * Din?
= ¢ *
dz 4
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v Balango molar para o H,

dFy,
dz ~
[ 2
| P P*Fco,Fh, * 2m3 2
| 0,5 % 1775 * kg, K, K3K4 Ky, 7 [1 - (1/K7) (FHZOFCH30H(FH2 + Fy,0 + Feo + Feo, + Fenyon + Fen,)” /Fit,Feo,P )]
m* Din _3 (Fu, + Fu,o0 + Fco + Feo, + Fenyon + Fen,)
) 3
PFy PFy,0
1+ (Ky,o/KgKoK, Fyo/Fy, )+ |K 2 +K 2
(Kiszo /KoKoKin,)(Firso/ Fi) \/ 2 (Fu, + Fu,0 + Fco + Fco, + Fenyon + Fen,) 20 (Fu, + Fu,o0 + Fco + Feo, + Fenyon + Fen,)
0,5% 1775 % ki PFeo, [1 - K;(FHZOFCO/FCOZFHZ)]
+ (FHZ + Fy,0 + Fco + Feo, + Fenyon + FCH4) (47)

PFy,
(FH2 + Fy,0 + Feo + Feo, + Fenyon + FCH4)

PFHZO
o
(FHZ + Fu,0 + Feo + Feo, + Fenon + ch) |

1+ (Ku,o/KeKoKu,)(Fu,0/Fn,) + JKHZ + Ky,

29



v Balango molar para o H,O

dFH20
dz
=¢
[ .
| P P*Feo,Fy, « 2/p3 2
|0:5 #1775 * ko KKKy Ky, 2 [1 - (1/K7) (FHZOFCHgoH(FHZ + Fu,0 + Feo + Fco, + Feuyon + Fen,) /F&,Fco,P )]
7 * Din + + + + +
N z Fu, + Fy,0 + Feo + Feo, + Fengon + Fen,
4 3

PFy,
(FHZ + Fy,0 + Feo + Feo, + Fenon + ch)

PFHZO
0
(FH2 + Fy,0 + Feo + Feo, + Fenyon + FCH4)

1+ (Ku,o/KeKoKu,)(Fu,0/Fu,) + JKHZ + Ky,

' PFeo
051775k 2 1—K;(Fy. oFc0/Fco.F
i T (FHZ + Fu,0 + Feco + Feo, + Fenyon + FCH4) [ i ns0Fco/Feo, HZ)] l (48)

1+ (KH o/ KgKoKy )(FH o/Fu ) + |Ky i 0 PPizo
z z z z z (FH2 + Fy,0 + Fco + Feo, + Fenyon + FCH4) (FHZ + Fy,0 + Fco + Feo, + Fen,on + ch) |

+ Ky,
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v Balango molar para o CH;0H

dFch,on
dz
=¢
[ P%F., F ]
- co,f'n * 2
- 0,5 % 1775 * kg K, K3 Ky Ky, 22 7 [1 - (1/K7) (FHZOFCH3OH(FHZ + Fy,0 + Feo + Feo, + Fenon + Fen,) /ngFcozpz)]
m* Din (Fu, + Fu,o + Fco + Feo, + Feuyon + FCH4)
« Z 3 (49)

PFy,
(Fu, + Fu,0 + Fco + Fo, + Femyon + Fen,

1+ (KHZO/K8K9KH2)(FH20/FH2) + \/KHZ

PF,
) + Ky, Hy0 J

o
(Fu, + Fu,o + Fco + Fco, + Fen,on + Fen,)
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O sistema formado pelas equagdes diferenciais (45), (46), (47), (48) e (49), escritas
em funcdo da varidvel independente comprimento do leito (z), foi resolvido numericamente
com o solver ODESOLVE do Mathcad® utilizando-se o método de Runge-Kutta de quarta
ordem. As condi¢cdes de contorno, que se encontram na Tabela III-4, foram as vazdes
iniciais dos componentes, exceto a do metano, que ndo varia com o comprimento do tubo,
por ser um inerte. Como a simula¢do foi feita por tubo do reator, as vazdes foram divididas
pelo namero total de tubos. Além disso, o limite superior do intervalo adotado para a
solugdo numérica, ou seja, o comprimento do reator, foi de 1,2m. O comportamento da

vazao molar dos componentes ao longo do leito catalitico pode ser observado na Figura I'V-
1.

Vazdo molar vs comprimento do leito catalitico

Vazido molar (mol/s)

Comprimento do leito catalitico (m)

== CO
4-¢ Metanol
oo CO2
&4 H20
Figura IV-1: Comportamento da vazdo molar dos componentes ao longo do leito catalitico

Pelo fato da vazao de hidrogénio na entrada do reator ser bem superior a dos demais

componentes, seu comportamento foi representado separadamente na Figura [V-2.
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ii.

1il.

Vazao molar vs comprimento do leito catalitico

31077
I~~~
=
= -3
g 2x10° 71
p—a
=
=
o
g
'3 1x10 &
N X
<
>

0 0.5 1

Comprimento do leito catalitico (m)

— H2
Figura 1V-2: Comportamento da vazao molar do hidrogénio ao longo do leito catalitico

A partir da analise das Figuras IV-1 E IV-2, as seguintes observagdes sao obtidas:

Para o CO», as reagdes competem até, aproximadamente, 10 cm do leito catalitico e,
a partir deste ponto, ndo ¢ observada qualquer mudanga significativa em sua vazao;
O CO, por participar de uma Unica reagdo como reagente, tem sua vazao reduzida
ao longo do tubo;

No caso do Hj, as reagdes competem até, aproximadamente, 10 cm do tubo (visto
pela inclinacdo diferenciada da reta antes e depois deste ponto) e, a partir deste
ponto, tende a um decréscimo constante. Contudo, nos primeiros 4 cm do tubo, a
vazao de hidrogénio sofre um aumento, conforme pode ser verificado na Figura [V-

3 abaixo em uma escala apropriada:
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1v.

Vazao molar vs comprimento do leito catalitico

2.7x10 F

Vazao molar (mol/s)

2.6x10 2 = - - |
0 0.01 0.02 0.03 0.04

Comprimento do leito catalitico (m)

— H2
Figura IV-3: Vazdo molar do hidrogénio até 4 cm do leito catalitico

J& a vazdo de metanol, que ¢ o produto de interesse, aumenta progressivamente ao
longo do tubo até o final da reag¢do. Contudo, pode ser verificada também uma
diferenciag¢do na inclina¢do das curvas em pontos anteriores e posteriores a 10 cm.
Isso pode ser explicado pela competicdo existente entre as reagdes até este
comprimento do tubo para os reagentes que o formam, visto que eles participam de
ambas, sendo a produ¢do de metanol prejudicada até este ponto;

A 4gua, que também participa de ambas as reacdes, apresenta um acentuado
decréscimo na sua vazao até cerca de 10 cm, que permanece decaindo, de forma
mais branda, até 50 cm. A partir deste ponto, a vazdo de dgua volta a aumentar,
visto que este componente ¢ um subproduto gerado juntamente com o metanol,

conforme mostra a Figura [V-4.
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Vazao molar vs comprimento do leito catalitico

1.8x10° T
~~
= 5|
= 1.7x10
g
p—
=
= -5
S 1.6x10°
g
(@]
1o+
S 1.5x10" %
DX
>
1.4x10" 2 :

038 1

ol
o

Comprimento do leito catalitico (m)

&4 H20
Figura 1V-4.Vazdo molar da agua a partir de 50 cm do leito catalitico

A variacao da concentracdo de cada componente com o comprimento do tubo ¢

apresentada nas Figuras [V-5 e [V-6.

Fragdo molar vs comprimento do leito catalitico

E 0.2r
o
=
Q
WS
g
= oI
0 0.5 1
Comprimento do leito catalitico (m)
== CO
4-¢ Metanol
oo CO2
&4 H20

Figura IV-5: Comportamento da fracdo molar dos componentes ao longo do leito catalitico
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Frag¢ao molar vs comprimento do leito catalitico

0.87
=
=
)
=
o) 0.41
153
O
<
—
=
0.21
0 05 1
Comprimento do leito catalitico (m)
— H2

Figura 1V-6: Comportamento da fracao molar do hidrogénio ao longo do leito catalitico

Comprovou-se o que era previsto pela andlise das reacdes: houve o aumento da
fracdo molar de metanol (que s6 ¢ produzido na reagdo 1) e a diminuigdo da fragdo molar
do monoxido de carbono (que s6 ¢ consumido na reagdo 2). Entretanto, esta analise ¢ mais
interessante quando aplicada aos componentes que participam de ambas as reagdes, como ¢
o caso da agua, CO; e H» Estes componentes atuam ora como reagente, ora como produto
e, no balanco global verificou-se, predominantemente, um aumento da fragdo molar do CO,
e uma redugdo das fragdes molares de dgua e H, na corrente de saida. A Tabela IV-1 faz
um comparativo entre a fracdo molar da corrente de entrada e a de saida calculadas neste
projeto e aquelas obtidas por Bussche e Froment ). As condi¢des de operagdo sdo similares
e o tipo e caracteristicas de catalisador sdo idénticos. Todavia, a composicao da
alimentac¢do difere principalmente no que diz respeito a presenca de inertes € agua e a razao
molar H»:CO, que ¢ muito maior que a utilizada neste projeto. As concentragdes de inertes
e de H, na saida ndo foram reportadas por Bussche e Froment . Os resultados mostram
composigdes bastante diferentes para a corrente de saida do reator, exceto para a agua e

CO.
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Tabela IV-1: Fragdo molar dos componentes nas correntes de entrada e saida

&\\\\\\§ Fragao molar na entrada Fracdo molar na saida

Este Projeto Bussche e Froment, Este Projeto Bussche e Froment,
Espécie 480K, 50 bar 493K, 50 bar, Tubo:1,0 480K, 50 bar 493K, 50 bar, Tubo:1,0
Tubo: 1,2 m m Tubo: 1,2 m m
cOo2 0,0555 0,03 0,1417 0,02165
CcO 0,2572 0,04 0,0566 0,03
H20 0,0386 0 0,0067 0,008
H2 0,6358 0,82 0,4794 -
CH4 0,0129 0,11 0,0205 -
CH30OH 0 0 0,2951 0,022

Outra variavel bastante importante que foi analisada ¢ a conversdo do reagente
limitante, CO, ao longo do tubo. A Figura IV-7 mostra o comportamento da conversio de
CO ao longo do leito catalitico. Com base nesses resultados, no final da reacao foi obtida
uma conversdo de CO equivalente a 86,05%, para cada tubo do reator em questdo,

operando de maneira isotérmica e isobarica.

Conversao vs comprimento do leito catalitico

Conversao

0 0.5 1

Comprimento do leito catalitico (m)

== CO
Figura IV-7: Converséo de CO ao longo do leito catalitico
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Capitulo V - Perfil de concentracdo para um reator nao

iIsotérmico

Nesta etapa foi simulado um reator (um Unico tubo) isobdrico incluindo o balango
de energia que leva em consideragdo os efeitos térmicos das duas reagdes e a remocao de
calor através de um fluido de resfriamento.

Para um reator ndo isotérmico, em que a temperatura varia longitudinalmente ao
longo do tubo (T = f(z)), o desenvolvimento tedrico das expressdes descrito anteriormente ¢
valido. Contudo, devido ao fato das constantes de adsor¢do e de equilibrio serem altamente
dependentes da temperatura, elas passaram a variar com a mesma e, por isso, foram
substituidas nos balangos molares por uma expressdao em fun¢do desta variavel, conforme
sera descrito a seguir. Além disso, o balango energético e uma condi¢ao de contorno para a
temperatura foram adicionados para que as equagdes diferenciais ordinarias que descrevem

o comportamento das vazdes com o comprimento do tubo pudessem ser resolvidas.
Constantes de equilibrio e de adsorcéo
Os balangos molares para cada espécie permanecem sendo descritas pelas equagdes
(45) a (49). Contudo, as constantes de equilibrio e de adsor¢do devem ser substituidas pelas

seguintes expressoes em fun¢do da temperatura:

v Constantes de equilibrio K ¢ K3

3066
k: = 10l7® 10%2) (50
K: = ! (51)
3~ -2073
10( @ +2,029)

onde T ¢ a temperatura em funcdo do comprimento do tubo (K)

38



v Grupos de pardmetros contendo as constantes de adsorgao
17197 \ 2
Ky, = (0,499eR*T(Z)> (52)

124119
Ky,o = 6,62+ 1071 RT@  (53)

Ky,o

— 29 _ 345338 (54)
KgK9Ky,

36696
kioKyKsKy Ky, = 1,07eRT@  (55)

onde:
R = constante dos gases ideais = 8,314 J/mol*K

T = temperatura em fung¢ao do comprimento do tubo (K)
Balanco energético

Para um reator tubular no qual calor ¢ adicionado ou removido através das paredes
cilindricas, a modelagem ¢ feita assumindo-se que nao existe gradiente radial e que o fluxo
de calor através da parede por unidade de volume do reator ndo é uniforme. Para um

sistema de escoamento em regime estacionario, o balanco energético ¢ descrito por:

n n
Q=W+ ) FoHig— ) FiH;=0 (56)
i=1 i=1

onde:

Q = taxa de transferéncia de calor das vizinhangas para o sistema;
W, = trabalho mecanico de agitacio;
F;y, = vazao molar dos componentes na entrada do reator;

H;, = entalpia molar dos componentes na entrada do reator;
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F; = vazao molar dos componentes na saida do reator;
H; = entalpia molar dos componentes na saida do reator;

n = nimero de componentes na corrente.

Com relacdo ao volume de vazios (V):

DR I,

Do balango molar para a espécie i, tem-se:

dF,

av =rn=v;(-1x) (58)

onde:
1; = taxa de reagdo do componente i;
v; = coeficiente estequiométrico de i;

(—r4) = taxa de reagdo do reagente genérico A.

A taxa de transferéncia de calor das vizinhangas para o sistema com relacdo ao

volume € expresso por:

dQ—U T,—T 59
o =Ual=T) (59

onde:

U = coeficiente global de transferéncia de calor;

a = area de troca térmica por unidade de volume do reator;
T, = temperatura do liquido refrigerante (dgua em ebulicdo);

T = temperatura da corrente.

Diferenciando-se a entalpia molar em relagdo ao volume, tem-se:
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dH, dT

— =, — 60
av Ptay (60)
onde:
cpi = calor especifico do componente i;
dT .
i = variacdo da temperatura da corrente com o volume.

Desprezando o termo relativo ao trabalho e substituindo as equagdes (58), (59) e
(60) em (57), obtém-se o balanco energético para um reator tubular, com relagdo ao

volume:

dT _ Ua(T, = T) + (~AHg) (1)
av B Z Ficpi

(61)

onde (—AHg, ) ¢ a entalpia molar de reagao.
Contudo, quando ¢ reacdes multiplas estdo ocorrendo e existem m espécies, a

equacdo (61) pode ser generalizada pela (62):

dT _Ua(Ty = T) + X, (—AHpsi;) (—135)
dv Z;nzl Ficpj

(62)

E importante enfatizar que, neste caso, a entalpia de reagdo para uma reacgao

3t
1

genérica precisa ser referida em relagdo a mesma espécie da reagdo, 1;;, pela qual

ij>
AHpgy;; € multiplicada 31 Além disso, ao termo T, somou-se uma parcela de 10° para
garantir uma diferenca desta ordem de grandeza entre a corrente de gases quentes € o
refrigerante.

O projeto visa avaliar o comportamento da temperatura com o comprimento do leito

catalitico. Logo, o termo dV de (62) deve ser substituido por (42), obtendo-se:

az-? 4 mop

dT T * Din? (Ua(Ta —T+10°) + Z?:l(_AHin]')(_rii)> (63)
= *
j=1TjCpj
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A seguir, s3o demonstradas as etapas para o calculo da entalpia molar (J/mol de

CO,) de ambas as reagdes:

Reacdo 1: CO, + 3H, & CH3;0H + H,0
0 T
AHgq(T) = AHR,(TR) + fTR(CPCH30H + CPH,0 — CPco, — 3CPH2) (69)

onde AHY, (TR) é a entalpia de reag¢iio na temperatura de referéncia .

Pelo fato de ter sido encontrado na literatura [18] o valor de AH2; a 300 K (-49,16
kJ/mol), esta foi tomada como sendo a temperatura de referéncia. Além disso, por se tratar
de um processo ndo isotérmico, as capacidades calorificas foram expressas em fungdo da

temperatura através da equagao genérica (considerando comportamento de gas ideal):
cpi = R+ (A+ BT 4+ CT?+ DT™?) (70)

onde:
R = constate dos gases ideais = 8,314 J/mol*K;
T = temperatura em fun¢do do comprimento do tubo (K);

Cpi = capacidade calorifica dos componentes

Os parametros A, B, C e D, retirados do Van Nessm], variam de acordo com o

componente ao qual se referem, conforme mostrado na Tabela V-1:

Tabela V-1. Parametros da equacéo da capacidade calorifica de gés ideal como funcéo de T

Espécie Te}nperatura
maxima (K)
CO, 2000 5,457 1,045 - -1,157
CO 2500 3,376 0,557 - -0,031
H,O 2000 3,470 1,450 - 0,121
H, 3000 3,249 0,422 - 0,083
CH,4 1500 1,702 9,081 -2,164 -
CH;0H 1500 2,211 12,216 -3,450 -
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E importante salientar que estes valores sdo validos para uma faixa de temperatura
de 298K até¢ a temperatura maxima descrita na Tabela V-1. Apds a substituicdo dos
parametros na equagdo (70) e destes, por sua vez, em (69), a equagdo final na forma

integrada (via Mathcad®), obtida para a entalpia da reacdo 1 em fun¢do da temperatura é:

AHRl(T) = _4,916 * 104

+ [2376,975 * R +0,0056775 * R « T? — 0,00000115 = R * T3

1
+ 102900 = R * < — 9,523 xR * T] (71)

300 _T>

T
AHpg,(T) = AHp,(T) + fTR(CPHz + CPco, — CPH,0 — Cpco) (72)

onde AHY,(TR) é a entalpia de reagiio na temperatura de referéncia.

Neste caso, também encontrou-se na literatura [18] a entalpia de reacao de 2 a 300K
(-41,21 kJ/mol) e, por isso, este valor foi considerado como o de referéncia. A equagao (70)
e a Tabela V-1 permanecem validas para a rea¢do 2. Similarmente a reagdo 1, substituindo-
se estes valores em (72), obtém-se a seguinte expressdo para a entalpia da reagdo 2 em

fungao de T:

1 1
AH,, (T) = —4,121 * 10* — (— — —)
r2(T) * 300 T

—(0,00027 xR*T?—533,7«R+1,86*R*T) (73)

A 4rea de transferéncia de calor por unidade de volume, para andlise feita em um

unico tubo cilindrico, tal como aqui considerado, ¢ dada por:

nDL

D
““wormr -z Y
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onde D = didmetro do tubo = 0,0254 m.

Para a geometria considerada, a=157,4803 m™.

O somatorio presente no denominador da equagdo do balanco de energia pode ser

expandido para:

m

Z Ficyj = Fcoz2Cco2

j=1

+ FeoCPcot+Fu2Pu2+Fr20CPu20tFeuzonCPcuzontFenaCoeua  (75)

onde as vazdes molares dos componentes, exceto a do CH4, variam de acordo com os
balangos molares descritos em (45) a (49), com as constantes escritas em funcdo da
temperatura e as capacidades calorificas escritas com base em (70) e na Tabela V-1. A

Tabela V-2 traz o valor de algumas constantes presentes em (63).

Tabela V-2. Constantes presentes na equacéo do balango energético

Caracteristica Valor

Diametro interno do

tubo (Din) 0,0254 m
Coeficiente global
de transferéncia de o
P W/m"2 K
calor (U)
Porosidade do 0.5

catalisador ()**

Temperatura do
liquido refrigerante 470 K

(Ta)
Vazio molar do 5,3*%107-5
metano (Fch4)™ mol/s

Como as entalpias molares foram escritas em funcdo do componente CO,, a taxa

também o foi. Logo, a entalpia da reacdo 1 foi multiplicada pela taxa de reagdao do dioxido
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de carbono nesta mesma reacdo (11), ¢ a entalpia da reacdo 2 pela taxa de reacdo do CO,
na reacao 2 (12).

Com todas as equagdes diferenciais ordinarias dos balangos molares escritos em
funcdo da vazdo molar dos componentes, com as constantes de adsor¢do e equilibrio em
funcdo da temperatura, e o balanco de energia, o proximo passo foi definir as condi¢des de
contorno. Para as vazdes molares, as condi¢des sdo as descritas na Tabela III-4 e para
temperatura, considerou-se o valor no tempo zero, ou seja, quando a corrente entra no
reator (480 K).

Novamente, o aplicativo Mathcad® com o solver ODESOLVE foi utilizado com o
objetivo de solucionar o sistema de EDO’s formado pelas equacoes (45) a (49), escritas em
funcdo da temperatura (para cada componente participante das reacdes), ¢ (63). Os

resultados estdo mostrados a seguir.

Vazao molar vs comprimento do tubo

Vazao molar (mol/s)

Comprimento do leito catalitico (m)

== CO
4-¢ Metanol
oo CO2
&4 H20

Figura V-1.Vaz6es molares ao longo do leito catalitico
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Por uma questdo de escala, o comportamento do hidrogénio foi representado

separadamente dos demais:

il.

1il.

Vazao molar vs comprimento do tubo

31077
-
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) -3
g 2x10° T
A
k=
o
g
18 1x10” 3
N x10
<
>

0 0.5 1

Comprimento do leito catalitico (m)

— H2
Figura V-2. Vazéo molar do hidrogénio ao longo do leito catalitico

Analisando-se as Figuras V-1 e V-2, algumas observagdes podem ser feitas:

O monodxido de carbono e o metanol possuem a mesma vazdo no ponto referente a
40 cm do leito catalitico;

Até 2 cm do leito catalitico, o comportamento da vazao molar dos componentes
possui evidente diferenca em relagdo ao verificado a partir deste ponto (percebido
claramente pela mudanca da inclinacdo das curvas), mostrando a competi¢ao entre
as duas reacgoes;

A tendéncia predominante para as espécies em 1,2 m de leito catalitico € a seguinte:
hidrogénio, monoxido de carbono e dgua tiveram suas vazdes diminuidas, enquanto
que o metanol e o didxido de carbono apresentaram um aumento, conforme mostra

a Tabela V-1.
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Tabela V-3: Vazdes molares nas correntes de entrada e na de saida (por tubo)

\£V£10) Vazao Vazao
massicana molar na  massica na
entrada por saida saida por

tubo (g/s) (mol/s) tubo (g/s)

CO, | 2,2731E-04 | 1,0002E-02 || 3,6732E-04 [ 1,6162E-02

Vazao molar

Espécie  na entrada
(mol/s)

CO 1,0534E-03 | 2,9495E-02 || 1,4638E-04 || 4,0986E-03

H,O 1,5801E-04 | 2,8441E-03 || 1,7381E-05 | 3,1286E-04

H, 2,6040E-03 | 5,2080E-03 || 1,2426E-03 || 2,4852E-03

CH,4 5,2669E-05 | 8,4271E-04 | 5,3000E-05 || 8,4800E-04

CH;0H 0 0 7,6600E-04 || 2,7576E-02

Embora o comportamento da agua na reacdo tenha sido como descrito em (iii),
observou-se que a partir de 40 cm a vazao molar deste componente volta a crescer
progressivamente, como mostrado na Figura V-3. A partir deste ponto, a vazio
molar do metanol passa a ser superior a do CO. Logo, a producao de 4gua ¢ maior
que seu consumo, visto que reage primeiramente com o CO para gerar gas de

sintese e, em seguida, ¢ formada juntamente com o metanol.

Vazao molar vs comprimento do tubo

1.8x10°
.
=
e -5
g 1.6x10 7
p—
=
=
o
g
18 Laxao- ¥
3 A4x10
<
>
1.2x10 > = = =
0.4 0.6 0.8 1

Comprimento do leito catalitico (m)

&4 H20
Figura V-3. Comportamento da vazdo de 4gua a partir de 40 cm do leito catalitico
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Um perfil de temperatura foi obtido ao longo do leito catalitico, como pode ser visto

a seguir na Figura V-4.

50
)
— 49
g
2
<
=
2.
5 /
2 480K\
470 = =
0 0.5 1
Comprimento do leito catalitico (m)
>< Temperatura

Figura V-4. Perfil de temperatura ao longo do leito catalitico

De acordo com a Figura V-4 observa-se que, até cerca de 14 mm, a temperatura
aumentou subitamente, visto que tanto a reacdo reversa do deslocamento do gas d’agua
(mesmo que sua contribui¢do seja insignificante frente a WGS) quanto a reacdo de
formagdo do metanol sdo exotérmicas. Contudo, a partir deste ponto, a temperatura
decresceu rapidamente e voltou a aumentar, de modo nao expressivo, tendendo ao valor da
corrente de entrada devido a remogdo de calor pelo fluido frio. Para uma melhor

visualizacdo do que ocorre nos primeiros 10 cm do leito, a Figura V-5 ¢ apresentada.
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Figura V-5. Perfil de temperatura ao longo dos primeiros 10 cm do leito catalitico

Altas temperaturas favorecem a reacdo, mas segundo [12], acima de 570 K ocorre a
sinterizagdo do catalisador. Pelo fato do controle da temperatura ser um fator importante
para o bom andamento do processo, o reator tubular de leito fixo aqui considerado foi
semelhante a um trocador de calor do tipo casco-tubo, contendo 1000 tubos em seu interior
e onde agua em ebulicdo a 470K percorreu o interior do casco, para que este controle fosse
feito. Esta temperatura do fluido refrigerante foi estabelecida pelo fato de estar 10°C abaixo
da temperatura inicial da corrente (minimo aceitavel para que haja troca térmica) e, como a
dgua estd em ebulicdo, esta ndo variard de temperatura, fazendo com que a corrente
permaneca na temperatura com que entrou no leito, favorecendo a reagdo. Gera-se, deste
modo, vapor d’agua saturado a 470K no reator.

Outra caracteristica bastante importante que se avaliou, € que melhor representa o
que ocorre no leito catalitico, ¢ a concentragdo em fragdo molar dos componentes ao longo

do comprimento do reator, conforme mostram as Figuras V-6 ¢ V-7.
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Fragao molar vs comprimento do tubo
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Figura V-6. Variacdo da fracdo molar das espécies ao longo do leito catalitico
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Figura V-7. Variacao da fracdo molar de hidrogénio ao longo do leito catalitico
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O mecanismo reacional que representa a produgdo de metanol ¢ dado por:

€O + H,0 & €O, + Hy &= CH;0H +H,0  (64)
2

Logo, pela andlise de (64), ¢ possivel afirmar que as Figuras V-6 e V-7 retratam
com fidelidade a reacdo que ocorre no leito catalitico: conversdo do CO em gas de sintese e
posterior produ¢dao de metanol, que ¢ confirmado pelo continuo decréscimo e aumento das
curvas destas espécies, respectivamente. O gas que flui através do leito fica cada vez mais
rico em didéxido de carbono, o que pode indicar que a velocidade de formagdo deste
composto ¢ maior do que a de consumo. Tal comportamento ndo ocorre com o hidrogénio
pelo fato de que, a cada mol que ¢ gerado, 3 sdo consumidos e, por isso, observa-se um
decréscimo continuo do H, na corrente (a partir do ponto que as correntes deixam de
competir).

Entretanto, a variavel mais importante que descreve o sucesso ou nao do processo €
a conversao reagente limitante que, neste caso, ¢ o0 CO. Da Figura V-8 pode-se concluir que
a maxima conversdo obtida ao final da reagdo no processo nao isotérmico foi de 86,1%.
Este valor serviu de base para a determina¢do do comprimento do tubo que corresponde a

um valor constante de conversao, no caso 1,2m.

0.8
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Comprimento do leito catalitico (m)
oo CO

Figura V-8. Conversdo de CO em metanol ao longo do leito catalitico
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Capitulo VI - Perfil de concentracdo para um reator ndo

isotérmico e nao isobarico

Nesta etapa foi incluida a queda de pressdo na modelagem do reator (um tunico
tubo) que também contempla o balanco de energia levando-se em conta a influéncia dos
efeitos térmicos das duas reacdes e a remocdo de calor através de um fluido de
resfriamento. Por tratar-se do caso mais completo da modelagem, o total de tubos, o
comprimento dos tubos, a temperatura do fluido de resfriamento, a vazao do fluido de
resfriamento e a massa de catalisador e a conversdo foram determinados nesta etapa, ja que
estas variaveis sdo todas interligadas de forma ndo explicita através de um complexo
sistema de equagdes diferenciais e algébricas ndo lineares.

Para o caso de um reator ndo isotérmico e ndo isobarico, adicionalmente ao que foi
descrito no capitulo V, considerou-se a variagao da pressdao ao longo do tubo (P(z)) nos
balancos molares. A equagdao mais utilizada para calcular a perda de pressao em um reator

de leito de recheio poroso ¢ a equagdo de Ergun:

P G (1 - ¢) I150(1 —om 1756] (65)

dz~  pg.D,\ ¢* D,
onde:

P = pressdo (Ib/ft?);

¢ = porosidade = volume de vazios/volume total do leito;

1 — ¢ = volume de sdlido/volume total do leito;

gc = fator de conversdo = 4,18 * 108 lb,, * ft/h* x lbs ;

D, = diametro da particula no leito (ft);

u = viscosidade do gas passando através do leito (lb,,/ft * h);
z = posicdo ao longo do tubo do reator recheado (ft);

u = velocidade superficial =

= vazao volumétrica/area da segdo transversal do tubo (ft/h);

p = massa especifica do gas (Ib/ft3);
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G = pu = velocidade massica superficial (lb,,/ft? * h)

A Tabela VI-1 fornece os valores das variaveis presentes na equagdo (65) para o
sistema em questao:

Tabela VI-1. Variaveis da equacdo de Ergun

Variavel Valor

Diametro da particula

0,0525 ft
(Dp)*
Massa especifica do gas 0,9225
(p)** Ib/ft*3
. . 0,0414
5 *% >
Viscosidade do gas (p) Ib/6t* h
Velocidade superficial
(ays+ 3052,9 fi/h
Velocidade massica 2816,2
superficial (G)*** 1b/h*ft"2
Porosidade (b)* 0,5

*[7], **via Hysys®, ***via Mathcad®

No calculo da perda de carga usando a equacdo (65), o Unico pardmetro que varia
com a pressdo ¢ a massa especifica do gas. Como o reator ¢ operado em regime

estacionario, a vazao massica em qualquer ponto, m, ¢ igual a vazao massica de entrada,
my [131,

m=my — peUo=pv (66)

Sabendo-se que:

P, T Fr

=vy—=— (67)
®P Ty Fro

onde:

v = vazao volumétrica do gas;

P, = pressao inicial da corrente (50 bar);
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T, = temperatura inicial da corrente (480 K);

Fro = vazdo molar inicial (4,0954 mol/s)

E, substituindo (67) em (66):

pP=pop 5.  (68)

A inclusdo da equagdo (65) no sistema de equagdes diferenciais ordindrias utilizada
no item anterior acarreta inconsisténcias na resolu¢do do sistema numericamente. A
equacdo de Ergun tem constantes determinadas para o sistema de unidades britanico e a
pressao que ela calcula ¢ dada neste sistema. Por sua vez, a pressao, que ¢ utilizada na
expressdo da taxa de reagdo, que faz parte tanto das equagdes de balangos molares quanto
do balango de energia, ¢ também condicao inicial de contorno do sistema de EDO’s e deve
ser utilizada na equacdo da taxa em bar, pois os parametros cinéticos assim o exigem.

Para evitar tal problema, calculou-se a perda de carga através do leito com a
equacdo de Ergun, de forma simplificada isoladamente (fora do sistema de EDQO’s), e
verificou-se que para as condi¢des de comprimento de tubo (1,2m), 1000 tubos, e densidade
da mistura reacional na alimentacdo (480K e 50 bar), a queda de pressao ¢ desprezivel.
Portanto, neste projeto a densidade do gas, po, na equacao de Ergun utilizada no sistema de
EDQ’s foi corrigida somente para a temperatura, considerando proporcionalidade linear de
acordo com a equacao (69)

Substituindo (68) em (65):

A e | LT RO LS

dz — pogcDp \ ¢3 D, To
Simplificando (69):
ar T 70
dZ - BO To ( )
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onde:

+1,756| (71

8, G (1 - qb) l150(1 —P)u

 PogcDy\ B3 Dy

Como todas as varidveis da equacgdo (70) s@o fornecidas nas unidades inglesas, a
equacdo (70) deve ser multiplicada pelo fator de conversdao 0,000146, transformando as
unidades inglesas para o SI.

Agora, adicionalmente a todas as condigdes de contorno fornecidas no capitulo IV
para as vazdes molares e temperatura, foi necessdrio também atribuir uma condigdo a
variavel P. Neste caso, P(z=0) = 50 bar, onde z ¢ o comprimento do leito catalitico.

Novamente o solver ODESOLVE do Mathcad®, através do método de Runge-
Kutta, solucionou o sistema de equagdes diferenciais ordinarias formado pelas equagdes
(63), escrita para cada componente participante das reagdes, (63) e (69). Os resultados sdao
mostrados graficamente avaliando-se, primeiramente, o comportamento das vazdes molares

com o comprimento do tubo, z, conforme ilustram as Figuras VI-1 e VI-2.
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Figura VI-1. Comportamento das vazes molares com o comprimento do leito catalitico
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Figura VI-2. Comportamento da vazdo molar do hidrogénio com o comprimento do leito catalitico

Comparando as curvas obtidas para um reator neste item e aquelas para o reator
isobarico, ¢ notério que ambas possuem a mesma tendéncia. Isso ¢ explicado pela nao

significativa perda de carga nos tubos evidenciada pela Figura VI-3.
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Figura VI-3. Perda de carga ao longo do leito catalitico
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Para z=1,2 m, a pressdo calculada foi 49,9995 bar. Ou seja, o numero de tubos ¢ o
comprimento dos mesmos sdo tais que tornam a perda de carga praticamente desprezivel.
Além disso, o perfil de temperatura, conversao e a fragdo molar dos componentes também
sdo iguais nos dois casos, conforme mostram as Figuras VI-4, VI-5, VI-6 e VI-7. Para o
reator nao isotérmico € nao isobarico, a conversdo de CO em z = 1,2 m foi de 86,1% € a

temperatura na saida do leito catalitico foi de 479,9518 K.
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Figura VI-4. Perfil de temperatura ao longo do leito catalitico
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Figura VI-5. Conversdo de CO em metanol ao longo do leito catalitico
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Figura VI-6. Variacéo da fracdo molar dos componentes ao longo do leito catalitico
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Figura VI-7. Variagéo da fracdo molar de hidrogénio ao longo do leito catalitico

De acordo com as Figuras VI-6 e VI-7 o gas efluente do reator contém cerca de 30%
(mol) de metanol e 45%(mol) de hidrogénio e gases inertes que sdo dificeis de serem
separados entre si. Um processo convencional de separacdo a jusante do reator sugere o uso
de etapas de resfriamento e despressurizacao seguidas de destilagdo para separar o metanol
da agua. Um possivel venteio da corrente de gases inertes sd pode ser aceito caso ndo haja
impedimento de acordo com as leis ambientais. Uma possivel incineracao destes residuos
com recuperacao de energia (producdo de vapor, por exemplo) poderia ser uma opgao, mas
teria a desvantagem da geracdo de CO,. Incineracdo parcial dos residuos combinada com
reciclo para o reator para reaproveitamento do hidrogénio, que ¢ adicionado ao gas de
sintese proveniente da reforma seca da glicerina, poderia ser uma alternativa a ser avaliada
num trabalho futuro que muito provavelmente incluiria integragdo energética. No caso de
reciclo para o reator toda a sintese do sistema reacional seria impactada e novos dados
seriam gerados para consolidar um projeto conceitual de processo relacionado as

alternativas para a glicerina derivada do processo de produgdo de biodiesel.
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Calculo da massa de catalisador

Nesta etapa do projeto, estimou-se a massa de catalisador com base nas
caracteristicas do tubo e do leito catalitico. Para a predi¢do do rendimento de metanol bruto,
produzido em diferentes condigdes operacionais, ¢ necessario montar o modelo matematico
que simula o sistema reacional. A modelagem e simulagdo do reator s6 sdo possiveis se a
cinética for conhecida ). De posse da cinética pode-se utilizar a equagio de projet0[13]

(para um componente genérico “A”) para dimensionar um reator de leito catalitico

conforme mostrado abaixo:

X dx
0

A

onde:
W = massa de catalisador ;
X = conversdo desejada do componente A;

—r, = velocidade de reagio de A por unidade de massa de catalisador

o kmol mol
F, = vazao molar inicial de CO (3,80T = 1,056 T)

Para aplicar tal equagdo (72) a expressdo da taxa de reagdo tem que ser expressa em
funcdo da conversao para possibilitar a integracdo. Diante da complexidade da expressao da
taxa, a integral resultante nem sempre tem solug¢do analitica. Considerou-se, entdo, uma
equagao alternativa para o calculo da massa de catalisador que ¢ baseada somente nas

caracteristicas do tubo e do leito catalitico, como apresentada a seguir:
W=00A-¢)xzxArxp. (73)
onde:

¢ = porosidade do catalisador = 0,5;

z = comprimento do leito catalitico = 1,2 m;
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T * D, T 0,02542

2 = 5,067 x 10~* m?

A; = area da sec¢do transversal do tubo =

p. = densidade do catalisador = 1775 kg/m3

As caracteristicas do catalisador foram obtidas de [7]. Assim, a quantidade de
catalisador em um tubo deve ser igual a 539,64 g. Como o nimero total de tubos ¢ 1000, a

massa total de catalisador a ser utilizado no reator catalitico aqui descrito ¢ igual a 539,64

kg.
Célculo da vazao de vapor gerado

A quantidade de vapor de 4gua em ebulicdo (que ¢ o liquido de refrigeracao) gerada

no processo pode ser calculada a partir da seguinte expressao:

Q=m=*1 (74)
onde:
Q = taxa de calor removido do reator = Ua(T(1,2m) — Ta) = 9,8891 * 10° J /s
m = vazado massica de vapor gerado;

A = calor latente de vaporizacio da dgua a 470 K =1951.4 J/g "]

Logo, a vazao massica de vapor gerado ¢ 506,77 g/s.

Capitulo VII - Analise do sistema reacional via Hysys®

Para uma definicdo mais completa do sistema reacional, incluindo equipamentos
auxiliares e consumo de utilidades, utilizou-se o simulador Hysys® para simular o sistema
de compressao de gas de sintese, de modo a obté-lo nas condi¢des de pressdo e temperatura
requeridas para a reagao (50 bar e 480K).

O modelo termodinamico escolhido foi a equacdo de estado cubica de Peng
Robinson Stryjek-Vera (PRSV), devido a alta pressao e ao fato da corrente de alimentagao

conter uma mistura e de componentes supercriticos inorganicos apolares. Os parametros
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dos componentes puros da equacdo de estado PRSV (kappa), assim como os parametros de
interacao bindria entre as espécies (Kij), estdo disponiveis no banco de dados do simulador.
As Tabelas VII-1 e VII-2 listam os valores destes parametros para os compostos que fazem

parte das avaliagdes do processo de producao de metano via glicerina.

Tabela VII-1.Parametros de componente puro da equacdo de estado PRSV

Espécie Kappa

CH30H

Glicerina

Espécie C
Glicerina - 0 0 -0,02247 0 0 0 0
CO2 0 - -0,0314 0,0445 0,1202 0,1 0 0,04

(¢[0) 0 -0,0314 - -0,3896 0,0253 0,021 0 0
H20 -0,11323 0,0445 -0,3896 - -0,2998 0,48 0 -0,18

H2 0 0,1202 0,0253 -0,2998 - 0,2023 0 0
CH4 0 0,1 0,021 0,48 0,2023 - 0 -0,035

C 0 0 0 0 0 0 - 0

CH30H 0 0,04 0 -0,18 0 -0,035 0 -

Producéo de metanol a partir do gés de sintese
Com os componentes ¢ o modelo termodinamico definidos, pdde-se dar inicio a

simulagdo propriamente dita. O fluxograma do processo € tal como apresentado na Figura

VII-1.
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Figura VII-1. Fluxograma do processo da compressao das matérias primas da producéo de metanol a

partir do géas de sintese

As condigdes e a composicdo da corrente de entrada (foram definidas de acordo
com as informacdes obtidas no projeto de final de curso de Pacheco !, conforme mostram

as Tabelas VII-3 e VII-4.

Tabela VI1-3. CondicBes da corrente de entrada

~ ~ ~ Vazao Vazao
» Fragao Temperatura Pressdo Vazdo molar it e
Corrente aporizad oC (kP (k Ih) massica volumétrica
vaporizada ©cO) a) gmol/h (kg/h) (m"3/h)
Gs de 1 206,85 66,874 9,221 163,29 0,30811
sintese
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Tabela VI11-4.Vazao massica da corrente de entrada

Gas de sintese

Espécie (ke/h)
Cco2 36,0137
Cco 106,2225
H20 10,247
H2 7,7658
CH4 3,0419
CH30OH 0
C 0

Conforme explicado anteriormente, uma corrente de 5,8464 kgmol/h de H; (a 25°C
e 1 atm) foi misturada a corrente de gas de sintese para que a razdo molar H,:CO e a fragao
molar de CO; obedecessem aos valores recomendados por Moulijn“z], isto ¢, 2,5 e 5%,
respectivamente. Com isso, a nova corrente (1) possui as seguintes caracteristicas

apresentadas nas Tabelas VII-5 e VII-6.

Tabela VII-5. Condic¢des da corrente 1

Vazao
volumétrica
(m”3/h)

0,4705

Vazao
massica
(kg/h)

174,6387

Vazao
molar
(kgmol/h)

14,8496

Pressao
(kPa)

Fracao

Temperatura

Corrente o
(°C)

vaporizada

141,4077 66,8745

Tabela VI1-6. Vazdo massica da corrente 1

Espécie 1 (kg/h)

CcO2 36,0137
CO 106,2225
H20 10,2475
H2 19,1130
CH4 3,0419
CH30H 0
C 0

Em seguida, com o objetivo de elevar a pressdo da corrente 1 para 50 bar, foram
conectados a ela seis compressores com resfriamento entre eles. Pela regra heuristica '), a

temperatura de saida do compressor ndo deve ultrapassar a faixa 350 — 400 °F. Logo, para
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essa simulagdo, considerou-se como temperatura de saida a média entre esses valores, ou

seja, 375°F (~190°C). As condi¢des dos compressores sao mostradas na Tabela VII-7.

Tabela VI11-7.Condic8es dos compressores

Variagdo de  Variagdo de

Compressor temperatura pressao P(()Li;l;;ia
(°C) (kPa)

1 49,15 24,18 6,1074
2 164,5 222,5 20,2332
3 141,8 560,3 17,4875
4 120,2 1146 14,8640
5 100,5 1961 12,4766
6 33,27 1019 4,1239

Total 75,2927

Para os coolers, considerou-se a queda de pressao igual a zero e a fragdo vaporizada
igual a 1, visto que ndo pode haver liquido na entrada dos compressores. As caracteristicas
destes equipamentos sao listadas a seguir na Tabela VII-8. Na pratica, todos esses
compressores € coolers representam um unico compressor multiestdgios com resfriamento
entre os estagios (intercoolers). Com base na carga térmica total dos coolers, a vazao de
agua de resfriamento necessaria para o sistema de compressao ¢ de aproximadamente

13070 kg/h, considerando-se uma variagdo de 5°C na temperatura da agua.

Tabela VI11-8.Caracteristicas dos coolers

Variagéo de Queda de Carga
Cooler temperatura pressao térmica
(°C) (kPa) (kJ/h)

1 164,5 0 7,288E+03

2 141,8 0 6,305E+04

3 120,2 0 5,370E+04

4 100,5 0 4,521E+04

5 83,41 0 3,787E+04

Total 2,0712E+05

A corrente de descarga do compressor (corrente 12) esta descrita na Tabela VII-9.

65



Tabela V11-9. Descarga do compressor (corrente 12)

Vazao Vazao Vazao
molar massica  volumétrica
(kgmol/h) (kg/h) (m”"3/h)

12 1 140,4132 [ 5000,0000 [| 14,8496 | 174,6387 0,4705

Fracao Temperatura  Pressdo

Comaniz vaporizada (°O) (kPa)

Da Tabela VII-9, é possivel perceber que, para que a corrente de alimentacdo do
reator esteja nas condi¢des definidas na sintese do sistema reacional para produzir metanol
(50 bar e 480K), ¢ necessario que a corrente 12 seja aquecida até 480K. Um aquecedor
(heater) foi adicionado a simulacdo para este fim cujas caracteristicas estdo listadas na
Tabela VII-10. A utilidade quente para tal equipamento poderia ser vapor d’dgua, mas
preferivelmente o pré-aquecimento da carga do reator poderia ser objeto de uma integragao
energética com os gases efluentes do reator.

Tabela VI11-10.Caracteristicas do aquecedor

Heater

Queda de Carga
pressao térmica
(kPa) (kJ/h)
6644 | o [ 3034E+04

Variagdo de
temperatura (°C)

Para comparar os resultados da modelagem do reator de leito fixo com aqueles
obtidos via modelagem da sintese de metanol a partir de gas de sintese, com o método de
minimizagdo de Gibbs, foi utilizado o simulador Hysys®. O reator utilizado foi o de Gibbs,
que usa a minimizagao de energia livre total de Gibbs sem levar em conta equagdes de taxa
de reacao. Neste caso, o simulador analisa todas as reagdes possiveis entre 0os componentes
listados previamente. O fluxograma do processo ¢ tal como apresentado na Figura VII-2,
que ¢ idéntico aquele do sistema de compressdo, com a inclusdo do reator que opera a 50

bar e 480K.
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Figura VII-2.Fluxograma do processo de producdo de metanol a partir do gés de sintese

De acordo com os resultados mostrados na Tabela VII-11 ¢é possivel concluir que,
nas mesmas condicoes de pressdo e temperatura consideradas para o reator de leito fixo
com cinética conhecida, a minimizacao de Gibbs nao favorece a reacdo de formacao de

metanol.

Tabela VI1-11. Produto do reator de Gibbs

Produto do reator (corrente 14)

B 206,8°C e 50 bar
(kg/h) Fragdo massica
CcOo2 56,9483 0,324800
Cco 3,9400E-04 0,000002
H20 61,4250 0,352700
H2 0,0139 0,000080
CH4 56,2480 0,322500
CH30H 0 101
C 1,7049E-08 0,000000
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Producéo de metanol a partir da glicerina

Nesta etapa do projeto, o simulador Hysys® foi utilizado com o objetivo de analisar
a geracdo de metanol via sintese direta a partir da glicerina. Similarmente a simulagdo do
sistema de compressdo apresentado anteriormente, a equacdo de estado cubica de Peng
Robinson Stryjek-Vera (PRSV), com os parametros ja mostrados, foi o modelo
termodinamico adotado.

Para a produgdo de metanol diretamente a partir da glicerina, duas condi¢des foram
estudadas: T = 1000 K e P =1 bar, e T = 1000 K e P = 50 bar. A Figura VII-3 mostra o
esquematico da simulagdo, onde 110,51 kg/h de glicerina pura e 52,812 kg/h de CO, sao
alimentados ao reator. Além de atuar como reagente, o CO, também atua como um
atenuante da degradacgdo térmica da glicerina a 1000K. O reator utilizado foi o de Gibbs,
que usa a minimiza¢do de energia livre total de Gibbs sem levar em conta as equagdes de
taxa de reacdo. O simulador avalia todas as reagdes possiveis entre os componentes listados
previamente da corrente de saida (glicerina, CH4, H,, H,O, CO, CO,, C ¢ CH30H). Os

resultados estdo apresentados na Tabela VII-12.

CO2

Glicerina

Q-101

Figura VI1I-3. Fluxograma da obtencdo do metanol a partir da glicerina
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Tabela VI11-12. Efluente do reator de metanol usando minimizacéo da energia de Gibbs

Vazao Vazao
Espécie massica massica
p (kg/h) 1000K  (kg/h) 1000K
e 1 bar e 50 bar
Glicerina 0 0
CcO2 35,974 86,714
CO 106,25 34,226
H20 10,306 15,086
H2 7,7593 1,5061
CH4 3,0403 25,793
C 0 0
CH30H 6,4835E-07 || 4,1046E-05

Conforme mostra a Tabela VII-12, altas pressoes favorecem a formagdo de metanol,
CO,, CH4 e H,0. Porém, pode-se concluir que em ambos os casos, segundo a minimizagao
da energia de Gibbs total dos componentes envolvidos, a produ¢do de metanol ndo ¢ a

reacdo preferencial, haja vista a quantidade irriséria obtida deste componente.

Capitulo VIII - Concluséo

A producdo de metanol diretamente a partir da glicerina, usando apenas a
minimizagdo de energia livre total de Gibbs, revelou-se inviavel, devido a pequena
quantidade formada, mesmo em temperaturas elevadas.

A modelagem do reator de leito fixo para a sintese de metanol a partir de gas de
sintese oriundo da glicerina contemplando a cinética das duas reagdes principais reproduziu
parcialmente o comportamento do sistema reacional segundo dados experimentais da
literatura, ja que a carga do reator aqui considerada tem composicdo diferente daquelas
usadas no processo comercial de producdo de metanol e também em alguns trabalhos de
laboratdrio de onde foram retirados os parametros cinéticos.

Ao contrario de alguns processos comerciais que usam reciclo de gas para o reator,
a modelagem deste projeto usa o conceito de passagem unica no reator. As curvas de
variagdo da composi¢ao dos produtos e reagentes ao longo do leito catalitico obtidas a
partir de um modelo que contempla os balangos molares, o balango de energia, e a variagao

de pressdo foram utilizados para a defini¢do do comprimento € do nimero de tubos
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necessarios para atingir a conversio por tubo ¢ a quantidade de catalisador necessaria. A
maxima conversao a 480K e 50 bar foi de 86,08% com um total de 1000 tubos (1 SCH 40
e 1,2m). A queda de pressdo ao longo dos tubos revelou-se desprezivel e a remog¢ao do
calor produzido no reator foi feita através da geracao de vapor d” dgua de 14 bar.

Um estudo detalhado sobre a influéncia do reciclo no projeto do reator pode levar a

conclusdes diferentes daquelas resultantes deste projeto.
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