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RESUMO

AKAMATSU, C. M. Projeto e otimizacao de uma planta de metanol. 2019. 79 f.
Trabalho de Conclusao de Curso — Escola de Engenharia de Lorena,
Universidade de Sao de Paulo, Lorena, 2019.

O metanol € uma commodity que pode ser usada diretamente como combustivel
ou pode ser transformada, futuramente, em uma gama de produtos para diversos
setores. Desde o setor automobilistico ao setor farmacéutico, por exemplo. Dessa
forma, vé-se a importancia econdmica desse composto quimico mundialmente e
como o estudo continuo do processo de sua producao, é essencial. Com isso, 0
presente trabalho de conclusao de curso tem como finalidade o desenho, estudo,
e a simulagdo computacional, através do software Aspen HYSYS®, de uma planta
de metanol. Primeiramente foi feito o levantamento bibliografico das principais
matérias primas para escolha de qual seria utilizada no processo. O gas natural foi
escolhido como base para producdo de syngas, devido as suas inumeras
vantagens como baixo consumo de energia no processo e custos operacionais.
Depois, realizou-se o levantamento bibliografico dos principais processos e
tecnologias da producédo de syngas e, posteriormente, da producdo de metanol.
Assim, tem-se informacdes sobre as faixas operacionais dos parametros do
processo como um todo, e com isso foram escolhidos o reator de reforma auto-
térmico para producao de syngas e o reator de resfriamento em tubos para sintese
do metanol. Além disso, foram realizadas simula¢des de cada etapa, da planta
como um todo e encontrou-se as condigdes 6timas da planta projetada.

Palavras-chave: Metanol, syngas, Aspen HYSYS @, gas natural.



ABSTRACT

AKAMATSU, C. M. Design and Simulation of a methanol plant. 2019. 79 pages.
Monograph — Escola de Engenharia de Lorena, Universidade de Sao Paulo, Lorena,
2019.

Methanol is a commodity product which can be used directly as fuel or can be
transformed to huge range of end products in many areas. For instance, it could be
from the automotive to the pharmaceutical sector. Therefore, it is clear the economic
importance of methanol globally and how a continuous study of its production still
essential. Then, the goal of the present monograph is to design, study and simulate
(through the Aspen HYSYS® software) a methanol plant. First, it was done a review
about the main resources utilized globally and then choose the best option. The
natural gas was chosen to produce syngas because its advantages as low energy
consumption and low operational costs. Later, it was done a study in the main
process and technologies used to produce syngas and, then, methanol. Thus, we
have information about the operating ranges of the process parameters as a whole,
and with this we chose the auto-thermal reforming reactor for syngas production and
the pipe cooling reactor for methanol synthesis. In addition, simulations of each
stage of the plant as a whole were performed and the optimal conditions of the
projected plant were found.

Keywords: Methanol, syngas, Aspen HYSYS®, natural gas.
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1 INTRODUCAO

1.1 Contexto

Metanol, também conhecido como alcool metilico, hidroximetano ou alcool
de madeira, € uma matéria prima muito utilizada ha milhares de anos. Desde o
Antigo Egito como parte da solugéo no processo de embalsamento até hoje, como
um composto importante para a produgéao de resinas, farmacos, perfumes, entre
outros. Além de ser um excelente combustivel por conta prépria e poder ser

misturado com gasolina (OLAH, 2004).

Apesar do seu uso ter comecado ha milhares de anos no qual o processo
para producao era a pirélise da madeira, foi apenas em 1830 que metanol passou
a ser produzido comercialmente também pela destilagdo destrutiva da madeira
(CHENG E KUNG, 1994). No entanto, processos dependentes da madeira eram

muito limitados para se escalonar industrialmente.

Foi somente em 1923, quase um século depois da producao do metanol por
pirdlise da madeira, que a empresa alema, BASF, desenvolveu um processo
catalitico que possibilitou uma producdo em escala maior industrial. O processo da
BASF produzia metanol a partir do gas de sintese (syngas, do termo em inglés
synthesis gas) que na época era uma mistura de mondéxido de carbono e hidrogénio
(SHELDON, 2017).

Apesar do processo da BASF ter possibilitado a producdo em escala
industrial, o processo tinha que ser operado em condicdes extremas. Tais como
altas pressdes (acima de 300 atm) e altas temperaturas (300 — 400 °C) utilizando
um catalisador de cromato de zinco (Cr,0; — Zn0). Segundo Sheldon (2017), com
0 passar dos anos, muitas pesquisas foram feitas para o desenvolvimento de novos
catalisadores, o processo foi melhorado com adicdo da reciclagem de parte da
corrente final, trocadores de calor foram utilizados para um melhor aproveitamento
de energia, assim como o préprio desenvolvimento de novas tecnologias como foi

discutido no decorrer deste trabalho.

Dessa forma, com o avango das tecnologias, a otimizagdo do préprio
processo e descoberta de novos catalisadores, foi possivel chegar numa vasta
gama de aplicacbes em diversos setores, como mostrado na Figura 1.1, e,
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consequentemente, consegue contribuir com a economia em $55 bilhdes todo ano,
enquanto que cria mais de 90000 empregos ao redor do mundo (METHANOL
INSTITUTE, 2018)

Figura 1.1 - Cadeia de valor do metanol

(MTO — Methanol-to-oleofins; MTP - metanol-to-propylene; MMA — Methyl
Methacrylate; MTBE/TAME — Methyl tertiary-butyl ether/tertiary-amylmethylether;
DME — dimethyl ether; VAM — vinyl acetate monomer)

Feedstocks Product Derivatives Products/End Uses Sectors
BTl
=
Cw
D \ [
[>“ (At onyane | ———
Vi —
———
MTO/MTP Packaging (PET
[ oo St

Fonte: Alvarado (2017)

Esse conjunto de produtos finais fez com que a demanda de metanol
chegasse a 49,3 milhdes de toneladas métricas em 2010 e tem prospeccao de
chegar a 95,2 milhdes de toneladas métricas em 2021, segundo Alvarado (2017).
Ainda, é importante destacar que processos de MTO/MTP é o setor que apresenta
0 maior crescimento como mostrado na Figural.2. Provavelmente devido a
importancia comercial na industria petroquimica para producao de combustiveis ou

como intermediarios para obtencao de polimeros.
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Figura 1.2 - Demanda de metanol por produto final

Biodiesel Dimethyl Ether _Methylamines :
Gasoline Blending__ 3.8% 9.6% 4.0% Dimethy{Elher
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Methyl Methacrylate _—
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OthersDMT
6.3%

Acetic Acid /

10.8%

Formaldehyde Formaldehyde
34.0% 26.9%
Demand = 49.3 Million Metric Tons Demand = 95.2 Million Metric Tons
(2010) (2021)

Fonte: Alvarado (2017)

1.2 Justificativa

Com esse cenario econdmico apresentado, fica facil entender por que é
importante estudar o processo de sintese do metanol. Neste trabalho sao
apresentados os principais processos para producado de metanol, assim como suas
principais matérias primas e, por fim, a simulagdo de um processo, segundo a
escolha de uma das tecnologias da literatura revisada, utilizando o software Aspen
HYSYS®. Este trabalho é o aprimoramento das ferramentas de otimizagdo de uma
das disciplinas que foram realizadas na Universidade de Saskatchewan (Canada),
através do programa Ciéncias Sem Fronteiras em 2015. Nessa disciplina,
desenvolveu-se um projeto de uma planta de metanol, desde a escolha do local
onde seria a planta instalada até uma analise econémica de sua viabilidade.
Diferentemente da disciplina realizada no Canada, o presente trabalho tem um

enfoque e um aprofundamento maior na simulagédo de uma planta de metanol.
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1.3 Objetivo

O objetivo deste trabalho foi o projeto de uma planta de metanol desde a
produgédo do syngas, obtencdo do metanol e otimizacdo do processo através do

uso do software Aspen HYSYS®.

Espera-se atingir o objetivo geral, ao atender os seguintes objetivos

especificos do presente trabalho:

e Projetar uma planta de metanol seguindo os critérios fornecidos na
literatura cientifica.

e Simulacao e Otimizagao do processo dessa planta para obtencao dos
parametros adequados utilizando modelos termodinamicos simples e
eficientes.

e Aplicagao dos critérios de equilibrio de fases (equilibrio liquido-vapor)
adequados a altas pressbes e temperaturas utilizando a equagéo
cubica de estado de Peng-Robinson (abordagem phi-phi).
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Processo geral atual

Atualmente o processo de producdo de metanol mais comum pode ser
dividido em trés etapas basicas:

e Producao do gas de sintese (syngas);
e Conversao do syngas para metanol;

e Destilacao do efluente do reator.

A sintese do syngas pode ser obtida através de diferentes matérias primas
usando diferentes tecnologias. A principal forma de producéo de syngas é através
da reforma do gés natural. No entanto, pode ser potencialmente sintetizada através
da oxidacao parcial ou reforma de diversas matérias-primas a base de carbono (i.e.,
carvao, petréleo, biogas, etc) (BOZZANO E MANENTI, 2016). As possiveis rotas
de sintese do syngas podem ser resumidas na Figura 2.1.

Figura 2.1 - Rotas de sintese do syngas

Heavy Refinery
Coal
Residue Na‘l’“"‘a '-T'G oft-gases Natural Gas

Pre- Pre-
reforming Tubular reforming
Reforming

Tubular Tubular
Reforming J| Reforming

Gasification

H,S Secondary @ Autotherm.
Rectisol Reforming Reforming

CO Shift co,
Conversion Removal

Cold Box

v

H, H, (o{0] Synthesis Gas
Fonte: Wurzel (2007)

Apés a obtencdo do syngas, tem-se a sintese do metanol. Hoje em dia, as
condi¢cbes operacionais variam de pressdes entre 50 — 100 bar e temperaturas



16

entre 200 — 300°C. (BOZZANO E MANENTI, 2016). Os reatores comerciais mais

comuns operam segundo os seguintes principios (BERTAU et al, 2014)

e Reator Quench
e Reatores adiabaticos em série
e Boiling water reactors - BWR (Reator Agua em Ebulicdo)

e Gas-cooled reactors - GCR (Reator de Resfriamento Gasoso)

Todos esses reatores sao baseados em design de ciclo (loop). A Figura 2.2

representa um esquema da sintese do metanol basico com loop.

Figura 2.2 - Componentes basicos da sintese de metanol a partir do syngas

Converter

Synthesis gas
—

Circulator

Purge gas
Interchanger

Catchpot

Methanol Crude cooler

Fonte: Sheldon, 2017

A Ultima etapa é o processo de purificagdo do metanol
2.2 Matéria prima para producao do metanol

Segundo o Methanol Institute (2018), metanol pode ser produzido por uma
variedade enorme de matérias primas. Usando tecnologias de gaseificacao, syngas
pode ser produzido de qualquer derivado que é ou ja foi uma planta (METHANOL
INSTITUTE, 2018). Dessa forma, o syngas, requerido para sintese de metanol,
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pode ser produzido de varias fontes, as trés fontes principais sdo: gas natural,

carvao e biomassa.

A composicdo do syngas pode ser caracterizada pelo numero
estequiométrico S como descrito na Eq (1). Para produgdo de metanol e sob
condicdes ideiais, S = 2. No entanto, um valor um pouco maior que 2, mostra-se
6timo para maioria dos catalisadores comerciais. Os valores de S sdo diretamente
influenciados pelo tipo de matéria prima (BOZZANO E MANENTI, 2016).

_ mols de H, — mols de CO,
" mols de CO, — mols de CO

Ea (1)

O gas natural apresenta um S entre 2.8 — 3, ou seja, atinge valores bons
para o uso em conjunto com catalisadores comerciais. Além disso, o uso de metano
€ associado com baixo consumo de energia, capital investido e custos
operacionais. Ainda, syngas sintetizado do metano apresenta baixos niveis de
impurezas como enxofre, compostos halogenados ou metais. Isso minimiza as
etapas de purificagdo e mitiga problemas com envenenamento de catalisadores
(BOZZANO E MANENTI, 20186).

Nos ultimos anos, o carvdo vem ganhando grande espago no cenario
energético e como matéria prima em processos de conversdo. Para ilustrar esse
cenario, na China, em 2009, mais de 75%, de 40 milhdes de toneladas produzidas
de metanol foram baseados em carvao. No entanto, normalmente o carvédo é
escolhido ao invés do gas natural somente se 0 gas natural é escasso ou muito
caro ou se carvao é muito barato e disponivel em grandes quantidades. Isso
provavelmente devido aos altos custos em transporte do carvao e impactos
ambientais (BERTAU et al, 2014).

A biomassa pode ser usada para a producdo do syngas através de um
processo de gaseificacdo. A ideia do uso de biomassa surgiu com a ideia de usar
recursos renovaveis e sustentaveis incluindo biomassa, biogas, residuos agricolas
e municipais. Portanto, percebe-se que o uso de biomassa tem algumas vantagens
ambientais, mas o processo é ainda caro. Grande parte desse encarecimento deve-
se aos subprodutos das reagdes como compostos aromaticos que encarecem o
processo de purificagao total. (BERTAU et al, 2014).
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A escolha da matéria prima é de suma importancia ja que influencia
diretamente na “qualidade” do syngas (que pode ser medida pelo numero
estequiométrico S), custo e produtividade. Consideracbes econémicas
normalmente sdo os fatores com peso maior na escolha da matéria prima. No
entanto, disponibilidade a longo termo, considera¢des politicas, consumo de

energia e aspectos ambientais também sdo muito importantes para a decisao final.

Uma comparagao entre as possiveis fontes e suas respectivas capacidades
e custos pode ser vista na Figura 2.3.

Figura 2.3 - Custos da produg¢ao de metanol por tipo de matéria prima na literatura

..
il . v
= 1 © Waste/residues/by-products
8 o . @ L0;
5 @ $ & Coal
&
E - ™ e's + Notwal gas
= B
= Gy L) 5 B ] @
g & e ® "'-"* @ Eﬂ
& -] &

= = L f‘ ;ﬂ@ﬁep"‘ﬁﬁ@m 2 * & :

s ¢ ® 2

Methanol capacity. kifyr

Fonte: Production of Bio-Methanol (2013)

Pensando nas principais fontes de syngas mencionadas anteriormente
nesse trabalho, carvdo e biomassa encontram grandes obstaculos para serem
largamente integrados ao mercado de energia. Enquanto o processo de
gaseificacao do carvao oferece um método mais eficiente para producao de syngas,
0 uso de biomassa oferece um método mais ambientalmente amigavel. Com isso,
percebem-se as diferentes fontes que influenciam na capacidade e custo do
metanol, destacando-se o gas natural que apresenta uma boa performance a um
baixo custo. Assim, foi-se escolhido o uso de gas natural como matéria prima para
esse trabalho devido a maior eficiéncia e menor custo para produgéo de metanol.



19

2.3 Producao de syngas

Com o gas natural escolhido como matéria prima, se abordou apenas os
processos de sintese de syngas a partir do gas natural. Neste trabalho foram
abordadas as seguintes tecnologias para producédo de syngas: Reforma a Vapor
(Steam Reforming), Reforma Autotérmica (Autothermal Reforming) e Oxidacao

Parcial Catalitica (Catalytic Partial Oxidation).
2.3.1 Reforma a Vapor do Metano (RVM)

A reforma a vapor de hidrocarbonetos, com excesso de vapor, permite obter
um produto que consiste em hidrogénio, mondxido de carbono e dioxido de
carbono. O processo € endotérmico, dessa forma os reatores de reforma a vapor
precisam de energia para que as reagdes acontecam. (BERTAU et al, 2014)

Apesar de precisar de energia externa, a reforma a vapor catalitica € uma
das formas mais eficientes para produzir moné6xido de carbono e hidrogénio. Como
esse processo nNao necessita de ar na mistura da reagcdo, maiores concentracées
de hidrogénio no produto sdo obtidas. Além disso, a eliminacdo do oxigénio na
corrente inicial de matéria prima, melhora a eficiéncia total do sistema pela
minimizacdo de perdas energéticas da combustao do catalisador. (WANG et al,
2002)

De acordo com Aasberg-Petersen et al. (2011), a reforma a vapor ainda
permite 0 uso de diversos tipos de reatores, dependendo da aplicacdo especifica
desejada. Entre os principais tipos de reatores e as principais rea¢des quimicas

tem-se os seguintes:

e Pré-reformadores adiabaticos
e Tubular ou reformadores de vapor primarios

e Diversos tipos de trocadores de calor reformadores

CH, + H,0 S CO + 3H, AHay = —zoe% Eq (2)
CH, + CO, S 2CO0 + 2H, AHay = _a7 Eq (3)

mol
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CO + Hy0 S CO, + H, My = 412 Eq (4)
m
Cutt +1H,0 5 nCO + (n+) H, MMy = —1175-2 Eq (5)

As reacbes das equacoes 2 e 3 sao de reforma do vapor e do diéxido de
carbono com metano, enquanto a reacdo da equacao 4 é a reacdao de mudanca
agua-gas (water shift gas reaction). Todas as reagcbes acontecem
simultaneamente. A reacdo apresentada na equacao 5 € a reforma a vapor para
hidrocarbonetos de cadeia longa. (AASBERG-PETERSEN et al., 2011)

Como dito anteriormente, essas reagdes sdo extremamente endotérmicas o
que leva a expansao dos gases. E, portanto, a reacao da equacao 2 é favorecida a
baixas pressdes e a altas temperaturas, como pode ser visto na Figura 2.4, na qual
a conversao de equilibrio é mostrada em fungéo da temperatura e pressédo. O calor
necessario para converter uma mistura de razdo CHa4 : 2H20 é 214kJ/mol entre
600°C até 900°C (equilibrio) a 30bar. (AASBERG-PETERSEN et al., 2011)

Figura 2.4 - Reforma do vapor e conversao de metano (O/C: razao de vapor para

vapor no gas de alimentagao)
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Fonte: Aasberg-Petersen et al., 2004

Na Figura 2.5 apresenta-se o esquema de um tipico processo de reforma a
vapor do metano.
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Figura 2.5 - Esquema de uma tipica planta de RVM
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2.3.2 Oxidacao Parcial Catalitica (OPC)

Wang et al. (2002) descreve esse processo comecando pela alimentacéo de
hidrocarbonetos misturado com oxigénio em quantidades suficientes apenas para
qgue o carbono seja convertido em mondxido de carbono. A reagdo de combustédo
entre o ar e o0 gas natural no catalisador é limitada pelo controle da quantidade de
oxigénio injetada e pelo tempo de residéncia.

A Figura 2.6 representa o principio de funcionamento do OPC. Todas as
reacdes ocorrem no catalisador, diferente da Reforma Auto-térmica (RAT) que
possui um queimador/chama. Essas reagdes ocorrem em altas velocidades devido
ao uso de metais nobres como catalisador. (AASBERG-PETERSEN et al., 2011)
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Figura 2.6 - Reator OPC
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A reacao principal, apresentada na equacao 6, acontece no OPC. Estudos
mostram que ela € somente favorecida cineticamente em temperaturas acima de
900°C. No reator OPC, as temperaturas ultrapassam 1100°C na superficie do
catalisador, onde a reagédo acontece. Além disso, elevadas pressdes resultam em
conversdes estaveis, como pode ser observado na Figura 2.7 em que oxigénio foi
usado como oxidante em um reator OPC em escala laboratorial. (BASINI, et al,
2001)

CH, +1/20, S CO + 2H, Eq (6)
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Figura 2.7 - OPC com alimentacao de metano e oxigénio como oxidante
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2.3.3 Reforma Autotérmica (RAT)

Segundo Aasberg-Petersen et al. (2011), esse processo vem produzindo
syngas rico em hidrogénio e mondxido de carbono por décadas, através da mistura
na alimentacao de ar e vapor com o gas natural. Essa tecnologia ocorre em um
reator adiabatico onde ha a combinacao do processo de combustao e do processo
catalitico. A Figura 2.8 ilustra o esquema de um reator RAT.
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Figura 2.8 - Reator RAT
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As principais reagdes acontecem na camara de combustao. Uma mistura de
gas natural e vapor é parcialmente convertida por combustao pressurizada. As
temperaturas podem variar de 1100° até 1300°C perto do leito catalitico e podem
ultrapassar os 2500°C no nucleo da chama, dependendo das condi¢ées do
processo. Enquanto a pressdo média usada nos processos comerciais € de 40 bar.
O syngas eflui do reator em equilibrio quimico entre 850° até 1100°C. (BERTAU et
al, 2014)

Apesar de ocorrerem inumeras reacdes quimicas envolvendo radicais e
combustées na camara de combustdo, para simplificagdo do processo, sao
apresentadas as principais rea¢des que ocorrem (equagdes 7 — 9). Como se pode
observar nas reacées, devido as altas temperaturas, reacdes de reforma a vapor
(equagao 7) e water gas shift (equagado 8) acontecem de forma nao catalitica.
(AASBERG-PETERSEN et al., 2011)

CH, +3/20, S CO + 2H,0 AHS, = 5190 Eq (7)

mol
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CH, + H,0 S CO + 3H, A = ~206 -0 Eq (8)
K
€O+ H,0 S CO,+ H, AHSsg = 41— Eq (9)

A Figura 2.9 apresenta um esquema tipico de um processo com RAT.

Figura 2.9 - Esquema de uma planta tipica de RAT
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2.4 Sintese do metanol

Diferente da producéao de syngas na qual em cada tecnologia ocorre reacoes
diferentes de sintese, a producédo do metanol a partir do syngas, independente do
reator utilizado, ocorre através de trés principais reacdes. Dessa forma, este topico
foi dividido entre as reagOes da sintese do metanol e como a temperatura e a
pressao influenciam essas reacdes e as tecnologias comerciais mais utilizadas.

2.4.1 Reacoes de sintese do metanol

As equacobes 10 — 12 sao as principais reacdes envolvidas na produgao de
metanol a partir do syngas. As reagdes das equacgdes 10 e 11 sdo exotérmicas e
acompanhadas por uma diminuigdo do volume. Enquanto a reacdo direta da
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equacado 12 é levemente exotérmica. Portanto, a priori, a formagdo do metanol é
favorecida pelo aumento da pressao e a diminuigcdo da temperatura (BERTAU et
al., 2014).

€O + 2H, = CH30H Mnsscsonan = 9072 Eq (10)
CO; + 3H, S CH30H + H,0 AHR (298K 50 bar) = —40:9% Eq (11)
CO0 + H,0 S CO; + H, AHR 298K 50 bar) = —42% Eq (12)

A Figura 2.10 ilustra o comportamento da reag¢ao da equacéao 10 em relacao

aos parametros de pressao e temperatura que influenciam no rendimento.

Figura 2.10 - Equilibrio termodinamico da sintese do metanol a partir do syngas
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Apesar de baixas pressdes favorecerem a conversdo, atualmente o
processo de sintese acontece em altas pressées (num intervalo de 50 — 100 bar),
preferencialmente com valores perto da pressao requerida para producdo de
syngas por reforma a vapor. Isso faz com que haja uma redug¢éo nos custos no gas
de compressdo. Contudo, como mencionado antes, baixas pressdes nao
favorecem a conversédo para metanol o que leva 0os processos a usarem reciclo
para que se alcance um rendimento suficiente (BOZZANO E MANENTI, 2016).

No que se tange as temperaturas utilizadas, o processo de sintese de
metanol acontece entre 200 - 300°C, contradizendo as consideracdes
termodinamicas que sugere que temperaturas baixas de operacao favoreceriam a
formacao de metanol. O processo ocorre nessa faixa de temperatura devido a
limitacées termodinamicas de equilibrio e porque o catalisador utilizado é ativo
apenas nessa faixa de temperatura. Portanto, € o parédmetro a ser seguido
obrigatoriamente ja& que as Ultimas trés reacbes citadas anteriormente sao
promovidas pelo catalisador. (BOZZANO E MANENTI, 2016).

2.4.2 Projeto do Reator

Sabendo-se que as reacdes da sintese de metanol sdo exotérmicas, 0s
modelos de reatores disponiveis tém que providenciar um eficiente controle de
temperatura. Ou seja, tem que remover a energia de forma eficiente e, se possivel,
reutilizar essa energia para otimizacado do processo pelo ambito econdmico e
energético. Além de que altas conversdes por ciclo para que haja minimizagao de
custos dowstream (TIJM, 2001).

Este trabalho explorou apenas as opg¢des para tecnologias de fase gasosa.
2.4.2.1. Reator Quench

A estrutura de reatores quench pode acomodar até cinco leitos adiabaticos
de catalisadores em série dentro de um vaso pressurizado. (BERTAU et al., 2014)
sendo as condigdes de operacao de 50 — 100 bar e 270°C. O principal catalisador
utilizado é o Cu/ZnO/Al203 carregado em um Unico leito. (BOZZANO E MANENTI,
2016). O sistema de resfriamento se da pelo uso de um gas de resfriamento que é
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distribuido no leito através de pastilhas. Aléem disso, a alimentagédo de syngas e do
reciclo ajudam a mitigar a temperatura da reagéo, contribuindo para sua otimizagcéo
(BERTAU et al., 2014).

Apesar da otimizacao energética, sdo encontradas algumas desvantagens
em relacao a outros tipos de reatores. Algumas das desvantagens desse tipo de
reator sdo os grandes volumes de catalisadores necessarios, o que gera um perfil
de temperatura irregular. Portanto, zonas frias (baixa taxa de reac&o) e quentes
(desativagao do catalisador e formagao de subprodutos) podem ser encontradas
dentro do leito (BOZZANO E MANENTI, 2016). A Figura 2.11 mostra a estrutura de

um reator quench.

Figura 2.11 - Esquema de um reator quench
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2.4.2.2. Reatores Adiabaticos em Série

Normalmente € constituido por 2 — 4 reatores de leito fixo separados em
série. Assim, a diferenga entre reatores adiabaticos e quench é que o primeiro
consiste em varios vasos pressurizados separados com sistema de resfriamento
entre os reatores. Portanto, requer um volume menor de catalisador. No entanto,
reatores adiabaticos requerem um grande numero de tubulagbes e vasos.
(ANONIMO, 1993).

Durante o processo nesse sistema, o vapor pode chegar a 30 bar podendo
ser reutilizado apenas para o aquecimento do gas de alimentacdo. O custo inicial
investido também pode ser baixo, j& que os equipamentos podem ser todos do
mesmo tamanho. No entanto, devido ao volume de tubulacdes interconectando o
sistema e o reciclo em todos os reatores, uma area muito grande € requerida
(ANONIMO, 1993).

2.4.2.3. Reator de Agua em Ebulicdo (Boiling Water Reactor - BWR)

O principio de funcionamento desse reator € o mesmo que um trocador de
calor do tipo casco e tubo, na qual o catalisador fica na parte do tubo. O
resfriamento do processo acontece pela circulacao de agua em ebulicdo na parte
do casco. Através do controle de pressao da agua em ebulicao, é possivel controlar
a temperatura da reagéo e otimizar o sistema (BERTAU et al., 2014). Além disso,
o vapor de alta presséo (40 -50 bar) pode ser utilizado como vapor do processo
(BOZZANO E MANENTI, 2016). A Figura 2.12 mostra a estrutura desse reator.
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Figura 2.12 - Esquema de um BWR
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Diferente dos outros dois reatores citados anteriormente, o BWR tem
natureza isotérmica e permite altas conversdées comparado com a quantidade de
catalisador instalada. No entanto, para garantir uma velocidade de reacéo
apropriada, o reator tem que operar em temperaturas intermediarias (230 — 265°C)
e em uma faixa de pressado de 50 — 100 bar (BOZZANO E MARENTI, 2016).
Portanto, a razdo de reciclo ainda pode ser significativa. Além disso, esse tipo de

reator requer um alto investimento inicial e seu tamanho maximo é limitado.
(BERTAU et al., 2014).

2.4.2.4. Reator de Resfriamento em Tubos

Reatores de resfriamento em tubos podem usar o préprio gas de alimentacao

ou agua como fluido para tornar o sistema isotérmico. No caso de uso do préprio
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gas de alimentacao, este € usado para controlar a temperatura do leito catalitico. O
gas de alimentacgéo “fresco” entra pelo fundo do reator e é pré-aquecido conforme
flui para o topo do reator enquanto resfria o leito catalitico. No topo do reator, o0 gas
de alimentacao aquecido entra pelos tubos, onde se encontra o leito catalitico, flui
para o fundo do reator novamente e enquanto percorre os tubos, a matéria prima

em contato com o catalisador, a reacao acontece. (BERTAU et al., 2014).

Este reator precisa de um grande numero de vasos e tubos, o que aumenta
o custo de material e manutencdo. No entanto, essa desvantagem pode ser
superada pelas suas vantagens. Esse reator tem uma vida de catalisador longa,
baixo custo de investimento devido a combinacao da troca de calor eficiente e baixo
volume de catalisador necessario, consequentemente, precisa apenas de alguns
equipamentos em sua estrutura. Ainda, por apresentar condi¢cdes isotérmicas,
assim como o BWR, o controle da temperatura é de facil aplicagdo (ANONIMO,
1993).

2.4.2.5. Plantas Comerciais Existentes

Os reatores apresentados anteriormente sao tecnologias fundamentadas em
diferentes teorias separadamente. No entanto, na maioria dos casos, € a
combinacao desses processos para aprimorar a eficiéncia. A maior parte das
plantas séo licenciadas pelas empresas Lurgi (27%), Johnson Matthey (JM)/Davy
(25%), Topsoe (16%), entre outros, cada qual com uma tecnologia e/ou
combinacgao de processos diferentes, desde a produgcao do syngas. (BERTAU et
al., 2014).

Por exemplo, o processo de Lurgi utiliza a combinacéo de tipos de reatores
de resfriamento e tubos: um reator de resfriamento por gas (gas-cooled reactor -
GCR) e um reator de resfriamento por agua (water-cooled reactor — WCR) como
pode ser observado na Figura 2.13.
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Figura 2.13 - Sistema combinado de Lurgi
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2.5 Simulador de Processos

A simulacao de processos € a representacdo de um processo quimico que,
através do uso de modelos matematicos, consegue retornar informacdes sobre a
performance do processo quimico. Dados como balangos de energia e massa,
dimensionamento e calculo dos custos dos equipamentos, podem ser obtidos de
uma forma bem mais dindmica e rapida do que era feito a algumas décadas atras
(YEE FOO et al., 2017)

Atualmente ha diversos simuladores de processos quimicos disponiveis no
mercado. Até mesmo simuladores gratuitos com um bom desempenho, como é o
caso do COCO (CAPE-OPEN to CAPEN-OPEN), ja podem ser encontrados. Neste
trabalho foi utilizado o software Aspen-HYSYS®®, da AspenTech, por essa
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ferramenta ser bem-conceituada e estabelecida em industrias de 6leo e gas,
refinarias e empresas de otimizacdo de processos (ASPENTECH, 2018).

Além disso, esse software tem uma forte fundamentacao termodinamica com
uma vasta opcao de métodos para o calculo de propriedades e de modelos
termodinamicos, um banco de dados com mais de 1500 componentes e diversos
modelos de equipamentos. Isso faz com que haja uma grande flexibilidade na sua
aplicacao com um grau de confiabilidade razoavel. (ASPEN TECHNOLOGY, 2005)
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3 METODOLOGIA

O foco desse projeto € o desenho de uma planta de metanol e a otimizagcao
das condi¢cbes do processo, dentro do intervalo de temperaturas e pressoes,
segundo o levantamento bibliogréafico. Para isso, fez-se necessario o estudo da
importancia do metanol na economia atual, das principais matérias-primas
utilizadas e, principalmente, do processo e suas principais tecnologias utilizadas
segundo a literatura cientifica. As andlises do processo proposto foram feitas
através da utilizagéo do software Aspen-HYSYS®.

Dessa forma, a primeira etapa dessa monografia € o levantamento
bibliografico do processo geral da producao de metanol. Com isso, o entendimento
das principais etapas e os fatores foi necessario para determinar sua influéncia na
sintese de metanol. Assim, o primeiro ponto importante é a escolha da matéria-
prima, ja que esta ditou o principal fator na escolha da tecnologia utilizada e,
portanto, no processo de producdao. Com esse critério, 0 gas natural foi escolhido
como matéria-prima para producao de syngas. Portanto, a partir disso, enfoca-se

apenas na descri¢cao de processos que utilizam o gas natural como matéria-prima.
3.1 Projeto da planta

E de conhecimento geral que o reator em um processo quimico & o “coraco”
do processo. Portanto, este trabalho focou na escolha dos reatores das etapas de
sintese do syngas e sintese do metanol por serem as principais etapas do
processo. A escolha dos reatores foi realizada com o auxilio de uma tabela de
deciséo.

A partir disso, foi criado um fluxograma (process flow diagram — PFD)
incluindo os equipamentos necessarios para que as condigdes minimas e maximas
sejam alcancgadas. Procurando sempre respeitar as boas praticas de escolha de
equipamentos, como por exemplo, para se obter temperaturas acima de 250°C
deve-se utilizar aquecedor de chama/fornos ou fluidos térmicos, ou em casos em
que é preciso comprimir uma corrente gasosa em uma taxa maior que 3 (ou seja
pressao de saida/pressdo de entrada € maior que 3) é recomendado o uso de
multiplos estagios e resfriamento. (SILVA, 2017)
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3.2 Simulacao do processo

Com o fluxograma montado, a préxima etapa foi a escolha de um modelo
termodin@mico que atendesse as necessidades dessa planta. O uso apropriado dos
parametros do pacote de propriedade termodinamico € essencial para simulagcéao
de qualquer processo quimico. Efeitos da pressao e da temperatura podem afetar
drasticamente a precisado dos resultados dada a falta de parametros ou parametros
usados em diferentes condicdes. (AEA TECHNOLOGY, 2000)

A selecdo de um pacote de propriedade disponivel no HYSYS®, permite
prever as propriedades das misturas. A equagdo cubica de estado de Peng-
Robinson (PENG E ROBINSON, 1976) é geralmente o modelo termodinamico
recomendado para 6leo, gas e aplicacdes petroquimicas. A equacao de Peng-
Robinson, além de ser simples de resolver matematicamente, precisa apenas de
propriedades criticas e suporta intervalos amplos das condi¢des do processo
(pressao e temperatura). Esse modelo esta implementado em todos os simuladores
comerciais e pode ser utilizado para uma grande variedade de sistemas
multicomponentes (AEA TECHNOLOGY, 2000). Por esses motivos, 0 modelo de
Peng-Robinson foi escolhido para ser usado nesse trabalho.

Por fim, com o fluxograma pronto, o pacote termodinamico (equacédo de
estado e regras de mistura) selecionado e os devidos parametros configurados, foi
realizado um estudo de otimizacao desse processo. Forao analisadas as variacdes
nas pressdoes e temperaturas nos reatores segundo os intervalos teoricos
encontrados na literatura. Assim como vazao, reciclo e, se necessario, pequenas
variacdes no fluxograma para que se obtenha os étimos valores energéticos e

pureza do metanol.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Escolha dos reatores

Para a escolha dos reatores tanto referente a produgéo do syngas quanto a
produgdo do metanol, utilizaram-se tabelas de decisbes com aspectos
considerados importantes pela literatura, visando sempre a reducao de custos e

melhor qualidade do produto final.
4.1.1 Reator do Syngas

Para escolha do reator do syngas, consultou-se primeiramente o0s
parametros chaves para producao de metanol a partir do syngas. Esses parametros

podem ser encontrados na Tabela 4.1

Tabela 4.1 - ParAmetros chave para producido de metanol

Parametro Teor/Nivel/Valor

H./CO ~2

CO: Baixo®@

Hidrocarbonetos Baixo®

N2 Baixo

H-0 Baixo

Contaminantes <1ppm de enxofre, baixo de particulas
Valor de aquecimento N&o importante©

Pressao (bar) ~140 (fase vapor)

Temperatura (°C) 100 - 200

Fonte: Adaptado de Bertau (2014)

@ Um pouco de CO2 pode ser tolerado caso a razdo Ho/CO seja maior que 2; se Hz estiver em
excesso, CO: pode ser convertido para metanol

() Metano e hidrocarbonetos mais pesados precisam ser reciclados para conversdo do syngas e
representam ineficiéncia no sistema

(© Contando que os valores de Ho/CO e niveis de impurezas sejam alcangados, valor do
aguecimento ndo sao criticos

Segundo Bertau (2014), um dos parametros mais importantes para se
analisar é a razdo H./CO, ja que para cada produto tem valores de H./CO 6timos para
uma melhor performance. No caso do metanol essa razao é igual a aproximadamente 2,
com algumas ressalvas segundo aos niveis CO- e outras impurezas, na qual a razédo H./CO
pode ser um pouco maior na presenga de um pouco de CO: ja que reagdes em paralelo
(equacao 11) podem ocorrer, produzindo também metanol.
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Com isso em mente, tem-se a Tabela 4.2 com o resumo das principais

caracteristicas dos reformadores, assim como as vantagens e desvantagens.
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Tabela 4.2 - Comparacgao de tecnologias geradores de syngas a partir do gas natural

. Pressdo Temperatura
Tecnologia H>/CO® (ban)@ (°C)@

Vantagens®

Desvantagens®)

RVM 3-6 20 -30 800 - 900

OPC 1,6-2 15-40 800 - 1000

RAT 16-25 20-70 850 - 1300

- Processo mais conhecido pela

industria;

- Oxigénio ndo necessario, com
menores temperaturas de operagio;
- Melhor razédo H2/CO para producéo

de combustiveis liquidos.

Dessulforizagdo da matéria-prima
nao é necessaria

- Projetado para economizar
energia;
- A razdo H2/CO pode ser controlada
ajustando a temperatura de saida do
reator.

- Mais caro que reformadores OPC e RAT;
- Reciclo de CO e remogéao do excesso de hidrogénio por
membranas.

- Operagao a altas temperaturas;
- Geralmente requer planta de oxigénio.

- Pouca experiéncia comercial;

- Geralmente requer planta de oxigénio.

Fonte: @ Korobutsyn et al, 2000
®) Ghoneim, 2016



39

Assim, a partir dessas informacdes foi criada a tabela de decisédo (Tabela
4.3) para escolha do reformador de metano foram considerados trés critérios, na
qual cada critério tem um peso diferente, depois foi-se atribuido “notas” de um a
trés para cada reator, sendo trés o melhor e um o pior. Em seguida, é calculado o
total de cada reator, multiplicando o peso do critério pela nota e somando os
resultados na coluna total, na qual o maior valor foi o reator escolhido. Vale ressaltar
que outros fatores importantes ndo foram considerados para escolha do reator, tais
como capacidade de sintese da planta, custo do investimento inicial, localiza¢ao da
planta, utilidades disponiveis etc., que sdo aspectos muito importantes no quesito
de custo e viabilidade da planta de acordo com Bertau (2014). Na tabela de deciséo,
foi considerado apenas critério para a escolha do reator isoladamente.

Tabela 4.3 - Tabela de decisédo para escolha do reator de reforma

Critérios

H2/CO Eficiéncia Energética Condicoes de processo Total

Peso

3 2 1
Reator de reforma
RVM 1 1 3 8
OPC 3 2 1 14
RAT 2 3 2 14

Fonte: Prépria

O reator RVM teve o pior resultado tendo em vista que o propésito do syngas
é a producao de metanol neste projeto, o que condiz a literatura. Segundo Ghoneim
(2016), OPC e RAT séo boas escolhas para produzir syngas quando nao se precisa
de um H2/CO tao alto, que é a caracteristica mais forte do reator RVM, e ainda, tem
bons resultados no quesito de redug¢ao do consumo de energia termal, que é uma

das desvantagens do RVM.

Considerando agora um “empate” entre os reatores OPC e RAT, é
necessario analisar as caracteristicas dos reatores com mais profundidade. Dessa
forma, o reator OPC possui a razao H2/CO mais proxima do ideal para a produgéo
do metanol. Em contrapartida, o reator RAT possui a melhor performance em
energia. Portanto, num primeiro instante, segundo a razao H2/CO, o reator OPC
seria 0 mais ideal, mas segundo Ghoneim (2016), pode-se conseguir essa razao
no RAT através do controle da temperatura de saida do reator. Dessa forma, o fator
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em performance energética se torna o mais importante e, portanto, o reator RAT é
0 mais vantajoso e, assim, o escolhido para ser usado na planta.

4.1.2 Reator do Metanol

Na Tabela 4.4 encontra-se um resumo comparativo das tecnologias
disponiveis para a sintese de metanol a partir do syngas, conforme foi descrito na
secao 3.4.2.
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Tabela 4.4 - Comparacao de tecnologias geradores de metanol a partir do syngas

Pressao Temperatura

Tecnologia (bar)@ (°C)® Vantagens Desvantagens
Reator 50 - 100 570 - Parte da energia pode ser recuperada quando - Grandes volumes de catalisador;®
Quench efluente esta a altas temperaturas (150 - 270)® - Perfil de temperatura irregular
Reatores -Energia do efluente é usada para aquecer a
adiabaticos 50 - 100 570 alimentagéo; - Requer um grande nuamero de tubulagées;
om série -Requer um volume menor de catalisador que o -Eficiéncia por area reduzida

reator quench

-Controle de temperatura eficiente © - @;
BWR 50 - 100 230 - 265 -Vapor de alta presséo (40-50 bar) pode ser
utilizado no processo®

Reator de -Baixo volume de catalisador®;
resfriamento 50 - 100 230 - 265 -Controle de temperatura eficiente;
em tubos -Numero de equipamentos reduzidos

- Alto investimento inicial®@;
- Tamanho maximo limitado;
- Raz&o de reciclo pode ser significativa

- Requer grande niimero de vasos e tubos®);
- Alto custo de material e manutengao

Fonte: @ Bertau, 2014
® Anénimo, 1993

© Bozzano e Manenti, 2016
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Com as caracteristicas dos reatores resumidas na tabela, facilita-se a
montagem da tabela de deciséo (Tabela 4.5). Esta tabela funciona da mesma forma
que a Tabela 4.3. Assim, o reator que tiver a maior pontuagéo total, € o melhor
reator segundo os critérios descritos na tabela. Dessa vez, como nos reatores
ocorrem as mesmas reagoes, a eficiéncia energética foi considerada como fator
mais importante; depois a complexidade dos equipamentos, isto €, quantidades de
tubos, vasos e equipamentos adjacentes necessarios que acarreta consequéncias
no investimento inicial e manutencao; em seguida o volume do catalisador que
encarece o investimento inicial e manutencdo do catalisador; e, por fim, as

condi¢oes do processo, que sdo bem similares nos reatores estudados.
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Tabela 4.5 - Tabela de decisado para escolha do reator de sintese de metanol

Critérios

Eficiéncia Complexidade dos Volume do

Condicoes

Total

energética equipamentos catalisador de processo
Peso
Reator 4 3 2 1
Quench 1 2 1 1 13
Adiabaticos em série 2 1 2 1 16
BWR 4 3 3 2 33
Reator de resfriamento em tubos 3 4 4 2 34

Fonte: Propria
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A tabela de decisdo (Tabela 4.5) indica o reator de resfriamento em tubos
como a escolha do reator de sintese de metanol. No entanto, o reator BWR tem
uma caracteristica muito interessante que € a producao de alta pressao que pode
ser usado em outras etapas do processo. Assim, para que a planta usufruisse
desse beneficio, optou-se por utilizar o conceito semelhante a planta de Lurgi, em
que utiliza dois reatores de resfriamento em tubos, na qual um é resfriado por gas
(GCR) e o outro por agua (WCR). Este ultimo pode gerar vapor a 50 — 60 bar que
pode ser utilizado em outras partes da planta, além de ter alta eficiéncia em

conversao do syngas e baixo investimento inicial (BERTAU, 2014)

4.2 Fluxograma no HYSYS®

A montagem do fluxograma final foi baseada nas 3 etapas principais e,
obviamente, a partir das escolhas dos reatores selecionados na secao 4.1. Foi
executado e testado separadamente cada etapa e somente depois, construido o

fluxograma final.
4.2.1 Etapa 1 - Producao do gas de sintese (syngas)

Assumindo que o gas natural tem caracteristicas de um gas ideal, tem-se a
Tabela 4.6 com a composi¢ao média molar (DEMIRBAS, 2010).

Tabela 4.6 - Composicao média do gas natural

Hidrocaboneto Composicao (mol%)
Metano 94,9
Etano 2,5
Pronano 0,2
Isobutano 0,03
n-butano 0,03
Isopentano 0,01
Hexanos 0,01
Nitrogénio 1,6
Diéxido de Carbono 0,7
Oxigénio 0,02

Fonte: FARAMAWY et al, 2016
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Foi utilizado um reator de equilibrio, j& que o programa nao possui um reator
compativel com o de reforma auto-térmica. Além disso, foi utilizada a energia livre
de Gibbis como parametro das reagdes que é uma configuracdo disponivel no
software para quando ndo ha informacdes das constantes de equilibrio. A Figura

4.1 representa o fluxograma da etapa 1:

Figura 4.1 - Fluxograma do reator auto-térmico

Syngas

Ar

F

—J
Matwral

—
—

¥ 'y

ATR-101

L 3

Q=100

Fonte: Prépria

Executando um estudo de caso com as variaveis da corrente de ar (vazao),
corrente de gas natural (vazao), corrente do vapor (vazdo) e da pressao e
temperatura no RAT como pode ser observado na Figura 4.2. Na Figura 4.2,
considerou-se Gas Natural — Pressure como a pressao do reator e Syngas —
Temperature como temperatura do reator por restricdes de como controlar esses

parametros no software.
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Figura 4.2 - Parametros imputados no estudo de caso na sintese de syngas

Setup | Results | Plots | Failed States |
Object Variable Independent Include
Ar Mass Flow Yes vl =
Vapor Mass Flow Yes 2 |E
Gas Matural Mass Flow Yes 2
Gas Matural Pressure Yes [l
Gas Matural Temperature Yes [l
Ar Temperature Yes 2 -
[
Add | [ Remove | [  Edit |
State Input Type |Nested - [C] Reset after Run
Number of States im Step Downward
Independent Variable Low Bound High Bound Step Size
Ar - Mass Flow 41,67 208,3 83,33 4
Gas Natural - Pressure 10,00 80,00 2333
Gas Natural - Temperature 800,0 1400 300,0
Ar - Temperature 800,0 1400 300,0 =
Vapor - Temperature 800,0 1400 300,0
Q-100 - Heat Flow 0,0000 5,000e+005 2,500e+005 =

Fonte: Prépria

Com isso, obteve-se os seguintes resultados representados na Figura 4.3.
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Figura 4.3 - Taxa de conversao do metano e vazao total de saida do RAT segundo variagcdes na temperatura, pressao e vazao inicial
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A partir da Figura 4.3, nota-se que quanto maior a temperatura, maior a taxa
de conversdo. No entanto, a partir 1000°C, a taxa de conversdao se torna
praticamente constante, indicando assim que o gasto de energia para chegar em
temperaturas maiores nao vale a pena. Para pressao, conseguiu-se boas taxas de
conversdo independente de seu valor. Portanto, foi trabalhado com baixas
pressdes. E por fim, percebe-se que uma vazdo massica maior do ar, uma vazao
intermediaria do vapor e uma vazao menor do gas natural, obtém-se uma maior

taxa de conversao.

Com isso, a Tabela 4.7 resume os parametros iniciais que resultam no

melhor rendimento (~74%) segundo este estudo desta etapa

Tabela 4.7 - Valores iniciais das condigdes com melhor performance

Variavel Unidade Valor
Ar - Mass Flow kg/h 208,3
Vapor - Mass Flow kg/h 41,67
Gas Natural - Mass Flow kg/h 125
Gas Natural - Temperature °C 1400
Ar - Temperature °C 1100
Vapor - Temperature °C 800
Gas Natural - Pressure bar 10,01
Q-100 - Heat Flow kJ/h 250000
Syngas - Temperature °C 1064

Fonte: Propria

4.2.2 Etapa 2 - Conversao do syngas para metanol

A partir das concentracoes e vazdes obtidas na etapa 1, foi construido a

fluxograma da etapa 2, como mostra a Figura 4.4
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Figura 4.4 - Fluxograma dos reatores de tubo de sintese do metanol

Syngas-3
E-105
1 Sy Tgas
p;’;-Faate: "_
o210
PFR-12D
d——————
Q-150
PFR-102
Lo g—
WCR-Outlet GCR-Outlet

Fonte: Prépria

Para essa etapa, adaptou-se o modelo cinético das reacdes de sintese do
metanol (equacdes 10 — 12) segundo Graaf et al. (1990) para que fosse possivel
configurar no software. Além disso, nos anexos A-D encontram-se as constantes
cinéticas de reacao, de adsor¢ao de equilibrio e das reagdes de equilibrio de acordo
com Graaf et al. (1990) e Graaf et al. (1986). Para melhor ilustracao, as Figuras 4.5

e 4.6 mostram os parametros configurados no programa da equacao 10.
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Figura 4.5 - Parametros estequiométricos da reagao de hidrogenag¢ao do monoxido
de carbono (eq. 10)

@’ Heteregeneous Catalytic Reaction: CO hydronization-1 — O *
Stoichiometry | Reaction Rate
- Stoichiometry ~Basis
Component Mole Wt. Stoich Coeff Basis Partial Pres
co 23011 1,000 Base Component o
Hydrogen 2016 -2.000 Rxn Phase VapourPhase
Methanol 32042 1,000 Min. Temperature -273,1C
co2 44010 0,000 Max Temperature 3000 C
H20 18,015 0.000
**Add Comp™* Basis Units | bar & |
Rate Units |kamo!s/m3—s "|
E] Balance Error 0,00000
LLEE Reaction Heat (25 C) -91e+04 klfkgmole

Fonte: Prépria

Figura 4.6 - Parametros das constantes da reacao de hidrogenacdo do mondxido
de carbono (eq. 10)

@ Heterogeneous Catalytic Reaction: CO hydronization-1 — O *
Reaction Rate
~Numerator
- Forward Reaction
Components Forward Order Reverse Order
A 1,0562e+03 © 1,000 0,0000
3 66200 Hydrogen 1,500 -0,5000
B <enip> Methanol 0,0000 1,000
e P co2 0,0000 0,0000
erse Reaction uzo 0,0000 0,0000
A 4,4133e+015 <empty>
E! 1,6458e+005
B <empty>
~ Denominatar
Component Exponents
E
A [k)/kgmole] co Hye Denominator Exponent
2,1600e-005 -46800 1,0000 - '1
7,0500e-007 -61700 0,00000
6,3700e-009 -84000 0,00000 3
1,3800e-013 -1,3080e+005 1,0000
4,4900e-015 -1,4570e+005 0,00000 o
7] sonen T nnnnn A anann .

Fonte: Propria
Novamente, executando um estudo de caso levando em consideracao as

condi¢des da Tabela 4.7, foram imputados os limites mostrados na Figura 4.7,

variando dessa vez pressao e temperatura da corrente de entrada (Syngas pre-
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heated) do primeiro reator e a temperatura de entrada do segundo reator (corrente
WCR - Outlet).

Figura 4.7 - Parametros imputados no estudo de caso na sintese de metanol

[ Case Studies Setup - Case Study 2 = O X
Setup | Results | Plots | Failed States |
r
Object Variable Independent Include
GCR-Outlet Pressure No r
GCR-Outlet Temperature No 2
WCR-Outlet Pressure No r
WCR-Outlet Master Comp Molar Flow (Hydrogen) No I3 |
WCR-Outlet Master Comp Molar Flow (CO) No 2 |=:|
WCR-Outlet Master Comp Molar Flow (C02) Mo Il »
=
Add | [ Remove | [  Edit |
State Input Type | Nested v| [C] Reset after Run
Number of States 605 [C] Step Downward
Independent Vanable Low Bound High Bound Step Size
Syngas-3 - Pressure 100,0 1500 1250
Syngas pre-heated - Temperature 200,0 300,0 10,00
WCR-Outlet - Temperature 200,0 300,0 10,00

Fonte: Proépria

Através desse estudo de caso, observou-se que um pouco abaixo da faixa
de temperatura encontrada na literatura, a taxa de conversédo € melhor. A Tabela
4.8 mostra vazdo molar do metanol na saida do segundo reator (GCR) segundo a
temperatura e a pressao (que foi considerada constante durante toda a reacéo para

simplificacéo da obtencéo dos resultados) de entrada no primeiro reator (WCR).
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Tabela 4.8 - Vazado molar de metanol (kmol/h) segundo temperatura e pressao
iniciais

Pressao (bar)
40 57,5 75 92,5 110

Temperatura (°C)

200 3,666 4,120 4,391 4,569 4,695
210 3,690 4,151 4,423 4,602 4,728
220 3,693 4,160 4,436 4,617 4,744
230 3,681 4,151 4,429 4,613 4,742
240 3,664 4,138 4,418 4,602 4,733
250 3,649 4,126 4,407 4,593 4,725
260 3,635 4,116 4,399 4,586 4,719
270 3,623 4,108 4,392 4,580 4,715
280 3,612 4,100 4,386 4,576 4,710
290 3,601 4,093 4,381 4,571 4,706
300 3,590 4,086 4,376 4,567 4,703

Fonte: Propria

No entanto, através da Figura 4.8, observa-se que quanto maior a presséo,
maior € a taxa de conversao do hidrogénio e de metanol obtida. Além disso,
também pode-se observar que temperaturas menores na entrada do segundo

reator, também geram uma melhor taxa de conversao.
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Figura 4.8 - Relacao de
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temperatura de entrada do GCR e pressao na conversao global do

hidrogénio

Syngas-3 - Pressure

Fonte: Propria

Syngas pre-heated - Temperature

WCR-Outlet - Temperature

GCR-Outlet - Temperature
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Dessa forma, foi realizado outro estudo de caso com limites mais amplos de
temperatura de entrada do GCR e de pressao inicial para ver se teria melhores

resultados.

Ap6s a analise dos dados, observou-se que quanto maior a pressao,
melhores os resultados. No entanto, o incremento na taxa de conversao se torna
cada vez menor com 0 aumento da pressao a partir de 100 bar. Aléem disso, também
observou-se que temperaturas entre 100 e 175°C na corrente de entrada do GCR
€ onde encontram-se as melhores taxas de conversdes. Pode-se observar esses

resultados de acordo com a Tabela 4.9.
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Tabela 4.9 - Taxa de conversao (%) de acordo com a pressao de entrada e temperatura de entrada do GCR (limites mais amplos)
Pressao (bar)

100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
Temperatura (°C)

100 79,8 83,0 83,0 83,0 83,0 83,1 83,0 83,1 83,0 83,0
125 81,1 83,0 83,0 83,0 83,0 83,0 83,0 83,0 83,0 83,0
150 81,5 82,9 83,0 83,0 83,0 83,0 82,9 82,9 83,0 83,0
175 78,7 82,2 82,7 82,8 82,8 82,9 82,9 82,9 82,9 82,9
200 73,8 79,8 81,7 82,3 82,6 82,8 82,8 82,9 82,9 82,9
225 68,2 77,8 80,7 81,9 82,4 82,6 82,8 82,8 82,9 82,9
250 61,1 74,1 78,7 80,7 81,8 82,3 82,6 82,7 82,8 82,9
275 47,4 65,0 72,3 76,2 78,6 80,0 81,0 81,6 81,8 82,3
300 33,9 53,3 63,2 69,0 72,6 75,2 77,0 78,4 79,4 80,2

Fonte: Propria
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Com isso, a Tabela 4.10 representa os parametros para que 0 processo
obtenha as melhores taxas de conversao de metanol.

Tabela 4.10 - Condicdes das correntes para a sintese do metanol

Variavel Unidade Valor
Syngas-3 - Pressure bar 100
Syngas pre - heated - temperature °C 220
WCR - outlet °C 150

Fonte: Propria

4.2.3 Etapa 3 - Destilacao do efluente do reator

Na ultima etapa, realizou-se o0 mesmo procedimento que as duas anteriores,
resultando no fluxograma representado na Figura 4.9.

Figura 4.9 - Fluxograma da etapa de purificacdo do metanol

phass
_—p W-102
LowT
Product
I—.ﬁ.
Crude-methanal

Fonte: Propria

Além disso, também realizou-se um estudo de caso variando a pressao e
temperatura da corrente de entrada (WCR — Outlet) (parametros dos limites na
Figura 4.10), na qual observou-se que quanto menor a temperatura e quanto maior

a pressao de entrada, maior a pureza e vazao de metanol na corrente liquida do
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separador. Esse comportamento pode ser observado na Figura 4.11 e nas tabelas
411 e4.12.

Figura 4.10 - Parametros do estudo de caso para melhores condi¢gées do processo
de purificacao

[ Case Studies Setup - Case Study 1 - m} *
Setup | Results | Plots | Failed States
Object Variable Independent Include
Crude-methanol Pressure Yes ~
LowT Product Pressure Yes ¥
LowT Product Temperature Yes |2 =
Crude-methanol Master Comp Molar Flow (Methanol) No It
Crude-methanol Master Comp Mole Frac (Methanol) Ne Ird
Crude-methanol Molar Flow No 2 <
=
Add l [ Remove I [ Edit ]
State Input Type ‘ Nested - [T Reset after Run
Number of States 2000 = Step Downward
Independent Variable Low Bound High Bound Step Size
Crude-methanol - Pressure 1,000 10,00 100,0
LowT Product - Pressure 10,00 100,0 1000
LowT Product - Temperature 10,00 200,0 10,00

Fonte: Prépria

Figura 4.11 - Pureza e vazao do metanol segundo temperatura e pressao de
entrada do separador
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Tabela 4.11 - Vazdo molar de metanol (kmol/h) de acordo com a pressao e temperatura de entrada do separador

Pressao (bar)

10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Temperatura (°C

10 4,60 4,61 4,61 4,61 4,62 4,62 4,62 4,62 4,62 4,62
20 4,53 4,55 4,56 4,57 4,57 4,57 4,58 4,58 4,58 4,58
30 4,43 4,47 4,49 4,50 4,50 4,51 4,51 4,51 4,52 4,52
40 4,26 4,35 4,38 4,40 4,41 4,42 4,42 4,43 4,43 4,43
50 4,00 4,18 4,24 4,27 4,28 4,29 4,30 4,31 4,31 4,32
60 3,61 3,94 4,04 4,09 4,12 4,14 4,15 4,16 417 4,18
70 3,01 3,62 3,79 3,86 3,91 3,94 3,96 3,98 3,99 4,00
80 2,11 3,16 3,45 3,58 3,65 3,70 3,73 3,76 3,77 3,79
90 0,75 2,54 3,00 3,21 3,32 3,40 3,45 3,49 3,51 3,54
100 0,00 1,68 2,42 2,74 2,92 3,03 3,11 3,16 3,21 3,24
110 0,00 0,48 1,65 2,14 2,41 2,58 2,70 2,78 2,84 2,89
120 0,00 0,00 0,62 1,37 1,78 2,03 2,20 2,32 2,40 2,47
130 0,00 0,00 0,00 0,38 0,98 1,34 1,59 1,76 1,89 1,99
140 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,50 0,84 1,09 1,27 1,41
150 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,28 0,54 0,73
160 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
170 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
180 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
190 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
200 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Fonte: Propria
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Tabela 4.12 - Pureza do metanol (%) de acordo com a pressao e temperatura de entrada do separador

Pressao (bar)

10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Temperatura (°
10 98,94 9894 98,95 9895 98,95 98,95 98,95 98,95 98,95 98,95
20 98,91 98,92 98,92 9892 98,93 98,93 98,93 98,93 98,93 98,93
30 98,86 98,88 98,89 98,89 98,89 98,90 98,90 98,90 98,90 98,90
40 98,80 98,83 98,84 9885 98,85 9886 98,86 98,86 98,86 98,86
50 98,71 98,77 98,79 9880 98,81 98,81 98,81 98,82 98,82 98,82
60 98,57 98,69 98,72 98,74 98,75 98,75 98,76 98,76 98,76 98,76
70 98,34 98,57 98,63 98,66 98,68 98,69 98,70 98,70 98,70 98,71
80 97,91 9841 9851 98,56 98,59 98,60 98,62 98,62 98,63 98,64
90 96,87 98,13 98,34 9842 98,47 98,49 98,51 98,53 98,54 98,54
100 95,75 97,65 98,07 98,23 98,30 9835 98,38 98,40 9842 98,43
110 95,90 96,53 97,62 97,93 98,07 98,15 98,20 98,24 98,27 98,29
120 95,75 9593 96,72 9743 97,71 9786 97,95 98,02 98,07 98,10
130 95,73 95,76 9595 96,38 97,11 9741 97,58 97,70 97,78 97,84
140 95,58 9566 9574 9576 9591 96,55 96,98 97,21 97,36 97,46
150 95,29 9543 9558 9565 9574 95,76 95,87 96,22 96,61 96,85
160 94,78 95,05 9528 9541 9555 9566 9571 9574 9594 9576
170 94,04 9441 9473 9499 9521 9534 9549 9561 9566 95,73
180 93,00 93,49 93,92 9428 9459 9486 95,08 9527 9537 95,50
190 91,53 92,18 92,76 93,25 93,68 94,05 94,37 94,64 94,88 95,08
200 28,48 2849 91,12 91,79 9236 92,87 93,31 93,69 94,03 94,32

Fonte: Propria
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4.2.4 Fluxograma final

Apébs os testes “individuais” dos equipamentos, uniu-se todas as etapas
como pode ser visto na Figura 4.12. Além disso, foram incluidos trocadores de
calor, compressores e qualquer outro equipamento que auxiliaria para que as

correntes chegassem nas condi¢cdes desejadas.
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Figura 4.12 - Fluxograma completo do processo
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Agora com todas as etapas, realizou-se o estudo de caso com todas as
principais variaveis (com valores bem proximos aos encontrados nos estudos de
caso realizados para cada etapa de forma separada). Por conta de restricbes de
software, o tamanho do passo foi configurado para que houvessem 3 iteracoes por
variavel como pode ser observado na Figura 4.13.

Figura 4.13 - Limites do estudo de caso do fluxograma completo da planta

[ Case Studies Setup - Case Study 5 o= [m] X
Setup | Results | Plots | Failed States |
Chbject Variable Independent Include
Ar Mass Flow Yes ¥
Vapar Mass Flow Yes ~
Gas Natural Mass Flow Yes W~
Syngas-202 Pressure Yes 2
Syngas Pre-heated Temperature Yes ¥
WCR - outlet Temperature Yes M -
=
add | [ Remove | [ Eait |
State Input Type |Nested -| [¥] Reset after Run
Number of States 19683 [C] Step Downward
Independent Variable Low Bound High Bound Step Size
Syngas-202 - Pressure 90,00 110.0 1000
Syngas Pre-heated - Temperature 210,0 2300 10,00
WCR - outlet - Temperature 100.0 200.0 50,00 |
LowerT pre - separator - Pressure 50,00 150.0 5000 |=
LowerT pre - separator - Temperature 10,00 90.00 30.00 |
Crude-methanol - Pressure 1,000 50,00 1666 i:

Fonte: Propria

Como resultado, obteve-se um perfil na qual ha um limite para que haja uma
pureza e uma vazao alta de metanol, como pode ser visto na Figura 4.14, onde nao
€ possivel obter uma vazao acima de 10 kmol/h com uma pureza acima de 95% de

metanol.
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Figura 4.14 - Vazao final de metanol vs Pureza final de metanol

= 10 - =
% 3T TNk Bl el
E= = Y - ——
% ..*"‘f.-n*""'"' i - .
% 08 , - - = 'd‘ph-# _'-#
'-'I: . _'llr:" "“-'
LY ool 3
2 e
g 06 7
= # 3 -
2 |/ o
o : o
[Fal ﬂ'
= g / ;3"" I
R, Y A
. [ 35
Y, s
E 02/
L /
2
[ ]

I ! I I I
~ o L =] =] =]

Crude-methanol - Master Comp Molar Flow (Methancl)

Fonte: Prépria

Para saber quais as condic¢des ideais do fluxograma final, analisou-se cada
etapa de forma separada.

Conforme a Figura 4.15, percebe-se que, diferente do que foi encontrado no
estudo individual da etapa 1, uma maior quantidade de gas natural, leva uma maior
pureza e vazao do metanol. Enquanto uma maior vazao de vapor leva uma menor
pureza do metanol. E por fim, uma vazado mediana de ar resulta em uma melhor

vazao com pureza satisfatdéria do metanol.
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Figura 4.15 - Influéncia das vazdes de entrada na vazao e pureza do metanol
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Analisando os parametros da etapa 2, nota-se um comportamento similar ao
ja encontrado no estudo de caso feito de forma individual por etapa do processo.
Ou seja, quanto maior a pressao de entrada, melhor os resultados em relacao a

pureza e vazao do metanol.
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Figura 4.16 - Influéncia das condi¢cdes de entrada dos reatores de sintese de
metanol, na vazao e pureza final do metanol
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Da mesma forma que a etapa 2, a etapa 3 teve um comportamento parecido,
na qual uma maior pressdo e uma menor temperatura de entrada no separador
normalmente resultada em melhores resultados na pureza e vazao final do metanol,

como pode ser visto na Figura 4.17.
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Figura 4.17 - Influéncia das condi¢cdes de entrada do separador de metanol, na
vazao e pureza final do metanol

aster Comp Molar Flow (Methanaol)

B

'omp Mole Frac (Methanol)

de-methanol - Mast:

Crude-methanol - Master Ci

i
i
|
i

4
1 —— e m— i) Ema s = s

] C]

E &
LowerT pre - separator - Pressure

Fonte: Propria

a A ] a
Crude-methanol - Pressure

Como resultado, encontra-se a Tabela 4.13 com todos as variaveis para que
se conseguisse pelo menos uma pureza de 95% de metanol e a maior vazao molar

possivel.

Tabela 4.13 - Valores dos parametros de todas as etapas para que se obtesse a
maior vazao com o minimo de 95% de pureza

L]

Variavel Unidade Valor
Gas Natural - Mass Flow kg/h 208,3

Vapor - Mass Flow kg/h 125

Ar - Mass Flow kg/h 125

Syngas-202 - Pressure bar 90

Syngas Pre-heated - Temperature °C 220

WCR - outlet - Temperature °C 150

LowerT pre - separator - Pressure bar 100

LowerT pre - separator - Temperature °C 10
Crude-methanol - Pressure bar 34,32
Crude-methanol - Master Comp Molar Flow (Methanol) kmol/h 8,677
Crude-methanol - Master Comp Mole Frac (Methanol) %mol  96,8%

Fonte: Propria
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4.3 Comparacao dos resultados com software Scilab

Para ter uma base de comparacao e verificar se os parametros de cinética
das reagOes sao condizentes com a literatura, utilizou-se o Scilab para solucionar
as mesmas reacdes (equacdes 10 - 12) através do uso de EDOs (equacdes
diferenciais ordinarias).

Scilab é um programa open-source voltado para computacdo numérica,
fornecendo um ambiente com centenas de funcbes matematicas, graficos,

otimizacao, estatistica etc, (Scilab, 2019).

Dessa forma, usando a linguagem do Scilab (cédigo no apéndice) foram
testadas 3 diferentes temperaturas e 3 diferentes pressdes dentro da faixa
encontrada na literatura. A Figura 4.18 representa os resultados a 470 K a 50 bar,
enquanto a 5,19 representa os resultados a 470 K e 100 bar. Nota-se que quase

nao ha diferencga nos perfis da quantidade de metanol produzido.

Figura 4.18 - Vazbes a 470 K e 50 bar

Temperatura 470K e Pressdo 50 bar
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Fonte: Prépria
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Figura 4.19 - Vaz6es a 470 K e 100 bar

Temperatura 470K e Pressdo 100 bar
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Fonte: Propria

No entanto, quando se variou a temperatura, ha uma diferenca relevante

como pode ser observado comparando as Figuras 4.18 e 4.20.
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Figura 4.20 - Vazbes a 530 K e 50 bar

Temperatura 530K e Pressdao 50 bar
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Fonte: Prépria

Dessa forma, nota-se que os resultados obtidos no Scilab sdo mais sensiveis
a temperatura diferentemente dos resultados obtidos no HYSYS® que sdo mais
sensiveis a pressao. Isso provavelmente ocorre pois no Scilab simolou-se apenas
um reator enquanto no HYSYS® simulou-se um sistema que leva em consideracgéo

outros parametros além da cinética das reacgdes.

No entanto, quando simulou-se no Scilab as mesmas condi¢des descritas na
na Tabela 4.13, observou-se o perfil de reacéo e vazao no Scilab conforme a Figura
4.21.
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Figura 4.21 - Perfil de conversao e vazao de metanol segundo as condi¢cdes obtidas
no HYSYS®
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Fonte: Propria

Nota-se que quando o valor da vazao de metanol apdés um certo ponto do
catalisador se estabiliza chegando um valor bem préximo ao encontrado no
HYSYS® (8,677 kmol/h) nestas mesmas condigbes. Ou seja, esses resultados
fomentam os valores encontrados no HYSYS® quando relacionado a cinética das
reagdes da sintese do metanol.
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5 CONCLUSAO

Os resultados obtidos no Scilab de cinética das reacbes da sintese do
metanol foram muito parecidos com os resultados obtidos no HYSYS®. Assim, com
as dificuldades de falta de literatura sobre como configurar os parametros das
constantes cinéticas no HYSYS®, os resultados das simulagbes foram satisfatérios.
Além disso, ter realizado e estudado o processo em etapas facilitou a analise das
variaveis e como cada uma afetava o processo e, assim, conseguir otimiza-lo
encontrando as condicdes ideias através do estudo de casos. Ressaltando apenas
que os principais pontos considerados foram apenas pureza e vazao final do
metanol. Para um melhor estudo de viabilidade da planta seria importante levar em
consideracao o gasto energético, como vapor poderia ser reutilizado (que é uma
das vantagens do processo), gasto com matéria prima de aquecedores e
resfriadores, assim como a utilizagcdo de torres de destilacdo ao invés de um

separador simples.
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APENDICE

APENDICE A — Cédigo criado no software Scilab para comparacéo dos resultados
da cinética da reacao

clear;clc;

//Reactor specs
ro=1770; // kg/m"3
tubes = 2962;

tubelength = [0:0.5:7]"; //m
diameter = 0.06; //m

A = %pi*(diameter/2)"2;

moO0 = 0;

//General conditions

t0=0;

p =50; //total pressure bar

ftube = 9/3702500; //initial molar flow rate per tube mol/(s*tube)
//f = ftube*tubes;//total molar flow rate mol/s
f=40.01*1000/3600;

Rbar = 8.314*10"-5;//bar m"3 / mol K

V =f*Rbar*T/p; //m”"3/s Vazao inicial

// Condi;ées iniciais %mo[//***************************
xH20 = 0.6018;

xC00 =0.2172;

xC020 = 0.0005;

xH200 = 0.0029;

xCH30HO0 = 0.000;

xN20 =0.0917;

xCH40 = 0.0859;

// Condi;ées iniciais [bar) //***************************
pH20 = xH20%p ;

pCOO0 = xCOO0*p;

pC020 =xCO20*p;

pH200 = xH200*p;

pCH30HO = xCH30HO0*p;

pN20 =xN20*p;

pCH40 = xCH40*p;

//Initial parameters and conditions
deltam = tubes*ro*A*tubelength;

deltaT = [500 5 550]';//***************************
deltat = [0 50 10000]'. //***************************

//***************************

f0 = (V/(Rbar*T))*p0; // Vetor das concentracoes iniciais //***tstatisiadictfitictiotx
// Reaction rate constants //***************************

k1= (4.89%1077)*exp(-113000/(R*T));
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k2= (1.09%105)*exp(-87500/(R*T));
k3= (9.64*10711)*exp(-152900/(R*T));

// Adsorption equilibrium constants //****x#xdsdaicticickackakbdok

KCO= (2.16*107-5)*exp(46800/(R*T));
KCO2= (7.05%107-7)*exp(61700/(R*T));
KHH= (6.37%107-9)*exp(84000/(R*T));

// ReaCtion equl[lbrlum constants //***************************

Kpl= 107((5139/(T))-12.621);
Kp2= 10~ ((3066/(T))-10.592);
Kp3= 107 ((-2073/(T))+2.029);

// NE’W denon COnSfantS //***************************

KCO2HH = (7.05*107-7)*(6.37*107-9)*exp((61700+84000) /(R*T));
KCOHH = (2.16%10-5)*(6.37*107-9)*exp((46800+84000)/(R*T));

// Funga"o dO Sistema de EDOS //***************************
function dFdW=edomult(m, p)

//Concen tr.a)cé‘es //***************************

pH2=p(1);
pCO=p(2);
pCO2=p(3);
pH20= p(4);
pCH30H= p(5);
pN2 = p(6);
pCH4 = p(7);

// Equac(’)“es dl'f‘erencial‘s / KK KKK KKK KKK KKK KKK KKK KKK KKK

numR1 = k1*KCO*pCO*pH2" 1.5 - k1*KCO*pCH30HO/ (Kp1*pH2"0.5);
numR2 = k2*KC0O2*pCO2*pH2" 1.5 - k2*KCO2*pCH30H0*pH20/(Kp2*pH2"1.5);
numR3 = k3*KC0O2*pCO2*pH2 - k3*KCO2*pH20*pCO/(Kp3);

denominator = pH2"0.5 + KCO*pCO*pH2"0.5 + KCO2*pCO2*pH270.5 + KHH*pH20 +
KCOHH*pCO*pH20 + KCO2HH*pCO*pH20;

R1 = numR1/denominator;
R2 = numR2/denominator;
R3 = numR3/denominator;

dFH2dW = - 2*R1 - 3*R2 - R3;
dFCOdW = - R1 + R3;
dFCO2dW =-R2 - R3;
dFH20dW = R2 + R3;
dFCH30HdW = R1 + R2
dFN2dW = 0;

dFCH4dW =0;



dFdW = [dFH2dW;dFCOdW;dFCO2dW;dFH20dW;dFCH30HdW;dFN2dW;dFCH4dW];

endfunction
p=ode("stiff",f0,m0,deltam,edomult)’;

// Resultados

pH2=p(,1);
pCO=p(;2);
pCO2=p(;,3);
pH20=p(;,4);
pCH30H=p(,,5);
pN2 =p(,6);
pCH4 =p(.,7);

//Grdficos

//figure (1)

//plot(deltam,pH2,'g-",deltam,pCO0, r--"deltam,pCO2,y--
deltam,pH20,".>",deltam,pCH30H, o', deltam,pN2,">",deltam,pCH4,">")
figure (2)
plot2d(deltam,[pH2,pCO,pCO2,pH20,pCH30H,pN2,pCH4|*3600/1000)
xlabel("Massa do catalisador (kg)")

ylabel("Vazdo molar dos componentes (kmol/h)")
legend(['pH2";'pCO";'pCO2";'pH20";'pCH30H";'pN2";'pCH4 ')
title("Temperatura 470K e Pressao 50 bar")
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ANEXOS

ANEXO A: Modelo cinético das reacoes de sintese de metanol (Graaf et al., 1990)

3/2 1/2
kiKco [PcopH/2 — Pcuson/ (PH/2 Kp1)]

ho (1 + Kcopco + Kcozpcoz)[PiI/z2 + (Kn,0/ KII{/22 )PH,0]
B k>Kco, [Pcozpii/zz — PcH;0HPH,0/ (P%{/zz Kp2)]

(1+Kcopeo + Kco,Pco, [P, + (Kino/i, )Pro)
Iy = k3Kco, [pC02pH2 - PHzoPco/ Kp;]

1/2 1/2
(1+ KcoPeo + Kco,pco,) [P + (Kio/Ki. )Pi,o0)

ANEXO B: Constantes da velocidade das reacdes (Hanken, 1995)

k = Aexp(&) A B

k; (4.89 + 0.29) x 10’ —113000 + 300
k> (1.09 £+ 0.07) x 10° —87500 =+ 300
ks (9.64 x 7.30) x 10" —152900 + 11800

ANEXO C: Constantes de adsor¢ao de equilibrio (Graaf et al., 1990)

Kp = 10((4/17)=5) A B

Kp; 5139 12.621
Ko 3066 10.592
- —2073 ~2.029

ANEXO D: Constantes de equilibrio das reacoes (Graaf et al., 1986)
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K = Aexp(£) A B

Ko (2.16 £ 0.44) x 103 46800 + 800
Kco, (7.05+£1.39) x 10’ 61700 & 800
(Ke,o/ K3 (6.37 +£2.88) x 107 84000 & 1400




