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RESUMO

Villaga, Jodo Marcio Almeida. Proposta e Simulacio de Processo de Reforma a Vapor de
Glicerol para Obten¢do de Hidrogénio. Rio de Janeiro, 2018. Dissertagdo (Mestrado em
Ciéncias de Engenharia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica,

Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro 2018.

Devido a producao crescente de biodiesel nos ultimos anos, resultado da tentativa continua de
aumentar a participacdo de fontes renovaveis de energia na matriz energética global, a
producdo de um subproduto vem aumentando paralelamente, o glicerol. Embora certa
quantidade deste subproduto seja purificada e aproveitada em aplicagdes farmacéuticas e
alimenticias, dentre outras, sua producdo vem se tornando maior do que a demanda do
mercado, de modo que o prego do glicerol vem caindo sucessivamente a ponto de se tornar
um rejeito. Dessa forma, inimeros estudos tém sido conduzidos no sentido de avaliar a
possibilidade de utilizar o glicerol na produg¢do de hidrogénio (o que poderia contribuir
inclusive para uma maior viabilidade econdmica do biodiesel), embora ainda nao existam
plantas industriais desse processo. Para tanto, ha varios processos que podem ser empregados,
sendo a reforma a alternativa que tem recebido maior atencdo devido ao fato de que podem
ser gerados 7 mols de hidrogénio por mol de glicerol. Assim sendo, o presente trabalho
objetiva propor um processo industrial para a produgdo de hidrogénio a partir do glicerol via
reforma a vapor, abrangendo desde o tratamento da glicerina bruta oriunda das plantas de
biodiesel até a purificagdo do hidrogénio gerado pela reforma e etapas de shift. O fluxograma
proposto para o processo foi construido e simulado no programa ASPEN PLUS V8.2,
comparando-se os resultados obtidos com dados da literatura e, finalmente, foi feita uma
analise economica simplificada do processo em larga escala. As melhores condi¢cdes de
operagdo visando a produ¢do de hidrogénio foram: temperatura de reforma de 700 °C,
temperatura do shift de alta temperatura de 375 °C, temperatura do shift de baixa temperatura

de 225 °C e razao molar agua/glicerol igual a 9,0.

Palavras-chave: Hidrogénio, Glicerol, Reforma a Vapor, Simulagao.
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ABSTRACT

Villaga, Jodo Marcio Almeida. Proposition and Simulation of Glycerol Steam Reforming
Process for Obtaining Hydrogen. Rio de Janeiro, 2018. Dissertagdo (Mestrado em Ciéncias
de Engenharia de Processos Quimicos e Bioquimicos) - Escola de Quimica, Universidade

Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro 2018.

Due to the growing production of biodiesel in recent years, as a result of the continuous
attempt to expand the share of renewable energy sources in the global energy matrix, the
production of a by-product has been increased in parallel, glycerol. Although part of it is
purified and used as pharmaceutical and food applications, amog others, its production has
become greater than market’s demand in a way that the price of glycerol has fallen
successively to a point at which it is now being considered a waste. Thus, numerous studies
have been conducted to evaluate the possibility of applying glycerol to hydrogen production
(which could even contribute to a greater economic viability of biodiesel), although there are
no industrial plants of this process yet. In order to achieve this conversion, there are several
processes that can be employed, with reforming being the alternative that has received more
attention due to the fact that 7 mols of hydrogen per mole of glycerol can be generated. Thus,
the present work aims to propose an industrial process for hydrogen production from glycerol
via steam reforming starting with the treatment of crude glycerine originated from biodiesel
plants all the way through to the purification of the hydrogen generated by reforming and shift
stages. The proposed flowchart of the process was constructed and simulated using the
ASPEN PLUS V8.2 software, afterwards comparing the results obtained with data from the
literature and, finally, the large-scale process was economically analyzed in a simplified way.
The best operating conditions for the production of hydrogen were: reforming at 700 ° C, high
temperature shift at 375 ° C, low temperature shift at 225 © C and water/glycerol molar ratio

0f 9.0.

Keywords: Hydrogen, Glycerol, Steam Reforming, Simulation.
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CAPITULO 1
Introdugdo & Objetivos

1.1. INTRODUCAO

O biodiesel ¢ um dentre varios combustiveis alternativos cuja producao tem
aumentado mundialmente na busca de reduzir a utilizagdo de combustiveis fosseis, uma vez
que estes ndo sdao renovaveis. Ele ¢ comumente produzido por meio de uma reagdo
denominada transesterificagdo entre um triglicerideo (proveniente de 6leo vegetal ou gordura
animal) e um alcool de cadeia pequena, como metanol ou etanol, na presenca de catalisador.
Essa reacdo, conforme ilustrado na Figura 1, gera uma mistura de ésteres de acidos graxos

(biodiesel) e o subproduto glicerol (SARAVANAKUMAR & DWARAKESH, 2013).

I »* - I
CH,HO-C-R, CH;-0-C-R, CH,-0OH
CH HO-C-R; |+ 3CH;OH ————> |CH;-0-C-R; |+| CH -0OH
NaOH
o) Catalisador ﬁ
" - e
CH;HO-C-R; | .~ "'tHj—D'—C—Fla CH,-0OH
>
et Metanal . = A
y Triglicerideo Esteres de acidos graxos | Gliceral
e e i i e e R e S e e et e e i i e e R e J

Figura 1. Reagdo de sintese do biodiesel.
Fonte: PennState Alternative Fuels from Biomass Source, 2017.

Dessa forma, a producao de glicerol estd associada a de biodiesel. Considerando a
producao de 3,8 bilhdes de litros desse biocombustivel em 2016, por exemplo, estima-se que
foram gerados 422 milhdes de litros de glicerol (CREFBIO, 2013).

Assim, face a producdo crescente de biodiesel garantida pela regulamentacdo das
misturas obrigatdrias no Brasil iniciada em 2005 pelo PNPB (Programa Nacional de Producao
e Uso de Biodiesel), tem ocorrido um aumento desproporcional na oferta de glicerol no
mercado nacional, gerando queda nos precos deste até o ponto em que ele vem se tornando

um rejeito. Consequentemente, descobrir e viabilizar novos mercados para o glicerol ¢ um
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desafio que fortalecera a cadeia produtiva do biodiesel evitando possiveis danos ambientais
provocados pelo descarte indevido desse produto que tem potencial poluidor (CREFBIO,
2013).

Nesse sentido, a producao de hidrogénio a partir do glicerol ¢ uma alternativa que tem
sido largamente estudada na literatura apesar de ainda nao existirem plantas industriais desse
processo. Para alcancgar essa conversdo, diferentes rotas vem sendo propostas como a reforma
em fase aquosa, bioconversdo utilizando enzimas geneticamente projetadas, reforma
autotérmica, decomposicao térmica e reforma a vapor, sendo esta ultima a que tem recebido
maior atengdo devido a possibilidade de gerar at¢ 7 mols de hidrogénio por mol de glicerol
(CHEN & DING, 2011).

Atualmente, a reforma a vapor de gés natural ¢ a principal via utilizada mundialmente
para a obtencdo de hidrogénio e gis de sintese. Aproximadamente 50% do hidrogénio
disponivel no mercado € resultado desse processo, e outros 45 % vem de outros combustiveis
fosseis (FREITAS & GUIRARDELLO, 2014). Porém, como o gas natural ¢ um combustivel
fossil, ou seja, poluente e ndo renovavel, substitutos alternativos para esse combustivel
empregado na reforma tem sido pesquisados. Assim, fica evidente outra vantagem do
glicerol, que ¢ obtido através de matéria prima renovavel (LIU & FARRAUTO, 2013).

Dessa forma, no presente trabalho serd explorada a possibilidade da utilizagdo do
glicerol para obtencdo de hidrogénio através do processo de reforma a vapor abrangendo
desde o tratamento da glicerina bruta oriunda das plantas de biodiesel até a purificagdo do

hidrogénio produzido pelo processo.

1.2.  OBJETIVOS E ESTRUTURA DO TRABALHO

O presente trabalho teve por objetivo principal avaliar a viabilidade da utilizacdo do
glicerol para produgdo de hidrogénio via reforma a vapor. Os objetivos especificos por etapas

foram:

1. obtencdao da composicdo da glicerina bruta gerada nas plantas de biodiesel para
determinag@o da necessidade e do tipo de tratamento prévio a reforma;
ii.  elaboracdo do fluxograma do processo;
iii.  coleta de dados das reacdes (dados cinéticos e de equilibrio) e das condigdes

operacionais usuais para cada unidade do processo;
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iv. simulagdo do processo no programa ASPEN PLUS V8.2 e comparag¢ao com dados
da literatura para validagao;

v. busca dos melhores rendimentos em hidrogénio através da varia¢do das condigdes
operacionais;

vi. célculo da pureza, rendimento global e viabilidade econdmica do processo.

O presente trabalho estd estruturado em cinco capitulos seguidos de referéncias
bibliograficas e apéndices. No capitulo 2, a pesquisa ¢ contextualizada dentro do atual estado
da arte. O capitulo 3 apresenta a metodologia utilizada no desenvolvimento da pesquisa, o
capitulo 4 reune os resultados obtidos com suas respectivas discussdes e o capitulo 5 as

conclusdes e sugestdes para trabalhos futuros.
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CAPITULO 2

Contextualizacdo & Estado da arte

2.1. HIDROGENIO

O hidrogénio tem sido considerado por muitos a maior fonte de energia do futuro
devido a sua abundancia (constitui 75% da massa do universo), flexibilidade de producao
(através de diferentes matérias primas e processos) € pelo fato de ndo ser toéxico ou poluente
(SOUZA, 2009).

Ele pode ser produzido a partir de diversas matérias primas, que incluem desde
combustiveis fosseis, como gas natural e carvao, até fontes renovaveis como biomassa e dgua,
empregando, para o respectivo processo, fontes de energia renovaveis como solar, edlica,
hidroelétrica ou maremotriz. Da mesma forma, a tecnologia do processo também varia muito,
podendo ser quimica, bioldgica, eletrolitica, fotolitica ou termoquimica, cada uma em
diferentes estagios de desenvolvimento e cuja escolha dependera da disponibilidade da
respectiva matéria prima. A primeira tecnologia com aplicacdo comercial para a producao de
hidrogénio foi a eletrélise da dgua desenvolvida na década de 1920 e, desde entdo, outros
processos foram desenvolvidos como reforma a vapor (tipicamente de hidrocarbonetos leves
como os do gas natural), gaseificagdo de carvao, gaseificagdo de biomassa, pirdlise de
biomassa, oxidacdo parcial de hidrocarbonetos pesados e biofotdlise da agua, dentre outros
(LUBERTI, 2015).

Uma das aplicacdes do hidrogénio ¢ para alimentar as células a combustivel,
tecnologia que converte, de forma limpa e eficiente, a energia quimica contida em um
combustivel em energia elétrica. Trata-se de células eletroquimicas que sdo altamente
versateis, podendo ser empregadas em unidades das mais variadas dimensdes, desde
notebooks até automoveis e estagdes de energia. Células a combustivel apresentam iniimeros
beneficios quando comparadas as tecnologias convencionais baseadas em combustdo. Elas
possuem maior eficiéncia na geracdo de energia elétrica, podendo chegar a 60% (enquanto
motores a combustdo ndo passam de 25%), causam menos emissao de poluentes (zero caso o
combustivel seja o hidrogénio) e sdo mais silenciosas quando em operagdo, pois ndo possuem
partes moveis (EG&G TECHNICAL SERVICES INC, 2004).

As células a combustivel funcionam como baterias ou pilhas, porém nao se esgotam

nem precisam ser recarregadas, necessitam apenas que o combustivel seja continuamente
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alimentado. Uma célula a combustivel consiste basicamente de dois eletrodos, um negativo
(4nodo) e um positivo (catodo), entre os quais se encontra um eletrolito. E nos eletrodos que
ocorrem as reagdes eletroquimicas produzindo uma corrente elétrica pelo circuito externo
(EG&G TECHNICAL SERVICES INC, 2004).

Em uma célula a hidrogénio, esse combustivel ¢ alimentado no anodo enquanto ar ¢
alimentado no catodo. No anodo, ocorre entdo a separa¢do das moléculas de hidrogénio em
protons (ions H+) e eletrons através de acdo catalitica (platina ¢ o catalisador tipicamente
empregado). Os prétons atravessam o eletrélito em direcdo ao catodo onde irdo se unir ao
oxigénio do ar e aos elétrons para formar agua, que serd a unica emissao da célula, além do
calor gerado (devido as irreversibilidades do processo). Adicionalmente, o eletrolito devera
impedir a passagem de elétrons, que chegardo ao catodo percorrendo um circuito externo,
formando, dessa forma, a corrente elétrica. A Figura 2 apresenta um esquema simplificado das

reagoes e fluxo de cargas em uma célula a hidrogénio (LARMINIE, 2003).

Hidrogénio combustivel

H* ions através do eletrdlito M?tqr
elétrico
o T
Catodo O‘, + da - 4H' - 24,0 1
L)

Elétrons através do
circuito externo

Oxigénio, normalmente do ar

Figura 2. Esquema simplificado de uma célula a hidrogénio.
Fonte: LARMINIE, 2003.

Por ultimo, até mesmo desconsiderando o potencial do hidrogénio como combustivel,
sua producdo ainda se justifica pela alta demanda da industria quimica. Devido as legislagdes
ambientais cada vez mais rigorosas com relacdo as descargas automotivas que devem
apresentar menos compostos de enxofre e menos emissdes de NOx, o consumo de hidrogénio
para os processo de hidrodessulfurizacdo e hidrodestrinogenagdo vem aumentando e
transformando as refinarias, que antes eram produtoras de hidrogénio, em grandes
consumidoras de hidrogénio. Além disso, ele também ¢ empregado na sintese de quimicos
como metanol e amonia, na fabricagdo de aco e na hidrogenagdo de 6leos e gorduras na

industria de alimentos (SOUZA, 2009).
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2.2. REFORMA A VAPOR

A reforma a vapor ¢ o principal processo utilizado para a producao de hidrogénio (ou
simplesmente gas de sintese, caso seja o objetivo), bem estabelecido na induastria ha mais de
70 anos e que ird desempenhar um papel ainda mais importante em aplicagdes futuras
relacionadas a uma nova economia do hidrogénio (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED,
2003). O processo se baseia, tipicamente, na reacdo catalitica em reator tubular a altas
temperaturas de um hidrocarboneto com a 4gua resultando em gés de sintese, uma mistura de
hidrogénio e monoxido de carbono, com presenca também de didxido de carbono (Chemical
Engineering, 2017).

Dentre os combustiveis fosseis usados nesse processo, o gas natural ¢ o mais adequado
devido ao seu maior conteudo relativo de hidrogénio quando comparado com hidrocarbonetos
maiores, o que reduz a producao relativa de subprodutos carbondceos como o coque, principal
responsavel pelo envenenamento dos catalisadores neste processo. Além disso, as reservas
mundiais de géas natural ja excedem as de petroleo e, inclusive, vém crescendo mais
rapidamente, proje¢do que deve se manter neste século. No caso da utilizacdo desse
combustivel, a principal reacdo do processo seria a apresentada na Equagdo (01) (SOUZA,

2009):

CH4+H0 >3 H, +CO  AHaosk = 206 kJ/mol (01)

O processo de reforma a vapor pode parecer simples partindo de uma visao global,
uma vez que a composicao do produto ¢ determinada simplesmente pela termodinamica, mas
na realidade trata-se de uma cuidadosa combinagdo de catalisador, transferéncia de calor e
projeto mecanico (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED, 2003).

Alta temperatura (acima de 800 °C) e alta razao vapor/carbono favorecem a conversao
dos reagentes da reforma (uma vez que as reagdes sdo endotérmicas) e desfavorecem a
formagdo de coque. Por esse motivo, excesso de vapor ¢ recomendado (2,5 a 5 mol
H>O/4tomo de C). No entanto, as plantas modernas sdo projetadas normalmente para baixas,
porém ainda em excesso, razoes vapor/carbono (1,8 a 2,5 mol H,O/4tomo de C) de modo a
reduzir o fluxo de massa ao longo da planta e, consequentemente, o tamanho e custo dos
equipamentos. Além disso, baixas razdes vapor/carbono resultam em maior eficiéncia

energética gerando menor custo operacional. Entretanto, para compensar o pouco excesso de
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vapor e alcangar maxima conversao, temperaturas ainda maiores (acima de 900 °C) devem ser
utilizadas (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED, 2003). Assim, cerca de 30 a 40% do gés

natural ¢ queimado para geracdo de energia provocando emissdes de CO> (SOUZA, 2009).

2.2.1. ETAPAS DO PROCESSO

A Figura 3 mostra um layout tipico de uma planta de reforma a vapor de metano para
producao de hidrogénio. Usualmente, a alimentagao de géas natural ¢ pré-aquecida na se¢do de
recuperagdo de calor do reformador para, em seguida, ser hidrotratada, enquanto uma parte
menor dessa alimentagdo ¢ queimada para geracao de calor para a reforma. Visando remover
compostos de enxofre, que também podem causar envenenamento dos catalisadores da
reforma, o hidrotratamento converte tais compostos, como mercaptanas, por exemplo, em
sulfeto de hidrogénio utilizando catalisadores de Co-Mo ou Ni-Mo suportados em alumina. O
H»S ¢ adsorvido em reatores de dessulfurizacdo contendo 6xido de zinco (UDENGAARD,
2004).

Hidrotratamento/
Dessulfurizagdo

Vapor
% —& HTS LTS

S Laf

Hidrocarboneto

Reforma a Vapor Conversido Shift

Hidrogénio

Condensagao

Purificagdo do Hidrogénio

Figura 3. Esquematico de uma planta de reforma a vapor de metano.
Fonte: Adaptado de BERNDT, 2013.

Vapor d’agua ¢ adicionado a corrente tratada e a mistura € pré-aquecida mais uma vez
antes de entrar no reformador onde ocorre conversdo dos hidrocarbonetos a hidrogénio,
monoéxido e dioxido de carbono, até o equilibrio, sobre catalisador a base de niquel

(UDENGAARD, 2004). Essa etapa ocorre normalmente a temperaturas de 750 a 900 °C,
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pressao de 15 a 30 bar e com o catalisador promovido por metais alcalinos ou alcalino
terrosos (que aceleram a remoc¢do de coque) e suportado em material refratario, como a-
alumina. A utilizagdo de metais nobres no lugar do niquel ¢ uma alternativa que tem se
mostrado muito atrativa pois, embora de maior custo, apresenta ganhos ainda maiores de
estabilidade e atividade catalitica (SOUZA, 2009).

A corrente de saida do reator de reforma, antes de entrar no conversor de shift, ¢
resfriada ao produzir vapor e pré-aquecer o gas natural. Isso ¢ feito para favorecer o equilibrio
da reacdao de shift (ou reacdo de deslocamento gas-dgua) uma vez que esta € exotérmica
(Chemical Engineering, 2017). Essa reacdo ja tem inicio dentro do préprio reformador,
porém, quando o objetivo final do processo ¢ obter hidrogénio ao invés de gas de sintese, ela
pode ser estendida em mais dois reatores, um de alta e outro de baixa temperatura, para
maximizar a producdo de hidrogénio consumindo CO. Nessa etapa, também catalitica, mais
hidrogénio ¢ produzido ao converter monodxido de carbono e dgua em dioéxido de carbono e

hidrogénio (SOUZA, 2009), conforme apresentado na Eq. (02).

CO + H20 ¢ Hz + CO2 AHz98x = -41 kJ/mol (02)

Primeiro ocorre o shift de alta temperatura ou HTS (High Temperature Shift), que
converte grande quantidade do CO produzido na reforma a temperaturas entre 310 e 450 °C
empregando catalisador de oxido férrico promovido com 6xido de cromo ou cobre, que
possibilitam aumentar a atividade catalitica e reduzir a sinterizagao térmica. Entretanto, como
trata-se de um catalisador de atividade moderada, a temperatura empregada, visando favorecer
a cinética, deve ser mais alta do que a ideal para favorecer o equilibrio da reagdao no sentido
desejado. Assim, consegue-se reduzir a concentragdao de CO até valores em torno de 3%. Em
seguida, o shift de baixa temperatura ou LTS (Low Temperature Shift) converte o restante do
monoéxido de carbono a temperaturas ainda menores (210 a 240 °C) gerando uma corrente de
saida em que a concentracdo de CO pode chegar a valores inferiores a 0,3%. Como a
temperatura reacional ¢ baixa (para favorecer a conversao de CO), surge a necessidade de
utilizar um catalisador de maior atividade, tipicamente a base de 6xidos de cobre e zinco
(SOUZA, 2009). O equilibrio da rea¢do ndo ¢ afetado pela pressdo, uma vez que ndo ocorre
mudanca do namero total de mols (Chemical Engineering, 2017).

ApoOs essa etapa, o gas que sai do reator de shift de baixa temperatura ¢ novamente
resfriado, passando por um condensador para separagao de possiveis produtos liquidos e agua

ndo reagida, antes de entrar na unidade de purifica¢do de hidrogénio, que pode ser baseada em
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absor¢ao quimica do CO; ou, conforme as plantas mais modernas, pode ser baseada também
no processo PSA (Pressure-Swing Adsorption), de adsor¢cdo em peneiras moleculares. Ambas
as alternativas serdo detalhadas adiante. Assim, hidrogénio de alta pureza ¢ obtido e o restante
do gas que deixa a unidade pode ser usado no reformador como combustivel complementar ao

gas natural (UDENGAARD, 2004).

2.2.2. DIFICULDADES DO PROCESSO

Um risco comum no processo de reforma a vapor ¢ a formagdo de carbono. Coque
pode depositar na superficie do catalisador pelas reacdes de decomposi¢do do metano e
desproporcionamento do monoxido de carbono. As reagdes de formacdo do coque sdo
apresentadas nas Egs. (03) e (04). Diversos tipos de coque podem ser formados. O coque
filamentoso, de grande resisténcia mecanica, pode causar a ruptura das particulas de
catalisador ao atingir as paredes de seus poros provocando aumento na queda de pressdo
através do leito e superaquecimento nas paredes dos tubos do reformador (MONTERO &

OCHOA, 2015).

2CO < CO,+C  AHagsk =-172 kJ/mol (03)
CHs <> 2Hx+C AHzo8x = 75 kJ/mol (04)

Além disso, etileno proveniente da pirdlise de hidrocarbonetos maiores pode levar a
formacao de coque pirolitico que pode encapsular as particulas de catalisador (ROSTRUP-
NIELSEN & SEHESTED, 2003).

A Figura 4 apresenta imagens de microscopia eletronica de transmissdao (MET) da
evolugdo da formacdo de coque e consequente desativacao do catalisador de niquel em um
processo de reforma a vapor de etanol em reator de leito fluidizado a 500 °C. Nas imagens do
catalisador “fresco” (Figuras a e b), observam-se areas mais escuras que sdo as particulas de
niquel, de tamanho entre 30 e 50 nm. Também observam-se dominios amorfos ou
semicristalinos do suporte de La>O3 e AlO3. Apos 1,5 h de reacao (Figuras ¢ e d) observam-
se as particulas de niquel no final dos filamentos do coque formado, assim como regides
amorfas do suporte. Apos 8 h de reacdo (Figura e) planos cristalinos do coque filamentoso
dificilmente sdo observados. Apos 20 h de reagdo (Figura f), o coque ndo filamentoso
depositou nos sitios de Ni e no suporte fazendo com que seja dificil distingui-lo do suporte

(MONTERO & OCHOA, 2015).
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Figura 4. Imagens de MET da evolucdo da formagdo de coque em catalisador de Ni.
Fonte: MONTERO, 2015.

Uma andlise das particulas de niquel em diferentes estagios de desativacao mostra que
uma fragdo dos cristais de niquel ¢ arrastada pelo coque filamentoso e a fracdo que permanece
suportada ¢ bloqueada pelo coque nao filamentoso (MONTERO & OCHOA, 2015).

Esses riscos podem ser mitigados pela instalagdo, antes do reformador, de um pré-
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reformador, que ird reduzir os hidrocarbonetos maiores (de maior tendéncia a formacao de
coque) a metano, hidrogénio, mondxido de carbono e 4gua em temperaturas entre 400 e 540
°C. O pré-reformador oferece maior flexibilidade de alimentagdo permitindo desde géas natural
até hidrocarbonetos liquidos (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED, 2003). A instalagdo deste
reator também possibilita a redu¢do dos demais equipamentos, pois, com menor risco de
formacdo de coque, ¢ possivel trabalhar com menor razdo vapor/carbono e, sem o risco de
pirdlise, ¢ possivel aumentar a temperatura do reformador reduzindo seu tamanho
(AASBERG-PETERSEN & CHRISTENSEN, 2003).

Por outro lado, também ¢ possivel minimizar a formagdo de coque aumentando a razao
vapor/carbono, o que favorece a gaseificagdo do carbono, segundo a Eq. (05) (ADHIKARI &
FERNANDO, 2007).

C+ H20 - Hx + CO AHz98x = 90 kJ/mol (05)

Entretanto, além do coqueamento, os catalisadores podem sofrer desativagao também
por sinterizacdo, que ¢ afetada pela temperatura, pressao parcial de vapor e pelo suporte do
catalisador. A sinterizagdo cessa quando a particula de niquel supera certo tamanho, sendo
que esse tamanho maximo aumenta com a temperatura (ROSTRUP-NIELSEN &
SEHESTED, 2003). Por todos esses motivos, o processo deve ser interrompido em
determinados periodos para a regeneragao do catalisador (ROSTRUP-NIELSEN &
ROSTRUP-NIELSEN, 2002).

Mesmo assim, a atividade do catalisador raramente ¢ um fator limitante, sendo que
menos de 10% dela ¢ utilizada devido a restricdes de transporte, indicando que a atividade €
proporcional apenas a superficie externa. O volume de catalisador ¢ fixado desde o projeto do
reformador e a conversdo de equilibrio ¢ alcangada mesmo a altas velocidades espaciais, da

ordem de 10° (vol CHa/vol cat)/h (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED, 2003).

2.2.3.  TIPOS DE REFORMADORES

O tipo de reformador mais comumente empregado industrialmente ¢ o tubular, que
apresenta duas secOes. Na secdo de radiagdo se encontram os tubos preenchidos com o
catalisador dispostos paralelamente dentro de um forno aquecido por queimadores, enquanto
na se¢do de convecgdo ocorre a recuperacdo de calor dos gases que deixam a secdo de

radiagdo (OGDEN, 2002).
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A eficiéncia térmica do reformador e da se¢cdo de recuperacao de calor pode chegar a
quase 95%. Cerca de 50% do calor alimentado ao reformador ¢ transferido para o processo
enquanto o restante ¢ recuperado dos gases de combustdo. Esse calor pode ser utilizado para
producao de vapor e para pré-aquecimento da alimentagdo do reformador e do ar de
combustdo para os queimadores do reformador. O mesmo vale para o calor contido no gas
produto do reformador (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED, 2003).

Parte do vapor produzido na planta é utilizado por ela mesma, enquanto o excesso ¢
exportado. Com frequéncia, entretanto, ndo ha necessidade para exportacao de vapor, pois os
projetos atuais visam minimizar a produ¢ao de vapor (ROSTRUP-NIELSEN & SEHESTED,
2003).

Como as reagdes de reforma sdo majoritariamente endotérmicas, calor adicional ¢
necessario para manter a temperatura enquanto a mistura de reagentes flui através dos tubos
preenchidos com catalisador. Um fator critico no projeto dos queimadores ¢ manter uma
temperatura uniforme nas paredes dos tubos. Assim sendo, dois tipos de configuracdo de
queimadores tém sido mais utilizadas com esse propoésito: a queima lateral (Figura 5) e a

queima no topo (Figura 6) (Chemical Engineering, 2017).
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Figura 5. Reformador com forno de queima lateral.
Fonte: Chemical Engineering, 2017.
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Figura 6. Reformador com forno de queima no topo.
Fonte: Chemical Engineering, 2017.

Nos reformadores com queima lateral, varias fileiras de queimadores, tipicamente
quatro, sao usadas para fornecer calor a cada lado da secdo radiante. O forno de um tipico
reformador pode ter mais de 300 queimadores com dimensdes usuais dos tubos em torno de
127 mm de diametro, espessura da parede de 13 mm e 11,5 m de altura exposta aos
queimadores. Esse arranjo permite que radiacdo direta alcance praticamente toda a parede dos
tubos. Além disso, plataformas sdo dispostas para acessar os queimadores em cada um dos
quatro niveis. E importante que a queda de pressio seja igual para todos os tubos, de modo a
produzir um fluxo uniforme para cada um deles (Chemical Engineering, 2017).

A secdo de convecgdo inclui diferentes serpentinas. A mais quente ¢ a de producgdo de
vapor, que também protege as demais da radiagdo. Normalmente, ha também serpentinas para
aquecer ainda mais o vapor, para pré-aquecer a alimentagdo do reformador e mais uma para
geracdo de vapor. Acima dessas serpentinas também pode haver uma para pré-aquecimento de
agua para posterior geracao de vapor (HAWKINS, 2013).

As principais vantagens desse tipo de configuragcdo sdo que a temperatura ao longo do

tubo aumenta de maneira controlada (atingindo seu valor maximo no final do tubo), a saida de
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gas residual no topo facilita a recuperacao de energia e hd uma maior flexibilidade de projeto
e operacdo, uma vez que o calor pode ser uniformemente distribuido para qualquer
capacidade. Além disso, o fluxo de calor maximo ocorre a uma temperatura relativamente
baixa das paredes dos tubos (o0 que ndo acontece na queima no topo) gerando menos estresse
sobre os mesmos e permitindo, assim, que sejam projetados com menor espessura de parede.
Contudo, a capacidade (100 a 150 tubos) ¢ limitada pelo grande nimero de queimadores e
complexidade da distribui¢do de ar e combustivel (HAWKINS, 2013).

Ja os reformadores de queima no topo alcangam maior capacidade (600 a 1000 tubos)
em uma montagem compacta devido ao menor numero de queimadores. Seu perfil de
temperatura da parede dos tubos apresenta um pico na parte superior do reformador e o
controle de temperatura ¢ dificil devido a maior eficiéncia da radiacio (HAWKINS, 2013).

Esse tipo de reformador normalmente ¢ uma caixa retangular e os tubos também sao
verticais. Estes sdo dispostos de modo que os queimadores projetem uma chama em formato
de feixe para baixo entre os tubos e no mesmo sentido de seu fluxo. Cada chama cobre um
quarto de quatro tubos verticais adjacentes. Os gases de combustdo saem do reformador
horizontalmente através de uma se¢do de conveccao horizontal localizada cerca de 3 m acima
do nivel do solo para permitir altura suficiente para a passagem. A convecc¢ao horizontal
permite uma estrutura de suporte mais simples do que a da unidade com queima lateral.
(Chemical Engineering, 2017).

Além desses, existem outros dois tipos de configuracao de queimadores, porém menos
usadas. A queima no fundo, embora apresente um perfil de fluxo de calor praticamente
constante ao longo dos tubos, tem baixa eficiéncia térmica. Ja a configuragao Terrace wall é
caracterizada pela presenca de dois ou trés leitos de queimadores que permitem ajustar o
aquecimento a diferentes taxas (SOUZA, 2009).

Além do reformador tubular, ha também o convectivo, onde a quantidade de calor
transferida ao gas de processo pode chegar a 80% do calor alimentado ao reformador. O gés
de processo ¢ aquecido em contracorrente pelos gases de combustdo (que fluem pelo exterior
dos tubos) e também pelo gés reformado (no lado interno). Consequentemente, suas principais
vantagens sao a maior eficiéncia de troca térmica que permite um projeto mais compacto

(HAYNES & JOHNSTON, 2011).
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2.2.4. REFORMA A VAPOR DO GLICEROL

As diferengas entre o processo convencional de reforma a vapor de gés natural ¢ a
reforma do glicerol j4 comecam nas etapas de pré-tratamento da alimentagao anteriormente a
entrada no reformador. A glicerina bruta oriunda das plantas de biodiesel apresenta em sua
composi¢cdo metanol ndo reagido (ou etanol), dgua e cloreto de sodio, resultantes da
neutralizacdo do catalisador basico da reagao de transesterificacdo com acido cloridrico,
tipicamente (SILVA & MOTA, 2011).

Como a agua participa das reagdes de reforma e como o metanol também ¢ reformado,
torna-se necessaria apenas a remog¢ao do NaCl (ARDI & AROUA, 2015), uma vez que ions
cloreto sdo prejudiciais por causar corrosdo de equipamentos e também podem provocar o
envenenamento dos catalisadores das etapas de shift, posteriores a reforma (SOUZA, 2009).
Além disso, o glicerol deve ser vaporizado, uma vez que a reforma ocorre em fase gasosa.
Esses dois processos podem ser alcancados através de uma etapa de destilacdo que deve ser
conduzida sob condicdo de vacuo para reduzir a temperatura de ebulicdo do glicerol
impedindo reacdes adversas que causam a degradacao deste. O glicerol pode sofrer
polimerizacdo em fase liquida a temperaturas acima de 200 °C e desidratacdo a temperaturas
acima de 160 °C e € por esses motivos que a destilagdo a vacuo é o método mais comum para
sua purificacdo (ARDI & AROUA, 2015).

Apo6s a remogdo do NaCl e vaporizacao do glicerol, ¢ feita a adigdo do excesso de
vapor para se alcancar a razdo molar dgua/glicerol desejada e a mistura segue entdo para o
reformador. A reagdo global, vide Eq. (06), ¢ termodinamicamente favorecida por altas
temperaturas (500 a 900 °C), baixa pressao (devido ao aumento do numero de moles) ¢ alta
razao vapor/glicerol (FREITAS & GUIRARDELLO, 2014). A conversao ¢ fortemente afetada
por essa razao (tipicamente variada entre 6 ¢ 12) e menos pelas demais variaveis (CHEN &

DING, 2011).

C3HsO3 +3 H20 - 7TH2+3 CO2 AHaesk = 128 kJ/mol (06)

Niquel, platina, cobalto, rodio e ruténio sdo os principais elementos que tém sido
estudados para a catalise da reacao de reforma do glicerol (VAIDYA & RODRIGUES, 2009).
Algumas condi¢des Otimas para esse processo tém sido reportadas na literatura. Wang
et al. (2008) propuseram temperaturas entre 650 e 700 °C, pressdo atmosférica e razio

agua/glicerol entre 9 e 12, condi¢des sob as quais ndo foi observada deposi¢do de coque sobre
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o catalisador. Eles reportaram também o valor de 6,2 como o maximo possivel de mols de H»
gerados por mol de glicerol contra os 7 mols estequiométricos. Ja Adhikari et al. (2007), ao
estudarem a reforma de glicerol sob condigdes de 1 a 5 atm de pressdo, 327 a 727 °C de
temperatura e razdo agua/glicerol entre 1 e 9, reportaram, como condi¢des Otimas,
temperaturas acima de 627 °C, pressao atmosférica e razao molar agua/glicerol igual a 9. Os
autores realizaram uma analise do equilibrio termodinamico através de um modelo baseado na
minimizagdo da energia livre de Gibbs conjugada com andlise experimental utilizando
catalisadores a base de niquel. Sob as condi¢des Otimas por eles reportadas, a producao de
metano (resultado da reagao do CO/CO; com Hz) ¢ minimizada e a formagao de carbono ¢
termodinamicamente inibida.

A reforma a vapor do glicerol também vem sendo estudada por intmeros outros
autores. Yang et al. (2011), por exemplo, além de realizarem analise termodindmica
empregando o software ASPEN PLUS conduzindo as reacdes em reator de equilibrio,
também estudaram a reforma oxidativa do glicerol experimentalmente, utilizando
catalisadores a base de iridio a temperaturas entre 400 °C e 850 °C, pressdo atmosférica, razao
carbono/oxigénio entre 0,5 e 3 e razdo agua/carbono entre 0,5 e 8. Ja Vaidya & Rodrigues
(2009) apresentaram um resumo dos resultados experimentais de outros autores que
investigaram a reforma a vapor de glicerol conduzida sobre catalisadores a base de niquel a
temperaturas entre 450 °C e 900 °C, pressdo atmosférica e razao molar dgua/glicerol igual a 9.
Ambos reportaram que a conversdo de glicerol se aproxima de 100% para todas as faixas de
temperatura estudadas.

O mesmo foi observado por Chen et al. (2011), tanto através de dados experimentais
quanto modelagem termodinamica, ao estudarem a reforma a vapor de glicerol em
catalisadores a base de niquel a temperaturas entre 350 °C e 700 °C e pressoes entre 1,0 ¢ 4,0
bar, conforme apresentado na Figura 7. Ja a Figura 8 apresenta o perfil de composi¢cao dos
gases produzidos pela reforma em funcdo da temperatura, que, interessantemente, se
assemelha ao perfil reportado por Rossi et al. (2009) para a reforma a vapor de um outro
alcool, o etanol, apresentado na Figura 9.

Com relagao a formacao de coque, Adhikari ef al. (2007) observaram que ela diminui
com o aumento da temperatura (vide Figura 10), o que pode ser explicado pelo fato de que a
reacdo de gaseificacdo do carbono ¢ altamente endotérmica (sendo favorecida a altas
temperaturas), enquanto uma das rea¢des de formacao de carbono, o desproporcionamento do

CO, ¢ altamente exotérmica (desfavorecida a altas temperaturas).
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Figura 7. Efeito da temperatura na conversao de glicerol.
Fonte: CHEN & DING, 2011.
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Figura 10. Influéncia da temperatura na formacdo de carbono.
Fonte: ADHIKARI & FERNANDO, 2007.

O mesmo foi observado por Yang et al. (2011), que chegaram ainda a fornecer
graficos, conforme apresentado na Figura 11, ilustrando as regides nas quais ocorre formagao
de carbono e as regides nas quais essa formagao ¢ inibida na reforma oxidativa de glicerol (e

também na reforma a vapor, que ocorre na auséncia de oxigénio). Como esperado, o aumento
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de temperatura e da quantidade de 4gua em relagdo ao carbono presente no glicerol (razao S/C
ou steam to carbon ratio) levam a regido livre de depdsitos de carbono. Quanto mais alta a
temperatura, menor a razao S/C necessaria e vice-versa.

E interessante observar também que a adi¢do de oxigénio pode levar de uma zona de
coqueamento para uma zona livre da formagao de depdsitos de coque, uma vez que o oxigénio
pode contribuir para a gaseificacdo deste. Essa ¢ uma vantagem da reforma oxidativa, na qual
oxigénio ¢ empregado para a oxidagdo parcial do glicerol fornecendo energia para a reforma,

uma vez que esta ¢ endotérmica e aquela ¢ exotérmica.
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Figura 11. Regides de coqueamento e inibigdo do coqueamento.
Fonte: YANG & YU, 2011.

100

De maneira semelhante, o aumento da razdo agua/carbono também pode diminuir a
formacdo de coque uma vez que favorece sua gaseificacao (conforme informado no item
2.2.2), o que foi comprovado tanto por Adhikari ef al. (2007) como Wang et al. (2008), que
reportaram, inclusive, ndo observar formagdo de carbono em suas simulagdes, a qualquer

temperatura, para razdes molares agua/glicerol superiores a 6 e 5, respectivamente, vide

Figura 12 e Figura 13.
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O aumento da razdo agua/carbono também afeta o perfil de composicao dos gases
produzidos pela reforma, conforme apresentado na Figura 14, provocando aumento da
concentracdo de CO> e diminui¢do da concentracdo de CO devido ao deslocamento do
equilibrio da reacao de shift. Além disso, a concentragdo de hidrogénio aumenta, novamente
devido ao shift, mas também devido ao aumento da conversdao de glicerol e metano, cuja

concentragdo diminui.
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Figura 14. Influéncia da razdo agua/carbono na reforma.
Fonte: LIU & FARRAUTO, 2013.

No reformador, além das reagdes de reforma do glicerol, reforma do metano, reagao de
shift, reagcdes de formacdo de carbono e gaseificagdo do carbono, ja apresentadas, ocorrem
também as reagdes representadas nas Egs. (07), (08) e (09) (FREITAS & GUIRARDELLO,
2014).

Metanagdo do monoxido de carbono:

CO+3H, <> CHs+ Ho0  AHaosk = -206 kJ/mol (07)

Metanag¢ao do dioxido de carbono:

CO2 +4 Hz ¢ CH4 + 2 H20 AH29sx = -165 kJ/mol (08)

Reforma seca do metano:

CH4+CO2 > 2Hx+2CO AHagsx =247 kJ/mol (09)

Apesar das inimeras pesquisas acerca da utilizagdo do glicerol como combustivel para
a reforma a vapor, nao se sabe se poderia haver complicagdes ao alimentar esse subproduto do
biodiesel nos reformadores comerciais existentes atualmente. Por isso, Rua et al. (2016)

simularam no software COMSOL Multiphysics o processo com glicerol utilizando os dois
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principais tipos de reformadores usados para a reforma de metano (de queima no topo e
queima lateral). As simula¢des foram conduzidas considerando as resisténcias a transferéncia
de massa e de calor internas e externas as particulas de catalisador dentro do reator de leito
fixo. Foi observado que a transferéncia de massa interna e externa sao as etapas controladoras
do processo, sendo a resisténcia interna a mais significativa. A formacao de gradientes
internos de temperatura nas particulas de catalisador foi desprezivel para todos os casos de
modo que eles podem ser considerados isotérmicos. Além disso, foi constatado que o uso de
reformadores com queima lateral seria mais indicado, pois os gradientes de temperatura entre
as superficies interna e externa da parede dos tubos reacionais sao aproximadamente 10 °C
menores do que nos reformadores com queima no topo, o que indicaria maior eficiéncia de
troca térmica e menor estresse aos componentes do reator (RUA & HERNANDEZ, 2016).
Por ultimo, vale destacar as recentes pesquisas realizadas no intuito de desenvolver um
processo em reator de leito fixo integrando a reforma a vapor do glicerol a remogao de CO; in
situ, que poderia oferecer uma alternativa promissora para a producao de hidrogénio de alta
pureza em um unico estdgio com uma eficiéncia térmica superior ao que seria 0 processo
convencional. A adsor¢do de CO> em um adsorvente a base de 6xido de calcio € um processo
exotérmico que forneceria o calor necessario para a reforma a vapor do glicerol e, a0 mesmo
tempo, reduziria os custos de capital ao remover as etapas subsequentes necessarias para a
separacdo do CO». O tempo operacional para a produgdo de hidrogénio de alta pureza pode
ser melhorado ao aumentar a razdo volumétrica adsorvente/catalisador, a quantidade de vapor

e a temperatura de entrada no reator (ILIUTA & RADFARNIA, 2013).

2.3.  PURIFICACAO DO HIDROGENIO

A purificagdo do hidrogénio pode ser baseada na absor¢cdo quimica do CO> com
aminas ou na adsor¢do dos contaminantes em peneiras moleculares (unidades PSA), sendo a
ultima a opc¢do empregada nas plantas mais modernas. Isso se deve ao fato de que uma
unidade PSA ¢ capaz de remover, com baixo custo energético, todas as impurezas (CO, CO,,
CHa, etc) gerando uma corrente de hidrogénio com pureza de até 99,999%. Ja a absorcao
quimica apresenta alto gasto energético para a regeneracdo do solvente e necessita de uma
etapa posterior de metanacdo para remover os tragos residuais de CO e CO. Assim, o
processo PSA elimina a necessidade dessa etapa assim como do shift de baixa temperatura,

responsavel apenas pela conversao de uma pequena porcentagem do CO. Dessa forma, o
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fluxograma geral do processo pode ser simplificado do que ¢ visto na Figura 15 para o

apresentado na Figura 16 (COLORADO SCHOOL OF MINES, 2015).
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Figura 15. Processo de reforma de gas natural com purifica¢do por absor¢do quimica do CO».
Fonte: COLORADO SCHOOL OF MINES, 2015.
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Figura 16. Processo de reforma de gas natural com purificagdo por PSA.
Fonte: COLORADO SCHOOL OF MINES, 2015.

Gas residual

Entretanto, uma unidade PSA apresenta uma recuperagao de hidrogénio bem inferior

ao processo de absor¢ao quimica, no qual praticamente nenhum H» ¢ arrastado pelo solvente.
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Além disso, embora certas etapas se tornem dispensaveis, assim como 0s respectivos
equipamentos, os custos de capital ndo sdo tdo inferiores, pois as torres e adsorventes

apresentam custo significativo (COLORADO SCHOOL OF MINES, 2015).

2.3.1.  PRESSURE SWING ADSORPTION (PSA)

O processo PSA ¢ baseado na adsorc¢ao fisica dos contaminantes que se deseja separar
em peneiras moleculares operando a elevadas pressdes (5 a 40 bar). No caso da reforma a
vapor, esses contaminantes seriam basicamente o CO, CO, e CHs e sua adsor¢ao depende
apenas da pressdo parcial do gds que estd sendo alimentado e da temperatura. As principais
vantagens desse processo sao o baixo gasto energético, alta flexibilidade operacional,
auséncia de problemas de corrosao, facilidade de partida e parada da unidade e a capacidade
de remover todas as impurezas gerando uma corrente de H> com pureza superior a 99,95%
(SOUZA, 2009). Entretanto, o processo PSA apresenta como desvantagens uma recuperacao
de hidrogénio de 75 a 85% (bem inferior ao processo de absor¢dao quimica) e a necessidade de
operar a baixas velocidades de ciclo (de adsorcdo/dessorc¢ao), pois, caso contrario, as
particulas de adsorvente poderiam flutuar ou fluidizar, o que provocaria seu desgaste. Para
compensar essa baixa velocidade, devem ser empregadas torres ainda maiores, o que significa
maiores custos com equipamento e instalacdo (XEBEC, 2018).

O fenomeno da adsor¢ao ¢ baseado na interagdo que ocorre entre moléculas gasosas
quando em contato com uma superficie so6lida resultando em uma reducdo de energia
potencial. Para manter a densidade molecular nas proximidades da superficie maior do que no
seio da fase gasosa, as moléculas tendem a se concentrar na regido soélida. Se as interagdes
entre gas e solido forem fracas, envolvendo somente forg¢as do tipo van der Waals, o
fenomeno descrito sera adsorcao fisica. Moléculas diferentes vao interagir de forma diferente
com a superficie, cuja natureza também vai afetar a forca das interagdes. Esses sdo os fatores
que irdo determinar a seletividade do processo, que ¢ altamente afetado pelo equilibrio e
cinética da adsorcao, sendo que, na maioria dos casos, a separagao dos componentes depende
de diferencas no equilibrio, embora também haja processos em que a separacdo se baseia em
diferengas na taxa de adsor¢do (FRANCO, 2014).

A relagdo entre a quantidade de composto da fase gasosa que pode ficar retido na fase
solida no equilibrio ¢ dada pelas isotermas de adsor¢ao. Devido a complexidade do processo,
diversos modelos foram desenvolvidos e podem ser encontrados na literatura, sendo que cada

uma pode fornecer um ajuste melhor para cada situacdo. A isoterma de Langmuir, por
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exemplo, se aproxima da Lei de Henry para baixas concentracdes e prevé um limite de
saturagdo a altas concentragdes (FRANCO, 2014).

Com relacdo ao adsorvente, varios fatores sdo levados em conta quando da sua
selecdo, como a capacidade de equilibrio de adsor¢cao multicomponente, seletividade e area
superficial. Os adsorventes mais comumente empregados na purificacdo de hidrogénio sao
aluminas ativadas (dissecante para altas temperaturas), silica gel (dissecante para baixas
temperaturas), carbono ativado (remo¢dao de CO: e metano) e zeolitas (remogdo de CO e
metano residual). Dessa forma, costuma-se utilizar leitos com mais de uma camada de
adsorvente sendo que a propor¢ao destes pode ser variada. Quando a corrente apresenta uma
alta concentracdo de CO, por exemplo, seria necessario utilizar uma propor¢do maior de
zeoblitas do que carbono ativado (LUBERTTI, 2015).

Além disso, alguns componentes podem adsorver muito fortemente em determinada
camada, o que poderia gerar a necessidade de realizar a dessor¢do sob condi¢des de vacuo. E
preciso, entdo, evitar que esse componente chegue até tal camada. Por esse motivo, quando
operando uma coluna com carbono ativado e zeo6litas, por exemplo, aquele deve vir primeiro.
Caso contrario, o CO» iria adsorver muito fortemente na zedlita e baixissimas pressdes seriam
necessarias para a dessor¢ao (FRANCO, 2014).

Um processo PSA requer um adsorvente que adsorva preferencialmente um
componente de uma alimenta¢do mista. Dois principais passos caracterizam esse processo:
adsor¢do, durante a qual as espécies preferencialmente adsorvidas sdo separadas, e dessorcao
(ou regeneracao), onde essas espécies sao removidas do adsorvente. O sistema bdasico
proposto por Skartstrom em 1957 (Figura 17) ainda é a base do processo PSA atual. Esse
processo especifico consistia de dois leitos adsorventes submetidos, cada um, a quatro
diferentes etapas: pressurizagdo, adsor¢ao (ou alimentacao), blowdown contracorrente e purga
contracorrente (FRANCO, 2014). Atualmente utilizam-se 4 a 12 leitos para manter um fluxo
continuo de produtos em um sistema inteiramente automatico (SOUZA, 2009).

Quando em operagdo, o processo PSA gera pelo menos duas correntes. O rafinado ou
produto leve ¢ a corrente rica na espécie menos adsorvida, formada durante a etapa de
adsor¢do. Ja o extrato ou produto pesado € a corrente rica nas espécies fortemente adsorvidas
que se forma na etapa de dessor¢cao (LUBERTI, 2015).

Desde o estabelecimento do ciclo Skarstrom, muitas inovagdes e novas etapas foram
introduzidas. Uma das primeiras foi a despresurizagdo cocorrente que permitiu aumentar a
concentracao dos componentes fortemente adsorvidos no leito antes de se iniciar o blowdown,

enquanto a corrente de saida consiste de produto leve puro (LUBERTI, 2015).
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Inimeros processos PSA para a purificagdo de hidrogénio sdo encontrados na
literatura com configuragdes diferentes, que podem variar no nimero de leitos utilizados,
numero de etapas, tipo de adsorvente, nimero de camadas de adsorvente e sua disposicao.
Além disso, as equacdes usadas nos modelos e as equagdes empregadas para o calculo de

alguns parametros podem variar (ASGARI & ANISI, 2014).

T J/ Jr
Leito 1 Leito 1 Leito 1 Leito 1
/
—> —> —> .
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Leito 2 Leito 2 Leito 2 Leito 2
Pressurizacio Alimentacio Blowdown Purga

Figura 17. Sequéncia de etapas no ciclo PSA de Skarstrom.
Fonte: FRANCO, 2014.

Os dois processos de PSA mais utilizados atualmente para a purificacao de hidrogénio
sdo o patenteado pela Union Carbide Corporation dos EUA chamado Polybed e o processo
Lofini, patenteado pela Toyo Engineering Corporation do Japao. O Polybed consiste em um
ciclo com 11 etapas que permite alcancar uma recuperacdo de 86,0% do hidrogénio com
pureza de 99,999%. Ja o Lofini consiste de 9 etapas e 4 leitos atingindo recuperacdes de
86,3% e pureza de 99,96%. Para os dois processos, leitos multicamadas sdo utilizados com
uma primeira camada de carbono ativado e a outra camada de zedlita SA (LUBERTI, 2015).

Adicionalmente, Cho et al. (2011) investigaram o efeito da impregnagao de zeolitas
com cloreto de cobre em um sistema com 4 leitos e 9 etapas. Resultados mostraram que sao
obtidas melhoras na recuperacdo ao custo de um aumento do metano residual na corrente de

produto. Com esse processo, a quantidade de CO na saida pode ser reduzida para 0,5 ppm,
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ideal para utilizagdo em células a combustivel.

Por ultimo, ¢ importante destacar que o tamanho de particula dos adsorventes também
afeta a taxa de adsorcdo e dessorcdo. Consequentemente, esse parametro pode ser variado
com o objetivo de que cada camada de adsorvente adsorva preferencialmente um componente
especifico. Camadas de carbono ativado com tamanhos de particula entre 1,0 e 2,0 mm, por
exemplo, adsorvem preferencialmente o metano, enquanto camadas desse mesmo adsorvente

com particulas na faixa de 0,5 a 1,5 mm, adsorvem o dioxido de carbono (FRANCO, 2014).

2.3.2. ABSORCAO DE CO; E METANACAO
2.3.2.1. Absor¢ao de CO;

A absorc¢do pode ser um processo puramente fisico, mas também pode incluir reacao
quimica, reversivel ou ndo, entre o gas dissolvido e um reagente presente no solvente liquido.
No primeiro caso, o solvente captura o componente gasoso através da transferéncia de massa
baseada simplesmente no mecanismo de difusdo. J& no caso dos processos de absorcdo
quimica, a rea¢do contribui para aumentar a taxa de transferéncia de massa bem como a
capacidade do solvente em dissolver o soluto (gas). Isso se deve ao fato de que, na absorc¢ao
quimica, o componente absorvido ¢ convertido em outro composto fazendo com que a forca
motriz para a absor¢ao se mantenha praticamente constante (LAFER, 2011).

Embora possa ndo parecer, trata-se de um processo complexo cuja taxa de absor¢do ¢
determinada pelas condi¢des fisico-quimicas (solubilidade do gas, difusividade do gas
dissolvido e do reagente na solucgdo, cinética da reacdo) e pelas condi¢cdes hidrodindmicas do
sistema (vazdes das correntes, geometria do equipamento, viscosidade e densidade do liquido)
(LAFER, 2011).

O processo em questao, utilizado para a remocao de CO> de correntes de hidrogénio, ¢
de absor¢do quimica em que se utiliza como solvente tipicamente a monoetanolamina (MEA).
Contudo, outros solventes como DEA (dietanolamina), MDEA (metilditanolamina), BEA
(butil-etanolamina), DEAB (4-dietilamino-2-butanol), AMP (2-amino-2-metil-1-propanol),
PZ (piperazina), NH3, KoCO3 e combinacdes destes podem ser empregados (SHI & NAAMI,
2014).

O processo com MEA apresenta excelente absor¢do de CO», porém alto custo
energético para a regeneragdo do solvente (SOUZA, 2009). A absorcao ocorre em torre
absorvedora onde a solu¢do de MEA pobre (em CO2) captura o contaminante ao reagir com

este segundo um mecanismo que envolve as reagdes apresentadas nas Egs. (10) a (16)
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(ZHANG & CHEN, 2013).

2 H,0 <> H;0" + OH- (10)
CO; + 2 H,0 > HCO5 + H30* (11)
HCO5 + H,0 ¢ CO32 + H;0° (12)
CO, + OH" ¢> HCOy (13)
MEA + CO; + H,0 <> MEACOO" + H;0" (14)
MEACOO" + H,0 <> MEA + HCO5 (15)
MEAH" + H,0 ¢> MEA + H;0" (16)

A regeneracao se da por aplicacao de calor em uma torre regeneradora a temperaturas
entre 100 °C e 140 °C, enquanto a absor¢ao ocorre entre 27 °C e 60 °C (SOUZA, 2009). O
processo pode ser conduzido a pressdo atmosférica, porém, para um grau de remocdo de CO»
elevado (quantidade residual menor que 10> ppm), altas pressdes, de mais de 50 bar, podem
ser necessarias (ZHANG & CHEN, 2013).

Conforme ilustrado na Figura 18, o gés entra pelo fundo da absorvedora enquanto a

solucao de MEA pobre entra em contracorrente pelo topo (Chemical Engineering, 2017).

G4s tratado cO,
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Figura 18. Fluxograma do processo de absor¢do/regeneragao de CO,.
Fonte: ZHANG & CHEN, 2013.
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O CO; ¢ absorvido e os demais componentes ndo sofrem arraste algum praticamente.
A solugdo rica passa entdo por um trocador de calor onde ¢ aquecida pela solugdo pobre que
deixou a torre regeneradora a altas temperaturas. Assim a solugdo pobre ¢ resfriada para uma

nova absor¢ao e a rica € aquecida para a regeneracao (Chemical Engineering, 2017).

2.3.2.2. Metanagao

Quando o processo escolhido para a purificacdo do hidrogénio ¢ a absor¢dao quimica
do COz», deve ser utilizada uma etapa posterior de metanacdo para remover qualquer residuo
de CO ou CO2, convertendo-os a metano através das reacdes com o hidrogénio apresentadas

nas Eqs. (17) e (18) (FREITAS & GUIRARDELLO, 2014).

CO+3H; <> CHs+HO  AHaesx =-206 kJ/mol (17)
CO2 +4 Hz ¢ CH4 + 2 H20 AH29sx = -165 kJ/mol (18)

Essa etapa ¢ normalmente conduzida a temperaturas entre 300 e 340 °C empregando
catalisadores a base de niquel. Ela ¢ necessaria, pois certas aplicacdes que exigem hidrogénio
de alta pureza podem ter sua eficiéncia comprometida caso esses componentes estejam
presentes. As células a combustivel de membrana trocadora de prdtons, por exemplo, ou
simplesmente PEMFC (Proton Exchange Membrane Fuel Cell), necessitam que a
alimentacdo de hidrogénio apresente concentracdo de CO inferior a 20 ppm. Caso contrario, a
platina utilizada no anodo como catalisador pode sofrer significativo envenenamento

(POGGIO-FRACCARI & GIUNTA, 2017).
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CAPITULO 3
Metodologia

3.1. SIMULACAO DO PROCESSO

3.1.1. DESCRICAO DO FLUXOGRAMA

Para a simulagdo, foi empregado o software ASPEN PLUS V8.2, uma ferramenta
projetada para permitir que o usuario construa o fluxograma de um processo e entdo simule-o.
O programa pode ser usado para diversas tarefas da engenharia quimica desde descrever as
propriedades termodinamicas de uma mistura de agua e etanol, por exemplo, até prever a
condic¢ao de estado estacionario de uma planta petroquimica de grande porte.

Primeiramente, foram selecionados os componentes (vide Tabela 1) que estardo
presentes ao longo do processo € o método a ser empregado para o calculo das propriedades
termodinamicas (coeficiente de fugacidade, entalpia, entropia, energia livre de Gibbs, volume)
e de transporte (viscosidade, condutividade térmica, coeficiente de difusdo, tensdo superficial)
dos componentes. O método escolhido foi o SRK (Soave-Redlich-Kwong), utilizado em
diversas simulagdes da reforma de glicerol encontradas na literatura (Liu et al., 2013; Wang et
al., 2008; Yang et al., 2011). Este método utiliza a equagdo de estado ctibica de Soave-
Redlich-Kwong e ¢ recomendado para simulagdes envolvendo misturas apolares ou levemente
polares como hidrocarbonetos ou gases leves como hidrogénio e dioxido de carbono,
principais produtos da reforma/shift.

Assim, foi iniciada a simulacao do fluxograma ilustrado na Figura 19.

Tabela 1. Componentes presentes nas simulagdes

Agua H.O
Carbono C
Cloreto de sodio NaCl
Diéxido de carbono CO2
Glicerol C3HgOs
Hidrogénio H>
Metano CH4
Metanol CH;0H

Monoxido de carbono  CO
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Figura 19. Fluxograma modelado no ASPEN PLUS V8.2 com purificacdo por absor¢ao de CO,.
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O fluxograma parte de uma tipica corrente de glicerina bruta (GB no fluxograma),
oriunda da planta de biodiesel de soja da companhia Granol de Anapolis, Brasil, que consiste
de 80,0% de glicerol, 12,8% de NaCl, 7,0% de agua e 0,2% de metanol (SILVA & MOTA,
2011)

A primeira etapa, conforme item 2.2.4, ¢ a evaporacao a vacuo (equipamento VAC-
EVAP), que visa separar o NaCl e, ao mesmo tempo, vaporizar os demais componentes para a
futura reforma em fase gasosa. Essa separagdo foi alcangada a 160 °C, temperatura maxima
antes de ocorrer degradagao do glicerol, e pressao de 0,1 bar. A mistura de glicerol, agua e
metanol (GAM) ¢ entdo comprimida de volta a pressao atmosférica (pressao da reforma), apds
ter sido previamente aquecida (no HEATER1) até 300 °C para evitar formacao de liquido no
compressor (COMPRESS). Apos a compressao, em que a temperatura aumenta novamente
para pouco mais de 400 °C, ¢ adicionado o excesso de vapor d’agua, através de um misturador
(MIXER), também previamente aquecido a 400 °C (no HEATER2) até que se atinja a razao
agua/glicerol desejada. Assim, a alimentacdo (FEED) segue para a etapa de reforma apos ser
novamente aquecida no HEATER3, lembrando que, como base para elaboracdo do
fluxograma, foi considerado o processo de reforma a vapo do metano.

Para simular um tipico reator tubular utilizado no processo de reforma a vapor, foi
necessario empregar varios reatores do tipo CSTR em série em vez de um Unico reator do tipo
PFR. Isso se deve ao fato de que, no ASPEN PLUS V8.2, s6 ¢ possivel simular um PFR
através da entrada de dados cinéticos da reacao (fator pré-exponencial, energia de ativacao,
ordem de reacdo em relacdo a cada reagente). Entretanto, como o numero de reagdes que
ocorrem simultaneamente no reformador ¢ muito grande (reforma a vapor do glicerol, reforma
seca e a vapor do metano, reforma do metanol, shift, metanagdo do CO e CO,, decomposi¢ao
do metano, desproporcionamento do CO e gaseificagdo do carbono), torna-se muito dificil
obter dados cinéticos para todas as reacdes nas mesmas condi¢cdes de temperatura, pressao,
tipo de catalisador, proporcao de reagentes e velocidade espacial. Embora essa tentativa tenha
sido feita, as reacdes ocorriam em “‘velocidades” desproporcionais devido aos motivos que
acabaram de ser citados e, por isso, os resultados obtidos ndo foram condizentes com os
encontrados na literatura, apresentados mais adiante.

Consequentemente, optou-se por simular apenas a reagdo de reforma do glicerol e as
reagdes de formagdo e consumo do carbono através de dados cinéticos, enquanto as demais
foram simuladas através do célculo da constante de equilibrio pela minimizagdo da energia
livre de Gibbs, sendo o CSTR o tnico tipo de reator no ASPEN PLUS V8.2 que permite essas

duas abordagens ao mesmo tempo.
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As reagdes envolvendo o carbono também tiveram que ser simuladas através da
cinética, pois, assim como nos estudos de Liu et al. (2013) e Chen et al. (2011), ndo foi
observada formacdo de carbono termodinamicamente nas condigdes deste trabalho, embora
ele seja observado na pratica. Além disso, Chen et al. (2011) relataram certos compostos que
também nao sdo termodinamicamente estaveis nas condi¢des estudadas, apresentando fragdes
molares inferiores a 10°. Portanto, as seguintes substincias nio foram consideradas na
simulacdo: metanal, etileno, etano, etanal, etanol, propano, propeno, propanal, propanona e
compostos com mais de 3 dtomos de C, pela baixa concentragdo observada nas condi¢oes da
simulagao.

Assim, a etapa de reforma a vapor do glicerol foi conduzida em 5 reatores do tipo
CSTR (REFOR-01 a 05) variando a temperatura entre 400 °C e 700 °C, a pressdo atmosférica,
e variando, ao longo do processo como um todo, a razdo molar dgua/glicerol entre 3,0 ¢ 12,0.

A corrente que deixa o reformador ¢ resfriada no COOLER1 antes de seguir para o
shift de alta temperatura (HTS). Da mesma forma, o COOLER?2 ¢ responsavel por resfriar a
corrente que segue do HTS para o LTS (shift de baixa temperatura). O HTS foi conduzido
variando a temperatura entre 300 °C e 450 °C, enquanto o LTS teve essa varidvel estudada
entre 200 °C e 300 °C, ambos a pressao atmosférica e simulados em reator do tipo PFR.

A corrente que deixa o reator de shift de baixa passa por um condensador
(CONDENSTI) para separar o excesso de agua e glicerol ndo reagido sendo entdo aquecida até
40 °C (no HEATER4) para a etapa de absorcdo de CO». Para essa etapa, entretanto, foi
necessaria a realizacdo de uma simulagao separada, cujo fluxograma ¢ apresentado na Figura
20. O motivo ¢ que o método empregado para o calculo das propriedades termodinadmicas e de
transporte deve ser capaz de calcular tais propriedades com precisdo para eletrélitos (em
solucao aquosa de monoetanolamina), sendo que o método SRK nao ¢ indicado.

Assim, foi escolhido o método ELECNRTL, utilizado pelos autores Ferrara et al.
(2017), por exemplo, também para a simulacao da absor¢do de CO> com solu¢do de amina. O
modelo ¢ o mais recomendado para eletrolitos devido a sua versatilidade em representar com
precisdo sistemas aquosos € também com mais de um solvente ao longo de toda a faixa de
concentracao dos eletrolitos. O método calcula as propriedades de fase liquida a partir do
modelo de coeficiente de atividade Electrolyte-NRTL (que se reduz ao NRTL em
concentragdo de eletrdlitos igual a zero) e as propriedades de fase gasosa a partir da equagado

de estado de Redlich-Kwong.
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Figura 20. Fluxograma da absor¢ao de CO, com solvente.

A corrente gasosa que entra na unidade de CO; (CO2UNIT) no fluxograma geral
(Figura 19) ¢ exatamente a mesma que entra na absorvedora da Figura 20 (GASIN). Ela entra
pelo fundo enquanto a solucao aquosa de MEA pobre em CO> (LEANIN) entra pelo topo
ocorrendo o contato e absor¢do de CO> em contracorrente a 40 °C e pressdo atmosférica.
Assim, a porcentagem de remocdo de CO; obtida da corrente de topo que deixa a absorvedora
(GASOUT) foi inserida na CO2UNIT do fluxograma geral. A corrente resultante (PROD4),
agora apenas com tracos de CO> (bem como de CO e CH4) segue finalmente para a etapa de
metanacdo (no METHNTOR) dos residuos de CO e CO; simulada em PFR a pressao
atmosférica apos ter sido aquecida até 350 °C (no HEATERS). Por ultimo, a mistura passa
mais uma vez por um condensador (CONDENS2) para remoc¢do da dgua formada na
metanacao e, assim, ¢ obtida uma corrente de hidrogénio de alta pureza.

Entretanto, como dito anteriormente, as plantas mais modernas de producao de
hidrogénio via reforma a vapor utilizam unidades de PSA para a purificagdo seguindo o
fluxograma apresentado na Figura 16. Embora o ASPEN PLUS V8.2 ndo seja capaz de
simular esse tipo de processo, para efeito de comparacao, foi construido outro fluxograma,
apresentado na Figura 21, onde a purificacdo via PSA ¢ representada por um separador
convencional cujos dados de entrada sdo simplesmente as fragdes desejadas para cada
componente na saida. Dessa forma, considerando o processo Polybed, introduzido no item
2.3.1, que apresenta uma recuperagao de 86,0% do hidrogénio com pureza de 99,999%, esses

dados sdo inseridos no separador (PSAUNIT) que realiza um simples balanco de massa. Esse
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tipo de separador ¢ utilizado em simula¢des quando os detalhes da etapa nao sdo conhecidos

ou importantes.

Figura 21. Fluxograma modelado no ASPEN PLUS V8.2 com purificagdo por PSA.



Metodologia 46

A partir deste ponto, o processo com purificacio do hidrogénio via PSA sera
denominado Processo P, enquanto o que emprega absor¢do de CO, com solvente serd

denominado Processo A.

3.1.2. ENTRADA DE DADOS

3.1.2.1. Reforma a vapor

Primeiramente, deve ser definido o conjunto de reagdes, vide Tabela 2, que estardo
envolvidas na respectiva etapa (ndo foi necessario inserir a reforma do metano, pois ¢ a

reversa da metanagdo do CO).

Tabela 2. Conjunto de reagdes inseridas no reformador

Reacio Equacao Forma de Simulacio

Reforma a vapor do glicerol C3HgOs; +3 H,O - 3 CO2+ 7 Ha Lei de Poténcia

Water gas shift CO + H20 ¢ Hz + CO» Constante de Equilibrio
Decomposi¢ao do metano CHs4 <> C+2Ho Lei de Poténcia
Desproporcionamento do CO 2CO0<< CO+C Lei de Poténcia
Gaseificacao do carbono C+2H0 < CO2+2H> Lei de Poténcia
Metanagdo do CO CO + 3 Hz ¢ CH4 + H2O Constante de Equilibrio
Metanagao do CO» CO2+4 Hy ¢ CHs+2H,O  Constante de Equilibrio
Reforma a vapor do metano CHs + H,O < CO +3 H» Constante de Equilibrio
Reforma seca do metano CH4+CO2¢>2CO+2Hy  Constante de Equilibrio

Reforma a vapor do metanol CH3OH + H2O ¢ CO2+ 3 H>  Constante de Equilibrio

Como informado no item 3.1.1, optou-se por simular apenas a reforma do glicerol e a
formacao e consumo de carbono através de dados cinéticos em um modelo de lei de poténcia,
enquanto as demais reagdes foram simuladas através do célculo da constante de equilibrio
pela minimizacao da energia livre de Gibbs. A Figura 22 apresenta, como exemplo, a entrada
dos parametros cinéticos (fator pré-exponencial, energia de ativagdo, ordens de reacdo) da
reacdo de reforma do glicerol. J& a Figura 23 apresenta a escolha pelo célculo da constante de
equilibrio da reagao de shift através da minimizagao da energia livre de Gibbs, mostrando que

seria possivel também inserir uma expressdo obtida previamente para a constante.
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Figura 22. Entrada de dados cinéticos para a reacdo de reforma do glicerol.

Main Flowsheet ~ | Results gﬁmmar}r - Streams | REFORMER (RICSTR]I 'REFORMER [GiEﬂEHAL} |

onfiguration inetic quilibriurmn ctivi G W Adsarption nfarmation
@ Configuration | @Kinetic | @ Equilib Activity | GLHHW p Inf

AC0 +H2O <—-= H2+ CO2

-Equilibrium parameters

Reacting phase Vapor bui

Temperature approach to equilibrium 0 C =

@ Compute Keq from Gibbs energies

) Compute Keq from built-in expression

- Built-in Keq expression
Inkeg=A+ B/T + C In(T) + OT, T in (K]

kKeq basis
G B: 0 c o B 0

| Solids

Figura 23. Escolha do método de calculo da constante de equilibrio da reacdo de shift.

Sundari & Vaidya (2012) reportaram, para a reforma do glicerol, uma energia de
ativacao de 21,2 kJ/mol, primeira ordem em relagdo ao glicerol, ordem zero em relagdo a agua

(em grande excesso) e velocidade especifica da rea¢do a 500 °C igual a 4,2 x 10° cm®/(gear.h).
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Entretanto, 0 ASPEN PLUS V8.2 s6 aceita a entrada de dados cinéticos em unidades
especificas. Conforme observado na Figura 22, quando se escolhe a molaridade para
utilizacdio na lei de poténcia, a inica op¢do de unidade para se trabalhar é kmol/m? e, portanto,
para a taxa de reacdo por massa de catalisador, foi escolhida a unidade kmol/(kg.s), o que
torna necessaria a entrada do fator pré-exponencial em m?/(kg.s), conforme demonstrado nas

Egs. (19) a (23).
taxa de reagdo = velocidade especifica x concentracdo dos reagentes  (19)
velocidade especifica = k = ko X exp(— :—T) (20)
A Eqg. (20) ¢ a lei de Arrhenius, que expressa a dependéncia da velocidade especifica
em relacdo a temperatura, onde ko ¢ uma constante chamada fator pré-exponencial e a
exponencial em si ¢ adimensional, o que faz com que a unidade da velocidade especifica .

seja a mesma do fator pré-exponencial ko, logo:

[taxa de reagdo] = [fator pré exponencial] x [concentragio dos reagentes] (21)

kmol kmol
cos = kol x =3 (22)
m3
[ko] = 9 (23)

Dessa forma, como a velocidade especifica foi disponibilizada em cm?/(gcat.h), ela teve
que ser convertida para m®/(kg.s). Finalmente, entdo, foi calculado o fator pré-exponencial
através da Lei de Arrhenius obtendo o valor de 3,164 m?/(kg.s), que foi inserido no respectivo
campo da simulagdo, vide Figura 22, bem como a energia de ativacdo e as ordens de reacao
dos reagentes.

Essa mesma sequéncia de calculo e conversdo, quando necessaria, foi feita para os
parametros das demais reagdes simuladas através da cinética. A Tabela 3 apresenta um

resumo dos dados cinéticos empregados na etapa de reforma a vapor.
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Tabela 3. Parametros cinéticos utilizados para a simulag@o da etapa de reforma a vapor.
, Energia de Ordem de Ordem de
~ Fator preé- c D . ~ ~
Reacio Cat. exponencial ativacao reaciao reacao Fonte
p (kJ/mol) 1°reagente 2°reagente
3164 0 Sundari &
C3HsOs3+3H20 - 3CO2+7H2  Ru (m3/’(k 9) 21,2 1 (grande Vaidya,
& €Xcesso) 2012
. 0,027 Cheng et
CsHsO3 + 3H0 = 3C02+ THy Co-Ni- (o s kpayy 632 0.25 036 41,2010
. 1,346 Ashik et
CHs > C+2H, N mol(gsatmy) 01! 1,40 al., 2017
100 Hoffmann,
2CO->CO+C Ru (1/s) 86,2 1,00 - 1989
1,904 Kumabe et
C+2H:0 > CO; +2 Hy (Us) 66,9 0,50 050 a1, 2014

Os valores de fator pré-exponencial, energia de ativacdo e ordens de reacdo para a
reacao de reforma a vapor do glicerol em catalisador de Co-Ni foram utilizados apenas para as
simulac¢des onde a razdo molar agua/glicerol foi variada, pois era necessario que a ordem de
reacdo em relagcdo a agua fosse diferente de zero para que fosse possivel estudar os efeitos de
sua variagdo. Para todos os outros casos, foi considerada a cinética da reacdo em catalisador
de ruténio, uma vez que a razao molar agua/glicerol foi mantida constante igual a 9, a mesma
proporgao utilizada por Sundari & Vaidya (2012) na obtencao de seus dados cinéticos.

Em seguida, ¢ necessario entrar com a massa de catalisador que sera considerada no
reator da respectiva etapa. Para uma conversdo de 59,1% de glicerol a 500 °C, Sundari &
Vaidya (2012) empregaram uma razdo massa de catalisador/vazao molar de glicerol na
alimentagdo igual a 1,98 g.h/mol. Assim, a massa de catalisador necessdria para a mesma
conversao da vazdo molar de glicerol de 0,87 kmol/h empregada neste trabalho (e mantida
sempre constante), seria de aproximadamente 1,72 kg, conforme calculo apresentado na Eq.

(24).

870mol 1,98g

h mol
h

Mcat =

=17226g

24)

Entretanto, como o objetivo ¢ uma conversdo total (quase duas vezes maior do que a

original) e considerando a limitagdo gerada pela necessidade de utilizar varios reatores do tipo
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CSTR em série em vez de um PFR, a massa total de catalisador necessaria foi de 5,0 kg,
distribuidos igualmente entre os CSTRs, e obtida através de repetidas simulagdes até que se
chegasse a uma conversao proxima de 100%.

Por fim, resta entrar com o volume do reator, cujo célculo, apresentado na Eq. (25),
considerou a massa de catalisador, sua densidade e a porcentagem de “vazio” do leito (bed
voidage) utilizada por Sundari & Vaidya (2012). Esses dados sdo apresentados na Tabela 4.
Assim como a massa de catalisador, o volume do reator também foi dividido entre os 5

CSTRs.

Tabela 4. Dados para o calculo do volume do reformador.
Fonte: Sundari & Vaidya, 2012.

Massa de catalisador 5,0 kg
Densidade Ru/AL,O; 1820 kg/m?

Bed voidage 0,5
_ 5 kg i _ 3
Viear = —1820% Xos= 0,0055m (25)

3.1.2.2. Shift

Para as etapas de shift, tanto de alta (HTS) quanto baixa temperatura (LTS), foi
possivel a simulagdo em reator do tipo PFR, pois a reagdo de shift ¢ a inica observada a taxas
significativas, ao contrario da reforma, onde diversas reacdes ocorrem simultaneamente.
Assim, foi necessario apenas entrar com os parametros cinéticos da reagdo, apresentados na
Tabela 5, no PFR respectivo a cada etapa. A primeira linha da tabela, referente a etapa de
HTS, ¢ resultante de experimentos conduzidos a pressdo atmosférica e temperaturas entre 300
e 400 °C, enquanto a segunda, referente a etapa de LTS, ¢é resultante de experimentos
conduzidos a pressao atmosférica e temperaturas entre 180 ¢ 300 °C.

Como informado no item 2.2.1, a etapa de HTS utiliza tipicamente catalisadores de
oxido de ferro necessitando, portanto, de altas temperaturas devido a atividade moderada do
catalisador, que pode ser percebida pela energia de ativagdo superior. J4 a etapa de LTS deve
ser conduzida a temperaturas mais baixas para favorecer o equilibrio da reacdo no sentido de
consumo do monoxido de carbono. Dessa forma, catalisadores de elevada atividade sdo

necessarios, tipicamente a base de 6xido de cobre e zinco.
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Tabela 5. Parametros cinéticos utilizados para a simulag@o das etapas de shift.

Energiade Ordem de Ordem de

Reacio Cat. eiat)orfe?lzgl ativacao reacao reacao Fonte
P (kJ/mol) 1°reagente 2°reagente
0,27 .
CO + Hy0 - H; + CO, FeO3 (mol/(g.s.kPa)) 61,7 0,86 0,41 Lei, 2005
0,0612 Mendes et
CO +HO - H, + CO, CuO (mol/(g.s.kPa)) 35,0 0,86 2,05 al., 2010

Em seus experimentos, Lei (2005) utilizou 5,0 g de catalisador para uma vazao de
aproximadamente 0,6 L/min de CO. Assim, no presente trabalho, para a vazdo de
aproximadamente 665 L/min de CO que deixaria o reformador seguindo para a etapa de HTS
considerando as mesmas condi¢cdes de temperatura e pressdao dos experimentos de Lei (2005),
seria necessaria uma massa de catalisador de aproximadamente 5,5 kg. Entretanto, para se
alcancar a conversao de CO esperada da etapa de HTS (concentragao de CO na saida em torno
de 3% conforme item 2.2.1), foi necessaria a utilizagdo de 6,6 kg de catalisador na simulagao.

J& Mendes et al. (2010) utilizaram em seus experimentos uma razdo massa de
catalisador/vazao molar de CO na alimentagao igual a 30 g.h/mol. Assim, neste trabalho, para
a vazao molar de 0,2 kmol/h de CO que segue do HTS para a etapa de LTS, seria necessaria
uma massa de catalisador de aproximadamente 6,0 kg. Entretanto, para se alcangar a
conversdao de CO esperada da etapa de LTS (concentracdo de CO na saida em torno de 0,3%),

foi necessaria a utilizacdo de 6,3 kg de catalisador na simulagao.

3.1.2.3.  Absor¢ao de CO»

Para simulacdo da etapa de absor¢do de CO», foi utilizado como ponto de partida o
processo simulado por Zhang & Chen (2013) baseado na planta piloto da Universidade de

Kaiserslautern na Alemanha, cujas principais especificacdes sdao apresentadas na Tabela 6.

Tabela 6. Especificagdes da planta de absor¢do de CO, de Kaiserslautern.
Fonte: Zhang & Chen, 2013.

Parametro Valor
Temperatura de operagao (°C) 40
Pressdo de operacdo (atm) 1

Vazao massica de gas alimentado (kg/h) 30-100
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Parametro Valor
Concentragdo de CO; na alimentagdo (%v/v) 3-14
Concentragdo da solug¢do aquosa de MEA (%m/m) 30
Vazao de solvente (kg/h) 20 - 350
Altura total do empacotamento na absorvedora (m) 4,25
Diametro interno da absorvedora (m) 0,125
Tipo de empacotamento na absorvedora BX 500
Maxima remocao de CO> alcangada (%) 95

Na simulacdo do presente trabalho, entretanto, tanto a vazdo de gas quanto a
concentragdo de CO; sdo maiores que as apresentadas na Tabela 6. A corrente alimentada a
absorvedora apresenta vazao de 125,4 kg/h e concentragdo de dioxido de carbono de 29,8%
v/v. Além disso, objetiva-se uma remog¢ao de CO> superior a 99%. Dessa forma, utilizando a
mesma concentracdo de MEA em solug¢do aquosa (30%), tanto a vazao de solvente quanto,
consequentemente, as dimensodes da absorvedora, teriam que ser maiores.

A Tabela 7 apresenta os parametros cinéticos utilizados para as reagdes direta e
reversa de formacao de carbamato e bicarbonato apresentadas no item 2.3.2.1. Para as demais
reacoes envolvidas no mecanismo, assim como feito por Zhang & Chen (2013), foram
consideradas as constantes de equilibrio, cujos pardmetros de célculo através da Eq. (26) sdo

apresentados na Tabela 8.

In(Keq)= A + B/T + C.In(T) + D.T (26)

Tabela 7. Parametros cinéticos das reagdes de formagdo e consumo de carbamato e bicarbonato.
Fonte: Zhang & Chen, 2013.

Fator pré-exponencial Energia de ativacao

Reacao

(kmol/m3.s) (kJ/mol)
MEA + CO; + H,0 > MEACOO" + H30" 3,02x 10" 41,20
MEACOO" + H30" > MEA + CO; + H,O 5,52 x 10% 69,05
CO, + OH > HCO5 1,33 x 10" 55,38

HCO;5; - CO; + OH 6,63 x 10 107,24
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Tabela 8. Parametros para o calculo da constante de equilibrio das reagdes de absorgdo de COs.
Fonte: Zhang & Chen, 2013.

Reacao A B C D

2 H,0 <> H30" + OH 132,899 -13445,9 -22,4773 0

COz +2 H,0 <> H30" + HCO3 231,465 -12092,1 -36,7816 0

HCOs + H,0 ¢> H30" + CO57 216,05 -12431,7 -35,4819 0
MEAH" + H,0 <> H3;0" + MEA -3,03833 -7008,36 0 -0,0031348

MEACOO™ + H20 ¢ MEA + HCOs" 1,86999 -3340,79 0 0

Finalmente, um grau de remog¢dao de CO; de 99,97% foi alcancado em uma
absorvedora de 6,0 m de altura de empacotamento, 0,45 m de didmetro interno (vide Figura

24) e vazao de solvente de 2000 kg/h.

Main Flowsheet ~  ABSORBER Sizing and Rating Packing Rating 1 - Setup = | LEANIN [MATERIAL) = | GASIN (MATERIAL)

| @ Specifications |@De;igm’Perp |Stich|mair |

~Packing section -

Starting stage Ending stage 20 : Type BX -

-Packing characteristics -

Vendor SULZER * Section diameter 0,45 meter - Update parameters
Material STANDARD * Packing size meter
Dimensicn STAMDARD » Packing factor (727 1/m

-Packed height -
! Packed height per stage meter

@ Section packed height (i) meter "’

Figura 24. Entrada do tipo de empacotamento e dimensdes da absorvedora.

3.1.2.4. Metanagao

A Tabela 9 apresenta os parametros cinéticos inseridos no PFR utilizado para a

simulagdo da etapa de metanacao dos residuos de CO e CO».
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Tabela 9. Parametros cinéticos utilizados para a simulacio da etapa de metanagao.

Energiade Ordemde Ordem de

Reacao Cat. el:(at)olfel:lzie;l ativacao reacao reacao Fonte
P (kJ/mol) 1°reagente 2°reagente
6 Poggio-
CO+3H,>CHs+H,0 Ni  632x10 104,5 1,00 3,00  Fraccariet al.,
(mol/(g.s.atm)) 2017
3 :
COy+4H, > CHs +2H,0 Ni  27.4x10 92,0 0,50 0,50 Lim et al,
(mol/(g.s.bar)) 2016

Uma vez que a quantidade residual de monoxido de carbono era bem superior a de
dioxido, a massa de catalisador a ser inserida no reator foi baseada na propor¢do adotada por
Poggio-Fraccari et al. (2017) em seus experimentos. Como os autores utilizaram 0,12 g de
catalisador para uma vazao de aproximadamente 12,0 mL/min de CO, a vazado de 112,9 L/min
de CO que segue para a etapa de metanacao no presente trabalho (nas mesmas condi¢des de
temperatura e pressao empregadas pelos autores) necessitaria de uma massa de catalisador de
1,13 kg. Entretanto, ao rodar as simulacdes, 1,0 kg foi suficiente pra eliminar os tragos

residuais de CO e COs.
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CAPITULO 4

Resultados & Discussdo

4.1. EFEITO DA TEMPERATURA

4.1.1. NA REFORMA A VAPOR

Foi avaliada a influéncia do aumento da temperatura do reformador entre 400 e 700 °C
no processo de conversdo do glicerol. A consequéncia imediata desta elevacao da temperatura
foi o aumento da conversdo do reagente, conforme ilustrado pela Figura 25, o que era
esperado devido & caracteristica endotérmica da reagdo de reforma do glicerol. E importante
registrar que, para todas as simulagdes onde foi estudado o efeito da temperatura, a razdo
molar agua/glicerol foi mantida constante igual a 9, ou seja, trés vezes a estequiometria
necessaria, o que foi apontado por varios autores, como Adhikari et al. (2007) e Chen et al.
(2011), como a propor¢do mais adequada para o processo, o que também sera avaliado

adiante.
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Figura 25. Influéncia da temperatura do reformador na conversao de glicerol

Pela observacdo da Figura 25, percebe-se que a temperatura provoca um aumento
muito lento na conversdo de glicerol, o que poderia indicar que aquela ndo tem grande

influéncia sobre esta. Entretanto, isso pode ser explicado pelo fato de que altas conversoes (de
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aproximadamente 95%) ja sdo alcangadas a mais baixa temperatura estudada (400 °C), o que
torna dificil avaliar a influéncia da temperatura.

Da mesma forma, ao estudar a reforma a vapor de glicerol em catalisadores a base de
niquel a temperaturas entre 350 °C e 700 °C e pressoes entre 1,0 e 4,0 bar, Chen et al. (2011)
também observaram, tanto através de dados experimentais quanto modelagem teorica, que a
conversao de glicerol ¢ uma funcdo fraca da temperatura nestas condigdes, o que, novamente,
pode ser explicado pelo fato de que altas conversdes ja sdo alcangadas a baixas temperaturas.
Os autores observaram ainda que a conversdo de glicerol também ¢ uma fungdo fraca da
pressao e vazao de alimentacdo (tempo de residéncia), sendo uma funcao forte apenas da
razdo agua/glicerol. Em seus experimentos, Chen et al. (2011) empregaram 1,7 kg de
catalisador para vazodes entre 2,5 e 7,5 Std L/min e razdo molar agua/glicerol entre 4 e 12,
alcancando conversdes de quase 100%, tanto experimentalmente quanto através de
modelagem termodiamica, para toda a faixa de temperatura estudada, conforme apresentado
anteriormente na Figura 7.

Inclusive, os resultados apresentados por Rossi et al. (2009) indicam que a conversao
do glicerol se aproxima do equilibrio termodindmico quando empregados catalisadores como
niquel, rédio e ruténio. Os autores chegaram a essa conclusdo apos realizarem simulagdes
através de modelos baseados na minimizagdo da energia livre de Gibbs comparando os
resultados obtidos com aqueles obtidos por Adhikari et al. (2007), que também alcangaram
conversoes proximas da total para toda a faixa de temperatura estudada. As simulagdes
realizadas por Rossi ef al. (2009) foram conduzidas a temperaturas entre 300 °C e 700 °C,
pressdo atmosférica e razdo molar agua/glicerol entre 1 e 9.

O mesmo foi observado por Vaidya & Rodrigues (2009) e Yang et al. (2011), cujos
resultados apontaram conversdes que se aproximavam de 100% para toda a faixa de
temperatura estudada.

Por sua vez, Go ef al. (2015) reportaram uma conversao de apenas 27,53% a 350 °C
que, entretanto, chegava a 94,06% ainda a 450 °C continuando a subir lentamente com o
aumento de temperatura e atingindo conversdo quase total a 650 °C. Esses resultados, com
excecao do teste a 350 °C, também se assemelham bastante aos resultados obtidos no presente
trabalho indicando que a temperatura talvez tenha de fato fraca influéncia na conversao de
glicerol na faixa estudada e, possivelmente, uma influéncia maior a temperaturas menores.
Em seus experimentos, Go ef al. (2015) empregaram catalisadores a base de niquel e pressdes
de 1 bar a 8 bar.

Por ultimo, Sundari & Vaidya (2012) reportaram, através de dados experimentais,
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conversoes de aproximadamente 80% a 450 °C subindo para quase 90% a 500 °C. Nesse caso,
o fato de ndo terem sido alcangadas conversdes mais proximas de 100% ¢ explicado pela
menor quantidade de catalisador (ruténio) empregada, uma vez que o objetivo do experimento
era determinar a cinética da reagdo. As condi¢des reacionais utilizadas pelos autores foram de
temperaturas entre 350 °C e 500 °C, pressao atmosférica, razao (massa de catalisador)/(vazao
molar de glicerol na alimentacao) entre 0,4 g.h/mol e 1,98 g.h/mol e razdo molar agua/glicerol
igual a 9.

Ja com relagdo aos produtos, na Figura 26 ¢ apresentado o perfil de composi¢cdes em
base seca na saida do reformador em fun¢ao da sua temperatura. Como esperado uma vez que
a conversdo de glicerol foi maior, o aumento da temperatura provoca também maior
rendimento em hidrogénio, cuja porcentagem molar se estabiliza em aproximadamente 66,5%
acima dos 625 °C. Observa-se também que a quantidade de monoxido de carbono aumenta,
enquanto as porcentagens de dioxido e metano diminuem, assim como o carbono (coque), que
atinje um maximo de 0,72% a 450 °C, diminuindo, em seguida, por toda a faixa restante de

temperatura, sendo que sua formacgao ja ¢ praticamente inibida acima de 600 °C.
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Figura 26. Perfil de composi¢des na saida do reformador em funcdo de sua temperatura.
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O aumento da seletividade em CO em detrimento da de CO; provocado pela elevacao
de temperatura ¢ explicado pela exotermicidade da reacdo de shiff. Assim, enquanto baixas
temperaturas favorecem o consumo de monoxido de carbono e consequente producdo do
diéxido, altas temperaturas favorecem a reacao reversa. De fato, Wang et al. (2008) relataram
observar praticamente nenhuma formagao de CO a temperaturas abaixo de 427 °C. Em suas
andlises termodidmicas, os autores empregaram temperaturas entre 300 °C e 900 °C, pressoes
entre 1 atm e 50 atm e razdo molar agua/glicerol entre 1 e 12.

O perfil apresentado na Figura 26 segue comportamento semelhante ao reportado por
Chen et al. (2011), conforme apresentado anteriormente na Figura 8, e semelhante até mesmo
ao reportado por Rossi et al. (2009) para a reforma a vapor do etanol, vide Figura 9.

E interessante observar, assim como observado por Chen et al. (2011), que, embora a
conversao de glicerol ndo sofra grande influéncia da temperatura, a produgdo de hidrogénio ¢
consideravelmente afetada por esta. Enquanto o aumento de temperatura ao longo da faixa
estudada provocou uma conversao adicional de apenas 0,033 kmol/h de glicerol, a quantidade
de hidrogénio obtido aumentou em 3,689 kmol/h, muito além do esperado mesmo
considerando a estequiometria da reacao de 7 moles de H> por mol de glicerol.

De acordo com Chen et al. (2011), isso se deve ao fato de que o mecanismo da
degradacdo do glicerol, através de desidrogenagdes, pode gerar ndo somente hidrogénio e
oxidos de carbono, mas também metano. Portanto, seria necessaria a utilizagdo de altas
temperaturas ¢ de um catalisador que também apresentasse elevada atividade em reformar o
metano, para que fosse possivel obter alto rendimento em hidrogénio. Os autores chegam a
afirmar que o processo de reforma de glicerol ¢ também um processo de reforma de metano.

Entretanto, de acordo com outros autores, como Cheng et al. (2010) ou Sundari &
Vaidya (2012), o mecanismo da reacdo de reforma do glicerol ndo permite formacdo de
metano, que, nesse caso, seria produzido por reagdes como a metanacdo do CO e CO,,
favorecida a baixas temperaturas (enquanto a reforma do CHs ¢ favorecida a altas
temperaturas).

De qualquer forma, os resultados sdo semelhantes. Altas concentragdes de metano sao
obtidas a baixas temperaturas de reforma e, portanto, embora uma elevada conversdao do
glicerol ja& seja observada nessas condi¢des, temperaturas ainda maiores devem ser
empregadas para favorecer a reforma do CH4 produzido e, assim, permitir um rendimento em
hidrogénio mais proximo do tedrico. De fato, conforme relatado por Rossi et al. (2009) e
Yang et al. (2011), por exemplo, a seletividade para o metano diminui com o aumento da

temperatura, sendo insignificante para temperaturas acima dos 700 °C.
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Entretanto, assim como reportado por Freitas & Guirardello (2014), um aumento
excessivo de temperatura ndo ¢ recomendado, pois, além do maior gasto energético, ndo sao
observados ganhos em hidrogénio. De acordo com os autores, isso se deve a reacdo de shift
reversa, que ¢ favorecida por temperaturas elevadas. As condi¢gdes empregadas em suas
analises termodinamicas foram de temperaturas entre 500 °C e 1000 °C, pressdes entre 1 ¢ 20
bar e razao molar agua/glicerol igual a 3.

Go et al. (2015), por exemplo, relataram um aumento na seletividade para o
hidrogénio a medida que a temperatura ¢ elevada ao longo da faixa de 350 °C a 550 °C, porém
a partir de 650 °C ja nao ¢ mais observada nenhuma melhora na seletividade para o Ho. Chen
et al. (2011) reportaram, inclusive, uma queda na produ¢do de hidrogénio para temperaturas
muito superiores a 600 °C devido a reagdo de shift reversa, enquanto Adhikari et al. (2007)
observaram o mesmo para temperaturas superiores a 700 °C.

No presente trabalho, esse comportamento foi observado ao elevar a temperatura de
650 °C para 700 °C, gerando uma queda na producdo de hidrogénio de 5,159 kmol/h para
5,136 kmol/h. No entanto, empregar uma temperatura de 700 °C ainda se justifica pelo menor
residuo de metano e, principalmente, pela maior quantidade de CO gerada, cuja conversao nas
etapas posteriores de shift resultara em um rendimento ainda maior em hidrogénio: 5,989
kmol/h de Hz na saida do LTS com temperatura do reformador de 700 °C contra 5,905 kmol/h
de Hz na saida do LTS com temperatura do reformador de 650 °C. Esse comportamento sera
melhor explicado no item seguinte.

Com relagao ao coqueamento e consequente desativacdo do catalisador, os resultados
mostram que temperaturas elevadas sdo capazes de inibir a formagdo de carbono, o que ¢
consistente com os comportamentos reportados por diversos autores, como Adhikari et al.
(2007) e Freitas & Guirardello (2014), e pode ser explicado pelo fato de que a reagdo de
gaseificagdo do carbono com 4agua ¢ altamente endotérmica. No presente trabalho, essa
inibicao foi observada a partir de 600 °C para uma razao molar dgua/glicerol igual a 9. De
fato, Freitas & Guirardello (2014) observaram em suas simulagdes depdsitos de carbono
apenas a baixas fragdes molares de 4gua e temperaturas inferiores a 600 °C.

Adhikari et al. (2007) também comprovaram que a formagao de coque diminui com o
aumento da temperatura. Inclusive, os autores observaram que a formagdo de carbono ¢
termodinamicamente inibida em qualquer razdo molar agua/glicerol estudada (1 a 9) para
temperaturas acima de 727 °C. Adicionalmente, a0 aumentarem essa razao de 1 para 3, eles
observaram que o coqueamento ja passa a ser inibido a temperaturas menores (527 °C), como

pode ser comprovado pela Figura 10 apresentada anteriormente.
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4.1.2. NAS ETAPAS DE SHIFT

A Figura 27 e a Figura 28 apresentam o perfil de composi¢ao de gases na saida do
shift de alta temperatura e na do de baixa temperatura, respectivamente, em funcdo da
variagdo de temperatura do reformador. Nessas simulacdes, a temperatura do HTS foi mantida
constante a 375 °C, enquanto a do LTS foi de 225 °C, cujo motivo sera explicado mais

adiante.
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Figura 27. Perfil de composigdes na saida do HTS em fungéo da temperatura do reformador.

Como a unica reagdo simulada nessas etapas foi a propria reagao de shift, obviamente
nenhuma diferenga ¢ observada em relacdo a Figura 26 no que se refere aos perfis das
concentracdes de metano e coque. Por outro lado, pode ser vizualizada uma suavizagdo nas
curvas do dioéxido de carbono e do monoxido, enquanto a curva do hidrogénio prolonga-se
assintoticamente, aproximando-se cada vez mais dos 70% a 700 °C. Enquanto a concentracao

de CO aumenta significativamente com o aumento de temperatura no reformador, esse efeito
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¢ reduzido na saida das etapas de shift pois esta reagdo consome o mondxido, o que explica a
suavizagdo de sua curva. Da mesma forma, enquanto a concentracdo de CO: diminui
significativamente com o aumento de temperatura no reformador, esse efeito também ¢

reduzido na saida das etapas de shift, pois esta reagao produz o dioxido.
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Figura 28. Perfil de composigoes na saida do LTS em funcdo da temperatura do reformador.

E interessante observar também que, ao contrario da etapa de reforma, onde a
quantidade de hidrogénio diminuia ao se aproximar dos 700 °C (de 5,159 kmol/h a 650 °C
para 5,136 kmol/h a 700 °C), o mesmo ndo ocorre para as etapas de shift, onde a quantidade
de H> continua aumentando com o aumento da temperatura do reformador. Na saida do HTS,
a quantidade de hidrogénio aumenta de 5,750 kmol/h a 650 °C no reformador para 5,826
kmol/h a 700 °C, enquanto no LTS essa quantidade aumenta de 5,905 kmol/h a 650 °C no
reformador para 5,989 kmol/h a 700 °C.

Isso pode ser explicado pelo fato de que o aumento de temperatura favorece a reforma
de quantidades adicionais de metano e glicerol, gerando mais H> e CO, porém favorece ao
mesmo tempo e em maior intensidade a reacdo de shift reversa consumindo H, e CO; para

gerar CO e H>O. Dessa forma, a quantidade de hidrogénio no reformador chega a diminuir a



Resultados & Discussdo 62

temperaturas muito elevadas, assim como reportado por Chen et al. (2011), enquanto a
quantidade de CO s6 aumenta. Entretanto, a produgao real de hidrogénio no reformador ndo
foi menor, ele apenas foi convertido a dgua pelo shift reverso favorecido a altas temperaturas,
o que sera desfeito nas etapas de HTS e LTS. Nessas etapas, inclusive, e neste ponto estd a
diferenca, a quantidade adicional de monoxido retirada (da reforma) do metano e do glicerol
com o aumento de temperatura ird reagir com a dgua para gerar ainda mais hidrogénio, o que
explica o porqué de a quantidade de H» na saida do shift ser maior para uma temperatura de
700 °C no reformador, embora a quantidade de hidrogénio no reformador seja maior a 650 °C.

Dessa forma, como dito anteriormente, ainda ¢ mais vantajoso empregar temperaturas
mais elevadas no reformador, pois, embora a quantidade produzida de hidrogénio no
reformador seja ligeiramente menor a 700 °C do que a 650 °C, isso ¢ apenas um efeito da
reacdo de shift reversa que sera desfeito no HTS e no LTS. Caso fosse empregada uma
temperatura menor, menos CO seria obtido do glicerol e do metano, gerando quantidades
inferiores de H» nas etapas de shift.

E por esse motivo que também é importante realizar uma anélise da influéncia dos
parametros de determinada etapa nas etapas seguintes. Caso a reforma tivesse sido analisada
de maneira isolada das etapas de shift, poder-se-ia chegar a conclusdo de que uma temperatura
ndo tdo elevada na reforma seria a de maior producao de hidrogénio no processo como um
todo, assim como reportado por Freitas & Guirardello (2014) e Chen et al. (2011), por
exemplo, o que nao foi observado neste trabalho.

Também foi estudado o efeito da variagdo de temperatura nas proprias etapas de shift,
e ndo somente no reformador. A Figura 29 e a Figura 30 apresentam, respectivamente, as
porcentagens molares de mondxido de carbono na saida do shift de alta temperatura e na saida
do shift de baixa temperatura, em funcao de suas respectivas temperaturas.

A temperatura do HTS foi variada entre 300 °C e 450 °C e a do LTS entre 200 °C e
300 °C, enquanto a temperatura do reformador foi mantida constante a 675 °C. A temperatura
do HTS também foi mantida constante (a 375°C), quando variada a temperatura do LTS.

Para ambos os casos, ¢ possivel observar que hd um ponto de minimo da quantidade
residual de CO nas saidas de cada etapa, que ¢ o ponto desejado, onde a conversao de
monoxido foi maxima e, consequentemente, a producao de hidrogénio pela reacdo de shift
também. Esse minimo ocorre porque o aumento de temperatura inicialmente gera um ganho
cinético que aumenta a conversdo do CO, enquanto um aumento prolongado da temperatura
passa a afetar em maior escala o equilibrio da reacdo de shift, que € exotérmica, favorecendo

sua reagao reversa, de consumo de CO; e H» para geracao de CO e H>O.
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Para o HTS, a menor concentracdo de CO foi de 2,19% a 375 °C, enquanto, para o
LTS, foi de 0,26% a 225 °C. Portanto, essas foram as temperaturas consideradas como as

ideais para as respectivas etapas.
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Figura 29. Porcentagem de CO na saida do HTS em fungédo de sua temperatura
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Figura 30. Porcentagem de CO na saida do LTS em funcdo de sua temperatura
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4.2. EFEITO DA RAZAO AGUA/GLICEROL

4.2.1. NA REFORMA A VAPOR

Para a analise da influéncia da razao molar 4gua/glicerol, a temperatura do reformador
foi mantida constante em 675 °C, enquanto a temperatura do HTS foi mantida a 375 °C e a do
LTS a 225 °C.

Ao contrario da temperatura, o aumento da razao molar agua/glicerol favorece todas as
reagdes desejadas no processo: reforma do glicerol, reforma do metano, reacdo de shift,
gaseificagdo do carbono (coque) e inibi¢do das reacdes de metanagdo. Dessa forma, ndo foi
necessario verificar a ocorréncia de interligagdes entre os comportamentos observados nos
perfis de composicao de todos os produtos, como foi no caso da reforma, onde o aumento da
temperatura acima de 650 °C provocou uma redu¢do na quantidade de hidrogénio, embora a
conversdo de glicerol e metano tivessem aumentado. Assim, foi suficiente avaliar até qual
razao molar agua/glicerol sdo observados ganhos significativos em hidrogénio e reducao dos
residuos de CO, metano e coque.

A Figura 31 apresenta a conversdo de glicerol e a porcentagem molar de hidrogénio na
saida do reformador em fun¢do da razdo molar dgua/glicerol, enquanto a Figura 32 apresenta
as quantidades residuais de metano e carbono na saida do reformador.

Pela observacdo dos graficos, percebe-se que o aumento inicial da razdo molar
agua/glicerol de 3 para 6 ¢ o que produz maiores variagdes relativas nos parametros
estudados, enquanto aumentos consecutivos para 9 e 12 geram variagdes cada vez menos
significativas.

No caso da conversao de glicerol, inclusive, ndo foi observada qualquer melhora
quando do aumento da razdo de agua/glicerol de 9 para 12, ao passo que a produgdo de
hidrogénio ainda aumentou ligeiramente. Isso indica que a adi¢do de agua, embora ndo
contribua mais para a reforma do glicerol, ainda contribui para a reforma do metano (o que
pode ser observado pela reducao de sua quantidade apresentada na Figura 32) e para a reagao
de shift.

De fato, a concentragdo de CO diminui ao longo de toda a faixa de razao adgua/glicerol
estudada a medida que a concentracdo de CO> aumenta, o que ja era esperado devido a
propria estequiometria da reagdo de shift e foi reportado também por Adhikari et al. (2007) e
Wang et al. (2008). O mesmo perfil de comportamento, inclusive para o hidrogénio e metano,

¢ relatado por Liu ef al. (2013), conforme ja apresentado na Figura 14.
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E interessante observar também que o coqueamento ji é praticamente inibido a uma
razao molar dgua/glicerol igual a 6, o que se aproxima dos resultados obtidos por Adhikari et
al. (2007) bem como Wang et al. (2008), que reportaram ndo observar formacao de carbono
em suas simulacdes em qualquer temperatura, para razdes molares agua/glicerol superiores a

6 ¢ 5, respectivamente, conforme anteriormente apresentado nas Figura 12 e Figura 13.

4.2.2. NAS ETAPAS DE SHIFT

Nas etapas de shift, o efeito, ja esperado, do aumento da razdo molar adgua/glicerol ¢é
apenas de aumentar a conversdo do monoxido de carbono resultando em menores quantidades
residuais desse componente na saida do HTS e do LTS, conforme apresentado na Figura 33, e

maior geracao de hidrogénio e CO».

Porcentagem molar de CO
I

Razdo molar agua/glicerol

Saida do HTS — —Saida do LTS

Figura 33. Porcentagem de CO nas saidas do HTS e LTS em func¢do da razdo agua/glicerol

Novamente, percebe-se que um aumento da razdo agua/glicerol de 3 para 6 ¢ o que
produz maior variagdo na conversao do CO, enquanto aumentos consecutivos geram ganhos

cada vez menos significativos. Inclusive, quando da elevagdo dessa razao de 9 para 12, o
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acréscimo observado na conversdao de CO, e consequentemente na producao de hidrogénio, ¢
praticamente imperceptivel.

De fato, a elevac¢do da razdo molar dgua/glicerol de 9 para 12, ao final da reforma e
das etapas de shift, gera um aumento da quantidade de hidrogénio produzido de apenas 0,35%
(de 5,68 kmol/h para 5,70 kmol/h), além de que o coqueamento ja ¢ completamente inibido a
uma razao igual a 9, conforme Figura 32.

Por esses motivos, e considerando também que o aumento do excesso de agua
representa custos fixos (devido a equipamentos maiores) e variaveis (de reagentes e energia)
cada vez maiores, a razao molar dgua/glicerol de 9 foi considerada a mais indicada para o
processo, o que ¢ corroborado pelos autores Adhikari et al. (2007), Wang et al. (2008) e Chen
etal. (2011).

43. COMPARACAO ENTRE PSA E ABSORCAO DE CO:

Os Processos A e P partiram da mesma alimentagao de glicerol, de vazao molar 0,869
kmol/h, a qual, considerando a estequiometria da reagdao de 7 moles de hidrogénio gerados por
mol de glicerol, apresenta um rendimento tedrico de 6,083 kmol/h de Hz, enquanto autores
como Wang et al. (2008) obtiveram em suas simulacdes um maximo de 6,2 moles de
hidrogénio por mol de glicerol, o que resultaria em uma vazao de 5,388 kmol/h de Ho.

Wang et al. (2008) propuseram como condi¢des Otimas para a reforma temperaturas
entre 650 e 700 °C, pressdo atmosférica e razdo molar dgua/glicerol entre 9 e 12, condigdes
semelhantes as encontradas como ideais no presente trabalho: temperaturas de 700 °C no
reformador, 375 °C no shift de alta temperatura, 225 °C no shift de baixa temperatura e razao
molar agua/glicerol igual a 9.

O Processo A produziu uma corrente final com vazdes molares de 5,918 kmol/h de H»
e 0,031 kmol/h de CHy, resultando em uma pureza de 99,479% e rendimento global em
hidrogénio de 97,3%.

Ja o Processo P produziu uma corrente final com vazdes molares de 5,011 kmol/h de
H; e tragos de CO, CO; e CH4 que totalizavam 0,00005 kmol/h, resultando em uma pureza de
99,999% e rendimento global em hidrogénio de 82,4%.

Como esperado, o Processo A apresentou um rendimento em hidrogénio superior ao
Processo P devido, ndo somente a etapa adicional de shift de baixa temperatura, mas,

principalmente, devido a menor recuperagdo de H» da unidade PSA (86,0%) quando
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comparada com a abor¢ao de CO», onde quase nenhum hidrogénio ¢ arrastado pela MEA.

O processo A, inclusive, apresentou um rendimento (de 6,8 moles de Hy/glicerol
contra 5,8 do processo P) que se aproxima muito mais do maximo estequiométrico (7 moles
de Ha/glicerol) do que o rendimento reportado por Wang et al. (2008) (6,2 moles de
Hby/glicerol). Entretanto, isso pode ser explicado pelo fato de que os autores ndo simularam as
etapas de shift, uma vez que a grande maioria se concentra apenas na etapa de reforma.

Com relagdo a pureza, o valor de 99,479% atingido pelo processo A foi superior ao
reportado na literatura por Lindsay ef al. (2009), por exemplo, que ¢ de 95 a 97% para
processos de producdo de hidrogénio por reforma a vapor de gas natural com purificagao
através da absor¢ao de CO,. Por outro lado, Rydén (2006) também reportou uma pureza da
corrente de hidrogénio superior a 99%. A pureza superior alcancada no presente trabalho foi
devido a uma maior remocao de CO; atingida na etapa de absor¢dao: 99,9% de remocao de
COz contra 90 a 99,5% reportados por Lafer (2011) e 87 a 93% reportados por Zhang & Chen
(2013).

De qualquer forma, a pureza do produto final obtido pelo Processo P (99,999%
conforme descrito por Luberti (2015) para o processo Polybed da Union Carbide
Corporation) ainda foi muito superior ao processo A. A andlise de qual deles seria mais

vantajoso economicamente serd realizada no item seguinte.

43.1. COMPARACAO ECONOMICA

Como informado no item 3.1.1, o ASPEN PLUS V8.2 ndo ¢ capaz de simular PSA. A
unidade de PSA foi representada por um equipamento convencional de separagao,
considerando um simples balanco de massa empregando os dados de recuperacdo de
hidrogénio e pureza do processo Polybed da Union Carbide Corporation descrito por Luberti
(2015). Dessa forma, nao foi possivel dimensionar a unidade PSA com o simulador utilizado
e, consequentemente, comparar os dois processos em termos de custos de capital. Embora as
demais etapas (tratamento da glicerina bruta, reforma e HTS) tenham sido dimensionadas com
sucesso, também ndo faria sentido compara-las pois sdo idénticas. Assim, optou-se por
realizar a comparagdo entre os dois processos considerando apenas os custos diretos de
producdo, ou seja, de matéria prima e utilidades.

A Tabela 10 apresenta os gastos de utilidades do Processo P aplicando-se o grau de
integragdo energética apontado pelo ASPEN PLUS V8.2. Para o calculo do consumo

energético, o sofiware considera simplesmente o calor (ou trabalho, no caso de compressores)
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necessario para fornecer o aumento de temperatura especificado nos trocadores, por exemplo.
No caso dos reatores, ele também contempla o calor necessario para impedir a queda da
temperatura reacional devido a endotermicidade das reagdes. Entretanto, o programa nao
considera demais gastos como energia consumida pela instrumentac¢ado, por exemplo.

O gasto energético da unidade PSA, separadamente, foi estimado empregando a
relacdo de 46,82 kW.h/ton de CO, removido reportada por Vetukuri et al. (2010) para um
processo conduzido em condi¢des da alimentacdo da unidade PSA (corrente rica em Hz e CO»
com pequenas quantidades de CO e CHas, temperatura de 37 °C e pressdao de 7 bar)
semelhantes as do presente trabalho. Como apenas as pressoes ndo sao proximas, foi incluida

no céalculo também a energia necessaria para pressurizar a corrente do Processo P até 7 bar.

Tabela 10. Consumo energético do processo com purificagdo por PSA.

Consumo Energético

Equipamento Descrigao (calls)
VAC-EVAP Evaporador a Vacuo 6407
HEATERI1 Trocador 3171
HEATER2 Trocador 29720
HEATER3 Trocador 9517
HEATER4 Trocador 678
MIXER Misturador 0
REFOR-01 Reformador 6846
REFOR-02 Reformador 2673
REFOR-03 Reformador 1051
REFOR-04 Reformador 416
REFOR-05 Reformador 166
COOLER Trocador 10960
HTS Reator Tubular 1750
CONDENS Condensador 28010
- Subtotal 101366
- Integracdo Energética (%) 74
- Subtotal 26385
COMPRESS Compressor 1376
PSAUNIT Unidade PSA 6245
- Total 34006
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A Tabela 11 apresenta os gastos correspondentes para o Processo A considerando

também a etapa de regeneracdo do solvente.

Tabela 11. Consumo energético do processo com purificagdo por absor¢do de COs.

Equipamento

Descricao

Consumo Energético

(cal/s)
VAC-EVAP Evaporador a Vacuo 6407
HEATERI1 Trocador 3171
HEATER2 Trocador 29720
HEATER3 Trocador 9517
HEATER4 Trocador 694
HEATERS Trocador 3623
MIXER Misturador 0
REFOR-01 Reformador 6846
REFOR-02 Reformador 2673
REFOR-03 Reformador 1051
REFOR-04 Reformador 416
REFOR-05 Reformador 166
COOLERI Trocador 10960
COOLER2 Trocador 4839
HTS Reator Tubular 1750
LTS Reator Tubular 430
CONDENSI1 Condensador 22700
CONDENS2 Condensador 3841
METHNTOR Reator Tubular 335
- Subtotal 109139
- Integracdo Energética (%) 73
- Subtotal 30013
COMPRESS Compressor 1376
CO2UNIT  Unidade de Absorgao de CO» 78538
- Total 108551

Finalmente, a Tabela 12 apresenta o calculo dos custos de produc¢dao do hidrogénio

aplicando o preco de mercado sobre as quantidades consumidas de matéria prima e energia,

somando-os e dividindo-os pela vazao massica de H> produzido.
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Tabela 12. Calculo do custo de produgéo do hidrogénio

Vazao Preco Custo Custo do Hz
(kg/h - MW) (R$/kg - R$/(MW.h)) (RS$/h) (R$/kg)

Glicerol bruto consumido 100,000 0,870* 86,994 -
Agua consumida 134,034 0,011° 1,512 -
Energia consumida (abs CO2) 0,454 127,000°¢ 57,680 -

Hidrogénio produzido (abs CO3) 11,836 - 146,186 12,35
Energia consumida (PSA) 0,142 127,000 18,070 -

Hidrogénio produzido (PSA) 10,100 - 106,576 10,55

2Fonte: Aliceweb, 2018.
"Fonte: CAESB, 2018.
‘Fonte: CCEE, 2018.

E possivel observar que, mesmo apresentando menor rendimento em hidrogénio
devido a sua recuperagdo na purificagdo, o Processo P foi capaz de produzir H, a um custo de
matéria prima e utilidades quase 20% inferior ao do Processo A. E importante registrar que
essa ¢ apenas uma estimativa superficial que ndo contempla os custos de capital (com
equipamentos e instalagdo) e custos de operacdo, manuten¢do e distribuicao, ndo podendo,
portanto, ser comparada com o prego de mercado do hidrogénio, que gira em torno de R$
290,00/kg (Fonte: Aliceweb, 2018).

A purificagdo através de PSA, conforme visto anteriormente, leva também a uma
pureza superior (99,999% contra 99,479% do Processo A), o que resultara em maior valor

agregado para a venda do produto.
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CAPITULO 5

Conclusoes & Recomendacoes

No presente trabalho foi proposto e simulado um processo de reforma a vapor de
glicerol para obtencdo de hidrogénio partindo diretamente da glicerina bruta oriunda das
plantas de biodiesel e chegando até¢ o hidrogénio de alta pureza resultante dos processos de
adsor¢do em peneiras moleculares (PSA) ou absor¢ao de CO; seguido de metanagdo, que
também foram avaliados em relacdo ao seu custo/beneficio de matérias primas e utilidades.

Foram analisados os efeitos da variagdo da razdo molar agua/glicerol entre 3
(estequiométrica) e 12 e tambémos efeitos da variacdo da temperatura: do reformador na faixa
de 400 °C a 700 °C, do shift de alta temperatura entre 300 °C e 450 °C e do shift de baixa
temperatura entre 200 °C e 300 °C. Observou-se que sao desejaveis altas temperaturas no
reformador (devido a maior conversdao de glicerol e metano) e também elevadas razdes
molares agua/glicerol ao longo do processo, enquanto nas etapas de shift temperaturas
moderadas dentro da faixa estudada sdo as mais indicadas (de modo a favorecer a cinética
sem deslocar o equilibrio da reagdo no sentido reverso).

Na etapa de reforma recomenda-se empregar a mais alta temperatura estudada, 700 °C,
ndo somente pela maior conversao de glicerol e pela inibigdo do coqueamento do catalisador,
mas também pela maior conversao de metano, que se acumularia, caso contrario, devido as
reacoes de metanagdao de CO e CO; favorecidas a baixas temperaturas “retendo” hidrogénio
que poderia ser extraido.

Embora uma ligeira queda na concentracdo de hidrogénio na saida do reformador
tenha sido observada para temperaturas superiores a 650 °C na reforma, isso ¢ apenas um
efeito da reacdao de shift reversa favorecida a altas temperaturas que serd compensado nas
etapas dedicadas ao shift em si. De fato, a concentracdo de H» na saida do shift ¢ maior para
700 °C no reformador do que 650 °C e, por isso, a recomendacao pela temperatura de 700 °C
se mantém.

Como proposta de trabalhos futuros sugere-se, inclusive, avaliar temperaturas ainda
maiores na reforma e verificar, de fato, se o custo energético ¢ compensado pelo maior
rendimento em hidrogénio.

Ja nas etapas de HTS e LTS, observou-se que o aumento de temperatura gera um
ganho cinético inicialmente, aumentando a conversao do monodxido de carbono e dgua em
hidrogénio. Entretanto, um aumento excessivo passa a afetar com maior intensidade o

equilibrio termodinamico favorecendo o sentido reverso da reacdo de shift (de consumo de
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hidrogénio) resultando em maiores quantidades residuais de CO. Por isso, as temperaturas
recomendadas para as etapas de HTS e LTS foram de 375 °C e 225 °C, respectivamente.

Com relag@o a razdo molar dgua/glicerol, observou-se que seu aumento favorece todas
as reacgoes desejadas: conversao do glicerol, conversao do metano, reacdo de shift e inibicao
da formagdo de coque. Um aumento inicial dessa razdo de 3 para 6 foi o que gerou variacdes
mais significativas no rendimento do processo, ao passo que aumentos consecutivos geraram
variacoes cada vez menos significativas. Quando a razdo foi finalmente elevada de 9 para 12,
o ganho em hidrogénio foi praticamente desprezivel, além do que a formagao de carbono ja ¢
inibida a razdo de 9.

Por esses motivos, e considerando também que um maior excesso de dgua acarreta
maiores custos energéticos e de equipamentos, a razdo molar agua/glicerol recomendada ¢
igual a 9.

Finalmente, foram comparados os processos com relagdo a utilizagdo do PSA
(Processo P) ou absorcao de CO; (Processo A) para a purificagdo do hidrogénio. Embora o
Processo A tenha apresentado maior rendimento em hidrogénio (basicamente devido a menor
recuperagdo de H» na etapa de PSA), isso foi alcancado a um gasto energético muito maior, de
modo que o custo de produgdo em R$/kg de hidrogénio para o processo com PSA foi 20%
inferior ao concorrente. Além disso, o Processo P alcangou uma pureza muito superior
(99,999% contra 99,479% do Processo A), o que também representa maior valor agregado a
corrente e, consequentemente, maior preco no mercado.

Por esses motivos, a purificagdo do hidrogénio via PSA foi considerada a op¢ao mais
vantajosa, tanto que, como dito anteriormente, € o processo empregado nas plantas mais
modernas.

Como proposta de trabalho futuro, sugere-se dimensionar uma unidade PSA para o
processo de modo que seja possivel avaliar também os custos de capital, custos operacionais e
de manutencdo para, entdo, determinar a que preco esse hidrogénio poderia ser vendido no
mercado realizando assim uma analise completa de sua competitividade economica.

Sugere-se simular o processo a pressdes elevadas, j& que o processo industrial de
reforma a vapor ¢ conduzido em pressdes de 20-30 bar. Seria importante analisar até que
ponto a reducdo do tamanho dos equipamentos devido ao aumento de pressdo gera ganhos
econdmicos que superem o aumento dos gastos energéticos e provavel queda do rendimento
em hidrogénio.

Assim como temperatura, pressao e razao agua/glicerol, o tamanho do reator (massa

de catalisador) também deve ser uma variavel estudada no projeto da planta a fim de verificar
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até que ponto os ganhos econdmicos referentes ao maior rendimento em hidrogénio
proporcionado pelo aumento da massa catalitica superam a elevagdo dos gastos com
catalisador.

Além disso, recomenda-se que as simulagdes e analise de competitividade econdmica
sejam feitas empregando um Unico catalisador para a reforma, preferencialmente o niquel,
uma vez que catalisadores alternativos como o ruténio, embora usado no presente trabalho,

sdo significativamente mais caros e poderiam inviabilizar o projeto.
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