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RESUMO

As células a combustivel sdo uma alternativa interessante para a geracao
de energia elétrica, especialmente para equipamentos de pequeno e médio porte
gue apresentem a caracteristica de portabilidade. Alguns modelos de células sao
compactos e operam a baixas temperaturas, porém essa tecnologia esbarra no
transporte e armazenamento do seu principal combustivel: o hidrogénio. O
hidrogénio é muito reativo e o seu armazenamento geralmente demanda a
utilizacdo de sistemas complexos, operando muitas vezes a altas pressoes.

Como alternativa pode-se armazena-lo na forma de combustiveis liquidos
com alta concentracédo de hidrogénio, como por exemplo o metanol, o qual pode
ser facilmente armazenado e convertido a hidrogénio mediante a reacdo de
reforma a vapor. Este processo consiste basicamente na reacdo entre o metanol
e 0 vapor de agua, produzindo hidrogénio, monoxido e dioxido de carbono,
segundo uma reacéao global endotérmica. A utilizacdo do metanol como principal
reagente na reforma a vapor, para producéo de hidrogénio, € muito interessante,
pois este alcool € o que apresenta a maior proporcao entre hidrogénio e carbono
(4:1), além de poder ser processado a baixas temperaturas e pressao
atmosférica.

Nos varios processos de obtencdo do hidrogénio por reforma a vapor,

ocorre a producdo do monodxido de carbono (CO), o qual € um subproduto
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indesejado por ser um veneno para varios tipos de células a combustivel. Tanto o
projeto como a determinacdo das condi¢cdes Otimas de operacdo de um reator de
reforma a vapor de metanol, visando a sua integracéo as células a combustivel,
podem encontrar na modelagem e simulacdo importantes ferramentas auxiliares.
Entretanto, encontram-se poucos estudos em literatura envolvendo a modelagem,
simulagdo e projeto de reatores de reforma a vapor do metanol, bem como
estudos tedricos que garantam a determinacdo das condicbes operacionais
6timas a fim de minimizar a producdo do monéxido de carbono.

Neste contexto, o objetivo desse trabalho foi desenvolver um modelo
matematico de um reator de reforma a vapor de metanol, simula-lo e obter dados
preliminares para a o projeto de um reator de reforma a vapor de metanol. O
modelo foi construido em duas partes: (i) considerando o reator isotérmico
utilizando o modelo e as equacdes cinéticas da literatura. (ii) reator ndo isotérmico
atribuindo a modelo o coeficiente de transferéncia de calor e a equacédo que
descreve a transferéncia de calor ao longo do reator. O modelo matematico
proposto foi implementado e resolvido numericamente no MATLAB. Os dados
obtidos na simulacdo isotérmica foram comparados nas mesmas condi¢cdes
experimentais utilizada por PURNAMA et. al. (2004) o que indica que tanto o
modelo desenvolvido como a metodologia empregada para a sua solucao
numérica sdo adequadas. Realizamos a analises de sensibilidade do reator ndo
isotérmico e também os parametros Otimos de operacdo. A partir desses
parametros 6timos levantou-se a massa de catalisador necessaria para produzir
hidrogénio em quantidade suficiente para alimentar células o combustivel do tipo
PEM comerciais. Contudo estabeleceu-se a condicdo minima de 50ppm nha
corrente de produto e a conversdo minima de 70%. Essas condicBes minimas
garantem que nao sera necessaria uma etapa de purificacdo e adequacédo do

combustivel, hidrogénio, utilizado nas células a combustivel.

Palavras-chaves: Reforma A Vapor - Metanol ; Reforma A Vapor - Hidrogénio ;

Modelagem Matemaética ; Célula A Combustivel
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ABSTRACT

Fuel cells are an attractive alternative for generating electricity, especially
for equipment to small and medium-sized businesses that have the character of
portability. Some models of cells are compact and operate at low temperatures,
but this technology coming up in the transport and storage of its primary fuel:
hydrogen. Hydrogen is very reactive and its storage generally requires the use of
complex systems, often operating at high pressures.

Alternatively you can "store" it in the form of liquid fuels with high
concentrations of hydrogen, such as methanol, which can be easily stored and can
be directly converted to hydrogen by steam reforming reaction. This process is
basically the reaction between methanol and water vapor, producing hydrogen,
carbon monoxide and carbon dioxide, a second endothermic overall reaction. The
use of methanol as the main reagent in the steam reforming for hydrogen
production is very interesting because this alcohol is what has the highest ratio of
carbon and hydrogen (4:1), and can be processed at low temperatures and
atmospheric pressure.

In various processes hydrogen production by steam reforming, occurs the

production of carbon monoxide (CO), which is an unwanted byproduct, being a
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poison to various types of fuel cells. Both the project and determining the optimal
operating conditions of a reactor for steam reforming of methanol in order to
integrate the fuel cells may find importance in modeling and simulation
aids. However, there are few studies in literature involving modeling, simulation
and design of reactors for steam reforming of methanol and theoretical studies
aimed at determining the optimum operating conditions to minimize the production
of carbon monoxide.

In this context, the objective of this study was to develop a mathematical
model of a reactor for methanol steam reforming, simulate it and validates it
against experimental data from literature. The mathematical model was
implemented in MATLAB and solved numerically and comparison of its predictions
in different experimental conditions indicates that both the model developed as the
methodologies for its numerical solution were adequate. From this model were
validated designed three reactors for steam reforming to meet with appropriate
flow of hydrogen fuel cells available in three commercial fuel cell, and determine
the operating conditions that minimize the generation of carbon monoxide and
provide an effluent stream reactor with acceptable levels of CO that can be
introduced directly into the fuel cell without requiring an intermediate step of

removing this contaminant.

Keywords: Steam Reforming — Methanol ; Steam Reforming — Hydrogen ;

Mathematical Modeling ; Fuel Cell



1 - Introducéo

A busca por fontes renovaveis de energia é crescente e necessaria ao
desenvolvimento da sociedade humana. O hidrogénio tem se mostrado uma fonte
de energia promissora. Porém, a sua producao, transporte e armazenagem Sao
fatores que dificultam e aumentam os custos dessa tecnologia. Pesquisadores
estudam a disponibilizacdo dessa tecnologia em larga escala e principalmente a
um custo acessivel. A utilizacdo do metanol como fonte de hidrogénio vem se
configurando como uma alternativa atraente tanto para o armazenamento, pois a
sua disponibilizacdo se da via reagao de reforma a vapor do metanol, via reagao
de reforma. O metanol € um liquido com alta concentracdo de hidrogénio (4
atomos de hidrogénio para cada atomo de carbono), que pode ser disponibilizado
mediante a reacdo de reforma a vapor de metanol. Por sua vez esta reagcédo €
bastante conveniente, por poder ocorrer em temperaturas relativamente baixas,
guando comparadas a outros processos de reformas, e a pressédo atmosférica, o
gue viabiliza a sua utilizacdo como fonte de hidrogénio para células a combustivel
autdonomas.

Tanto o projeto como a analise deste sistema podem ser beneficiados pela
modelagem matematica e simulacdo numérica. Modelagem e simulacdo sao
ferramentas poderosas na analise e sintese de projetos. O desenvolvimento de
um modelo matematico que represente o processo de reforma a vapor de metanol
€ uma etapa atraente devido a possibilidade de obtencdo de resultados rapidos
gue proporcionam economia de tempo e de recursos e pode vir associada ao
desenvolvimento experimental. A reacdo de reforma a vapor de metanol é
fortemente endotérmica e o desenvolvimento e validacdo de um modelo
matematico contribuem para a avaliacdo do comportamento de reatores de leito
fixo, nas diferentes condicBes operacionais. Com isso temos a possibilidade de
desenvolver o projeto de um sistema capaz de alimentar uma célula a
combustivel autbnoma a partir de um reator de reforma a vapor de metanol, bem
como avaliar as condi¢des 6timas de operacéo.

O principal objetivo desse trabalho € a modelagem do processo de reforma

a vapor de metanol, a simulacdo e analise do sistema. Esse reator devera



produzir hidrogénio com o menor teor possivel de CO, minimizando ou eliminando
a utilizacdo de um processo de purificacdo do mesmo.
Para melhor desenvolver o modelo matematico e compreender o processo
de reforma a vapor num reator de reforma a vapor de metanol. O
desenvolvimento do trabalho foi dividido em duas etapas:
12 — Modelo de um reator isotérmico de reforma a vapor de metanol. A
reacdo de reforma a vapor de metanol ser4 conduzida em um reator
isotérmico, ocorrendo assim algumas simplificaces. O modelo desse
reator serd desenvolvido a partir de dados de literatura
22 — Ampliou-se o estudo para um reator de reforma nado isotérmico
integrado a um forno elétrico, utilizando como base o modelo isotérmico.
Essa analise se assemelha ao comportamento real de um reator de
reforma a vapor de metanol, e assim teremos parametros operacionais
suficientes para desenvolver o projeto de um reator que sera utilizado para

alimentar células a combustivel.



2 — Revisao Bibliografica

2.1 — Modelagem e Simulagéo

A simulacdo pode ser vista como a representacdo e o0 estudo do
comportamento de sistemas reais através da solucdo de modelos matematicos.
Um modelo incorpora caracteristicas que permitem representar o comportamento
do sistema real, através de modelos mateméaticos. (LAW, 1982).

O termo simulacédo é bastante genérico, visto que séo variadas as formas e
mecanismos utilizados para a representacdo do comportamento de sistemas. O
termo simulacdo também possui grande abrangéncia em relacdo ao seu campo
de aplicagcdo. Por exemplo, a simulacdo pode ser aplicada na industria,
organizacg0Oes publicas, na representacao de “software/hardware”, entre outros. Os
beneficios da simulacdo de sistemas, aliados a agilidade oferecida pelos meios
computacionais, tém sido largamente utilizados como ferramenta auxiliar na
solucéo de problemas diversos. Justifica-se tal afirmacéo considerando que, com
0 uso de um computador, uma grande quantidade de eventos pode ser executada
em curto espago de tempo.

De modo geral, o uso da modelagem e simulacdo numeérica €
recomendado principalmente em dois casos. Primeiro, quando a solucdo de
problemas é muito cara ou mesmo impossivel através de experimentos. E em
segundo, quando os problemas sdo muito complexos para tratamento analitico.
Com o uso da simulacéo, principalmente quando se observam caracteristicas
estocasticas, sistemas podem ter seu comportamento representado com maior
fidelidade e realismo.

Sao fatores que tornam desejavel o uso de técnicas de simulacdo aliadas
aos beneficios computacionais:

« Tempo: em computador é possivel realizar experimentos que, se
executados sobre o sistema real, levariam horas;

» Custo: geralmente o custo se mantém muito abaixo se comparado a
execucao de experimentos reais;

* Impossibilidade de experimentacdo direta: ha situacbes em que

experimentacdes diretas no sistema real ndo podem ser realizadas por questdes



de seguranca, de tempo, de acesso, ou ainda de inexisténcia (sistema em
construcéo);

* Visualizagdo: as simulagcdes em computadores oferecem recursos que
facilitam a visualizacdo de processos ocultos;

* Repeticdo: depois de construido, um modelo de representacao pode ser
executado inUmeras vezes;

* Interferéncia: um modelo é extremamente flexivel para a realizagao de
mudancas se comparado a um sistema real. Esta é a caracteristica mais
importante e desejavel no estudo de sistemas com objetivos de geracdo de
informacdes de apoio a tomada de decisdbes ou na construgdo de novos

equipamentos e unidades industriais.

2.2— Modelagem e Simulacdo da Reforma a Vapor

Muitos processos de producdo de combustivel estdo sendo desenvolvido
para produzir hidrogénio puro o suficiente e de forma rapida para alimentar
células a combustivel dos mais diversos tipos em especial as células a
combustivel do tipo PEM. (TAKAHASI et al, 2004; IKEDA et al, 2004; GIGLIUCCI
et al., 2004).

Como exemplo a modelagem da reforma do metano que € um dos
precursores de hidrogénio muito estudado atualmente, assim como o metanol. O
metano € um dos principais componentes do gas natural, sendo assim a sua
utilizacdo como precursor de hidrogénio € bem aceita.

DANTAS et al (2008) apresentaram e validaram um modelo para um
pequeno reator de metano para a reforma endotérmica do metano, e também
descreveram a influencia da temperatura sobre os perfis de conversdao do metano.
DANTAS et al. (2008) estudaram a reforma autotérmica de metano (RAM)
utilizando como base os trabalhos publicados por HOANG et al. (2006) e BARRIO
et al. (2007) que definem a RAM como uma combinacdo de oxidacao parcial e
reforma a vapor de metano. As reac6es que ocorrem no interior do reator sdo as

dadas pelas equacdes 1 a 4.

R1 - CHy + Hy0 <> CO + 3H;, AH1(298K) = 206,2 kJ/mol (1)
R2 - CHy + 2H,0 <> CO, + 4H,,  AH2(298K) = 164,9 kd/mol )



R3 - CO + Hy0 <> CO; + Hy, AH5(298K) = -41,1 kd/mol 3)
R4 - CH; + 20, « CO, + 2H,0, AH4(298K) =-802,7 kJ/mol (4)

O reator considerado por DANTAS e seus colaboradores foi um reator de 4
mm de comprimento, que é operado com uma vazdo de alimentacdo de 120
mL/min e possui um volume de catalisador de 1 cm?®.

Algumas hipoteses foram adotadas a fim de simplificar o fenémeno:

0] a resisténcia a transferéncia de massa interfacial € desprezivel;

(i) as limitagbes de difusédo dentro das particulas do catalisador séo

despreziveis;

(i)  aqueda de pressao, € consequentemente a variacao da pressao por

perda de carga, é desprezivel;

(iv) o reator pode ser considerado como sendo isotérmico.

Com as hipéteses adotadas anteriormente, a vazdo molar ao longo da
direcdo axial, para cada componente, Fi (mol/s), pode ser descrita pela seguinte
equacao de balanco de massa (Barrio et al., 2007):

%=pb~AC-;rij (5)
A taxa de consumo ou formacdo de cada espécie gasosa € determinada

pelo somatorio das taxas de reacdo de cada espécie em todas as quatro reacoes.

few, =—R, —R, —R, (6)
ro, =—2R, (7)
reo, =R, + Ry +R, (8)
Mo =R —2R, —R, +2R, (9)
ry,=3R, +4R, +R, (10)
o =R +R; (11)

As equacdes de taxa correspondentes as reacdes consideradas estao
apresentadas nas Equacdes 12-15. As constantes de equilibrio e os parametros
da equacéo de Arrhenius (kj=koexp(-Ej/RT)) estdo na Tabela 1 e as constantes
de adsorcao (K=Kg-exp(-AH/RT)) na Tabela 3.
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Tabela 1 — Constantes de equilibrio e da equacédo de Arrhenius para o

modelo cinético

Ej (m*-bar/mol)

Reacdo, | Constante de Equilibrio, K; Koj (mol/kgcasS)
1 K, =exp(‘2$8‘°’° +30,114] (bar’) | 1 17%10' (bar®®) 2,401
2 K, =K, K, 2,83x10" (bar®®) 2,439
3 K, =exp [%OO - 4,036j 5,43x10° (bar™) 0,6713
A 8,11x10° (bar?) 0,8600
6,82x10° (bar?) 0,8600

Tabela 2 — Parametros da equacédo de Van't Hoff para espécies adsorvidas

Koi(bar?) | AH; (m*-bar-mol™) | KS; (bar-1) | AHS (m®bar-mol™)
CH, 6,65x10™ -0,38280
Cco 8,23x10° -0,70650
H, 6,12x10°° -0,82900
1,77x10°
H,O (bar) 0,88680
CH, (combustao) 1,26x10* -0,27300
O, (combustao) 7,78x107 -0,92800




Esse conjunto de parametros e equacdes diferenciais ordinarias compde o
modelo matematico proposto por DANTAS et al (2008) para a reforma
autotérmica do metano sobre um catalisador de niquel.

Com o auxilio do programa livre Scilab™, DANTAS et al (2008) resolveu o
sistema de equac0es diferenciais ordinarias (EDOs), ndo lineares, de valor inicial
no comprimento.

DANTAS et al (2008) comparou os resultados do modelo matematico com
os dados experimentais de AYABE et al. (2003), o resultado do modelo
matematico se ajustou apresentando uma boa concordancia da conversdo de
metano em toda a faixa estudada (299,85°C a 799,85°C). Os dados simulados
mostraram que as melhores condi¢fes reacionais visando a maxima producédo de
hidrogénio sdo a temperaturas proximas a 449,85°C, a qual é muito alta
comparada com a reforma a vapor de metanol que ocorre na faixa de 200°C a
300°C.

O trabalho de DANTAS e colaboradores ¢ um bom exemplo de modelagem
e simulacdo utilizada na obtencdo de parametros 6timos de operagédo do reator

sem a necessidade de trabalho experimental.

2.3 — Modelagem e Simulacdo da Reforma a Vapor

A modelagem e simulacdo da reforma a vapor tem sido uma ferramenta
promissora a fim de obter uma melhor compreensao e desempenho do processo.

LIMA DA SILVA e MULLER (2011) utilizaram a modelagem e a simulacao
de condicbes termodinamicas de diferentes hidrocarbonetos oxigenados (etanol,
glicerina, n-butanol e metanol) e utilizaram CaO como adsorvente de impurezas.
A simulacdo do modelo proposto pelos mesmos apresentou bons resultados para
a qualidade do H, produzido, atendendo as especificacdes de células como a
PEMFC — Células a Combustivel de Membrana Trocadora de Prétons.

GONZO (2007) realizou a modelagem e simulacdo de um reator monolitico
de reforma a vapor de metanol. As simulacdes do reator monolitico foram
realizadas considerando um canal quadrado de varios tamanhos, distribuicdes
diferentes da washcoat (area coberta por catalisador) e foi levada em conta a

operacao isotérmica ou adiabatica. A comparacdo com os dados experimentais



bem como os resultados de outros autores mostrou um bom fator de
concordancia para a computagao.

GONZO (2007) utilizou o modelo simples para representar a reforma a
vapor de metanol e utilizou a Equacdo 1 para expressar o modelo cinético
adotado. GONZO (2007) queria estudar o fator de efetividade para diferentes

espessuras da camada de reagdo nos reatores monoliticos.
CH30H + H,O - CO; + 3H; AH; =57 kd/mol (a 200°C) a7

A equacao cinética utilizada por GONZO (2007) foi a Equacao 18 que descreve 0
consumo de metanol e a producao de hidrogénio.

B 103kJ / mol

r=219x10°e
xp( RT

]P@*564(11,6kPa+ P,) % (molM/Kg s) (18)

PATEL et al. (2007) utilizaram um modelo cinético para a reforma a vapor
oxidativa de metanol (OSRM) baseado na abordagem da isoterma de Langmuir
sobre o catalisador composto por Cu/ZnO/CeO,/Al,O3. Foi considerado que a
temperatura do catalisador ficava em torno de = 2 K da temperatura do forno
utilizando assim um sistema praticamente isotérmico, a temperatura do forno era
de 200°C a 300°C.

PATEL e colaboradores utilizaram um modelo cinético composto por trés
equacdes: uma para representar a oxidacdo parcial do metanol dada pela
Equacéao 19, a reforma a vapor dada pela Equacdo 17 e a equacao reversa da

reacao de deslocamento do vapor de agua dada pela Equacéo 20.

CH;O0H + %0,52H, + CO, (POM) (19)
CH,0H + H,0 S3H, + CO, (SRM) (17)
€O, + H,5 CO + H,0 (rWGS) (20)

Os autores realizaram tanto a analise experimental como a analise através
da simulacdo numérica e concluiram gque a modelagem pode prever o

comportamento da reacao de reforma a vapor de metanol.



PURNAMA et al. (2004) realizaram uma série de experimentos para
realizar alguns ajustes. O seu principal objetivo era a equacao de velocidade de
reacdo na forma de lei de poténcias. Para isso eles utlizaram procedimentos

computacionais para ajustar o seu modelo aos dados experimentais.

2.3 — Célula a Combustivel

2.3.1 — Introducéo

Uma célula a combustivel € uma célula eletroquimica, em que um
combustivel € consumido e energia elétrica € liberada.

As células a combustivel sédo equipamentos eletroquimicos que convertem
energia quimica do combustivel em energia elétrica diretamente, uma promissora
fonte de energia com alta eficiéncia e baixo impacto ambiental. Por evitar os
passos intermediarios como producdo de calor e trabalho mecanico da maioria
dos métodos tipicos de geracdo de energia, as células a combustivel néo
possuem limitacBes termodinamicas como 0os motores a combustédo. (KURZON et
al., 1975. HIRSCHENHOFER et al., 1994. CHEN et al. 2003).

Diversas pesquisas tém sido realizadas a fim de promover o
desenvolvimento da tecnologia de células a combustivel do tipo PEM para a
producdo de energia utilizada em motores para a propulsdo de veiculos e a
producéo elétrica em pequena escala.

A comercializagéo, transporte e armazenamento do hidrogénio certamente
€ um fator que promove o aumento do custo de instalacdo dessa tecnologia, pois
o hidrogénio é um elemento quimico altamente reativo; necessita de altas
pressdes para 0 armazenamento e quando fora de controle se torna um potente
explosivo.

A grande questdo no desenvolvimento das células a combustivel e
principalmente nas células a combustivel do tipo PEM é como transportar o
hidrogénio de forma eficiente e segura.

Um interessante método refere-se a utilizacdo do metanol, que vem sendo
identificado como um dos principais fornecedores de hidrogénio para essa

tecnologia. O metanol oferece uma boa relagdo hidrogénio-carbono (4:1), é livre
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de ligacdes do tipo carbono-carbono e possui uma alta capacidade de produgéo
de H,, além de se encontrar na forma liquida a temperatura ambiente e pressao
atmosférica.

Um gés rico em hidrogénio pode ser produzido a bordo de um veiculo ou
para suprir as necessidades de uma pequena central elétrica através da reforma a
vapor de metanol — SRM — Steam Reforming of Methanol utilizando para isso um
catalisador de cobre, como indicado por varios pesquisadores: POUR et al.
(1975), BARTON et al. (1980), TAKAHASHI et al. (1982), SANTACESARIA et al.
(1983), AMPHLETT et al. (1985), JIANG et al. (1993), BREEN et al. (1999),
PEPPLEY et al. (1999), ASPREY et al. (1999), WILD et al. (2000), LINDSTROM
et al. (2001), PURNAMA et al. (2004).

Infelizmente, a reacdo SRM descrita na Equacédo 17 ndo produz somente
H, e CO,. Ocorre a producdo de CO como um subproduto em concentracdes
significativas. A reacao que leva a producao de CO é amplamente discutida sendo
mais aceito a hipotese da reacao reversa do deslocamento do vapor de agua da

pela Equacéo 20.

_)
CH;OH + H,0 _3H, + CO, (17)
C0, + H,5 CO + H,0 (20)

A célula a combustivel do tipo PEM utiliza platina como metal
eletrocatalitico no anodo. Esse metal sofre envenenamento por CO em
concentragfes maiores que 50 PPM e possuem pouca tolerancia a particulas de
enxofre (WEE, 2007., ANDUJAR et al., 2009)

Existem diversas estratégias para minimizar a producdo de CO durante a
SRM, diversas solucdes sdo estudadas como o desenvolvimento de novos

catalisadores e estudos baseados na engenharia de reatores.

2.3.2 — Estrutura Basica de uma Célula a Combustivel

A estrutura basica de uma célula a combustivel, ou bloco de construcao, de

uma célula a combustivel consiste de uma camada eletrolitica em contato com um
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anodo e um catodo do outro lado. Uma representacdo esquematica de uma célula
a combustivel com hidrogénio como combustivel, oxigénio como oxidante. Ambos
reagentes e produtos estdo no estado gasoso. O fluxo de ion no interior do
eletrdlito é demonstrado na Figura 1 bem como a conducéo e direcao dos elétrons
através do circuito elétrico. (APPLEBY et al., 1989., PENNER et al., 1995)

Fluxo Fluxo
de de
Elétrons Elétrons

g ™
B L
Hidrogénio § ‘ Q} Oxigénio

—_— £

@ °.

- ©
—s CQ
' ‘ Protons .
i .
_®eF " ° i@
Hidrogénio ‘ Agua
— L- o Quinj] ’

Anodo Eletrolito Catodo

Figura 1 — Esquema de Célula a Combustivel Reagente/Produto Gasoso

Uma tipica célula a combustivel, é continuamente alimentada com
combustivel no lado do anodo (eletrodo negativo) e um oxidante (frequentemente
0 oxigénio proviniente do ar) é alimentado continuamente no lado do catodo
(eletrodo positivo). A reacéo eletroquimica ocorre nos eletrodos para produzir uma
corrente elétrica através do eletrdlito, durante a conducdo de uma corrente
elétrica através de um circuito externo, a qual realiza trabalho e retorna.
(APPLEBY et al., 1989)

Apesar da célula a combustivel ser semelhante a uma tipica bateria, ela
difere em varios aspectos. A bateria é um dispositivo de armazenamento de
energia em que toda a energia disponivel é armazenada na propria bateria. A

bateria deixara de produzir energia elétrica quando os reagentes quimicos s&o
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consumidos. A célula a combustivel, por outro lado, é um dispositvo de converséo
de energia quimica em energia elétrica em que essa conversao ocorre
continuamente uma vez que seja fornecido combustivel e oxidante de forma
continua e suficiente. Em linhas gerais a célula a combustivel produz energia
enquanto o combustivel (ex. hidrogénio) é fornecido (APPLEBY et al., 1989., LEE
etal., 1998.)

As células a combustivel sdo classificadas de acordo com a escolha do
eletrolito e combutivel, que determinam o eletrodo, reacdo e o tipo de ion

transportado através do eletrdlito.

resisténcia

excesso de combustivel _g i e excesso de oxidante
e produtos gasosos s = e produtos gasosos
,,,,, e B 0
H, —»= Ho B C
hanis AFC 5-220 °C
H,O <= = | H,0 6
H,—= .+ | =—0/| PEMFC  60-80°C
4y H,0  PAFC 205 °C
H, —o .
(CO) < CO, i MCFC 650 °C
cO. 8 e CO,
,,,,,, % R
(CO) |H, —™= = Bt C o °
CH) 1.0 S 2oL SOFC  600-1000 °C
entrada de ¢
combustivel —— ™ ~ —<=— entrada de oxidante
S TN
anodo eletrélito catodo

Figura 2 - Tipos de células a combustivel, suas reacdes e as temperaturas de
funcionamento (BARBIR, 2005).

2.3.3 — Producéo de Energia Elétrica por Célula a Combustivel.

Para a maioria das aplicacdes praticas de células a combustivel, unidades
unitarias devem ser combinadas de forma modular em um bloco do tipo pilha para
alcancar o nivel de tenséo e poténcia necessaria para a aplicacdo. Geralmente,

envolve o empilhamento de varias unidades de producdo de energia. Diferentes
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empilhamentos foram desenvolvidos, utilizando diferentes materiais para separar
as células unitdrias uma das outras, garantindo assim que todas funcionem e
produzam a maxima corrente e poténcia. (APPLEBY et al., 1989)

Além do empilhamento de unidades de células a combustivel, o sistema de
producdo de energia elétrica por célula a combustivel requer varios outros
subsistemas e componentes. O sistema recebe o nome de balan¢o de planta ou
(BdP) em inglés recebe o nome de balance of plant (BoP). Esse sistema depende
do tipo da célula a combustivel que estd sendo utilizada para a producdo de
energia elétrica, a escolha do combustivel e aplicacdo a qual a célula sera
submetida. Além disso, as condi¢cdes especificas de funcionamento e o0s
requisitos de células individuais e o projeto da pilha de célula determina as
caracteristicas do BoP. (ROSTRUP-NIELSEN et al, 1993., PETERS et al, 1980.,
DOUGLAS et al, 1988). Ainda assim, as maiorias das células a combustivel
possuem:

o Preparacdo do Combustivel — Exceto quando os
combustiveis puros (como o hidrogénio puro) séo utilizados, para
alguns combustiveis € necessaria a preparacdo desse combustivel,
geralmente esse processo envolve a remocdo de impurezas e
condicionamento térmico do mesmo. Além disso, muitas células a
combustivel que utilizam outros combustiveis que contenham
hidrogénio requerem algum tipo de processamento, como a reforma,
no qual o combustivel &€ reage com algum oxidante (geralmente
vapor d’agua ou ar) para formar uma mistura de alimentacao rica em
hidrogénio que sera alimentada do lado do anodo. (ROSTRUP-
NIELSEN et al., 1993., CUZENS et al., 1998)

o Suprimento de Ar — Na maioria dos sistemas praticos
de célula a combustivel, inclui compressores de ar ou ventiladores e
filtros de ar.

o Gerenciamento Térmico — Todos os sistemas de célula
a combustivel exigem um gerenciamento cuidadoso quanto a sua
temperatura de operacao.

o Gerenciamento de Agua — A Agua é necessaria em
algumas partes da célula a combustivel, entretanto a agua em geral

€ um produto da reacédo eletroquimica que ocorre. A fim de evitar a
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alimentacdo de &gua, além do combustivel, e para garantir a sua
boa operacdo, um bom sistema de gerenciamento de agua é
necessario na maioria dos sistemas de célula a combustivel.

o Condicionamento de Energia Elétrica — Como as
células a combustivel oferecem uma tensdo do tipo corrente
continua (CC) esse tipo de tensdo nao € diretamente utilizada, em
larga escala, nos dias atuais. Normalmente € necessario um
condicionamento da energia elétrica produzida pela célula a
combustivel, ou seja, transformar a tensao continua em tensao
alternada (CA). (NED MOHAN et al., 1995., KREIN, 1998)

Uma ilustracdo desse processo € mostrada logo abaixo, pela Figura 3.
Iniciando o processo com a entrada do combustivel e o processador/purificador
de um combustivel convencional (gas natural, outros gases de hidrocarbonetos,
metanol, nafta ou carvao), entdo o gas rico em hidrogénio é inserido na célula a
combustivel. A conversédo de energia quimica para energia elétrica ocorre quando
0 combustivel passa pela célula e uma reacédo eletroquimica ocorre no interior da
célula. A conversdao de energia quimica em energia elétrica na célula a
combustivel, e em toda a pilha de células, produz corrente continua. A variacédo
no nuamero de pilhas de células ou no tamanho das células pode suprir uma
particular necessidade elétrica. Finalmente, o condicionamento elétrico converte a
corrente continua em corrente alternada para o consumo final. (DEPARTMENT
OF ENERGY U.S.A,, 1999., LARMINIE et al., 2000)

2.3.4 - Tipos de Células a Combustivel

As células a combustivel oferecem eficiéncia muito maior de geracdo de
energia do que os sistemas de producdo convencional, comparando-se aos
motores a combustédo e turbinas, e o combustivel preferido para essas tecnologias
€ o hidrogénio (HOTZA e DINIZ DA COSTA, 2008).

Na Tabela 3, sdo listadas algumas caracteristicas tipicas de células a
combustivel, eficiéncia tipica, temperatura de funcionamento, catalisadores e
outros parametros de operacdo (SONG, 2002; DICKS et al., 2004; AMADO et al.,
2007).
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Condicionador Corrente AC

Calor

Figura 3 — Esquema de producao de energia através de célula a combustivel presente na

maioria dos processos.

A membrana trocadora de préotons de baixa temperatura (também
conhecida como eletrélito de polimero) de célula a combustivel (PEMFC ou PEM)
e as células a combustivel alcalinas (AFC) exigem hidrogénio com pureza entre
10 a 50 ppm de CO (HOTZA e DINIZ DA COSTA, 2008; ANDUJAR e SEGURA,
2009).

A célula a combustivel de acido fosforico (PAFC) pode tolerar até 1% de
CO na alimentacéo. As células a combustivel que utilizam oxido, como a célula de
carbonato fundido a alta temperatura (MCFC) e células de combustivel de 6xido
sélido (SOFC) podem operar com combustiveis que contém altas concentracfes
de CO. A célula do tipo AFC exige um oxidante qualquer do tipo oxigénio puro ou
ar isento de CO,, e assim essa tecnologia ndo tem sido favorecida por fabricantes
e desenvolvedores para qualquer aplicacao.

A PAFC é a mais desenvolvida em termos de acessorios e demonstragées,
mas foi ultrapassada recentemente pela célula a combustivel PEM. As células do
tipo PEM apresentam algumas variagbes como as células DMFC que utilizam

metanol diretamente e promovem a sua reforma a hidrogénio junto ao anodo e
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assim disponibilizando o hidrogénio para a célula a combustivel ou células de
combustivel de etanol similares as que utilizam o metanol, essas células sdo de
fato células a combustivel do tipo PEM, que possuem junto ao anodo
catalisadores que também promovem a reforma a hidrogénio desse alcool e
produzindo assim o hidrogénio combustivel necessario para o seu funcionamento.
Células a combustivel do tipo PEM tem sido escolhida pela maioria das empresas
do segmento de automével como fonte de energia para veiculos do futuro.
Atualmente as células a combustivel de baixa temperatura (PEM, DMFC, DEFC,
PAFC) utilizam uma grande quantidade de catalisadores. As impurezas podem
envenenar o catalisador e provocar a reducao da atividade e eficiéncia da célula
segundo MCLELLAN et al. (2005). As células a combustivel de alta temperatura
(MCFC e SOFC) sao capazes de converter hidrocarbonetos ou combustiveis

derivados de alcodis na camada do anodo em um processo de reforma interna

(ROSTRUP-NIELSEN, 2001., FLORIO et al., 2007).

Tabela 3 — Tipos de Células a Combustivel e Caracteristicas Tipicas

. . Temperatura Eficiéncia .
Tipo de Célula = - . . . e Potencia
a combustivel de Op())eragao Eletrélito lon Catalisador Combustivel elétrica (KW)

(°C) (%)
Alcalina (AFC) 70-100 KOH (Solugdo | v Ni Ha 60-70 10-100
Aquosa)
Membrana de .
Permuta Polimero +
Protoni 50-100 perfluorsulphona H Pt H> 30-50 0,1-500
rotonica ted (sdlido)
(PEM)
Alér;:gtn;eé%ao Polimero
Metanol 90-120 perfluorsulphona H Pt Metanol 20-30 100-1000
(DMFC) ted (sdlido)
Alimentacéo Polimero
direta de Etanol 150-220 perfluorsulphona H Pt Etanol 20-30 100-1000
(DEFC) ted (solido)
Acido Fosforico Acido Fosforico
(PAFC) 650-700 (liquido H Pt H> 40-55 5-1000
imobilizado)

Carbonatos Ca(ﬁgnlitol_si)de Gases de

Fundidos 650-700 bI ' d co” Ni Reforma ou 50-60 100-300
(MCFC) estabilizados CO/ H,
com LiAIO,
Gases de
Oxidos Solidos estab?l(izz(zéo em 2 . Reforma ou

(SOFC) 800-1000 210, s6lido no o] Ni CO/Hz ou 50-60 0,5-100

2 diretamente

poroso CHs
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2.3.5 = Célula a Combustivel de Membrana de Permuta Protbnica

O grande desafio da tecnologia de producéo de energia através de células
a combustivel é desenvolver uma célula que n&o necessite de altas temperaturas
para operacdo e possa ser operada em prédios comerciais e governamentais.
Essa célula tem como objetivo o fornecimento elétrico ou a manutencdo da
eletricidade em eventos de queda da rede de distribui¢ao.

As necessidades basicas sdo que ocupem pouco espaco fisico e nao
necessitem de altas temperaturas para operagdo como vemos nas Figuras 4 a 13.

As PEM ou PEMFC - Célula a Combustivel de Membrana de Permuta
Protbnica atende a essas necessidades principalmente quanto ao espaco fisico e
a baixa temperatura de operacdo. Alguns exemplos de instalagbes compactas
como a da Figura 4 instalada no patio de um supermercado em Nova lorque -
U.S. ou a instalada em escolas, Figura 5. No Brasil temos como exemplo as
células instaladas no LACTEC em Curitiba-Pr, como mostrado nas Figuras 6 e 7.
Pequenas células podem fornecem energia para movimentar carros elétricos
como podemos ver na Figura 8. O carro desenvolvido pela montadora Toyota é
equipado com célula a combustivel que fornece energia elétrica para 0 motor que
fornece energia mecéanica as rodas do veiculo. Micro células ja estdo sendo
fabricadas e comercializadas como mostrado nas Figuras 9 e 10. Em 22 de
Outubro de 2009 a Toshiba® lancou o Dynario um dispositivo portatil capaz de
fornecer energia elétrica para pequenos aparelhos como notebooks e outros. O
Dynario custa em torno de trezentos dolares e a recarga de metanol trinta e
guatro dolares, no entanto a Toshiba inicialmente fabricara 3000 unidades desse
equipamento. Andlises dos pesquisadores garante que o custo de uma recarga de
celular sai por um délar podemos ver o conjunto nas Figuras 11 a 13, esse nao foi
0 primeiro teste da empresa utilizando essa tecnologia como vimos na Figura 10.
(Site TOSHIBA)



Figura 4 - PureCell ® instalada em um supermercado em Nova lorque — UTC Power
(2010)

Figura 5 — Célula a Combustivel — Abastece a escola americana South Windsor High
School
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Figura 6 — Célula a Combustivel — Instalada na cidade de Curitiba — COPEL

Figura 7 — Célula a Combustivel — Instalada na cidade de Curitiba — COPEL
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Figura 8 — Carro Toyota movido a Hidrogénio - Toyota FCHYV fuel cell vehicle

Figura 9 — MTI MicroFuel Cell Inc (MTI Micro) - O sistema da célula a combustivel fornece

2.700 horas de operacao continua.


http://upload.wikimedia.org/wikipedia/commons/8/85/Toyota_FCHV.jpg
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Figura 10 — Toshiba’s Micro Fuel Cell Battery Recharger — O primeiro eletroportatil
desenvolvido pela Toshiba que pode ter sua célula a combustivel recarregada, com
metanol, pelo consumidor.
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Figura 11 — Dynario — Dispositivo desenvolvido e vendido pela Toshiba ® produz

energia elétrica a partir de célula a combustivel alimentada por metanol
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Figura 12 — Dynario — Conectado a um celular e fazendo a recarga da bateria do

mesmo.

Figura 13 — Dynario — Sendo recarregado com metanol. O frasco branco contém

uma solucédo rica em metanol.
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2.3.6.1 — Construcdo de uma Célula PEM ou PEMFC

A tecnologia de membrana polimérica foi inventada pela companhia
General Electric — GE em meados dos anos 60 e publicada com o trabalho de
GRUBB, 1959. A GE anunciou pela primeira vez o sucesso da PEM em meados
dos anos sessenta com o desenvolvimento de uma pequena célula a combustivel
para o programa de pesquisa que era chamado de Divisdo de Eletrbnica da
Marinha Americana (Electronics Division of the U.S.A. Navy). Este pequeno
sistema era alimentado por hidrogénio gerado por uma mistura de agua e
hidréxido de litio e armazenado em garrafas. Com essa incrivel facilidade de
transporte e obtencao de hidrogénio era perfeita para o suprimento elétrico em
regides remotas. A ceélula era compacta e facilmente transportada, mas o
catalisador de platina fazia dela uma alternativa cara. (GRUBB, 1959)

A temperatura de operacédo dessa célula é relativamente baixa, em torno
de 60-80°C, quanto mais alta a temperatura, mais rapido se iniciava 0 processo
de producao de energia. A célula do tipo PEM possui uma excelente densidade
de producéo elétrica, watts por cm?, e pode variar a producéo de forma rapida e
eficiente a fim de atender um aumento repentino de demanda. (NA et al., 2007.,
ANDUJAR et al., 2009).

As aplicacbes desse modelo vao desde locomotivas até pequenos
eletroportateis. A producéo para esse tipo de célula a combustivel se da na faixa
de 50 W até 75kW. Na Figura 14 € apresentado um esquema da operacdo de
uma PEM ou PEMFC.(ANDUJAR et al., 2009). Na Figura 15 esta representada a
montagem de uma unidade de producdo de energia elétrica através de célula a
combustivel. Dada a necessidade de obterem-se voltagens e correntes
significativas, as células sdo empilhadas, o que se assemelha muito a uma pilha

ou bateria.
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Oxigénio

? Hidrogénio
Préton
" Elétron

Anodo f Catodo

Membrana
Eletrolitica

Figura 14 — Desenho ilustrativo para demonstrar a operacéo de uma Célula de Permuta
Proténica (PEM/PEMFC) (Imagem: Plug Power)

Conjuto de Células a Combustivel

Célula
Unitaria

placa difussora \
de gas MEA

Figura 15 — Esquema de uma pilha de células combustivel. MEA — Membrana Eletrolitica.
(Imagem: Xcellsis)
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2.3.6.2 — Vantagens e Desvantagens da PEM/PEMFC

Algumas vantagens ja foram citadas. Uma breve apresentacdo das

vantagens e desvantagens da célula a combustivel do tipo PEM/PEMFC segundo
ANDUJAR et al. (2009).
As principais vantagens desse sistema sao:

Devido ao separador de anodo e catodo ser uma pelicula de
polimero sélido (planar) e que a célula opere em temperaturas
relativamente baixas, aspectos como manipulagdo, montagem ou
espaco sdo menos complexos do que na maioria dos outros tipos de
células.

As PEM utilizam um eletrélito ndo corrosivo. O polimero elimina a
necessidade de lidar com acido corrosivo ou qualquer outro, iSso
aumenta consideravelmente a seguranca do sistema. As células a
combustivel do tipo alcalina utilizam &acido fundido como eletrdlito ou
as ceélulas a combustivel do tipo 6xidos utilizam oxido fundido ou a
altas temperaturas.

E tolerante ao CO,, essa uma grande vantagem pois pode ser
utilizado o ar atmosférico como oxidante.

Empregam um eletrdlito sélido e seco de modo que elimina o
manuseio de liquidos e os problemas de reabastecimento dos
mesmos.

Possuem alta voltagem, corrente e densidade de poténcia
consideraveis.

Podem operar em baixa pressdo ou até mesmo nha pressao
atmosférica (1 ou 2 bar), isso adiciona seguranc¢a no sistema.
Tolerante a variacdo de pressao dos reagentes.

Compactas e robustas

Construcédo compacta e mecanica simples.

Utilizam materiais de construcéo pouco reativos.

As principais desvantagens desse sistema estédo no fato de:

Sensivel a presenca de impurezas no hidrogénio e é necessario

desenvolver uma série de unidades de reforma de combustivel para
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gue possamos utilizar os combustiveis convencionais. A célula a
combustivel PEM que utiliza metanol diretamente como combustivel,
sem a necessidade de reforma € uma variante a célula a
combustivel de metanol direto (DMFC).

e Na&o é tolerante a mais de 50 ppm de CO e baixissima tolerancia a
particulas de enxofre.(NARUSAWA et al., 2003)

e E necesséaria uma unidade de umidificacdo dos reagentes. Se a
agua for utilizada para umidificacdo dos gases, a temperatura de
funcionamento da célula a combustivel deve ser menor do que a do
ponto de ebulicdo da agua, isso limita o potencial de cogeracao.

e Utilizam catalisador a base de platina e uma membrana o que torna
a célula muita cara.

Hoje em dia essa tecnologia esta recebendo uma atencao especial ja que a
proposta de uso se voltou para veiculos leves e aparelhos eletrénicos portateis.
Isso se deve a sua robustez e excelente eficiéncia e producgéo elétrica.(LIU D,
2006)

2.3.6.3 — Principais Contaminantes

Um trabalho publicado por NARUSAWA et al. (2003) investigou a
contaminacdo de uma célula a combustivel do tipo PEM. Os componentes
abordados foram CO, CH4, HCHO e HCOOH principais componentes encontrados
como subprodutos da reacédo de reforma do metanol ou gasolina.

NARUSAWA et al. (2003) avaliou a contaminacéo decorrente da reacao de
reforma do metanol, os principais contaminantes avaliados foram CO, CH4, HCHO
e HCOOH.

2.3.6.3.1 — Contaminacdao por CO
A célula a combustivel que utiliza como anodo a platina sofre contaminacéo

— envenenamento da platina (Pt). Esse processo diminui a vida Util e eficiéncia da

célula. Véarios processos de purificacdo do H, sdo empregados antes da sua
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utilizagcdo para evitar a perda de eficiéncia e diminuicdo da vida util da célula a
combustivel.

NARUSAWA et al. (2003) realizaram testes utilizando o gas hidrogénio com
alto teor de pureza e de forma controlada adicionavam contaminantes e
avaliavam o seu efeito sobre a célula a combustivel, assim confirmaram o
envenenamento causado pelo CO, avaliaram a sua severidade e os efeitos
adversos causados por concentracbes de CO acima de 50ppm em géases

combustiveis.

2.3.6.3.2 — Contaminacao por Metano

NARUSAWA et al. (2003) também estudou os efeitos da contaminacéo da célula
a combustivel por metano e foi totalmente evidente que o efeito adverso
sobre o desempenho de geracdo de eletricidade causada por adsorcédo de CH,
para o eletrodo de catalisador € desprezivel, e pode, portanto, ser ignorado.

2.3.6.3.3 — Contaminac&o por Acido Férmico e Formaldeido

NARUSAWA et al. (2003) também apurou se ha um efeito adverso sobre
desempenho de geracéo de eletricidade causada por HCHO — Formaldeido e por
HCOOH — Acido Formico. A queda na geracéo de eletricidade causada por esses
contaminantes variou de 0,1 vezes e 0,004 vezes a queda causada pelo CO,

respectivamente.

2.3.5 - Producéo de Hidrogénio no Local de Consumo

O principal objetivo de trabalhar com o reator seguido por uma célula a
combustivel é tornar essa tecnologia barata e acessivel (OKKEN et al., 1995)

O grande desafio é o transporte de hidrogénio em condi¢cbes de ser
utilizado em células a combustivel, o hidrogénio possuiu elevado valor energético
por unidade de massa. No entanto, o hidrogénio, em condicfes de pressdo e
temperatura normais, encontra-se no estado gasoso. Uma vez que para se obter

uma condicao de valor energético por unidade de volume interessante para fim de
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combustivel, é necessério armazena-lo a elevadas pressdes (ou manté-lo sob a
forma liquida), para que seja possivel armazenar uma quantidade significativa de
hidrogénio por unidade de volume (ZHENG et al., 2011., WINTER et al., 2009.,
CLARK et al, 2005).

Os custos de construgdes de instalacdes para armazenagem do hidrogénio
séo altos e o custo de transporte muito significativo e isso dificulta a viabilidade
econbmica do processo de producdo de energia elétrica por meio da célula a
combustivel (BALL et al., 2009).

Na Tabela 4 pode-se avaliar a vantagem que o metanol possui sobre as
baterias acido-chumbo e as baterias de ion de litio. Quando comparamos o
metanol com o hidrogénio identificamos uma grande diferenca, porém o metanol é
um alcool que contém em sua estrutura uma grande quantidade de hidrogénio,
gue pode ser obtido através da reacdo de reforma a vapor, a baixas pressoes.
Esses fatores colocam o metanol em destaques entres as possiveis fontes de
obtencé&o de hidrogénio.

Utilizando a modelagem e simulacéo da reforma a vapor de metanol em um
reator ndo isotérmico é possivel determinar a massa de catalisador necessaria
para uma dada producao de hidrogénio necessaria para o funcionamento de uma
célula a combustivel especifica para uma determinada demanda. Através da
modelagem e simulacdo da reforma de metanol obtemos dados importantes para

o desenvolvimento de projetos de reatores para células a combustivel autbnomas.
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Tabela 4 — Densidade de energia do hidrogénio comparando a de outros portadores de

energia
Portador de Forma de Densid_ade de Densid_ade de
energia armazenamento energia por energia por
massa [KWh/kg] volume [kWh/h]

Gas (300 atm)

Liquido (-253 °C)

Gas (200 atm) 13,9 2,58

Liquido (-162 °C) 13,9 5,8

Metanol Liquido 5,6 4,42

Gas Natural

Gasoleo Liquido 11,6 9,7

Bateria ion de litio
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3 — Reforma a Vapor de Metanol em Reator de Leito Fixo

Isotérmico

No trabalho apresentado por PURNAMA et al. (2004) a reforma a vapor de
metanol ocorre sobre um catalisador comercial de CuO/ZnO/Al,0;. PURNAMA e
colaboradores utilizaram um reator diferencial para diferentes temperaturas e a
partir desse estudo determinaram a ordem de reacdo de reforma a vapor de
metanol na forma de lei de poténcias. Utilizaram também um reator integral
(tomando as medidas das pressdes parciais dos reagentes e dos produtos como
uma funcédo do tempo de contato) que foi usado para determinar as constantes de
velocidade de reacdo, energias de ativacdo e o fator pré-exponencial para as
equacoes de SR — Reforma a Vapor e 'WGS — Reacao Reversa de Deslocamento
do Vapor de Agua a partir do ajuste de um modelo matematico, admitindo os
valores das constantes de velocidade de reacéo previamente ajustados.

O fato de o autor apresentar medidas experimentais e equacdes cinéticas
das duas reacdes principais contribuiram para a escolha do seu artigo como
ponto inicial para a modelagem e simulacdo computacional isotérmica. Esse
mecanismo de reacdo é simples, porém considera todos os aspectos da reacao
de producéo de hidrogénio e o subproduto indesejavel, CO, que é um importante

contaminante da célula a combustivel.

3.1 - Aparatos Experimental de PURNAMA et al. (2004)

Em seus estudos PURNAMA et al. (2004), realizaram a reacao de reforma
a vapor de metanol a pressao atmosférica e a partir dessa reacao retiraram dados
para desenvolver seu modelo cinético. A reforma ocorreu em um reator tubular de
aco inox (10 mm de diametro interno). Um catalisador comercial foi utilizado e a
sua composicao € CuO/ZnO/Al,O3 produzido pela Sud-Chemie (aproximadamente
50% em peso é Cu). O reator foi colocado no interior de um bloco de aquecimento
de aluminio com seis resisténcias elétricas de 125 W. A temperatura do reator era
regulada por um controlador PID. Dois termopares do tipo J (Fe versus (Cu + 43%
Ni)) foram usados, um localizado no bloco de aluminio, e o outro estava localizado

no leito catalitico. O catalisador foi suportado por uma grade fixa de malha fina de
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aco inox. Para evitar caminhos preferenciais, PURNAMA e colaboradores
utilizaram esferas inertes de vidro do tipo Pirex com o diametro entre (0,85 — 1,0
mm) que foram colocadas no topo e na base do leito de catalisador. Os
reagentes, dgua e metanol (grau HPLC, pureza = 99,8% (GC)) foram introduzidos
no interior do reator em uma razdo molar de 1 e a vazdo molar de liquido foi de
0,05 — 0,5 ml min.™ por meio de bombas de HPLC. O catalisador foi ativado a uma
temperatura de 250 °C.

PURNAMA et al. (2004) utilizaram como método de separacdo um sistema
de condensadores parciais que separa 0s gases nao condensaveis (CO, CO, e 0
H, produto de interesse) dos condensaveis a pressédo atmosférica como a agua e
metanol ndo reagidos.

ApOs esse processo 0S gases seguiram para serem analisados em um
cromatografo gasoso utilizando como gas de araste o gas Hélio. As amostras
liquidas sé@o posteriormente analisadas no cromatoégrafo. Os efluentes secos,
livres da 4gua e do metanol, foram analisados utilizando uma coluna de 25 m X
0,53 mm CarboPLOT P7 em um cromatografo gasoso Varian GC 3800 equipado
com um detector de condutividade. A composicdo da mistura condensada foi
analisada por um segundo cromatografo gasoso Intersmat IGC 120ml equipado
com uma coluna de 50 m x 0,53 mm de silica fundida Silica PLOT CP-Wax-58
(FFAP). Para a determinacdo da composicao do gas PURNAMA e colaboradores.
utilizaram-se do gas Von Messer Griesheim com a seguinte composicdo (em
volume. %): CO 0,5, CO, 25, H, 70 e N, 4,5. O pico, no cromatografo, de 0,5% de
volume de CO calculado pelo GC é 520 U. O pico de menor area que pode ser
reproduzido pelo computador € de aproximadamente 10 U. Isto indica que o limite
de deteccdo do CO é aproximadamente 0,01 % volume que € igual a pressao
parcial de 5 x 10™° kPa. Como o gas de arraste é o Hélio, a concentracéo de Ny,
CO e CO, podem ser determinadas corretamente. Por meio de balanco de massa
podemos calcular a concentracdo de H, no gas seco.

Como PURNAMA e colaboradores utilizaram um reator tubular de pequeno
didmetro inserido em um bloco de aluminio com resisténcias elétricas, 0 seu
regime de operacao térmica pode ser considerado isotérmico, sendo a reacéo de
reforma endotérmica isso contribuiu para as primeiras andlises quanto a
representatividade do modelo desenvolvido. Pode-se observar nas Figuras 16 e

17 a representacdo esquematica do reator utilizado por PURNAMA et al. (2004).
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Saida Produtos

Figura 16 — Representacao esquematica do reator utilizado por PURNAMA et al.
(2004)

PURNAMA et al. (2004) projetaram e construiram o seu reator com um
diametro muito pequeno (10 mm) e o inseriram em um bloco de aluminio com o
intuito de operar o reator de forma isotérmica, o que simplifica a modelagem
matematica, tornando desnecessaria a utilizacdo do balanco diferencial de
energia no reator no modelo integral. O que viabilizou a determinacdo das

constantes de velocidade de reacéo pelo método diferencial.
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Entrada Reagentes
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—]P> Reator
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i i —> Resisténcia Elétrica

i 0—--—> Termopar

!

Saida Produtos
Figura 17 — Representacao do reator utilizado por PURNAMA et al. (2004) - corte

perpendicular ao reator.

3.2 — Modelagem e Simulacdo de Reator Integral Isotérmico de
Reforma a Vapor de Metanol (CH3;OH)

Por mais de uma década e principalmente agora, tem sido realizadas
atividades e debates como centro o mecanismo de sintese de metanol e o de
reforma do mesmo sobre catalisadores de Cu/ZnO/Al;O;. (AMPHLETT et al.,

1994) . A rota mais comum para se obter hidrogénio é através da reforma a vapor
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de metanol sigla em inglés SRM - Steam Reforming of Methanol, dada pelo

mecanismo representado na Equacao 17 (PATEL et al 2009).
CH30H(g) + HZO(g)Z 3H2(g) + COZ(g) ,AHO = 49,5 k] mol_l (17)

Podemos obter o maximo de hidrogénio (75%) utilizando a SRM,
entretanto, devido a natureza endotérmica da reacdo de SRM, uma fonte de
aquecimento externo é requerida (PATEL et al., 2009).

PURNAMA e colaboradores realizaram seu trabalho em um reator integral
inserido em um bloco de aluminio composto por seis resisténcias elétricas que
forneciam calor ao sistema como representado na Figura 16 e 17. Dada a
espessura do reator (10 mm de diametro interno) e a sua composi¢cao de aco
inox, pode-se desprezar qualquer efeito na transferéncia de calor, portanto
sistema isotérmico.

O objetivo dessa simplificacdo é que queremos comparar os perfis
apresentados por PURNAMA et al. (2004) com os resultados do modelo
desenvolvido nas mesmas condi¢des, como etapa inicial do desenvolvimento de
um modelo matematico de um reator de reforma nédo isotérmico. PURNAMA e
colaboradores utilizaram as temperaturas de 230°C até 300°C com intervalos

aproximados de 20°C.
3.2.1 — Modelos Cinéticos

A fim de estudar a formacédo de CO na reforma a vapor de metanol em um
catalisador comercial CuO/ZnO/Al,O3; e estudo de otimizacdo de temperatura de
operacao a pressao atmosférica que € a condicdo favoravel para processos de
pequena e micro escalas, foi necessario escolher um modelo cinético. Na
literatura encontra-se uma quantidade significativa de artigos que estudam os
modelos cinéticos de reforma a vapor e quais sdo 0s mecanismos envolvidos
nessa reacdo. Porém, poucos artigos realizam a modelagem e simulacdo desse
sistema de reforma e forneceram parametros operacionais com 0s quais podemos
prever o funcionamento de um reator de reforma real. Esse modelo se torna
importante por possibilitar o estudo de cada interferente individualmente

compreendendo e dominando essa tecnologia que para futuros estudos de micro
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escala e de escala piloto tenham melhores resultados e otimiza o tempo e
recursos para se obter resultados relevantes.

Varios artigos discutem o mecanismo de reacgdo do catalisador de 6xido de
cobre e 6xido de zinco em alumina. Trés sdo as principais vertentes desses
estudos:

() A producdo de CO ocorre diretamente através da decomposi¢cdo do
metanol e que o CO reage com a agua na reacédo de deslocamento do vapor de
agua — WGS. O modelo é demonstrado pelas Equacdes 17, 20 e 21 (PETERS et
al. 2000; PEPPLEY et al. 1999):

CH;0H + H,0 - 3H, + CO, (17)
CO + H,0 © CO, + 2H, (21)
CH50H - 2H, + CO (22)

(I) a produgéo de CO ocorre como um produto secundario da reagado reversa
WGS (BREEN et al. 1999.; AGRELL et al. 1999):

CH;0H + H,0 - 3H, + CO, (17)
€0, + 2H, & CO + H,0 (20)

(11 alguns autores propem mecanismos que demonstram que a formacao de
CO néo esta correlacionada com o mecanismo de reforma e producdo de
hidrogénio (JIANG et al. 1993 a, b).

2CH;0H - HCOOCH; + 2H, (23)
HCOOCH; + H,0 — HCOOH + CH;0H (24)
HCOOH - CO, + H, (25)

3.2.2 — Modelo Cinético Adotado

A sequencia de reacdo escolhida por PURNAMA et al, (2004) foi a
seguinte: (i) reacao de reforma a vapor de metanol (SR) e (ii) a reacdo reversa do

deslocamento do vapor de agua (rWGS).
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k
CH30H + H,0 k%’_3H2 +Co, (17)
-1
k2
€O, +H, CO + H,0 (20)
-2

Para a andlise cinética dessas reacfes uma funcdo poténcia foi usada
como ajuste para os dados experimentais. Ambas as reacdes sdo reversiveis, e a

constante de equilibrio K pode ser definida como a razdo entre a reacéo principal

e areversa.
k Pji Pco
Ksr = 1 _ "2 =r2 (26)
k-1 PcuzoHPH,0
k, PcoPh,0
Kewgs =~ = -2 120 (27)

k-,  Pco,PH,

onde P é a pressédo parcial e k € a constante de velocidade para a reacao
principal (+) e a reversa (-). As equacOes de velocidade para a reacdo SR e a

reacao reversa WGS podem ser descritas como:
Tsr = k1P¢h,onPh,0 + k-1Pf,Pco, (28)
rrwes = k2Pco,Pu, — K—2Pu,0Pco (29)

PURNAMA et al., (2004), consideraram que esta claro a baixa producédo de
CO e gue a constante de reacdo da reacdo reversa WGS € muito pequena
guando comparada com a reacdo SR. Entretanto, foi necessario assumir a ordem
de reacdo para os reagentes e o0s produtos da reacdo reversa WGS e foi
considerado igual a 1, como na Equacédo 29. Inserindo as constantes da reacao
de equilibrio Ksgr, Krwes, nas Equacdes 28 e 29, a velocidade de reacédo pode ser

escrita como:

rsg = k1Pch,01Pi,0 (1 -

1 PIZZPEOZ )

m S
Ksr PchzouPr,o

(30)
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1 PHZOPCO)

T =k,Pco. Py, |1 —
rWaGS 2 C02 Hz( K‘rWGS PCOZPHZ

(31)

A constante de equilibrio sendo uma funcdo da temperatura pode ser

calculada por meio das seguintes equacgdes termodinamicas:
AGS% = AHS% - TASS% (32)

As entalpias de reacdes AHY,; para a reacdo de SR e para a reacdo
reversa WGS sdo +49 e +41 kJ mol™, a energia livre de Gibbs, AGog, sd0 -3,8 €
+28,6 kJ mol™” respectivamente de acordo com ATKINS (1987). A constante de
equilibrio como funcdo da temperatura pode ser dada pela expressao de van't
Hoff:

AHY9g (1 1
InK =1In K298 — ;98 {; - a} (34)

O resultado dos calculos de Ksg, Kiwes, € a constante inversa em diferentes

temperaturas sao apresentadas na Tabela 5.

Tabela 5 — Constantes de Equilibrio para a reacao SR e WGS reversa como

funcdo da temperatura.

SR 'WGS

T (°C)
Ki(bar?) K;'(bar~%) K,(bar?) K;'(bar=?)

230 1,5x10° 6,6x10° 0,9x10% 116
250 2,4x10° 42x10° 1,3x107% 80
270 3,6x10° 2,8x10° 1,8x107% 56

300 6,4x10* 16x10° 2,9x10? 35
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Como os resultados das constantes da reacao inversa de Ksg sS40 muito

pequenos, a Equacédo 30 pode ser simplificada utilizando a lei de poténcia:
Tsg = k1PCh,onPh,0 (35)

A constate de velocidade de reacdo, k, ndo € verdadeiramente uma
constante, mas apenas independente das concentracfes das espécies envolvidas
na reagdo. A quantidade k € também referida como a velocidade especifica de
reacdo (constante). E quase sempre fortemente dependente da temperatura. Em
reacoes em fase gasosa, depende do catalisador, e pode ser uma funcdo da
pressao total. Estas outras variaveis normalmente exibem um efeito muito menor
sobre a velocidade especifica de reacao do que a temperatura de modo que, para
0S propositos do assunto aqui apresentado, sera assumido que k; depende
apenas da temperatura. (PERRY, 1997)

Com isso utilizamos a Equacéao de Arrhenius, que leva em consideracgéo a
dependéncia com a temperatura da velocidade de reacdo especifica, ks, pudesse

ser correlacionado por uma equacéao do tipo da Equacéao 36.
k,(T) = Ae E/RT (36)

Para determinar os parametros da reacdo (ordem de reacédo, constante de
velocidade de reacdo, e energia de ativacdo) dois metodos experimentais foram
utilizados por PURNAMA et al, (2004). Primeiro, o método diferencial foi usado
para determinar a oderm de reacdo do metanol, e entdo o método integral foi
usado para determinar a ordem total da reacdo e as constantes de velocidade
para a reacdo SR. Para o método diferencial a determinacdo da converséo de
metanol foi menor do que 10%, e a pressao parcial da agua foi mantida constante,
nitrogénio foi utilizado como o terceiro componente, e a temperatura da reacgao foi
de 250°C. Antes das medicdes PURNAMA et al. (2004), ativaram o catalisador
com a alimentagdo da mistura metanol-agua (velocidade molar de 1) a 250°C por
1 hora. Através da variacdo da pressao parcial de metanol e mantendo-se a
pressdo parcial de agua constante, a velocidade de reacdo tem as unidades

determinadas por (mol(CH;0H)s ™ g. L aiisador)-
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3.2.3 - Simulagéo

Como j& exploramos anteriormente, o trabalho de PURNAMA et al, (2004)
foi escolhido e utilizado no desenvolvimento do modelo matematico por permitir
uma abordagem de uma reacdo pseudo-hombgenea, unidimensional, sem
disperséo axial.

O modelo proposto esta constituido por 6 (seis) equacdes diferenciais
ordinarias que estdo dispostas abaixo, sendo as Equacfes de balanco de massa
(37 a 41).

As expressfes cinéticas (29 e 42) foram obtidas de PURNAMA e
colaboradores.

As equacdes dos balancos molares para as espeécies (CH3OH, H,O, Hy,
CO, CO,) para reator integral de leito fixo foram expressas em funcdo do
comprimento do reator Z. O balango molar foi realizado sobre um elemento AZ do
reator, como apresentam as Equacbes 37 a 41. O mecanismo de reacao
escolhido foi o mesmo escolhido por PURNAMA et al, (2004).

Existem varias discussfes na literatura que se concentram a respeito do
mecanismo, caminho, da producéo de CO; e H, por Reforma a Vapor de Metanol.

Os resultados de BREEN et al. (1999) indicaram que a reacao de reforma a
vapor de metanol produz CO, e H, esses sdo 0s produtos primarios da reacéo e
gue o CO e formado a partir da alta temperatura pela reacdo reversa reacao de

deslocamento do vapor de agua:
€0, + H,2C0 + H,0 (20)

Com isso utilizamos o mecanismo ja discutido anteriormente:

k
CH,0H + H,0 k1:’3H2 +CO0, (17)
-1
k2
€Oy + Hy —CO + H,0 (20)
-2

As equacdes de balanco de massa séo:

dFcH50H

10 - e+ Ac py (37)



dI;HZZO = (Trwes — Tsr) " Ac " pp
% = (3 7sg — Tywes) " Ac " pyp
dl;czoz = (rsr — Tywas) " Ac pyp
%= rwes " AC Pp
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(38)

(39)

(40)

(41)

As equac0bes cinéticas sdo as equacdes do tipo Lei de Poténcias ajustadas

por PURNAMA et al., (2004).

— 1 . 0,6 . 0,4
Tsr = k1 Peryon Py,0

Trwes = ko " Peo, Py, — ksszopco

(42)

(29)

A Figura 18 mostra como a rotina de simulacéo foi implementada. O programa é

constituido basicamente por um cédigo principal e suas sub-rotinas o qual quando

termina lanca os dados obtidos em tabelas do Microsoft Excel®. Foi utilizada a

rotina ODE23TB para resolver o sistema de equacdes diferenciais.

Cddigo Principal

Leitura

TO, Tf, Rm, Fi, Fte
dados Cinéticos

Equagdes Auxiliares

ODE23TB- EquacGes
Diferenciais do
Balango de Massae
Balango de Energia

v

Resultado

Matriz— Exportada
para o Microsoft
Excel®

Grafico-T, Piou Fi
vs.Z

Sub-Rotina—Pressdo

Parcial

Figura 18 — Fluxograma da Resolucdo da Modelagem Desenvolvida.
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Representar a equacédo cinética da reforma a vapor de metanol na forma
de Lei de Poténcia foi elaborado por JIANG et al., (1993) ao realizar o estudo
cinético do catalisador CuO/ZnO/Al,0;, PURNAMA et al.,, (2004) também
realizaram este teste como parte dos seus estudos para 0 mesmo catalisador e

encontraram a mesma ordem de reacéo.

3.2.4 — Resultados Obtidos

Para verificar se 0 modelo possui representatividade do processo de
reforma a vapor de metanol em reator isotérmico realizamos a simulagdo do
modelo utilizando o programa MatLab®. O comportamento dos dados obtidos
através da simulacao sobre as mesmas condi¢cdes que PURNAMA et al. (2004)
utilizaram na pesquisa, indica que o modelo estd em condig&o de simular o reator
em questao.

Pelas Figuras 19 a 22 fica evidente que a simulacdo apresenta 0S mesmos
perfis de consumo dos reagentes e producédo dos produtos o que mostra que o
modelo esta simulando o que esta acontecendo no reator e no sistema como um
todo.

A Figura 19 mostra as previsbes frente aos dados simulados a uma
temperatura de 230°C. O maior desvio padrdo para essa temperatura foi de
0,0847 para a pressao parcial de H, produzido e o menor foi de 0,0001 para a
pressao parcial de CO produzido. A Figura 20 apresenta os dados experimentais
e simulados a uma temperatura de 250°C o maior desvio padrdo para essa
temperatura foi de 0,0182 para a pressao parcial de H, produzido e o menor foi de
0,0003 para a pressao parcial de CO produzido. A Figura 21 mostra os dados da
simulacado frente os experimentais para a temperatura de 270°C o maior desvio
padrdo apresentado a essa temperatura foi de 0,0133 para a pressao parcial de
H, produzido e o menor desvio padréo foi de 0,0002 para a pressao parcial de CO
produzido. A Figura 22 mostra os dados simulados a uma temperatura de 300°C o
maior desvio padrdo para essa temperatura foi de 0,0062 para a pressao parcial
de H; produzida e o menor desvio padrdo foi de 0,0003 para a presséao parcial de

CO; produzido.
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Figura 19 — Previsbes do modelo frente aos dados experimentais PURNAMA et al. (2004)
a 230°C.
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Figura 20 - Previsdes do modelo frente aos dados experimentais de PURNAMA et al.
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Figura 21 - Previsdes do modelo frente aos dados experimentais de PURNAMA et al.

(2004) a 270°C.
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Figura 22 - Previsdes do modelo frente aos dados experimentais de PURNAMA et al.

(2004) a 300°C.
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3.3 -Conclusoes

Com todas as informacgdes fornecidas por PURNAMA et al. (2004)
realizamos o teste do modelo a fim de obtermos informacdes sobre o
comportamento das equacdes de balanco de massa e balango de
energia.

As Figuras 19 a 22 mostram que a simulacdo e modelagem
isotérmica  desenvolvida representam os dados obtidos
experimentalmente por PURNAMA et al. (2004)

Com isso verificamos que o modelo esta representando a realidade
do processo, assim podemos considerar o modelo aceitavel para os

padrées computacionais sem ajustes.
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4 — Reforma a Vapor de Metanol em Reator de Leito Fixo Nao

Isotérmico

Um reator de leito recheado (também chamado um reator de leito fixo) é
essencialmente um reator tubular que é recheado com particulas de catalisador
solido. Este sistema de reacdo heterogéneo € utilizado mais frequentemente para
reacoes gasosas. Este reator apresenta dificuldades no controle da temperatura
ao longo do seu comprimento e ao longo de sua sec¢éo axial. (FOGLER, 1998)

Como a reacao de reforma a vapor de metanol é endotérmica é importante
conhecer o perfil de temperatura ao longo do reator a fim de garantir que a reacao

guimica néo cesse.

4.1 — Mddulo Estudado

Neste contexto pretende-se estudar as condicdes de um modulo similar
gue esta sendo adequando um reator para realizar futuros experimentos. Com
iIsso a modelagem e simulacdo tém como base o reator integral existente e
utilizado na Universidade Estadual de Maringa — UEM no Departamento de
Engenharia Quimica no Laboratoério de Catélise, Cinética e Reatores Quimicos.

O reator de reforma esta inserido em um sistema descrito pela Figura 23 e
€ composto pelo reator, pré-aquecedor, bomba, condensador e cromatografico.
Os reagentes que sao armazenados na forma liquida sdo bombeados por uma
bomba até o pré-aquecedor. O pré-aquecedor vaporiza todo o reagente liquido
gue se transforma em vapor que segue por uma tubulacdo até a entrada do
reator. No reator 0s gases passam por uma secao inerte, a qual, além de ajudar
na distribuicdo do vapor sobre o catalisador, garante que todo o reagente esteja
na forma de vapor ao entrar em contato com o leito catalitico. Os gases de
exaustdo do reator, produtos da reacdo, saem do reator e seguem até um
condensador parcial onde todos os produtos condensaveis sdo retirados da
corrente. Os produtos da reacdo condensaveis sdo armazenados para posterior
analise cromatografica. Os produtos que ndo sdo condensaveis seguem para um

cromatografo que analisa esses produtos.
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CONTRCLADOR
DE VAZAD

HIDROGENIO

NITROGENIO

CONTROLADOR
DE VAZAD

{SADOR

PRE-AQUECEDOR
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TERMOPAR 3
MULTIPONTO

CONTROLADOR
DE VAZAOD i

MeTANOL B
AGUA

CROMATOGRAFO

SEPARADOR
DE FASES

Figura 23 — Figura esquematica do modulo experimental de reforma a vapor de metanol.

Detalharemos algumas partes principais a seguir:

O pré-aquecedor tem como objetivo vaporizar e garantir que todos
0s reagentes estejam na forma de vapor antes de ingressarem no
reator de leito catalitico. Também desempenha um papel
fundamental no processo em estudo, pois homogeneiza a
composicdo dos reagentes e pré aguece a mistura dos reagentes
até a temperatura proxima a da reacéo. O pré aquecedor é um tubo
cilindrico composto de quatro resistores do tipo coleira, instalados na
parede externa do mesmo, tendo o seu volume interno preenchido
com pequenas esferas de aco inoxidavel garantindo assim uma boa
distribuicdo da temperatura.

O reator é do tipo tubular fabricado em aco inox. A Tabela 6 possui
as especificacbes do reator. O mesmo material foi utilizado na
fabricacéo do interior do forno de aquecimento o qual é aquecido por
resisténcias elétricas. A corrente gasosa do reator é enviada a um
condensador, onde 0s reagentes nao reagidos sdo condensados e,
depois, segue para um separador de fases. Os componentes
remanescentes sdo analisados por cromatografia em fase gasosa,
em um cromatografico previamente calibrado. A vazao do efluente é
medida por meio de um fluximetro de filme. No interior do reator

encontra-se um termopar multiponto, previamente calibrado, a fim de
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avaliar o perfil longitudinal de temperatura ao longo do reator, que

ser& detalhado no préximo item.

Tabela 6 — Especificacdo do Reator

EspecificagOes
Diametro Interno
1,3
Reator (cm)
Comprimento (cm) 15,0
Numero de Termopares 6
Material Inerte Esferas de Alumina

Esse estudo € necessario conhecer o coeficiente global de transferéncia de

calor, JORGE (1998) estudou o comportamento térmico de um reator similar e

correlacionou-o em funcao da temperatura conforme a Equacéo 43. Usaremos a

correlacdo descrita por JORGE (1998) nesse trabalho para conhecermos o

coeficiente global de transferéncia de calor no reator em questéo.

U = 0,2649 - Trorno — 95,445 (W/(m2K) ) (43)

Carga do Reator - A fim de garantir uma melhor distribuicdo dos
componentes e distribuicdo térmica no interior do reator, ele é
carregado conforme apresenta a Figura 24, contendo o catalisador e
material inerte. O catalisador é disposto no centro do reator e nas
extremidades o leito inerte que consiste de pequenas esferas de
alumina, cuja funcdo € homogeneizar a mistura gasosa. Essa
homogeneizacédo é indispensavel na entrada do reator para que o
fluxo, composicdo e temperatura seja a mesma no sentido axial

guando a mistura atingir o leito catalitico.
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-+——Reagentes

»Produtos

Figura 24 — Representacdo esquematica da disposicao do catalisador no reator.

Para o desenvolvimento do modelo matematico, langcamos méao de algumas
consideracoes de reacdo pseudo-homdgenea, unidimensional, sem dispersao
axial. O modelo esta constituido por 6 (seis) equacdes diferenciais ordinarias que
estdo dispostas abaixo, sendo as equacdes de balanco de massa segundo as
Equacbes 37 a 41, e para o balanco de energia, segundo a Equacédo 44 e
utilizamos a equacao descrita por FOGLER (1998). A Equacao 43 do coeficiente
global de transferéncia de calor foi obtida de JORGE (1998).

4.2 — Modelagem e Simulacdo de Reator Integral Nao Isotérmico
de Reforma a Vapor de Metanol (CH30OH)

A reacao de reforma a vapor de metanol é altamente endotérmica. Portanto
€ muito importante que se leve em consideracédo a transferéncia de calor no reator

pois o perfil de temperatura no interior do reator influencia na conversdo do
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metanol em hidrogénio e também na producdo de CO — mondxido de carbono

responsavel pelo envenenamento da platina presente na célula a combustivel.

4.2.1 — Balanco de Massa

As equacdes de balanco de massa ja foram discutidas anteriormente:

AFcH30H
—_— = 7 . AC .
az SR Pb
dFH,0
“az (rwes — Tsr) - Ac " py
dFy,

z (3 7sr — Tywes) " Ac - pp

dFCOz
az

= (rsg — Tywes) " Ac - pp

dFco
=r -Ac-
az TWGS Pp

(37)

(38)

(39)

(40)

(41)

As equacdes cinéticas, equacdes de velocidade de reacdo, sdo as

equacdes do tipo Lei de Poténcias ajustadas por PURNAMA et al., (2004), ja

discutidas anteriormente.

_ 1 . 0,6 0,4
Tsg = ky Pergon Py,0

Trwes = K2 " Peo, Py, — k3PH20PC0

4.2.2 — Balanco de Energia

(42)
(29)

Devido a reacdo de reforma a vapor de metanol ser endotérmica €

necessario aguecimento externo ao reator para que a reacao ndo cesse. Contudo,

0 reator que desenvolvemos apresenta diametro interno de 0,013m o que é

consideravel o que torna a resisténcia a transferéncia radial de energia

significativa para o sistema como um todo. O reator também apresenta um
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comprimento significativo o que torna a transferéncia de calor ao longo do reator
mais importante do que a transferéncia de calor radial. Pois temos que a raz&o do
didmetro pelo comprimento € pequena e o reator esta envolvido por uma manta
de aquecimento. A equacdo de balanco de energia foi expressa em funcao do
comprimento do reator - Z. As capacidades calorificas de cada componente, Cpi,
constantes da Equacéo 44 séo avaliadas por expressoes polinomiais em funcao
da temperatura (PERRY, 1997) cujos valores de Cpi sé&o atualizados de acordo
com a evolucdo da simulacdo em funcdo do perfil de temperatura e de

concentragéo ao longo do reator.

dr _ UmD (Tp-T)+ PbAC[(—TéR,CH30H)(—AHg,%H30H)+ (—Tr’WGs,coz)(—AHzle,coz)]

az FcuzoHCPcH30HYFH,0CPH,01FH,CPH,YFc0,CDco, HFcoCPco

(44)

A partir dessa equacédo podemos predizer o perfil de temperatura dentro do
reator, seu aumento ou queda, tendo o comprimento como referéncia. Como
simplificacéo e ja discutido anteriormente descartamos a transferéncia de energia
radial. Analisamos a temperatura em toda a sua extensao a temperatura axial
estar diretamente ligada ao avanco da reacao no interior do leito catalitico.

A representacdo esquematica da montagem do forno ilustrada na Figura 25

mostra o porqué da necessidade da equacéao de transferéncia de calor.

4.2.3 — Coeficiente Global de Transferéncia de Calor (U)

O coeficiente global de transferéncia de calor foi obtido de JORGE (1998).
O processo de reforma a vapor € endotérmico, isso € consequéncia direta da alta
endotermicidade da reacdo de reforma a vapor em oposi¢cado ao carater levemente
exotérmico da reacao reversa do deslocamento da reacdo de vapor de agua. Com
isso 0 aguecimento do reator € extremamente importante para que a reacao
ocorra em toda a extensdo do reator. O coeficiente global de transferéncia de
calor, para o sistema forno e reator em questédo, € descrito através da Equacao
43. Na Equacéao 43 a temperatura é dada em Kelvin e a unidade do coeficiente de

transferéncia de calor € W/(m2-K)

U = 0,2649 - Tyopmo — 95,445 (43)
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Saida Produtos

Termopare B
z - »Reator

Forno -
Resisténcias Elétrica

Isolante Térmico 4—
R

N

Controlador de Temperatura

Entrada Reagentes

Figura 25 — Representacao esquematica do reator que esta sendo adaptado.

4.3 — Solucdo Numeérica do Modelo

Para a solucdo numérica do modelo utilizou-se o software MATLAB ®.
Esse, € um software interativo de alto desempenho voltado para o calculo
numérico. O MATLAB® integra andlise numeérica, calculo com matrizes,
processamento de sinais e construcdo de gréaficos. Nele, problemas e solucbes
S80 expressos somente como eles sdo escritos matematicamente, cujo elemento
basico de informacdo é uma matriz que néo requer dimensionamento.

A Figura 26 é um fluxograma do algoritmo de simulacdo e modelagem do
reator de reforma a vapor de metanol. Nessa figura esta descrito como e onde
ocorrem as entradas de dados, a solucdo das equacdes diferenciais e como 0s
dados séo exportados.

O modelo esta constituido por seis equacdes diferenciais ordinarias de
primeira ordem Equacdes 37 a 41 e a Equacdo 44, como mencionadas
anteriormente. As equacdes diferenciais ordinarias (EDOs) sdo as expressdes

matematicas mais frequentes na modelagem matematica de problemas da



52

engenharia. No entanto, na maior parte das vezes ndo € possivel encontrar
solucbes analiticas, razao pela qual o uso de aproximagdes numeéricas se torna
indispensavel. Dessa forma, para resolver o conjunto das seis equacdes
diferenciais ordinarias do modelo foi desenvolvido um programa que utiliza o
método de integracdo numérica, por meio da rotina ODE23TB, disponivel no

MatLab® e adotamos como parametros os apresentados na Tabela 7.

Codigo Principal — Resultado

ODE23TB- Equagdes
Diferenciais do Grafico—T, Piou Fi

Balango de Massae vs.Z

Balango de Energia

Leitura

TO, Tf, Rm, Fi, Ft e
dados Cinéticos

Matriz— Exportada

Equagdes Auxiliares

parao Microsoft
UeAc

Excel®

v

Sub-Rotina— Pressdo
Parcial

Figura 26 — Fluxograma do algoritmo de simula¢cdo do modelo proposto.

4.3.1 — Anélise de Sensibilidade Paramétrica Operacional

Os testes paramétricos visam analisar a variabilidade dos resultados da
variavel dependente, em funcédo da manipulagéo das variaveis independentes.

A metodologia utilizada para realizar a analise, de sensibilidade
paramétrica, foi fixar duas variaveis e observar o comportamento da terceira,
explorando um valor pré-determinado de +30% do valor padrdo. O valor padrdo
adotado foi estabelecido por PURNAMA et al. (2004).

Dois produtos sdo considerados nesse estudo, a producdo do produto
desejado, o hidrogénio, e o produto indesejado, 0 monéxido de carbono.

Pela Figura 27, tem-se que quando elevamos a temperatura de
alimentacdo no reator notamos um aumento na producéo de CO. Essa variacdo
chega a 537% o0 que é um aumento expressivo ja que 0 Nosso principal objetivo é

a utilizacado do reator integrado a célula a combustivel.
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Tabela 7 — Valores adotados como padréo

Metanol H.0
Vazéao Molar
_ . 0,0855 0,0855
Alimentacéo (mol/s)
Presséo
: 0,5 0,5
Parcial (kPa)
Temperatura de 262 70
Alimentaco (°C) ’
Temperatura do 262 70
Forno (°C) ’
SR 76
Ea (kJ mol™) Reverse WGS 108
WGS 67
0,0008
0.0007 = +30% (423,45 °C)
’ —— Padrio (262,70 °C)
5 0.0006 -30% (101,95 °C)
o 0,0005 -
5 //
= 0,0004 -
(]
S 0,0003 //
0,0002 //
0,0001 / //
0,0000 - : : ;
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 27 — Analise de sensibilidade para a fracdo molar de monoxido de carbono

produzido (parametro temperatura da corrente de alimentagéo)

Porém, a conversdo que nas condicbes padrdo € de apenas 76%, atingiu
95%, sendo essa conversao dificil de ser atingida em condicfes reais, Figura 28.

Com a queda da temperatura em 30% a conversdo € de aproximadamente 71%
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iISssO mostra que se deve ter um bom controle da temperatura dos reagentes na
entrada do reator.

100%

80% -
] /
40%

Converséao (%)

— = +30% (423,45 °C)

[}
20% | f e ——— Padréo (262,70.°C)
/ -30% (101,95 °C)
0% -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 28 — Analise de sensibilidade para a conversédo de metanol alcancada (parametro

temperatura da corrente de alimentacao de alimentacao)

A Figura 29 mostra que quando variamos em mais 30% a quantidade de
metanol na alimentacdo do reator notamos que a quantidade de mondxido de
carbono decresce cerca de 14%. Isso se deve ao fato da presenca de muito
metanol no reator deslocar a reacdo a vapor, SR, favorecendo a producdo de
hidrogénio e diéxido de carbono.

0,00016

= == +30% (0,11115 moles)
e Padrao (0,08550 moles
-30% (0,05985 moles)

0,00014

0,00012

S 0,0001

=
© 0,00008
[}

o
= 0,00006

0,00004

0,00002 i

0 -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5
Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 29 — Analise de sensibilidade para a fracdo molar de monoéxido de carbono

produzido (parametro fragdo molar de metanol na alimentagéo)
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Quando diminuimos em 30% a quantidade de metanol na corrente de
alimentagao, ocorre um aumento na conversdo em 17% esse aumento deve-se a
pouca quantidade de metanol presente no meio, Figura 30.

A Figura 31 ilustra a andlise de sensibilidade na quantidade de agua na
alimentacdo do reator, interfere na producdo de mondxido de carbono. Quando
diminuimos a quantidade de agua na alimentacdo do reator em cerca de 30%
ocorre um aumento de 122% na producdo de monoxido de carbono. Porém,
guando aumentamos a quantidade de agua nos mesmos 30% ocorre uma
reducdo de 16% na producdo de monoxido de carbono e um aumento da
conversdo de 76% nas condicbes padrdao para 79% com o0 aumento na

guantidade de agua na alimentacao, Figura 32.

100%

= = +30% (0,11115 moles)

80% e Padrdo (0,08550 moles)
- -30% (0,05985 moles) //
X
o 60% ~ e
zg /_- - =
§ /’ - -
S 40% “s -
O -~

~ -
P
20% /
2
0% -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 30 — Analise de sensibilidade para a conversao de metanol alcancada (parametro

fracdo molar de metanol na alimentacao)
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0,00018
- e 200,
0.00016 +30% (0,11115 moles)
0,00014 = Padréo (0,08550 moles
-30% (0,05985 moles)

O 0,00012 st o e
O
© 7
L 0,0001 / P
3 0,00008 ..o
S e

0,00006 >

0,00004 A/’

’ A
0,00002 > e
0 -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 31 — Andlise de sensibilidade para a fracdo molar de monéxido de carbono

(parametro fracdo molar de 4gua na alimentacao)

Esse aumento de alguns pontos percentuais é de grande significado pois
otimiza a producdo de hidrogénio e diminuimos a producdo do subproduto
monoxido de carbono.

100%
- = +30% (0,111

80% Padrio (0,08
S -30% (0,059¢
S 60%
AT
4
(O]
Z 40%
@]
O

20% /

0%

0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 32 — Analise de sensibilidade para a conversédo de metanol (parametro fracdo

molar de agua na alimentacéo)

A variacdo no coeficiente global de troca térmica nos mostrou que a
diferenca de poucos graus no interior do reator é muito significativa, Figura 33.

Quando diminuimos em 30%, em relacéo ao padrao, perdemos 5% na conversao,
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porém diminuimos em 29% a producdo de CO, Figura 34. Isso se deve a baixa
oxidacao seca do metanol no interior do reator como discutido por AGRELL et al.,
(2002).

0,00018
- em | 0 E 2
0,00016 30% (60,45 W/m?K)
0,00014 Padréo (46,50 W/m2K) )
-200, 2
0 0,00012 30% (32,55 W/m?K) ) ///
O
o 0,0001 )
© ! P /
8 0,00008 Re &Y.
(@] ,/
= 0,00006 . ,/
s A~
0,00004 >
P
0,00002 .
0 - --——‘I_/
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 33 — Analise de sensibilidade para a fracao molar de mono6xido de carbono

(parametro coeficiente global de troca térmica, U)

100%

= = +30% (60,45 W/m3K)

80% Padréo (46,50 W/m2K -

30% (32,55 W/mz2K) -=

/
-,

40% i

20% /

0% -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 15
Comprimento do Leito Catalitico (m)

Conversao (%)
\
\
\

Figura 34 — Andlise de sensibilidade para a conversao de metanol (parametro coeficiente

global de troca térmica, U)

A andlise de sensibilidade na temperatura do forno mostrou a importancia

do seu controle, Figura 35. A temperatura do forno € um parametro tdo importante
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guanto os demais desse sistema, pois a temperatura do forno ird determinar a
temperatura do meio reacional. Quando aumentamos a temperatura padrdao em
30% alcangamos 99,99% de conversédo e um aumento de 287% na producao de

CO. Porém, a reducdo da temperatura padrdo do forno em 30% proporciona
somente 21% de conversao, Figura 36.

0,0400

- 0 -
0.0350 30 (423,45 °C) -

= Padr&o (262,70 °C) -
-30% (101,95 °C) ’

0,0300

8 0,0250

o ’
© 0,0200
[3)

[
3 0,0150

\

0,0100

7/
0,0050 >
'/
00000 4—mmim P

0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 15
Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 35 — Andlise de sensibilidade para a fragdo molar de mondxido de carbono

(parametro temperatura do forno, Tf)

100% -
/ = = +30% (423,45 °C)
80% / <
== Padraoi(262,70 °C)
~ / /
S / -30% (101,95 °C) /
o 60% -
zg / /
o / /
£ 40% |
S
)
20% -f s S —— o
/
0% -
0 0,25 0,5 0,75 1 1,25 1,5

Comprimento do Leito Catalitico (m)

Figura 36 — Andlise de sensibilidade para a conversao de metanol (parametro

temperatura do forno, Tf)
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4.4 — Otimizagédo das Condi¢des Operacionais

AGRELL et al.,, (2002) observou que a seletividade de CO a 320°C
aumentava de poucos 3% para aproximadamente 11% quando a relagdo molar
H,O/CH3;OH é mudada de 1,3 para 1,0, Figura 37. O mesmo foi levantado por
CHOI e STENGER (2002).

12

HOICH,OH =10 *
10 4

CO-zeletividade (%)
[=1]

2 _.i' ,d’ﬁ
o & HOICH,0H

[ T L

150 200 250 300 350
Temperatura (*C)

s =13

Figura 37 — Efeito da razdo molar vapor-metanol na seletividade de CO durante a reforma
a vapor sobre Cu/ZnO/Al,O; a uma alimentac&o de liquido de 2,0 ml h™*
(Retirado de AGRELL et al., (2002)).

Para ajustar os parametros usamos a seletividade global, S,;, dada em
termos das vazdes molares que saem do reator. S, € a seletividade global.
Fpp vazio molar de saida do produto desejado

Spy = seletividade = =2 = (25)

Fpr vaziao molar de saida do produto indesejado

Todavia, muitas vezes existe conflito entre seletividade e converséo pois se
deseja produzir uma grande quantidade do produto desejado (PD) e, a0 mesmo
tempo, minimizar o produto indesejado (PU). Contudo, em muitos casos, quanto
maior conversao alcancada, ndo apenas produz mais PD, como também forma
mais PU. (FOGLER, 1998)

Para ajudar no processo de investigacdo da melhor condicdo de operacéo
do reator acoplado a célula a combustivel, fornecendo hidrogénio em condicdes

de operar uma célula a combustivel.
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e Na primeira investigacdo mantivemos a razdo molar ([MetOH]/[H20])
— 1:1, e a temperatura do forno (Tf) — 262,70°C, constante e
variamos a temperatura de alimentagcéo dos reagentes (To) — 102°C
a 352°C .

¢ Na segunda investigacdo mantivemos a temperatura de alimentacéo
(To) — 262,70°C e a temperatura do forno (Tf) — 262,70°C constante
e variamos a razao molar ([MetOH]/[H,0O]) — 0,8 a 3,0.

e Na terceira investigagdo mantivemos a temperatura de alimentagéo
(To) — 262,70°C, e a razdo molar ([MetOH]/[H20]) — 1:1, constante e

variamos a temperatura do forno (Tf) — 102°C a 352°C.

4.4.1 — Temperatura de Alimentagéao

A razdo molar de entrada, RM, & a razdo molar entre a
[MetOH]/[H20]. Mantendo a razdo molar de alimentacdo, RM, constante, foi
variada a temperatura de alimentacédo dos reagentes a fim de verificar a influéncia
da temperatura de alimentacdo na seletividade. A seletividade é a razdo entre a
vazdo molar de H, e a vazdo molar de CO, produto indesejado e produto
desejado respectivamente. A varredura mostrou que a temperatura de entrada
interfere linearmente na seletividade, isto se da pela rapida conversao no inicio do
reator e no restante do reator a conversao é pouco significativa, o que favorece a
formacédo de CO, produto indesejado.
Através da Figura 38 podemos verificar que com 0 aumento da temperatura
de entrada dos reagentes a seletividade cai significativamente de 1917 para 947.
A Figura 39 indica que a conversdo cresce significativamente em funcdo do
aumento da temperatura de entrada passando de 71% para 84%, em 102°C e

352°C respectivamente.



61

2500
) 2000
El ‘———--.--—--
N‘ e ——
2 1500 ~
-;-g; \
< 1000 ~
2
@
$ 500

0
102 152 202 252 302 352

Temperatura de Entrada (°C)
Figura 38 — Seletividade, [H,])/ [CO] — na saida do reator em fun¢édo da temperatura de

alimentacéao dos reagentes de 102 a 352°C.

100%
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Figura 39 — Converséo na saida do reator em funcéo da temperatura de alimentacdo dos

reagentes de 102 a 352°C.

Somente com isso ndo é possivel predizer a melhor condicdo de operar o
reator de reforma. Na Figura 40 temos a concentracdo de CO (PPM) e a
conversdo (%). A partir de 272°C ocorre um aumento mais significativo da

concentracdo de CO do que o aumento da conversao.
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Figura 40 — Concentracao de CO e Conversédo de Metanol — na saida do reator em

funcdo da temperatura de alimentacéo dos reagentes, 102 a 352°C.

Tiramos a conclusdo que a temperatura de 272°C mostra um ponto de
controle e se demonstra como o melhor ponto e o mais proximo da melhor
condicao de operar o reator.

4.4.2 — Razao Molar

Mantivemos a temperatura de alimentacdo, TO, e a temperatura do forno,
Tf, em 262,70°C e variamos a razdo molar de alimentacdo, RM, dos reagentes a
fim de verificar a influéncia na seletividade. A varredura mostrou que a RM, razéo
molar de entrada, interfere praticamente linearmente na seletividade, isto se da
pela alta concentracdo de H,O, em toda extensédo do reator, garantindo assim o
deslocamento da reacdo para o favorecimento da formagcédo de H, e evitando a

formacédo de CO.

k
CH;0H + H,0 k1:’3H2 +Co, (17)
-1
k2
€O, + Hy —CO + H,0 (20)
-2

Na Figura 41 verifica-se que com o aumento da razdo molar -

[MetOH]/[H20] — a seletividade aumenta linearmente, isso significa que estamos
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produzindo mais hidrogénio e estamos diminuindo a producdo de CO, a
seletividade sai de 1276 para a razdo molar 0,8 para 4377 para a razdo molar 3.
Verificou-se que a conversao cresce significativamente com o aumento da razéo
molar — [MetOH]/[H,O] — porém, até a razdo molar de 2,0 temos um aumento
significativo da conversao, a partir desse ponto o ganho real de conversao é muito
pequeno, Figura 42. A conversdo para a razao molar 0,8 é de 72% quando
aumentamos a razdo molar para 3 temos uma conversao de 82%.

Com a Figura 42 temos a concentracao de CO (PPM) e a converséao (%), a
partir da razdo molar 2,0 o nivel da concentracdo de CO sofreu uma significativa
reducdo e estd em um nivel baixo ideal para a operacgéo do reator.

A conclusao é de que a razdo molar a partir de 2,0 € o inicio para as
melhores condi¢cdes de operar o reator e obter 6tima conversao e baixo nivel de
CoO.

4500

4000 /

3500 7

3000 -

2500 —

2000 o

1500 | o
1000

500
0

Seletividade ([H2]/[CO])

08 1 12 14 16 18 2 22 24 26 28 3
Razéo Molar ([H20]/[MetOH])

Figura 41 — Seletividade, [H,])/[CO] — na saida do reator em funcao da razao de
alimentacgéo, [H,O]/[MetOH], de 0,8 & 3,0.
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Figura 42 — Converséo de Metanol — na saida do reator em fungdo da razéo de
alimentacéo, [H,O]/[MetOH], de 0,8 a 3,0.
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Figura 43 — Concentracdo de CO e Conversdo de Metanol - na saida do reator em fungéo

da razé&o de alimentacao, [H,O]/[MetOH], de 0,8 & 3,0.

4.4.3 — Temperatura do Forno

Mantendo a temperatura de alimentacdo constante, TO, em 262,70°C,
também mantém a razdo molar de alimentacdo, RM, na proporgdo de 1:1 e

variando a temperatura do forno, Tf, a fim verificar a influéncia na seletividade. A
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seletividade € a raz&o entre a vazao molar de CO e a vazdo molar de H,, produto
indesejado e produto desejado, respectivamente. A varredura mostrou que a
temperatura de forno, Tf, interfere de forma n&o linear na seletividade e apresenta
ponto de maximo. Isso se deve ao fato da reagcdo de reforma ser altamente
endotérmica e o aumento excessivo da temperatura do meio reacional favorece o
deslocamento a favor do produto desejado, porém o deslocamento por
temperatura atinge um maximo. A partir do ponto de maximo temos o
deslocamento no sentido inverso por causa da baixa concentracdo dos reagentes
na regido da saida do reator catalitico.

Quando analisamos as Figuras 44 e a Figura 45 observa-se uma
peculiaridade com o aumento da temperatura do forno do reator, ocorre uma

mudanca na caracteristica padrdo na seletividade e isso também € percebido na

conversao.
250000
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Temperaturado Forno (°C)

Figura 44 — Seletividade - na saida do reator em funcéo da temperatura do forno, 102 a
352°C.

Na Figura 46 tém a concentracdo de CO (PPM) e a conversao (%) na
mesma figura. Percebemos que a concentracédo de CO sofre um aumento a partir
de 252°C. Como essa analise mostrou um ponto de queda na conversdo e
aumento da seletividade ao mesmo tempo, ampliando essa area de maximo da

curva para uma melhor interpretacdo do que ocorre nessa regiao.
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Figura 45 — Converséo de Metanol - na saida do reator em fungéo da temperatura do
forno, 102 a 352°C.
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Figura 46— Concentragdo de CO e Converséo de Metanol - na saida do reator vs. a

temperatura do forno, 102 a 352°C.

O estudo da temperatura do forno, Tf, interfere significativamente na
seletividade da reacdo. A conversdo aumenta exponencialmente com a
temperatura do forno, especialmente acima de 252°C, entretanto a seletividade
aumenta até proximo a 152°C e diminui a partir dai. Estes comportamentos

conduzem a um valor 6timo de seletividade (108489) com o forno operando em
torno de 150°C.
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Com esse estudo determinamos 0s parametros operacionais Otimos
apresentados na Tabela 8, nessas condi¢es obtém a maior conversao possivel e

a menor concentracao de mondxido de carbono.

Tabela 8 — Parametros Operacionais Otimos

Razao Molar 3
[H20]/[MetOH]
Temperatura de 279
Alimentacéao (°C)
Temperatura do 047

Forno (°C)

4.5 — Simulacéo e Projeto Preliminar de Reator Integrado a

Célula a Combustivel

Apoés todos esses estudos e investigacdo sobre a melhor condicdo de
operacao do reator de reforma chegasse a alguns indicadores. Para um projeto
preliminar de um reator de reforma é necessario conhecer a massa de catalisador
necessaria para produzir uma determinada vazdo molar de hidrogénio. A
simulacdo do projeto preliminar de producdo de hidrogénio, através de reator
integrado a uma célula a combustivel que deve produzir hidrogénio livre ou a um

nivel aceitavel de monodxido de carbono.

4.5.1 — Sistema Integrado de Producéo

A maior dificuldade que se encontra na producdo de energia elétrica
utilizando células a combustivel é o transporte e acondicionamento do hidrogénio.
Para isso uma alternativa € a utilizacdo de um combustivel liquido que seja um
excelente meio para disponibilizar hidrogénio. Isso é medido através da relacao

entre hidrogénio e carbono.
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7z

Sem duavida o metanol € o liquido com o maior potencial entre 0s
combustiveis liquidos, através da reforma produz hidrogénio que é utilizado em
células a combustivel compactas e em veiculares. O metanol dissocia se em
monoxido de carbono e hidrogénio a baixas temperaturas, inferior a 400°C e pode
converter-se em dioxido de carbono e hidrogénio através da reforma a vapor
utilizando um catalisador para acelerar a reagdo, essa temperatura de reacao esta
em torno de 250°C ou menor. As caracteristicas do metanol favorecem uma
rapida inicializacdo da célula e do sistema. Para garantir que o reator estara
atendendo a demanda de determinadas células combustiveis como especificado
na Tabela 9.

O sistema integrado reator de reforma a vapor de metanol e célula a
combustivel desponta como o sistema mais viavel para sistemas compactos e de
utilizac&o continua ou de utilizacdo como unidades de apoio.

E necessario que o reator seja capaz de suprir a necessidade, em

hidrogénio, da célula a combustivel.

Tabela 9 — Consumo de Hidrogénio para Células a Combustivel do Tipo PEM de

Diferentes Poténcias

Célula a Poténcia Consumo de
Combustivel (W) Hidrogénio (L/min)
1 12 0,180
2 100 1,3
3 300 4,2

4.5.2 — Células a Combustivel do Tipo PEM de Diferentes Poténcias

A primeira célula a ser analisada possui uma poténcia nominal de 12 W e
consome cerca de 0,180 litros de hidrogénio por minuto ou 0,003 litros de
hidrogénio por segundo. A segunda célula tem poténcia nominal de 100 W e
consome cerca de 1,3 litros de hidrogénio por minuto ou 0,022 litros de hidrogénio

por segundo, a terceira célula, e maior, tem poténcia nominal de 300W e consome
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cerca de 4,2 litros de hidrogénio por minuto ou 0,07 litros de hidrogénio por
segundo.

Utilizando a equacao de Van der Waals como representado na Equacao
45, é possivel estimar a quantidade de moles por minuto necesséarios a ser
produzido pelo reator de reforma para manter as trés células em pleno

funcionamento.
(P+22) (v - nb) = nRT (45)

As constantes de Van der Waals foram retiradas do PERRY (1997)
utilizadas na Equacéo 45 estéo apresentadas abaixo :

a = 0,2444 litro? - atm - mol™2
b = 0,02661 litro - mol™!

Sdo necessarios 6,2967-1073 mols- min!, 4,547 - 1072 mols-min~! e
0,1364 mols - min~! para que a primeira, segunda e terceira células a combustivel
funcione plenamente.

Para o projeto de um reator de reforma a vapor de metanol é necessario
conhecer a massa de catalisador necessaria. Para chegar a massa de catalisador
necessaria fixou-se a conversdo em 70%, a concentracdo maxima de CO
produzida ndo devera exceder 50ppm e os parametros operacionais 6timos que
descrito na Tabela 8 foram mantidos constantes e variou-se o comprimento do
reator 0 mesmo que variar a massa de catalisador no interior do mesmo.

Os dados encontrados e os parametros operacionais estdo na Tabela 10.
Na tabela a quantidade de catalisador para cada reator que ir4 alimentar as
células 1 2 e 3 é de 0,0019, 0,0095 e 0,0246 Kg de catalisador, respectivamente.

Através da modelagem e simulacdo, obtivemos uma conversdo de 70%,
em relacdo ao metanol, para o reator projetado para as células 1 e 2. A
concentragcdo de CO para essas células, foi igual ou menor que 40ppm. A gqueda
na concentracdo de CO se deve ao curto tempo de contato dos reagentes com o

catalisador.
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Tabela 10 — Parametros Operacionais e de Projeto de Reatores para Células a
Combustivel do tipo PEM para Diferentes Poténcias

Parametro Célulal-12W Célula2-100W Célula 3 - 300W
Fueon (L/min) 0,00017 0,00091 0,00188
Frzo (L/min) 0,00023 0,00119 0,00251

Massa de 0,0019 0,0095 0,0246

Catalisador (Kg)

Comprimento do

Reator (cm) 1 5 13

[F)zisggg:r(%r?q? 1.3 1,3 13
Almentaco (0 202 202 202
e gtz‘g") do 227 227 227

Raz&o Molar 3 3 2

([H20/CH30H])

Esses resultados mostram que o reator pode suprir a necessidade de
hidrogénio da célula a combustivel de 12W e 100W e 300W.

Na Figura 46 temos os perfis de temperatura e vazdes molares ao
longo do reator de reforma a vapor de metanol capaz de suprimir as necessidades
da célula 1 de 12 W. Na Figura 47 temos os perfis de temperatura e vazodes
molares ao longo do reator a vapor de metanol capaz de suprir a necessidade de
hidrogénio da célula 2 de 100 W. Em ambos os casos verificamos a queda na
temperatura dos gases (reagentes e produtos) isso se deve a caracteristica
endotérmica da reacdo. A reacdo ocorre com maior velocidade no inicio do reator
devido a alta concentracdo de reagentes por volume. O subproduto indesejado
mondxido de carbono possui um perfil de producédo assintético ndo passando dos
50ppm na saida do reator.

A Figura 48 contém os perfis de temperatura e vazdes molares para um

reator de reforma a vapor de metanol capaz de produzir 4,2 litros de hidrogénio
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por minuto o que € necessario para o funcionamento de uma célula a combustivel
de 300W. O perfil de vazao molar de metanol indica que grande parte da
producdo de hidrogénio ocorre nos primeiros centimetros do reator. A producéo
de CO fica no limite do padréo aceitavel para a célula a combustivel. O perfil de
temperatura da corrente de produto e reagentes ao longo do reator sofre uma
gueda, devido a reacao ser predominantemente endotérmica, porém, apés alguns
centimetros apresenta um perfil assintético e o seu valor é o ideal para impedir

gue a reacao que produz o monéxido de carbono seja favorecida.

Massade Catalisador (kg)

0,000 0,000 0,001 0,001 0,002 0,002
0,009 495
0,008 CH3QH H20 /

co e TEMPERATURA /7 - 491
0,006 /
/ - 487

0,005

0,004 /é
- 483
0,003
0,002 74 ></ 479
\

0,001 Ay s
0 k 475

0 0,002 0,004 0,006 0,008 0,01
Comprimento do Reator (m)

0,007

Vazao Molar (moles/min)
Temperatura (0C)

Figura 47 — Perfis de Temperatura, Vazédo Molar de Reagente e Produtos no
interior do reator de reforma capaz de alimentar uma célula a combustivel de
producéo elétrica de 12 W.
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Figura 48 — Perfis de Temperatura, Vazédo Molar de Reagente e Produtos no
interior do reator de reforma capaz de alimentar uma célula a combustivel de
producéo elétrica de 100W.
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interior do reator de reforma capaz de alimentar uma célula a combustivel de
producéo elétrica de 300W.
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4.6 - Conclusdes

e A adocdo de um mecanismo composto por duas equagles cinéticas é
suficiente para descrever e simular o processo de reforma:

| — reacao de reforma a vapor (SR).

CH,0H + H,0 %’__13142 +Co, 1)
ii — reacdo reversa de deslocamento do vapor de agua (rWGS).

o, + Hzéco + H,0 (5)

e A razdo molar de 4gua para a reforma a vapor é importante pois a mesma
atua como supressora na formacdo do CO. Assim como AGRELL et al.,
(2002) ja tinha levantado essa investigagdo em utilizar a agua como
supressor da formacao de CO. Comprovamos isso quando verificamos que
0 aumento da razdo molar acima de 2,0 apresenta bons resultados como
supressor na formacao de CO.

e Avaliaram-se as condicdes basicas de trés reatores aptos a serem
integrados a uma célula a combustivel. Os reatores sdo capazes de
fornecer hidrogénio nas condi¢cbes ideais para o funcionamento de uma
célula a combustivel. O que para essa tecnologia se ganha em custo de
construcéo e de operacao de células a combustivel autbnoma.

e A massa de catalisador necessaria nos trés reatores de reforma para
alimentar células a combustivel do tipo PEM de diferentes potencias
nominais sdo 0,0019kg, 0,0095kg e 0,0246kg, para as células 1, 2 e 3
respectivamente. Utilizando somente 0,0019kg, 0,0095kg e 0,0246kg de
massa de catalisador em reatores de reforma a vapor, é possivel produzir
0,180, 1,3 e 4,2 litros por minuto de hidrogénio, respectivamente. O volume
de hidrogénio produzido é suficiente para alimentar células combustivel de
12w, 100W e 300W.

e A temperatura de entrada dos reagentes no reator precisa ser de somente
202°C e a pressao atmosférica. O forno, onde se encontra inserido o reator
de reforma, opera em uma temperatura de apenas 226°C, o que €

relativamente baixa.
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Para os reatores de reforma com massa de catalisador igual a 0,0019 kg e
0,0095 kg, estima-se uma producdo de CO na concentracdo maxima de
40ppm. Para o reator de reforma de massa de catalisador igual a 0,0246kg

a concentracdo maxima de CO na saida do reator € de no maximo 50ppm.
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5 — Conclusdes Finais

E possivel utilizar um sistema integrado reator célula a combustivel sem a
necessidade de um equipamento intermediério para a limpeza do hidrogénio para
gue seja utilizado na célula.

A simulacdo mostrou que é possivel produzir hidrogénio com um nivel
aceitavel de CO, 50 ppm. O hidrogénio produzido, pode ser utilizado diretamente
na célula a combustivel ou pode ser separado dos componentes condensaveis a
temperatura ambiente e pressdo atmosférica que serdo utilizados novamente na
alimentacdo do reator, em ambos 0s casos pode ser utilizado diretamente em
células a combustivel, sem que seja necessario uma etapa de adequacao dos
niveis de CO. Esse resultado abre a perspectiva que seja possivel construir um
reator capaz de ser integrado a célula a combustivel.

O estudo mostra que ocorre realmente a supressdo da producdo de
mondxido de carbono (CO) em funcao da quantidade de agua presente no meio.

Isso abre a discussédo para células a combustivel de médio, pequeno e

micro poténcias, pois se torna um sistema mais facil e barato.
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