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RESUMO

A obtencl8o do anidrido ftalico a partir da oxidac3o em fase
gasosa 4o orto-xileno com ar, usando como catalisador o pentéxido
de vanadio, & importante comercialmente devido a grande aplicacfo
do anidrido ftalico nas inddastrias de processamento guimico.

A modelagem e a simulacio matematica de um reator catalitico de
leito fixo no qual ocorre a reacfo de oxidag¢8o do orto-xileno para
a obtenc8o do anidrido ftalico é um desafio. N30 apenas por causa
da complexidade do esquema de reag¢les mas, principalmente, pela
alta exotermicidade do sistema. Desta forma, s8o recursos
importantes na anadlise do reator. Neste trabalho foi efetuada a
modelagem matematica e a simulagfio deste reator.

O modelo cinético usado foi o redox estendido para reacdes em
série e em paralelo e aplicado aos dois esquemas considerados:

- esgquema com 3 etapas de reagdes na rede
- esquema com 6 etapas de reacfes na rede

Para o reator foram utilizados os modelos uni e bidimensionais.
Os sistemas de equacdes gque representam os modelos do reator foram
resolvidos através dos metodos de Runge-Kutta-Gill, Diferencas
Finitas e Coclocacl3o Ortogonal.

PALAVRAS-CHAVE: orto-xileno, anidrido ftalico, oxidac3o
catalitica, reator catalitico de leito fixe, modelagem e

simulacHo, colocaclo ortogonal.
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INTRODUCAO

A obtencdo do anidrido ftalico (CgHy<(CO),>0) a partir da
oxidacdio em fase gasosa do orto-xileno (CgHy(CHaz)z) com ar, usando
como catalisador o pentéxido de vanadio (Va0g), ¢ importante
comercialmente devido & grande aplicac¢fio do anidrido ftalico nas
industrias de processamento quimico.

A oxidag3o catalitica do orto-xileno para anidrido ftélico
envolve um grande niamero de reacles em série e em paraleio. A alta
exotermicidade do sistema dificulta a obtenc83o de condic8es
isotérmicas e sendo o anidrido ftalico um intermediario instavel,
torna-se necessirio manter as condigBes Otimas de operacfio para
que a veacHio ocorra e a oxidac8o n8o seja completa. Neste sentido,
deve-~se evitar o5 pontos gquentes, ou seja, as fugas nsa
temperatura.

Assim, a oxidac8o catalitica do orto-xilenc, onde o produto
intermediario desejado (anidrido ftalico) e o préoprio reagente sio
suscetiveis de passarem por combustdo completa, oferece o desafio
para a modelagem matematica n3o apenas por causa da complexidade
do esquema de reag¢des, mas principaimente pela alta gxctermicidade
do sistema. Desta forma, a modelagem matematica ¢é um recurso
importante na analise do reator de leito fixo e & de grande
utilidade na implementag¢8ic de técnicas de controle avancado para
este reator, uma vez que intropduzida uma pertubacioc o modelo
matematico deve fornecer resposta rapida para que as condicBes de
operacio sejam restabelecidas, evitando-se deste modo a sobre
oxidac8o do anidride Tftalico e Sseus precursores, a oxidacHo
completa do orto-xileno e a desativag¢fo do catalisador.

O reator catalitico de leito fixo &€ um tipo comum de resator
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usado na indastria e a maioria dos processos cataliticos ocorrem
neste tipo de reator. Reatores de leito fixo s#o normaimente de
grande capacidade e além dos tubos recheados com o catalisador
s6lido, fazem parte da unidade de reac8o todos os eguipamentos
auxiliares para o processamento do gas, tais como sistema de
alimentaciio, compressio, aquecimento ou resfriamento e unidades de
apoio, fazendo com que estes reastores sejam complexos.

Reatores de leito fixo utilizados para reacdes exotérmicas sfo
normalmente do tipo trocador de calor, com as particulas do
catalisador depositadas dentro de tubos sob a forma de leito fixo
e o meio refrigerante circulando por fora dos mesmos, para manter
temperaturas Trazoaveis de reacgfo.

As técnicas numéricas utilizadas na resolug¢fio de sistemas de
equacdes algébricas e/ou diferenciais e o aumento da velocidade e
da capacidade dos computadores permitem a elaboracsio de modelos
matematicos relativamente complexos para a simulac8io de reatores
homogéneos e heterogéneos. Levando em conta gue grande parte dos
métodos encontrados na literatura, considerados rigorosos,
apresentam tempo de processamento elevado para a sua resolucHo, &
conveniente o uso de métodos aproximados, gue sem grande perda de
precisfio fornecam a solug8o destes problemas em um ;empo menor de

processamento.



CAPITULO 1 - ANALISE DA LITERATURA

1.1 - INTRODUCAO

O anidrido ftalico € um intermediario orginico importante em
industrias de processamento quimico e encontra uso muito difundido
na fabricacdo de plasticos, lubrificantes, resinas sintéticas,
aglutinantes para fibra de vidro e corantes. O primeiro processo
industrial para fabricag8o do anidrido ftalico, por oxidacHo
catalitica do ar, surgiu na década de 20 e wusava naftaleno
refinado a partir do alcatr@ic de carvido em um reator de leito
fixo. Em 1946 a Chevron iniciou a produc8io do anidrido ftalico
através da oxidac8o em fase vapor do orto-xileno.

O uso do naftaleno foi dirigido em grande escala para os
processos em leito fluidizado (Sherwin-williams & Badger) e
comercializado no inicio dos anos 50. Este processo tem bom
rendimento com naftaleno de alta pureza mas n3o é econémico com o
orto-xileno. O processo em leito fluidizado (Serwin - Williams &
Badger) nido & mais utilizado [1].

Consequentemente, a producio de anidrido ftéiico, a partir do
orto-xileno, em reator multitubular de leito fixo tornou-se o
PTOCESS0 preferido e por esta raz8o a reacsdo tem sido
extensivamente estudada.

Os processos em reator de leito fixo desenvolividos na Alemanha
e nos Estados Unidos utilizam catalisadores que operam na faixa de
350-400°C, e na faixa de 450-600°C respectivamente, podendo
processar o orto-xileno ou o naftaieno. Pela necessidade de se
evitar uma mistura explosiva, a concentrac8io maxima de aroméatico

na alimentacio é limitada. No' c¢aso do orto-xileno esta



concentracdo esta em torno de 1% em volume.

A maioria dos estudos sobre a oxidac8o do orto-xileno resultam
em malhas de reacgfes baseadas em observacdes da variac3o na
distribuig8io do produto com a conversfio ou com o tempo e alguns
pesquisadores tédm também estudado a formacdo dos produtos
intermediarios da reacio [2-29].

Dois tipos de catalisadores s#o usados para a obtencio dos

parametros cinéticos:

- Catalisador do processo americano - pentdéxido de vanadio

suportado em alumina ou carboneto de silicio.

- Catalisador do processo alemiio - pentdéxido de vanadio com

potassio como promotor., depositado em suporte de silica.

A formac8o do anidrido ftalico a partir do orto-xileno pode

ser, de forma simplificada, representada pela reagfo que se segue:

+ 3 HeD

gue ¢ acompanhada das reac¢fes de combust3o complieta do orto-xileno

e do anidrido ftalico
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0
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/c\u 15
\|< . -0, — 8 CO + 2 Hyo
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sendo estas as principais reacdes envolvidas na oxidacfo do
orto-xileno a anidrido ftalico.

A seguir ser8o apresentados alguns dos esguemas propostos na
literatura a qual faz referéncia a formacio de varios produtos

intermediarios que resulta em esquemas mais complexos de reac8o,

1.2 - ESQUEMAS DA REACAO

Na literatura encontramos VArios esguemas de reac¢les para a
oxidac#o do orto-xileno [2-297. Nos esquemas de reagdes
apresentados a seguir, o orto-xileno, orto-tolualdeido, alcool
orto-metilbenzilico, acido orto-toluico, ftalida, anidrido
maleico, anidrido ftalico e ©6xidos de carbone seriic abreviados
comge 0OX, OTA, AOMB, AOT, FI, AM, AF e QOXC resgpectivamente,.

Simard et al [2] wusaram um reator de leito fixe com o
catalisador do processo americano, & temperatura de 425°Cc. A
conversfio do orto~xileno foi limitada a 25% fazendo com gue fossem
obtidas poucas informagdes sobre as reagfies subsequentes dos
produtos iniciais. No esquema apreéentado por eles a taxa foi
considerada dependente da raiz quadrada da pressfio parcial do

oxigénio em todas as etapas.

i ¥

oX ——r— QFA ——————— AF

N

OXC AM
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Hughes & Adams [3] estudaram a oxidac8io do anidrido ftalico
usando o catalisador do processo americanc, temperaturas na faixa
de 497 a 575°C e, para explicar o efeito inibidor do anidrido
ftalico a altas concentrag¢des sobre a taxa de combustio total,
propuseram um modelio de taxa de reaciio heterogénea. Os autores
também consideraram que 4 taxa apresenta dependéncia de ordem
negativa com a concentracio de oxigénio para pressdes parciais de
oxigénio abaixo de 0,1 atm, devido a reducfio do catalisador.

Bernardini & Ramaci [4] oxidaram possiveis intermediarios da
reacHo de oxidacio do orto-xileno usando o catalisador do processo
americano em um reator de leito fixo na faixa de temperatura de
380 a 510°C, usando ar como oxidante.

O esquema simplificado apresentado por eles foi o seguinte:

o ———— AOMB— O0TA ———— AOT * F1I » AF

* OXC ¢ AM ¢

Estes autores encontraram seletividade maxima de apenas 65%
para o anidrido ftalico quando partiram do orto-xileno e
enconiraram seletividades para o anidrido ftalico maiores que 83%
gquando © composto inicial era um dos seguintes infermediérios:
ftalida, Aacido orto - toluico, orto - tolualdeido ou alcool orto -
metilbenzilico.

Uma vez qgue o anidrido ftalico puro, nas condicdes usadas parsa
a oxidac8io do orto-xileno, seria completamente oxidado concluiram
que a oxidac83o do anidrido ftalico foi inibida pela presenca do
orto-xileno e intermedidrios. Nenhum dado cinético foi apresentado
por estes autores [4]. |

Vrbaski [3]1 e Vrbaski & Mathews [6] propuseram um esguems



seme lhante ao de Bernardini e Ramaci 1[4} oxidando o alcool
orto-metilbenzilico e 0 orto-tolualdeido. No entanto, com todas
estas possiveis combinagles o esquema ndo €& muito esclarecedor
considerando a auséncia de informacdes sobre as constantes das
taxas ¢ as energias de ativaclo das varias etapas. O fator chave
usado para deduzir a natureza da malha reacional foi a variacfio da
distribuicfio do produto com a temperatura. Tal variacfio pode ser
uma consequéncia das diferentes energias de ativac3io das vAarias
etapas bem como devido a reacgfies sequenciais.

Froment [7] modelou reatores de leito fixo utilizando sistemas
de reactes relativamente complexos que representavam processos de
oxidac8o comercial de hidrocarbonetos e sugeriu o seguinte esquema

simplificado para a oxidac83o0 do orto-xileno com ar:

ox > AF

~N S

oXcC

Herten & Froment (8] estudaram a oxidac8io do orto-xileno em um
reator de leito fixo diluido com bolas de vidro mas n3o
conseguiram assegurar as condigbes ispotérmicas pretendidas
principalmente para conversdes e temperaturas elevadas. Estes
autores apresentaram um esquema de rTeacio deduzido atravées de
extrapolac3c nas curvas de conversf3ic dos produtos intermedisrios

para convers#io nula do orto-xileno.

+ +

00X — ey T A ¥i * AF

NS

OXC




Juuseola et al [9,10] usaram catalisador do processc alemdo
suportado em silica e estudaram a oxidac#o do orto xileno em um
reator diferencial de leito fixo na faixa de temperatura de 290 a
325°Cc. 0s dados da taxa inicial foram correlacionados usando o
modelo de adsorc¢do em regime estacionario proposto por Shelstad et
al [11], o gqual fornece uma expressiio para a taxa idéntica a do
modelo redox de Mars e Van Krevelen [12].

Calderbank et al [13,14,15] estudaram a oxidacH8o do orto-xileno
com ar usando o catalisador do processo americano em um reator de
leito fixo n8o-isotérmico e em um reator rotativo, tendo avaliado
alguns dos principais parametros cinéticos utilizando © esquema

triangular simplificado

OX > AF

N, S

0XC

Hofmann [16] revisou a cinética de algumas reacfes cataliticas
gas—-s6lido e para a oxidac8o do orto-xileno com ar e, levando em
consideracidio o fato de que em condicdes de leito fixo o anidrido
ftalico foi resistente a posterior oxidacH8o, sugeriu um esquema
triangular semelhante ao de Calderbank et al {13,14,15].

Vanhove & Blanchard [17] estudaram a oxidac8o do orto xileno em
um reator tubular tipo integral usando um catalisador composto por
pentoxido de vanadio e didxido de titamio co-precipitados com a
concentracio de pentdéxido de vanadio variandg de 0 a 100% base
molar. Para dois dos catalisadores testados, pentéxido de vanadio
puro e 10% pentdxido de vanadio - diéxido de titAnio, os autores
observaram gque a seietividadg global para hidrocarbonetos
permanecia razoavelmente constante, em torno de 77%, para uma

grande faixa de convers3o. Eles derivaram o seguinte esguema de



reacdes para conversfio de orto~xileno na faixa de 98 a 99%

I +
o —— Q0TA -————— F] —————— AF

|

* OXC

Vanhove & Froment [18)] estudaram a oxidaciio do orto-xileno com
ar em um Treator tubular integral wusando <como catalisador o
pentdéxido de vanadio, e derivaram o0 seguinte esquema de reacdo

para conversfes do orto-xileno superiores a 98 - 99%

t +
o — OTA —— FI ——— AF

0XC, AM

Boag et al [19,20] estudaram a oxidacf3o do orto-xileno em um
reator de recirculac83o com o mesmo catalisador utilizado por
Juusola et al [9,10], na faixa de temperatura de 310 a 330°C.
Tomando como base estudos em uma grande faixa de convers#io do
orto-xileno propuseram uma eXtensdo na malha. ¢ esquema

apresentado foi o seguinte:

i 2
| \x/ 1

0XC

Os par&metros cinéticos foram estimados através do méteodo de Box e
Draper [21]. Na descricido dos dados da taxa para todos os

compostos foi usado © modelo de adsorciic em regime estacionario,
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Os autores [19,20] observaram uma baixa seletividade para anidrido
ftalico mesmo para altas convers@es e excluiram as etapas de
combustdo do anidrido ftalico e da ftalida baseados no fato de que
as taxas de reac¢8o associadas com estas etapas eram pequenas.
Calderbank et al [22,23,24,25,26,27] trabalharam com reatores
nio-isotérmicos de leito fixo, leito fluidizado e rotativo
construidos com titanio em lugar de aco inoxidavel, utilizando o
catalisador do processo americano e obtendo uma seletividade
global gquase constante, em torno de 75% para hidrocarbonetos, em
uma grande faixa de conversf8o. Nas equacfes das taxas eles
consideraram dependéncia linear da concentracf8o de hidrocarbonetos
¢ dependéncia de ordem zero da concentraciio de oxigénio e

apresentaram o seguinte esquema:

i +

oX ———— OTA » F1 + AF

“~MAGNITUDE

* OXC &

DESFREZ | VEL

Bond & Konig [28] estudaram a oxidacfo do orto-xileno em uma
monocamada catalitica na temperatura de 309°C e na faixa de
temperatura de 335 a 337°c , investigando separadamente os efeitos
das pressdes parciais de orto-xilenc e oxigénic na distribuicso
dos produtos. Utilizaram catalisador contendo pentéxido de vanadio
como componente ativo e verificaram que dos vAarios suportes
utilizados, o didéxido do titénio foi o de meilhor desempenho. Bond
& Konig [28) apresentaram ainda esquema de reacdes semelhante ao
de Berpardini e Ramaci [4] concluindo gue na rede de oxidaciio do

orto-xileno, os produtos obtidos além do anidrido ftalico foram o



11

orto~tolualdeido, o 4acido orto-teoluico, a ftalida, o anidrido
maleico em menor quantidade e Oxidos de carbono. Estes 6xidos ,
mesmo para catalisadores seletivos, representavam de 20 a 25% do
orto-xileno reagido.

Andersson [29] estudou a rede de reagles para a oxidacdo
catalitica do tolueno e estendeu o tratamento para o orto, meta, e
para-xileno. Neste trabalho foi apresentado esgquema semelhante ao

de Bernardini e Ramaci [4].

1.3 - MODELO CINETICO

As correlacdes que permitem estimar a taxa da reac8o s8Ho de
extrema importincia para o0s processos de engenharia das reagles
quimicas. E possivel prever o desempenho de um reator e a sua
resposta As variagfes das condigdes operacionais quando se dispde
de um modelo para uma reacfio especifica.

Em uma reac8io catalitica onde um fluido na fase gasosa reage
com um c¢atalisador poroso, muitas etapas podem em principio
gcorrer. Para gque a reag¢fso acontega, € necessario gue haja o
transporte do reagente gque se encontra no meio f}uido para a
superficie do catalisador, seguido da difus3io através dos poros
para atingir os sitios cataliticamente ativos. Nestes sitios, a
reacdo tem lugar entre o©s reagentes gquimissorvidos ou entre um
quimissorvide e ¢ outro na fase gasosa ou ainda fisicamente
adsorvido. ApéGs a reac#o, o0s produtos sfHo dessorvidos, passam por
um processo de difus8o atravées dos poroes para atingir a superficie
do catalisador e finalmente sﬁq transportados desta superficie
externa até o meio fluido.

Normailmente uma ou mais destas etapas € limitante e este
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conhecimento & fundamental para chegar-se ao verdadeiro mecanismo
e ao modelo da reag8o.

Mars & Van Krevelen [12] estudaram a oxidac8o catalitica do
benzeno, tolueno, antraceno € naftaleno e propuseram um mecanismo
de duas etapas, oxidac8io e reducfio do catalisador, estabelecendo

um equilibrio dinAmico de acordo com o seguinte esgquema:

a) reagfio entre o 6xido e o hidrocarboneto na qual o

hidrocarboneto ¢ oxidado e o 6xido reduzido.

b} reacfo em que o O6xido reduzido € oxidado com 0, para

retornar ao seu estado de valéncia inicial.

A espécie considerada responsavel diretamente pela oxidacfo é o
ion 0% situado sobre a superficie do catalisador. A validade
deste modelo tem sido comprovada para varias reacBes de oxidacfo
catalitica e segundo Gates et al [30], o mecanismo de Mars & Van
Krevelen [12] prevalece nas reacdes de oxidac3io de hidrocarbonetos
catalisadas por superficies sGélidas. Da generalidade deste
mecanismo, Sachtler & de Boer {[31] postularam que a tendéncia de
um &xido ou combinac8o de 6xides de doar oxigéniowpode ter uma
importancia determinante na seletividade do catalisador. De acordo
com estes autores, se a reducso de um 6xido & facil, entd3c o
oxigénic pode faciimente ser doado para uma molécula oriunda da
fase gasosa e o catalisador, neste caso, deve ser ativo porém nHo
seletivo. Se, por outro lado, existir uma dificuldade em dissociar
o 0y em virtude da forte ligacH8o metal-oxigénio, o 6xido devers
ter uma baixs atividade cataiitiqa. Para as faixas intermediarias,
os 6xidos devem ser moderadamente ativos e ainda seletivos.

O processo de oxidacHo-redugdic foi descrito por Mars & Van
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Krevelen {12} considerando gue o© hidrocarboneto ¢ primeiramente

oxidado em um sitio ativo:

H + S* £A » Prod. + 8° {(1.1)
() (1-0)
onde
8 - fracl3o da superficie do catalisador que contém sitios
ativos S
&A - constante da taxa [mol/{(g s atm)].

Este agente oxidante €& provavelmente o© Oz_ proveniente da rede
catalitica.
A taxa de reoxidac830c dos sitios ativos foi estimada como
[1} 1"

proporcional a uma poténcia "n” da pressfo parcial do oxigénio e a

fraciio da superficie que nZo contém sitios atives (1 - 8).

s° + 0y g » st (1.2)

(1-8) (e)

sendo

£B - constante da taxa [mol/{g s atm)]

A taxa de reag¢do do hidrocarboneto e dada por:

r.= _H =& p_ 6 {1.3)

onde

PH = pressio parcial do hidrocarboneto (atm)



t = tempo (s)
A taxa de oxidac®o da superficie é&:

n
r =& Poz (1-6)

14

(1.4)

Se B® moléculas de oxigénio s3io necessarias para a oxidacio de

uma molécula de hidrocarboneto resulta que,

estacionario:

g & p, 0 =& 922(1-9)

Rearrumando a equacfo (1.5):

Substituindo a equacldo (1.6) na equacfio (1.3},

em estado

(1.5)

{(1.6)

obtemos a

seguinte expressfo para a taxa de oxidacHo do hidrocarboneto:

n
£A Pﬂ £B PO

d P, 2
= n *x
d t &Bpoz +35APH
ou
a P, ) 1
—
d t 1 . 5
8 P £ "

(1.7)

(1.8)
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Em raz8o do excesso de oxigénio utilizado Pzz permanece
praticamente constante. A equacfo (1.8} indica que para pequenos
valores de PH, a taxa da reagfio é de primeira ordem em relagf8io ao
hidrocarboneto e para grandes valores de PH, a taxa & de ordem
zero.

Shelstad, Downie e Graydon [11] e Juusola et al (9,10]
propuseram uma modificac8o no modelo de Mars & Van Krevelen [12]
sugerindo uma reacglio de superficie entre as duas espécies
adsorvidas da fase gasosa, o hidrocarboneto e o oxigénio. Este
modelo, também conhecido como modelo de adsorc8o estacionario
(SSAM), é idéntico ao redox proposto por Mars & Van Krevelen [12]
4 excecgio da constante de reoxidaclo que ¢é substituida pela
constante da taxa de adsorg¢#o do oxigénio. Portanto nfio €& possivel
diferenciar os dois modelos e as suas expressdes das taxas a
partir dos dados cinéticos. O modelo redox de Mars & Van Krevelen
[12] tem sido aplicado com éxito para varias reacdes de oxidacso

de hidrocarbonetos [9,26,27,28,32,33,34,35,36,37,38].

1.4 - COMENTARIOS

A comparacio dos Tesultados obtidos pelos diferentes
pesquisadores & quase sempre uma tarefa dificil, uma vez gue eles
usaram procedimentos experimentais, catalisadores e equipamentos
diferentes.

A variacdo na distribuiciio do produto e, conseguentemente, as
diferencas encontradas nas malhas deduzidas pelos varios
pesquisadores sdo causadas peigs diferencas na composic8o do
catalisador e no material do suporte e também nas condigdes

reacionais.
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A analise qualitativa da seletividade global pode fornecer
alguma informacdo sobre a sequéncia de reagfes envolvidas na
oxidacdo do o©orto-xileno, porém esta interpretacl3o dos dados da
taxa pode conduzir a resuitados n3c satisfatérios considerando-se
gue as seletividades medidas s%0 sensiveis a pequenas variacdes na
concentrac8o para baixas convers8es. Isto explica porgue alguns
pesquisadores incluem uma etapa qgue vai diretamente do orto-xileno
ao anidrido ftalico enquanto outros argumentam que anidrido
ftalico & formado seguencialmente via oS intermediarios
orto-tolualdeido e ftalida.

Além disso, a prépria distribuiciio dos produtos pode variar
como uma consequéncia das diferentes energias de ativac8o para as
varias etapas resultando que algumas etapas nSo ocorrem a
temperaturas baixas, mas sim a altas temperaturas, podendo deste
modo mascarar completamente alguma outra etapa que possua energia
de ativacfio mais baixa.

Foi ainda observado por Calderbank et al {22,23,24,25.26,27]
que o anidrido ftalico mostrou-se bastante resistente a posterior
sobre oxidacfZo quando o catalisador do processo americano foi
utilizado em um reator ndo isotérmico de escoamento empistonado,
mesmo para temperaturas maiores gue 500° C e tempos de contato em
torno de um segundo,

Do levantamento efetuade e com © objetivo de modelar
matematicamente um reator catalitico de leito fixo onde ocorre a
reaclo de oxida¢3c do orto-xileno, decidimos utilizar neste
trabaiho dois esquemas de reacHo, sendo um esquema simplificado
[7,13,14,1573, € O esguema proposto DOT Calderbank et al
[22,23,24,25,26,271.

Quanto ao modelo cinético, no caso especifico da oxidacgHo

catalitica, a literatura tem demonstrado gue o modelo redox de



17

Mars & Van Kreveien [12] tem sido usado de forma bem sucedida para
correlacionar os dados da taxa inicial na oxidac8io de diversos
hidrocarbonetos (%9,26,27,28,32,33,34,35,36,37,381, 0 que levou 2

adoc3o deste modelo no presente trabalho.



18

CAPITULO 2 - METODOS MATEMATICOS

2.1 - INTRODUCAO

Apresentaremos a seguir alguns métodos utilizados na soluc8o de
equacdes diferenciais (ordinarias e parciais) bem como o método de
Newton-Raphson utilizado para a resolucHo de sistemas de equacdes
algébricas n#8o lineares. Sera descrito também o método de
interpolaciio de Lagrange o gqual fornece valores situados em

posicdes diferentes dos pontos nodais.

2.2 - COLOCACACO ORTOGONAL

O método da colocaclo ortogonal [39,40,41,42,43,44,45,461 & um
método de residuo ponderado que é utilizado na soluc8o aproximadsa
de equacOes diferenciais e apresenta vantagens em relag8io a outros

métodos de colocacg#o:

- os pontos de colocacB8o sHo selecionados automaticamente,
evitando assim uma esceolha arbitraria {possivelmente

inadequada) pelo usuario, e

- o erro decresce de Tforma mails rapida com ¢© aumento do

numero de termos.

De um modo geral sua aplicgcﬁo consiste na aproximac8oc da
solucdo por fungbes previamente escolhidas cujos coeficientes s#o

ajustaveis. Estes coeficientes s8Ho determinados de modo a
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satisfazer as condicdes de contorno e a algum critério de
minimizaclio de erro entre a solucido exata e a aproximada.
Trés aspectos basicos caracterizam o método de colocacio

ortogonal:

a) a solugBo aproximada é expressa por uma série de

polinémios ortogonais, do tipo
m

¢ = E:aj P, , (&) (2.1)
=1

b) os pontos de colocag3o s3o as raizes do polindmio

ortogonal de maior grau;

¢} as variaveis dependentes s8c calculadas nos pontos de

colocac8o ao invés dos coeficientes de expansiio.

Considerandc a equacgldo diferencial

1

24,8 . ¢ g, =0 (2.2)

a solucio aproximada desta equac8o seria na forma de um polindmio

m
ym{qz) = Zai & = a, + a@ + azeez +... {2.3)

j=0

cujos coeficientes za\_1 dever8o ser calculados de forma a satisfazer

as condicdes de contorno da equacio {(2.2).

Substituindo a soluc3o aproxiﬁada {2.3) na equacio diferencial

{2.2) obtem—se:
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R(2,4.) = £(40,90 oot 4, @) (2.4)

onde R (e,qm) € o residuo que deve ser calculado de acordo com o
critério de minimizac8o estabelecido e representado pela integral

ponderada dos residuos

b
Jw(e} R(®,¢ ) de = 0 (2.5)

a

Utilizando a equag8o (2.5), & possivel calcular os coeficientes
do polinbmio.

A funcdo de ponderagiio W(e) é gque determina os varios tipos de
polindémios, sendo que na colocagfio ortogonal emprega-se a funcéo

delta de Dirac.

wW(e) = 5(e-ej) (2.6)

Combinando as equactes (2.5) e (2.6) e considerando ainda as

propriedades da func#o delta de Dirac tem-se:

b

JW(Q) R(es'}m} de = R(ej’gm) =0 | (2.7)

a

significando, neste caso, que o0 critério na determinac83o dos
coeficientes do polinbémio é a imposic8o de que o residuo avaliado
nos pontos de colocacdo sejam nulos.

No método da colocacfo ortogonal, a solucfic da equacgdo (2.2) é
dada por uma série de polindémios ortogonais cujos pontos de

colocac8o sic as raizes do polinémic ortogonal de maior grau.
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Definem-se os polindmios PH(@) de grau M e ordem M + 1 como

p (@) = E{}% @ (2.8)

i=0

Os coeficientes Cj da equacglo (2.8) si#o definidos de modo que

P1 seja ortogonal a Po’ P2 ortogonal a P1 e Po’ ou, de um modo

geral, P, ortogonal a P sendo K £ M-1. Na condigfo de

M k'’

ortogonalidade pode ser incluida uma func3o de ponderaclio W(e)z 0,

de modo que

b

J w(e) P (e) P (&) de = 0, K=0,1,...,M-1 (2.9)
a M=1,2,...,N

Para ilustrar o procedimentc vamos considerar W(«)=1, a=0, b=1 e

os seguintes polinbmios ortogonais:

Pela condicio de ortogonalidade tem-se:

i 1

J P, P, de = j (1+be) de = 0 (2.10)

1 3

j PO ?2 de = f (1+ce+de2) de = { {2.11)
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1 1

J P, Pz de = j {i+be) (1+ce}dea) de = 0 {(2.12)

A partir das equacdes (2.10}), (2.11} e (2.12) obtem-se:

b=“2,c=-“"6,d=+6

e
P= 1
L _ 1
P,o= 1 22 P(®) =0 p/e=—5
P2=1—6e+64z2 P, (@) = 0 p/@=_%m(ltmv'g)

e a soluc3io aproximada da equac83o (2.2} sera

4 = a PO(Q)-i-a

, P,(e) (2.13)

2

Para determinar as duas constantes a, e¢ a, & necessario avaliar
o residuc em dois pontos de colocacfio ortogonal que serZo as duas
raizes de PZ(E) = 0. Observa-se que todo o procedimento torna-se
automatico uma vez escolhida a funciio de ponderacdo W(e).

Na resoluc#io de problemas com condicdes de contormo, faz-se a
expans8io da soluclo em polindmios ortogonais onde 0SS Pprimeiros

termos que satisfazem as condig¢Bes s#o seguidos pela série gue

possui os coeficientes a determinar. Tem-se ent8o:

g =@ + e(l-&) Za{ Pi,_-a(@) . (2.14)
=1

A eguacdo (2.14) pode ser escrita na forma
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”""’Zbé P, (@) | (2.15)

" =Zd‘3 e ! (2.16)

Desta forma, em cada ponto de colocac80 tem-se:

n+2

yle) = Z dg e (2.17)
i=1
e
n+2
d y(e) Z -
- i - d; (i-1) se; 2 (2.18)
@ i=1
n+2
d'z'd’{ej) Z . i i-3
__2::;;—— = §=§di {(i-1) (4i-2) e {2.19)

Escrevendo as equacdes (2.17), (2.18) e (2.1§) em notacHo

matricial tem-se:

4 =94d (2.20)
d y
Wﬂgg (2.21)
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dzg
e = D a | {(2.22)
onde
o i-1 3
Q0 = %
c. = (i-1) @ ¢
Jjai B ;
{2.23)
3 _ . i-3
D, , = (L -1)(i-2) e
F,

a=9Q ¥ {2.24)

Substituindo a equacfio (2.24) nas equagdes (2.21) e (2.22)

obtem—se:

d 4y _ _1
s = C Q 4 {2.25)
2
d™g o Q"j
=R )4
d &2 = & (2.26)
ou
d ‘J’(QJ) n+2
— =ij" $(e;) (2.27)
dzﬁ(‘@j) n+2
5 = }: Bj,i q{mi) . {2.28)

d e
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Deste modo, as derivadas em qualquer ponto de colocacio podem
ser expressas como uma somatdria ponderada dos valores da funcgfo
nos pontos de colocacio,

As matrizes A e B dependem do polinébmio ortogonal escolhido.
Neste trabalho, serfio wutilizados os polindmios de Jacobi
considerando serem os mesmos os mais frequentemenie empregados.

Os coeficientes Aj,‘ e Bj,i s80 obtidos a partir das raizes dos
polindémios utilizando os algoritimos e subrotinas descritos por
villadsen {[41] que sugere o uso da dupla precisfio (dezesseis

algarismos significativos) na determinac#o dos pontos de

colocac8o, para evitar erros de truncamento.

2.3 - DIFERENCAS FINITAS

A aproximac8o por diferencas finitas ¢ um dos métodos mais
usados para integrac8o numérica de equacfes diferenciais parciais
[47,48]. As derivadas parciais s8o substituidas por quocientes de
diferengas das varifveis independentes e ¢ resultado ¢ usado para
aproximacido das derivadas. Em geral, o dominio de uma egquacgio
diferencial parcial & igual ao numero de variaveis independentes.

Vamos considerar, come simplificac8o, o0 caso especial de apenas

duas variaveis independentes
4 = 4 (Q,‘Z),

cujo dominio € bidimensional e pode ser representadc por uma
superficie plana. Os valores de ¢ em dois pontos (e,z) e
{e+h ,2+k’ ) estldo relacionados através da expans8o em série de

Taylior:



2 , — fa 'a
q(e+h,¢+k)-q(<§:,rz}+[ba@ + Kz
1 R . 2
* 21 [h e T K3z J ¥
1 la s a
T -1 [hae M
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{2.29)
onde o ultimo termo & dado por:
R = -k h,a+k,__a_“(e+§h,,z+gk.)
n_ nt! I e axz ¢ ’ !
0 < E< 1
{2.30)
isto é,
n
R, =0 [(1o1 + 1x1])]
{2.31)
Pela eguacfio (2.31) observamos que existe uma constante
positiva M tal que:
n
Rl sw (1wl wl)
com A e kK’ tendendo para zero.
Considerando-se a grade de pontos a seguir:
{i1-1,3+1) {i,j+1) {i+1, §j+1)
Az
(i-1, 1) l (i,3? (t+1, 4}

(i-1, §~1) €i,4~17

{i+1,1-13
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Expandindo em série de Taylor yi_ij e yi+1j em torne do valor

central # , Obtem-se:

i,1

2 3
A ) {Ae) {Ae)
= '91,1 ~ A 4.t {2! - 4 - A% 4 + &

xx 3! X 4! 1}xxzm

qi—-i,j

2 3 4
+ be gy + (Ae) 4 + (Ae) 4 + (A=)
x 21! 3

9“1,3 = qi,j xx XXX 4! yxxxx
3 a°
onde, 4 = “”“jﬁ_s 4 = ___2__, etc., e todas as derivadas s8o
x 0 & xx a ea

avaliadas no ponto {(i,j).

A partir destas duas expressdes, isoladas e adicionadas ou
subtraidas uma da outra, nés obtemos as seguintes expressdes de
diferengas finitas para a primeira e segunda derivadas no ponto

(i, 3) :

4 - ¢,

gg = —tld el 4 o(se) (2.32)
¥, .~ ¥,

S = el il o o(se) (2.33)
3¢ N Y101, 7 %14, 2
3 e - 5% & + Of (o) ] (2.34)
2 4 + 2 4 + 4
6"*2 = —=td 2] 13 4 or(ae)?] (2.35)
3 e (A &)



28

As expressdes (2.32), (2.33) e {2.34) s3dio conhecidas como
féormula de diferencas finitas para a frente, para tras e central

respectivamente.

a” ¢
Formas seme lhantes existem para g 4 e
z 2
3z
Também pode-se demonstrar gue
629 91+1,j+1 - 91-1,j+1 - 9i+1,3-1 + 91~1,3-1

& Oz 4 Ae A2

2

+ O [( A + Az )]

(2.36)

Por conveniéncia, o operador de diferenca central 6x pode ser

usado ocasionalmente, Ele & definido porv

¥ie172,3 T ¥ 1-1s2,
Sx 41,j = ) (2.37)
portanto
, Yo,y T 2%, T b
) 4 0= {2.38)
X i,3 (Am}z

Procedimento analogo pode ser desenvoivido para a primeira e
segunda derivadas no ponto (i+1/2,j}) obtendo-se as seguintes

expressdes:

L¥ -5 ¢ 4+ (1-8)8_ ¢ (2.39)

d & X "i,i 1¢1,4
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2

+ (1-8)8% ¢ (2.40)
5 &2 i,i X Yi+1,3

onde 0 s 8 < 1.

Quando @ & igual a 1/2 tem-se o método de Crank & Nicholson

[47,48] e pode—se escrever:

3 4 . ! “1,3+1 - ¥ -1 + g‘+1,j+1” ¥ 141,51
g & 2 2 A® 2 A
(2.41)
3’y _ 1 ¥ 501~ 2 Y079
2 2 2 *
3= (4 &)
Y000 T 2%, Y4 50
,z , {(2.42)
(& @)

2.4 - RUNGE-KUTTA

Os métodos de Runge-Kutta [47,48] qgue s3o utilizados na solucHo
aproximada de equagodes diferenciais ordinarias tém trés

propriedades distintas:

a) s3o métodos de um estagio, de modo gue para determinar

4 precisamos somente da informacfio disponivel no ponto

ntl

s & H
precedente, IRER

b) eles concordam com a série de Taylor até os termos em nF,

onde p assume valores distintos para métodos diferentes e
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& chamado a ordem do método;

c) eles nBo exigem o© calculco de quaisguer derivadas de

{(&,4), mas somente da propria funcHo.

A terceira propriedade é gue faz estes métodos mais praticos do

que os que utilizam as séries de Taylor.

2.4.1 - METODOS DE RUNGE-KUTTA DE SEGUNDA ORDEM

Seja
qj!n'l = gj'*' h ¢(ej, ng h), j = 0,1,...,!!!“'1 (2-4‘3)
fazendo-se ¢{(&®. , 4., h) = a K.+ PK, e substituindo-se na equacio
d 3 1 2
(2.43) resulta:
9j+1 = qj + h (= K, + B Ka), i=0,1,...,m-1 {2.44)
Sejam
\
K, = 5(68}, 4,)
K, = £ [mj + ph, ¢, + ah £(ej,9j)} ' (2.45)
)

As constantes o, B, p e g nas equacdes (2.44}) e {2.43) devem
ser determinadas para gque se obtenham métodos de Runge-Kutta de

segunda ordem. Para isso o0s seguintes passos devem ser seguidos:
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O . . 4 +
l-passo: exXpande-se Kz numa série de Taylor de duas wvariaveis,
. 2
abandonando~se todos os termos a partir do termo em h°,

inclusive:

= o £ 3 £
K, = é(e,,4,) + P h—F2 (2,4) +qhie,4) 5 (e.¢

;)

+ o (h%) (2.46)

Substituindo-se (2.45) e (2.46) em (2.44)

= 2 8¢
§j+1"‘}j“‘h[(“"‘ﬂ)g(ejsgj)]*h{ﬂp 8 & (@ ,4 ) +

o f 3
+BQ£(st‘fj) 5 & (Qj,‘éj)]-i-(?(h)

(2.47)

prasso: expande-se a solugso teb6rica ¢(®) em torno de ej até o

2z ,
termo em h , inciusive:

2
$le+h) = gle) + =i He, 4(e)) + - £ (e 4ie))) + o (n°)

(2.48)

Como
£V (@ 4(e)) = S (2 4(e)) + Lie pe)) S (2 pe)))
{(2.49)

Substituindo (2.49) em {2.48) tem-se:

h “[ 3¢
g(e+h) = 4(2) + 0 £(e,,9(e)) + B [TE (e 4(e))

+ bie pe))SE— (@ g )] + 0 )
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32passo: comparam-se os termos de mesma poténcia, com relacHdo a h,

em (2.47) e {(2.50) e faz-se 4, = ¢ (ej).

Be ,4(@)) = («+B) £(e,¢)

9 ¢

Bo-—SE—(e, ) + 8 atle,s) St (e.4)

Das duas igualdades acima, obtem-se o sistema nfo linear:

a+ B =1
Bp=1/2
Baq=1/2

42 passo: resolve~se o sistema (2.51). O sistema possui

L [ (e 0o + ble u(e)) FE— (e uie))]

(2.51)

quatro

incoégnitas e trés equacdes; uma das incédgnitas pode ser

tomada arbitrariamente. Para a escolha B = 1/2, tem-se
o = 1/2, p=1@e q = i. O Runge-Kutia de segunda ordem
sersa
= ¢+~ (K,+K,) j=0,1 m-1 )

4}‘“_1 § ) " ol 34y o0y

K'}. = £ (QJS‘J'j) ¢ (2‘,52)

K, = £ [ ®, + h, ¢+ h £ (ej,gj}] )

Para a escolha B = 1, tem-se o = 0, p = /2 e g 1/2. ©

Runge-Kutta de segunda ordem sera:
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il
o

Lot
-+
=
=

> (2.53)

-~
Hi
o

(‘Bj s’y’j)

B h h
Kz - £ [ &J + 2 ,gj + 2 £ (m.i "}j)]

O método expresso pelas equacHdes (2.52) & conhecido como método
de Euler melhorado e o das equacles (2.53), como método de Euler
modificado. E &bvio que o sistema (2.51) possibilita a obtenciio de

uma infinidade de métodos de Runge-Kutta de segunda ordem.

2.4.2 - METODOS DE RUNGE~KUTTA DE ORDENS MAIS ELEVADAS

O0s métodos de Runge-Kutta de ordens mais elevadas s3oc cobtidos
de modco semelhante aos de segunda ordem. Os métodos de terceira

ordem, por exemplo, possuem a funcHo incremento
¢(st ‘g’js h} =‘1K1+BK2+7K3,

onde Ki, K, e K3 aproximam derivadas em varios pontos do intervalo

2

EXEE

Agqui faz-se:

K

e‘i(mj,qj)

K, =&(@® +Dph ¢ +ahK)

i

K, = 3{@j + u h, #j + 5 h Kz + {(u-s}h K;]
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Para a determinac3o de a, B, ¥, p, 49, s, u expandem-se Kze K3
em torno de (ej,qj) numa série de Taylor de duas incdognitas.
Expande-se também, numa série de Taylor, a solucdo tedrica ¢ (@)

em torno de 42}. Os coeficientes de mesma poténcia de h até h’

inclusive, s&%o igualados chegando-se ao sistema:

a+ B+ Yy + 5 =1

gb+uc=1/2
4 {2.54)
qz b + uz c = 1/3

cps = 1/6

Duas incdgnitas no sistema (2.54) s3o arbitrarias. Um método de

terceira ordem bastante conhecido é ¢ seguinte:

h .
R (K, + 4 XK, +K,), i=0,1,...,m-1)

le 5 (mjsgj)

h h {2.55)
K=¢ (& +—— , ¢, + 35— K,)
K,= 4 (ej + h , 4, *+ 2 h K, - h K,)) /

Dentre os méiodos de Runge-Kutta o mais difundido nas rotinas
de calculo &€ o de quarta ordem. Este método de Runge-Kutta pode

ser definido pelas cinco seguintes equagdes:

1
o«
+

Y
(K1 + 2 K2 + 2 K, +K )

§j+1 4

jzag}-gea-,m‘l

_ h h {(2.56)
K, = £ (2, + 5= , 4, + —— K)

- o _h
K3 “ 5 (m_j + 2 b3 "a‘j + 2 KZ)

- J
K, = £ (ej + h 91 + h Ka)



Este método

relativamente facil de programar.

2.5

- METODO DE NEWTON-RAPHSON

& bem popular pois €& bastante exato,

35

estavel e

O método iterativo de Newton-Raphson [48,49] & utilizado para

se determinar a soluc8o de um sistema de equacdes algébricas n#o

lineares.

Seja o sistema de equacdes algébricas n8oc lineares:

'e‘i (@1 ’ez’ T ’en)
AR CEERRL A
zn(ai ‘lez"‘ '.'Qn)
ou

Fi(m) =0 , I=

Expandindo Fi(e)

i}

1,..

3
0

0

.,ﬂ

J

(2.57)

em uma série de Taylor em torno de e: e

considerando apenas oOs

zi{m‘l!mz!""?en)
(e e, ...,2)
Lle @, . . ..e)

i

dois primeiros termos da série,

[+ Lt
£,(e,e

L+
+ (en—en)

<O o

f (e & ,..

e 52

2 1 2

QO
+ (en—an)

L+ Lt
£ (e, e

E+]
+ (mn—en}

2

27"

L+
R

3¢,

3 &
n

T
L ,e)

3 &
n

i

a ¢
(ei—ez)wwwmlm+
8 ®,

o ¢
(@ —@ ) mmmmmme
T T

3 ¢
(@, -@] )——1t
3 =

temos:

3

¢ (2.58)
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Definindo
dJ Fi{e)
£§,,_i(e} = 5 =
e a matriz
Gle) = (£ (), t1<isnels=<jsn

Rearranjando o conjunto de equacdes fornecido por (2.38) e

colocando~-oc na forma matricial obtemos

Gle,) 8 = - Fle) (2.59)

onde o vetor Gk, soluglic do conjunto de equacBes algébricas

lineares é dado por

k k k+1 {2.60)

pesta forma, a partir dos valores iniciais de # podemos
calcular F e a matriz G ( matriz Jacobiana) resolvendo entdo o
sistema através da eliminac3o de Gauss ou da inversf3o de matrizes.
Com ©os novos valores de ®, o mesmo procedimento € seguido até que

o critério de convergéncia estabelecido seja obedecido.

2.6 - ELIMINACAO DE GAUSS

A eliminac8o0 de Gauss [48] €& um dos métodos diretos para a
resoluclio de sistemas de eguaglfes algébricas lineares.

Seja o seguinte sistema linear

L ' (2.61)

A principal caracteristica deste métodoc consiste no fato de que
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o sistema (2.61) é transformado em um sistema triangular superior
equivalente o gqual & resolvido por substituicHo.

A fim de minimizar os erros decorrentes dos arredondamentos das
diversas operacgdes matematicas {muitiplicacHo, divisio ou
subtracs8c), & feita a pivotacHo parcial gue consiste em reordenar
as ultimas n—-k+1 linhas da matriz A de modo que o maior dos
coeficientes, em valor absoluto, da k-ésima coluna esteja na

k-ésima linha.

2.7 - METODO DE INTERPOLACAO DE LAGRANGE

Dado um conjunto de n pares de pontos (ei,gi), i=90,...,n, &
possivel determinar apenas um polinémio de n-ésimo grau capaz de

satisfazer as restricgdes

P (e) = ¢

ou seja, a curva do polinbmio passa através de n pontos no plano
de (=,4).

C polindmio de interpolac8o de Lagrange [50], no gqual as
ordenadas figuram explicitamente e onde, para alguns conjuntos de
pares de dados, os pontos—base n#3o precisam estﬁr igualmente

espacados, €& dado pela seguinte expressfo

s (¢ - @)
H J
P (@) = E: + (@ - gj) (2.62)

L =G j=i
J#1

onde Pn(m) ¢ o valor da func¢io ¢(2) no ponto de interpolacHo.
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2.8 - COMENTARIOS

Os meétodos numericos descritos neste capitulo serfio utilizados
para resolver os sistemas de equacdes diferenciais parciais,
equacdes diferenciais ordinadrias - probiema do valor de contorno
ou equacdes diferenciais ordinarias ~ problema do valor inicial,
resultantes da modelagem matematica de um reator catalitico de
leito fixo.

A aplicac8io dos diversos métodos requer a determinacdo de
parametros especificos para cada um deles. Estes parametros foram
obtidos através de métodos de tentativa e erro nos quais valores
diferentes foram testados até encontrar um conjunto gue atingiu a

precisfo desejada em um intervalo de tempo considerado razoavel.
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CAPITULO 3 -~ MODELAGEM MATEMATICA

3.1 - INTRODUCAO

A modelagem matematica de um reator cataiitico de leito fixo no
qual estda ocorrendo a reac¢do de oxidacdo do orto-xilenoc para a
obtencio do anidrido ftalico & um desafio. NH#o apenas poTr causa da
complexidade do esguema de reacdes mas, principaimente, pela alta
exotermicidade do sistema. Desta forma, ¢ um recurso importante na
analise do reator e de grande utilidade na implementac8o de
técnicas de controle avangado nestes reatores.

A modelagem matematica constitui nos dias de hoje uma poderosa
ferramenta para a analise de processos da indidstria quimica. Um
modelo matematico pode ser entendido como a descrigfo matematica
de alguns aspectos do comportamento do sistema ou subsistema
estudado de maneira a permitir uma representacido adeguada deste.

Neste capitulo, apresentamos aspectos gque foram considerados no
desenvoivimento da modelagem matematica de um reator catalitico de
teito fixo.

H& dois enfoques bésicos na modelagem de reatores cataliticos.

O primeiro enfoque, a modelagem preliminar, é baseado na
extrapolacfio de dadoes experimentais scobre a cinética da reacl3io e
os parametros de transporte {freguentemente estimados a partir de
correlacBes encontradas na literatura) para predizer o desempenho
do reator operando em escala comercial.

No segundoe enfogue, a modelagem envolve a verificacfio e
modificacBes subseguentes, se necessarias, das predicdes aplicadas

a uma planta piloto.
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3.2 - REATOR TUBULAR DE LEITO FIXO

0s reatores do tipo tubular s8o {frequentemente usados na
industria quimica tanto para reacdes homogéneas em fase liquida ou
gasosa como para reacdes heterogéneas gas-s6lido, liquido-sélido,
gas-liguido ou liquido-liguido sendoc que a maioria dos processos

cataliticos ocorrem neste tipo de reator.,

s

e ot o e

ALIMENTAGAO
2 )

N

REFRIGE-
RANTE

S e e e R R
S R R R

R %

REFRIGE ~ i

RANTE L J
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ANENUER A AR RAAR AR AR RA RN RTANRARARARAANNSAARANNANAY
ALEEEEAEEREAARARAR LA AR RR LA SN A TR AR FAR VAN NAANAANY

AEEERALAERAREA DR HAEA R R VAR ER AR A RAR U SRR A RANNY

SRR

mes s Ges s dma Bes Swd el Bek Srd TR BRS Snt Bes Mol Sl Bes el el med e

PIS—

,

a) REATOR MULTITUBULAR b} TUBO UNICO COM TEMPERATURA
DA PAREDE CONSTANTE

Fig. 3.1 - Esquema de um reator catalitico de leito fixo

Reatores de leito fixo s3o normalimente de grande capacidade e
ndo consistem apenas em tubos recheados com o catalisador sélido.

Fazem também parte do sistema de reagf¢c os equipamentos auxiliares
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para o processamento do gas tais como: alimentagfio, compressdo,
aquecimento ou resfriamento e unidades de apoio. Estes reatores,
quando utilizados para reagdes exotérmicas, s8Ho normalmente do
tipo trocador de calor onde as particulas do catalisador s#o
depositadas dentro de tubos sob a forma de leito fixo e o meio
refrigerante circula por fora dos mesmos para manter temperaturas
razoaveis de Trteag8ico (Fig 3.1-a). O reator pode ser modelado

considerando-se um tubo uUnico (Fig 3.1-b}.

3.3 - ETAPAS DE UMA REACAO HETEROGENEA

Embora as reacdes heterogéneas possam ser de diversos tipos, os
exemplos de maior interesse em geral se concentram na Aarea das
reacBes cataliticas gas-sélido.

Os principios da cinética das reacles homogéneas permanecem
validos para a cinética das reacdes cataliticas heterogéneas.
Entretanto, deve-se sempre levar em conta que, nas reacfes
cataliticas heterogéneas, as variaveis que afetam a taxa da reaglio
{concentracgles, temperaiura, etc.)} devem ser avaliadas no ponto
onde a reaclio efetivamente se d&, isto &, junto aos sitios ativos.

A descrigBo dos sistemas heterogéneos torna-se mais dificil
porque nem sempre o valor das varidveis junto aos sitios ativos é
o mesmo do seio do fluido. Esse ultimo é normaimente medido ou
especificado e, assim, é fundamental que se possa relacionar os
dois valores mencionados para gque se possa expressar & taxa global
da Teacio em termos dos valores das variaveis no seio do fiuido.

Quandoc se estuda uma reag8o catalitica gas-sdiido, deve-se
ievar em conta as diversas etapas envolvidas guando moléculas

do(s) reagente{s} se deslocam do seio do fluido até o sitio ativo
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no interior do catalisador, reagem, e as moléculas do(s)
produto(s) se movem de volta para o seio do fluido. Estas etapas

SHO:

a) transporte dos reagentes do seio do fluido até a superficie

do catalisador;

b) transporte dos reagentes ao longo dos poros do catalisador;

¢} adsorc8o dos reagentes nos sitios ativos do catalisador;

d} reacso quimica entre as espécies adsorvidas nos sitios

ativos;

e) dessorcio dos produtos dos sitios ativeos do catalisador;

f) transporte dos produtos ao longo dos poros do catalisador;

g) transporte dos produtos da superficie do catalisador até o

seio do fluido.

As etapas (a),{(c),(d),{e) e (g) s#Ho processos consecutivos,
podem ser analisados separadamente e, para um sSistema em regime
estacionario, apresentam todas a mesma taxa. As etapas {a),(b),(f}
e (g) sHo processos fisicos enquanto as etapas {c),{d) e (e) sHo
guimicos. Se o0 catalisador ¢ ndo-poroso as etapas (b) e (f) n#o

precisam ser consideradas.
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3.4 - TAXA GLOBAL DE REACAO - CATALISADORES NAO-POROSOS

No caso dos catalisadores n#o-porosos, conforme mencionado

anteriormente, bastam ser consideradas as etapas:

a) transporte dos reagentes por difusfio do seio do fluido até a

superficie do catalisador;

b) reaclio na superficie, incluindo as etapas de adsorg3o e

dessorc#o;

¢) transporte dos produtos por difusfio da superficie do

catalisador até o seio do fluido.

Seja o0 caso de uma reacgHo gasosa catalitica irreversivel cuja

cinética intrinseca & de primeira ordem
A

Nesse caso, CcOmo a concentrac8o de R nfo afeta a taxa de
reac80, a etapa (c) acima n3oc precisa ser considerada. Assim,

pode-se escrever:

- para a taxa de transferéncia de massa (transporte) dos

reagentes

X

om = £, 95(C - c®) (3.1)

- para a taxa de reaclio quimica intrinseca

% = & 5 (3.2)

onde

ﬁa@“ taxa de transferéncia de massa [mol/(g s)l
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&g - coeficiente de transferéncia de massa (cm/s)

ag- Area externa do catalisador por unidade de massa (cmz/g)

¢ - concentrag8o de A no seio do fluido (mol/cms)

c:S - concentraclio de A junto A superficie do catalisador
(mol/cma)

ﬂk - taxa de reacfo quimica por unidade de massa do catalisador
[mol/(g s)i

8 - velocidade especifica {(constante de velocidade) de reacfo

por unidade de massa de catalisador [cm3/(g s)1]

As equagdes (3.1) e (3.2) ilustram o gque foi dito
anteriormente. A taxa intrinseca da reacHfo depende da concentracéo
junto a superficie, Cs, que pode ser relacionada com &
concentrac8o no seio do fluido usando-se a eguacdo (3.1}.

Assim, sabendo gue no regime estacionario as duas taxas acima

s8%0 iguais, tem-se:

Rem = Ty = (-F,) (3.3)

sendo

{- RA} a taxa global da reacio

Pode—-se entio escrever

£ a{c -C) =4.c° (3.4)
q s
z, = & ag(C - c®) (3.5)

Da equac3o (3.4) tem-se

i

C - C {3-6)
1+ &/ ﬁg ag
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A equacfio (3.3) mostra que a concentra¢lio na superficie ¢
sempre menor gue no seio do fluido e essa diferenga sera tanto
maior gquanto menor for o coeficiente de transferéncia de massa &g
ou, em outras palavras, quanto maior for a resisténcia a

transferéncia de massa.

Usando as equacdes (3.3) e (3.6)

1

I
b
i
8
0
&
O
"
i
Q)

(-R. )} (3.7)
A vm M 176 + 1/6 a
g 8
(-%,) = Eglobalc (3.8)
sendo
1 i i
= + (3-9)
ﬁglobal & ég aS

Assim a egquacido {(3.8) fornece a taxa global da reacfo como uma
funcfo da concentragfo no seio do fiuido e de parametros que sio

medidos ou estimados independentemente.

3.5 ~ PROCESSOS DE TRANSPORTE EM UM REATOR DE LEITO FIXO

Para predizer o comportamento de um reator catalitico de leito
fixo é necessario formular um modelo matematico para descrever a
ocorréncia simultinea de transferéncia de calor e massa e reacio
guimica dentro do sistema.

Quando ocorrem, no reator, reacfes altamente endotérmicas ou
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exotérmicas, &as variac¢des na temperatura do leito s3o muito
grandes para © us0o de uma temperatura média efetiva. Assim, as
condicdes no reator devem ser calculadas etapa por etapa. Deste
modo ¢ gque, conhecendo as condi¢des na entrada e/ou na saida, as
condicBes em gualquer ponto do reator podem ser calculadas.

Dois tipos de processos de transporte estf8o envolvidos em um

reator de leito fixo [51.52,531:

a) Transporte interparticuia - ocorre entre porcdes de fluido,
entre particulas do catalisador e entre a corrente fluida e
a superficie do catalisador. Explica também, de forma
satisfatéria, a troca de calor através das paredes do

reator.

b) Transporte intraparticula - envolve a transferéncia para o
interior das particulas de catalisador se estas forem

porosas.

A modelagem de um reator de leito fixo consiste na combinacdo
destes processos de transporte e da cinética guimics.

Os efeitos interparticula s8o manifestados através dos
gradientes radiais e axiais de concentracifo e femperatura no
reator como um todo e dos efeitos de transferéncia na regifio da
interface fluido-superficie do catalisador onde, geralmente, os
efeitos de transferéncia de calor tornam-se mais importantes.

Varios modelos tém sido propostos para o transporte
interparticula e eles diferem na capacidade de explicar a
dispers3c radial e axial de calor e massa. Nestes modelos os
processos de transporte s8c descritos em termos da condugloc e da

difusfico efetiva. Alguns dos modelos para tfransporte interparticula
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s¥o listados a seguir juntamente com os tipos de equaclBes e a

natureza da solucHo:

a) Modelo: unidimensional, isotérmico e escoamento empistonado.
Solugdo: para a maioria das eXxpressdes cinéticas pode ser

obtida uma soluc8io analitica

b) Modelo: unidimensional, nio isotérmico e escoamento
empistonado.

Soluc8o: equacdes diferenciais ordinarias, simulténeas, nfo

lineares, Problema do valor inicial. Torna-se

necessario uma sclucfdo numérica.

¢} Modelo: wunidimensional, com dispers83io axial de calor e
massa.

Soluc8o: equacdes diferenciais ordinarias, simultianeas, n#o

lineares. Problema de valor de contorno. Torna-se

necessario uma solucido numérica.

d) Modelo: bidimensicnal, nio isotérmico e ggcoamento
empistonado.
SolucHo: equacles diferenciais parciais, parabdlicas,

simuiténeas, ndo lineares. Torna-se necessario

uma soluc8o numérica.

e) Modelo: bidimensional, com dispers8io axial de calor e massa
{caso geral).

SolucsHo: egquacgdes diferenciais parciais eiipticas,

simultineas, n#3o lineares. Torna-se necessario

uma solucio numéricsa,
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O modelo mais geneérico para reagfio na fase sélida envolve
transporte de calor e massa intraparticula .

O iransporte intraparticula, isotérmico e n3o isotérmico, foi
analisado para uma grande quantidade de expressdes da taxa
cinética e geometrias da particula do catalisador [54].
Geralmente, o gradiente de concentracio dentro da particula & mais
importante que o© gradiente de temperatura embora possam ocorrer
excecdes, dependendo da espessura da camada do catalisador, dos
coeficientes efetivos de transporte e da taxa de reac8io nos poros.

Alguns dos modelos para a fase sélida, em varios sistemas de
importancia que representam situagles reais, juntamente com a
natureza da solucfio na avaliac8o da taxa global de reacio, sido

sumarizados a seguir:

a) Modelo: nenhuma influéncia dos processos de transporte
intraparticula e na interface (modelo pseudo
homogéneo).

Soluc8o: simples substituicg8o da expressfo cinética.

b} Modelo: transporte de masse intraparticula dominante.
Solucfio: problema de valor de contorno. Uma soluc#o
analitica pode ser obtida apenas para reaclo de

primeira ordem.

c) Modelo: transportes de calor e massa intraparticula
dominantes.
Solucfio: problema de valor de contorno n#o linear. Torna-se
necessario uma Sogucﬁo numérica.
4a) Modelo: transportes de calor e massa na interface

dominantes.
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Solugfo: equacdes algébricas ndo lineares. Torna-se

necessario uma soluc8o iterativa.

e) Modelo: transportes de calor e massa na interface e
transporte de massa intraparticula dominantes

{(modelo da particula isotérmica).
Solucido: Torna~-se necessario uma‘solucﬁo numérica exceto

para reacfo de primeira ordem.

f)} Modelo: transportes de calor e massa intraparticula e na
interface dominantes (caso geral).
Soluc8io: problema de valor de contorno n#3o linear. Solugio

numérica & essencial.

Resolvendo o modelo apropriado da fase s6lida para avaliar a
taxa global da reacfio, qualquer destes modelos pode ser associado
a qualquer dos modelos de transporte interparticula para obtermos

as equacdes de modelagem do reator.

3.6 - MODELOS PSEUDOHOMOGENEQO E HETEROGENEO

A representaclic matematica dos fenBmenos qgue ocorrem no
interior de um reator, no qual acontecem Teagbes cataliticas
heterogéneas, pode ser feita segundo modelos pseudohomogéneos ou
modelos heterogéneos e certas suposicdes devem ser assumidas para
escrever, de forma realistica, as equagBes de conservagido para um
reator de leito fixo.

Dependendo das suposicSes consideradas, resultam diferentes

modeios para o reator. O modelo mais simples €& o modelo
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pseudohomogéneo ., no qual a fase fluida e a fase sélida
(particulas do cataiisador) s3o tratadas como homogéneas e o leito
catalitico é tratado como um uUnico meio continuo sendo a taxa
global avaliada na temperatura e na composig83o da fase fluida, o
gue & equivalente a supor que a temperatura e a concentracfo da
fase s6lida s8o0 as mesmas da fase fluida nas vizinhancas. Em tais
casos, aplicam-se as equages de conservacio para reatores
homogéneos nos guais apenas uma fase estd envolvida.

Entretanto, na realidade, existem resisténcias ao transporte
dentro das particulas do catalisador e também através da interface
entre as fases fluida e sélida. A reacfio ocorre na particula, a
taxa global ¢ avaliada na superficie do catalisador e a fase
fluida ¢é simplesmente um meio gque fornece o0s reagentes e
transporta os produtos, sendo a ligac3o entre as duas fases
realizada através dos pProcessos de transporte. 0 modelo
heterogéneo representa precisamente este fato & nele as fases
sHdlida e fluida s8c tratadas separadamente.

0 procedimento para a modelagem de reatores homogéneos e
hetercgéneos € essencialmente ¢ mesmo e consiste das seguintes
etapas [51,32}%:

a) formulacfo das equacdes de conservacéb para ¢ tipo

especifico de reator envelvido;

b) introduciio das expressdes apropriadas relativas as

taxas de transferéncia de massa e energia;

c) introduc8io da equacfo da taxa de reacHo apropriada;

d) resclucio das equacdes de conservac8o resultantes.
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A partir das suposi¢Bes adotadas na elaboracdo do modelo do
reator, este podera ou ndo levar em consideraclio o gradiente
radial de concentracio e temperatura bem como, a dispers3io axial.

Se gradientes radiais s3o ignorados, as equacdes do modelo s3o
equacBes diferenciais ordinarias. Quando gradientes radiais de
concentrac8o e temperatura s8o considerados no modelo, s3o obtidas

equacdes diferenciais parciais.
3.7 - HIPOTESES SIMPLIFICADORAS DO MODELO PSEUDOHOMOGENEO

Ao deduzir as equacfes de um modelo matematico, & necessario
fazer um conjunto de hipdteses que permitam simplificar as
equacdes basicas do balanco de modo a obter modelos facilmente
utilizaveis.

S50 admitidas as seguintes hip6teses simplificadoras para o

equacionamento do modelo matematico:

a) n3o existe formacdio de caminhos preferenciais para o

escoamento;
b) suple-se escoamento empistonado a entrada do reator;
c) gradientes intraparticula est3o ausentes;

d) o numero total de moles fluindo através do reator e a

pressio no reator permanecem constantes;

e} a concentracfo do oxigénio & suposta constante no reator:
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f) a transferéncia de calor pelas extremidades do reator (Z=0 e

Z=ZF) @ desprezivel;

Z) auséncia de gradientes na direcfio angular {simetria

cilindrica);

h) o modelo pseudohomogéneo é valido, isto é, & taxa da reac8o

& avaliada na concentracfo e temperatura da fase fluida.

3.8 - EQUACOES DE BALANCO PARA O MODELO PSEUDOHOMOGENEO

De acordo com este modelo, sistemas heterogéneos podem ser
tratados como homogéneos, sendo necessario, no entanto, escrever
os termos referentes a equag8o da taxa em funcBo da taxa global da
reacHo.

As velocidades nos balancos de massa e energia s83o velocidades
superficiais, isto &, s%o0 as velocidades calculadas com base na

secd3o reta total do reator.

3.8.1 - BALANCO DE MASSA

Considerando um reator tubular, a equac3io de conservacio da
massa & obtida aplicando-se o balanco de massa 2 espécie 4 no
elemento de volume anular (2 11 2 M Az), fixo no espaco, atraveés
do qual a mistura reagente esta fluindo.

Dentro do elemento de volume, 4 pode ser produzide por reacio

. *
gquimica a uma taxa RL



Fig. 3.2 ~ Elemento diferencial de volume

As varias contribuicBes do balanco de massa sH80:

Taxa

Taxa

Taxa

Taxa

Taxa
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de acamulo de mas

sa da espécie 4

o P;

(21 A Ar Az)
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de massa da espéc

(2~ &%) by 4y,

de massa da espeéc

(20~ M) o 4y,

de massa da espéc
(201 2 Az) p-i,
de massa da espéc

(21 2 Az} p; “@(4}}

ie £ que entra em z

z

ie 4 gque sai em z + Az

z+Az

ie 4 que entra em 4

4L

ie i gque sai em 4 + A

A+hAn

de producHo da espécie 4 por reacfio quimica

(20 2 M Az) R}
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{(3.10)

(3.11)

(3.12}

(3.13)

(3.14)

{(3.15)
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sendo

Rz ~ taxa de reac8o baseada no volume de fluido {mal/{cm3 s)]

p; - massa especifica do componente i (g/cmg)
u, - velocidade de 4 {(cm/s)

Expandindo os termos avaliados em (4 + M) e (z + Az) em torno
dos pontos 4 e 2 respectivamente, e negligenciando as diferenciais

de segunda ordem, a equacio de balanco pode ser expressa CORO:

3 p,; 8 (p; 4, ) 1 8 (vp, 4, )
i 4
L (z)” 4L L) + R: (3.16)
a i Jd z " a8
e como
c;, = fi
4L ML
onde
CL - concentracgido molar de 4 (mol/cma}
M; - peso molecular de i< (g/mol)
a eguacio fica
a c. 3 (C;, 4, ) 1 3 (2 C, u, )
4 _ L Ay’ IEA LI Rz (3.17)
g i 3 z A da

Sendo ji o fluxo molar difusivo {moi{(cmz s)1 dado por

Jg =Gy -4 = - D VG

e, supondo a velocidade na direc8o 4 desprezivel, os coeficientes
de dispersfio e a velocidade na dire¢8o 2z constantes, a eguacio

(3.17) pode ser escrita como



535

2 2
3 C. 3" C. d C, 3" C. i g cC,
4 i 4 i 4 *
- Dz %2 Al —— D/L‘ > + + R.
a i L 48 z a3 z i} 8 1 aa

(3.18)

Considerando que o0 elemento anular de volume &€ de um reator de
leito fixo, chamando de RL a taxa baseada no volume da particula,
ela sera multiplicada pelo fater (1 - EB),

A equacio de conservac#o de massa resulta

2
a3 Ct a C& a CL
sT = 32 > - ar
a i i 8z d z
at c; 1 dc,
+ 3 + + {1-€_) R, (3.19)
4'1 a 4.2 2 aa B bt

onde

v - velocidade superficial do fluido (cm/s)

ﬁz ~ coeficiente de dispers8o axial (cmz/s)

31 -~ coeficiente de dispersfio radial (cmzfs)

£, = £B+(im£B}£P - porosidade total

€y ~ porosidade do leito,

€, = porosidade no interior da particula do catalisador

Ek - taxa de reag¢fo baseada no volume da particula [mol/(cm3 s)1

3.8.2 - BALANCO DE ENERGIA

A equacfo de conservac8o de energia pode ser obtida de maneira

anadloga 2a equac3io (3.19), ou seja através de um balanco de

energia:
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3(p C,7) 3% g 3 (pc, 7)
£ = X ——-—-—E_-—'—--—‘!J
T 3 ¢ 2 3z 3 z
at g 1 ag
+ X + +(1-€)) ) (-BH_) R,
i 3 22 A 3 a B 9 tq

(3.20)

Fazendo a suposic8o de que p e CF s830 constantes, a equaclo é

escrita da seguinte forma

a9 X a‘ 7 a9 X, a9 i 89
T &5 ¢ P C, 5 ;2 3 z P Col 8 a2 * aa
(1 - €)
+—-—————Z(-—AH)R.
p C q° 4g
P (3.21)
onde

xz - coeficiente de dispersf3o térmica axial [cal/{(cm s K}]

KR - coeficiente de dispersBo térmica radial [cal/{cm 5 K}1}

F - temperatura da corrente gasosa (K)

p - massa especifica média da corrente gasosa (g/cmg)

CP - capacidade calorifica média do fiuido a pressdo constante
[cat/(g K}l

Aﬁq - galor de reacgfc (o subscrito g refere-se as etapas na

rede) {(cal/mol)

Riq“ taxa de reac8io {o subscrito q refere-se as etapas na rede)

{mol/(cm3 s}1]
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3.9 - EQUACOES DE BALANCO PARA O MODELO HETEROGENEO

Nesta se¢Ho©, sHo obtidas as equacgBes que representam o reator
catalitico de leito fixo segundo o modelo heterogéneo quando
ocorre apenas transporte interparticula.

As hipbdbteses consideradas no equacionamento deste modelo serHo
as mesmas do pseudohomogéneo com excecfio da ultima citada no item
3.7 uma vez gue, neste caso, admite-se a existéncia de um
gradiente de concentracfo e temperatura entre o fluido e a
superficie das particulas cataliticas (transporte interparticula}.

Do mesmo modo que no modelo pseudohomogéneo, as velocidades nos

balancos de massa e energia s#o velocidades superficiais,

3.9.1 - BALANCO DE MASSA E ENERGIA

Através de procedimento anidlogo ac desenvolvido anteriormente a

aplicac3io dos principios de conservac8o de massa e energia fornece:

Para o fluido:

Balanco de massa:

2
. 804‘.=ﬁ aci,_vaci
Bai Zy 8 2° a z
azci 1 dc, <
+ 3 + + & a_(C7 - C;)
il 8a® ~ 3 A g St *

(3.22)
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Balanco de energia:

a7 X 8 g aq X, &t T 1 849
£ = - a1 + +
B a8t P (¥> 3 z° Jd z P Cp 3 a*° 4 9 a
1
+ h, a (75~ 7) (3.23)
pC

Para o s6lido quando ocorre apenas transporte interparticuia:

Balanco de massa:

g

aci s 1 S
i P
Balanco de energia:
8 7° < (-8H)
(1 - EB)(E p CP)P = ﬁf a_ (9 -77) + 5 R} (3.25)
g i P
sendo
Cf - concentraclo molar de 4 na superficie (mol/cmS)
e - porosidade no interior da particula do catalisador

P
p,- massa especifica da particula do catalisador (g/cma)

ég - coeficiente de transferéncia de massa {cm/s)
s P
RL - taxa de reacdoco na superficie baseada no volume da

particula [mol/{cm 3s)]

CP - capacidade calorifica da particula a pressfo constante

fcal/(g K)1
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&r - coeficiente de transferéncia de calor icai/(cmz 5 K]
AH - calor de reag¢fio (cal/mol)

a- Adrea externa do catalisador por unidade de massa (cmz/g}
g5 _ temperatura na superficie (K)

9 - temperatura no seio do fluido (K)

3.10 - CONDICOES DE CONTORNO

A forma das condigdes de contorno para reatores tubulares
depende da compreensfoc clara das interac¢les entre a mecanica dos
fiuidos e aspectos molecuilares da dispers8o. Varios autores
abordam este problema pois as condicdes de contorno tém sido
estabelecidas ou assumidas com pouca ou nenhuma discussio
{23,25,55,56,57,58,59,60,61,62,63,64,65]. Apesar de ser um
problema de grande interesse, ainda n#o existe uma solucHo
completamente satisfatéria indicando qual a forma mais adequada

das condicBes de contorno a serem utilizadas.

3.10.1 - DISPERSAC AXIAL DE MASSA

Considerando apenas a dispersfio axial de massa, uma das
primeiras condi¢des de contorno e das mais usadas foi proposta por
Danckwerts {66, 67], posteriormente estendida por Wehner & Wilheim

[68]. Esses autores dividiram o reator em trés secfes:

- se¢do de entrada ( -® < z < 0 }
- reator { 0 < z < L )

-~ sec8po de saida (L < z < + @ )
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as gquais sHo mostradas esquematicamente na Fig. 3.3.

k2
R,
ES

g

-® < z < 0 L L < z< 4+
SECAO DE REATOR SEGAO DE SA{DA
ENTRAD A

Fig. 3.3 - Se¢des de um reator de leito fixo

Danckwerts [66, 67] considerou que a dispersfo nas regides de
entrada e de saida poderiam ser negligenciadas guando comparadas

com a do proprio reator e propés as seguintes condicdes de

contorno:
3 CL
u, Cé(z = 0,¢) - %z = Cé(t) y, 2 =0 (3.26)
3z z=0
—] 0 N Z = L (3.27)
8 z .
onde
Ci(z = 0,£{) - concentracBio de 4 3 entrada do reator (mol/cma}
Ci(é} - concentracido de 4 na alimentac#o (mol/cma)

4 - velocidade intersticial do gas {(cm/s)

Estas condic¢8es, propostas por Danckwerts [66,67], estéo de

acordo com 0 Modelo da Dispersfio Axial no qual o fluxo molar de um
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componente por unidade de 3area da sec8oc reta do reator e por

unidade de tempo & dado por

T (3.28)

pressupondo a validade da hipotese de ocorréncia de transporte por
dispersfo contra a corrente do fluido e a extrapolacgdo do processo
de dispersfo para a secfo de entrada do reator.

Wehner & Wilhelm [68] descreveram as regides de entrada e saida
pelos coeficientes de dispersfio apropriados, rTesultando nas

seguintes condigdes

Ci ® Ci» z = - (3.29)
3 CL 3
4 C{ - 2& —— = A C -9
z 3 z 3 z z = ® (3.30)
Ci = C
g9 C g C 3
4 ¢ - 3 = 4 Ce - %e =
g z 3 z z =L {3.31)
C = Ce
Ce = finiteo, Z = 4+ © (3.32)
onde
Cvm - concentracdo no inicio da secfio de entrada (moi/cmS)
Ce ~ concentracido na sec#o de saida (mol/cm3)

%e— difusividade efetiva na particule do catalisador (cmz/s)



62

Entretanto, o conjunto de condi¢8es de contorno acima nem
sempre ¢ usado porque as caracteristicas. da dispers8o nas secdes
extremas do reator podem n3o ser conhecidas e também a dispersfoc
pode n#o obedecer ao seu mecanismo usual. Van Cauwenberghe {[69]
estendeu o tratamento para o regime transiente encontrando
resultados simples apenas para o modelo de Danckwerts com

difusividade desprezivel nas regifes de entrada e saida.

3.10.2 - DISPERSAO AXIAL DE CALOR

Embora as condicdes de contorno para a transferéncia de calor
ndo tenham sido derivadas do mesmo modo que para a transferéncia
de massa, um conjunto similar de condig¢Bes de contorno foi
postulado por Amundson [70] baseado na analogia existente entre
transferéncia de calor e massa.

De acordo com este enfoque, a entrada e a saida do reator sdo
consideradas como regides semi-infinitas e sob condigdes
estacionarias. Com base na auséncia de gradientes de concentracio
e temperatura a uma distAncia mais ou menos infinita (- ®), ndo
podem existir quaisquer gradientes externos & saida do reator, no
entanto, estes mesmos gradientes podem ocorrer & entrada do
reator.

As condigdes de contorno normalmente usadas sHo:

ayg
€ opC, 7 - xz > =4 pC, 5%’ z =0 (3.33)
Z
37
= 0, Zz =1 (3.34)

3 z
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onde
p - massa especifica do fluido (g/cm”)
CP - capacidade calorifica a pressfio constante [cal/(g K)}
9 - temperatura no reator (K)

Iz - coeficiente de dispers3o térmica axial [cal/(cm s K)]

Estas condigdes, juntamente com agquelas para a concentracgfo,

tém sido usadas para a analise de reatores nio-isotérmicos por

varios autores [71,72,73,74].

3.10.3 - CONDICOES DE CONTORNO NA DIRECAO RADIAL

As condicBes de contorno na direc8c radial para um reator

n3o-adiabAtico s80 expressas como

g C@ a9
pd =3 0, A = 0 (3;35)
aa 3 a
a c; 3
L Lo
ana
89 > A = R (3.36)
- K ——=h (T ~ Tu)
1 8 w
y
onde
x@ - cgoeficiente de dispers8io termica radial [cail/{cm s K}]
A - coeficiente de transferéncia de calor na parede

fcal/(cm® s K)1

Jw -~ temperatura na parede (K)
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As condigBes de contorno axiais apresentadas foram aplicadas
para o modelo geral de reator de leito fixo por Liu & Amundson
[75]1 e Feick & Quon [73). Young & Finiayson [76] obtiveram solucio
analitica para o caso onde dispers8o axial e radial estdo
presentes em regides de entrada e saida n8io reativas e concluiram
gue as condicdes reduzem-se aquelas sugeridas por Danckwerts
[66,67] apenas quando & dispersfio radial n#o é dominante nestas

regides.

3.11 - COMENTARIOS

Um modelo matematico para predizer o comportamento de um
reator catalitico de leito fixo deve descrever a ocorréncia
simultanea de transferéncia de caior e massa e reacgdo guimica
dentro do sistema,

Modelos pseudohomogéneos oun modelos heterogéneos podem ser
utilizados na representac3o matematica de reatores onde ocorrem
reacBes cataliticas heterogéneas.

As equacBes do modelo do reator podem ser resclvidas para &
obtencfio dos perfis de concentrag8ic e temperatura desde que oS
parametros do modelo {cinéticos e de transporte) sejam
especificados ou ent8o quando os perfis s3o medidos em um reator
piloto de leito fixo, alguns ou todos os parametros do modelo do
reator podem ser estimados.

Um aspecto importante na modelagem de reatores cataliticos
exotérmicos &€ a estabilidade do reator uma vez gue, para reagdes
exotérmicas, o perfil de temperatura geralmente apresenta picos.
Em alguns casos este perfil torna-se extremamente sensivel! a

pequenos distdrbios na alimentac8o ou nas condigdes de
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resfriamento resulitando em fugas de temperatura e consequente
desativacio do catalisador devido aos pontos guentes.

Em relac8io ao problema das condig¢Bes de contorno a serem usadas
a maior dificuldade reside no fato de que, ao descrever-se o©
fenémeno da dispersido axial por uma 1lei analoga a lei de Fick,
torﬁa—se possivel, teoricamente, a ocorréncia de transferéncia de
massa num leito de sélidos contra a corrente do fluido. Esta
transferéncia pode ocorrer em reatores como o de leito fluidizado
ou os reatores gas-liguido onde a escala de turbuliéncia associada
a efeitos especials provocados pelo escoamento das bolhas
originam correntes secundarias em sentido contrario ao da corrente
principal. Contudo, para as condig¢fes de escoamento encontradas na
pratica, geralmente supde-se que a difusfio é exclusivamente devida
ao desvio do gas pelas particulas e que a difus8io molecular é
relativamente insignificante sendo normalmente negligenciada
quando desenvolve-se o modelo matematico do reator [7,56].

Neste trabalho, foram utilizadas as condicdes de contorno
apresentadas considerando a hipdétese da existéncia do processo de
dispersfio na secfio de entrada do reator, Danckwerts [66, 67], e
uma condi¢83c de contorno que nido considera a existéncia deste
processo, [ CL{z = 0,t) = c {t) ]. f

Os sistemas de equacdes diferenciais que representam o modelo
matematico de um reator catalitico de leito fixo s3o complexos
gquer sejam para os modelos pseudohomogéneos, gquer sejam para oS
modelos heterogéneos e, para encontrarmos as scolugfes destes
sistemas, torna-se necessario conhecermos a difusividade e a
condutividade térmica efetivas nas direg¢bes radial e axial, as
egquagdes das taxas das reacﬁes, as entalpias de reac8o das
diversas etapas da rede de reagdes e as propriedades

fisico~guimicas dos reagentes e produtos, assim como os parametros
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geométricos. ¥Para o modelo heterogéneo, além de conhecermos as
variaveis e propriedades citadas, € necessario ainda termos
conhecimento dos coeficientes de transferéncia de calor e massa
entre o fluido e a superficie do catalisador, a difusidade e a
condutividade térmica efetivas no interior dos poros da particula
catalitica, cas0 as mesmas sejam perosas.

A solucBo analitica destes sistemas de equactes diferenciais
n%o ¢é possivel nem no modelo pseudohomogéneo, nem no modelo
heterogéneo, uma vezZ que as equacdes das taxas das reacdes a serem
utilizadas nas simulacdes s30 complexas e nfo lineares e, nestas
situacdes torna-se indispensavel a utilizac3io de métodos numéricos
para obtermos a solucHo dos sistemas de equac¢Oes diferenciais.

As equacles dos modelos uni e bidimensionais e as equacBes das
taxas das reacles para os dois esguemas de reacdes uytilizados

neste trabalho est8o apresentados no Capituloc 4.
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CAPITULO 4 - TAXAS DE REACOES E MODELOS PARA O REATOR

4.1 - INTRODUCAO

No Capitulo 3 foi apresentado o procedimento geral para a
modelagem de reatores cataliticos de leito fixo, pseudohomogéneos
e heterogéneos, com a obtenci3o das equacBes diferenciais dos

modelos para o caso mais geral e foi analisada a forma das

condicdes de contorno a serem utilizadas.

Neste capitulo, ser® apresentada a dedurfio das equacdes das
taxas de reagdes e das equacgdes para os diversos modelos do reator
pseudohomogénecs e heterogéneos.

As equacBes dos modelos do reator serfo colocadas na forma
adimensional <considerando que, neste trabalho, aplicaremos o
método da colocagdo ortogonal utilizando o polindémio de Jacobi que
& ortogonal no intervalo de 0 a 1. Além disso, como a reacéo
ocorre na fase gasosa, a press8o parcial foi wutilizada para
expressar a concentracdo dos reagentes e produtos.

As grandezas adimensionais utilizadas sH5o0 as seguintes:

z A ?L - T
zs——, 12—, B = , T=
ZF R P(oXxia T™

onde
ZF - comprimento do reator {(cm)
R -~ raio do reator {(cm)
?é - pressfo parcial do componente £ (atm)

Piox)s - pressfo do orto-xileno na alimentacdoc {atm)

T# - temperatura de referéncia (K)
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Nos esquemas de reagdes apresentados a seguir os nomes do
orto-xileno, do orto~tolualdeido, da ftalida, do anidrido ftalico

e dos 6xidos de carbono encontram-se abreviados como 0X, OTa, FI,

AF e QOXC respectivamente.

4.2 - EQUACOES DAS TAXAS DE REACOES

A seguir, apresentaremos a deducglio das equacgles das taxas de
reacdes utilizando o modelo redox de Mars & Van Krevelen [12]
estendido para rea¢les em série e em paralelo, nos dois esquemas
considerados:

- esquema triangular simplificado {7,13,14,15]

- esquema apresentado por Calderbank et ai. [22,23,24,25,

26.2717.

4.2.1 - ESQUEMA TRIANGULAR SIMPLIFICADO

Considerando © esquema triangular simplificado {7,13,14,15]

para a oxidac8Ho parcial do orto-xileno a anidrido ftalico

1

0X » AF

2\\\& z///B
oXC

pode-se escrever

Rox-_- Ri-i- Rz (4.1)

iAF 3 1 _ {(4.2)
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sendo
&bx’ SAF-* taxa ligquida de desaparecimento/formacfio [mol/{(g s}]
De acordo com o modelo redox de Mars & Van Krevelen [12],
considerando que somente o 0By €& adsorvido e o hidrocarboneto é

primeiramente oxidado em um sitio ativo, tem-se

£
ox + 8~ ! s AF + s8°
(6) (1-8)
* '&2 o
0X + 8 — OXC + 8§
(@) (1-8)
* 3'3 O
AF + S8 - QXC + 8§
(8) (1-6)
e
1
s + 0 2 »  8§*
(8) (1-8)
onde
8 - fracdHo da superficie do catalisador gue contém sitios

. *
ativos 8

£, £, ... constantes das taxas [mol/(g s atm)]

Pode-~se entdo escrever para a8 taxa de cada reac8o da rede

x

51 Pox 8

1 {(4.3)
%, = &, Pox 6 (4.4)
R, = £, PAF 6 (4.5)
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A taxa de reoxidacio dos sitios ativos é corisiderada
proporcional 4 pressfo parcial do oxigénio e a frac3o da

superficie gue nHo contém sitios ativos (1-0}, sendo fornecida por

% = & P -6
s = &5 Pg, (1-9) (4.6)

* . . N
Supondo que B moléculas de oxigénio sHo necessarias para &
oxidaglio de uma molécula do hidrocarboneto, no estado estacionario
tem-se

x * b 4
= x
Rs B; g 7 ﬁz fR2 + ﬁa ﬁ3 (4.7)

o que rTesulta

6 = (kg Pg )/[Pox (B] & + B, &) + Par L & + & Py ] (4.8)
€

%, = (£, + &) Pox 0 (4.9)

%® - (& Par ~ £ Ppox) 6

- 5 1 ) (4.10)

4.2.2 - ESQUEMA PROPOSTO POR Calderbank et al

No esquema mais completo apresentado por Calderbank et ai
[22,23,24,25,26,27] para a oxidagdo parcial do orto-xileno a

anidrido ftalico

4

1 2 3 l

o ——3 QOTA -—w——w—y F] ———srm—ss AF

OXC + '
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as equacdes das taxas de reacfo sHo as seguintes:

Rox = ®y + R+ R (4.11)
Rora = *2 - %y (4.12)
ey = Ry - % (4.13)
Rep = Fs - Ry~ %, (4.14)

¥ 3
ox + 8 ! » otA + 8°
(6) (1-86)
x £2 [+
OTA + § > FI + 8
(8) (1-6)
£
F1 + 8~ 2 , AF + §°
(@) (1-6)
&
ox + 8§ 3 AF + §°
(8) (1-6)
£
oX + § 5 » OXC + §°
(@) {1-8)
* "6 4]
AF 4+ B » 0OXC + 8
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s + o, = , s*

8) (1-6)

A taxa para cada reacHo da rede é

x x£1P0x9

1 {4.15)
%, = & PoTa 0 (4.16)
Ry = &y PFLO (4.17)
%, = &, Pox ® (4.18)
&5 = &5 Pox & (4.19)
T = &g Par O (4.20)

E a taxa de reoxidacfio dos sitios ativos &

%*s = &5 Pg, (179) (4.21)

No equilibrio podemos escrever
Es = By ®, + A E, ﬁ; xy * ﬁ: R, o+ By Ry + By % (4.22)

0 que resuita

(8 Pg)

g =
X x * *x
(Pox(BL&,+ BE+ B, ) + PoTa B E + PFI Bgﬁa + PAF 5;&6 + £Spﬂz]

{(4.23)

® = (&1 + &4 + &) Pox 6

0x (4,24}
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x = (ézPou - £1Pox) e

oTA (4.25)
S (£,PF1 ~ £ PoTa) € (4.26)
%, = (B PaF - £ PF1 - & pox) © (4.27)

4.3 - MODELOS DO REATOR

No Capitulo 3, foi detalhado o procedimento a ser utilizado
para predizer o comportamento de um reator catalitico de leito
fixo através da formulac8o de um modelo matematico capaz de
descrever a ocorréncia simuitinea de transferéncia de caior e
massa € reac8ico quimica dentro do sistema, Neste sentido,
formulamos as equac¢des de conservac3o (massa e energia) para
reatores c¢ataliticos tubulares pseudohomogéneos e heterogéneos
considerandoc o caso mais geral e apresentamos as condicdes de
contorno a serem utilizadas para estes reatores.

A seguir, ser8c obtidas as eqguac¢les dos modelos uni e
bidimensionais, pseudohomogéneos e heterogéneos péra um reator
catalitico de leito fixo onde ocorre a reag8o de oxidac8o do
orto-xilenoc a partir das equacdes de conservacido anteriormente
formuladas. Para tal, serfio feitas suposiclBes no sentido de
levarmos ou nfo em consideraclo gradientes radiais de concentracHo

e temperatura e dispersfo axial.
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4.3.1 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS SEM DISPERSAO AXIAL

A partir da equaciio de conservagio da massa e da equacio de
conservacio da energia, eq.{3.19) e eq.(3.21}, obtivemos as
equacdes do modelo unidimensional pseudohomogénec sem dispers3o

axial. As seguintes suposic@es foram feitas:
a}) regime permanente
b) gradientes radial de temperatura e concentracio despreziveis

c) dispersf8o axial desprezivel

Desse modo resultou para este modelo as equacides que sSe seguem:

A7 d CL
(1 - EB) d z
e
3T x 1 89 (1 - &) ¢
= 2 + B Z(-AH)Ré
8 z vpC. oA da v pC 4 -4
P P g=1

{(4.29)

Considerandoc que Ek & baseada na unidade de volume do sélido e
&L na unidade de massa do sélido, podemos escrever as equacdes do

modelo em questiio na forma gue se segue:’

- = p, %, (4.30)
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a9 X, 1 89 (1-58)“
= + Z(-AH)pP:R{
3z wpC, A 3 vopC q ,q

P g=1
{(4.31)

Considerando-se gue a mistura gasosa de reagentes e/ou produtos
apresenta o comportamento de um gas ideal, a eq.(4.30) pode ser

reesgrita como

£
-y =% (4.32)
1 4 2z i
com
Go
Y, = (4.33)
PMM P p, (1-€))
onde
p, — massa especifica da particula (g/cma)
G, - velocidade massica (pv) [g/(cm2 s)]

PMM - peso molecular médio da mistura (g/mol)
PT - press#@o total no reator (atm)

91 - press8o parcial do componente 4 {(atm)
ﬂQ,EL’; taxa de reacHo [moi/{g s}i

Tendo em vista a condic8o de contorno na parede do reator

a7

= ftw (T - Tw) (4.34)
g A4=R

e utilizando o coeficiente global de troca U poderemos reescrever

a eq. {(4.31) do seguinte modo
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d9
z g=1
com
—8H_ P, (1-€,)
Aq = (4.36)
GG Cp
e
4 U
12 = (4.37)
Go CP dr
onde

AHq~ calor de reacg3io ( o subscrito g refere-se as etapas na
rede) (cal/mol)
Riﬂ] - taxa de reac3o ( o subscrito q refere-se as etapas na
rede) [mol/(g s)]
U - coeficiente giobal de troca [cal/(em® s K)]
Cp- capacidade calorifica a pressfo constante [cal/{g K)]
dr -~ diametro do reator {(cm)

T« - temperatura na parede (K)

A forma adimensional das equacdes do modelo unidimensional

pseudohomogénec sem dispersfo axial € a seguinte

d P; ZF %
- , (4.38)
4z Y, P(oX)a i
e
d T ZF -
R — Aq R, - Y. (T T™ - Tv) {(4.39)
d z TH b9 2

o2
it
ey
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com as seguintes condi¢fes de contorno

0 P

p/ z
{(4.40)

onde o subscrito a indica as condicfes na alimentacfio do reator.

Para obtermos o© modelo heterogéneo levamos em conta que as
variaveis gue afetam a taxa da reacfio (concentragdes, temperatura,
etc.) devem ser avaliadas no ponto onde a reacldo efetivamente
ocorre , isto &, junto aos sitios ativos. O valor destas variaveis
junto aos sitios ativos nem sempre € o mesmo do seio do fluido e &
fundamental que se possa relacionar os dois valores, o do seio do
fluido e o junto aos sitios ativos, para gue possSamos exXpressar a
taxa global da reac¢fo em termos dos valores das variaveis no seio
do fluido.

Considerando o modelo heterogéneo, regime estacionario, as

equacdes (3.24) e (3.25) podem ser escritas na forma:

S s
®, = ﬁg ag (P, - P;) PioXia (4.41)
e
14
-2 % =4 a (T° - T) TH (4.42)
q 4,q r s )
q=1

ou seja, para © regime estacionario temos uma igualdade entre a

taxa de transferéncia de massa (transporte) dos reagentes e a taxa
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de reacfio quimica intrinseca e também uma igualdade entre a taxa
de transferéncia de calor entre a superficie e 0 seio do fluido e
a taxa de geracfo de calor devida a reac#o.

As eguacdes (4.38), (4.40) e (4.41) serdo escritas para cada um

dos componentes da rede de reagles considerada.

4.3.2 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS COM DISPERSAO AXIAL

Obtivemos as equacdes do modelo unidimensional pseudohomogéneo
com dispersd3o axial de forma analoga as do modelo sem dispers#o
axial, isto &, a partir da equac8io de conservac8io da massa e da
equac3o de conservacfo da energia, eq.(3.19) e eq.(3.21), fazendo

as seguintes suposicges:

a)lregime permanente

blgradientes radiais de temperatura e concentrac¢fio despreziveis

Assim, para o modelo unidimensional, pseudohomogéneo., com

dispersfio axial, resuitaram as equacles gue se seguem

a’c, d c,
2, dzz-udz - (1 -¢g) R =0 (4.43)
1=
x, <':>33"__asr+:«:,,L i a9

27 0 cP a8 22 Jd z v p C? ~ 8 a

i
o

(1 - €,) i( o )
g er——— ~AH R. (4.44)
wp C 9 v

i
P g=1 :
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Tendo €em vista que E% = pP %L podemos escrever

2, - @ - {1 -€)p & =0 (4.45)
i dzz d z B P 4
=]
2
X, asrmaff+x¢ La:r

£} o
B
+ _Mﬂﬂwj;__ E (nﬁﬁq) pp&i,q =0 (4.46)

Considerando que a reacfio ocorre na fase gasosa e que podemos
expressar a concentracf3o em termos da pressfio parcial a eq.(4.45)

pode ser reescrita como se segue

2
R d 9£ d 2. i

Z4
- - e R, o= 0 {4.47)
11 d zz d =z 71

sendo Y, fornecido pela equac8c {(4.33).

A condicdo de contorno na parede do reator, eguacfo (4.34}, e a
utilizag8o do coeficiente global de troca U, permitem que a eq.

{(4.46) seja reescrita na forma

xz a T d 7 =
> = + E: Ag Ri -1, (7 -~ Tw)} = C (4.48)
a4 p CP d z d z pa + 9

sendo Aqg fornecido pela equacfio (4.36) e 7, pela equac8o (4.37).
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Adimensionalizando as equacgles do mode o unidimensional

pseudohomogéneo com dispers8o axial obtemos

2

d’p. d P, Pe ZF
i i MZ
- Pe — R, =0 (4.49)
4 Z2 Mz, ¥, PoXda i
e
acT d T Pe., ZF n
— Pe - Y. (T TM - Tw) - E: Ag X. = 0
d z° 2 4z ™ 2 t.q
q=1
(4.50)
onde
Pe,, - namero de Peclet de massa axial [{(wv ZF}/ﬁz}
Pe_, - numero de Peclet de calor axial [(G, C, ZF)/X ]
com as seguintes condi¢les de contorno:
{ d PL
Pey, (P, —Fy) =—
d z
= 4
p/ Z 0 q T {4.51)
PeCz (Ta- T ) = ~
d z
\
r d P,
‘.o
d z
p/ z = 1
3 dT {(4.52)
= 0
da z
\

Para obtermos o modelo heterogéneo com dispers83o axial o

procedimento a ser empregado ¢& analogo ao do item anterior, isto
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&, acrescentamos as equacdes (4.41) e (4.42) ao sistema de
equacdes obtidos neste item.

As equacdes (4.49), (4.51}), (4.52) e (4.41) serfio escritas para

cada um dos componentes da rede de reacdes considerada.

4,.3.3 - MODELOS BIDIMENSIONAIS

A partir da equacido de conservagdio da massa e da equagfo de
conservaclio da energia, eq.(3.19) e eg.(3.21), obtivemos as
equacgdes do modelo bidimensional, pseudchomogénec. Foram feitas as

seguintes suposices:

a) regime permanente

b) dispersfo axial desprezivel

As equacles resultantes sHo as seguintes:

2
3 C; a8 .
. C*"*ﬁ@[ c£+1 8 ¢; - R =0
8 z L 3 2 8a J B
{4.53)
[
a T X, a‘a 1 897 (1 - €)%
A S + oz + 5 + —— E: (-AHq} &Lq =0
4: r
£ pCP i d' pPC gs=1i
{4.54)
Como RL =pp52jv as eguacdes {4.53) e (4.54) passam e ser

escritas da seguinte forma
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+
gtﬂ
mm————t
N
(\.
+
<\u
| SSSS——
|
-~
[
i
m
w
"
T
'ﬂ
8
&~
i
<

(4.55)

ag x, a*g 1 89 (1 -€) ¢
-1 + 5+ — + — }:(—Aﬁq)pp &i q =0
e C, G p Cp e
{4.56)
Podemos ainda considerar gue a mistura gasosa de reagentes e/ou

produtos assume o comportamento de gas ideal e sendo assim a

eq.(4.55) pode ser reescrita como Se segue

2
3 9. b I a“>. 1 442 1
— t . e 3¢ + L - -5 *z =0 (4.57)
g z 1 daa A 3 A 1
com ¥, fornecido pela equacio (4.33).
Na forma adimensional temos
2
_ P(ox)a 3 P, . Ptoxa d, [ a°p, . 1 ap; ] _ 1 % - o
ZF 3 z Pe,, R 8 r? r 381 | v, ot
{4.58)
e
™ 8T ™ d, acr 1 8T q
~— + > 2-i*- + ﬁqﬁ’,{.’q=0
ZF 49 2z PecR R ar r dr pro
{4.59)
onde
Pe,. - numero de Peclet de massa radial [(» dp)/34]
Pe ., - nirmero de Peclet de calor radial [{GGCPdP)/Iﬁ}

d, - dismetro da particula (cm)
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e sendo as seguintes as condicdes de contorno

p/Z'-':O P. = P..
e (4.60)
T=T
a8
4
3 P,
p/ z » O = 0
r=0 ) or (4.61)
3T
= 0
dr
(5
P.
p/ z > 0 t =0
r=1 { or (4.62)
3T BI
=z - {T TM — Tw)
gr T™
\

onde

BI -~ nimero de Biot [(ﬁ.w R)/Ké]

Para a obtencdo do modelo heterogénmec correspondente, faremos
as mesmas considera¢fes dos itens anteriores e acrescentaremos ao
sistema obtido as equacgdes (4.41) e (4.42).

Também aqui, as equagdes (4.58), (4.60) a {4.62) e (4.41) serdo
escritas para cada um dos componentes da rede de reacdes

considerada.
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4.4 - COMENTARIOS

Nos modelos que obtivemos neste capitulc através de um balango
diferencial em um elemento do reator, e portanto formulados por
meio de equacdes diferenciais, os transportes de massa e de calor
podem ser descritos por uma express3io andloga a lei de difus8o de
Fick. As constantes de proporcionalidade destas expressdes s8o os
coeficientes de dispers8c de massa e de dispersio térmica
respectivamente, 05 guais sfo funcdes complexas das
caracteristicas do leito (fluido e s6lido) e das condicdes de
escoamento e, podem ser expressos em termos do numero de Peclet de
massa e calor.

Em reatores cataliticos de leito fixo a transferéncia de calor
é& mais significativa que o transporte de massa devido A& presenca
do sob6lido e, em geral, consideramos que o coeficiente de dispers#o
térmica ¢ independente da posicHo radial. Entretanto, gquando
valores deste coeficiente s3o medidos experimentalmente em varios
pontos da secfo perpendicular ao fluxo, verificamos que ele cresce
nas vizinhancas das paredes como se neste ponto houvesse uma
resisténcia adicional a transferéncia de calor [77,78]. Para gue
esta resisténcia adicional seja levada em considerac3o podemos
usar um valor médio do coeficiente de dispersfio térmica sobre toda
a secdo ou entHo introduzimos um coeficiente adicional (ﬁ“) que
considere o efeito da parede (condi¢do de contorno para 4 = R,
equaciio {3.35)). Quandc um reator tubular troca calor com as
vizinhancas, gradientes radiais de temperatura e concentrac¢fo sfo
estabelecidos. Assim sendo, ¢ modelo bidimensional € o modelo mais

complexo e apropriado para descrever o comportamento do reator. No
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entanto gquando os perfis radiais n#o s3o muito acentuados o modeio
unidimensional baseado nas médias radiais das propriedades do

ieito pode ser usado com consideravel sucesso.
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CAPITULO 5 - DESENVOLVIMENTO DA APLICACAO DOS METODOS NUMERICOS

5.1 - INTRODUCAO

Neste capitulo, faremos a aplicacfio dos métodos numéricos aos
diversos mode los matemiéticos de um reator catalitico de leito fixo
onde ocorre a Teacgldo de oxidacgio do orto-xileno visando a obtenc#o
do anidrido ftalico e que foram obtidos no Capitulo 4.
Utilizaremos oS métodos numéricos desenvolvidos no Capitulo 2 e,
para exemplificar o procedimento, usaremos o esquema de Treacdes
triangular simplificado [7,13,14,15]. Quando um esquema de reacgdes
mais complexo como 0 apresentado por Calderbank et al
[22,23,24,25,26,27] for utilizado, o procedimento a ser adotado é
similar.

Conforme visto no Capituio 4, as equacdes dos diversos modeios

do reator catalitico de leito fixo em questlio resultaram em

sistemas de equacfes diferenciais parciais, de equacdes
diferenciais ordinarias - problema de valor de contorno ou de
equacdes diferenciais ordinarias - problema do valor inicial sendo

que a solug8o de qualquer destes sistemas de equagdes sO sera
possivel através da utilizaciio dos métodos numéricos apresentados

ne Capitulo 2.

5.2 - METODO DE RUNGE-KUTTA-GILL

As equacgdes gue Se¢ seguem representam o sistema de equagdes



diferenciais ordinarias - problema do valor inicial,

o modelo do reator pseudohomogéneo unidimensional

axial.
d PL o ZF x
d z ¥, Plox)a i
e
d T ZF i
= 4q X, - Y, (T TM - TW)
d z ™ t.q 2
g=1
com
Go
I, =
PMM P, p, (1-£)
4 U
? =
2
Go CP dT
e
~AH Py (1-gy)
Ag =
Gy Cp
sendo
p, - massa especifica da particula (g/cms)
G, - velocidade massica (pw) [g/(cm2 s)]

ZF ~ comprimento do reator {cm)

£

B porosidade do leito

87

que descreve

sem disperséo

{5.1)

(5.2)

{5.3)

{5.4)

{(5.5)
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PMM - peso molecular médio da mistura (g/mol)
PT - pressfo total no reator (atm)

P, - press30 parcial adimensional do componente 4

sk,mé}q-taxa de reacsio [mol/(g s)]

AHq— calor de reac¢8c ( o subscrito q refere-se as etapas na
rede) {(cal/mol)

U - coeficiente global de troca {cal/(cm2 s K}1

Cp- capacidade calorifica a pressfo constante [cal/(g K)]

dT -~ difmetro do reator (cm)
Te - temperatura na parede (K)
T - temperatura adimensional da corrente gasosa

As condicBes de contorno s8o as seguintes:

p/Z”—“O P. = P,.
{ 4 {i)a (5.6)

onde o subscrito g indica as condicdes na alimentacfio do reator.

Este sistema poderd ser resoivido através da aplicacfo do
método de Runge-Kutta- Gill, um método de passo simples, descrito
no Capitulo 2.

0O modelo heterogéneo correspondente & formado pelas egquaches
(5.1) e {(5.2) acrescidas das seguintes eguacgles algébricas

n#o-lineares:

g s
RL = £g a (P, - Pi) P(OX)a (5.7)

4
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n
Z — AHq Rf’q = ﬁf ag ('I‘S — T} TH (5.8)
q=1 ‘
onde
Pi - press8io parcial adimensional na superficie
TS -~ temperatura adimensional na superficie
&g -~ goeficiente de transferéncia de massa {cm/s)
&r - coeficiente de transferéncia de calior [cal/(cm2 s K} ]
ﬁi - taxa de reac8o na superficie [(mol/(g s}]

Para a resoluglo do sistema de equacdes representativo do
modelo heterogéneo, além do método de Runge-Kutta-Gill, =}
necessario utilizarmos também o método de Newton-Raphson,
jgualmente descrito no Capitulo 2.

As equacdes (5.1}, (5.6) e (5.7) serd3o escritas para cada
componente da rede de reacdes considerada tanto para o modelo
pseudohomogéneo como para o modelo heterogéneo.

O Jacobiano do sistema de equacgles (5.7) e (5.8}, & caicuiado a
partir do perfil inicial de concentraciio e temperatura. Desta
forma, ao aplicarmos o método de Newton-Raphson, novos valores de
concentracdo e temperatura serfo obtidos e este procedimento sera
repetido até que o0 critério de convergéncia estabéiecido tenha
sido alcancado.

¢ calculo da matriz Jacobiana deste sistema seraz feito

utilizando~se derivadas numéricas

(e + b2) — { (@)
£, (&) = (5.9)
» A@J

sendoc Aej = (.001 ej
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5.3 - METODO DAS DIFERENCAS FINITAS

5,3.1 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS COM DISPERSAO AXIAL: SISTEMAS DE
EQUACOES DIFERENCIAIS ORDINARIAS - PROBLEMA DO VALOR DE

CONTORNO

O modelo do reator pseudohomogéneo unidimensional com dispers#o

axial & descrito pelas equacgdes:

2
dp d P; Pe ZF
£ 4, MZ

— Pe - R, =0 {5.10)
d 22 Mz o, Y, P(0X)a i
e
act d T Pe , ZF n

— Pe = Y, (T TM - Tw) — E Ag R. = 0
d z° €2 4z T 2 t.q

q=1
(5.11)

com ¥, fornecido pela equacdo {5.3), ¥. prela equac8o (5.4} e Ag

2

pela equac8o (5.3).

Utilizaremos as seguintes condic¢Bes de contorno:

£ d Pé
Pey, (Pi, = By) = -
d z
p/ z = O 3 d T (5.12)
Pecz {Ta-— T } = =
\ d z
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s d P,
i o
d z
z =1
p/ 4 d T (5.13)
= 0
d z
\
onde
Pesz - namero de Peclet de massa axial [(a ZF)/%Z]
pe., - niamero de Peclet de calor axial {(G0 Cp ZF}/Iz}

.Iremos obter a solucBio deste sistema de egquacdes através da
aplicaciio do método das diferencas finitas empregando a formulacio
explicita. As derivadas, em ambos os membros das equacdes, serfo
substituidas por férmulas simples de diferengas. Através deste
ﬁrocedimento transformaremos as equag¢des diferenciais ordinarias
em equacdes algébricas n8o-lineares que resolveremos utilizando o
método de Newton-Raphson.

Quando empregamos o método das diferengas finitas, o numero de
pontos de discretizagfo do dominic necessario para uma boa
precisdo € normaimente elevado.

As formulas de diferencas gue utilizaremos na discretizacBo das

equactes s3o as seguintes:

d¢ = ¥ “ ¥ (5.14)
d « A 2
d ¢ _ 1}“1" "}j (5.15)
d & A2

2

a4 2 A e '

sendo a varidvel axial designada pelo subscrito j.
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As equacdes resultantes da aplica¢8o das férmulas de diferencgas
finitas para este caso onde estamos considerando o esguema de
reagdes triangular simplificado [7,13,14,15] e o numero de

intervalos na direcf3io axial igual a M s830c as seguintes:

F =1
i 1 i i
1+POX( - )—Pox( + )=0
2 Az PeHz 2 1 2 Az Penz
{(5.17)
1 1 1
PaF, - ) — PAF_ + ) = 0
2 Az Peﬂz 2 1 2 Az PeHz
(5.18)
1 1 i 1
T,  + T, { - ) — T, | + ) =0
0 2 Az Pecz 2 i 2 Az Pecz
(5.19}
J = 2,M
az® Pe,, ZF
Poxj+{~ 2Poxj + Poxj_{u Az PeHZ(Poxj— Poxj_gym TN TTTN mcx= 0
{5.20)
Azz Peuz ZF
PAF, = 2PAF, + PAF, = Az Pe,, (PAF — PAF _ )— 7, Ploxy. R =0
{5.21)
az% pe_, ZF
Tj+{— 2Tj + Tj_i“ Az if'ecz(’.i‘j-w Tj_i)m ™ ‘rz(’l‘j T — Tw) —

Z 8q R, o ] =0 (5.22)
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J =M+ 1

pox, , — Pox, = G (5.23)

PAF, , — PaF, = 0 (5.24)

Tyes ~ T = O (5.25)
Para obtermos o] modelo heterogéneo correspondente

acrescentaremos as equacdes que descrevem o modelo pseudohomogéneo
as equacdes que fornecem as condicdes na superficie do
catalisador, equagGes (5.7) e (5.8). O procedimento a ser
empregado ¢ analogo ao desenvolvido anteriormente, isto é,
transformaremos o sistema de equagfes diferenciais em um sistema
de equacBGes algébricas n3o-lineares que sera resolvido pelo método

de Newton-Raphson.

5.3.2 - MODELOS BIDIMENSIONAIS : SISTEMAS DE EQUACOES DIFERENCIAIS

PARCIAIS

Representamos 0 modelo do reator pseudohomogéneo,

bidimensional, pelas seguintes equacdes diferenciais parciais:

~ Proxis 8 P, . Peoxia d, 62PL . 1 3P, 1 . .
ZF d z Pe’m R2 3 rz T dr ¥, ¢
{5.26)
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™" 8 T ™ d, a°t i 87T .
+ R2 g — +Z 6q ﬂ{"q:o

2
ZF 9 z Pecn ar r 9r o
(5.27)
com 7, fornecido pela equaciio (5.3) e Ag pela equaclo (5.5).
sendo as seguintes as condicBes de contorno:
= P, = R
p/ z = 0 { L= Pli)a 5. 28)
T=T
a
.
9 PL
p/ 2z > 0O = 0
r=0 l 9r (5.29)
arT
= 0
dr
\
( 3
P.
p/ z > 0 t = 0
= J
T 1 4 r (5.30)
9T Bi
= - (T ™™ — Tw)
Jdr TH
\
onde
Pe,, - numerc de Peclet de massa radial [(vu dP)/ﬂi]
Pe,, - nuamero de Peclet de calor radial [(G,C,d,)/X,]
dP ~ difimetro da particula (cm)

BI - numero de Biot {(&w R)/xa}

Para obtermos a solucfo deste modelo aplicaremos o método das

diferencas finitas onde as derivadas ser8o substituidas por
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formulas de diferencas apropriadas. Utilizaremos a formuiac#o
implicita, método de Crank & Nicholson (47}, visando evitar
problemas de estabilidade numérica encontradas no esquema
explicito.

A equac8io (5.26) sera escrita para cada componente da rede de
reactes considerada.

Na aplicacdo do método, vamos considerar gque o subscrito n
designa a variavel radial e o subscrito m a variavel axial e que N
é¢ o numero de intervalos na direc8co radial e M o numero de
intervalos na direg8o axial. A malha a ser utilizada pode ser

representada da forma que se segue:

[~mm saida do reator

n=M

. A
eixo i parede
do Az —p |8 e  dpo
reator i reator
=2 ’
m=l

n=i ns2 n=3 nz=4 nsN-1 n=N

Im—wmm entrada do reator

Fig. 5.1 - Malha com simetria axial
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Podemos observar que para gualquer n, com m = 1 corresponde a
entrada do reator e para qualquer m, com n = 1 corresponde ao eixo
do reator e n = N corresponde a parede do reator,

Uma vez gque 530 utilizadas variaveis adimensionalizadas, &a

esta relacionado com N pela seguinte equacfo:

O iado direito das equaqgdes seri substituido por uma média
sobre as (m¥1) e (m) linhas (método de Crank & Nicholson) e o lado
esquerdo por um tipo simples de diferenga ambas apresentadas no
Capitulo 2.

Ao aplicarmos a formulac3io implicita ao modelo do reator em

i 9P
questf8io verificamos que gquando 2 = 0 os termos -——— - g
a a
1 aT *
tornam-se indeterminadeos. Poderemos eliiminar esta
A, 3 a

indeterminaciio através da aplicac3o da regra de L’Hopitatl.
Considerando o esquema de reagdes triangular simplificado
[7,13,14,15] e a simetria dada pela condigfio de contorno em 4 = 0,

as seguintes equacdes implicitas podem ser escritas:

n =1
2 [ Pe, . RZ
e PO X - POX + Pox -~ Pox ) _— —— [Pox —
Aaz n, 2 m, 1 m+l, 2 m+i, 1 7F Az dP mel,1
pe,, R°
Poxm,l} - iox = 0 (5.31)

?1 P(0OX})a d?
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2 ( Pe,, R”
e 1 PAF — PAF + PaA¥ — PAF ] e (PAF -
Afl.z m,2 m,1 m+l,2 m+l1,1 7F Az dp m+1,1
Pe R
PAF_ J - MR % =0 (5.32)
’ ¥y, Ptoxra d
1 P
2 ( Pe_, R®
— T, —~ T _+T - T )_..____.......,_.__(T ——T]
Aa’a W, 2 m, 1 m+l,2 m+l, 1 7F Az dF m+l,1 m, 1
Pe., R° o
§ —=F qu %, =0 (5.33)
™ d &
Fl
2<$nsN~-1
1
2 A/LZ[POX ,n+1ﬂ2poxn,n+ Poxm,n-1+ Poxna-i,nq-i_ zPoxm+1,n+
1
Pox ) + (POX - PoX _ + POX
ntd, n-1 4 (n-—l) A“’Z m,ne+l n,n-1 mtl,n+d
Pe, R ° Pe,, R °
Poxmi-} n-!) - (Poxn-ﬂ n— pox n) - fRt)x =0
’ ZF bz d, ’ " v, Ptox)a d,
{(5.34)
1
2 AaZ[PAFm,n+1—2PAFm,n+ PApm,n—1+ PAFm-p},n{»‘i” 2PAFm+1,n+
1
PAF _ J + {PAF — PAF _,+ PAF -
n+i,n-1 4 (H—I) A-’Lz m,n+l m,n-1 m+i,ne 1
Pe,, R® Pe,, R
PAFBH—‘I n-—‘i) - [PAFmi-i n_ PAFn n) - xAF =0
’ ZF Az dp : ' Y, PLOX)a d?

{5.35}
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1
2 A42[ To,ne1 2T, n * Tan-1 Y Toerner — 2Thean * Tm+1ﬂh1]
— (
+ — + ]
4 (n-1) Mm° m,n+1 m,n-1 mel,nel m+1,n-1
Pe.p R [ ) Pe p R
- — T -T —-—-———wwﬁwﬁ:aq % =0 (5.36)
Z¥ Az d mel.n m.n ™ d i,q
P P
n = N

Para n = N estenderemos o dominio de A4 numa posiciico radial além

da parede e neste ponto os valores de PoX PAF e

met, N+1’ m+i, N+1

Tm+1N+1 serfio eliminados através da condicl3o de contorno na

parede [47].

2 Penﬁ R2
A (chm+a,xﬂfm Paxm+1,n) " JF 8z 4 [Poxn+1,u B Poxm,u) B
3
Penn Rz
376ox =0 {5.37)
v, Ptoxis d,
2 Pe, R
Z’: [PAF 1,N-1 P m+1,NJ - ZF Az 4 (Pmmi,u - PAFm, J .
P
PeHR Ra
Rp =0 (5.38)

?1 P{0X}a dp
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1 1
2 A,LZ [Tn{-},}""l- 2T"+1,N+ Tmlpa,ﬂmi) + 4 A (Tmi'i,"'P'i— Tm+1,"_1)
PeCR Rz [ Pecie RZ
— ———— ] ] - T ) b ———— z Aq % . = 0 (5.39)
m+1, N n, N i,q
ZF Az dP dP T™
POX i N1 = F%mi1, o1 (5.40)
PAFm{-‘l,rui = PAFm«r‘l,H-l {5.41)
2 Ar BI
Topea,ne1 = Tos1, -1 ™ [ T,,,H,N ™ ~ Tw )

(5.42)

Observamos gue as equacdes acima que descrevem o modelo do
reator bidimensional sem dispers&o axial constituem um sistema de
equacdes algébricas n8o-lineares que pode ser resolvido pelo
método de Newton-Raphson, descrito no Capitulo 2.

8] modelio heterogéneo correspondente <] obtide guando

acrescentamos &s seguintes equacdes:

s _ " s

:?-':4_’ = Eg a. (P;, PL) P{OX)a (5.7}

n

Z—-—AH 25 =4 a_ (T° — T) T (5.8)
a 4,9 r s :

g=1

A solucfio do sistema de equacgfBes gue rTepresenta o modelo
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heterogéneo bidimensional sem dispersfio axial atraves do método
das diferencas finitas é analoga & anterior e resolveremos o
sistema de eguagles algeébricas nfo-lineares resultante através do

método de Newton-Raphson.

5.4 - METODO DA COLOCACAO ORTOGONAL

Sabemos que, no método dos residuos ponderados, a solucfo de
uma equacio diferencial ¢ aproximada por fungbes escolhidas, cujos
parametros s#c determinados por minimizac8o de uma fungido, que
envolve a ponderacgfio do residuo da equagido calculado em pontos de
discretizacdo do dominio. Quando usamos polindmios ortogonais para
a aproximac8o e escolhemos as raizes do polinémio comc pontos de
discretizac80c nos guais 0s residuos s8o forcados a serem nulos,
temos o método da colocagiio ortogonal. Este método tem mostrado
ser bastante eficiente para a soluc8o dos problemas tipicos da
Engenharia Quimica requerendo um niumero de pontos de discretizagHo
bastante menor que o dos demais métodos. Além disso, por suas
caracteristicas, a aplicac8o do método & bastante simples apesar
de sua teoria ser aparentemente compiexa.

Para aplicarmos o método da colocacf3io ortogonal utilizando o
polindémio de Jacobi, que ¢é ortogonal no intervalo de 0 a 1,
torna-se necessario normalizarmos as variaveis z e 2 de modo a
atender a este rTequisito, Por este motivo, &s equagdes gue
representam o0s diversos modelos do reator foram normalizadas no

Capitulo 4.
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5.4.,1 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS SEM DISPERSAO AXIAL: SISTEMAS DE
EQUACOES DIFERENCIAIS ORDINARIAS - PROBLEMA DO VALOR

INICIAL

Aplicaremos o método da colocacdio ortogonal as equagdes (5.1) e
(5.2) gue representam o modelo unidimensional, pseudohomogéneo,
sem dispers#3o axial. SerZo considerados N pontos internos de
colocac#o. Utilizaremos 0 esquema de reacSes triangular
simplificado [7,13,14,15] e, de acordo com a equagfio (2.27), para

os J pontos de colocagfic, teremos:

J =1
Pox = P{(0OX)s {(5.43)
PAF = O (5.44)
T = Ta/TH {5.45)
2S5 J =N+ 2
N+2
ZF
Z A, POX # ———— % =0 (5.46)
I 4
— 71 P{0oX)a 3
N+2
ZF
ZA . PAF + —————— R = 0 1547
j.i i ¥, P(ox)a j



N+2

S AT -
2,1 i

i=1
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ZF
™

{ Z Ag Ri’q -~ 7a( Tj ™ — TMJJ =0 (5.48)

Nas equacdes acima, as taxas das reacdes serdo avaliadas em

cada ponto de colocacgdo J.

Através deste procedimento, obtivemos um cénjunto de (N + 2)

equacdes algebricas nHo-lineares para Nc - 1 componentes da rede

de

do

ao

de

reagldes e para a temperatura. O sistema sera resolvido atraves
método de Newton-Raphson conforme descrito anteriormente.

Para obtermos o modelo heterogéneo correspondente acrescentamos
sistema apresentado acima, as equacdes (5.7) e (5.8). O sistema

equacdes algébricas nHo-lineares resultante também sera

resolvido peio método de Newton-Raphson.

5.4.2 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS COM DISPERSAO AXIAL: SISTEMAS DE

EQUACOES DIFERENCIAIS ORDINARIAS - PROBLEMA DO VALOR DE

CONTORNO

Para este modelo do reator empregaremos um procedimento analogo

a0 desenvolvido no item anterior, ou seja, aplicaremos o método da

colocacdc ortogonal &as equagdes {(5.10) e (5.11) considerando o

esgquema de reac¢fes triangular simplificado [7,13,14,153] com N

pontos internos de colocac3o. De acordo com as equagfes (2.27) e

{2.28), nos J pontos de colocacg3o, teremos:



285 J SN+ 1

T

PeHz ZF 2 - o
?1 P(0oX)a oxj
PeNz ZF

aF = 0
71 P{OoX}a i

ZF
“““”j:*““ Y, (Tj ™ — Tw) —
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(5.49)

(5.50)

(5.51)

(5.52)

{(5.33)

{5.54)
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J = N+ 2
N+2
E: AN+2,i pox, = 0 {5.55)
i=1
¥e2
E: Anyz,i PAFL = 0 (5.586)
i=1
N+2
E: Ansz,s Ty T 0 (5.57)
I=1
Obtivemos, deste modo, wum conjunto de (N + 2) equacgdes

algébricas nHo-lineares para Nc-1 componentes da rede de reac3o e
para & temperatura. Resolveremos este sistema através da aplicacgfo
do método de Newton-Raphson.

Quando as equacdes (5.7) e (5.8) sHo acrescentadas obtemos o
modelo heterogéneo correspondente gue também sera resolvido peio

método de Newton—-Raphson.

5.4.3 - MODELOS BIDIMENSIONAIS : SISTEMAS DE EQUACOES DIFERENCIAIS

PARCIAIS

Para obtermos a solucg8o deste modelo faremos a discretizag8o da
variavel 4 {posic8o0 radial) e deste modo transformaremos © sistema

de equacdes diferenciais parciais , equagdes (5.26) e {(5.27), em
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um sistema de equacdes diferenciais ordinarias - problema do valor
inicial o qgqual seria resocolvido pelo método de integracfo
passo-a-passo de Runge-Kutta-Gill.

O procedimento & andiogo ao desenvolvido anteriormente, isto é,
aplicaremos © método da colocac¢8o ortogonal as equacdes (5.26) e
(5.27). Utilizaremos o esquema de reagdes triangular simplificado
[7,13,14,15] e serd3o tomados M pontos internos de colocagio o que,
de acordo com as equagdes (2.27) e (2.28), nos J pontos de

colocacgido fornecera:

z =0
Pox = 1
{z=0) (5.53)
PAF(Z‘O) = 0 {(5.59)
T = Ta/TH {5.60)
1 £ ks M
d Pox ZF d u B A ZF
k P K, M1 OMa1,d
p = Wp ,p Z ( Bk,i— A ) pox - -—-—-—-—----——P - Rox
Z MR 1=1 M+1,M+1 ¥, Ploxia
{5.61)
d F d., o
PAF, Z P B owe1 Buen, s ZF
d - R® Pe,i” A AT P *ar
z Cup i=1 Mei, Mel ¥, Ftoxia
{3.62)

o T o 5 et
R ;'

g B TE 0 Cyatma, 4
H
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u .
d Tk ZF d? Bk,M+‘1 AM+‘1,1
3 = - Rz Bk,k_ R Ti +
z Ccr i=1 Meq,meat BI
B Bi Tw ZF
k, M+l
u } + qu %, (5.63)
™ {Au+z,s+1 + BI) TH
Kk =M+ 1
M+1
E: AH+1,i pox, = 0 (5.64)
i=1
M+t
Z AHH,1 PAF, = 0 (5.65)
i=1
Msi BI
Z Aun,i Ti = - (TH“ 'I‘H--TU) (5.66)
T4 T™

Através do procedimento acima, obtivemos um cénjunto de 3M
equacdes diferenciais ordinarias que sera resolvido pelo método de
integraclio passo-a-passo de Runge-Kutta-Gill a partir das
condicdes iniciais.

No modelo heterogéneo correspondente, empregaremos o método de
Runge-Kutta-Gill para obtermos a soluc8oc do sistema formado pelas

3M eguacdes apresentadas acima. O sistema de equacdes algébricas
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nio-lineares constituido pelas equacdes (5.7) e (5.8) sera

resolvido pelo método de Newton~Raphson.

5.5 - COMENTARIOS

Neste <capitulo, para obtermos as solugdes dos diferentes
modelos do reator catalitico de leito fixo em estudo, aplicamos os
diversos métodos numéricos aos sistemas de equacBes diferenciais
que os representam. Como podemos observar, a aplicac¢fio dos varios
métodos reguer a determina¢3o de alguns parl8metros especificos
para cada um deles e também o conhecimento de dados sobre o reator
e a reaclo.

Os dados do sistema reacional a serem fixados para a solucfo

dos diferentes modelos matematicos do reator sHo:

- parametros cinéticos

- parametros de transporte

- vaz3o, composiclo e temperatura da alimentacHo
- pressfio de operaclo do reator

-~ temperatura do liquido refrigerante

- grandezas geométricas do reator e do catalisador

Utilizaremos neste trabalho os dados fornecidos por Calderbank

et al [25], (Anexo I}.
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CAPITULO 6 - SIMULACAC DO COMPORTAMENTG DO REATOR E ANALISE DA

INFLUENCIA DE PARAMETROS

6.1 - INTRODUGCAO

O estudo de novas situacdes operacionais pode ser feito de
maneira muito mais simpies, segura e econdémica através da
simulac3io. Desta forma, a otimizac8o e o controie de processos
quimicos vem se tornando uma atividade cada vez mais frequente nos
projetos de novas unidades industriais e na melhoria das unidades
ja existentes necessitando, assim, de técnicas de simulacéo
matematica c¢ada vez mais elaboradas que apresentem respostas
rapidas e o mais préximo possivel da realidade operacional das
unidades fabris.

As simulac®es matematicas podem ser feitas tanto no estado
estacionario como no estado transiente do processo. Normalmente,
as simulacdes no estado estacionario s8o utilizadas no projeto das
unidades e na obtenc83o das condigles &6timas de operacic enquanto
que, as simulacgles no estado transiente s3o realizadas de forma a
permitir uma visualizac3o das partidas e/ou paradas dos processos.

As técnicas numéricas utilizadas na rescluclo de sistemas de
equacBes algébricas e/ou diferenciais e o aumento da velocidade e
capacidade dos computadores permitem que sejam elaborados modelos
matematicos mais complexos. O uso de métodos numéricos aproximados
que, em tempo menor de processamento e sem grande perda de
precisfio, fornecam a soluc83o destes sistemas de equagles, torna-se

conveniente considerando gque grande parte dos métodos encontrados
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na literatura apresentam tempo de processamento elevado para a sua
resolucHo.

Neste capitulo, ser8o apresentados os resuitados da simulacHo
estacionaria para os diversos modelos do reator catalitico de
ieito fixo no gual ocorre a reacdo de oxidacfo do orto-xileno para
a obtenc3o do anidrido ftalico e que foram desenvolvidos nos
capitulos 4, 5 e 6. Nesta simulac83o utilizaremos os métodos
numéricos ja descritos anteriormente.

Tendo por base os procedimentos descritos no Capitulo 3§,
desenvolvemos programas de computador usando a linguagem FORTRAN
77 em virtude da sua boa eficiénecia para os propdsitos deste
trabalho e a sua ampla utilizacfo no meio técnico-cientifico.
Comparamos os Tresultados obtidos para os dois esquemas de reacles
escolhidos e os diferentes métodos numéricos empregados.

Os dados sobre ¢ sistema reacional gque utilizamos nestas
simulac8es s8Ho os fornecidos na literatura por Calderbank et al
[25] e encontram-se listados no Anexo . Tendo em vista que estes
autores afirmaram ser a etapa de sobre oxidac8o do anidrido
ftalico, etapa 3 do esquema triangular simplificado e etapa 6 do
seu préprio esquema, de magnitude desprezivel desenvolvemos
programas de computador onde estas etapas foram incluidas na malha
de reacfes e programas onde elas n3o foram consideradas. Os

resultados para as diferentes malhas foram comparados.

6.2 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS - PROBLEMA DO VALOR INICIAL

Para os modelos  unidimensionais, pseudchomogéneos e sem
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dispersiio elaboramos os programas de computador MOD2, MOD3, MODS e
MOD6.FOR e os programas MOD2CO, MOD3CO, MODSCO e MOD6CO.FOR tendco
por base o©0s conjuntos de equacdes desenvolvidos nos itens 5.2 e
5.4.1. No primeiro grupo de programas, utilizamos o método de
Runge-Kutta-Gill e no segundo grupo, o método da Colocacdo
Ortogonal. Em ambos, os nuameros 2, 3, 5 e 6 referem~se ao ntmero
de etapas gque foram consideradas no esquema de reagdes. Os
programas MOD2.FOR e MODS5SCO.FOR encontram-se listados no Anexo II.

Para o©os .modelos heterogéneos correspondentes, elaboramos os
programas HET2, HET3, HETS e HET6.FOR utilizando o método de
Runge-Kutta-Gill e os programas HET2CO, HET3CO HETS5CO e HET6CO.FOR
utilizando o método da Coloca¢®do Ortogonal. No Anexo III listamos

os programas HET3.FOR e HET6CO.FOR.

A seguir, descreveremos de forma abreviada o conteuado dos

programas e subrotinas apresentados neste item:

a) PROGRAMAS:
MOD2 & MOD&.FOR:
simulac8o numérica patTa os modelos unidimensionais,
pseudohomogéneos e sem dispers8o axial de calor e massa.
Esquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reagles na rede
respectivamente, Método de Runge-Kutta-Gill.
HET2 a HET6.FOR:
simulac8o numérica para 08 modelos unidimensionais,
heterogéneos e sem dispersfio axial de calor e massa. Esquemas
com 2, 3, 5 e 6 etapas de reacdes na rede respectivamente.

Método de Runge~Kutta-Gill e Newton-Raphson.



MOD2CO a MOD6CO.FOR:
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simulac8o numérica para 0s mode los unidimensionais,
pseudohomogéneos e sem dispersfio axial de calor e massa.
FEsquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reacdes na rede
respectivamente. Método da Colocac#o Ortogonal e
Newton~Raphson.

HET2CO a HET6CO.FOR:
simulacio numérica para 0s modelos unidimensionais,

heterogéneos € sem dispersiio axial de calor e massa.

com 2, 3,

Método da Colocacg8o Ortogonal! e Newton-Raphson.

5 e 6 etapas de reagdes na rede re

Esquemas

spectivamente,

b) SUBROTINAS:
TEMPO:
subrotina utilizada para o calculo do tempo de processamento.
RKG:
subrotina que fornece a solucfio de um sistema de equacgsdes
diferenciais ordinarias - problema do valor inicial pelo
método de Runge-Kutta-Gill.
FUNC1, FUNC2:
subrotinas que calculam os valores das fungdes que
representam as equacdes dos balancos de massa e do balango de
energia.
GAUSS:
subrotina gque resolve um sistema de equacSes algébricas
lineares atraves da eliminacio de Gauss.
NERAP:

subrotina que calcula a matriz jacobiana, os

valores ¥, €
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verifica a convergéncia.
POINLA:
subrotina que calcula os pontos de interpolac8io através do

método de Lagrange.

Na Fig.6.1, apresentamos o diagrama simplificado dos programas
MOD2, MOD3, MODS3S e MOD6.FOR ¢ na Fig.6.2, o diagrama dos programas
HET2, HET3, HETS e HET6.FOR. O diagrama dos programas MOD2CO,
MOD3CO, MOD5SCO, MOD6CO, HET2CO, HET3CO HETSCO e HET6CO.FOR sio

apresentados na Fig.6.3.
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6.3 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS - PROBLEMA DO VALOR DE CONTORNO

Para gbtermos as solucdes dos mode los unidimensionais,
pseudohomogéneos ou heterogéneos e com dispersfo axial de calor e
massa elaboramos os seguintes programas de computador: M2DACM,
M3DACM, M3DACM, M6DACM, A2CMCO, A3CMCO, ASCMCO, AGCMCO, HT2DACM,
HT3DACM, HTSDACM, HT6DACM, HT2CMCO, HT3CMCO HT5CMCO e HT6CMCO. FOR.
Nos programas MZDACM a M6DACM.FOR utilizamos o método das
Diferencas Finitas e, nos programas A2CMCO a AGCMCO.FOR untilizamos
0 método da Colocag¢3io Ortogonal. Os programas M2DACM.FOR e
AZCMCO.FOR encontram-se listados no Anexo IvV. Os modelos
pseudohomogéneos tiveram por base os conjuntos de equacfes
desenvolvidos nes itens 5.3.1 e 5.4.2. Para os modelos
heterogéneos correspondenties, nos programas HTZ2DACM, HT3DACM,
HT35DACM e HT6DACM.FOR, empregamos © método das Diferencas Finitas
€ nos programas HTZ2CMCO, HT3CMCO HT5CMCO e HT6CMCO.FOR 0 método da
ColocagHo Ortogonal {(as listagens dos programas HT3DACM.FOR e
HT3CMCO.FOR encontram-se no Anexo V).

Sobre estes programas faremos uma breve descric¢8o a seguir:

a) PROGRAMAS:
M2ZDACM a M6DACM.FOR:
simulacio numérica para oS mode los unidimensionais,
pseudohomogéneos e com dispersiio axial de calor e massa.
Esgquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reacdes na rede
respectivamente. Método das Diferencas Finitas,
HT2DACM & HTGDACM.FOR:

simulacio numeéerica para 08 modelos unidimensionais,
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heterogéneos e com dispersfo axial de calor e massa. Esquemas
com 2, 3, 5 e 6 etapas de reac0es na rede respectivamente.
Método das Diferencas Finitas,

AZ2CMCO a A6CMCO.FOR:
simulacHo numérica para 0s modelos unidimensionais,
pseudohomogéneos e com dispersZo axial de calior e massa.
Esquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reagdes na rede
respectivamente. Método da Colocacso Ortogonal e
Newton-Raphson.

HT2CMCOC a HT6CMCO. FOR:
simulacHo numérica para s modelos unidimensionais,
heterogéneos e com dispersfio axial de calor e massa. Esquemas
com 2, 3, J e 6 etapas de reacdes na rede respectivamente,

Metodo da Colocac3o Ortogonal e Newton-Raphson.

b) SUBROTINAS:

As subrotinas s3o as mesmas apresentadas no item anterior.

Apresentamos o diagrama simplificado dos programas M2DACM,
M3DACM, M5DACM , M6DACM, HT2DACM, HT3DACM, HTS5DACM e HT6DACM. FOR
na Fig.6.4 e, o diagrama dos programas A2CMCO, A3CMCO, ASCMCO,

A6CMCO, HT2CMCO, HT3CMCO, HT5CMCO e HT6CMCO.FOR na Fig.6.5.
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6.4 - MODELOS BIDIMENSIONAIS

Tendo como base o©0s conjuntos de equacdes desenvolvidos nos
itens 5.3.2 e 5.4.3 para o modelo pseudohomogéneo, com dispersfo
radial de calor e massa, elaboramos os programas de computador
M2DRCM, M3DRCM, MS5DRCM, M6DRCM, R2CMCC, R3CMCO RICMCO e
RGCMCO.FOR. {os programas M3DRCM.FOR e R6CMCOQ.FOR encontram-se
listados no Anexo VI). Nestes programas utilizamos os esquemas de
reacBes com. 2, 3, 5 e 6 etapas na rede, o método das Diferencas
Finitas nos <quatro primeiros e, o método da Colocaglo Ortogonal
nos gquatro tltimos,

Para os modelos heterogéneos elaboramos os programas HT2DRCM,
HT3DRCM, HTSDRCM e HT6DRCM.FOR utilizando o método das Diferencas
Finitas e os programas HTZRCMCO, HT3RCMCO, HTSRCMCO e HTSRCMCO.FOR
utilizando o método da Colocaclio Ortogonal (as listagens dos
programas HT2DRCM.FOR e HT3RCMCQC.FOR encontram-se no Anexo VII),

A  seguir descreveremos os programas e as subrotinas

apresentados neste item:

a) PROGRAMAS:

MZDRCM a M6DRCM. FOR:
simulacio numérica para 08 modelos bidimensionais,
pseudohomogéneos e com dispers8c radial de calor e massa.
Esquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reacBes na rede
respectivamente. Método das Diferencas Finitas.

HT2DRCM a HTH6DRCM.FOR:
simulacio numérica parsa 0s mode ios bidimensionais,

heterogéneos e com dispers8o radial de calor e massa.
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Esquemas com 2, 3, 5 e 6 etapas de reacBes na rede
respectivamente. Método das Diferencas Finitas.

R2CMCO a R6CMCO.FOR:
simulac8o numeérica para 08 mode ios bidimensionais,
pseudohomogéneos e com dispers#o radial de calor e massa.
Esguemas com 2, 2, 5 e & etapas de reagBes na rede
respectivamente. Método da Colocagfo Ortogonal, Runge-Kutta-
Gill e Newton-Raphson.

HT2RCMCO a HT6RCMCO.FOR:

simulacgio numérica para 0s modelos bidimensionais,

heterogéneos e com dispersfo radia! de <calor e massa.
Esquemas <com 2, 3, 85 e 6 etapas de reac¢fies na rede
respectivamente. Método da Colocag8o Ortogonal, Runge-Kutta-

Gill ¢ Newton-Raphson.

b) SUBROTINAS:

As subrotinas que utilizamos neste item s3o as mesmas dos itens

anteriores, ou sejam, TEMPO, FUNC, RKG, GAUSS, NERAP e POINLA.

A Fig.6.6 apresenta o diagrama simplificado dos programas
M2DRCM, M3DRCM, M3DRCM , M6DRCM, HT2DRCM, HT3DRCM, HTSDRCM e
HT6DRCM.FOR, a Fig.6.7 o diagrama dos programas R2CMCO, R3CMCO,
R5CMCO e R6CMCO.FOR e, a Fig, 6.8 o© diagrama dos programas

HT2RCMCO, HT3RCMCO HT3SRCMCO e HT6RCMCO.FOR.
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6.5 - SIMULACAO DO REATOR

Neste item, apresentaremos os resultados da simulacfio do reator
em estudoe considerando os diversos modelos desenvolvidos em
capitulos anteriores. Esta simula¢fio fornece a previsfio dos perfis
de concentrac8o e temperatura do reator a partir das condicdes na
alimentacio.

Para obtermos os resultados da simulac%o admitimos as seguintes

premissas:

a) a wvaz8o da mistura reacional €& alta o suficiente para

garantir um fluxo bem distribuido na alimentacio

b) n3o ocorre mudanca significativa do volume reacional

c}) a massa especifica da mistura reacional & constante

d) as difusividades e condutividades s#o constantes

A premissa (b) sera tanto mais razoavel quanto maior a relacgso
molar Oz(ar)/orto-xileno na alimentacfio e a premissa {c) quando a
variacdo de pressfio ao longo do reator for pequena. Como o reator
industrial trabalha com 1 a 1,5% de orto-xileno na alimentacio
para n#o formar uma mistura explosiva e a pressic constante

poderemos admitir as hipdteses (b) e (c¢).
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6.5.1 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS SEM DISPERSAC

Os perfis de concentraclio e temperatura obtidos para o modelo
mais simples gue desenvolvemos, o pseudohomogéneo, unidimensional
e sem dispers8io sfo apresentados nas figuras 6.9 e 6.10. Estas
figuras ilustram os perfis relativos A temperatura padrfo de
operac#o, 693 K, a uma temperatura abaixo, 393 K, e a uma
temperatura acima, 993 K. Estes perfis foram determinados
considerando que no esquema de reagdes triangular simplificado a
etapa de sobre oxidac8o do anidrido ftalico & desprezivel, isto é,

utilizamos o esquema com 2Z etapas de reacdes na rede.
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Fig.6.9-Perfis de concentracso Fig.6.10~-Perfil de temperatura
Unidimensional,pseudochomogéneo, Unidimensional,pseudohomogéneo,

sem dispersio. sem dispersfio.
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Através destas figuras verificamos que os perfis encontrados
sdo fisicamente coerentes considerando que, para reacdes
exoptérmicas, maiores conversdes implicam em aumento de
temperatura. Verificamos ainda que para a temperatura de 393 K a
reag8o nHo ocorre, para 993 K o orto-xileno é totalmente consumido
nos primeires 30 ¢m do reator com o pico de temperatura neste
ponto ultrapassando 1100 K e para a temperatura de 693 K os perfis
obtidos s80 equivalentes aos valores experimentais encontrados na
literatura [25]. Estes resultados nos levam a concluir que o
modelo proposto representa de forma adequada o comportamento do
reator em estudo.

As figuras 6.11 e 6.12 ilustram os resultados obtidos para o
modelo wunidimensional, pseudohomogéneo e sem dispersfio axial
considerando o esqguema de reacgles triangular simplificado com a
etapa de sobre oxidac8o do anidrido ftalico incluida, esquema com
3 reacdes na rede. Estes resultados foram obtidos através da
aplicac8io do método de Runge-Kutta-~-Gill utilizando dois valores
diferentes para o passo de integrac8o: A = 0,01 e & = 0,001.

Observamos através das figuras 6.11 e 6.12 gue os dois valores
escolhidos para © passo fornecem resultados iguais para os perfis
de conceniraclo e temperatura sendo que, para o primeiro valor o
tempo de processamento &€ menor. Assim sendo, adotamos o valor do
passo de 0,01 nas simulacBes onde o método de Runge-Kutta-Gill for

utilizado neste item.
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Nas figuras 6.13 e 6.14 fazemos a comparac8io dos resultados
obtidos para o esquema de reacdes triangular considerando 2 etapas
de reagBes na rede com os resultados cbtidos para ¢ esguema com 3
etapas na rede. Adotamos procedimento semelhante ac anterior para
o esguema de reacgdes apresentado por Calderbank et al
[22,23,24,25,26,27], com 35 e 6 etapas de reacBes na rtede. AsS

figuras 6.15 e 6.16 ilustram este procedimento.
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As figuras 6.13 e 6.14 mostram que os perfis obtidos com 2
etapas de reacfes na rede s3o os mesmos obtidos com 3 etapas e, as
figuras 6.15 e 6.16 mostram comportamentc semelhante para os
esguemas com 5 & 6 etapas de reacdes na rede.

As figuras 6.11 a 6.14 evidenciam aindas gque o0s perfis obtidos
para o5 esquemas com 5 e 6 etapas de reacdes estldo muito mais
proximos dos perfis experimentais encontrados na literatura gque os
obtidos para o esquema de reacdes triangular simplificado com 2 e

3 etapas de reacgfes na rede.
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Nas figuras 6.17 ¢ 6.18 comparamos os perfis de concentracfo e
temperatura obtidos para cada um dos esquemas de reagdes
considerados. Estas figuras mostram gue o esquema com 6 etapas de
reactes na rede fornece o0s melhores resultados.

Na figura 6.19 apresentamos resultados obtidos dos perfis de
concentraclo para todos os componentes da rede de reacdes proposta
por Calderbank et al [22,23,24,25,26,27] e, na figura 6.20, do

perfil de temperatura correspondente.
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Para os modelos heterogéneos efetuamos simulacsio utilizando os
dois esquemas de reacles: o simplificado e © mais completo. Nas
figuras 6.21 e 6.22 comparamos os perfis obtidos com 2, 3, 3 e 6
etapas na rede de reacdes. Por meio destas figuras podemos
observar gque, de forma semeihante ao gue ocorre nos modelos
pseudohomogéneos, s8oc coincidentes os perfis de concentrac¢fo e
temperatura obtidos para o esqguema simplificado com 2 e 3 etapas
de reacles na rede. Observamos ainda gque O esquema com 5 e 6
etapas na rede apresenta o mesmo comportamento embora com

resultados melhores gue os do esquema simplificado.
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Nas figuras 6.23 e 6.24 comparamos o©s resultados da simulacéo
para o modelo pseudohomogéneo com os resultados da simulagZo para
o modeio heterogéneo. Como podemos observar através destas figuras
os perfis de concentracio e de temperatura para os dois modelos
estido bastante proéximos. Estes resultados mostram que a reacido em
estudo e controlada quimicamente e, como consequéncia, a
resisténcia ao transporte atraves da interface entre as fases

filuida e s6lida pode ser considerada desprezivel,
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Comparacio entre os modelos Comparacioc entre os modelios
pseudohomogéneo/heterogéneo pseudohomogéneo/heterogéneo
Para 0s modelos unidimensionais, pseudohomogéneos ou

heterogéneos e sem dispersfo além dos resuitados da simulac8o que
foram apresentados, obtidos através da aplicacfio do método de
Runge-Kutta-Gill, realizamos simulac8o em que o métode numérico
uytilizado foi o da Colocacdo COrtogonal. Esta simulac3o foi
efetuada considerando os esquemas de reacdes com 2 e com 3 etapas

de reacles na rede € OS5 esqguemas com S e com 6 etapas na rede.
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Pelas figuras 6.23 ¢ 6.26 podemos observar que, gquando o método
da Colocag8o Ortogonal & utilizado, a simulacido também fornece
perfis de temperatura ¢ concentracg8o fisicamente coerentes com OS
encontrados na literatura. Na simulac8o efetuada para a obtencdio
dos resultados apresentados nestas figuras utilizamos © esquema
com 3 etapas de reacdes na rede.

Nas figuras 6.27 e 6.28 comparamos os resultados da simulacHo
para os esquemas com 3 e com 6 etapas de reagles na rede. O método

da Colocacio Ortogonal foi empregado.
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Quando temos um problema nfSo simétrico, na aplicacdo do método
da Colocac8io Ortogonal um aspecto importante & ser observado & o
namero ¢ a localizaclo dos pontos de colocac8o. No que se refere 3
iocalizag8o encontramos polindmios com 3 pontos internos de
colocac8io dque apresentam solugdes com resultados gquase tHo bons
guanto o5 rTesultados obtidos por polinémios de grau superior
demonstrando gue uma escolha adeguada dos valores de o e B @

fundamental na obten¢8c da resposta do problema, A figura 6.29

ilustra o exposto.
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Encontramos comportamento semelhante nos Tesultados da
simulacdo que fornece o perfil de concentracfo do anidrido ftalico
e 0 perfil de temperatura.

A influéncia do numero de pontos internos de colocaclc esta

ilustrada nas figuras €6.30 e 6.31.



137

LY

0.010 @ G.00R
N \\ 6 ETAPAS NA REDE/alfa=0,0/beta=0,0. °
-;:E-,' L\ A :é
~0.008 R ] 8
% : - 01006‘:43
: -
I 0.006
o ! 1 8
& s 4 0.004 %
5 L ] =
X o0.004 F © 3 PTOS INTERNOS <
o i o 5 PTOS INTERNOS o
2| (S Elcs MR Y
) 0 NOS _
2 000z | O EXPERIMENTAL | O0°2%
& |
(0l
o
0.000 & 20 40 80 &0 106 9%

COMPRIMENTO DO REATOR (cm)

Fig.6.30-Perfis de concentrac3io - Influéncia
do numero de pontos de colocacHo

800 6 ETAPAS NA REDE

alfa=0,0/beto=0,0

~J b | ~J
4 ;] <0
o &} (]
T T TTTT

~J
]
(]

~}
[w3
(=)

© 3 PTOS INTERNOS
n 5 PTOS INTERNOS
a6 PTOS INTERNOS

TEMPERATURA NQ REATOR (K)

680 [ ¢ 7 PTOS INTERNOS

T OEXPERIMENTAL

3 TR SN NV N ST S0 N SO T ST T SENE N W B S
5600 20 40 60 80 160

COMPRIMENTO DO REATOR (cm)

Fig.6.31-Perfil de temperatura - Influéncia
do nimero de pontos de colocacio



138

De um modo geral, n3o existe ainda uma metodologia adequada que
permita determinar o© nimero de pontos e o0s par3metros dos
polinémios de forma a otimizar a soluc8o em func8o da precisfio e
do tempo de processamento. Os valores adequados destes parametros,
determinados pela relac3o mais satisfatéria entre precisfio e
esforco computacional, foram encontrados seguindo um procedimento
do tipo tentativa e erro. Caso n3do seja alcangada a precisfio
desejada o procedimento mais indicado ¢ aumentar o grau do
polindmio.

Os resultados da simulac8o obtidos através da utilizac8o do
método da Colocacio Ortogonal s#o comparaéaveis aos obtidos pelo

método de Runge-Kutta-~-Gill, figuras 6.32 e 6.33.
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Fig.6.32-Perfis de concentracio Fig.6.33-Perfil de temperatura
Comparacfio entre o metodo da Comparac8o entre o método da

colocacdo e o de RKG colocac8o € o de RKG
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Nas figuras 6.34 e 6.35 comparamos os resultados da simulacHo
para o modelo unidimensional, pseudohomogéneo e sem dispers3o com
os rtesultados para o modelo heterogéneo correspondente. Utilizamos
o esquema com 6 etapas de reacdes na rede e o método da Colocacio

Ortogonal com 3 pontos internos de colocagfo,
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Fig.6.34-Perfis de concentracgfio Fig.6.35-Perfil de temperatura
Comparacio entre os modelos Comparac8o entre os modelos
pseudohomogéneo/hetereogéneo pseudohomogéneo/heterogéneo

O tempo de processamento necessario para a resolucldc dos
sistemas de equacdes diferenciais que representam os diversos
modelos do reator apresentados neste item encontram~-se na tabela
6.1. Fol utilizado um micro computador PC 386 SX, coprocessado,

com 40 MHz.
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MODELO DO TEMPO DE
REATOR ETAPAS METODO NUMERICO PROCESSAMENTO
PSEUDOHOMOGENEO 3 RKG (h = 0,001) 1,81 s
PSEUDOHOMOGENEO 6 RKG (h = 0,001) 3,57 s
PSEUDOHOMOGENEOQ 3 REKG (h = 0,01) 0,28 s
PSEUDOHOMOGENEQ 6 REG (h = 0,01) 0,44 s
HETEROGENEO 3 RKG (h = 0,01) 1,21 s
NERAP (EX = 0,01)
HETEROGENEO 6 RKG (h = 0,01) 4,77 s
NERAP (EX = 0,01)
PSEUDOHOMOGENEO 3 COLOCACAQ (NP = 3/ 1,19 s
a = 0,0/ B = 0,0)
PSEUDOHOMOGENEO 6 COLOCACAO (NP = 3/ 5,97 s
o = 0,0/ B = 0,0)
HETEROGENEC 3 COLOCACAO (NP = 3/ 3,56 s
¢« = 0,0/ B = 0,0)
HETEROGENEO 6 COLOCACAO (NP = 3/ 8,49 s
a = 0,0/ 5 = 030)
NP ~« NUOMERO DE PONTOS INTERNOS DE COLOCACKO
EX - TOLERANCIA

Tabela 6.1-Tempo de processamento gasto nas simulacdes dos modelos
sem dispers3o, unidimensionais, pseudohomogéneos e
heterogéneos.

Podemos observar através desta tabela gue, gquande estamos
trabalhando com modelos unidimensionais pseudohomogéneos e sem
dispersfio, o método de Runge-Kutta-Gill fornece respostas em tempo
de processamento préximo aco fornecido pelo método da Colocacgdo
Ortogonal e gue, quando estamos trabalhando c¢om os modelos
heterogéneos correspondentes, o método de Runge-Kutta-Gill
associado ao método de Newton-Raphson fornece as respostas mais

rapidamente que o método da Colocac3o Ortogonal.
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6.5.2 - MODELOS UNIDIMENSIONAIS COM DISPERSAO AXIAL

Neste item, sHo apresentados os resultados da simulacio para os
modelos unidimensionais, pseudohomogéneos ou heterogénecos e com
dispersiio axial. Estes resultados s8o comparados com os obtidos no
item anterior onde a dispersfio n8o & considerada. O esguema de
reacdes simplificado, 2 e 3 etapas de rea¢des na rede, e 0o esqguema
de reactes mais completo, 5 e 6 etapas na rede, foram utilizados.

As figuras 6.36 € 6.37 apresentam os perfis de concentrag8o e
de temperatura do referido modelo obtidos para os esgquemas com 2,
3, 5 e 6 etapas na rede de reagdes. As condigdes de contorno
fornecidas pelas equacgles (3.26), (3.27),(3.33) e (3.34) foram
empregadas.

Na obtenc8o dos perfis apresentados nestas figuras empregamos
na simulacBio o método das Diferencas Finitas. Foram considerados
10 intervalos na direg8o Z e os numeros de Peclet axiais de massa
e de calor iguais a 15. Através delas podemos observar que, de
forma semelhante ao ocorrido com os modelos unidimensionais e sem
dispersfio, os resultados para os esquemas com 2 e 3 etapas de
reacdes e com J & 6 etapas sHo os mesmos,

Os perfis de concentragfo e temperatura apresentados nas
figuras 6.38 e 6.39 foram obtidos de forma analoga & dos perfis
apresentados nas figuras anteriores sendo que, neste caso, n#o foi
considerada a existéncia do processc de dispersido na entrada do

reator.
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A influénecia do numero de intervalos tomados na direcido Z sobre
os Tesultados obtidos através do método das Diferencas Finitas
esta ilustrada nas figuras 6.40 e 6.41.

As figuras 6.42 e 6.43 apresentam os perfis que obtivemos para
ogs modelos pseudohomogéneos e heterogéneos considerando ocorréncia
de dispersfo na entrada do reator.

As figuras 6.44 e 6.45 apresentam os perfis para quando esta

dispersdo ndo é considerada.
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Podemos observar através das figuras 6.42 a 6.45 que os modelos
com dispersfio axial, pseudohomogénecos e heterogéneos apresentam oS
perfis resultantes da simulaciio bem préximos de forma semelhante
a0 gue ocorre com oS modelos correspondentes sem dispersfio. Estes
resultados significam que a resisténcia ao transporte através da

interface ¢ desprezivel.
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Os sistemas de egquacdes que representam os modelos apresentados
neste item foram também resolvidos através do método da Colocacdo
Ortogonal. Comparamos ¢s resultados desta simulac8io com 08 obtidos
guando o método das Diferencas Finitas foi empregado e com aqueles
resultantes dos modelos onde os fendmenos da dispersiio nfo foram
incluidos.

As figuras 6.46 e 6.47 ilustram esta comparac8c através dos
perfis de concentrag3o e temperatura obtidos para o esquema com 3
etapas de rea¢Oes na rede e as figuras 6.48 e 6.49 para o esquema

com 6 etapas na rede.
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As figuras 6.46 a 6.49 mostram ainda gque os perfis de
concentraciio e temperatura obtidos na simulacio para os modelos do
reator onde a dispersdo axial ndo foi incluida aproximam-se mais
dos perfis experimentais que os obtidos para os modelos onde a
dispersiio axial foi considerada.

Nag figuras 6.50 a 6.53 os perfis de concentracio e temperatura
obtidos na simulacio do modelo do reator quando os processos de
dispersdio na entrada estfo sendo considerados s#o comparados com
os obtidos mna simulac8io quando estes processos ndo estédo

incluidos. Na obtenc8o destes perfis utilizamos o método da

Colocacio Ortogonal com 3 pontos internos de colocac8o, o = 0,5 e
B = 0,5.
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Nas figuras 6.534 e 6.55, apresentamos os perfis obtidos para
alguns valores dos nimeros de Peclet axial de massa e de calor.
Podemos obserwar gue quanto maiores os valores destes numeros mais
os perfis aproximam-se dos experimentais. Assim sendo, podemos
supor que a difusfoc seja devido exclusivamente ao desvio do gas
pelas particulas e gue a difusZo molecular seja relativamente
insignificante podendo ser, normaimente, negligenciada quando
desenvolvemos ¢ modelo matematice do reator. Para obtermos o0s
perfis apresentados nestas {figuras consideramos, no modelo, a
existéncia dos processos de dispersfo na entrada do reator.

As figuras 6.56 e 6.57 ilustram perfis semelhantes aos das
figuras 6.34 e 6.55 sendo que, neste caso, no modelo do reator os

processos de dispersfo na entrada n3o foram considerados.
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Analisando as figuras 6.54 a 6.57 observamos qﬁe, quando no
modelo do reator os processos de dispersfio na entrada n8o estdo
sendo considerados, os resultados da simulac8c estfio mais préximos
dos perfis experimentais que no caso destes processos terem sido
incluidos no referido modelo.

Através das figuras 6.58 a 6.61 mostramos a influéncia da
localizacdo dos pontos de colocacH8o, valores de o e B, na posicéo
dos perfis de concentracdo e temperatura e através das figuras
6.62 e 6.63, a influéncia do nimero de pontos internos de

colocac8o nestes mesmos perfis.
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A importancia de uma escolha adequada dos valores de a e B pode
ser observada pelas figuras 6.58 a 6.61 e, atraves das fTiguras
6.62 e 6.63, verificamos que obtemos respostas mais préximas dos
valores experimentais guando aumentamos o grau do polindmio.
Observamos ainda que mudan¢as nos valores de o« e £ provocam
maiores variac®es nas posigles dos perfis gue mudancas no grau do
polinémio.

O método da ColocacZo Ortogonal foi ainda empregado na
simulacdio dos modelos heterogéneos correspondentes. Os dois
esquemas de reacfes foram utilizados: o triangular com 2 e com 3
etapas de reac¢des na rede € © esquema proposto por Calderbank et
al [22,23,24,25,26,27] com 5 e com 6 etapas na rede. As figuras
6.64 a 6.67 ilustram o038 resultados obtidos nesta simulacdo.
Observamos, através destes resultados, gue oS perfis de
concentiracio & temperatura para o5 modelos heterogéneos sfHo iguais
aos dos modelos pseudohomogéneos onde a resisténcia ao transporte
através da interface entre as fases fluida e so6lida foi

considerada desprezivel.
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Nas tabelas 6.

2 e 6.3,
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apresentamos o tempo de processamento

gasto na simulac8io dos diversos modelos do reator, unidimensionais

pseudohomogéneos ou heterogéneos e com dispersfo axial, em um
micro computador PC 386 83X, coprocessado, com 40 MHz.
MODELO DO TEMPO DE
REATOR ETAPAS METODO NUMERICO PROCES SAMENTO

PSEUDOHOMOGENEQ 2 DIF.FINITAS (NI = 10) 17,41 s
C/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
PSEUDQHOMOGENEOQ 3 DIF.FINITAS (NI = 10) 17,90 s
C/DISP.ENTRADA {PECLET = 15)
PSEUDOHOMOGENEQ 5 DIF.FINITAS (NI = 10) 42,06 s
C/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 6 DIF.FINITAS (NI = 10) 47,95 s
C/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
PSEUDOHOMOGENEOQ 2 DIF.FINITAS (NI = 10) 9,82 s
S/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
PSEUDOHOMOGENEQ 5 DIF.FINITAS (NI = 10) 34,17 s
S/DISP.ENTRADA {PECLET = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 2 DIF.FINITAS (NI = 20) 111,891 s
C/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
HETEROGENEO 2 DIF.FINITAS (NI = 10) 60,85 s
C/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
HETEROGENECQ 5 DIF.FINITAS (NI = 10) 164,83 =
C/DISP.ENTRADA {PECLET = 15)
HETEROGENEO 2 DIF.FINITAS (NI = 10) 33,06 s
S/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)
HETEROGENEO 5 DIF.FINITAS (NI = 10) 125,40 s
S/DISP.ENTRADA (PECLET = 15)

NI

- MNIIMERO DE

INTERVALOS TOMADOS NA DIRECAO Z

Tabela 6.2-~-Tempo de processamento para os modelos unidimensionais,

com dispersfio axial.

Método das Diferencas Finitas



MODELO DO TEMPO DE
REATOR ETAPAS ‘METODO NUMERICO PROCESSAMENTO
PSEUDOHOMOGENEOQ 2 COLOCACAO (NP = 3/ 1,16 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15}
PSEUDOHOMOGENEO 3 COLOCACAO (NP = 3/ 1,19 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEOQ 5 COLOCACAQ (NP = 3/ 4,50 s
C/DISP.ENTRADA =B = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEQ 6 COLOCACAO (NP = 3/ 5,00 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 2 COLOCAGCAO (NP = 5/ 4,23 s
C/DISP.ENTRADA azf = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 6 COLOCAGCAO (NP = 5/ 16,75 s
C/DISP.ENTRADA a=p = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 2 COLOCACAO (NP = 7/ 10,77 s
C/DISP.ENTRADA a=ff = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 6 COLOCACAO (NP = 7/ 41,52 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15)
PSEUDOHOMOGENEO 2 COLOCAGAQ (NP = 3/ 0,61 s
S/DISP.ENTRADA a=pf = 0,5/ PE = 15}
PSEUDOHOMOGENEO 6 COLOCACAO (NP = 3/ 2,86 s
S/DISP.ENTRADA a=zff = 0,5/ PE = 15}
HETEROGENEO 2 COLOCACXKO (NP = 3/ 4,28 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15)
HETEROGENEC 6 COLOCACAO (NP = 3/ 20,87 s
C/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15)
HETEROGENEC 2 COLOCACXO (NP = 3/ 2,19 s
S/DISP.ENTRADA a=f = 0,5/ PE = 15}
HETEROGENEO 6 COLOCACAO (NP = 3/ 11,19 s
S/DISP.ENTRADA azf = 0,5/ PE = 15}

HNOMERO DE PONTOS INTERNOS DE COLOCACROD

MUMEROC DE PECLET

NP -
PE -

Tabela 6.3~-Tempo de processamento para o5 modelos unidimensionais,
com dispers3o axial. Método da Colocaclo Ortogonal
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Através das tabelas 6.2 e 6.3, observamos que, em relacHo ao
tempo de processamento, a utilizacdio do método da Colocacgio
Ortogonal fornece respostas mais rapidas gque o método das
Diferencas Finitas. Esta diminuic3o no tempo de processamento é
devido ao fTato de ser possivel obtefmos bons resultados para
polindmios de menor grau enguanto que, no método das Diferencas
Finitas, para obtermos boas respostas é necessario trabalhar com
um numero de intervalos elevado, em geral acima de 15, considerado
grande gquando comparado com © nimero de pontos internos de
colocacio gue podem ser até de 3, dependendo dos valores de o e B

escolhidos,

6.5.3 - MODELOS BIDIMENSIONAIS

Neste item, apresentaremos os resultados obtidos na simulacHo
dos modelos bidimensionais, pseudohomogéneos e heterogéneos. Para
estes modelos, nos quais gradientes radiais de concentraclio e
temperatura est8o0 sendo considerados, os perfis de concentracio e
temperatura encontrados através da aplicacd3o do método das
Diferencas Finitas serfo comparados com aqueles resultantes da
aplicac3o do método da Colocacio Ortogonal.

Procedimento semelhante aocs anteriocores foi agui adotado e o0s
esquemas de reagdes com 2, 3, 5 e 6 etapas na rede de reacdes
foram considerados.

As figuras 6.68 e 6.69 representam os perfis de concentracfo e
temperatura obtidos para o esquema com 2 etapas de reag¢les na

rtede. Para obtencico destes perfis, empregamos o método das
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Diferencas Finitas com 14 intervalos tomados na direcio Z e 3

intervalos na direcgHo 4.
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Nas figuras 6.70 e 6.71, comparamos os perfis de concentracio e
de temperatura, para v = 0, obtidos para o esduema de 2 etapas de
teactes na rede com ©os obtidos para ¢ esguema de 3 etapas na rede.

Verificamos, através das figuras 6.70 e 6.71, aue, de forma
seme lhante ao ocorrido para os outros modelos do reator, também o
modelo bidimensional fornece resultados iguais para os dois
esquemas, ou seja, a4 etapa de sobre oxidacdio do anidrido ftalico
pode ser considerada desprezivel. Comportamento similar
encontramos para os perfis relativos aos outros raios do reator

consideracdos.
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As figuras 6.72 e 6.73 ilustram os perfis de concentracio e
temperatura obtidos para © esquema com 35 etapas de reacdes na
rede. Para &a obtenc8o destes perfis foi empregade ¢ meétodo das
Diferencas Finitas com 14 intervalos na direcHo Z e 3 intervalos

na direcHo 4.
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Através das figuras 6.74 e 6.75, considerando os esguemas com 5
e 6 etapas de reagdes na rede, efetuamos comparacfio semelhante 32
das figuras 6.70 e 6.71. Os resultados obtidos s30 08 mesmos, ou
seja, os perfis preditocs para os dois esquemas de reagdes
resultaram iguais.

Na Tigura 6.76, apresentamos os perfis de concentrac8o obtidos
para todos os componentes da rede de reag8o proposta por

Calderbank et al [22,23,24,25,26,271}.
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A influéncia do valor dos nimeros de Peclet radiais de calor e
massa © mostrada nas figuras 6.77 e 6.78. Observamos que, com ©
aumenio dos niumeros de Peclet radiais, os perfis de concentracio
aproXximam-se mais dos valores experimentais, Entretanto, o mesmo
comportamento nfo se verifica com o perfil de temperatura. Neste
caso, quando o©os nuimeros de Peclet radiais crescem o perfil

apresenta o valor do pico muito mais elevado.
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Nas figuras 6.79 a 6.82, s#o comparados os perfis de
concentracHo e temperatura. obtidos para 0s modejos
pseudohomogéneos e heterogéneos, esquemas com 2 e com 5 etapas de
reacBes na rede. Atravées destas figuras, observamos que estes
perfis estfo bem préximos e, comoc nos modelos anteriores,
concluimos que, para o reator em estudo, a resisténcia ao
transporte através da interface entre a fase fluida e a sélida
pode ser cons iderada desprezivel,

As figuras 6.83 e 6.84 mostram a influéncia do numero de pontos
tomados na direc8o Z quando o método das Diferencas Finitas é
utilizado na resolu¢lo do sistema de equacdes que representa o

modelo bidimensional do reator. O niumerc de pontos fomados na

direcfio ~ & de 4.
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Utilizando o método da Colocagdo Ortogonal o sistema de

eguacdes diferenciais parciais que representa o modelo

bidimensional do reator foi transformado em um sistema de eguacghes

diferenciais ordinarias. Este sistema resultante foi resolvido

através do método de integracio de Runge-Kutta-Giil.

As figuras 6.85 e 6.86 mostram os perfis de concentracfo e

temperatura obtidos quando o esquema triangular simplificado com 3

etapas de reacdes na rede foi utilizado e as figuras 6.87 e 6.88

mostram os perfis obtidos guando utilizamos o esguema com 3 etapas

na rede.
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Nas figuras 6.89 e 6.90, apresentamos os rTesultados obtidos
para dois valores do passo: & = 0,005 e & = 0,001. Através destas
figuras, observamos que os perfis de concentracfio ¢ de temperatura
s#o coincidentes €, por este motivo, podemos usar © valor maior do

passo, ou seja. £ = 0,005,
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Nas figuras 6.91 a 6.934, os rTesultados obtidos quando
utilizamos o© método das Diferencas Finitas, tendo 15 pontos
tomados na direc¢do axial e 4 pontos tomados na direc83o radiai. sfo
comparados com o8 resultados obtidos guando utilizamos o método da

Colocac8io Ortogonal ¢com 3 pontos infernos de colocagdo e passo de

0,005.
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Para a simulaclo do modelo bidimensional e pseudohomogéneo
utilizando o método da Colocac8io Ortogonal, a influéncia do valor
dos numeros de Peclet radiais de calor e massa na posic¢Ho dos
perfis de concentragfio e temperatura é mostrada nas figuras 6.95 a
6.98 e a influéncia do numerc de pontos internos de colocac3o

tomados na direcHo radial & apresentada nas figuras 6.99 a 6.,102.
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Atraves das figuras 6.103 e 6.104, observamos gue sH0o

coincidentes o3 perfis de concentragfio e temperatura obtidos na
simulaciio do modelo bidimensional utilizando o método da Colocagio
Ortogonal para oS esguemas com 2 e com J etapas de rTeagles na
rede, As figuras 6.105 e 6,106 mostram que estes perfis s3o também
coincidentes para os esquemas com 5 e 6 etapas na rede.

Todos os comportamentos j{lustrados para o c¢entro do rteator

foram tambeém encontrados para os outros valores do raio.
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6.107 a 6.110 mostram que a simulacilio dos modelos

heterogéneos correspondentes fornecem perfis coincidentes com os

dos modelos pseudohomogéneos.
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de

ao0s

modelos bidimensionais estudados neste item em um micro computador

PC 386 8X, coprocessado, com 40 MHz.

MODELO DO REA- ETAPAS PARAMETROS DO ME- TEMPO DE

TOR E MET.NUM. TODO NUMERICO PROCESSAMENTO

PSEUDOHOMOGENEQ 2 NIZ=10, NIR=4 3,52 s

DIF.FINITAS - _

PE=12/B1=20 NiZ=15, NIR=4 5,44 s
N1Z=20, NIR=4 7,18 s

PSEUDOHOMOGENEQ 3 NIZ=10, NIR=4 4,55 s

DIF.FINITAS _ _

PE=12/BI¢2{) NIZ—}.S, NIR=4 7.09 s
NIZ=20, NIR=4 9,34 s

PSEUDOHOMOGENEQ 5 NIZ=10, NIR=4 15,32 s

DIF.FINITAS _ _

PE=12/BI=20 N1Z=15, NIR=4 23,84 s
NIZ=20, NIR=4 32,29 s

PSEUDOHOMOQGENEO 6 NIZ=10, NIR=4 16,37 s

DIF.FINITAS _ _

PE=12/BI=20 NIZ=15, NIR=4 25,43 s
NI1Z=20, NIR=4 34,50 s

HETEROGENEO 2 NIZ=10, NIR=4 3,68 s

DIF.FINITAS - _

PE=12/B1=20 NIZ=15, NIR=4 5,75 s
NIZ=20, NIR=4 7,85 s

HETEROGENEQ 5 NIZ=10, NIR=4 ndo foi possi-

DIF.FINITAS _ _ vel executar

PE=12/BI=20 NIZ=15, NIR=4 este programa
NIZ=20, NIR=4 no micro usado

NiZ
NIR

NOMERC DE
NUMERD DE

INTERVALOS TOMADOS NA DIRECAO Z
INTERVALOS TOMADOS HNA DIRECAO R

Tabela 6.4-Tempo de processamento para os modelos bidimensionais
Método das Diferencas Finitas
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MODELO DO
REATOR

ETAPAS

METODO NUMERICO

TEMPO DE
PROCESSAMENTO

PSEUDOHOMOGENEO
PE=12/BI=20

PSEUDOHOMOGENEO
PE=z12/BIi=20

PSEUDOHOMOGENEO
PE=12/B1=20

PSEUDOHOMOGENEO
PE=12/B1=20

PSEUDOHOMOGENEO
PE=12/BI=20

HETEROGENEQO
PEz12/BI=20

HETEROGENEO
PE=12/BI=20

COLOCACAO (NP = 3)
RKG (h = 0,01)

COLOCAGCAO (NP = 3)
RKG (h = 0,005)

COLOCACAO (NP = 3)
RKG (h = 0,001)

COLOCAGAG (NP = 3)
RKG (h = 0,005)

COLOCACAO (NP = 3)
RKG (h = 0,005)

COLOCACAKO (NP = 3)
RKG (h = §,005)

COLOCACAO (NP = 3)
NERAP (EX = 0,01)

COLOCACAO (NP = 3)
NERAP (EX = 0,01)

NAO CONVERGE

13,07 s

55,99 s

HP - NUMERG DE PONTOS

EX - TOLERANCIA
h - PASSO DE

INTEGRACAO

INTERNOS DE COLOCACAD

Tabela 6.5-Tempo de processamento para os modelos bidimensionais,
Método da Colocac8o Ortogonal
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6.6 - ANALISE DA INFLUENCIA DE PARAMETROS

A estabilidade do reator € um aspecto importante na modelagem
de reatores cataliticos exotérmicos. Com reacdes exotérmicas o
perfil de temperatura geralmente apresenta picos e, em alguns
casos, este perfil torna-se extremamente sensivel a pequenos
disturbios na alimentac8o do reator ou nas condigdes de
resfriamento resultando em fugas de temperatura. Desta forma, um
problema que estd intimamente relacioando com o da escolha dos
valores a atribuir as variaveis de projeto & o da influéncia da
variac8io destes valores sobre as condic@es de operacHo.

Neste item, sera estudada a influéncia de parBmetros sobre as
condicBes de operac8io de um reator catalitico de leito fixo, na
reacdo de oxidac8o do orto-xileno. Na pratica, este conhecimento €
importante, porgque o aparecimento de pontos qguentes devido a
variacdes dos valores de alguns parametros, pode ter consequéncias
graves em termos da estabilidade e da seguranca do reator.

Para efetuarmos esta andalise foi escolhido para o reator o
modelo unidimensional, pseudohomogéneo e sem dispersfo axial. Para
o esguema de reacgdes, escolhemos o proposto por Calderbank et al
[22,23,24,25,26,27].

Os graficos apresentados a seguir mostram os resultados da
simulac3o efetuada.

As figuras 6.111 a 6.114 mostram que variacBes no valor da

temperatura na parede, T provocam elevacBes mne pico de

wﬂ
temperatura para valores acentuadamente superiores a temperatura

na alimentac8o, To,
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As figuras 6.115 e 6.116 mostram gue variacBes significativas
nas posigfes dos perfis de concentracdio e temperatura s#o
observadas gquando no esquema de reagles adotado os 6xidos de
carbono (COx) s8o considerados como sendo LU ou CO,.

Através das figuras 6.117 e 6.118 verificamos que a estimativa
dos valores do coeficiente global de troca, U, & também um fator
importante a ser analisado no estudo da estabilidade do reator.
Observamos gue peguenas variacgdes do seu valor provocam alteragdes

significativas na posicéo dos perfis de concentrag8o e

temperatura.
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Fig.6.115-Perfis de concentracio Fig.6.116-Perfil de temperatura
Comparac8c entre 0S resultados Comparagio entre os resultados
para COx = C0 e COx = COg para CO0x = CO ¢ COx = CO,
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Influéncia dos valores de U nos Influéncia dos valores de U nos
perfis preditos (COx = CD) perfis preditos (COx = CO)

Realizamos simulacBo para diferentes valores da velocidade
massica, Go, e para valores da press8o do orto-xileno na
alimentacfic de 0,01 e 0,015 atm. Verificamos, através das figuras
6.119 a 6.122, que estes parametros exercem infliuéncia

consideravel nos valores do pico de temperatura.
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6.7 - COMENTARIOS

Através dos resultados da simulac8o dos diversos modelos do
reator verificamos gue o0 modelo unidimensional, pseudohomogéneo e
sem dispersso axial foi o que forneceu os perfis de concentracfio e
temperatura mais proéximos dos valores experimentais encontrados na
literatura [25]. Os perfis mais afastados destes valores
experimentais foram os fornecidos pelo modelo onde a dispersio
axial foi incluida.

Como mencionado anteriormente, os modelos pseudohomogéneos e
heterogéneos apresentam resultados iguais. Desta forma, podemos
concluir gque & Teac80 em estudo & controlada quimicamente.

Outro ponto importante que foi verificado diz respeito a etapa
de sobre oxidag83o do anidride ftalico. Observamos que s#o
coincidentes os perfis resultantes da simulagBo dos modelos onde
foram considerados esquemas com 2 e 3 etapas na rede de reacdes.
Comportamento semelhante foi encontrado para os esguemas com 5 e 6
etapas na rede. Com base nestes resultados, podemos concluir gque a
etapa de sobre oxidag¢3c do anidrido ftalico & desprezivel
comprovando, deste modo, a afirmac8c de Calderbank et al
[22,23,24,25,26,27}.

Na simulacl3o do modelo unidimensional e sem dispersfio, a
aplicacio do método da Colocac3o Ortogonal permite a solucdSo do
sistema de eguacSes representative deste modelo em tempo de
processamento equivalente ao do método de Runge—Kutta-Gill, Desta
forma, para este caso. o método da Colocac8o Ortogonal ndo
apresenta vantagens nha sua utilizacgdo. Contudo, para os outros

mode los estudados o© méetcodo da Colocagfo Ortogonal, quando
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comparado com © método das Diferencas Finitas, fornece respostas
em tempo menor de processamento sem perda de precisio e, deste
modo, a sua aplicaglo torna-se vantajosa.

Os resultados da simulag8oc mostraram ainda a influéncia dos
valores de alguns par@metros sobre as condicSes de operacdo do
reator. Variacdes significativas nos perfis de concentrac8oc e
temperatura sfo cbservadas quando no esquema de reaces adotado os
6xidos de carbono, COx, s3o considerados como C0 ou como CO,.
Pequenas elgvacaes no valor da temperatura da parede do reator,
Tw, provocam variacfes siginificativas no pico de temperatura para
valores acentuadamente superiores ao da temperatura na
alimentac8o, To. A estimativa dos valores do coeficiente global de
troca, U, & também um fator a ser analisado no estudc da
estabilidade do reator. Devem ser analisados ainda os valores da
velocidade massica, Go, e da pressio do orto-xileno na

alimentacio.
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CAPITULO 7 - CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Neste capitulo, faremos uma breve exposiglo das conclusdes
obtidas atraves da simulacfo de um reator catalitico de leiteo fixo
no qual ocorre a reaclo de oxidac8c do orto-xileno para a obtencio
do anidrido ftalico. O modelo cinético usado foi o redox de Mars e
Van Krevelen {12} estendidc para reacdes em série € em paralelo.
Para o reator, foram utilizados os modelos uni e bidimensionais.
0s sistemasrde equacdes que representam os modelos do reator foram
resolvidos através dos métodos numéricos: Runge-Kutta-Gill,
Diferencas Finitas e Colocacg8o Ortogonal.

0Os modelos propostos para o reator foram utilizados para prever
os perfis de concentrac3oc e temperatura. Considerando gue, para
reacdes exotérmicas, malores conversfes implicam em aumento de
temperatura, os perfis fornecidos atraves da simulacBic s#8o
fisicamente coerentes.

Atravées dos resultados obtidos, podemos verificar gue os perfis
mais proximos dos valores experimentais disponiveis na literatura
[25] s%c os fornecidos pelo modelo do reator mais simples que
desenvolvemos: unidimensional, pseudohomogéneo, sem dispersio. Os
resultados obtidos da simulac8io para o modelo em gue a dispers8o
axial foi incluida s30 o©s gque mais se afastam destes perfis
experimentais. Este comportamento é consequéncia do fato de gue o
fendmeno da dispers8o axial pode ser descrite por uma lei analogsa
2 lei de Fick tormando possivel, teoricamente, a ocorréncia de
transferéncia de massa num leito de sélidos contra a corrente do
fluido. Esta transfer@éncia pode ocorrer em reatores ceomo o de

leito fluidizado ou os de gas-liguido onde a escala de turbuléncia
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associada a efeitos especiais provocados pelo escoamento das
bolhas originam correntes secundarias em sentido contrario ao da
corrente principal. Contude, para as condigdes de escoamento
encontradas na pratica, podemos supor que a difus8o seja devido
exclusivamente ao desvic do gas pelas particulas e que a difus#3o
molecular seja insignificante podendo ser normalmente
negligenciada gquando desenvolvemos o modelo matematico do reator.

Para o modelo onde o0s processos de dispersiio na entrada do
reator foram <considerados, constatamos uma conversfo inicial
superior a zero Vvisto gue a dispersfio provoca uma diminuicH3o da
concentraciio do reagente na alimentac3io do reator o que,
aparentemente, e interpretado como uma conversio, Este
comportamento n#o e observado nos perfis experimentais.

Os resultados obtidos na simulacfio do modelo bidimensional,
onde gradientes radiais de concentracio e temperatura foram
incluidos, s&3ic bem melhores do que os obtidos quando a dispersio
axial & considerada nc modelo do reator. Entretanto, o modelo
unidimensional, sem dispersfo, fornece resultados ainda melhores
que os do modelo bidimensional. Desta forma, concluimos que os
gradientes radiais s8o também de magnitude desprezivel.

Observamos ainda gue os mode los pseudohomogéneos e
heterogénecs, uni e bidimensionais, apresentam perfis
coincidentes. Com base nestes resultados., podemos concluir gque a
reac8io em estudo & controlada quimicamente, ou seja, a resisténcia
ao transporte através da interface entre as fases fluida e séalida
nio & significativa.

Para o esquema com 2 etapas de reacglGes na rede, observamos que

os perfis encontrados s#o coincidentes com os obtidos para o
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esquema com 3 etapas. Comportamento semelhante foi observado para
os esquemas com 5 e 6 etapas de reacgdes na rede. Estes resultados
confirmam a afirmaclo de Calderbank et al [22,23,24,25,26,271 de
gque a etapa de sobre oxidac3o do anidrido ftalico é desprezivel.

Outro aspecto importante a ser observado na simulacf3io esta
relacionado a aplicacBo dos métodos numéricos na resoluclo dos
sistemas de equacgdes que representam os diversos modelos do
reator.

Na aplicacg3ic do método das Diferencas Finitas, modelo
bidimensional, para evitar problemas de instabilidade numérica é&
necessario gque seja empregada a formulacio implicita e que todas
as derivadas sejam substituidas por férmulas de diferencas
apropriadas reduzindo-se, deste modo, o sistema de equac¢les
diferenciais parciais a um sistema de equagdes algébricas n3o
lineares.

Na aplicag8o do método da ColocacBio Ortogonal, caso n#Ho
simétrico, o numero € a localizac8o dos pontos de colocacgdo s3o
aspectos a serem observados. No gque se refere a localizacHo,
encontramos polindmios com 3 pontos internos aque apresentam
splucBes com resultados quase t83o bons gquanto os resultados
obtidos por polindémios de grau superior demonstrando gue uma
escolha adequada dos valores de o e B & fundamental na obtenc3o da
resposta do problema. Como mencionado anteriormente, n8c existe
ainda uma metodologia adeguada que permita determinar o numero de
pontos e os parametros dos polinbmios de forma a otimizar a
soluc8io em funcf3c da precisfo e do tempo de processamento. Os
valores adeguados destes parmetros, determinados pela relacio

mais satisfatéria entre precisiio € tempo de processamento, foram
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encontrados seguindo um procedimento do tipo tentativa e erro.
Caso nd3io seja alcancada a precisdo desejada, o procedimento mais
indicado & aumentar o grau do polindmio.

Na simulac®o do modelo unidimensional, pseudohomogénec, sem
dispersfio, a aplicac8o do método da Colocacfo Ortogonal permitiu a
solugc3o do problema em tempo de processamentc equivalente ao
obtido pela aplicac8o do método de Runge-Kutta-Gill. Para os
outros modelos estudados, o método da Colocacio Ortogonal forneceu
respostas sem perda de precisfo e em tempo de processamento menor
que o fornecido pelo método das Diferengas Finitas. Com base
nestes resultados, concluimos ¢gue, neste uitimo <c¢aso, a sua
aplicag8o torna-se vantajosa.

A estabilidade do reator €& mais um aspecto importante a ser
considerado na modelagem de reatores cataliticos exotérmicos. Com
reactes exotérmicas o perfil de temperatura geralmente apresenta
picos e, em alguns casos, este perfil torna-se extremamente
sensivel a pequenos disturbios na alimentag8o ou nas condig¢les de
resfriamento. Neste caso, quando a temperatura da parede, Tw, &
baixa, a quantidade de calor retirada do reator é elevada e a
temperatura do reator tende a cair para o valor da temperatura na
parede. Para valores de Tw mais elevados, o calor de reacHo
praticamente compensa o calor cedido ao exterior. Havera,
consequentemente, uma faixa de valores de temperatura na qual para
determinadocs valores do parametro TH, um  pegquenoc aumento
acarretara uma grande variac8o do perfil de temperatura no reator
com aparecimento de um pico de temperatura cujo valor é
acentuadamente superior & temperatura na alimentagiio To. Este

comportamento ficou evidenciado pelos resultados da simulac8o onde
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estudamos a inf luéncia do valor da temperatura na parede, Tw,

Os resultados da simuiacﬁq mostraram ainda «que variac8es
significativas nos perfis de concentrac8o e temperatura s3io
observadas guando no esquema de reacdes adotado os oOxidos de
carbono (COx) estf#o sendo considerados como CO ou como CO,. Foi
observado ainda que a estimativa dos valores do coeficiente global
de troca, U, e o0s valores adotados para a velocidade massica, Go,
e para a pressdo do orto-xileno na alimentac8o s8o também
responséveis por variagf@es ocorridas nas posig¢les destes perfis.

No tocante a futuros trabalhos algumas sugestdes sdo
relacionadas a Seguir:

1 - Com o objetivo de prever, no modelo do reator, a perda da
atividade catalitica, sugerimos o0 estudo do comportamento
do mesmo levando em conta a desativac8o do catalisador.

2 -~ Um modelo mais abrangente do reator, onde as derivadas
temporais seriam incluidas, deve ser desenvolvido,
Utilizando este modelo, capaz de analisar © comportamento
transiente do sistema, sugerimos que sejam realizados
estudos da dinAmica e da estabilidade do reator e,
consequentemente, © desenvolvimento de técnicas de controle

avangado para este tipo de reator.
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ANEXC I

DADOS SOBRE O SISTEMA REACIONAL



dp = 0,63 cm

dt = 2,54 cm

ZF = 80 cm

T, = 693 K

T, = 693 K

Ty = 2000 K

POz = 0,18 atm

PT = 1 atm

me)a = 0,01 atm e me}a = 0,015 atm

PMM = 29,62 g/mol e PMM = 30,01 g/mol

Py = 2,28 g/cm3

EB = 0,56

C, = 0,26 cal/ g K

G, = 0,1318 g/cm” s

Rg = 1,987 cal/mol K

U= 2,63 x 107> cal/em” s K
&g = 2,09 x 10~ mol/cm® s atm
A= 3,75 x 10™° cal/em” s K
a_ = 2000 cm’/g

ESQUEMA DE REAQDES

1 2 ;o

ox ————————s oTA —o-— F] ————3 AF

; s |
3 COX «
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ETAPA NUMERO A H B
NA cal
REDE mol
0X — OTA 1 109.000
0X — AF 4 296.000 3
0X — cox™ 5 (550.000) (6.5)
OTA —— FI 2 99,000 1
FI —3> AF 3 88.000 i
AF —> COX™" 6 (254.000) | (3.5)
() = VALORES PARA COX = CO
PARA COX = coz: * AH = -1091.000 CAL/MOL
ﬁ = 10.5
x%x AH = -795_000 CAL/MOL
B = 7.5
ETAPA NUMEROC ] EA
NA mo 1 cal
REDE g s atm mol
T < 713 K
OX — OTA i 9651 27120
OX —— AF 4 15309 27120
0X —> COX" 5 8320 27120
oTA — FI 2 2,466 13560
FI — AF 3 2.466 13560
AF — COX 6 1354 30500
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ETAPA NUMERO S EA
NA ( mol ] ( cal )

REDE £ 5 atm mol

T > 713 K

0X —— OTA 1 0,715 13560
0X —— AF 4 1,134 13560
OX —> COX 5 0,617 13560
OTA — FI 2 2,466 13560
FI — AF 3 2.466 13560
AF — COX" 6 1354 30500
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ANEXO 11

PROGRAMAS MOD2.FOR E MODSCO.FOR
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IMPLICIT REAL*8 (A-H,0~Z2)
DOUBLE PRECISION Y(8)
COMMON / BLOC1 / NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,POROS,TI,TM,TW
COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC4 / S(8),EA(8),DELTAH(8)
REAL ITEMP
OPEN(UNIT=10,FILE="M21A.DAD’,STATUS='0OLD’}
READ(10,* )NI ,NRE,NP,H,ZF,POXI,PAFI,PT,TI,TM,TW
READ( 10, * }GO, PMM, ROP,POROS ,RG,CP.,U,DT,CSPO2,BETAL1,BETAZ
DO 12 I=1,NRE
12 READ(10,*)S(1),EA(1),DELTAH(I)
WRITE(*,4)
4 FORMAT{1H,4X,'Z’,7X,’POX’,6X, 'PAF’,6X, ' TEMP’)
DO 11 I=1,NI
11 READ(10,*)Y(I}
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
Z0=0.
ZA = ZO/ZF
K=1
WRITE(*,38)Z0,POXI,PAFI,TI
38 FORMAT(1H,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F10.2)
50 CALL RKG{NI,H,ZA,Y)
K=K+ 1
POX = Y(1)*POXI
PAF = Y(2)*POXI
TEMP = Y(3)%(TM-TW) + TW
Z = ZAXZF
IF(X.EQ.NP) WRITE(%,38)Z,P0OX,PAF,TEMP
IF(X.EQ.NP) K=0
IF(ZA.GE.1)GO TO 40
IF(ZA+H.GT.1)H=1-ZA
GO TO 50
40 CALL TEMPC (ITEMP)
WRITE(*,%)
WRITE(%.%} ’ Tempo de execuclic :’',ITEMP
STOP
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SUBROUTINE FUNC2{X,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION F(8),X(8),CT(8),DELTAQ(8)

COMMON / BLOC1 / NRE

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,POROS,TI,TM,TW

COMMON / BLOC3/ BETA1,BETA2,RG,CP,U,DT,CSPO2

COMMON / BLOC4 / S(8),EA{(8),DELTAH(8)

GAMA1=G0O/ (PMM*PT*ROP*{1.-POROS})

GAMA2 = (4.*U}/(GO*CP*DT)

DO 13 I=1,NRE

CT(I) = S{I)*DEXP(-EA(I)/{RG*{X(3)*{TM-TW)+TW)))

DELTAQ(I) = {((-DELTAH{I))}*ROP*{1,~-POROS))/(GO*CP)
13 CONTINUE

DENOM = (X{1)*(BETA1*CT{1)+BETA2*CT(2) )*POXI+CSPO2)

RMOX = {(CT{1)}4CT{(2))}*CSP0O2%X(1)/DENOM
RMAF = (-CT(1)*CSP0O2%*X(1))/DENOM
R10X = (CT{1)*CSPO2*X{1)*POXI)/DENOM
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R20X = (CT(2)*CSPO2*X(1)*POXI1)/DENOM
SUM = DELTAQ(1)*RI10X + DELTAQ(2)*%R20X
F(1) = — (ZF*RMOX)/GAMA1

F(2) = - {ZF*RMAF)/GAMAI

F(3) (ZF/(TM~TW) )*SUM — ZF*GAMA2*X(3)
RETURN

END

SUBROUTINE TEMPO (X}

Cc RETURN CURRENT TIME - MIDNIGHT - X
INTEGER#2 IHOUR, IMINUT, ISECON, IHUND
REAL*4 RHOUR, RMINUT, RSECON, RHUND
REAL*4 X1, X

CALL GETTIM(IHOUR, IMINUT, ISECON, IHUND)

RHOUR = FLOAT( IHOUR )

RMINUT = FLOAT( IMINUT)

RSECON = FLOAT( ISECON)

RHUND = FLOAT( IHUND )

X1 = RHOUR*3600.0 + RMINUT*60.0 + RSECON +
& RHUND/100.0

X = X1 - X

RETURN

END
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IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y(100),F(100),POX(15),PAF{15),TEMP(15),Z2(15)
DOUBLE PRECISION POX1{15),PAF1(15),TEMP1(15),XX{(20),W(20)
DOUBLE PRECISION A(100,101},ERR(100}
COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2Z
COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS
COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS / S(8),EA{8),DELTAH(8),CA(20,20)
REAL ITEMP
OPEN{(UNIT=7,FILE="MATA.DAT’',STATUS='0OLD"’)
OPEN(UNIT=8,FILE="DADOS5.DAD’ ,STATUS="OLD’ )
READ(7, % }NPC
WRITE(#,33}NPC
33 FORMAT(1H,3X, NUM.PTO.COLOCACAO =’°,12)
Ni = NPC + 1
N2 = NPC + 2
READ(7,*)ALFA,BETA
READ(7,#%)(XX(1),I=1,N2)
DO 23 J=1,N2
23 READ(7,#%*)(CA(J,1),I=1,N2)
READ(8,*)NI,NRE,NS,EX,AMOR,ZF,TI1,TW,TM,POXI,POTAI ,PFI1,PAFI
READ(8,*)G0,PMM,PT,ROP,POROS,BETALl,BETA2,BETA3,BETA4 ,BETAS
READ(8,*)RG,CP,U,DT,CSPO2
DO 12 L=1,NRE
12 READ(8,*)S{(L),EA(L),DELTAH(L)
READ(8,*)YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP}
iIc = 0
Do 77 J= 1,N1
Y{J) = YOXI
Y{J+N1}) = YOTaAI
Y{J+2*N1} = YFII
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Y{(J+3%*N1) YAFI
Y{(J+4%*N1) YTI
CALL NERAP {NS,EX,Y)
WRITE(*,*)
WRITE(*,*) '’ RESULTADOS OBTIDOS ?
WRITE(*,4)

4 FORMAT(1H,7X,’Z°’,7X,’POX',7X,'POTA’,7X,’PFI’,7X, PAF’,7X, TEMP’)
ZI = 0.
WRITE{*,61)Z1,POXI,POTAI,PFII,PAFI,TI

61 FORMAT{1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3%X,F8.6,3X,F8.6,3%X,F8.6,3X,F7.2)
DO 13 J=1,N1
POX(J) = POXI*Y(J)
POTA(J) = POXI*Y(J+N1)
PFI(J) = POXI*Y(J+2#%Ni)
PAF(J) = POXI#Y(J+3%*N1)
TEMP(J) = TM*Y{J+4%*N1)
J1=J+1
Z{J1) = ZF*XX(J1}
WRITE(*,22)Z(J1),POX(J),POTA(J),PFI(J),PAF(J),TEMP(J)

22 FORMAT(1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F7.2)

13 CONTINUE
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*,*)
WRITE(#,%) ' Tempo de execucfo :',ITEMP
WRITE(*,*)
WRITE(*,661)

661 FORMAT{1H,7X,’Z’,9X,’'P0OX’,9X,'POTA’,9X,’PFI’,9X, 'PAF’,9X, ' TEMP’)

CALL POINLA (N2,P1,POL1,POL2,POL3,POL4,POLS)

221 WRITE(*,64)P1,POL1,POL2,POL3,POL4,POLS

64 FORMAT(1H,2X,F7.2,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F7.2)
STOP
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SUBROUTINE FUNC1 (Y,F)
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION F(100),Y{100),ERR({100},CT{8)

COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOCZ / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2

COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS

COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI

COMMON / BLOCS / S{(8),EA(8),DELTAH(8),CA{20,20)

GAMA1 = GO/{PMM*PT*ROP#*{1.-POROS})

DO 101 J=1,N1

SM1 = CA(J+1,1)*YOXI

DO 20 I=1,N1

SM1 = SM1 + CA{J+1,I+1)*Y{I)

20 CONTINUE

DO 30 L=1,NRE

CT(L) = S{L)*DEXP{~-EA(L)/(RG*TM*Y{J+4%N1}))
30 CONTINUE

DENOM = (Y{(J)*{BETA1*CT(1)+BETA4%CT{4)+BETAS*CT(5) )*POXI+BETA2%

$CT(2)*Y{J+N1)*POXI+BETA3*CT(3)*Y(J+2*N1)*POXI+CSPO2)

RMOX = ((CT({1)+CT{(4)+CT(5))*POXI*CSPO2*Y(J))/DENOM

F(J) = SM1 + (ZF/{POXI*GAMA1l))*RMOX
101 CONTINUE

RETURN

END

SUBROUTINE FUNC2Z (Y,F)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z}
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DOUBLE PRECISION F(100},Y(100),ERR(100),CT(8)

COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI1,PT,GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS

COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI

COMMON / BLOCS / S(8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20}

GAMALl = GO/(PMM#PT#ROP*{1.-POROS}}
DO 121 J=1,Ni
SM2 = CA(J+1,1}*YOTAI
DO 200 I=1,N1
SM2 = SM2 + CA(J+1,I+1)*Y(I+N1)
200 CONTINUE
DO 300 L=1,NRE
CT(L) = S(L)*DEXP(-EA(L)/(RG*TM*Y(J+4*N1}))
300 CONTINUE
DENOM = (Y{J}*(BETA1*CT(1)+BETA4*CT(4)}+BETAS*CT(5))*POXI+BETA2%*
$CT(2)*Y{ J+N1 )} *POXI+BETA3*CT(3}*Y(J+2*N1}*POXI+CSP02)
RMOTA = {((CT(2)*Y(J+N1)-CT(1)*Y(J))*POXI*CSPO2)/DENOM
F(J+N1) = SM2 + (ZF/(POXI*GAMA1) )*RMOTA
121 CONTINUE
RETURN
END
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SUBROUTINE FUNC3 (Y,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2Z)

DOUBLE PRECISION F(100),Y(100),ERR(100),CT(8)

COMMON / BLOC! / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,G0,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSP0O2

COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS

COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI

COMMON / BLOCS / S{8),EA(8),DELTAH(8),CA{20,20)

GAMA1 = GO/ {(PMM*PT*ROP*(1.,-POROS))

po 20t J=1,N1

SM3 = CA(J+1,1)*YFIT

DO 202 I=1,N1

SM3 = SM3 + CA{J+1,1+1)*Y(I+2%*N1)
202 CONTINUE

DO 303 L=1,NRE

CT{L) = S{L}*DEXP{-EA{L}/{RG*TM*Y{J+4%N1))}
303 CONTINUE

DENOM = (Y{J}*(BETA1%CT{1)+BETA4%CT(4)+BETAS*#CT(5))%POXI+BETA2*

SCT(2)*Y(J+N1)*POXI+BETA3*CT(3)*Y(J+2%N1)*POXI+BETA6*CT(6)*Y{J+3*N1

$)*#POXI+CSPO2)

RMFI = ((CT(3)*Y(J+2*N1)-CT(2)*Y{J+N1))*POXI*CSP0O2)/DENOM

F{J+2%N1) = SM3 + {(ZF/(POXI*GAMA1l))*RMFI
201 CONTINUE

RETURN

END
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SUBROUTINE FUNC4 (Y,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0~Z)

DOUBLE PRECISION F({100),Y(100},ERR(100),CT(8)
COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,PORCS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC3 / BETA1,BETAZ,BETA3,BETA4,BETAS
COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI ,VTI
COMMON / BLOCS / $(8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP*{1.~POROS))

DO 301 J=1,N1

5M4 = CA{J+1,1}*YAFI
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DO 204 1=1,Ni
SM4 = SM4 + CA(J+1,I+1)*Y(I+3*N1)
204 CONTINUE
DO 306 L=1,NRE
CT(L) = S(L)*DEXP{~EA{L)/(RG*TM*Y(J+4%N1)))
306 CONTINUE
DENOM = {Y{J)*(BETA1*CT(1)+BETA4*CT(4)+BETAS*CT(5))*POXI+BETA2%
$CT(2)*Y{ F+N1)*POXI+BETA3*CT(3)#Y{J+2%N1)*POXI+BETA6*CT(6 ) *Y{J+3%N]
$)*POXI+CSPO2) ‘
$R§AF =((CT(6)*Y(J+3*%N1)-CT{(3)*Y(J+2*N1)-CT(4)*Y{J))*POXI*CSPO2)/D}
NOM
F(J+3%N1) = SM4 + (ZF/(POXI*GAMA1))*RMAF
301 CONTINUE
RETURN
END
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SUBROUTINE FUNC5 (Y,F)
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION F{100),Y(100),ERR(100),CT(8),DELTAQ(8)

COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2Z,BETA3,BETA4,BETAS ’
COMMON / BLOC4 / TI,TM,TW,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI

COMMON / BLOCS / S(8),EA(8),DELTAH{8),CA{20,20)
GAMAZ2 = (4.%U)/{(GO*CP#*DT)
DO 401 J=1,N1
SM5 = CA(J+1,1)*YTI
DO 208 I=1,N1
SM5 = SMS3 + CA{J+1,I+1)*Y{I+4%N1)
208 CONTINUE
DO 308 L=1,NRE
CT(L) = S{L)*DEXP(-EA{L)/(RG*TM*Y(J+4%N1)))
DELTAQ(L) = (-DELTAH(L)*ROP*(1.-POROS))/(G0O*CP)
308 CONTINUE
DENOM = (Y(J)*(BETA1*CT(1)+BETA4*CT(4)+BETAS*CT(5))*POXI+BETA2%
$CT(2)*Y (J+N1)*POXI+BETA3*CT(3)*Y(J+2*N1)*POXI+BETA6*CT(6)*Y{(J+3*N1
$ ) *POXI+CSP0O2)
R10X = {(CT(1)*Y(J)*POXI*CSPO2)/DENOM
R20TA ={CT{(2)*Y{J+N1)*POXI*CSPO2)/DENCM

R3FI = (CT(3})#*Y{J+2xN1}*POXI*CSPO2)/DENOM
R40X = (CT(4)*Y(J)*POXI*CSPO2}/DENOM
R50X = (CT{5}*Y{J)}*POXI*CSP02)/DENOM

SUM = DELTAQ({1}*RIOX+DELTAQ{2)*R20TA+DELTAQ{3)*R3FI+DELTAQ(4)*R40X
$+DELTAQ({ 5 ) *R50X
F{J+4%N1) = SM5 - (ZF/TM)*{SUM - GAMA2*{TMx*xY(J+4*N1)-TW))}
401 CONTINUE
RETURN
END
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PROGRAMAS HET3.FOR E HET6CO.FOR



e ———— T T i A " o s Al Al i bk o SR S TR WD ER LS ML A Mk e A i T TR T ar T wm T rmw s s e e s e e e T e S M W - - ————
e T e I T a e e e e e e e N R N e e w m L L N R R o o o e A8 S o o 2

el D e T T U ——
e e e T I N A T N e R R I L I I L L S R N N S I I I N N R T mm mmmm = I I I I o ot o o o e i o o o 7 o o 0 i 2T 2

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z):
DOUBLE PRECISION Y(10)

COMMON / BLOC! / NRE

COMMON / BLOC2 / ZF,PT,TI,TW,TM,GO,PMM,ROP,POROS
COMMON / BLOC3 / RG,CP,U,DT,CSP0OZ,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOC4 / POXI

COMMON / BLOCS / BETA1,BETA2,BETA3

COMMON / BLOC6 / S(8),EA(8),DELTAH(S8)

REAL ITEMP
OPEN{(UNIT=10,FILE="HT3.DAD',STATUS=’0OLD"}
READ{10,* })NI,NRE,NP,N,NS
READ{(10, * )H,ZF,EX
READ(10, * )GO, PMM, ROP, POROS
READ(10, * )RG,CP,U,DT,CSPO2
READ(10, * )BETA1,BETA2,BETA3
READ{( 10, * YPOXI,PAFI,PT
READ( 10, *)TI,TM,TW
DO 12 I=1,NRE
READ(10,*)}S{1}),EA(I},DELTAH{I)
READ(10, * )CTM,CTC, ASE
READ(10,%)Y(4),Y(5)},Y(86)
ITEMP=0.0
CALL TEMPO (ITEMP}
WRITE(*,4)
4 FORMAT(1H,4X,'Z’,7X,’POX’,6X,'PAF’,6X,°'T?)

DO 11 I=1,NI
11 READ{10,*}Y{I)

Z20=0.

ZA = ZO/ZF

K=1

WRITE(*,39)Z0,POXI,PAFI.TI
39 FORMAT{1H,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F10.5)
50 CALL NERAP(N,NS,EX,Y)

CALL RKG(NI,H,ZA,Y)

K = K + 1

POX Y{1)*POXI

PAF Y {2)*POXI

TEMP = Y{3)*({TM-TW)+TW

7 = ZA*ZF

IF(K.EQ.NP) WRITE(#*,39)Z,POX,PAF,TEMP

IF{K.EQ.NP) K=0

IF{ZA.GE.1)GO TO 40

IF{ZA+H.GT.1)H=1-ZA

GO TO 50
40 CALL TEMPO (ITEMP)

WRITE (% ,%)

WRITE(*,%) ’Tempo de execucfio : ’,ITEMP

STOP
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SUBROUTINE FUNC3(X,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION F(10),X(10),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / NRE

COMMON / BLOCZ / ZF,PT,TI,TW,TM,GO,PMM,ROF,POROS
COMMON / BLOC3 / RG,CP,U,DT,CSPO2,CTM,CTC.,ASE
COMMON / BLOC4 / POXI
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COMMON / BLOCS / BETA1,BETA2,BETA3

COMMON / BLOC6 / S({(8),EA(8),DELTAH(8)

GAMA1=G0 / ( PMM*PT#ROP* {1 .-POROS))

GAMA2 = {4.%*U)/(GO*CP*DT})-

DO 13 I = 1,NRE

CT{1) = S{I)*DEXP(-EA{(I)/(RG*{X{6)*(TM~-TW)}+TW))})

DELTAQ(I) = ((-DELTAH(I))*ROP*(1.-POROS))/(GO*CP)

CONTINUE

DENOM = (X{4)*(BETA1*CT{(1)+BETA2*CT(2))*POXI+BETA3*CT(3)*X(5)*P0OX1I
$+CSPO2)

RMOX = (CT(1)+CT(2))*CSP0O2%X(4)*POXI/DENOM

RMAF = {(CT(3)*X(5)~CT(1)*X(4))*POXI*CSP0O2)/DENOM

R10X = (CT(1)*CSPO2*X{4)*POXI)/DENOM

R20X = (CT(2)*CSPO2%X(4)*POXI)/DENOM

R3AF = {CT{3)*CSPO2*X(5)*P0OXI)/DENOM

SUM = DELTAQ{1)#*R10X + DELTAQ(2)}*R20X + DELTAQ({3)*R3AF
F(1) = - (ZF*RMOX)/(GAMA1*POXI)

F(2) = -(ZF*RMAF)/(GAMA1*POXI)

F(3) = (ZF/{TM-TW) )*SUM - ZF*GAMA2*X(3)

F(4) = CTM*ASE*(X(1)-X(4))*POXI - RMOX

F(5) = CTM*ASE*(X(2)-X(5))*POXI - RMAF

F{(6) = CTC*ASE*(X{6)-X{3))%(TM~TW)-{(R10X*(-DELTAH(1)}+R20X#*(-DELTA
$H{(2)))

RETURN

END
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IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z2)

DOUBLE PRECISION Y(100),F(100)

DOUBLE PRECISION POX(15),POTA(15),PFI(15),PAF(15),TEMP{15),2(15)
DOUBLE PRECISION XX{20),ERR(100)

DOUBLE PRECISION A{100,101)

COMMON / BLOC1 / Ni,N2,NRE,NI

COMMON / BLOC2 / Z¥,PT,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS

COMMON / BLOC3 / RG,CP,U,DT,CSPO2,CTM,CTC,ASE,YTI

COMMON / BLOC4 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS,BETASG
COMMON / BLOC35 / POX!,POTAI,PFII,PAFI,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI
COMMON / BLOC6 / S(8),EA(8),DELTAH(8),CA{20,20)

REAL ITEMP

OPEN{UNIT=7,FILE="MATA.DAT',STATUS="OLD’ )
OPEN(UNIT=8,FILE=’DADHT6.DAD’ ,STATUS="0LD’ )
READ( 7, * )NPC

N1 = NPC + 1

N2 = NPC + 2

READ(7,#%)ALFA,BETA

READ{7,#) (XX{I1),I=1,N2)

DO 333 I=1,N2

WRITE(#*,%)}1,XX(I)

DO 23 J=1,N2

READ(7,*)(CA(J,1),I=1,N2)

READ(8, % )NRE, N1

READ(8, # )NS, AMOR,EX

READ( 8, %) ZF

READ(8,*)POXI,POTAI,PFII,PAFI
READ(8,#)TI,TW,TM
READ(8,*)G0, PMM, PT,ROP, POROS
READ(8,*)RG,CP,U,DT,CSPO2
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READ(8, * })BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS,BETA6
READ(8.* ) CTM,CTC,ASE
DO 12 L=1,NRE
READ(8,* }S{L),EA(L),DELTAH(L)
12 CONTINUE
READ({8,* )YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI
READ(B, * }YOXSI,YOTASI ,YFISI,YAFSI,YTSI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
ICT = 0
IC = 0O
po 77 I= 1,N}
Y{J) = YOXI
Y(J+N1) = YOTAI

Y{J+2%¥N1) = YFII
Y(J+3*%N1) = YAFI
Y(J+4*%N1) = YTI

Y(J+5%N1) = YOXI
Y(J+6%N1) = YOTAI
Y(J+7%N1) = YFII
Y{J+8*%N1) = YAFI
V{J+9*N1) = YTI

77 CONTINUE
CALL NERAP({NS,EX,Y)
WRITE(*, %)
WRITE(*,%) ° RESULTADOS OBTIDOS ?
WRITE(*,4)
4 FORMAg(lH,?X,’Z’,?X,’POX’,?X,’POTA’,?X,’PFI’,?X,’PAF’,?X,’TEMP’)
ZI = 0,
WRITE(*,61)ZI,POXI,POTAI,PFIIl,PAFI,TI
61 FORMAT(1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F7.2)
DO 13 J=1,N1
POX(J) = POXI*Y(J)
POTA(J) = POXI*Y{J+N1)
PFI(J) POXI*Y(J+2%N1)
PAF{J) POXI#Y{J+3%N1)
TEMP(J) = TM*Y{J+4%N1)
Jl=J+1
Z(J1) = ZF*XX(J1)
WRITE(*,61)Z{J1),POX{(J),POTA{J),PFI(J),PAF(J),TEMP(J)
13 CONTINUE
CALL TEMPO {ITEMP)
WRITE(*, %)

WRITE(*,%) ' Tempo de execucao :’,I1TEMP
Z(1) = 0.

POX1{1) = POXI
POTALI{1) = POTAI
PFI1{1) = PFI1I
PAF1{1) = PAFI
TEMP1{1) = TI

DO 444 J=2,N2
Ji=J-1

POX1{J} = POX{J1)
POTAL(J)Y = POTA{J1)
PFI1(J) = PFI{J1)
PA¥1{J) = PAF{J1)

TEMPI{J} = TEMP{J1)
444 CONTINUE

NN = N2%3

H = (Z{N2} - Z{1}}/NN
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WRITE(*,5)

5 FORMAT(1H,2X, TABELA DA FUNCAO EXPANDIDA POR INTERPOLACAO POLINOMI
$AL’ )
NN = NN + 1
WRITE(*, %)
WRITE(*,661)

661 FORMAT{1H,7X,’Z’,9X,'POX’,9%, ’POTA’,9X, 'PFI’,9X,  PAF’,9X, *TEMP’)

DO 221 L=1,KNN
P1 = Z{(1) + {(L-1)*H
POL1 0.0
POL2
POL3
POL4
POLS
DO 52
POD1
DO 30 I=1,N2
1F(I-K)1,30,1

1 CONTINUE
POD1 = POD1*(P1 - Z{I)}/(Z(K) - Z(1))

30 CONTINUE

e i H 8

POL1 = POL! + POD1*POX1 (K}
POL2 = POL2Z + POD1*POTAI1(K)
PCL3 = POL3 + POD1*PFI1{K)
POL4 = POL4 + POD1#PAF1(K)
POL5 = POLS5 + PODI1*TEMPI1(K)

525 CONTINUE

221 WRITE(*,64)P1,POL1,POL2,POL3,POL4,POLS

64 FORMAT(1H,2X,F7.2,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F8.6,5X,F7.2)
STOP
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SUBRQUTINE FUNC6 (Y,F)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)
DOUBLE PRECISION Y{(100),F(100)
DOUBLE PRECISION CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / N1,N2,NRE,NI
COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS
COMMON / BLOC3 / RG,CP,U,DT,CSP0O2,CTM,CTC,ASE,YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOC4 / BETA1,BETAZ2,BETA3,RETA4,BETAS,BETAS
COMMON / BLOCS / S(8},EA{8),DELTAH{8),CA{20,20)
GAMA1 = GO/ {PMM*PT#*ROP* (1.-POROS))
GAMA2 = (4.%U)/{(G0O*CP*DT)
DO 101 J=1,N1
DO 300 L=1,NRE
CT{L)} = S(L)*DEXP({-EA(L)/(RG*TM*Y{(J+9*N1)})
DELTAQ(L) = (~-DELTAH(L)#*ROP*{1.-POROS)})}/(GO*CP)
300 CONTINUE
DENOM = (Y(J+5%N1)*(BETA1*CT(1)+BETA4*CT(4)+BETAS*CT(5))*POXI+BETA
$2%CT(2)*Y(J+6%N1)*POXI+BETA3*CT(3)*Y(J+7*N1)*POXI+BETA6*CT(6)*Y(J+
$8%xN1}*POXI+CSPO2)
RMOX = ((CT(1)+CT{4}+CT{(5))*POXI*CSPO2*Y{J+5%N1))/DENOM
RMOTA = {{CT(2)*Y(J+6*N1)}~CT(1)*Y{J+5*N1))*POXI*CSP0O2)/DENOM

RMFI = ({CT(3)*Y(J+7*N1)-CT{2)*Y(J+6%N1))*POXI*CSPO2)/DENOM

RMAF ={({({CT(6)*Y(J+8*N1)-CT(3)*Y{J+7*N1)}-CT(4)*Y(J+5%N1)})*POXI*CSPO
$2)} /DENOM

R10X = (CT(1)*Y(J+5%N1)*POXI*CSP02)/DENCM

R20TA ={(CT(2)*Y({J+6%*N1)*POXI*CSP0O2)/DENCM
R3F1I (CT{3)*Y(J+7%N1)*POXI*CSP0O2)/DENOM
R6AF {CT{6)*Y{J+8%N1)*POXI*CSP0O2)/DENOM
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(CT(4)*Y(J+5*%N1)*POXI*CSPO2)/DENOM
(CT(5)*Y(J+5*N1)*POXI*CSPO2)/DENOM

SUM = DELTAQ(1)#*RIOX+DELTAQ(2)*R20TA+DELTAQ(3)*R3FI+DELTAQ(4)*R40X
$+DELTAQ( 5 ) *R50X+DELTAQ( 6 ) ¥R6AF
SUMN=-DELTAH(1)*R10X-DELTAH(2)*R20TA-DELTAH(3}*R3FI~-DELTAH({4)*R40X
$-DELTAH(S )*R50X~-DELTAH(6)*R6AF

SM1
SM2
SM3
SM4
SM5
DO 2
SM1
SM2
SM3

sM1
SM2
SM3
SM4 sM4
SM5 SM5
CONTINUE
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CA{J+1,1)*%Y0OX!]
CA(J+1,1)*Y0TAI
CA(J+1,1)*YFII
CA(J+1,1)%YAFI
CA(JT+1,1)*YTI
I=1,N1

CA{J+1,1+1)*Y{1)
CA{J+1,I+1)*%Y(I+N1)
CA(J+1,I+1)*Y({I+2%N1)
CA(J+1,1+1)*Y(I+3%N1)
CA{J+1,I+1)}*Y{I+4%N1)

F(J) = SM1 + (ZF/(POXI*GAMA1})*RMOX
SM2 + (ZF/(POXI*GAMAL1l) )*RMOTA

F{(J+N1) =
F(J+2%N1)
F{J+3%N1)
F(J+4%N1)
F{J+5%N1)
F(J+6%N1)
F(J+7%N1)
F(J+8%N1)
F(J+9%N1)
CONTINUE
RETURN
END

B HHBEH BTN

SM3 + (ZF/{POXI*GAMA1) )*RMFI

SM4 + {(ZF/{POXI*GAMA1l)})}*RMAF

SMS5 ~ (ZF/TM)#*(SUM - GAMA2* (TM*Y(J+4*N1}-TW))
CTM*ASE* (Y(J)~Y{J+5%N1))*POXI~-RMOX

CTM*ASE* (Y {J+N1)-Y(J+6%*N1) ) *POXI-RMOTA
CTM*ASE* (Y (J+2%N1)~Y{(J+7*N1) ) *POXI-RMFI
CTM*ASE* (Y (J+3%N1)~Y(J+8%N1) )*POXI-RMAF
CTC*ASE*(Y(J+9*N1)-Y(J+4%N1) }*TM=-SUMN
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PROGRAMAS MZDACM.FOR E AZCMCO.FOR



IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)-
DOUBLE PRECISION Y{(50),F(50),ERR(50)
DOUBLE PRECISION POX(15),PAF(15),T(15),Z2(15),A(50,51)
COMMON / BLOC1 / M,M1,NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,PEM,PEC
COMMON / BLOC3 / GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC4 / PT,POXI,PAFI,BETA1,BETA2,YOXI,YAFI,YTI
COMMON /7 BLOCS / S(8),EA(8),DELTAH(8)
REAL ITEMP
OPEN{UNIT=70,FILE='M2DACM.DAD’ ,STATUS="0OLD’)
READ(70, %)} M
M1 = M+1
DELTAZ = 1./M
READ{70, *) NS,AMOR,EX,NRE,ZF,TI,TM,TW,POXI,PAFI,PT
READ{ 70, * ) GO,PMM,ROP,POROS,BETAl,BETA2,RG,CP,U,DT,CSP0O2
DO 8 I=1,NRE
READ(70,*) S(I),EA(I),DELTAH(I)
8§ CONTINUE
READ{70,*) PEM,PEC,YOXI,YAFI,YTI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
DO 9 1I=1,Ml
Y(I) = YOXI
Y(I+M1) = YAFI
Y(I+2%M1) = YTI
9 CONTINUE
CALL NERAP(NS,EX,Y)
WRITE(*, *)
WRITE(*®*,%) ° RESULTADOS OBTIDOS: ’
WRITE(*,4)
4 FORMAT(1H,7X,’Z',7X,'POX’,7X, 'PAF’,7X, 'TEMP’}
Z(1) = O.
DO 14 J=2,M
Z{J} = Z(J-1) + DELTAZ*ZF
14 CONTINUE
Z(M1) = ZF
DC 15 J=1,M1
POX{J) = POXI*Y{J)
PAF(J) = POXI®Y{(J+M1)
T(J) = TM*Y(J+2%¥M1)
WRITE(#*,17) Z(J),POX{J),PAF(J),T(J)
17 FORMAT(1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X%X,F7.2)
15 CONTINUE
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*x,%)
WRITE(*,%) *Tempo de execucdio :',ITEMP
STOP
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SUBROUTINE FUNC2(Y,F)
C COM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y{(50),F{(50},CT{(8},DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / M,M1,NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,PEM,PEC
COMMON / BLOC3 / GO ,PMM,ROP,POROS,RG.CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC4 / PT,POXI1,PAFI,BETAl,BETA2,YOXI,YAFI,YTI
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COMMON / BLOCS / S(8),EA(8),.DELTAH(8)

GAMA1l = GO/ (PMM*PT*ROP*(1.~POROS))

GAMA2 = {(4.*U)/(GO*CP*DT)

DO 26 J=2,M .

DO 27 L=1,NRE
CT{L)=S{L)}*DEXP{-EA{L)/{RG*{{Y{J+2*%M1+1)+Y{T+2%M1))/2.)%TM))
DELTAQ(L )=({(-DELTAH(L) )*ROP#*(1.-POROS))/{GO*CP)

CONTINUE

DENOM1=( ((Y(J+1)+Y(J))/2.)*(BETA1*CT(1)+BETA2%CT(2))*POXI+CSP0O2)

RMOX = ((CT{1)}+CT(2))*CSPO2*POXI*((Y(J+1)+Y¥Y(J))/2.))/DENOMI
RMAF = {~CT(1)*CSPO2#POXI*((Y(J+1)+Y(J))/2.))/DENOM}

R10X = (CT{1)*CSPO2*POXI*{(Y(J+1)}+Y(J))/2.))/DENOMI

R20X = {(CT(2)*CSPO2*POXI*{{Y(J+1)+Y(J)})/2.))/DENOMI

SUM = DELTAQ(1)*R10X + DELTAQ({2)#*R20X

ALFA1l = DELTAZ*PEM

ALFA2 = (DELTAZ*DELTAZ*PEM#*ZF)/(GAMA1#POXI)

ALFA3 = DELTAZ*PEC

ALFA4 = (DELTAZ*DELTAZ*PEC*ZF)/TM

F(1)=1.+Y(2)*{((1./ALFA1)-0.5)~Y(1)}*(0.5+(1./ALFAl))

F(J) = Y(J+1)-2*%Y(J)+Y(J-1)=~ALFA1*(Y(J)-Y(J-1))-ALFA2%RMOX

F(M1) = Y{(M1)-Y(M)
F{MI+1)=Y(M142)*((1./ALFA1)-0.5)-Y{M1+1)#{0.5+{1./ALFAl))
F(J+M1)=Y{J+M1+1}-2%Y{J+M1 )} +Y{(J+M1-1)-ALFA1* (Y (J+M1)-Y{J+M1-1))-A
$LFA2*RMAF

F{2*¥M1) = Y(2%M1)-Y(2*M1-1)
F(2%M1+1)=TI/TM+Y{2%M1+2)*((1./ALFA3)~0.5)-Y{2%M1+1)*(0.5+(1./ALF
$A3))

F(J4+2¥M1 ) =Y (J+2*¥MI+1)-2%Y (J4+2%M1 ) +Y(J+2*M1~1)~ALFA3* (Y (J+2*M1)-Y{
$T+2%¥M1-1) )~ALFA4* (GAMA2* (Y (J+2%M1)*TM-TW)-SUM)

F(3%M1) = Y(3*%M1)-Y{(3%¥M1-1)

CONTINUE

RETURN

END
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SUBROUTINE FUNC2(Y,F)

SEM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR

IMPLICIT REAL#*8 (A-~H,0-Z)

DOUBLE PRECISION Y(50),F(50),CT(8),DELTAQ(8)

COMMON / BLOC1 / M,M1,NRE

COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,PEM,PEC

COMMON / BLOC3 / GO,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,CSPO2
COMMON / BLOC4 / PT,POXI,PAFI,BETA1,BETAZ,YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS / S{8),EA(8),DELTAH(8)

GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP*(1.-POROS))

GAMA2 = (4.%U)/(GO*CP*DT)

DO 26 J=1,M-1

DO 27 L=1,NRE
CT(L)=S(L}*DEXP{-EA(L)/(RG*{{Y(J+2*M+1}+Y(J+2*M} )} /2. }*TM)}
DELTAQ(L)=( (-DELTAH(L) }*ROP#(1.-POROS} )/ (GO*CP)

CONTIRUE

DENOMI=({(Y(J+1}+Y(J)})/2.)*(BETAL1*CT(1)}+BETA2*CT(2) )*POXI+CSP0O2}

RMOX = ({CT{1}+CT{2))*CSPO2*POXI*{{Y(J+1)+Y{J}}/2.))/DENOMI
RMAF = (-CT(1)*CSPO2*POXI*{(Y(J+1)+Y(J))/2.))/DENOML

R10X = (CT(1)*CSPO2*POXI*((Y{(J+1)+Y(J))/2.))}/DENOMI1

R20X = {(CT(2)*CSPO2*POXI*((Y(J+1)+Y(J))}/2.))/DENOMI

SUM = DELTAQ(1)*R10X + DELTAQ{2)%R20X

ALFA1l = DELTAZ*PEM

ALFA2 = (DELTAZ*DELTAZ*PEM*ZF)/{GAMA1*POXI)

ALFA3 = DELTAZ*PEC

ALFA4 =

{DELTAZ*DELTAZ*PEC*ZF}/TM



55

26

13

14

15

i6

211

IF(J.EQ. 1) GO TO 55

F(J) = Y{(J+1)=2%Y(J)+Y(J-1)-ALFA1#(Y(J)-Y(J-1))-ALFA2*RMOX

F(M) = ¥Y{M)-Y(M-1)

$§éi+M}*§f(3+M+1)—2*Y(J+M)+Y(J+M—l)*ALFAI*{Y(J+M)—Y(J+M~1))-ALFAZ*
F

F(2%M) = Y(2%M)-Y(2%M-1)

F(IJ+2*M ) =Y (J+2*M+1) =25V (J+25M)+Y(TJ+2%M-1 ) -ALFA3% (Y{J+2%M)-Y{(J+2*M

$-1))-ALF A4* (GAMA2* (Y{J+2%M) *TM-TW)}-5UM)

F(3*M) = Y(3*M)}-Y(3*M-1)

F(1) Y{2)-2*%Y(1)+YOXI-ALFA1*(Y(1)-YOXI)-ALFA2*RMOX

F(M) Y (M)-Y(M~1)

F{14+M)=Y (2+M)-2*Y{ 1+M)+YAFI-ALFAI* (Y{1+M)-YAFI )-ALFA2*RMAF

F(2%M) = Y{2*M)~-V(2%M~1)

F{1+2*M ) =Y (1+2¥M+1)-2%Y{1+2%M)+YTI-ALFA3*(Y(1+2%M)~YTI)-ALFA4%(GA

$MA2% (Y ( 1 +2*M)*TM~TW)-SUM)

F(3*%M) = Y(3*M)-Y(3*M-1)

CONTINUE

RETURN

END
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IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION Y{(50),F{50),XX(20),ERR{50),A(50,51)
DOUBLE PRECISION POX(20),POTA{(20),PFI(20),PAF(20),TEMP(20),2(20)
COMMON / BLOC1 / NRE,NPC,N1,N2

COMMON / BLOCZ2 / ZF,GO0O,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,RG,CSPO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,BETA1,BETAZ2,POXI,PAFI
COMMON / BLOC4 / YOXI,YAFI,YTI

COMMON / BLOCS / S(8),EA{8),DELTAH{8),CA{20,20),CB{20,20)
REAL ITEMP

OPEN(UNIT=7,FILE='A2CM1.DAD’',STATUS='0OLD"’ )
OPEN(UN1T=8,FILE=’A2CM2.DAD’,STATUS="0OLD’)
READ(7, * )NPC

N1 = NPC + 1

N2 = NPC + 2

READ(7, * JALFA,BETA

READ(7,%* ) (XX(I),I=1,N2)

DO 13 J=1,N2

READ(7,*)(CA{J,1),I=1,N2)

CONTINUE

DO 14 J=1,N2

READ(7,*){CB(J,1}.1=1,N2}

CONTINUE

READ{8, * )NI ,NRE,ZF,NS,EX, AMOR,TI,TW,TM,POXI ,PAFI,PT
READ({8, * GO, PMM, ROP,POROS ,BETA],BETA2,RG,CP,U,DT,CSPC2
DO 15 L=1,NRE

READ(8,*)S{(L),EA(L),DELTAH(L)

CONTINUE

READ(8, * YPEM,PEC, YOXI,YAFI ,YTI

ITEMP = 0.0

CALL TEMPO {(ITEMP}

IC = 0

DO 16 I= 1,N2

Y{I} = YOXI

Y(I4N2) = YAFI

Y{I+2%N2)} = YTI

CONTINUE

WRITE(*,*)

WRITE(*,%} ~’ RESULTADOS OBTIDOS ’
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WRITE(*,21)
21 FORMAT(1H ,7X,’Z’,9X%,’POX’, 10X, ’PAF’,9X, 'TEMP’)
DO 23 J=1 ,N2

POX(J) = POXI*Y(J)
PAF(J) = POXI*Y(J+N2)
TEMP(J) = TM*Y(J+2%N2)

Z{J) = ZF*XX(J)
WRITE(*,24)2(J),POX(J),PAF(J),TEMP(J)
24 FORMAT(1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F7.2)
23 CONTINUE
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*,% )
WRITE(*,% ) 'Tempo de execucdio :', ITEMP
CALL POINLA (N2,P1,POL1,POL2,POL3)
WRITE(*,661)
661 FORMAT(1H,7X,’Z’,7X,’'POX’,7X,’PAF’,7X, 'TEMP’)
221 WRITE(*,64)P1,POL1,POL2,POL3
64 FORMAT(1H,2X,F7.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F7.2)
STOP
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SUBROUTINE FUNC2 {(Y,F)
C COM DISPERSAQ NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y(50),F(50),CT{8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / NRE,NPC,N1,N2
COMMON / BLOC2 / ZF,GO,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,RG,CSPO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,BETA1,BETA2,POXI,PAFI
COMMON / BLOC4 / YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS / S(8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20),CB(20,20)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROPx* (1.-POROS))
GAMA2 = (4.*U)/(GO*CP*DT)

C FUNCOES PARA J=1
SMA1O0X = 0.
SMA1AF = O.
SMALT = 0.

DO 33 I=1,N2
SMA10X = SMA1OX + CA(1,1)*Y(I)
SMA1AF = SMAIAF + CA(1,I)*Y(I+N2)
SMAIT = SMAIT + CA{1,I1)}*V(I+2%N2)
33 CONTINUE
F{1} = SMAIOX + PEMx{1.-Y(1})
F{1+N2) = SMA1AF - PEM*Y{1+N2Z)
F(1+2%N2) = SMAIT + PEC*{(TI/TM)-Y(1+2%N2))

C FUNCOES PARA J=2,N+1

DO 34 J=2,Nl

SMBOX = 0.

SMA20X = 0.

SMBAF = 0.

SMA2AF = 0.

SMBT = O,

SMAZT = 0.

DO 35 I=1,N2
SMBOX = SMBOX + CB(J,I)*Y{(1I)
SMA20X = SMA20X + CA{J,1)*Y{(1)
SMBAF = SMBAF + CB{(J,I)=Y{I+N2)
SMAZAF = SMAZAF + CA(J,I)*Y(I+N2)
SMBT = SMBT + CB(J,I)*Y{I+2%N2)
SMA2T = SMA2T + CA(J,I)*Y{I+2%N2)
35 CONTINUE
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DO 36 L=1 ,NRE

CT(L) = S (L)*DEXP(-EA(L)/(RG*TM*Y{(J+2%N2)))

DELTAQ{(L ) = (-DELTAH(L)*ROP#*(1.~POROS))/(GO*CP)

36 CONTINUE -

RMOX = { (CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y{J))/(POXI*#Y{(J)}*(BETA1*CT(1)+BE
$TA2*CT(2) }+CSPO2)

RMAF = (—CT(1)*CSPO2%POXI*Y(J))/{POXI*Y(J)*(BETA1*CT(1}+BETA2%CT{
$2))+CSP0O2)

R10X = {CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J))/(POXI*Y(J)*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2
$))}+CSPO2)

R20X = {CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J))/(POXI*Y(J)*(BETA1*CT{1)+BETA2*CT(2
$))+CSPO2)

SUM = DELTAQ(1)}*R10X + DELTAQ(2)#*R20X
F(J)=SMBOX-PEM*SMA20X-( (PEM*ZF)/ (POXI*GAMA1) ) *RMOX
F(J+N2)=SMBAF-PEM*SMA2AF- ( (PEM*ZF )/ (POXI*GAMA1) ) *RMAF

F(J+2%N2 ) =SMBT-PEC*SMA2T-( (PEC*ZF ) /TM) % (GAMA2* (Y (J+2%N2 ) *TM~TW)-§

$UM)
34 CONTINUE
C FUNCOES PARA J=N+2
SMA30X = O.
SMA3AF = O.
SMA3T = 0.
DO 37 I=1,N2
SMA30X = SMA30X + CA{(N2,I)sY(I)
SMA3JAF = SMA3AF + CA(N2,I)xY(I+N2)

SMA3T = SMA3T + CA(N2,I)*Y{I+2%N2)
37 CONTINUE

F(N2) = SMA30X

F(2%¥N2) = SMAJAF

F{3%N2)} = SMA3T

RETURN

END
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SUBROUTINE FUNC2 (Y,F)

C SEM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y{50),F(50),CT(8),DELTAQ{(8)
COMMON / BLOC1 / NRE,NPC,N1,N2
COMMON / BLOC2 / ZF,G0,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,RG,CSPO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,BETALl,BETA2,POXI,PAFI]
COMMON / BLOC4 / YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS / S(8),EA{8),DELTAH(8),CA{20,20),CB(20,20)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT#*ROP*{1.-POROS) )
GAMA2 = (4.*U)/(GO*CP*DT)

C FUNCOES PARA J=1,NPC
DO 34 J=1,NPC
SMBOX = CB{J+1,1)*YOXI
SMA20X = CA{J+1,1)#*YOXI
SMBAF = CB(J+1,1)*YAFI
SMA2AF = CA(J+1,1)}*YAFI
SMBT = CB(J+1,1)#YTI
SMA2T = CA{(J+1,1)*YTI
PO 35 1=1,N1
SMBOX = SMBOX + CB{J+1,I+1)*Y({I)
SMA20X = SMA20X + CA(J+1,I+1)*Y(I)
SMBAF = SMBAF + CB{J+1,1I+1)*V{I+N1}
SMA2AF = SMA2AF + CA(J+1,I+1)*Y(I+N1)
SMBT = SMBT + CB(J+1,I+1)*Y(I+2*N1)
SMAZT = SMAZ2T + CA{J+1,I+1)%Y(I+2%N1)

35 CONTINUE
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DO 36 L=1 ,NRE
CT{(L) = S{L)*DEXP{-EA(L)/(RG*TM*Y(J+2%N1}))
DELTAQ(L )Y = {(-DELTAH(L)*ROP*(1.-POROS)})/{GO*CP)
36 CONTINUE .
RMOX = ((CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J))/(POXI*Y{(J)*(BETA1*CT(1)+BE
$TA2%CT{(2) }+CSPO2)
RMAF = (—CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J))}/(POXI*Y(J)*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(
$ 2))+CSPO2)
R10X = {CT{1)*CSPO2*POXI*Y(J))/(POXI*Y(J)*(BETAI*CT(1)+BETA2*CT(2
$))+C8SPO2)
R20X = (CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J))/(POXI*Y(J)*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2
$))+CSPO2)
SUM = DELTAQ(1)*R10X + DELTAQ(2)*R20X
F(J)=SMBOX-PEM*SMA20X~( (PEM#ZF )/ (POXI*GAMA1 ) ) *RMOX
F(J+N1)=SMBAF-PEM*SMA2AF- ( (PEM*ZF)/{POXI*GAMA1) ) *RMAF
F§§+2*N1)=SMBT—PEC*SMA2T—((PEC*ZF)/TM)*(GAMAZ*(Y(J+2*N1)*TM—Tw)-s
$U
34 CONTINUE
FUNCOES PARA J=N+1
SMA30X CA{N2,1)*Y0OXI
SMA3AF CA(N2,1)*YAFI
SMA3T = CA(N2,1})*YTI
DO 37 I=1,N1
SMA30X = SMA30X + CA(N2,I+1)}*Y(I)
SMA3AF = SMA3AF + CA(NZ2,I+1)*Y(I+N1)
SMA3T = SMA3T + CA(NZ2,I+1)*Y{I+2%N1)
37 CONTINUE
F{(N1) = SMA30X
F(2%N1) = SMA3AF
F(3%N1} = SMA3T
RETURN
END
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PROGRAMAS HT3DACM.FOR E HT3CMCO.FOR
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IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2Z).
DOUBLE PRECISION Y{(200),F(200),ERR(200),A(200,201)
DOUBLE PRECISION POX(30),POTA(30),PFI(30),PAF(30),T{(30),Z(30)
COMMON / BLOC1 / M,M1,NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS,PT
COMMON / BLOC3 / POXI,PAFI,BETAl,BETA2,BETA3
COMMON / BLOC4 / RG,CP,U,DT,CSP0O2,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOC5 / S(8),EA(8),DELTAH(8)
REAL ITEMP
OPEN{UNIT=70,FILE="HT3DCM.DAD',STATUS="0OLD")
READ(70, %) M
M1 = M+1
DELTAZ = 1./M
READ(70, *) NS,AMOR,EX,NRE,ZF,TI,TM,TW,POXI,PAFI,PT,DT,CSPO2
READ(70, *) GO,PMM,ROP,POROS,BETA1,BETA2,BETA3,RG,CP,U
DO 8 I=1,NRE
READ(70, %) S(I),EA(I),DELTAH(I)
8 CONTINUE
READ(70, *} PEM,PEC,CTM,CTC,ASE,YOX1,YAFI,YTI,YOXSI,YAFSI,YTSI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
DO 9 I=1,M1
Y(I) = YOXI
Y(I+M1) = YAFI

Y(1+2%M1) = YTI
Y(I+3*M1) = YOXSI
Y{I+4*%M1) = YAFSI
Y{I+5*%*M1) = YTSI

9 CONTINUE
CALL NERAP{NS,EX,Y)
Z{1}) = O.

Z{(J) = Z{(J~-1) + DELTAZ*ZF
14 CONTINUE
Z{M1) = ZF
WRITE(*, *)
WRITE(#*, %) °’ RESULTADOS OBTIDOS: ’
WRITE(*, 4)
4 FORMAT(1H,7X,’'Z’,7X,’POX’,7X, 'PAF’,7X, 'TEMP®)
DO 15 J=1,M1
POX(J) = POXI*Y(J)
PAF(J) = POXI*Y(J+M1)
T(J) = TM*Y(J+2%M1)
WRITE(*,17) Z(J),POX(J),PAF(J},T(J)
17 FORMAT(1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3X,F8.6,3X,F7.2)
15 CONTINUE
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*, %)
WRITE(*,%*) ’Tempo de execucfio :’, ITEMP
STOP
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SUBRCUTINE FUNC3(Y,F}
c COM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
DOUBLE PRECISION Y(200),F(200),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOCI / M,M1,NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS,PT
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COMMON / BLOC3 / POXI,PAFI,BETA1,BETA2,BETAS
COMMON / BLOC4 / RG,CP,U,DT,CSPO2,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOCS / S{8),EA(8),DELTAH(8)
GAMA1 = GO/ {PMM*PT*ROP*(1.-POROS))
GAMAZ = (4.%*U)/(GO*CP*DT)
DO 26 J=2SM
DO 27 L=1,NRE
CT(L) S{L)*EXP{-EA{L)/(RG*Y(J+5*M1)*TM) )
DELTAQ{L ) = ((-DELTAH(L))*ROP*{(1.-POROS))/(GO*CP}
27 CONTINUE
DENOM1 = (Y{J+3*M1)}*(BETA1*CT(1)+BETA2%CT(2))*POXI+Y(J+4%M1)*BETA
$3%CT(3)*POXI+CSP0O2)

RMOX = ( (CT{1}+CT(2))*CSPO2*POXI*Y{J+3%M1))/DENOM1

RMAF = ((CT(3)*Y(J+4*M1)-CT{(1)*Y(J+3%M1))*CSPO2*POX])/DENOM1
R10X = {CT{1)*CSPO2*POXI*Y{J+3%M1))/DENOM1

R20X = (CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J+3%M1)}}/DENOMI

R3AF = (CT(3)*CSPO2*POXI*Y(J+4*M1))/DENOM1

SUM = DELTAQ(1)*R10X + DELTAQ(2)*R20X + DELTAQ(3)*R3AF

ALFA1 = DELTAZ*PEM

ALFA2 = (DELTAZ*DELTAZ*PEM*ZF)/(GAMA1*xPOXI)
ALFA3 = DELTAZ*PEC

ALFA4 = {(DELTAZ*DELTAZ*PEC*ZF)}/TM

F(1)y = 1.4Y(2}*((1./ALFA1)}-0.5)-Y{(1)*(0.5+(1./ALFAL))
F(J) = Y(J+1)-2*%Y{J)+Y(J-1)~ALFA1*(Y(J)-Y(J~1))-ALFA2*RMOX
F{M1) = Y{(M1)-Y{(M)
F(M1+1) = Y{(M1+42)*{((1./ALFA1)}-0.5)-Y{M1+1)*(0.5+{1./ALFA1)})
F(J+M1)=Y{(J+M1+1)-2*Y(J+M1)+Y(J+M1~1)—-ALFAL*(Y{J+M1)-Y(J+Mi-1))-A
$LFA2*RMAF
F(2*%M1) = Y(2%M1)-Y(2%M1~1)
F{2*M1+1) = TI/TM+Y(2*M1+2)}*((1./ALFA3)~0.5)-Y{2*MI1+1)*%(0.5+(1./A
$LFA3) }
F(I+24M1 J=Y(J+2%¥MI4+1)-2%Y(J+2*%M1)+Y(T+2%M1-1)~ALFA3* (Y {(J+2*M1)-Y({
$J+2%¥M1—-1) )~ALFA4* (GAMA2* (Y (J+2%M1)%TM-TW)-SUM)
F(3*M1) = Y(3*%M1)-Y(3%M1-1)
F{143%M1) = CTM*ASE*{Y(1)-Y{1+3%M1))}*POXI - RMOX
F{1+4%M1)} = CTM*ASEx*(V(1+M1)~-Y{1+4%M1))*POXI - RMAF
F{1+5%¥M1 )=CTC*ASE*(Y{1+5*M1)-Y(1+2%M1))*TM-(R10X*(-DELTAH(1))+R20
$X* (~DELTAH(2)))
F(J+3*%*M1) = CTM*ASE#(Y{J)-Y(J+3*M1))}*POXI - RMOX
F(J+4%M1) = CTM*ASE*(V{J+M1)-Y(J+4*M1))*POXI - RMAF
F{J+5*%M1)=CTC*ASE# (Y {J+5%M1)-Y{(J+2*M1) )*TM-(R10X*{-DELTAH{1}}+R20
$X*(-DELTAH{2)))
F(4*M1) = CTM*ASE*(Y(M1)-Y(4%M1))*POXI - RMOX
F{5%M1) = CTM*ASE*(Y{(2#M1)-Y(S5*M1))}*POXI - RMAF
F(6%M1)=CTC*ASE*(Y(6*M1)-Y(3*%M1))*TM-(R10X*(-DELTAH({1) )}+R20X*(~-DE
$LTAH(2) )+R3AF*(~DELTAH(3)))

26 CONTINUE
RETURN
END

SUBRQUTINE FUNC3(Y,F)
C SEM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)
DOUBLE PRECISION Y(200),F{200),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / M,MI.NRE
COMMON / BLOCZ / ZF,DELTAZ,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS,PT
COMMON / BLOC3 / POXI,PAFI,BETA1l,BETA2,BETA3
COMMON / BLOC4 / RG,CP,U,DT,CSPO2,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOCS / S({(8)},EA(8),DELTAH(8)
GAMA1 = GO/ (PMM#*PT*ROP*{1.-POROS) )
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GAMAZ = ( 4.%*U)/{(GO*CP*DT)

ALFA1 = DELTAZ*PEM

ALFA2 = (DELTAZ*DELTAZ*PEM*ZF)/(GAMA1*POXI)
ALFA3 = DELTAZ#*PEC .

ALFA4 = {( DELTAZ*DELTAZ*PEC*ZF)/TM

DO 26 J=1 ,M-1
DO 27 L=1 ,NRE
CT(L)=8S(L )*DEXP(~EA{L)/(RG*Y(J+5*M)*TM) )}
DELTAQ(L ) =((-DELTAH(L) ) *ROP*(1.~POROS)}/(GO*CP)
27 CONTINUE
DENOMi=(Y (J+3%M)* (BETA1*CT(1)+BETA2*CT{2) ) *POXI+CSPO2)

RMOX = ((CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J+3%M))/DENOM1

RMAF = ({CT(3)*Y(J+4%M)-CT(1)*Y(J+3*M))*CSPO2*P0OXI)/DENOM1
R10X = (CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J+3%M))/DENOM1

R20X = {CT(2)*CSPO2*POXI*Y{J+3*M))/DENOMI

R3AF = (CT(3)*CSPO2*POXI*Y(J+4%M))/DENOM1

SUM = DELTAQ(1)*R10X + DELTAQ(2)*R20X + DELTAQ(3)#*R3AF
IF(J.EQ.1) GO TO 55

F(J) Y{T+1)-2*%Y{J)+Y(J~1)~-ALFAL*{Y{(J)-Y{J~1))~ALFA2%RMOX

F(M) = Y(M)-Y(M-1)

F(I+M)=Y( J+M+1)-2%Y{T+M)+Y(J+M~1)~ALFAL*(Y(J+M)-Y{J+M-1) )-ALFA2*
ERMAF

F(2*M) = Y(2%¥M)-Y(2%M-1)

F(J+2*¥M)=Y(J+2%¥M+1)~2%Y (J+2*%M)+Y(J+2%¥M~1 )} ~ALFAI*(Y(J+2*M)-Y(J+2%M
$-1))-ALFA4% (GAMA2* (Y{J+2%M)*TM~TW)~-SUM}

F{3%M) = Y(3*M)-Y(3*%M~1)

F{J+3%M) = CTM*ASE*{Y{(J)-Y{J+3*M))*POXI - RMOX

F(J+4*M) = CTM*ASE*(Y(J+M)-Y(J+4%M))*POXI - RMAF
F(J+5%¥M)=CTCHASE*(Y(J+5*%M)~Y(J+2%M) ) *TM~ (R10OX* (-DELTAH{ 1) )+R20X*{
$-DELTAH(2))+R3AF*(-DELTAH(3)))

it

F{4*M) = Y(4*M)-Y(4*M-1)
F(5%*M) = Y(5*M)-Y(5%M-1)
F(6%M) = Y(6*M)-Y(6%M~-1)

55 F(1) = Y(2)-2*Y(1)+YOXI~-ALFA1*(Y(1)-YOXI)-ALFA2%RMOX
F(M) = Y(M)-Y(M-1)
F{1+M)=Y(2+M)-2%Y{1+M)+YAFI-ALFA1*{Y(1+M)-YAFI)~ALFA2*RMAF
F(2*M) = Y(2*M)-Y{(2*xM-1)
F1+2*%M) =Y (14+2%M+1)-2%Y (1+2*M}+YTI~ALFA3*(Y(14+2%¥M}-YTI}-ALFA4*(GA
$MA2*% (Y (1+2%M)*TM~TW)}-SUM)
F{3*M) = Y{3*M)-Y{3*M-1)
F{(1+3%xM) = CTM*ASE*{(Y(1)~-Y{1+3%M))*POXI - RMOX
F(i1+4%M) = CTM*ASE*{Y({1+4M)-Y{1+4xM)}*POXI - RMAF
F(1+5%M)=CTC*ASE*{Y(1+3#M)}~Y(1+2#%M) ) *TM-(R10X* (~-DELTAH(1) )+R20X*
$(~-DELTAH(2) )+R3AF*(~-DELTAH(3)}))

F{4*M) = Y(4*M)-Y(4%*M-1)

F{5%*M) = Y(5#M)-Y{(5%*M-1)

F(6*M) = Y(6*xM)-Y(6*M-1)
26 CONTINUE

RETURN

END

IMPLICIT REAL#*#8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y(200),F(200),XX{(20},ERR{200},A(200,201)

DOUBLE PRECISION POX{20),POTA(20),PFI(20),PAF{20),TEMP{20},Z(20)
COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,GO,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,RG,C8PO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOC4 / BETA1,BETA2,BETA3,POXI,PAFI,YOXI,YAFI,YTI
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COMMON / BLOC5 / S{8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20),CB{(20,20)
REAL ITEMP
OPEN(UNIT=7,FILE="HT3ACO1.DAD’,STATUS="0OLD")
OPEN(UNIT=8,FILE="HT3ACO2.DAD’,STATUS="0OLD?)
READ(7, % )} NPC
Ni = NpPC + 1
N2 = NPC + 2
READ(7,* ) ALFA,BETA
READ(7,% ) (XX(I),I=1,N2)
DO 13 J=1,N2
READ(7,* ) (CA(J,1),I=1,N2)
13 CONTINUE
Do 14 J=13N2
READ(7,% ) {(CB(J,1},I=1,N2)
14 CONTINUE
READ(8,* )NI,NRE,ZF,NS,EX,AMOR,T1,TW,TM, POXI,PAFI,PT
READ(S8, * )GO,PMM,ROP,POROS ,BETA1,BETA2,BETA3,RG,CP,U,DT,CSPO2
DO 15 L=1,NRE
READ(8,* )S{L),EA(L),DELTAH(L)
15 CONTINUE
READ(8, * ) PEM,PEC,CTM,CTC,ASE,YOXI,YAFI,YTI,YOXSI,YAFSI,YTSI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
ic = 0
DO 16 I= 1,N2
Y(1}) = YOXI
Y(I+N2) = YAFI

Y(1+2*N2) = YTI

Y{1+43%N2) = YOXSI
Y(I+4%¥N2) = YAFSI
Y(I+5%*N2) = YTSI

16 CONTINUE

CALL NERAP (NS,EX,Y)
WRITE(*, ¥)
WRITE(#*,%) ’ RESULTADOS OBTIDOS ?
WRITE(*,21)

21 FORMAT(1H,7X,'Z’',7X,'POX’,7X,’PAF’',7X,'TEMP’)
DO 131 J=1,N2
POX(J) = POXI*Y(J)
PAF{J) = POXI*Y{J+N2)
TEMP{J) = TM*Y{J+2%N2)
Z(J) = ZF*XX(J)
WRITE(*,22)Z(J),POX(J),PAF(J),TEMP(J)

22 FORMAT{1H,3X,F5.2,3X,F8.6,3%X,F8.6,3%X,F7.2)

131 CONTINUE
CALL TEMPO {ITEMP)
WRITE( * ,%)
WRITE(#*.,%} ° Tempo de execuc8o :°',ITEMP
CALL POINLA (N2,P}.,POL1,POLZ,POL3)

221 WRITE(#*,64)P1,POL1,POL2,POL3]

64 FORMAT(1H,2X,F7.2,5X,F8.6,3X,F8.6,5%,,F7.2}
STOP
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SUBROUTINE FUNC31 (Y,F)
C COM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL*8 (A~H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y({200},F{200),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1i / NRE,N1,N2
COMMON / BLOC2 / ZF,.GO,PMM,ROP,PORCS,CP,U,.DT,RG,CSPO2
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COMMON / BLOC3 / PT,TI1,TM,TW,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE

COMMON / RBLOC4 / BETA1,BETA2,.BETA3,POXI,.PAFI,YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS5 / 8(8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20),CB(20,20)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP*{(1.-POROS))

GAMA2 = (4.*U)/(GO*CP*DT)

FUNCOES PARA J=1

SMAIO0X = O.

SMALIAF = O.

SMALIT = O.

DO 33 1=1,N2

SMA10X = SMAIOX + CA(1,1)*Y(I)
SMAIAF = SMAIAF + CA(1,I)*Y(I+N2)

SMAIT = SMAIT + CA(1,I)*Y(I+2%N2)
33 CONTINUE
F(1) = SMAI10X + PEM*{1.-Y(1))
F{14N2) = SMA1AF - PEM*Y(1+4N2)
F(1+2%N2) = SMALT + PEC*{{TI/TM)}-Y(1+2%N2))
FUNCOES PARA J=2,N+1
DO 34 J=2,Ni1

SMBOX = O.
SMA20X = O.
SMBAF = OC.
SMAZAF = 0.
SMBT = O.
SMAZT = O.

DO 35 I=1,N2
SMBOX = SMBOX + CB(J,I)*Y{(I)
SMAZ20X = SMA20X + CA(J,I1)=*Y(1)
SMBAF = SMBAF + CB{(J,I)*Y{I+N2)
SMA2AF = SMA2AF + CA(J,I)*Y{(I+N2)
SMBT = SMBT + CB(J,I)}*Y(I+2%N2)
SMA2T = SMA2T + CA(J,I1)*Y{(I+2%N2)
35 CONTINUE
DO 36 L=1,NRE
CT(L) = S({L)*DEXP{~EA(L)/{RG*TM*Y(J+5%N2}})
DELTAQ(L) = (-DELTAH(L)}#*ROP*(1.-POROS))/{(GO*CP)
36 CONTINUE
DENOM = (POXI*Y{J+3*N2)*(BETA1*CT{1)}+BETA2*CT(2))}+POXI*Y{J+4*N2)*
$CT{3)*BETA34CSPO2)

RMOX = {((CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J+3%N2))/DENOM

RMAF = {((CT{3)}*Y{J+4*N2)-CT{1}*Y(J+3%N2))*POXI*CSPO2)/DENOM
R10X = {CT{1)*CSPO2*POXI*Y{J+3%N2}}/DENOM

R20X = (CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J+3%N2))/DENOM

R3AF = (CT{3)*CSPO2*POXI*Y(J+4*N2))/DENOM

SUM = DELTAQ(1)}*R10X + DELTAQ{2)*R20X + DELTAQ(3)#R3AF
F(J)=SMBOX~PEM*SMA20X~{ (PEM*ZF )/ {POXI*GAMA1 ) ) *RMOX
F({J+N2)=SMBAF-PEM*SMA2AF~ ( (PEM*ZF )/ (POXI*GAMA1) ) *RMAF
F(§+2*N2)#SMBT~PEC*SMA2T—((PEC*ZF)/TM)*{GAMAZ*(Y(J+2*N2}*TM—TW)~S
$UM

34 CONTINUE
FUNCOES PARA J=N+2

SMA30X = 0.

SMA3AF = 0.

SMA3T = 0.

DO 37 I1=1,N2

SMA30X = SMA30X + CA(N2,I)*Y{I)
SMA3AF = SMA3AF + CA(N2,1)#Y{I1+N2)

SMA3T = SMA3T + CA{N2,I1)*Y{I+2%N2)
37 CONTINUE
F{N2} = SBSMA30X
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F(2%N2) = SMA3AF
F{3*%*N2) = SMA3T
RETURN

END
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SUBROUTINE FUNC31 (Y.F)
C SEM DISPERSAO NA ENTRADA DO REATOR
IMPLICIT REAL*8 (A~H,0~Z)
DOUBLE PRECISION Y(200),F{(200),CT(8),DELTAQ(8)

COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2

COMMON / BLOC2 / ZF,GO,PMM,ROP,PCOROS,CP,U,DT,RG,CSPO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE

COMMON / BLOC4 / BETA!l,BETA2,BETA3,POXI,PAFI,YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOC3 / S(8),EA(8),DELTAH(8),CA(20,20),CB{20,20)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP*(1.-POROS))

GAMAZ2 = (4.%*U)/(GO*CP*DT)

C FUNCBES PARA J=1,NPC

DO 34 J=1,NPC

SMBOX = CB(J+1,1)*YOXI

SMA20X = CA(J+1,1)*YOXI

SMBAF = CB(J+1,1)*YAFI

SMAZ2AF = CA{J+1,1}#*YAFI

SMBT = CB(J+1,1)*YTI

SMA2T = CA(J+1,1)*YTI

DO 35 I=1,N1

SMBOX = SMBOX + CB(J+1,I+1)*Y(I)

SMA20X = SMA20X + CA(J+1,I+1)%Y(1)

SMBAF = SMBAF + CB(J+1,I+1)*Y(I+N1)

SMA2AF = SMA2AF + CA(JT+1,I+1)*#Y(I4N1)

SMBT = SMBT + CB{J+1,I+1)#Y(I+2%N1)

SMA2T = SMA2T + CA{(J+1,I1+1)*Y(I+2%N1)

35 CONTINUE

DO 36 L=1,NRE

CT(L)} = S{L)*DEXP(-EA(L)/{RG*TM*Y(J+5%N1)))
DELTAQ(L) = (-DELTAH(L)*ROP#*(1.-POROS)}/(GO*CP)

36 CONTINUE

DENOM = (POXI*Y(J+3*N1)*(BETAI*CT(1)+BETA2¥CT(2))}+POXI*Y{J+4%N1)#*
$CT(3)*BETA3+CSP0O2)

RMOX = ({CT(1)}+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J+3%N1))/DENOM

RMAF = {(CT{3)}#Y{J+4*N1)-CT(1)*Y(J+3*N1))*POXI*CSPO2)}/DENOM
R10X = {CT{1)*CSPO2*POXI*Y(J+3%N1))/DENOM

R20X = {CT{2)*CSPO2*POXI*Y{J+3%N1})/DENOM

R3AF = (CT{3)*CSPO2*POXI*Y(J+4%N1))/DENOM

SUM = DELTAQ(1}*R10X + DELTAQ{2)*R20X + DELTAQ(3)*R3AF
F(J)=SMBOX-PEM*SMA20X~- ( (PEM*ZF ) /{ POXI*GAMA1) ) *RMOX
F({J+N1)=SMBAF-PEM*SMA2AF~( (PEM*ZF)/(POXI*GAMA1) ) *RMAF
F{J+2%¥N1)=SMBT-PEC*SMA2T-((PEC*ZF)/TM)* {GAMAZ2*(Y{(J+2*N1 }*TM-TW}-8

$UM)
34 CONTINUE
C FUNCOES PARA J=N+1
SMA30X = CA(N2,1)*Y0XI

SMA3AF = CA{N2,1)*YAFI

SMA3T = CA(N2,1)%*YTI

Do 37 I=1,N1

SMA30X = SMA30X + CA{N2,I+1)}*Y(I)

SMA3AF = SMA3AF + CA{NZ,I+1)*Y{I+N1)

SMA3T = SMA3T + CA(N2,I+1)}*Y(I+2%N1)
37 CONTINUE

F(N1) = SMA30X

F(2%N1) = SMA3AF
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F{3*N1}) = SMA3T
RETURN
END
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SUBROUTINE FUNC32 (Y,F)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION Y(200),F{(200),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / NRE,N1,N2
COMMON / BLOC2 / ZF,GO,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,RG,CSPO2
COMMON / BLOC3 / PT,TI,TM,TW,PEM,PEC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOC4 / BETA1,BETA2,BETA3,POXI,PAFI,YOXI,YAFI,YTI
COMMON / BLOCS / 5{(8),EA(8),DELTAH(8),CA{(20,20).CB{(20,20)
DO 27 J=1,N2
DO 28 L=1,NRE
CT(L)=S{L )*DEXP(~EA(L)/(RG*TM*Y(J+5%N2)))
DELTAQ(L )=(~-DELTAH(L)*ROP*(1.~POROS))/(GO*CP)

28 CONTINUE
DENOM = {POXI*Y{J+3*%N2)*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2))+POXI*Y{J+4%N2}=»
$CT{(3)*BETA3+CSP02)
RMOX={ (CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J+3*N2))/DENOM
RMAF={( (CT(3)*Y(J+4*N2)-CT(1)*Y(J+3%N2))*POXI*CSPO2)/DENOM
R10X=(CT{1)*CSPO2*POXI*Y(J+3*N2) ) /DENOM
R20X=(CT{2)*CSPO2*POXI*Y (J+3*N2))/DENOM
R3AF={CT (3)*CSPO2*POXI*Y{J+4%*N2))/DENOM
SUM=DELTAQ({1)*R10X+DELTAQ(2)*R20X + DELTAQ(3)*R3AF
F(J+3%N2 )=CTM*ASE*(Y(J)-Y{J+3%N2) )*POXI~-RMOX
F(J+4%N2 )=CTM*ASE* (Y(J+N2)-Y(J+4*N2) ) *POXI-RMAF
F(J+5%N2)=CTC*ASE* (Y(J+5%N2)-Y(J+2%N2))*TM- (R10X* (~-DELTAH(1)})+R20
$X* (~-DELTAH(2)))

27 CONTINUE
RETURN
END
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IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)-

DOUBLE PRECISION YV(200),YN(200),F(200),ERR(200),A(200,201)
DOUBLE PRECISION POX(30),POTA(30),PFI{(30),PAF(30),T{(30)
COMMON / BLOC1 / NRE,M,N

COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,DELTAR,PT,TI1,TM,TW,PEMR,PECR,BIC
COMMON / BLOC3 / GO,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,DP,RG,CSPO2
COMMON / BLOC4 / POX1,PAFI,BETA1,BETA2,BETA3

COMMON / BLOCS / S(8),EA(8),DELTAH(8)

REAL ITEMP

OPEN{(UNIT=10,FILE="M3RCM.DAD’ ,STATUS='0OLD" )
READ(10, * )M,N

DELTAZ = 1./(M-1)

DELTAR = 1./(N-1)}

READ(10, * )NS,AMOR,EX ,NRE,ZF,TI,TM,TW,POXI ,PAFI,PT
READ(10, * )BETA1 ,BETA2,BETA3,G0,PMM, ROP,POROS,RG,CP,U,DT,DP,CSPO2
DO i1 I=1,NRE

READ(10, # )S(1),EA(1),DELTAH(I)

CONTINUE

READ(10, * )PEMR.PECR,BIC,YOXI,YAFI,YT]

ITEMP = 0.0

CALL TEMPOC (ITEMP)

WRITE(*,12)

FORMAT(® °’,/.2%,'z")

WRITE(#*,121)

FORMAT(’® ’,6X,’POX’,6X, 'PAF’,5X,'TEMP’)

IC = 0.

MZ=1

ZA=0.

Z=0.

WRITE(*,13)2

FORMAT(® *,/,2X,F6.2)

DO 14 I=1,N

YV(1I)} = YOXI

YV(I+N) = YAFI

YV(I+2%*N) = YTI

YN(I) = YOXI

YN{I+N} = YAFI

YN{I+2%¥N) = YTI

WRITE(*,13)1,POXI,PAFI,TI
FORMAT(1H,15X,12,2X,F8.5,2X,F8.5,2X,F7.2)

CONTINUE
MZ = MZ+1
ZA = ZA+DELTAZ
Z = ZAX*ZF

CALL NERAP(NS,EX,YV,YN)
WRITE(*,20)}2

FORMAT(’ ’,/,2X,F6.2)

po 19 J=1,N

POX(J) POXI*YN(J)

PAF(J) = POXI*YN{J+N)

T{(J) = TM*YN{J+2%*N)
WRITE(*,21)J,POX(J),PAF(J)},T(J)
FORMAT{1H,15X,12,2X,F8.5,2X,F8.5,2%X,77.2)
CONTINUE

Do 22 J=1,N

¥YV{J)} = YN{J)

YV{J+N} = YN{J+N)

it
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YV(J+2%¥N )} = YN(J+2%N)

CONTINUE

1C = O

IF(MZ.LT .M) GO TO 222

CALL TEMPO (ITEMP)

WRITE{(#*, *)

WRITE(*, #) ’Tempo de execucdo :',ITEMP
STOFP
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SUBROUTI NE FUNC3(YV,YN,F)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION YV(200),YN{200),F(200),CT(8),DELTAQ(8)

COMMON / BLOC1 / NRE,M,N

COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,DELTAR,PT,TI,TM,TW,PEMR,PECR,BIC
COMMON / BLOC3 / GO,PMM,ROP,POROS,CP,U,DT,DP,RG,CSPO2
COMMON / BLOC4 / POXI,PAFI,BETA1,BETA2,BETA3

COMMON / BLOCS3 / S(8),EA(8),DELTAH(8)

GAMA1l = GO/ (PMM*PT*ROP*(1.-POROS))

R = DT/2.

ALFA1 = {(PEMR*R*R)/(ZF*DELTAZ*DP)

ALFA2 = {PEMR*R*R)/(GAMA1*POXI%*DE)

ALFA3 = (PECR#R*R)/(ZF*DELTAZ*DP)

ALFA4 = (PECR*R*R)/{(TM*DP)

DO 24 J=2,N-1

DO 23 L=1,NRE
CT(L)=S(L)*DEXP(-EA(L)/(RG* ( (YN(1+2*N)+YV(1+2*N))/2.)*TM))
DELTAQ(L )=( (-DELTAH(L) ) *ROP* (1, ~POROS) )}/ (GO*CP)

CONTINUE

DENOM1={ ( {YN{1)+¥YV{1})/2.)*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2))*POXI+BETA3*C
$T(3)*POXT*{{YN{1+N)+YV(1+N))/2.)4C8P0O2)

RMOX1=( (CT{1)+CT(2))*CSPO2*POXT*{ {YN(1)+YV(1))}/2.))/DENOMI1
RMAF1=( (CT(3)*((YN(I+N)+YV{1+N)}/2.)}-CT(1)*{(YN(1)+YV(1})/2.))*CS
$PO2*POXI ) /DENOMI

RIOX1=(CT(1)*CSPO2*POXI*( (YN(1)+YV(1))/2.))/DENOMI1
R20X1={CT(2)*CSPO2*POXI* ({YN(1)+YV(1})/2.))/DENOMI
R3AF1=(CT(3)*CSPO2*POXI*{ (YN(1+N)+YV(1+N))/2.))/DENOMI
SUM1=DELTAQ{1)*R10X1 + DELTAQ{2)*R20X! + DELTAQ(3)*R3AF1

F(1)=(2. /(DELTAR*DELTAR))*{YV(2)-YV{1)}+YN(2)~YN(1))-ALFA1*(YN{1)~
$YV(1))-ALFA2%RMOX!
F(N+1)=(2./(DELTAR*DELTAR) )* (YV(2+N)~YV{(1+N)+YN{2+N)~-YN{14N) }~ALF
$AL*{YN{1+N)~-YV(1+N))-ALFA2*RMAF1
F(2%N+1)=(2./(DELTAR*DELTAR) ) * (YV(2+2*N)~YV(1+2*N)}+YN(2+2*%N)-YN(1
$+2%N) ) -ALFA3* (YN(1+2*N)-YV(1+2%N) )+ALFA4*SUM1

DO 25 L=1,NRE
CT(L)=S(L)*DEXP(-EA(L)/(RG* { (YN(J+2*N)+YV(JIJ+2%N))/2.)*%TM))
DELTAQ(L )= ({(~-DELTAH{L))*ROP*{1.-POROS))/{GO*CP)

CONTINUE

DENOM2=( ( (YN{(J)+YV(J))/2.)*(BETAL*CT(1)+BETA2*CT(2))*POXI+BETA3*C
$T(3)*POX T#({(YN(J+N)+YV(J+N))/2.)+CSP0O2)

RMOX2={ { CT(1)}+CT(2) ) *CSPO2*POXI*{ (YN(J)}+YV(J))/2.))/DENOM2
RMAF2=( (CT(3)* ( (YN(J+N)+YV(J+N)} /2. )~CT{1)* ((YN{(J)+YV{(JT)}/2.))*CS
$PO2*POXI ) /DENOM2

R10X2=(CT{1)*CSPO2*POXI* ({YN(J)+YV(J})/2.))/DENOM2
R20X2=(CT(2)*CSPO2*POXI*({YN(J)+YV(J))/2.))/DENOM2
R3AFZ2={(CT(3)#CSPO2*POXI* ( {YN{J+N}+YV{J+N))/2.))/DENOM2Z
SUM2=DELTAQ(1)#R10X2 + DELTAQ({2)}*R20X2 + DELTAQ({3)*R3AF2
F(J)={(1./{2*DELTAR*DELTAR) }#{YV{(J+1)-2%YV{JI)+YV(T~1)+YN(T+1)}-2*%YN
S{T)+YN{(T~1))+(1./{(4.%(J-1)*DELTAR*DELTAR) }#{(YV(J+1)}-YV(J-1)+¥YN{(J+
$1)-YN(J—-1))-ALFA1*{YN(J)-YV{(J))-ALFA2*RMOX2
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F{J+N)=(1./{2*DELTAR*DELTAR) )* (YV(J+N+1)-2*YV(J+N)+YV{T+N-1)+YN(J
SHN+1) 2% YN{J+N)+YN(J+N-1))+(1./(4.%(J~1)*DELTAR*DELTAR) ) * (YV (J+N+
$1)-YV{(J+N-1)+YN{J+N+1)~-YN(J+N-1) }~ALFA1* (YN(J+N)-YV(J+N) )-ALFA2*R
$MAF2 -

F(J+2%N)=(1./(2*DELTAR*DELTAR) )*{(YV(J+2*N+1)-2*¥YV(J+2*N)+YV(J+2*N
$-1)+YN{(JT+2*N+1)~2¥YN{J+2*N)+YN(J+2*N~1))}+{(1./(4.*(J~1)*DELTAR*DEL
STAR)Y*(YV(J+2*N+1)-YV(J+2%N-1)+YN(J4+2%N+1)-YN(J+2%N-1))-ALFA3*% (YN
$(J+2¥N)~-YV(J+2*N)})+ALFA4*SUM2

DO 26 L=1,NRE

CT{L)=S{L )*DEXP{-EA{(L)/(RG*YN(3*N)}*TM) )

DELTAQ(L )={( (-DELTAH(L) ) *ROP*(1.-POROS) )}/ (GO*CP)

CONTINUE

DENOM3={ YN{N)}* (BETA1*CT(1}+BETA2*CT(2) )*POXI+BETA3*CT(3)*YN(2%N)*
$POXI+CSPO2)

RMOX3=( {CT(1)+CT(2) )*CSPO2*POXI*YN(N) )/DENOM3

RMAF3=( {CT(3)*YN(2%N)-CT(1)*YN(N) }*POXI*CSPO2)/DENOM3

R10X3=(CT(1)*CSPO2*POXI*YN(N) )/DENOM3

R20X3=(CT(2)*CSPO2*POXI*YN(N) ) /DENOM3

R3IAF3=(CT(3)*CSPO2*POXI*YN{2*N))/DENOM3

SUM3=DELTAQ(1)*R10X3 + DELTAQ(2)*R20X3 + DELTAQ(3)*R3AF3

F(N)=(2./(DELTAR*¥DELTAR) )* (YN{N-1}-YN{N) )}-ALFA1*(YN(N)~-YV(N))-ALF
$A2*RMOX

F(2%N)=(2./(DELTAR*DELTAR) } ¥ (YN(2%N~1)-YN(2*N) )-ALFA1* (YN(2*N)~-YV
$(2*N) )-ALFA2*RMAF3

F(3*N)=(1./{2*DELTAR*DELTAR) ) * (YN{3*N+1)~2*YN(3*N)+YN{(3*N-1))+(1.
$/(4.%*DELTAR) )*(YN(3%N+1)~-YN(3%N-1))-ALFA3*(YN{3*N)-YV(3%N))+ALFA4
$*SUM3

YN(3*N+1)=YN(3*N-1)—({2.*DELTAR*BIC)/TM)* (YN(3%N)*TM-TW)

CONTINUE

RETURN

END
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IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-~Z)
DOUBLE PRECISION Y(200},F{200),X(200),XX{(30)
DOUBLE PRECISION POX(30),POTA(30),PFI(30),PAF(30},T(30),RR(30)

COMMON / BLOC1 / NRE,MR,MRI

COMMON / BLOCZ2 / ZF,PT,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS

COMMON / BLOC3 / POXI,POTAI,PFII,PAFI

COMMON / BLOC4 / BETA1,BETAZ,BETA3,BETA4,BETAS,BETAG
COMMON / BLOC6 / CP,U,DT.DP,RG,CSPO2,PEM,PEC,BIC

COMMON / BLOC7 / S{8),EA{(8),DELTAH{8),CA(30,30),CB(30,30)

REAL ITEMP
OPEN{(UNIT=7,FILE="R6CM1.DAD',STATUS=’0OLD")
OPEN(UNIT=8,FILE="R6CM2.DAD’,STATUS="0OLD’)
READ(7,*)MR

MR1 = MR + 1

READ(7,*}(XX(I),I=1,MR1)

DO 13 J=1,MR1

READ{7,%¥){CA(J,1),I=1,MR1)

CONTINUE

DO 14 J=1,MR1

READ(7,*#){(CB(J,1),I=1,MR1)

CONTINUE
READ(S8,*)NRE,NP,H,ZF,TI,TW,TM,PT,POXI,PCTAI ,PFII,PAFI
READ(8,#*)G0O,PMM,ROP,POROS,BETAl ,BETA2,BETA3,BETA4,BETAS ,BETASG
READ(8,#*)RG,CP,U,DT,DP,CSPO2

DO 15 L=1,NRE

READ(8,%)}S{L},EA{(L),DELTAH(L}
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CONTINUE

READ(8, * )PEM,PEC,BIC,YOXI,YOTAI,YFII,YAFI,YTI
ITEMP = 0.0

CALL TEMPO (ITEMP)

DO 16 I= 1,MR1

Y{(I}) = YOXI

Y{I+MR1)} = YOTAI

Y(I+2%*MR1) =
Y(I+3%¥MR1) = YAFI
Y(I+4*MR 1) =
CONTINUE
WRITE(#*, 17)
FORMAT(1H,2X,’ZA",8X,°2°)
WRITE(*,18)

FORMAT( 1H, 8%, 'PTO COLO.’,2X, 'RAIO’,5X, 'POX’,5X, 'POTA’,5X, 'PFI’
$,5X, 'PAF’,5X,’T’)

20=0.

ZA = ZO/ZF

K=1

WRITE(*, 19)ZA,Z0
FORMAT(1H,2X,F6.4,1X,F8.2)

RR(1) = 0.

DELTAR = DT/(2.*MR)

DO 20 J=2,MR1

RR{J)=RR{J-1) + DELTAR

CONTINUE

DO 222 J=1,MRI

WRITE(*, 21)J,RR(J),POXI,POTAI,PFII,PAFI,TI

FORMAT{(1H,.8X,I12,2X,F6.4,5%X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,
$F7.2)

CONTINUE

CALL RXG (MR,MR1,H,ZA,Y)

SMA1 = O.

SMA2 = 0.

SMA3 = 0.

SMA4 = C.

SMAS = 0.

PO 37 I=1,MR

SMA1l = SMAl + CA(MRI1,I1})*Y(I)

SMAZ = SMAZ + CA(MR1,I)*Y{I+MR1)
SMA3 = SMA3 + CA{MRi,I)*Y{I+2%MR1)
SMA4 = 3MA4 + CA(MRI,I}*Y{I+3*MR1)
SMAS = SMAS + CA(MRI,I)*Y{I+4%MR1)
CONTINUE

Y{MR1) = -SMA1/CA(MR1,MR1)
Y(2*MR1)} = —-SMA2/CA{MRI,MR1)
Y{(3%MR1) = -SMA3/CA(MRE1,MR1)
Y{4*MR1) = -SMA4/CA(MR1,MR1)
Y{5%#MR1) = ((BIC*TW)/{TM*{CA(MR1,MR1}+BIC)}})-{SMAS/{CA{MR]1 ,MR1)
$+BICH)

K=K+ 1

ZZ = ZA*®ZF
IF(K.EQ.NP} WRITE(*,23)ZA,ZZ

23 FORMAT(1H,2X,F6.4,1X,F8.2)

DO 22 J=1,MR1

POX{J) = Y(J}*POXI
POTA{J) = Y{J+MR1)*POXI
PFI{J) Y{I+2*MR1)*POXI
PAF(J) Y{J+3*%MR1)*POXI
T{J) = Y{J+4*MR1}*TM

it
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II(*‘(I?.EQ.NP) WRITE(#*,25)J,RR(J},POX(J)},POTA(J),PFI{(J),PAF{J),
$T(J
25 FORB;AT{IH,8X,IQ,2X,F6.4,5X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F8.5,1X,F
$7.2 A
22 CONTINUE
IF{(K.EQ.NP) K=0
IF{ZA.GE . 1)G0O TO 40
IF{ZA+H.GT.1)H=1-ZA
GO TO 5C
40 CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*, *)
WRITE(*, % ) 'Tempo de execucl8o :’,ITEMP
STOP
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SUBRQUTINE FUNC6 (Y,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION Y(200),F(200),CT(8),DELTAQ(8)

DOUBLE PRECISION POX(30),POTA(30),PFI(30),PAF(30),T(30)

COMMON / BLOC1 / NRE,MR,MRI1

COMMON / BLOC2 / ZF,PT,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS
COMMON / BLOC3 / POXI,POTAI,PFII,PAFI

COMMON / BLOC4 / BETA1,BETA2,BETA3,BETA4,BETA5,BETAG
COMMON / BLOC6 / CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEM,PEC,BIC
COMMON / BLOC7 / S(8),EA(8),DELTAH(8),CA(30,30),CB(30,30)
GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP#*(1.-POROS))

R=DT/2.

DO 34 J=1,MR

SM1 = 0.

SM2 = 0.

SM3 = 0.

SM4 = 0.

SM5 = O.

DO 35 I=1,MR
SM1=8M1+(CB(J,I)-(CB{J,MR1)}*CA(MR1,1))/CA{MR1,MR1))*Y (I}

SM2=SM2+ (CB{J,I)}-(CB{J,MRI}*CA{MR1,1))/CA{MR1,MR1))*Y{I+MR1)
SM3=8M3+(CB(J,I})~(CB(J,MR1)*CA(MR1,1))/CA{(MR1,MR1))*Y(I+2%MR1)
SM4=SM4+(CB(J,I1)-(CB(J,MR1)*CA(MR1,1))/CA(MR1,MR1))}*Y(I+3%MR1)
SM5?3M5+(CB(J,1)—(CB(J,MR1)*CA(MR1,I))/(CA(Mal,MR1)+Bzc))*Y{z+4*
$MR 1

35 CONTINUE

DO 36 L=1,NRE

CT({L) = S{L)*DEXP{-EA{L)}/(RG*TM*Y(J+4*MR1)))

DELTAQ{(L) = (~DELTAH(L)*ROP*(1.-POROS))/(GO*CP)

36 CONTINUE

DENOM= (POXI#Y(J)*(BETA1*CT(1)+BETA4*CT(4)+BETAS*CT(5))+BETA2*CT(2)
$*POXI*Y( J+MR1)+BETA3#CT(3)*POXI*Y(J+2%MR1)+BETAG6*CT(6)*POXI*Y(J+3%
$MR1}+CSPO2)

RMOX=( (CT(1)+CT{(4)+CT(5))*CSPO2*POXI*Y{J))/DENOM

RMOTA={ {CT(2)*Y{J+MR1)~-CT(1)*Y{J))*POXI*CSPO2)/DENOM

RMFI={ (CT(3)*Y{J+2*MR1)~CT{2)%Y(J+MR1) ) *POXI*CSPO2)/DENOM

RMAF=( (CT(6)*Y{J+3%MR1}~-CT(3)*Y(J+2%MR1)-CT(4)*Y(J))*POXI*CSP02)/D
$ENOM

R10X=(CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J))/DENOM
R20TA=(CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J+MR1))/DENOM
R3FI={(CT{3)*CSPO2*POXI*Y{J+2*MR1))/DENCM
REAF=(CT(6)*CSPO2*POXI*Y(J+3%MR1) ) /DENOM
R40X={(CT(4)*CSPO2*POX1%Y(J))/DENOM
R50X={CT{5)*CSPO2*POXI*Y(J))/DENOM

SUM=DELTAQ(1)*R1I0X+DELTAQ{2) *R20TA+DELTAQ(3)*RAFI+DELTAQ(4 ) *R40X+D
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$ELTAQ( 5 ) *R50OX+DELTAQ({ 6)*R6AF
F(J)=({ZF*DP)/(PEM*R*R) ) *SM1-{ZF/(GAMA1*POXI} ) *RMOX
F{(J+MR1 ) =( (ZF*DP) /(PEM*R*R) )*SM2-( ZF/ (GAMA1*POXI } ) ¥RMOTA
F(J+2*MR1)=({(ZF*DP)/{(PEM*R*R) }*SM3-(ZF/(GAMA1*POXI) ) *RMFI
F{J+3*MR1)=((ZF*DP)/(PEM#R*R) ) *SM4—{ZF/(GAMA1*%POXI ) ) *RMAF
F(J+4*MR1)=((ZF*DP)/(PEC*R#*R) )*{SM5+(CB(J,MR1)*BIC*TW)/(TM* (CA(MR 1

$,MR1}+BIC)))+(ZF/TM)*SUM

34 CONTINUE

RETURN
END



ANEXO VII

PROGRAMAS HT2DRCM.FOR E HT3RCMCO.FOR
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IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)-
DOUBLE PRECISION YV(300),YN(300),F{300),ERR(300)
DOUBLE PRECISION Y(300),FF(300),ER(300),A(300,301),AA(300,301)
DOUBLE PRECISION POX(30),POTA(30),PFI1(30),PAF{30),T{(30)
COMMON / BLOC1 / NRE,M,N
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,DELTAR,TI,TM,TW,G0,PMM,ROP,POROS
COMMON / BLOC3 / CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEMR,PECR,BIC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOC4 / POXI,PAFI,PT,BETAl1,BETA2
COMMON / BLOCS5 / S(8),EA(8),DELTAH(8)
REAL ITEMP
OPEN(UNIT=10,FILE="HT2RCM.DAD’ ,STATUS="OLD’)
READ(10, % )M,N
DELTAZ 1./(M-1)
DELTAR 1./(N-1)
READ{ 10, * )NS,AMOR,EX,NRE, ZF,TI,TM,TW,POXI,PAFI,PT
READ(10,* )BETA1,BETA2,G0,PMM,ROP,POROS,RG,CP,U,DT,DP,CSPO2
DO 11 1I=1,NRE
READ(10,*)S(I1),EA(I),DELTAH(I)
11 CONTINUE
READ( 10, * )PEMR,PECR,BIC,CTM,CTC,ASE,YOXI,YAFI,YTI,YOXSI,YAFSI,YTS1
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(#*,12)
12 FORMAT(1H,2X,’M’,6X,’ZA’,7X,'Z")
IC1 = 0.
iIc = 0.
MZ=1
ZA=0.
7Z=0.
WRITE(*,13}MZ,ZA,Z
13 FORMAT(1H,2X,12,2X,F8.5,2X,F6.2)
DO 14 I=1,N
YV(I) = YOXI
YV(I+N) = YAFI
YV{I+2*N) = YTI
YN(I) = YOXI
YN(I4+N) = YAFI
YN{I+2%N) = YTI
Y{I})=YOXSI
Y(I+N)=YAFSI
Y{(1+2%N}=YTSI
WRITE({*,15)1,POXI,PAFI,TI
15 FORMAT(1H,15X,12,2X,F8.5,2X,F8.5,2X,F7.2)
14 CONTINUE
222 MZ = MZ+1
7A = ZA+DELTAZ
Z = ZA*ZF
CALL NERAP! (NS,EX,Y,YV,YN)
CALL NERAP2 (NS,EX,Y,YV,YN)
WRITE(#*,20)M2Z,ZA,2
20 FORMAT(1H,2X,12,2X,F8.5,2X,F6.2)
DO 19 J=1,N
POX{J) = POXI*YN({J}
PAF(J) = POXI*YN{J+N)
T(J) = TM*YN(J+2*N)
WRITE(*,21}J,POX{J),PAF(J),T{(J}
21 FORMAT(1H,15X,12,2X,F8.5,2X,F8.5,2X,F7.2)
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19 CONTINUE
DO 22 J=1 ,N
YV(J) = YN{J)
YV{J+N} = YN(J+N)
YV{J+2*%¥N) = YN(J+2%*N)
22 CONTINUE
Ict = 6.
I1IC = 0
IF(MZ.LT.M)} GO TO 222
CALL TEMPO (ITEMP)
WRITE(*, %)
WRITE(*,* ) 'Tempo de execucao :’',ITEMP
STOP
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SUBROUTINE FUNC2(Y,YV,YN,F)
IMPLICIT REAL#*8 (A-H,0-Z)
DOUBLE PRECISION YV{300),YN(300),F(300),Y(300),FF(300)
COMMON / BLOC1 / NRE,M,N
COMMON / BLOC2 / ZF,DELTAZ,DELTAR,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP,POROS
COMMON / BLOC3 / CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEMR,PECR,BIC,CTM,CTC,ASE
COMMCN / BLOC4 / POXI,PAFI,PT,BETAl,BETAZ
COMMON / BLOC5 / S(8),EA(8),DELTAH(8)
2.

R = DT/

GAMA1 = GO/ (PMM*PT*ROP*(1.~POROS))
ALFA1 = (PEMR%R#*R)/(ZF*DELTAZ*DP)
ALFA2 = (PEMR*R*R)/{GAMA1*¥POXI*DP)
ALFA3 = (PECR#*R#*R)/{(ZF*DELTAZ*DP)
ALFA4 = (PECR#*R*R)/(TM*DP)

DO 24 J=2,N-1
DO 23 L=1,NRE
CT(L)=S(L)*DEXP(~EA{L)/(RG*Y{1+2%N)*TM))
DELTAQ(L)=( (-DELTAH(L) )*ROP#*(1.~POROS) )/ (GO*CP)

23 CONTINUE
DENOM1=(Y(1)*{BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2))*POXI+CSPO2)
RMOX1=({(CT{1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y{(1))/DENOM1
RMAF1=(~CT(1)*CSPO2*POXI*Y(1))/DENOM1
R10X1=(CT{1)*CSPO2*POXI*Y(1))/DENOMI
R20X1=(CT(2)*CSPO2*POXI*Y(1))/DENOM1
SUMi=DELTAQ(1)#*R10X1 + DELTAQ(2)*R20X1
F(1)=(2./(DELTAR*DELTAR) ) *(YV(2)-YV{1)+YN(2)-¥YN(1))}-ALFAL1*(YN(1)~
$YV(1))~ALFA2%RMOX1
F(N+1)=(2./(DELTAR*DELTAR) )*(YV(24N)~YV(1+N)+YN(24N)~-YN{1+N))-ALF
$A1* (YN(14N)-YV(1+N) )~ALFA2*RMAF1
F(2%*N+1)=(2./(DELTAR*DELTAR) ) #{YV{2+2*N)-YV{1+2*N)+YN{242*N)~YN(1
$+2%N) ) —ALFA3* (YN(1+2%N)-YV({142%N) )+ALFA4%SUM1
DO 25 L=1,NRE
CT(L)=S{L)*DEXP{-EA(L)/(RG*Y{J+2%N)*TM) )
DELTAQ(L)={{-DELTAH{L) )*ROP#*{1.~-POROS) )}/ {GO*CP)

25 CONTINUE
DENCOM2=(Y{J)}*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT{2) ) *POXI+CSPC2)
RMOX2=((CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y(J))/DENOM2
RMAF2=(-CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J))/DENOM2
RI10OX2=(CT(1)*CSPO2*POXI*Y(J))}/DENCM2
R20X2=(CT(2)*CSPO2*POXI*Y(J))/DENOM2
SUM2=DELTAQ{1)*R10X2 + DELTAQ{2)*R20X2
F(J)={1./(2*DELTAR*DELTAR) ) (YV{J+1)-2%YV{J)+YV{I-1)+YN{(J+1)}-2%YN
${JT)+YN{J=1)})+{1./(4.%{J~1)*DELTAR*DELTAR) }#{YV{J+1)=-YV{J-1)+YN(J+
$1)-YN{(J~1))~ALFA1*#{YN(J)~YV(J))-ALFA2*RMOX2
F(J+N)}={1./(2*DELTAR*DELTAR) }*(YV{J+N+1)=-2*%YV(J+N)+YV{JT+N~1}+¥YN{J
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$+N+1)~2% ¥YN{J+N)+YN{J+N~-1})+(1./(4.%{J-1)*DELTAR*DELTAR) }* (YV{J+N+
$1)~YV(J+N-1)+YN(J+N+1)-YN(J+N~1) )~ALFA1*(YN{J+N)-YV(J+N))-ALFA2#%R
$MAF2
F(J+2*N)={(1./(2*DELTAR*DELTAR) ) *{(YV(J+2%N+1)-2%YV(J+2*N)+YV(J+2%N
$-1)+YN(JT+2*%N+1)-2*¥YN(J+2*N)}+¥YN(J+2*%N-1))+(1./(4.%(J-1)*DELTAR*DEL
$TAR) ) * (Y V(J+2#N+1)~YV(J+2%N-1)+YN(J+2%N+1)-YN(J+2%N-1))-ALFA3* (YN
$(J+2*N)—~YV(J+2*N) )+ALFA4*3UM2

DO 26 L= 1,NRE

CT(L)=S{L)*DEXP(-EA(L)/(RG*Y{3*N}*TM))

DELTAQ(L )=((-DELTAH(L))*ROP*{1.-POROS) )/ {(GO*CP)

CONTINUE

DENOM3={ Y{(N)* (BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2) )*POXI+CSPO2)

RMOX3=( { CT{1)+CT(2) )*CSPO2*POXI*Y{N))/DENOM3
RMAF3=(~-CT(1)*CSPO2*POXI*Y{N) )/DENOM3
R10X3=(CT(1)*CSPO2*POXI*Y(N))/DENOM3
R20X3=(CT(2)*CSPO2*POXI*Y(N) )} /DENOM3

SUM3=DEL TAQ(1)*R10X3 + DELTAQ{2)*%R20X3

F(N)}=(2. /(DELTAR*DELTAR) )*(YN(N-1)-YN(N))}-ALFA1%{YN{(N)-YV{(N))-ALF
$A2*RMOX3

F(2*N)=( 2./(DELTAR*DELTAR) ) * (YN(2*N-1)-YN(2*N))-ALFAL1*{YN(2%*N)~-YV
${2%N) )~ALFA2%RMAF3

F(3*N)={ 1./(2*DELTAR*DELTAR)} }*{ YN{3%N+1)-2*¥YN{3*N)+YN(3*N~-1}))+(1.
$/(4.*DELTAR) )*(YN(3%N+1)-YN(3*N~1))-ALFA3*(YN(3*N)~YV(3*N))+ALFA4
$*¥SUM3

YN(3#N+1 )=YN(3*N-1)~((2.*DELTAR*BIC)/TM)* (YN(3*N)*TM-TW)

CONTINUE

RETURN
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SUBROUTINE FUNC21(Y,¥YN,F)

IMPLICIT REAL*8 {A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION YV(300),YN{(300),F(300),Y{(300),FF(300)

COMMON / BLOCI1 NRE,M,N

COMMON / BLOC2 ZF ,DELTAZ,DELTAR,TI,TM,TW, G0, PMM, ROP,POROS
COMMON / BLOC3 CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEMR,PECR,BIC,CTM,CTC, ASE
COMMON / BLOC4 POXI,PAF],PT,BETAl,BETA2

COMMON / BLOCS S(8),EA(8),DELTAH(8)

DO 27 J=1,N

DO 28 L=1,NRE

CT{L)=S{L)*DEXP{-EA{L)/(RG*TM*YV(J+2*N)))

DELTAQ{L }=(~-DELTAH(L)*ROP*{1.-POROS))/(GO*CP}

CONTINUE
RMOX=({CT({1)+CT(2))*CSPO2*POXI*Y{J) )/ {POXI*Y(J)*(BETAL1*CT{1)}+BETA
$2*%CT(2))+CSP0O2)
RMAF={~-CT{(1)*CSPO2*POXI*Y(J))}/(POXI*Y(J)*(BETA1*CT(1)}+BETA2*CT(2)
$)+CSPO2)

R10X=(CT (1) *CSPO2*POXI*Y(J) )/ (POXI*Y{J)*(BETA1*CT{1}+BETA2*CT(2))
$+CSPO2)

R20X={(CT (2)#CSPO2*POXI*Y(J) )/ (POXI*Y{(J)*{BETA1*#CT(1)+BETA2*CT{2)})
$+CSPO2)

SUM=DELTAQ({1)*RIOX+DELTAQ({2)*R20X
F{J)=CTM*ASE*(YN{J)-Y(J))*POXI-RMOX

F{J+N)=CTM*ASE* (YN(J+N)-Y{(J+N) ) *POXI~RMAF

F(J+2%N) =CTC*ASE* (Y (J+2*N)~YN{J+2%N))*TM-(R10X*{~-DELTAH(1))+R20X*
${~-DELTAH{(2}))

CONTINUE

RETURN

END

I i M
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IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)
DOUBLE PRECISION Y(30),YS(30),FS{30),XX{(10),ERR(30),A(30,31)
DOUBLE PRECISION POX(10),PAF(10),T(10),RR{30)
COMMCN / BLOC1 / NPC,M1,NRE
COMMON / BLOC2 / ZF,POX1,PT,TI1,TM,TW,GO0,PMM,ROP,POROS
COMMON 7/ BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3
COMMON / BLOC4 / CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEM,PEC,BIC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOCS / S{(8),EA(8),DELTAH(8),CA{12,12),CB(12,12)
REAL ITEMP
OPEN(UNIT=7,FILE="HT3RCO1.DAD’,STATUS="0LD" )
OPEN(UNIT=8,FILE="HT3RC022.DAD’,STATUS="0LD" )
READ(7, % )NPC
M1 = NPC + 1
READ{7,* )} (XX(I),I=1,M1)
DO 13 J=1,M1
READ{7,% ) (CA(J,1},I=1,M1}
13 CONTINUE
DO 14 J=1,M1
READ{‘?s*}(CB{}sI)91=1aM1}
14 CONTINUE
READ(8&,* )NRE,NP,NS,H,Z2F,EX,TI,TW,TM,POXI ,PAFI,PT
READ(8, * G0, PMM, ROP, POROS ,,BETA1,BETA2,BETA3,CTM, CTC, ASE
READ(S8, * )RG,CP,U,DT,DP,CSPO2,PEM,PEC,BIC
DO 15 L=1,NRE
READ(8,#* }S(L),EA(L),DELTAH(L)
15 CONTINUE
READ(8, * )YOXI,YAFI,YTI,YOXSI,YAFSI,YTSI
ITEMP = 0.0
CALL TEMPO (ITEMP)
iICt = ¢
DO 16 I= 1,Ml1
Y(I) = YOXI
Y(I+M1) = YAFI
Y(I+2*M1) = YTI
16 CONTINUE
DO 166 1=1,NPC
YS{I) = YOXSI
YS{1+NPC) = YAFSI
YS{I+2%NPC) = YTSI
166 CONTINUE
WRITE(*,17)
17 FORMAT(1H,2X,'Z’)
WRITE(#*,18)
18 FORMAT(1H,8X,'PTO COLO.’,2X,'RAIO’,5X,’POX’',5X, 'PAF’,5X, T’}
Z0=0.
ZA = %Z20/ZF
K=1
WRITE(*,19)Z0
19 FORMAT{1H,2X,F8.2)
RR{1) = 0.
DELTAR = DT/ (2.*NPC)
DO 20 J=2,M1
RR{J)=RR(J-1) + DELTAR
20 CONTINUE
DO 222 J=1,M1
WRITE(#,21)J,RR{(J),POXI,PAFI,TI
21 FORMAT(1H,8X,12,2X,F6.4,5X,F8.6,1X,F8.6,1X,F7.2)
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222 CONTINUE
50 CONTINUE
CALL NERAP(NS,EX,Y,YS,FS)
CALL RKG {(H,ZA,Y,YS)

SMAl = O,
SMAZ = 0.
SMA3 = CG.

Do 37 i=1,NPC

SMA1l SMA1 + CA(MI,I)*Y(I)

SMAZ SMA2 + CA(M1,I)*Y(I+M1)

SMA3 SMA3 + CA(M1,I)%Y(I+2%M1)
37 CONTINUE

Y{M1) = -SMAI/CA(MI,M1)

Y{2#%M1) -SMA2/CA(M1,M1)

Y(3%M1) ((BIC*TW)/(TM* (CA(M1,M1)+BIC))})-(SMA3/(CA(ML,M1)+BIC))

K = K +

Z = ZA*¥ZF

IF(K.EQ.NP)} WRITE(*,23)Z
23 FORMAT(1H,2X,F3.2)

DO 22 J=1,M1

POX{J) = Y{J)*POXI

PAF{J) = Y{J+M1)*POXI

T(F) = Y {(J+2*M1)*TM

IF(K.EQ.NP)} WRITE{(*.,25)J,RR{J),POX{J},PAF(J),T{J)
25 FORMAT{1H,8X,12,2X,F6.4,5X,F8.6,1X,F8.6,1X,F7,2)
22 CONTINUE

IF(K.EQ.NP)} K=0

IF(ZA.GE.1)GO TO 40

IF{ZA+H.GT.1)H=1-ZA

ICl = O

GO TO 50
40 CALL TEMPO (ITEMP)

WRITE(*, *)

WRITE(#*,*)} ’'Tempo de execucao :’,ITEMP

STOP
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SUBROUTINE FUNC (Y,YS,F)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

DOUBLE PRECISION Y{30),F{30),YS{30},.POX{10),PAF{10),T{10)

DOUBLE PRECISION CT(8),DELTAQ(S8)

COMMON / BLOC! / NPC,M1,NRE

COMMON / BLOC2 / ZF,POXI,PT,TI,TM,TW.GO,PMM,ROP,POROS

COMMON / BLOC3 / BETA1,BETA2,BETA3

COMMON / BLOC4 / CP,U,DT,DP,RG,CSP0O2,PEM,PEC,BIC,CTM,CTC,ASE

COMMON / BLOCS / S5(8),EA(8),DELTAH(8),CA{12,12),CB{12,12)

GAMAT = GO/ (PMMxPT*ROPx{1.-POROS)}

R=DT/2.

DO 34 J=1,NPC

5M1 0.

SM2 0.

SM3 = 0.

DO 35 I=1,NPC

SM1=SM14(CB{J,I)-{CB(J,M1)*CA(ML1,I))/CA(MLI ,M1))*Y(1)

SM2=SM24(CB{J,I)-(CB{(J ., M1)}*CA(M1,I))/CA(MI M1))*Y(I+M1)

SM3=SM3+(CB{J,I)-{CB{(J,M1}*%CA(MI,I})/(CA{ML,M1}+BIC} }*Y{I+2%M1)
35 CONTINUE

DO 356 L=1,NRE

CT(L) = S{L)*DEXP{-EA{L)}/{RG*TM*YS(J+2*NPC)})

DELTAG{L) = {-DELTAH(L)*ROP%{1.-POROS}}/{(GO*CP)

iHoi
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36 CONTINUE
DENOM=(POXI*YS(J)*(BETA1*#CT(1)}+BETA2*CT(2) )+POXI*YS(J+NPC)*BETA3*
$CT(3)+CSPO2})

RMOX = {({ CT{1}+CT{2))*CSPO2*POXI*YS{J))/DENOM

RMAF = (( CT(3)*Y(J+NPC)-CT(1)*YS{(J))*CSPO2*P0OXI)/DENOM
R1i0X = {(CT(1)*CSPO2%POXI*YS5(J))/DENOM

R20X = {CT(2)*CSPOZ2*POXI*YS(J))/DENOM

R3AF = (CT(3)*CSPO2*POXI*YS(J+NPC))/DENOM

SUM = DEL.TAQ{1)*R10X + DELTAQ(2)#R20X + DELTAQ(3)*R3AF
F(J)=((ZF *DP)/(PEM*R*R) ) #SM1~(ZF/(GAMA1%POXI ) ) ¥RMOX
F(J+M1)=( (ZF*DP)/(PEM*R*R) )*SM2-(ZF/(GAMA1*POXI) ) *RMAF
F(J+2%M1) =((ZF*DP)/(PEC*R#*R) }* (SM3+(CB(J,M1)*BIC*TW)/(TM* (CA(M1,M
$1)+BIC)) » +(ZF/TM)*SUM
34 CONTINUE
RETURN
END

R
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SUBROUTINE FUNC1(Y,YS,FS)

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-2)

DOUBLE PRECISION Y(30),YS(30),FS(30),CT(8),DELTAQ(8)
COMMON / BLOC1 / NPC,M1,NRE

COMMON BLOGC2 /

/ / ZF,POXI,PT,TI,TM,TW,GO,PMM,ROP, POROS
COMMON / BLOC3 / BETAl,BETA2,BETA3

COMMON / BLOC4 / CP,U,DT,DP,RG,CSPO2,PEM,PEC,BIC,CTM,CTC,ASE
COMMON / BLOCS5 / S(B8),EA(8),DELTAH(8),CA(12,12),CB{12,12)

DO 27 J=1 ,NPC
DO 28 L=1 ,NRE
CT(L)=S(L.)*DEXP(-EA(L)/{RG*TM*YS(J+2*NPC)))
DELTAQ(L » =(-DELTAH(L)*ROP*(1.-POROS) )/ (GO*CP)
28 CONTINUE
DENOM= (POXI*YS(J)}*(BETA1*CT(1)+BETA2*CT(2) }+POXI*YS{J+NPC)*BETA3*
$CT{3)+CSP02)
RMOX=( (CT(1)+CT(2))*CSPO2*POXI*YS(J})/DENOM
RMAF = ( {CT(3)*Y(J+NPC)-CT{(1)*YS(J)})*CSPQ2*P0OXI)/DENOM
RIOX={(CT { 1)})*CSPO2*POXI*YS(J))/DENOM
R20X=(CT{ 2)*CSPO2*POX1*YS(J))/DENOM
R3AF = {(CT(3)*CSPO2*POXI*YS(J+NPC))/DENOM
SUM=DELT.AQ(1)*R10OX+DELTAQ(2)*R20X + DELTAQ{3)*R3AF
FS{J)=CTM*ASE*{(YS(J)}-Y{J) )*POXI~RMOX
FS{J+NPC ) =CTM*ASE* {YS{J+NPC)-Y( J+NPC+1 ) } ¥POXI~RMAF
FS(J+2*NPC)=CTC*ASE* (Y (J+22NPC+2)}~-YS(J+2%NPC) ) *TM-{R10X*{~DELTAH(
$1))}+R20X=* (~-DELTAH(2) })+R3AF*(~DELTAH(3)}}}
27 CONTINUE
RETURN
END



