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RESUMO

Destaca-se uma alternativa ao refino de petroleo para a producao de hidrocarbonetos através de
um modelo detalhado de um reator para a sintese de Fischer-Tropsch, considerada a cinética,
propriedades térmicas, propriedades do reator e do sistema como um todo. A cinética foi
baseada no modelo semi-empirico, a qual foi incorporada nos modelos isotérmico
unidimensional, ndo-isotérmico unidimensional e bidimensional ndo-isotérmico. Os modelos
unidimensionais foram resolvidos através do método de multiplos pontos implicito BDF e o
modelo bidimensional foi resolvido pelo método das diferencas finitas explicito. Os modelos
descrevem de maneira satisfatoria a distribui¢ao dos produtos, principalmente os desvios nas
seletividades. A alta seletividade de metano, bem como baixa seletividade nos compostos com
dois carbonos e conforme aumenta o nimero de carbonos dos produtos menor ¢ a seletividade,
resultado tipico de reagdes de polimerizagdo, como ¢ a reagao de Fischer-Tropsch, descritas
pela distribuicdo de Anderson-Shulz-Flory. Da perspectiva térmica, j4 que as reacdes sdao
exotérmicas, ha um aumento de temperatura no inicio do reator, porém ao longo do resto do
reator a temperatura vai decrescendo a medida os reagentes sdo consumidos € o sistema de troca
térmica retira energia do sistema. A influéncia do tamanho da malha em termos de consisténcia
foi pequena e os modelos podem ser considerados de fécil estabilizagdo. Os modelos
apresentam resultados adequados em comparacdo com dados experimentais. Assim pode-se

estender os modelos para proximas consideragoes.

Palavras chave: sintese de Fischer-Tropsch, reator de leito fixo, modelagem matematica.
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ABSTRACT

It highlights an alternative to petroleum refining for the production of hydrocarbons. Through
a detailed model of a reactor for the Fischer-Tropsch synthesis, considering the kinetics, thermal
properties, properties of the reactor and the system as a whole. The kinetics was based on semi-
empirical model, which was incorporated into one-dimensional isothermal, one-dimensional
non-isothermal and two-dimensional non-isothermal models. The implicit multi-step BDF
method solved the one-dimensional model, whereas the explicit finite difference method solved
the two-dimensional model. The models satisfactorily describe the product distribution, mainly
the selectivity deviations. High selectivity of methane as well as low selectivity in the
compounds with two carbons and as the carbon number of the products increases, the selectivity
becomes smaller. Which is typical of polymerization reactions, as is the Fischer-Tropsch
reaction, generally described by the Anderson-Shulz-Flory distribution. From a thermal
perspective, since the reactions are exothermic, there is a temperature rise at the start of the
reactor of the reactor. However, throughout the rest of the reactor the temperature goes down
as the reagents are consumed and the heat exchange system withdraws heat from the reactor.
The mesh size influence on consistency was small and the models can be considered easy to
stabilize. The models present adequate results compared to experimental data. Thus, the models

may be extended for further evaluations.

Key words: Fischer-Tropsch syntesis, fixed bed reactor, mathematical modeling.



1. INTRODUCAO

1.1 Escolha do tema e sua relevancia

O carbono (C) ¢ o quarto elemento quimico mais abundante no universo, sendo inferior
apenas ao hidrogénio (H), hélio (He) e oxigénio (O). E um elemento importante devido a sua
facilidade em combinar-se com outros elementos, principalmente com o oxigénio, o nitrogénio,
o hidrogénio e o proprio carbono, formando moléculas complexas essenciais para a vida,

formando o DNA da Terra.

A quantidade de carbono na Terra ¢ fixa, porém nao ¢é estatica, estd constantemente
transformando-se em um processo conhecido como ciclo do carbono, vide Figura 1). Na cadeia
alimentar, por exemplo, as plantas movem o carbono da atmosfera para a biosfera através da
fotossintese, usando a energia do Sol para quimicamente combinar di6xido de carbono (CO3)
com o hidrogénio e oxigénio da agua formando a glicose (C¢H120¢). Os animais se alimentam
das plantas suprindo sua demanda energética através do metabolismo das moléculas da glicose.
A respiracdo, excrecao e decomposicdo dos animais e plantas devolvem o carbono para a
atmosfera e o solo, continuando assim o ciclo. Um processo parecido acontece entre a atmosfera
e 0 oceano, com a diferenga que o oceano tem a capacidade de armazenar carbono cerca de 50
vezes mais que a atmosfera (NOAA, 2019), podendo o carbono ficar armazenado nas

profundezas por varios séculos.

Os grandes depdsitos de carbono, provenientes da decomposi¢do de plantas e animais
que viveram milhdes de anos atras sao representados principalmente pelas rochas como calcério
e combustiveis fosseis, como carvao natural e petroleo. Tais combustiveis representam um
papel importante e preocupante no ciclo do carbono, porque grande parte das emissdes humanas
¢ proveniente da extracdo destes recursos naturais que € o principal causador do aquecimento

global.

Os niveis de carbono na atmosfera, provenientes de combustiveis fosseis, se tornaram
significativos desde o comec¢o da revolugdo industrial, inicio do século XIX. Todo tipo de
carbono emitido ¢ convertido para a forma de CO», logo fazendo uma anélise da massa anual
de dioxido de carbono emitido desde 1751 até 2014 ¢ apresentada a Figura 2). Em meados do
século XIX até comego do século XX que as emissdes comecaram a aumentar, justamente no
periodo da revolucdo industrial. Nos anos 1900 a 1950 o aumento foi mais acentuado e desde

0s anos cinquenta até o inicio do século XX um o crescimento foi ainda maior. Assim, fica claro



que as emissdes estdo em crescimento. Nota-se que de 2008 a 2017 o crescimento médio foi de

1,5% por ano e a proje¢do para o ano de 2018 é de 2,7% (LE QUERE, 2018).

Emissoes fosseis (GtCO2/ano)

Figura 1: Ciclo do carbono simplificado.
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Fonte: Adaptado de GRABER, et al. 2008.

Figura 2: Emissdes massicas de carbono como CO> ao longo dos anos.
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O principal impacto que esse crescimento pode causar € o consequente crescimento da
temperatura do planeta através da intensificacdo de um fendmeno conhecido como efeito estufa,
um processo natural que retém parte do calor gerado pela luz do Sol. Assim, gases na atmosfera,
principalmente dioxido de carbono e metano, permitem que a luz do Sol passe, logo uma parcela
da luz ¢ refletida pelas nuvens e a superficie terrestre. Os mesmos gases refletem uma parte da
luz jé& refletida, permanecendo assim na superficie da Terra, gerando calor por meio da
transferéncia de calor por radiagdo. Devido a esse fato a temperatura média do planeta vem
aumentando, vide Figura 3. Fazendo uma analise de 1880 a 2014 e tomando como base relativa
uma média de temperaturas entre os periodos de 1951 a 1980, nota-se que a partir da década de
60, o aumento relativo da temperatura vem sistematicamente crescendo. A existéncia das
condi¢des atuais ird resultar um aumento médio da temperatura global em 1,5 °C, em relagao a

uma média anual entre 1850 a1900, até 2040 (IPCC, 2018).

Figura 3: Aumento relativo da temperatura anual a partir de estagdes meteoroldgicas.

1.0 4

0.8 1

0.6 1

0.4 1

0.2 1

o
=
1

| | |
o o =
h += %
L L L

Aumento de Temperatura relativo (°C)

T ) T T T T T T
1880 1900 1920 1940 1960 1980 2000 2020
Ano

Fonte: SCHMIDT et al., 2017.
A partir destas consideragdes, um possivel processo ressurge na discussdo. Trata-se de
uma reacdo conhecida como sintese de Fischer-Tropsch (FISCHER e TROPSCH, 1926),

podendo ser definida como uma liquefagdo indireta, a qual um géas de sintese (mistura de

monoxido de carbono e gas hidrogénio, obtidos do carvao, biomassa ou gas natural) ¢



cataliticamente convertido, principalmente em uma mistura de hidrocarbonetos gasosos,

liquidos e s6lidos (WANG et al., 1999).

Figura 4: Alternativa de uso para a reag@o de Fischer-Tropsch.
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Esse tipo de processo pode ser uma solucdo de diversas maneiras, pois se apresenta
como um meio de diminuir a exploragdo de fontes fosseis na producdo de energia e derivados.
Assim, uma das possibilidades ¢ a integracdo da sintese com o atual processo de refino de
petroleo, o que aumentaria o rendimento dos produtos de refino. Outra alternativa ¢ a
substituicdo do atual processamento de petréleo, ja que a reagao de Fischer-Tropsch tem como
produtos muitas substancias em comum com o refino, além do que as reservas de petroleo sao
finitas. A implantacdo dessa alternativa € ilustrada na Figura 4 onde mostra-se que a sintese iria
gaseificar biomassa transformando-a em gas hidrogénio e monoxido de carbono, € na sequéncia
passaria pela reacdo de Fischer-Tropsch em um reator catalisado, produzindo assim
hidrocarbonetos. Outra maneira, mais drastica, seria produzir o gés de sintese a partir da captura
do didxido de carbono da atmosfera, transformando em monoxido de carbono e usando a agua

para produzir o gas hidrogénio.



Figura 5: Patentes e artigos por ano comparado com o prego do petrdleo.
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Do ponto de vista de pesquisas na area, a quantidade de publicagdes estd no geral
relacionada a industria do petroleo, principalmente sobre o ponto da a perspectiva econdmica.
A Figura 5 indica claramente esta caracteristica, onde nota-se um aumento no interesse
académico o que pode ser observado em dois momentos. O primeiro momento ocorreu no final
da década de 70 e o segundo comega em 1995 e ainda estd em tendéncia de crescimento. Nas
patentes, observa-se um crescimento significativo desde 1995. Além da clara relacdo do
aumento do preco do petroleo com o interesse académico, o periodo de crescimento em meados
dos anos 90 certamente foi inspirado pela nogdo de que o recurso natural petrdleo € limitado

(VAN DE LOOSDRECHT et al., 2013).

Além da reacao de Fischer-Tropsch apresentar um grande interesse de pesquisadores na
busca pelo desenvolvimento sustentavel, na otica da pesquisa cientifica também o interesse €
significativo. Apesar desse topico ser pesquisado ha algum tempo, a cinética da reacdo ainda
ndo ¢ caracterizada com 100% de certeza. A quantidade de catalisadores que podem ser
utilizados ¢ bem ampla, bem como o tipo de reator e condigdes de operagdo, assim tudo ird
depender do tipo de produto que € de interesse. Para o presente trabalho o catalisador utilizado

sera a base de cobalto, e o reator sera do tipo leito fixo.



1.2 Meta, objetivos e abordagem

A principal meta deste estudo ¢ desenvolver um modelo que descreva completamente o
processo de sintese de Fischer-Tropsch, em um reator de leito fixo utilizando catalisador a base

de Cobalto (Co). A partir deste alvo, os principais objetivos do trabalho proposto sao:

1. Definir qual o tipo de cinética que serd adotada, através de uma modelagem
unidimensional e isotérmica;

2. Usar a cinética adotada em um modelo unidimensional nio isotérmico;

3. Aumentar a complexidade do problema, por meio de uma modelagem bidimensional e
ndo isotérmica;

4. Otimizacao dos modelos ndo isotérmicos, maximizando possiveis produtos de interesse

em func¢do de variaveis do sistema.

Assim a primeira parte consiste basicamente em buscar um modelo matematico para
descrever a equagdo da taxa e os valores das constantes cinéticas que reproduzam da melhor
maneira possivel os dados experimentais, disponiveis na literatura. O modelo unidimensional
ndo isotérmico sera desenvolvido a partir do balango molar de cada componente no sistema.
Em seguida, a segunda parte fez uso da cinética, com a adigdo de mais uma expressao
matematica no modelo, no caso a equacao que descreve o balanco de energia. J& na terceira
parte haverd a adi¢do de mais uma dimensdo no problema, além do comportamento ao longo
do reator sera apresentado os resultados no eixo radial. Por fim, a quarta e ultima parte, sera
avaliado o modelo do ponto de vista de otimizacdo. Por meio do método de otimizacao global

evolugdo diferencial foram avaliadas as condi¢des ideais de operacao para os casos de interesse.



2. REVISAO DE LITERATURA: SINTESE DE FISCHER-
TROPSCH

2.1 Visao Geral

A sintese de Fischer-Tropsch pode ser definida como uma reag¢ao de polimerizagdo entre
seus reagentes monoxido de carbono (CO) e gas hidrogénio (Hz), a qual acontece na superficie
de um catalisador. O resultado da reagao ¢ uma faixa ampla de produtos, variando a producao
de hidrocarbonetos de Ci a Cao (ceras). Varias reagdes acontecem simultaneamente em que
alguns produtos sdo de interesse e outros nao. As Egs. (2.1) a (2.5) mostram a forma geral das
reagdes que acontecem em uma sintese de Fischer-Tropsch, onde n representa o nimero de

carbonos envolvidos.

Alcanos: nCo + (2n+ 1)H, » C,Hyy4, + nH,0 (2.1)
Alcenos: nCO + 2nH, —» C,H,, + nH,0 (2.2)
Alcoois: nCO + 2nH, » C,Hpp10OH + (n — 1)H,0 (2.3)
Carbonilas: CO+ (2n—-1)H, » C,H;,0 + (n—1)H,0 (2.4)
WGS: CO+ H,0 & (CO, + H, (2.5)

Inicialmente, os reagentes formam unidades do mondmero metileno (-CH»-), a
polimerizacdo destes radicais forma os produtos, os quais dependem das condi¢des da reagdo e
do tipo de catalisador, isto ¢, termodindmica e cinética. De maneira geral, o produto mais
favorecido no processo de Fischer-Tropsch sdo os alcanos (Eq. (2.1)), depois sdo os alcenos
(Eq. (2.2)) e em menor quantidade os produtos oxigenados (Egs. (2.3) e (2.4)) dos
agrupamentos alcoois e carbonilas (cetonas, aldeidos). Além de todos os produtos organicos
outra reacdo importante que ocorre € a reacdao de Shift ou deslocamento da agua (Eq. (2.5)),

onde o indesejado didxido de carbono € produzido.

2.2 Cinética
2.2.1 Reac¢ao de Fisher-Tropsch

O consumo dos reagentes e geracao dos produtos de um processo reativo € descrita pela
cinética da reacgdo. Para a reacdo de Fisher-Tropsch existem trés abordagens para descrevé-la,

sdo elas: empirica, semi-empirica e mecanistica (LEE e CHUNG, 2012).



A abordagem empirica divide a taxa de consumo de mondxido de carbono em reagdes
independentes uma da outra. A forma geral da expressdo da taxa ¢ representada por uma lei de
poténcia e pressoes parciais dos reagentes de acordo com a Eq. (2.6), onde o subscrito j, sao
parametros, constantes cinéticas, as quais sdo ajustadas de acordo com dados experimentais
(MONTAZER-RAHMATI, MEHDI e BARGAH-SOLEIMANI, 2001).

EN oo
ri = Ajexp (— ﬁ) PP (2.6)

Neste tipo de abordagem, geralmente se considera, além da reacdo de shift da agua, a
formagdo do CHa4, C2Hs, CoHa, C3Hs, 1-C4H1o, n-C4Hio ¢ o restante dos hidrocarbonetos como
Cs+. Os componentes constituidos por 5 ou mais carbonos sdo representados por uma reacao,
através de uma média ponderada pela fracdo molar destes produtos (MOAZAMI et al., 2015).
O produto desta rea¢do possui uma formula molecular média na forma CeosHi2,36 (MARVAST
et al., 2005). Desta maneira, a partir desta aproximacao, as reagdes consideradas sdao descritas

pelas Egs. (2.7) a (2.13) e (2.5).

CO + 3H, » CH, + H,0 (2.7)

2C0 + 4H, » CyH, + 2H,0 (2.8)

2C0 + 5H, » CyHg + 2H,0 (2.9)

3C0 + 7H, » C3Hg + 3H,0 (2.10)

4CO + 9H, » i — C,H,o + 4H,0 2.11)

4CO + 9H, » n — C,H,o + 4H,0 (2.12)
6,05C0 + 12,23H, = CgosHiz36 + 6,05H,0 (2.13)
CO + H,0 & CO,+H, (2.5)

Na segunda abordagem, semi-empirica (RAFIQ et al., 2011), a cinética ¢ dividida em
duas partes. H4 uma expressdo matematica para descrever a taxa de consumo global de CO na
reacdo de Fischer-Tropsch, assim como na taxa de consumo de CO na reagdo de shift da agua.

A quantidade de cada produto formado ¢ estabelecida de acordo com uma regra de distribuigao.

As expressdes de consumo global sdo determinadas de acordo com a abordagem para
determinar mecanismos cataliticos heterogéneos. Assume-se uma sequéncia de etapas
elementares na reagdo. Em seguida, as leis de velocidades sdo escritas para as etapas
individuais, assumindo que todas as etapas sdo reversiveis. Finalmente, uma etapa limitante ¢

postulada, e as etapas que ndo sdo limitantes da velocidade sdo utilizadas para eliminar todos



os termos dependentes do grau de cobertura da superficie catalitica (FOGLER, 1999).
Usualmente chamada de modelo cinético de LHHW (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-
Watson) (HINSHELWOOD, 1940) (HOUGEN e WATSON, 1943). A reagao base para formar
a expressao da taxa global da FTS ¢ a formagao do mondmero metileno (Eq. (2.15)) e a taxa de

WGS ¢ a reagdo representada pela Eq. (2.5).

CO + 2H, - (—CH,—) + H,0 (2.14)

Os reagentes se adsorvem na superficie do catalisador, através de posteriores
dissociagdes e associagcdes o mondmero metileno ¢ formado. A sequéncia das reagodes,
apresentada na Tabela 1, exemplifica as etapas elementares que podem ser adotadas (VAN DER
LAAN e BEENACKERS, 2000). A primeira etapa consiste na adsor¢ao dos reagentes, em que
0 CO adsorve-se molecularmente (Eq. (2.15)) e o Hz adsorve-se dissociativamente, Eq. (2.16).
Monoxido de carbono adsorvido reage com o hidrogénio adsorvido para formar o radical
formila, Eq. (2.17). A adi¢ao de mais uma molécula de hidrogénio adsorvido dissocia o radical
formila em carbono adsorvido e H>O adsorvida, Eq. (2.18). Adicionando consecutivamente
mais duas moléculas de hidrogénio adsorvido, ocorre a formag¢do do mondmero metileno Egs.
(2.19) e (2.20). Por fim, a agua dessorve-se da superficie do catalisador, Eq. (2.21). Tratamento
semelhante ¢ feito para a reacao de shift da agua, Eq. (2.5).

Tabela 1: Exemplo de etapas elementares para formagdo do mondmero metileno.

Numero Etapa elementar Equagdo
1 CO+ 6 « Co6 (2.15)
2 H, + 26 & 2HO (2.16)
3 CO6 + H6 & HCOb + 6 (2.17)
4 HCO6 + HB & C6 + H,00  (2.18)
5 CO+HO < CHO+6 (2.19)
6 CHO + HO & CH,0 + 6 (2.20)
7 H,0 + 6 < H,00 (2.21)

Assim como no exemplo da Tabela 2, muitos outros mecanismos de reagdo podem ser
considerados e varias expressoes matematicas podem ser derivadas para a taxa global de reagao.
A Tabela 3 resume uma lista de exemplos de algumas encontradas na literatura. Assim como o
tratamento empirico, as constantes cinéticas sdo ajustadas com dados experimentais em

diferentes condi¢des de operagao.

Em seguida, em func¢do da geracdo de uma grande variedade de produtos, introduz-se

uma regra de distribuicdo dos produtos da reacao. A reacao de Fischer-Tropsch ¢ classificada



10

como uma reacdo de polimerizacdo. Para esse tipo de reagdo se faz uso de uma funcao de

distribuicdo de massa na forma tal como:

fw(x) = a?x(1 —a)* ™t (2.22)

onde x ¢ um parametro caracterizado pelo tamanho da cadeia polimérica, como por exemplo a
massa molar relativa ou grau de polimerizagdo e o o € um parametro positivo ajustado. Por vez

referida como distribuicao de Shultz-Flory (IUPAC, 2012).

Tabela 2: Lista de equagdes da taxa global para o consumo do gas de sintese.

Numero  Expressdo cinética Referéncia Equagao
I = kP DRY, SHINGLES ¢ (2.23)
T Hz BOSHOFF, 1972
5 o *PeoPh, ATWOOD e BENNETT,  (2.24)
T Peo + KPyyo 1979
; N kPcoPf, HUFF e SATTERFIELD, (2.25)
T PeoPy, + KPy o 1984
kPcoP? (2.26)
4 Tpr = HC% ANDERSON, 1956
Arcolty
5 o _KPeoPu, ZIMMERMAN e BUKUR,  (2.27)
17 Peo + KPeo, 1990
kPy,Pco (2.28)
6 Ter = 2 NETTELHOFF et al., 1985
T Peo + K1 Py,0 + K> Pco,
1/2 ,1/2
7 rop = kPP Hy SARUP e (2.29)
1+ K P? + K, pl_}z/z)z WOJCIECHOWSKI, 1989
kPCOP[;/Z (2.30)
8 Tpp = Sy WOJCIECHOWSKI, 1988
(1+ K Peo + K P,/ ")?
9 - kPco P, YATES e SATTERFIELD,  (2.31)
7 (1 + KPgp)? 1991
kPcoP 2.32
10 Ter = 1:#;’2 ATASHI et al., 2010 (2.32)
Afco

Expandindo a distribui¢do de polimeros para a reagao de Fischer-Tropsch, ¢ considerada
adicoes unitarias de moléculas de carbono em uma cadeia carbonica crescente (ANDERSON,
FRIEDEL e STORCH, 1951), conhecida como distribui¢cao de Anderson-Shultz-Flory. Assim,
a seletividade dos produtos com n carbonos pode ser descrita pela Eq. (2.41). Fazendo um
paralelo com a distribui¢do de Shultz-Flory, o a representa a probabilidade de crescimento da
cadeia de carbonos. O valor de alfa, geralmente, ¢ determinado experimentalmente com a
linearizagdo da Eq. (2.41), assim aplicando logaritmo, a equacdo de distribui¢do assume a

seguinte forma:
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S
% =(1—a)?a™? (2.33)

N2
In (%) =nlna +In %l (2.34)

onde o coeficiente angular representa o valor da probabilidade de crescimento da cadeia de
carbonos. As Figuras 6 ¢ 7 mostram o comportamento da Eq. (2.33) e comparam a distribui¢ao
de produtos com dados experimentais (VISCONTI et al., 2007) e com a distribui¢do ASF,

respectivamente.

O modelo de distribuicdo ASF considera que o a ¢ independente do nimero de carbonos
(VAN DER LAAN e BEENACKERS, 1999). A taxa de cada componente formado ¢ uma
funcdo do a e da taxa global de reagdo:

(1 - Cl)an_lrpT
r =
Cn 1+Y7_,a?P

(2.35)

Figura 6: Seletividade dos produtos da reacdo em fungao do o.
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Porém, desvios significativos sdo extensivamente reportados na literatura,
principalmente na produtividade de metano que ¢ subestimada e nos produtos C> que sdo
superestimados (LEE e CHUNG, 2012). Neste caso, a taxa destas duas variedades de produtos
sao tratadas de forma diferente. De acordo com a literatura, a taxa de produ¢do de metano e C»
pode ser descrita de acordo com a lei de poténcia multiplicada pela taxa global da reagao

(PHILLIPE et al., 2009; RAFIQ et al., 2011; SADEQZADEH et al., 2012).
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Figura 7: Distribuigdo de produtos experimental. T = 230 °C; H»/CO = 2,1 mol/mol; P = 20 bar; GHSV = 4000
Nml/geach (VISCONTI et al., 2007).
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Outra maneira de contabilizar estes desvios ¢ considerar que a probabilidade de
crescimento da cadeia de carbono ¢ dependente do tamanho da cadeia do hidrocarboneto

produzido. Assim, a taxa de cada produto ¢ uma fun¢do de cada alfa e da taxa global de reacao

dadas por (LEE e CHUNG, 2012),

S (1 — oy)rer (2.36)
C; — .
1+ 320 (M5, ag)

(1= a)[ITRZ1 aud]rer

e, = 14 ZII;I=1( gzlaq)

(2.37)

A terceira maneira de descrever a cinética da reacdo de Fischer-Tropsch ¢
completamente baseada nos mecanismos de reagdo. Ja que a FTS ¢ uma complexa rede de
reacdes em série e paralelo envolvendo diferentes extensdes (YANG et al., 2003). Desta
maneira, 0 modelo de distribuicao de produtos (distribuicdo ASF) ¢ substituido por expressoes
fundamentadas em principios mecanisticos, onde geralmente ¢ usado o modelo cinético

LHHW. De maneira geral, as reagcdes elementares na superficie do catalisador, dividem-se em

cinco categorias, cOmo:
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i.  Adsor¢do dos reagentes na superficie do catalisador;
ii.  Etapa de iniciacdo da cadeia;
iii.  Etapa de crescimento (ou propagacao) da cadeia;
iv.  Etapa de terminagdo da cadeia;

v.  Dessor¢do dos produtos.

Assim como na segunda abordagem, a configuracdo das etapas elementares pode
assumir diversas formas. Do ponto de vista da variedade de produtos formados, geralmente se
considera a formagao de alcanos e alcenos, observado em YANG et al. (2003), VISCONTI et
al. (2007), KWACK et al. (2011) e MOAZAMI et al. (2017a). Em alguns casos supde-se
também a formagdo de alcoois, como pode ser visto em TENG et al. (2006) e QIAN et al.
(2013).

Tabela 3: Sequéncia de etapas elementares da rea¢do de Fisher-Tropsch, segundo MOAZAMI et al. (2017b).

Etapa elementar Categoria Equagdo
CO+06 e Co6 Adsorg¢do (2.38)
H, + 260 < 2HO Adsorg¢do (2.39)
C00 + H & HCOB + 6 Iniciagdo (2.40)
HC0O6 + HO < HCOHO + 6 Iniciagdo (2.41)
HCOHO6 + 6 < CHO + OHO Iniciagdo (2.42)
OHO + HO < H,0 + 20 Terminagdo (agua) (2.43)
CHO + HO & CH,0 + 6 Iniciagdo (2.44)
CH,0 + HO —» CH30 + 0 Iniciagdo (alcanos) (2.45)
CH3;60 + HO - CH, + 6 Terminagdo (metano) (2.46)
CH,6 + CH,0 — C,H, + 20 Terminagdo (etileno) (2.47)
CH,0 + CHO — C,H;60 + 6 Iniciagao (alcenos) (2.48)
Ch-1Hyp-10 + CH,0 - C,Hyp 10 +0;n > 2 Propagacgao (alcanos) (2.49)
C,Hyp1 160 + HO — C Hypyn + 260 Terminagdo (alcanos) (2.50)
Cn_1Hy,_360 + CH,0 - C,Hy,,_ 10 +0;n >3 Propagacao (alcenos) (2.51)
C,Hyp_10 + HO - C,H,, + 20 Terminagdo (alcenos) (2.52)

Para elucidar esta abordagem cinética, tomemos como exemplo um dos mecanismos
propostos, vide na Tabela 3, por MOAZAMI et al. (2017b). Inicialmente os reagentes
adsorvem-se a superficie do catalisador, Eqs. (2.38) e (2.39). Hidrogénio adsorvido ¢

adicionado duplamente ao CO adsorvido formando o radical hidroximetileno, Egs. (2.40) e
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(2.41). Em seguida, este dissocia-se nos radicais metilidino e hidroxila, Eq. (2.42). Apos outra
adi¢ao de hidrogénio, tem-se a unidade basica metileno, Eq. (2.44). Combinando com outro
metileno gera-se o composto etileno, Eq. (2.47). Para os alcanos, o encerramento da etapa de
iniciagdo da cadeia se da com a formacao da metila pela adi¢ao de um hidrogénio ao metileno,
Eq. (2.45). Por meio de mais uma adi¢do de hidrogénio ha a produciao de metano, Eq. (2.46).
J& para os alcenos, o fim da etapa de iniciagdo decorre da reagdo do metileno com o metilidino
formando o radical vinila, Eq. (2.47). Na etapa de propagacdo, ha a adigao multipla do radical
metileno aos radicais metila e vinila para os alcanos, Eq. (2.49) e alcenos, Eq. (2.51),
respectivamente. Finalmente, na etapa final produz-se os alcanos, Eq. (2.50) e os alcenos, Eq.

(2.52).

A equagdo global da taxa ¢ determinada da mesma maneira que a abordagem semi-
empirica. Para o conjunto de reagdes da Tabela 4, a expressdao que descreve a taxa de consumo
global, sendo que a etapa limitante ¢ a reacdo da Eq. (2.41), é representada pela Eq. (2.53)
(MOAZAMI et al., 2017b). As taxas de formagdo dos produtos sdo fungdes das fragdes dos
intermediarios na superficie do catalisador, Eqgs. (2.54) a (2.57). Maiores detalhes no célculo

das fracdes dos intermedidrios estdo disponiveis em MOAZAMI et al. (2017b).

_ aPCOPH2
Trr = 2
P P, P
(1 + bPgo + CP;Z/2 + d—zjg + ePcoP;Z/2 tf 601/1320 +9Pco t+ hPCOPI-}2/2> 2:53)
PH2 PH2
TcH, = Kmetano 9CH3 On (2.54)
Tc,H, = ketilenogcz‘Hz (2.55)
Tc, Hypy = kalcenoseanZn_leH (2.56)
YCnHonsz — kalcanoseanZnHeH (2.57)

2.2.2 Rea¢ao de deslocamento da agua

Além da descrigao empirica da cinética, a reacao de deslocamento da agua, Eq. (2.5)
também pode ser representada por meio de mecanismos de reacdo. Assim como na cinética da
reagdo de Fischer-Tropsch, hd diferentes expressdes matematicas para a equagdo da taxa,
dependendo de qual mecanismo de reacdo ¢ adotado. Algumas destas equacdes podem ser

visualizadas na Tabela 4.

Sob as condig¢des de operagao tipicas da reagao de Fischer-Tropsch, a reagdo de shift da

agua ¢ considerada uma reacao de equilibrio ou perto do equilibrio, logo a reacdo inversa deve
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ser levada em conta (VAN DER LAAN e BEENACKERS, 1999). Esta consideragao pode ser
observada pela apari¢do da constante de equilibrio nas equacdes da taxa, cujo valor ¢ uma
fun¢do da temperatura. Podendo ser calculado pela combinagao das equagdes que relacionam
o equilibrio com a energia livre de formagao no estado padrao, Eq. (2.63) e a classica equagao
de Van’t Hoff para o célculo do equilibrio em outras temperaturas, Eq. (2.64). Porém para
temperaturas relativamente pequenas esta equagdo ¢ complicada. Uma simplificagdo que gera
excelentes resultados para a faixa de temperatura de 200 a 300°C ¢ a Eq. (2.65) (GRAAF et al.,
1985).

AGyys
K AH 1 1
In—2 = - —F&E (-~ (2.59)
Kwes R r T
2073
log Kyes = T~ 2,029 (2.60)
Tabela 4: Lista de estudos cinéticos para a reagdo de "shift" da agua.
Numero Expressao cinética Referéncia Equagdo
Py, Pco, SINGH e SARAF, (2.61)
1 Twes = kwes | Pco — Ko P 1977
westH,0
Py, Pco MOE, 1962 (2.62)
2 Twes = kwes (PCOPHZO - #)
WGS
(PeoPuyo — Pyl *Peoy/Kwes) ~ LOXe (2.63)
3 Twegs = kWGS’ FROMENT, 1993b

(1+ aPHZO/P,}Z/Z)2

(PeoPu,0 — Pu,Peo,/Kwes) ~ SHEN,ZHOUe  (2.64)
PeoPr. + aPag ZHANG, 1994

(PooPuso = P, Peo/Kivas) - ZIMMERMAN e~ (2.65)
Pco+aPH20+bPCO2 ’

4 Twes = Kwes

5 Twes = kwes

2.3 Aspectos operacionais

O estudo cinético da reacdo de Fischer-Tropsch se estabelece em diversos aspectos. O
resultado da reagdo vai depender principalmente do tipo de catalisador, das condi¢des de
operacao e do tipo de reator utilizado. O resultado ¢ avaliado na quantidade de reagente que ¢
consumido e na distribui¢do dos produtos. Definidas como conversdo e seletividade,

respectivamente.
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Do ponto de vista industrial, existe dois modos de operagao de reatores Fischer-Tropsch.
Em altas temperaturas (300-350°C), ou High Temperature Fischer-Tropsch (HTFT), com
catalisadores de ferro para produgdo de gasolina e olefinas (alcenos) lineares de baixo peso
molecular. Baixas temperaturas (200-250°C), Low Temperature Fischer-Tropsch (LTFT),
usando catalisador de Ferro ou Cobalto para a produgdo de ceras de alto peso molecular (DRY,

2002).

2.3.1 Tipos de reatores

Os reatores podem ser classificados em duas classes, que sdo reatores de duas ou trés
fases, e leito catalitico estaciondrio ou movel (DAVIS, 2002). Os reatores mais empregados,

sdo ilustrados na Figura 8, e sdo:

e Reator de leito fixo;
e Reator de leito fluidizado;
e Reator de leito fluidizado circulante;

e Reator de leito de lama.

Reatores de leito fixo sdo semelhantes a trocadores de calor. Neste tipo de reator, o
catalisador encontra-se dentro dos tubos por onde passa o gas de sintese. O resfriamento ocorre
do lado do casco. Utilizado majoritariamente na operagdo em baixa temperatura, j4 que em
temperaturas maiores resultaria em maiores taxas de deposi¢do de carvdo na superficie

catalitica, levando a desativagao do catalisador (STEYNBERG et al., 2004).

Reatores de leito fluidizado sdo reatores em que a velocidade do gés reagente € tal que,
os solidos presentes encontram-se suspensos em seu interior. O resfriamento € realizado por
tubos internos. Utilizado no modo de operagdo de alta temperatura, em funcio de distribuir o

calor da reacdo de modo que a operagdo deste tipo de reator ¢ muito proxima da isotérmica.

Aumentando a velocidade do gas reagente, ao ponto de arrastar as particulas sélidas do
leito. Assim temos o funcionamento dos reatores de leito fluidizado circulante, em que as
particulas de catalisador arrastadas retornam ao leito através de circulagdo interna. As particulas
de catalisador sdo alimentadas pelo fundo do reator e langadas para cima através do reator, junto
com a mistura gasosa reagente, muito rapidamente, ao passo que o sistema de troca de térmica
retira calor. Os so6lidos sdao entdo separados do gas em um silo de sedimentagdo. Este tipo de

reator € usado no modo de operagdo de altas temperaturas.
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Figura 8: Tipos de reatores utilizados na sintese de Fischer-Tropsch

Leito movel Leito estacionario

Sistema trifasico
(gas-liquido-sdlido)

Reator de leito
de lama

Reator de leito fixo

Sistema bifasico
(gas-sdlido)

Reator de leito
fluidizado circulante

Reator de leito
fluidizado

Ja no leito de lama, gas reagente passa por uma fase liquida que contém as particulas
cataliticas suspensas. O gés de sintese ¢ alimentado no fundo do reator e atravessa o liquido
formando bolhas, as quais aumentam a transferéncia de massa entre o gas e a superficie
catalitica. Analogamente ao reator de leito fluidizado, caso a fase liquida apresente uma boa
mistura, a operacao ¢ visualmente isotérmica (VAN DE LOOSDRECHT e BOTES, 2013) e o
resfriamento ¢ realizado com tubos internos. Porém esse tipo de reator ¢ utilizado na operacao

em baixas temperaturas.

2.3.2 Catalisadores

As possibilidades de formulagdo do catalisador sdo inumeras. As variagdes
compreendem o agente catalitico, possivel agente promotor e o suporte. A Tabela 5 ilustra a
diversidade de experimentos realizados com diferentes tipos de catalisadores em alguns estudos

cinéticos realizados ao longo dos anos.
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O Ferro e o Cobalto sdo os principais agentes cataliticos estudados, em func¢ao dos seus
baixos custos. De acordo com DRY (2002), a propor¢do de custo dos catalisadores € cerca de
1:250:1000:50000, para Fe:Ni:Co:Ru respectivamente. O catalisador de Niquel, apesar de alta
atividade catalitica, gera alta concentragao de metano em comparagao aos de Ferro e Cobalto.
Ruténio € o que apresenta as maiores seletividades em hidrocarbonetos de massa molar elevada,
porém possui alto preco e assim como o Niquel ¢ restrito a baixas temperaturas, ja que do

contrario produz grandes quantidades de metano (SHULTZ, 1999).

Tabela 5: Catalisadores utilizados em alguns estudos cinéticos da reacdo de Fischer —Tropsch.

Numero Referéncia Catalisador
1 BROTZ, 1949 Co/MgO/ThO/Kieselguhr
2 DRY, SHINGLES E BOSHOFF, 1972 Fe/K,0/A1203/S103
3 YANG et al., 1979 Co/CuO/Al,03
4 ATWOOD ¢ BENNETT, 1979 FeO/F(?zOs/F e/Al,03/K20/Si102
e Co/Si0,
5 SATTERFIELD et al., 1985 Ferro fundido
6 LOX E FROMENT, 1993A Fe203/CuO/K20/NaO/Si0,
7 VAN DER LAAN, 1999 Fe/Cu/K/Si02
8 ZENNARO et al., 2000 Co/TiO2
9 MONTAZER-RAHMATI, MEHDI E .
BARGAH-SOLEIMANI, 2001 Fe/CwK/510:/H-Z5M-5
10 VISCONTI et al., 2007 Co/AlLO3
11 MAHMOUDI, 2015 Co/Si02

O agente promotor, utilizado para aumentar a atividade do catalisador, ¢ incorporado
mais comumente nos catalisadores a base de Ferro, principalmente com a adi¢do de Cobre e
Potassio. J4 o suporte ndo possui propriedade catalitica, sua fungdo ¢ mecanica/térmica, os mais
usados na reagdo de Fischer-Tropsch sdo a Silica (Si02) e Alumina (Al,O3). Sua utilidade ¢
servir de esqueleto ao agente catalitico garantindo a resisténcia mecanica € promover a
estabilidade do conjunto protegendo a estrutura microcristalina do agente catalitico. Porém o
tamanho dos poros do suporte ¢ um grande influenciador na atividade do catalisador, devido a

maior area superficial que o agente catalitico pode envolver (LIU ef al., 2009).

Um tipo de catalisador favorece um grupo de produtos enquanto que o outro catalisador
proporciona uma outra distribui¢do, vide dados na Tabela 6. Catalisadores de ferro, favorecem
a formacdo de alcenos lineares de pequena cadeia de carbonos ao passo que os de cobalto

formam alcanos lineares de grande cadeia carbonica.

Especificamente para o Cobalto, a seletividade mais alta em alcanos se deve ao fato de

que grande parte dos alcenos sdo readsorvidos aos sitios ativos do catalisador, desfazendo a
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ligacdo dupla (SHULTZ, 1999). Além disso, a reagdo de shift possui baixa atividade. Ou seja,
a dgua formada pela reacdo de Fischer-Tropsch ¢ pouco convertida em CO; e H», o que pode
influenciar a atividade e seletividade catalitica (ZHANG et al., 1999). Outro fato ¢ que as
restrigdes na faixa de temperatura (200-250°C) se deve ao fato de que acima de 250°C a

formag¢ao de metano ¢ favorecida.

Tabela 6: Espectro de produtos em diferentes tipos de catalisadores (P = 20 bar). (* Ponto de ebuli¢do)

Tipo de catalisador Ferro fundido Ferro precipitado Cobalto suportado
Temperatura (°C) 340 235 220
Seletividade
CH4 8 3 4
Co-Cy 30 8,5 8
Cs-Ce 16 7 8
C7-160°C (PE*) 20 19 11
160°C-350°C (PE*) 16 17,5 22
+350°C (PE*) 5 51 46
Oxigenados soluveis em agua 5 4 1
o 0,7 0,95 0,92
C3+C4 (alcenos) 87 50 30
Cs-Ciz
% Alcenos 70 64 40
% oxigenados 12 7 1
% aromaticos 5 0
Ci3-Cis
% Alcenos 60 50 5
% oxigenados 10 6 1
% aromaticos 15 0 0

Fonte: Adaptada de DRY, 2001

2.3.3 Condicoes de operacao

Além da diversidade de catalisadores, relacionado com os estudos descritos na Tabela
7, as faixas de condigdes de operagao estudadas sao relativamente amplas conforme detalhado
na Tabela 7. A temperatura ¢ que mais apresenta variacao nos estudos cinéticos, ja que ¢ um
dos pardmetros mais importante na determinacdo da equacdo da taxa. A pressdo ¢ estudada, em
média, na faixa de 10 a 20 bar, salvo em estudos iniciais (BROTZ, 1949), em que a pressio era
a atmosférica. A relagdo entre os reagentes, bem como a temperatura, ¢ importante para a

cinética e geralmente € estudada na faixa de 2 moles de Hz para 1 mol de CO entrando no reator.

Ja mencionado anteriormente, o resultado da reacao ¢ influenciado pelas caracteristicas
do experimento. Todavia, hd comportamentos que podem ser estudados, dependendo da

variavel que ¢ avaliada.
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Tabela 7: Faixa de condi¢des de operacdo utilizados em alguns estudos cinéticos.

Numero Tipo de reator Temperatura (K) Pressao (bar) H»/CO
1 Leito fixo 458-473 1 2,0

2 Leito fixo 513 10-20 1,2-7,2
3 Leito fixo 508-543 17-55 1,0-3,0
4 Leito fixo 523-588 20 2,0

5 Leito de lama 507-521 7,9 1,0

6 Leito fixo 523-623 6-21 3,0-6,0
7 CSTR ¢ leito de lama 523 15 0,67-2
8 Leito fixo 473 8,0-16 1,0-4,0
9 Leito fixo 563-583 15-23 0,76-1,82
10 Microreator 483-508 8-25 1,8-2,7
11 Leito fixo 503-543 10-25 2,0

Figura 9: Efeito da temperatura na probabilidade de crescimento de cadeia: P =20 bar, H,/CO = 2,1, GHSV =

5000 Nml/gcat.h.
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A temperatura influencia a taxa de dessor¢do dos produtos, o qual ¢ um processo
endotérmico. Um aumento na temperatura consequentemente aumenta a taxa de dessorgao,
assim como a etapa de terminagdo da cadeia. A taxa das etapas de hidrogenacdo, que possui
efeito na terminacdo, também aumenta com a temperatura. Estes efeitos se refletem na

diminui¢do do valor da probabilidade do crescimento da cadeia. Portanto os produtos serdo de
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menor cadeia carbonica (DE KLERK, 2008). Dados experimentais, ilustrados na Figura 9,
realizados em um reator a base de Cobalto, de VISCONTI et al. (2007) destacam este
comportamento, ainda que a variacdo de alfa seja pequena, ja que as temperaturas do

experimento sao relativamente proximas.

O aumento da pressao favorece a producao dos hidrocarbonetos de cadeia longa, pois
aumenta a concentragdo dos reagentes na superficie catalitica favorecendo a etapa de adsorgao
das moléculas. VAN BERGE ¢ EVERSON (1997) avaliaram o efeito da pressao na distribuigao
dos produtos com catalisador de Cobalto, vide Figura 10, mostrando que a seletividade aumenta
principalmente para a faixa das ceras (Cio+) e diesel (C11-Cig). A partir de pressdes de 10 bar a
produgdo de gasolina (Ce-Cio) fica estavel, assim como os produtos de menor cadeia de

carbonos (gés natural e GLP).

Figura 10: Distribuigdo massica acumulada dos produtos em fung¢éo da pressdo no reator para catalisador de
cobalto, velocidade superficial constante ¢ T =220°C
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Fonte: Adaptado de VAN BERGE e EVERSON, 1997

Ja para razao molar H>/CO, na reagdo de Fischer-Tropsch, gas hidrogénio e mondxido
de carbono sdo consumidos em uma certa taxa que depende dos produtos que estdo sendo
formados. Conforme os produtos vao ficando mais pesados, a relagdo se aproxima de 2,
independentemente da classe de produto formado. A atividade da rea¢do de deslocamento da

agua tem papel importante na razdo molar, j4 que em temperaturas maiores € uma reagao de
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equilibrio e a falta de H> ou CO podem ser compensadas. No caso de reatores a base de Cobalto,
devido a, ja mencionada, baixa atividade da reacdo WGS, a razdo usual fica 2,05 a 2,15 e para

catalisadores de Ferro ¢ cerca de 1,65 (DRY, 2004).

2.4 Modelagem matematica

A modelagem de um reator quimico esta fundamentada nos principios de balancos da
massa e energia. O conjunto de equagdes a ser resolvido ira depender essencialmente do tipo
de reator e do tipo das reagdes. BIRD et al. (1960) mostraram uma forma geral para a equagao

de balanco de massa,

aC;
a—t’+v-(cju)+v-],-=rj (2.66)

onde o primeiro termo representa o acimulo ou esgotamento, o segundo o transporte de massa
por convecg¢ao, o terceiro o transporte de massa por difusao e o ultimo termo a taxa de mudanga
devido a reacdo. Da mesma maneira, foi desenvolvida uma expressao rigorosa para o balanco

de energia,

Z M; C;Cp; (Z—I +u- VT) = Z(_AHi) r;, + V- (AVT) — z],-VHJ- + Qrad (2.67)
I i j

onde termos de energia cinética, energia potencial e trabalho sdo frequentemente
desconsiderados em reacdo ao calor das reacdes e os outros termos de troca de calor. A equagao
descreve a mudanga de calor com o tempo, fluxo convectivo, efeito do calor devido as reagoes,
transporte de calor por condugao, transporte de calor por difusdo e fluxo de calor por radiagao.
O ultimo termo ¢ muitas vezes desconsiderado, exceto em casos em que reatores de leito fixo
operam em altas temperaturas, porém ¢ geralmente agrupado com a condugdo e outros
mecanismos de transporte de calor em uma conducdo de calor efetiva (FROMENT e

BISCHOFF, 1990).

Do ponto de vista de classificacdo de reagdes quimicas, a reacao de Fischer-Tropsch ¢
classificada como uma reagdo catalitica e heterogénea (LEVENSPIEL, 2000), além de uma
reacdo multipla. Assim sendo, para definir as equagdes que descrevem o processo resta
estabelecer o tipo de reator. Dentre os quatro reatores mais utilizados no processo de Fischer-
Tropsch, o reator de leito fixo representa grande parte dos estudos em modelagem matematica.
Para esse caso especifico, Froment e Bischoff (1990) dividem os modelos matematicos em duas

categorias: modelo pseudo-homogéneo e heterogéneo. Modelos pseudo-homogéneos nao
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levam em conta explicitamente a presenca do catalisador, enquanto que modelos heterogéneos,
levam em consideragdo equagdes separadas para fluido e catalisador. Em cada categoria os
modelos ainda podem ser divididos em subcategorias, dependendo da sua complexidade. Uma

classificagdo geral ¢ dada na Figura 11.

Figura 11: Classifica¢@o de modelos continuos.
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Fonte: Adaptado de IORDANIDIS, 2002

O grau de complexidade do modelo ¢ determinado pela maneira como os fendmenos
sdo incorporados nas equagdes, através de suposi¢des. Os fendmenos podem ser classificados

nas seguintes categorias:

e Difusdo de calor e massa intra-particula;

e Troca de calor e massa entre particula de catalisador e fluido;
e Conveccao do fluido;

e Dispersdo de massa e calor na fase fluida;

e Conducao na fase solida;

e Troca de calor externa.



24

2.4.1 Pseudo-homogéneo

Os modelos pseudo-homogeneos partem do principio de que a superficie do catalisador
esta totalmente exposta as condi¢gdes do fluido. Ou seja, no fluido e na superficie do catalisador
possui temperatura e concentragdes iguais. Portanto, neste modelo os fendmenos, difusao intra-

particula e troca de calor e massa entre catalisador e fluido sao desconsiderados.

Considerando regime permanente para o caso unidimensional, as equacdes de
continuidade e de energia podem ser descritas por,
2
d*C;  d(usC))

oz q72 — iz 1/ _ pbrj =0 (268)

d*T 4U
Aoy — pyusC, —+pr( AH) T, — == (T =T,) = 0 (2.69)
dz d;
considerando os fenomenos de dispersao apenas na dire¢do axial. Condugdo na fase solida e
convecgdo do fluido estdo compreendidos nos coeficientes efetivos, a troca de calor externa ¢
determinada pelo terno que possui o coeficiente global de troca térmica. As condigdes de

contorno sao:

dc;
uS(CjO - C]) = _DeZE emz=0

dT
pfuscp(TO T) ez d
dC; dT _ _,
dz _dz = AT

J& para casos bidimensionais, considerando a dispersdo de calor e massa apenas na

direcdo radial e regime permanente junto com as condigdes de contorno tem-se,

0%C; 19¢\ 0(usC)
LA A [N Nk DA e 2.70
er<6r2+r 6r> 0z Pty =0 2.70)
d*T 10T dT
T F‘i'rar pfus pd +pr( AH)TL_O (2.71)
Ci=ConT=T, emz—OeOSrSdt/Z
aC;
ar—O emr=0er = d;/2
aT—O =0 tod
3 = emr = 0eparatodo z
aT

3 = _ﬁ(det/Z - Tw) emr =d;/2
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Da mesma maneira que o unidimensional, a condu¢do de calor na fase sélida e a
convecgao estdo compreendidas nos coeficientes efetivos, com a distingdo de que sdo na dire¢ao

radial. Além de que o termo de troca de calor externo passa a ser condi¢dao de contorno.

2.4.2 Heterogéneos

Em casos de reagdes rapidas com significativo efeito térmico, pode ser necessario
distinguir condi¢des no fluido e na superficie do catalisador ou até no interior do catalisador
(FROMENT e BISCHOFF, 1990). O primeiro tratamento leva em conta apenas os gradientes
interfaciais. Assim teremos um conjunto de equagdes diferenciais para a fase fluida e para a

fase s6lida um sistema de equagoes.

Em casos que as resisténcias de transferéncia de massa e calor no interior da particula
do catalisador sdo importantes, a taxa de reagdo ndo ¢ uniforme ao longo da particula. A
equacdes prévias nao descrevem mais o sistema adequadamente. Para descrever os gradientes
de temperatura e concentragdo dentro da particula, as equacdes da fase solida sdo substituidas.
Neste caso, uma particula ¢ considerada, e ndo o sélido como um todo. O formato da particula

também ¢ determinante para os perfis.

2.4.3 Modelos aplicados em reatores de Fischer-Tropsch

Da perspectiva de pesquisa cientifica, a reacdo de Fischer-Tropsch possui diversos
campos em que € estudada. Topicos com alto interesse académico sdo preparacao e desativagao
de catalisadores, estudos em mecanismo e cinética de reagdo, ferramentas sofisticadas como
ciéncia de superficie, modelagem molecular e cinética transiente (VAN DE LOODRECHT et
al.,2013).

Além destes campos de pesquisa, a modelagem computacional tem um papel importante
na area, porque consegue simular fendmenos que, em alguns casos, nao podem ser desprezados,
especialmente os fendmenos de transporte: quantidade de movimento, calor € massa. Assim, o
grau de complexidade do modelo matematico adotado sera dependente dos objetivos do estudo.
A Tabela 8 mostra alguns exemplos destes estudos, no qual temos a cinética adotada e o tipo
de modelo matematico que foi adotado. Todos os artigos utilizam Cobalto como catalisador e

reator de leito fixo na modelagem.

Analisando a literatura, os estudos possuem um viés mais quimico, ou seja, propor uma
cinética de reacdo e validar com dados experimentais, enquanto que o modelo matematico tende

a ser mais simplificado. Modelos pseudo-homogéneos, unidimensionais, isotérmicos € sem
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dispersao, como em MOAZAMI et al. (2015), ou ainda, em modelos ainda mais simplificados,

em que a diferencial ¢ sobre a massa do catalisador e ndo o comprimento do reator (VISCONTI

etal., 2013).

Tabela 8: Lista de modelos matematicos utilizados em artigos sobre a rea¢do de Fischer-Tropsch.

i L Modelo
Referéncia Cinética . —
Tipo Suposigdes
CHABOT et al., 2015 Semi-empiri Heterogéneo - Eradientes
etak., emi-empirica clerogenco interfaciais, em CFD
GHOURI et al., 2016 Mecanistica Pseudo: 1D, sem dispersao
homogéneo
HAARLEMMER E Mecanistica Pseudo- 1D, sem dispersao
BENSABATH, 2015 homogéneo ’ p
IRANKHAH et al., 2007 Semi-empirica Pseudo: ID’ 1soEerm1co, sem
homogéneo dispersao
JALILZADEH e Mecanistica Pseudo- 1D, isotérmico, sem
MOQADAM, 2017 homogéneo dispersao
JESS e KERN, 2009 Semi-empirica Pseudo: 2D, ¢/ dispersao radial
homogéneo
KWACK, 2011 Mecanistica Pseudo: 1D, sem dispersao
homogéneo
MENDEZ e ANCHEYTA, . Pseudo- o
Empirica n 1D, dindmico
2019 homogéneo
MOAZAMI et al., 2015 Empirica Pseudo- 1D, 1sotermico, sem
homogéneo dispersao
MOAZAMI ef al., 2017a Empm.ca'e Pseudo: ID, 1so£errn1co, sem
mecanistica homogéneo dispersao
MOSAYEBI, MEHRPOUYA Mecanistica Pseudo- 1D, isotérmico, sem
e ABEDINI, 2017 homogéneo dispersao
PHILLIPPE et al., 2009 Semi-empirica Pseudo: 2D, ¢/ dispersao radial
homogéneo
RAFIQ et al., 2011 Semi-empirica Pseudo: 2D, ¢/ dispersdo radial
homogéneo
. , . n 2D, gradientes
SHIN et al., 2015 Semi-empirica Heterogéneo interfaciais, em CFD
SADEQZADEH et al., 2012  Semi-empirica Heterogéneo 1D, sem dispersao
VISCONTI et al., 2007 Mecanistica Pseudo- 1D, 1sotermico, sem
homogéneo dispersao
VISCONTI e Semi-empirica Pseudo- 1D, isotérmico, sem
MASCELLARO, 2013 P homogéneo dispersao
VISCONTI et al., 2016 Empirica Pseudo- 1D, 1sotermico, sem
homogéneo dispersao
YANG et al., 2003 Mecanistica Pseudo- 1D, 1sotermico, sem
homogéneo dispersao
ZENNARO, TAGLIABUE e Empirica e semi- Pseudo- 1D, isotérmico, sem
BARTHOLOMEW, 2000 empirica homogéneo dispersao
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Quando o estudo ¢ mais voltado fendomenos de transporte, ha a adi¢do do balango de
energia (KWACK, 2011), acréscimo de mais uma dimensao e dispersdo na dire¢ao radial (JESS
e KERN, 2009). Em casos em que o modelo considerado ¢ heterogéneo, se faz uso de softwares

em fluidodinamica como em CHABOT et al. (2015) e SHIN et al. (2015).
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3. MATERIAIS E METODOS

Previamente aos modelos matematicos que serdo adotados, e em virtude do grande
numero de possibilidades em que a reagdo de Fischer-Tropsch pode ser conduzida, em termos
de operacao, reator e catalisador, o sistema que sera utilizado sera em baixa temperatura ou
LTFT, catalisador de Cobalto e reator de leito fixo. A cinética das reagdes sera do tipo semi-

empirica. Os modelos serdo pseudo-homogéneo unidimensional e bidimensional.

3.1 Reator

A Figura 12 ilustra de forma simplificada o reator de leito fixo, ou o dominio em que os
modelos sdo aplicados. Observe que o dominio ¢ cilindrico, os reagentes entram com uma certa
temperatura, pressao e composicao. Ao longo do volume, ou massa do catalisador no reator, a

reacdo ocorre. Ao final do dominio tem-se os produtos da reacdo, temperatura e pressao final.

Figura 12: Representagdo do dominio de um reator de leito fixo

Reagentes Catalisador Produtos

S N N, N N N N N, N N N N N I N N, N N N N N N . . W W) HFY
Z

3.2 Reacoes

As reacOes consideradas podem ser observadas na Tabela 9, produzindo 49
hidrocarbonetos, mais a reagdo de shift da d4gua. Nao havera distingdo de parafinas e olefinas,
embora a propriedade fisica de cada produto serd considerada de alcanos, pois, em geral a

relagdo parafinas/olefinas produzidas ¢ 4:1 a 3:1 (SCHULTZ, 2007).

Tabela 9: Lista de reagdes consideradas.

i Reacdo
CO + 3H, » CH, + H,0
2C0 + 5H, —» C,Hg + 2H,0
3 3C0 +7H, - C3Hg + 3H,0

N —

49 49C0 + 99H, — CyoHyg0 + 49H,0
50 CO+ H,0 < CO, + H,

3.3 Cinética

A cinética adotada para expressar as taxas globais de F7S e WGS sera de acordo com
YATES e SATTERFIELD (1991) e SINGH e SARAF (1977), respectivamente. As expressdes

matematicas podem ser expressas por:
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kPCOPHz

= — 2.72

"FT = (1 + KPgp)? 2.72)
Ch,Cco

Twes = Kwes (Cco Koo GZSC 20> (3.73)
wesCH,

A deducao da expressao da taxa global de FTS, a partir da abordagem LHHW, pode ser
vista no Apéndice A.1.1. A constante cinética do FTS ¢ dependente da temperatura e segue a

equacdo de Arrhenius modificada para FTS:

1 1

k = koe[_T(T_m)] (3.2)

E
kwes = kwesoe [_ %gs] (3-3)

2073 2.
IOgKWGS = T - 2,029 ( 73)

onde a constante de adsorc¢ao ¢ independente da temperatura (VISCONTI e MASCELLARO,
2013). Ja a constante cinética da reagdo WGS obedece a equagdo classica de Arrhenius, Eq.
(3.3), enquanto que a constante de equilibrio pode ser calculada pela Eq. (2.73) (RAFIQ et al.,
2011). Os valores dos fatores de frequéncia e energias de ativagdo podem ser encontrados na
Tabela A.2 em Apéndice A.2. A distribui¢@o dos produtos ¢ considerada dependente do nimero
de carbonos. Os alfas sdo divididos em 4 valores representativos:

aq

(24

o, = (3.4)

3-8
A9—49
onde o primeiro e o segundo alfa possuem valores fixos e Unicos. O terceiro e o quarto alfa
correspondem, respectivamente, as faixas: a3 a og € 0 a a49. Tais valores sdo obtidos a partir de
dados experimentais, através do ajuste linear da Eq. (2.42), em sua respectiva faixa. A partir
das taxas globais e dos coeficientes de probabilidades de crescimento, pode-se relacionar tais

valores com a taxa de consumo ou produgdo de cada componente.

Monoxido de carbono, dioxido de carbono e dgua, Egs. (3.5), (3.8) e 3.9,

respectivamente, se relacionam diretamente com as taxas globais:
Tco = —Trr — Twgs (3.5)
49
Th, = — Z[(Z" + Dre, | + rwes (3.6)
n=1

™, =0 (3.7)
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Tco, = Twes (3.8)
TH,0 = Trr — Twes 3.9
( (1 —ay)rer _
n=1

1 N (T a;
Te, = 4 * Zaalll-s ) (3.10)

1—-ay) HZ;} A Trr
L 1+ 30, (IT, o)

enquanto inertes nao possuem taxa, pois nao participam da reagdo, Eq. (3.7). A Eq. (3.6)

2<n<

N

representa a taxa de consumo de gas hidrogénio e de producao dos hidrocarbonetos segue a Eq.
(3.10), que depende da taxa global da reagcdo de Fischer-Tropsch e dos valores dos alfas. As
etapas para obtencdo a Eq. (3.10) pode ser vista no Apéndice A.1.2.

Para contabilizar a energia liberada em cada reacdo, calcula-se a taxa de monéxido de

carbono em cada reagdo, como:

Tc, .
Tco,i = 1<i,n<49 (3.11)
rCO’i = rWGS l - 50 (312)

3.4 Modelagem do reator

3.4.1 Consideracoes e equagoes

Para se obter um bom entendimento do comportamento de um reator de Fischer-

Tropsch, trés niveis de modelagem serdo estudados:

e Unidimensional isotérmico;
e Unidimensional ndo-isotérmico;

e Bidimensional ndo-isotérmico.

Considerando o tratamento do trio como sendo pseudo-homogéneo, gas e mistura ideal,
fluxo pistonado, plug flow, ou velocidade uniforme, regime permanente e sem dispersao axial.
Adicionando a dispersdo radial no modelo bidimensional ndo-isotérmico, pode-se escrever as
equacdes, condigdes iniciais e de contorno que governam cada modelo. Maiores detalhes sobre

a construg¢do dos modelos, podem ser consultados no Apéndice A.1.3.

Unidimensional isotérmico:

4G _ pory , Gt P
dz us  psRT dz

(3.13)

Ci=Cpo emz=0
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Unidimensional nao-isotérmico:

dC;  pyr; CMpuPdT  CiMy, dP

dz " u, p;RTZdz ' p,RT dz (.14)
dT 4U
usprCo = Pp Z(_rco,i)(_AHi) - (T-T) (3.15)
i l
(= Co T=Ty emz=20
Bidimensional ndo-isotérmico:
D aZCj+1aCj %G _ 3.16)
““\orz ror Usz = PoTi 3.
0°T 10T aT
Aer FroRw prusCy 3, P Z(—Tco,i)(—AHi) (3.17)
L
2
Wzo emr=0er = d;/2
aT
—=0 emr=0ez>0
ar

T  hy T _d/2
E——A—er('rrz%— W> emr = i/ ez>0

A perda de carga ao longo do leito catalitico segue a classica equacao de Ergun
(FOGLER, 2005), considerada apenas nos modelos unidimensionais, para verificagdo do seu

impacto nos resultados.

dP  ug (1 —¢\[150(1 — &)up,
&= (F)
3.4.2 Propriedades

Além do sistema de equacdes diferencial para os trés casos, € necessario definir algumas

+1,75p5us (3.18)
p

propriedades do fluido, reagdo e catalisador, entre elas, capacidade calorifica, viscosidade e
condutividade térmica de cada componente, definidas como fungdes polinomiais dependentes

apenas da temperatura:

C.
TJ = ag; + ay;T +az;T% + as,;/T° + ay;T* (3.19)
ll,] == bolj + bl,jT + bz‘jTZ + bg’st (3.20)
/‘{] = CO,j + C1,jT + C2,jT2 + C3JT3 (321)
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onde os valores das constantes polinomiais estdo no Apéndice A.2, vide Tabelas A.3 e A.4.

Sendo que para o fluido, faz-se uma média em fun¢@o das composi¢des tal como:

Cp = Z YiCp.j (3.22)
j
Hn = 2 Yilj (3.23)
j
Ar = 2 ik (3.24)
j

Da mesma maneira, calcula-se a massa molar média, e considerando gés ideal calcula-

se a densidade do fluido:

M = Z YiMin, (3.25)
]
PM
pr = —t (3.26)

A entalpia de cada reagdo depende da entalpia padrio, mais uma parcela dependente da

temperatura:

Aa, ;T? Aa,,T?® Aas;T* Aay;T®
AHi=AHl-°+R{lAaOJ~T+ O A N T L R l

2 3 4 5
, . . . (3.27)
Aal'jTT- Aazle,, Aa3,jTr Aa4'jTr
- lAaQ JTo b =gttt —

A dedugdo desta expressdo encontra-se no Apéndice A.1.4, assim como a entalpia de
cada reacdo que depende da entalpia padrao de formagdo de cada participante da reacao.
Valores das entalpias padrdao de formagdo estdo na Tabela A.3 do Apéndice A.2. O coeficiente
global de troca térmica, para o modelo unidimensional ndo-isotérmico ¢ calculado como:

L1, 4 (d") (3.28)
—=— n|— :
U a; 2Ametal di

considerando as resisténcias dentro do reator e na parede. A difusividade térmica se relaciona
com a condutividade térmica na dire¢do radial e o coeficiente convectivo proximo a parede em

um modelo unidimensional equivalente (FROMENT e BISCHOFF, 1990) tal como:

LI 3.29
ai_hw 8Ae,r ( )

A condutividade térmica na diregdo radial e o coeficiente convectivo proximo a parede

aparece em ambos os modelos ndo isotérmicos e sdo calculados através de correlagdes, vide
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Egs. (A.56) e (A.63) no Apéndice A.1.5, publicadas por DE WASCH e FROMENT (1972). A

difusividade na dire¢do radial é fun¢do no numero de Peclet, que por sua vez ¢ calculado por

correlagdo, Egs. (A.64) e (A.65), (vide Apéndice A.1.5) apresentadas por GUNN (1987) para

particulas esféricas como:

usdy,
Pe

Demais valores como dimensdes do reator, propriedades do catalisador sdo consideradas

D,, = (3.30)

constante ou calculadas por meio de uma equacdo. O catalisador considerado ¢ Cobalto
suportado em alumina (Co/Al2O3), em que os valores das constantes para calculo das
condutividades estdo apresentados na Tabela A.5 em Apéndice A.2. A condutividade térmica

do catalisador ¢ obtida por:

B
log Asouiao = A + 7+ CT + DT (3.31)

Acat = YcolAco + Yar052a1,04 (3.32)
Os valores das dimensoes do reator, fragcdes, diametro ¢ massa do catalisador estdo de
acordo com o trabalho de VISCONTI e MASCELLARO (2013). A densidade do leito conforme
RAFIQ ef al. (2011). Juntamente com a condutividade do material do reator, aco inoxidavel
306 (VISCONTI, 2009a), a Tabela 10 mostra os valores considerados para a validagdo dos

modelos.

Tabela 10: Propriedades do catalisador e do reator

Propriedade Unidade Valor

Co % massa 20

ALO; % massa 80

Pb Kg/m? 700

Y g 10

dp um 100

do m 0,0127 (1/2”’)
di m 0,011

3.4.3 Solucao das equacoes

A solugdo de cada modelo ira depender de como ele ¢ classificado matematicamente.
Os dois modelos unidimensionais sdo classificados como um sistema de equagdes diferenciais
de primeira ordem nao lineares. J4 o modelo bidimensional € classificado com um sistema de
equacdes diferenciais parciais. Os trés modelos foram resolvidos por métodos numéricos

implementados em Python.
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Os modelos unidimensionais foram resolvidos pelo método de diferengas finitas
implicito BDF (backward-differentiation-formula), aplicado nas equagdes diferenciais ditas
stiff, como classicamente sdo classificados problemas de cinética de reacao (CURTISS e
HIRSCHFELDER, 1952). O modelo bidimensional foi resolvido pelo método das diferengas
finitas explicito. Para utilizar esses métodos numérico foi necessario discretizar as equacgdes
diferenciais em todo o dominio, incluindo as condi¢des de contorno. As Egs. (3.33) a (3.40) e
a Figura 13 representam todas as equagdes e o dominio 2D discretizado, tanto para as
concentragdes dos componentes e a temperatura. Neste caso foi considerada diferenca central
na primeira derivada em relagdo ao raio e diferenca progressiva em relagdo a z. A discretizacao

¢ apresentada no Apéndice A.1.6.

Figura 13: Ilustra¢do da divisdo do dominio no reator

I _Zuro,y %G,

m,n m+1,n ar Aer ar
r=+R

Im. |m+1‘

In-‘l 12 Inr1-"2 m.n+1

m,n-1 [m+1, e

n-1
m-1,n | m,n m+1,n
m+1,
m,n-1 e m,n+1 | n+1
Im‘ I m+1,
_ In+1-‘2 |n+1-"2 aT B aq B
=TT 1 T 1 T T & &
< Az
=R
z=0 z=L
T=To C;=Cp
Concentragao:
* Emz=0eparatodor
Ci = Cjo (3.33)
* Emz>0er=0
c pptilz 1 4D, , Az 4D, , Az c (3.34)
. = + —_ , — . _— . .
jm+1,n < Ug Ar2 j,mn < Ar2 jmn+1

" EFEmz>0e0<r<R
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C. _ pp1idz 4 (De,r Az 3 D, Az> '
Jamtln Ug ug Ar2  2ugrdr) T 135
N (1 2D, A_Z) | (DW Az D, Az> | (3:33)
u, Arz/mn ug Ar?2 ° 2ug rdr) T
* Emz>0er=R
pptildz 4D, Az 4D, , Az
Cj,m+1,n = ]S + u:rArz Cj.m.n—l + (1 - u:rﬁ) Cj,m,n (3.36)
Temperatura:
* Emz=0eparatodor
T=T, (3.37)
* Emz>0er=0
Py 2(=7c0,) (~AH) Az ey Az
Tnsin = +|1- — | T
’ prusCp prusCp Ar? ’
(3.38)
Yoy 07
* Emz>0e0<r<R
s P Y(=tcoi) (“AH)Az ([ Aoy Az Aoy Az .
mEin prusCp prusCp Ar2  pruCprar) ™1
2Aer Az
+(1 " orusCp A Ton (3.39)

4 Aer Az N Aer Az T
prusCp Ar?  pruCprdr) ™"

= EFmz>0er=R

r o Po2(tTco)) (CAH)AZ | 22, Az,
m+1,n pfusCP pquCpATZ mn—1

2h,, Az 21 Az 2h,, Az
N (1 | 2he Az 2o Az Zh _) T (3.40)
prusCp Ar  prusCp Ar*  pru Cp d;

4 ZhWAZ(l N 1)T
prusCp \dr ' d;) ™"

Definidas as equagdes para cada modelo, os passos para a solucao seguem o fluxograma

descrito na Figura 14. Inicializa-se o problema com a temperatura, pressao, velocidade espacial
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(GHSV), relagao H»/CO e fragdo molar na alimentacdo. A partir destas condigdes, calcula-se

as concentragdes iniciais de cada componente e temperatura inicial.

Em seguida, define-se qual o tipo de modelo e calcula-se as propriedades e correlacdes
correspondentes. Através do método de solugdo numérico tem-se as concentracdes e
temperatura no proximo ponto até o final do dominio computacional. Finalmente, tem-se os

resultados na forma de perfis de concentragdes e temperaturas, conversao e seletividades.

Figura 14: Fluxograma de solugdo dos modelos de reator considerados

Inicializagdo: T, P, GHSV, H,/CO, y;

Calculo das condi¢des iniciais: Cjp, To

1D Dimensao? 2D.

Condigao
térmica?

Isotérmico Nao-isotérmico

¢ ; '

Célculo de Célculo de propriedades e Calculo d~e propnedades €
. } . correlagdes: us, Mm, Hm;
propriedades: us, My, |«— correlagdes: Us, Mm, Hm, |=— -
Pn, Cp,hw, Aer, Der, AH;, 1j,
Hm, Pf, I} Pr, Cp, U, &H;, 1, rCO; rco;
' Y !
B _ Calculo Cjm+1 € Tme1 por Caélculo Cjm+1,n € Te1,n pOr
Calculo Cjm+1 por BDF N BDF | MDF

Resultados: Perfis de concentragdo e temperatura. Conversao e seletividade
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Convergéncia

Antes de realizar as andlises fisicas do sistema, os modelos devem apresentar uma
aproximacao numérica que ¢ estavel e consistente, as quais sdo condi¢des necessarias €
suficientes para a convergéncia. Em outras palavras, que a aproximac¢ao numérica reproduza a
equacao diferencial quando o tamanho da malha tenda a zero (MALISKA, 1995). Considerando
a condigdo base: P =20 bar, Ho/CO =2,1, T =230 °C e GHSV = 5000 Nml/gcat.h, a seguir tem-

se a andlise de convergéncia para os trés modelos.

No modelo isotérmico, a solugdo foi obtida através da funcdo implementada na
biblioteca Scipy pelo método BDF com passo variavel. Assim a analise de convergéncia ¢

definida por um passo maximo, com cinco solucdes diferentes conforme descrito na Tabela 11.

Tabela 11: Analise de malha do modelo unidimensional isotérmico (P =20 bar, H,/CO =2,1, T=230°Ce
GHSV = 5000 Nml/gcat.h).

Numero Maximo passo (m) Numero de pontos

1 0,04409* 16
2 0,02 18
3 0,01 24
4 0,005 38
5 0,001 156

*Padrao da fungdo scipy.solve ivp ()

As maiores variagdes em funcdo do tamanho da malha serdo do consumo dos reagentes,
J& que os maiores valores da condicao inicial estdo nestas variaveis (Ceo0 = 154,226 moles/m?
e Cu2,0 = 323,874 moles/m?) e que sdo as que mais variam ao longo do comprimento do reator.
Analisando os dados descritos na Tabela 12, observa-se que diminuindo o maximo passo a
diferenga entre as variaveis mais sensiveis do sistema diminui, tornando o modelo consistente.
A fungdo scipy.solve ivp () retorna a mensagem de término com éxito do intervalo de
integragdo, conferindo ao problema estabilidade. Assim, com a consisténcia e estabilidade

garantidas, o modelo pode ser dito convergente.

Tabela 12: Diferengas entre solugdes das concentragdes dos reagentes do modelo unidimensional isotérmico (P =
20 bar, Hy/CO = 2,1, T =230 °C e GHSV = 5000 Nml/gcat.h).

Diferenca maxima Cco (mol/m?) Ch2 (mol/m?) T (K)
1-2 0,2 0,5 -
2—3 0,041 0,09 -
3—4 0,008 0,024 -

4—5 0,002 0,007 -
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A convergéncia do modelo unidimensional ndo isotérmico foi feita de maneira analoga,
porém temos a adi¢do da temperatura. Juntamente com as concentragdes de reagentes, € uma
variavel que necessita analise por possuir o maior valor inicial (T = 230°C ou 503,15K). As
Tabelas 13 e 14 mostram os tamanhos das malhas considerados ¢ as diferengas das variaveis
entre cada malha, respectivamente. Pode-se perceber o mesmo comportamento em relagdo ao
modelo isotérmico. Apenas uma pequena diferenca no tamanho do passo padrdo, muito em

func¢do da adicdo da variavel temperatura.

Tabela 13: Analise de malha do modelo unidimensional ndo isotérmico (P = 20 bar, H2/CO =2,1, T=230°Ce
GHSV = 5000 Nml/gcat.h).

Numero Maximo passo (m)  Numero de pontos

1 0,021453* 22
2 0,01 26
3 0,005 39
4 0,0025 67
5 0,001 156

*Padrao da fungdo scipy.solve ivp ()

Tabela 14: Diferengas entre solugdes das concentragdes dos reagentes do modelo unidimensional isotérmico (P =
20 bar, H,/CO = 2,1, T =230 °C e GHSV = 5000 Nml/gca.h).

Diferenca maxima Cco(mol/m?) Cu2 (mol/m?®) T (K)

1-2 0,057 0,114 0,016
2—3 0,01 0,024 0,054
3—4 0,002 0,007 0,006
4—5 0,001 0,002 0,002

Figura 15: Variagdo da temperatura ao longo do comprimento do reator em diferentes passos de integracdo (P =
20 bar, Hy/CO =2,1, T =230 °C e GHSV = 5000 Nml/gca.h).
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Em termos graficos, a Figura 15 deixa bem evidente que maiores diferengas de

temperaturas entre malhas estdo na regido de temperatura maxima. A diminuicao da diferenca
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da temperatura entre cada tamanho de passo de integracdo maximo garante a consisténcia. O
retorno da funcdo que resolve o sistema de equacdes garante a estabilidade, assim a

convergéncia do modelo unidimensional nao-isotérmico ¢ garantida.

Em termos de tempo de execucdo do programa, os modelos unidimensionais
apresentaram resultados quase que instantaneamente em uma certa condi¢do de operagdo. Em
um notebook HP Pavilion g4, intel® Core™ i3 e 4GB de memoria RAM para o menor passo
de integracdo (Az = 0,001) os tempos de execugao para o isotérmico e nao-isotérmico foram de

0,74s e 1,07s, respectivamente.

Para o modelo bidimensional ndo-isotérmico primeiramente foi necessario garantir a
estabilidade, para depois avaliar a consisténcia. Segundo NAUMAN (2002) a condi¢do de
contorno no centro do reator (» = 0) ¢ a mais exigente para assegurar a estabilidade. Assim,
partindo das Egs. (3.33) e (3.37) e levando em consideragdo que seus coeficientes devem ser
positivos para garantir a convergéncia, tem-se as duas condicdes de positividade, representadas

pelas inequagdes:

Az Uy

—~ < 4.1)
ar2 = D,

A c

AP el 4 42)
Ar? 42,,

O valor em que a razdo Az/Ar? deve ser menor é dependente de algumas propriedades
que variam ao longo do reator, dificultando a andlise de estabilidade. Porém, ¢ possivel utilizar
os valores das propriedades do modelo unidimensional ndo-isotérmico. Para a condicdo base, a
velocidade superficial ndo ¢ menor que 0,013 m/s, a difusividade efetiva na direcao radial tem
ordem de magnitude 10" m?/s, a menor densidade do fluido é cerca de 4,9 Kg/m?, a capacidade
calorifica cerca de 8.500 J/Kg.K e a maior condutividade térmica na dire¢do radial ndo passa
de 0,5 W/m.K. Substituindo os valores temos as inequagdes (4.3) e (4.4). Consequentemente,
se a inequacao (4.4) ¢ obedecida, a inequacao (4.3) também sera. Logo, a positividade na
equagao do balango de energia ¢ a mais critica para a estabilidade. Ja que o caso base ndo foi o
unico avaliado, para garantir a estabilidade em todas as condi¢des de operagdo computadas, a

razdo Az/Ar? foi subestimada em um valor fixo igual a 50 para todos o0s casos.

z
— < 66666,67 4.3
Ar? — 43)
Az
—< 270,7 (4.4)

Ar?z —
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Ja para a consisténcia foram avaliados quatro tamanhos de malha. As Tabelas 15 ¢ 16

descrevem as caracteristicas de cada malha, o respectivo tempo de processamento e a diferenca

das variaveis entre cada malha.

Tabela 15: Analise de malha do modelo bidimensional ndo isotérmico (P =20 bar, H2/CO=2,1,T =
230 °C e GHSV = 5000 Nml/gcat.h).

Numero de

Numero Numero de . Ar (m) pontos no Az (m) Tempo~de
pontos no raio . execucao
comprimento
1 9 1,38.107 1590 9,45.10° 28.,4s
2 21 5,50.10° 9938 1,51.10° 3,3min
3 43 2,62.10* 43829 3,43.10° 17,8min
4 87 1,28.10* 183767 8,18.107  2.43h

Tabela 16: Diferengas entre solugdes das concentragdes e temperatura dos reagentes do modelo bidimensional
ndo isotérmico (P = 20 bar, Hy/CO = 2,1, T =230 °C e GHSV = 5000 Nml/gc..h).

Diferenga médxima Cco(mol/m?) Cpuz (mol/m?®) T (K)

1-2 0,008 0,006
2—3 0,005 0,001
3—4 0,008 0,005

0,004
0,002
0,001

Figura 16: Comportamento do tempo de execugdo com o tamanho da malha (P = 20 bar, H2/CO =2,1, T =230
°C e GHSV = 5000 Nml/gca.h).
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Analisando o tempo de execucao de cada caso em fungcdo do nimero de pontos na
dire¢do radial, o comportamento de crescimento é proximo de uma equagdo na forma de

poténcia. Como pode ser observado na Figura 16, com uma equagao ajustada.

Visualmente, assim como no modelo unidimensional ndo isotérmico as maiores
diferengas de temperatura entre cada malha estdo na regido de temperatura méxima. Porém,
diferencas menores entre cada malha, ficam claras com a Figura 17 em comparagdo com a
Figura 15. Assim como no modelo unidimensional ndo isotérmico, garante-se a consisténcia, e

por consequéncia a convergéncia do modelo bidimensional.

Figura 17: Variagdo da temperatura média radial do modelo bidimensional ndo isotérmico ao longo do
comprimento do reator em diferentes passos de integracdo (P = 20 bar, H/CO = 2,1, T =230 °C e GHSV = 5000
Nml/geac.h).
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Nos trés modelos, as diferencas de concentracdo de reagentes e temperatura entre
malhas est4 na faixa da ordem de grandeza entre 10" e 107, Sendo que, a ordem de grandeza
das trés variaveis é 10%. Logo o tamanho da malha ndo possui influéncia tio significativa, pois
as dimensoes do reator sao escala de laboratério (d; = 0,011 m e L = 0,15 m). Mas, para malhas
muito grosseiras, o perfil de temperatura sofre desvios no comportamento, assim como no
modelo unidimensional nao isotérmico, em que usando as malhas com 22 e 26 pontos (AZmax =
0,021453 e Azmax = 0,01, respectivamente) € possivel observar isso, como ilustrado na Figura

19.

Outro comportamento incomum ¢ o aumento da diferenca dos perfis das concentragdes
de CO e H; no modelo bidimensional ndo isotérmico quando o nimero de pontos na direcao

radial em 43 e 87 sdo comparados, vide Tabela 17, o que pode acontecer porque existem
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aproximagdes nas quais erros de truncamento crescem com o refinamento da malha
(TANNEHILL, ANDERSON e FLETCHER, 2006). Entretanto o aumento ¢ pequeno, com

ordem de grandeza de 107.

Na combinagdo dos tempos de execugdo e a convergéncia de cada modelo, os modelos
unidimensionais ndo possuem grande influéncia no tempo de processamento com o aumento da
malha. J4 no bidimensional a diferenca no tempo ¢ expressiva, vide Figura 18, porém ha

pequenas variagdes nos valores dos perfis de concentracao e temperatura.

4.2 Perfis

Definida a convergéncia dos trés modelos, comparagdes entre cada um puderam ser
realizadas. Através dos perfis concentragdo de cada componente, de conversdes e temperatura.
Em que, novamente, o caso base foi utilizado para a analise: P = 20 bar, H2/CO = 2,1, T =230

°C e GHSV = 5000 Nml/gcat.h.

Os perfis de concentragdes ao longo do comprimento do reator estdo ilustrados na Figura
18. Comportamento muito proximo do linear, principalmente no consumo dos reagentes pelo
formato da equacao global da taxa, que € base para o consumo de CO e H». A formagao de agua
¢ significativa, em torno de 58 moles/m?, pois € produto em todas as reagdes, exceto na reagao
de shift da agua. Além disso, as pequenas diferengas entre os perfis de concentracao encre cado

modelo indica que o impacto da perda de carga ¢ minimo.

Figura 18: Perfis de concentragdes de CO, H», H,O, CHs, C2-C4 e Cs+ (P =20 bar, Hy/CO=2,1, T=230°Ce
GHSV = 5000 Nml/gca.h).
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A producao dos hidrocarbonetos ¢ baixa, para o metano a concentragdo molar € cerca
de 5,8 moles/m?, para o etano e butano 3,4 moles/m?, para o pentano a concentragdo fica 4,2
moles/m>. As baixas concentracdes dos produtos de interesse se deve ao fato de que a conversao
do reagente ¢ baixa. A Figura 19 mostra o perfil das conversdes de CO e Ha, o qual sao definidos
de acordo com a Egs. (4.1) e (4.2). O principal fator que pode ter levado a estas baixas
conversdes sao as dimensdes laboratoriais utilizadas apenas 10g de catalisador em um reator de
2 polegada de diametro e comprimento do leito catalitico de 15 cm. Além do fato de que o
catalisador considerado (Co/AlbO3) ndo ¢ muito ativo, pois ndo possui qualquer agente

promotor e a porcentagem de Cobalto (20% w/w) pode ser considerada baixa (VISCONTI e
MASCELLARO, 2013).

n -n
Xeo = 100( €0,0 co> 4.1)
Nco,0
Ny og—"N
xy, =100 (222 2 (4.2)
2 NH,,0

Em termos de concentra¢des e conversdes, comparando os trés modelos percebe-se
poucas diferencas, principalmente entre os modelos ndo isotérmicos. A diferenca mais
significativa ¢ em relagdo ao modelo isotérmico, embora também pequena. Por exemplo, a
conversao de CO entre os modelos unidimensionais diferem em 2%. Ademais a conversao de
H> no modelo 2D nao isotérmico esta mais proxima do modelo isotérmico do que do modelo

1D néao isotérmico.

Figura 19: Perfil das conversdes de CO e H; ao longo do reator para os trés modelos. (P = 20 bar, H,/CO=2,1, T
=230 °C e GHSV = 5000 Nml/gca..h).
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A razdo pela pequena diferenca nas conversdes estd no perfil de temperatura,
representado pela Figura 20. O aumento de temperatura em fungdo da natureza exotérmica da
reacdo € baixo, impactando diretamente na cinética e refletindo no consumo dos reagentes. O
aumento ¢ de cerca de 1,4°C para o unidimensional e 1,2°C no bidimensional, o que ja era
esperado porque a modelagem foi baseada em um catalisador diluido com sélidos inertes que
minimizam grandes diferencas de temperatura no leito catalitico e limitam o gradiente de

temperatura na dire¢do axial em um valor menor que 2,5°C (VISCONTI et al., 2016).

Figura 20: Perfis de temperatura dos trés modelos matematicos (P = 20 bar, H/CO = 2,1, T =230 °C e GHSV =
5000 Nml/gcat.h).
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Figura 21: Perfil de concentracgdo radial do monéxido de carbono (P = 20 bar, H,/CO =2,1, T =230 °C e GHSV
= 5000 Nml/gca.h).
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Na diregdo radial, obviamente, exclusivamente no modelo bidimensional, a dispersdo
massica pode ser considerada baixa. O gradiente de concentracdo na direcdo radial claramente
aumenta ao longo da dire¢do axial. Demonstrado na Figura 21, com o consumo de CO ao longo
de z, em varias posigoes radiais. A maior diferenca de concentragao esta no final do reator, do
centro até a parede tem-se uma diferenga de 3,8 moles/m®> de monodxido de carbono. A
justificativa deve-se ao fato de que, diferentemente do calor que pode ser removido por um fator
externo, a massa nao pode ser transportada através da parede. Além disso, o pequeno diametro

do tubo minimiza o efeito da dispersao massica radial.

Considerando o perfil de temperatura na dire¢do radial, vide Figura 22, o
comportamento ¢ como esperado. Maiores temperaturas no centro, enquanto que ao longo do
raio até a parede as temperaturas decrescem. Este gradiente de temperatura na direcdo radial
representa a forca motriz da perda de calor para o fluido refrigerante (LEE e CHUNG, 2012).
Do ponto de vista quantitativo a maior diferenga de temperatura radial ¢ de 1,7 °C, o que

concorda com correlagdes estabelecidas na literatura de um valor maximo do gradiente radial

de 2,5 °C (MEARS, 1971).

Figura 22: Perfil de Temperatura radial (P =20 bar, H2/CO = 2,1, T =230 °C ¢ GHSV = 5000 Nml/gca.h).
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4.3 Validacao dos modelos

A validag¢ao do modelo foi realizada em comparagao com dados experimentais coletados

em multiplos artigos de um mesmo autor, VISCONTI et al., (2007, 2009a, 2009b, 2011, 2016),
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VISCONTI e MASCELLARO (2013) e FRATALOCCHI e VISCONTI (2015, 2018) em que
o mesmo reator laboratorial ¢ utilizado. O conjunto de experimentos reune 28 condi¢des de
reacdo diferentes, variando pressao, razao Ho/CO, temperatura, velocidade espacial e fracdes
de N> e CO,. A Tabela A.6, descrita no Apéndice A.3, mostra os resultados experimentais de
conversao de CO, seletividade de CHa, C2-C4, Cs+ e Cas+. As seletividades dos modelos foram
calculadas a partir da Egs. (4.3), onde cada faixa de seletividade ¢ a soma das seletividades em

cada intervalo.

Ne .n

n (4.3)

SC -
Nco,0 — Nco

n

A Figura 23 mostra o grafico de paridade, comparando a conversdo de CO experimental
e calculada nos trés modelos matematicos. Devidamente, as conversdoes sdo maiores nos
modelos ndo isotérmicos. A diferenca de conversdo entre cada modelo ¢ diferente para cada
condicdo de operagdo, o que representa diferentes temperaturas e quantidades de reagentes,
afetando diretamente a velocidade da reacdo ao longo do reator, e assim a conversdo do

monodxido de carbono.

Figura 23: Grafico de paridade para a conversdo de CO.

70
» Modelo 1D isotérmico . &
A Modelo 1D nao isotérmico "

607 .  Modelo 2D nao isotérmico
= s A
©
= 50 1
[+ ¥]
E
5 o i
% 40 . E. Aok
8 o Akre Av

L]
e e
. A

= Y
9 ST el ey i
T 20 .
5 X ek
W] ok

10

0 T T T T T T

0 10 20 30 40 50 60 70

Conversao de CO prevista %

Em termos de erros absolutos a maxima diferenga da conversdao de CO (%) de cada
modelo em relagcdo aos dados experimentais ¢ 13,14 (modelo 1D isotérmico), 15,46 (modelo

1D ndo isotérmico) e 16,30 (modelo 2D ndo isotérmico). De maneira geral, as conversoes
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previstas sdo maiores que as conversdes experimentais. Uma das possiveis razdes deste
comportamento ¢ que a constante de adsor¢do na equacdo da taxa global foi considerada
independente da temperatura em uma faixa relativamente grande de temperatura, 200 a 240°C,
das condicdes operacionais consideradas. Além disso os valores das constantes cinéticas foram
ajustadas baseadas em um modelo isotérmico que considera relagdes termodindmicas de
equilibrio liquido-vapor (VISCONTI e MASCELLARO, 2013), porque apesar de
hidrocarbonetos com 7 ou mais carbonos serem produzidos em pequenas quantidades, eles sao

liquidos na faixa do LTFT.

No que se refere a distribui¢do dos produtos, temos as seletividades de cada faixa de
hidrocarboneto produzido. A Figura 24 mostra a compara¢do da seletividade de CHs
experimental e calculada, em que o maior erro absoluto, em diferenca percentual para os
modelos ndo isotérmicos, foi 1,31 e 1,23, respectivamente. Novamente o valor calculado ¢
ligeiramente maior que o experimental. Porém, os resultados previstos descrevem melhor o
comportamento experimental do que a conversdo do monoxido de carbono. A origem deste,
esta na consideragdo das probabilidades de crescimento da cadeia serem dependentes do
numero de carbono. Assim, pode-se estimar de maneira mais exata os cldssicos desvios na
distribuicao de produtos da reacdo de Fischer-Tropsch, principalmente em C; e C,. Para o caso

do metano, a maioria dos a's ficaram na faixa de 0,5-0,6 e para o etano entre 0,90-0,95.

Figura 24: Grafico de paridade da seletividade de CHa.
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A proxima faixa de produtos, do etano ao butano (C2-Cs), segue a tendéncia parecida da
conversao, como pode ser visto na Figura 25. J& que, apds o metano, sdo os hidrocarbonetos
produzidos em maior quantidade. Neste intervalo, estd compreendido dois a's, o de produgio
de etano e a faixa do propano ao octano (Cs3-Cs), o qual foi calculado pela linearizagdo da
equagao da distribuicdo ASF, Eq. (2.42). A faixa da probabilidade de crescimento da cadeia
para C3-Cg ¢ ligeiramente maior que a do metano, entre 0,7-0,8. O erro absoluto maximo em
relacdo aos dados experimentais ¢ de cerca de 15,5 pontos percentuais. Sendo que a diferenga
do erro entre modelos ¢ desprezivel, indicando que considerar o sistema nao isotérmico tem

pouca influéncia na distribui¢dao de produtos de cadeia carbonica maior.

Figura 25: Grafico de paridade da seletividade da faixa C,-Ci.
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Por outro lado, as seletividades experimentais dos hidrocarbonetos com 5 ou mais
carbonos (Cs+) estdo maiores que as previstas, conforme o grafico de paridade na Figura 26. A
principal razdo desta inversdo de comportamento estd na propria seletividade anterior, em
outras palavras, no balango de massa ou molar de carbono elementar. Como ¢ sabido, em
qualquer processo que envolve reacdo quimica a massa € conservada, assim como o numero de
moles de um elemento quimico. Neste caso: carbono (C), hidrogénio (H) e oxigénio (O).
Tomando como exemplo o carbono elementar, se grande por¢do foi utilizada para produzir
hidrocarboneto na faixa C»-Cs, ¢ natural que menor quantidade seja usada na producao de Cs:,

afinal o balanco elementar de moles deve ser respeitado.
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A faixa Cs+ possui dois valores de a's, assim como C2-Cs, 0 valor da faixa C3-Cs € o

valor da faixa Co-Cy9, possui valores no intervalo de 0,85-0,90 calculados novamente pela

equacdo linearizada, Eq. (2.42) da distribuicio ASF. O erro absoluto méaximo ¢ de 14,1,

basicamente para os trés modelos.

Seletividade de C35 . experimental

Figura 26: Grafico de paridade da seletividade de Cs:-
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Figura 27: Grafico de paridade de seletividade de Cs+
25
A Modelo 1D ndo isotérmico
v Modelo 2D nao isotérmico
A
20 4
‘l
y
15 #
F Y
') F Y
F Y
10
A
&
A A
5 | A
O T T T T
0 5 10 15 20 25

Seletividade de Cz5 = prevista



50

Confirmando a inversdo de comportamento da seletividade anterior, tem-se a
seletividade em um subintervalo de Cs+, compreendendo compostos com 25 ou mais carbonos
(Cas+). Apesar de que, em alguns casos, tem-se resultados satisfatorios em relagdo aos dados
experimentais, como pode ser visto na Figura 27. Para este intervalo de seletividade, o erro

absoluto maximo ¢ o segundo menor: 7,96, o a € Unico para todo intervalo (Cas-Cao).

Expandindo para uma condi¢@o de operacgdo especifica, pode-se analisar as seletividades
individuais dos hidrocarbonetos através do grafico de distribui¢ao ASF. A Figura 28 representa
os resultados do modelo 2D e reforga as diferencgas de seletividade calculadas e experimental
dos hidrocarbonetos de cadeia pequena (C3-Cg) e cadeia maior (Co-Ca9), ja discutidas
anteriormente. Um aspecto a ser ressaltado é que, em razdo dos a's serem estimados a partir
dos dados experimentais, através do coeficiente angular, In a, da linearizacdo da distribui¢ao
ASF, Eq. (2.42), ainclinacdo em ambas as faixas de seletividade deve ser semelhante aos dados

experimentais. Assim, € possivel observar essa similaridade na Figura 32.

Figura 28: Distribui¢do ASF do modelo 2D nio isotérmico.
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Outro ponto que deve ser observado ¢ a queda repentina da seletividade entre o octano
€ 0 nonano, no momento exato em que a probabilidade de crescimento da cadeia muda de valor,

indo da faixa 0,7-0,8 para o intervalo 0,85-0,90, sendo esta uma consequéncia direta de como



51

a taxa de producao de cada produto ¢ escrita. Retomando esta expressao, Eq. (3.10), no calculo
da taxa do nonano a taxa global e todo o denominador sdo constantes em um certo ponto do
reator. Ja o produtoério no numerador ainda possui valores dos j, na faixa de 0,7-0,8 e a parcela
que possui a diferenca recebe o valor na faixa 0,85-0,9. A combinagdo destes dois fatores faz
com que a taxa de nonano sofra uma queda em relagdo ao octano, refletindo na seletividade.
Essa queda possui um impacto importante nos resultados calculados. Em geral quanto menor a
queda, menor a diferenca entre as seletividades experimental e calculadas. Na Figura 29 ¢

possivel observar esta tendéncia.

I (1 — ap) [Tez1 @i er
Cn =

Figura 29: Distribui¢do ASF do modelo 2D néo isotérmico.
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Portanto, a probabilidade de crescimento da cadeia (valores de a,) ¢ um dos mais

significativos parametros na sintese de Fischer-Tropsch (CHENG et al., 2008), ja que ¢ isto

determina a distribuicao dos produtos da reagcdo em um modelo cinético semi-empirico.
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5. CONCLUSAO

O presente trabalho apresentou a modelagem matematica pseudo-homogénea de um
reator de leito fixo para reacdo de Fischer-Tropsch utilizando Cobalto ndo promovido como
catalisador e alumina como suporte. A cinética foi considerada semi-empirica com a
distribuicado de produtos baseada nos modelos de probabilidade de crescimento da cadeia

organica.

Resultados dos perfis de concentracdo e temperatura apresentaram boa estimativa do
que acontece dentro de um reator heterogéneo, da perspectiva térmica e do consumo/produgado
dos componentes. Comparando dados experimentais compreendidos nas faixas de operacao 8
a 20 bar de pressdo, relacdo H2/CO de 1,4 a 4,9, 200 a 240 °C de temperatura ¢ velocidade
espacial de 4000 a 7000 Nml/gca.h, as conversdes do monoéxido de carbono ficaram
ligeiramente maiores, assim como as seletividades de metano e C5+. Em oposi¢do a

seletividade de C2-C4, que sdo menores que os dados experimentais.

Uma importante consideracdo ¢ a grande variedade de possibilidades que a modelagem
pode assumir, o que ¢ caracteristica particular de uma reacdo heterogénea. Esse fato estd
relacionado diretamente com a cinética, que € o alicerce da modelagem. Qualquer modificagdao
no catalisador pode alterar a cinética da reagdo. Em casos mais extremos, como adi¢ao de um
agente promotor, pode alterar o mecanismo de reagdo, modificando completamente a equagao
da taxa. Tornando desafiadora a modelagem da reacao de Fischer-Tropsch. Contudo espera-se
que o presente trabalho possa contribuir para o progresso da area, no desenvolvimento de

tecnologias mais limpas, principalmente em um pais em desenvolvimento como o Brasil.

Desde sua descoberta, no comeco do século 20, a reagdo de Fischer-Tropsch foi
evoluindo em aspectos significativos de um processo quimico, como por exemplo reator,
condigdes de operagdo e catalisador. Ainda com o acréscimo, nao tao recente, da computagao
possibilitou ainda mais avangos no campo. Porém, o presente trabalho mostra que ha uma série
de consideragdes e progressos que ainda podem ser estudados. Consideragdes do ponto de vista
termodindmico como mudanca de fase ou nao idealidade, e de fenomenos de transporte

principalmente na transferéncia de massa.
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A.APENDICE
A.1 Deducoes das equacoes auxiliares

A.1.1 Equacao da taxa global

Considerando a sequéncia de reagdes e suas respectivas equagdes da taxa, sendo a taxa
direta e inversa, de maneira elementar ilustrada na Tabela A1, onde a etapa determinante da

reacdo € a reacdo de nimero 4 e ¢ considerada apenas a reacao direta.

Tabela Al: Etapas elementares da cinética considerada

Numero  Etapa elementar Equagao cinética

1 CO + 6 < C06 11 = k1Pcob — k_16¢0

2 H, + 20 < 2HO Ty = kyPy, 0% — k_,0%

3 CO6 + HB « HCOb + 6 13 = k30000 — k_304c00
4 (RDS) HCO6+HO & CO+ H,00 14 = k4Oycoby

5 CO+HO <~ CHO+6 15 = ks60c0y — k_50c16

6 CHO + HB < CH,0 + 6 Te = keOcnOny — k_cOcn,0
7 H,0 + 6 < H,00 77 = K7Py,00 — k_704,0

Dividindo todas as equagdes, exceto a RDS, por sua respectiva constante direta de reacdo e

definindo a constante de equilibrio como sendo a razdo da constante direta e inversa de cada

etapa.
ki
K, =— (A.1)
-
L1 Oco
== Peof) — —> A2
&= Poof — (A2)
) 2 91?1
2 = Py 07— (A3)
2 2
T: Ohcob
&, = Ocofn =~ (A4)
T Ocnb
= 0c0y === (A.5)
5 5
Ocn, 0
. = Oonbn ——— (A.6)
6
7 On,0
L. _ AT
e = Puof = (A7)

Para as reacdes que ndo determinam a etapa da reacdo, as constantes diretas de reagao sao
comparativamente grandes, logo: 1;/k; = 0. Assim, isolando as fra¢des dos intermediarios em

funcao da fracdo de sitios vazios nas etapas 1,2, 3 ¢ 7.
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HCO = Klpcoe (AS)

Oy =\ K2Py0 (A9)
Ocob

Ouco = K3 C(; < (A.10)

On,0 = K7Pu,00 (A.11)

Substituindo as Egs. (A.8) e (A.9) em (A.10), temos a Eq. (A.12). J& que a reagdo 4 ¢ definida
como a que determina a velocidade da reagdo, temos a Eq. (A.13), ja substituida com as Eqs

(A.9) e (A.10).

Orco = K1/ K2K3Pcopf?2'5 (A.12)
rFT == r4_ == K1K2K3k4P60PH202 (A13)

Através do balango de sitios (Eq. (A.14)) podemos substituir as Eqs. (A.8) e (A.11) e isolar a
fragdo de sitios vazios (Eq. (A.15)).

0+ BCO + HHZO =1 (A14)

1
0=
1+ K1 Pco + K7Py,0

(A.15)

Substituindo a Eq. (A.15) em (A.13), temos a Eq. (A.16). Agrupando as constantes cinética em
uma ¢ considerando K;Py,o = 0, temos a expressao final da taxa global (Eq. (A.17)) para a

reacao de Fischer-Tropsch.

K Ky K3k4Pro Py,
Trr = 2 (A.16)
(14 KyPco + K7Pu,0)
*PeoPu, (A.17)

TPy =
FI. 7 (14 KPgp)?

A.1.2 Taxa de cada componente

Considere a Figura Al, a qual representa as taxas de propagacdo e terminagdo dos

hidrocarbonetos.

Figura Al: Caminho da reagdo de Fischer-Tropsch.

C1 Cz C3 Cn

I't.n

ini ) * I'p,2 = Ip, I'p,n- x
C“_P C1 _h.cz _ph'C:B LP"IL'IPC[]
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Definindo as probabilidades de crescimento da cadeia através da Eq. (A.18). Em regime
permanente, as taxas se relacionam de acordo com as Egs. (A.19(a-d)). A taxa global de reacao

¢ igual a taxa de iniciagao da cadeia, mais todas as taxas de propagac¢ao (Eq. (A.20)).

7
a, = —2"— (A.18)
Ten+ Tyn
TINT = Ter + Tp1 (A.19a)
Tp1 = Tz T T2 (A.19b)
sz == Tt3 + Tp3 (A19C)
Tpn-1=Ttn +Tn (A.19d)
N
Ter = Tinp + Z Ton (A.20)
n=1

Isolando as taxas de propagacdo em A.18 e substituindo em A.19, temos as taxas de

terminacao em fungdo dos alfas e taxa de iniciacao da cadeia (Eq. (A.21)).

T = (1 —a)ny (A.2la)
T2 = a1 (1 — ax)ry; (A.21b)
T3 = a1a2(1 — az)nyy (A.2lc)
n—-1
ren=0-a)| [anm @22 (A21d)
k=1

Substituindo as taxas de terminag¢do, nas ja isoladas taxas de propaga¢do na Eq. (A.18), se tem

elas também como funcao dos alfas e taxa de iniciacdo da cadeia (Eq. (A.22)).

Tp1 = A1TNI (A.21a)

Tp2 = A1QaT N (A.21b)

Tp3 = A1 A2A37 N] (A.21c)
n

Ton = Haj TINT (A.21d)
j=1

Substituindo Eq. (A.21d) em (A.20) e isolando 77y, temos a taxa de iniciacdo da cadeia em

funcao da taxa global de reacdo (Eq. (A.22)).

S TFT
INI =
1+ Zgﬂ(“?:l aj)

(A.22)
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Definindo as taxas de terminacdo como sendo as taxas de producao de cada
hidrocarboneto e substituindo a Eq. (A.22) em (A.21d), temos a expressao sua expressao final

representada pela Eq. (A.23).

( (1 — ay)rer
. = 1+ Zg:l(n?ﬂ “j)
ot (1 — ap) [IRZ] o Ter N> 2

Vi3V (M)

A.1.3 Balancos de massa e energia

n=1
(A.23)

O balango molar para uma espécie j, pode ser generalizado de acordo com a Eq. (A.24).
Considerando que ndo h4 acimulo (regime permanente) e em termos de vazao molar da espécie
Jj sobre a massa de catalisador temos a Eq. (A.25). Dividindo a Eq. (A.25) por AW e tomando o
limite para quando AW - 0, temos a equacao diferencial Eq. (A.26).

Entrada — Saida + Geragao/Consumo = Acumulo (A.24)
dF;
J _

A vazio molar pode ser escrita em termos da vazdo volumétrica e concentragdo molar.
Como a velocidade ¢ uniforme, a vazdo depende apenas da velocidade superficial e area da
secdo transversal do cilindro (Eq. (A.27)). Em modelos pseudo-homogéneos a massa de
catalisador ¢ definida como o produto da densidade do leito (ou de bulk) e seu volume.

Substituindo Egs. (A.27) e (A.28) em (A.26), temos a Eq. (A.29).

F; = QG = usA.C (A.27)

W = ppVieito = PpAcz (A.28)
d(usG;)

— = ppTj (A.29)

Abrindo a derivada em Eq. (A.29) pela regra da multiplicagdo temos a Eq. (A.30).
Utilizando a equagdo da continuidade unidimensional e em regime permanente (Eq. (A.31)),
chega-se na Eq. (A.32).

dug dcC;

C + usd—zf = py; (A.30)

dug dpg
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—C ,Df d +usE

= po; (A.32)

O sistema ¢ considerado gas ideal, logo a densidade do fluido pode ser expressa pela
Eq. (A.33). Substituindo em (A.32), considerando massa molar média constante ¢ a regra da

divisdo da derivada em pressdo e temperatura temos a Eq. (A.34).

PM

== A.33

Pr =Rt (A.33)

CiusMy, (1 dp P dT) ac; A 34
pfR \Tdz T2dz) " "dz ~ "1 (A.34)

Dividindo a Eq. (A.34) por u, e rearranjando temos a expressdo final para as equacdes do

balango molar do componente j.

dG; _pyty _ GMwPdT | GMy, dP
dz  ug psRT? dz = psRT dz

(3.12)

O balango de energia parte do mesmo principio, generalizando (Eq. (A.35)) temos o
termo de retirada/adi¢do de calor, trabalho, somatdrio das entalpias de entrada de saida em

regime permanente (Eq. (A.36)).
0+ W, + Entrada — Saida = Acimulo (A.35)
Q+ W, + Y Foljy— ) FHj=0 (A.36)

Diferenciando em relacdo ao volume do reator, tem-se a Eq. (A.37). Desconsiderando o

trabalho e como vazdes e entalpias iniciais sdo constantes podemos simplificar a Eq. (A.37).

dQ dw, | d
Y H.| = A.37
v av tav [Z OHJO] dv [Z FJHJ] 0 (A3D)
dQ " dF dH;
v Lwtim L = —

Do balango molar e considerando apenas uma reagcao podemos reescrever a Eq. (A.26)
em (A.39). A variagdo da entalpia pode ser escrita de acordo com a Eq. (A.40). Substituindo a

Eq. (A.39) em (A.40), chegamos na Eq. (A.41).

QU

F;
= = PoTy = PuY;(—Ta) (A.39)

do dT
=Py ) V(1) = Y FCpy =0 (A41)
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Definindo as Eqgs. (A.42) e (A.43), as quais representam a troca térmica no sistema e a

entalpia de uma reacdo. Substituindo as duas em A.41 e rearranjando, temos A.44

dQ _ _ md, U
— = Ua(l, = T) = Undizl/4(Tr—T) =7 Tw=1 (A.42)
z v,H;(—1,) = AH (A.43)
dT 4U
D€y 7 = Po(T) (8H) = - (T = T,) (A44)

Para reagdes multiplas, o termo de reacdo € substituido por um somatério de reagdes i,

onde a taxa de reagdo ¢ a taxa de consumo de monoxido de carbono em cada reacgdo i (Eq.

(A.45)).

dT 4U
Doy g = o ) (o) (-8H) = (T~ T,) (A45)
i

Abrindo a vazao molar com a equagao A.27 e ao diferencial do volume em comprimento
do reator (Eq. (A.46)).

dT 4U
A%Z CiCpj == Pb Z(_rco,i)(_AHi) N (T —Ty) (A.46)

A razdo entre a vazdo e a area da secdo transversal ¢ a velocidade superficial. A

concentragdo molar por componente ¢ o produto fragdo molar e concentragao total, levando a
Eq. (A.47).

dT 4U
usC Z YiCpj 7, = Po Z(_Tco,i)(_AHi) A (T -Ty) (A.47)
i

Sendo a concentragdo molar total de um gés ideal definido pela Eq. (A.48) ¢ a

capacidade calorifica molar da mistura pela Eq. (A.49), substituindo as Egs. (A.48) e (A.49)
em (A.47), tem-se a Eq. (A.50).

P
C =— A48
- (A48)
> Y1) = Comotar (A49)

P aT 4U
Us o CPmotar 7 = Po E (—1co,:) (—AH,) — I (T -Ty) (A.50)
. l
l



66

Transformando capacidade calorifica molar em massica, Cpmoiar = MimCp (Eq. (A.51)) e
utilizando a relacdo da densidade de um gés ideal (Eq. (A.33)), tem-se a equagdo que descreve

o balango de energia, Eq. (3.14).

PM,,  dT 4U
Us g CP =Py Z(—Tco,i)(—AHi) A (T —Ty) (A.51)
l

dT 4U
usprCp a7 P E (=7c0,) (—AH)) — T (T-T,)
- l

L

(3.14)

A.1.4 Entalpias das reacoes

Considerando uma reagdo genérica do tipo aA + bB — ¢C + dD, onde a, b, ¢ e d sdo
coeficientes estequiométricos da reagdo. A entalpia padrao da reagdo por mol de A consumido,
pode ser definida a entalpia padrdo de formacdo dos produtos, menos a dos reagentes,

multiplicado pelo seu respectivo coeficiente estequiométrico (Eq. (A.52)).

c d a b
AH? = —AH? . +—AH?, — —AH? , ——AH? A51
Taf,Caf.Daf,Aaf,B ( )
A mesma relacdo vale para a variacdo da capacidade calorifica (Eq. (A.52)). Como a capacidade
calorifica ¢ representada por um polindmio (Eq. (3.18)), suas constantes podem ser escritas

como uma variagao na reagao (Eq. (A.53)). Assim, a varia¢ao da capacidade calorifica na reagao

em funcdo da temperatura fica de acordo com a Eq. (A.54).

c d a b
ACp,. =—Cp, +—Cpp, ——Cpy ——C A.52
Pr a Pc a Pp P Pa 7 PB ( )
c d a b
Aay, = a ag,c t 2 Qg,p — 7 Ap.a — p Ak g (A.53)
ACp, ) 5 .
R = Aao’r + Aal’—rT + AaZ,rT + Aa3,rT + Aa4’rT (A54)

A entalpia de uma reagdo em uma temperatura T ¢ definida de acordo com a Eq. (A.55).
Substituindo a Eq. (A.54) em (A.55), integrando e generalizando para a reacao i temos a relagao

que descreve a entalpia de cada reacdo em uma certa temperatura passa a ser dada Eq. (3.21).

T
AH, = AH + f ACp,dT (A.55)
T,
Aa, ;T?> Aa,;T® Aa-;T* Aa,;T°
AHizAH;’+R{IAaOJT+ Sttt — l

(3.21)

Aa, ;T? Aa,;T? Aas;T* Aa,;T?
_ IAao,jTr+ 1,jlr " 2,jlr " 3,jlr n 4,j rl}

2 3 4 5
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Coeficiente de condutividade térmica na dire¢do radial (DE WASCH e FROMENT, 1972):

Aer = Agr + 0,14A¢RePr

— pfusdp Pr = /’Lme

Re
Um /1f

d,a 1-¢
2= Arle g 4 P BAZE)
1 oy Tear

P

0,227.1073 ( T )3
a{ =
™ 1+ & 1 — Pem 100

2(1—¢€) Pem

3
3 Pem (T

= 0.227.10 3—(—)
Frv 2 — por, \100

2
(D=0,3;y=§;pem=0,7;ﬁ=1

Coeficiente de convecgao proximo a parede (DE WASCH e FROMENT, 1972):

A
h,, = hY, + 0,444RePr —
dp
8,694,
o o ——
w
i

Coeficiente de difusividade massica na direcdo radial (GUNN, 1987):

1 1 £

Pe Pe; TPe
Pe, =40 — 20e(-7/R®)
T = 1,2 (particulas esféricas)

Porosidade do leito (ZOU e YU, 1995):

4

d_p
£ = 0,400 + 0,010 <e1°‘686di - 1) ‘;—p < 0,256

(A.56)

(A.57)

(A.58)

(A.59)

(A.60)

(A.61)

(A.62)

(A.63)

(A.64)

(A.65)
(A.66)

(A.67)
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A.1.6 Discretizacao

Considerando a divisdo do dominio de acordo com Figura 17 e a aproximagao das

derivadas parciais em diferencas finitas.
Concentracao:

aij C}',m,n—l - 2Cj,m,n + Cj,m,n+1

= A.68
or? Ar? ( )
aCj ijn—l_ijn+1
= adl i A.69
pm e (diferenga central) ( )
aCc; C; —-C;
'} — jm+1,n jmn . . A.70
5, e (diferenca progressiva) (A.70)
* Emz>0er=0
aC;
—2 =0 (A.71)
or r=0

Recuperando a equacdo diferencial (Eq. (3.16)), a primeira derivada parcial no raio gera uma

indeterminacdo. Logo, ¢ necessario expandi-la em torno do proprio raio (Eq. (A.72)).

Dy (254, 196 %G _ 3.16
er arz r ar uS aZ - pbr] ( . )
O i e o B> R %G _ AT2

"lorz  r|or,-o O0r%,- r UsTgz = ~PpTi (A72)

Substituindo A.71 em A.72 e cortando os raios, tem-se A.73. Abrindo a segunda derivada em

primeira por diferenca central, temos a Eq. (A.74).

02%C; aC;
2Dey arzj - usa_zj = —PpTj (A.73)
aC; aC;

Igualando o ponto (m,n-1/2), localizado fora do dominio, ao ponto (m,n). Abrindo a derivada
parcial no ponto (m,n+1/2) em diferenca central e substituindo A.70 em A.74 chegamos na Eq.

(A.75).

4’Der Cj,m,n+1 - Cj,m,n aCj Cj,m+1,n - Cj,m,n

0T mn Az



69

No ponto (m,n) a derivada em relagdo ao raio € zero. Aplicando a distributiva (Eq. (A.76)) e

isolando Cj 11, temos a Eq. (3.33).

4D, 4D, U Ug

F jmn+1 — F jmn— E Cj,m+1,n + E Cj,m,n = —PpTj (A.76)
c _ pp1Az 1 4D, , Az 4D, , Az (3.33)
jm+in — s + - p jmn s p jmn+1

= EFmz>0e0<r<R

Recuperando a equagao diferencial (Eq. (3.16)) e substituindo as Egs. (A.68), (A.69) e (A.70),
temos a Eq. (A.77).

02Cj 10¢; aC;
Der\ 5zt 757 | s, = —PoTj (3.16)
D (Cj,m,n—l - 2Cj,m,n + Cj,m,n+1 + Cj,m,n—l - Cj,m,n+1>
er Ar? 2rAr (AT7)
Cj,m+1,n - Cj,m,n .
— Us Az = —PpTj
Aplicando a distributiva (Eq. (A.78)) e isolando C; ;44 » temos a Eq. (3.34).
Der 2D€1" Der Der Der

m jmn—-1 " Ar2 Cj,m,n + FC]',m,rwl + 2 Ar Cj,m,n—l - 2 Ar Cj,m,n+1

y y (A.78)
S S
- E Cj,m+1,n + E Cj,m,n = —PpTj
C. _ pptidz N (De,r Az B D, AZ) . (3.34)
Jm+in < ug Ar2  2ugrdr) 1
4 (1 _ 2D ﬂ) ' (De,r Az D, Az ) C
u, Arz) mn ug Ar? ' 2ug rdr) Mt
* Emz>0er=R
9,
F =0 (A.79)
T r=R

Recuperando a equacgdo diferencial (Eq. (3.16)), a primeira derivada parcial no raio gera uma

indeterminacdo. Logo, € necessario expandi-la em torno do proprio raio (Eq. (A.80)).

D ﬂ_Fl% —u%—— r. (3.16)
er\arz r or sz Prli '
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02c; 1[ac;  9%C
—I+=2 o+
““lor2 " r|or,—g Or?

Substituindo a Eq. (A.79) em (A.80) e cortando os raios, tem-se a Eq. (A.81). Abrindo a

o¢;
. (r=0)|t— Us 5 = ~PpTj (A.80)
r=

segunda derivada em primeira por diferenca central, temos a Eq. (A.82).

0%C; aC;
2D,y 72] - usa_Z] = —PpT; (A.81)
aCj aCj
T~ Tomnr| 96
2D, = /AT'/Z mr _usa_zj=_pbrj (A.82)

Igualando o ponto (m,n+1/2), localizado fora do dominio, ao ponto (m,n). Abrindo a derivada
parcial no ponto (m,n-1/2) em diferenca central e substituindo a Eq. (A.70) em (A.82) chegamos
na Eq. (A.83).

4’Der <% Cj,m,n - Cj,m,n—l) —u Cj,m+1,n - Cj,m,n
T s

Ar B Az

= —puT; A.
T mn 0 PpTj (A.83)

No ponto (m,n) a derivada em relagdo ao raio € zero. Aplicando a distributiva (Eq. A.84) ¢

isolando Cj 144 temos Eq. (3.35).

4D 4D u u
- Tezr Cj,m,n + Tezr Cj,m,n—l - A_; Cj,m+1,n + A_; Cj,m,n = —PpT; (A.84)
pptjdz 4D, Az 4D, , Az (3.35)
Cimtin = U + us Ar? Cimn-1+ (1 g F) Jmn

Temperatura:

0°T _ Tm,n—l B ZTm,n + Tm,n+1

A.85
or? Ar? ( .
aT Tmn-1— Tmn+1
S _-m ' - A.86
i A (diferenca central) ( )
oT T, -T,
== % (diferencga progressiva) (A.87)
* Emz>0er=0
oT
— =0 (A.88)
arr=0

Recuperando a equacgdo diferencial (Eq. (3.17)), a primeira derivada parcial no raio gera uma

indeterminagdo. Logo, € necessario expandi-la em torno do proprio raio (Eq. (A.89)).
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0T 10T oT
er\ 3,217 — PrusCp > 8z Pr Z(_Tco,i)(—AHi) (3.17)

9z2 " ror :
l

02T 1[aT 92T oT
Az Ty Ao Wr—o — O~ prusCpz = —Pb Z(_Tcm)( AH;)  (A.89)
Substituindo a Eq. (A.88) em (A.89) e cortando os raios, tem-se a Eq. (A.90). Abrindo a

segunda derivada em primeira por diferenca central, temos a Eq. (A.91).

0°T
20er 55~ PrusCo = =Py 2( rco,i) (—AH;) (A.90)
oT _aT
Jar n+1/2 or n—1/2 oT
2y | =R~ o =—pb2(—rcol( Aty (A91)

Igualando o ponto (m,n-1/2), localizado fora do dominio, ao ponto (m,n). Abrindo a derivada

parcial no ponto (m,n+1/2) em diferenca central e substituindo a Eq. (A.87) em (A.91)

chegamos na Eq. (A.92).

4/1er Tm,n+1_Tmn oT aT
Ar( Ar Frmn) Pty :_PbZ( Tco) (—AH)  (A.92)

No ponto (m,n) a derivada em relagdo ao raio ¢ zero. Aplicando a distributiva (Eq. (A.93)) e

isolando Ty, 44 5 temos a Eq. (3.37).

42 42 prusC prugC.
Feerm,rwl - Feerm,n - fA; : Tm+1,n + fA; : Tm,n = —Pp Z(_rca,i)(_AHi) (A93)
i
T _ Pb Z(_TCO,i) (AH;)Az +(1- 4y A_Z 4y ﬂ (3.37)

" EFEmz>0eO0<r<R

Recuperando a equacao diferencial (Eq. (3.16)) e substituindo as Egs. (A.85), (A.86) e
(A.87), temos a Eq. (A.94).

> Prits pd pr( Tco,i) (—AH)) (3.17)

0T 10T
"\a2z T rar

Tm,n—l - 2Tm,n + Tm,n+1 Tm,n—l - Tm,n+1 Tm+1,n - Tm,n
Aer + _—

Ar? 2rar ) ~ PrusCy Az
(A.94)

= —Pp Z(_rco,i)(_AHi)

Aplicando a distributiva (Eq. (A.95)) e isolando Ty, 1 ,, temos a Eq. (3.38).
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A‘er 2/167“ A‘er er er
7z Imn-1 = 7 T ¥ 5 T + 522 Tinn-1 = 52 T
(A.95)
prusC. prusC
- A; me+1,n +%Tm,n = —Pp Z(_rco,i)(_AHi)
L
T _ Pp Z(_rco,i) (AHi)AZ Ae,r A_Z_ Ae,r ﬁ
mAln prusCp prusCpAr?  pruCprdr) ™ (3.38)
oy Per 82 Der Az Doy Az '
prusCp Arz) ™™ " \puCp Ar2 * pruCprdr) ™"
* Emz>0er=R
or o (T-T,) (A.96)
0T r=g B Aer v .

Recuperando a equacdo diferencial, Eq. (3.17), abrindo a segunda derivada em primeira por

diferencga central e substituindo a Eq. (A.96) em (3.17) temos a Eq. (A.97).

0°T 10T dT
Aer Fro R prusCy I, = P Z(—Tco,i)(—AHi) (3.17)
L
or ot
O mmn+1/2 O mn-1/2 1 hy aT
Aer AT/Z - di/ZE (Tm,n - Tw) _pfust E
(A.97)

= —Pp Z (_rco,i)(_AHi)

Igualando o ponto (m,n+1/2), localizado fora do dominio, ao ponto (m,n). Abrindo a derivada
parcial no ponto (m,n-1/2) em diferenca central e substituindo a Eq. (A.87) em (A.97),
chegamos na Eq. (A.98).

Tm+ in Tm,n

Az

ZAer aoT Tm,n - Tm,n—l] 2hw/16r (T T ) pru C
a.. - mn ~— tw) =~ PfUstp

Ar |0rmn - Ar Aerd;

(A.98)

= —Pp Z(_rco,i) (—AH;)

l

Substituindo a primeira derivada no ponto (m,n) pela condi¢cao de contorno (Eq. (A.96)) temos

a Eq. (A.99).

22er
Ar

Zh T +1, _T ,
d:/(Tm,n_Tw)_pfust = ZZ =

hw Tmn_Tmn—l
——(T —T.)— d d —
|3 (T = 1) — 2

= —Pp Z(—rco,i)(—AHi)

4

(A.99)

Aplicando a distributiva temos a Eq. (100) e isolando T}, 41 5, temos a Eq. (3.39).
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2h,, 2h,, 20y 2A¢r 2h,, 2h,,
- FTm,n + WTW - FTm,n WTm,n—l — d_iTm,n + d_iTW
(A.100)
prugC prugC
- fAZ 2 Tm+1,n + fAZ £ Tm,n = —Pp Z(_Tco,i)(_AHi)
i
T _ Pbp Z(_TCO,L') (_AHi)AZ 2/16,r ﬁT
m+1n pfusCP pfusCP Ar2 mn—1
2h,, Az 21 Az 2h,, Az
+<1——W——i—2——w—>Tm’n (3.39)
prusCp Ar  prusCp Ar® prugCp d;
2h,,Az ( 1 N 1 ) T
prusCp \dr * d;/ ™"

A.2 Tabelas de propriedades

Tabela A2: Valores das constantes cinéticas.

Constante cinética Valor Unidade

krro 7,37E-07 mol/ga.s.bar?
Err 112 KJ/mol

K 0,267 Bar!

kwaso 680483  m?/gear.s

Ewas 145 KJ/mol

Tabela A3: Massas molares, entalpias de formagao e coeficientes do polindmio das capacidades calorificas para
cada componente (*POLING, PRAUSNITZ e O’CONNELL, 2001, °NIST ¢ “CHEMEO).

. Malssa AHZ ; Cp;/R = ao; +ay;T +ap;T? + a3 ;T° + a, ;T*
Componente J fomol] KI/moll  ao;  ai;10° a;;.105 a3 10° ay;.10°
CO* 2801 -110,53 3912 -3913 1182  -1302 0,515
Ho* 2016 0 2883 3,681 0772 0692  -0213
No 28,014 0 3,539 0261 0,007 0,157  -0,099
CO* 44000 393,51 3259 1356 1,502 2374 1056
H20* 18015 241,81 4395 -4186 1405  -1,564 0,632
CHa* 16053 7452 4,568 -8975 3,631  -3407 1,091
CoHg* 30,07 83,82 4178 4427 5660  -6651 2487
C3Hy* 44097 -10468 3,847 5131 6011  -7,893 3,079
CsHio* 58,124 12579 5547 5536 8057  -10,571 4,134
CsHiz* 72,151 -14696 7,554 0368 11,846 -14,939 5,753
CoHis* 84,162 -16692 8831 -0,166 14302 -18314 7,124
CrHie* 100205 -187.8 9,634 4,156 15494 -20,066 7,770
CsHg* 114232 20875 10,824 4983 17751 23137 8,980
CoHao* 128259 -228.86 12,152 4575 20416 -26,777 10465
CioHa* 142,86 -249,53 13467 4,139 23127 -30477 11,970
C11H20 156,313 -2703 43309 - . . :

Ci2Hoe* 170,34 -290,79 17,229 -7,242 31,922 42,322 17,022



Ci3Hos*
CisH30*
CisHz2*
Ci6H3s*
Ci7Hz6*
CigHas™*
Ci9Hao*
CaoHax*
Co1Has"
CooHag"
Co3Has"
Co4Hso"
CasHs,"
Co6Hss"
Co7Hse"
CasHss"
Ca9Heo"
C3oHex"
C31Hes"
CaoHes"
C33Hes"
Ca4H7o"
CssH7"
CaeH7s"
C37H7"
CasHzg"
C39Hso"
CaoHsy"
Ca1Hss"
CaoHse"
Ca3Hss"
CasHoo"
CasHoo"
CasHos"
Ca7Hog"
CasHog"
Ca9H00"

184,367
198,394
212,421
226,448
240,475
254,502
268,529
282,556
296,583
310,61

324,637
338,664
352,691
366,718
380,745
394,772
408,799
422,826
436,853
450,88

464,907
478,934
492,961
506,988
521,015
535,042
549,069
563,096
577,123
591,150
605,177
619,204
633,231
647,258
661,285
675,312
689,339

-311,42
-332,05
-352,68
-373,31
-393,94
-414,57
-435,83
-455,83
-476,77
-497,41
-518,05
-538,69
-559,33
-579,97
-600,61
-621,25
-641,89
-662,53
-683,17
-696,6
-724,45
-745,09
-765,73
-786,37
-807,01
-832,93
-848,29
-868,93
-900,15
-910,21
-930,85
-951,49
-977,41
-1000,33
-1029,25
-1034,05

18,546
18,375
21,18

39,747
23,813
25,13

26,447
27,764
108,34
115,71
123,2

130,8

138,5

146,3

154,17
162,13
170,16
178,26
186,41
194,62
202,88
211,18
219,53
22791
236,33
24478
242,42
261,75
270,23
278,82
287,39
295,98
304,53
313,09
321,64
330,56

-7,636
6,585
-8,424
-206,152
-9,210
-9,603
-9,998
-10,389

34,604
32,307
39,969
114,814
45,333
48,015
50,697
53,379

-45,978
-42,663
-53,290
155,548
-60,601
-64,256
-67,912
-71,567
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Tabela A4: Coeficientes dos polindmios da viscosidade e condutividade térmica para cada componente (YAWS,

2014).

Comp {j = boj + by ;T + by ;T? + b3 ;T* Aj = coj +cyjT + ¢y ;T? + 3T
i [wP] [W/m. K]

by, by by ;- 10* b3 ;.10% |co;.10* ¢1;.10° ¢p;.10% c3;.10M
CO  |18,0493 0,63753 -3,5748 10278 |9,9186 9,402  -4,0761 13751
H, 1,7611 034165 -1,8368  5,1147 109,79 66,411  -34,378 9,7283
Nz 4,4656  0,63814  -2,6596 54113 |-2,2678 10,275  -6,0151 2,2332
CO, 11,8109 049839  -1,0851 - -60,783  7,5351  0,94928 -1,1275
HO 22,8211 0,17387 32465  -14334 (56,199 1,5699 10,106 -2,4282
CHs |1,2603 043804 -2,4322 7,0981 |53,767 51555 16,655 -5,7168
CoHs  |-0,4813 034285  -0,90981 11,1542 |-79,531 73666 11,364 -4,0723
CsHs  |-9,1536 03591  -1,8324 54096 |-40,476 25353 18,879 -7,9767
CsHio |-9,3749 032979  -14348 3,646  [-9994 57329 11262 -4,4687
CsHip |-8,0625 0,29881  -1,251 3,343 |-37,359 29258 1332  -521
CeHis |-12,2389 0,28721 -1,0118 22911 |-76,801 3,801 11,318 -4,0157
C/His |-11,8801 02547  -0,77415 1,6008 |-107,51 50834 89837 -3,6628
CsHis |7,8618  0,13799 078319 -4,5043 |-53,128 12,8924 10,721 -3,9885
CoHzo |-2,32  0,15609  0,64067 -4,061 |-60,966 3,006  9,6292 -3,486
CioH2 |-3,5533  0,15976 046795 -3,242  |-58,677 12,7382 9,236  -3,3672
CiiHos |-1,23 0,16613  0,07906 -1,309  |-4,7829 0,59524 11,073 -3,8928
CiaHa |-0,2944  0,15429  0,1456  -1,4855 |-9,4847 11,0787  9,6077 -3,3601
CisHos |-7,1445  0,14046  0,48535 -3,2129 |-7,0671 12835  8,5953  -2,9868
CisHso |-6,5368  0,13083  0,54719 -3,4028 |14,891 091832 83093 -2,8842
CisHs |-7,4822  0,13015  0,51861 -3,2698 |12,476 1,0914 7,508  -2,591
CigHsa |-10,3223 0,13851 037926 -2,7263 (21,459  1,0113  7,0346 -2,4199
Ci7Hzs |3,7941  0,10731  0,37922  -2,0698 |0,43545 1,0113  7,0346 -2,4199
CisHss 3,769 0,10275 037491 2,015 |-5,6732 11,0113  7,0346 -2,4199
CioHso |3,8417  0,097717 0,37715 -1,9701 |7,3855  0,078292 7,6838 -2,6548
CaoHa2 |3,8189  0,093784 037158 -1,9134 |7,3012  0,064395 74249  -2,5566
CaiHas (3,7927  0,090217 0,36551 -1,8579 |-0,55681 0,46147 6,6244  -2,2645
CaoHa |3,7603  0,086879 035874 -1,802  |-0,42756 044135 6,4079 -2,1826
CasHas |3,6564  0,082258 03452 -1,715  |-0,31837 0,41619 6,0891  -2,0667
CasHso |3,6876  0,080951 03444  -1,6938 |-0,2427 0,40897 6,0098 -2,0327
CasHs2 |3,6481  0,078293 0,33697 -1,6415 |-0,17898 0,39584 5,8257  -1,9638
CyHss |3,5176  0,073929 03213 -1,5512 [-0,12698 0,37481 55103 -1,8513
CaHse 3,475 0,071629 031382 -1,5024 |-0,09156 0,36478 53451  -1,7899
CasHss |3,5224  0,071308 031449 -1,4936 [-0,06809 036533 5325  -1,7775
CaoHeo |3,4791  0,069256 030706 -1,4473 |-0,05096 0,35743 5,1733  -1,7214
CyoHe2 |3,4352  0,067313 02997  -1,4023 |-0,04112 0,35035 5,0279 -1,6678
CsiHes |3,6856  0,071165 031784 -1,4769 |-0,0406 037391 54136 -1,7572
CaHes 3,638 0,069281 031012 -1,4314 |-0,04203 036777 5,1694  -1,7044
CssHes |3,5918  0,067517 0,30265 -1,3879 |-0,04803 0,36235 5,033 -1,6546
CisHro |3,5446  0,060582  0,29523  -1,3454 |-0,05781 035735 14,9007 -1,6064
CssH7 |3,4986  0,06422 028804 -1,3048 |-0,07071 0,35286 4,7748  -1,5607
CicHza |3,4507  0,062654 0,28083  -1,2647 [-0,08611 03481 4,651  -1,5159



Cs7H7s
CssHrs
Cs9Hso
CaoHs2
Ca1Hsa
Ca2Hss
Ca3Hss
CasHoo
CasHon
Ca6Hos
C47Hos
CagHog
Ca9H100

3,4062
3,3622
3,3188
3,2759
3,2336
3,1919
3,1508
3,1102
3,0703
3,0309
2,9857
2,946

2,9068

0,061212
0,059835
0,058518
0,057256
0,056046
0,054885
0,053768
0,052694
0,051659
0,050662
0,049593
0,048638
0,047715

0,27404
0,26741
0,26095
0,25466
0,24853
0,24257
0,23676
0,2311

0,2256

0,22024
0,21457
0,20939
0,20436

-1,2271
-1,1908
-1,1557
-1,1219
-1,0892
-1,0577
-1,0272
-0,99782
-0,96939
-0,94191
-0,91339
-0,88726
-0,86201

-0,10365
-0,12284
-0,14335
-0,16488
-3,7146
-3,6565
-3,5975
-3,5445
-3,5041
-3,4543
-3,4019
-3,3734
-3,3206

0,34486
0,34148
0,33836
0,33546
0,55078
0,54296
0,53486
0,52748
0,5218
0,51466
0,507
0,50277
0,49492

4,5359
4,4253
4,3189
4,2165
3,7818
3,6933
3,6036
3,5195
3,4476
3,3667
3,2835
3,2236
3,1412
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-1,4743
-1,4344
-1,3961
-1,3594
-1,1978
-1,1665
-1,135
-1,1054
-1,0799
-1,0517
-1,023
-1,0016
-0,97348

Tabela A5: Condutividade térmica do catalisador em fun¢do da temperatura (YAWS, 2014)

l0gAssiia0 = A+ =+ CT + DT?

Sélido

A B C.10* D.10’
Co 2,0586 21,236 -4,6035 0,97404
AO3 1,6213 45,967 -9,4385 1,615




A.3 Dados experimetais

Tabela A6: Coletanea de dados experimentais.

77

Sel.  Sel. Sel.  Sel.

Ne fbar) (}rlfl/o (13/2101) (TOC) &}Elygcat b %N2 %CO» xco CHi CrCy Cs Cas Referéncias

' (%) (%) (%) (%) (%)
8 21 230 5000 0 0 250 1041 1110 66,08 829 VISCONTIefal. 2011
2 20 15 230 5000 0 0 22,57 9,05 - 69.52 1923 VISCONTI et al. 2016
3* 20 18 230 5000 0 0 22,17 889 10,98 75.84 1938 VISCONTI et al. (2009a, 2011)
45 20 21 220 5000 0 0 1375 975 1475 67.94 13.15 ;’SS)ONTI et al. (2007, 2009a, 2011 e
s¢ 20 2.1 230 5000 0 0 27.05 912 1272 73.67 16.59 ;’OIISSONTI et al. (2007, 2009a, 2011
6+ 20 2.1 235 5000 0 0 3499 9.64 1340 7329 1597 ;’OIISSONTI et al. (2007, 2009a, 2011
7% 20 2.1 230 4000 0 0 30.89 931 1471 69,50 13,57 ;’glngNTI et al. (2007, 2009a, 2011
g% 20 2.1 230 7000 0 0 1585 9.82 1063 74.60 17.37 VISCONTI et al. (2009, 2011 e 2016)
o* 20 2.3 230 5000 0 0 32,10 994 12,05 7145 1442 VISCONTI et al. (2009 ¢ 2016)
10% 20 2.7 230 5000 0 0 39.47 10,50 1498 70,13 1338 VISCONTI et al. (2007, 2009a ¢ 2011)
11 20 245 220 4800 0 0 220 631 845 4134 902 VISCONTI et al. 2009b
12 20 49 220 4800 145 0 650 1642 1474 5823 678 VISCONTI ef al. 2009b
13 20 49 220 4800 0 145 620 1398 1442 4960 551 VISCONTI ef al. 2009b
14 25 14 230 4600 235 0 2402 - - _ . VISCONTI e MASCELLARO, 2013
15 25 17 220 4600 235 0 175 - - _ - VISCONTI e MASCELLARO, 2013
16 25 17 225 4600 235 0 2457 - - _ . VISCONTI e MASCELLARO, 2013
17 25 17 230 4113 235 0 3503 - - _ - VISCONTI e MASCELLARO, 2013
18 25 17 230 4600 235 0 3033 10.64 1320 63.88 6,57 VISCONTIe MASCELLARO, 2013
19 25 17 230 4865 235 0 3066 - - _ - VISCONTI e MASCELLARO, 2013
20 25 17 230 5633 235 0 2662 - - _ _ VISCONTI e MASCELLARO, 2013



21
22
23
24
25

26*

27
28

25
25
25
25
25

25
25

1,73
1,73
1,73
2,1
2,1

2,1
2,1

220
230
240
200
230

230

230
230

6410
6410
6410
6410
4600

5000

5000
5000

24
24
24
24
23,5

0

23,5
45,1

S O O oo oo

0

26,05 9,76
42,11 10,63
55,18 11,91
20,02 8,24
39,46 -

29,56 10,10

37,63 -
31,72 -

10,95
11,10
12,02
10,36

11,24

76,45
74,94
73,54
78,77

73,92

15,40
15,65
12,44
21,18

18,88
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FRATALOCCHI e VISCONTI, 2015
FRATALOCCHI e VISCONTI, 2015
FRATALOCCHI e VISCONTI, 2015
FRATALOCCHI e VISCONTI, 2018
VISCONTI e MASCELLARO, 2013
VISCONTI et al. (2007, 2009a, 2011, 2013 e
2016)

VISCONTI e MASCELLARO, 2013
VISCONTI e MASCELLARO, 2013

(*) Média entre os valores experimentais de cada artigo. (-) Valor indisponivel
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