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PREFACIO

Um estudo da modelagem da reforma catalitica a vapor de tolueno é apresentado neste trabalho. Um
modelo bidimensional pseudo-heterogéneo é desenvolvido para simular um reator de membrana de
leito fixo (FBMR) com gds de arraste adicionado em ambos os lados de co-corrente para a configuragao
de um Unico reator. O modelo desenvolvido baseia-se em equacdes de massa e de energia para a fase
sélida e a fase gasosa no reator (FBMR). Em primeiro lugar, um estudo é feito para descrever os perfis
de temperatura de fases gasosas e sélidas que atingem um estado estavel, bem como as distribui¢des
de componentes no reator LF. O modelo abrange o aspecto da produgdo de hidrogénio no reator de
membrana com a permeacdo de hidrogénio através de uma membrana baseada em Pd. A conversdo
de tolueno é significativamente aumentada pela remocao parcial de hidrogénio do lado externo como
resultado da difusdo através da membrana a base de Pd. Os resultados da simulacdo demonstraram
que a conversao de tolueno de 99,79% para 923K em FBMR. A produgdo de hidrogénio atingiu o nivel

de 2.154 no reator FBMR a temperatura operacional de 923K.
Kaio César Gomes da Silva

kcgs@poli.br

Jornandes Dias da Silva

jornandesdias@poli.br



SIMBOLOS E SIGLAS

Cc7us Concentracdo da espécie quimica do C7Hs, kg/m?3

Ch20 Concentracdo da espécie quimica do H,0, kg/m?3

Cco Concentracdo da espécie quimica do CO, kg/m?3

Cn2 Concentracdo da espécie quimica do Hz, kg/m?3

Ccha Concentracdo da espécie quimica do CHa, kg/m3

Ccoz2 Concentragdo da espécie quimica do CO3, kg/m3

Cp,c Capacidade calorifica da fase gasosa na pressdo constante, J kg K?
Cp, s Capacidade calorifica do carvio na pressdo constante, J kg-1¢*
Dc7ng Coeficiente de difusdo do C7Hg, m2s™?

D20 Coeficiente de difusdo da H,0, m2s?

Dco Coeficiente de difusdo do CO, m2s'?

Du2 Coeficiente de difusdo do Ha, m2s?

Dcna Coeficiente de difusdo do CHa, m?st

Dco2 Coeficiente de difusdo para CO2, m?s™

d: Diametro do reator catalitico LF, m

dp Diametro da particula, m

hgs Coeficiente de transferéncia de calor convectivo gés-sélido, W m2 K*
hgw Coeficiente de transferéncia convectivo gas-parede, W m2 K1
kax,g Condutividade térmica axial da fase gasosa , W m™* K

P Pressdo, atm

Qg Vazdo de géds, m3s?!

Qv Vaz3o de vapor de dgua, m3s™

Ri Taxa da reagdo quimica (1), m3/mol s

Ru Taxa da reacdo quimica (I1), m3/mol s

Ru Taxa da reacgdo quimica (Ill), m3/mol s

rczus Taxa liquida do C7Hs, m3/mol s

ru2o Taxa liquida do H,0, m3/mol s

rco Taxa liquida do CO, m3/mol s

ruz2 Taxa liquida do H?, m3/mol s

rcua Taxa liquida do CH*, m3/mol s

rcoz2 Taxa liquida do CO2, m3/mol s



Ss Area especifica gas-sélido por unidade de volume do reator catalitico LF (Ss), m™
Sw Area especifica da parede, m?

Tg,0 Temperatura inicial do gas, °C

Ts,0 Temperatura inicial do sélido, °C

Tw Temperatura inicial da parede, °C



LETRAS GREGAS

o, Coeficiente na reagdo quimica (l)

B Coeficiente na reagdo quimica (I1)

&g Fracdo de vazio da fase gasosa, (-)

pg Densidade da fase gasosa, kg m=

ps Densidade da fase sélida, kg m™3

&s Fracdo de vazio da fase sdlida, (-)

Aax,s Condutividade térmica axial da fase sélida, W m™ K!
1l Fator de efetividade da reagao, (-)

nll Fator de efetividade da reagdo, (-)

nlll Fator de efetividade da reagao (-)

AH,, | Calor de reagdo para reagdo (I) (8000C), k)] mo'?
AH,, y Calor de reacdo para reacdo (Il) (8000C), k) mol™?

AH,, n Calor de reagdo para reacdo (lll) (8000C), kJ mol™
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1 INTRODUCAO, OBJETIVOS E ORGANIZACAO

1.1 INTRODUGAO

Considerado como um dos combustiveis mais abundantes encontrados no universo, o hidrogénio é
um gas de molécula simples com densidade de 0,089 Kg m~ a temperatura ambiente. O que destaca
o hidrogénio de qualquer combustivel organico é seu poder calorifico, que chega a 122,7 MJ Kg™,
tornando-o promissor para a geracdo de energia. Por ndo existir fontes naturais de hidrogénio, o
mesmo para se tornar combustivel deve ser extraido de outras fontes que o possuam em sua
composicdo, tais como agua, petréleo, carvdo, biomassa, residuos industriais, medeira [1]. Vdrios
estudos estdo sendo realizados a partir de outros combustiveis, tais como etanol, glicerol, metanol e

dimetil éter, analisando a producdo de hidrogénio combustivel.

O hidrogénio ja é considerado como o combustivel do futuro por muitos beneficios, ambientais, sociais
e econémicos. Por ndo tem como subproduto gases do efeito estufa, mas apenas agua, possui
potencial para reduzir a dependéncia do petrdleo importado, é considerado como o combustivel que
substituird os combustiveis fésseis na geracdo de energia. Como o hidrogénio pode ser utilizado na
sintese de produtos quimicos, ou, diretamente, em motores e turbinas a combustdo, é fonte
energética para motores que utilizam células de combustivel. Isso porque o0 mesmo possui alta

velocidade de chama, boa octanagem e largo intervalo de limites de inflamabilidade.

O hidrogénio para ser produzido em grandes quantidades, atualmente, é necessario o processo de
reforma a vapor de hidrocarbonetos, sendo a biomassa uma grande fonte de Tolueno, torna esse
método inovador e promissor a producdo de grande escala. No processo de reforma a vapor forma-se
diéxido de carbono (CO), hidrogénio (Hz) e mondxido de carbono (CO). Para obter hidrogénio
combustivel com alto grau de pureza é necessario separar esse combonente dos demais produtos da

mistura.

A gaseificacdo de biomassa é uma tecnologia promissora para geracdao de energia e producao de
produtos quimicos. Um dos principais problemas para comercializacdo da gaseificacdo de biomassa é
a qualidade do gas produzido (gas pds-gaseificacdo). Dentre as impurezas presentes no gas pos-

gaseificacao, o alcatrdo representa um sério problema para o gas produzido da biomassa.

O alcatrdo resultante do gas de biomassa é uma mistura complexa de aromaticos leves incluindo

fracoes significantes dos hidrocarbonetos aromaticos policiclicos superior ao do benzeno. Nos
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gaseificadores de leito fluidizados, o alcatrdo no gés produzido varia 5g/Nm3 a 75g/Nm?3 [2]. Estes
limites estdo bem acima do mdximo permitido para turbina a gas e motores diesel [3, 4]. O teor de
alcatrdo no gas de biomassa pode ser determinado por andlise gravimétrica ou a partir de
cromatografia gasosa. Diferentes métodos tém sido desenvolvidos e usados por fabricantes de
gaseificadores e centros de pesquisas em gaseificacgdo de biomassa para a determinacdo da
qguantidade de alcatrdo e materiais particulados contidos no gas de biomassa, tornando dificil a

comparacao de resultados [5].

Diversas tecnologias foram criadas e vém sendo desenvolvidas para extrair hidrogénio combustivel.
Dentre as mais comercializadas e discutidas sdo adsorgdo por balanco de pressao, destilagao
criogénica, e separacdo por membrana. O método de separacdo de reforma a vapor de
hidrocarbonetos mais vidvel economicamente é o por membrana. A compactacao dos equipamentos
e operacao continua do sistema tornam esse método mais atrativo comercialmente. Por esses
motivos, o processo de separagdo por membrana é tido como alvo de inimeras pesquisas cientificas

nas ultimas décadas.

O hidrogénio possui aplicacbes de matéria-prima em reacgdes conhecidas como “reacdes de
hidrogenac¢ao”, e tem como finalidade gerar outros tipos de combustiveis como, por exemplo, etanol,

metanol ou etanol, a partir de rea¢des envolvendo hidrogénio e mondxido/didxido de carbono [6, 7].

O trabalho tem como objetivo o desenvolvimento de um modelo matematico para simulagcdao de
reforma a vapor do tolueno em um reator de membrana de leito fixo para geracdo de hidrogénio.
Foram desenvolvidos balancos de concentragdao molar para simulagao do consumo e producao dos
componentes. Um cddigo computacional em linguagem FORTRAN 90 foi desenvolvido para resolucdo
do sistema de equacdes diferenciais ordindrias que caracterizam o processo e para realizacdo da

simulacdo e dos estudos de sensibilidade paramétrica.

1.2 OBJETIVOS

Como objetivo geral desta dissertacdo, foi desenvolvido um modelo matematico para estudar o
comportamento dindmico dos componentes presentes na rea¢do de reforma a vapor do tolueno, para
gerar o gas hidrogénio, analisando concentracdes molares dos componentes CyHs, H.0, CO, Hz, CHs e
CO,, resultante do processo termoquimico no reator de membrana de (RM). Para tanto, os objetivos

especificos executados neste trabalho foram realizados através das seguintes etapas:

e Revisdo da literatura;
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e Modelagem dos componentes quimicos para a reagdo em um reator de membrana utilizando
equagdes de balango de massa para todos os componentes presentes no meio reacional e
implementacdo de uma solugdo numérica;

e Desenvolvimento de um cédigo computacional na linguagem de programag¢ao FORTRAN 90
para a simulagdo do processo estudado;

e Criacdo e incorporacdo de um banco de dados, disponiveis na literatura, ao modelo proposto,
de modo que fosse possivel analizar a variacdo das varidveis de processo durante as simulacdes;

e Validacdo, através dos dados da literatura, dos componentes da regido de reacdo de um reator
de membrana de leito fixo para producdo de hidrogénio a partir da reforma a vapor do tolueno;

e Estudo da sensibilidade paramétrica variando-se a espessura da membrana para andlise da
permeabilidade do hidrogénio através da membrana.

1.3. ORGANIZACAO DA DISSERTACAO

No primeiro capitulo, menciona-se uma introduc¢do sobre o assunto abordado no trabalho e também
sdo apresentados os objetivos gerais, especificos e a estrutura da dissertacdo, a divisdo de capitulos e

seus respectivos conteudos.

No segundo capitulo, descreve-se uma revisdo bibliografica acerca do assunto abordado na
dissertacao, que corresponde a producdo de hidrogénio em reator de membrana de leito fixo, seus

mecanismos e avangos até o momento.

No terceiro capitulo, desenvolve-se uma modelagem matematica destacando as equacoes de balangos
de energia para as temperaturas nas fases gasosa e sdélida, bem como as equac¢des de balanco de

massa para os componentes modelos no reator de membrana.

No quarto capitulo, sdo apresentados e analisados os principais resultados obtidos do comportamento

dinamico do reator de membrana frente as perturbacdes nos seus parametros.

No quinto capitulo, apresentam-se as principais conclusdes resultantes deste trabalho, e sdo discutidas
algumas sugestdes visando o desenvolvimento de novos estudos que proporcionem uma
compreensao cada vez mais aprofundada do comportamento dindmico do reator de membrana de

(LF) concorrente.

13



2 REVISAO DA LITERATURA

2.1. INTRODUGAO

De todos os elementos quimicos conhecidos, o hidrogénio é o mais simples: um atomo que consiste
de apenas um préton e um elétron, é o mais abundante da natureza. Corresponde a 75% de toda
massa do universo. Mesmo assim, ndo é possivel encontrd-lo em livremente. Ele é encontrado
combinado com outros elementos, como carbono, oxigénio e nitrogénio, e precisa passar por

processos de separacao para ser utilizado como combustivel [8, 9].

Atualmente, combustiveis fosseis sdo o principal recurso para producdo industrial de hidrogénio, pelo
baixo custo e facil utilizagdo, o mundo todo se adaptou a economia dos combustiveis fosseis, onde
foram criados estruturas e maquinarios projetados para funcionar quando o petréleo era abundante
[10]. Para produzir hidrogénio a partir de hidrocarbonetos é necessario um processo chamado de
reforma ou conversdo, que é a aplicacdo de energia térmica (calor) ao produto a ser separado [11].
Nos tempos atuais, o hidrogénio é mais sintetizado a partir da conversao de gds natural ou de outros

hidrocarbonetos leves [12].

A partir de fontes renovaveis, como, por exemplo, biomassa, processos de gaseificacao, pirdlise ou
processos naturais, a utilizacdo de algumas espécies de algas marinhas e bactérias, pode-se produzir

o hidrogénio. Vale lembrar, que por processo de eletrdlise também se consegue extrair hidrogénio.

Atualmente, o hidrogénio é aplicado na sintese de amoénia e outros fertilizantes nitrogenados; reacdes
de hidrogenacdo e dessulfurizacdo; hidrogenacdo de regeitos perigosos; fabricacdo de alimentos;
sintese de metanol, etanol e dimetil éter; sintese de combustiveis alternativos pelo processo de
Fischer-Tropsch; e combustivel para foguetes, para motores de combustdo interna que pode se usado
puro ou na mistura com gas natural; fornos industriais de alta temperatura (metalurgia). Hidrogénio
com alto grau de pureza vem sendo usado como combustivel para células combustivel de baixa

temperatura, como célula combustivel de eletrdlito alcalino ou de polimero [13].

O hidrogénio ndo é uma fonte de energia, mas sim um vetor de energia [14, 15, 16]. Assim como a
eletricidade, o hidrogénio deve ser retirado de um processo fisico-quimico. Ele possui uma quantidade
de energia por unidade de massa de cerca de 122 kJ g%, aproximadamente 2,75 vezes maior do que

para outros hidrocarbonetos [17]. Na sua queima gera trés vezes mais energia comparada a mesma

14



quantidade de gas natual e seis vezes mais que o carvdo [18]. E considerado como uma forma de
energia limpa por que na pratica sua combustdao ndo gera poluentes do efeito estufa (CO2, CO, SO2) e
particulados. Apenas produz agua e a producdo de Oxidos de hidrogénio pode ser controlada

dependendo do sistema ou motor que utiliza o gas hidrogénio.

2.2. PROPRIEDADES DO HIDROGENIO

Algumas propriedades quimicas do hidrogénio sdo mostradas a seguir: (i) Limite de inflamabilidade:
corresponde ao nivel de concetracdo do combustivel no ar que torna a mistura inflamavel [19]. O
hidrogénio possui intervalo considerdvel entre o limite de inflamabilidade superior (LIS), e o limite de
inflamabilidade inferior (LIl) em comparagao a outros combustiveis mostrados na Tabela 2.1. Ndo ha
produto suficiente para ocorrer a combustdo para concentragao abaixo do LI, pois quando ha excesso
de oxigénio para a queima é chamada mistura pobre. Em concentracdes acima do LIS, ocorre excesso
de produto e falta de oxigénio, que é chamada de mistura rica. Com apenas 4% de hidrogénio é
possivel produzir uma mistura inflamdvel [20], (ii) Limites de detonagdo: quando é refinado o
hidrogénio possui grande intervalo de concentragdes nos quais é possivel de ser detonado. O intervalo
do hidrogénio varia de 18,3 a 59 (% em volume) [21], porém, quando ndo esta confinada sua

detonacado se torna dificil, o que é diferente nos combustiveis fdsseis.

Tabela 2. 1: Limite de inflamabilidade dos combustiveis [22]

Combustivel Intervalo de Inflamabilidade

(%)
Hidrogénio 4-75
Metano 5.3-15
Propano 2.2-96
Metanol 6 —36.5
Gasolina 1-7.6
Diesel 0.6-5.5

(iii) Energia de ignigcdo: O hidrogénio possui baixa energia de igni¢do (0,02M)J) [23].

(iv) Temperatura de autoignigdo: Quando o gdas é confinado, hd uma temperatura na qual o mesmo

entra em combustdo de forma espontdnea. Para o hidrogénio a temperatura é relativamente alta, por
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volta dos 571, 2°C [24]. Isso permite taxas altas de compressdo na aplicacdo do mesmo em motor de

combustdo interna (MCI) [25].

(v) Velocidade da chama: 265 a 325 cm/s é a velocidade de chama do hidrogénio que é um valor
considerdvel em comparagdo com o metano ou a gasolina (37 — 45 cm/s e 37 — 43 cm/s,
respectivamente). A termodinamica dos motores a hidrogénio é muito préxima do ciclo ideal em
misturas estequiométricas. A velocidade da chama decresce de forma significativa na aplicacdo de

misturas pobres [26].

(vi) Alta difusibilidade: No hidrogénio a difusibilidade é maior que na gasolina, isso facilita a formagao
de uma mistura combustivel (ar mais uniforme). O torna mais seguro que a gasolina, pois em casos

onde hd vazamentos, o hidrogénio se dispersa rapidamente.

(vii) Ponto de fulgor: Também chamado flashpoint, é a menor temperatura na qual um combustivel
libera vapor em quantidade suficiente para formar a mistura inflamavel por uma fonte externa de
calor. Quando a fonte externa de calor é removida, a combustdo cessa. A tabela 2.2 mostra o ponto

de fulgor para os combustiveis mais utilizados.

Tabela 2. 2: Ponto de fulgor dos combustiveis [27]

COMBUSTIVEL PONTO DE FULGOR (°C)
Hidrogénio -231
Metano -188
Propano -104
Gasolina -45
Metanol 11
Etanol (70%) 17
Kerosene 36
Diesel 62
Biodiesel 130
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Tabela 2. 3: Nivel de octanagem dos combustiveis [28]

COMBUSTIVEL OCTANAGEM
Hidrogénio =130
Metano 125
Propano 105
Gasolina 87
Diesel 62
Etano 108
Octano 100

2.3. VANTAGENS E DESVANTAGENS

Especialistas defendem o hidrogénio como sendo o elemento que movera nova economia mundial.

Atualemente, o hidrogénio oferece grandes vantagens e uma vasta gama de aplicagdes. Podemos citar

as principais vantagens como sendo:

e Pode ser sintetizado de uma vasta quantidade de matérias-primas e compostos, sendo que,
cada tipo de composto tem seu método de extracdo. Ndo produz subprodutos causadores de

efeito estufa [29, 30];

e Pode ser produzido em qualquer lugar do mundo;

e Pode ser usado diretamente em motores de automaveis;

e Possui caracteristicas quimicas que favorecem a aplicacdo como combustivel que ja foram

descritas no tépico 2.2.

e Pode ser aplicado em regides geograficas com baixa temperatura, pois o combustivel

permanece em estado gasoso até a temperatura de -252,7 °C [31].

Apesar de o hidrogénio demostrar tantas vantagens economicamente rentaveis, estudos e avangos

tecnoldgicos sdo necessarios no que se refere aos meios de transporte e armazenamento para que o

hidrogénio se torne competitivo. Devido a baixa densidade esse combustivel necessita de grandes
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tanques para armazenamento. Existem as op¢des de armazena-lo em estado liquido ou como gas
comprimido, porém os custos sao altos e ha perdas por evaporagdao. Também existe a op¢ao de
armazenad-lo na forma de hidretos metdlicos, porém a desvantagem esta em deixar o sistema muito
pesado por causa da utilizagdo do metal. A produgao do hidrogénio, comparada a fontes de energias
convencionais, possui um custo muito mais elevado. Por isso esforcos vém sendo feitos por
pesquisadores e empresas do setor energético para viabilizar o processo de producdo do gas

combustivel [32].

2.4. ARMAZENAMENTO

As formas mais adequadas de armazenamento que foram desenvolvidas até o momento para
aplicacdo comercial sdo o armazenamento e transporte de hidrogénio liquido, armazenamento de
comprimido e armazenamento na forma de hidrtos metdlicos [33]. Alguns pardmetros sdo avaliados
nas tecnologias de armazenamento do hidrogénio tais como: densidade volumétrica, reversibilidade,
taxa de absorc¢do /dessorcdo; ciclo de vida e seguranga. Essas tecnologias podem ser classificadas
basicamente em dois grupos:

e Armazenamento fisico: inclui o amrmazenamento do hidrogénio liquefeito ou em forma de gas

comprimido.

e Armazenamento quimico: inclui o armazenamento na forma de hidretos metalicos, carbono
ativado, fibras de carbono, nanotubos de carbono, hidrtos organicos liquidos, substancias
inorganicas, entre outros.

2.4.1. ARMAZENAMENTO NO ESTADO GASOSO

A forma de armazenar o gas hidrogénio mais utilizada mundialmente e que tem atendido as demandas
de veiculos movidos a célula combustivel é o armazenamento na forma de gds comprimido. Essa forma
traz como vantagens a confiabilidade, o tempo indeterminado de armazenamento, a facilidade de uso
e o custo acessivel em sistemas com pressdes ndo tio baixas. E preferivel projetar sistemas com alta
pressao devido a baixa densidade do gas. Algumas restricdes de construgdo, manutengdo, seguranca

operacional e custo de producdo limitam os niveis de pressdo utilizados [34].

2.4.2. ARMAZENAMENTO NO ESTADO LIQUIDO

A tecnologia de armazenamento no estado liquido consiste em liquefazer o gds a temperaturas abaixo
de -250 9C e armazena-lo em contéineres com isolamento térmico especial. Isso faz que esse tipo de

sistema necessite de controles mais rigidos com melhor capacidade de isolamento térmico, pois
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gualquer troca de calor do sistema com o ambiente gera perdas por evaporagdo, consequentemente
diminuindo gradativamente a pressao dentro dos tanques. Essas perdas podem ser minimizadas se
sdo utilizados tanques esféricos que diminuem a drea de transferéncia por oferecer menor area para

um determinado volume [35].

Este tipo de armazenamento é considerado como 6timo em termos de densidade volumétrica, mas é
necessario grande fonte de energia para alimentar o processo de liquefacdo do gas. Além de
equipamentos sofisticados para executar o processo de liquefagdo, ainda hd aumento de 30% na
demanda por poténcia na producdo. O resultado é um sistema de armazenamento que custade 4a 5
vezes mais em comparagdao com o armazenamento por gds comprimido. Essa desvantagem sé pode
ser superada quando o sistema é projetado para atender a grandes escalas de producdo e se torna

invidvel e ndo competitivo em pequenas escalas [36, 37, 38].

2.4.2.1. SOLUGOES DE NABH4

Solu¢des de borohidreto de sédio ou tetrahidroborato de sédio podem ser usadas como meio de
armazenar o hidrogénio liquido de forma indireta, devido sua boa solubilidade em agua que tem como
principal aplicacdo nas células a combustivel [39]. A reacdo catalitica de hidrdlise caracteriza a

separacao do borahidreto do hidrogénio:
HHBH4{£)+JH2{}{£}—t-—'le{g}—l\'aBDz{ra_‘J (2.1)

A producdo segura e controlada é a principal vantagem deste tipo de armazenamento e, como
desvantagem, o produto da reacdo, NaBO;, deve ser regenerado a NaBH4, e ndo pode ser executada
a regeneracao dentro do préprio sistema. Essa limitacado torna dificil a aplicabilidade desta tecnologia

e isso implica a necessidade de novos aperfeicoamentos ao processo [40].

2.4.2.2. LIQUIDOS ORGANICOS

Hidrogénio liquido pode ser armazenado em liquidos organicos de forma indireta e ser aplicados em
células a combustivel. Um exemplo é o metilciclohexano (C7H14). Para acontecer a obtencdo do
hidrogénio através desse liquido organico trés etapas se seguem: primeiramente, o liquido é
desidrogenado e hidrogénio gasoso é obtido; o tolueno, que é o produto resultante da desidrogenacao
é transportado do tanque de armazenamento até uma central de armazemamento. Ao mesmo tempo,

o tanque é reabastecido com composto organico liquido hidrogenado; o tolueno é hidrogenado e volta
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para a estacdo de abastecimento. Abaixo temos a Equacdo 2.2 que representa a reacao para obtencao

de hidrogénio a partir do tolueno.

C7H,(0) = C7Hg(V) + 3H, (g) : T, = 300-400°C (2.2

Alguns obstaculos a se vencer para efetivar o uso desses compostos. Esses compostos organicos
possuem alta periculosidade, o que demanda cuidado em seu manuseio. O metilciclohexano é um
liqguido incolocor que reage violentamente com oxidantes potentes. Pode causar incéndios e
explosdes. Estudos relativo a seguranca e toxicidade precisam ser realizados. Também é necessario

avancar e aperfeicoar o processo de hidrogenacao do tolueno.

2.4.3. ARMAZENAMENTO NO ESTADO SOLIDO

O hidrogénio pode ser armazeno na forma de hidretos metdlicos. Sob alta pressao e temperatura
moderada, o hidrogénio molecular se dissocia na superficie do metal ou liga metalica e é absorvido.
Atomos ficam armazenados dentro do metal formando o hidreto metalico. O metal libera os 4tomos
absorvidos que esta sobre baixa pressao e alta temperatura, que na recombinagao formara o gas

hidrogénio. O processo é representado na Figura 2.1.
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Figura 2. 1- Processo de armazenamento de hidrogénio em hidreto metalico[38].

Algumas caracteristicas do material que armazena o hidrogencio devem ser observadas para que se
tenha o resultado desejado, como: alta densidade de armazenamento de hidrogénio em massa; alta
capacidade volumpétrica; absorcdo/dessorcdo com rapida cinétrica; temperatura e pressdo

controladas e proximas as condicdes ambientes; peso e custos baixos; boa seguranca [41, 42].
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As vantagens de uso desse tipo de processo para armazenar hidrogénio sdo: alta eficiéncia
volumétrica, facilidade na recuperacgao do gas, baixa taxa de perdas e altissima seguranga. Porém a
densidade gravimétrica do hidrogénio é alta por causa da razdo entre o peso do hidrogénio armazado
e o peso do hidreto metdlico sélido. Por este motivo estudos sao feitos atualmente para melhorar esse
problema no processo [43]. Na Tabela 2.4 encontramos alguns metais que sao utilizados nesse tipo de

aplicacdo, mas vale salientar que outros metais ainda estdo sob investigacao [44, 45, 46].

Tabela 2. 4: Metais/Ligas metalicas e seus respectivos hidretos [47, 48]

METAL HIDRETO
Pd PdHps
LaNis LaNisHs
21V ZrVaHs 5

FeTi FeTiH>
MgN1 MgoNiHa
TiV2 T1V2Hs

2.5. DISTRIBUICAO

Para que haja viabilidade econdmica do hidrogénio a distribuicdo do produto tem suma importancia
na cadeia produtiva. E necessario a infraestrutura muito bem planejada e corpo técnico qualificado
para atender as demandas de distribuicdo que, inicia do ponto de producdo até o consumidor final,

ou onde o hidrogenio ficard armazenado em postos de abastecimento [46].

Atualmente, trés formas de distribuicdo sdo usadas para hidrogénio: (1) caminhdes de transporte de
tanques (gas comprimido); (2) caminhdes ou navios de transporte de liquidos criogénicos; (3)
tubulacGes de gas comprimido [49]. Para distribuicdo de pequena escala o transporte em tanques de
gas comprimido atende bem a necesdidade a pequenas distancias. Porém nado possuindo capacidade
para grandes quantidades do produto aumenta o trafego nas rodovias. Para grandes volumes do
produto, a forma mais utilizada por empresas de distribuicdo é através da forma liquida, o que
possibilita o transporte internacional através de navios quando ha demanda. Mas ainda ha problemas
com o custo da liquifacdo e com as perdas por evapora¢ao, que ndo sao baixos. Quando ha demanda

por quantidade extremamente alta o transporte por tubulagdes é o mais utilizado. Porém, os custos
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aumentam na medida em que ha necessidade de chegar a maiores distancias, jd que é necessario
aumentar a infraestrutura sempre que o ponto geografico de chaga do gds for diferente. Nesse
sentido, os custos de implementacdao de novas tubulacdes devem ser justificados pela demanda.
Quando esse custo nao justifica o transporte por caminhdes é feita uma combinagdo entre esses trés

métodos que, é complementado para suprir a nova rota [49].

Como dito anteriormente, a distribuicdo é uma combinacdo entre os trés métodos durante os variados
estagios das rotas a serem percorridas. As estratégias de distribuicdao variam de acordo com as
demandas dos clientes consumidores e de suas regides geograficas. Para isso é necessario estudos
muito criteriosos por haver vdrios niveis de custos envolvidos no processo, desde infraestrutura a

demandas por profissionais habilitados.

2.6. PROCESSOS DE PRODUGAO DO HIDROGENIO

A grande vantagem do hidrogénio é que o mesmo pode ser extraido a partir de uma vasta variedade
de matérias-primas, que incluem produtos fésseis, biomassa e dgua. Também ha uma vasta variedade
de tecnologias de processo como processos quimicos, bioldgicos, eletroliticos, fotoliticos e
termoquimicos. A primieor tecnologia para produgdo de hidrogénio em larga escala é datada no final
de 1920, que foi a eletrdlise da dgua para producao de hidrogénio puro. A utilizacdo de combustiveis
fésseis na produgdo de hidrogénio teve inicio nos anos 60 e, permanece atualmente como principal

fonte de producdao em escala industrial [50].

Cada tecnologia na produgdo do hidrogénio possui beneficios, desafios e oportunidades exclusivas
para cada tipo de matéria-prima usada no processo. A Figura 2.2 ilustra as principais matérias-primas,

bem como, suas respectivas formas de processamento para extra¢cao do hidrogénio.
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Algas: Alguns métodos Gas: Gas natural ou biogas podem Petroleo ou éleo vegetal:
utilizam a fotossintese para ser submetidos a reforma a vapor ou a Hidrogénio é produzido a
producio de hidrogénio. oxidacao parcial para producdo de partir da reforma a vapor de
Oleos de origem fossil ou
renovavel.

e

Carviao: Producio de
hidrogénio pelo processo
de gaseificacao.

Madeira: Producio de
hidrogénio pelo processo de
pirolise.

/, derivados de processos com gas ou
biomassa sdo ricos em hidrogénio o
qual pode ser obtido pelo processo
de reforma.

?l Alcoois como etanol e metanol

Energia: Eletrolise da agua utilizando
recursos renovaveis como fonte de
energia.

Figura 2. 2- Principais matérias-primas e métodos de producao de hidrogénio. Adaptado de [50].

2.6.1. HIDROGENIO A PARTIR DE COMBUSTIVEIS FOSSEIS

Em se tratando das formas de producdo de hidrogénio a partir de combustiveis fosseis, podemos

destacar: reforma a vapor, oxidacdo parcial e reforma autotérmica. Esses trés processos, quando bem

elaborados, produzem um gas que é composto por hidrogénio, diéxido de carbono e mondxido de

carbono. Nesse sentido, o hidrogénio precisa ser filtrado, ou seja, é necessario apds um dos trés

processos de producao fazer a purificacdo do gas hidrogénio para que possa ter aplicabilidade. Para

isso, sistemas PSA, destilacao criogénica ou membranas de palddio podem ser usados e produzem

hidrogénio com grau de pureza ge chegam a 99,999% [51].

Atualmente, cerca de 400 bilhoes de metros cubicos de hidrogénio sdao produzidos no mundo -

equivalente a aproximadamente 10% da producdo global de petrdoleo em 1999. Grande parte do

hidrogénio é usada como matéria-prima na fabricacdo de produtos quimicos como fertilizantes

derivados de amonia, na hidrogenacao de dleos organmicos comestiveis, feitos de sementes de soja,

peixes, amendoim e milho. O hidrogénio também é usado na conversao de éleo liquido em margarina.

E usado no processo de fabricacdo de polipropileno e também para resfriar geradores e motores.
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2.6.1.1. REFORMA A VAPOR

Na reforma a vapor, o gas combustivel reage com vapor de dgua a temperaturas que variam de 180
9C, para metanol, dimetil éter, tolueno e outros hidrocarbonetos oxigenados que sdo ativados

facilmente a 500 2C ou mais, de acordo com a seguinte equagao [52].

C, H, +mH,0— mCO + : m +le1 .:I-I‘Z (2.3)
Porém esse tipo de processo necessitada de uma fonte de calor externa que, geralmente, é uma parte
do gas produzido para alimentagdo do sistema ou a queima de gases provenientes da purga do sistema
de purificacdo. A reforma a vapor é realizada a temperaturas menores que a da oxidacdo parcial e a
reforma autotérmica, porém nao requer o uso de oxigénio puro. Outra vantagem desse tipo de sistema
é que o gas produzido possui alta relagdo Hz/C (~3:1). Como os combustiveis fésseis sdo usados na
para extracdo do hidrogénio e na geracao do calor necessario no processo endotérmico, por essa
razdo, a reforma a valor emite grandes quantidades de CO2, isso é considerado como uma grande

desvantagem [52].

A reforma a vapor utiliza catalizadores na aceleragdo dos resultados e eles sdo divididos em dois
grupos: (1) metais ndo preciosos e (2) metais preciosos. O niquel é tipicamente usado e se enquadra
no grupo dos metais ndo preciosos. Ja no grupo dos metais precisosos sdo usados o rddio e o paladio.
Catalisadores de rddio sdo mais eficientes do que os catalisadores de niquel, mas os catalisadores de
ndéquel sao muito mais utilizados nesses processos por seu custo ser muito menor em relagdo aos
catalisadores de rédio. Nesse sentido, catalisadores fabricados com base em outros componentes vém
sendo estudados e desenvolvidos visando reduzir custos. Por exemplo, catalisadores mais baratos sao

baseados em cobalto e cobre [53, 54].

As temperaturas altas do processo favorecem a formacao de carbono, que por sua vez, formam o
coque ao longo do processo. Isso é visto como um problema, pois gera o depdsito nos péros da
membrana, causando entupimento e diminuindo a quantidade de gas hidrogénio gerado ao longo do
tempo. Isso compromete a eficiéncia do sistema, reduz a atividade, ou mesmo, pode vir a paralisar a
membrana [60]. Assim a razdo vapor-carbono, maior que a esterquiométrica é necessaria para que o
coque formado se transforme em gds quando é usado o catalisador de niquel. Oxidos de magnésio ou
potdssio, ou outros compoenetes alcalinos péem ser adicionados ao catalisador para minimizar esses

efeitos.
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2.6.1.2. OXIDAGAO PARCIAL

Quando a oxidacdo parcial é usada na producdo do hidrogénio, a necessidade de catalisador é
determinada de acordo com a matéria-primia e precesso selecionado, pois o hidrogénio é produzido
a partir da combustao parcial do hidrocarboneto a altas pressdes. A reacao desse processo estd

representada na Equacdo 2.4.

1 1
CpHy +-mO, »>mCO+—H, (2.4)

m

Nesse caso, a combustdo parcial do hidrocarboneto fornecera o calor necessario a reacao deve ser
controlada, ndo sendo necessdria uma fonte de calor externa. As temperaturas desse processo
chegama 1300 - 1500 2C. Isso colabora para que a conversao completa aconteca e diminue a formacgao
de carbono, que nesse caso é a fuligem. A tolerancia ao enxofre é maior nesse tipo de processo

comparado aos demais.

Quando os catalisadores sdo adicionados ao processo com o intuito de diminuir a temperatura de
operacao, contribui para o aumento de formacao de coque e a temperatura do processo torna-se
dificil devida a natureza exotérmica da reacdo. Catalisadores de rddio e niquel sdo usados na
conversao do gas natural. O catalisador de niquel contrubui mais na formacao do coque, porém o

custo do catalisador de niquel em relacdo ao rdodio é mais barato.

2.6.1.3. REFORMA AUTOTERMICA

Reforma autotémica é a combinacdo dos processos de reforma a vapor e oxidac¢do parcial. Esse tipo
de processo ndo necessita de uma fornte de calor externa, pelo fato de que a oxidagao parcial fornecer
calor ao processo, e a reforma a vapor faz a producao de hidrogénio. A Equacdo 2.5 representa um

modelo de reacdo do processo.

, 1 1 1 1 )
CH, _TmHED +E111'D'2 — mCO + Sm+on _:HE (2.5)

A reforma autotérmica ocorre a pressdes de cerca de 100bar. A temperatura de saida dos gases do
processo é de aproximadamente 950 - 1100 2C e o processo é exotérmico. Ainda é necessario que o
sistema possua um processo de separacdo do oxigénio do ar para que a reacdo receba oxigénio puro.
Quando o sistema ndo possui esse processo o gas produzido é diluido em nitrogénio e serd necessario

um sistema de purificagdo aumentando os custos do processo [55, 56].

25



2.7. REFORMA A VAPOR CONVENCIONAL DO TOLUENO

Os processos de reforma a vapor do tolueno em sistemas dindmicos de membrana de leito fixo, com
contato fluido-sélido, é tema de destaque na conversdo do tolueno em gas de sintese, pois possibilita
a quantificacdo dos fendbmenos que ocorrem na operagao de sistemas gds-solido. A reforma é um
processo de alta demanda energética de carater endotérmico, que opera a elevadas temperaturas.
Fendmenos de transferéncia de calor gas-sdlido, transferéncia de massa gas-sdlido, dispersao axial,
difusdo intraparticular, adsorcdo e reacdo na superficie da membrana, podem ser quantificados
através da representacdo de parametros e incluidos em modelos que venham a descrever o

comportamento dos sistemas do tipo membrana de leito fixo gas-sélido.

A reforma do tolueno tras como vantagem a producdo de gds de sintese com elevadas razées de
H2/CO (11:7), indicadas para alimentagdes dos processos de sintese da amodnia, processos de
hidrotratamento nas refinarias de petrdleo e hidrocragueamento, e sintese de hidrocarbonetos via

Fischer-Tropsch [57].

As operacdes convencionais do processo de reforma do tolueno se fazem necessario o uso de reatores
de membrana de leito fixo, os quais estdao submetidos as condi¢des de elevadas temperaturas de
reacao e as resisténcias a transferéncia de calor e massa. Nos reatores d e memb r a na de leito fixo
outros processos podem ser estudados como alternativas de reforma como: a reforma seca com

didxido de carbono, a oxidacdo parcial e as reformas autotérmica e combinada.

Inicialmente, o gas natural alimentado passa por um processo de purificacdo para retirada dos
compostos de enxofre; em seguida é misturado com dgua vaporizada e passa pelo reformador, que é
onde ocorrerd a reacdo (2.7); o produto passa pelo reator de deslocamento onde ocorre a reagdo de

shift (2.6) e por ultimo o hidrogénio é purificado.

A reforma a vapor do tolueno em reformador convencional é um processo que ocorre de acordo com

as seguintes etapas (ver Figura 2.3):
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Figura 2. 3 — Esquema do processo de reforma a vapor convencional. Adaptado de [1].

A reagdo (2.7) acontece dentro do reator, por tanto, é endotérmica com temperaturas que podem
chegar de 300 a 4009C, pressdes reduzidas e com excesso de dgua para favorecer a eliminacao de CO
e CO,, produzidos na dissociacdo do tolueno e que se depositam nos péros da membrana [59, 60].

Neste tipo de processo ndo é necessario fonte externa de calor.

Apds a reforma, o produto gasoso passa por um reator de deslocamento, onde ocorre a reagdo de

shift, cujo objetivo é aumentar a quantidade de hidrogénio produzido.

Esta reacao é favorecida a temperaturas menores de 6009C e pode ser realizada a menos de 2002C se
a quantidade de catalizador é suficiente. O gas de exaustao do reator de deslocamento possui de 70 -

80% de H», além de CO, CO,, C7H 8, H.0

A reacao de shift pode ser realizada em temperaturas que variam de 350 a 47529C, que é onde ocorre
a maior parte de reacdo ou a baixas temperaturas, de 200 a 2509C, reduzindo a concentracao de CO

no volume total [61].

A purificacdo do hidrogénio é a ultima etapa de todo processo. O grau de pureza depende do tipo de
aplicacdo. Em aplicagdes industriais, unidades de separacdo de gases por adsorcao de pressao
(USGAP), membranas de palddio sdo mais comuns nessas aplicacdes. Elas sdo capazes de gerar
hidrogénio com pureza de 100%. Em células combustivel com membrana de troca de prétons (PEM)

ou para células de combustivel de acido fosforico (PAFC), COz2 e . HsC 7.

2.8. REFORMA DO TOLUENO EM REATORES DE MEMBRANA

Os reatores do tipo membrana sdo atualmente a tecnologia mais efiente e mais ecomnomicamente
vidvel para produgdo de hidrogénio. A Figura 2.6 demostra as seguintes etapas do processo: a reforma

a vapor, a reacdo de shift, e a purificacdo do gas hidrogénio, que ocorrem em um unico reator.

27



Vapor

Compresséo Hidrogenio
Alimentacdo | Dessulfuriza- Reforma ) =———> P _—

—-

n +
¢éo

Membrana | =

Combustivel < Combustivel

Figura 2. 4- Esquema do processo de reforma a vapor com membrana. Adaptado de [58].

A membrana é colocada dentro do reator para dar a propriedade de permeabilidade seletiva ao
hidrogénio. A membrana mais comumente utilizada é a de palddio ou com ligas do mesmo pelo seu
baixo custo de aplicacdo e permete grau de pureza de até 100%. Devido a diferenca de pressao, o
hidrogénio atravessa a membrana, conforme a reacdo avanga, para a regido de permeacdo.
Dependendo da temperatura do processo, o tolueno pode ser totalmente convertido em hidrogénio

e CO.

2.9. REATOR DE MEMBRANA DE LEITO FIXO

Duas formas de executar o processo de sintese do hidrogénio em reatores de leito fixo podem ser
consideradas com eficiéncia: (1) Com catalisador empacotado na regido central, onde o hidrogénio
permeia a membrana para a regido anular; (2) Com catalisador empacotado na regido anular e o
hidrogénio permeia a membrana para a regido central. Vale lembrar que a regido onde a reacdo
acontece é denominada de regido de reacdo e a regido onde o hidrogénio se desloca é denominada

de regido de permeacao.

Quando a reacdo atinge o equilibrio a remocado de hidrogénio desloca o equilibrio no sentido de
formacdo dos produtos e, como resultado, aumenta a conversdo do tolueno, Ou seja, o deslocamento
do gas hidrogénio que permeia a membrana depende da diferenca de pressao parcial deste gas entre
a regido de reacdo e o permeado, aumentando o fluxo de hidrogénio através de membrana. A pressao
parcial é reduzida, o que é possivel utilizando-se um gas de arrasto, que geralmente é o nitrogénio e

vapor de agua [62].
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O gds de arrasto pode ser colocado no reator em modo concorrente ou no modo contracorrente em
relagdao do meio reacional. O modo que se produz melhores resultados com maior reversao do tolueno

é por contracorrente.

O processo de sintese de gas hidrogénio por membrana além de ter baixo custo também tem a
vantagem de reduzir a temperatura do processo em sua operagdo. Além dessas duas vantagens, ainda
torna o processo simples do pontode vista operacional por ndo necessitar de muitos equipamentos.
Mesmo assim, como a temperatura é baixa, consequentemente, a pressao do gds de sintese também

é baixa, necessitando de compressores.

2.10. MEMBRANA

Como principais processos de separac¢ao e purificacdo do hidrogénio temos a separagdo por
membrana, adsorcdo por balanco de pressdo (ABP ou do inglés PSA) e a destilacdo criogénica. O
conceito de adsorc¢do por balanco de pressdo acontece da seguinte forma: uma mistura gasosa a maior
pressao parcial é adsorvida por seletividade e por um sélido adsorvente, formando uma corrente
gasosa contendo os componentes ndo sao adsorvidos da mistura gasosa iniciais. Através da diminuicdo
da pressao parcial os componentes adsorvidos sdao dessorvidos do sdlido, reutilizando o material
adsorvente. Na industrial quimica e petroquimica esse método é o mais utilizado, porém é processado

em cinco etapas:

a) Adsorcdo;

b) Despressurizacdo concorrente;
c) Despressurizagdo contracorrente;
d) Purga;

e) Pressurizacdo contracorrente.

Grandes vantagens da AMP podem ser citadas como a diminuicdo da quantidade de impurezas e a
possibilidade e produgdao de hidrogénio com grau de pureza de até 99,99%, dependendo da
concentracdo deste gas na mistura fluida, da pressdao de entrada, da pressao de purga do gas e da

quantidade de impurezas.

Destilicao criogénica é largamente executada na separacdo de misturas fluidas, mas necessita de uma
quantidade relativamente grande de energia. Esse processo é realizado a temperaturas muito baixas

e é baseado na diferenca de temperatura de ebulicdo dos varios componentes de uma mistura fluida.
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Comparado com outros hidrocarbonetos, o hidrogénio possui alta volatilidade, entdo através desse
processo podemos obter hidrogénio com pureza de até 95%. Atualmente, ndo é possivel obter

hidrogénio com grau de pureza maior que 95% utilizando a destilagdo criogénica.

Os processos de separagao por membrana ocorrem em reatores que combinam simultaneamente os
processos de rea¢do e separagdao. A membrana é uma barreira semipermedvel e, devido a sua natureza
fisica, seletiva somente a algumas moléculas, impondo resisténcia a permeacdo dos demais
componentes. No caso da purificagdo do Hidrogénio, a membrana do reator é seletiva apenas a este
componente, de forma que é possivel a obtencdo de hidrogénio com alto grau de pureza. As
caracteristicas mais importantes de uma membrana sao a seletividade e a permeabilidade, e estas sdo
dependentes da configuracdo das camadas e de sua estrutura porosa: (tamanho do poro, porosidade
e tortuosidade), temperatura, peso molecular e diferentes mecanismos de transporte. A membrana
pode ainda ter ou ndo a funcdo catalisadora. Se a membrana atua como catalisador, tem-se um reator
com membrana catalitico (RMC), caso contrario, tem-se reator catalitico com membrana inerte
(RCMI). O reator com membrana catalitica pode ter tanto a membrana atuando como unico
catalisador, ou um catalisador convencional estar presente além da membrana [63]. As principais
vantagens da separagdao por membrana em relacdo a tecnologias bem desenvolvidas e
comercialmente disponiveis como a adsor¢cdo por modulacdo de pressao e a destilacdo criogénica sao:
facilidade de operacgao, baixo custo de investimento, baixo consumo de energia e custo eficaz mesmo

a baixos volumes de gas.

2.11. FUNGOES DA MEMBRANA NO REATOR

A membrana pode exercer varias funcdes dentro do reator. Essas fun¢gdes podem variar de acordo
com o projeto dos reatores e seus processos. Elas podem introduzir, separar ou purificar reagentes e
produtos, prevendo uma estrutura suficiente para o meio reacional, ou simplesmente pode reter o
catalisador. Estudos mostram que é possivel melhorar as funcionalidades ja existentes e obter novas
funcbes, como, peparar duas espécies de produto, enriquecer o produto da mistura, intensificar ou

retardar a reacdo, podendo combinar duas ou mais membranas [64].

As membranas podem ser do tipo: cataliticas, ndo cataliticas, poliméricas, i0nicas, ndo idnicas, e com
distintas estruturas quimicas ou geométricas. Neste estudo, podemos citar algumas fung¢des que as

membranas exercem dentro de um reator como segue.

e Separagao de produtos do meio reacional - Uma das fungGes mais comuns de uma membrana
num reator. A separagao pode ser para fins de purificagdo, enriquecimento ou concentragao;
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e Separacdo de reagente da corrente de alimentagao do reator - O efeito deste tipo de
separacdo no sistema reacional é diferente do descrito na fungdo anterior. A purificagdo conduz
a introducdo de reagente puro no reator. Como efeito direto, tem-se a prevencao da diluicdo
da mistura reacional. Had ainda a possibilidade da realizacdo de duas reacdes diferentes
ocorrendo ao mesmo tempo nos dois lados da membrana, onde os produtos de uma das
reagdes sao os reagentes da outra e vice-versa.

e Controle adicional de um ou mais reagentes - Introduzir um reagente de forma controlada
num reator facilita a obten¢ao das condi¢cdes mais favoraveis a reagao.

e Contato de fases ndo dispersivas - Membranas microporosas/porosas sdo utilizadas para
manter separadas duas fases imisciveis.

e Separacdao do catalisador no reator - Em alguns processos o catalisador encontra-se em
movimento juntamente com o fluido reacional. Neste caso, a fungdo da membrana é manté-lo
dentro do sistema impedindo seu escape. Alguns exemplos sdo catalisadores enzimaticos e
catalisadores homogéneos (para sintese organica).

e Membrana como catalisador - Algumas membranas funcionam como catalisadores para
reacOes especificas, ndo havendo necessidade de deposicdo de catalisador dentro ou sobre
elas. Alguns exemplos sao membranas de zedlito e as membranas de paladio. Palddio é
conhecido como catalisador para reacdes de hidrogenacdo e desidrogenacdo. A membrana de
palddio é infinitamente seletiva ao hidrogénio, assim, para reacdes de desidrogenacdo, a
membrana age como catalisador.

e Membrana como reator — Quando a mistura reacional atravessa a membrana de uma
superficie a outra, a membrana funciona como reator. Nesses casos a membrana geralmente é
porosa ou microporosa, de forma a reduzir a queda de pressao.

2.12. MECANISMOS DE TRANSPORTE NAS MEMBRANAS

O sistema como um todo depende, principalmente, da estrutura dos poros da membrana. Os
principais métodos de difusdo dos gases através das membranas sao: difusdao de Knudsen, solugao-

difusdo e difusao superficial [65].

Na difusdo de Knudsen as separacdes acontecem quando o diametro do poro é muito pequeno e para
fluidos em baixa pressao. Assim, um determinado tipo de molécula colide mais com os poros do que
entre si. Isso ocorre em membranas mesoporosas e microporosas (y-alumina, zedlitas, Vycor) que

apresentam este tipo de escoamento para espécies na fase gasosa como o hidrogénio [66].

A solucdo-difusdo é baseada na mobilidade e solubilidade das espécies em uma barreira sélida.
Quando se deseja o transporte por permeacdao em membranas poliméricas esse mecanismo é o mais
usado. Os permeantes se dissolvem no material da membrana formando uma solucdo homogénea, se
difundem através do material da membrana no sentido do gradiente de concentracdo. A separacao

da mistura ocorre pela diferenca da quantidade de materiais que sdo dissolvidos na membrana de
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acordo com a taxa de difusdo para cada espécie. Através da solucdo de difusao, podemos explicar os

processos COmo 0smose reversa, evaporagao, separagao de gases e dialise.

A difusao superficial pode ocorrer em paralelo com a difusao de Knudsen. As moléculas gasosas sao
adsorvidas na parede dos poros da membrana e se encaminham da superficie de um sitio para o outro
em direcdo de decréscimo de concentragdo. Para aplicagdao desse processo no hidrogénio o tamanho

dos poros deve ser de 0,29nm.

2.13. DIFUSAO DO HIDROGENIO NA MEMBRANA DE PALADIO

O mecanismo de transporte do hidrogénio através da membrana de paladio pode ser de trés tipos: (a)
mecanismo tradicional de solucdo-difusdo para membranas densas, (b) difusdo de Knudsen e (c)
combinag¢do de solugdo-difusao e difusdo de Knudsen para membranas porosas. Especificamente, no
caso do mecanismo de solucdo-difusdo, a permeacao do hidrogénio através da membrana de paladio

(Figura 2.5) é um processo complexo que ocorre de acordo com as seguintes etapas [67]:
Transporte molecular do seio do fluido para as camadas adjacentes a superficie;

I.  Adsorcdo das moléculas de hidrogénio na superficie da membrana;
II. Dissociacdo da molécula em atomos de hidrogénio;
lll.  Transicdo do hidrogénio atdbmico da superficie para o seio do metal;
IV.  Difusdo dos dtomos através do seio da membrana;

V.  Transicdo do seio do metal para a superficie do lado de baixa pressao parcial de hidrogénio;

VI.  Recombinacdo dos atomos de hidrogénio e formacdao da molécula de hidrogénio adsorvida;
VIl.  Dessorcdo da molécula de hidrogénio;
VIIl.  Transporte através da camada limite da superficie para o seio fluido.
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Figura 2. 5- Etapas da difusdao do hidrogénio em membrana metalica [55].

A taxa global de permeacgdo do hidrogénio na membrana pode ser governada por uma etapa ou pode
ser resultado da combinacdao das etapas. As etapas limitantes dependem das propriedades da
membrana e das condi¢des operacionais, sendo as etapas limitantes mais comuns a difusdo no interior
do metal e a rea¢do de superficie. Considerando uma membrana em particular, a taxa de transporte
no interior da membrana vai depender de sua espessura, enquanto que a taxa de reacdo na superficie
sera determinada pelas caracteristicas superficiais e condi¢gdes de operacdo. As membranas de paladio
disponivel para producdo industrial a difusdo dos atomos através do seio da membrana é a etapa

controladora.

O fluxo de hidrogénio é defindo como transporte total de material através da membrana e é expresso

como massa/mol por unidade de tempo e por unidade de area.

O fluxo de hidrogénio através da membrana segue a Lai de Fick, para o caso em que o coeficiente de

difusdo ndo depende da distancia, tempo e concentracdo [45]:

5 HI

(2.8)
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. Dy, . . c .
Onde Hy o fluxo de hidrogénio, H> ¢ o coeficiente de difusdo do hidrogénio e H; éa

concentragdo de hidrogénio.

A equacdo (2.83.1) pode ser integrada para fornecer:

Ty, =D—= 2 (2.9)

CHsar o CH; perm

Onde Qéa espessura da membrana e sdo concentracao de hidrogénio na regiao

de reacdo e na regido de permeacao, respectivamente. Nessas condicbes, o equilibrio termodindmico
entre moléculas de hidrogénio na fase gasosa e atomos de hidrogénio dissolvidos na interface pode

ser estabelecido pela seguinte equacao abaixo [35].

s, =S, *P, (2.10)

n
J

Su,
Na qual, = é a solubilidade do hidrogénio e Hj a pressdo parcial. Substituindo a equacdo (2.10)

na equacao (2.9), tem-se:

B =
)=

o |: Py =DxS (2.11)

(o n
1 5 | PH, .« ~PH, perm

&

n n
PH,o PH, N N .
“=e { perm sdo a pressdo parcial do

Neste caso, P é a permeabilidade da membrana, e
hidrogénio na regido de reacdo (alta pressdo parcial) e na regido de permeacao (baixa pressao parcial),
respectivamente. Como assumiu-se que a etapa limitante é a difusao, o fluxo segue a Lei de Sievert.

Assim, o expoente n é igual a 0,5 [52].

Com relacdo a influéncia da temperatura na permeabilidade da membrana, a relacdo entre a taxa de

permeacdo e a temperatura é descrita pela Lei de Arrhenius [52]:

Ep
P=Q,exp (2.12)

av

RT

Onde Qg é o fator pré-exponencial, Ep é a energia de ativagao, R é a constante universal dos gases e
Tav € a temperatura absoluta média. Assim, a expressdo que caracteriza o fluxo de hidrogénio através

da membrana neste caso é escrita como:
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Para serem determinados os valores de QO e Ep (e do expoente n para o caso de a Lei de Sievert ndo
ser valida) é necessdria a realizacdo de testes de permeacdo a diferentes pressdes e temperaturas.
Calculos de regressao sdo realizados para se determinar com exatiddo o valor de n. A determinagao
destes valores é importante para que se possa caracterizar com precisdo a membrana estudada, e se
torna crucial para os casos de modelagem e simulag¢do. Para a realizagdao deste trabalho ambos os

valores foram obtidos na literatura disponivel.
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3 MODELO MATEMATICO

3.1. INTRODUGAO

Os modelos experimentais obtidos a partir dos reatores de membrana de LF projetado em escala de
laboratério ou industrial podem ser usados para validar as previsGes de comportamentos obtidas de
modelos matematicos, possibilitando uma confiabilidade no modelo matematico desenvolvido para o
processo em estudo. Uma vez validado o modelo matematico proposto, entdo, este modelo pode ser

utilizado para realizar simulagdes computacionais em diferentes condi¢Ges de operagdes.

O desenvolvimento operacional da pesquisa de implantacdo de um processo reativo catalitico bifasico
é descrito obedecendo a ordem de etapas que seguem o processo. Em um reator de membrana de LF,
as reacdes homogéneas e heterogéneas bifdsicas ocorrem a partir de diferentes etapas de
transferéncias de massa e calor, interacdes adsortivas e reativas na superficie do catalisador sélido. E
importante ressaltar que as etapas mais lentas sdo aquelas controladoras da velocidade global da

reagao.

Os modelos matematicos para os reatores membrana de LF sdo meios importantes para projetar tais
sistemas comec¢ando de uma escala de laboratério, bem como comegcando de um sistema existente
extrapolando-os para a condicdo que se quer usar. Um bom modelo ird ajudar a identificar a
sensibilidade de atuacdo de um reator catalitico de LF através da variacdo de diferentes condicbes de

operacao e parametros do projeto.

Quanto a simulacdo computacional e otimizacdo, os processos em equipamentos industriais sdo
operados recebendo dados fisicos de entrada, usando os modelos matematicos desenvolvidos para os
processos, 0os processam e os resultam como dados de saida. Adicionalmente, os fen6menos fisicos
internos (transformados em modelos matemadticos) sdo os processos que transformam dados de
entrada em dados de saida. Para tanto, um modelo fenomenolégico tem por objetivo reproduzir estes
processos tao fielmente quanto possiveis. Os modelos fenomenoldgicos sdo baseados em equagdes
fundamentais (leis termodindmicas e de conservacdo de momento, energia e massa) e equacgdes
constitutivas (correlagGes empiricas e semi-empiricas). Os modelos fenomenoldgicos sdo validos

dentro do mesmo intervalo de faixa de aplicagao das correlagdes.
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3.1. REACOES QUIMICAS DESTA PESQUISA

Os modelos cinéticos tratam dos mecanismos, taxas de reacdes quimicas e as concentracdes das
espécies resultantes em qualquer ponto no tempo e espa¢o de um sistema. Estes modelos sdo em
geral relativos a processos especificos, provendo importantes consideragdes relativas aos mecanismos
das reacGes e maneiras de incrementar a taxa de uma da reac¢do ou processo. O processo abordado
aqui tem envolvido as reag¢des principais da reforma a vapor do tolueno. Nas condi¢gdes normais de
operagao, a reagao (l) representa a reforma a vapor do tolueno, a reagdo (ll) apresenta a reforma a
vapor parcial do metano e a reacdo (lll) mostra a reacdo de gdas de Shift. A reacdo (I) é uma reagao

irreversivel, enquanto as reacdes (ll) e (lll) sdo reversiveis (equilibrio) como segue.

0 -1
C,Hg + TH,0 — 7CO + 11H,; AH g0 = +869.17kTmol D)
0 I -1
CH, + H,0 <> CO + 3H,: AH, ¢ =+206,12 kJ1mol (II)
0 -1
CO+H,0 «>CO, + H,: AH, oo = —4117kInol 1)

Termodinamicamente, as reacgdes (1) e (Il) sdo bastantes endotérmicas e a racgdo (Ill) é exotérmica. Os
componentes modelos dessas reacdes sdo definidos como tolueno (CsHs), agua (H20), Monéxido de
carbono (CO), hidrogénio (H2), metano (CHs) e didéxido de carbono (CO,). Os coeficientes

estequiométricos para esses componentes modelos tém sido apresentados na Tabela (3.1).

Tabela 3. 1: Coeficientes estequiométricos (L ij) dos componentes das rea¢des

Reacdes Coeficientes Estequiométricos (vy)
C7Hg H,O cO H> CH,4 CcCO;
I -1 -7 +7 +11 0 0
11 0 -1 +1 +3 -1 0
IT1 0 -1 -1 +1 0 +1

3.2.1. MODELAGEM MATEMATICA CINETICA

O modelo matematico cinético apresentado aqui considera apenas trés reacdes homogéneas segundo
as reacdes (), (1) e (lll) para o processo de reforma do tolueno. As taxas globais para as reagoes

quimicas (1), (I1) e (Ill) sdo apresentadas abaixo com seus respectivos pardmetros cinéticos.
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— Taxa para a reacao (l) dada por;

Ry=k(T,)Cc g, (3.1)
Na qual,

: . 9 3 1

k(Tg)= 8,723x10 m (kgcats)_

E, =196 kimol

— Taxa para a reacao (ll) dada por Corella e Sanz [68];

p .2
15000 || . CeoCh

Ry= 3.1()1&:{13‘ - T ‘ E'CH4 Chr.o— 2 (3.2)

\ g B 32.900

) 0,0265exp

L I'\ g _
— Taxa para a reacao (lll) dada por Corella e Sanz [68];
(138000 Cco, Ch,
Ry = 1:'ﬁ::n.l:in:ju::re:‘;pi —— || CcoCry0- r 396-6 e (3.3)
=/ 0.0265 exp| ———
| \ g |

As taxas liquidas de consumo e formacao, ri, para cada componente modelo das reacdes (l), (1) e (lII)

tém sido obtidas usando a seguinte equacgdo [69].
n
i=1

Onde,

¥, - .
" >Taxa liquida do componente i;

Vi - . ~
¥ > Coeficiente estequiométrico da reacio;
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Rf% Taxa de reagdo

(Ry). (Ro) e (Rm)

A partir das de obtém-se

Rey, ¢ Reo,

expressoes

— Taxa liquida do componente C7H8 usando a Equagao (3.4);

Substituindo as Equacgdes (3.1) na Equacao (3.5), tem-se:
o, =K (T¢) Ceng

— Taxa liguida do componente H20 usando a Equacdo (3.4);

TH;_U = —{?RI + RII + RIII}
Substituindo as Equacodes (3.1), (3.2) e (3.3) na Equacdo (3.7), obtém-se:

15,000

Reomy - Ry,o- Reo-

CCO CI-;_*

Tao = =k (Tg )C c:mg T 3.101€xp Cey Cyo—

E |l
0,0265 exp

| 138000

Cii Cis:
- 250,000exp J - 02 A2

CCO CH_‘O =

. —
s 0,0265 exp| 226,000

T

g

— Taxa liguida do componente CO usando a Equacdo (3.4);

o = TRy + Rp—Rypp

32,900

T

g

(3.5)

(3.6)

(3.7)

(3.8)

(3.9)
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( | 2
. - 15,000 Ceo Cr,
)‘00 = A 7k (Tg ) CC?HS + 3,]01 eXpi = CCH_; CH;O - @ ',H. il =
\, & )
" ¥ 0,0265exp s
.
3 2 (3.10)
138,000 | Ceo,Chy,
— 250,000exp| —— GG = S2ah ;
T .
> P 0,0265 expl 290,000
- l. Tg -
— Taxa liquida do componente H2 usando a Equacao (3.4);
l'H2 = 'llRI + SRII'FRI]I} (311)
Substituindo as Equacdes (3.1), (3.2) e (3.3) na Equacdo (3.10), obtém-se:
N ! C.C:
ry, = 1IK(T,) Cppyy + 3,101€Xp PO | Caro— — -
T 3
£ 0,0265exp| - 200
|z
- ) . (3.12)
3 Cco, Cy,
+34250,000exp 1600 O 22 :
T 3966,000
& 0,0265 exp| ———
o

— Taxa liquida do componente CH4 usando a Equacgao (3.4);
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Yemy = — Ry (3.13)
Substituindo as Equacgdes (3.2) na Equagao (3.12), obtém-se:
| ?
. 15,000 | Ceo Chg, .
ey, = —13,101€xp| ———— | Coy, Cr o 2 (3.14)
T | | 2 g |
£ 0,0265exp 32,900 ;
|_ |_.. Tg .'_ )
— Taxa liquida do componente CO2 usando a Equacdo (3.4);
Teo, = + Ry (3.15)
Substituindo as Equacgdes (3.3) na Equacdo (3.14), obtém-se:
|' |
[ . | 138,000 || , Ceo, Chps _
Tep, = + 1230,0008Xp ————— || Cp Cpppp— -I' : "| ’ (3.16)
| T I 3966,000 | |
| y 0,0265exp, ——— |
| \ Tg I

3.3. MODELAGEM DO PROCESSO

Os balancos de energia de ambas as fases (gasosa e solida) foram simplificadas com as seguintes

restricdes: a equacdo que diz respeito a fase gasosa envolve os termos referentes a acumulacao

térmica na fase gasosa, a conveccdo, a dispersdo térmica, a transferéncia de calor gas-sdlido, a

transferéncia de calor gas-parede e a taxa de reacdo quimica das reacdes homogéneas global.

Enquanto, a equacdo da fase sélida envolve os termos referentes a acumulacdo térmica na fase sdlida,

dispersao térmica na fase sdlida, a transferéncia de calor gas-sdlido, a transferéncia de calor sélido-

parede e taxas de reacBes quimicas das reacdes heterogéneas. Por outro

lado, as equacbes dos

componentes modelos envolvem os termos de acumulacdo das espécies quimicas, convecgdo das

espécies quimicas, dispersdes das espécies quimicas e as taxas dos componentes modelos nas reacoes

consideradas para o processo.
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Nesta pesquisa, o modelo fisico sob consideracdo é mostrado esquematicamente na Figura 3.1. Nesta

Figura, apresentam-se

Thin Pd-Ag Porous Ceramoc
Layer Catalyst Pellets Support

C7Hg + H,0 >CH4-H>0-Hy-C0- €O and C7 Hg

Sweep Gas Sweep Gas+Hy

C7Hg + H,0 CH4-Hy0H,-C0-CO7 and C7Hg

Catalyst Pellets

Figura 3. 1 - Esquema Simplificado de um reator de membrana catalitico de leito fixo.

Baseado nas hipdteses acima, o modelo matematico simplificado para reator de membrana (RM) é
formulado pelas equagdes simplificadas do transporte de energia e dos componentes modelos. As
equacoes simplificadas que descrevem os balancos de energia para as fases gasosa e sélida bem como

os balancos de massa que descrevem os componentes modelos sdo mostrados como seguem.

3.3.1. BALANGOS DE ENERGIA NA ZONA DE REAGCAO

e Balancgo de energia para a fase gasosa;

5

4P G Q 0T, 6T, . (1éf 6T, ) . | |
xd = =18 by — o k;g,—;ELIF | + 8,0 S(T, - T, )—hgy S5 T, — Ty 48y, ;. (3.17)
Na qual,

3 : : :
Shogj = Z rlj [.i‘ﬂ‘Hr,j .}Rj =MNa {_ ﬂ‘H:I,E )S]mgi T3 {+ ﬂ"Hr,i .}Shngi Ty [_ ‘ﬁHr,i‘r .}S]mgcl (3' 1‘8)
j=1

Onde,

Spogz = K(T, ) Ceopyg (3.19)
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(15,000 | Ceq C2
Shog3 = 3,101exp( - || Ceny Cryo - co Ha .‘
v Ty J (32,900
> 0,0265exp| —— (
l | T
[ 138,000 | Cris C
Shogs = 250.000€Xp| - i Ceo Citzo— co_{ n
| " 00265 exp| 200000 |
L & )

e Condic0es iniciais e de contorno para Equacgao (3.17);

T, )
_ 'r‘g% = Ssllgs (Tg r=R'I‘ —Tg.O
or | _
r=RT
cT, 4C. P Qs [
: g - pglg <g
(1-8; )kaxe— -T(TgL:o— Teo
CZ |, _o* nd,
cZ z=1%
c”'Tg _i
cr =0

e Balanco de energia para a fase sdlida;

22
¢ T,

£ A
g faxs .
-C_2

Na qual,

3

Zl(i "ﬂ"Hr,j ]Sheg,j =0
j=

. _ 3
= €s hEESs [-Ts _Tg ] N hs-w 51.:; '-Tw _Ts )+ Z {i‘j‘HLj -}Shegj

1=1

e CondigGes iniciais e de contorno para a Equacdo (3.26);

(3.21)

(3.22

(3.23)

(3.24)

(3.26)

(3.27)
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i T

Maxs — =2,hy [T, o~ T,o] (3.28)
CZlz=0"

0z |z - 17

3.3.2. BALANGOS DE MASSA DOS COMPONENTES MODELOS NA ZONA DE REAGCAO

Na zona de reacdo do reator membrana, as equacdes de balanco de massa dos componentes modelos
das reacgdes (Il), (Il1) e (IV) (reagentes e produtos) tém sido descritas na seguinte sequéncia C7H8, H20,

CO, H2, CH4 e CO2 conforme como seguem.

e Balan¢o de massa do componente modelo tolueno (C7Hs);

\ 7
4Qg Ce.g 1é( Ceny | Comg 1
P R ——|r—= ||+&gDycp,——+ (=& )nn e, (3.30)
nd, cz rert cr oz" -

- DI:C-JHE

e Condicdes iniciais e de contorno para a Equacao (3.30);

éCe.x : .
7Hg _ : . \
—DT.CTHST = kg{CC?HSL'=R-I _CC',!HS,U' | (331)
; Ry \ J
éCen 4Q, T -
D -~ 78 :—g _ - 332)
z,C7Hg Gz - Edg |_ C?Hg‘z _ot C?HS,DJ r-:
cC
s 0 (3.33)
cT
=0
OCe.
Com| 630
0z z=L"

e Balanco de massa do componente modelo dgua (H20);

4Q, ¢Cqyo 1é( ¢Cuyo | G N
g ‘rdiz f‘"z- = DLHJG[;E r I; | + 6, Dz.:-:gﬂ ézf +1-e fng +np+ WWJ'THJG (3.35)
) C L 4

¢ Condicdes iniciais e de contorno para a Equacdo (3.35);
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~ 1, H-O o - kgs !.: C H-,O r=Rt _C?HE{:}I‘[I] (335)
I=RI
¢CH,0 4Q, T , )
Dzmo—— =—>| H,0[, _,+ ~C Hgo,n} (3.37)
Z z=07 Idc -
cC
2 =0 (3.38)
cr =0
oC
L =0 (3.39)
0z lz=1~

e Balanco de massa do componente modelo mondxido de carbono (CO);
)

g 4Qg aCCO =Dr lili‘rfc(x) '-Ilr g

it Ceo
9 -
g nd, ¢z

| ’SgDzCO?‘ﬂ“(l—gs)(ﬂn"f"ﬂrn—ﬂw)fco (3.40)

rérl ér

e Condicdes iniciais ¢ de contorno para a Equacéo (3.40):

Ceo , . |
=D =kg (-C C°|r=Rr —Cco,0 ) (3.41)
cCeo -'-I-Qg ] \
D, co— =— Ccol, - ¢* (3.42)
CcZ z=0" n‘dc
Ce
i ele] (3.43)
cr r=0
A(. 3
cLco -0 (3.44)
oz z=L"

e Balanco de massa do componente modelo hidrogénio (H2);

® nd rcr

C

4Q, éC 1é( éCy, |
€y QEE—HE—D 2{——r ;2 |

+ Eg Dz,Hjl_ ?22 + “_Es IH Mo+Nm+ T']Iv] I'H2 (345)

.,
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(3.46)

|

Condigdes iniciais e de contorno para a Equacao (3.45);

[ ]
cC,
_DI,wa-i =kgS[CH'> r=R _CH'\,O J
= cr = el
f=R'I
éCy, 4Q .
Dy, — ——2en ] (3.47)
. ) 2lz=0
0Z |z_ot =d;
cCy,
= =0 (3.48)
o | _o
6Cy.
H =0 (3.49)
0z z=L"
e Balanco de massa do componente modelo metano (CHa);
4Qg Ccy 18( Ccp, | &Cen .
e 0 - = DI,CHJ, P R : ‘ +E§D2.C'H1 2 4 +[1_ESHT]HIJICH4 (3.50)
,-[dc CZ ror cr |
e Condicdes iniciais e de contorno para a Equacao (3.50);
cCr : N
CH, = ,
-D; i, — = kx| Cam,| . —Cemyo | (3.51)
cr = 5 r—RI' g
I=R'I
cC 4Q, T
_ CH, _ g |~ e £7
]::iz,l(;H4 = __——Ldz |{:CH4‘Z={}+ {:CH4,'D:| (3.52)
=0 S v
cC
CHs =0 (3.53)
= N P
cCe
CHy =0 (3.54)
0z [z-17
e Balanco de massa do componente modelo didxido de carbono (CO3);
. oo . 2
49 Ceo, 18| Ceoy || € Ceo, e ) ke (3.55)
g 2 _ R e < il +s —= —E r

g7
rd:



e Condig0es iniciais e de contorno para a Equagao (55);

(:C-CO / \
0> s [~ . - \
—D; co, — = kg | Cco,|. » —Cco,.0 | (3.56)
er r=Rr
i I'=RT
cCco, _4Q, (3.57)
Z,CO: oz . ,’tdl (02 z=0" J..
z=10 c
¢Ceo,
- =0 (3.58)
er | _o
cCco.
€0, -0 (3.59)
0z z=1"

3.3.3. LADO PERMEAGAO

A permeacdo de hidrogénio através da membrana baseada em palddio (Pd) adota um mecanismo
especifico de dissociacdo de hidrogénio molecular e forma de difusdo sob a membrana. A quantidade
de permeacdo de hidrogénio depende ndo apenas das propriedades da membrana, mas também é
uma funcdo linear da forca motriz. Portanto. o hidrogénio Permeado expressa uma func¢do da
diferenca na raiz quadrada das pressdes parciais de hidrogénio em ambos os lados da membrana. No
entanto, o balanco de massa usado para descrever a recuperac¢ao de hidrogénio no lado da permeacgao

é dado da seguinte modo.

e Balanco de massa na zona de permacao

dY- ) ( E )
H,.per 2nR_L | H, 0.5 \ )
Py, s | (3.60)

m—Z 2
= Qqexp —
0TI TRT

|/ 05
1z 5 (P
¢ Om Fem, 0 av. |

H,.per

Onde YH2, per. (-) € a recuperagdo de hidrogénio no lado de permeagao, Rm (m) é o raio da membrana,
Lz (m) é o comprimento do reator na dire¢do axial, dm (M) é a espessura da membrana, FCH4,0 (kg/h)
é a taxa de fluxo molar inicial, Q0 (kg/h m kPa®?) é o fator pre-exponencial da lei de Arrhenius,
respectivelmente; EH2 (kJ/kg) é a energia de ativacdo, R (kJ/kg K) é a constante dos gases, Tav.(K) é a
temperatura média, PH2, per. (kPa%>) é a pressdo parcial no lado de permeac&o, PH2, . (kPa0.5) é a

pressdo parcial no lado da casca, respectivelmente.

Condicbes de contorno para a Equacao (3.60) sdo da como:
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e Na face de entrada do RM (lado de permeagao), isto &, z =0;

YH:.per ot =0 (3@1}

=

e Na face de saida do RM (lado de permeacdo), isto &, z =Lz;
dYHz.per

= -0 (3.62)

z=L

z

A partir da recuperagao de hidrogénio (YH2, per.), pode-se calcular a concentragao do hidrogénio no

lado de permeagdo como segue.

PPy,
op. “H,.per
RT,,

3.3.3.1. METODOLOGIA DE SOLUGCAO DO PROBLEMA

Os métodos numéricos para a solucdo de problemas complexos da engenharia e da fisica é hoje uma
realidade, gracas ao desenvolvimento de computadores de alta velocidade e de grande capacidade de
armazenamento. Os métodos tradicionais para a solucdo numérica de equacdes diferenciais sdo os
Métodos de Diferengas Finitas (MDF), Volumes Finitos (MVF) e Elementos Finitos (MEF). Neste
trabalho, foi o MDF para solucdo das equacdes diferenciais de (3.17) a (3.59) utilizado as seguintes
relacOes de diferencas (Equacdes de (3.64) a (3.69)). Por outro lado, a Equacdo (3.60) foi resolvido pelo
método de Runge Ktta de quarta ordem em conjunto com as condi¢des de contornos (Equacdes (3.61)

e (3.62)).

1.As temperaturas das fases e concentracdes dos componentes sdo discretizadas usando as seguintes

relacdes;
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T[(z.r‘) = T[(j.i): {=g.s (3.64)

oTlzr) 1 [ -
- = T '+1.i)—T 1)] f=g5s 3.65
P Az {b ‘ [(J S ( )
y
aT,lzr) 1 [ .
= [T((j+l.i)—T[(j.i)+ T[(j—l.i)]: £=g.s (3.66)
z. (A
C,lzt) =C;lii); 2="CHI,0,€0,H,, CH, 6 CO, (3.67)
oC,\z.r :
i( . )1 [C'[(j'*l.i)—C'[(j.i)]: { =C,Hg.H,0,.CO.H,,.CH,eCO,  (3.68)
oz 2Az
°C(z.1)
Al L le,(i+ni)- €, (i) + (-1 £ = €;H, 1,0,
éz” (Az) ‘ : (3.69)

CO.H,.CH, ¢ CO,

2. As equacgOes discretizadas formam um sistema de Equacbes Algébricas (EAs) de Equacgbes de

Diferencas (EDs);

3. O sistema de EAs foi resolvido usando a fatoracdao LU para obter as temperaturas das fases gasosas

e sélidas bem como as concentracdes dos componentes C7Hs, H,0, CO, Hz, CHa e CO».
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4 RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1. INTRODUGAO

Um modelo bidimensional apresentado para este trabalho fornece os perfis de temperatura (como
mostrado nas fases gosasa e sélida) e as concentragdes molares de cada uma das espécies quimicas.
Como resultado, a reforma a vapor do tolueno foi testada num MR de leito fixo para as simulacdes
deste trabalho. Um fluxo de gds inerte quente foi usado, onde um fluxo constante de N2 a 500° C e
650 kPa é alimentado sob condi¢cbes adiabaticas (nenhum aumento ou perda de calor através das
paredes do reactor). A modelagem para a reforma do tolueno na MR consiste de um conjunto de
equacles diferenciais parciais para descrever as temperaturas das fases gasosa e solida bem como as

espécies quimicas juntamente com as equacgdes cinéticas intrinsecas apresentadas no Capitulo Ill.

Na simulacdo das varidveis do processo em estudo, o cédigo computacional foi alimentado com os
parametros apresentados na Tabela (4.1). Nesta Tabela, mostram-se os pardmetros operacionais na
regido de reacdao da zona catalitica de LF, os coeficientes de transferéncia de massa e calor e as
propriedades fisicas da fase gasosa. Os parametros da Tabela (4.1) tém sido admitidos como valores

fixos e de referéncias para as simulagdes.
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Tabela 4. 1: Valores de entrada das condi¢des de operacdes, propriedades das fases gasosa e sélida

usados na simulagao

Categonas Propnedades Valores Numencos
Condigdes de Temp. mmcial do zas (T, 0)."C 500
Operagdes Temp. mucial no solido (T,,).°C 300
‘Temmp. inicial inferms da parede (T,),°C 500
Pressdo (P), am 1.01
Vazio de gas (Qy). m’s” 2.367x107
Vazio de vapor de azua (Qv). m’s” 2.56x10*
Conc. inicial do C7Hs (Ceming), kgm™ 0,145
Conc. micial do H;0 (Czop), kg m™ 0.052
Cone. imicial do CO (Cepe), kg m™ 0.000
Conc. mmcial do H: (Chzp). kg m™ 0.000
Conc. inicial do CHs (Cenasg), kg m™ 0.100
Conc. inicial do CO; (Cenap). kg m™ 0.000
Diametro do reator catalitico (d,), m 0.032
Fragio de vazio da fase gasosa (g,), (-} 0.360
Capacidade calorifica da fase gasosa na 2.101x10°
pressdo constante (C, ), Tkg' K 0.649
Densidade da fase gasosa (0). kem™  0.0756
Condutividade térmica axial da fase 3.467x107
_ 235052 (kuy), Wm' K*

Propriedades daFase . oefciente de Hansbwéncia de calor 5.954x10°

G comvectivo gis-solido (he), Wm K’
Area especifica gis-sélido por unidade de 2.572x10°
volume do reator cataliico LF (5,). m"
Coeficiente de trancferdncia convectivo 2.001x10%
gas-parede. (heu), W m?K!
Area especifica da parede (S,.). m 1.210x10°
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Tabela 4. 2: Valores de entrada das condi¢des de operacdes, propriedades das fases gasosa e sélida

usados na simulagao

Coeficiente de difusio do C7He (Do) 1,571x10
Coeficients de difusdo da HoO (Deoe), m's" 2,113x10°
Coeficiente de difusio do CO (D), m®s"! 1.567x10"
Coeficiente de difusio do H: (Dyz), m?s™ 6.915x10%
Coeficients de difusdo do CHs (Dews), m's' 33372107
Coeficiente de difiusio para CO0: (Dege), ms" 8, 987x10r%

Propriedades da Fragio de vazio da fase solida (g}, (-) 0.61

Fase Solida Capacidade calorifica do carvio na pressio
constante (Cp, o), ] kg 'K 2, 001x10¢
Dencidade da fase salida (p.), kg m? 1.250u1 0
Condutindade témmca aual da fase sohda
(), W K1 7,13x102
Dismetro da particula sélida (d,), m 0.00046

Calor de Feagtes e Calor de reagdo para reacdo (T) AH., 1 (830°C),

Fator de Efetnadade kT mel! + 639 291=10°
Calor de reagdo para reagio (II) AH:
(830°C), kT mol! +206.191x10°
Calor de reagio para reagiao (III) AH. n
(850°C), kT mol! - 89.231x10x10°
) - 2 . 0,067
Fator de efetividade da reacdo (1))
Fator de efetividade da reagio (Y} 0.073
0,73

Fator de efetividade da reacdo (M)

4.2. PERFIS DE TEMPERATURAS

A Figura 4.1 mostra os resultados previstos para a temperatura da fase gasosa a partir da temperatura
de entrada para reforma do tolueno em fun¢do do comprimento relativo do reactor para diferentes
posicdes radiais do reator. Como entrada, a mistura da gasosa fornecido ao reator é fixada em 500°C
(773,15K) e 950 kPa. Como um resultado, a temperatura da fase gasosa aumenta segundo o aumento
da posicdo radial (r/R=10"° a r/R=1,0). Na Tabela 4.2, pode ser visto um crescimento escalonado da
temperatura do gas em relacdo ao valor inicial (773,15K). Como ser visto nesta Figura, em torno de

1+70% do comprimento do reator a temperatura alcanga o estado de saturagao.
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Figura 4. 1 - Os perfis de temperatura da fase sdlida para a simulag¢do de partida a quente ao longo do

comprimento do reactor (z/L) do RMFB. Condicdes: Cat. Ni (6,7% em peso)/ B-A2203, 950 kPa, S/C =

3,86).

Tabela 4. 3: Analise da evolugao da temperatura em diferentes posigdes radial

Posdo Radial Tincial (K) Ttinal (K) (Ttinal - Tinicial) K
/R =107 773.15 625.95 -147.20
/R =025 773.15 874.86 101.71
/R =0.50 773.15 924,26 151.11
f/R=0.75 773.15 974,32 201.17
/R =1.00 773.15 1020.72 247.57

A Figura 4.2 relata os resultados previstos para a temperatura da fase sélia a partir da temperatura de

entrada desta fase para reforma do tolueno em fun¢do do comprimento relativo do reactor. A mistura

gasosa fornecido ao reator é fixada em 500°C (773,15K) e 950 kPa. Como um resultado, a temperatura

da fase sélida aumenta segundo o aumento da posic3o radial (r/R=10"° a r/R=1,0). Na Tabela 4.3, pode

ser visto um crescimento escalonado da temperatura da fase sélida em relagao ao valor inicial

(773,15K). Como pode ser visto na Figura abaixo, em torno de + 40% do comprimento relativo do

reator a temperatura alcanca o estado de saturacao.
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Figura 4. 2 - Os perfis de temperatura da fase sélida para a simulacdo de partida a quente ao longo do

comprimento do reactor (z/L) do RMFB. Condigdes: Cat. Ni (6,7% em peso)/ B-A203, 950 kPa, S/C =

3,86).

Tabela 4. 4: Andlise da evolucdo da temperatura em diferentes posi¢des radial

Posdo Radial Tingeial (°C) Tina (°C) (Ttinal = Tinicia1) °C
/R=10% 773.15 718.32 -54.83
r/R=0.25 773.15 893.31 120.16
/R =0.50 773.15 946,65 173.50
/R=0.75 773.15 1016.12 242,97
/R =1.00 773.15 1069.63 296.48

4.3. DISTRIBUICAO DE PRODUTOS

Figura 4.3 mostra a distribuicdo de produtos e reagentes prevista em fun¢cdo do comprimento relativo

do reator. Nota-se que a medida que ao peracao prossegue, o tolueno é consumido pela reacdo de

reformaa vapor com dgua disponivel na mistura. Fica claro que as concentracdes molares de H,, CO e

CO; aumentam continuamente no sentido do comprimento relativo do reactor, enquanto que em

relagdo as concentragdes molares de C;Hs, CHs e H,O decrescem continuamente. Os produtos e
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reagentesno z/L = 1,0 contém cerca de 3,27% de CsHs, 3,23 de CHas, 44,30% de H,0, 32,59% de Hy,
12,87% de CO e 6,87% de CO..
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Figura 4. 3 - Os perfis das concentra¢des molares das espécies quimicas i no RMFB. Condicdes

operacionais: Cat. Ni (6,7% em peso)/ y-A€203, 950 kPa, S/C = 3,86).

4.4. EFEITO DA ESPESSURA DA MEMBRANA

A Figura 4.4 apresenta o efeito das diferentes espessuras para os perfis de rendimento de hidrogénio
no lado da permeacao do reator FBMR. O rendimento de hidrogénio aumenta com a diminuicdo da
espessura da membrana baseada em Pd. A influéncia de diferentes espessuras de membranas
baseadas em Pd no reator FBMR é positiva sob a reforma do tolueno, o rendimento de hidrogénio
aumenta em baixas espessuras. Como resultados mencionados nesta figura, o filme mais fino é
importante para o aumento do hidrogénio devido a menor resisténcia a transferéncia de massa. Outro
ponto importante é que o efeito da espessura ndo é linear devido as limitacGes de transferéncia de
massa dentro do RMFB. Como um resultado, 1,7mB; 2,7 my; 3,7 my; 4,7my; 5,7mu, Apds de z/L =
0,60, do inicio, os rendimentos de hidrogénio atingem niveis estaveis de 3,731; 3,234; 2,598; 2,064;

1,612, respectivamente.
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Figura 4. 4 - Perfis de concentracdes molares do tolueno na RMFB sobre o efeito de temperatura.

Condigdes: Cat. Ni (6,7% em peso)/ y-A203, 950 kPa, S/C = 3,86).

4.5. CONVERSAO DO TOLUENO E PRODUCAO DO HIDROGENIO

A partir da modelagem matematica, a producdo de hidrogénio e a conversdo de metano sdo dadas
através das seguinte equacgdes:

's
rHl :i [—1-1}

0
C CHy

, Ceny .
kCI‘I-‘- == ]. — (:J] [4.2)
CHy

A Figura 4.5 descreve o efeito da temperatura de entrada sob o perfil axial da producdo de hidrogénio
em MRFB. A producdo de hidrogénio aumenta com o aumento da temperatura de entrada. Devido a
endotermicidade das reacdes de reforma do metano, a conversdo de metano aumenta com a
temperatura e consequentimente a produgdo de hidrogénio como mostrado na Fig. 4.5. Apds de z/L
= 0,65, do inicio, as producdes de hidrogénio atingem niveis estdveis de 2.154, 1.856 e 1.519 quando

operam a 923K, 823K e 723K, respectivelmente

A Figura 4.6 Relata a conversdo de metano a trés temperaturas (923, 823 e 723) quando a membrana
a base de Pd foi usada para remover de forma incipiente o hidrogénio produzido. Como pode ser

mencionado nesta figura, na entrada, a conversdo de equilibrio inicial foi alterada devido a
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temperatura de reacdo. Na entrada, as conversdes de equilibrio inicial foram computadas de 12%
(723K), 14% (823K) e 16% (923K), respectivamente. Apds de z/L = 0,4 de inicio, as conversdes finais de
metano atingem niveis estaveis de 54,52%, 73,47% e 99,89% quando operam a 723K, 823 K e 923K,

respectivamente
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Figura 4. 5 - Perfis de concentra¢ces molares do hidrgénio na RMFB sobre o efeito de temperatura.

Condigdes: Cat. Ni (6,7% em peso)/ y-A8203, 950 kPa, S/C = 3,86).
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Figura 4. 6 - Conversdo de equilibrio do C7H8 afetada pela temperatura da reacdo de entrada na

MRFB. CondigGes: Cat. Ni (6,7% em peso)/y-A€203, 950 kPa, S/C = 3,86).
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5 CONCLUSOES

Conduzida no contexto da linha de reforma de aromaticos, a presente pesquisa recorreu 3
metodologia numérica no sentido de realizar o desenvolvimento do processo ndao-isotérmico em um
reator de membrana de leito fixo em estado estacionario (modelo bidimensional) tendo em vista a

conversao do tolueno (C7H8) e a producdo do hidrogénio (H2).

Na direcdo de obter as condi¢cdes adequadas para implementar a modelagem ndo-isotérmico,
envolvendo os balangos de energia para as fases gasosa e sélida e os balangos para as espécies
guimicas C7Hs, H20, CO, Hz, CH4, e CO2 no reator de membrana de leito fixo, recorreu-se ao Método
de Diferengas Finitas (MDF) para discretizar as equagdes diferenciais parciais (EDPs). Como um
resultado, a discretizagcdo das EDPs forma um sistema de equacdes algébricas nao lineares com relagao

as variaveis do processo (Tg, Ts, CC7Hs, CH,0, CCO, CH;, CCH4 e CCO3) em analise.

A elaboragdo do cddigo computacional para processar e analisar o comportamento das varidveis do
processo em estudo desta pesquisa permitiu a conduzir as seguintes conclusdes:

— Reacgbes de reformas tém grandes efeitos sobre a distribuicdo da temperatura no MRFB. A

reaccdo que ocorre de forma inversa WGS, absorve o calor e reduzir a temperatura do

catalisador. Como resultados, podemos informar que existem gradientes negativos entre as
fases;

— A produgdo de H2 alcangou o nivel de 2,154 no RMFB na temperatura de reagdao de 923K,
enguanto que a producdo de H2 atingiu o nivel de 1,519 na temperatura de reacdo de 723K.

— A conversdo do tolueno é reforcada no RMFB com temperatura mais elevada. Os resultados
das simulagdes mostraram que a conversao de 99,89% pode ser alcangada em um RMFB a
temperatura de reaccdo de 923K.

Uma perspectiva futura para continuacdo deste trabalho seria a obtencdo de dados experimentais
para realizar a validacdo das temperaturas, bem como adotar uma analise detalhada do modelo
matematico envolvendo os efeitos de difusdo nas particulas cataliticas do reator catalitico de RMFB

como também as reagdes heterogéneas do processo.
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