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palavras-chave

resumo

reformagdo por vapor de metano, hidrogénio, reactor de membrana,
membrana de liga de paladio, modelagao, produgédo de hidrogénio, célula de
combustivel

O panorama energético a nivel mundial estda em mudanga, despoletada por
preocupacgdes acerca da emissao de gases de efeito de estufa, levando ao
aquecimento global, e sobre o aumento do pre¢co dos combustiveis.
Consequentemente, o interesse no hidrogénio como vector energético
aumentou significativamente, nos ultimos anos, de forma a melhorar a
sustentabilidade do sistema energético. O hidrogénio pode ser usado na
alimentagcdo de células de combustivel para produzir energia limpa, livre de
emissdes de CO2. O sucesso da introdugédo do hidrogénio na economia sera
baseado no desenvolvimento de processos de hidrogénio que sejam
competitivos economicamente, ambientalmente sustentaveis e que possam
fornecer energia de forma segura.

A reformacgao por vapor de metano € actualmente o principal processo quimico
de producao de hidrogénio. Este processo € limitado pelo equilibrio reaccional
e fortemente endotérmico, sendo por isso realizado a elevadas temperaturas.
Contudo, o desenvolvimento de processos de separagdo baseados em
membranas, permite a remoc¢ao selectiva do hidrogénio da mistura reaccional,
sendo possivel deslocar o equilibrio quimico no sentido da formacado de
produtos, resultando em maiores conversdes de metano, a temperaturas mais
baixas. Os reactores de membrana de ligas de paladio podem simplificar o
esquema processual e possibilitam o fornecimento de hidrogénio puro, livre de
CO, adequado para o uso em células de combustivel.

Foi formulado e estudado um modelo pseudo-homogéneo, para descrever a
operacao do reactor em condigdes isotérmicas e também em condigdes nao
isotérmicas. A configuracdo, em co-corrente ou contra-corrente, do fluxo do
gas de arraste foi tida em consideragéo.

Diferentes modelos de permeagao foram simulados para analisar o
desempenho da membrana na operagao do reactor. A influéncia dos diferentes
parametros operacionais na conversao de metano foi estudada do ponto de
vista tedrico, com base na simulagdo do modelo proposto.

Verificou-se que a configuragdo em contra-corrente permite obter melhores
resultados, e que o modelo isotérmico fornece uma previsdo sobrestimada do
comportamento do reactor, uma vez que o perfil real de temperatura nao é
constante.
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The world energy scene is changing, driven by concerns over greenhouse gas
emissions, leading to global warming, and over the increasing fuel prices.
Consequently, interest in hydrogen as an energy carrier has significantly
increased, in the last few years, in order to improve the sustainability of the
energy system. Hydrogen can be used in fuel cells to produce clean energy,
free of CO2 emissions. The success of a hydrogen economy will be based on
the development of hydrogen production processes that can be economic,
competitive, environmentally sustainable and provide energy supply security.
Methane steam reforming is currently the main chemical process to produce
hydrogen. This process is equilibrium-limited and highly endothermic, so it has
to be carried out at high temperature.

However, the development of a membrane-based separation process, allows
hydrogen selective removal from the reaction mixture, and made possible to
shift the chemical equilibrium of the reactions towards the products, resulting in
higher methane conversion, at lower temperature. Pd-based membrane
reactors can simplify the process scheme and offers the possibility of supplying
pure CO-free hydrogen, suitable for use in fuel cells.

A pseudo-homogeneous model was formulated and studied for the isothermal
and also non-isothermal operation. Co-current and counter-current
configuration of the sweep gas flow was taken into account.

Different permeation models were simulated to analyze the membrane
performance in the reactor operation. The effect of different parameters on
methane conversion has been investigated from a theoretical point of view,
based on the simulation of the proposed model.

It was found that counter-current configuration yields better results and the
isothermal assumption overestimates the reactor performance, since the
temperature profile is not constant.
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1- Introducao

O hidrogénio, (simbolo H), ¢ de todos os elementos quimicos o mais simples, e foi
reconhecido como um elemento quimico em 1766 por Henry Cavendish, e mais tarde
Antoine Lavoisier daria o nome pelo qual o conhecemos.

O hidrogénio ¢ o elemento mais abundante na natureza e, embora ndo exista
isoladamente, faz parte da constituicdo de um grande numero de compostos, podendo ser
produzido de varias formas e a partir de varias fontes. Esta versatilidade pode ser encarada
como um factor impulsionador para o desenvolvimento de tecnologias associadas ao
hidrogénio. Os seus atomos sdo constituidos por um unico electrdo em torno do nucleo,
que ¢ um Unico protdo. As suas forgas de ionizacdo sdo baixas, o que permite extrair o
electrdo em Orbita, electrdo esse que ¢ suficiente para produzir uma corrente eléctrica,
desde que se disponha de um fluxo constante de hidrogénio e algo capaz de promover a sua
ionizagao.

Actualmente, a produg¢do de hidrogénio ¢ feita principalmente a partir de
combustiveis fosseis. Em termos industriais, o hidrogénio ¢ produzido a partir da
reformagdo por vapor do gas natural, processo também conhecido como steam methane
reforming, devido ao metano como principal constituinte do gas natural. Tipicamente
associada ao sector quimico, (produ¢do de metanol, de amoniaco e ureia, entre outros), a
producdo de hidrogénio ¢ efectuada nas instalagdes das proprias industrias. Apenas cerca
de 5% da producdo mundial de hidrogénio ¢ comercializada com industrias proximas do
local de producao (Mueller-Langer et al., 2007).

Impulsionada pela escalada dos precos dos combustiveis fosseis, aliada as tensdes
geopoliticas dos paises exportadores de petroleo, prevé-se que a procura de hidrogénio
aumente nos proximos anos, face a crescente necessidade de novas fontes energéticas mais
eficientes e ambientalmente sustentaveis.

O actual panorama de produgdo energética baseado na queima de combustiveis
fosseis acarreta graves deficiéncias em termos ambientais, econdomicos e sociais. A
sustentabilidade do sector energético depende fortemente da capacidade de promover

alternativas de producdao de energia mais eficientes, que reduzam o nivel de emissdes
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poluentes por unidade de energia produzida, que diminuam a dependéncia da economia das
oscilagdes do preco do petroleo, e que garantam seguranca e diversidade no abastecimento.

Nesta mudanca do cendrio energético, ¢ expectavel que o hidrogénio desempenhe
um papel significativo, pois apresenta algumas vantagens do ponto de vista energético,
permitindo atingir eficiéncias energéticas superiores as solugdes convencionais, quando
usado para alimentar células de combustivel. Podendo ser utilizado em vérios sectores,
como nos transportes, na produgao estacionaria para fornecimento energético a edificios e
na industria, a sua utilizacao afigura-se atractiva, uma vez que, quando usado sob a forma
pura para produzir energia, as emissdes podem reduzir-se a agua, liquida ou em forma de

vapor, contribuindo assim para a redu¢do da emissdo de gases com efeito de estufa.

1.1- Motivacao e objectivos

Tal como acontece com a producdo actual de energia eléctrica, que assenta no
conceito da centralizagdo em grandes centrais termoeléctricas ou hidroeléctricas, também a
producao de hidrogénio ¢ efectuada em grandes unidades industriais do sector quimico,
ndo tendo significado a sua rede de distribuicdo, ao contrario da extensa rede de
distribuicdo eléctrica.

Para além das grandes unidades industriais, unidades de reformagdo por vapor de
pequena escala comegam a ser alvo de desenvolvimentos, como forma de fornecer
hidrogénio directamente para células de combustivel e, deste modo, mitigar a problematica
associada a sua rede de distribuicdo e armazenamento. Estas unidades podem ser
alimentadas com gas natural ou outros hidrocarbonetos. Esta op¢do pela produgdo
descentralizada, para além de reduzir as perdas associadas ao transporte, pode representar
maior aproveitamento dos recursos locais e seguranga no abastecimento.

Neste panorama, comeg¢am a surgir varios estudos (Galluci et al., 2006; Galluci et
al., 2004; Fernandes et al., 2006; Yu et al., 2005) que apontam para o uso de reactores de
membrana, como alternativa ao processo tradicional de reformacao por vapor, permitindo
obter melhores desempenhos e condigdes operacionais menos extremas. O uso de

membranas de ligas de paladio, (Pd), nomeadamente Pd/Ag, permite produzir hidrogénio
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com um elevado grau de pureza, uma vez que esta possibilita a sua separagdo da mistura
reaccional, por permeacao.

Este tipo de membranas requer condigdes de fabrico e funcionamento adequadas,
para evitar a sua deterioragdo devido a impurezas. Introduzindo outros metais ao Pd para
formar ligas, ¢ possivel aumentar a tolerancia das membranas a impurezas (Qi ef al., 2007).

Ao contrario da solucdo tecnoldgica tradicional, o processo com membrana ¢ muito
mais simples em termos processuais, pois todo o sistema reaccional ¢ processado no
reactor de membrana, onde a membrana selectiva ao H, esta em contacto com o catalisador
(Galluci et al., 2006).

De acordo com a literatura analisada (Galluci et al., 2006; Yu et al., 2005), as
principais vantagens do processo com reactor de membrana em relagdo ao processo
tradicional, prendem-se com o facto daquele poder operar a temperaturas mais baixas, o
que pode permitir um maior tempo de vida do catalisador. Adicionalmente, ¢ possivel
atingir uma conversao de metano superior, comparativamente ao processo tradicional.

Este processo de reformagdo por vapor baseado em membranas apresenta assim
algumas caracteristicas vantajosas que podem contribuir para o sucesso desta tecnologia
nos proximos anos. Uma das futuras possiveis aplicagdes deste processo subsiste em
produzir hidrogénio puro, livre de CO para células de combustivel.

No presente trabalho, ¢ proposto realizar uma modelagdo de um reactor de
membrana, de modo a analisar o desempenho obtido neste processo. A bibliografia
analisada ¢ muito dispersa em termos de dados sobre o processo, como também em termos

de resultados.

1.2- O hidrogénio como vector energético

No nosso planeta ndo existe hidrogénio livre, estando sempre associado a outros
elementos. Torna-se assim necessario recorrer a processos de producdo para o obter na
forma pura, a partir de outras fontes. Como tal, o hidrogénio ndo ¢ uma fonte priméaria de

energia mas sim, um vector energético.
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1.2.1- A producio de hidrogénio

O hidrogénio pode ser produzido a partir de varias fontes, incluindo renovaveis.
Para além da reformagdo por vapor do gés natural, largamente implementado, existem
outros processos de producdo, nomeadamente a partir de gaseificagdo de biomassa ou de
carvao, reformacao de biogés (produzido por digestao anaerobia), por electrdlise da agua, e
mesmo por producdo bioldgica através de algas e cianobactérias.

Algumas dessas tecnologias ainda ndo atingiram o estado de maturagdo desejado.
Para o sucesso do hidrogénio na economia energética, torna-se necessario garantir
processos de producdo eficientes, sustentaveis e competitivos economicamente.

A producdo de hidrogénio pode ser classificada com base na fonte primaria
utilizada para a sua producdo, como sendo as fontes ndo renovaveis e as renovaveis. Tal
como referido anteriormente, as fontes ndo renovaveis constituem actualmente a base para
a obtencdo de hidrogénio. Os principais processos para a sua producdo a partir de fontes
ndo renovaveis sao a reformacdo por vapor do gas natural, a oxidacdo parcial de

hidrocarbonetos e a gaseificacdo de carvao.

Reformacgdo por vapor de gas natural

Sendo o principal processo de producdo de hidrogénio a partir de hidrocarbonetos,
principalmente o gas natural, encontra-se largamente implementado a escala mundial. Este
processo termoquimico baseia-se na reaccdo endotérmica entre um hidrocarboneto leve,
principalmente metano, com uma quantidade em excesso de vapor de agua, traduzida
genericamente pela reaccdo 1.1. Esta ¢ realizada a temperaturas elevadas e na presenga de

um catalisador adequado, normalmente a base de niquel (Ni).

CuHp, + nH;O <+ nCO + (2m + n)H, (1.1)

Numa segunda etapa, ocorre uma reac¢do exotérmica para produgdo adicional de
hidrogénio a partir do mondxido de carbono produzido, (CO + H,O < CO, + H,),
designada por reac¢do de transferéncia (shift reaction), que tem lugar a temperaturas mais

baixas. De acordo com as especificacdes finais requeridas para o hidrogénio, o processo
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carece ainda de uma etapa final de purificacdo. De referir também que € necessaria uma
etapa inicial de pré-tratamento antes da reformagdo, para eliminar vestigios de compostos
de enxofre que possam existir no gas natural da alimentagdo. O processo de reformagao

por vapor ¢ abordado com mais detalhe no capitulo 2.

Oxidacgdo parcial de hidrocarbonetos

O processo de oxidagdo parcial, para além de ser aplicado a hidrocarbonetos leves
como o gas natural, ¢ muito usado quando se trata de hidrocarbonetos mais pesados, como
o caso dos 0leos. O hidrocarboneto reage com oxigénio, para produzir hidrogénio segundo

areaccao 1.2:

CoHpm + (0/2)0; <> nCO + (m/2)H, (1.2)

O processo pode ser conduzido sem catalisador, a temperaturas elevadas, na ordem
dos 1200 a 1500°C, ou entdo usando catalisador para activar a reac¢ao, permitindo operar a
temperaturas mais baixas. A oxidagdo parcial ndo catalitica ndo necessita da etapa de
remocdo de vestigios de compostos de enxofre, ao contrario da oxidagdo catalitica, onde
esses compostos poderiam afectar negativamente a ac¢do do catalisador, geralmente a base
de niquel ou platina (Liu, 2006).

A semelhanga da reformagio por vapor, também é possivel introduzir uma segunda
etapa de conversdo adicional de monéxido de carbono, através de uma reaccdo de
transferéncia, antes da unidade de purificagdo. Comparando este processo (reac¢do 1.2)
com a reformagdao por vapor (reac¢do 1.1), verifica-se que existe menor producdo de
hidrogénio por molécula de metano na oxidacao parcial.

Existe um processo que combina a reformacao com a oxidagao, isto ¢, tanto o vapor
como o oxidante sdo alimentados juntamente ao reactor catalitico, no qual a reacgdo
endotérmica de reformagdo por vapor e a reac¢ao exotérmica de oxidacao parcial ocorrem

em conjunto, diminuindo a dependéncia energética do sistema (Liu, 2006).
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Gaseificagdo de carvio

A gaseificacdo de carvdao tem sido implementada com sucesso em regides que
disponham de reservas de carvao e nao tenham facil acesso a gas natural. O carvao ¢
pulverizado de forma a reagir a altas temperaturas com vapor de agua e oxigénio (ou ar, no
caso de ndo existir uma unidade de separacdo de ar). Tipicamente, a alimenta¢do de
carvao, que pode estar sob a forma de uma “lama” de carvao/agua, ¢ pulverizada a
temperaturas proximas dos 1300°C com um fluxo concorrente de oxigénio, num
reservatorio pressurizado. Este processo decorre num gaseificador, onde ¢ produzido um
gas composto por H, e CO, juntamente com algum CO,. O gés contém ainda algum
metano e vapor residuais, para além de algumas impurezas de enxofre como o H,S
(Mueller-Langer et al., 2007).

O gas proveniente do gaseificador passa depois um processo de reacg¢do de
transferéncia e, posteriormente, por uma unidade de purificagdo. No entanto existem
algumas diferencas em relagdo a estas etapas no caso da reformagdo por vapor. Na
gaseificagdo de carvao o processo ¢ mais complexo, devido a necessidade adicional de
remover particulas, pd e compostos de enxofre. A este facto acresce um maior pré-

tratamento para preparar a “lama” de carvao para pulverizar no gaseificador.

Dado o problema de sustentabilidade ambiental que as fontes ndo renovaveis
acarretam, tem-se vindo a assistir nos ultimos tempos a um crescente interesse em produzir
hidrogénio a partir de fontes renovaveis. Os principais processos de producdo a partir de
recursos renovaveis sdo a gaseificacdo de biomassa, a produgdo a partir de biogas, a

producao biologica, e por electrolise.

Gaseificacdo de biomassa

Embora este processo tenha algumas semelhangas com a gaseificacdo de carvao, ¢
um pouco mais complexo, pois a variabilidade das propriedades fisico-quimicas da
biomassa usada na alimenta¢@o obriga a alguma flexibilidade do sistema processual. Esta

tecnologia ainda estd em desenvolvimento.
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A gaseificacdo promove a oxidacdo parcial da biomassa a altas temperaturas (da
ordem dos 800°C), na presenca de oxigénio puro ou fornecido pelo ar. Como resultado hé a
formagdo de um gas combustivel, composto principalmente por CO e H,. Pode ainda
conter, embora em menores quantidades, CO, e metano. Além do gas, sdo ainda
produzidos alguns residuos solidos de carvdo. A composicdo do gas produzido varia
consideravelmente com o tipo de biomassa usada e condi¢des do processo de gaseificacao.
Este, se a sua composigdo o justificar, pode depois passar por um processo de reformacao
por vapor para maior producao de hidrogénio. Para maximizar essa produgdo, o monoxido
de carbono ¢ convertido, através de uma reac¢do de transferéncia (shift), em hidrogénio
adicional.

Gaseificadores que utilizam ar directo produzem gases com um menor poder
energético, devido a este possuir uma frac¢do final consideravel de azoto. Este facto leva a
necessidade de maior tratamento e manipulagdo do gas. Os sistemas que recorrem a
injec¢do directa de oxigénio produzem um gas de maior qualidade com concentragdes mais
elevadas de hidrogénio e mondxido de carbono, reduzindo a percentagem de outros
contaminantes. Usando gaseificadores de leito fluidizado junto com catalisadores
adequados, ¢ possivel atingir concentragdes de hidrogénio entre 50 a 60% em volume para
determinados tipos especificos de biomassa usada na alimenta¢do do processo (Ni et al.,
2006).

A formagdo de carvao e alcatrdo durante o processo de gaseificacdo constitui um
factor adverso a producdo adicional de hidrogénio através do processo de reformacao por
vapor. Para minimizar esse facto, ¢ necessaria uma concepcao adequada do gaseificador, a
inclusdo de aditivos ou catalisadores, bem como uma optimizacdo das condigdes
operatorias, nomeadamente a temperatura e o tempo de residéncia. Outro problema reside
na formacdo de cinzas durante o processo, que pode causar deposi¢cdo, aglomeragdo e

incrustagoes.

Producdo a partir de biogas

O hidrogénio pode ser obtido a partir de biogés, através de reformagdo por vapor.

Este processo tem sido alvo de estudos nos ultimos tempos, como forma de aproveitar
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energeticamente o biogas produzido, resultante do tratamento de residuos organicos ou
ainda do deposito de residuos em aterros.

O biogas ¢ produzido por um processo bioquimico (digestdo anaerdbia), no qual
varios tipos de bactérias decompdem a biomassa na auséncia de oxigénio. O processo
envolve um ecossistema complexo, com a interven¢do de uma comunidade microbiana
heterogénea, decorrendo em quatro etapas fundamentais — a hidrolise, a acidogénese, a
acetogénese e a metanogénese. O tempo de residéncia no digestor anaerobio varia com o
tipo e a quantidade de material introduzido na alimentacao e também com a temperatura.

A matéria-prima utilizada na digestdo anaerébia pode ser bastante variada,
incluindo residuos organicos, tanto industriais como resultantes da actividade agricola,
residuos solidos municipais, residuos de exploragdes pecuarias, entre outros.

O biogas obtido no final da decomposi¢do anaerdbia ¢ constituido principalmente
por metano (podendo chegar aos 65%) (Peppley, 2006) e dioxido de carbono, contendo
ainda quantidades mais reduzidas de outros compostos. Este pode ser usado directamente
como gas combustivel para produzir energia, por meio de um processo tradicional, ou pode
igualmente ser aproveitado como fonte de produgdo de hidrogénio, recorrendo a um
processo de reformagdo por vapor. O hidrogénio produzido pode ser usado na alimentacao
de células de combustivel para produgdo de energia.

Os aterros largamente implementados na sociedade actual constituem uma fonte de
producao de biogas. Na maioria dos aterros, os residuos depositados tém um contetido
relativamente elevado de matéria organica. Logo apds a deposicdo dos residuos, ocorre
alguma decomposicdo aerdbia dos compostos organicos com consumo de oxigénio. Uma
vez esgotado o oxigénio, estdo reunidas as condigdes para se processar a decomposicao
anaerdbia, na qual ¢ produzido o biogas, com ja foi referido.

A composicao do biogas (landfill gas) obtido depende das condigdes individuais de
cada aterro, e ¢ tipicamente cerca de 50% de metano. A frac¢do restante ¢ composta
maioritariamente por dioxido de carbono (que pode chegar aos 45%), por azoto
(aproximadamente 5%), e ainda por quantidades menores de oxigénio e outros gases
contaminantes, designados por NMOC (non-methane organic compounds) (Agni-Inc

Advanced Energy Technology, 2007).
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Apods a sua extraccdo, por vezes, o gas proveniente de aterro contém alguns
contaminantes que necessitam de ser removidos, antes de se recorrer a um processo de
reformagdo por vapor para produgdo de hidrogénio.

Este processo estd dependente dos avangos tecnologicos associados a reformagao

por vapor.

Producdo bioldgica

O hidrogénio ¢ um sub-produto natural e transitorio de varias reacgdes bioquimicas
microbianas, principalmente, em processos de fermentacdo anaerdbia. Adicionalmente,
alguns microrganismos podem sintetizar enzimas que produzem hidrogénio a partir da
agua na presenca de energia solar. As algas verdes e as cianobactérias sao exemplos destes
microrganismos que sintetizam hidrogenases e, assim, tém a capacidade de produzir
hidrogénio. Esta tecnologia fotobioldgica ¢ promissora, mas necessita de melhoramentos.

O metabolismo destes organismos leva a produg¢do de oxigénio e as enzimas
produtoras de hidrogénio sdo sensiveis ao oxigénio sendo um factor limitante a produgao
de hidrogénio. A procura de organismos naturalmente mais tolerantes ao oxigénio e a
criacdo de organismos geneticamente modificados, com a capacidade de manter a
producdo de hidrogénio na presenga de oxigénio, sdo estudos actualmente em curso. Outra
das estratégias em desenvolvimento € a criagdo de um novo sistema, em algas, em que a
privacao de sulfato permite a existéncia de um ciclo que oscila entre uma fase de

crescimento fotossintética e outra fase de producao de hidrogénio.

Electrolise

A electrolise € um processo que separa os elementos quimicos de um composto por
meio da aplicagdo de uma corrente eléctrica — no caso da electrdlise da dgua, oxigénio e
hidrogénio. A producdo de hidrogénio através deste processo ¢ diminuta, uma vez que €
necessario fornecer uma grande quantidade de energia, tornando o processo muito
dispendioso.

Para a producdo de hidrogénio por electrolise ser economicamente viavel, ¢é

necessaria uma fonte de electricidade renovavel barata. De entre as varias tecnologias com
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recurso a fontes renovaveis, a energia edlica afigura-se como a menos dispendiosa e,
assim, deverd ser esta que mais facilmente se adaptard ao processo, canalizando-se a
energia gerada pela rotacdo da turbina eolica para a electrdlise.

Uma solugdo para melhorar a electrolise ¢ utilizar sistemas de electrolise de
membrana de troca de protdo, PEM (proton exchange membrane), que consistem numa
membrana intercalada entre dois eléctrodos em placa revestidos com catalisador. No
eléctrodo carregado positivamente (dnodo), a 4gua ¢ desdobrada em protdes (H"), electrdes
(e) e oxigénio. O oxigénio ¢ recolhido ou libertado, e os electrdes movem-se através de
um circuito externo sob a influéncia de um campo eléctrico aplicado. Os protdes movem-se
através da membrana e combinam-se com os electrdes no eléctrodo carregado
negativamente (catodo) para formar H, (National Renewable Energy Laboratory, 2008).

Como forma de utilizar a energia solar em vez da energia edlica, pode-se utilizar
um sistema de producdo de hidrogénio que integra material fotovoltaico com um sistema
de electrolise para produzir hidrogénio directamente a partir da 4gua, usando apenas a luz
do sol. Este sistema oferece muitos beneficios em relagdo aos processos de em que as
células fotovoltaicas e o sistema de electrélise sdo componentes separados do sistema.
Combinando os dois componentes num dispositivo Unico, pode-se aumentar a eficiéncia do
processo, reduzindo o custo do hidrogénio produzido.

O sistema bésico integrado consiste em dois eléctrodos — um eléctrodo
semicondutor e um eléctrodo metalico de platina — imersos num electrdlito aquoso. Mas,
em vez de usar electricidade a partir de uma fonte externa como a energia edlica, o
semicondutor absorve energia luminosa e gera a corrente eléctrica que conduz a reac¢io de
electrélise, separando agua em hidrogénio a superficie do semicondutor e oxigénio a
superficie do eléctrodo metalico.

Embora simples no conceito, o desafio estd em encontrar um material semicondutor
que possa conduzir este processo num Unico passo. Para ser vidvel, o sistema de
aproveitamento de luz deve possuir a energia correcta para conduzir a electrdlise e o
sistema deve ser estavel num ambiente aquoso (National Renewable Energy Laboratory,
2008).

Estas tecnologias carecem ainda de varios progressos, sendo desta forma necessario
continuar os estudos neste dominio, de forma a garantir processos de produgdo

competitivos.
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1.2.2- Armazenamento de hidrogénio

Ao contrario da electricidade final, o hidrogénio ¢ relativamente mais facil de
armazenar, embora ainda ndo esteja em condi¢des de suplantar os actuais combustiveis
liquidos neste aspecto.

As duas principais tecnologias de armazenamento de hidrogénio usualmente
aplicadas sdo o armazenamento a alta pressdo e temperatura ambiente ou o armazenamento
do liquido a cerca de -253°C e pressao baixa. No entanto estes métodos comportam
algumas limitagdes.

O hidrogénio pode ser comprimido em tanques de alta pressdo capazes de suportar
a pressao interna do gas comprimido. Nestes sistemas, o espago que o gas comprimido
ocupa ¢ normalmente grande tendo uma densidade de energia (energia por unidade de
volume) baixa. Além disso, a energia dispendida na compressdo constituem as principais
dificuldades associadas a esta tecnologia.

De forma a melhorar significativamente a viabilidade, desta tecnologia, torna-se
necessario desenvolver novos processos que permitam reduzir o custo de producdo do
tanque de alta pressao e garantir que estes suportem maior pressdo do gas armazenado.

Nos sistemas de armazenamento de hidrogénio liquido a baixa pressdo, ¢ necessario
garantir uma temperatura bastante baixa no interior do tanque, cerca de -253°C, sendo
necessario gastar energia para proceder a liquefac¢do do hidrogénio. Este ¢ um factor que
torna este sistema menos eficiente em termos energéticos apesar de termos maior
densidade energética.

Torna-se entdo necessario garantir um eficaz isolamento do tanque de modo a evitar
o aumento da temperatura que provocaria a passagem do hidrogénio ao estado gasoso e
consequente evaporagdo. Os materiais utilizados no fabrico destes tanques tém de ser
compativeis com as baixas temperaturas praticadas, o que encarece o processo.

Actualmente, os estudos nesta area estdo focados em sistemas quimicos de
armazenamento de hidrogénio que utilizam materiais que retém o hidrogénio e que o
podem libertar através do fornecimento de calor ou por reac¢do quimica. Estas novas
tecnologias, ainda em fase de desenvolvimento, podem constituir a alternativa aos

tradicionais sistemas de armazenamento de hidrogénio gasoso comprimido ou liquido.

11
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Entre estas tecnologias, estdo os designados tanques de hidretos metalicos (metal
hydride) que sdo combinagdes especificas de ligas metélicas que tém a capacidade de reter
o hidrogénio e de o libertar com um grau de pureza elevado, tanto a temperatura ambiente
como através do fornecimento de calor. Este método faz uso da propriedade do hidrogénio
se combinar reversivelmente com metais ou ligas metdlicas formando hidretos. Tem a
vantagem de operar a baixa pressdo, no entanto a capacidade de armazenamento de
hidrogénio ¢ reduzida em fungdo do peso total do tanque. O tempo de vida destes tanques
depende da pureza do hidrogénio armazenado, uma vez que também absorvem qualquer
impureza introduzida no tanque pelo hidrogénio, que reduzira a capacidade de absorc¢ao de
hidrogénio.

O armazenamento de hidrogénio em materiais constituidos por estruturas
nanométricas de carbono, designados por nanotubos de carbono, ¢ uma das tecnologias
mais promissoras neste campo, pois permite uma maior capacidade de armazenamento. Os
nanotubos podem ser constituidos por uma camada cilindrica (nanotubos de parede unica),
ou constituidos por varios cilindros concéntricos (nanotubos de parede multipla).

Neste tipo de estruturas cilindricas a escala nanométrica, o processo que rege o
armazenamento de hidrogénio ¢é a adsorcdo gas-solido, que ¢é favorecido pelas
caracteristicas existentes nestas estruturas, como sendo uma boa relagdo entre a superficie
activa e o volume total bem como um percurso difusivo curto. Para optimizar a capacidade
de adsor¢do de hidrogénio, € necessario compreender todo o mecanismo de ligacao do
hidrogénio a superficie de carbono. A energia de ligacdo deve possibilitar uma forte mas
também reversivel fixacdo do hidrogénio, e a quantidade de pontos de ligacdo deve ser
suficiente para fixar uma frac¢ao aceitavel de hidrogénio.

Segundo o National Renewable Energy Laboratory, a presenga de espécies
cataliticas introduzidas na estrutura do nanotubo permitem moldar as suas propriedades e
desempenho, conseguindo aumentar a capacidade de armazenamento. As forgas atractivas
que os atomos de carbono exercem sobrepdem-se devido a configuragdo curva da estrutura
permitindo que um maior nimero de atomos de carbono interaja com o hidrogénio. Como
resultado, baixa a energia de activacdo necessdria para a adicdo de hidrogénio. O
catalisador que se encontra em contacto com as paredes do nanotubo, dissocia as moléculas

do hidrogénio em atomos de hidrogénio, que se difunde depois para o nanotubo onde se
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liga reversivelmente aos atomos de carbono, ficando armazenado (National Renewable
Energy Laboratory, 2008).

Apesar de promissoras, estas tecnologias encontram-se ainda em fase de
investigacdo, carecendo de novos desenvolvimento para se tornarem viaveis nas condi¢des
de utiliza¢do, nomeadamente quando se associa o hidrogénio como vector energético no

sector dos transportes.

1.2.3- Aplicagoes (células de combustivel)

A principal aplicagao final do hidrogénio com a finalidade de obtengao de energia ¢
na alimentacdo de células de combustivel. Esta ¢ um dispositivo electroquimico que
converte energia quimica em energia eléctrica, funcionando sem combustdo interna.

Tipicamente estes dispositivos combinam o hidrogénio (combustivel) com o
oxigénio (oxidante) do ar para produzir electricidade, calor e agua, ocorrendo um processo
inverso da electrdlise da agua, o que torna esta tecnologia bastante atractiva em termos de
emissdes de produtos poluentes. Também em termos de eficiéncia global, as células de
combustivel sdo superiores as solugdes tradicionais, como o caso dos motores de
combustdo interna

As células de combustivel do tipo PEMFC (proton exchange membrane fuel cell)
sdo as que tém apresentado mais progressos € aplicacdes nos ultimos tempos. A sua
eficiéncia elevada, temperatura de operagao baixa e o facto de as emissoes se reduzirem a
agua, sao factores atractivos a sua larga utilizagao.

Neste tipo de célula de combustivel o hidrogénio ¢ fornecido ao eléctrodo negativo,
onde ocorre a libertacdo dos electrdes dos atomos de hidrogénio, que se transformam em
protdes (ides H"), na presenca do catalisador de platina. Os electrdes libertados sdo usados
para formar uma corrente eléctrica. Os protdes sdo conduzidos do eléctrodo negativo
(anodo) para o eléctrodo positivo (catodo) através de uma membrana de permuta de
protdes que constitui o electrélito da célula. Ai, combinam-se com o oxigénio formando

agua. As reacgdes que se ocorrem numa PEMFC sao:
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Anodo: H, (g) — 2H" (aq) + 2¢° (1.3)
Catodo: % O (g) + 2H" (aq) + 2¢” — H,0 (1) (1.4)
Global: H; (g) + 2 O, — H,0 (1) (1.5)

O esquema de funcionamento de uma célula de combustivel do tipo PEMFC

encontra-se esquematizado na Figura 1.1.

Figura 1.1- Esquema do funcionamento de uma PEMFC (Carvalho, 2006).

Os varios parametros que afectam a performance da PEMFC sdo a temperatura de
operacao, pressao, caudal dos reagentes e os niveis de humidade dos gases reagentes.

A gestdo da agua na célula de combustivel ¢ um dos factores fulcrais no projecto e
operacdo das PEMFC, uma vez que, se a agua gerada durante o decurso operacional da
célula de combustivel, ndo for removida do catodo a uma taxa suficiente pode causar um
efeito de inundacao. Este fendémeno resulta numa reducao de eficiéncia no transporte de
10es. A insuficiéncia de liquido leva a desidratagdo da membrana que provoca a auséncia
de liquido de “ligacdo” entre os eléctrodos e a membrana, reduzindo a durabilidade do
sistema.

A reacg¢do numa unica unidade de célula de combustivel produz apenas cerca de 0,7
volts, pelo que sdo conectadas varias unidades em série para conseguir atingir um nivel
funcional no output da célula de combustivel como um todo (Carvalho, 2006).

Os diferentes tipos de células de combustivel sdo os seguintes:

- PEMFC (Proton Exchange Membrane Fuel Cell);

- AFC (Alkalyne Fuel Cell),

14
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- PAFC (Phosphoric Acid Fuel Cell);

- MCFC (Molten Carbonate Fuel Cell),

- SOFC (Solid Oxide Fuel Cell);

As principais caracteristicas para cada um dos diversos tipos de células de

combustivel encontram-se sintetizadas na Figura 1.2.

AFC PEMFC PAFC MCFC S50FC

Eficiéncia . . ) i
Eléctrica E 50% - 55% E 50% - 55% g 40% - 45% E 50% - 60% E 50% - 65% E

Temperatura de
Funcionamento

Catodo

Electrdlito

Anoda

Catalisador
Usual

Tipo de
Reformagioc

Figura 1.2- Diversos tipos de células de combustivel. (Carvalho, 2006).

As células de combustivel podem ser aplicadas para a geracdo estacionaria de
energia recorrendo a solucdes de cogeracdo baseadas na producdo combinada de energia
eléctrica e calor, possibilitando um aumento da eficiéncia energética global (eléctrica e
térmica) relativamente as solugdes ndo integradas. Para aumentar a eficiéncia a solugdo de
cogeracao baseada em células de combustivel deve ser analisada integralmente, incluindo a
etapa de reformacao.

As células de combustivel tém igualmente aplicacao nos meios de transporte para a

geracdo de energia em substituicdo do motor de combustdo interna tradicional. Para além
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disso podem ainda ser utilizadas para alimentar equipamentos electronicos em substitui¢ao

as convencionais baterias.

16



Modelagdo da reformagdo catalitica de metano em reactor de membrana

2- Reformacio por vapor

A reformagdo por vapor (steam reforming) € neste momento o método mais usual e
eficiente do ponto de vista econdmico para produzir hidrogénio a partir de
hidrocarbonetos, fazendo-os reagir com vapor a temperaturas elevadas, na presenca de um
catalisador adequado. Em termos industriais o hidrogénio ¢ produzido a partir da
reformagdo do gas natural, processo também conhecido como steam methane reforming,
devido ao metano como principal constituinte do gas natural.

A reformacgao por vapor do metano ¢ traduzida pelo seguinte sistema reaccional:

CH4 + HQO —CO+3 H2 AH29g°K =206 kJ/mol (21)
CO +H,O <« CO, + Hy AHjggx = -41 kJ/mol (2.2)
CH; +2 H,O + CO, +4 H, AHjggx = 165kJ/mol (2.3)

2.1- Processo tradicional

O processo tradicional de reformagdo ¢ usado na indastria quimica had varias
décadas e como tal constitui um tecnologia bem implementada e optimizada. Globalmente
a unidade de reformagdo por vapor inclui trés etapas, o reformador, o reactor de
transferéncia (shift reaction) e a unidade de purificacdo, normalmente constituido por um
sistema PSA (Pressure Swing Adsorption) (Figura 2.1).

A primeira etapa deste processo ¢ tipicamente realizada em longos reactores
tubulares contendo um catalisador a base de niquel. Os tubos encontram-se inseridos em
enormes fornalhas de forma a fornecer o calor necessario a reac¢ao endotérmica, equagdes
(2.1) e (2.3), que ocorre a elevadas temperaturas, da ordem dos 800-900°C, e numa gama

de pressao de 10 a 40 bar (Sjardin et al., 2006).
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Figura 2.1- Etapas do processo tradicional de reformacao (adaptado, Barelli et al, 2008)

A saida do reformador, a corrente gasosa contem hidrogénio com apenas cerca de
75% de pureza, (Barelli et al, 2008) sendo depois encaminhadas para o reactor de
transferéncia.

Esta segunda etapa consiste na conversdao adicional do monoxido de carbono em
hidrogénio, segundo a equagdo 2.2 (reaccao de transferéncia ou shift), que € favorecida por
temperaturas mais baixas. Sdo normalmente utilizados dois reactores em série, a alta e
baixa temperatura (HTS — High Temperature Shift e LTS - Low Temperature Shift).

O gas resultante do processo de transferéncia € constituido maioritariamente por H,
e CO,, incorporando ainda algumas impurezas, como metano ¢ mondxido de carbono nao
convertido. No caso do sistema de reformag¢do se destinar a alimentar pilhas de
combustivel, os niveis de monoxido de carbono, assim como compostos de enxofre, t€ém de
ser bastante baixos para nao danificar as membranas existentes na pilha. Quando a
alimentagcdo contém algumas impurezas de compostos de enxofre, estes tém de ser
retirados num pré-tratamento, antes do processo de reformagdo, simplificando muito a
purificacdo final do hidrogénio. Essa eliminacdo ¢ realizada por absorg¢do desses
compostos em contacto com 6xido de zinco (Mueller-Langer et al., 2007).

Para atingir as especificagdes de pureza necessarias a utilizagdo final, o gas passa
entdo por uma unidade de purificagdo. A tecnologia usualmente adoptada neste processo ¢

o PSA, que possibilita atingir purezas préximas dos 99%. Este processo baseia-se no facto
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de sob pressdo, os gases tenderem a ser adsorvidos em determinadas superficies sélidas.
Diferentes gases tém diferentes afinidades para diferentes superficies de materiais
adsorventes. Quando a pressdo ¢ reduzida, o gas liberta-se. A escolha dos materiais
adsorventes permite fazer uma selec¢ao de quais os tipos de gases que deixam passar ou
aqueles que adsorvem. Através da alternada pressurizacdo e despressurizacdo de
recipientes contendo materiais adsorventes, ¢ entdo possivel separar os gases da mistura
gasosa. Os materiais adsorventes mais utilizados sdo o carbono activado, gel de silica
(Si0;) ou de alumina (Al,O3) e ainda cristais de zedlitos (Carvalho, 2006).

Para além do produto de hidrogénio puro, é possivel retirar do sistema PSA uma
corrente de gas a baixa pressdo, que contém todas as impurezas presentes na alimentagao
do sistema e algum do hidrogénio usado na regeneragdo do adsorvente. Este gas tem um
elevado poder calorifico e ¢ usado como combustivel na fornalha do reformador,
fornecendo uma parte significativa das necessidades energéticas. (Agni-Inc Advanced
Energy Technology, 2007).

O processo tradicional tem algumas limitagdes, nomeadamente devido a
reversibilidade das reacgdes do processo, que assim limitam a producao de hidrogénio ao
limite do equilibrio termodinamico. A formagdo de carbono provoca a desactivagdo do
catalisador baixando a eficiéncia do reformador. Devido ao caracter endotérmico da
reaccdo de reformagdo, a operacdo tem de ser conduzida a temperaturas extremamente
elevadas, levando a necessidade de uma grande fonte de calor externa (fornalha), com
elevados consumos energéticos (Chen et al., 2007). Por fim, h4d ainda as questdes
ambientais no que concerne a emissdo de NOy e gases de efeito de estufa resultantes da

queima de combustivel na fornalha.

2.2- Processo com reactor de membrana

Como forma de melhorar o processo de reformacao, tém sido propostas algumas
solucdes tecnologicas baseadas em reactores de membrana. Neste tipo de reactores, a
membrana encontra-se no interior do tubo, de forma concéntrica, dividindo-o em duas
zonas. A alimentacdo ¢ introduzida na zona de reac¢do, onde se processa o sistema

reaccional na presenc¢a do catalisador, e que ¢ traduzido pelas trés equagdes 2.1, 2.2 ¢ 2.3
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em simultdneo. A medida que o hidrogénio ¢ produzido, vai sendo retirado da zona de
reaccdo por permeacdo através da membrana, que separa fisicamente as duas zonas. Este ¢

recolhido na zona de permeacdo onde circula o gas de arraste, em co-corrente ou contra-

corrente (Figura 2.2).

| ZonaPermeacio P —
; . i confra-corrente
Gas de arraste Hidrogenio pure

— —_—f
co-corrente

* & * 8 5 2 8 @
ses0000000s000|

; HI & S0P BO S ESEEETDS
Alimentagdo ZonaBeaccioc ® & & & & & & & @ Produtos

Figura 2.2- Funcionamento do reactor de membrana.

A continua remocao de hidrogénio da mistura reaccional permite deslocar o
equilibrio quimico no sentido da formacao de produtos, de acordo com o principio de Le
Chatelier, aumentando a conversdo de metano atingida no reactor. Assim, ¢ possivel ter
reaccdo e separacdo num Unico passo. Esta vantagem permite simplificar o processo

englobando as trés etapas do processo tradicional num tnico reactor de membrana (Figura

2.3).
Yapor
:""ﬁ---_—___ ot
.-‘J‘Ilmentaﬁh’lm @ma LJ_.‘ Tr:}::hs:t‘:é:wla PS':JI\-—O—F Ha pure
Combustivel ﬁ_r__ e —r _____-*Hz 0 C0g
[ CHy H20O

Wapor

Alimentacio Beactor

— Pré-fratamento Ho puro
L IMembrana o
—_ A
Combustivel Hs CO CO4
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Figura 2.3- Simplificag@o do processo tradicional com reactor de membrana (Adaptado, Sjardin et al., 2006)
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Estudos efectuados neste dominio, (Galluci, et al., 2006; Yu, et al., 2005; Galluci,
et al., 2004) indicam que o processo baseado em reactores de membrana permite alcangar
melhores resultados, ao mesmo tempo que se consegue uma poupanga energética. O facto
de ser possivel operar a mais baixa temperatura, para além de significar uma redugado das
necessidades energéticas na fornalha e, consequentemente, menores emissdes gasosas,
permite ainda aumentar o tempo de vida do catalisador. O processo em que o gas de arraste
circula em contra corrente, permite ainda obter melhores resultados que em corrente
paralela nas mesmas condigdes.

O desempenho da membrana ¢ um parametro crucial nesta tecnologia. O paladio
(Pd) apresenta a propriedade de conseguir dissolver grandes quantidades de hidrogénio,
sendo o material mais adequado para aplicagdes de separagdo, acumulagdo e purificagdo de
hidrogénio (Zheludkevich et al., 2008). As membranas de Pd sdo as mais utilizadas pois
apresentam boa permeabilidade e uma selectividade infinita ao hidrogénio; no entanto, a
utilizagdo de membranas de Pd puro para separacdo de hidrogénio, abaixo dos 573K,
acarreta alguns problemas devido a expansdo da estrutura causada pelo hidrogénio
dissolvido (Nam et al., 2001).

Para aumentar a permeabilidade, aumentando a tolerancia a presenga de impurezas
de H,S, e ainda reduzir o efeito de hydrogen embrittlement (fendbmeno segundo o qual
varios metais se tornam frageis, podendo quebrar, por exposicdo ao hidrogénio),
usualmente ¢ utilizada uma liga de Pd/Ag. A presenga de prata na estrutura da membrana
aumenta a sua durabilidade e a permeagdo ao hidrogénio, sem comprometer a sua
selectividade. A percentagem Optima de Ag € cerca de 23% (Bosko et al., 2007). Para além
da prata, também o cobre pode ser utilizado, embora o seja menos frequentemente.

Tipicamente, uma fina camada de liga de Pd ¢ depositada num suporte ceramico ou
metalico poroso, como forma de diminuir a espessura da liga de Pd, aumentando o fluxo de
hidrogénio, reduzindo ainda a quantidade de Pd utilizada (Nobuhiko et al., 2008). A
estrutura do suporte utilizado tem efeito sobre a permeabilidade e estabilidade da
membrana. E requerido um suporte com boa estabilidade térmica e mecanica, de forma a
permitir reduzir a espessura da membrana sem comprometer a sua estabilidade. Uma baixa
rugosidade da superficie do suporte poroso ¢ essencial para facilitar a deposicao da liga de

Pd sem quaisquer defeitos.
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Os suportes metalicos, como o ago inoxidavel, apresentam geralmente coeficientes
de expansdo térmicos ligeiramente mais proximos do coeficiente de expansdo térmico da
liga metalica de Pd que constitui a membrana que os suportes ceramicos, razao pela qual
estes ultimos suportes sao preteridos quando a temperatura de operacao ¢ bastante elevada.

A estrutura da membrana € na maioria dos casos constituida por varias camadas,
sendo que a primeira camada, colocada directamente sobre o suporte, actua como uma
barreira de difusdo. Esta barreira tem a fungdo de prevenir qualquer alteragdo na
composi¢ao da liga metalica na membrana, devido a interdifusdo atomica dos metais entre
a liga de Pd e o substrato do suporte metalico, que pode ocorrer a altas temperaturas
diminuindo o fluxo de hidrogénio através da liga (Bosko et al., 2007).

A forga directriz para a permeacdo de hidrogénio ¢ fornecida pela diferenca da
pressao parcial do hidrogénio entre os dois lados da membrana, mais precisamente a
diferenca da raiz quadrada das pressdes parciais. O mecanismo de permeacgdo do

hidrogénio através da membrana envolve os passos seguintes (Zheludkevich et al., 2008):

1- Absorgao fisica das moléculas de hidrogénio.

2- Dissociacao das moléculas em dtomos, seguida de sor¢do quimica

3- Transicao dos 4tomos de hidrogénio para a estrutura do metal.

4- Difusao do hidrogénio através do metal.

5- Transferéncia dos atomos de hidrogénio para a outra superficie da membrana.
6- Recombinagdo dos atomos nessa superficie.

7- Desorcao das moléculas de hidrogénio.
O mecanismo encontra-se ilustrado na Figura 2.4.

Assumindo a membrana como nao porosa € nao apresentando quaisquer defeitos de

construcdo, torna-se possivel obter hidrogénio puro.
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Figura 2.4- Permeacdo do hidrogénio através da membrana (adaptado de Johnson Matthey: catalysts,

precious metals and speciality chemicals company, 2008)

As membranas baseadas em Pd apresentam selectividades para o hidrogénio
extremamente elevadas, mas tém custos associados elevados e apresentam alguma
instabilidade térmica e quimica. Por outro lado, as membranas ceramicas constituem uma
alternativa, por apresentarem custos mais baixos e maior estabilidade; no entanto, tém a
desvantagem de apresentarem selectividades ao hidrogénio mais baixas permitindo a
difusdo de outros compostos nomeadamente de vapor de dgua, tornando o processo global
de operacao do reactor membrana menos eficiente.

Para tornar esta tecnologia atractiva, ¢ necessario desenvolver membranas estaveis
a altas temperaturas, usando o minimo de Pd possivel, para serem mais competitivas

economicamente.
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3- Modelo cinético

O modelo cinético para a reformagdo catalitica por vapor do metano foi estudado
por Xu e Froment (1989), usando um catalisador de niquel, (Ni/MgAl,0O4), comummente
utilizado neste processo. As reacgdes possiveis no processo de reformagao do metano sao

as seguintes:

I CH4 + H,O < CO +3 H, AHj9s= 206 kJ/mol
1o CO +H,0 « CO; + H; AHj9s= -41 kJ/mol
r3: CH; +2 H,0 < CO, +4 H; AHj9s= 165 kJ/mol
I4: CH4 + CO;, «» 2CO + 2H, AHj9s= 247 kJ/mol
Is: CH4 + 3CO; < 4CO + 2H,0 AHj9s= 330 kJ/mol
Is: CHy < C+2H, AHj9s= 75 kJ/mol
r7: 2CO & C+CO, AHjos= -173 kJ/mol
rg: CO+H; & C+H0 AHjz9=-131 kJ/mol
Io: CO; +2H; « C +2H,0 AHj95= -90 kJ/mol
rip: CHy4+2CO < 3C + 2H,0 AHj9s= -188 kJ/mol
r;;: CHy + CO; « 2C +2H,0 AHj9s= -15 kJ/mol

Da anélise termodinamica efectuada as possiveis reac¢des que podem ocorrer entre
0s compostos presentes no sistema, concluiram que o processo pode ser descrito
basicamente pelas trés reacgoes 1y, 17 € 13.

Nos mecanismos propostos consideraram que:

- O vapor (H,O) reage com a superficie do catalisador de niquel permitindo a
adsor¢ao do oxigénio e do hidrogénio gasoso.

- O metano ¢ adsorvido na superficie do catalisador, reagindo com o oxigénio
adsorvido, ou sendo dissociado para formar radicais como CH;3-X, CH,-X, CH-X e C-X.

- A concentracdo destes radicais contendo carbono ¢ muito mais baixa que a

concentracgao total dos sitios activos.
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- O oxigénio adsorvido e o carbono contendo radicais reagem para formar X-CH,0,
X-CHO ou X-CO e X-COa.

- O hidrogénio formado ¢ libertado sob a forma gasosa, ou estd em equilibrio com
H-X ou H,-X.

Em todos os esquemas reaccionais ponderaram a existéncia de um passo para as
reaccdes 1y, 1, € r3, potencialmente mais lento que os outros passos, sendo esse o passo
determinante para a velocidade de reacgao.

No seu trabalho propuseram o seguinte mecanismo, para descrever o esquema

triangular das reacgoes 1y, 1, € r3 ilustrado na Figura 3.1.

H,O0+X=0-X+H;

CH4 + X = CH4-X

CH4-X + X = CH;3-X + H-X
CH;3;-X +X =CH,-X + H-X
CH;-X + O-X =CH,0-X + X
CH,0O-X + X =CHO-X + H-X

CHO-X + X=CO-X + H-X (passo determinante)
CO-X+0-X=CO-X+X (passo determinante)
CHO-X + O-X =CO0O,-X + H-X (passo determinante)
CO-X=CO+X

CO,-X=CO, +X
2H-X=H,-X+ X
H-X=H; + X

onde X representa a superficie activa do catalisador.
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(r2)

Figura 3.1 — Esquema reaccional do processo (Xu et al., 1989).

Segundo Xu e Froment (1989), as velocidades de reaccao foram escritas para a
concentracdo das espécies adsorvidas. As expressoes foram depois desenvolvidas através
de relagdes de equilibrio de Langmuir e um balango aos sitios activos, permitindo ter as
velocidades de reaccdo em termos das pressoes parciais da fase gasosa.

As correspondentes velocidades de reac¢do obtidas para as reacc¢des sao dadas pelas
equagoes 3.1, 3.2 ¢ 3.3.

O denominador aparece devido a adsor¢do das espécies reactivas. Uma vez que foi
assumido que as trés reac¢des tém lugar nos mesmos sitios activos as trés velocidades de
reac¢ao tém o mesmo denominador.

Nas equagdes 3.1 a 3.4, p; representa a pressdo parcial do composto i (i = CO, H,,
H,0, CHy), dada pelo produto da fraccdo molar de cada composto pela pressdo total na

zona de reaccgao.
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ki _ pEIcho
2.5 |PcH4aPH20 Keq,
r, = Pz (3.1)
DEN?
k
p_z [pcoPHzo - —Pflz{zfcoz]
r, = LH2 1z (3.2)
2 DEN?
3 2 PhzPcoz
35 [pCH4pH20 - T‘h]
r, = PH2 (3.3)
DEN?
Pu20
DEN =1+ Kco Pco + Knz Puz + Kcna Pena + Kuzo P (34)
H2
As constantes cinéticas (k;) para as reacgdes j (j = 1, 2, 3) sdo dadas pela
equacao 3.5.
5
ki =kyj-exp (ﬁ) (3.5)

As constantes pré-exponenciais de velocidade de reaccdo (ko)) e as energias de

activagdo (E;) encontram-se na Tabela 3.1.

Tabela 3.1- Constantes pré-exponenciais ¢ energias de activagdo (Xu et al., 1989).

Reacgdo ko; E;
N° Valor Unidades Valor | Unidades
1 1,174x10" | [mol bar™/(kgear s)] | 240,1 | [kJ/mol]
2 5,431x10° [mol/(kgeu s bar] | 67,13 | [kJ/mol]
3 2,833x10™ | [mol bar™/(kge. s)] | 243,9 | [kJ/mol]

As constantes de adsor¢do para cada uma dos compostos i sdo calculadas pela

seguinte equacao:
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—AH;
K; = Ky; - exp< )

3.6
RT (3.6)
Na Tabela 3.2 estdo definidas as constantes pré-exponenciais de adsorcao (Ko;) e

ainda as entalpias de ador¢ao (AH;).

Tabela 3.2- Constantes pré-exponenciais de adsor¢do e entalpias de adsor¢do (Xu et al., 1989).
Koi AH;

Valor Unidades | Valor | Unidades
CcoO 8,230x10° | [bar'] |-70,65 | [kJ/mol]
H, 6,120x107 | [bar'] |-82,90 | [kJ/mol]

H,0 1,770x10° - 88,68 | [kJ/mol]

CH, 6,650x10" | [bar'] |-38,28 | [kJ/mol]

Compostos

As constantes de equilibrio das reaccdes, Keq;j, foram calculadas (ver anexo B) com

base na equacgdo de Van't Hoff,

d InkK° AH(T)
= (3.7)
dT RT?

em que os valores de AH’(T) sdo definidos pela seguinte equacdo, onde o; representa o

coeficiente estequiometrico do composto i na reac¢do em causa.

T
AH(T) = AH)og + j (Z aiCp?> dT (3.8)

298 i

Os valores das constantes de equilibrio Keq = K°[[;(p°)* em fungdo da
temperatura para cada uma das reac¢des sdo dados pelas equacdes seguintes. As constantes

Keq; e Keqs tém unidades de [bar’], enquanto Keq, é adimensional.
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Keq; = 1,138 X 10™%%exp (6,363 In(T) + 5,633 X 1071073 — 2,045 x 107°T2 + 1,497

22962,47

X 107*T + 40.928) (3.9)

Keq, = 1,038 X 10%exp (—1,179 In(T) + 1,311 x 1071°73 — 1,004 x 107°T2

4836,42
+0,00344 T +———~ 10,454) (3.10)

Kegs = 1,203 X 10™2%xp (5,184 In(T) + 6,936 x 101073 — 3,043 x 1076T2

18126,05
+0,00360 T + ——— + 30,472) (3.11)

De referir que, como estamos a considerar as pressdes em bar, as constantes Keq

sdo numericamente iguais aos valores de K°, nas condi¢des padrio.

30



Modelagdo da reformagdo catalitica de metano em reactor de membrana

4- Geometria do reactor de membrana

O reactor considerado neste estudo consiste num reactor tubular concéntrico
formado por duas zonas. A parede do tubo interno ¢ formada pela membrana de permeacgao
selectiva. A alimentacdo ¢ efectuada na zona tubular interna onde se encontra o catalisador.
Na zona tubular externa circula o gés de arraste que tem a func¢do de recolher o permeado,
isto €, o hidrogénio que ¢ produzido e que permeia através da membrana. Essa recolha
pode ser efectuada em co-corrente ou contra-corrente, tal como referido anteriormente.

Na zona externa da carcacga do reactor encontra-se a fonte de calor. Na Figura 4.1
encontra-se um esquema do reactor, onde esta indicada a nomenclatura para a temperatura
das trés zonas, assim como o0s coeficientes de transferéncia de calor na membrana e na

parede externa.

Contra-corrente

Gés de arraste Hidrogénio puro
Co-corrente

Alimentacdo
: T Zona de permeagio Produtos

w

Figura 4.1- Esquema ilustrativo da geometria do reactor.

O esquema do corte transversal do reactor de membrana ¢ ilustrado na Figura 4.2,
onde se encontra a nomenclatura utilizada para os raios dos tubos concéntrico que

delimitam as duas zonas.
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Figura 4.2- Esquema do corte transversal do reactor de membrana.

Os valores dos principais parametros geométricos encontram-se na Tabela 4.1,

assim como o volume reaccional.

Tabela 4.1- Principais pardmetros geométricos

L — Comprimento do reactor [m] 0,7

Iy — raio interno [m] 0,0127
Is — raio externo [m] 0,018
Vo — Volume reaccional [m’] 3,547x10™

De referir que no estudo efectuado neste trabalho, nomeadamente analise da

influéncia dos principais parametros operacionais, sdo efectuadas variagdes nos valores do
comprimento do reactor, no entanto, o valor dos raios interno e externo, ry € I,

respectivamente sao sempre mantidos constantes ao longo da analise efectuada.
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5- Modelo isotérmico do reactor

O modelo matematico para a andlise isotérmica do reactor baseia-se no balanco
massico a zona de reac¢do e zona de permeacdo, para descrever o comportamento do
reactor de membrana a operar em estado estacionario.

Na analise efectuada foram assumidas as seguintes consideragdes:

- Condigdes isobaricas na zona de reaccao e de permeacao;

- Modelo pseudo-homogéneo;

- Perfis radiais de temperatura e concentragdo constantes;

- Comportamento de gés ideal;

5.1- Balancos massicos

Efectuou-se o balango massico para a zona de reac¢do e para a zona de permeagao

tendo por base um volume de controlo dV=Adz, representado na Figura seguinte.

z=0 z z+dz zZ=L

Figura 5.1- Volume de controlo dV.

5.1.1- Balan¢o massico a zona de reacc¢ao

0 que se O que entra O que sai 0 que sai 0 que
acumula| = | por convecgdo| — | por convecgdo | — | por permeagdo| + | reage
em dV, emz emz+dz em dVy em dVy
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oC; »
Jt

W
dVO = AO U; Ci.le — AO Uu; Ci'rlz+dz — ]i dAlm + V_OZ aij 7"] dVO (51)
J

O balango massico a zona de reaccdo ¢ traduzido pela equagdo anterior, onde u;
representa a velocidade intersticial, C;; a concentragdo do composto i na zona de reaccao,
Ji o fluxo de permeagdo do composto i através da membrana e 1; é a velocidade de cada
reaccdo por unidade de massa de catalisador e relativamente a um dos produtos de
coeficiente estequiométrico unitario. Considera-se que existe sempre permeagdo da zona

de reac¢do para a de permeagao.

Sendo, dVy, = A, dz , temos:

Z

aCi'r . 1 1 T[DO W
6 C oW Cir|, — P o ]iA_O + V_oZaij T (5.2)

Substituindo N; , = u; C;, vem:

aC; Ni | — Ni,| Dy, W
a;,r _ z — z+dz _ J; T + V_O Zaij 7 (5.3)
Jj
aCir aNir T[DO w
r_ _ Ny mD WN 5.4
ot oz i a, w)zicn,n G4
j

Em regime estacionario temos, dC;,./dt = 0.

O balanco massico a zona de reaccdo € entdo expresso pela equagdo 5.5.

N, W 7D
”:—Z%q——l (5.5)
0

No caso da membrana metdlica constituida por uma liga de paladio-prata

considerada neste trabalho, apenas existe permeagdo de hidrogénio.

34



Modelagdo da reformagdo catalitica de metano em reactor de membrana

5.1.2- Balan¢o massico a zona de permeacao

O balango massico a zona de permeacdo em co-corrente ¢ traduzido pela seguinte

equacao:
O que se 0 que entra 0 que sai 0 que entra
acumula| = | por convecg*do] — | por convecgdo | + | por permeagdo
em dV, emz emz+dz em dVg
aC;p
ot dV? = As U; Ci,p|Z - As u; Ci’p|z+dz + ]i dAlm (56)

Sendo, dV; = A;dz € N;p, = u; C;p, vem:

aCi’p _ Ni,plz - Ni'p|z+dz+ ]'T[DO (5 7)
ot dz LA '
aCl'p aNl'p TL'DO

p_ _WNip 5.8
at 0z g 8)

Em regime estacionario temos, 9C;,/dt =0
O balango massico a zona de permeagdo em co-corrente ¢ entdo dado pela

equacao 5.9

dNi,p _ nD
dz iAS

(5.9)

No caso de o reactor operar em contra-corrente, o balango massico a zona de

permeacgao vem:

O que se O que entra 0 que sai 0 que entra
acumula| = | por convecgdo | — | por convecgdo | + | por permeagao
em dV; emz+dz em z em dV;
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oC

a—‘t"” Ve = Agw; Cip| . — Asw; Cip| + J; dALy, (5.10)
Sendo, dV; = Asdz e N;p, = u; C;,, vem:
9Cip Ni,p|z+dz - Ni,p|z D,
— = ; 5.11
ot dz +Ji A 1D

aCi,p _ aNi'p T[DO

= - 12
ot 9z TIig (G12)

Em regime estacionario, temos, 9C;,/dt =0
O balango massico para a zona de permeag¢ao na situagdo de contra-corrente ¢ entao

dado pela equagdo 5.13

(5.13)

5.1.3- Condicoes iniciais e fronteira

As condig¢des iniciais e fronteira para o modelo do reactor em estudo sdo indicadas

a seguir. De referir que L corresponde ao comprimento total do reactor.

Zona de reaccdo:

le:() =0, fluxo de CO a entrada da zona de reacgao.
N =107"Nens”™?, fluxo de H, & entrada da zona de reacgio.
N3“° = News” °, fluxo de CHy & entrada da zona de reaccdo.

N0 = mNeps? 2, fluxo de H,O a entrada da zona de reacg¢ao.

NSZZO =0, fluxo de CO; a entrada da zona de reacg¢ao.

Nézzo =0, fluxo de inertes a entrada da zona de reac¢ao

36



Modelagdo da reformagdo catalitica de metano em reactor de membrana

Zona de permeacgdo:

=0 =0 . \ 5
N7 = Ngas arraste > fluxo do gas de arraste a entrada da zona de permeagao para ambas as

situacdes (co-corrente e contra-corrente).

Co-Corrente:
Ng“” =0, fluxo de H2 a entrada da zona de permeacdo, para z = 0.
N 0, fluxo de H2 a saida da zona de permeagdo, para z = L.

Contra-Corrente:

N # 0, fluxo de H2 4 saida da zona de permeagio, para z = 0.

Ng“ = =0, fluxo de H2 4 entrada da zona de permeacio, para z = L.

O valor do fluxo de hidrogénio a entrada da zona de reaccdo ¢ considerado
diferente de zero uma vez que se o fluxo for definido como zero, as velocidades de reaccao
tendem para infinito, pois dependem de factores em que intervém a pressdo parcial de
hidrogénio em denominador, pressdo parcial essa, que ¢ nula se o fluxo for nulo. O valor

considerado foi de 10-7XNCH4ZZO para efeitos de calculo.

5.2- Desempenho de reactor (isotérmico)

As condigdes operacionais de referéncia, consideradas na analise do desempenho
do reactor, encontram-se descritas na Tabela 5.1 e constituem a base da simulacdo
efectuada ao reactor de acordo com o modelo matematico. Algumas condi¢des foram
adoptadas tendo por base a gama de valores usados em estudos efectuados em reactores de
membrana e reportados na literatura (Galluci et al., 2006; Chen et al., 2007; Yu et al.,
2005; De Falco et al., 2007). O gés de arraste foi definido como sendo vapor de agua.

As equacdes matematicas relativas ao modelo isotérmico foram resolvidas com
recurso ao software Matlab™6.5. O codigo computacional desenvolvido para a resolucio

matematica deste modelo encontra-se no anexo D.
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Tabela 5.1- Condigdes operacionais de referéncia

Espessura da membrana [m] 5%x107
Pressdo na zona de reac¢do [bar] 10
Pressdo na zona de permeagao [bar] 1,1
Massa de catalisador [Kg] 0,397
Comprimento do reactor [m] 0,7
Temperatura reaccional (isotérmica) [K] 723
Caudal molar de metano na alimentagao [mol/min] 0,04
Razao dos caudais de entrada de vapor e metano 3
Fluxo do gas de arraste [mol/(m’s)] 2,63

5.2.1- Modelos de permeac¢ao

Neste processo de reformagdo, a membrana selectiva ¢ o elemento chave do
sistema, dependendo da sua eficiéncia a vantagem desta solugdo tecnoldgica face ao
processo tradicional. Neste estudo, considerou-se a utilizagdo de uma membrana baseada
em paléddio, constituida por uma liga de Pd/Ag, cuja principal caracteristica ¢ apresentar
uma elevada permeabilidade e uma selectividade infinita ao hidrogénio (Sjardin et al.,
2006).

O fluxo de permeagao de hidrogénio através da membrana segue a lei de Sievert e

pode ser expresso pela equagdo 5.15:

_ QO (R_Tﬂ) reacg¢dao permeagdao 515
]HZ - ? e tlav Pyo — | Pu2 ( 1 )

Onde Qo ¢ o factor pré-exponencial, Ey ¢ a energia de activagdo e d representa a
espessura da membrana. O fluxo de permeacao ¢ inversamente proporcional a espessura da
membrana e depende da diferenca da raiz quadrada da pressdo parcial de hidrogénio na
zona de reac¢do e na zona de permeacdo. T,y, ¢ dado pela média aritmética da temperatura
das zonas de reacgdo e de permeagdo Ty, = (T, + T,)/2. No modelo isotérmico, estas

temperaturas tém o mesmo valor numérico.
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O fluxo de permeacdo relativo aos restantes compostos € nulo (J;=0 para i#H,), de
acordo com a membrana considerada.
Consideraram-se quatro diferentes modelos de permeacdo, retirados da literatura,

cujos parametros se encontram na Tabela 5.2.

Tabela 5.2- Parametros do modelo de permeagdo do hidrogénio.

Modelo 1 Modelo 2 | Modelo 3 Modelo 4
Parametros (Galluci etal., | (Lattneretal., | (Patel etal., (De Falco et

2006) 2004) 2004) al., 2007)
Qo [mol/(m s bar™] | 1,116x10° | 1,391x10" |[2,001x10* |2,413x10”
E, [kJ/mol] 29,16 15,70 15,70 10,30

Foram efectuadas simulagdes para cada um dos quatro modelos de permeagao do
hidrogénio através da membrana, usando as mesmas condi¢des de operacao do reactor, de
forma a efectuar uma comparagao entre os modelos.

O processo tradicional foi simulado retirando a membrana do sistema.

A conversao de metano atingida no reactor ¢ definida pela seguinte equacao:

CHy(z=0) — CHy (2=
CHy ( 2=0)

conversdo CH,(%) = (5.16)

A Figura 5.2 traduz a conversdo de metano ao longo do reactor para o caso do

reactor a operar em co-corrente.
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Figura 5.2- Conversdo de metano, para reactor em co-corrente.

Devido ao facto de existir uma remocgao continua de hidrogénio da zona reaccional
através da membrana, ¢ possivel ultrapassar o limite do “equilibrio termodinamico” para o
sistema reaccional em causa. Deste modo, a conversao atingida usando um reactor de
membrana ¢ muito superior a que se atinge num reactor tradicional, que ¢ cerca de 13%,
para as condi¢des operacionais em questdo (Figuras 5.2 e 5.3). Em co-corrente, verifica-se
que na parte inicial do reactor a conversao de metano aumenta acentuadamente, devido a
acentuada producao reaccional, ao passo que a partir de meio do comprimento do reactor, a
conversao estabiliza, correspondendo a uma predominancia da separagdo do hidrogénio da
zona reaccional por permeacdo. No caso do processo em contra-corrente (Figura 5.3), ¢
possivel obter conversdes de metano ainda mais elevadas. Um maior comprimento do
reactor ¢ favoravel nesta configuragdo, pois a conversao vai aumentando gradualmente ao

longo de todo o comprimento do reactor.
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Figura 5.3- Conversdo de metano, para reactor em contra-corrente.

A diferenga de conversdao de metano nas duas configuragdes pode ser explicada
com base na pressado parcial de hidrogénio (H,). Na Figura 5.4, encontram-se representados
os perfis da pressao parcial de hidrogénio na zona de reaccao e de permeagdo para o caso
da configuragdo em co-corrente.

A pressdo parcial de hidrogénio, na zona reac¢do, sobe abruptamente no inicio do
reactor, desde zero até¢ atingir um valor maximo, ainda antes dos 0,1 metros de
comprimento. Esta situac¢do traduz o facto de, no inicio do reactor, a taxa de producao de
hidrogénio ser superior a taxa de permeagao. Apds esta zona inicial, a taxa de permeagao
passa a ser superior a de producdo, verificando-se um decréscimo da pressdo parcial de
hidrogénio.

Na zona de permeacdo, a pressdao parcial de hidrogénio aumenta ao longo do
reactor, aproximando-se gradualmente do valor da pressao parcial da zona de reacgdo, o
que significa que a forga directriz (driving force) para a permeacdo vai diminuindo. A
permeagdo termina quando a pressdo parcial de hidrogénio na zona reac¢do e de

permeacao se igualarem.
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Figura 5.4- Pressao parcial de hidrogénio nas zonas de reac¢do e de permeag@o ao longo do reactor, em

co-corrente.

O modelo 1 ¢, aparentemente, o mais desajustado, ao passo que o0s restantes
apresentam perfis semelhantes. No caso dos modelos 2 e 3, o comprimento considerado ¢
suficiente para atingir uma recuperagao de hidrogénio dptima, enquanto no modelo 4, seria
necessario um reactor um pouco mais comprido.

Quando o reactor opera em contra-corrente, o perfil da pressdo parcial de

hidrogénio ¢ dado pela Figura 5.5.
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Figura 5.5- Pressdo parcial de hidrogénio nas zonas de reac¢do e de permeag@o ao longo do reactor, em

contra-corrente.

E notério que a forca directriz para a permeacdo de hidrogénio (diferenca entre a
pressdo parcial de hidrogénio na zona de reac¢do e de permeacgdo), ¢ praticamente
constante para esta configuragdo, ao contrario da configuragdo em co-corrente, em que esta
vai diminuindo ao longo do reactor. Torna-se entdo mais facil atingir maiores recuperacdes
de hidrogénio em contra-corrente € maior aproximagao ao equilibrio reaccional), pois a
forca directriz ¢ sempre maior que zero, sendo teoricamente, possivel recuperar todo o
hidrogénio usando um reactor com um comprimento suficientemente grande.

Analisando globalmente as Figuras 5.4 e 5.5, verifica-se que a forca directriz para a
permeacao de hidrogénio ¢ sempre positiva ou nula, significando que a permeagao se
efectua sempre no sentido da zona de reac¢do para a de permeagdo, para qualquer um dos
modelos, em ambas as configuracdes de operacdo. Se houvesse inversdo da diferenca das
pressdes parciais de hidrogénio nas duas zonas, existiria alteragao no sentido do fluxo, o

que ndo acontece.
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Da comparacdo dos quatros modelos de permeagdo, constata-se que o modelo 1
estd desajustado dos restantes. Este modelo apresenta um fluxo de permeacdo de
hidrogénio através da membrana reduzido, o que se traduz num desempenho do reactor
pouco superior ao processo tradicional (sem membrana). O modelo 4 apresenta uma taxa
de permeacdo ligeiramente inferior aos modelos 2 e 3, que estdo bastante proximos.
Considerou-se o modelo 2 como o melhor modelo, com base no qual se procedeu a uma

analise mais detalhada.

5.2.2- Analise dos parametros de operacao

A influéncia de alguns dos parametros operacionais mais importantes nos
resultados finais, foi analisada para o modelo 2 de permeagdo, em condi¢des isotérmicas.
As Figuras 5.6 e 5.7, traduzem o perfil dos caudais molares dos varios compostos

presentes no reactor, para ambos os sentidos do fluxo do gas de arraste.

x10
25 T L] L] L] L] 1
e &
—— H2reaccao
— CH4
—_— H20
co2
2F H2 permeacao ]
15F . 4
7
[=}
g B
i

0.5 \ 4

0 L L L L L L
0 0.1 0.2 03 04 05 0.6 07

comprimento reactor [m]

Figura 5.6- Perfil dos caudais molares ao longo do reactor, em co-corrente.
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Figura 5.7- Perfil dos caudais molares ao longo do reactor, em contra-corrente.

Podemos constatar que, na situagdo de co-corrente o caudal molar de hidrogénio a
saida da zona de permeacdo (z=0,7 metros) ¢ inferior ao caudal molar de hidrogénio
permeado a saida (z=0 metros) para o caso de contra-corrente. Com esta configuragdo, ¢
possivel obter um caudal maior de produto final. O caudal molar de metano no final da
zona de reac¢ao (0,7 metros) também ¢ menor em contra-corrente correspondendo a uma
maior conversao.

A influéncia da temperatura reaccional no desempenho do reactor encontra-se
ilustrada na Figura 5.8.

O aumento da temperatura promove um aumento da conversao de metano, devido
ao caracter endotérmico do sistema reaccional. Outro factor que contribui para o aumento
da conversdao de metano ¢ o facto de existir uma continua remog¢ado de hidrogénio da zona
de reac¢do, por permeacgdo através da membrana, remocao essa também favorecida com a
temperatura. Para temperaturas superiores a 880K, ndo ¢ possivel melhorar o desempenho
do reactor com o aumento da temperatura, para o sistema em co-corrente, pois a conversao

atinge valores proximos de 100%, sendo inutil o aumento da temperatura.
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Figura 5.8 — Conversao de metano em funcao da temperatura.

Analisando a situagdo do reactor a operar em contra-corrente verifica-se que a
conversao de metano ¢ superior para as mesmas condigdes operacionais, verificando-se
que a maxima conversao ¢ atingida logo a cerca de 755K.

Esta diferenca ¢ justificada pelas diferentes pressdes parciais de hidrogénio
atingidas nas zonas de reac¢do e de permeacgdo, em cada uma das configuracdes de entrada
do gas de arraste (co-corrente e contra-corrente).

Como se verifica nas Figuras 5.4 e 5.5, considerando em particular o caso do
modelo 2 e para a situagdo do reactor a operar em contra-corrente, existe uma forca
directriz para a permeacao de hidrogénio maior e uniforme ao longo do reactor, ao passo
que, em co-corrente, a forca directriz vai diminuindo ao longo do reactor, levando a um
menor desempenho.

A 1mportancia da espessura da membrana na conversao de metano para diferentes
valores do fluxo do géas de arraste ¢ traduzida pelas Figuras 5.9 e 5.10 para a circulagdo em

co-corrente e contra-corrente, respectivamente.
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Figura 5.9- Conversao de metano em funcdo da espessura da membrana, em co-corrente, para diferentes
fluxos do géas de arraste:
(N armaste=>XNcprg=1,315[mol/(m’s)] ; (N arraste=2XNcpg=2,63[mol/(m’s)] ;
(NG arraste=3*NCcp1a=3,945[mol/(m’s)] 5 (N4 armaste=4XNcpa=5,26[mol/(m’s)].

Para cada valor do fluxo de gas de arraste, a conversao de metano diminui com o
aumento da espessura da membrana. Esta situagdo ¢ devida ao facto da resisténcia a
permeacao de hidrogénio através da membrana aumentar com o aumento da sua espessura,
diminuindo assim o fluxo de permeacdo. Na geometria em contra-corrente, ha maior
influéncia da varia¢do da espessura no resultado final.

O fluxo do gas de arraste desempenha igualmente um papel importante na operagao
do reactor. Quando o fluxo aumenta, a conversdao de metano também aumenta, uma vez
que, quanto maior o fluxo, menor ¢ a fraccdo de hidrogénio na zona de permeacdo,

traduzindo-se num aumento da forga directriz de permeacao através da membrana.
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Figura 5.10- Conversdo de metano em fungdo da espessura da membrana, em contra-corrente, para diferentes
fluxos do gas de arraste:
(N°gss arraste=1XN°cps=1,315[mol/ (mzs)] 5 (N°gas_arraste=2XN°cpsa=2,63[mol/ (mzs)] 5
(N°gis._arraste=3*N°cps=3,945[mol/(m’s)]

A operagdo em contra-corrente oferece melhores resultados que a operagao em co-
corrente nas mesmas condigdes, atingindo-se conversdes de 100% para baixas espessuras
da membrana. De notar que, para as duas configuracdes, a medida que o fluxo do gas de
arraste aumenta, o seu efeito vai sendo cada vez menor, isto €, por exemplo o aumento do
fluxo de 1,315[mol/(m?s)] para o dobro é mais significativo em termos de contributo para o
aumento da conversdo que o aumento do dobro para o triplo, e assim sucessivamente.
Assim, a medida que a fracgdo de hidrogénio na zona de permeacdo diminui por aumento
do fluxo de gas de arraste, a contribuigdo desse acréscimo vai sendo cada vez menos
significativa para o aumento da forca directriz de permeagao.

E evidente que a situacdo de um alto fluxo do gas de arraste aliado a uma baixa
espessura da membrana ¢ o mais favoravel ao desempenho do reactor, estando apenas
dependente de limitagdes técnico-econdmicas para aqueles dois parametros.

A pressao na zona reaccional ¢ também um pardmetro importante na operagao do

reactor, como traduzem as Figuras 5.11 e 5.12.
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Figura 5.11- Conversdo de metano em fungdo pressdo na zona de reacgdo, para diferentes temperaturas, em

co-corrente.

Para uma dada temperatura, o aumento da pressdo na zona de reaccdo favorece a
conversao de metano para as condi¢des operacionais adoptadas. De referir que a pressdo na
zona de permeacao foi mantida constante, o que leva a que um aumento da pressao
reaccional se traduza num aumento da forca directriz para a permeacao de hidrogénio. O
aumento da temperatura contribui para o aumento da conversdo, tal como ja referido
anteriormente.

Para temperaturas elevadas, a influéncia da pressao ¢ mais significativa para baixas
pressdes, enquanto para pressdes superiores a 10 bar, o aumento da pressao tem pouca
interferéncia na conversdo. No caso de o reactor operar a temperaturas mais baixas,

proximas de 700K, a influéncia da pressdo ¢ mais uniforme.
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Figura 5.12- Conversdo de metano em func¢do pressdo na zona de reac¢do, para diferentes temperaturas, em

contra-corrente.

Na situacdo em que o gas de arraste circula no reactor em contra-corrente, ¢
possivel obter conversdes de metano superiores. Verifica-se uma tendéncia semelhante
para temperaturas elevadas (800K), sendo inttil o aumento da pressdo para valores
superiores a 4,5 bar. No caso de a pressdo ser mais elevada, o aumento da temperatura
contribui mais para o aumento da conversao do que para baixas pressdes.

A Figura 5.13 ilustra o desempenho do reactor para diferentes valores da razao dos
fluxos de entrada (m) de vapor e de metano.

A variagao no valor da razido dos fluxos foi efectuada mantendo constante o fluxo
de metano, igual a 1,315 [mol/(m’s)], o que significa que o aumento da razdo dos fluxos
representa um aumento do fluxo total de entrada.

Tal como esperado, o aumento de m traduz-se num aumento da conversdo de
metano. A medida que a razio aumenta, a sua contribui¢do para o aumento do desempenho
vai sendo cada vez menor, até¢ atingir um valor limite a partir do qual o aumento de m

deixa de ter influéncia no resultado final.
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Figura 5.13- Conversdo de metano em funcao da razdo dos fluxos de entrada de vapor de 4gua e metano, para

co € contra corrente.

Da analise isotérmica efectuada, ressalta o facto de a operacdo de reformacao
realizada num reactor com membrana ser claramente superior ao processo tradicional,
obtendo-se melhores resultados.

A existéncia da membrana possibilita a continua remocao de hidrogénio da zona
reaccional deslocando o equilibrio no sentido da formagdo dos produtos da reaccdo,
existindo um equilibrio dindmico. Com este processo, ¢ possivel operar a menor
temperatura atingindo melhores resultados, representando uma poupanca energética no
processo de reformagao.

A operacdo em contra-corrente ¢ mais eficaz, sendo possivel alcangar maior
conversao de metano. Em co-corrente, a forga directriz para a permeagao de hidrogénio vai
diminuindo ao longo do reactor, ao passo que em contra-corrente a forga directriz é sempre
constante, o que explica a vantagem desta configuragao.

Sdo varios os parametros operacionais que afectam o desempenho do processo,
como a temperatura, espessura da membrana e o comprimento do reactor, entre outros.

Estes devem ser optimizados de acordo com as necessidades do processo.
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6- Modelo nao isotérmico do reactor

O modelo matematico proposto para o reactor em estudo ¢ baseado nos balangos

energéticos as duas zonas do reactor a operar em estado estacionario.

6.1- Balancos energéticos

Os balangos energéticos ao reactor foram efectuados considerando um volume de

controlo dV=Adz, que se encontra representado na Figura 5.1.

6.1.1- Balanco energético a zona de reacc¢ao

0 que se 0 que entraem z O que saiemz + dz 0 que sai
acumula| = |devido a convecg¢do | — | devido a convecgdo | — | por permeagdo
emdV, e areacg¢do e areacg¢do emdV,

0 que érecebido
da zona de
permeagao em dV,

+

r

1\|0T,
Z (pg,i Cp; ﬁ) EdVo
l

z+dz

= Ao ) Nip() (e = B + BRE)| = g ) Ny () (i = B9 + Ak
i i

_ Z Ji dALy (h — h? + AR,) + Uy, dALy (T, — T, (6.1)
i

Uma vez que, apenas hd permeacdo de hidrogénio através da membrana, e como

AR, = 0, vem
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6TT2< c 1 )

l

1 1
_ Ezmm(z)(hi — ¢ +aR2)| -~ EZNi,r(z)(hi — P+ AR

0 2
— Juz(hygz — hifp) + U, - (T, - T,) (6.2)

Como estamos a operar em estado estaciondrio, temos

2 Ty
g f Cpu>(T) AT
T'O 2

d
0=-— [Ez Ni,r(Z)(hi - h? + Ah}g,i)

98
2
+Up — (T, - T;) (6.3)
To
d 2 Tr
—ZN- (2)(h; —h{ + AR2) +— ] j Cpua(T) dT
ir 4 i £l H2 pHZ( )
dz i To 298
2
= Up — (T, - T;) (6.4)
0
d o d o 2 Tr
D N @)y = R+ Ny M+~ [ Co (T T
dz L dz L Ty 208
2 2
2
= Un — (T, - T;) (6.5)
0
d d N;-(2) 2 Tr
D i) (s = )+ S (= K+ AR+~ iy [ o) T
: Z - Z ) 298
2
=Up — (T, - T) (6.6)
To
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Substituindo, do balango massico, o valor de dN;—;(Z) dado pela equagdo 5.5, e

substituindo também % (h; — h?) pela equacio 6.7

d(h h?) = d jTrc T) dT dty 6.7

298

e considerando que apenas existe permeagao do hidrogénio,

j i

dT, w .
T 2 N @CpiT) + 5> | iy = k)
L Jj i

2 2 Tr
— Ju2 - (huz — hip) + o Ju2 f Cpuo(T) dT
0 2

0 98

w 0
+ 702 7 Z aij Ahg

= U, z (T, - T;) (6.8)
To

Uma vez que (hyy — hY,) = f;;s Cpy,(T) dT temos

dT, w
d . Z Ni.r(Z)Cpi(Tr) + _Z Tj [Z aij ((hi - h?) + Ah})'i)
z L Vo & .
i ] l

=U,, % (T, -T;) (6.9)

Reescrevendo de outra forma, temos entdo o balango energético a zona de reac¢ao

traduzido pela equagdo
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2 w

dT, 73 Um (To = T) =70 Z7(AH;(D)) 10

iz S Noy (2)Cpi(Ty) (6.10)
ou seja

at. U (T, =T,) + 7 51(=AH,(D))

—r_T 0 (6.11)
dz 2iNir(2)Cp;(T,) '

Sendo AH;(T), (=1, 2, 3) dado pela equacdo 6.12, uma vez que estamos a

considerar os gases como ideais, isto ¢ Cp} (T) = Cp;(T).

T
AH;(T) = AH},95 + f Z a; Cp;(T) | dT (6.12)
2

98 i

Assim, os valores de AH;(T) em [kJ/mol], (ver anexo C), sdo traduzidos pelas

equagdes seguintes:

AH{(T) = 1,40 x 10711T* — 3,40 X 107873 + 1,24 x 107°T? + 0,0529T
+ 190,91 (6.13)

AH,(T) = 3,27 X 10712T* — 1,67 x 10~8T2 + 2,86 x 1075T2 — 0,0098T
— 40,21 (6.14)

AH5(T) = 1,73 X 10"11T* — 5,06 X 1078T3 + 2,99 x 1075T2 — 0,0431T
+ 150,70 (6.15)
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6.1.2- Balanco energético a zona de permeacio

Em co-corrente, o balango ¢ traduzido da seguinte forma:

0 que se O que entra 0 que sai 0 que entra
acumula| =| emzpor ] — |em z + dz por| + | por permeacao
em dV convecg¢do convecg¢do em dV;

0 que é cedido
a zona de
reac¢dao em dV

+ | daperiferia

0 que é recebidol
em dV;

aT,

dav.
at °

(s

l

= 4 ) Nip() (e = h? + BRE)| = Ag > Nip(@)(hi = b9 + Ak
i i

z+dz
+ Z Ji dALy (h — hY + AR2,) — Uy, dALy (T, —T,.)
i

+UdAL(T, —T,) (6.16)

Como apenas ha permeacao de hidrogénio através da membrana, vem:

aT, oL
Wz (p 91 plﬁ-)

L

1 1
= 55 DM@ = R+ 8], = Ny () (e = h + R,
i i

To 271,
+ Jhz o (hyy — hY) = Upy ——— (T, — T,
]HZ (rsz _ rOZ)( H?2 HZ) m (rsz _ TOZ) ( p T')
27
+ U ————I(T,—T, 6.17
(rsz _ rOZ) ( w P) ( )

Em estado estacionario, temos
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= dZN (hy = B9 + ah2) | + —2 fTrc T)dT
dz i ir(@)h i fi 2 — roz)]Hz ros Pu2(T)
271 2
mGE =) (T,-T.)+ U = —SrOZ)_ (T, —Tp) (6.18)

- ZNlp(z)(h h{ + Ahp;) — 2 rro) Tz U Cpy,(T) dT)
__y AT (p _ 21 p
=—Up G (T,—T.)+ U G (Tw—T,) (6.19)

Z Ni,p(Z) % (hl - h?) + Z <d N;Z(Z)> (hl _ h? + Ah](c)’i)

271
_m Jus < f Cp,,(T) dT)
2r 21
- U, m (T,—T,)+ U (rg%%) (Ty—T,) (6.20)
l.p(Z)

Subtituindo do balanco maéssico, o valor de dado pela equagdao 5.9, e

substituindo também % (h; — h?) pela equacio 6.21

d o d (T
— (=) = [ﬁ f D) dT] — (621)

vém
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2
dz Z sz(Z)Cp (Tp) +]H2 ( 2 r ) (hHZ hgz) - ﬁ ]HZ <f Csz(T)dT)

298
2 Ty

=~Un 7oy (T,—T,)+ U G g—srg) (Tw—=Tp) (6.22)

dT, 2 To Tp
d_ZPZ Ni,p(Z)Cpi(Tp) +]H2m fT Cp,,(T)dT
L

271y
AGED) <f o P2 dT)

27"0

27
=~Un iz =T+ U g—rrg) (Ty—T,) (6.23)

dT; 2 To Tp
d_zpz Ni,p(Z)Cpi(Tp) +]H2m L Cpy,(MdT
t T

27"0

27,
=-U, 2= ro)(Tp—Tr)+ U(rsz——r(z))(TW_Tp) (6.24)

Temos entdo o balango energético a zona de permeacdo em co-corrente dado pela

equacao 6.25

dT,

dz

21, .

@ _rrOZ) (T p) 2) [U (T -T) +]H2 T CpHZ(T)dT]

= (6.25)
ZiNi,p(Z)Cpi( T,)

Para a situagdo de contra-corrente, seguindo a mesma metodologia, o balanco a

zona de permeagao ¢ dado por:
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dr,
dz
(7,;%()2) ( w p) 2) [U (T - T ) +]H2 Tp CpHZ(T)dT]

- _ 6.26
Zi i,p(Z)Cpi( Ty) (6:26)

6.2- Desempenho do reactor (nao isotérmico) em co-corrente

A andlise do reactor a operar em condi¢gdes ndo isotérmicas foi efectuada segundo o
modelo proposto, baseado nos balangos massicos e energéticos ao reactor. Para tal utilizou-
se 0 software Matlab®6.5. O codigo computacional desenvolvido para a resolugdo
matematica do modelo encontra-se no anexo E.

Os principais parametros para o modelo energético encontram-se referidos na

Tabela 6.1:

Tabela 6.1- Principais parametros para o modelo ndo isotérmico.

Coeficiente de transferéncia de calor na membrana [J/(s m” K)] 2,4
Coeficiente de transferéncia de calor na parede externa [J/(s m” K)] 227
Temperatura exterior (fornalha) [K] 900
Temperatura inicial da zona de reaccao [K] 723
Temperatura inicial da zona de permeagao [K] 800

Para a analise do reactor a operar em co-corrente, foram consideradas temperaturas
iniciais para as zonas reac¢ao e de permeacao (z=0). No caso da temperatura existente na
fornalha foi considerada sempre constante ao longo do reactor.

Os coeficientes de transferéncia de calor foram retirados da literatura Yu et al.,
2005; Jordal et al., 2004).

Alguns dos estudos retratados, na bibliografia analisada, considera que a
temperatura no reactor de membrana ¢ constante, sendo o seu comportamento apenas
descrito pelo modelo isotérmico. No entanto, devido ao caracter fortemente endotérmico
do sistema reaccional, o0 modelo isotérmico pode levar a previsdes menos realistas do

comportamento do reactor.

60



Modelagdo da reformagdo catalitica de metano em reactor de membrana

Os resultados obtidos no modelo ndo isotérmico usados para efectuar uma
comparagdo com o modelo isotérmico foram obtidos para as mesmas condigdes
operatorias.

Na Figura 6.1 encontra-se representado o perfil de temperatura para as zonas de
reaccdo e de permeacdo. Facilmente se verifica que o perfil de temperatura na zona de

reac¢do nao € constante, ao contrario do assumido no modelo isotérmico.

] L] L] L] L] L]
900F =
850 -
= T reac¢ao
— — T permeagac
' 800 b
22
3
=
o
@ 750F 4
o
=
0}
'_
700 -
650 b
600 L L L L L L
0 0.1 02 0.3 04 0.5 0.6 0.7

comprimento reactor [m]

Figura 6.1- Perfil de temperatura para as zonas de reac¢do e de permeacgao.

Considerando o comprimento de reactor de 0,7 metros, igual ao comprimento
considerado na andlise isotérmica, pode-se constatar que a temperatura diminui
abruptamente logo no inicio, atingindo um minimo. Apos este minimo, sobe gradualmente,
ficando no entanto abaixo do valor inicial.

Para analisar o comportamento da temperatura caso o reactor seja infinitamente
longo efectuou-se um estudo considerando, um reactor dez vezes maior, como se encontra

representado na Figura 6.2.
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Figura 6.2- Perfil de temperatura para as zonas de reacgdo e de permeagdo, para um muito maior

comprimento de reactor.

Verifica-se que aumentando muito o comprimento do reactor, para 7 metros, a
temperatura na zona de reac¢ao vai aumentando gradualmente até igualar a temperatura da
zona de permeacgdo. Para um comprimento de aproximadamente 1,8 metros, a temperatura
atinge o valor inicial.

Analisando as Figuras 6.1 e 6.2, verifica-se que a temperatura atinge um minimo
logo na fase inicial do reactor o que significa que o consumo energético do sistema
reaccional € superior a energia que ¢ transferida para a zona de reac¢do, nesta regiao do
reactor. Apos este valor minimo para a temperatura, a energia transferida ¢ superior a
energia consumida na reac¢do pelo que a temperatura reaccional comega a aumentar.

A partir dos 3,5 metros de comprimento do reactor observa-se um acréscimo mais
rapido da temperatura, porque a reac¢do ja ¢ muito lenta nesta fase.

Como consequéncia da temperatura média na zona inicial do reactor, ser menor que
a temperatura de entrada, ocorre uma diminui¢do da conversdo de metano nesta fase. A
conversao de metano no modelo ndo isotérmico em funcdo do comprimento do reactor

encontra-se representada na Figura 6.3.
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Figura 6.3- Conversao de metano em fun¢do do comprimento do reactor

Os valores obtidos para a conversdo de metano sdo menores que os obtidos nos
resultados do modelo isotérmico para as mesmas condi¢des operacionais, devido & menor
temperatura média verificada na zona de reacgdo. Torna-se necessario aumentar o
comprimento do reactor para 1,8 metros para obter a mesma conversao que se obtém num
comprimento de 0,7 metros no caso isotérmico.

De referir que ndo foi possivel efectuar a simulagdo numérica do modelo nado

isotérmico em contra-corrente, sendo deixado como sugestao de trabalho futuro.
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7- Conclusao

No presente trabalho foi objecto de estudo um sistema alternativo ao processo
tradicional de reformacao catalitica de metano por vapor. Este sistema alternativo ¢
baseado num reactor de membrana, que permite englobar as trés etapas principais do
processo tradicional (reformacao, reac¢do de transferéncia e purificagdo) num Unico passo,
uma vez que a membrana permite separar o hidrogénio produzido da zona de reacgao.

Foi efectuada uma modelacdo do comportamento do reactor em condigdes
isotérmicas baseada em balancos de massa efectuados a zona de reacgdo e de permeacao.
O modelo tem em conta se o gas de arraste para recolha do hidrogénio pode circular em
co-corrente ou em contra-corrente.

Da andlise efectuada ao comportamento do reactor, conclui-se que a membrana
selectiva ¢ o elemento mais importante no sistema, dependendo do seu desempenho o
sucesso desta tecnologia. A introdu¢do da membrana, constituida por uma liga de Pd/Ag,
no sistema, permite retirar o hidrogénio com elevado grau de pureza da zona reaccional, a
medida que este vai sendo produzido. Este facto permite deslocar o equilibrio quimico no
sentido da maior formagdo de produtos, aumentando a conversdo de metano atingida no
reactor, que pode chegar a valores da ordem dos 60% na situagdo co-corrente, ou de 80%
em contra-corrente, em comparac¢ao com os 13%, no processo tradicional, de acordo com o
modelo isotérmico proposto. Assim, o modelo de permeacdo tem uma grande importancia
nos resultados finais.

Existe, na literatura, alguma dispersao no que diz respeito aos parametros do
modelo de permeagdo, que pode ser descrito com base na lei de Sievert. Foram efectuadas
simulagdes a quatro diferentes modelos de permeacdo retirados da literatura, tendo-se
verificado que ha excep¢ao do modelo 1, os restantes exibem a mesma tendéncia, apesar de
os resultados serem ligeiramente diferentes. Da analise efectuada, podemos concluir que a
configuracdo em que o gas de arraste circula em contra-corrente produz melhores
resultados, fruto de uma forca directriz para a permeagdo de hidrogénio maior e mais
uniforme ao longo do reactor. Essa forca directriz nunca ¢ negativa, significando que a

permeacao se efectua sempre da zona de reacgdo para a de permeacao.
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Partindo da modelacdo efectuada ao reactor a operar em condigdes isotérmicas,
efectuou-se uma analise da influéncia dos pardmetros operacionais mais relevantes no
desempenho de reactor, considerando o modelo 2 de permeacao através da membrana.

Como ficou patente na analise realizada, a temperatura reaccional, o comprimento
do reactor e a espessura da membrana afectam significativamente o processo. O aumento
da temperatura contribui para o aumento da conversdo de metano, até¢ ao limite em que se
atinge a conversao maxima, dado o caracter endotérmico do sistema. Situacdao analoga se
verifica com o aumento do comprimento do reactor, que aumenta a conversao. Uma menor
espessura da membrana permite um maior fluxo de hidrogénio produzido a permear para
fora da zona de reacg¢do, levando a uma maior formagao de produto.

Verifica-se ainda que o aumento do fluxo do gas de arraste, da pressdo e da razao
dos fluxos de entrada de vapor de 4gua e metano, contribuem para um melhor desempenho
do reactor traduzido numa maior conversao.

Conclui-se que a configuracdo em contra-corrente produz globalmente melhores
resultados. O ajuste destes parametros operacionais de modo a optimizar o processo devera
obviamente ser feito de acordo com as necessidades do processo e as condicionantes
técnico-econdmicas.

A operacao do reactor em situagdo ndo isotérmica também foi objecto de estudo. A
modelagdo proposta para esta situagdo tem em conta as trocas energéticas que ocorrem no
reactor.

Um aspecto relevante ¢ o facto do perfil de temperatura na zona reaccional ndo ser
constante. Esta atinge um minimo logo no inicio de reactor, e depois vai subindo
gradualmente. Este facto leva a que o modelo isotérmico pode traduzir uma previsdo um
pouco menos realista do comportamento do reactor.

O que se verifica, analisando apenas a situacao em co-corrente, ¢ que os valores da
conversao de metano, para o caso ndo isotérmico, sdo menores que os obtidos no modelo
isotérmico. Torna-se necessario, para as mesmas condigdes, aumentar o comprimento do
reactor de 0,7 metros, para 1,8 metros para atingir uma conversao igual ao caso isotérmico.

Este processo baseado em reactor de membrana afigura-se, em termos tedricos,
bastante atractivo. Uma das principais aplicagdes futuras deste processo serd a produgdo de
hidrogénio com um elevado grau de pureza, (livre de CO), para alimentar células de

combustivel, uma vez que se trata de um processo mais simples e compacto, logo mais
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facilmente adaptavel a situacdes de producdo descentralizada de energia. Além disso,
permite obter melhores resultados operando a mais baixas temperaturas, representando

uma poupanca energética e condigdes menos agressivas para o catalisador.

Trabalho Futuro

Neste trabalho foram efectuadas modelagdes ao reactor de membrana para o caso
de operagdo isotérmica, bem com para a operagdo nao isotérmica, para ambas as situagdes
de entrada do gés de arraste (co-corrente e contra-corrente).

As simulagdes efectuadas ao desempenho do reactor foram efectuadas com sucesso
no caso isotérmico, tanto em co-corrente como em contra-corrente, € no caso nao
isotérmico em co-corrente. No entanto, tal ndo aconteceu na situacdo nao isotérmica em
contra-corrente. Esta situagdo ¢ traduzida por um problema de condi¢des fronteira, mais
complexo, e nao foi possivel correr o algoritmo de forma a verificar essas as condigdes
fronteira para o caso, utilizando o método de “tiro ao alvo”, Como tal, torna-se necessario
proceder a uma resolu¢do matemdtica mais elaborada, recorrendo porventura a
discretizacao de todas as equagdes do modelo numa malha adequada, e sua resolugdo para
os fluxos e temperaturas em todos os pontos da malha.

Sendo assim, ¢ deixada como proposta de trabalho futuro, efectuar essa resolugao

matematica e realizar a correspondente simulagcdo da operagdo do reactor nessas condicdes.
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Anexos

Anexo A- célculo das capacidades calorificas em fung¢do da

temperatura

Os valores da capacidade calorifica a pressdo padrdo para cada um dos compostos
em funcao da temperatura foram recolhidos da literatura (Barin, 1995; Engineering
ToolBox, 2007). Esses valores foram sujeitos a regressao polinomial e estdo a seguir

representados graficamente em fun¢ao da temperatura.

cO2 e Cp°(CO2)
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Figura Al- Capacidade calorifica do CO, em funcdo da temperatura
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Figura A2- Capacidade calorifica do CO em fun¢ao da temperatura
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Cp° [kJ/(mol.K)]

H2 * Cp°(H2)
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Figura A3- Capacidade calorifica do H, em fung@o da temperatura
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Figura A4- Capacidade calorifica do CH4 em fungdo da temperatura
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H20 (g) ¢ Cp°(H20 g)
Polinomial (Cp° (H20 g))
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Figura AS5- Capacidade calorifica do H,O em funcdo da temperatura

As expressdes da capacidade calorifica, Cp’, em [kJ/(mol.K)], em funcdo da

temperatura para cada um dos compostos sdo traduzidas pelas seguintes equagoes:
Cp2o2(T) = 7,54 x 1071273 — 3,58 x 1078T2 + 6,09 X 10~>T + 0,0219 (A.1)
Cplo(T) = —2,18 X 1071273 + 5,76 x 1079T? + 9,18 x 10~T + 0,0284 (A.2)
CpP,(T) = —1,34 x 107373 + 2,63 x 107°T% — 1,76 x 107°T + 0,0292 (A.3)
Cplys(T) = —=5,53 x 1071173 + 1,04 X 1077T2 — 7,82 X 107°T + 0,0306  (A.4)

CPoao(T) = —3,53 X 1071273 + 1,12 x 1078T% + 9,68 X 107’T + 0,0325  (A.5)
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Anexo B- Calculo das constantes de equilibrio para as reacc¢oes

Calculo da constante de equilibrio (Keq;) para a reaccio 1:

CH,+H,0 < CO+3H,

Procedeu-se ao calculo de AH’;, em [kJ/mol], em funcdo da temperatura para a reaccdo 1,
com base nos valores de Cpoi (i=CHy4, H,0O, CO ¢ H;) em funcdo da temperatura calculados

no anexo A.
T
AHO(T) = AHYog + J (Z aﬂp?) dT (B.1)
298 \ 5

AH?(T) = 1,40 X 107 117* — 3,40 X 107873 + 1,24 x 1076T2 + 0,0529T
+ 190,91 (B.2)

Calculou-se o valor da constante de equilibrio K°}, para a temperatura de 298K, a

partir da equagao B.3:

0
Inko = — 2% (B.3)
RT

Sendo o valor de AG’, dado pela seguinte equacio, em que os valores de AG"; para
os compostos (i=CH4, H,O, CO e H,), foram retirados da literatura (Barin, 1995;
Engineering ToolBox, 2007)

AG® = ) a;AG? B.4
L

i

O valor de KOI a 298K ¢ entdo:

K{(r=208) = 1,185 x 10725 (B.5)
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A constante de equilibrio em funcdo da temperatura ¢ calculada a partir da equagao

de Van't Hoff:

d InkK®  AHO(T)

_ B.6
dT R T2 (B.6)
KO T AHY(T)
n—— = f (B.7)
KIO(T=298) 208 R T?

K =1,138 x 10™%%exp (6,363 In(T) + 5,633 x 1071973 — 2,045 x 107°T? + 1,497

22962,47

X 107*T + 40.928) (B.8)

A constante K° é adimensional:

=[]

i

A constante Keq ¢ traduzida por:
Keq = ﬂ(pi,eq)ai (B.10)
i

Pela equacio B.10 verifica-se que Keq;, tem unidades de [bar’], e relaciona-se com

K| pela seguinte relagdo:
Keq = K° ﬂ(p")“i (B.11)
i

Uma vez que o valor de p’ ¢ igual a 1 (estado padrio, pressio=1[bar] e
Temperatura=298[K]), se as pressoes forem expressas em bar, Keq ¢ numericamente igual

a K. Neste caso Keq; ¢ numericamente igual a K, e ¢ dado pela equagdo B.8.
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Calculo da constante de equilibrio (Keq;) para a reaccio 2:

CO+H, 0+ CO,+H,

Procedeu-se ao calculo de AH%, em [kJ/mol], em funcio da temperatura pela

equacdo B.1, com base nos valores de Cpoi (1i=CO, H,0, CO; ¢ H»), calculados no anexo A.

AHY(T) = 3,27 x 10712T* — 1,67 x 1078T3 + 2,86 X 10~5T2 — 0,0098T
— 40,21 (B.12)

Calculou-se o valor da constante de equilibrio K, para a temperatura de 298K, a
partir da equacdo B.3, sendo o valor de AG, dado pela equacdo B.4 em que os valores de
AG"; para os compostos (i=CO, H,0, CO, e H,), foram retirados da literatura (Barin, 1995;
Engineering ToolBox, 2007)

O valor de K02 a 298K ¢ entdo:

Kjr=208) = 1,038 x 10° (B.13)

A constante de equilibrio em fun¢ao da temperatura ¢ calculada a partir da equacao

de Van't Hoff, equacao B.6.

Ky = 1,038 x 10°exp (—1,179 In(T) + 1,311 x 1071°73 — 1,004 x 107°T?

4836,42 )

+0,00344 T + ———— 10,454 (B.14)

~ . , . . . 0
Pela equacdo B.10 verifica-se que Keq, ¢ adimensional, e relaciona-se com K", pela

~ 0, - ~
equacdo B.11. Como o valor de p~ ¢ igual a 1 bar, se as pressdes forem expressas em bar,

Keq, é numericamente igual a K% e ¢é dado pela equacio B.14.
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Calculo da constante de equilibrio (Keqs3) para a reaccio 3:

CH,+2H,0 <> CO,+4H,

Procedeu-se ao calculo de AH%, em [kJ/mol], em funcio da temperatura pela

equacdo B.1, com base nos valores de Cpoi (i=CH4, H,0, CO; ¢ H;), calculados no anexo

A.

AHY(T) = 1,73 x 107 11T* — 5,06 x 1078T3 + 2,99 x 10572 — 0,0431T
+ 150,70 (B.15)

Calculou-se o valor da constante de equilibrio K, para a temperatura de 298K, a
partir da equagdo B.3, sendo o valor de AG®, dado pela equagio B.4 em que os valores de

AGOi para os compostos (i=CH4, H,O, CO, e H,), foram retirados da literatura (Barin,
1995; Engineering ToolBox, 2007)
O valor de K% a 298K ¢ entdo:

K3r=208) = 1,203 X 1072° (B.16)

A constante de equilibrio em fun¢ao da temperatura ¢ calculada a partir da equacao

de Van't Hoff, equacao B.6.

K9 = 1,203 X 10~ 2%exp (5,184 In(T) + 6,936 X 10710T3 — 3,043 x 10~6T2

18126,05
+0,00360 T + ————+ 30,472) (B.17)

Pela equacdo B.10 verifica-se que Keqs tem unidades de [bar’], e relaciona-se com
K’ pela equagio B.11. Como o valor de p’ é igual a 1 bar, se as pressdes forem expressas

em bar, Keqs ¢ numericamente igual a K e ¢ dado pela equagio B.17.
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Anexo C- Célculo das variagdes de entalpia para as reaccoes

No anexo B, procedeu-se ao calculo das variagdes de entalpia com a temperatura,
para as trés reacgdes. No entanto a pressao reaccional considerada ¢ diferente da pressao
padrao, pelo que se o gas nao fosse ideal, seria necessario “corrigir” também os valores da
variagdo de entalpia com a pressao.

Em termos das propriedades molares,
dH =TdS + VdP (C.1)

A temperatura constante,

0H - S _
<ﬁ> = (ﬁ) +V (C.2)
T T

Pelas relagdes de Maxwell:

oH =-T ov +V C.3
oP) aT €3
T P
H2 P2 av B
f dH =f l—T <—> +Vl dP (C.4)
H1 P1 aT P
Sendo a;, o coeficiente de expansibilidade isobarica dado pela equacdo C.5
1o o
“» = y\or (€.5)
P
Vem:
H2 P2
di=| [V(1-a,T)]dP (C.6)
H1 P1
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Para P=10 [bar], supondo gis aproximadamente ideal, a, = 1/T e ndo havera
variagdo significativa de entalpia com a pressdo. Sendo assim, os valores da variacdo de
entalpia para as trés reac¢des do sistema sdo dadas numericamente pelas equacdes B1, B12
e BI15, respectivamente. Temos entdo as equacdes da variacdo de entalpia para as trés

reacgoes:

AH,(T) = 1,40 X 1071174 — 3,40 x 107873 + 1,24 x 1076T2 + 0,0529T
+ 190,91 (C.7)

AH,(T) = 3,27 x 10 12T* — 1,67 x 1078T3 + 2,86 x 1075T2 — 0,0098T
— 40,21 (C.8)

AH5(T) = 1,73 x 10711T* — 5,06 x 107873 + 2,99 x 10~°T2 — 0,0431T
+ 150,70 (C.9)
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Anexo D- Algoritmo em codigo para simulacdo do modelo
1sotérmico
Para co-corrente:

function dz2=reformacao_mod2(z2,x);
%definir o vector x das variaveis de estado
NCO=x(1);

NH2=x(2);

NCH4=x(3);

NH20=x(4);

NCO2=x(5);

Ninerte=x(6);

Nsweepgas=x(7);

NH2shell=x(8);

%definir os parametros

%definirRe T

R=8.314; %[J/(mol*K)]

T=723; %[K]

%definir os parametros cineticos
ko1=1.1736E15; %[(mol*bar”0.5)/(kgcat*s)]
ko2=5.431E5; %[mol/(kgcat*s*bar)]
ko3=2.833E14; %[(mol*bar?0.5)/(kgcat*s)]
E1=240.1E3; %[J/mol]

E2=67.13E3; %[J/mol]

E3=243.9E3; %[J/mol]
kl=kol*exp(-(E1)/(R*T));
k2=ko2*exp(-(E2)/(R*T));
k3=ko3*exp(-(E3)/(R*T));

%definir as parametros de adsorgao
KoC0O=8.230E-5; %[1/bar]

KoH2=6.120E-9; %[1/bar]

KoH20=1.770E5; %adimensional
KoCH4=6.650E-4; %[1/bar]
deltaHCO=-70.65E3; %[J/mol]
deltaHH2=-82.90E3; %[J/mol]
deltaHH20=88.68E3; %[J/mol]
deltaHCH4=-38.28E3; %[J/mol]
KCO=KoCO*exp(-(deltaHCO)/(R*T));
KH2=KoH2*exp(-(deltaHH2)/(R*T));
KH20=KoH20*exp(-(deltaHH20)/(R*T));
KCH4=KoCH4*exp(-(deltaHCH4)/(R*T));
%definir as constantes de equilibrio
Keql=1.138E-25*exp(6.363*log(T)+5.633E-10*T"3-2.045E-6*T"2+1.497E-4*T-
(22962.473/T)+40.928);%[bar"2]
Keq2=1.038E5*exp(-1.179*log(T)+1.311E-10*TA3-1.004E-6*TA2+0.00344*T+(4836.4205/T)-
10.4536);%adimensional
Keq3=1.203E-20*exp(5.184*log(T)+6.936E-10*T"3-3.043E-6*T"2+0.003596 *T-
(18126.052/T)+30.472);%[bar"2]

%definir as pressoes parciais dos compostos
%pressao total

pt=10; %[bar]
Nt=NCO+NH2+NCH4+NH20+NCO2+Ninerte;
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pCO=(NCO/Nt)*pt;

pH2=(NH2/Nt)*pt;

pCH4=(NCH4/Nt)*pt;

pH20=(NH20/Nt)*pt;

pCO2=(NCO2/Nt)*pt;

pinerte=(Ninerte/Nt)*pt;

%definir as velocidades de reacgao
DEN=1+KCO*pCO+KH2*pH2+KCH4*pCH4+KH20*(pH20/pH2);
ri=[(k1/pH272.5)*[pCH4*pH20-((pH2"3*pC0O)/Keql)]]/DENA2;
r2=[(k2/pH2)*[pCO*pH20-((pH2*pC0O2)/Keq2)]]/DENA2;
r3=[(k3/pH2"3.5)*[pCH4*pH202-((pH274*pC02)/Keq3)]]/DENA2;
%definir a pressao na carcaga e o fluxo dos componentes atraves da membrana
pH2lumen=pH2;

Ntshell=NH2shell+Nsweepgas;

ptshell=1.1; %[bar]

pH2shell=(NH2shell/Ntshell)*ptshell;

%modelo2 permeacao

%vamos designar Qo/S por QoS

Eo0=15.7E3; %[J/mol]

%Q0S5=2.782; %[mol/(m"2*s*barr0.5)]

Qo0=0.0001391; %[mol/(m*s*bar”0.5)]

S=5E-5; %[m] espessura membrana

% fluxos Ji
%JH2=QoS*exp(-Eo/(R*T))*(sqrt(pH2lumen)-sqrt(pH2shell));
JCO=0;
JH2=(Qo/S)*exp(-Eo/(R*T))*(sqrt(pH2lumen)-sqrt(pH2shell));
JCH4=0;

JH20=0;

JCO2=0;

Jinerte=0;

Jsweepgas=0;

%definir as equacoes diferenciais do modelo BALANCO MASSICO
W=0.0397; %[kgcat]

comp=0.7; %[m]

rzero=0.0127; %[m]

rs=0.018; %[m]

Dzero=2*rzero; %[m]

Azero=pi*(Dzero”2)/4; %[m"2]

Vzero=Azero*comp; %[m"3]

As=pi*((rs"2)-(rzero”2)); %[m~2]

%equacoes balango zona reacgao
dNCOdz2=(W/Vzero)*(r1-r2)-(JCO*((pi*Dzero)/Azero));
dNH2dz2=(W/Vzero)*(3*r1+r2+4*r3)-(JH2*((pi*Dzero)/Azero));
dNCH4dz2=(W/Vzero)*(-r1-r3)-(JCH4*((pi*Dzero)/Azero));
dNH20dz2=(W/Vzero)*(-r1-r2-2*r3)-(JH20*((pi*Dzero)/Azero));
dNCO2dz2=(W/Vzero)*(r2+r3)-(JCO2*((pi*Dzero)/Azero));
dNinertedz2=0;

%equacoes balango massico zona de permeacao
dNsweepgasdz2=Jsweepgas*((pi*Dzero)/As);
dNH2shelldz2=JH2*((pi*Dzero)/As);

% criar o vector dz (vector coluna das variaveis estado)
dz2=[dNCOdz2;dNH2dz2;dNCH4dz2;dNH20dz2;dNCO2dz2;dNinertedz2;dNsweepgasdz2;dNH2shelldz2];
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Para contra-corrente:

function dz2=reformacao_mod2_contra(z2,x);
%definir o vector x das variaveis de estado CONTRA-CORRENTE
NCO=x(1);

NH2=x(2);

NCH4=x(3);

NH20=x(4);

NCO2=x(5);

Ninerte=x(6);

Nsweepgas=x(7);

NH2shell=x(8);

%definir os parametros

%definirRe T

R=8.314; %[J/(mol*K)]

T=723; %[K]

%definir os parametros cineticos
ko1=1.1736E15; %[(mol*bar”0.5)/(kgcat*s)]
ko2=5.431E5; %[mol/(kgcat*s*bar)]
ko3=2.833E14; %[(mol*barr0.5)/(kgcat*s)]
E1=240.1E3; %[J/mol]

E2=67.13E3; %[J/mol]

E3=243.9E3; %[J/mol]
kl=kol*exp(-(E1)/(R*T));
k2=ko2*exp(-(E2)/(R*T));
k3=ko3*exp(-(E3)/(R*T));

%definir as parametros de adsorgao
KoC0O=8.230E-5; %[1/bar]

KoH2=6.120E-9; %[1/bar]

KoH20=1.770E5; %adimensional
KoCH4=6.650E-4; %[1/bar]
deltaHCO=-70.65E3; %[J/mol]
deltaHH2=-82.90E3; %[J/mol]
deltaHH20=88.68E3; %[J/mol]
deltaHCH4=-38.28E3; %[J/mol]
KCO=KoCO*exp(-(deltaHCO)/(R*T));
KH2=KoH2*exp(-(deltaHH2)/(R*T));
KH20=KoH20*exp(-(deltaHH20)/(R*T));
KCH4=KoCH4*exp(-(deltaHCH4)/(R*T));
%definir as constantes de equilibrio
Keql=1.138E-25*exp(6.363*log(T)+5.633E-10*T"3-2.045E-6*T"2+1.497E-4*T-
(22962.473/T)+40.928);%[bar"2]
Keq2=1.038E5*exp(-1.179*log(T)+1.311E-10*TA3-1.004E-6*TA2+0.00344*T+(4836.4205/T)-
10.4536);%adimensional
Keq3=1.203E-20*exp(5.184*log(T)+6.936E-10*T"3-3.043E-6*T"2+0.003596 *T-
(18126.052/T)+30.472);%[bar"2]

%definir as pressoes parciais dos compostos
%pressao total

pt=10; %[bar]
Nt=NCO+NH2+NCH4+NH20+NCO2+Ninerte;
pCO=(NCO/Nt)*pt;

pH2=(NH2/Nt)*pt;

pCH4=(NCH4/Nt)*pt;

pH20=(NH20/Nt)*pt;
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pCO2=(NCO2/Nt)*pt;

pinerte=(Ninerte/Nt)*pt;

%definir as velocidades de reaccao
DEN=1+KCO*pCO+KH2*pH2+KCH4*pCH4+KH20*(pH20/pH?2);
r1=[(k1/pH272.5)*[pCH4*pH20-((pH2"3*pC0O)/Keql)]]/DENA2;
r2=[(k2/pH2)*[pCO*pH20-((pH2*pCO2)/Keq2)]]/DENA2;
r3=[(k3/pH2/3.5)*[pCH4*pH20"2-((pH274*pC02)/Keq3)]]/DENA2;
%definir a pressao na carcaga e o fluxo dos componentes atraves da membrana
pH2lumen=pH2;

Ntshell=NH2shell+Nsweepgas;

ptshell=1.1; %[bar]

pH2shell=(NH2shell/Ntshell)*ptshell;

%modelo2 permeacao

%vamos designar Qo/S por QoS

Eo=15.7E3; %[J/mol]

%Q0S5=2.782; %[mol/(m~2*s*bar”0.5)]

Qo0=0.0001391; %[mol/(m*s*bar~0.5)]

S=5E-5; %[m] espessura membrana

% fluxos Ji
%JH2=QoS*exp(-Eo/(R*T))*(sqrt(pH2lumen)-sqrt(pH2shell));
JCO=0;
JH2=(Qo/S)*exp(-Eo/(R*T))*(sqrt(pH2lumen)-sqrt(pH2shell));
JCH4=0;

JH20=0;

JCO2=0;

Jinerte=0;

Jsweepgas=0;

%definir as equacoes diferenciais do modelo BALANGCO MASSICO
W=0.0397; %[kgcat]

comp=0.7; %[m]

rzero=0.0127; %[m]

rs=0.018; %[m]

Dzero=2*rzero; %[m]

Azero=pi*(Dzero”2)/4; %[m~2]

Vzero=Azero*comp; %[m~"3]

As=pi*((rs"2)-(rzero”2)); %[m~2]

%equacoes balan¢o zona reacgao
dNCOdz2=(W/Vzero)*(r1-r2)-(JCO*((pi*Dzero)/Azero));
dNH2dz2=(W/Vzero)*(3*r1+r2+4*r3)-(JH2*((pi*Dzero)/Azero));
dNCH4dz2=(W/Vzero)*(-r1-r3)-(JCH4*((pi*Dzero)/Azero));
dNH20dz2=(W/Vzero)*(-r1-r2-2*r3)-(JH20*((pi*Dzero)/Azero));
dNCO02dz2=(W/Vzero)*(r2+r3)-(JCO2*((pi*Dzero)/Azero));
dNinertedz2=0;

%equacoes balango massico zona de permeagao
dNsweepgasdz2=-Jsweepgas*((pi*Dzero)/As);
dNH2shelldz2=-JH2*((pi*Dzero)/As);

% criar o vector dz (vector coluna das variaveis estado)
dz2=[dNCOdz2;dNH2dz2;dNCH4dz2;dNH20dz2;dNC0O2dz2;dNinertedz2;dNsweepgasdz2;dNH2shelldz2];
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Anexo E- Algoritmo em codigo para simulagdo

1sotérmico

Para co-corrente:

function dz=reformacao_temperatura(z2,x);
%definir o vector x das variaveis de estado
NCO=x(1);

NH2=x(2);

NCH4=x(3);

NH20=x(4);

NCO2=x(5);

Ninerte=x(6);

Nsweepgas=x(7);

NH2shell=x(8);

Tr=x(9);

Tp=x(10);

%definir os parametros

%definirRe T

R=8.314; %[J/(mol*K)]

T=Tr; %[K]

%definir os parametros cineticos
ko1=1.1736E15; %[(mol*bar”0.5)/(kgcat*s)]
ko2=5.431E5; %[mol/(kgcat*s*bar)]
ko3=2.833E14; %[(mol*bar”0.5)/(kgcat*s)]
E1=240.1E3; %[J/mol]

E2=67.13E3; %[J/mol]

E3=243.9E3; %[J/mol]
kil=kol*exp(-(E1)/(R*T));
k2=ko2*exp(-(E2)/(R*T));
k3=ko3*exp(-(E3)/(R*T));

%definir as parametros de adsorgao
KoCO=8.230E-5; %[1/bar]

KoH2=6.120E-9; %[1/bar]
KoH20=1.770E5; %adimensional
KoCH4=6.650E-4; %[1/bar]
deltaHCO=-70.65E3; %[J/mol]
deltaHH2=-82.90E3; %[J/mol]
deltaHH20=88.68E3; %[J/mol]
deltaHCH4=-38.28E3; %[J/mol]
KCO=KoCO*exp(-(deltaHCO)/(R*T));
KH2=KoH2*exp(-(deltaHH2)/(R*T));
KH20=KoH20*exp(-(deltaHH20)/(R*T));
KCH4=KoCH4*exp(-(deltaHCH4)/(R*T));
%definir as constantes de equilibrio

Keql=1.138E-25*exp(6.363*|0g(T)+5.633E-10%¥TA3-2.045E-6*TA2+1.497E-4*T-

(22962.473/T)+40.928);%[bar’2]

do modelo nao-

Keq2=1.038E5*exp(-1.179*log(T)+1.311E-10*T*3-1.004E-6*T"2+0.00344*T+(4836.4205/T)-

10.4536);%adimensional
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Keq3=1.203E-20*exp(5.184*log(T)+6.936E-10*T*3-3.043E-6*T"2+0.003596*T-
(18126.052/T)+30.472);%[bar’2]

%definir as pressoes parciais dos compostos

%pressao total

pt=10; %[bar]

Nt=NCO+NH2+NCH4+NH20+NCO2+Ninerte;
pCO=(NCO/Nt)*pt;

pH2=(NH2/Nt)*pt;

pCH4=(NCH4/Nt)*pt;

pH20=(NH20/Nt)*pt;

pCO2=(NCO2/Nt)*pt;

pinerte=(Ninerte/Nt)*pt;

%definir as velocidades de reacgao
DEN=1+KCO*pCO+KH2*pH2+KCH4*pCH4+KH20*(pH20/pH2);
ri=[(k1/pH272.5)*[pCH4*pH20-((pH2"3*pCO)/Keql)]]/DENA2;
r2=[(k2/pH2)*[pCO*pH20-((pH2*pC0O2)/Keq2)]]/DENA2;
r3=[(k3/pH2"3.5)*[pCH4*pH202-((pH274*pC02)/Keq3)]]/DENA2;
%definir a pressao na carcaga e o fluxo dos componentes atraves da membrana
pH2lumen=pH2;

Ntshell=NH2shell+Nsweepgas;

ptshell=1.1; %[bar]

pH2shell=(NH2shell/Ntshell)*ptshell;

%modelo2 permeacao

E0=15.7E3; %[J/mol]

Qo0=0.0001391; %[mol/(m*s*bar~0.5)]

S=5E-5; %[m] espessura membrana

Tav=(Tr+Tp)/2;

% fluxos Ji

JCO=0;
JH2=(Qo/S)*exp(-Eo/(R*Tav))*(sqrt(pH2lumen)-sqrt(pH2shell));
JCH4=0;

JH20=0;

JCO2=0;

Jinerte=0;

Jsweepgas=0;

%definir as equacoes diferenciais do modelo BALANGCO MASSICO
W=0.0397; %[kgcat]

comp=0.7; %[m]

rzero=0.0127; %[m]

rs=0.018; %[m]

Dzero=2*rzero; %[m]

Azero=pi*(Dzero”2)/4; %[m"2]

Vzero=Azero*comp; %[m~"3]

As=pi*((rs"2)-(rzero”2)); %[m~2]

%equacoes balan¢o zona reacgao
dNCOdz2=(W/Vzero)*(r1-r2)-(JCO*((pi*Dzero)/Azero));
dNH2dz2=(W/Vzero)*(3*r1+r2+4*r3)-(JH2*((pi*Dzero)/Azero));
dNCH4dz2=(W/Vzero)*(-r1-r3)-(JCH4*((pi*Dzero)/Azero));
dNH20dz2=(W/Vzero)*(-r1-r2-2*r3)-(JH20*((pi*Dzero)/Azero));
dNCO02dz2=(W/Vzero)*(r2+r3)-(JCO2*((pi*Dzero)/Azero));
dNinertedz2=0;

%equacoes balango massico zona de permeagao
dNsweepgasdz2=Jsweepgas*((pi*Dzero)/As);
dNH2shelldz2=JH2*((pi*Dzero)/As);

%parametros energeticos
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Um=2.4; %[W/(m2*K)]

U=227; %[W/(m2*K)]

Tw=900; %[K]

CpCO=(-2.18E-12*TA3+5.76E-9*TA2+9.18E-7*T+2.84E-2)*10"3; %[J/(mol*K)]
CpH2=(-1.34E-13*TA3+2.63E-9*TA2-1.76E-6*T+2.92E-2)*1073; %[J/(mol*K)]
CpCH4=(-5.53E-11*TA3+1.04E-7*TA2-7.82E-6*T+3.06E-2)*1073; %[J/(mol*K)]
CpH20=(-3.53E-12*TA3+1.12E-8*TA2+9.68E-7*T+3.25E-2)*1073; %[J/(mol*K)]
CpC0O2=(7.54E-12*T"3-3.58E-8*TA2+6.09E-5*T+2.19E-2)*1073; %[J/(mol*K)]
deltaH1=(1.405E-11*Tr*4-3.4E-8*Tr”3+1.245E-6*Tr A2+0.0529*Tr+190.91)*10/3; %[J/mol]
deltaH2=(3.27E-12*Tr 4-1.67E-8*Tr*3+2.86E-5*Tr"2-0.0098*Tr-40.21)*1073; %[J/mol]
deltaH3=(1.73E-11*Tr 4-5.06E-8*TrA3+2.99E-5*Tr"2+0.0431*Tr+150.7)*1073; %[J/mol]
somr=NCO*CpCO+NH2*CpH2+NCH4*CpCH4+NH20*CpH20+NCO2*CpCO2;
CpH2p=(-1.34E-13*Tp~3+2.63E-9*TpA2-1.76E-6*Tp+2.92E-2)*1013; %[J/(mol*K)]
CpH20p=(-3.53E-12*TpA3+1.12E-8*TpA2+9.68E-7*Tp+3.25E-2)*1013; %[J/(mol*K)]
somp=NH2shell*CpH2p+Nsweepgas*CpH20p;
intcph2=(-3.35E-14*TpA4+8.76E-10*TpA3-8.8E-7*TpA2+0.0292* Tp+3.35E-14*TrA4-8.76E-10*TrA3+8.8E-
7*Trr2-0.0292*Tr)*1013;

%balango energetico zona reacgao
dTrdz2=(((2*Um)/(rzero))*(Tp-Tr)+((r1*(-deltaH1)+r2*(-deltaH2)+r3*(-deltaH3))*(W/Vzero)))/somr;
%balango energetico zona permeacao
dTpdz2=(((2*rzero)/(rs"2-rzero”2))*Um*(Tr-Tp)+((2*rs)/(rs"2-rzero”2))*U*(Tw-Tp)-JH2*((2*rzero)/(rs2-
rzero”2))*(intcph2))/somp;

% criar o vector dz (vector coluna das variaveis estado)
dz=[dNCOdz2;dNH2dz2;dNCH4dz2;dNH20dz2;dNC0O2dz2;dNinertedz2;dNsweepgasdz2;dNH2shelldz2;dTrdz
2;dTpdz2];

88



	capa.pdf
	corpo da dissertação.pdf
	Anexos.pdf

