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RESUMO 
 

 

Este trabalho constitui um estudo sobre o processo de produção de amônia, 
com ênfase nos reatores de "shift" e no desenvolvimento de um modelo 
matemático eficiente e de viável implementação computacional para estes 
reatores de leito fixo. A utilização de um modelo para análise e otimização do 
processo de “shift” compreende uma ferramenta poderosa e de grande 
relevância para o setor industrial. Atualmente, a reação de “shift” ganhou 
importância muito além da produção de amônia, sendo utilizada, por exemplo, 
para maximizar a produção de H2 para hidrotratamento, e CO2 para 
recuperação avançada de petróleo. O desenvolvimento do modelo matemático 
compreendeu sua adaptação e simulação, em estado estacionário, através de 
ajustes de parâmetros do modelo fenomenológico a partir de dados 
experimentais do processo, de forma que se pudesse ter uma capacidade de 
predição das principais variáveis de acompanhamento do processo. Em função 
da complexidade operacional da unidade de produção de amônia, do alto 
consumo energético, da integração dos diferentes módulos existentes e da 
influência de determinadas variáveis de processo, procedeu-se um estudo de 
otimização operacional a partir da utilização do modelo desenvolvido. A 
otimização do sistema de “shift” consistiu em analisar o ganho energético 
obtido através de intervenções operacionais nos reatores de “shift” 
assegurando uma máxima produção de hidrogênio com viabilidade. O modelo 
proposto se ajustou de forma satisfatória para um estudo preliminar das 
condições operacionais do sistema, podendo ser útil para uma simulação 
integrada da unidade de produção de amônia, além de servir como auxílio para 
o trabalho de otimização estacionária, em linha, do processo. 
 

Palavras-chave: Produção de amônia; reatores “shift”; reator leito fixo; 
modelagem;  simulação; otimização operacional. 
 

 

 



 
 
 

ABSTRACT 
 
This paper constitutes a study on the process of ammonia production, focused 
on the “shift” reactors, and an efficient mathematical model development and 
with viable computational implementation for these fixed bed reactors.  The 
usage of model to analyse and optimize the “shift” process comprises a 
powerful and very relevant tool for the industrial sector. Currently, the “shift” 
reaction acquired magnitude further than the ammonia production; being used, 
for instance, to maximize the production of H2  for hydrotreatment, and CO2 for 
enhanced oil recovery (EOR). This development comprised the model 
adaptation and simulation in steady-state through adjustment of 
phenomenological model parameters from experimental data, in such a way 
one could predict the main variables  which could help to follow the process. As 
a function of the operational complexity of an ammonia production unit, the high 
energy consumption, the integration of the different existing modules, and the 
influence of some particular process variables, an operational optmization study 
was proceeded from the use of the developed model. The “shift” system 
optimization consisted of analyzing the obtained energy gain through 
operational interventions in the “shift” reactors assuring viable maximum 
hydrogen production. The proposed model was well-fitted for a preliminary 
study of the system operational conditions, and it can be useful for an integrated 
simulation of the ammonia production unit, besides serving as aid for future on-
line steady-state optimization work  
 
Keywords: Ammonia production; shift reactors; fixed bed reactor; modeling, 

simulation; operational optimization. 
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1 INTRODUÇÃO 

A modelagem matemática e a simulação de processos são ferramentas 

poderosas no projeto, controle, análise e otimização de processos químicos. Através 

delas é possível visualizar o comportamento do processo quando submetido a 

determinadas perturbações, viabilizando a tomada de decisões que minimizem 

efeitos indesejáveis e/ou otimizem um objetivo a ser alcançado. 

A simulação de reações químicas é uma ferramenta de grande utilidade não 

só para a otimização das condições de operação, mas também para a análise de 

sensibilidade do sistema reacional, avaliações de flexibilidade de plantas e até 

mesmo para introdução de melhorias no projeto do reator. 

Uma planta de produção de amônia, cujo insumo básico é o gás natural, 

compreende um dos mais importantes e complexos processos da indústria química, 

caracterizando-se pela elevada integração energética entre as unidades (reforma 

primária, reforma secundária, conversor de CO, etc.) que a compõem.  

A influência de determinadas variáveis de processo sugere o desenvolvimento 

de modelos fenomenológicos, que viabilizem a simulação, e uma análise detalhada 

do processo de forma isolada e/ou integrada, além da possibilidade de otimização 

das condições operacionais e/ou do projeto de unidades. 

Visando ampliar os estudos relacionados à Planta de Amônia, o trabalho aqui 

apresentado consistiu no desenvolvimento e programação de um modelo para reator 

de leito fixo, seguido de sua aplicação para o módulo dos reatores “shift”, 

encontrados na planta de produção de amônia da Fábrica de Fertilizantes 

Nitrogenados (FAFEN), em Camaçari-Ba, de forma a viabiliazar a simulação, 
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otimização e uma análise detalhada do processo de produção de hidrogênio para a 

obtenção de amônia.  

Através de uma condição de operação ótima dos reatores de “shift” é possível 

conseguir uma máxima produção de H2  e também de CO2 a partir de uma 

determinada quantidade de insumo, gás natural, utilizada na reforma a vapor. 

O hidrogênio é um importante gás industrial usado para diversas aplicações, 

tais como a síntese de amônia e metanol, redução de minérios de ferro, reações de 

hidrogenação e reforma catalítica de nafta e petróleo e, atualmente, está sendo 

empregado na alimentação direta de células a combustível, como fonte alternativa 

de energia. 

Já o gás dióxido de carbono (CO2) é uma gás de efeito estufa pelo qual há 

interesse ambiental em sua captura e armazenamento em reservatório seguro. O 

mesmo vem agregando valor na indústria de petróleo a partir de sua utilização em 

projetos de melhora de recuperação de petróleo em campos maduros, nos quais o 

CO2 é injetado e armazenado. 

O atual cenário energético mundial impõe certas medidas econômicas. 

Economizar energia tornou-se  um ícone nas indústrias, que têm demonstrado 

interesse crescente em diminuir o seu consumo de energia. Em conexão com a 

produção de amônia, uma das opções disponíveis pode ser conseguida fazendo 

variar o valor da relação vapor/carbono no processo de produção do gás de síntese, 

para a fabricação de amônia. 

Neste contexto, a disponibilidade de modelos fenomenológicos que 

possibilitem a simulação e otimização do processo é particularmente importante do 

ponto vista econômico-energético, considerando-se a influência decisiva de 

determinadas variáveis de processo, tais como a relação vapor/carbono empregada 

em alguns dos módulos existentes.  

Há ainda outro aspecto relevante que justifica o desenvolvimento desta linha 

de trabalho, uma vez que a simulação de várias etapas desse complexo processo 

resulta na ampliação do conhecimento tecnológico dos fenômenos envolvidos. 
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Alguns trabalhos são comentados no Capítulo 2, onde é feita uma revisão 

bibliográfica sobre o processo de “shift”, suas características e importância, que 

atualmente vai além da obtenção de amônia, pois a reação de “shift” é fundamental 

para maximizar a produção de H2, utilizado para diversas aplicações industriais, e de 

CO2 para recuperação avançada de petróleo. Também é abordado neste capítulo a 

modelagem de reatores de leito fixo.    

No Capítulo 3 é apresentada a metodologia utilizada no trabalho para o 

desenvolvimento e programação do modelo, e sua aplicação em um estudo de caso. 

No Capítulo 4 é mostrado o desenvolvimento do modelo matemático, sua 

programação no MATLAB®, o ajuste dos parâmetros do sistema e o modo 

simulação do modelo. 

Já no capítulo 5 é apresentado um estudo de caso que foi utilizado para 

testes de simulação, para os três reatores de “shit”, a fim de avaliar a qualidade de 

predição do modelo desenvolvido. Também neste capítulo, foi mostrado o 

desenvolvimento de um estudo de otimização para o sistema. 

As conclusões à respeito da modelagem e simulação do processo de “shift”, 

bem como sugestões para trabalhos posteriores são apresentados no Capítulo 6. 



2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

2.1 PROCESSO DE PRODUÇÃO DE AMÔNIA 

A amônia é produzida basicamente a partir de água, ar, hidrocarboneto e 

energia. A fonte de energia para tal processo são geralmente hidrocarbonetos, mas 

também pode ser carvão ou eletricidade.  

O processo de reforma a vapor é a tecnologia mais eficiente, representando 

aproximadamente 77% da produção mundial de amônia, sendo baseada no gás 

natural (EFMA, 2003). 

Os dois principais processos de produção de amônia são a partir da reforma a 

vapor de gás natural ou outros hidrocarbonetos leves, e através da oxidação parcial 

de óleos pesados. 

A rota industrial de síntese de amônia, por reforma a vapor, está associada ao 

processo de produção de gás de síntese (mistura de H2 e CO), de modo que a 

qualidade deste gás influencia o projeto e as condições de operação da síntese de 

amônia. O consumo de energia é a chave para a melhoria da tecnologia e redução 

do custo total de produção. 

A reforma do gás natural com vapor e ar é a maneira mais simples e eficiente 

para se produzir amônia. Baseado nas fontes de combustíveis fósseis conhecidas é 

provável que o gás natural continue a ser a fonte de alimentação para a produção de 

amônia para os próximos 50 anos, pelo menos (EFMA, 2003). 
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A Figura 1 apresenta, de forma simplificada, as unidades existentes em uma 

planta típica de amônia, tal como a existente na Fábrica de Fertilizantes  

Nitrogenadis - FAFEN de Camaçari-BA. 
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(Remoção de 
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Reformador 
Primário

(Corrente de 
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Reformador 
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Figura 1-Diagrama de blocos de produção de amônia a partir do gás natural 

A reforma de gás natural visa a produção de uma corrente gasosa onde a 

proporção H2:N2 é de 3:1 para uma posterior síntese da amônia. Como a reação de 

reforma é catalisada por níquel, cromo ou ferro, o processo é iniciado com uma 

hidrodessulfurização que tem como objetivo a eliminação de traços de enxofre que 

vêm juntamente com o gás natural nas formas de H2S, mercaptanas, tiofenos, dentre 

outras, e que representa um poderoso veneno para o catalisador de reforma. 

(YAMAMOTO, 1990). 

O gás natural dessulfurizado segue então, numa pressão de 

aproximadamente 30 atmosferas, para um reformador primário onde é alimentado 

junto a uma corrente de vapor de água e reage cataliticamente à base de níquel 

para produzir uma mistura de hidrogênio e óxidos de carbono, tendo como principais 

reações: 

  (1) kJ/mol 205,9 =∆H3HCOOHCH o
298224 +⇔+

  (2) kJ/mol 41,02- =∆HHCOOHCO 298222 +⇔+ o
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A reforma secundária ocorre em um reator catalítico adiabático de leito fixo 

que reduz o metano residual a um nível muito baixo através da adição de ar ao gás 

de processo, provendo-se também nitrogênio para a síntese de amônia. 

(YAMAMOTO, 1990). 

Após a reforma secundária a concentração de metano deve ser inferior a 

0,5% molar. O gás passa então por conversores de monóxido de carbono (reatores 

de "shift") onde ocorre a reação de deslocamento de água, conforme a Equação 2. 

Tais reatores representam o objeto de estudo deste trabalho e consistem de três 

reatores adiabáticos, dispostos em série, que têm como finalidade aumentar a 

produtividade de H2 e eliminar grande parte do monóxido de carbono, que é veneno 

para o catalisador de síntese de amônia. 

Depois de passar pelos conversores de "shift", a corrente gasosa compõe-se 

de hidrogênio, nitrogênio, dióxido de carbono e metano residual. O dióxido de 

carbono é retirado por absorção com soluções de etanolamina ou carbonato de 

potássio quente. Esta absorção de CO2 tem como intuito preparar a matéria-prima 

para o módulo de síntese de amônia. 

A metanizadora compreende um reator de leito fixo onde se converte o 

monóxido de carbono residual a metano, que permanece na corrente como inerte. 

Tem-se finalmente o gás de síntese que segue para o reator de produção de 

amônia. 

2.1.1 Conversores de Monóxido de Carbono (Reatores “Shift”) 

Após a reforma secundária, a corrente gasosa composta por hidrogênio (H2), 

monóxido de carbono (CO), água (H2O), dióxido de carbono (CO2), nitrogênio (N2), 

argônio (Ar) e metano residual (CH4) passa por três reatores onde ocorre um 

processo catalítico exotérmico de conversão do monóxido de carbono em dióxido de 

carbono (com produção adicional de H2) através de reação com vapor (TWYGG, 

1989). 

 molkJ  41,02∆H          HCOOHCO 0
298222 −=+↔+  (3) 
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Esta reação é denominada de reação de “shift” ou de deslocamento do gás-

d’água. Os reatores são adiabáticos, dispostos em série, e utilizam catalisadores 

diferentes operando sob diferentes condições de temperatura (TWYGG, 1989). 

A reação de “shift” é uma etapa essencial em plantas de hidrogênio. Uma 

conversão eficiente e confiável é necessária para assegurar que uma produção de 

hidrogênio mais alta e economicamente viável possa ser obtida a partir da reforma 

de hidrocarbonetos.  

Alcançar uma conversão máxima de monóxido de carbono em dióxido de 

carbono e hidrogênio é extremamente importante para a economia operacional de 

plantas de hidrogênio. Para se manter competitiva, as plantas devem extrair o 

máximo possível de hidrogênio da alimentação de hidrocarbonetos (SYNETIX, 

2003). 

O conversor de CO é na realidade constituído por dois sistemas de conversão 

(alta e baixa temperatura), além de um reator intermediário (“Guard Vessel”), como 

mostra a Figura 2. 

Gás do reformador secundário 
(CO, H2O, CO2, H2, N2, Ar, CH4) 

12% CO 

 
Figura 2 - Diagrama esquemático da unidade industrial do conversor de monóxido de 

carbono, reatores de "shift" 
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O gás que sai do reformador secundário, a uma temperatura de 1000ºC, 

passa por trocadores de calor e segue para o conversor de CO de Alta Temperatura 

(HTS, “High Temperature Shift”) com uma temperatura na faixa de 340  a 370ºC, 

passando através de um leito de óxido de ferro / óxido de cromo, onde o teor de CO 

é reduzido para cerca de 2 a 4% (molar, gás base seca), limitado pelo equilíbrio da 

reação de substituição na temperatura real de operação (EFMA, 2003). 

Em processos comerciais, a reação de HTS é conduzida sobre um leito 

catalítico de óxido de ferro contendo óxido de cromo, que atua como promotor 

textural, evitando a sinterização do catalisador, ao longo da sua vida útil. 

Recentemente, o cobre foi incluído na formulação desse sólido produzindo sistemas 

ainda mais ativos e seletivos (ARAÚJO, 2002). 

Os catalisadores comerciais possuem uma série de vantagens como baixo 

custo, estabilidade térmica e resistência a venenos. 

O fluxo entra no topo do Conversor de Alta através de um distribuidor e desce 

através do catalisador, saindo pelo fundo do conversor com uma temperatura entre 

400 a 440ºC. A seguir, o fluxo segue para um vaso ("Guard Vessel"), passando 

antes por trocadores de calor que reduzem a temperatura para 225ºC, à montante 

do Conversor de Baixa Temperatura (LTS, “Low Temperature Shift”). Este vaso 

contém cerca de 20% da quantidade de catalisador do reator LTS e serve como um 

filtro para contaminantes no gás que atuam como venenos no catalisador, como 

cloreto, enxofre, além de condensado, proporcionando um aumento do tempo de 

vida do catalisador do Conversor de Baixa. Além disso, propicia que o catalisador 

desativado seja trocado regularmente sem o comprometimento operacional do reator 

de baixa temperatura. 

O gás que adentra o Conversor de Baixa Temperatura é resfriado por uma 

injeção de água, proveniente do Separador de Condensado do Conversor de CO, 

por meio de um "spray", para uma temperatura de 200°C, com catalisador a base de 

óxido de zinco suportado em óxido de cobre. Esta injeção é feita com a bomba de 

condensado de processo, e com a temperatura controlada automaticamente, sendo 

que o elemento primário está localizado na entrada do Conversor de Baixa. Este 

"quench", além de controlar a temperatura de entrada do conversor de baixa, eleva a 
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relação vapor/gás na corrente, favorecendo a reação de conversão de monóxido de 

carbono possibilitando a obtenção de um teor de CO na corrente de descarga de 

0,1% a 0,3% (molar,  gás em base seca) (SYNETIX, 2003). 

A Figura 3 mostra a variação típica de CO nos leitos catalíticos de HTS e LTS. 

À medida que a reação de deslocamento do gás d’água vai ocorrendo a temperatura 

no leito de HTS vai aumentando e a concentração de CO na corrente vai sendo 

reduzida até o ponto de equilíbrio. A partir deste ponto é necessário um resfriamento 

da corrente para que esta seja encaminhada para o leito do LTS, onde irá se 

conseguir um percentual de remoção de CO maior, sendo também limitada pelo 

equilíbrio desta reação nas novas condições. 
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Figura 3 - Variação típica de CO nos conversores 

A pressão de operação dos reatores de “shift” de alta temperatura (HTS) e de 

baixa temperatura (LTS) em plantas de hidrogênio ou amônia é determinada pela 

pressão escolhida para a seção de reforma.  

Em plantas baseadas em hidrocarbonetos leves o calor liberado pela reação 

que ocorre no reator HTS, normalmente é aproveitado por uma caldeira de alta 

pressão ou um super aquecedor de vapor.  Logo, quanto maior for a temperatura de 

operação do HTS, melhor o aproveitamento de sua corrente de saída por estes 

equipamentos de troca térmica. Contudo a remoção de CO será comprometida, 

devido à condição de equilíbrio da reação. A temperatura de operação de projeto do 
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reator de HTS é, portanto uma relação de custo benefício entre o custo dos 

equipamentos posteriores e o custo de remoção de CO do reator HTS durante sua 

operação (TWYGG, 1989).  

A reação de redução de CO é altamente exotérmica e deve ser controlada, de 

modo a não danificar o reator ou o catalisador. Em processos industriais, a redução 

é controlada pela injeção de grandes quantidades de vapor d’água ao sistema 

reacional que, todavia, leva a um aumento dos custos de operação (ARAÚJO, 2002). 

É desejável a operação a temperaturas baixas, com a finalidade de reduzir os 

custos de energia; além disso, esse procedimento pode aumentar a vida útil do 

catalisador, pela diminuição da severidade da operação. Como se processam 

milhares de toneladas por ano, uma redução de alguns graus de temperatura pode 

representar uma diminuição significativa dos custos de operação (ARAÚJO, 2002).  

2.2 PRODUÇÃO DE HIDROGÊNIO 

Um tipo de tecnologia utilizada para a produção e purificação de hidrogênio, 

gás que requer uma elevada demanda industrial, é a partir de hidrocarbonetos 

(metano) do gás natural, combustível fóssil que tem a melhor razão H2/C (SÁ, 2004).  

A reforma de hidrocarbonetos, em presença de vapor, é a principal via de 

obtenção de hidrogênio de alta pureza, para diversas aplicações industriais, tais 

como síntese da amônia, processo de refino de petróleo (hidrotratamento e 

hidrocraqueamento), processos metalúrgicos, petroquímicos, processamento de 

alimentos e como fonte alternativa de energia. Esse processo envolve diversas 

etapas, tais como a conversão do metano em monóxido de carbono e hidrogênio, 

conversão de monóxido de carbono e a reação de metanação (SÁ, 2004; ARAÚJO, 

2002). 

A conversão de monóxido de carbono e vapor de água para produzir dióxido 

de carbono e hidrogênio tem sido conhecida como reação de deslocamento de gás 

de água e, industrialmente é utilizada para incrementar a concentração de 

hidrogênio e eliminar o monóxido de carbono da corrente do gás de síntese para 

produzir amônia (FIGUEIREDO, 2003). 
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As limitações do processo de reforma do metano devem-se ao fato das 

reações envolvidas serem reversíveis e com mecanismo global endotérmico, o que 

requer controle do equilíbrio químico e grande quantidade de energia para a 

obtenção do gás de síntese (CO e H2) (BESTETI, 2005).  

Uma outra fonte de produção de hidrogênio é através da eletrólise. Esta 

compreende o meio mais limpo de se obter hidrogênio, principalmente se a 

eletricidade for obtida de uma fonte renovável, como a hidroeletricidade, energia 

eólica ou fotovoltaica.  

Eletrolise é o nome técnico para o uso da eletricidade para dividir água em 

seus elementos constituintes, hidrogênio e oxigênio. O dividir da água é realizado 

passando uma corrente elétrica por água. A eletricidade entra na água pelo cátodo, 

um terminal negativamente carregado, atravessa a água e sai pelo ânodo, o terminal 

positivamente carregado. O hidrogênio é coletado no cátodo e o oxigênio é coletado 

no ânodo. A eletrólise produz hidrogênio muito puro para o uso na indústria 

eletrônica, farmacêutica e indústrias alimentares.  

Relativamente à reformação por vapor, a eletrolise é muito cara. As entradas 

elétricas necessárias para dividir a água em hidrogênio e oxigênio remontam a cerca 

de 80% do custo de geração de hidrogênio. Potencialmente, a eletrólise, quando 

junta com uma fonte de energia renovável, pode prover uma fonte completamente 

limpa e renovável de energia. Em outras circunstâncias pode-se juntar geradores 

hidroelétricos para reduzir o custo da eletrólise.  

No entanto, a eletrólise responde atualmente por apenas 4% da produção 

mundial de hidrogênio. O restante é obtido de hidrocarbonetos e do carvão. Nestes 

casos os processos mais importantes são a reforma a vapor e a oxidação parcial. Do 

ponto de vista da utilização em células a combustível, principalmente as de baixa 

temperatura, a reforma a vapor é a mais interessante, pois apresenta maior 

eficiência na produção de hidrogênio e menor produção de CO e outros resíduos 

orgânicos (ARAÚJO, 2004).  

A biomassa também pode ser utilizada para produzir hidrogênio. A biomassa 

é convertida primeiro em um gás por gaseificação a alta temperatura, que produz um 

vapor. O vapor rico em hidrogênio é condensado em óleos de pirólise e então pode 
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ser reformado para gerar hidrogênio. Este processo resulta em rendimentos de 

hidrogênio de 12% – 17% por peso da biomassa seca. 

Como pode-se observar a reforma a vapor é o método industrial dominante na 

produção de hidrogênio, representando mais de 90% da produção. 

A simulação computacional com modelos termodinâmicos adequados torna-

se, portanto, peça fundamental de investigação, uma vez que permite a 

determinação das melhores condições de operação do processo, sem que haja 

perda de matéria-prima (BESTETI, 2005).  

2.2.1 Hidrogênio e a indústria do petróleo 

O hidrogênio, de alta pureza, obtido a partir do processo de reforma a vapor, 

tem grande uso em etapas do processo de refino de petróleo.  

Dois dos principais processos de conversão utilizados no refino de petróleo 

são o hidrocraqueamento catalítico e o hidrotratamento/ hidroprocessamento.   

Os processos de conversão têm como objetivo transformar determinadas 

frações do petróleo em outras de maior interesse econômico. Ao contrário dos 

processos de separação, os processos de conversão possuem natureza química e 

se utilizam de reações de quebra, reagrupamento ou reestruturação molecular. 

Normalmente possuem elevada rentabilidade, pois transformam frações de baixo 

valor comercial, como é o caso dos gasóleos e dos resíduos de destilação, em 

outras frações de maiores valores de mercado. 

O hidrocraqueamento é um processo de craqueamento catalítico realizado 

sob pressões parciais de hidrogênio elevadas. A presença do hidrogênio tem como 

finalidade reduzir a deposição de coque sobre o catalisador, hidrogenar os 

compostos aromáticos polinucleados, facilitando a sua decomposição, e hidrogenar 

as mono e di –olefinas que são formadas durante o processo de craqueamento, 

aumentando, deste modo, a estabilidade química dos produtos finais. 

As cargas para o hidrocraqueamento são, freqüentemente, aquelas frações 

mais difíceis de craquear ou que não podem ser efetivamente craqueadas em 
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unidades de craqueamento catalítico. Tais frações incluem óleos combustíveis 

residuais, cru reduzido, destilados médios e óleos cíclicos. 

O hidrogênio suprime a formação de materiais residuais pesados e aumenta a 

produção de gasolina ao reagir com os produtos craqueados. No entanto, esse 

processo também quebra as moléculas pesadas que contêm enxofre e nitrogênio, e 

libera essas impurezas para onde elas podem potencialmente sujar o catalisador. 

Por essa razão, as cargas passam usualmente por um hidrotratamento a fim de que 

sejam removidas tais impurezas, antes de serem mandadas para o hidrocraqueador 

catalítico. 

Hidrotratamento e hidroprocessamento são processos similares usados para 

remover impurezas tais como enxofre, nitrogênio, oxigênio, haletos e traços de 

metais, que podem desativar os catalisadores de alguns processos de conversão 

utilizados no refino de petróleo (craqueamento térmico e catalítico, 

hidrocraqueamento catalítico), envenenando-os. 

A operação de hidrotratamento também melhora a qualidade das frações ao 

converter as mono e di–olefinas em parafinas, com o propósito de reduzir a 

formação de goma nos combustíveis. 

O hidroprocessamento, que tipicamente usa os resíduos provenientes das 

unidades de destilação de cru, também craqueia essas moléculas mais pesadas em 

moléculas mais leves e mais vendáveis. 

Tanto as unidades de hidrotratamento quanto de hidroprocessamento são 

localizadas antes das unidades dos processos nos quais o enxofre e o nitrogênio 

podem causar efeitos adversos aos catalisadores, tais como reforma catalítica e 

hidrocraqueamento. Entretanto, face às restrições ambientais impostas à gasolina e 

ao diesel com relação ao enxofre, a possibilidade do hidrotratamento dos produtos 

vem sendo fortemente considerada. Aparentemente, pelo fato de tratarem-se 

menores volumes, a economicidade do processo se torna melhor. 

O hidrotratamento e o hidroprocessamento utilizam catalisadores na presença 

de substancias quantidades de hidrogênio sob condições de altas pressões e 
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temperaturas, para que possam ocorrer as reações entre a carga e o este gás 

(MARIANO, 2001). 

2.2.2 Hidrogênio – uma fonte alternativa de energia 

A privatização e reestruturação do setor elétrico, somadas às novas e 

emergentes tecnologias de geração de energia elétrica e às dificuldades de 

investimentos no setor estão produzindo uma mudança no modo de se gerar energia 

elétrica tanto no Brasil como em todo mundo. A geração centralizada em grandes 

usinas e a transmissão através de longas linhas de transmissão está cedendo 

espaço para as pequenas unidades geradoras ligadas ao sistema de distribuição e, 

portanto, localizadas perto dos consumidores. 

Existe também um grande interesse pela diversificação da matriz energética 

de modo a se garantir uma maior confiabilidade e segurança no abastecimento de 

energia elétrica. No Brasil quase 85% (ELETROBRAS, 2002) de toda a geração é de 

fonte hidráulica, uma fonte que é altamente dependente de variações climatológicas 

(BONA, 2004). 

O uso do gás natural é uma prática recente no Brasil (nos anos 70 e 80 o 

consumo final de gás natural no país era pequeno) e ultimamente tem sido indicada 

como uma grande aposta do governo brasileiro para a diversificação da matriz 

energética. 

O gás natural é um combustível de alto poder calorífico e de queima 

relativamente limpa quando comparado aos outros combustíveis fósseis. A máxima 

utilização do poder calorífico do gás natural em unidades co-geradoras é além de um 

ato inteligente, é também ecologicamente e economicamente vantajosa (BONA, 

2004).  

Por se tratar de um combustível menos poluidor que os derivados de petróleo, 

o gás natural apresenta menor emissão de CO2 e conseqüentemente terá um efeito 

menor que o óleo diesel quanto à intensificação do efeito estufa. Além disto, o gás 

natural é uma fonte de hidrogênio, o combustível utilizado pela tecnologia de células 

a combustível (ARAÚJO, 2004).  
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Apesar de grande parte do território nacional já ser abastecida com energia 

elétrica, ainda há muitas regiões onde o sistema é precário ou inexistente, 

genericamente denominadas como comunidades isoladas. As células a combustível 

são candidatas a competir na geração de energia elétrica para comunidades 

isoladas (geração descentralizada) com duas outras tecnologias de geração já 

consolidadas técnica e economicamente: os motores a diesel e os motores a gás 

natural. 

O hidrogênio, que é utilizado como combustível na maioria das células, não 

se encontra livre na natureza. É necessário retirá-lo de alguma substância. O 

hidrogênio pode ser obtido através do processo de eletrólise da água ou através de 

combustíveis fósseis (gás natural, gasolina, metanol) ou renováveis (etanol, biogás). 

O sistema Reformador de Gás Natural / Purificador de Hidrogênio / Célula a 

Combustível produz o hidrogênio a partir do processo de reforma do gás natural e, 

através de uma reação eletroquímica na célula a combustível, gera energia elétrica.  

A transformação direta da energia química em energia elétrica em uma célula 

a combustível capacita-a a ter eficiências maiores que as tradicionais máquinas 

térmicas, invariavelmente limitadas à eficiência do ciclo de Carnot. Em uma célula a 

combustível há a combinação de hidrogênio com oxigênio em uma reação de 

eletrólise inversa, sendo que esta reação produz energia elétrica na forma de 

corrente contínua, água e calor. 

O sistema de reforma apresenta também menores níveis de emissões de 

gases como CO, NOx e SOx, além de hidrocarbonetos e materiais particulados, 

quando comparado com as demais tecnologias. Neste caso, o potencial de emissão 

evitada pode chegar a 30% (ARAÚJO, 2004).  

Os sistemas de geração de energia elétrica com células a combustível, 

possuem eficiência de conversão superior aos sistemas baseados em máquinas 

térmicas. Isso implica em melhor aproveitamento do combustível, reduzindo as 

emissões e diminuindo o custo de geração de energia elétrica (ARAÚJO, 2004).  
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Um cronograma estimado para o uso do hidrogênio como fonte alternativa de 

energia e combustível no Brasil é apresentado no Quadro -1, conforme o Boletim da 

FAPERJ (FAPERJ, 2002). 

 

Prazo Cenário previsto 

5 anos 
Indústria automobilística lança em escala pré-comercial protótipos 
de veículos movidos a hidrogênio; cresce o número de aparelhos 
eletrônicos que utilizam à energia gerada a partir de hidrogênio. 

10 anos 
Geradores de energia à base de hidrogênio são instalados em 
unidades residenciais e empresas; começa a produção comercial de 
veículos que utilizam esse tipo de combustível. 

20 anos 

A utilização do hidrogênio é disseminada por toda a sociedade, 
tanto como combustível quanto na geração de energia. O uso 
massificado do elemento reduz os custos de implantação dos 
sistemas. 

Quadro 1 - Cronograma para o uso do hidrogênio como fonte de energia e 
combustível – 2002 a 2020 

O projeto de utilização de células a combustível apresenta características que 

o qualificam para a obtenção de créditos de carbono propostos no Mecanismo de 

Desenvolvimento Limpo (MDL). 

O Mecanismo de Desenvolvimento Limpo (MDL), é um dos três mecanismos 

de flexibilização estabelecidos pelo Protocolo de Kyoto para a redução das emissões 

de dióxido de carbono, considerado o principal gás de efeito estufa. 

Através do MDL os países do Anexo I do Protocolo (países desenvolvidos) 

poderão conceber projetos que contribuam para o desenvolvimento sustentável de 

países em desenvolvimento (não pertencentes ao Anexo I), de modo a compensar 

as suas próprias emissões. Essas iniciativas gerariam créditos de redução de 

carbono para os países do Anexo I, e ao mesmo tempo ajudariam os países em 

desenvolvimento, pois estes se beneficiariam de recursos financeiros e tecnológicos 

adicionais para financiamento de atividades sustentáveis e da redução de emissões 

globais. 

O financiamento de atividades sustentáveis pelo MDL pretende diminuir a 

dependência de combustíveis fósseis nos países em desenvolvimento e, portanto, 
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gerar menores emissões em longo prazo. Os projetos MDL poderão ser 

implementados nos setores energético, de transporte e florestal. 

Ressalta-se que as reduções obtidas deverão ser adicionais a quaisquer 

outras que aconteceriam sem a implementação das atividades do projeto. Assim, os 

projetos também deverão oferecer benefícios reais, mensuráveis e em longo prazo 

para mitigação do aquecimento global. 

Nos países em desenvolvimento, os custos relacionados à implementação de 

projetos que diminuam emissões de gases de efeito estufa são, em geral, menores 

do que nos países desenvolvidos. Isto torna o MDL atrativo para aqueles países 

pertencentes ao Anexo I. Além disso, o MDL busca incentivar o desenvolvimento 

sustentável, levando à criação de novos mercados que venham a valorizar a 

redução de emissões de gases de efeito estufa, criando oportunidades para a 

transferência de tecnologia e novos recursos para países em desenvolvimento, 

como o Brasil (ARAÚJO, 2004). 

2.3 UTILIZAÇÃO DE CO2 NA INDÚSTRIA DE PETRÓLEO 

A reforma do gás natural tem se mostrado o meio de menor custo para 

produzir o hidrogênio comercial. Porém, do ponto de vista ambiental, este sistema de 

produção de hidrogênio não é considerado sustentável, devido às emissões de CO2, 

que contribuem para o efeito estufa (ARAÚJO, 2004). 

Contudo a atual utilização de CO2 para projetos de recuperação avançada de 

petróleo vem mudando esse quadro. Hoje, além de o dióxido de carbono ser injetado 

em formações geológicas como aqüíferos salinos de arenito ou de calcário, é 

também injetado em antigos campos de gás e petróleo. 

Dentre uma variedade de técnicas de recuperação suplementar de petróleo 

desenvolvidas com a finalidade de manter a produção, depois de esgotadas as 

chances de fazê-lo através das recuperações primária e secundária, está a injeção 

de dióxido de carbono. Dependendo da condição termodinâmica, o CO2 pode 

dissolver-se no petróleo contido no reservatório, causando redução na viscosidade e 

inchamento do mesmo. O gás carbônico pode ainda extrair os componentes voláteis 
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do petróleo, o que conduz à possibilidade de completa miscibilidade com o petróleo 

que se encontra a jusante do poço injetor (GIRÃO, 1995). 

2.4 MODELAGEM DE UM REATOR DE LEITO FIXO 

Reatores de leito fixo são os mais utilizados para reações em fase gasosa e 

para a produção em larga escala envolvendo processos como 

hidrogenação/desidrogenação de benzeno e oxidação de etileno (Andrigo et al., 

1999), entre outros. A análise de um reator de leito fixo é desafiante devido aos 

diferentes fenômenos envolvidos (difusão de calor e massa na partícula, convecção 

no fluido, etc.), além dos aspectos reacionais (taxa de reação intrínseca) (MORAIS, 

1999; IORDANIDIS, 2002; DUDUKOVIC, 1999).  

O desenvolvimento da engenharia das reações químicas como uma disciplina 

reconhecida e o aumento das possibilidades computacionais têm conduzido à 

exploração extensiva de projeto e desempenho de reatores, tanto no estado 

estacionário quanto no estado não-estacionário (FROMENT, 1990). 

O grau de sofisticação requerido na modelagem de um reator depende, em 

primeiro lugar, do processo, isto é, o esquema de reação e sua sensibilidade à 

perturbações nas condições de operação. De igual importância é o grau de precisão 

com que os parâmetros cinéticos e de transporte são conhecidos (FROMENT, 

1990). 

Os modelos para os reatores de leito fixo são agrupados em duas categorias: 

pseudo-homogêneo e heterogêneo. Os modelos pseudo-homogêneos procuram não 

separar as equações de conservação para fluido e catalisador, ao contrário dos 

modelos heterogêneos, que tendem a separá-las. Dentro de cada categoria, os 

modelos são classificados em uma ordem crescente de complexidade. O modelo 

básico, usado neste estudo, é o modelo pseudo-homogêneo unidimensional, que 

considera apenas o transporte por escoamento tubular na direção axial. Alguns tipos 

de mistura na direção axial podem ser apresentados no escoamento tubular a fim de 

considerar as condições para um fluxo não-ideal. Se os gradientes radiais têm que 

ser levados em consideração, o modelo torna-se bidimensional. O modelo básico da 

categoria heterogênea também considera apenas o transporte por escoamento 
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tubular, mas difere entre as condições no fluido e no sólido (FROMENT, 1990). O 

Quadro 2 mostra essa classificação dos modelos. 

 

 Modelos Pseudohomogêneos
T”bulk” = T dentro catalisador; 
C”bulk” = C dentro catalisador 

Modelos  
Heterogêneos 

T”bulk”  T dentro catalisador;≠
C”bulk”  C dentro catalisador≠

Unidimensional básico, ideal 
+ mistura na direção axial 

 + gradientes interfacial 
 + gradientes intraparticula 

Bidimensional + mistura na direção axial e 
radial 

+ mistura na direção axial e 
radial 

Quadro 2 - Classificação de Modelos para Reatores de Leito Fixo 

Em suma, os modelos pseudo-homogêneos assumem que a superfície e 

interior do catalisador está totalmente exposta às condições do seio da fase fluída, 

isto é, que não existem resistências a transferência de calor e massa fluido-partícula. 

Por outro lado, os modelos heterogêneos levam em consideração as equações de 

conservação para ambas as fases separadamente. 

Devido aos complexos fenômenos físico-químicos que ocorrem em reatores 

de leito fixo, sua descrição exata ou é impossível, ou leva a problemas matemáticos 

muito complexos. Quanto mais detalhado for o modelo matemático, mais parâmetros 

ele conterá. Contudo, muitos processos elementares que ocorrem no reator de leito 

fixo, dificilmente podem ser investigados individualmente ou independentemente. 

Apenas parâmetros efetivos podem ser medidos. Assim, os modelos mais 

detalhados sofrem com a falta de estimativas precisas de parâmetros. Então, para a 

maioria dos reatores químicos, temos que contar com modelos simplificados, 

capturando as características mais críticas e importantes do problema em mãos. Isto 

também significa que não existe nenhum modelo universal. 

O melhor modelo é selecionado com base nas propriedades do sistema 

particular em consideração, nas características do sistema no qual se tem interesse, 

na disponibilidade de parâmetros inclusos no modelo e as possibilidades de 

tratamento numérico bem sucedido das equações do modelo. 

Para simular um reator de leito fixo as expressões da taxa de reação 

apropriadas são necessárias e os fenômenos de transporte que ocorrem na partícula 
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do catalisador, fase fluída e suas interfaces precisam ser modelados. Estes 

fenômenos podem ser classificados nas seguintes categorias: 

• Difusão intrapartícula de calor e massa; 

• Transferência de calor e massa entre a partícula do catalisador e o fase 
fluída; 

• Dispersão de calor e massa na fase fluída; 

• Condução térmica na fase sólida; 

• Troca de calor com a parede interna. 

O grau de sofisticação do modelo é determinado pelas suposições aceitas e, 

conseqüentemente, pela maneira como o fenômeno previamente citado, são 

incorporados ao modelo. 

 



3 METODOLOGIA 

A metodologia utilizada neste trabalho envolveu o desenvolvimento e a 

programação do modelo, seguido de uma aplicação do modelo desenvolvido para 

um estudo de caso selecionado. 

Primeiramente foi desenvolvido um modelo fenomenológico a partir da 

organização de informações de projeto e operação, disponíveis para um reator de 

leito fixo, em estado estacionário, utilizando-se o programa MATLAB®. 

Em seguida, foi realizada uma adaptação para a modelagem dos três reatores 

de "shift" (reator de alta temperatura, reator "guard vessel" e reator de baixa 

temperatura) de forma a viabilizar a simulação, otimização e uma análise detalhada 

do processo de produção de hidrogênio para a produção de amônia, . 

Na aplicação do modelo para o estudo de caso selecionado, foram levadas 

em consideração as seguintes etapas: 

• Seleção de caso para estudo: visando ampliar os estudos relacionados 
à planta de amônia, este trabalho tem como objetivo a análise 
(modelagem e simulação) dos conversores de monóxido de carbono 
(CO) (reatores de “shift”) com posterior definição e resolução de um 
problema de otimização matemática que avaliará, dentre outros, a 
possibilidade de minimização do teor de CO na descarga do último 
reator de "shift". Os reatores de “shift” estão localizados a jusante dos 
reformadores e promovem a reação de deslocamento do gás d’água 
(mistura equimolar de hidrogênio e água) com a conseqüente redução 
do teor de CO e elevação da produção de H2, que é um gás de grande 
importância e consumo industrial; 

• Coleta de dados: metodologia da coleta dos dados da planta e seu 
tratamento. O ajuste do modelo foi realizado através da utilização de 
dados de operação e de análise cromatográfica coletados nos reatores 
industriais para a estimativa dos parâmetros do modelo;  
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• Ajuste de parâmetros do modelo: estimativa dos parâmetros e ajuste do 
modelo. Os parâmetros do modelo em estudo são: volume da partícula, 
área superficial da partícula, fator de efetividade, 
porosidade/tortuosidade, constante de velocidade da reação, energia de 
ativação e porosidade do leito catalítico.O ajuste dos parâmetros do 
modelo (sistema de três reatores) foi realizado através de uma série de 
testes com variação de estimativas iniciais e intervalos de validade para 
cada um dos parâmetros. Estas estimativas foram realizadas através de 
valores para a energia de ativação e a constante de reação, de modo a 
minimizar a diferença entre os valores experimentais e os simulados 
para a temperatura (meio e final do leito) e a diferença entre as vazões 
molares de produto experimentais e preditas pelo modelo. A escolha 
dos parâmetros a serem ajustados pode ser alterada de acordo com o 
grau de precisão de conhecimento dos mesmos, sem que haja 
comprometimento da qualidade de predição do modelo; 

• Simulação: testes de simulação para os três reatores, no sentido de 
avaliar a qualidade do modelo; 

• Estudo de otimização: proposta de melhoria no processo de produção 
de amônia, através de intervenções operacionais nos reatores de “shift” 
que levem a ganhos energéticos para o sistema global, ou seja, 
condições operacionais que além de garantirem as especificações das 
correntes  do processo dentro da faixa desejada, levam também a um 
aproveitamento das cargas térmicas envolvidas no sistema. 

 



4 MODELAGEM MATEMÁTICA DO SISTEMA DE “SHIFT” 

O modelo matemático proposto para o sistema de “shift”, bem como a sua 

programação é demonstrada a seguir. 

4.1 DESENVOLVIMENTO DO MODELO 

Após a reforma secundária, o gás segue para dois conversores de “shift”, um 

de alta temperatura e outro de baixa temperatura, onde a reação que ocorre é a de 

deslocamento da água. 

  (4) kJ/mol 41,02- =∆HHCOOHCO o
298222 +⇔+

Admitindo que a alimentação dos reatores de “shift” é o gás de processo que 

sai do reformador secundário pode-se considerar que os componentes existentes 

nessa corrente sejam basicamente monóxido de carbono (CO), dióxido de carbono 

(CO2), hidrogênio (H2), nitrogênio (N2), argônio (Ar), além de metano (CH4) e água 

(H2O) que não reagiram. Tais componentes foram considerados para o modelo 

proposto na seguinte ordem, conforme mostra a Tabela 1. 
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Tabela 1 - Componentes da corrente de alimentação 

 Componentes
(1) CO
(2) H2O
(3) CO2

(4) H2

(5) N2

(6) Ar
(7) CH4

NH2
0

NN2
0

NAr
0

NCH4
0

Vazões Molares de Alimentação (kmol/h)
NCO

0

NH2O
0

NCO2
0 

 

 

Uma reação química é uma transformação onde se parte de um estado inicial 

(reagentes) e se chega a um estado final (produtos). À medida que uma reação 

ocorre moles dos reagentes se transformam em moles de produtos, podendo esta 

transformação ser medida através do grau de avanço da reação (ξ ), que é dado 

pela Equação 5, em kmol/s.  

ii NN −= 0ξ                   (5)

Onde  é vazão molar do componente i na alimentação e  é a vazão 

molar do componente i em um determinado instante. 

0
iN iN

O modelo cinético escolhido para simular o leito do reator de “shift” foi do tipo 

unidimensional pseudo-homogêneo.  

Os modelos unidimensionais não levam em conta gradientes radiais de 

temperatura ou concentração, agrupando na parede do reator toda a resistência ao 

transporte de calor, ou seja, desconsidera  o valor da condutividade térmica radial 

efetiva (GIORDANO, 1991). 

Com base no trabalho de modelagem e simulação da reforma secundária de 

Yamamoto (1990), o modelo em estado estacionário proposto para um reator de 

"shift" compreende as seguintes hipóteses: 

• O reator é adiabático, ou seja, o termo de troca térmica não é 
considerado no balanço de energia; 

• A mistura gasosa se comporta como ideal; 

• A reação de “shift” ocorre somente no leito catalítico; 

• Não há dispersão radial de massa e energia; 
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• A resistência ao transporte de calor dentro da partícula é desprezível e 
a partícula é considerada isotérmica; 

• A velocidade de reação é controlada pelo transporte de massa entre 
as fases sólida e gasosa. Neste sentido, é utilizado um fator de 
efetividade global de tal forma que possa ser dado um tratamento 
heterogêneo ao balanço de massa, sem desacoplar as equações 
referentes ao "bulk" (seio da fase fluída) e à partícula (fase sólida); 

• Apenas a reação de deslocamento de gás d'água é considerada: 
222 HCOOHCO +↔+  ;  molkJH /02,410

298 −=∆

• O metano é considerado inerte não sendo prevista reação de 
formação do metanol. 

Num modelo básico ou ideal assume-se que os gradientes de concentração e 

temperatura ocorrem somente na direção axial, que será aqui chamada cota Z do 

reator. O modelo em regime estacionário de um reator de “shift” compreende um 

sistema de três equações diferenciais ordinárias (Balanço de Massa, Energia e 

Quantidade de Movimento). A solução deste modelo fornece o comportamento 

distribuído do grau de avanço da reação ( ( )zξξ = ), da temperatura (T ) e da 

pressão ( ), onde

( )zT=

( )zPP = Hz T≤≤ H0  e  é a altura do leito catalítico. T

O sistema de equações do modelo compreende um Problema de Valor Inicial 

(PVI) cujas condições iniciais são: para a cota z do leito igual a zero o grau de 

avanço (ξ ) é nulo, a temperatura (T) e a pressão (P) serão iguais a temperatura e 

pressão na entrada do leito catalítico (T0 e P0), respectivamente. 

4.1.1 Equação de Balanço de Massa 

A equação de balanço de massa do modelo que fornece o grau de avanço da 

reação ao longo do leito catalítico é dada pela equação abaixo: 

iGB RηSρ
z
ξ

⋅⋅⋅=
∂
∂

                                              (6) 

Onde ξ  é o grau de avanço da reação (kmol/h), z  é a cota ou altura do leito 

(m), Bρ  é a massa específica aparente do leito (kgcat/m3 de leito),  é a área  da 

seção transversal do leito catalítico (m

S
2), Gη  é o fator de efetividade global e  é a 

taxa de reação intrínseca do componente i por massa de catalisador (kmol/seg.kg

iR

cat). 
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O grau de avanço na entrada de cada reator sempre será nulo. Para o 

primeiro reator, a temperatura e pressão na entrada serão obtidas a partir de dados 

de processo. Para o segundo e terceiro reatores, a temperatura e pressão na 

entrada serão os valores da descarga do reator a montante. 

Com base no grau de avanço ou coordenada da reação (ξ , kmol/h) tem-se 

que, em qualquer posição ao longo do leito catalítico, as vazões molares de cada 

componente ( , kmol/h) serão dadas pelas seguintes relações: iN

 

∑ ∑=
=

=

=

+=

+=

=

=

0

0
ArAr

0
N2N2

0
CH4CH4

0
H2H2

0
CO2CO2

0
H2OH2O

0
COCO

N  N
N  N
N  N

ξ N  N
ξ  N  N
ξ - N  N

ξ - N  N

ii NN

 (7) 

como a reação é equimolar, 

Desta forma, a adoção do grau de avanço como variável de estado do modelo 

permite que as quantidades molares de todos as espécies envolvidas sejam 

expressas unicamente a partir desta variável. 

A fração molar de cada componente, em qualquer cota (z) ou altura do leito 

pode ser obtida através da seguinte relação, sabendo-se que , onde ( ) 0 −==

)(z

ξ NzNN iii

. ξξ =

 
∑

=
i

i
i N

NY  (8) 

Um balanço diferencial de massa para uma espécie reativa i em um reator de 

leito fixo, em estado estacionário, considerando dispersões axial (direção z) e radial 

(direção r); desprezando movimento de mistura (ou velocidade) na direção radial e 

adotando a hipótese de modelo pseudo-homogêneo, conduz à seguinte equação: 

 0R
r
c

r
1

r
c

D
z
c

v
z
c

D ib
i

2
i

2

ir
i

z2
i

2

iz =+⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
∂
∂
⋅+

∂
∂

⋅+
∂
∂
⋅−

∂
∂
⋅  (9) 
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onde  (kmol/mic 3) é a concentração do componente i na fase gasosa,  

(m

izD
2/s) é a difusividade do componente referente ao gradiente de concentração (no 

seio da fase gasosa) desta espécie na direção z ,  (mirD 2/s) é a difusividade do 

componente referente ao gradiente de concentração (no seio da fase gasosa) desta 

espécie na direção r ,  é a velocidade da mistura na direção axial e  (kmol/s.mzv ibR 3) 

é a taxa de produção e/ou consumo do componente i por volume do leito catalítico. 

Considerando que a Equação 9 estabelece a necessidade de uma resolução 

numérica complexa e com parâmetros adicionais a serem estimados (difusividades), 

uma hipótese simplificadora para o reator de “shift” (SINGH e SARAF, 1977; 

YAMAMOTO, 1990) consiste em desprezar os efeitos de dispersão axial e radial. 

Neste sentido, a equação de balanço para o componente i fica simplesmente. 

 ib
i

z R
z
c

v =⋅
d
d

             (10) 

Temos que: 

                                         V
n

i
ic =                                                    (11) 

Onde  é o número de moles do reagente (kmol) e  o volume da mistura 

(m

in V
3). 

Por outro lado, a concentração molar da espécie i, em qualquer cota, está 

diretamente relacionada ao grau de avanço ou coordenada de reação . ξ±= 0
ii NN

Logo: 

                                         tNn ii ∆= .                                                 (12) 

                                                ( ) t
dz
d

dz
dn

tNn i
ii ∆⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛±=⇒∆±= ..0 ξξ               (13) 

Então:  

 ⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛±=∆⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛±⋅=

dz
d

F
t ξ.1.

dz
dξ

V
1

dz
dci  (14) 
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Onde F  é a vazão volumétrica da mistura gasosa. Substituindo (14) em (10) 

tem-se: 

 ibR
d
d

=⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛⋅⋅

z
ξ

F
1vz  (15) 

Utilizando como dados de projeto do reator a área da seção transversal do 

leito catalítico (S, m2) e a massa específica aparente do leito (ρB, kgcat/m3 de leito), 

tem-se: 

SR
dz
d

F
vS ibz ..1.. =

ξ                                       (16) 

SR
dz
d

ib .=
ξ

                                                           (17) 

Pode-se dizer que: 

iBib RR .ρ=        (18) 

Onde  é a taxa de reação intrínseca do componente i por massa de 

catalisador (kmol/s.kg

Ri

cat). 

Logo a Equação 15 fica da seguinte forma: 

SR
dz
d

iB ..ρξ
=                  (19) 

De forma a incorporar os efeitos de resistência à transferência de massa no 

seio da fase gasosa e dentro da partícula de catalisador, o fator de efetividade global 

( Gη ) é acrescentado na Equação 19.  

As resistências interna e externa ao transporte de massa podem ser 

combinadas para fornecer um fator de efetividade global que, quando multiplicado 

pela taxa de reação intrínseca de primeira ordem nas condições de corrente gasosa, 

fornece o valor da taxa de reação observada. Essa combinação de resistências fica 

na forma: 

                                                           '

2

G Shη
1

η
1 φ

+=                                                      (20) 
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Onde Gη  é o fator de efetividade global, η  é o fator de efetividade,  é o  n° 

de Sherwood modificado, e 

'Sh

φ  é o módulo de Thiele. 

O número de Sherwood modificado, é adimensional, e é dado pela seguinte 

expressão: 

                                                           
dpSx

VpShSh p

.
..'

τ
ε

=                                                 (21) 

Onde Pε é a porosidade da partícula do catalisador, τ  é a tortuosidade, V  é 

o volume  da partícula (m

P

3),  é a área superficial da partícula (mSx Sh2),  é o nº de 

Sherwood, e o  é o diâmetro da esfera equivalente (m). dp

O valor da tortuosidade para grande parte dos catalisadores porosos varia 

entre 3 e 4, e um valor geralmente considerado na literatura para o quociente  
τ
ε

dp

P  é 

0,1, pois a porosidade do sólido varia entre 0,3 e 0,5 (YAMAMOTO, 1990). Já o valor 

de  é dado pela expressão: 

 

                                              
313
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4
3
4

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛=⇒=⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛⇒=

π
ππ VpdpVpdpVpr                  (22) 

O número de Sherwood é dado pela Equação (23). 

 ( ) 3
1

.Re6,02 ScSh +=       (23) 

Onde  é o número de Reynolds, e  é o número de Schmidt. Re Sc

O nº de Reynolds é determinado pela Equação 24. 

                                                             (
µ
DpG.Re = )                                                                 (24) 

Onde  é o fluxo mássico da mistura gasosa (kg/mG 2.s, Equação 25), é o 

diâmetro equivalente da partícula do catalisador (m, Equação 26), e 

Dp

µ  é a 

viscosidade média da mistura gasosa (kg/s.m). 
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S

PMMN
G 0

0 .
=                                                                   (25) 

                                                       
Sx

Dp .6=
Vp

                                                                           (26) 

A viscosidade média da mistura gasosa a altas temperaturas foi estimada 

pelo Método de Lucas, Anexo A (POLING, 2001). Esse método utiliza as 

propriedades pseudo-críticas da mistura gasosa e leva em conta se existem 

componentes polares ou quânticos. Suas estimativas apresentam um desvio médio 

percentual de aproximadamente 5%. 

E o número de Shmidt é determinado pela Equação 27. 

 
mCOD

Sc
,.ρ

µ
=  (27) 

Onde  é a difusividade ordinária de CO na mistura gasosa (mmCO,D 2/s), e ρ  é 

a massa específica da mistura gasosa (kg/m3), determinada através da equação dos 

gases ideias, Equação 28. 

                                                                 
TR

PMP m

.
.

=ρ                                                             (28) 

Onde T  é a temperatura da corrente gasosa (K), R  é a constante universal 

dos gases (atm L/kmol K), P  é a pressão (atm), e  é a massa molecular média 

(kg/kgmol). 

mPM

A difusividade ordinária de CO na mistura gasosa é calculada conforme 

Método de Reid, Anexo B (FROMENT, 1990). 

O módulo de Thiele (φ ), utilizado na Equação 20, está relacionado com o 

fator de efetividade que, por definição, é a razão entre as taxas de reação com e 

sem a presença de resistência à difusão na partícula. 

   =η  taxa de reação com resistência ao transporte de massa no intetior da partícula 
       taxa de reação nas condições da superfície externa  
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Para catalisadores com qualquer formato uma boa aproximação é dada pela 

seguinte expressão para placas planas (LEVENSPIEL, 2000), Equação 29. 

 
eqe

eq

KD
KKv

Sx
Vp

.
)1.( +

=φ  (29) 

Onde  é constante de reação baseada no volume da partícula, e  é a 

difusividade efetiva da fase gasosa (m/s

Kv De

2). 

O  é determinado a partir da Equação 30 (YAMAMOTO,1988). Kv

                                                                   
P
TRKc

Kv B

).1(
...

ε
ρ
−

=                                                 (30) 

Onde ε  é a porosidade do leito, e  é a constante de velocidade intrínseca 

(mol/s.kg

Kc

cat). Sendo, 

                                                                
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛−

= TR
Ea

ePKKc .
1 .                                              (31) 

 A difusividade efetiva é obtida a partir da difusividade combinada ( ) 

levando-se em consideração a tortuosidade da partícula. 

De

                                                             
τ
ε PDcDe .

=                                                             (32) 

A difusividade combinada por sua vez, é obtida a partir das difusividades de 

Knudsen e ordinária. 

• Difusividade ordinária: é a responsável primária pelo transporte de 
massa quando se considera o caminho médio livre entre as 
moléculas menor do que o diâmetro do poro do catalisador. Para   
1 atm um valor típico de caminho médio livre para espécies 
gasosas é de 10-5 cm  ou 10-3 cm. Quando se tem poros maiores 
que 10-4 cm o caminho médio livre é menor que a dimensão do 
poro, assim irão ocorrer mais colisões entre as moléculas dos 
gases do que entre os gases e as paredes dos poros. Nestas 
circunstâncias a difusividade efetiva irá ser independente do 
diâmetro do poro, e neste caso a difusividade ordinária pode ser 
obtida através da Primeira lei de Fick. 
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• Difusividade de Knudsen: é o mecanismo de transferência de 
massa que considera o caminho médio livre entre as colisões das 
partículas  maior do que o diâmetro do poro do catlisador. Esta 
situação prevalece quando a densidade do gás é baixa e quando o 
diâmetro do poro é muito pequeno. As moléculas  que batem nas 
paredes são momentaneamente absorvidas e em seguida são 
soltas de forma randômica. Depois de uma colisão com a parede 
do poro, a molécula segue para outro local onde já ocorreu uma 
colisão com uma segunda molécula de gás. Assim, o fluxo de gás 
pode ser reduzido pela resistência das paredes dos poros. 

A relação entre as difusividades efetiva, ordinária e de Knudsen é dada pela 

Equação 33. 

 KmCO DDDe
111

,

+=
 (33) 

Onde  é a difusividade de Knudsen (mKD 2/s) dada por: 

                                                              
CO

K PM
RgTrD

*
2

3
4

Π
=

−

                                           (34) 

Sendo 
−

r  o raio médio do poro do catalisador (m), como mostra a Equação 35. 

                                                                        
Sg
Vgr 2

=
−

                                                       (35) 

Onde Vg  é o volume de vazios por massa de catalisador (m3, Equação 36), e 

 a área superficial por massa da partícula (mSg 2, Equação 37). 

                                                                      
p

pVg
ρ
ε

=                                                         (36) 

                                                                     
pρ*Vp

Sg =
Sx

                                                 (37) 

O fator de efetividade, utilizado na Equação 20 para a determinação do Gη ,  

pode ser obtido diretamente a partir do módulo de Thiele (φ ), conforme mostra a 

Equação 38 . Vale ressaltar que uma outra opção, muitas vezes preferencial, 
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consiste na estimativa experimental deste parâmetro a partir de dados experimentais 

do processo. 

                                                                    
φ

η 1
=                                                                (38) 

Considerando-se o reagente monóxido de carbono, foi adotada a seguinte 

expressão para a taxa intrínseca, que inclui diretamente a influência da temperatura 

e da pressão da fase gasosa ao longo do leito catalítico: 
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onde  é a energia de ativação (kJ/kmol),  é a constante de velocidade 

de reação (kmol/s.kgcat),  é a constante universal dos gases (kJ / kmol K), 

Ea K

Rg

1

P  é a 

pressão absoluta de operação (atm), T é a temperatura (K), e  é a constante de 

equilíbrio da reação de deslocamento de gás d’água (função apenas da 

temperatura). 

eqK

4.1.2 Equação de Balanço de Energia 

A Equação 40 descreve o balanço de energia para o processo do reator de 

deslocamento de gás d’água, sendo expresso sem o termo de troca térmica, já que o 

reator foi considerado adiabático. 

 
( ) iGB

m

pm Rη∆Hρ
dz
dT

PM
CG

⋅⋅−⋅=
⋅

 (40) 

 

Onde G  é a densidade do fluxo mássico da mistura gasosa (kg/m2.s), é o 

calor específico médio na corrente de alimentação (J/kmol.K), é o peso 

molecular médio da mistura gasosa na entrada do reator (kg/kmol), e 

pmC

mPM

H∆  é a 

entalpia da reação (J/mol). 
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O calor específico médio na corrente de alimentação é determinado pela 

regra de mistura, conforme mostra a Equação 41. 

                                                                    ∑= piipm CyC                                                 (41) 

Onde  é fração molar do componente i na mistura, e o  é o calor 

específico do componente i. 

iy C pi

A entalpia da reação é uma função da temperatura, podendo ser calculada 

pela Equação 42 (YAMAMOTO, 1990): 

         (42) 4103623 .10414,7.10737,3.10484,6.158,2799,9669 TxTxTxTH −−− +−+−−=∆

 

4.1.3 Equação de Balanço de Quantidade de Movimento 

O balanço de quantidade de movimento é dado pela equação 43. 

 p

2

D
uρf

dZ
dP ⋅⋅

−=
 (43) 

Onde P  é a pressão total (atm), ρ é a massa específica da mistura gasosa 

(kg/m3),  é a velocidade superficial (m/s),  é o diâmetro equivalente da partícula 

de catalisador (função do volume e área superficial da partícula, m), e  o fator de 

atrito. 

u D

f

p

A velocidade superficial pode ser obtida diretamente do fluxo mássico da 

Equação 44. 

                                                                         
ρ
Gu =                                                     (44) 

  O fator de atrito é obtido a partir do número de Reynolds da partícula. 

                                                                        ( )                                    (45) µ/.Re' DpG=
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A escolha da equação para o fator de atrito é determinado pela relação         
'

1
Re
ε−

, onde  ε  é a porosidade do leito. 

Assim, 

Se este argumento for menor que 500, o fator de atrito é dado por: 

                                               
( )

⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡ −

+
−

=
Re'

1.15075,1.1 ε
ε
εf            (46) 

Se não 

                                    ( )
⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡ −

+
−

=
Re'

1.36824,1.1
3

ε
ε
εf          (47) 

4.2 PROGRAMAÇÃO 

Conforme já foi descrito, o sistema global é composto por três reatores de 

leito fixo em série, quais sejam, o reator de alta, o leito de guarda e o reator de 

baixa. 

A programação do modelo foi feita inteiramente no Matlab®. Os códigos 

computacionais foram implementados de tal forma que existe uma única rotina que 

representa o modelo genérico de cada um dos reatores, diferenciando-se, em cada 

caso, os dados a serem alimentados. Desta forma, tem-se a distribuição das 

seguintes variáveis contempladas. 

1] Variáveis de Entradas para Cada Reator 

a) Propriedades físicas dos componentes 

• Massas moleculares;  

• Coeficientes para calores específicos. 

b) Parâmetros do reator (referentes ao sistema catalítico) 

• Volume da partícula de catalisador; 

• Área superficial da partícula de catalisador; 

• Fator de efetividade; 

• Porosidade/tortuosidade; 
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• Porosidade do leito catalítico. 

c) Grau de avanço, temperatura e pressão na entrada de cada 
reator. 

d) Dados de projeto dos reatores 

• Massa específica do leito catalítico; 

• Diâmetro da seção transversal do reator; 

• Altura do leito catalítico. 
Neste caso, os dados são específicos para cada reator. 

e) Vazões molares de alimentação dos componentes. 
 

2] Variáveis de Saída para Cada Reator 

a) Temperatura, pressão e grau de avanço da reação ao longo do 
leito catalítico dos três reatores. 

b) Concentração da corrente de produto. 

c) Vazões molares dos componentes na corrente de produto. 

 
Existe um programa principal de todo o pacote onde um indicador estabelece 

se o programa será executado no modo simulação ou no modo ajuste de parâmetros 

do sistema. O diagrama de bloco dos programa pode ser visto no Apêndice B.  

4.2.1 Ajuste dos parâmetros do sistema 

Qualquer trabalho de modelagem e simulação necessita de um ajuste ou 

calibração do modelo à realidade específica do processo que está sendo analisado.  

O modo de utilização do pacote para ajuste dos parâmetros do sistema 

consiste em calcular os parâmetros a partir de dados experimentais de processo. 

Este ajuste é um problema de otimização (mínimos quadrados), de modo que os 

valores obtidos dos parâmetros são aqueles que tornam as predições do modelo o 

mais próximo possível dos valores experimentais. 

Considerando todos os três reatores (HTS, Guard Vessel e LTS), foram 

utilizados apenas 67 pontos, referentes aos dados experimentais de processo. Essa 

quantidade relativamente pequena de número de pontos deve-se ao fato da 
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insuficiência e má qualidade dos dados operacionais disponíveis para a coleta. Os 

seguintes dados de processo foram coletados: 

• Vazões molares de alimentação dos componentes; 

• Temperaturas da mistura gasosa na entrada, meio e fim dos leitos 
catalíticos; 

• Pressão da mistura reacional na entrada e no fim dos leitos catalíticos; 

• Vazões molares de alimentação da corrente de produto do reator. 
 
Para a opção de ajuste dos parâmetros, além desses dados de processos, 

foram fornecidas informações de entrada adicionais: 

• Faixa de valores para os parâmetros; 

• Limites superior e inferior para os parâmetros; 

• Indicador de parâmetros a serem estimados. 
 
Cada parâmetro antes de ser otimizado foi normalizado entre 0 e 1, de forma 

a evitar problemas de oredm numérica na otimização. 

Os parâmetros dos modelos  considerados foram: volume da partícula, área 

superficial da partícula, fator de efetividade, porosidade/tortuosidade, porosidade do 

leito, constante de velocidade e energia de ativação. O melhor ajuste observado foi 

quando se estimou os parâmetros constante de velocidade da reação e a energia de 

ativação, sendo os demais parâmetros obtidos através de informações 

técnicas/literárias. 

4.2.2 Simulação do sistema  

O modo simulação consiste em, uma vez estabelecidos os parâmetros, deve-

se entrar com os dados de temperatura e pressão no primeiro reator e obter os 

resultados preditos pelo modelo. Os resultados, para cada reator, são: 

• Vazões molares na saída e composição molar na saída. 

• Temperaturas na entrada meio e fim do leito. 

• Pressão ao longo do leito. 

• Grau de avanço ao longo do leito. 
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Os perfis de temperatura, pressão e grau de avanço, em todos os três 

reatores, serão obtidos de 0,25m em 0,25m. 

As etapas do processamento numérico estão descritas no Apêndice B. 

 
 

 

 



5 ESTUDO DE CASO: SISTEMA DE “SHIFT” 

5.1 SELEÇÃO DE CASO PARA ESTUDO 

De forma a dar continuidade ao desenvolvimento de modelos matemáticos 

que possibilitem a visualização do comportamento do processo de produção de 

amônia, o presente trabalho terá como estudo de caso o módulo dos reatores de 

“shift ” da unidade de produção de amônia da FAFEN, para os quais foram 

levantados dados operacionais, realizados ajustes dos parâmetros do modelo, 

simulação e estudo de otimização das condições operacionais.  

Vale salientar que uma otimização desse sistema de “shift”, além de levar a 

um  ganho energético, proporciona uma produção adicional de gás hidrogênio, que 

atualmente tem sido consumido em grande escala industrialmente.  

5.2 COLETA DE DADOS 

Para a obtenção dos dados necessários para a estimativa dos parâmetros e a 

simulação do modelo foram coletados dados de processo (temperatura, pressão e 

vazão) e de análises cromatográficas (composição volumétrica) de determinados 

equipamentos existentes na planta de amônia. Tais dados foram obtidos, com 

referência ao período de 2003 a 2005, da operação da planta. 

Foram coletados cerca de 7.530 dados de processo e de análises 

cromatográficas, referentes a 30 dias de operação, não contínuos. Por dia tinham-se 

243 leituras de dados de processo e 8 leituras de composições de correntes, 

totalizando 251 dados/dia.  
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Esses dados foram colocados em uma planilha excel, onde foram utilizados 

para a realização de um balanço de massa, que resultou na obtenção indireta das 

vazões molares de alimentação e saída dos componentes, em cada um dos três 

reatores (HTS, “Guard Vessel” e LTS),conforme mostra a Tabela 2.  A razão de tal 

procedimento se deve ao fato da ausência de instrumentos de medição de vazão no 

sistema de “shift”. 

Tabela 2 - Resultado do balanço de massa – vazões molares (Kgmol/h) 

Gás entrada 
HTS

Gás saída 
HTS

Gás saída 
Guard Vassel

Quench Gás saída 
LTS

CH4 11,75 11,75 11,75 11,75
C2H2

C3H8

CO 763,12 211,43 33,09 15,89
CO2 448,61 1000,31 1178,64 1195,84
H2 3250,71 3802,41 3980,75 3997,94
N2 1382,53 1382,53 1382,53 1382,53
Arg 17,95 17,95 17,95 17,95
O2

H2O 3235,73 2684,04 2505,7 207,07 2695,57
Gás Seco 5874,68 6426,37 6604,71 6621,91
Gás Úmido 9110,41 9110,41 9110,41 207,07 9317,48

Balanço Material 

 

Também foram coletados do Boletim de Operação leituras das temperaturas 

de entrada, meio e final dos reatores HTS e “Guard Vessel” e de meio e final do LTS, 

bem como a pressão de entrada do HTS e as pressões de saída do “Guard Vessel” 

e do LTS. 

Com esta quantidade de dados foram gerados cerca de 270 pontos 

(temperaturas, pressões e vazões para cada reator). Conduto, dentre esta 

quantidade de pontos, apenas 153 pontos foram aproveitados, após uma primeira 

triagem dos resultados obtidos com o balanço de massa, como mostrado no     

Anexo C. 

Através dessa primeira triagem foram eliminados pontos para os quais por 

algum motivo, seja por falta de alguma leitura de dados de processo ou de 

laboratório, em um determinado período da coleta, não foi possível  realizar o 



 57

balanço de massa, e conseqüentemente a obter as vazões molares de alimentação 

e saída dos reatores. 

Contudo, desse total de pontos aproveitados com a primeira triagem, apenas 

67 pontos foram realmente utilizados como dados de entrada para o programa 

proposto. Nesta segunda triagem procurou-se utilizar os pontos que tivessem 

valores de leituras operacionais dentro de uma faixa pré-estabelecida. 

Alguns dados sobre o projeto dos reatores de “shift”, catalisadores e o leito 

catalítico foram obtidos através de cálculos realizados  com base em informações 

contidas em catálogos dos fornecedores dos catalisadores. Sendo estes dados: 

a) Reator de alta temperatura 

• Volume da partícula de catalisador→1,00×10-7 m3. 

• Área superficial da partícula de catalisador→4,00×10-4m2. 

b) Reatores “Guard Vessel” e de baixa temperatura 

• Volume da partícula de catalisador→4,07×10-7 m3. 

• Área superficial da partícula de catalisador→3,82×10-4m2. 
 

5.3 AJUSTE DE PARÂMETROS DO MODELO 

O ajuste de parâmetros do modelo compreendeu a obtenção de valores para 

a energia de ativação e a constante de reação (dois parâmetros) de modo a 

minimizar a diferença entre os valores experimental e simulado para temperatura 

(meio e final do leito), e a diferença entre as vazões molares de produto 

experimentais e preditas pelo modelo, considerando toda a amostra de dados 

disponível. 

O ajuste dos parâmetros do modelo global foi efetivado através de uma série 

de testes com variação de estimativas iniciais e intervalos de validade para cada um 

dos parâmetros. Todos os testes tomaram como base uma amostra de dados de 

planta com 67 pontos. 

Os  valores estimados para os parâmetros do modelo foram os seguintes: 
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a) Reator de alta temperatura (HTS): 

• Constante de velocidade da reação→1,000×106 kmol/h/kg cat. 

• Energia de ativação→1,256×104 kcal/kmol. 
 

b) Reatores “Guard Vessel” e baixa temperatura (GV e LTS): 

• Constante de velocidade da reação→1,033×106 kmol/h/kg cat. 

• Energia de ativação→1,000×104 kcal/kmol. 

5.4 RESULTADOS DA SIMULAÇÃO 

Adotando os valores estimados para a energia de ativação e constante de 

reação, ambas associadas à cinética intrínseca, foram realizados testes de 

simulação para os três reatores, no sentido de avaliar a qualidade do modelo 

ajustado com relação à predição das temperaturas no meio e final do leito e as 

vazões molares dos componentes (CO, H2O, CO2, H2, N2, Ar e CH4) na corrente de 

produto.  

Os resultados obtidos com a simulação, para os valores de temperaturas no 

meio e no fim de cada leito catalítico (LTS, GV, HTS), obtidos em Matlab®, foram 

tratados em Excel®, de forma a se obter os valores de erros médios (em graus) das 

temperaturas experimentais e as preditas pelo modelo. As Figuras a seguir 

apresentam os gráficos de paridade entre as temperaturas no meio e no final do leito 

do HTS e GV, e as temperaturas no final do leito do LTS, comparando valores 

experimentais e preditos pelo modelo. 
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Figura 4 - Temperatura experimental versus simulado no meio do leito HTS  
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Figura 5 - Temperatura experimental versus simulado, no fim do leito HTS 

A concentração do conjunto de pontos abaixo da linha de tendência na Figura 

4, deve-se ao fato dos valores preditos para temperatura, pelo modelo, terem sido 

inferiores aos experimentais. Já na Figura 5 foi ao contrário, a maior parte dos 

pontos acima dessa linha, sendo os valores preditos maiores que os experimentais. 

Esses desvios observados, nas Figuras 4 e 5, para as temperaturas no meio e no 

fim do leito HTS podem ser justificadas pela má qualidade dos dados utilizados no 

modelo. 
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Figura 6 - Temperatura experimental versus simulado, no meio do leito GV  
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Figura 7 - Temperatura experimental versus simulado, no fim do leito GV 

Os desvios observados, nas Figuras 6 e 7  para as temperaturas do meio de 

do fim do GV também podem ser justificados da mesma forma que para o HTS. 

Além do fato da omissão de detalhes do resfriamento existente a montante do 

“Guard Vessel”, ou seja,  não existe leitura de temperatura dos equipamentos de 

troca térmica que estão a montante do GV. 
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Figura 8 - Temperatura experimental versus simulado, no fim do leito LTS  

O pequeno erro médio observado, na Figura 8, entre os valores de 

temperaturas preditas pelo modelo e experimental pode ser explicada pela má 

qualidade dos dados usados no modelo. 
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Os valores das vazões molares de saída, de cada reator, preditas pelo 

modelo, em Matlab®, foram também tratadas em excel, onde foram calculados os 

erros médios entre os valores experimentais e do modelo. As figuras a seguir 

mostram o desempenho do modelo com relação à predição de vazões molares de 

CO, H2O, CO2 e H2 nas correntes de descarga dos três reatores. 
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Figura 9 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO no HTS 
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Figura 10 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2O no HTS 
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 Figura 11 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO2 no HTS 
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Figura 12 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2 no HTS 

Apesar de um erro médio maior para a vazão de CO na descarga do HTS, o 

modelo apresentou uma boa predição para as vazões de saída dos demais 

componentes, podendo o desvio mais significativo ser explicado pela má qualidade 

dos dados de amostragem utilizados no modelo. 

Os resultados obtidos para a predição das vazões de retirada do “Guard 

Vessel” também foram satisfatórios, e podem ser observados nas figuras a seguir. 
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Figura 13 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO no GV 
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Figura 14 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2O no GV 
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Figura 15 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO2 no GV 
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Figura 16 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2 no GV 

As vazões de saída dos componentes para o reator LTS são mostradas nas 

figuras abaixo. 
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Figura 17 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO no LTS 
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Figura 18 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2O no LTS 
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Figura 19 - Vazão de saída experimental versus simulado de CO2 no LTS 
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Figura 20 - Vazão de saída experimental versus simulado de H2 no LTS 

Os erros mais elevados observados nos resultados de predição das vazões 

do CO, na descarga do três reatores, podem ser consequência da má qualidade dos 

dados de amostragem utilizados no modelo.  
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Apesar da existência de desvios em relação aos valores preditos para a 

vazão de CO nas descargas dos reatores, e dos valores preditos para a temperatura 

no meio do HTS e do “Guard Vessel”, os resultados obtidos mostram que o modelo 

proposto se ajusta de forma satisfatória para um estudo qualitativo das condições 

operacionais do sistema e sua otimização. 

Outro teste de simulação também foi realizado, no sentido de avaliar o 

comportamento predito pelo modelo, com relação à influência das variações de 

temperatura de entrada em cada reator e a percentagem de CO obtida em cada uma 

das correntes de saída dos mesmos. 

Para a realização desse teste com o reator HTS considerou-se o seguinte 

caso base: temperatura de entrada de 362°C (média de operação), pressão de 

entrada de 27kgf/cm2 e uma percentagem de CO na corrente de alimentação de 

8,5%. A curva com a variação de CO na saída deste conversor é mostrada na  

Figura 21, ao se variar a temperatura de entrada do mesmo. 
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Figura 21 - Variação de CO na saída do HTS 

Pode-se observar que ao se verificar a flexibilidade da faixa de temperatura 

de entrada do HTS, de (250ºC a 400ºC), após se atingir o ponto de  equilíbrio da 

reação, ao aumentar essa temperatura a remoção de CO fica comprometida, devido 

à condição de equilibrio da reação. 
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Verifica-se também que para temperaturas de alimentação abaixo de 300ºC a 

percentagem de CO na corrente de saída do HTS fica fora da faixa esperada, 2 a 

4%. Logo, pode-se concluir que uma boa faixa de operação para o conversor de alta 

é de 300 a 360ºC, conforme Figura 22. 
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Figura 22 - Faixa de operação para o reator HTS 

Esta mesma análise foi realizada para o reator “Guard Vessel” considerando-

se a mesma vazão molar usada no caso do HTS. A verificação da flexibilidade da 

faixa de temperatura de entrada do GV, de 150ºC a 300ºC, onde se enquadram os 

valores operacionais, levou à seguinte a variação de CO na saída deste reator, 

mostrada na Figura 23. 

De acordo com a figura pode-se verificar que quando a temperatura de 

alimentação do GV ultrapassa 225ºC, ponto de equilibrio, a remoção de CO fica 

comprometida, ou seja, diminui com o aumento da temperatura. Logo, uma boa faixa 

para a operação do GV é de 150°C a 225ºC, conforme a Figura 24. 

 

 

 



 70

 

0

0,3

0,6

0,9

1,2

1,5

100 140 180 220 260 300

Tempertura ent GV (°C)

%
 C

O
 n

a 
sa

íd
a 

G
V

Ponto de Equilíbrio 
da reação

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

Figura 23 - Variação de CO na saída do GV 
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Figura 24 - Faixa de operação para o reator GV 
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A curva obtida para a variação de CO na saída do conversor LTS em função 

da temperatura de entrada deste reator é mostrada na Figura 25. A vazão molar 

utilizada foi a soma da vazão de retirada do GV mais a vazão  de injeção de água 

(418,2 Kmol/h), e a faixa de temperatura de entrada do LTS de 100°C a 300ºC, onde 

se enquadram os valores operacionais. 
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Figura 25 - Variação do CO na saída do LTS 

De acordo com a Figura 25 pode-se notar que acima do ponto de equilíbrio da 

reação (180ºC), a remoção de CO é comprometida, no sentido de que ao se 

aumentar a temperatura de entrada do LTS o percentual de remoção de CO diminui. 

Porém, é possível operar na faixa de 180 a 250ºC devido ao fato que dentro deste 

intervalo o teor de CO na corrente de descarga do reator “shift” é de 

aproximadamente de 0,1 a 0,3% (base seca), como mostra a Figura 26, que é o 

valor desejado. 
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Figura 26 - Variação de CO (base seca) na saída do LTS 

5.5 ESTUDOS DE OTIMIZAÇÃO 

Uma vez que o modelo desenvolvido apresentou um ajuste satisfatório em 

estudos das condições operacionais, foi realizado um estudo de otimização do 

processo, onde além de se utilizar o programa Matlab ® , contou-se com o simulador 

ASPEN Plus® para a obtenção dos valores de carga térmica do sistema. 

Adotando-se um conjunto de dados reais do processo (temperaturas e 

pressões de entrada e vazão molar de alimentação do HTS) para cada um dos 

reatores, e fazendo-se algumas considerações foi criado um caso base para um 

estudo de otimização do processo. 

As considerações feitas para o caso base foram: 

- Temperatura da corrente de saída do reformador secundário: 999ºC; 

- Teor de CO na saída do reator LTS: 0,0936% (gás base úmida); 

- Vazão de injeção de água a jusante do reator GV: 418,2 Kmol/h a 131ºC 
e 30,5 kgf/cm2; 
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- Composição da corrente de alimentação do reator HTS (H2, CO, H2O, 
CO2, N2, Ar, CH4). 

O estudo voltou-se para análise do ganho energético obtido a partir de 

intervenções operacionais nos reatores de “shift”. A Figura 27 mostra um desenho 

esquemático com os dados utilizados para o caso base. 
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Figura 27 - Sistema para otimização do processo “shift” 

Os cálculos das cargas térmicas obtidas para cada trocador existente no 

sistema, foram realizados através do programa ASPEN Plus®. As perdas de carga 

consideradas para cada um dos equipamentos (reatores e trocadores) foram de    

0,3 kgf/cm2. 

A proposta da otimização, uma vez fixada a temperatura de alimentação do 

reator HTS, foi determinar qual seria a melhor temperatura de alimentação do reator 

GV que levaria a uma concentração de 0,0936% de CO na descarga do reator LTS, 

e ao mesmo tempo um maior ganho de energia para o processo, ou seja , um 

melhor aproveitamento possível do calor liberado pela reação  de “shift” pelos 
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equipamentos de troca térmica do sistema. A Figura 28 mostra o comportamento da 

energia total recuperada pelos trocadores de calor do sistema de “shift” em função 

da temperatura de alimentação do reator GV, considerando temperaturas de entrada 

do HTS na faixa de 369ºC a 340ºC. 
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 Figura 28 - Energia total do sistema de “shift” em função da                            
temperatura de alimentação do reator GV 

A Figura 28 demonstra que tanto para o caso da temperatura de alimentação 

do HTS sendo 369ºC quanto 340ºC, os somatórios da energia do sistema em função 

da temperatura de entrada do GV são os mesmos. Isso pode ser explicado pelo fato 

de que durante as análises dos casos, as temperaturas do reator “Guard Vessel” 

foram fixadas em um mesmo valor, levando a uma variação nos valores de cargas 

térmicas observadas nos trocadores a jusante do HTS, mas a uma compensação da 

energia global. Os resultados das cargas térmicas obtidas, nos dois casos, são 

mostrados na Tabela 3 e Tabela 4. Os dados apresentados deixam claro que a 

curva da Figura 28 é praticamente coincidente para as temperaturas de entrada do 

HTS considerada. 
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Tabela 3 - Cargas térmicas do sistema “shift” para Tent HTS 396ºC 

Carga térmica a 
montante do HTS 

(MMkcal/h)

Carga térmica a 
jusante do HTS 

(MMkcal/h)

Carga térmica 
total 

(MMkcal/h)
Tent GV 

(°C)
Tent LTS 

(°C)
44,020 15,409 59,429 170 194,20
44,020 14,662 58,682 180 200,35
44,020 14,034 58,054 190 203,65
44,020 13,405 57,425 200 205,65
44,020 13,091 57,111 205 206,30
44,020 12,776 56,796 210 206,72
44,020 12,462 56,482 215 206,92
44,020 12,147 56,167 220 207,06
44,020 11,832 55,852 225 207,00
44,020 11,706 55,726 227 206,95
44,020 11,517 55,537 230 206,85
44,020 11,202 55,222 235 206,63

Tent HTS=340ºC

Carga térmica a 
montante do HTS 

(MMkcal/h)

Carga térmica a 
jusante do HTS 

(MMkcal/h)

Carga térmica 
total 

(MMkcal/h)
Tent GV 

(°C)
Tent LTS 

(°C)
42,194 17,235 59,429 170 194,20
42,194 16,488 58,682 180 200,40
42,194 15,860 58,054 190 203,60
42,194 15,231 57,425 200 205,60
42,194 14,917 57,111 205 206,25
42,194 14,602 56,796 210 206,70
42,194 14,288 56,482 215 206,93
42,194 13,973 56,167 220 207,05
42,194 13,658 55,852 225 207,04
42,194 13,532 55,726 227 207,00
42,194 13,343 55,537 230 206,90
42,194 13,028 55,222 235 206,64

Tent HTS=369ºC 

 

 

 

 
 
 
 

Tabela 4 - Cargas térmicas do sistema “shift” para Tent HTS 340ºC. 

 

Baseado nos resultados mostrados tanto na Figura 28 quanto nas Tabelas 3 e 

4 pode-se concluir que o melhor ponto para operação dos reatores GV e LTS são 

respectivamente, 170ºC e 194,2ºC, pois nessas condições é obtida uma maior carga 

térmica, ou seja , um melhor aproveitamento das correntes de saída do reformador 



 76

secundário e do reator HTS pelos equipamentos de troca térmica a jusante destes. 

De acordo com os resultados de simulação, uma temperatura de entrada do GV 

menor que 170ºC não atende à restrição do processo de concentração de 0,0963% 

de CO na descarga do reator de LTS. 

A melhor temperatura para entrada do HTS, neste processo, irá depender da 

distribuição das cargas térmicas desejadas para os trocadores de calor a montante 

do HTS ou para a caldeira e o aquecedor de carga do metanador, a jusante do HTS. 

Vale salientar que os resultados preditos pelo modelo, programado em 

Matlab®, tiveram os seus resultados (composições das correntes e temperaturas de 

saída) coincidentes com aqueles obtidos através do simulador comercial, ASPEN 

Plus®. 

Considerando-se o valor da energia, no mercado em 2006, de 25 U$$/Gcal 

pode-se estimar uma economia de aproximadamente 777,6 mil U$$/ano ao se 

deslocar o ponto de operação do GV de 227ºC para 170ºC. 

A aplicação desta sistemática de otimização, desenvolvida para o caso base, 

para os demais pontos de operação do sistema permite a determinação do ponto 

ótimo de cada condição operacional, para qualquer valor de composição de CO 

desejada na saída do LTS. Um algoritmo mais robusto para estes estudos de 

otimização pode, assim, ser construído visando à implementação de um otimizador 

em tempo real para o sistema de “shift”. 

 

 



6 CONCLUSÃO 

Com este modelo fenomenológico preditivo, desenvolvido para o módulo dos 

reatores de “shift” tornam-se possíveis várias análises do sistema, como por 

exemplo, a sensibilidade do sistema reacional, avaliações de flexibilidade da planta, 

bem como a otimização das condições de operação dos reatores. 

A abordagem pseudo-homogênea, considerada pelo modelo, mostrou-se uma 

alternativa bastante eficiente para resolver problemas de equilíbrio químico, dados 

por sistemas de reações que geram um sistema de equações muito rígidas. Com 

esse método de simplificações foi possível obter estimativas satisfatórias das 

condições operacionais do sistema, preditas pelo modelo. 

Um dos benefícios alcançados com a modelagem do estudo de caso 

selecionado foi a possibilidade de avaliação da sensibilidade do sistema com relação 

à influência das condições de operação, de grande importância do ponto de vista 

econômico-energético da planta, no momento em que foram escolhidas as 

condições operacionais que asseguram uma máxima produção de hidrogênio com 

viabilidade. 

Através do estudo de otimização foi possível constatar que a temperatura de 

operação para os reatores de “Shift” de Alta Temperatura e o “Guard Vessel” é uma 

relação de custo benefício entre o ganho energético do sistema e a quantidade de 

CO removido na corrente de descarga dos reatores. 

Sugestões para desenvolvimento posteriores a partir do trabalho realizado: 

a) Usar o modelo proposto neste trabalho para uma simulação integrada da 

unidade de produção de amônia, gerando uma ferramenta potencial para a melhoria 

do desempenho operacional da planta. 
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b) Usar os resultados do estudo de otimização realizado para o 

desenvolvimento de um sistema de otimização em tempo real para o conjunto de 

equipamentos do processo de “shift”. Para este propósito se fazem necessários um 

novo levantamento de dados mais criterioso e um novo ajuste dos parâmetros do 

modelo. 

c) Desenvolver modelo dinâmico. 

d) Desenvolver um novo levantamento de dados. 
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APÊNDICE A – Dados de entrada 
 
                                                                                                                                                         
Os dados de vazões de entrada e saída (kmol/h) dos três reatores de “shift” 
obtidos com o balanço de massa, feita somente à primeira triagem, e dados de 
temperatura (°C) e pressão (kgf/cm2) para cada reator, são agrupados nas 
planilhas a seguir: 

MATRIZ DE DADOS (TEMPERATURA E PRESSÃO)

T ENT T MEIO T FINAL P ENT T ENT T MEIO T FINAL P SAIDA T ENT T FINAL P SAIDA
362 432 432 27 221 231 237 27,5 209 210 27,2
362 432 432 27 221 231 237 27,5 209 210 27,2
362 434 434 27 221 232 237 27,5 209 210 27,2
363 433 434 27 223 232 238 27,5 209 211 27,2
363 433 434 27 223 232 238 27,5 209 211 27,2
362 434 434 27 221 231 237 27,5 209 211 27,2
361 430 430 31 233 240 250 29,7 213 216 29,5
362 429 430 31 232 240 250 29,5 213 216 29,5
360 426 427 31 232 239 250 29,5 212 216 29,5
360 428 426 31 233 239 251 29,8 212 216 29,5
360 426 426 31 232 239 250 29,7 212 216 29,5
360 423 424 31 233 239 250 29,5 212 216 29,3
360 425 425 31 232 239 250 29,5 212 216 29,2
361 427 427 31 233 239 251 29,8 212 216 29,5
361 427 426 31 234 239 250 29,8 212 216 29,6
360 427 427 31,2 233 239 250 29,8 212 216 29,5
361 423 424 31,2 234 240 251 29,8 213 215 29,5
361 426 426 31,2 233 239 250 29,8 212 215 29,5
361 427 427 31,1 233 239 250 29,8 213 216 29,5
361 426 426 31,2 234 240 252 29,9 213 216 29,5
361 428 428 31,2 234 240 251 29,9 213 216 29,5
360 427 427 27,5 219 230 237 28,5 207 208 27,8
361 429 429 27,5 218 230 236 28,5 207 208 27,8
362 431 431 27,5 218 230 237 28,9 207 208 28,2
362 432 432 27,4 216 227 235 28,4 207 208 27,7
363 434 434 27,4 217 229 236 28,5 207 208 27,7
363 434 434 27,5 217 228 236 28,4 207 208 27,6
366 434 435 28 223 234 242 28,2 207 209 28
366 433 434 28,1 223 234 241 28,6 207 208 28
366 433 434 28,1 223 234 241 28,7 207 209 28
367 435 435 28,1 225 237 245 28,8 207 209 27,9
365 433 433 28,1 223 235 242 28,8 207 208 27,9
365 433 433 28,1 223 235 242 28,9 207 208 28
366 434 434 28,1 223 235 242 28,8 207 208 28
367 433 433 28 223 236 242 28,9 207 208 28
367 434 433 28,1 223 236 242 28,6 207 208 28
365 433 400 28 222 233 240 28,5 207 209 28
367 435 404 28,2 222 233 241 28,6 207 208 28
366 435 402 28,2 222 233 241 28,6 207 208 28,3
367 437 404 28,2 222 234 241 28,6 207 209 28
367 433 400 28 223 235 242 28,6 207 209 27,9
366 433 400 28 224 235 242 28,9 207 210 28,1
366 434 401 28 223 234 241 28,8 207 209 28
369 438 438 29,8 227 240 247 28,9 207 205 28,4
369 436 438 28,9 227 240 246 28,8 207 205 28,4
368 438 439 28,5 224 236 243 28,8 207 209 28,2
368 438 439 28,5 224 235 243 28,8 207 209 28,2
370 438 440 28,5 225 237 244 28,8 207 209 28,2
369 440 439 28,7 225 237 244 28,8 207 209 28,2
365 434 435 28 221 233 241 28,3 207 208 28
365 434 434 27,5 221 232 240 28,3 206 208 27,7
366 435 435 27,9 221 233 240 28,3 207 208 27,8
367 436 435 28 223 234 241 28,6 207 208 27,8
365 433 434 28 221 232 240 28,2 207 208 27,7
364 433 433 28 221 232 232 28,5 207 208 27,9
366 437 438 28 221 232 240 28,3 207 208 27,9
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MATRIZ DE DADOS (TEMPERATURA E PRESSÃO)

T ENT T MEIO T FINAL P ENT T ENT T MEIO T FINAL P SAIDA T ENT T FINAL P SAIDA
367 437 437 28 221 232 240 28,3 207 208 27,7
366 435 435 28 222 233 240 28,4 207 208 28
366 436 436 28 222 233 240 28,6 207 208 28,6
366 436 432 28 221 232 240 28,6 207 208 28
367 437 434 28 222 233 240 28,5 207 208 28
367 437 435 28 222 233 240 28,5 207 208 28,1
367 436 435 28 222 233 240 28,9 207 209 28,2
366 433 433 28 222 233 241 28,5 207 209 27,8
366 436 434 28 221 233 240 28,5 207 209 27,9
367 434 437 28 221 232 239 28,5 206 208 27,9
366 434 435 28 223 234 242 28,5 207 209 27,9
366 434 435 28 223 234 241 28,5 207 209 28
367 435 435 28 223 234 242 28,6 207 209 28
367 436 435 28 224 235 242 28,7 207 208 28
370 436 437 29 228 239 247 28,8 207 209 28,2
368 434 434 29 228 240 247 29 207 209 28,4
369 437 437 28,8 228 240 247 28,9 207 209 28,4
368 435 435 28,8 228 240 248 28,9 207 209 28,4
369 435 435 28,8 229 241 249 28,9 207 209 28,4
368 434 435 28,7 229 241 248 28,9 207 209 28,4
366 430 432 28,7 229 241 249 28,9 207 209 28,5
366 430 429 29 228 239 247 28,9 207 209 28,6
366 434 432 28,7 228 239 247 28,9 207 209 28,6
368 435 434 29 229 244 248 29 207 209 28,5
368 433 433 29 228 240 248 29 207 209 28,3
368 433 435 29 228 240 248 29 207 209 28,3
369 437 437 28,9 228 239 247 29 207 209 28,3
370 435 435 29 227 239 247 29,1 207 209 28,4
364 427 430 29 229 241 250 29,3 207 209 28,6
363 427 428 29,1 229 241 249 29,4 207 209 28,8
364 428 428 29,1 228 241 250 29,4 207 209 28,8
362 432 433 29 229 227 239 29 214 219 28,4
359 431 431 28,9 227 225 238 28,8 213 219 28
360 431 431 29 228 226 238 28,8 241 219 28
360 430 430 29 228 226 238 28,8 214 219 28
360 431 431 29 228 226 238 28,8 213 219 28
359 429 429 29 227 225 238 28,7 213 218 28
359 430 430 29 227 225 238 28,5 213 219 28
359 430 430 29 227 226 238 28,6 213 219 28,1
360 430 431 29 228 226 238 28,8 214 219 28,2
361 431 431 29,8 229 227 239 28,7 213 219 28
359 429 429 29 230 228 240 28,7 214 218 28,2
360 431 431 29,2 230 228 240 28,8 214 219 28,2
360 430 430 29 230 228 240 28,8 214 219 28,2
361 432 432 29 230 228 240 28,8 214 219 28,2
358 429 429 30 229 227 239 28,8 213 219 28,2
357 428 428 29 229 227 239 28,8 213 219 28,2
356 426 426 29 228 226 238 28,8 213 218 28,1
356 425 425 29 228 226 237 28,8 213 218 28,2
359 428 419 29 229 227 239 28,6 214 219 42,3
359 428 428 29 229 227 239 28,7 214 219 42,2
360 428 428 29 230 227 239 28,7 214 219 42,4
362 431 431 29 231 229 240 28,7 214 219 42,4
361 430 430 29 230 228 239 28,7 214 219 41,9
360 430 430 29 230 228 240 28,7 214 219 42,6
359 428 429 29 230 228 239 28,8 214 220 41,8
361 429 429 29 230 228 240 28,8 215 220 42,5
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MATRIZ DE DADOS (TEMPERATURA E PRESSÃO)

T ENT T MEIO T FINAL P ENT T ENT T MEIO T FINAL P SAIDA T ENT T FINAL P SAIDA
348 415 416 30 233 245 249 29,2 212 213 28,6
348 413 413 30 233 246 250 29,2 212 213 28,6
348 416 413 30 233 245 254 29 211 213 29
348 416 413 30 233 245 254 29,1 211 213 28,7
348 414 413 30 233 245 254 29,3 212 213 28,6
348 414 414 30 233 246 250 29,3 212 213 28,7
348 414 414 30,6 233 246 250 29,5 212 213 28,7
349 415 414 30,9 233 245 250 30,2 212 213 29,4
347 411 412 30,8 233 246 250 30 211 212 42,4
347 412 412 30,9 233 245 249 30 211 212 42,4
340 411 412 30,5 231 243 247 30 211 212 42
347 411 412 30,5 232 245 249 30 211 213 42,3
359 425 425 30,5 233 245 249 30 211 213 42,3
359 425 425 30,5 233 245 248 30 211 213 42,1
360 427 425 30,5 233 244 248 30 211 212 42
360 418 425 31 234 245 249 30,1 211 212 42
364 431 431 27,8 219 228 237 27,8 207 209 27,7
364 431 431 27,8 219 228 237 27,8 208 209 27,7
364 431 431 27,8 219 228 237 27,8 208 209 27,7
364 431 431 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,7
364 431 431 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,6
365 434 434 27,8 218 227 236 27,8 207 209 27,6
365 434 434 27,8 219 228 236 27,8 207 209 27,6
365 433 433 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,5
360 432 433 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,5
365 433 433 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,5
365 432 432 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,5
365 432 432 27,8 219 228 236 27,8 207 209 27,5
364 431 432 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,5
364 432 433 27,8 219 227 236 27,8 207 209 27,6
361 432 433 27,8 219 227 236 28 207 209 27,6
365 433 433 27,8 218 227 236 28 207 209 27,6
365 433 433 28 218 227 236 27,8 207 209 27,6
363 431 432 28 218 226 235 27,8 207 432 27,6
364 430 432 28 218 227 236 27,8 207 432 27,6
363 430 431 28 218 226 235 27,8 207 431 27,6
363 430 431 27,9 218 227 236 28 207 431 27,6
363 429 430 28 218 226 236 27,8 207 430 27,8
363 429 430 28 218 227 236 27,8 207 430 27,8
365 430 430 28 220 228 238 27,8 207 430 27,9
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VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

1 8,58 667,46 374,75 2770,42 1212,37 15,31 2774,18 8,58 174,57 867,65 3263,32 1212,37 15,31 2281,28
2 8,59 668,32 375,71 2778,54 1208,96 15,27 2711,27 8,59 174,79 869,24 3272,07 1208,96 15,27 2217,74
3 8,58 667,00 374,85 2771,93 1207,79 15,26 2763,79 8,58 174,45 867,41 3264,49 1207,79 15,26 2271,07
4 8,58 667,18 375,04 2773,54 1207,14 15,25 2706,39 8,58 174,49 867,72 3266,22 1207,14 15,25 2223,41
5 8,58 666,94 375,28 2776,07 1202,89 15,19 2713,84 8,58 174,43 867,79 3268,58 1202,89 15,19 2221,03
6 8,56 665,34 374,20 2767,75 1201,78 15,18 2722,57 8,56 174,01 865,53 3259,08 1201,78 15,18 2230,91
7 9,59 921,93 483,28 3660,26 1751,97 22,35 3891,91 9,59 249,72 1155,49 4332,46 1751,97 22,35 3219,70
8 9,58 921,01 481,87 3647,69 1759,96 22,45 3902,01 9,58 249,47 1153,41 4319,23 1759,96 22,45 3230,47
9 9,61 923,54 484,78 3672,87 1748,24 22,30 3908,15 9,61 250,15 1158,16 4346,25 1748,24 22,30 3234,77

10 9,58 920,85 482,02 3649,36 1757,18 22,42 3910,28 9,58 249,43 1153,45 4320,78 1757,18 22,42 3238,85
11 9,61 924,20 485,08 3675,03 1750,00 22,32 3922,79 9,61 250,33 1158,94 4348,89 1750,00 22,32 3248,93
12 9,36 899,69 471,25 3568,35 1713,70 21,86 3821,94 9,36 243,69 1127,25 4224,35 1713,70 21,86 3165,94
13 9,31 895,55 467,67 3538,49 1720,46 21,95 3842,83 9,31 242,57 1120,65 4191,47 1720,46 21,95 3189,85
14 14,4248 903,9541 501,985 3673,797 1752,46 22,33 3952,055 14,4248 259,2221 1146,717 4318,529 1752,46 22,33169 3307,323
15 14,42058 903,6894 501,7929 3672,292 1752,414 22,33 3934,04 14,42058 259,1462 1146,336 4316,835 1752,414 22,33116 3289,497
16 14,4058 902,7635 501,5811 3671,408 1747,479 22,27 3871,632 14,4058 258,8807 1145,464 4315,291 1747,479 22,26799 3227,75
17 14,38286 901,3262 501,2895 3670,389 1739,43 22,16 3895,739 14,38286 258,4685 1144,147 4313,247 1739,43 22,16497 3252,881
18 14,41791 903,5221 502,3317 3677,627 1745,528 22,24 3926,601 14,41791 259,0982 1146,756 4322,051 1745,528 22,24284 3282,177
19 14,43283 904,4574 502,7646 3680,604 1748,24 22,28 3916,793 14,43283 259,3664 1147,856 4325,695 1748,24 22,27748 3271,702
20 14,5984 914,8333 509,3731 3730,834 1759,561 22,42 4023,787 14,5984 262,3419 1161,865 4383,325 1759,561 22,42098 3371,296
21 14,60991 915,5541 508,6408 3722,98 1772,724 22,59 3999,601 14,60991 262,5486 1161,646 4375,985 1772,724 22,58973 3346,596
22 10,30 636,23 415,31 2846,32 1227,81 15,72 2930,71 10,30 168,58 882,96 3313,97 1227,81 15,72 2463,05
23 10,30 636,21 415,33 2846,58 1227,36 15,71 2919,10 10,30 168,57 882,97 3314,22 1227,36 15,71 2451,46
24 10,30 636,24 415,44 2847,60 1226,42 15,70 2860,63 10,30 168,58 883,10 3315,26 1226,42 15,70 2392,98
25 10,29 635,51 414,67 2841,53 1228,13 15,72 2868,53 10,29 168,39 881,80 3308,66 1228,13 15,72 2401,41
26 10,29 635,48 414,34 2838,41 1231,32 15,76 2880,27 10,29 168,38 881,44 3305,51 1231,32 15,76 2413,17
27 10,28 634,79 414,09 2837,19 1227,95 15,72 2850,42 10,28 168,20 880,68 3303,78 1227,95 15,72 2383,82
28 10,29 727,14 448,63 3168,09 1345,36 17,00 3272,81 10,29 189,50 986,27 3705,73 1345,36 17,00 2735,17
29 10,32 729,47 450,37 3181,14 1346,50 17,01 3245,27 10,32 190,11 989,73 3720,50 1346,50 17,01 2705,91
30 10,97 774,90 486,30 3454,35 1348,48 17,02 3161,45 10,97 201,95 1059,26 4027,30 1348,48 17,02 2588,50
31 10,35 731,15 451,01 3184,68 1353,77 17,10 3292,30 10,35 190,55 991,62 3725,29 1353,77 17,10 2751,70
32 10,33 730,04 450,39 3180,46 1351,01 17,07 3272,07 10,33 190,26 990,17 3720,25 1351,01 17,07 2732,29
33 10,31 728,81 449,24 3171,40 1352,76 17,09 3277,91 10,31 189,94 988,12 3710,27 1352,76 17,09 2739,04
34 10,33 730,02 449,63 3173,19 1358,83 17,17 3285,49 10,33 190,25 989,40 3712,96 1358,83 17,17 2745,72
35 10,33 730,02 449,63 3173,19 1358,83 17,17 3284,53 10,33 190,25 989,40 3712,96 1358,83 17,17 2744,76
36 10,33 730,02 449,63 3173,19 1358,83 17,17 3284,12 10,33 190,25 989,40 3712,96 1358,83 17,17 2744,35
37 7,85 728,65 430,52 3094,27 1330,83 17,16 3221,90 7,85 190,57 968,60 3632,35 1330,83 17,16 2683,82
38 7,97 739,04 437,67 3147,99 1339,36 17,27 3236,58 7,97 193,29 983,43 3693,75 1339,36 17,27 2690,83
39 8,18 758,68 449,00 3228,79 1378,06 17,76 3311,15 8,18 198,42 1009,26 3789,04 1378,06 17,76 2750,90
40 8,17 757,69 448,65 3226,83 1373,81 17,71 3307,04 8,17 198,16 1008,18 3786,35 1373,81 17,71 2747,51
41 8,18 759,02 448,66 3225,06 1384,33 17,85 3316,06 8,18 198,51 1009,16 3785,57 1384,33 17,85 2755,55
42 8,18 759,11 448,23 3220,91 1389,47 17,91 3338,19 8,18 198,54 1008,81 3781,49 1389,47 17,91 2777,61
43 8,20 760,90 449,54 3230,91 1390,10 17,92 3318,32 8,20 199,00 1011,44 3792,80 1390,10 17,92 2756,43
44 11,48 817,35 497,14 3533,25 1501,67 19,65 3334,82 11,48 219,81 1094,68 4130,79 1501,67 19,65 2737,28
45 11,21 798,00 486,72 3462,45 1452,09 19,01 3387,56 11,21 214,61 1070,12 4045,84 1452,09 19,01 2804,17
46 10,88 774,37 470,47 3342,39 1428,24 18,69 3307,56 10,88 208,25 1036,59 3908,51 1428,24 18,69 2741,45
47 10,91 776,38 472,13 3355,23 1427,42 18,68 3307,01 10,91 208,79 1039,72 3922,82 1427,42 18,68 2739,43
48 10,89 775,35 471,24 3348,23 1428,28 18,69 3336,99 10,89 208,51 1038,07 3915,07 1428,28 18,69 2770,16
49 10,91 776,72 472,20 3355,41 1429,44 18,71 3340,53 10,91 208,88 1040,04 3923,25 1429,44 18,71 2772,69
50 12,63 704,75 425,81 3030,14 1302,97 16,69 3021,14 12,63 185,19 945,37 3549,70 1302,97 16,69 2501,57
51 12,58 701,61 424,33 3020,64 1292,79 16,56 3022,81 12,58 184,36 941,58 3537,89 1292,79 16,56 2505,56
52 12,64 704,88 427,07 3041,93 1290,92 16,54 2998,71 12,64 185,22 946,72 3561,59 1290,92 16,54 2479,05
53 12,61 703,53 425,11 3025,29 1300,24 16,66 3072,83 12,61 184,86 943,77 3543,95 1300,24 16,66 2554,16
54 12,65 705,54 426,39 3034,53 1303,35 16,70 3045,89 12,65 185,39 946,54 3554,68 1303,35 16,70 2525,74
55 12,65 705,39 426,54 3036,21 1300,53 16,66 3041,65 12,65 185,35 946,58 3556,24 1300,53 16,66 2521,61
56 12,64 704,86 425,69 3028,87 1305,09 16,72 3003,29 12,64 185,22 945,34 3548,52 1305,09 16,72 2483,65
57 8,78 718,09 413,64 3025,12 1303,55 16,59 3064,40 8,78 182,45 949,28 3560,76 1303,55 16,59 2528,77
58 8,79 718,75 413,57 3023,58 1309,48 16,67 3101,03 8,79 182,62 949,70 3559,72 1309,48 16,67 2564,89
59 8,79 719,17 414,11 3028,24 1307,07 16,64 3093,70 8,79 182,72 950,56 3564,69 1307,07 16,64 2557,25
60 8,80 719,60 414,46 3030,96 1306,88 16,64 3087,22 8,80 182,83 951,22 3567,73 1306,88 16,64 2550,45
61 8,80 719,60 414,46 3030,96 1306,88 16,64 3087,87 8,80 182,83 951,22 3567,73 1306,88 16,64 2551,10
62 8,80 719,60 414,46 3030,96 1306,88 16,64 3088,65 8,80 182,83 951,22 3567,73 1306,88 16,64 2551,88
63 8,88 726,60 418,46 3060,17 1319,88 16,80 3123,02 8,88 184,61 960,45 3602,16 1319,88 16,80 2581,03
64 8,29 722,55 415,90 3048,66 1311,32 17,34 3149,33 8,29 185,47 952,97 3585,74 1311,32 17,34 2612,25
65 8,30 723,93 416,24 3050,14 1318,57 17,44 3215,42 8,30 185,83 954,34 3588,25 1318,57 17,44 2677,32
66 8,41 733,29 422,04 3093,60 1331,24 17,61 3177,78 8,41 188,23 967,10 3638,67 1331,24 17,61 2632,72
67 8,41 733,69 422,00 3092,68 1334,84 17,65 3228,20 8,41 188,33 967,36 3638,05 1334,84 17,65 2682,84
68 8,45 736,60 424,45 3112,37 1332,05 17,62 3178,50 8,45 189,08 971,97 3659,89 1332,05 17,62 2630,97
69 8,42 734,21 422,39 3095,72 1334,86 17,65 3218,34 8,42 188,47 968,13 3641,47 1334,86 17,65 2672,59
70 8,64 753,46 433,51 3177,36 1369,32 18,11 3271,43 8,64 193,41 993,56 3737,42 1369,32 18,11 2711,38
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VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

1 8,58 26,78 1015,43 3411,11 1212,37 15,31 2133,49 8,58 9,70 1032,51 3428,18 1212,37 15,31 2287,11
2 8,59 26,81 1017,22 3420,05 1208,96 15,27 2069,76 8,59 9,71 1034,32 3437,15 1208,96 15,27 2221,95
3 8,58 26,76 1015,09 3412,17 1207,79 15,26 2123,38 8,58 9,69 1032,16 3429,24 1207,79 15,26 2276,69
4 8,58 26,77 1015,45 3413,94 1207,14 15,25 2075,68 8,58 9,70 1032,52 3431,01 1207,14 15,25 2227,84
5 8,58 26,76 1015,46 3416,25 1202,89 15,19 2073,36 8,58 9,69 1032,52 3433,32 1202,89 15,19 2225,43
6 8,56 26,69 1012,84 3406,39 1201,78 15,18 2083,59 8,56 9,67 1029,87 3423,42 1201,78 15,18 2235,67
7 9,59 61,74 1343,46 4520,44 1751,97 22,35 3031,73 9,59 18,61 1386,60 4563,57 1751,97 22,35 3312,22
8 9,58 61,68 1341,19 4507,02 1759,96 22,45 3042,68 9,58 18,59 1384,29 4550,11 1759,96 22,45 3323,25
9 9,61 61,85 1346,46 4534,55 1748,24 22,30 3046,47 9,61 18,64 1389,68 4577,77 1748,24 22,30 3327,85

10 9,58 61,67 1341,20 4508,54 1757,18 22,42 3051,10 9,58 18,58 1384,29 4551,62 1757,18 22,42 3331,51
11 9,61 61,90 1347,38 4537,33 1750,00 22,32 3060,49 9,61 18,65 1390,62 4580,57 1750,00 22,32 3333,26
12 9,36 60,26 1310,69 4407,79 1713,70 21,86 2982,50 9,36 18,16 1352,78 4449,89 1713,70 21,86 3256,64
13 9,31 59,98 1303,24 4374,07 1720,46 21,95 3007,25 9,31 18,07 1345,15 4415,97 1720,46 21,95 3281,43
14 14,4248 61,0094 1344,93 4516,742 1752,46 22,33169 3109,111 14,4248 18,61031 1387,329 4559,141 1752,46 22,33169 3402,667
15 14,42058 60,99153 1344,491 4514,99 1752,414 22,33116 3091,342 14,42058 18,60486 1386,877 4557,377 1752,414 22,33116 3366,145
16 14,4058 60,92904 1343,416 4513,242 1747,479 22,26799 3029,798 14,4058 18,5858 1385,759 4555,586 1747,479 22,26799 3301,815
17 14,38286 60,83203 1341,784 4510,884 1739,43 22,16497 3055,244 14,38286 18,55621 1384,059 4553,159 1739,43 22,16497 3346,992
18 14,41791 60,98024 1344,874 4520,169 1745,528 22,24284 3084,059 14,41791 18,60142 1387,252 4562,548 1745,528 22,24284 3366,83
19 14,43283 61,04337 1346,179 4524,018 1748,24 22,27748 3073,379 14,43283 18,62067 1388,601 4566,441 1748,24 22,27748 3357,746
20 14,5984 61,74366 1362,463 4583,924 1759,561 22,42098 3170,698 14,5984 18,83429 1405,372 4626,833 1759,561 22,42098 3476,842
21 14,60991 61,7923 1362,403 4576,741 1772,724 22,58973 3145,84 14,60991 18,84913 1405,346 4619,685 1772,724 22,58973 3442,464
22 10,30 16,77 1034,77 3465,78 1227,81 15,72 2311,24 10,30 10,98 1040,56 3471,57 1227,81 15,72 2496,05
23 10,30 16,77 1034,77 3466,03 1227,36 15,71 2299,66 10,30 10,98 1040,56 3471,82 1227,36 15,71 2477,78
24 10,30 16,77 1034,91 3467,07 1226,42 15,70 2241,16 10,30 10,98 1040,70 3472,86 1226,42 15,70 2417,41
25 10,29 16,75 1033,44 3460,30 1228,13 15,72 2249,77 10,29 10,96 1039,22 3466,08 1228,13 15,72 2419,82
26 10,29 16,75 1033,07 3457,14 1231,32 15,76 2261,54 10,29 10,96 1038,86 3462,93 1231,32 15,76 2438,21
27 10,28 16,73 1032,15 3455,25 1227,95 15,72 2232,35 10,28 10,95 1037,93 3461,03 1227,95 15,72 2408,14
28 10,29 20,64 1155,13 3874,59 1345,36 17,00 2566,31 10,29 9,01 1166,76 3886,22 1345,36 17,00 2802,58
29 10,32 20,71 1159,13 3889,90 1346,50 17,01 2536,51 10,32 9,04 1170,80 3901,57 1346,50 17,01 2765,33
30 10,97 22,00 1239,21 4207,26 1348,48 17,02 2408,55 10,97 9,60 1251,61 4219,65 1348,48 17,02 2643,09
31 10,35 20,75 1161,41 3895,08 1353,77 17,10 2581,90 10,35 9,06 1173,11 3906,78 1353,77 17,10 2841,16
32 10,33 20,72 1159,71 3889,78 1351,01 17,07 2562,75 10,33 9,04 1171,39 3901,46 1351,01 17,07 2800,11
33 10,31 20,69 1157,36 3879,52 1352,76 17,09 2569,79 10,31 9,03 1169,02 3891,18 1352,76 17,09 2807,12
34 10,33 20,72 1158,93 3882,49 1358,83 17,17 2576,19 10,33 9,04 1170,60 3894,17 1358,83 17,17 2813,51
35 10,33 20,72 1158,93 3882,49 1358,83 17,17 2575,23 10,33 9,04 1170,60 3894,17 1358,83 17,17 2812,54
36 10,33 20,72 1158,93 3882,49 1358,83 17,17 2574,82 10,33 9,04 1170,60 3894,17 1358,83 17,17 2854,28
37 7,85 20,88 1138,29 3802,04 1330,83 17,16 2514,13 7,85 10,12 1149,04 3812,79 1330,83 17,16 2732,95
38 7,97 21,18 1155,53 3865,85 1339,36 17,27 2518,72 7,97 10,27 1166,44 3876,76 1339,36 17,27 2746,84
39 8,18 21,74 1185,94 3965,73 1378,06 17,76 2574,22 8,18 10,54 1197,14 3976,92 1378,06 17,76 2808,05
40 8,17 21,71 1184,63 3962,81 1373,81 17,71 2571,06 8,17 10,53 1195,81 3973,99 1373,81 17,71 2804,60
41 8,18 21,75 1185,92 3962,33 1384,33 17,85 2578,79 8,18 10,55 1197,13 3973,53 1384,33 17,85 2820,08
42 8,18 21,75 1185,60 3958,28 1389,47 17,91 2600,83 8,18 10,55 1196,80 3969,48 1389,47 17,91 2835,01
43 8,20 21,80 1188,64 3970,00 1390,10 17,92 2579,23 8,20 10,57 1199,87 3981,23 1390,10 17,92 2813,26
44 11,48 25,16 1289,33 4325,44 1501,67 19,65 2542,64 11,48 11,50 1302,99 4339,10 1501,67 19,65 2834,30
45 11,21 24,57 1260,15 4235,88 1452,09 19,01 2614,13 11,21 11,23 1273,50 4249,22 1452,09 19,01 2895,94
46 10,88 23,84 1221,00 4092,92 1428,24 18,69 2557,03 10,88 10,89 1233,95 4105,87 1428,24 18,69 2808,49
47 10,91 23,90 1224,61 4107,71 1427,42 18,68 2554,53 10,91 10,92 1237,59 4120,69 1427,42 18,68 2806,36
48 10,89 23,87 1222,71 4099,71 1428,28 18,69 2585,51 10,89 10,91 1235,68 4112,68 1428,28 18,69 2845,52
49 10,91 23,91 1225,01 4108,22 1429,44 18,71 2587,72 10,91 10,93 1238,00 4121,21 1429,44 18,71 2848,11
50 12,63 20,43 1110,13 3714,46 1302,97 16,69 2336,81 12,63 9,90 1120,66 3724,98 1302,97 16,69 2553,13
51 12,58 20,34 1105,60 3701,92 1292,79 16,56 2341,54 12,58 9,86 1116,09 3712,40 1292,79 16,56 2551,05
52 12,64 20,43 1111,51 3726,38 1290,92 16,54 2314,26 12,64 9,90 1122,04 3736,91 1290,92 16,54 2523,65
53 12,61 20,39 1108,24 3708,42 1300,24 16,66 2389,69 12,61 9,88 1118,75 3718,93 1300,24 16,66 2607,40
54 12,65 20,45 1111,48 3719,62 1303,35 16,70 2360,80 12,65 9,91 1122,02 3730,16 1303,35 16,70 2571,64
55 12,65 20,45 1111,49 3721,15 1300,53 16,66 2356,71 12,65 9,91 1122,02 3731,69 1300,53 16,66 2513,59
56 12,64 20,43 1110,12 3713,30 1305,09 16,72 2318,86 12,64 9,90 1120,65 3723,83 1305,09 16,72 2527,97
57 8,78 19,82 1111,91 3723,39 1303,55 16,59 2366,14 8,78 9,29 1122,44 3733,92 1303,55 16,59 2576,72
58 8,79 19,84 1112,48 3722,50 1309,48 16,67 2402,11 8,79 9,30 1123,02 3733,03 1309,48 16,67 2613,89
59 8,79 19,85 1113,43 3727,56 1307,07 16,64 2394,38 8,79 9,31 1123,97 3738,10 1307,07 16,64 2606,05
60 8,80 19,86 1114,20 3730,70 1306,88 16,64 2387,48 8,80 9,31 1124,74 3741,25 1306,88 16,64 2599,04
61 8,80 19,86 1114,20 3730,70 1306,88 16,64 2394,66 8,80 9,31 1124,74 3741,25 1306,88 16,64 2606,41
62 8,80 19,86 1114,20 3730,70 1306,88 16,64 2395,48 8,80 9,31 1124,74 3741,25 1306,88 16,64 2607,25
63 8,88 20,05 1125,00 3766,71 1319,88 16,80 2422,46 8,88 9,40 1135,65 3777,36 1319,88 16,80 2643,46
64 8,29 19,96 1118,49 3751,25 1311,32 17,34 2446,73 8,29 9,98 1128,46 3761,23 1311,32 17,34 2668,12
65 8,30 19,99 1120,17 3754,08 1318,57 17,44 2511,48 8,30 10,00 1130,17 3764,08 1318,57 17,44 2728,19
66 8,41 20,25 1135,08 3806,64 1331,24 17,61 2464,74 8,41 10,13 1145,20 3816,77 1331,24 17,61 2675,01
67 8,41 20,26 1135,43 3806,12 1334,84 17,65 2514,77 8,41 10,13 1145,56 3816,25 1334,84 17,65 2747,89
68 8,45 20,34 1140,71 3828,63 1332,05 17,62 2462,24 8,45 10,17 1150,88 3838,80 1332,05 17,62 2686,97
69 8,42 20,28 1136,32 3809,66 1334,86 17,65 2504,40 8,42 10,14 1146,46 3819,80 1334,86 17,65 2737,33
70 8,64 20,81 1166,16 3910,02 1369,32 18,11 2538,78 8,64 10,41 1176,56 3920,42 1369,32 18,11 2776,87
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VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

71 11,79 860,81 491,62 3621,63 1545,54 19,68 3652,72 11,79 232,61 1119,82 4249,83 1545,54 19,68 3024,51
72 11,80 861,06 493,11 3635,52 1532,00 19,51 3642,14 11,80 232,68 1121,50 4263,90 1532,00 19,51 3013,75
73 11,83 863,26 494,61 3647,04 1533,47 19,53 3662,63 11,83 233,27 1124,60 4277,03 1533,47 19,53 3032,63
74 11,78 860,14 492,30 3628,89 1533,35 19,53 3686,87 11,78 232,43 1120,01 4256,61 1533,35 19,53 3059,16
75 11,85 865,37 495,74 3655,19 1538,04 19,59 3668,84 11,85 233,84 1127,27 4286,72 1538,04 19,59 3037,31
76 11,74 857,37 488,16 3592,93 1554,89 19,80 3723,81 11,74 231,68 1113,86 4218,62 1554,89 19,80 3098,12
77 11,83 863,62 492,87 3630,07 1554,23 19,79 3698,39 11,83 233,37 1123,12 4260,32 1554,23 19,79 3068,14
78 11,83 863,62 492,87 3630,07 1554,23 19,79 3698,43 11,83 233,37 1123,12 4260,32 1554,23 19,79 3068,18
79 11,82 863,04 493,45 3636,32 1543,75 19,66 3691,90 11,82 233,21 1123,28 4266,15 1543,75 19,66 3062,07
80 11,29 26,94 1346,14 4518,62 1549,50 19,75 2873,50 11,29 11,98 1361,11 4533,58 1549,50 19,75 3192,87
81 11,33 27,04 1351,14 4536,63 1552,96 19,79 2831,54 11,33 12,02 1366,16 4551,65 1552,96 19,79 3150,75
82 11,33 27,04 1351,14 4536,63 1552,96 19,79 2832,00 11,33 12,02 1366,16 4551,65 1552,96 19,79 3151,22
83 11,34 27,06 1351,11 4529,24 1566,57 19,97 2843,88 11,34 12,03 1366,14 4544,27 1566,57 19,97 3155,48
84 11,72 27,97 1397,54 4691,02 1608,93 20,51 2883,18 11,72 12,44 1413,08 4706,55 1608,93 20,51 3203,30
85 11,70 27,92 1394,67 4678,45 1611,09 20,54 2966,24 11,70 12,42 1410,18 4693,96 1611,09 20,54 3314,54
86 11,74 28,03 1400,60 4703,34 1608,54 20,50 2955,49 11,74 12,46 1416,16 4718,91 1608,54 20,50 3295,75
87 11,74 28,01 1399,87 4700,21 1608,98 20,51 2935,70 11,74 12,46 1415,42 4715,77 1608,98 20,51 3283,62
88 12,20 862,67 464,49 3535,55 1524,39 19,42 3587,04 12,20 200,39 1126,77 4197,83 1524,39 19,42 2924,75
89 11,26 796,28 427,97 3256,10 1415,06 18,03 3368,89 11,26 184,97 1039,28 3867,41 1415,06 18,03 2757,58
90 11,31 799,70 431,51 3286,37 1403,38 17,88 3319,26 11,31 185,76 1045,45 3900,30 1403,38 17,88 2705,32
91 11,33 801,35 432,56 3294,62 1404,69 17,89 3327,69 11,33 186,15 1047,77 3909,83 1404,69 17,89 2712,49
92 11,29 798,78 430,09 3273,78 1411,37 17,98 3347,98 11,29 185,55 1043,32 3887,01 1411,37 17,98 2734,75
93 11,33 801,66 431,65 3285,65 1416,38 18,04 3357,77 11,33 186,22 1047,09 3901,09 1416,38 18,04 2742,33
94 11,25 795,68 427,60 3253,25 1414,44 18,02 3321,44 11,25 184,83 1038,46 3864,10 1414,44 18,02 2710,59
95 11,33 801,13 431,44 3284,21 1414,69 18,02 3301,86 11,33 186,10 1046,48 3899,24 1414,69 18,02 2686,83
96 11,65 824,06 443,23 3372,81 1461,05 18,61 3425,78 11,65 191,42 1075,86 4005,45 1461,05 18,61 2793,14
97 13,16 811,95 478,18 3459,69 1483,14 18,91 3443,52 13,16 187,40 1102,74 4084,24 1483,14 18,91 2818,97
98 13,18 813,45 479,39 3469,18 1482,51 18,90 3494,77 13,18 187,74 1105,10 4094,88 1482,51 18,90 2869,07
99 13,20 814,80 478,99 3463,48 1497,50 19,09 3490,96 13,20 188,06 1105,74 4090,23 1497,50 19,09 2864,21
100 13,22 816,17 481,12 3482,00 1486,12 18,95 3479,51 13,22 188,37 1108,92 4109,79 1486,12 18,95 2851,71
101 13,21 815,47 480,49 3476,88 1487,20 18,96 3465,07 13,21 188,21 1107,75 4104,14 1487,20 18,96 2837,81
102 12,57 775,72 457,02 3306,93 1415,19 18,04 3319,24 12,57 179,03 1053,70 3903,61 1415,19 18,04 2722,56
103 12,58 776,12 456,70 3303,33 1421,74 18,13 3322,60 12,58 179,13 1053,69 3900,33 1421,74 18,13 2725,60
104 12,58 776,12 456,70 3303,33 1421,74 18,13 3341,46 12,58 179,13 1053,69 3900,33 1421,74 18,13 2744,46
105 12,91 796,84 468,90 3391,66 1459,50 18,61 3419,45 12,91 183,91 1081,83 4004,59 1459,50 18,61 2806,52
106 21,35 794,06 459,64 3351,25 1453,96 18,52 3464,57 21,35 185,13 1068,57 3960,17 1453,96 18,52 2855,65
107 21,61 803,83 465,37 3393,19 1471,07 18,74 3466,69 21,61 187,41 1081,79 4009,61 1471,07 18,74 2850,27
108 21,64 805,08 466,44 3401,77 1469,76 18,72 3434,08 21,64 187,70 1083,82 4019,15 1469,76 18,72 2816,70
109 21,62 804,29 465,87 3397,33 1469,52 18,72 3445,64 21,62 187,52 1082,64 4014,10 1469,52 18,72 2828,87
110 22,19 825,37 477,78 3483,50 1511,16 19,25 3522,52 22,19 192,43 1110,72 4116,44 1511,16 19,25 2889,59
111 22,24 827,51 479,32 3495,45 1511,91 19,26 3524,04 22,24 192,93 1113,90 4130,03 1511,91 19,26 2889,46
112 22,38 832,61 481,48 3509,39 1529,52 19,48 3586,09 22,38 194,12 1119,97 4147,89 1529,52 19,48 2947,60
113 22,45 835,23 484,67 3536,37 1516,91 19,32 3554,05 22,45 194,73 1125,16 4176,87 1516,91 19,32 2913,56
114 14,50 900,46 588,33 4033,82 1691,42 21,53 4239,07 14,50 214,28 1274,51 4720,00 1691,42 21,53 3552,89
115 14,31 888,76 578,99 3965,24 1687,10 21,48 4257,75 14,31 211,49 1256,26 4642,50 1687,10 21,48 3580,48
116 14,41 894,74 583,67 3999,39 1690,27 21,52 4258,45 14,41 212,92 1265,49 4681,21 1690,27 21,52 3576,63
117 14,41 894,71 583,65 3999,24 1690,27 21,52 4260,34 14,41 212,91 1265,45 4681,04 1690,27 21,52 3578,54
118 14,37 892,41 581,33 3981,14 1694,44 21,57 4295,72 14,37 212,36 1261,37 4661,18 1694,44 21,57 3615,67
119 14,41 894,72 583,64 3999,17 1690,37 21,52 4258,61 14,41 212,91 1265,45 4680,98 1690,37 21,52 3576,81
120 14,69 912,43 595,22 4078,55 1723,65 21,94 4331,55 14,69 217,13 1290,53 4773,86 1723,65 21,94 3636,24
121 14,85 922,29 601,64 4122,51 1742,35 22,18 4383,93 14,85 219,47 1304,45 4825,32 1742,35 22,18 3681,12
122 14,51 921,93 568,49 4022,00 1705,05 21,62 4325,18 14,51 221,13 1269,29 4722,80 1705,05 21,62 3624,39
123 14,43 917,01 566,17 4007,35 1688,48 21,41 4327,27 14,43 219,95 1263,23 4704,40 1688,48 21,41 3630,21
124 14,43 917,01 564,80 3994,24 1702,78 21,59 4299,35 14,43 219,95 1261,85 4691,29 1702,78 21,59 3602,30
125 14,50 921,63 568,02 4017,96 1707,46 21,65 4350,98 14,50 221,06 1268,59 4718,53 1707,46 21,65 3650,41
126 14,50 921,48 566,66 4005,22 1720,37 21,81 4350,79 14,50 221,02 1267,12 4705,68 1720,37 21,81 3650,33
127 14,43 917,13 563,35 3980,25 1718,83 21,80 4369,95 14,43 219,98 1260,50 4677,39 1718,83 21,80 3672,80
128 14,74 937,01 576,25 4073,06 1749,00 22,18 4418,65 14,74 224,75 1288,51 4785,32 1749,00 22,18 3706,39
129 15,21 966,77 593,49 4192,37 1815,47 23,02 4601,27 15,21 231,89 1328,37 4927,25 1815,47 23,02 3866,39
130 15,28 760,38 453,03 3268,30 1361,84 17,36 3261,08 15,28 207,65 1005,75 3821,02 1361,84 17,36 2708,35
131 15,21 756,93 450,12 3245,38 1364,49 17,39 3279,78 15,21 206,71 1000,34 3795,59 1364,49 17,39 2729,56
132 15,31 762,20 454,87 3283,30 1357,29 17,30 3252,86 15,31 208,15 1008,91 3837,35 1357,29 17,30 2698,82
133 15,25 758,79 451,92 3259,96 1360,63 17,34 3247,31 15,25 207,22 1003,49 3811,53 1360,63 17,34 2695,74
134 15,30 761,58 454,16 3277,45 1359,63 17,33 3239,54 15,30 207,98 1007,76 3831,04 1359,63 17,33 2685,95
135 15,30 761,51 454,60 3281,75 1354,48 17,26 3238,59 15,30 207,96 1008,15 3835,29 1354,48 17,26 2685,04
136 15,25 758,76 451,95 3260,23 1360,18 17,34 3235,56 15,25 207,21 1003,50 3811,78 1360,18 17,34 2684,01
137 15,28 760,24 452,80 3266,31 1363,12 17,37 3252,78 15,28 207,62 1005,42 3818,93 1363,12 17,37 2700,16
138 11,76 763,58 450,76 3270,59 1363,82 17,72 3269,60 11,76 211,56 1002,79 3822,61 1363,82 17,72 2717,57
139 11,72 761,11 449,00 3257,08 1362,61 17,70 3270,75 11,72 210,87 999,24 3807,32 1362,61 17,70 2720,51
140 11,72 761,24 448,86 3255,62 1365,04 17,73 3299,31 11,72 210,91 999,20 3805,96 1365,04 17,73 2748,97
141 11,73 761,82 449,84 3264,13 1359,51 17,66 3244,46 11,73 211,07 1000,59 3814,88 1359,51 17,66 2693,71
142 11,73 762,13 449,71 3262,47 1363,31 17,71 3267,09 11,73 211,15 1000,69 3813,45 1363,31 17,71 2716,11
143 11,73 762,13 449,71 3262,47 1363,31 17,71 3267,09 11,73 211,15 1000,69 3813,45 1363,31 17,71 2716,11
144 11,73 762,09 449,01 3255,89 1370,26 17,80 3225,84 11,73 211,14 999,96 3806,84 1370,26 17,80 2674,89
145 11,77 764,31 450,99 3271,76 1367,25 17,76 3225,71 11,77 211,76 1003,54 3824,31 1367,25 17,76 2673,15
146 11,75 763,12 448,61 3250,71 1382,53 17,95 3235,73 11,75 211,43 1000,31 3802,41 1382,53 17,95 2684,04

Dados 
entrada

ENTRADA  HTS SAÍDA HTS / ENTRADA GV
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VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

71 11,79 27,37 1325,07 4455,07 1545,54 19,68 2819,27 11,79 12,58 1339,85 4469,86 1545,54 19,68 3125,94
72 11,80 27,37 1326,80 4469,21 1532,00 19,51 2808,45 11,80 12,58 1341,59 4484,00 1532,00 19,51 3114,86
73 11,83 27,44 1330,43 4482,86 1533,47 19,53 2826,81 11,83 12,61 1345,26 4497,69 1533,47 19,53 3134,37
74 11,78 27,35 1325,10 4461,69 1533,35 19,53 2854,40 11,78 12,57 1339,87 4476,47 1533,35 19,53 3170,91
75 11,85 27,51 1333,60 4493,05 1538,04 19,59 2830,98 11,85 12,65 1348,46 4507,92 1538,04 19,59 3156,07
76 11,74 27,26 1318,28 4423,04 1554,89 19,80 2893,70 11,74 12,53 1333,01 4437,77 1554,89 19,80 3210,92
77 11,83 27,46 1329,03 4466,23 1554,23 19,79 2862,23 11,83 12,62 1343,87 4481,07 1554,23 19,79 3187,41
78 11,83 27,46 1329,03 4466,23 1554,23 19,79 2862,27 11,83 12,62 1343,87 4481,07 1554,23 19,79 3171,16
79 11,82 27,44 1329,06 4471,92 1543,75 19,66 2856,30 11,82 12,61 1343,88 4486,75 1543,75 19,66 3164,85
80 11,29 26,94 1346,14 4518,62 1549,50 19,75 2873,50 11,29 11,98 1361,11 4533,58 1549,50 19,75 3192,87
81 11,33 27,04 1351,14 4536,63 1552,96 19,79 2831,54 11,33 12,02 1366,16 4551,65 1552,96 19,79 3150,75
82 11,33 27,04 1351,14 4536,63 1552,96 19,79 2832,00 11,33 12,02 1366,16 4551,65 1552,96 19,79 3151,22
83 11,34 27,06 1351,11 4529,24 1566,57 19,97 2843,88 11,34 12,03 1366,14 4544,27 1566,57 19,97 3155,48
84 11,72 27,97 1397,54 4691,02 1608,93 20,51 2883,18 11,72 12,44 1413,08 4706,55 1608,93 20,51 3203,30
85 11,70 27,92 1394,67 4678,45 1611,09 20,54 2966,24 11,70 12,42 1410,18 4693,96 1611,09 20,54 3314,54
86 11,74 28,03 1400,60 4703,34 1608,54 20,50 2955,49 11,74 12,46 1416,16 4718,91 1608,54 20,50 3295,75
87 11,74 28,01 1399,87 4700,21 1608,98 20,51 2935,70 11,74 12,46 1415,42 4715,77 1608,98 20,51 3283,62
88 12,20 70,08 1257,08 4328,14 1524,39 19,42 2794,44 12,20 21,05 1306,11 4377,17 1524,39 19,42 2941,26
89 11,26 64,69 1159,56 3987,69 1415,06 18,03 2637,30 11,26 19,43 1204,81 4032,94 1415,06 18,03 2758,85
90 11,31 64,97 1166,25 4021,10 1403,38 17,88 2584,53 11,31 19,52 1211,70 4066,55 1403,38 17,88 2712,88
91 11,33 65,10 1168,81 4030,87 1404,69 17,89 2591,44 11,33 19,56 1214,36 4076,42 1404,69 17,89 2719,78
92 11,29 64,89 1163,98 4007,66 1411,37 17,98 2614,09 11,29 19,50 1209,38 4053,06 1411,37 17,98 2742,67
93 11,33 65,13 1168,18 4022,18 1416,38 18,04 2621,24 11,33 19,57 1213,74 4067,74 1416,38 18,04 2750,53
94 11,25 64,64 1158,64 3984,29 1414,44 18,02 2590,40 11,25 19,42 1203,87 4029,51 1414,44 18,02 2718,45
95 11,33 65,08 1167,49 4020,26 1414,69 18,02 2565,81 11,33 19,55 1213,02 4065,79 1414,69 18,02 2693,86
96 11,65 66,95 1200,34 4129,92 1461,05 18,61 2668,66 11,65 20,11 1247,17 4176,76 1461,05 18,61 2801,03
97 13,16 64,64 1225,49 4207,00 1483,14 18,91 2696,22 13,16 13,42 1276,71 4258,22 1483,14 18,91 2834,63
98 13,18 64,76 1228,08 4217,86 1482,51 18,90 2746,08 13,18 13,45 1279,40 4269,18 1482,51 18,90 2893,41
99 13,20 64,87 1228,92 4213,42 1497,50 19,09 2741,02 13,20 13,47 1280,32 4264,82 1497,50 19,09 2888,38
100 13,22 64,98 1232,31 4233,19 1486,12 18,95 2728,32 13,22 13,49 1283,80 4284,67 1486,12 18,95 2875,89
101 13,21 64,92 1231,03 4227,42 1487,20 18,96 2714,52 13,21 13,48 1282,48 4278,87 1487,20 18,96 2861,35
102 12,57 61,76 1170,97 4020,88 1415,19 18,04 2605,28 12,57 12,82 1219,91 4069,82 1415,19 18,04 2745,60
103 12,58 61,79 1171,03 4017,66 1421,74 18,13 2608,27 12,58 12,83 1219,99 4066,63 1421,74 18,13 2748,69
104 12,58 61,79 1171,03 4017,66 1421,74 18,13 2627,13 12,58 12,83 1219,99 4066,63 1421,74 18,13 2753,21
105 12,91 63,44 1202,30 4125,06 1459,50 18,61 2686,05 12,91 13,17 1252,57 4175,33 1459,50 18,61 2807,76
106 21,35 67,10 1186,60 4078,21 1453,96 18,52 2737,61 21,35 16,50 1237,20 4128,80 1453,96 18,52 2874,12
107 21,61 67,93 1201,28 4129,09 1471,07 18,74 2730,78 21,61 16,71 1252,50 4180,31 1471,07 18,74 2860,41
108 21,64 68,03 1203,49 4138,82 1469,76 18,72 2697,03 21,64 16,73 1254,79 4190,12 1469,76 18,72 2826,05
109 21,62 67,96 1202,20 4133,65 1469,52 18,72 2709,32 21,62 16,72 1253,44 4184,90 1469,52 18,72 2854,10
110 22,19 69,75 1233,40 4239,13 1511,16 19,25 2766,90 22,19 17,15 1285,99 4291,72 1511,16 19,25 2907,06
111 22,24 69,93 1236,91 4253,03 1511,91 19,26 2766,46 22,24 17,20 1289,64 4305,76 1511,91 19,26 2907,05
112 22,38 70,36 1243,74 4271,65 1529,52 19,48 2823,83 22,38 17,30 1296,79 4324,70 1529,52 19,48 2965,96
113 22,45 70,58 1249,31 4301,02 1516,91 19,32 2789,41 22,45 17,36 1302,53 4354,24 1516,91 19,32 2931,27
114 14,50 21,17 1467,62 4913,10 1691,42 21,53 3359,78 14,50 10,58 1478,21 4923,69 1691,42 21,53 3685,81
115 14,31 20,90 1446,85 4833,10 1687,10 21,48 3389,89 14,31 10,44 1457,31 4843,55 1687,10 21,48 3723,19
116 14,41 21,04 1457,37 4873,09 1690,27 21,52 3384,76 14,41 10,51 1467,89 4883,61 1690,27 21,52 3755,87
117 14,41 21,04 1457,32 4872,91 1690,27 21,52 3386,67 14,41 10,51 1467,85 4883,43 1690,27 21,52 3758,58
118 14,37 20,99 1452,75 4852,56 1694,44 21,57 3424,29 14,37 10,49 1463,25 4863,06 1694,44 21,57 3751,14
119 14,41 21,04 1457,32 4872,85 1690,37 21,52 3384,93 14,41 10,51 1467,85 4883,38 1690,37 21,52 3719,57
120 14,69 21,46 1486,20 4969,53 1723,65 21,94 3440,57 14,69 10,72 1496,93 4980,26 1723,65 21,94 3782,08
121 14,85 21,69 1502,24 5023,11 1742,35 22,18 3483,33 14,85 10,84 1513,09 5033,96 1742,35 22,18 3828,99
122 14,51 19,61 1470,81 4924,32 1705,05 21,62 3422,86 14,51 8,98 1481,44 4934,95 1705,05 21,62 3761,74
123 14,43 19,50 1463,67 4904,85 1688,48 21,41 3429,77 14,43 8,94 1474,24 4915,42 1688,48 21,41 3767,92
124 14,43 19,50 1462,30 4891,74 1702,78 21,59 3401,85 14,43 8,94 1472,87 4902,31 1702,78 21,59 3711,23
125 14,50 19,60 1470,05 4919,99 1707,46 21,65 3448,95 14,50 8,98 1480,67 4930,61 1707,46 21,65 3788,86
126 14,50 19,60 1468,54 4907,10 1720,37 21,81 3448,91 14,50 8,98 1479,16 4917,72 1720,37 21,81 3788,77
127 14,43 19,51 1460,97 4877,87 1718,83 21,80 3472,33 14,43 8,94 1471,54 4888,44 1718,83 21,80 3793,18
128 14,74 19,93 1493,33 4990,14 1749,00 22,18 3501,57 14,74 9,13 1504,13 5000,94 1749,00 22,18 3837,54
129 15,21 20,56 1539,70 5138,58 1815,47 23,02 3655,07 15,21 9,42 1550,84 5149,72 1815,47 23,02 4013,57
130 15,28 32,43 1180,98 3996,25 1361,84 17,36 2533,13 15,28 15,23 1198,17 4013,45 1361,84 17,36 2730,96
131 15,21 32,28 1174,77 3970,02 1364,49 17,39 2555,13 15,21 15,16 1191,89 3987,14 1364,49 17,39 2753,33
132 15,31 32,51 1184,56 4012,99 1357,29 17,30 2523,17 15,31 15,27 1201,80 4030,23 1357,29 17,30 2721,44
133 15,25 32,36 1178,35 3986,39 1360,63 17,34 2520,88 15,25 15,20 1195,51 4003,55 1360,63 17,34 2710,93
134 15,30 32,48 1183,26 4006,55 1359,63 17,33 2510,45 15,30 15,25 1200,48 4023,77 1359,63 17,33 2700,69
135 15,30 32,48 1183,63 4010,78 1354,48 17,26 2509,56 15,30 15,25 1200,86 4028,00 1354,48 17,26 2699,77
136 15,25 32,36 1178,35 3986,63 1360,18 17,34 2509,15 15,25 15,20 1195,51 4003,80 1360,18 17,34 2698,90
137 15,28 32,42 1180,61 3994,12 1363,12 17,37 2524,96 15,28 15,23 1197,81 4011,32 1363,12 17,37 2715,36
138 11,76 33,11 1181,24 4001,06 1363,82 17,72 2539,13 11,76 15,90 1198,44 4018,27 1363,82 17,72 2729,95
139 11,72 33,00 1177,11 3985,19 1362,61 17,70 2542,65 11,72 15,85 1194,26 4002,34 1362,61 17,70 2733,15
140 11,72 33,01 1177,10 3983,86 1365,04 17,73 2571,07 11,72 15,85 1194,25 4001,01 1365,04 17,73 2762,32
141 11,73 33,03 1178,63 3992,92 1359,51 17,66 2515,67 11,73 15,87 1195,80 4010,08 1359,51 17,66 2705,60
142 11,73 33,05 1178,79 3991,56 1363,31 17,71 2538,01 11,73 15,87 1195,97 4008,73 1363,31 17,71 2713,93
143 11,73 33,05 1178,79 3991,56 1363,31 17,71 2538,01 11,73 15,87 1195,97 4008,73 1363,31 17,71 2728,56
144 11,73 33,05 1178,06 3984,93 1370,26 17,80 2496,79 11,73 15,87 1195,23 4002,11 1370,26 17,80 2686,31
145 11,77 33,14 1182,16 4002,92 1367,25 17,76 2494,54 11,77 15,92 1199,38 4020,15 1367,25 17,76 2684,37
146 11,75 33,09 1178,64 3980,75 1382,53 17,95 2505,70 11,75 15,89 1195,84 3997,94 1382,53 17,95 2695,57

SAÍDA GV / ENTRADA LTS SAÍDA LTSDados 
entrada
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VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

147 12,92 746,66 461,46 3262,02 1374,05 17,48 3240,80 12,92 212,76 995,36 3795,92 1374,05 17,48 2706,90
148 12,92 746,49 461,22 3259,98 1375,16 17,49 3250,73 12,92 212,71 994,99 3793,76 1375,16 17,49 2716,95
149 12,91 746,01 460,74 3256,18 1376,14 17,51 3219,36 12,91 212,58 994,17 3789,61 1376,14 17,51 2685,93
150 12,91 745,72 461,04 3259,45 1370,64 17,44 3238,26 12,91 212,49 994,26 3792,68 1370,64 17,44 2705,03
151 12,93 746,78 461,94 3266,41 1370,03 17,43 3267,91 12,93 212,79 995,92 3800,39 1370,03 17,43 2733,93
152 12,93 747,06 461,65 3263,22 1375,39 17,50 3289,99 12,93 212,88 995,83 3797,40 1375,39 17,50 2755,80
153 13,58 784,78 486,01 3438,03 1433,85 18,24 3406,86 13,58 223,62 1047,16 3999,19 1433,85 18,24 2845,70

Dados 
entrada

ENTRADA  HTS SAÍDA HTS / ENTRADA GV

 
 
 
VAZÕES DE ENTRADA/SAÍDA DOS REATORES 

 
CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4

147 12,92 24,45 1183,66 3984,23 1374,05 17,48 2518,59 12,92 14,53 1193,58 3994,15 1374,05 17,48 2708,80
148 12,92 24,45 1183,26 3982,03 1375,16 17,49 2528,68 12,92 14,53 1193,18 3991,94 1375,16 17,49 2711,68
149 12,91 24,43 1182,32 3977,76 1376,14 17,51 2497,78 12,91 14,52 1192,23 3987,67 1376,14 17,51 2687,36
150 12,91 24,42 1182,33 3980,75 1370,64 17,44 2516,96 12,91 14,52 1192,24 3990,65 1370,64 17,44 2714,55
151 12,93 24,46 1184,25 3988,73 1370,03 17,43 2545,59 12,93 14,54 1194,17 3998,65 1370,03 17,43 2743,70
152 12,93 24,47 1184,24 3985,81 1375,39 17,50 2567,39 12,93 14,54 1194,16 3995,74 1375,39 17,50 2766,10
153 13,58 25,70 1245,08 4197,11 1433,85 18,24 2647,78 13,58 15,28 1255,51 4207,54 1433,85 18,24 2870,80

SAÍDA GV / ENTRADA LTS SAÍDA LTSDados 
entrada
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APÊNDICE B - Programa 
 
 
- Diagrama de blocos do programa de simulação do sistema de “shift”: 
 

iest=1 iest=2
Ajuste de 
parâmetros

Simulação
Agrupa: 

Vazões de entrada 
Temperatura e pressão

fun_reac.m MODELO GENÉRICO 
DO RETAOR

Realiza 
cálculos 
inicias

Resolve numericamente 
as eq’s do modelo

fun_deriv.m Etapas da resolução 
das eq’s numéricas

fob_par.m

simul.m

lsqnonlin

ode45

Parâmetros 
estimados

Tempo de campanha

Vazões de operação

Temperaturas e 
pressões de 
operação

Propriedades físicas 
dos componentes; 
parâmetros e dados  
de projeto dos  
reatores

Valores de Temperaturas 
Preditas e Reais

Entradas

Programa Principal

LEGENDA:

XPV: Parâmetros

matt_hts, matt_gv, matt_lts:
Valores de Temperaturas Preditas 
e Reais 

matfm: Valores de Vazões de 
Retiradas Preditas

matfr: Valores de Vazões Reais

Valores de Vazões de 
Retiradas Preditas

Valores de Vazões Reais

iest=1 iest=2
Ajuste de 
parâmetros

Simulação
Agrupa: 

Vazões de entrada 
Temperatura e pressão

Agrupa: 

Vazões de entrada 
Temperatura e pressão

fun_reac.m MODELO GENÉRICO 
DO RETAOR

Realiza 
cálculos 
inicias

Realiza 
cálculos 
inicias

Resolve numericamente 
as eq’s do modelo
Resolve numericamente 
as eq’s do modelo

fun_deriv.m Etapas da resolução 
das eq’s numéricas
Etapas da resolução 
das eq’s numéricas

fob_par.m

simul.m

lsqnonlin

ode45

Parâmetros 
estimados

Parâmetros 
estimados

Tempo de campanha

Vazões de operação

Temperaturas e 
pressões de 
operação

Propriedades físicas 
dos componentes; 
parâmetros e dados  
de projeto dos  
reatores

Valores de Temperaturas 
Preditas e Reais

Entradas

Programa Principal

LEGENDA:

XPV: Parâmetros

matt_hts, matt_gv, matt_lts:
Valores de Temperaturas Preditas 
e Reais 

matfm: Valores de Vazões de 
Retiradas Preditas

matfr: Valores de Vazões Reais

Valores de Vazões de 
Retiradas Preditas

Valores de Vazões Reais

 
 

O processamento da simulação consiste nas seguintes etapas: 

• O programa “simul” agrupa, para cada linha de dados, as vazões de 

entrada e as condições de entrada (temperatura e pressão) e aciona a 

“function fun_reac” para a simulação seqüencial de cada um dos 

reatores.  

• A “function fun_reac” representa essencialmente o modelo de um 

reator genérico e contém entradas e saída já mencionadas 

anteriormente. Esta “function” faz uma série de cálculos iniciais para 

o reator e, em seguida, executa o comando “ode45” que resolve 
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numericamente as equações do modelo. Os resultados, para cada 

conjunto de dados, são obtidos em cotas igualmente espaçadas (0,25 

m). 

• As equações diferenciais do modelo de cada reator estão definidas na 

“function fun_deriv” que é uma padronizada todas as etapas para o 

cálculo das três derivadas (sistema de três equações diferenciais) em 

cada cota. 
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ANEXO A - Método de Lucas 
 
 
Para se calcular a viscosidade média através do método de Lucas, faz-se 
necessário definir as seguintes equações das propriedades pseudo-criticas da 
mistura gasosa: 
 

 
- Temperatura crítica: 
 

∑=
i

CiCM i
TyT .  

Onde:  
TCM - temperatura crítica da mistura 

iy  - fração molar do componente i na mistura 
TCi – temperatura crítica do componente i na mistura 
 
- Pressão crítica: 
 

∑
∑

=

i
Cii

i
Cii

CMgCM Vy

Zy
TRP .  

 
Onde: 
PCM – pressão crítica da mistura 
ZCi – fator de compressibilidade do componente i na mistura 
VCi – volume crítico do componente i na mistura 

gR – constante geral dos gases 
 
 Também se faz necessário o cálculo do peso molecular da mistura, dada por:  
 

i
i

i MPyPMM ∑=  

PMM – peso molecular da mistura 
iPM - peso molecular do componente i na mistura 

 
Esse método leva em consideração a existência de componentes polares e 
quânticos. O efeito da polaridade da mistura é dado pelas equações a seguir: 
 

( )
0

30 11

M

M

M
P

P
P F

YF
F

−−+
=  

 
∑=

i
PiPM i

FyF 00  
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Onde: 
0

PMF - fator de correção do efeito de polaridade da mistura 
0
iPF - fator de correção do efeito de polaridade do componente i na mistura. 

 
( ) ( )7,01,096,0292,055,301 72,10 −+−+= iRicP TZF

i
 

 
Já o efeito quântico é dado pelas equações abaixo: 

 
( )AFyF

iQiQM ∑= 00  
 

Onde: 
0

QMF  - fator de correção do efeito quântico da mistura 
0

iQF - fator de correção do efeito quanto do componente i na mistura. 
 
O fator de correção do efeito quântico só é usado para gases quânticos, sendo 
eles o He, H2 e D2. Esse fator para o gás hidrogênio é dado pela equação 
abaixo:  

( ) ( )[ ] ( )
⎭
⎬
⎫

⎩
⎨
⎧ −−+= 121200385,01.22,1

2
2

22

1215,0
2

0
H

H
H R

M
RHQ TsignTHQF  

 
Onde:  

2HRT – temperatura reduzida. 

2HM  - peso molecular. 
( ) 76,02 =HQ  

A = 1 
 
Logo, 
 

( ) ( )( )[ ]
0

410
2

2

ln0007,011

HQ

QH

MQ F
YYF

F
−−+

=
−

 

 
 
 
 
Onde:        

1

2

Z
ZY =  

 
Os valores de Z1 e Z2 são dados pelas equações abaixo: 
 

ξη 0
1 =Z  
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( ) ( )[ ] 00618,0
1 22222

018,058,4exp340,0449,0exp357,0807,0
HHHHH QPRRR FFTTTZ +−+−−=  
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⎥

⎦

⎤

⎢
⎢

⎣

⎡

++
+= −112

22

2

1
1

d
R

f
R

e
R

HH

H

cPbP
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ZZ  

 
Sendo os termos multiplicadores são dados abaixo: 
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ξ
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R
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1 10245,1 −= xa    1726,52 =a
 3286,0−=γ  
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1
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2

2

2

2

−=
=
=
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4489,0
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7332,37

=
−=
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ξ
ε
δ

 

 
 
A viscosidade de gases densos, através do método de Lucas, é então dada 
pela relação abaixo: 
 

'
2

ξ
µ QPFFZ
=  

Onde: 
6

1

43
' 176,0 ⎟

⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
⎝
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=

M

M

C

C

PPMM
T

ξ  

 
 

 
Tabela de constantes para cada componente da mistura 
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 CO H2O CO2 H2 N2 Ar CH4
Tc, K 132,85 647,14 304,12 32,98 126,20 150,86 190,56 
Pc, bar 34,94 220,64 73,74 12,93 33,98 48,98 45,99 
Vc, cm3/mol 93,10 55,95 94,07 64,20 90,10 74,57 98,60 
Zc 0,292 0,229 0,274 0,303 0,289 0,291 0,286 
M 28,010 18,015 44,010 2,016 28,14 39,948 16,043 
µ, debyes 0,1 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 
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ANEXO B – Difusividade Binária / Método de Reid 
 
A difusividade binária pode ser estimada através da equação de Fuller, 
Schettler e Giddings (Perry,1984) dada por: 
 

[ ]23/13/1

75,13 *10
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onde: 
DAB  = difusividade ordinária de A em relação a B (cm2/s) 
T = temperatura (K) 
P = pressão (atm) 
υ  = volume atômico de difusão 
PM = peso molecular (kg/kmol) 
 
Os volumes atômicos de difusão e os pesos moleculares são dados na tabela 
abaixo: 

 
COMPONENTES υ  PESO MOLECULAR 

CH4 24,42 16,04 
H2O 12,7 18,02 
CO 18,9 28,01 
H2 7,07 2,02 

CO2 26,9 44,01 
N2 17,9 28,01 
Ar 16,6 39,948 

  
DIFUSIVIDADE ORDINÁRIA 

A difusividade ordinária de um componente A na mistura gasosa onde ocorre a 
reação química é dada pela equação abaixo: 
Dada uma reação: 
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onde: 
DAm = difusividade do componente A na mistura (m3/ms) 
DAB,R,S = difusividade binária de A em relação à B,R,S (m3/ms) 
y = fração molar do componente 

a
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