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Resumo

A síntese de Fischer Tropsch (FTS) é uma tecnologia importante nos processos de conversão
gas-to-liquids, a qual permite a transformação do gás de síntese (H2 e CO), produzidos a
partir de gás natural, carvão, resíduos, biomassa, em uma mistura de hidrocarbonetos, tais
como oleĄnas leves, álcoois, nafta, diesel e outros produtos. A modelagem termodinâmica de
tal sistema pode ser efetuada através de cálculos de equilíbrio químico e de fases de forma
que a minimização da energia livre de Gibbs é a condição necessária para a resolução do
problema. Os problemas de equilíbrio termodinâmico podem ser calculados como problemas
de otimização, considerando determinadas restrições. Neste trabalho será estudado o cálculo
do equilíbrio químico e de adsorção de uma mistura de gás de síntese e hidrocarbonetos na
superfície de catalisadores sólidos, por meio da minimização da energia de Gibbs do sistema,
tendo por objetivo determinar as fases e composições formadas, sob a ótica da termodinâmica.
Duas abordagens foram desenvolvidas, uma considerando o equilíbrio químico em fase vapor-
líquido e outra considerando o equilíbrio químico com equilíbrio de adsorção vapor-sólido. O
software GAMS foi usado para resolver o problema proposto. As restrições de não negatividade
do número de moles e a formulação não-estequiométrica foram utilizados. A composição e
fases dos sistemas foram avaliados, bem como a conversão e rendimento do gás de síntese. A
partir dos cálculos termodinâmicos é possível prever a probabilidade de crescimento da cadeia,
representando uma distribuição genérica, independente do catalisador.

Palavras-chave: Otimização Global. Equilíbrio Termodinâmico. Equilíbrio Químico. Sín-
tese Fischer Tropsch. Monte Carlo Grand-Canônico



Abstract

The synthesis of Fischer Tropsch (FTS) is an important technology in gas-to-liquids con-
version processes, which allows the conversion of synthesis gas (H2 and CO), produced from
natural gas, coal, waste, biomass, into a mixture of hydrocarbons such as light oleĄns, alcohols,
naphtha, diesel and other products. The thermodynamic modeling of this system can be per-
formed by chemical and phase equilibrium calculations, where the minimization of the Gibbs
free energy is the necessary condition for solving the problem. The thermodynamic equilibrium
problems can be computed as optimization problem, given certain constraints. In this work
the chemical and phase equilibrium is studied incorporating adsorption models, of a mixture
composed by synthesis gas and hydrocarbons on the surface of solid catalysts through the min-
imization of system Gibbs energy, aiming to determine the phases and formed compositions at
the thermodynamic point of view. Two approaches were developed, one considering the chem-
ical equilibrium in vapor-liquid phase and another considering the chemical equilibrium with
adsorption equilibrium. The GAMS software was used to solve the proposed problem. The
non-negativity constraints of the number of moles and non-stoichiometric formulation were
used. The composition and phases of such systems, the conversion and the yield were evalu-
ated. From the thermodynamic calculations it is possible to predict the probability of chain
growth, representing a generic distribution, independent of the catalyst.

Keywords: Global Optimization. Thermodynamic Equilibrium. Chemical Equilibrium.
Fischer Tropsch synthesis. Monte Carlo Grand-Canonic
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Capítulo 1

Introdução

1.1 Motivação

A síntese de Fischer-Tropsch (FT) apresenta-se como uma oportunidade de obtenção de

combustíveis limpos (com menores frações de enxofre e NOx) a partir do carvão e gás natural e

vem atraindo atenção para atender a demanda futura de energia. De acordo com o Panorama

Internacional de Energia [1], a fração estimada de consumo global de combustíveis para trans-

porte aumenta de 54% em 2008 para 60% em 2035, representando 82% do aumento total do

consumo mundial de combustíveis líquidos.

No processo Fischer-Tropsch, o gás de síntese (uma mistura de hidrogênio e monóxido de

carbono) é convertido em uma ampla gama de produtos químicos valiosos, quer utilizando um

catalisador à base de ferro ou cobalto ou sob condições industriais típicas [2].

Os mecanismos da reação FT são pouco conhecidos e as propriedades físico-químicas, a

cinética e os fenômenos de transporte, além do catalisador, necessitam ainda de mais pesquisas

para alcançar o pleno domínio. As reações são altamente exotérmicas e produzem uma ampla

gama de produtos gasosos, líquidos e sólidos, tornando complexa a modelagem termodinâmica

de tal sistema [3].

A compreensão das limitações do processo é fator necessário para a melhoria dos rendimentos

dos produtos desejados. Alguns estudos de modelagem foram realizados a Ąm de compreender o

processo FT em escala micro (caminhos e mecanismos de reação), em escala meso (propriedades

de transporte e de design do catalisador), e em macroescala (projetos do reator) [4Ű6].

Segundo Norval [7], o equilíbrio termodinâmico explica mais observações da química do

processo FT do que se pensava inicialmente. O Sistema FT é único e cálculos termodinâmicos

devem ser incluídos, além da interpretação dos dados cinéticos. As implicações de equilíbrio

necessitam ser consideradas antes de se atribuir as observações as efeitos cinéticos mais tradi-

cionais, principalmente em modelos rigorosos de reatores.
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A composição e a produtividade dos produtos obtidos a partir da síntese FT são controladas

por diferentes mecanismos e fatores cinéticos. O catalisador empregado, o tipo de reator e

as condições operacionais (temperatura, pressão e composição do gás de síntese) têm efeitos

signiĄcativos na composição e característica dos produtos obtidos [8].

O estudo do equilíbrio químico e de fases do sistema é, desta forma, fundamental para a

compreensão deste processo, considerando as fases sólida, líquida e gás. Ao empregar técnicas

de minimização da energia de Gibbs ao sistema, é possível calcular o equilíbrio químico e de

fases.

1.2 Objetivo Geral

O objetivo deste projeto é determinar as condições termodinamicamente mais favoráveis

para a realização da síntese FT, empregando métodos de otimização global (através da mini-

mização da energia livre de Gibbs) para o cálculo do equilíbrio do sistema.

O sistema é modelado como um problema de programação não-linear, empregando o solver

CONOPT do software GAMS. O uso de tais técnicas de otimização global permite determinar as

condições mais favoráveis de equilíbrio, as fases presentes e a composição, sem ter que pressupor

quais fases se formarão.

1.3 Objetivos EspecíĄcos

Ű Construir um modelo (abordagem 01) empregando a minimização da energia de Gibbs,

restringindo a formação de metano e avaliando as fases e composições formadas, utilizando

modelo de idealidade e de não idealidade.

Ű Realizar análises de sensibilidade para avaliar o efeito de condições operacionais sobre os

produtos obtidos.

Ű Obter isotermas de adsorção dos hidrocarbonetos (C1 - C10) em zeólita ZSM-5, empregando

simulação molecular com Métodos Monte Carlo.

Ű Construir um modelo (abordagem 02) que considera a fase sólida (catalisador e/ou su-

porte), com as interações de adsorção das espécies na fase sólida.

1.4 Organização do Texto

O capítulo 1 apresenta a motivação e os objetivos deste trabalho, bem como a produção

resultante publicada. O capítulo 2 apresenta o processo FT desde a evolução histórica até os

catalisadores empregados. O capítulo 3 trata sobre temas referentes à simulação molecular de

ordem geral, além de apresentar fundamentos de otimização, como métodos e procedimentos
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empregados. A metodologia relacionada ao equilíbrio líquido-vapor está descrita no capítulo

4 e seus resultados no capítulo 6 (comportamento ideal) e capítulo 7 (comportamento real),

enquanto a metodologia do equilíbrio sólido-vapor está descrita no capítulo 5 com os resultado

no capítulo 9. O capítulo 5 também apresenta a metodologia empregada para as simulações

moleculares Monte Carlo para a geração das isotermas de adsorção apresentadas no capitulo 8.

A conclusão do trabalho é apresentada no capítulo 10, bem como as sugestões para os próximos

trabalhos.



Capítulo 2

Síntese de Fischer Tropsch

As tecnologias gas-to-liquid (GTL) envolvem a conversão química de gás natural em óleo

sintético bruto que pode ser reĄnado e separado em diferentes frações de hidrocarbonetos,

incluindo combustíveis líquidos para transporte. Carvão e biomassa também podem ser con-

vertidos em combustíveis ou compostos químicos com alto valor agregado e tais processos são

chamados coal-to-liquid (CTL) e biomass-to-liquid (BTL), respectivamente. As tecnologias de

conversão de gás de síntese (syngas) são geralmente descritas como XTL [9].

2.1 Síntese de Fischer Tropsch

O conceito chave nos processos supracitados é a conversão química de gás de síntese em

hidrocarbonetos de cadeia longa, que estão na faixa dos combustíveis líquidos empregados

em transportes além de outros produtos químicos de interesse comercial. A mais importante

tecnologia é a síntese Fischer-Tropsch (FTS), em que a conversão acontece em uma superfície

catalítica, empregando principalmente catalisadores a base de cobalto ou ferro [10].

O que faz a síntese FT interessante é a habilidade do processo de diversiĄcar os produtos

com alterações em parâmetros operacionais, além de gerar hidrocarbonetos predominantemente

lineares e com alta concentração de Ð-oleĄnas. As Ð-oleĄnas lineares podem ser produzidas

pela oligomerização do etileno resultando apenas em oleĄnas com números pares de carbono

na cadeia (e.g., C4, C6, C8, etc), porém há a produção de oleĄnas ímpares (e.g., C5, C7, C9,

etc), que têm nichos especíĄcos de mercado.

A empresa sul africana Sasol, por exemplo, comercializa Ð-C5 e Ð-C6 como co-monômeros

para produção de polietileno. As Ð-oleĄnas com alto número de carbonos podem ser usadas

para a fabricação de óleos lubriĄcantes sintéticos de alta qualidade ou hidroformulados (processo

OXO) para obter álcoois primários lineares, que são usados para a manufatura de detergentes

biodegradáveis [11].

Os produtos sintéticos obtidos a partir da FTS têm várias vantagens comparados aos ob-

21
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tidos por outros processos. Com relação a combustíveis, essas vantagens incluem (i) menores

custos de transporte do produto Ąnal, (ii) alto valor de cetano (70 - 80), permitindo melhor

desempenho para o projeto de motores, adicionalmente a remoção de oleĄnas lineares de C5 -

C9 aumenta a octanagem Ąnal da gasolina, (iii) combustíveis com concentração quase nula de

componentes sulfurados e (iv) alta capacidade de utilizar gases localizados em áreas distantes

da região de demanda, sem a necessidade de intalações especiais adicionais [12].

Na produção do gás de síntese quase todos os componentes com enxofre ou nitrogênio são

removidos antes da entrada no reator. A gasolina e o diesel produzidos são livres de enxofre e

nitrogênio, assim o gás de escape da combustão é livre de SO2 e os níveis de NOx são baixos.

Uma vantagem sobre óleos produzidos a partir de petróleo bruto, do ponto de vista ambiental, é

a menor concentração de aromáticos no gás eĆuente provindo da sua combustão (apresentando

5% de aromáticos e baixo conteúdo de benzeno). A eĄciência de motores que utilizam diesel

obtidos por FT é em torno de 44%, além de apresentar excelente qualidade (menos que 10% de

aromáticos, sendo 30% o valor típico para diesel produzido a partir do petróleo bruto) [13, 14].

2.1.1 Desenvolvimento histórico

A síntese de hidrocarbonetos a partir da hidrogenação do monóxido de carbono sobre um

catalisador a base de um metal de transição foi descoberta no início do século passado [15,

16]. Em 1923, Fischer e Tropsch relataram o uso de catalisador alcalinizado de ferro visando

a produção de hidrocarbonetos líquidos. Sucedendo as descobertas iniciais, um considerável

empenho levou ao desenvolvimento dos catalisadores para esse processo [17Ű20].

Dez anos mais tarde, Fischer e Pilcher desenvolveram um processo operando a pressões

médias (10 - 15 bar). Seguindo esse desenvolvimento, catalisadores de ferro foram empregados

no processo FT, seguido do projeto de um reator de leito Ąxo desenvolvido por Franz Fischer

e Hans Tropsch. Assim o processo de conversão de misturas de CO e H2 em hidrocarbonetos

líquidos sobre um metal de transição catalítico Ącou conhecido como síntese Fischer-Tropsch

[21].

As primeiras plantas entraram em operação na Alemanha em 1938, mas fecharam após a

Segunda Guerra Mundial. Mais tarde em 1955, a companhia sul africana Sasol localizada em

Sasolburg, desenvolveu outras tecnologias para a FTS incluindo reatores de leito Ćuidizado

circulante, e reatores de leito Ąxo, produzindo hidrocarbonetos a partir de carvão. Depois

do sucesso da primeira planta, mais duas a sucederam: Sasol I e Sasol II, em 1980 e 1982,

respectivamente [22].

No início dos anos 90 outras plantas entraram em operação. A planta de Mossgas con-

vertia gás natural em hidrocarbonetos usando processos a altas temperaturas e catalisadores

de ferro. Adicionalmente, a empresa Shell desenvolveu sua própria tecnologia GTL (chamada
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Shell Middle Distillate Synthesis), iniciando as operações em 1993 em Bintulu, na Malásia.

Mais recentemente as empresas Shell e Qatar Petroleum apresentaram um projeto empregando

reatores multitubulares de leito Ąxo para a produção de 140.000 bpd (barris por dia, do inglês,

barrels per day) de produtos líquidos, sediada no Qatar [23].

A planta Oryx GTL no Qatar emprega a tecnologia desenvolvida pela Sasol e Chevron,

com reator de lama para produzir 34.000 bpd [24, 25]. Outras companhias como ExxonMobil,

Syntroleum, e ConocoPhillips também têm investimentos em tecnologias FTS em diferentes

escalas. A pesquisa, desenvolvimento e aplicação comercial têm apresentado muito progresso,

desde o primeiro reator industrial FT construído na década de 1930. A necessidade de com-

bustíveis líquidos durante a segunda guerra mundial acelerou a implementação comercial de

várias tecnologias FT [26]. A Tabela 2.1 apresenta um breve histórico do desenvolvimento da

tecnologia FT.

Tabela 2.1: Histórico da evolução da síntese de Fischer-Tropsch.

Período Processo

1902 Síntese de metano sob catalisador de níquel, Sabatier e Sanderens.
1923 Hidrocarbonetos pesados sob ferro modiĄcado por alcalinização.

1930s Ű 1940s Nove plantas FT intaladas na Alemanha, produção 10.000 bpd de com-
bustíveis (gás de síntese a partir de carvão).

1950 Planta em Brownsville no Texas, Leito Ćuidizado Ąxo, catalisador de
Fe-K, gás de síntese a partir de metano.

1950 FT em reator de lama em escala piloto por Koelbel, na Alemanha.
1954 SASOL I, África do Sul, 8.000 bpd, catalisador Fe-K, leito Ąxo (ARGE),

leito Ćuidizado circulante (Synthol). Gás de síntese a partir de carvão.
1980 SASOL II, 50.000 bpd, tecnologia Synthol.
1983 SASOL III, 50.000 bpd, tecnologia Synthol.
1985 14.000 bpd, planta MTG na Nova Zelândia.
1992 Mossel Bay, planta em larga escala usando a tecnologia da SASOL.

1989 Ű 1992 Fuelco instala planta de 250 bpd empregando reator de lama.
1992 Ű 1993 SMDS produzindo 13.000 bpd na Malásia, gás de síntese a partir de

metano.
1993 SASOL inicia o uso de reator de lama.
2001 17.000 bpd em 2001 usando reator SSBR.

2002 - 2004 Operações das instalações em Shenhua, na China (3.000 t/d).
2003 Grupo Yankuang (Compania Chinesa de Carvão) constrõe planta usando

catalisador de ferro e reator de lama.
2007 Oryx GTL, planta localizada em Ras Laffan, Qatar, produção de 34.000

bpd.
2009 - 2012 China emprega tecnologia FT de temperatura média (MTFT).

2011 Pearl GTL, planta localizada em Ras Laffan, Qatar, produção de 140.000
bpd.

Fonte: Mills [27], Liu, Shi e Li [28], King e de Klerk [29], Ramos et al. [30], Xu, Yang e Li [31].
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ser mantida abaixo de 400 ◇C para minimizar a formação de metano. As pressões de operação

variam de 10 - 40 bar [32].

Produtos de alto valor agregado podem ser obtidos, geralmente, por uma combinação de

processos de reĄnaria estabelecidos, como hidrotratamento, hidrocraqueamento e hidroisomeri-

zação, seguido de separação, resultando em produtos que atendem as especiĄcações de mercado

[10].

Na etapa de separação e reĄno do óleo cru (Figura 2.1 iv), um dos primeiros passos é a

separação da água e produtos hidrosolúveis (oxigenados) empregando técnicas de destilação,

com posterior processamento de hidrocarbonetos [12].

Os hidrocarbonetos são processados e usados como combustíveis de acordo com o número de

átomos de carbono em suas cadeias, como gás liquefeito de petróleo (GLP) (C3ŰC4), gasolina

(C5ŰC12), diesel (C13ŰC22), e ceras leves (C23ŰC33). Os álcoois também apresentam aplicação

industrial; por exemplo, álcoois com mais de seis carbonos são a matéria-prima para a produção

de surfactantes, agentes de limpeza, plastiĄcantes e outros produtos da química Ąna. Além do

uso em fabricação de papel, indústria alimentícia, produtos farmacêuticos, couro, construção

civil, mineração, metalurgia, máquinas e agricultura [34].

Existem variáveis de projeto que complicam a etapa da FTS (Figura 2.1 iii). Uma delas

é o catalisador, uma vez que este passa por mudanças durante a reação devido as interações

com as espécies químicas. O desempenho do reator é outro fator importante, a velocidade de

escoamento do gás e a taxa de conversão podem ser alteradas pelo diâmetro e altura do reator,

além da composição do gás de entrada, da pressão e temperatura da reação [33].

2.1.3 Tipos de Reatores

Ao longo das últimas décadas, pesquisadores têm estudado e desenvolvido vários reatores

para o processo FT. Os reatores mais usados, em escala comercial, são reatores multitubulares

de leito Ąxo, leito Ćuidizado circulante e leitos de lama [26, 35Ű38].

Um dos primeiros designs de reatores FT foram os reatores tubulares de leito Ąxo. Após anos

de desenvolvimento, Ruhrchemie e Lurgi reĄnaram o conceito e conceberam o que é conhecido

como reator ARGE (Figura 2.2), o qual opera em temperaturas entre 220 - 260 ◇C e pressões

de 20 - 30 bar. Nos reatores ARGE, o catalisador é depositado no interior dos tubos, por meio

do qual ocorrem as reações na superfície do catalisador, enquanto o sistema de resfriamento Ćui

pelo lado do casco, cuja temperatura é controlada pela pressão. O gás de síntese é introduzido

pelo topo, Ćuindo dentro dos tubos, e os produtos deixam o reator pela sua base. Neste

modelo, ceras contabilizam 50% dos produtos, a eĄciência é da ordem de 70% e o reciclo de gás

é, tipicamente, 2,5 vezes o gás alimentado ao reator. Uma diĄculdade encontrada nesse projeto

de reator é a remoção do catalisador [36].
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A reação FT é altamente exotérmica, podendo ser expressa pela Equação 2.1.1 [43].

2𝐻2 + 𝐶𝑂 ⊃ ⊗ [𝐶𝐻2] ⊗ +𝐻2𝑂 (2.1.1)

Onde o radical ⊗ [𝐶𝐻2] ⊗ é o bloco formador dos hidrocarbonetos na reação geral da FTS.

A reação WGS, descrita pela Equação 2.1.2 é uma reação secundária que prontamente ocorre

quando catalisador de ferro é usado [44].

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ⊃ 𝐻2 + 𝐶𝑂2 (2.1.2)

Os produtos especíĄcos majoritários da FTS podem ser descritos pelas Eq. 2.1.3 - 2.1.6

[44].

𝐶𝑂 + 3𝐻2 ⊃ 𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 (Metanação) (2.1.3)

𝑛𝐶𝑂 + (2𝑛 + 1)𝐻2 ⊃ 𝐶n𝐻2n+2 + 𝑛𝐻2𝑂 (ParaĄnas) (2.1.4)

𝑛𝐶𝑂 + 2𝑛𝐻2 ⊃ 𝐶n𝐻2n + 𝑛𝐻2𝑂 (OleĄnas) (2.1.5)

𝑛𝐶𝑂 + 2𝑛𝐻2 ⊃ 𝐶n𝐻2n+1𝑂𝐻 + (𝑛 ⊗ 1)𝐻2𝑂 (Álcoois) (2.1.6)

A Equação 2.1.6 representa os álcoois, que podem ser formados paralelamente (byproducts)

ou como produtos principais, dependendo do tipo de metal cataliticamente ativo e as condições

de pressão do reator [12, 45, 46]

A reação de Boudouard (Equação 2.1.7) é outra reação que compete na FTS [47].

2𝐶𝑂 ⊃ 𝐶s + 𝐶𝑂2 (2.1.7)

A síntese FT é considerada uma reação de polimerização que ocorre em etapas. Os produtos

obtidos geralmente seguem uma distribuição para a formação dos produtos, chamada de distri-

buição Anderson-Schulz-Flory (ASF). A probabilidade do crescimento e terminação da cadeia

são independentes do tamanho da cadeia. Desta forma, a distribuição dos produtos pode ser

predita, baseada simplesmente na distribuição estatística. A probabilidade de crescimento da

cadeia (Ð) está representada pela Equação 2.1.8.

𝑊n

𝑛
= (1 ⊗ Ð)2Ðn⊗1 (2.1.8)

onde 𝑊n é a fração mássica do produto contendo 𝑛 átomos de carbono e Ð é a probabili-
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O cobalto apresenta um ciclo de vida maior, não favorece reação WGS, desta forma aumen-

tando a conversão de carbono, se comparado ao ferro, e produz hidrocarbonetos lineares [32]

(veja Seção 2.1.5.2).

A seleção do material ótimo entre os catalisadores disponívies é complicadada devido a

fatores que devem ser considerados simultaneamente. Em geral, custo, disponibilidade, faixa

de produtos desejada, tempo de vida do catalisador e atividade são os principais itens a ser

considerados.

2.1.5.1 Catalisadores a base de ferro

Os catalisadores a base de ferro são uma mistura de magnetita e carboneto de ferro, apre-

sentam alta atividade para a reação WGS e alta seletividade para a formação de oleĄnas e

produtos oxigenados. A síntese seletiva de oleĄnas terminais lineares só parece possível com

catalisadores de ferro. Schulz [52] comparou dois catalisadores típicos a base de ferro e a base de

cobalto, concluindo que catalisadores a base de ferro apresentam sítios de crescimento estático

em altas temperaturas, favorecendo altos rendimentos de oleĄnas, em contraste com cobalto

que exibe uma superfície dinâmica que se altera favorecendo reações secundárias de oleĄnas,

podendo ser otimizada para a produção de paraĄnas de acordo com alterações das condições

operacionais.

Quando o metal ativo é o ferro a reação WGS tem papel importante. Esta é uma caracterís-

tica favorável para a FTS quando o gás de síntese é rico em CO, obtido a partir de gaseiĄcação

com carvão a altas temperaturas através da oxidação parcial, com razão H2/CO de 1:0. No

entanto, esse comportamento não é desejável quando o gás de síntese é rico em hidrogênio,

obtido a partir do gás natural [22].

A atividade dos catalisadores de ferro diminui com inibição de produtos pela água [53]. Esta

característica restringe o grau de conversão máximo e torna necessária a operação de reciclagem

do gás após a remoção de água juntamente com o condensado orgânico.

Segundo Schulz [22], catalisadores de ferro tendem a ser mais estáveis quando o gás de síntese

que reage apresenta alta razão H2/CO. Os resulados de Lee, Lee e Chang [54], empregando

catalisador a base de ferro, demonstraram que a distribuição dos produtos, a taxa de reação e

a mudança do catalisador são funções da temperatura, pressão e razão H2/CO.

Com relação aos catalisadores de ferro, os promotores e suportes são componentes essenciais.

O potássio tem sido usado como um promotor para aumentar a alcalinidade da superfície do

catalisador. O objetivo é aumentar a adsorção de CO na superfície do metal, que tende a

retirar elétrons do metal, fornecendo um doador de elétrons. A adição de óxido de potássio a

catalisadores de Fe também tende a diminuir a hidrogenação de espécies de carbono adsorvido

(veja Subseção 2.1.4, Equação 2.1.1), de modo que o crescimento da cadeia é aumentado,

resultando em uma distribuição de produto de maior peso molecular [32].
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2.1.5.2 Catalisadores a base de cobalto

Catalisadores de cobalto foram utilizados nas primeiras plantas industriais de FT em 1935

[55]. Atualmente os catalisadores de cobalto têm sido melhorados para a produção de hidro-

carbonetos pesados e ceras (>C20), para posterior hidrocraqueamento.

Os catalisadores a base de cobalto têm mais tempo de vida comparado aos a base de ferro,

além de apresentarem baixa atividade da reação WGS. Segundo Baliban, Elia e Floudas [56], a

conversão por passe é alta, porém o seu custo é aproximadamente 230 vezes maior que o ferro.

Segundo Spath e Dayton [32], a adição do promotor ThO2 aumentou a produção de ceras,

quando testado a pressão atmosférica, porém apresentou pouco efeito a altas pressões. Desta

forma, o desempenho de catalisadores a base de cobalto não é muito sensível a adição de

promotores.

2.1.5.3 Catalisadores Híbridos

O estudo de catalisadores híbridos aplicados a FTS tem aumentado. Botes e Böhringer [57]

estudaram a conversão de gás de síntese a 330 ◇C em um microreator, usando a combinação

de catalisador a base de ferro e zeólita ZSM-5. Os autores relataram que o uso de zeólitas

altamente acídicas (e.g. ZSM-5) exibem alta atividade inicial para a conversão em paraĄnas

leves e aromáticos.

Martinez e Lopez [58] investigaram a conversão direta de gás de síntese em hidrocarbonetos

na faixa de gasolina de alta octanagem usando catalisador híbrido a base de ferro (KFeCo) e

ZSM-5. A presença da zeólita deslocou a distribuição de produtos para a formação de hidro-

carbonetos C5 - C8.

O desempenho de catalisadores híbridos, consistindo de Cu-ZnO e zeólita ZSM-5 carregada

com metal, foi avaliado por Ma et al. [59] na conversão de gás de síntese em hidrocarbone-

tos (via metanol). A parte Cu/ZSM-5 do catalisador híbrido é efetiva na síntese seletiva de

hidrocarbonetos na faixa da gasolina.

A conversão catalítica do vapor eĆuente em catalisador ZSM-5 é considerada uma alternativa

para a produção de gasolina a partir do eĆuente bruto da FTS [60].

2.1.6 Desativação do catalisador

O catalisador pode perder atividade como um resultado da

• Conversão de sítios de metal ativo em sítios de óxido inativo;

• Sinterização;

• Perda da área ativa por deposição de carbono e
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• Envenenamento químico.

A reoxidação da fase ativa por água é um importante fator de desativação do catalisador. A

taxa de oxidação suportada pelos catalisadores é função da temperatura operacional, pressão

parcial da água e tamanho da partícula de catalisador [61].

O envenenamento químico de catalisadores FT mais estudado é por enxofre. Outros materi-

ais tóxicos incluem haletos e compostos nitrogenados (e.g., NH3, NOx and HCN) [26]. Alguns

destes mecanismos são inevitáveis e outros podem ser previnidos ou minimizados pelo controle

do nível de impurezas no gás de síntese.

2.2 Abordagem Cinética vs. Abordagem Termodinâ-

mica

O comportamento cinético da reação FT tem sido extensamente estudado, iniciando pelos

trabalhos de Friedel e Anderson [62], seguindo de numerosos modelos cinéticos para a FTS

[63Ű65]. Porém, não existem muitos trabalhos na literatura sobre a termodinâmica da síntese

FT.

Stenger e Askonas [66] estudaram a distribuição termodinâmica dos produtos usando o

método de minimizaçao da energia de Gibbs, com conversão total de CO e H2.

Bell [67] estudou a termodinâmica do processo FT, incluindo o estado do catalisador de

metal. O equilíbrio entre o metal reduzido, os carbonetos e óxidos do catalisador está rela-

cionado com a composição do gás de síntese. A termodinâmica diz que o ferro e o cobalto

podem converter CO e H2 em hidrocarbonetos de cadeia longa (C2-C100), enquanto níquel pode

converter CO e H2 apenas em metano.

Mais recentemente, Torrente-Murciano et al. [68] estudaram o equilíbrio termodinâmico da

síntese de hidrocarbonetos, utilizando hidrogênio mais monóxido de carbono e/ou dióxido de

carbono como alimentação. O estudo comparativo da formação de hidrocarbonetos a partir de

CO/H2 ou CO2/H2 revela que os parâmetros de reação são aplicados também para a conversão

direta de CO2 em hidrocarbonetos.

2.3 Adsorção em superfície sólida

O uso de catalisadores que favoreçam as reações desejadas é essencial na síntese FT. O me-

canismo do processo envolve a adsorção dos reagentes na superfície (sítios ativos) e a dessorção

dos produtos formados [69Ű71].

Informações sobre o equilíbrio de adsorção são uma das partes mais importantes no en-

tendimento do processo de adsorção. O equilíbrio de adsorção de componentes puros é o





Capítulo 3

Métodos Matemáticos

Este capítulo traz uma breve revisão dos métodos Monte Carlo aplicados a simulação de

isotermas e fundamentos de otimização de processos.

3.1 Simulação Molecular

Dados de isotermas de equilíbrio para o sistema FT, bem como experimentos com cata-

lisadores, vem sendo amplamente estudados, porém a literatura ainda é escassa nessa área.

Devido a escassez de trabalhos relacionados especiĄcamente a este assunto, o uso da simulação

computacional é uma alternativa para obter as isotermas de adsorção para os compostos em

estudo.

Um grande avanço foi feito no entendimento da interação entre moléculas em uma situação

de conĄnamento, principalmente devido a simulações computacioais, que são capazes de analizar

a química e a física em nível atômico. As duas principais abordagens são os cálculos de mecânica

quântica e as simulações baseadas em campos de força [85].

A primeira abordagem é empregada para estudar propriedades como ruptura e formação

de ligações atômicas. A segunda é empregada para estudar sistemas de dimensões maiores e

para calcular determinadas propriedades termodinâmicas e dinâmicas, entre elas o fenômeno

de adsorção. As simulações baseadas em campos de força incluem as simulações Monte Carlo

(MC), dinâmica molecular (MD) e minimizações de energia [86].

3.1.1 Métodos Monte Carlo

Para estudar propriedades termodinâmicas em nível molecular é necessário coletar informa-

ções das posições médias dos átomos no tempo. Nas simulações de MD, sucessivas conĄgurações

são geradas integrando-se as Leis de movimento de Newton, gerando desta forma uma trajetória

que descreve a posição, a velocidade e a aceleração das partículas com a variação no tempo. Já

35
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os métodos MC estão focados em propriedades estáticas, de forma que é dispensável o sistema

evoluir no tempo [87].

Metropolis et al. [88] introduziram um método estocástico para amostrar pontos no espaço

multidimensional, de acordo com uma distribuição de probabilidade prescrita.

O espaço multidimensional amostrado é o espaço de conĄguração, que é medido pelas co-

ordenadas (generalizadas) das moléculas que constituem o sistema, mais algumas variáveis

extensivas macroscópicas que são permitidas Ćutuar. A densidade de probabilidade é então

deĄnida por um conjunto de equilíbrio.

Os pontos de espaço de conĄguração amostrados, ou os chamados ŤestadosŤ, formam uma

cadeia de Markov, com cada estado sendo formado a partir do anterior em um passo de Monte

Carlo (MC) [89].

O princípio é gerar um conjunto de partículas dentro de uma caixa de simulação e repli-

car esta caixa a Ąm de simular um sistema inĄnito. Após, há a execução de mudanças, que

são movimentos das partículas ou modiĄcações na caixa de simulação principal. Movimentos

comuns são para transladar e/ou girar uma molécula. Tal tentativa ou movimento pode ser

"aceito"ou "rejeitado"por uma "regra de aceitação", o que signiĄca que o estado mudou ou que

o novo estado é simplesmente igual ao antigo estado. Todos esses instantâneos formam uma

cadeia, chamada de cadeia de Markov, e os valores médios das propriedades são calculadas

como médias dessa cadeia [85].

A principal vantagem do uso de Métodos Monte Carlo sobre outros métodos está no fato

de não ser necessário percorrer estados intermediários para obter a propriedade em estudo. A

única restrição é que as conĄgurações inicial e Ąnal de certo passo tenham signiĄcado físico

apropriado [90].

3.1.2 Campos de Força

As ideias básicas da mecânica molecular datam das décadas de 1930 e 1940, assumindo que

a matéria consistia de átomos e, para cada conjunto de posições destes átomos, a superfície

de energia potencial (do inglês, potential energy surface - PES) podia ser deĄnida. A ener-

gia molecular clássica pode ser descrita como uma expansão da série de Taylor em ligações,

estiramentos e deformações [91].

A expansão engloba todas as individualidades como átomos, ligações, ângulos e propri-

edades físicas (estruturas de equilíbrio, espectro vibracional, entre outros), e é referenciada

historicamente como campo de força. O nome surgiu da aproximação de menor ordem, usando

somente energia de mola como constantes de força. Os campos de força evoluíram e se tornaram

muito precisos, com vários parâmetros para uma ampla gama de estruturas, sendo cruciais para

determinar a qualidade do campo [87].

Os termos do campo de força consistem de uma forma funcional, constantes de força, e
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valores de referência. A forma funcional é escolhida por descrever com precisão a energia

potencial verdadeira (obtida através de experimentos ou mecânica quântica), apesar de poder

ser simpliĄcada reduzindo o tempo computacional as custas da redução da precisão. Alguns

exemplos de campo de força incluem: AMBER [92], OPLS [93], CHARMM [94], GROMOS

[95], DREIDING [96] e COMPASS [97]. Um modelo muito eĄciente é o campo de força de

potenciais transferíveis para equilíbrio de fases (do inglês, transferable potentials for phase

equilibria (TraPPE)), que descreve alcanos lineares e alcenos mono e bi ramiĄcados [98, 99].

3.1.3 ConĄgurações do sistema

A Ąm de ser capaz de extrapolar os resultados obtidos por simulações moleculares de um

sistema Ąnito, para valores macroscópicos é necessário empregar condições periódicas de con-

torno, de forma a superar problemas de efeitos superĄciais. A caixa de simulação inicial, é uma

caixa imaginária com dimensões deĄnidas onde são projetadas as moléculas com suas conĄgu-

rações inciais. A caixa é replicada no espaço, quando uma molécula na caixa original realiza

um movimento, as imagens periódicas das caixas ao seu redor se movimentam da mesma forma.

Se a molécula deixa a caixa central, uma imagem entrará na caixa na face oposta. Os limites

da caixa periódica não tem signiĄcado físico, somente orientação e forma [86].

Os passos envolvidos em uma simulação incluem a inicialização, equilíbrio e produção. O

procedimento descrito por Dubbeldam et al. [87] é: As moléculas são inseridas na caixa de

simulação em posições aleatórias, seguindo por um equilíbrio no arranjo molecular. Na simu-

lação MC as partículas movem-se aleatoriamente no sistema (não sendo necessário seguir uma

trajetória baseada nas equações de movimento de Newton), a duração da simulação é medida

em Špassos MCŠ ou Šciclos MCŠ, que ao serem executados podem ser aceitos ou rejeitados.

3.1.4 Código Raspa

Vários códigos que empregam campos de força para simulação molecular clássica foram

desenvolvidos, entre eles citam-se DLPOLY, TINKER, DYNAMO, GULP, LAMMPS, Towhee,

MUSIC e RASPA. Entre eles, o código RASPA é um pacote computacional para simulação

desenvolvido no grupo do Professor Randall Snurr da Universidade Northwestern (Evanston,

Estados Unidos) durante 2006 Ű 2009 em colaboração com a Universidade Pablo de Olavide

(Seville, Espanha; no grupo da Professora SoĄa Calero) e entre 2010 Ű 2015 contou com a

colaboração da Universidade de Amsterdam (David Dubbeldam) e a Universidade Técnica de

Delft (grupo do Professor Thijs Vlugt) [85]. Este sofware é um pacote de simulação clássica

com propósito geral, com ênfase na adsorção e difusão em materiais nanoporosos, incluindo MD

e MC para componente puro ou multicomponente. Todas as simulações neste trabalho foram
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realizadas com este código de distribuição livre.

3.2 Fundamentos de Otimização

A otimização baseia-se no uso de métodos especíĄcos para determinar a solução mais eĄ-

ciente para um problema ou projeto de um processo. Essa técnica é uma das principais ferra-

mentas quantitativas em tomadas de decisão em escala industrial. A otimização passa pelas

áreas das ciências, engenharia e administração.

Problemas típicos em engenharia química podem ter muitas soluções (possivelmente um

número inĄnito). A otimização se preocupa em selecionar as melhores soluções dentro do

conjunto de possíveis resultados. Todos os modelos podem ser representados por diferentes

maneiras empregando notação algébrica ou diferencial. Os problemas podem ser resolvidos

usando uma ampla variedade de métodos correspondentes a diferentes algoritmos. A formula-

ção de problemas de otimização é uma etapa crucial, requerendo a identiĄcação de elementos

essenciais de determinada aplicação ou processo e sua tradução em forma matemática prescrita

[100].

O grau de liberdade do sistema, na otimização, é maior que um, ou seja, é possível encontrar

a melhor solução em um conjunto de possíveis soluções, delimitados por restrições [101].

Um modelo a ser otimizado pode ser dividido em quatro partes: a função objetivo, as

restrições, as variáveis e os parâmetros.

1. Função Objetivo

• Quantidade a ser maximizada ou minimizada;

2. Restrições

• Relações matemáticas entre as quantidades do modelo que limitam a escolha dos

valores para a função objetivo;

• As restrições podem ser de igualdade, chamadas equações, ou de desigualdade, cha-

madas inequações;

3. Variáveis

• Valores que são alterados. Correspondem, em número, ao excesso de variáveis em

relação ao número de equações;

4. Parâmetros

• Valores que são Ąxos durante a otimização, podendo ser calculados previamente.
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Onde 𝑥 são variáveis contínuas, 𝑓(𝑥) é a função objetivo, ℎi(𝑥) são as restrições de igualdade

e 𝑔i(𝑥) são as restrições de desigualdade.

Um problema não linear com restrições pode apresentar as seguintes características [103]:

1. As restrições podem não ter efeito sobre o ponto ótimo. Desta forma o ponto mínimo

(𝑋*) pode ser encontrado pelo uso das condições necessárias e suĄcientes.

∇𝑓 ♣X∗= 0 (3.2.2)

𝐽𝑥* =

⎟

𝜕2𝑓

𝜕𝑥i𝜕𝑥j

⟨

X∗

= deĄnida positiva (3.2.3)

2. A solução ótima encontra-se em uma restrição. Nesta situação as condições de Kuhn-

Tucker indicam que o negativo do gradiente deve ser expresso como uma combinação

linear positiva dos gradientes das restrições ativas;

3. Se a função objetivo tiver dois ou mais mínimos locais sem restrição, o problema com

restrição pode apresentar múltiplos mínimos locais;

4. Em casos particulares, mesmo que a função objetivo sem restrição apresente um único

mínimo, as restrições podem acabar introduzindo múltiplos mínimos locais.

A distinção entre ótimos locais e ótimos globais deve ser observada. Um problema, por

exemplo, pode apresentar vários mínimos locais, e dependendo da estimativa inicial o solver

encontrará diferentes ótimos. Além disso o conceito de convexidade é de extrema importância,

pois ela garante que o mínimo local seja também o mínimo global. As Figuras 3.2a e 3.3a

apresentam o comportamento de uma função convexa em um sistema de uma e duas dimensões,

respectivamente. É possível veriĄcar também que o negativo de uma função convexa é uma

função côncava e vice-versa.

Existem muitas técnicas disponíveis para a solução de um problema de programação não li-

near com restrições. Todos os métodos podem ser classiĄcados basicamente em duas categorias:

diretos e indiretos.

Como exemplos de métodos diretos, tem-se: a busca randômica, busca heurística, métodos

de direção factível e gradiente reduzido generalizado. Já os exemplos de métodos indiretos

incluem: a técnica de transformação de variáveis, técnica de minimização sequencial sem res-

trições e método do ponto interior.

Nos métodos diretos, as restrições são manipuladas de forma explícita, enquanto nos mé-

todos indiretos o problema com restrição é resolvido como uma sequência de problemas sem

restrição. Os algoritmos mais empregados são o algoritmo do gradiente reduzido generalizado

(GRG), programação sequencial quadrática (SQP) e métodos do ponto interior (IPM) [103].
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ínicio dos anos 80 de sistemas de modelagem, sendo um dos primeiros o software Generalized

Algebraic Modeling System (GAMS), desenvolvido no Centro de Pesquisa e Desenvolvimento

do Banco Mundial em Washington [104, 105].

O software foi desenvolvido para fornecer uma linguagem algébrica de alto nível para a

representação compacta de modelos complexos e de larga escala; permitir que mudanças possam

ser feitas em especiĄcações de modelo de forma simples; permitir sentenças ambíguas de relações

algébricas, fornecer um ambiente onde o desenvolvimento do modelo é facilitado pela expansão

baseada em subscritos, permitindo ao modelador começar com um pequeno conjunto de dados

e após veriĄcar a exatidão, expandir para um contexto mais amplo para fazer com que o uso

de solvers (pacote de otimização) e a sua mudança fossem simples [104].

No caso de resolução de problemas de NLP, o solver indicado é o CONOPT, baseado no

algoritmo GRG proposto inicialmente por Abadie e Carpentier [106], mas em uma versão com

algumas alterações em relação ao algoritmo original [107]. Para a resolução de problemas de

LP, programações quadráticas e problemas de programação mista inteira o solver CPLEX é a

opção mais empregada, baseado no algoritmo dual simplex, primal simplex, otimizador network

ou uso dos algoritmos de substituição e barreira.

3.2.3 Algoritmo Gradiente Reduzido Generalizado

Para a resolução de NLP, um problema cuja função objetivo e as restrições, geralmente apre-

sentam uma mistura de funções quadráticas, o software GAMS é usado com o solver CONOPT

(através do método GRG). O método GRG é conhecido como um método primal, que emprega

o método de busca que trabalha diretamente no problema original procurando a solução ótima

através da região factível. Cada ponto no processo é factível (i.e. satisfaz as restrições) e o

valor da função objetivo decresce a cada iteração [108].

Além disso é robusto e versátil, sendo capaz de ser empregado em simuladores de processo

existentes usando o método de Newton-Raphson, porém é o de mais difícil implementação e

necessita satisfazer as restrições de igualdade a cada passo do algorítmo [109].

De acordo com Luenberger e Ye [110] o método primal, geralmente chamado de Método

da Direção Factível (do inglês, Feasible Direction Methods), apresentam três vantagens signi-

Ącativas: (i) se o processo é Ąnalizado antes da conĄrmação de otimização, o ponto terminal

é factível pelo fato de que cada ponto gerado é factível; (ii) o método gera uma sequência de

convergência, isso assegura que o limiar da sequência deve estar, pelo menos, no mínimo local;

(iii) não depende de estrutura de problema especial, como por exemplo a convexidade. Uma

desvantagem é o ponto de partida, que deve estar próximo da região ótima de interesse, entre-

tanto a maioria dos softwares que empregam GRG fornecem uma rotina de inicialização a Ąm

de estimar um ponto inicial.
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3.2.4 Considerações Ąnais da Revisão BibliográĄca

A primeira seção abordou assuntos de ordem geral e abrangente sobre o tema da síntese de

Fischer-Tropsch. Deve ser destacado que esse processo é feito industrialmente e poucos estudos

de equilíbrio termodinâmico têm sido realizados sobre o tema.

A segunda seção teve como foco os métodos de simulação computacionais. Dentre os méto-

dos, o emprego do método Monte Carlo, em seu conjunto grande-canônico, tem sido utilizado

para o estudo de propriedades de adsorção e difusão. A obtenção de isotermas de equilíbrio

pode ser realizada através do uso de tais técnicas.

Neste capítulo foram apresentados os fundamentos de otimização. A minimização funcional

é uma técnica empregada para otimização de processos, no caso da síntese FT a minimização

da energia de Gibbs resulta nas condições termodinamicamente mais favoráveis.

Os próximos capítulos terão como foco aspectos relacionados ao desenvolvimento matemá-

tico, onde duas metodologias ou abordagens serão estudadas, a primeira apenas restringindo

a formação de metano no sistema e a segunda levando em consideração aspectos de adsorção

(energia de adsorção e constantes de adsorção).



Capítulo 4

Metodologia

Equilíbrio Químico com Equilíbrio

Líquido-Vapor

Neste capítulo, estabeleceu-se um modelo termodinâmico para predizer as fases e as com-

posições de equilíbrio do sistema Fischer Tropsch. Nesta abordagem, serão consideradas duas

fases possíveis de formação, a líquida e a gasosa.

4.1 Equilíbrio Termodinâmico

O equilíbrio denota uma condição estática, a inexistência de mudança. Sob o ponto de

vista termodinâmico, isto signiĄca que além da ausência de mudanças, há também a ausência

de qualquer tendência para mudanças em escala macroscópica, devido a ausência de forças

motrizes. Assim um sistema em equilíbrio existe em condições nas quais nenhuma mudança

pode ocorrer [111].

Um sistema heterogêneo (sistema multifásico) fechado é constituido de duas ou mais fases

e cada fase é considerada um sistema aberto dentro do sistema global fechado.

Ao considerar um sistema heterogêneo em equilíbrio com relação aos processos de transfe-

rência de calor, deslocamento dos limites e transferência de massa, o equilíbrio térmico (Equa-

ção 4.1.1) e mecânico (Equação 4.1.2) são obtidos quando temperatura e pressão estão uniformes

em todo sistema mássico heterogêneo. Se o potencial químico (Equação 4.1.3) governa a trans-

ferência de massa, essa propriedade termodinâmica intensiva deve ter com um valor uniforme

por todo o sistema [112].

Em um sistema com reação química, a taxa de mudança da energia de Gibbs total do

sistema com relação a extensão da reação, a temperatura e pressão constantes, é geralmente

representada por
∑︀

i ÜiÛi [113]. Se não há força motriz para a reação 𝑗, então a reação não

44
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ocorre. Consequentemente, todas as taxas são também nulas, resultando em um equilíbrio

químico/reacional (Equação 4.1.4) [114].

O resultado genérico para um sistema heterogêneo fechado consistindo de 𝑖-componentes e

𝑘-fases em equilíbrio está descrito pelas Eq. 4.1.1 - 4.1.4.

𝑇 (1) = 𝑇 (2) = ≤ ≤ ≤ = 𝑇 (k) (4.1.1)

𝑃 (1) = 𝑃 (2) = ≤ ≤ ≤ = 𝑃 (k) (4.1.2)

Û
(1)
i = Û

(2)
i = ≤ ≤ ≤ = Û

(k)
i 𝑖 = 1, ≤ ≤ ≤ , NC (4.1.3)

n
∑︁

i=1

Üj
i ≤ Ûk

i = 0 𝑖 = 1, ≤ ≤ ≤ , NC 𝑗 = 1, ≤ ≤ ≤ , NR (4.1.4)

onde os superscritos em parênteses representam as fases e os subscritos representam as

espécies químicas. Û
(k)
i representa o potencial químico de 𝑖 na fase 𝑘, e Üj

i representa o coeĄciente

estequiométrico de 𝑖 na reação 𝑗, NC representa o número de compostos e NR o número de

reações. Este conjunto de equações proporciona os critérios básicos para o equilíbrio químico e

de fases combinados [112].

4.2 Energia de Gibbs

Considere um sistema fechado contendo um número arbitrário de espécies e contido em um

número arbitrário de fases, no qual a temperatura e a pressão são uniformes. O sistema inicial

não está em equilíbrio com relação a transferência de massa entre as fases e as reações químicas.

As mudanças que ocorrem no sistema são necessariamente irreversíveis, levando o sistema cada

vez mais próximo do equilíbrio, prosseguindo em uma direção que cause um decréscimo na

energia de Gibbs do sistema [115].

Portanto, o estado de equilíbrio de um sistema fechado é o estado no qual a energia de

Gibbs total está no mínimo em relação a todas as possíveis mudanças em uma determinada

temperatura e pressão [115].

(𝑑𝐺)T,P ⊘ 0 (4.2.1)

Tal critério fornece um método genérico para a determinação dos estados de equilíbrio,

visando a obtenção de um ponto estável (mínimo global), para um sistema multifásico, multi-

componente, isotérmico e isobárico através da minimização da energia de Gibbs [116Ű118].

White, Johnson e Dantzig [119] foram um dos primeiros pesquisadores nesta área, em que
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a minimização da energia de Gibbs em uma série de sistemas ideiais foi empregada, através do

uso do algoritmo RAND com o método de Newton.

Ma e Shipman [120] usaram a minimização direta da função da energia de Gibbs. Esse

método garantiu a convergência da solução do conjunto de equações não lineares que descrevem

o equilíbrio, fornecendo uma estimativa precisa da composição de cada composto no sistema.

Gautam e Seider [121] aplicaram a programação quadrática a Ąm de minimizar a energia

de Gibbs e determinar a composição de sistemas em equilíbrio. O trabalho descreve como o

algoritmo evita mínimos com restrições, mas não elimina a possibilidade de convergência para

um mínimo local.

Castillo e Grossmann [122] propuseram um método métrico variável que leva em conta

diferentes fases durante o processo de minimização, onde empregaram programação não linear.

O processo de metanação do monóxido de carbono e/ou dióxido de carbono foi estudado

sob a ótica da termodinâmica por Gao et al. [123]. Os autores conduziram sistematicamente

uma análise para a produção de gás natural sintético.

A abordagem de minimização funcional para o problema permite determinar, não só a con-

centração dos componentes num sistema multicomponente, mas também as fases em equilíbrio.

A vantagem deste método reside na obtenção de uma solução, em um único passo, sem a

necessidade de considerações do número de fases.

4.2.1 Minimização da Energia de Gibbs sujeita a restrições

O cálculo de equilíbrio de fases pode ser formulado como um problema de minimização da

energia de Gibbs (Equação 4.2.2), satisfazendo restrições de não negatividade do número de

moles de cada componente em cada fase e restrições de balanço de moles [113].

𝐺 =
NC
∑︁

i=1

NF
∑︁

k=1

Ûk
i 𝑛k

i (4.2.2)

onde 𝑁𝐹 representa o número de fases (𝑘), 𝐺 a energia de Gibbs, 𝑛k
i e Ûk

i o número de mols

e o potencial químico do componente 𝑖 na fase 𝑘.

A energia de Gibbs é uma propriedade extensiva, então:

Ûi =

(︃

𝜕𝐺

𝜕𝑛i

⎜

T,P,ni

= 𝑔i ∀𝑖 (4.2.3)

A equação de Gibbs-Duhen pode ser integrada, obtendo-se o potencial químico a uma

temperatura e pressão [111].

𝑑Û = ⊗𝑆𝑑𝑇 + 𝑉 𝑑𝑃 (4.2.4)
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sendo 𝑆 entropia e 𝑉 volume. Integrando a Equação 4.2.4 em relação a 𝑃 e mantendo 𝑇

constante, resulta na Equação 4.2.5

Ûi(𝑃, 𝑇 ) = Ûi(𝑃0, 𝑇 ) +
∫︁ P

P0

𝑉i(𝑃 ′, 𝑇 )𝑑𝑃 ′ (4.2.5)

Assim, o potencial químico de um componente pode ser obtido a partir do potencial químico

padrão (i.e. a uma 𝑃0 e 𝑇0 conhecidas, descrito e desenvolvido na Seção 4.2.1.1).

4.2.1.1 Desenvolvimento matemático das relações do potencial químico padrão

A entalpia parcial molar pode ser calculada através da relação termodinâmica apresentada

na Equação 4.2.6:

(︃

𝜕𝐻̄i

𝜕𝑇

⎜

P

= 𝐶𝑝i

𝐻̄i = 𝐻0
i +

∫︁ T

T0

𝐶𝑝i𝑑𝑇 (4.2.6)

Segundo Poling, Prausnitz e OŠconnell [124], a capacidade caloríĄca (𝐶𝑝i) de uma espécie

química pode ser expressa como um polinômio de quarto grau conforme descrito pela Equa-

ção 4.2.7 :

𝐶𝑝i = 𝑎0 + 𝑎1𝑇 + 𝑎2𝑇
2 + 𝑎3𝑇

3 + 𝑎4𝑇
4 (4.2.7)

Em que 𝑎0, 𝑎1, 𝑎2, 𝑎3 e 𝑎4 são parâmetros da espécie química 𝑖, obtidos a partir de um

banco de dados termodinâmicos.

Substituindo a Equação 4.2.7 na Equação 4.2.6

𝐻̄i = 𝐻0
i +

∫︁ T

T0

(︁

𝑎0 + 𝑎1𝑇 + 𝑎2𝑇
2 + 𝑎3𝑇

3 + 𝑎4𝑇
4
)︁

𝑑𝑇 (4.2.8)

Onde 𝐻0
i é a entalpia padrão de formação no estado de referência. Integrando a Equa-

ção 4.2.8 de 𝑇0 a 𝑇 obtem-se a Equação 4.2.9.

𝐻̄i = 𝐻0
i + 𝑎0 (𝑇 ⊗ 𝑇0) +

𝑎1

2

(︁

𝑇 2 ⊗ 𝑇 2
0

)︁

+
𝑎2

3

(︁

𝑇 3 ⊗ 𝑇 3
0

)︁

+
𝑎3

4

(︁

𝑇 4 ⊗ 𝑇 4
0

)︁

+
𝑎4

5

(︁

𝑇 5 ⊗ 𝑇 5
0

)︁

(4.2.9)

Sabendo que a Equação de vanŠt Hoff relaciona a entalpia molar com o potencial químico

[124], tem-se

𝜕

𝜕𝑇

(︃

𝜕Ûi

𝜕𝑇

⎜

P

= ⊗ 𝐻̄i

𝑅𝑇 2
(4.2.10)
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Integrando a Equação 4.2.10 é possível obter o potencial químico para uma espécie química

𝑖 a uma temperatura 𝑇 e uma pressão de referência 𝑃0.

Ûi(𝑃0, 𝑇 )
𝑇

=
Ûi(𝑃0, 𝑇0)

𝑇0

⊗
∫︁ T

T0

𝐻̄i(𝑃0, 𝑇 )
𝑇 2

𝑑𝑇 (4.2.11)

Substituindo a Equação 4.2.9 na Equação 4.2.11 e reorganizando:

Ûi(𝑃0, 𝑇 ) =Ûi(𝑃0, 𝑇0)
(︂

𝑇

𝑇0

)︂

⊗ 𝑇
∫︁ T

T0

𝐻0
i

𝑇 2
𝑑𝑇⊗

𝑇
∫︁ T

T0

𝑎0 (𝑇 ⊗ 𝑇0) + a1

2
(𝑇 2 ⊗ 𝑇 2

0 ) + a2

3
(𝑇 3 ⊗ 𝑇 3

0 ) + a3

4
(𝑇 4 ⊗ 𝑇 4

0 ) + a4

5
(𝑇 5 ⊗ 𝑇 5

0 )
𝑇 2

𝑑𝑇

(4.2.12)

O estado de referência é o gás ideal a uma atmosfera de pressão e a temperatura ambiente

(𝑃0 = 1 𝑎𝑡𝑚 e 𝑇0 = 298, 15𝐾). Considerando a energia de Gibbs de formação da espécie

química 𝑖 no estado padrão, Ûi(𝑃0, 𝑇0) = Δ𝐺0
fi

e a entalpia de formação no estado padrão

𝐻i(𝑃0, 𝑇0) = Δ𝐻0
fi

. Resolvendo a integral:

Ûi(𝑃0, 𝑇 ) = Û0
i (𝑇 ) =Δ𝐺0

fi

(︂

𝑇

𝑇0

)︂

+ Δ𝐻0
fi

(︂

1 ⊗ 𝑇

𝑇0

)︂

⊗ 𝑎0

(︂

𝑇 ln
(︂

𝑇

𝑇0

)︂

+ 𝑇0 ⊗ 𝑇
)︂

⊗ 𝑎1

2
(𝑇 ⊗ 𝑇0)

2 ⊗ 𝑎2

6

(︁

𝑇 3 ⊗ 3𝑇 2
0 𝑇 + 2𝑇 3

0

)︁

⊗ 𝑎3

12

(︁

𝑇 4 ⊗ 4𝑇 3
0 𝑇 + 3𝑇 4

0

)︁

⊗ 𝑎4

20

(︁

𝑇 5 ⊗ 5𝑇 4
0 𝑇 + 4𝑇 5

0

)︁

(4.2.13)

O potencial químico padrão, parâmetro utilizado na Equação 4.2.5 - Ûi(𝑃0, 𝑇 ), é desta forma

obtido a partir das relações básicas termodinâmicas.

4.2.1.2 Conceito de fugacidade

Retomando a Equação 4.2.5, esta pode ser reescrita como

Ûi(𝑃, 𝑇 ) = Û0
i (𝑇 ) +

∫︁ P

P0

𝑉i(𝑃 ′, 𝑇 )𝑑𝑃 ′ (4.2.14)

Para a fase gasosa, considerando o comportamento ideal (Equação 4.2.15) [111, 112]

𝑉 gi
i =

𝑅 ≤ 𝑇

𝑃i

(4.2.15)

Substituido a Equação 4.2.15 na Equação 4.2.14:
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Ûgi
i (𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) +
∫︁ P

P0

𝑉i(𝑃 ′, 𝑇 )𝑑𝑃 ′

Ûgi
i (𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) +
∫︁ P

P0

(︂

𝑅 ≤ 𝑇

𝑃i

)︂

𝑑𝑃 ′

Ûgi
i (𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 𝑙𝑛
𝑃i

𝑃0

(4.2.16)

A Ąm de generalizar a Equação 4.2.16 para gases reais o conceito de fugacidade de Lewis

é introduzido. A variável 𝑓 , denominada fugacidade, é uma função de estado semelhante a 𝑃

de forma a manter a forma da equação válida para gases reais. Assumindo que quando 𝑃 ⊃ 0,

𝑓 ⊃ 𝑃 e 𝑓/𝑃 ⊃ 1.

Ûg
i = Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 𝑙𝑛
𝑓 g

i

𝑓 0
i

(4.2.17)

Para a fase líquida, considerando que o volume molar de 𝑖 para o líquido é praticamente

constante [111, 112], a Equação 4.2.14 Ąca

Ûl
i(𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) +
∫︁ P

P0

𝑉i(𝑃 ′, 𝑇 )𝑑𝑃 ′

Ûl
i(𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) + 𝑉 l
i (𝑃 ⊗ 𝑃0)

Ûl
i(𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 𝑙𝑛 𝑎̂i

Ûl
i(𝑃, 𝑇 ) =Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 𝑙𝑛
𝑓 l

i

𝑓 0
i

(4.2.18)

sendo 𝑎̂i a atividade da espécie 𝑖 em solução.

A Equação 4.2.14 pode ser generalizada para qualquer fase em termos da fugacidade. Para

um processo isotérmico e isobárico, para a espécie 𝑖 em um sistema gasoso, líquido ou sólido,

ideal ou real, o potencial químico pode ser expresso como:

Ûk
i = Û0

i (𝑇 ) + 𝑅𝑇𝑙𝑛
𝑓k

i

𝑓 0
i

(4.2.19)

onde Û0
i (𝑇 ) representa o potencial químico padrão de 𝑖 (calculado pela Equação 4.2.13), 𝑓k

i

é a fugacidade, 𝑅 é a constante dos gases e 𝑇 a temperatura.

A fugacidade para a fase vapor e líquida pode ser representada pela Equação 4.2.20 e 4.2.21,

respectivamente [112]:

𝑓 g
i = ã̂i ≤ 𝑦i ≤ 𝑃 (4.2.20)
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𝑓 l
i = Òl

i ≤ 𝑥i ≤ 𝑓 0,l
i (4.2.21)

onde 𝑦i e 𝑥i representam a fração molar no vapor e no líquido, respectivamente; 𝑓 0,l
i é a

fugacidade de referência da fase líquida, representada pela Equação 4.2.22.

𝑓 0,l
i = 𝑃 sat

i ≤ ãsat
i ≤ 𝑃𝐹i (4.2.22)

A pressão de saturação (𝑃 sat
i ) é deĄnida pela Equação 4.2.23; ãsat

i é o coeĄciente de fugaci-

dade na saturação e 𝑃𝐹 é o fator de Poynting deĄnido pela Equação 4.2.24.

𝑙𝑛
(︁

𝑃 sat
i

)︁

= 𝐴i ⊗ 𝐵i

𝐶i + 𝑇
(4.2.23)

𝑃𝐹i = 𝑒𝑥𝑝

⎟

𝑉 sat
i

𝑅 ≤ 𝑇

(︁

𝑃 ⊗ 𝑃 sat
i

)︁

⟨

(4.2.24)

sendo 𝑉 sat
i é o volume molar na saturação. Em pressões moderadas, o fator de Poynting se

aproxima da unidade (𝑃𝐹i ≡ 1), bem como o coeĄciente de fugacidade na saturação (ãsat
i ≡ 1).

Considerando a fase líquida como ideal Òl
i = 1 a Equação 4.2.21 pode ser reescrita como:

𝑓 l
i = 𝑥i ≤ 𝑃 sat

i (4.2.25)

Considerando que a fugacidade de referência é igual a pressão de referência (𝑃0), devido o

estado de referência escolhido, e substituindo a Equação 4.2.25 na Equação 4.2.18, resulta em:

Ûl
i = Û0

i (𝑇 ) + 𝑅𝑇𝑙𝑛
(︁

𝑥i ≤ 𝑃 sat
i

)︁

Fase líquida (4.2.26)

O potencial químico para a fase gasosa pode ser obtido substituindo a Equação 4.2.20 na

Equação 4.2.17

Ûg
i = Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 𝑙𝑛
(︁

ã̂i ≤ 𝑦i ≤ 𝑃
)︁

Fase gasosa (4.2.27)

Para a fase gasosa foram empregadas duas metodologias. A primeira considerando com-

portamento ideal (descrito na Seção 4.3) e a segunda obtendo a fugacidade através da equação

de virial (descrito na Seção 4.4). O restande da metodologia é exatamente igual para os dois

modelos.

Portanto, a Equação 4.2.2 pode ser reescrita como

𝐺 =
NC
∑︁

i=1

𝑛g
i

[︁

Û0
i + 𝑅𝑇𝑙𝑛

(︁

𝑦i ≤ ã̂i ≤ 𝑃
)︁]︁

+
NC
∑︁

i=1

𝑛l
i

[︁

Û0
i + 𝑅𝑇𝑙𝑛

(︁

𝑥i ≤ 𝑃 sat
)︁]︁

(4.2.28)

Essa equação representa a energia de Gibbs do sistema para o equilíbrio químico e de fases
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no caso de uma mistura que permite a formação de vapor e líquido. Portanto, o problema pode

ser resolvido empregando técnicas de otimização para minimizar a Equação 4.2.28.

Para a minimização direta da Equação 4.2.28 algumas restrições devem ser cumpridas [112,

125, 126]. A primeira restrição é a não negatividade do número de moles de cada componente

em cada fase (Equação 4.2.29).

𝑛k
i ⊙ 0 ∀𝑖, 𝑘 (4.2.29)

Com relação a restrição de balanço de massa duas metodologias distintas podem ser ado-

tadas, a formulação estequiométrica e a formulação não estequiométrica [116]. A formulação

não-estequiométrica está representada pela Equação 4.2.30.

NC
∑︁

i=1

𝑎mi ≤
NF
∑︁

k=1

𝑛k
i =

NC
∑︁

i=1

𝑎mi ≤ 𝑛0
i (4.2.30)

one 𝑛0
i é o número inicial de moles do componente 𝑖 e 𝑎mi é o número de átomos do elemento

𝑚 no componente 𝑖.

A formulação estequiométrica considera as possíveis reações que ocorrem ao longo do pro-

cesso de otimização, e representada pela Equação 4.2.31.

NF
∑︁

k=1

𝑛k
i = 𝑛0

i

NR
∑︁

j=1

Üij𝜖j (4.2.31)

Onde Üij é o coeĄciente estequiométrico do componente 𝑖 na reação 𝑗 e 𝜖j é a extensão da

reação 𝑗.

Smith e Missen [116] demonstraram que a formulação estequiométrica é equivalente a não

estequiométrica quando o número de reações independentes é igual a diferença entre o nú-

mero de componentes e o número de átomos. Desse modo, a formulação não estequiométrica

(Equação 4.2.30) foi utilizada.

4.3 Fase vapor considerada com comportamento de gás

ideal

Conforme apresentado na seção 4.2.1.2, a primeira metodologia para a fase vapor é a consi-

deração do comportamento de gás ideal, ou seja, o coeĄciente de fugacidade é aproximadamente

a unidade, ã̂i = 1. Assim, o potêncial químico, descrito na Equação 4.2.27 pode ser reescrito

como:

Ûg
i = Û0

i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 𝑙𝑛 (𝑦i ≤ 𝑃 ) (4.3.1)
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O problema não linear foi implementado no software GAMS usando o solver CONOPT, a

Ąm de determinar o equilíbrio químico e de fases combinados.

Nas simulações foram considerados 33 componentes possíveis (19 paraĄnas lineares, 7 alce-

nos lineares, 3 álcoois além de monóxido de carbono, dióxido de carbono, água e hidrogênio)

[48, 127, 128]. Os dados termodinâmicos foram selecionados de Poling et al. [124].

Os resultados foram comparados com dados experimentais [129] e modelos teóricos similares

[68, 130, 131] nas mesmas condições que apresentadas na literatura.

Foram feitos estudos de caso, onde foram avaliados o efeito da temperatura (na faixa de

300-900 K), pressão (na faixa de 5-30 bar) e razão H2/CO (2/1 e 3/1).

A conversão de CO e H2 e o rendimento de H2 em HC (oposto à formação de água) foram

calculados usando as Equações 4.3.2 e 4.3.3, respectivamente [68].

𝑋conversão(%) =
𝑋in ⊗ 𝑋out

𝑋in

× 100 (4.3.2)

Rendimento de H2 em HC(%) = 100 ⊗ 𝐻2𝑂out

𝐻2 in
⊗ 𝐻2 out

× 100 (4.3.3)

Os resultados relacionados a essa metodologia estão apresentados no Capítulo 6

4.4 Fase vapor considerada com comportamento de gás

real

A segunda metodologia para o comportamento da fase vapor emprega a equação virial para

calcular a fugacidade. A equação virial é expressa como uma expansão da série de Taylor em

função da recíproca do volume molar, 1/𝑉 [132]

𝑍 =
𝑃 ≤ 𝑉

𝑅 ≤ 𝑇
= 1 +

𝐵

𝑉
+

𝐶

𝑉 2
+ ≤ ≤ ≤ (4.4.1)

onde 𝑍 é o fator de compressibilidade. 𝐵 é o segundo coeĄciente e 𝐶 é o terceiro coeĄciente

do virial. Para componentes puros esses coeĄcientes são função apenas da temperatura. A

equação truncada no segundo coeĄciente foi empregada e está apresentada na Equação 4.4.2

𝑍 =1 +
𝐵 ≤ 𝑃

𝜌 ≤ 𝑇

𝑍 =1 +
𝐵

𝑉
(4.4.2)

A vantagem do uso da equação virial é que esta pode ser estendida para misturas sem
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considerações arbitrárias. Para misturas o coeĄciente 𝐵M é deĄnido como:

𝐵M =
n
∑︁

i=1

n
∑︁

j=1

𝑦i𝑦j𝐵ij (4.4.3)

𝐵ij (𝑖 ̸= 𝑗) é o parâmetro cruzado do segundo coeĄciente virial.

O coeĄciente de fugacidade (ã̂i) pode ser obtido pela Equação 4.4.4

𝑙𝑛ã̂i =

⋃︀

⨄︀2
n
∑︁

j=1

𝑦j𝐵ij ⊗ 𝐵

⋂︀

⋀︀

𝑃

𝑅𝑇
(4.4.4)

A lei dos estados correspondentes é uma correlação proposta por Pitzer e Curl Jr. [133] e

modiĄcada por Tsonopoulos [132] empregada para estimar o segundo coeĄciente virial.

𝐵𝑃c

𝑅𝑇c

= 𝐵(0) + æ𝐵(1) (4.4.5)

sendo 𝑃c e 𝑇c a pressão e temperatura críticas, æ é o fator acêntrico, 𝐵(0) e 𝐵(1) são funções

empíricas deĄnidas pelas Equações 4.4.6 e 4.4.7, respectivamente.

𝐵(0) = 0, 083 ⊗ 0, 422

𝑇 1,6
r

(4.4.6)

𝐵(1) = 0, 139 ⊗ 0, 172

𝑇 4,2
r

(4.4.7)

Os valores das propriedades críticas cruzadas podem ser calculados pelas Equações 4.4.8 -

4.4.12.

𝑇cij =
√︁

𝑇ci ≤ 𝑇cj (4.4.8)

𝑉cij =

∏︀

∐︁

𝑉
1/3

ci + 𝑉
1/3

cj

2

∫︀

̂︀

3

(4.4.9)

𝑍cij =
𝑍ci + 𝑍cj

2
(4.4.10)

𝑃cij =
𝑍cij𝑅𝑇cj

𝑉cij

(4.4.11)

æcij =
æci + æcj

2
(4.4.12)

A modelagem baseada na equação virial foi empregada por apresentar menor complexidade

matemática em relação a outras equações cúbicas, além de apresentar uma boa capacidade de
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predição do modelo, conforme estudos prévios apresentados por Freitas e Guirardello [134].

A implementação do modelo foi feita no software GAMS/CONOPT, utilizando os resultados

da metodologia do gás ideal como estimativa inicial deste modelo para inicializar o modelo em

um ponto factível.

Os 33 componentes possíveis de serem formados foram considerados [48, 127, 128]. Os dados

termodinâmicos foram selecionados de Poling et al. [124] e estão apresentados no Capítulo A.

Nesta metodologia foram realizadas análises de sensibilidade para avaliar o efeito de alte-

rações na temperatura, pressão e razão de alimentação. Os resultados estão apresentados no

Capítulo 7



Capítulo 5

Metodologia

Equilíbrio Químico no Equilíbrio

Gás-Sólido

5.1 Simulação Molecular

5.1.1 Estrutura do Adsorvente

Catalisadores bifuncionais compostos de um metal ativo para a síntese Fischer Tropsch e

uma zeólita acídica têm sido o foco de muitos estudos que buscam superar a distribuição de

produtos Anderson-Schulz-Flory não seletiva, que tipicamente aparece ao empregar catalisa-

dores FT convencionais. O uso de catalisadores bifuncionais também favorece o aumento na

octanagem [135, 136]. Desta forma, o adsorvente selecionado foi a zeólita ZSM-5 [45, 137].

5.1.1.1 Zeólitas

Zeolitas são sólidos microporosos com uma estrutura bem deĄnida. Os microporos consistem

de canais ou gaiolas interconectadas, sendo capazes de adsorver moléculas seletivamente baseada

no seu tamanho [138]. Mais de 190 diferentes estruturas de zeólitas são conhecidas, dentre estas

a estutura do tipo MFI apresenta aplicações nas mais variadas áreas. A zeólita ZSM-5 (do inglês,

Zeolite Socony Mobil–5 ) é um aluminosilicato patenteado pela Mobil Oil Company em 1975

[139, 140]. É amplamente utilizado na indústria petroleira e como catalisador heterogêneo para

reações de isomerização de hidrocarbonetos [141].

Para conĄgurar as posições cristalográĄcas dos átomos da zeólita ZSM-5, foram empregados

as caracterizações de raio-X obtidas por Olson et al. [142]. A estrutura é ortorrômbica com

grupos de simetria Pnma e parâmetros de célula 𝑎 = 20,07 Å, 𝑏 = 19,92 Å e 𝑐 = 13,42 Å, e

célula unitária de 2 x 2 x 2.

55
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quais os átomos de hidrogênio não são modelados como locais de interação separados [145]. Os

parâmetros de interação são geralmente diferentes para os grupos contendo números diferentes

de átomos de hidrogênio [145].

As moléculas estudadas foram modeladas usando o modelo de átomo unido, onde os grupos

CHx são considerados centros de interação sem carga com seus próprios potencias efetivos. As

interações com a zeólita ZSM-5 foram obtidas de García-Pérez et al. [146].

O termo de campo de força se refere a forma funcional e a parametrização utilizada para

descrever a energia 𝑈 de um sistema de moléculas que interagem. Um campo de força clássico

contém potenciais limitados (𝑈 lim) e não limitados (𝑈n⊗lim), representado pelas Eq. 5.1.1 e

5.1.1, respectivamente. A soma destes dois fatores resulta na energia total [147].

𝑈 lim = 𝑈 ligação + 𝑈 estiramento + 𝑈deformação (5.1.1)

𝑈n⊗lim = 𝑈LJ + 𝑈 elet (5.1.2)

O potencial limitado é formado pelo potencial de ligação, 𝑈 ligação, o potencial de estiramento

da molécula, 𝑈 estiramento e o potencial de deformação da molécula, 𝑈deformação, tais parâmetros

são derivados de cálculos de mecânica quântica [147].

O potencial não limitado, geralmente consiste do potencial de Lennard-Jones (LJ), 𝑈LJ , e

do potencial Coulômbico de longa distância, 𝑈 elet. Os potenciais não limitados são pares de

potenciais que dependem unicamente da distância entre dois átomos interagindo.

O potencial de ligação da molécula é a energia potencial entre dois átomos vizinhos em uma

molécula. Existem várias formas funcionais para calcular o 𝑈 ligação, por exemplo o potencial

Morse, potencial Quártico, potencial Buckingham e o potencial harmônico. Esse último foi

usado e é deĄnido como:

𝑈 ligação =
1
2

𝑘r (𝑟 ⊗ 𝑟0)
2 (5.1.3)

onde 𝑘r é a rigidez da ligação, 𝑟 é a distância entre dois átomos vizinhos e 𝑟0 é a distância

de equilíbrio da ligação.

O potencial de estiramento da ligação é a energia potencial associada com o ângulo 𝜗 entre

duas ligações sucessivas de três átomos vizinhos na molécula. Existem várias formas funcionais

para 𝑈 estiramento como o potencial cosseno harmônico, o potencial Quártico, o potencial cosseno.

A forma harmônica mais empregada e utilizada no código das simulações moleculares é:

𝑈 estiramento =
1
2

𝑘ϑ (𝜗 ⊗ 𝜗0)
2 (5.1.4)

onde 𝜗0 é o ângulo de equilíbrio, 𝑘ϑ é a constante de estiramento da ligação.

O potencial de deformação é relacionado com o ângulo diedro Θ de quatro átomos sucessivos
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em uma molécula, o potencial Ryckaert-Bellemans é o mais empregado sendo deĄnido como:

𝑈deformação =
5
∑︁

i=0

𝑐i ≤ 𝑐𝑜𝑠i (Θ) (5.1.5)

onde os fatores ci podem ser derivados de cálculos de mecânica quântica. As moléculas foram

modeladas baseadas campo de força TraPPE (Transferable Potential for Phase Equilibria)

[98]. O campo de força TraPPE tem apresentado resultados bem precisos para propriedades

termodinâmicas para n-alcanos puros e suas misturas em uma ampla faixa de temperaturas e

pressões [148, 149].

O potencial LJ é aplamente utilizado para descrever as interações de curta-distância, o qual

é um par de potenciais dependendo da distância entre dois átomos de diferentes moléculas,

bem como dois átomos na mesma molécula. Geralmente, somente interações LJ intramolécular

entre átomos separados por mais de três ligações são levadas em consideração [150]. Assim o

𝑈LJ é deĄnido como

𝑈LJ
par = 𝑈 repulsão + 𝑈dispersão = 4𝜖

⋃︀

⨄︀

(︃

à

𝑟ij

⎜12

⊗
(︃

à

𝑟ij

⎜6
⋂︀

⋀︀ (5.1.6)

onde à é o parâmetro de tamanho, e 𝜖 é o potencial de profundidade na distância de

separação, sendo expresso em unidades de 𝜖/𝑘b com dimensões de temperatura.

Como o potencial LJ rapidamente desaparece em longas distâncias, é conveniente truncar e

modiĄcar essas interações no chamado raio de corte 𝑟c. Esse procedimento aumenta a eĄciência

computacional. O potencial truncado é deĄnido como

𝑈 ts (𝑟ij) =

∏︁

⨄︁

⋃︁

𝑈LJ
par (𝑟ij) ⊗ 𝑈LJ

par (𝑟c) 𝑟 ⊘ 𝑟c

0 𝑟 ⊙ 𝑟c

(5.1.7)

onde 𝑈 ts (𝑟ij) denota o potencial truncado e 𝑟c é a distância de corte.

Todos os parâmetros de Lennard-Jones (LJ) e as cargas atômicas iniciais usadas neste

trabalho estão listadas na Tabela 5.1.

As regras de mistura de LorentzŰBerthelot foram empregadas para a interação com a es-

trutura da zeólita (Eq. 5.1.8 e 5.1.9 [154]). Os potenciais LJ foram truncados e alterados para

um raio de corte de 12 Å.

àij =
àii + àjj

2
(5.1.8)

𝜖ij =
√

𝜖𝑖𝑖 ≤ 𝜖𝑖𝑖 (5.1.9)

Com relação ao potencial Coulombico de longa distância, 𝑈 elet a extensão da interação

eletrostática é maior do que o potencial LJ, desta forma o simples truncamento não pode ser
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Tabela 5.1: Parâmetros Lennard-Jones utilizados neste trabalho.

Átomo(s) à (Å) 𝜖/𝑘 (K) q (𝑒) Ref.

CH4 3.720 158.50 [151]
CH3 3.760 108.00 [151]
CH2 3.960 56.00 [151]
CCO2

2.757 28.129 0.6512 [152]
OCO2

3.033 80.507 ⊗0.3256 [152]
Si 2.05 [153]
Ozeo ⊗1.025 [153]
CH4 Ű Ozeo 3.470 115.00 [151]
CH3 Ű Ozeo 3.480 93.00 [151]
CH2 Ű Ozeo 3.580 60.50 [151]
CCO2

Ű Ozeo 2.7815 50.20 [146]
OCO2

Ű Ozeo 2.9195 84.93 [146]

usado [155]. Ao invés, o somatório Ewald é utilizado para calcular precisamente as interações

de longa-distância nos sistemas de simulação com condições de contorno periódicas [156]. No

somatório Ewald, a energia Coulombica total do sistema pode ser escrita como a soma de três

contribuições, a parte espacial real, a energia própria e a parte Fourier da energia.

5.1.2.2 Método Metrópolis Monte Carlo

O método Metrópolis Monte Carlo é um processo no qual um caminho aleatório é construido

de forma que a probabilidade de visitar um estado do sistema em particular é proporcional ao

fator de Boltzmann, evitando desta forma os resultados encontrados com o uso apenas da

mecânica estatística [88].

O método funciona conforme o descrito abaixo:

1. Começa com uma conĄguração inicial. Por exemplo, posições aleatórias podem ser gera-

das para todas as partículas do sistema;

2. A energia do sistema é calculada;

3. Faz-se um movimento para uma nova conĄguração, e.g. deslocamento de uma partícula

aleatoriamente;

4. Calcula-se a nova energia total do sistema.

5. Esse movimento é aceito ou rejeitado de acordo com a probabilidade

6. A média da amostragem é coletada.
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7. Repete-se esse procedimento desde o passo 2 quantas vezes forem necessárias até o sistema

alcançar o equilíbrio.

As simulações são realizadas em ciclos, e cada movimento do ciclo MC é escolhido alea-

toriamente. O número de movimentos por ciclo é igual ao número de partículas presentes no

sistema. Para obter uma descrição estatística correta do sistema, o número de ciclos para a

inicialização foi ajustado para 2000 e o número de ciclos para a produção foi de 25000. Maiores

detalhes sobre a técnica de simulação podem ser encontrados no trabalho de Vlugt et al. [150].
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5.2 Modelo de Minimização de Gibbs para Adsorção

Vapor-Sólido

A metodologia é baseada na minimização da energia de Gibbs, porém nesta abordagem

serão incorporados parâmetros de adsorção das espécies no sólido. De forma similar ao desen-

volvido no Capítulo 4, o equilíbrio ocorre quando T, P e potencial químico estão equalizados.

Considerando a Equação 5.2.1 para representar a energia de Gibbs [157]:

𝐺 =
NC
∑︁

i=1

𝑛G
i ≤ ÛG

i +
NC+1
∑︁

i=1

𝑛S
i ≤ ÛS

i (5.2.1)

onde a espécie química 𝑁𝐶 + 1 é o catalisador sólido, neste caso a zeólita ZSM-5.

5.2.1 Modelo para a fase gasosa

De forma análoga a descrita no Capítulo 4 a fase vapor é descrita pela Equação 5.2.2:

ÛG
i = Û0

i + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 𝑙𝑛
(︁

𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i

)︁

(5.2.2)

𝑦i =
𝑛G

i
∑︀N

j 𝑛G
j

(5.2.3)

5.2.2 Modelo para a fase sólida/adsorvida

A Ąm de representar a fase sólida/adsorvida, parâmetros de adsorção como capacidade má-

xima e constante de equilíbrio devem ser utilizadas. A Equação 5.2.4 descreve a fase adsorvida

[158, 159].

ÛS
i = Û0

i (𝑇 ) + Δ𝐺0
i (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 1

Ði

≤
⋃︀

⨄︀𝑙𝑛 (𝜃i) ⊗ 𝑙𝑛

∏︀

∐︁1 ⊗
N
∑︁

j=1

𝜃j

∫︀

̂︀

⋂︀

⋀︀ (5.2.4)

onde 𝜃i é a fração de cobertura e pode ser descrita pela Equação 5.2.5 baseado em uma

isoterma genérica [39, 160]:

𝜃i =
𝑛S

i

Üi ≤ 𝑛S
cat

𝑖 = 1, ≤ ≤ ≤ , 𝑁 (5.2.5)

Para descrever o catalisador sólido a Equação 5.2.6 é empregada [74, 161].

ÛS
cat = Û0

cat (𝑇 ) + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ Ñ (𝑇 ) ≤ 𝑙𝑛

∏︀

∐︁1 ⊗
N
∑︁

j=1

𝜃j

∫︀

̂︀ (5.2.6)

onde Ñ (𝑇 ) é um parâmetro da equação de Sips ModiĄcada e é função da temperatura.
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5.2.3 Balanço material

As equações de restrição para o modelo incluem equações de balanco de material [159]:

𝑛G
i + 𝑛S

i = 𝑛0
i 𝑖 = 1, ≤ ≤ ≤ , 𝑁 (5.2.7)

𝑛k
i ⊙ 0 𝑖 = 1, ≤ ≤ ≤ , 𝑁 (5.2.8)

𝑛G
cat = 0 (5.2.9)

5.3 Condições Necessárias

Para minimização da energia livre de Gibbs, a 𝑇 e 𝑃 constantes, em relação a 𝑛k
i , tem-se a

Equação 5.3.1 para o catalisador [162]

ÛS
cat + Úcat = 0 (5.3.1)

Nesse caso não há a condição de isofugacidade, uma vez que não há catalisador na fase

gasosa. Essa equação é usada apenas para calcular o multiplicador de Lagrange associado ao

balanço material de catalisador .

Para as demais espécies químicas:

ÛG
i + Úi = 0 (5.3.2)

ÛS
i + Úi = 0 (5.3.3)

Essas equações levam à condição de isofugacidade:

ÛG
i = ÛS

i (5.3.4)

Û◇

i + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 𝑙𝑛
(︁

𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i

)︁

= Û◇

i + Δ𝐺◇

i + 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 1
Ði

≤
∏︀

∐︁1 ⊗
N
∑︁

j=1

𝜃j

∫︀

̂︀ (5.3.5)

Rearranjando:

⎟

𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i ≤ 𝑒𝑥𝑝

(︃

⊗ Δ𝐺◇

i

𝑅 ≤ 𝑇

⎜⟨αi

=
𝜃i

1 ⊗∑︀N
j=1 𝜃j

(5.3.6)

Fazendo a somatória em 𝑖 , observando-se que as somas em 𝑖 e em 𝑗 resultam na mesma
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soma, obtém-se:

1 ⊗
N
∑︁

j=1

𝜃j =
1

1 +
∑︀N

j=1 [𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i ≤ 𝐾j]

αj
(5.3.7)

onde 𝐾i é a constante de adsorção para a espécie 𝑖, sendo representada por [163Ű165]

𝐾i = 𝑒𝑥𝑝

(︃

⊗ Δ𝐺◇

i

𝑅 ≤ 𝑇

⎜

(5.3.8)

Desta forma, obtém-se:

𝜃i =

[︁

𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i

]︁αi

1 +
∑︀N

j=1 [𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i ≤ 𝐾j]

αj
(5.3.9)

ou ainda:

𝑛S
i = 𝑛S

cat ≤ Üi ≤
[︁

𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i

]︁αi

1 +
∑︀N

j=1 [𝑦i ≤ 𝑃 ≤ 𝜙G
i ≤ 𝐾j]

αj
(5.3.10)

5.4 Consistência Termodinâmica

O teste de consistência consiste em veriĄcar a equação [166]:

N
∑︁

i=1

k=1
∑︁

M

𝑛k
i ≤ 𝜕Ûk

i

𝜕𝑛l
j

= 0 (5.4.1)

que pode ser obtido da equação de Gibbs-Duhem a T e P constantes. Se o modelo termo-

dinâmico não satisĄzer essa equação, a minimização de G, a T e P constantes, não resulta na

condição de isofugacidade.

Escrevendo de forma explícita a equação de G:

𝐺 = 𝑛G
1 ≤ ÛG

1 + ≤ ≤ ≤ + 𝑛G
N ≤ ÛG

N + 𝑛S
1 ≤ ÛS

1 + ≤ ≤ ≤ + 𝑛S
N ≤ ÛS

N + 𝑛S
cat ≤ ÛS

cat (5.4.2)

Considerar inicialmente a derivada em relação a 𝑛G
1 . Para que:

(︃

𝜕𝐺

𝜕𝑛G
1

⎜

T,P,nk
j

= ÛG
1 (5.4.3)

a equação de consistência tem que ser válida, ou seja:

𝑛G
1 ≤ 𝜕ÛG

1

𝜕𝑛G
1

+ ≤ ≤ ≤ + 𝑛G
N ≤ 𝜕ÛG

N

𝜕𝑛G
N

= 0 (5.4.4)

uma vez que a fase sólida não depende de 𝑛G
1 . Observando-se que ÛG

i depende das frações
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molares, e que cada fração molar 𝑦i depende de 𝑛G
i e da soma de todos 𝑛G

j , para gases ideais essa

equação é satisfeita, bem como para as equações de estado normalmente usadas para descrever

a fase gasosa.

O mesmo raciocínio é válido para os demais 𝑛G
i , satisfazendo assim o teste de consistência

termodinâmica.

Considerar agora a derivada em relação a 𝑛S
1 . Para que:

(︃

𝜕𝐺

𝜕𝑛S
1

⎜

T,P,nk
j

= ÛS
1 (5.4.5)

a equação de consistência tem que ser válida, ou seja:

𝑛S
1 ≤ 𝜕ÛS

1

𝜕𝑛S
1

+ ≤ ≤ ≤ + 𝑛S
N ≤ 𝜕ÛS

N

𝜕𝑛S
cat

+ 𝑛S
cat ≤ 𝜕ÛS

cat

𝜕𝑛S
cat

= 0 (5.4.6)

uma vez que a fase gasosa não depende de 𝑛S
1 . Observando-se que ÛS

i depende das frações

de ocupação, e que cada fração de ocupação 𝜃i depende de 𝑛S
i , tem-se que:

𝑛S
1 ≤ 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 1

Ð1

≤ 𝜕

𝜕𝑛S
1

⎟

𝑙𝑛

(︃

𝑛S
1

Ü1 ≤ 𝑛S
cat

⎜

⊗ 𝑙𝑛

(︃

1 ⊗ 𝑛S
1

Ü1 ≤ 𝑛S
cat

⊗ ≤ ≤ ≤ ⊗ 𝑛S
N

ÜN ≤ 𝑛S
cat

⎜⟨

+

𝑛S
2 ≤ 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 1

Ð2

≤ 𝜕

𝜕𝑛S
1

⎟

𝑙𝑛

(︃

𝑛S
2

Ü2 ≤ 𝑛S
cat

⎜

⊗ 𝑙𝑛

(︃

1 ⊗ 𝑛S
1

Ü1 ≤ 𝑛S
cat

⊗ ≤ ≤ ≤ ⊗ 𝑛S
N

ÜN ≤ 𝑛S
cat

⎜⟨

+

≤ ≤ ≤

𝑛S
N ≤ 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ 1

ÐN

≤ 𝜕

𝜕𝑛S
1

⎟

𝑙𝑛

(︃

𝑛S
N

ÜN ≤ 𝑛S
cat

⎜

⊗ 𝑙𝑛

(︃

1 ⊗ 𝑛S
1

Ü1 ≤ 𝑛S
cat

⊗ ≤ ≤ ≤ ⊗ 𝑛S
N

ÜN ≤ 𝑛S
cat

⎜⟨

+

𝑛S
cat ≤ 𝑅 ≤ 𝑇 ≤ Ñ ≤ 𝜕

𝜕𝑛S
1

⎟

𝑙𝑛

(︃

1 ⊗ 𝑛S
1

Ü1 ≤ 𝑛S
cat

⊗ ≤ ≤ ≤ ⊗ 𝑛S
N

ÜN ≤ 𝑛S
cat

⎜⟨

= 0

(5.4.7)

Para que essa equação seja mesmo igual a zero, tem-se que:

Üi = Ñ ≤ Ði (5.4.8)

O mesmo raciocínio é válido para os demais 𝑛S
i , satisfazendo assim o teste de consistência

termodinâmica.

Considerar agora a derivada em relação a 𝑛S
cat. Para que:

(︃

𝜕𝐺

𝜕𝑛S
cat

⎜

T,P,nk
j

= ÛS
cat (5.4.9)
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a equação de consistência tem que ser válida, ou seja:

𝑛S
1 ≤ 𝜕ÛS

1

𝜕𝑛S
cat

+ ≤ ≤ ≤ + 𝑛S
N ≤ 𝜕ÛS

N

𝜕𝑛S
cat

+ 𝑛S
cat ≤ 𝜕ÛS

cat

𝜕𝑛S
cat

= 0 (5.4.10)

uma vez que a fase gasosa não depende de 𝑛S
cat. Observando-se que ÛS

i depende das frações

de ocupação, e que cada fração de ocupação 𝜃i depende de 𝑛S
cat, tem-se que:
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(5.4.11)

Para que essa equação seja mesmo igual a zero, tem-se que:

Üi = Ñ ≤ Ði (5.4.12)

onde Ñ representa um parâmetro da equação de Sips ModiĄcada.

5.5 Rotina de Cálculo

A rotina da minimização da energia livre de Gibbs está apresentada na Figura 5.2. Os dados

que são empregados como parâmetros de entrada, tais como capacidade máxima de adsorção

e constante de equilíbrio de adsorção, foram previamente obtidos conforme apresentado no

Capítulo 8.

De posse dos parâmetros de adsorção e das propriedades termodinâmicas de cada espécie é

feita a minimização da energia de Gibbs conforme o descrito neste capítulo na seção 5.2.

Os resultados são posteriormente processados e análises de sensibilidade são realizadas.





Capítulo 6

Resultados e Discussões

Abordagem do Equilíbrio Químico com

Equilíbrio Líquido-Vapor (ideal)

Neste capítulo serão apresentados os resultados das otimizações e a discussão. O equilíbrio

químico e de fases combinados foi calculado utilizando a metodologia descrita no Capítulo 4

para o processo FT. A fase vapor foi considerada com comportamento ideal.

A Tabela 6.1 apresenta as seletividades mássicas relativas para alguns produtos FT. Ch-

ristoffel et al. [130] realizaram uma análise de equilíbrio para o processo FT sob condições

experimentais típicas de temperatura (600 K), pressão (16 bar) e razão H2:CO (2:1). Estes re-

sultados são comparados com os resultados do presente trabalho (adotando as mesmas condições

operacionais). Com o objetivo de analisar os valores, todos os conjuntos foram normalizados

para 100 unidades mássicas de CH4.

Tabela 6.1: Valores relativos de seletividade mássica dos produtos.

Composto Predito Termodinamicamente

Este trabalho1 Christoffel et al. [130]1

CH4 100 100
C2H6 4.7 × 10⊗3 5.6 × 10⊗3

C3H8 1.5 × 10⊗6 1.2 × 10⊗6

C2H4 9.3 × 10⊗8 1.0 × 10⊗7

1Conjunto de dados normalizado para 100 unidades mássicas de CH4.

De acordo com a Tabela 6.1 os cálculos de equilíbrio realizados estão em conformidade com

os apresentados por Christoffel et al. [130]. Entretanto as seletividades típicas de uma planta

industrial são maiores que as encontradas em cálculos termodinâmicos, por exemplo, as seleti-

67



CAPÍTULO 6. RESULTADOS DISCUSSÕES-EQUILÍBRIO QUÍMICO E LV (IDEAL) 68

vidades observadas industrialmente para C2H6, C3H8 e C2H4 são 40, 20 e 40, respectivamente.

De acordo com Norval [7], o sistema FT não está em equilíbrio global, ou seja, algumas

espécies alcançaram o equilíbrio enquanto outras não. O sistema FT pode ser considerado

como um sistema com três equilíbrios parciais: a série homóloga, a reação de deslocamento de

água (WGS), e o comportamento redox do catalisador com a razão H2:CO. A distribuição ASF

indica que as séries homólogas estão no estado de equilíbrio, o que demonstra que mais estudos

sobre a termodinâmica do sistema são necessários.

A Tabela 6.2 apresenta a razão de produtos formados na sítese FT. Os valores observados

em condições típicas de operação (as condições experimentais podem ou não estar no equilíbrio)

foram comparados com as razões preditas pela termodinâmica em condições similares.

Tabela 6.2: Razões dos produtos formados na síntese FT.

Razão
Valores

Predito termodinamicamente Experimentais3

Este trabalho1 Dry [129]2 Dry [129]

C2H4/C2H6 3.6 × 10⊗6 5.9 × 10⊗7 2
C3H6/C3H8 8.0 × 10⊗5 1.7 × 10⊗5 8

C5H10/C5H12 7.4 × 10⊗5 1.3 × 10⊗5 7
C2H5OH/C2H4 0.0136 0.0027 0.0045
C2H5OH/C2H6 4.9 × 10⊗8 3.6 × 10⊗9 0.6

1Os resultados detalhados estão apresentados no Anexo B.
2Em pressões parciais relevantes na saída do reator.

3Valores típicos observados em reatores FT em operação (catalisador à base de ferro).

Os resultados obtidos estão de acordo com os previstos termodinamicamente na literatura.

É importante notar que os alcenos devem ser quase completamente hidrogenados a alcanos sob

o ponto de vista termodinâmico, indicando que são produtos primários da síntese FT.

6.1 Análise de Sensibilidade

Foi avaliada a inĆuência dos parâmetros: razão H2:CO, temperatura e pressão. O efeito do

catalisador deve ser avaliado pela restrição de componentes formados na síntese. Neste caso

especíĄco, a formação do componente metano foi suprimida [167]. A Figura 6.1 apresenta o

efeito da temperatura e da pressão sobre a conversão de CO, para ambas as composições de

entrada.

O aumento da temperatura de operação leva à uma redução da conversão de CO em toda

a gama de pressão avaliada. Em relação ao efeito da pressão, mantendo-se uma temperatura

constante (por exemplo a 750 K), a alteração da pressão do sitema de 1 bar para 30 bar, aumenta

a conversão de CO em 37% e em 34% para uma composição de alimentação na razão H2:CO
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Figura 6.1: Efeito da temperatura e da pressão sobre a conversão de CO no equilíbrio termodinâmico.
(a) composição de entrada: razão H2:CO de 2:1. (b) composição de entrada: razão H2:CO de 3:1.
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Fonte: Próprio Autor. Software GráĄco: gnuplot1.

de 2:1 e 3:1, respectivamente. Este comportamento é menos pronunciado em temperaturas

mais baixas, em 500 K por exemplo, a mesma variação de pressão representa menos de 1% na

conversão de CO para ambas as composição de alimentação. Em temperaturas inferiores a 500

K nenhum efeito signiĄcativo da pressão foi observado.

Resultados semelhantes foram relatados por Torrente-Murciano et al. [68]. Segundo os

autores, para temperaturas de operação abaixo de 500 K a conversão de CO segue o caminho

da reação FT com quase nenhuma atividade da reação de deslocamento água-gás, esse fato é

devido ao deslocamento do equilíbrio para a formação de CO.

A Figura 6.2 apresenta o efeito da temperatura e pressão sobre a conversão de H2.

De acordo com a Figura 6.2a a conversão de H2 para uma razão de alimentação 2:1 tem um

comportamento semelhante com o da conversão de CO (Figura 6.1a), o aumento da temperatura

reduz a conversão. Já o aumento da pressão aumenta a conversão de H2. Além disso, em

temperaturas abaixo de 450 K nenhuma alteração signiĄcativa da conversão foi observada

devido a mudança de pressão.

Em relação a razão H2:CO de alimentação de 3:1 (Figura 6.2b), uma conversão máxima de

83% é alcançada sob temperaturas mais baixas, o que se explica pela maior concentração de

H2 na alimentação.

A Figura 6.3 apresenta o efeito da temperatura e da pressão sobre o rendimento de H2 em

hidrocarbonetos considerando ambas as composições de entrada.

A temperatura da reação tem demonstrado um efeito positivo no rendimento de hidrocar-

bonetos (Figura 6.3) em contraste aos resultados encontrados para conversões de CO e H2.
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Figura 6.2: Efeito da temperatura e da pressão sobre a conversão de H2 no equilíbrio termodinâmico.
(a) composição de entrada: razão H2:CO de 2:1. (b) composição de entrada: razão H2:CO de 3:1.
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Fonte: Próprio Autor. Software GráĄco: gnuplot.

Outro aspecto importante do sistema em relação à temperatura é que o aumento de tal

variável aumenta a produção não apenas de alfa alcenos lineares, mas também de álcoois, cuja

produção é menos pronunciada sob pressões mais elevadas.

A pressão não tem efeito signiĄcativo para temperaturas inferiores a 600 K (< 1%), no

entanto, para temperaturas mais elevadas existe um efeito descendente. Por exemplo, a 750 K,

Figura 6.3: Efeito da temperatura e pressão sobre o rendimento de H2 em hidrocarbonetos. (a)
composição de entrada: razão H2:CO de 2:1. (b) composição de entrada: razão H2:CO de 3:1.
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a variação na pressão do sistema de 1 bar para 30 bar, reduz o rendimento em hidrocarbonetos

em 15,0% e 16,4% para uma razão de alimentação H2:CO de 2:1 e 3:1, respectivamente.

A Figura 6.4 apresenta o efeito da temperatura e pressão sobre a probabilidade de cresci-

mento da cadeia (Ð), considerando ambas as composições de entrada.

Figura 6.4: Efeito da temperatura e pressão sobre a probabilidade de crescimento da cadeia (α).
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Os valores calculados do valor Ð, foram obtidos a partir da inclinação do 𝑙𝑜𝑔(𝑊n/𝑛) vs 𝑛

(ver Equação 2.1.8 no Capítulo 2). Cada grupo de produtos (alcanos, alcenos lineares e álcoois)

obtidos da síntese FT tem um valor de Ð [169, 170].

Os valores de Ð obtidos variam de 0,0038 a 0,215 e de 0,0033 a 0,015, para condições de

alimentação de 2:1 e 3:1 (H2:CO), respectivamente. No entanto, SatterĄeld, Jr. e Longwell

[171] relataram valores de 0,55 a 0,94 coletados a partir de uma vasta gama de condições

experimentais, conforme apresentado na Figura 2.6 (Adaptado de Spath e Dayton [32]). Quanto

maior o valor de Ð maior a formação de produtos de alto número de carbono na cadeia [66, 172].

A diferença dos valores experimentais e valores preditos termodinâmicamente deve-se ao fato

do sistema FT experimental não estar em equilíbrio termodinâmico global.

Acima de 650 K a probabilidade de crescimento da cadeia apresenta valores similares para
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ambas as condições de alimentação avaliadas (razão H2:CO de 2:1 ou 3:1), consistentes com

os estudos de Norval [7]. Ao estudadar catalisadores à base de ferro, Norval [7] relatou que as

mudanças na composição do gás de alimentação modiĄca a reatividade do catalisador, mas não

a distribuição ASF, e a reação atinge o equilíbrio WGS mais rapidamente.

6.2 Equilíbrio de Fases

A Tabela 6.3 apresenta a temperatura a partir da qual apenas a fase vapor se formou.

Em baixas temperaturas há a formação das duas fases, líquida e vapor. Com o aumento da

temperatura apenas a fase vapor se forma.

Tabela 6.3: Temperaturas a partir da qual é formada apenas a fase vapor.

Pressão Razão H2:CO

(bar) 2:1 3:1

1 350 K 350 K
5 400 K 400 K
10 400 K 400 K
15 400 K 400 K
20 450 K 450 K
25 450 K 450 K
30 450 K 450 K

Em temperaturas acima de 450K só houve a formação da fase vapor em todas as pressões

e razões de alimentação estudadas. Visconti [173] encontrou resultados similares. O autor

relatou que essencialmente os hidrocarbonetos com menos que 20 átomos de carbono estão

completamente na fase vapor. Os hidrocarbonetos com o número de átomos maior que 20 estão

presentes tanto na fase líquida como na fase vapor. De acordo com o autor mais que 99,1%(mol)

dos hidrocarbonetos formados estão na fase vapor.

Os resultados foram comparados com os resultados de Visconti e Mascellaro [174]. Os

autores empregaram pressões de 25 bar com alimentação com 23,5% de inertes e observaram

que a produção de hidrocarbonetos C1-C9 estão na fase vapor, enquanto os hidrocarbonetos

C10-C30 estão divididos entre as fases líquida e vapor.

Os resultados apresentados na Tabela 6.3 conĄrmam os resultados obtidos por Philippe et

al. [175], os quais relataram que nos cálculos de equilíbrio termidinâmico sob condições típicas

da síntese FT (20 bar e 230◇C) mais que 99%(mol) das espécies estão na fase vapor.



Capítulo 7

Resultados e Discussões

Abordagem do Equilíbrio Químico com

Equilíbrio Líquido-Vapor real

Neste capítulo serão apresentados os resultados das otimizações e a discussão. O equilíbrio

químico e de fases combinados foi calculado utilizando a metodologia descrita no Capítulo 4

para o processo FT. A fase vapor foi considerada com comportamento real, empregando a

equação virial.

A inĆuência das condições operacionais, tais como temperatura, pressão e razão H2:CO,

foram avaliadas. O efeito do catalisador deve ser avaliado por restrição de componentes forma-

dos na síntese quando as reações são baseadas na termodinâmica [167], portanto o componente

metano deve ter formação restrita. A Figura 7.1 mostra os efeitos de temperatura e pressão

na conversão termodinâmica de H2 no equilíbrio, considerando todos os estudos de caso de

composições de entrada.

O parâmetro temperatura é inversamente proporcional a conversão de H2. A elevação da

temperatura leva à redução da conversão de H2. Por exemplo, mantendo uma pressão constante

(e.g. 30 bar), a mudança de temperatura de 450 K para 750 K reduz a conversão de H2 em

7,40, 14,79 e 8,88 % para uma composição de entrada H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1, respectivamente.

Com relação ao efeito da pressão, mantendo uma temperatura constante (e.g. 600 K), a

modiĄcação na pressão de 5 bar a 60 bar aumenta a conversão de H2 em 3,16, 7,21 e 2,48 % para

uma composição de entrada H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1, respectivamente. Este comportamento

é menos pronunciado em temperaturas mais baixas; abaixo de 500 K não foi observado efeito

signiĄcativo para a variação de pressão.

A conversão de CO mostra padrão semelhante para temperatura e pressão, o aumento da

temperatura reduz a conversão. Resultados semelhantes foram relatados por Torrente-Murciano

et al. [68], abaixo de 500 K a conversão de CO segue a via de reação FT com quase nenhuma
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raturas inferiores a 550 K (<1 %), no entanto em temperaturas mais elevadas existe um efeito

mais pronunciado. Por exemplo, a 700 K, a variação da pressão de 5 bar para 60 bar, reduz

o rendimento em 2,8, 8,1 e 8,2 % para uma composição de entrada H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1,

respectivamente.

O efeito da razão de alimentação é negativo, ou seja, o aumento dessa variável reduz a

produção. A produção máxima é de 88,9, 72,4 e 66,1 %, para uma composição de entrada

H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1, respectivamente.

Tendências similares foram observadas por Torrente-Murciano et al. [68], que conseguiram

uma produção de 100% sob estas condições de reação quando a relação molar H2:CO é igual

a 1 ou inferior, devido à falta de atividade de reação de deslocamento da água, desta forma a

reação WGS não competiu com a produção de hidrocarbonetos.

Os cálculos de equilíbrio realizados estão próximos aos da literatura. Contudo, em condições

experimentais típicas, as reações FT não atingiram o equilíbrio termodinâmico. De acordo com

Norval [7], o sistema FT não está em equilíbrio global, e um equilíbrio parcial implica que algu-

mas espécies alcançaram o equilíbrio, enquanto outras não. O sistema FT pode ser considerado

um sistema com três equilíbrios parciais: séries homólogas, a reação de deslocamento da água

(WGS) e o comportamento redox do catalisador com a razão H2:CO.

Como esperado, de acordo com a teoria de Anderson-Schulz-Flory, a distribuição de produtos

FT log-linear apresenta uma reta com fatores de probabilidade de crescimento de cadeia pequena

(Ð), entre 0,001 e 0,2. Por exemplo, a 600 K e 25 bar o valor de Ð é 0,024, 0,015 e 0,006 para

uma razão H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1, respectivamente. Quando a pressão é aumentada a 40 bar,

mantendo uma temperatura constante (e.g. 600 K) a probabilidade de crescimento da cadeia,

Ð é de 0,028, 0,017 e 0,006 para uma razão H2:CO de 1:1, 2:1 e 3:1, respectivamente. Esse

comportamento indica que a etapa termodinamicamente desejável é a terminação, em vez da

propagação, diferente da cinética, onde o fator de probabilidade de crescimento varia entre 0,4

e 0,7 [39, 42, 178, 179].

Os alcenos devem ser quase completamente hidrogenados a alcanos sob o ponto de vista

termodinâmico, indicando produtos FT primários (conforme apresentado no Anexo C. Outro

aspecto importante do sistema no que diz respeito à temperatura, cujo aumento também au-

menta a produção não só de alcenos lineares, mas também de álcoois. A produção é menos

pronunciada sob pressões mais elevadas.
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É possível veriĄcar que os pontos simulados seguem um padrão, com exceção do octano,

nonano e decano a 498,15K. Esse comportamento anormal se deve ao fato do modelo simular

apenas moléculas na fase gasosa, e nessas condições possivelmente as moléculas apresentam

propriedades próximas a saturação gerando assim esse resultado [85, 184].

Os pontos foram simulados através dos pacotes computacionais RASPA versão 2.0.8, com

compilador gcc versão 5.3.1 20160413 no sistema operacional Linux. O tempo computacional foi

de aproximadamente 45 minutos por ponto (P, T) para os compostos de menor cadeia carbônica

(exemplo metano) até tempos maiores que 3 horas para compostos como decano.

Segundo Tétényi [185] os dados de adsorção derivados de equações cinéticas são diferentes

daqueles obtidos por medidas diretas de adsorção. Desta forma, os dados simulados pelo método

GCMC foram ajustados à uma isoterma (e.g. Langmuir, Freundlich, Sips).

A equação de Sips, comumente chamada equação de Langmuir-Freundlich pois combina

características das duas equações, reconhece o problema do aumento da quantidade adsorvida

com o aumento da pressão (característica da equação de Freundlich). Para contornar esse

problema, impõe-se um limite quando a pressão é suĄcientemente alta (Equação 8.2.1) [186].

𝑞 = 𝑞max
(𝐾ads ≤ 𝑃 )

1

n

1 + (𝐾ads ≤ 𝑃 )
1

n

(8.2.1)

sendo 𝑞 a quantidade adsorvida, 𝑞max a quantidade adsorvida máxima, 𝑛 é parâmetro adi-

cional, que modiĄca a formulação original da equação de Langmuir. Se esse parâmetro é a

unidade, a Equação 8.2.1 se reduz a equação de Langmuir aplicado a superfícies ideais.

Lee et al. [187] compararam as equações de Sips, Toth e UNILAN e observaram que a

isoterma de Sips gerou a melhor descrição dos dados sobre a zeólita. Park et al. [188] comparou

as equações de Langmuir, Sips e Toth e encontrou os melhores ajustes com a isoterma de Sips.

Neste trabalho a isoterma de Sips foi modiĄcada a Ąm de manter o expoente variando para

cada componente em uma temperatura especíĄca, conforme a Equação 8.2.2.

𝑞 = 𝑞max
(𝐾ads ≤ 𝑃 )αi

1 + (𝐾ads ≤ 𝑃 )αi
(8.2.2)

O parâmetro Ð é função da espécie química adsorvida, sendo análogo ao expoente da equação

de Sips original (Equação 8.2.1). É deĄnido como Ði = 𝑞max/Ñ e caracteriza a heterogeneidade

do sistema, que pode resultar da característica do sólido ou do adsorvido ou de uma combinação

de ambos.

O ajuste dos parâmetros 𝑞max(𝑇 ), 𝐾ads(𝑇 ) e Ñ(𝑇 ) da equação de Sips ModiĄcada (Equa-

ção 8.2.2) com os dados foi realizado empregando técnicas de minimização de erros. Os parâ-

metros foram obtidos através do ajuste das isotermas, seguindo o procedimento descrito por

Do [72].

Os dados dos hidrocarbonetos (C1 - C10) e dióxido de carbono foram obtidos pelas simulações
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Apesar de existirem vários estudos de adsorção de hidrocarbonetos em zeólitas [150, 191Ű

195], poucos apresentam as isotermas completas ou em temperaturas mais elevadas (> 498.15𝐾).

Desta forma este estudo apresenta uma contribuição nova e original no campo de adsorção em

zeólitas.

Para a comparação dos dados ajustados pela isoterma de Sips modiĄcada com os dados

obtidos pelas simulações GCMC foi empregada a Equação 8.2.3 [196]. A qualidade do ajuste

para cada um dos compostos em cada temperatura pode ser contrastada pelo modelo com o

menor valor do Erro Relativo Quadrático (ERQ).

𝐸𝑅𝑄 =

⎯

⎸

⎸

⎷

∑︀

[(𝑞sim,i ⊗ 𝑞aju,i) /𝑞sim,i]
2

𝑁 ⊗ 1
(8.2.3)

onde 𝑞sim,i e 𝑞aju,i são os valores simulados e ajustados, respectivamente.

Os valores dos parâmetros da equação de Sips modiĄcada (ver Equação 8.2.2) estão apre-

sentados na Tabela 8.1.

Tabela 8.1: Parâmetros da Equação de Sips ModiĄcada.

T = 498.15 K T = 598.15 K T = 698.15 K
Ñ = 80.594 Ñ = 82.567 Ñ = 59.927

𝑞max Δ𝐺ads ERQ 𝑞max Δ𝐺ads ERQ 𝑞max Δ𝐺ads ERQ
Composto (𝑚𝑜𝑙/𝑚𝑜𝑙) (𝐽/𝑚𝑜𝑙) (𝑚𝑜𝑙/𝑚𝑜𝑙) (𝐽/𝑚𝑜𝑙) (𝑚𝑜𝑙/𝑚𝑜𝑙) (𝐽/𝑚𝑜𝑙)

Metano 87.017 15628.35 0.1390 84.573 23153.93 0.0544 63.311 28357.54 0.1126
Etano 89.085 10316.98 0.1552 84.839 18557.14 0.0547 63.283 24479.37 0.0852
Propano 80.422 7462.50 0.0066 77.188 17081.66 0.1293 58.744 23982.15 0.0683
Butano 69.727 10486.02 0.3027 69.835 22116.02 0.4593 56.181 30113.55 0.1672
Pentano 59.587 13218.65 0.9568 68.559 26669.18 0.5859 56.480 35694.81 0.1193
Hexano 49.548 15793.32 2.2768 66.809 30887.38 0.6803 53.992 41708.73 0.2389
Heptano 42.761 18762.40 4.4142 65.116 35387.17 0.8170 54.042 47103.16 0.4044
Octano 34.090 24499.25 8.5354 59.131 42025.39 1.8928 53.266 53300.40 0.2061
Nonano 26.533 34862.66 10.5385 51.953 51424.98 5.9936 51.352 60706.39 0.2926
Decano 26.290 38751.56 15.7066 45.397 62471.48 3.6805 46.803 71254.58 1.4870
CO2 91.471 14211.88 0.2080 85.314 22032.80 0.0620 63.520 27490.46 0.1137
CO 67.796 37462.59 0.0962 69.453 45116.22 0.0962 50.443 50432.53 0.0961
H2 133.956 16070.23 0.0893 135.852 19379.27 0.0874 114.141 21395.67 0.1159
H2O 236.041 30797.95 0.0514 241.294 37020.93 0.0514 181.053 42451.67 0.0527

O parâmetro Ñ é função da temperatura, porém não é possível observar um padrão para tal

parâmetro.

A capacidade máxima de adsorção diminui com o aumento do número de carbonos na cadeia

do hidrocarboneto, considerando uma mesma temperatura. Por exemplo, na temperatura de

598.15 K a capacidade máxima de adsorção para o propano foi de 77.18 mol/mol, enquanto

para o octano foi de 59.13 mol/mol.

É possível veriĄcar que o ajuste aos dados experimentais foi preciso para os hidrocarbo-

netos e os outros compostos estudados. O valor do ERQ é maior na temperatura de 498.15
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K se comparado as outras temperaturas para a maioria dos compostos. Isso é devido a va-

riação dos pontos simulados, principalmente para compostos com maiores cadeias carbônicas,

possivelmente devido as propriedades estarem próximas a saturação.

Comparando os valores do ERQ para o decano há uma variação expressiva, considerando

uma alteração na temperatura de ajuste de 498.15 K para 598.15 e de 498.15 K para 698.15 K,

resultou em uma mudança de -76.5 e -90.5% , respectivamente.

Os parâmetros apresentados na Tabela 8.1 são utilizados na modelagem termodinâmica do

processo Fischer-Tropsch a Ąm de estimar a contribuição do fenômeno de adsorção no processo.



Capítulo 9

Resultados e Discussões

Equilíbrio Químico no Equilíbrio

Gás-Sólido

Neste capítulo serão apresentados resultados das otimizações para a abordagem do equilíbrio

químico com equilíbrio de adsorção vapor-sólido. Os parâmetros de adsorção foram obtidos pelo

ajuste na isoterma de Sips ModiĄcada (ver Capítulo 8).

9.1 Sem reação química - Componente Puro

A Ąm de estudar o comportamento do modelo de minimização de Gibbs, com a incorporação

de parâmetros de adsorção, inicialmente foram realizadas simulações com componentes puros.

Não foram considerados equações relacionadas às reações químicas.

As quantidades adsorvidas preditas pela isoterma de Sips ModiĄcada para os componentes

puros (C1 Ű C10, CO2, CO, H2 e H2O) nas pressões de 1 até 40 bar e nas temperaturas de 498.15,

598.15 e 698.15K foram comparados com as quantidades adsorvidas obtidas das minimizações

de Gibbs (GAMS).

Os resultados comparativos estão apresentados na Figura 9.1. Nas Figuras 9.1a e 9.1b estão

apresentados os resultados comparativos na temperatura de 498.15K. A Figura 9.1a relaciona

os dados dos hidrocarbonetos metano até heptano, enquanto a Figura 9.1b relaciona os com-

ponentes octano até decano, dióxido de carbono, monóxido de carbono, hidrogênio e água. De

forma análoga, as Figuras 9.1c e 9.1d exibem o comparativo na temperatura de 598.15K e as

Figuras 9.1e e 9.1f na temperatura de 698.15K.
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É possível veriĄcar que o modelo da minimização funcional da energia livre de Gibbs que

incorpora os parâmetros de adsorção (tais como capacidade máxima de adsorção e constante

de equilíbrio de adsorção) valida os dados preditos pela isoterma de Sips modiĄcada. Há uma

variação de menos de 1% para os pontos, esses erros são relacionados à erros de arredondamento

e/ou truncamento.

Desta forma é possível implementar o modelo e adicionar equações de restrição com relação

a reações químicas.

9.2 Com reação química

Foram realizados dois estudos de caso para avaliar a inĆuência da pressão, em dois níveis:

10 e 40 bar e temperatura em três níveis: 498.15, 598.15 e 698.15K. A alimentação consistiu em

uma razão H2:CO de 2:1, com base de cálculo de 200 moles de H2. A restrição da não formação

de metano foi adicionada a Ąm de representar o efeito do catalisador [167]. As Tabelas 9.1 e 9.2

apresentam os resultados obtidos nas otimizações globais para 10 bar e 40 bar, respectivamente.

Tabela 9.1: Resultados obtidos para o equilíbrio químico com equilíbrio de adsorção. Pressão: 10 bar.
Alimentação constitiu-se em uma razão H2:CO de 2:1, com base de cálculo de 200 moles de H2 e 1
mol de ZSM-5

T = 498.15 K T = 598.15 K T = 698.15 K

Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles
Composto (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida) (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida) (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida)

Etano 28.852 12.904 35.612 4.772 35.293 1.773
Propano 0.272 0.262 0.428 0.118 0.503 0.036
Butano 0.002 0.004 0.005 0.002 0.007 3.40 × 10⊗4

Pentano 2.14 × 10⊗5 2.50 × 10⊗4 5.02 × 10⊗5 2.41 × 10⊗5 1.11 × 10⊗4 1.43 × 10⊗5

Hexano 7.59 × 10⊗7 5.10 × 10⊗5 1.30 × 10⊗6 1.10 × 10⊗6 7.56 × 10⊗6 2.01 × 10⊗6

Heptano 1.81 × 10⊗7 1.62 × 10⊗5 2.38 × 10⊗7 1.61 × 10⊗6

Octano 9.56 × 10⊗8 1.77 × 10⊗5 1.01 × 10⊗7 5.57 × 10⊗7

Nonano 6.57 × 10⊗8 2.69 × 10⊗5 6.25 × 10⊗8 2.54 × 10⊗7

Decano 5.06 × 10⊗8 5.56 × 10⊗6 4.61 × 10⊗8 1.39 × 10⊗7

CO 0.003 2.88 × 10⊗5 0.094 5.00 × 10⊗4 1.370 0.004
CO2 13.083 1.772 16.440 1.032 22.227 0.621
H2 2.264 0.012 11.501 0.168 33.220 0.459
H2O 70.286 2.90 × 10⊗5 64.961 3.68 × 10⊗5 52.931 4.75 × 10⊗5

De acordo com as Tabelas 9.1 e 9.2 é possível veriĄcar que o aumento da temperatura reduz

a fração adsorvida total e por componente (em sua maioria) em comparação com a fase vapor,

como era esperado, baseado no comportamento da isoterma de Sips ModiĄcada.
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Tabela 9.2: Resultados obtidos para o equilíbrio químico com equilíbrio de adsorção. Pressão: 40 bar.
Alimentação constitiu-se em uma razão H2:CO de 2:1, com base de cálculo de 200 moles de H2 e 1
mol de ZSM-5

T = 498.15 K T = 598.15 K T = 698.15 K

Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles Número Moles
Composto (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida) (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida) (Fase Gasosa) (Fase Adsorvida)

Etano 14.951 26.738 26.628 14.235 32.090 6.960
Propano 0.157 0.549 0.413 0.400 0.624 0.171
Butano 1.56 × 10⊗3 8.52 × 10⊗3 6.10 × 10⊗3 7.01 × 10⊗3 1.17 × 10⊗2 1.87 × 10⊗3

Pentano 1.76 × 10⊗5 4.77 × 10⊗4 8.03 × 10⊗5 1.04 × 10⊗4 1.95 × 10⊗4 3.70 × 10⊗5

Hexano 8.99 × 10⊗7 8.79 × 10⊗5 1.98 × 10⊗6 3.80 × 10⊗6 7.85 × 10⊗6 2.52 × 10⊗6

Heptano 2.23 × 10⊗7 2.61 × 10⊗5 2.83 × 10⊗7 1.10 × 10⊗6

Octano 1.10 × 10⊗7 2.67 × 10⊗5 1.15 × 10⊗7 4.24 × 10⊗7

Nonano 7.14 × 10⊗8 3.78 × 10⊗5 7.06 × 10⊗8 2.36 × 10⊗7

Decano 5.34 × 10⊗8 8.53 × 10⊗6 5.16 × 10⊗8 1.50 × 10⊗7

CO 8.00 × 10⊗4 3.88 × 10⊗5 0.031 5.84 × 10⊗4 0.440 5.31 × 10⊗3

CO2 9.154 5.304 12.575 3.175 16.975 2.037
H2 0.941 0.028 5.160 0.461 16.225 1.841
H2O 71.082 1.19 × 10⊗3 68.469 7.95 × 10⊗4 61.531 8.00 × 10⊗4

A pressão neste caso não inĆuenciou o comportamento das moléculas adsorvidas com relação

ao aumento da temperatura, ou seja, na pressão de 10 bar o componente etano teve uma

adsorção absoluta de 12.904 mol a 498,15K e 1,773 mol a 698.15K, enquanto que na pressão de

40 bar foi de 26,738 mol para 6,960 mol de 498,15K para 698,15K, respectivamente.

A inĆuência da pressão é relacionada a quantidade adsorvida, com o aumento da pressão

há um aumento da quantidade de moles adsorvidos. No caso do propano a 598,15K há um

aumento percentual expressivo (>238%) de 0,118 mol (10 bar) para 0,400 mol (40 bar). Esse

comportamento é observado em todos os componentes estudados.

Com relação aos produtos obtidos, o aumento da pressão favorece a produção de hidro-

carbonetos com maior cadeia carbônica. Resultados semelhantes foram obtidos por Freitas e

Guirardello [197] ao estudar o processo FT.

A temperatura tem efeito nas características dos produtos obtidos. Na pressão de 10 bar

(Tabela 9.1) o aumento da temperatura de 498,15 K para 598,15 K favorece a produção de

etano, porém o aumento de 598,15 K para 698,15 K favorece a produção de hidrocarbonetos

com mais de 3 átomos de carbonos na cadeia (propano - decano).

Uma distribuição de produtos que não segue a distribuição ASF foi analizada por Yan et al.

[198], que relataram que a quantidade de hidrocarbonetos diminui com o aumento da tempera-

tura e da razão H2/CO e menores pressões são preferenciais para a formação de hidrocarbonetos

leves
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9.3 Modelo sem Adsorção vs. Modelo com Adsorção

A Ąm de avaliar o efeito do catalisador sobre os produtos formados, bem como sobre o

balanço de massa do sistema, foi realizada uma comparação entre a abordagem sem parâmetros

de adsorção (Metodologia descrita no Capítulo 4) e a abordagem com parâmetros de adsorção

(Metodologia descrita no Capítulo 5). A Tabela 9.3 apresenta a comparação do número de

mols formados sob uma temperatura de 498.15K em diferentes pressões.

Tabela 9.3: Resultados comparativos entre o modelo sem adsorção e com adsorção na temperatura de
498.15K. Quantidade total de moles no sistema considerando uma alimentação de H2:CO (200:100).
Para a condição Sem Adsorção não há sólido ZSM-5. Para a condição Com Adsorção há 1 mol de
ZSM-5.

P = 10 bar P = 40 bar

Sem Adsorção1 Com Adsorção2 Sem Adsorção1 Com Adsorção3

Composto [mol] [mol] [mol] [mol]

Etano 41.845 41.756 41.717 41.689
Propano 0.457 0.534 0.672 0.706
Butano 4.69 × 10⊗3 6.63 × 10⊗3 1.02 × 10⊗2 1.01 × 10⊗2

Pentano 4.35 × 10⊗5 2.72 × 10⊗4 1.39 × 10⊗4 4.95 × 10⊗4

Hexano 3.28 × 10⊗7 5.17 × 10⊗5 1.55 × 10⊗6 8.87 × 10⊗5

Heptano 1.64 × 10⊗5 1.93 × 10⊗8 2.63 × 10⊗5

Octano 1.78 × 10⊗5 2.68 × 10⊗5

Nonano 2.70 × 10⊗5 3.78 × 10⊗5

Decano 5.61 × 10⊗6 8.58 × 10⊗6

CO 3.43 × 10⊗3 2.81 × 10⊗3 1.51 × 10⊗3 8.39 × 10⊗4

CO2 14.916 14.856 14.506 14.458
H2 2.447 2.276 1.120 0.969
H2O 70.165 70.286 70.987 71.084

1Valores referentes a fase gasosa;
2Dados compilados da Tabela 9.1, referente a soma das fases gasosa e adsorvida;
3Dados compilados da Tabela 9.2, referente a soma das fases gasosa e adsorvida.

É possível veriĄcar que a quantidade de moles total não é alterado signiĄcativamente com

a adição dos parâmetros relacionados ao catalisador, porém o balanço de massa em cada fase

é alterado. Na abordagem sem os parâmetros de adsorção, houve apenas a formação da fase

gasosa, enquanto que na abordagem com parâmetros de adsorção, a quantidade de cada com-

posto Ącou dividida entre as fases gasosa e adsorvida. Desta forma, há um deslocamento do

balanço material, conforme apresentado na Figura 9.2. Neste caso, a temperatura avaliada é

de 498.15K e com alimentação de H2:CO (200:100).

Com o aumento da pressão há um deslocamento para a fase adsorvida, para a maioria dos

compostos, por exemplo para o etano na pressão de 10 bar aproximadamente 70% está na fase

gasosa, enquanto na pressão de 40 bar esse percentual cai para c.a. 35%.
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Tabela 9.4: Resultados comparativos entre o modelo sem adsorção e com adsorção na temperatura de
498.15K. Quantidade total de moles no sistema considerando uma alimentação de H2:CO (200:100).
Para a condição Sem Adsorção não há sólido ZSM-5. Para a condição Com Adsorção há 100 mol de
ZSM-5.

P = 10 bar P = 40 bar

Sem Adsorção1 Com Adsorção2 Sem Adsorção1 Com Adsorção3

Composto [mol] [mol] [mol] [mol]

Etano 41.845 34.649 41.717 34.964
Propano 0.457 0.078 0.672 0.081
Butano 4.69 × 10⊗3 5.69 × 10⊗4 1.02 × 10⊗2 5.48 × 10⊗4

Pentano 4.35 × 10⊗5 6.93 × 10⊗5 1.39 × 10⊗4 7.23 × 10⊗5

Hexano 3.28 × 10⊗7 2.00 × 10⊗5 1.55 × 10⊗6 2.05 × 10⊗5

Heptano 9.11 × 10⊗6 1.93 × 10⊗8 9.33 × 10⊗6

Octano 6.28 × 10⊗6 6.37 × 10⊗6

Nonano 5.05 × 10⊗6 5.12 × 10⊗6

Decano 3.81 × 10⊗6 3.86 × 10⊗6

CO 3.43 × 10⊗3 2.60 × 10⊗5 1.51 × 10⊗3 2.57 × 10⊗5

CO2 14.916 30.463 14.506 29.828
H2 2.447 56.660 1.120 54.438
H2O 70.165 39.074 70.987 40.345

1Valores referentes a fase gasosa;
2Dados referentes a soma das fases gasosa e adsorvida;
3Dados referentes a soma das fases gasosa e adsorvida.

9.4 Análise Paramétrica de Sensibilidade

Foram realizadas análises de sensibilidade para avaliar o efeito da variação da pressão (entre

10 e 40 bar), razão de alimentação (entre 3:1 e 1:1) e temperatura (498,15 K, 598,15 K e 698,15

K) sobre a conversão de monóxido de carbono e hidrogênio e sobre o rendimento de hidrogênio

em hidrocarbonetos. Esses valores foram motivados devido as isotermas de adsorção calculadas

no Capítulo 8 a Ąm de não extrapolar os valores das isotermas.

Com relação à conversão de CO, veriĄcou-se que para todas os casos estudados a conversão

foi >98%. A Figura 9.3 apresenta os resultados do efeito da pressão e razão de alimentação

sobre a conversão termodinâmica de H2.

O aumento da pressão aumenta a conversão de H2. Considerando o sistema na temperatura

de 598,15 K e razão de alimentação de 2:1 (H2:CO), o aumento da pressão de 15 bar para 40

bar aumenta a conversão em 3,2%. Das et al. [201] relataram comportamento similar em seus

estudos.

Já o aumento da temperatura reduz a conversão de H2 por exemplo ao manter a pressão em

20 bar e razão de alimentação de 2:1, há uma variação de -11,6%. Na temperatura de 498,15 K,

a alteração na razão de alimentação (>2,25) e na pressão não resulta em alteração na conversão

de H2.
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Uma análise de otimização de parâmetro(s) requer maiores informações, porém com os

resultados das Figuras 9.3 e 9.4 é possível observar tendências. Maiores conversões de H2 são

obtidas em menores temperaturas, menores razões de alimentação e maiores pressões. Enquanto

maiores rendimentos de H2 em HC são obtidos em maiores razões de alimentação, o efeito da

pressão não tem efeito signiĄcativo.



Capítulo 10

Conclusões

A síntese Fischer-Tropsch é um processo no qual, a partir do gás de síntese na presença

de catalisadores, os principais produtos formados são hidrocarbonetos. A tecnologia tem sido

estudada extensivamente sob a ótica da cinética. Entretanto, poucos trabalhos abordam a

termodinâmica. O método de minimização da energia de Gibbs foi usado para resolver o

equilíbrio químico e de fases, e o uso de tal técnica permite um maior entendimento do processo.

Neste trabalho utilizou-se duas abordagens para o estudo da síntese FT. A primeira abor-

dagem tratou do equilíbrio líquido-vapor; a segunda abordagem teve como foco o equilíbrio

químico no equilíbrio gás-sólido.

A abordagem de equilíbrio líquido-vapor empregou o modelo ideal ou real para a fase vapor.

Os dois modelos apresentaram resultados similares com relação a fases presentes e quantidade

de compostos formados.

É importante identiĄcar as tendências sob diferentes condições operacionais. O efeito da

temperatura é negativo na conversão de CO e H2, no entanto é positivo no rendimento de

hidrocarbonetos. Além disso, o aumento da temperatura tende a formar alcenos e álcoois. A

pressão mostrou um efeito positivo na conversão, no entanto em temperaturas abaixo de 350K

não se observou nenhuma mudança signiĄcativa. Com relação ao equilíbrio de fases foi possível

veriĄcar que em temperaturas maiores que 450K só foi formada a fase gasosa em todas as

condições de operação avaliadas.

A abordagem do equilíbrio químico no equilíbrio gás-sólido é baseada na minimização da

energia de Gibbs, com a incorporação de parâmetros de adsorção das espécies no catalisador.

A literatura disponível relacionando dados de adsorção para os principais produtos da síntese

FT em temperaturas de operação padrão é escassa, sendo assim fez-se necessário simulações

moleculares empregando o Método Grand-Canônico Monte Carlo. O método apresentou-se

robusto para calcular as quantidades adsorvidas para os dez primeiros alcanos lineares.

O ajuste dos dados simulados pelo método GCMC à uma isoterma de adsorção tal como

Langmuir, Freundlich ou Sips permite obter parâmetros de adsorção (constante de adsorção e

98



CAPÍTULO 10. CONCLUSÕES 99

capacidade máxima). A forma da isoterma tem grande efeito na modelagem matemática, devido

a consistência termodinâmica necessária para o cálculo da minimização funcional. A modiĄ-

cação da isoterma de Sips foi necessária para adequar a equação e possibilitar, desta forma,

avaliar o efeito da adsorção de moléculas sobre o catalisador juntamente com a termodinâmica.

A partir dos cálculos termodinâmicos veriĄca-se que em sistemas industriais, regidos pela

cinética, há uma maior produção de hidrocarbonetos de cadeia longa. De forma que a reação

de Fischer-Tropsch não está em equilíbrio químico global, apenas alguns subsistemas estão,

entre eles o subsistema das séries homólogas. Contudo, foi possível prever a probabilidade de

crescimento da cadeia e a formação dos produtos, independente do mecanismo.

10.1 Sugestão para Trabalhos Futuros

Como sugestões para a continuação deste trabalho:

1. Implementação de uma equação de estado cúbica (e.g. SRK, PR) na modelagem mate-

mática em um ambiente orientado a equações;

2. Integração e modelagem dos sistemas de gaseiĄcação, síntese FT e separação e reĄno em

um único Ćowsheet;

3. Otimização de um campo de força para partículas metálicas, catalisadores de ferro ou

cobalto.
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Anexo A

Dados Termodinâmicos

A.1 Propriedades das Espécies Puras

A Tabela A.1 lista as propriedades das espécies químicas utilizadas neste trabalho. Valores
para massa molecular (MW), temperatura crítica (𝑇c), pressão crítica (𝑃c) e fator acêntrico
(æ).
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Tabela A.1: Propriedades das Espécies Puras.

Espécie Fórmula
𝑀𝑊 𝑇c 𝑃c æ Δ𝐻o

f Δ𝐺o
f

g mol⊗1 K bar Ű kJ mol⊗1 kJ mol⊗1

Metano CH4 16.043 190.56 45.99 0.011 -74.52 -50.45
Etano C2H6 30.070 305.32 48.72 0.099 -83.82 -31.86
Propano C3H8 44.097 369.83 42.48 0.152 -104.68 -24.29
n-butano C4H10 58.123 425.12 37.96 0.200 -125.79 -16.57
n-pentano C5H12 72.150 469.70 33.70 0.252 -146.76 -8.65
n-hexano C6H14 86.177 507.60 30.25 0.300 -166.92 0.15
n-heptano C7H16 100.204 540.20 27.40 0.350 -187.80 8.20
n-octano C8H18 114.231 568.70 24.90 0.399 -208.75 16.27
n-nonano C9H20 128.258 594.60 22.90 0.445 -228.86 25.00
n-decano C10H22 142.285 617.70 21.10 0.490 -249.53 33.30
dodecano C12H26 170.338 658.00 18.20 0.576 -290.79 49.53
tridecano C13H28 184.365 675.00 16.80 0.618 -311.42 57.81
tetradecano C14H30 198.392 693.00 15.70 0.644 -332.05 66.09
pentadecano C15H32 212.419 708.00 14.80 0.685 -352.68 74.37
hexadecano C16H34 226.446 723.00 14.00 0.718 -373.31 82.65
heptadecano C17H36 240.473 736.00 13.40 0.753 -393.94 90.93
ocadecano C18H38 254.500 747.00 12.90 0.800 -414.57 99.21
nonadecano C19H40 268.527 755.00 11.60 0.845 -435.20 107.49
eicosano C20H42 282.554 768.00 10.70 0.865 -455.83 115.77
Etileno C2H4 28.054 282.34 50.41 0.087 52.50 68.48
Propileno C3H6 42.081 364.90 46.00 0.142 20.00 62.50
1-buteno C4H8 56.108 419.50 40.20 0.194 -0.54 70.37
1-penteno C5H10 70.134 464.80 35.60 0.237 -21.30 78.60
1-hexeno C6H12 84.161 504.00 31.43 0.281 -41.95 86.90
1-hepteno C7H14 98.188 537.30 29.20 0.343 -62.76 95.06
1-octeno C8H16 112.215 567.00 26.80 0.393 -83.59 103.20
Metanol CH4O 32.042 512.64 80.97 0.565 -200.94 -162.24
Etanol C2H6O 46.069 513.92 61.48 0.649 -234.95 -167.73
1-Propanol C3H8O 60.096 536.78 51.75 0.629 -255.20 -159.81
Monóxido de Carbono CO 28.010 132.85 34.94 0.045 -110.53 -137.16
Dióxido de Carbono CO2 44.010 304.12 73.74 0.225 -393.51 -394.38
Hidrogênio H2 2.016 32.98 12.93 -0.217 0.00 0.00
Água H2O 18.015 647.14 220.64 0.344 -241.81 -228.42

Fonte: Poling, Prausnitz e OŠconnell [124].
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A.2 Capacidade CaloríĄca das Espécies Puras

A Tabela A.2 lista os coeĄcientes para a equação da capacidade caloríĄcas das espécies
puras utilizadas neste trabalho.

Tabela A.2: Capacidade CaloríĄca das Espécies Puras.

Constantes na Equação Cig
p /R = a0 + a1T + a2T 2 + a3T 3 + a4T 4

Espécie
Trange a0 a1×103 a2×105 a3×108 a4×1011

K

Metano 50-1000 4.568 -8.975 3.631 -3.407 1.091
Etano 50-1000 4.178 -4.427 5.660 -6.651 2.487
Propano 50-1000 3.847 5.131 6.011 -7.893 3.079
n-butano 200-1000 5.540 5.536 8.057 -10.571 4.134
n-pentano 200-1000 7.554 -0.368 11.846 -14.939 5.753
n-hexano 200-1000 8.831 -0.166 14.302 -18.314 7.124
n-heptano 200-1000 9.634 4.156 15.494 -20.066 7.770
n-octano 200-1000 10.824 4.983 17.751 -23.137 8.980
n-nonano 200-1000 12.152 4.575 20.416 -26.777 10.465
n-decano 200-1000 13.467 4.139 23.127 -30.477 11.970
dodecano 200-1000 17.229 -7.242 31.922 -42.322 17.022
tridecano 200-1000 18.546 -7.636 34.604 -45.978 18.509
tetradecano 200-1000 18.375 6.585 32.307 -42.663 16.590
pentadecano 200-1000 21.180 -8.424 39.969 -53.290 21.482
hexadecano 200-1000 39.747 -206.125 114.814 -155.548 67.534
heptadecano 200-1000 23.813 -9.210 45.333 -60.601 24.455
ocadecano 200-1000 25.130 -9.603 48.015 -64.256 25.942
nonadecano 200-1000 26.447 -9.998 50.697 -67.912 27.428
eicosano 200-1000 27.764 -10.389 53.379 -71.567 28.914
Etileno 50-1000 4.221 -8.782 5.795 -6.729 2.511
Propileno 50-1000 3.834 3.893 4.688 -6.013 2.283
1-buteno 50-1000 4.389 7.984 6.143 -8.197 3.165
1-penteno 200-1000 5.079 11.919 7.838 -10.962 4.381
1-hexeno 200-1000 6.303 12.352 10.258 -14.270 5.708
1-hepteno 200-1000 7.520 12.824 12.670 -17.578 7.035
1-octeno 200-1000 8.745 13.240 15.096 -20.895 8.366
Metanol 50-1000 4.714 -6.986 4.211 -4.443 1.535
Etanol 50-1000 4.396 0.628 5.546 -7.024 2.685
1-Propanol 50-1000 4.712 6.565 6.310 -8.341 3.216
Monóxido de Carbono 50-1000 3.912 -3.913 1.182 -1.302 0.515
Dióxido de Carbono 50-1000 3.259 1.356 1.502 -2.374 1.056
Hidrogênio 50-1000 2.883 3.681 -0.772 0.692 -0.213
Água 50-1000 4.395 -4.186 1.405 -1.564 0.632

Fonte: Poling, Prausnitz e OŠconnell [124].
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A.3 Constantes para a Equação de Antoine para Pressão
de Vapor de Espécies Puras.

A Tabela A.3 lista as constantes da equação de Antoine para o cálculo da pressão de vapor
das espécies puras utilizadas neste trabalho.

Tabela A.3: Constantes para a Equação de Antoine.

Espécie A B C

Metano 15.224 597.840 -7.160
Etano 15.664 1511.420 -17.160
Propano 15.726 1872.460 -25.160
n-butano 15.678 2154.900 -34.420
n-pentano 15.833 2477.070 -39.940
n-hexano 15.837 2697.550 -48.780
n-heptano 15.874 2911.320 -56.510
n-octano 15.943 3120.290 -63.630
n-nonano 15.967 3291.450 -71.330
n-decano 16.011 3456.800 -78.670
dodecano 16.113 3774.560 -91.310
tridecano 16.136 3892.910 -98.930
tetradecano 16.148 4008.520 -105.400
pentadecano 16.172 4121.510 -111.800
hexadecano 16.184 4214.910 -118.700
heptadecano 16.151 4294.550 -124.000
ocadecano 16.123 4361.790 -129.900
nonadecano 16.153 4450.440 -135.600
eicosano 16.469 4680.460 -141.100
Etileno 15.537 1347.010 -18.150
Propileno 15.703 1807.530 -26.150
1-buteno 15.756 2132.420 -33.150
1-penteno 15.765 2405.960 -39.630
1-hexeno 15.809 2654.810 -47.300
1-hepteno 15.889 2895.510 -53.970
1-octeno 15.963 3116.520 -60.390
Metanol 18.588 3626.550 -34.290
Etanol 18.912 3803.980 -41.680
1-Propanol 17.544 3166.380 -80.150
Monóxido de Carbono 14.369 530.220 -13.150
Dióxido de Carbono 22.590 3103.390 -0.160
Hidrogênio 13.633 164.900 3.190
Água 18.304 3816.440 -46.130

Poling et al. [124].
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Apêndice B

Resultados Detalhados da Otimização -
Abordagem 1 (Ideal)

A Tabela B.1 lista os resultados obtidos na Abordagem 1 considerando a fase vapor como
ideal. As condições de alimentação foram: temperatura: 600K, pressão: 16 bar, razão de ali-
mentação: 200:100 (H2:CO). Esses dados foram processados e estão apresentados no Capítulo 6
na Tabela 6.2 (pg. 68).

Tabela B.1: Resultados detalhados obtidos para a Abordagem 1 (comportamento ideal).

Espécie
Fase Gasosa

[mol]

Etano 406.53834
Propano 5.87475
n-butano 0.08074
n-pentano 9.8000 × 10⊗4

n-hexano 1.0000 × 10⊗5

n-heptano 1.2228 × 10⊗7

Etileno 1.4700 × 10⊗3

Propileno 4.7000 × 10⊗4

1-buteno 6.3263 × 10⊗6

1-penteno 7.2615 × 10⊗8

Metanol 1.1000 × 10⊗4

Etanol 2.0000 × 10⊗5

1-Propanol 2.9894 × 10⊗7

Monóxido de Carbono 0.78923
Dióxido de Carbono 168.17738
Hidrogênio 93.61578
Água 662.85587

121



Apêndice C

Resultados Detalhados da Otimização -
Abordagem 1 (Real)

A Tabela C.1 lista os resultados obtidos na Abordagem 1 considerando a fase vapor como não
ideal, empregando as correlações do virial. As condições de alimentação foram: temperatura:
600K, pressão: 20 bar, razão de alimentação: 20:10 (H2:CO). Esses dados foram processados e
estão discutidos no Capítulo 7.

Tabela C.1: Resultados detalhados obtidos para a Abordagem 1 (comportamento real).

Espécie
Fase Gasosa

[mol]

Etano 4.07816
Propano 0.06390
n-butano 9.5302 × 10⊗4

n-pentano 1.2589 × 10⊗5

n-hexano 1.4075 × 10⊗7

Etileno 1.3519 × 10⊗5

Propileno 4.6595 × 10⊗6

1-buteno 6.7816 × 10⊗8

Metanol 1.1927 × 10⊗6

Etanol 2.5299 × 10⊗7

Monóxido de Carbono 6.7733 × 10⊗3

Dióxido de Carbono 1.64129
Hidrogênio 0.79438
Água 6.71065
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Apêndice D

Validação do Balanço Atômico

A Ąm de validar a metodologia baseada na formulação não estequiométrica para a aborda-
gem de Equilíbrio Químico no Equilíbrio Gás-Sólido foram contabilizados a quantidade total de
moles formados para cada espécie química, e esse valor é multiplicado pela sua fórmula química
estequiometricamente balanceada.

A Tabela D.1 apresenta os resultados comparativos para um caso, os resultados apresentados
na Tabela 9.3, para a pressão de 10 bar e uma alimentação de 200 mols de H2, 100 mols de CO
e 1 mol de catalisador ZSM-5. Lembrando que essa metologia foi feita para todos os cálculos.

Tabela D.1: Validação da metodologia baseada na formulação não estequiométrica.

Espécie
Fórmula Estequiometria Mols Produto Total

Química C H O 10 bar C H O

Etano C2H6 2 6 0 41.756 83.512 250.537 0
Propano C3H8 3 8 0 0.534 1.601 4.268 0
n-butano C4H10 4 10 0 6.63 × 10⊗3 2.65 × 10⊗2 6.63 × 10⊗2 0
n-pentano C5H12 5 12 0 2.72 × 10⊗4 1.36 × 10⊗3 3.26 × 10⊗3 0
n-hexano C6H14 6 14 0 5.26 × 10⊗5 3.16 × 10⊗4 7.37 × 10⊗4 0
n-heptano C7H16 7 16 0 1.73 × 10⊗5 1.21 × 10⊗4 2.76 × 10⊗4 0
n-octano C8H18 8 18 0 1.86 × 10⊗5 1.49 × 10⊗4 3.35 × 10⊗4 0
n-nonano C9H20 9 20 0 2.77 × 10⊗5 2.50 × 10⊗4 5.55 × 10⊗4 0
n-decano C10H22 10 22 0 6.12 × 10⊗6 6.12 × 10⊗5 1.35 × 10⊗4 0
Monóxido de Carbono CO 1 0 1 2.81 × 10⊗3 2.81 × 10⊗3 0 2.81 × 10⊗3

Dióxido de Carbono CO2 1 0 2 14.856 14.856 0 29.711
Hidrogênio H2 0 2 0 2.276 0 4.551 0
Água H2O 0 2 1 70.286 0 140.572 70.286

TOTAL 100 400 100

Considerando a alimentação como 200 mols de H2 e 100 mols de CO, a quantidade de átomos
de carbono, hidrogênio e oxigênio é de 100, 400 e 100, respectivamente. Desta forma, o modelo
está calculando adequadamente o balanço atômico.
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