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RESUMO

As células a combustivel sdo uma alternativa para a producdo descentralizada de energia
elétrica em relacdo aos sistemas tradicionais de geracdo (hidrelétricas e termelétricas) e permitem
ampliar a base energética dos paises. As células a combustivel do tipo membrana de troca de
prétons, ou PEM, utilizam hidrogénio como combustivel, o qual pode ser produzido a partir da
reforma de combustiveis hidrogenados, como os hidrocarbonetos e os alcoois. Neste aspecto,
uma estratégia para reduzir o impacto ao meio ambiente, é a utilizacdo, como fonte primaria de
hidrogénio, de combustiveis derivados de biomassa, dentre os quais, o etanol &€ uma possivel

alternativa.

O objetivo deste estudo é analisar a reforma a vapor de etanol para a produgdo de hidrogénio
e dimensionar os principais componentes de um reformador compacto de etanol capaz de
alimentar uma célula a combustivel para a geracdo de 1 kW de eletricidade. Para isto,
inicialmente avaliam-se os limites termodindmicos da reforma a vapor de etanol, visando
determinar as concentracdes de hidrogénio e subprodutos em equilibrio e visando a selecionar as
condi¢des de concentracdo de reagentes, especificadas pela razdo molar agua-etanol na mistura
reagente, temperatura e pressdo do processo, a fim de maximizar a producdo de hidrogénio,
minimizar a produgdo de monoxido de carbono e inibir a formacdo de carbono solido. A seguir,
uma analise baseada na aplicacdo da Primeira e Segunda Leis da Termodinamica permite
verificar as condicdes de equilibrio das reacbes quimicas na reforma a vapor e fornece as taxas de
transferéncia de calor necessarias para a operacao dos subsistemas de evaporacgdo e reforma de
etanol. Entdo, se analisa e se dimensiona o evaporador e o reator catalitico de reforma, baseando-
se na aplicacdo das equacdes de conservacdo da massa e da energia, incluindo a cinética quimica
das reagdes de reforma. Finalmente, apresenta-se uma concepcédo de projeto de um reformador de

etanol compacto, modular e de alta eficiéncia.

Palavras Chave: Hidrogénio, células a combustivel, etanol, reforma a vapor.



XV

ABSTRACT

Fuel cells are a possible alternative for decentralized electrical energy generation, when
compared to the more traditional hydroelectric and thermoelectric power generation, and allow
for expanding the national energy generation infrastructure. The proton-membrane fuel cells, or
PEMFC, use hydrogen as fuel, which can be obtained from the reforming of hydrogenated fuels,
such as hydrocarbons and alcohols. A possible strategy to reduce the impact of energy generation
systems into the natural carbon dioxide cycle is to obtain the hydrogen from a biomass derived

fuel, such as ethanol.

The objective of this work is to analyze the ethanol steam reforming for hydrogen
production and to size the main components of a compact and modular reforming unit designed
for the generation of 1 kW of electrical power. For this, initially the thermodynamic limits for the
steam reforming of ethanol are calculated in order to assess the limits in the production of
hydrogen and other by-products and to select the best values of process stoichiometry,
temperature and pressure for maximum hydrogen selectivity and minimum coke formation. In the
following, a First and Second Laws analysis is performed to analyze the equilibrium conditions
of the main chemical reactions and to estimate the magnitude of the heat transfer required by the
heating, evaporation, superheating and reforming of ethanol. Then, the evaporator and the
catalytic reformer are analyzed and sized, basing the analysis in the application of the laws of
Conservation of Mass and Thermal Energy, including a chemical kinetic mechanism for ethanol
steam reforming. Finally, a design is proposed accompanied by the corresponding sizes of the

main components and operating conditions.

Keywords: Hydrogen, fuel cells, ethanol, steam reforming.
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1 INTRODUCAO

1.1 Introducéo

O Balanco Energético Nacional nos mostra que no Brasil a Matriz energética esta sustentada
em sua maior parte na geracao hidrelétrica e geracdo a partir de combustiveis fosseis, carvao e
petroleo (BEN, 2005). Seguindo uma tendéncia mundial, € necessario procurar e desenvolver
novas fontes de energia, que sejam ambientalmente mais limpas e que expandam a base
energética do pais, tornando-o seguro e confiavel do ponto de vista estratégico e de fornecimento.
As celulas a combustivel operando com combustiveis obtidos de fontes renovaveis possuem um
grande potencial de geragédo de energia com menor impacto ambiental do que as fontes baseadas
em combustivel fossil. Este aspecto torna relevante o estudo da geracdo de poténcia elétrica a
partir de células a combustivel e o estudo das estratégias de producdo de hidrogénio a partir de

fontes renovaveis, das quais destacam-se as fontes originadas em biomassa.

As celulas a combustivel funcionam através de uma reacdo eletroquimica, convertendo a
energia quimica do combustivel em eletricidade sem partes méveis nem ruidos. O combustivel
mais utilizado é o hidrogénio, que pode ser gerado por meio de um grande nimero de processos,
envolvendo diversas fontes. Umas das formas para obter o hidrogénio € pela extracdo a partir de
combustiveis como etanol, metanol e hidrocarbonetos. O processo tem grande eficiéncia
energética, o que favorece uma reducdo de impactos ambientais. O Brasil € um dos Unicos paises
que desenvolveu uma infra-estrutura para a producgdo e distribuicdo de alcool combustivel,
produzido principalmente a partir de cana de agtcar, com uma producdo média de 5931 litros por
ano e por hectare (Nipe, 2004). Sendo o etanol um combustivel obtido a partir de biomassa, uma
fonte renovavel e que ndo contribui para o aumento do inventario de carbono atmosférico, este se
torna uma alternativa interessante para a producdo de hidrogénio para células a combustivel.
Como combustivel para geracdo descentralizada, o etanol possui a vantagem de ter uma alta
densidade volumétrica de energia, podendo ser transportado e armazenado em fase liquida na

pressdo e temperatura ambiente.

A obtencdo de hidrogénio a partir do etanol consiste basicamente na dissocia¢cdo da molécula

de etanol produzindo, como produtos saturados, moléculas de hidrogénio (Hy), agua (H,0), CO,
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e CO. A reagdo global é denominada de reagdo de reforma e tem um carater endotérmico. A
chamada reforma a vapor é realizada na presenca de agua como reagente e se processa em fase
gasosa, em temperaturas da ordem de 700 a 900 K e pressfes de 100 a 120 kPa. Para a
evaporacdo e superagquecimento dos reagentes (dgua e etanol) e para suprir a energia necessaria
para manter a reagdo em temperaturas relativamente elevadas, utiliza-se normalmente uma fonte

de calor externa.

A reforma a vapor é o principal método industrial de obtencdo do hidrogénio.
Industrialmente, ela é realizada a partir de hidrocarbonetos como o metano, a gasolina e a nafta,
assim como a partir de alcoois e gases obtidos de gaseificacdo. Os processos industriais sao
realizados em plantas de larga escala, com alta escala de producdo. Os parametros destes
processos nem sempre sao 0S mesmos que seriam adotados em unidades para pequena escala de
producdo, que sdo o foco deste trabalho. Em unidades pequenas, deseja-se modularidade,
compacidade, ou seja, minimos volume e massa, alta eficiéncia de conversdo e energética e alta
seletividade em relacdo ao hidrogénio, ou seja, alta produgéo de hidrogénio e baixa producdo de

mondxido de carbono e outros produtos secundarios.

Os objetivos deste trabalho sdo conceber, analisar e dimensionar um reformador compacto

de etanol capaz de alimentar uma célula a combustivel para a geracéo de 1 kW de eletricidade.

Um reator de reforma a vapor de etanol deve compreender quatro aspectos basicos.
Inicialmente, os reagentes, 4gua e etanol devem ser aquecidos em fase liquida, vaporizados e
superaquecidos & temperatura e pressao da reacdo de reforma. Em segundo lugar, o reator de
reforma deve ser projetado para favorecer a formacao de hidrogénio, ao invés de outros produtos
indesejados e deve ter garantias de estabilidade e baixa desativagdo. Em terceiro lugar, a mistura
de produtos na saida do reator deve ser purificada a fim de concentrar a fragdo de hidrogénio que
sera fornecida a célula a combustivel. Em quarto lugar, a fonte externa de calor deve ser
projetada e integrada ao sistema de forma a maximizar o desempenho dos componentes e obter

alta eficiéncia energética global do processo.

Na figura 1.1, mostra-se um diagrama com os componentes de um possivel sistema de
reforma acoplado a uma célula a combustivel. O reformador de etanol € composto por um
evaporador de agua e etanol, um reator de reforma a vapor e um queimador que fornece calor

para a reacédo de reforma.



1. Introducéo 3
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Figura 1.1 - Esquema dos componentes do sistema de reforma de etanol para alimentacéo de
células a combustivel de membrana polimérica (PEMFC).
Na figura 1.2, mostra-se um esquema detalhado dos componentes do sistema de reforma de
etanol, detalhando o evaporador e o reator de reforma de etanol. O evaporador é composto por
uma regido de escoamento de liquido, uma regido de mudanca de fase e uma regido de

superaquecimento que conduz os reagentes na temperatura de reacdo para o reator catalitico de

reforma.
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Figura 1.2 - Esquema detalhando os componentes do sistema de reforma de etanol.

A integracdo e o aumento da eficiéncia dos componentes da unidade de reforma sdo
baseados no uso e correto dimensionamento de trés processos criticos. O primeiro processo € a
ebulicdo convectiva de agua e etanol em uma geometria que proporcione altas taxas de
evaporacdo e troca de calor no evaporador. O segundo processo € a reforma catalitica em uma

combinacdo de geometria, suporte e catalisador de reforma que resulte na obtencdo da maior
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seletividade de hidrogénio, a qual é limitada pelo equilibrio termodindmico. O terceiro processo é
o fornecimento de calor através do uso de queimadores que operem com ar e etanol e que
permitam uma larga faixa de regulagem e eficiéncia na transferéncia de calor para o conjunto. O
reformador também poderia operar com reforma autotérmica, na qual a energia necessaria para a
dissociacdo do etanol é fornecida por reacGes de combustdo que ocorrem simultaneamente.
Porém, isto ndo eliminaria a necessidade de aquecimento externo para vaporizacao da agua e do
etanol, ou, no minimo, tornaria a integracdo dos subsistemas ainda mais dificil. A reforma a
vapor foi selecionada de forma a se procurar uma maior modularidade do sistema, que resultard

em uma maior facilidade no projeto individual de cada subsistema e posterior integracao.

Na figura 1.3 mostra-se as transformac@es que ocorrem com os fluidos de trabalho (etanol e
agua) a medida que estes escoam pelo sistema de reforma. Observa-se que a ebuli¢do convectiva
deve ocorrer nas taxas desejadas, sem que, no entanto, haja o risco de secagem dos tubos e
geracdo de instabilidades no sistema. Os queimadores devem transmitir calor para a superficie
externa dos tubos nas taxas adequadas de forma a otimizar o processo. Na figura 1.3, representa-
se esquematicamente que nem sempre a condi¢do isotérmica é a condi¢do que leva a maxima

seletividade para o hidrogénio.
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Figura 1.3 - Transformacdes nos fluidos de trabalho (etanol e &gua) a medida que estes

escoam pelo sistema de reforma.
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Neste trabalho, pretende-se analisar e desenvolver solugdes de projeto térmico para o
evaporador e para o reator catalitico. Ndo serdo analisados neste estagio aspectos de integracédo e
eficiéncia térmica global da unidade. Na figura 1.4 mostra-se uma concepg¢do idealizada do
sistema que sera analisado. Nesta analise, considera-se que os fluidos reagentes sofrerdo mudanga
de fase e superaquecimento separadamente. Apoés, serdo misturados e escoardo atraves do reator
de reforma, sofrendo o processo de decomposicdo. Este estudo permitird analisar os aspectos
térmicos e quimicos do processo, obter as condi¢gdes Otimas de funcionamento do sistema e

dimensionar os componentes principais.

Te Tzt Tsat Tref
" i i
H20 i | : :
_b L 1
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? Téﬂq
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Figura 1.4 - Esquema para analise dos componentes do reator de reforma.

Os objetivos especificos deste trabalho podem ser resumidos como:

1) Conceber um projeto béasico de reformador compacto de etanol, especificando os seus

principais componentes e seus requisitos térmicos e quimicos.

2) Desenvolver um modelo preditivo (simulacdo) para analisar os processos térmicos e
quimicos caracteristicos, determinar 0s parametros construtivos e de operagdo, em
funcdo de varidveis do processo, e que possa ser utilizado no dimensionamento de

componentes do sistema.
3) Dimensionar um reformador para condi¢Ges de trabalho especificas, tendo como
principal objetivo a versatilidade na facilidade de utilizagdo, portabilidade, eficiéncia

e modularidade.
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4) Estimar através de simulacdo as condigdes de operacdo 6timas do reformador e seus

principais parametros de desempenho.

Este estudo ndo é acompanhado neste momento por medi¢des em laboratorio. Ao contrério,
os resultados deste trabalho servirdo de ferramenta e subsidio para a constru¢do de um sistema,

em laboratorio, para a reforma de etanol.
A metodologia utilizada no trabalho consta das seguintes etapas:

No capitulo 2, apresenta-se uma revisdo bibliogréfica, visando a fundamentacdo tedrica

sobre a reforma a vapor de etanol e sobre catalise heterogénea.

A anélise de equilibrio quimico da reacdo de reforma a vapor de etanol considerando nove

espécies quimicas nos produtos € apresentada no capitulo 3.

No capitulo 4, realiza-se uma analise de Primeira Lei da Termodindmica para cada uma das

etapas da reforma a vapor.

No capitulo 5, apresenta-se 0 projeto de evaporador, realizando a modelagem matematica
unidimensional do evaporador de agua e de etanol baseada nas equacfes de conservacdo da

massa e da energia térmica.

No capitulo 6, apresenta-se o projeto do reator catalitico e a modelagem matematica
unidimensional e isotérmica do reator, para obter as dimensGes geométricas do catalisador

necessarias para produzir a poténcia elétrica requerida.

No capitulo 7, apresenta-se a concepcao final do sistema, integrando as duas etapas, geracdo

de vapor e reacao catalitica, e fornecendo um sumario dos principais parametros de projeto.

O texto desta dissertacdo é concluido com referéncias bibliograficas e apéndices.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Introducéo

Este capitulo tem como objetivos apresentar alguns conceitos basicos relevantes para este
trabalho. Nele sdo incluidos conceitos sobre o hidrogénio, as células a combustivel e 0s processos
de obtencdo de hidrogénio. Descreve-se também a producéo de hidrogénio através da reforma a

vapor de etanol para utilizacdo em células a combustiveis.

2.2 Célula a combustivel

As células a combustivel sdo dispositivos eletroquimicos que convertem energia quimica de
uma reacdo em poténcia elétrica e energia térmica. A estrutura fisica da célula é constituida
basicamente por um bloco que contém uma camada de eletrdlito em contato com um anado e um

catodo poroso de cada lado. A figura 2.1 apresenta-se um esquema da célula a combustivel.

(e
Hidrogénio pH
:
= .
— o
- Protoes
@ 3 .
& — g
Hidrogénio 9
ikt Ao e —

Anodo  Electrdlito  catodo

Figura 2.1 - Esquema de uma célula a combustivel (Células a combustivel, 2006).

Utilizando o hidrogénio como combustivel e 0 oxigénio como oxidante, as rea¢des no anodo

e no catodo na célula a combustivel de hidrogénio séo as seguintes, respectivamente:

Anodo:

Hog = 2H G +26° (2.1)
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Céatodo:

1

502(9)+2H+

(aq)

+2¢e > H,0

(9)

(2.2)

No anodo existe a liberacdo de 2 elétrons por molécula de hidrogénio o qual circulam na

carga e retornam ao catodo, onde séo absorvidos na formagdo de uma molécula de agua.

2.2.1 Tipos de células a combustivel

As celulas a combustiveis geralmente recebem o nome que designa o tipo de eletrolito que

estas utilizam. Os tipos mais conhecidos sao:

AFC, alkaline fuel cell , célula a combustivel alcalina,

PAFC, phosphoric acid fuel cell , célula a combustivel de acido fosférico,

MCFC, molten carbonate fuel cell , célula a combustivel de carbonato fundido,

SOFC, solid oxide fuel cell , célula a combustivel de éxido sélido,

SPFC, solid polymer fuel cell , célula a combustivel de polimero solido, e

PEMFC, proton exchange membrane fuel cell , célula a combustivel de membrane de troca

de prétons.

Algumas caracteristicas gerais das células estdo descritas na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 - Aplicacédo para sistema a células de combustivel H,/O, (Kordesch e Gunter, 1996).

Faixa
Sistema de Célula a Eficiéncia . i L
i Temperatura Eletrdlito Area de aplicacao
Combustivel (%)
(C)
Alcalina (AFC) 60-90 50-60 35-50 % KOH Ap"cagoeds espaciais / geragao
e poténcia
Membrana Polimérica ~ A
Trocadora de Prétons 50-80 50-60 Owg:gnggn) Geria;%aig ddaempeontteenua
(PEMFC) P
< . - Geragéo de poténcia
AC'%;%S;;)“CO 160-220 55 Acido Fosférico isoladamente (50-500 kW,
1IMW,5MW,11MW)
Carbonato Fundido Carbonato fundido ~ A
(MCFC) 620-660 60-65 (Li,CO4/Na;CO5) Geragéo de poténcia
Oxido Sélido (SOFC) 800-1000 55-65 Dioxido de zirconio Geracdo de poténcia

(ZFOQ/Yzog)
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2.3 O hidrogénio

O hidrogénio é o mais simples e mais comum elemento quimico do universo, e possui a
maior quantidade de energia por unidade de massa que qualquer outro combustivel conhecido,
com poder calorifico inferior de 119.950 kJ/kg. No seu estado padrdo (molécula diatbmica a 298
K e 101 kPa), o hidrogénio é um géas incolor, inodoro e insipido. E a mais leve de todas as
substancias conhecidas, possuindo uma densidade de 0,08987 g / | (a 0 °C e 1 atm). No estado
liquido, o hidrogénio H, ocupa um volume equivalente a 1/700 daquele que ocuparia no estado
gasoso, facilitando o seu armazenamento e transporte. Como é quimicamente muito ativo,
raramente permanece isolado como um componente livre. A Tabela 2.2 sumariza as principais

propriedades do hidrogénio.

Tabela 2.2 - Propriedades fisicas do hidrogénio (Silva,1991).

Propriedade Valor
Peso atémico 1,00797 kg/kmol
Ponto de fusdo -259,14 °C (14,01 K)
Densidade (a 1 atm) 0,08987 kg/m® (0,08987 g/l)
Calor especifico do gés a 25 °C (pressao constante) 14296 J/kg °C (3,42 cal/g °C)
Relacdo de expansdo volumétrica (liquido para gas a 20 °C) 1:851

Quimicamente, o hidrogénio é bastante reativo a quente e (ou) na presenca de catalisadores.
Na sua forma atdbmica apresenta-se como um forte agente redutor, reagindo com 6xidos e cloretos
de metais. Como maior constituinte dos componentes organicos, forma com estes um grande
naumero de reacdes. Quando em combustdo com oxigénio puro, os unicos produtos sao calor e
agua. Quando em combustdo adiabatica com ar, constituido por cerca de 79 % de nitrogénio (ar

seco padréo), oxidos de nitrogénio (NOx) sdo formados devido as altas temperaturas atingidas.

O hidrogénio gasos pode ser obtido de diversas formas, dentre as quais destacam-se a

hidrolise da agua e a reforma de combustiveis hidrogenados. Aqui, somente a reforma de
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combustiveis hidrogenadas é revisada. Outras formas de obtengdo de hidrogénio sdo descritas em
Larmine e Dicks (2000) e Kordesch e Gunter (1996).

2.4 Técnicas de processamento de combustiveis

Os reformadores séo processadores de combustiveis que convertem os hidrocarbonetos e 0s
alcools em misturas de hidrogénio, didxido de carbono e outros produtos. Os trés principais
métodos industriais de reforma sdo: 1) reforma a vapor (SR), 2) reforma por oxidacdo parcial
(POX) , e 3) reforma auto-térmica (ATR).

A reforma a vapor (SR) fornece altas concentracdes de hidrogénio e pode-se obter uma alta
eficiéncia de conversdo. A oxidacdo parcial (POX) é um processo rapido, apresentando boa
ignicdo e resposta rapida, e pequeno tamanho de reator. O POX ndo catalisado opera em
temperaturas de aproximadamente 1400°C, mas adicionando-se um catalisador (catalisador POX
ou CPOX) pode-se reduzir esta temperatura para valores abaixo de 870°C. A combinagéo da

reforma a vapor com a CPOX é chamada reforma auto-térmica (ATR).

2.4.1 Reforma a vapor (SR)

Historicamente, a reforma a vapor tem sido o método mais empregado para converter
hidrocarbonetos leves em hidrogénio. O combustivel é aquecido e vaporizado, depois é injetado
junto com vapor superaquecido dentro do reator catalitico. A relagdo molar de combustivel-agua
geralmente esta na ordem 2,5:1, mas é usado excesso de agua para forcar a reagdo a se completar
e inibir a formacdo de carbono sélido. A reforma a vapor geralmente é realizada em presenca de
um catalisador de niquel em substrato de alumina. Cobalto e metais nobres sdo também
utilizados, no entanto sdo mais caros. A seguir, mostra-se a reacdo quimica global

estequiométrica para produtos saturados da reforma a vapor:
C.H,O, +(2n-p) H,O0 — nCO, + (m/2+2n-p) H, AH >0 (2.3)

Esta reacdo tem caréater global endotérmico.
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2.4.2 Oxidacao parcial (POX)

A oxidacdo parcial é uma reacdo exotérmica, que conduz 0s reagentes a uma temperatura
elevada, devido a que uma quantidade sub-estequiométrica de ar ou oxigénio é usada para a
combustdo parcial do combustivel. Os produtos resultantes da reacdo de reforma sdo
posteriormente reduzidos através da injecdo de vapor superaquecido. A seguir, € apresentada a

reacao quimica global estequiométrica para produtos saturados da oxidacdo parcial com ar:

C,H,0, +a(0,+3,76 N,) + (2n-p-2a) H,0 — nCO, +(m/2+2n-p-2a) H, +3,76aN, AH <0(2.4)
2.4.3 Reforma auto-térmica (ATR)

Este processo combina os dois métodos de reforma anteriores, POX e SR. A reforma a vapor
absorve parte do calor gerado na reacdo de oxidacgdo, limitando a méxima temperatura no reator,
tendo por resultado um processo ligeiramente exotérmico. Este processo € realizado na presenca
de um catalisador, o qual controla os caminhos da reacdo, determinando as extensdes da oxidagdo
e da reforma a vapor. A reacdo quimica global estequiométrica para produtos saturados da

reforma autotérmica, pode ser representada por:

C,H,O, +a(0,+3,76 N,) + (2n-p-2a) H,0 — n CO, + (m/2+2n-p-2a) H, +3,76aN, AH <0 (2.5)

2.5 Catdlise heterogénea

A propriedade de uma substancia para atuar como catalisador em um sistema especifico
depende de sua natureza quimica. Em catalise heterogénea, o fenbmeno catalitico ocorre na
superficie de uma particula solida e esta relacionado com as propriedades quimicas desta

superficie.

Reac0es cataliticas em substratos ceramicos impregnados tém sido utilizados desde longa
data em conversores cataliticos de automdveis, reatores e camaras de combustdo. Aspectos destes
processos sao revisados por, entre outros, Arai e Fukuzawa (1995), Barresi et al. (1992), Pfefferle
e Pfefferle (1986), Markatou et al. (1993), Maruko et al. (1995), Masel (1996), Mohamad et al.
(1994), Neyestanaki e Lindfors (1994), Kaplan e Hall (1995), Howell et al. (1996), Oliveira e
Kaviany (1997) e Oliveira e Kaviany (2001).
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Na Tabela 2.3, mostra-se uma compilacdo de alguns exemplos de catalisadores solidos

(catalise heterogénea) e das reacdes que estes catalisam (ILCE, 2005).

Tabela 2.3 - Tipos de catalisadores para catalise heterogénea e alguns exemplos de reacbes que
estes catalisam (ILCE, 2005).

Tipos de Sélido Reacdes Catalisadores

Hidrogenacao,
Metais (condutores) desidrogenacéo, hidrolises Fe, Ni, Pt, Pd, Ag, Rh
(oxidagéo)

NiO, ZnO, MnO,, Cr;,

Oxidos e sulfetos Oxidacdo, desidrogenacao, O3, BiOs, M0Os, WS,

(semicondutores) desulfuracdo (hidrogenacao)

MOSZ
Oxidos (isolantes) Desidrogenacao Al20;, SiO,, MgO,
Acidos Isomerizagdo, polimerizacado H3PO,4, H,S0,, SiO,

A seguir, revisa-se alguns tipos de reatores classicamente utilizados.

2.5.1 Reatores de leito empacotado (Packed-bed reactors - PBR)

Os reatores de leito empacotado (PBR) sdo amplamente utilizados, particularmente para as
reacOes heterogéneas com catalisadores sdlidos. Existem véarias configuracdes para este tipo de
reator. As mais comuns sao o tipo monolitico, que é utilizado quando se deseja minimizar perdas
de carga ao longo do reator, e o tipo “Pellets”, no qual a particula suporte do catalisador pode ter
varias formas (esferas, cilindros, anéis de Rashig, “berl saddles”,etc.). Um exemplo de rea¢do em
fase gasosa catalisada sobre um sélido € a reforma a vapor de etanol, onde etanol é desidrogenado

utilizando um catalisador a base de niquel em alumina em um reator de leito fixo.
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N

Catalisador Esférico

Figura 2.2 - Catalisador de leito de esferas empacotadas (PBR).

Na Figura 2.2, mostra-se um catalisador de leito de esferas empacotadas com particulas

suporte do catalisador (pellets) com forma aproximadamente esférica.

Outras informacGes sobre a analise destes reatores podem ser encontradas, entre outros, em
Fogler (1991), Gates (1992) e Masel (1996).

2.6 Producéo de hidrogénio via reforma a vapor catalitica de etanol.

A reforma a vapor de gas natural é a tecnologia disponivel atualmente mais energeticamente
eficiente para a producéo de hidrogénio (Armor, 1999). O hidrogénio produzido é extraido tanto
do combustivel hidrogenado quanto da agua. A reacdo € rapida e a producdo de H, €
normalmente limitada em reatores industriais pelo equilibrio quimico termodindmico. Ainda,
quando aplicado em grande escala de producdo, o reator catalitico a vapor de gas natural é o
processo que requer o maior investimento, quando comparado aos outros componentes de uma
planta de producéo de hidrogénio (Khaselev et al., 2002).

A reacdo global estequiométrica para produtos saturados para a reforma a vapor de etanol €

C,H.OH +3H,0 — 2CO, +6H, AH =347, 4 kJimol (2.6)

A variagdo de entalpia entre produtos e reagentes por mol de etanol, nas condi¢des padréo
(298 K e 101 kPa), é 347,4 kJ/mol, indicando que esta reacdo € endotérmica quando realizada nas

condicgdes padréo.

De um ponto de vista mais fundamental, a reacéo de reforma a vapor de etanol ndo ocorre na

forma mostrada na equacgédo (2.6), mas através de um grande nimero de etapas intermediarias.
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Estas etapas formam o que se denomina de mecanismo detalhado de reagcdo. O mecanismo que
ocorre em um dado reator depende das concentracGes de reagentes, das condi¢des de temperatura
e pressdo e do catalisador utilizado. Este pode favorecer certos caminhos de reacdo, em
detrimento de outros, ou selecionar caminhos que ndo ocorreriam na sua auséncia. Um

mecanismo proposto para a reforma de etanol € mostrado na Figura 2.3 (Benito, 2000).

_--" Bioetanol
& \

Desidr'atacﬁo COz ¥ H o Desidrogenacio
J'J T d k\
’ i a
;’ ; o \\‘
’ f” \\ 2
Etil e;w ) ’/f WGS \“ Acetaldeido
™ " 1
A ‘: |
{ / i *a :
Desidrogenacio ' ‘\\ CO . g¢————— Decarbonilaciio
1
’ \‘ ]]
x b 1
% % r"
\\ }‘ .
~ /
Etan: """"" # Reforma —r— : Metano

s -
~ ’ -
~ . -
S r

“~«. Acoplamento

-

Figura 2.3 - Esquema dos caminhos da reagéo. (Benito, 2000)

Os diversos caminhos da reacdo s&o indicados, a seguir:

1) Desidratacdo de C,HsOH para etileno (C,H,) e dgua, seguido da possivel polimerizacdo
de C,H, para carbono sélido (Deluga et al, 2004):

Desidratacao:
C,H,OH »>C,H,+H,0 2.7
Polimerizacéo:
C,H, —» Coque (2.8)

2) Decomposicdo ou cragueamento de C,HsOH para CH, (Fatiskostas et al,2004), seguido

pela reforma a vapor:

Decomposicéo:
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C,HOH -CH,+CO+H, (2.9)
Reforma a vapor:

CH, +2H,0 - 4H, +CO, (2.10)

3) Desidrogenacdo do C,HsOH para acetaldeido (C,H4OH), seguido por descarbonatacao

ou reforma a vapor de C,H;OH:

Desidrogenacao:

C,HOH ->C,H,0+H, (2.11)

Descarbonataco:
C,HO—>CH,+CO (2.12)

Reforma a vapor:
C,H,0+H,0—->3H,+2CO (2.13)

4) Decomposi¢do de C,HsOH em acetona (CH3;COCHS3), seguido pela reforma a vapor
(Llorca, 2001):

Decomposicéo:
2C,H.,OH — CH,COCH, +CO +3H, (2.14)
Reforma a vapor:
CH,COCH, +2H,0 - 5H, +3CO (2.15)

5) Reforma a vapor de C,HsOH diretamene para gas reformado (CO+H;) (Deluga et al,
2004):

C,H.,OH + H,0 - 2CO +4H, (2.16)
6) Reacdo de deslocamento agua-gas (WGS):
CO+H,0 »CO,+H, (2.17)
7) Metanacdo:

CO+3H, »CH,+H,0 (2.18)
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CO, +4H, —CH, +2H,0 (2.19)
8) Carbonizagdo (formacdo de coque) a partir da descomposicdo de CHg:
CH, »>2H,+C (2.20)
9) Carbonizacéo a partir da reacéo de Boudouard:
CO,>0,+C (2.21)

10) Adsorcdo dissociativa da agua para formar acido acético (CH3;COOH) (Marifio, 2004):

Adsorcao da &gua:

C,H.OH + H,0 — CH,COOH +2H, (2.22)

Estas reacOes listadas acima, identificam processos individuais globais, que ocorrem, na
realidade, através de um nimero muito maior de rea¢des quimicas heterogéneas elementares. As
reacOes elementares envolvem a adsorcdo e desorc¢éo fisica de espécies quimicas na superficie do
catalisador e reacGes tanto superficiais, como nas imedia¢cdes da superficie, ou seja, ainda no
campo de energia potencial caracteristicos dos sitios cataliticos. A andlise de mecanismos
detalhados de reacdo heterogénea esta além do escopo deste trabalho. Alguns pontos importantes

destas anélises serdo, no entanto, discutidos no capitulo 6.

O objetivo final do processo de reforma é obter a maior concentracdo possivel de H, e CO..
No projeto do reator, portanto, busca-se reduzir a formacdo de compostos intermediarios
indesejaveis. Particularmente, o CO é conhecido como uma espécie quimica responsavel pela
desativagdo por envenenamento permanente de membranas eletroliticas de células tipo PEM
(Kordesh, 2002). Assim, tipicamente, um processo de reforma é acompanhado por etapas
subseqiientes de purificagdo dos produtos da reforma. E usual, utilizar-se trés etapas
subsequentes, as quais sdo: a reacdo de deslocamento agua-gas (WGS) realizada a alta
temperatura (HTS), seguida de uma reacdo de deslocamento &agua-gas realizada a baixa
temperatura (LTS), e finalmente uma etapa de purificacdo final por adsorcdo (por exemplo,

adsorc¢éo por oscilacdo de presséo - PSA) ou por filtragem molecular, como é mostrado na

Figura 2.4.
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Reator WGS
C:HsOH H .
2 +5 Reforma T T el Purificagdo
—®* 2 vapor P s s
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Figura 2.4 - Esquema das etapas tradicionais da reforma a vapor.

As células do tipo SOFC e MCFC resistem as concentracdes de CO e outros subprodutos da
reforma. No entanto, as células do tipo PEM operam com seguranca quando a concentracdo de
CO misturado ao hidrogénio situa-se em uma faixa inferior a 10 ppm (partes por milhdo, ou,
fracdo molar inferior a 10 moles de CO por mol de mistura). A etapa final de purificacio visa

adequar a concentracdo de CO para aplicacdes em células do tipo PEM.

A seguir, sdo detalhadas as trés etapas no processo de reforma a vapor de etanol.

2.6.1 Etapas da reforma a vapor

A reforma a vapor propriamente dita é o primeiro passo do processo de producéo de H,. Este
processo ocorre com um catalisador em uma temperatura aproximadamente entre 1023 e 1073 K.
Neste estagio, 0 C,HsOH ¢é introduzido dentro de um reator junto com vapor de agua, na forma de
vapor superaquecido, onde reagem sob a presencga de um catalisador produzindo uma mistura de
H. e outros compostos, tais como CO, CO,, C,H,OH, C,H4, ou CH3CO e CHs. A converséo de
C,HsOH a H, pode ser representada de forma simplificada através de um mecanismo com dois

passos:

C,H.OH + H,0==CH, +CO, + 2H, AH® =51,3 ki/mol (2.23)

CH,+H,0—=——=CO0+3H, AH® =206, 2 kJ/mol (2.24)

No primeiro passo, existe a formacao de metano e no segundo passo este é reformado com

agua para produzir hidrogénio e monoxido de carbono. Ambas as rea¢fes sao endotérmicas.
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2.6.2 Etapa da reacdo de deslocamento agua-gés (WGS).

A maioria dos catalisadores utilizados na reforma a vapor de C,HsOH produz CO, conforme
mostrado na equacdo (2.24). Durante a reacdo WGS, o mondéxido de carbono (CO) é convertido a

CO, e H; através de uma reagdo com vapor, que é representada como:
CO+H,0——=CO0,+H, AH® =—-41,2 kJ/mol  (2.25)

Esta reacdo é exotérmica. Tipicamente, ao final da etapa de reacdo WGS, a fracdo molar de
CO situa-se entre 0,5 % a 1 % da mistura (5000 a 10000 ppm). O equilibrio quimico para a
reacdo WGS favorece a producéo de CO e H,O em alta temperatura e a produgédo de CO, e H, em
baixa temperatura (o que pode ser intuido pelo principio de Le Chatelier). No entanto, a baixa
temperatura, a cinética de reagcdo € mais lenta, requerendo um tempo de residéncia maior no
reator, ou seja, requerendo um reator mais longo para uma dada velocidade de escoamento de
reagentes. Por esta razdo, a reacdo WGS € desenvolvida em duas etapas subsequentes:
deslocamento &gua-gas a alta temperatura (HTS), realizada entre 600 e 900 K, e deslocamento

agua-gas a baixa temperatura (LTS), realizada entre 400 e 600 K.

2.6.3 Etapa de purificacéo

Uma reducéo da fracdo molar de CO ainda abaixo de 5000 ppm, pode ser atingida através da
metanacao catalitica. O reator de metanacéo converte os 6xidos de carbono para CHy, resultando
em fracdes molares de CO abaixo de 100 ppm. Nota-se que H, pode ser consumido no processo,

como se mostra a seguir nas rea(;()es:

CO+3H, »>CH,+H,0 AH =-251 kJ/mol (2.26)
CO,+4H, —»CH, +2H, AH =—253 kd/mol (2.27)

Além da metanacdo, outros métodos sdo utilizados para purificar H,, como por exemplo,
adsorcdo preferencial por oscilacdo de pressao (pressure-swing adsorption), destilacdo criogénica
ou filtragem por permeacdo em membrana seletiva, com 0s quais pode-se atingir concentracoes
molares de hidrogénio acima de 99,9%. Logicamente, 0s custos do processo aumentam

consideravelmente.

Os processos de reforma a vapor, WGS e metanacdo, podem ocorrer simultaneamente em

um Unico reator de reforma a vapor (reformador), dependendo do tipo de catalisador utilizado,
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ou, com maior eficiéncia, podem ser executados em trés ou mais reatores independentes

posicionados em série.

2.7 Catalisadores

As reacOes de reforma sdo praticamente irreversiveis, ou seja, o equilibrio quimico favorece
largamente a formacdo de produtos. No entanto, a reacdo de deslocamento agua-gas e a
metanacdo operam com a mesma eficiéncia em ambos os sentidos, conforme indicando na
Eq.(2.25). O catalisador tem um importante papel em atingir a conversdo total, porque ele
favorece a taxa de reacdo em uma determinada direcdo, inibindo a reacdo na direcdo contraria
(Armor, 1999). Além disso, catalisadores diferentes conduzem a caminhos diferentes na reagédo
para produzir H; (ver figura 2.3). Assim, a escolha do catalisador e do suporte tem um papel vital
no processo de reforma. Ressalta-se ainda que como a catélise heterogénea ocorre na interface
entre o solido e o gas a propria rota de sintese do catalisador e de impregnacdo no substrato

influenciam a catélise.

Dentre os parametros da reforma, os mais importantes sdo a carga de catalisador,
normalmente expressa em massa de catalisador por volume de reator, o tempo de residéncia no
reator, expresso como a razdo entre o comprimento do reator e a velocidade média de escoamento
dos gases (isto equivale ao inverso da velocidade espacial “LHSV” relatada na literatura), a razéo
entre 0 numero de moles de agua e o nimero de moles de etanol na mistura reagente (a razéo
molar dgua-etanol), a temperatura e a pressdo no reformador. A maioria dos estudos disponiveis
na literatura foram realizados para reatores de pequeno volume (menores que 10 cm®) em

laboratérios quimicos.

N&do é objetivo deste trabalhor apresentar uma revisdo detalhada de catalisadores para
reforma de etanol. Como um exemplo dos resultados disponiveis na literatura, Cavallaro e Freni
(1996) apresentaram um estudo sistematico do efeito da escolha do par metal e substrato na
catélise de etanol. Eles testaram catalisadores a base de 6xidos de Cu, Zn, Ni e Cr em substratos
de Al,O3 e SiO,, catalisadores a base de Pt e Rh em substratos de Al,O3, SiO; e TiO; e
canalizadores a base de Oxidos e carbetos de tungsténio em substrato de Al,O3. Os catalisadores a
base de Oxidos metélicos em cerdmicas foram preparados por técnicas de precipitacdo e
impregnacdo a partir de nitratos, como Cu(NO3),. Os catalisadores a base de metais nobres foram

preparados através de impregnacdo partindo de solugdes de H,PtClg e RhCls. Os catalisadores de
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tungsténio foram obtidos através da decomposicdo térmica de solucbes de W(CO)s sobre o

substrato.

Os resultados mostram que em temperaturas inferiores a 600 K existe a formacédo de
compostos oxigenados como acetaldeido (CH3CHO), acetato etilico e acido acético (CH3;COOH).
O mecanismo parece ser de formacdo inicialmente de acetaldeido seguido de oxidacdo para
acetato etilico ou acido acético. Acima de 600 K, existe o favorecimento da formacdo de
CO,/CO, H; e CH4. Acima de 650 K, existem apenas tracos de compostos oxigenados e, para 0s
tempos de residéncia utilizados (velocidade média do etanol liquido dividida por comprimento de
reator < 2 h™%), todos os catalisadores conduzem as concentracées para o equilibrio. Comparando-
se 0s desempenhos relativos apresentados pelos diferentes catalisadores, observa-se que 0s
catalisadores a base de CuO/ZnO/Al,O; e NiO/CuO/SiO; apresentam boa seletividade de
formacéo de H, e CO,, ndo produzem quantidades significativas de depositos de carbono e de
compostos oxigenados, possuem custos relativamente baixos e podem ser utilizados em
temperaturas superiores a 800 K. As quantidades apreciaveis de CO formadas necessitariam de
ser removidas por reatores de deslocamento agua-gas a baixa temperatura ou reatores de oxidagdo

seletiva.

Uma revisao da literatura mais recente foi realizada por Haryanto et al. (2005) e encontra-se
sumarizada na Tabela 2.4. Nesta tabela apresenta-se uma lista de varios catalisadores utilizados
na reforma a vapor de etanol para a producdo de H, e uma revisdo dos principais resultados
obtidos nos trabalhos citados. Esta lista inclui catalisadores dxidos, catalisadores metélicos (por

exemplo, Ni, Cu e Co) e catalisadores com misturas contendo metais.

De todos os catalisadores testados, aqueles a base de Ni/Al,O; (niquel em suporte de
alumina na forma de particulas esféricas) continuam sendo considerados os mais seletivos e com
o melhor retorno econémico. A maior restri¢cdo no projeto do reator € a utilizacdo de condicdes de
temperatura e pressdo na reforma que inibam a formacdo de carbono sélido, responsavel pela
desativacdo do catalisador por coqueificagdo. Os resultados da literatura indicam que em
temperaturas acima de 650 K existe inibicdo da formacdo de produtos secundarios (oxigenados) e
reducdo da formagdo de coque. Estes catalisadores, aparentemente, podem operar em

temperaturas acima de 800 K.
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Tabela 2.4 - Catalisadores utilizados na reforma a vapor de etanol para produzir H,. (Haryanto et

al., 2005).
Catalisadores Resultados principais Referéncia
. . Grupo catalisador de éxido: ZnO é o catalisador
MgO; AL,O3; . . .
) e mais promissor em 723 K. O catalisador ZnO Deluga et al (2004),
V205,ZnO,T|02, I d ik I
La,05:Ce05: SM,Os: converte totalmente CzHSQH e pro yz H, sem Fatsikostas et a

2= ' ' presenca de CO. A producdo de H, é 5,1 mol por (2004)

La;05-Al,03; MgO-Al;Os mol de C,HsOH reagido.

Grupo catalisador de cobalto: Co/Al,O3 mostrou
alta seletividade para a supressao da metanacgéo de
CO e a decomposic¢édo de C,HsOH. Llorca (2003)
reportou que Co/ZnO como o melhor par para a
reforma a vapor de etanol. O catalisador produz
5,51 mol de H; e 1,87 mol de CO,, o qual equivale
a 92% do coeficiente estequiométrico.

Co/Al,O3; Co/La,0s;
Co/SiO,; Co/MgO;
Co/ZrO,; Co-Zn0;
Co/TiO,, Co/Ce0y;

Co/Sm,03; Co/Ce0,-Zr0y;
Co/C

Marifio et al. (2004),
Fatsikostas et al.
(2004), Marifio et al.
(2001), Llorca
(2003), Fatsikostas et
al. (2004)

Grupo catalisador de niquel: Ni/Al,O3 converteu

Ni/La203; Ni/(La203- 100 % de C;HsOH e produz 70 % em volume de Hz | Deluga et al (2004),

AI203); Ni/AI203; (Fatsikostas, 2004). Em temperaturas maiores que Idriss (2004), Velu et

Ni/MgO; Ni-Cu/SiO2; Ni- | 773 K e relagdo molar 6:1 agua-etanol, Ni/ y Al,Os, | al. (2002), T6th et al.

Cu/y -Al203; Ni-Cu-K/y - | obtém-se 5.2 mol de H, com 91 % de seletividade. | (2004), Diagne et al.
Al203 Ni/Al203 sofre desativagdo por formacao de (2002)

carbono s6lido.

2.8 Vaporizacdo de etanol e agua

A maioria dos estudos disponiveis na literatura, e relatados acima, foram realizados para
reatores de pequeno volume (menores que 10 cm®) em laboratdrios quimicos. Nestes reatores, o
etanol e a agua na fase liquida sdo pulverizados e aquecidos eletricamente para que ocorra a
mudanca de fase e o superaquecimento até a temperatura de reforma. O proprio reformador

também é aquecido eletricamente para que opere de forma isotérmica.

No sistema proposto aqui, sdo requisitos fundamentais a compacidade, a modularidade e a
eficiéncia energética. O sistema deve ser, dentro do possivel, autosuficiente, apenas dependendo
de uma fonte de ignicdo. Assim, é importante um projeto adequado das se¢des de preparacao da

mistura reagente e de aquecimento do reator de reforma.

A evaporacdo de liquidos em escoamento forcado é um importante topico na literatura em

transferéncia de calor, conforme mostrado, entre outros, pelas revisdes de Carey (1992) e Collier
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e Thome (1994). Na ebulicdo convectiva, o fluido pode entrar no tubo no estado de liquido
saturado (Xeq=0) e sair no estado de vapor saturado seco (Xeg=1). Ao longo do processo de
evaporacdo ideal, o escoamento, inicialmente subresfriado, atravessa sucessivamente varios
regimes de ebulicdio em escoamento forcado, entre eles, ebulicdo parcial de escoamento
subresfriado, ebulicdo plenamente desenvolvida de escoamento subresfriado e ebulicdo em
escoamento em condicBes de saturacdo (Carey, 1992). Neste Ultimo, o escoamento atravessa
regimes de escoamento de bolhas, escoamento de slugs, escoamento anular, escoamento anular
com penetracdo de gotas na fase gasosa e escoamento de névoa. Collier e Thome (1994)
observam também que para fluxos de calor suficientemente elevados, alguns destes regimes
podem n&do ocorrer e 0 escoamento pode atingir rapidamente uma condigdo de secagem completa

(dry-out) da superficie.

No processo em andlise, as condigdes de mudanca de fase devem ser tais que a evaporagdo
ocorra no menor comprimento de tubulacdo possivel para as vazdes tipicas, porém sem que exista
0 risco de comprometer a integridade do sistema quando houver variagdes na vazao de liquido.
Estas variagdes podem ocorrer por ajuste da vazdo a demanda da célula a combustivel ou por

oscilagbes geradas por outros componentes do reformador.

O correto projeto da secao de evaporacao, para as vazoes desejadas, deve incorporar 0 uso de
modelos mais fundamentais, a fim de que o projeto possa ser analisado adequadamente e
otimizado para atingir as condi¢Ges desejadas no reformador. Para isto, utiliza-se modelos e
correlacOes da literatura e aplica-se as equacgdes de conservacdo da massa e energia para o fluido

escoando em regime permanente.

A escolha de uma correlacdo adequada para o calculo de coeficientes de transferéncia de
calor por conveccdo requer que a correlagdo escolhida, de preferéncia, tenha sido desenvolvida
para condicOes de escoamento, geometria e fluidos semelhantes aos utilizados neste trabalho.
Enquanto que a gua é um fluido largamente utilizado no estudo de ebuli¢do em conveccgéo, séo

poucos os trabalhos que relatam estudos em etanol.

Uma das primeiras correlagdes para a ebulicdo em escoamento forgado, foi proposta por
Chen (1963). Esta considera que o coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo na regido
de mudanca de fase é igual a soma de uma contribuicdo microscopica (ebulicdo nucleada) e outra

contribuicdo macroscopica (efeito convectivo), que é funcdo do numero de Reynolds. Esta
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correlagdo foi subsequentemente modificada por Bennett et al. (1980), Bennett e Chen (1980) e
Collier (1981) (apud Carey, 1992). Outra correlacdo foi sugerida por Kandlikar (1989) (apud

Carey, 1992) e ajustada a um conjunto grande de dados experimentais.

A busca de pequenas dimensdes e alta eficiéncia, possivelmente requer a utilizacdo de tubos
com pequenas dimensdes. Micro canais e canais microaletados tem sido desenvolvidos para
aplicacdes portateis e automotivas, tanto como evaporadores, como para reatores cataliticos
(Whyatt et al., 2001; Whyatt et al., 2002; Tonkovich et al., 1999; Brooks et al., 1999;
TeGrotenhuis et al., 2002; Holladay et al., 2001, 2002; Palo et al., 2002). Recentemente, Zhang
(2004) observou que a maioria das correlagdes disponiveis tratam o problema quando ambas as
fases liquido e vapor apresentam escoamento turbulento, com relagdo ao numero de Reynolds
baseado no didmetro do tubo (Lienhard e Lienhard, 2006; Carey, 1992). No caso de escoamento
em microcanais, € comum que 0 escoamento da fase liquida permaneca no regime laminar.
Assim, no trabalho de Zhang et al. (2004) a correlacdo de Chen (apud Carey, 1992) foi
modificada para ser usada nas condic¢des de liquido-laminar e vapor-turbulento, para a anélise de

micro canais.

N&o é objetivo deste trabalho fazer uma revisdo detalhada dos modelos de ebuli¢do
convectiva, mas selecionar um modelo que possa ser empregado nas estimativas e analises para
este projeto. Assim, a revisao das correlacdes disponiveis sera postergada até o capitulo 5, onde o

modelo de evaporador é analisado.

2.9 Fonte de calor externa

Sistemas integrados com combustores cataliticos adaptados a reatores cataliticos tém sido
utilizados para aumentar a eficiéncia energética de sistemas de reforma (Aguiar et al., 2001;
Ismagilov et al., 2001; Grevskott et al., 2001; Kolios et al., 2002). Observa-se, entretanto, que 0s
perfis axiais de absorcdo de calor em reatores de reforma a vapor e os perfis de geracdo de calor
em reatores de oxidagdo sdo diferentes, dificultando um perfeito ajuste dos dois sistemas. Ainda,
observa-se que temperaturas uniformes nem sempre séo a melhor solucdo para os reatores de
deslocamento agua-gas, mas deve haver uma distribuicdo axial de temperaturas que maximize a

reacao de deslocamento agua-gas (ver figura 1.3).
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Neste trabalho, analisar-se o sistema operando com um queimador poroso radiante como
fonte de calor externa. Os queimadores porosos podem ser utilizados para aquecer uma superficie
externa, como € o caso dos queimadores porosos radiantes (Howell et al., 1996), aquecer uma
superficie interna, como no aquecimento de fluidos (Mohamad et al., 1994) ou no caso de
geracdo de energia elétrica com termoelementos (Kaviany, 1995), ou simplesmente aquecer um
fluido escoando no seu interior, como é o caso dos regeneradores de calor. A recirculagdo de
calor no interior da estrutura porosa garante a estabilidade da chama, uma pequena producéo de
poluentes e a queima de misturas pobres. Estes podem ser regulados para funcionar em uma
ampla faixa de geracdo de calor (de 100 a 1000 kW/m?), possuem boa estabilidade e
durabilidade, baixo custo de fabricacdo, e podem receber um catalizador para reduzir a

temperatura de combustéo (Pereira e Oliveira, 2002; Pereira, 2002).

O funcionamento do queimador poroso ndo sera discutido aqui. Informacdes detalhadas
podem ser encontradas em Pereira (2002) e Catapan et al. (2005). O interesse neste trabalho esta
no uso do queimador como fonte de calor para suprir energia térmica para a mudanca de fase dos
reagentes e para as reacOes endotérmicas de reforma. Uma analise mais detalhada do

comportamento do queimador sera realizada no capitulo

No proximo capitulo, avalia-se os limites termodindmicos da reforma a vapor de etanol.
Nesta andlise, visa-se determinar os limites superiores de concentracdo de hidrogénio e
subprodutos. O objetivo final da analise € selecionar as condi¢des de concentracdo de reagentes,
especificadas pela razdo molar agua-etanol na mistura reagente, temperatura e pressao do
processo, a fim de maximizar a producdo de hidrogénio, minimizar a producdo de monéxido de

carbono e inibir a formacéo de carbono sélido.
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3 ANALISE DE EQUILIBRIO QUIMICO

A analise termodindmica tem como objetivo resolver o equilibrio quimico do sistema &gua,
etanol e produtos de reforma, analisando a producdo de hidrogénio e demais subprodutos.
Examina-se o efeito das varidveis temperatura, pressao e relacdo de alimentacdo R, ou seja a
razdo entre as concentracdes molares de agua e etanol nos reagentes, nos produtos obtidos da
reforma a vapor. Para esta analise, utilizou-se o programa computacional de equilibrio quimico
STANJAN, versdo 3.95, o qual se baseia no método do potencial dos elementos para encontrar o

estado de minimo da energia livre de Gibbs do sistema (Reynolds, 1992).

3.1 Meétodo do potencial dos elementos

A constante de equilibrio quimico K (T) para uma mistura de gases ideais com N espécies

quimicas é definida como

Pi* i) _AG®
Kp(T):H{EJ =exp( T ) (3.1)

onde P°é a pressdo padrdo de referéncia (P° = 1 atm), P" é a pressdo parcial de equilibrio da

espécie quimica i, AG® é a variacdo da energia livre de Gibbs no estado de referéncia, R € a

constante universal dos gases e T é a temperatura absoluta.

A solucéo do problema de equilibrio quimico em uma mistura de gases ideais consiste em
resolver a igualdade do lado direito da Eg. (3.1). Em muitos sistemas quimicamente reagentes, o
namero de espécies quimicas N excede enormemente o nimero de atomos constituintes M de tal
modo que o nuimero de equagbes do tipo (3.1) necessarias para determinar completamente a
pressdo parcial de todos os componentes (N-M) é bastante elevado, tornando o célculo de
equilibrio numericamente lento (Barreto, 2002). Assim, a solucdo torna-se computacionalmente
dificil. Uma aproximacdo alternativa para encontrar o estado de equilibrio de uma mistura
reagente, que € computacionalmente mais eficiente, € chamada de Método do Potencial dos

Elementos (Reynolds, 1992). A seguir este método é brevemente apresentado.
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Em um sistema reagente, quando T e P sdo fixas, o estado de equilibrio do sistema é obtido
via minimizacéo da energia livre de Gibbs, dada pela equacao (3.2),

G-YaN, (32)

sujeita a restricdo de que o numero total de &tomos é conservado. O balanco de atomos pode ser

escrito como,

Znij N; =g (3.3)
onde 7; € o numero de atomos i da espécie quimica Aje a € o nimero total de atomos i no
sistema.

Como,
G=G(T,P,N)) (3.4)
a P e T constante, tem-se
dG; , =Y ,dN, (3.5)
sujeito a restricdo
> ndN; =da, =0 (3.6)

Devido & conservacdo dos atomos, a varidvel Nj ndo é completamente livre, e pode ser

eliminada da equacdo (3.5) através do método dos multiplicadores de Lagrange 4 , tal que:
dG; = > A > m;dN; =0 3.7)

ou,

Z(@,— —iji,)de =0 (3.8)

No estado de equilibrio, os coeficientes para cada dN; devem desaparecer de modo que,

g; ZZUM (3.9)

para cada especie quimica A;.
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A constante 4, € chamada potencial do elemento i. A forma da equagdo (3.9) sugere que o

potencial do elemento é equivalente & energia molar parcial de Gibbs do atomo i na molécula A;.
Isto implica que cada atomo i contribui com a mesma quantidade de energia livre de Gibbs para o

sistema, independentemente da molécula ou fase do sistema.

Lembrando que para um gas ideal,
g,(T,P,)=7,(T,P)+RTIn(X,) (3.10)
a equacao (3.9) pode ser escrita, como:

g;(T.P)+RTIn(X;) = > 14 (3.11)

o] e

In(X,) = ( J Zn”(F_j’—'J (3.13)

ou,

ou, ainda,

Para determinar as fragdes molares dos produtos através da equacdo (3.13) é necessario
conhecer os A de todos os atomos envolvidos, que sdo obtidos através do sistema formado pela

Eg. 3.9. O programa STANJAN (Reynolds, 1992) é uma implementacdo computacional,

largamente conhecida, do método do potencial dos elementos e serd utilizado neste trabalho.

3.2 Resultados e discussado

As condi¢des de operacdo escolhidas para a analise termodinamica sdo apresentadas na
Tabela 3.1. Adotou-se condigdes semelhantes as empregadas por Vasudeva et al. (1995), as quais

permitem uma comparagéo direta com os resultados daqueles autores.
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Tabela 3.1 - Condicdes de operacéo escolhidas.

Variavel Faixa de trabalho
Temperatura (K) 400-1200
Pressdo (atm) 1,2,5

Raz&o molar agua-etanol
(kmol/kmol)

0-80

Para o estudo da reforma de vapor, considerou-se que a agua (H,O) e o etanol (EtOH) estdo
presentes como reagentes na proporcao de 1 mol de etanol e R moles de &gua, onde R € a razdo
molar &gua-etanol. Como produtos, considerou-se nove espécies quimicas que sdo: hidrogénio
(Hz), metano (CH,4), monoxido de carbono (CO), dioxido de carbono (COy), etanol (C,HsOH),
etileno (C;H,), acetaldeido (CH3CHO) e carbono sélido (C(s)). Todas as espécies anteriores séo
assumidas em fase gasosa, com excecdo do carbono, que estd na fase solida. Os resultados
obtidos foram comparados com trabalhos anteriores realizados por Garcia e Laborde (1990) e
Vasudeva et al.(1995).

A primeira anélise é a verificagdo da necessidade de se incluir todas as nove especies
quimicas listadas acima. Para isto, tomou-se duas condi¢fes extremas de R e calculou-se as
fracbes molares dos produtos, para condi¢des de pressao atmosférica, na temperatura de 800 K.
Na Tabela 3.2, apresenta-se os resultados dos calculos das composicdes de equilibrio para as

espécies quimicas anteriormente mencionadas.

Da Tabela 3.2 observa-se que para altas relagdo de alimentacdo (10:1) a composicdo de
equilibrio calculada assumindo nove espécies € a mesma que empregando SO seis, ou seja, 0
acetaldeido, o etileno e o carbono solido ndo estdo presentes nos produtos. Para uma relagdo
agua-etanol de 1:1, no entanto, observa-se que os resultados diferem assumindo nove e seis
espécies respectivamente, como resultado de uma presenga expressiva de carbono sélido como

um produto em equilibrio.
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Tabela 3.2 - Calculo da composicéao de equilibrio (1) considerando seis espécies quimicas
(excluindo carbono) e (2) considerando nove espécies quimicas (incluindo carbono) como
produtos da reforma para duas razdes molares dgua-etanol a T =800 K e P = 1 atm.

Relacao de agua-etanol na

alimentacgéo (mol/mol) [10:1] [1:1]
Espécie quimica Excluindo Incluindo Excluindo Incluindo
P q carbono carbono carbono carbono

C,HsOH 7,81x10" 7,81x10" 1,22x101 4,92x 102
CH3CHO - 1,28x10%° - 6,64x10%°
CH, 3,45x10™ 3,45x10™ 1,18 747x10%
{0 1,94x 10 1,94% 10 2.42x10 1,22x10™
CO, 1,46 1,46 581x10%" 3,95x10™

H, 4,42678 4,42678 1,05 1,42

H,0 7,88355 7,88355 596x x10™ 1,09
C,H, - 8,36x10%° - 1,01x10
C(s) - 0 - 7,36x10™

Assim, para os resultados calculados subsequentemente, optou-se por manter as nove
espécies quimicas e avaliar a presenca do carbono solido. O Apéndice A apresenta os valores
calculados para as concentracOes para as condicdes listadas na Tabela 3.1. Em todas as condigdes
calculadas, verificou-se que a conversao de etanol é praticamente completa e somente se obtém
tracos nos produtos dos compostos acetaldeido (CH3;CHO) e etileno (C;H4) 0 que indica que as
espécies quimicas mais representativas para a analise sao H,, CH4, CO, CO; e C(s) (além do

etanol e da agua).

Os valores apresentados no Apéndice A estdo muito proximos aos obtidos por Vasudeva et
al. (1995) e Garcia e Laborde (1990), submetidos as mesma condic¢des de operagdo. Por exemplo,
Garcia e Laborde (1990) apresentam que para uma relacdo adgua-etanol R = 10, temperatura de
800 K e pressdo atmosférica, a quantidade de hidrogénio obtido no equilibrio da mistura é de
4,41 moles de hidrogénio por mol de etanol na alimentacdo e Vasudeva et al. (1995), para as
mesmas condi¢Oes de operacdo, apresentam uma producgéo de hidrogénio de 4,4103 moles. Aqui,
nas mesmas condigdes, encontrou-se 4,43 moles de H, por mol de etanol na alimentagdo, um

valor apenas 0,45% maior. Para a relacdo de alimentacdo R = 20, o valor encontrado por
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Vasudeva et al. (1995) é 5,5596, enquanto que aqui, obteve-se o valor 5,57, o qual é 1,9% maior.
Nota-se também, que estes valores se aproximam do valor estequiométrico da reacdo global, o

qual é 6,0 nesta relacdo de alimentacao.

A seguir, passa-se a andlise gréafica destes resultados, verificando o efeito das varidveis
temperatura (T), pressdo (P) e taxa de alimentacdo agua-etanol (R) na producdo das diferentes

espécies quimicas, especialmente hidrogénio, mondxido de carbono e carbono sélido.
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Figura 3.1 - Moles de hidrogénio por mol de etanol na alimentacdo em funcéo da relacdo agua-
etanol na alimentagédo (mol/mol) a diferentes temperaturas.
Na Figura 3.1, observa-se a influéncia da temperatura e da relacdo de alimentacdo agua-
etanol na producdo de hidrogénio. Quanto maior é a temperatura e a relacdo de alimentacdo tem-
se maior producdo de hidrogénio. Este comportamento pode ser explicado a partir da reacdo de

reforma a vapor que € reproduzida abaixo para R moles de agua por mol de etanol:
C,H,O, +R(2n-p) H,0 — n CO, + (M/2+2n-p) H, + [(R-1) (2n-p)-m/2] H,O (3.14)

Pelo principio de Le-Chatellier, o equilibrio de uma reacdo quimica desloca-se na direcdo de
eliminar os efeitos causados por uma perturbacdo em temperatura, pressao ou concentracdo de
espécies quimicas. Assim, um aumento de concentracdo de reagentes desloca o equilibrio para 0s
produtos, aumentando a producdo de H,. Analogamente, uma vez que a reacdo de reforma é
endotérmica, um aumento de temperatura desloca o equilibrio para os produtos, novamente

aumentando a producgéo de H.
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Na Figura 3.1, também se verifica que a producdo de hidrogénio € menor na faixa de temperatura
entre 400 K e 600 K do que na faixa de temperatura entre 700 K e 1200 K. A medida que se aumenta a
relacdo de alimentagdo, aproxima-se do valor estequiométrico ou maximo de hidrogénio que se pode
obter da reacdo agua-etanol. A partir de 800 K e R = 2, é pequena a diferenca entre as concentracdes

previstas.

Na Figura 3.2, reduz-se a regido da andlise para relacbes de alimentacdo entre 0 e 10,

possibilitando uma melhor anélise da influéncia da temperatura na producédo de hidrogénio.
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Figura 3.2 - Moles de hidrogénio por mol de etanol na alimentagdo em funcéo da temperatura (K)
a pressao P = latm e diferentes relagdes de alimentacédo (R).

Observa-se que a producdo de hidrogénio comeca a ser significativa para temperaturas
maiores que 650-700 K. A partir destas temperaturas, o equilibrio da reacdo de reforma passa a
favorecer a producéo de hidrogénio. Também cresce a producao quando a relacdo de alimentacdo
¢ aumentada. Observa-se um pico de producdo em torno de 900 K, mais pronunciado para as

razdes de alimentacdo maiores.

Na Figura 3.3, mostra-se o efeito da pressdo na producdo de hidrogénio. Observa-se que 0

aumento de pressao diminui a producéo de hidrogénio em todas as temperaturas.
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Figura 3.3 - Influéncia da pressdo na produgdo de hidrogénio para uma razao molar agua-etanol R
= 3 em diferentes temperaturas.

Este efeito também pode ser analisado atraves do principio de Le-Chatellier. A reagdo de
reforma apresenta um numero de moles totais de produtos maior que de reagentes (para
reagentes, tem-se ng = 1 + R (2n-p), enquanto que para produtos tem-se np = n + (M/2+2n-p) H +
[(R-1) (2n-p)-m/2]). O aumento de pressdo € entdo contrabalanceado por uma diminuicdo de
ndmero de moles totais, visando uma reducdo do volume molar ocupado pela mistura. Assim,

observa-se que o equilibrio desloca-se para os reagentes, diminuindo a producédo de H,.

Na figura 3.4, pode-se observar o efeito da temperatura na producdo do monoéxido de
carbono (CO).
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Figura 3.4 - Moles de monoxido de carbono por mol de etanol na alimentacdo em funcéo da
razdo molar agua-etanol (moles/moles) a diferentes temperaturas.

A producdo de CO é significativa para temperaturas maiores que 700 K. Observa-se que a
producdo aumenta com o aumento da temperatura, ocasionado pelo deslocamento do equilibrio
na reacdo de deslocamento &gua-géas para o lado dos reagentes. A producdo de mondxido de
carbono diminui com o aumento da relagcdo de alimentacao, que € um efeito de deslocamento do
equilibrio na direcdo dos produtos. No entanto, na faixa de R variando de 0 a 10 existe um
incremento da producdo de CO em temperaturas inferiores a 1100 K, provavelmente relacionado
ao equilibrio na metanagdo ou na decomposicao de etanol. O efeito da temperatura é observado

em maior detalhe na Figura 3.5.
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Figura 3.5 - Moles de monoxido de carbono por mol de etanol na alimentacdo em funcédo da
temperatura a P=1atm em diferentes razGes molares agua-etanol.



3. Andlise de Equilibrio Quimico 34

Na Figura 3.5, observa-se que a producdo de CO diminui com o aumento da taxa de
alimentacdo a partir da taxa R = 3. Isto confirma que a reacdo de deslocamento agua-gas, quando
operada com excesso de agua, pode reduzir substancialmente a concentracdo de CO. Da mesma
forma que ocorre na producdo de hidrogénio, a producdo de mondxido de carbono aumenta

quando a pressdo decresce.

A formacgdo de carbono sélido é também analisada por ser um produto causador de

desativacdo por obstrucdo dos reatores. Na figura 3.6, mostra-se a producdo de carbono sélido

(C()).
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Figura 3.6 - Moles de carbono so6lido por mol de etanol na alimentacdo em funcéo da razdo molar
agua-etanol (moles/moles) em diferentes temperaturas.
Observa-se que existe producdo significativa de carbono sélido somente até R = 10. Na
Figura 3.7, mostra-se a variacdo da concentracdo de carbono sélido em funcdo da temperatura

para valores pequenos de R.
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Figura 3.7 - Moles de carbono por mol de etanol na alimentacdo em funcgdo da temperatura em
diferentes razGes molares agua-etanol R e P = latm.
Observa-se que a partir de R = 3 e em temperaturas maiores que 550 K a producéo de C(s)
diminui drasticamente. Outro aspecto que se observa é que para a taxa de alimentacdo de R = 1
(estequiometria), existe formacgdo de carbono sélido ao longo de toda a faixa de temperatura

analisada.

Na Figura 3.8, apresenta-se a influéncia da pressao na producéo de carbono sélido para uma
razdo molar dgua-etanol R = 4 e diferentes temperaturas. Observa-se que o efeito da pressdo na
producédo do carbono sélido é minimo, j& que nas pressdes de 1 a 5 atmosferas os valores obtidos

de C(s) séo quase iguais.
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Figura 3.8 - Influéncia da pressdo na producédo de carbono Sélido para a razdo molar dgua-etanol
R = 4 e diferentes temperaturas.
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Na Figura 3.9, mostra-se a produ¢do de metano (CH,), em fungdo da razdo molar agua-

etanol (R) para diferentes temperaturas.
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Figura 3.9 - Moles de metano (CH,4) por mol de etanol na alimentagdo em fungéo da razdo molar
agua-etanol R, a P=1atm e diferentes temperaturas.
Da Figura 3.9, observa-se que a producdo de metano decresce quando aumenta a temperatura
e decresce com 0 aumento da razdo molar agua-etanol, com excecdo da faixa de temperatura de
400 K até 600 K, onde se tem uma ligeira diminuicdo da producdo de CH4 a medida que se
aumenta a razdo molar agua-etanol. Este efeito esta conectado com o aumento de producédo de

CO neste intervalo. Nota-se que a reacdo de decomposicao de etanol

C,H.OH —>CH, +CO+H, (3.15)

favorece a producdo de ambos CH, e CO. Em baixas temperaturas e relacbes molares agua-
etanol, a producdo de CH,4 e CO por esta equacao € intensificada, em relacdo a reacdo de reforma

a vapor de etanol.

O comportamento da concentracdo de metano é o oposto da concentracdo de hidrogénio,
como se pode observar na Figura 3.10. Na reforma a vapor de etanol, busca-se obter nos produtos
baixos niveis de metano, ja que este gas retém quatro 4&tomos de hidrogénio na sua molécula e é

promotor de efeito estufa quando liberado na atmosfera (loannides, 2001).
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Figura 3.10 - Moles de metano por mol de etanol na alimentagdo em fungéo da temperaturaa P =
1 atm e diferentes razGes molares agua-etanol R.

A Figura 3.11, mostra o efeito da pressao na producao de CHa.
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Figura 3.11 - Moles de metano por mol de etanol na alimentagdo em fungéo da temperatura a
diferentes pressdes e R = 3.
Observa-se que a producdo aumenta com o aumento da pressdo em todas as temperaturas. O
efeito da pressdo na producdo de metano (CH,;) é mais evidente em baixas pressdes e altas
temperaturas. Este efeito € provavelmente resultado do deslocamento do equilibrio na reagédo de

metanacao

CO+3H,—>CH, +H,0 (3.16)
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CO,+4H, > CH, +2H,0 (3.17)
a qual favorece os produtos quando existe aumento de pressdo (Le Chatelier).

A concentracdo de didxido de carbono CO, € mostrada na Figura 3.12. O monoxido de
carbono é reduzido para dioxido de carbono (CO;) na reacdo de deslocamento agua-gas (WGS).

Em temperaturas elevadas, o equilibrio nesta reagdo favorece o CO.
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Figura 3.12 - Moles de dioxido de carbono por mol de etanol na alimentacdo em funcéo da
temperatura a P = 1 atm e diferentes valores de R.
Na Figura 3.13, mostra-se as concentragcbes das espécies mais representativas, que sdo
hidrogénio (H,), metano (CH,), mondxido de carbono (CO), diéxido de carbono(CO,), agua
(H20) e carbono solido C(s), paraR = 3.
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Figura 3.13 - Moles das espécies quimicas mais representativas como produtos de reforma por
mol de etanol na alimentacdo em funcdo da temperaturaaP=1atme R = 3.

Conforme discutido acima, a producdo de hidrogénio cresce a medida que aumenta a
temperatura e 0 oposto acontece para 0 metano, agua e carbono cuja producdo diminui. No caso
do monoxido de carbono, a concentracdo aumenta a medida que se incrementa a temperatura
enquanto que o dioxido de carbono apresenta um aumento no inicio seguido de uma queda para
temperatura maiores que 800 K. Os resultados mostrados na Figura 3.13 também foram

calculados para outras pressdes obtendo como resultado um comportamento semelhante.

Na Figura 3.13, mostra-se as concentracdes das espécies quimicas mais relevantes por mol

de hidrogénio produzido. Os subindices (e) e (s) na agua e no etanol indicam entrada e saida.

N
o

A
5 q
E —
g 50 ]
z 2,
£ ®
\_/N / )
p P —]cnone
%ﬁ 1,5 3 —e—H,O(e)
2 @ /
5 E / ) " CcO
y | — —v—CO,
[
§ o | CH,
8 ] A( —e— HZO(S)
8
& 05 N
g 2 I~
] T 5 T A
g \
g o0 I — —t— = =
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

Relacédo de alimentagéo (R)

Figura 3.14 - Moles das espécies quimicas mais representativas como produtos de reforma por
mol de hidrogénio produzido (ni/ny2) em diferentes razdes molares agua-etanol (R) a P = latm e
T =800 K.
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Observa-se que o uso de relacbes de alimentacdo agua-etanol altas é favoravel em todos os

aspectos de equilibrio.

3.3 Conclusodes

Na Tabela 3.3 apresenta-se um resumo das principais conclusfes da anélise de equilibrio
quimico relacionadas as producbes de hidrogénio (Hz), mondxido de carbono (CO), carbono
solido (C(s)) e metano (CHy,4). Nesta tabela, ressaltam-se as condi¢Ges de operacao de temperatura
(T), presséao (P) e razdo molar dgua-etanol (R) mais favoraveis do ponto de vista de cada espécie
quimica. As premissas utilizadas sdo: (1) A presenca de H, nos produtos em equilibrio deve ser
alta e os valores de equilibrio devem ja estar se aproximando assintoticamente do valor
estequiométrico (6 moles de H, por mol de etanol); (2) A presenca de CO deve ser baixa, de
preferéncia, menor que 100 ppm nos produtos; (3) Deve haver apenas tragos de presenca de C(s)

nos produtos e (4) A presenca de CH, deve ser a menor possivel.

Tabela 3.3 — Resumo das condicOes de operacdo de temperatura (T), pressdo (P) e razdo molar
agua-etanol (R) mais favoraveis para a operacdo do reator do ponto de vista de equilibrio para
cada espécie quimica de interesse.

Razao molar agua-etanol

Espécie Temperatura  Pressao
quimica (K) (atm) R (moles/moles)
H> T >800 1 R >10
co T < 700 1 R>3
Ce) T <550 1 R>3
CH, T>900 1 R>10

A analise de equilibrio quimico mostrou que a razdo molar agua-etanol e a temperatura séo
0s parametros mais importantes na reforma a vapor. Observa-se na tabela 3.3, que a producdo de
hidrogénio comeca a ser representativa em razdes molares agua-etanol maiores que 3 e

temperatura maior que 800 K, atingindo valores proximos ao estequiométrico para R > 10. Por
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exemplo, o valor de nimero de moles de hidrogénio em uma razdo molar dgua-etanol R =20 e a
uma pressdo de 1 atm é 5,57 moles, e este aproxima-se do valor estequiométrico de 6,0. Os
resultados obtidos mostraram que o carbono sélido C(s) desaparece para temperaturas maiores
que 550 K e altas razbes molares agua-etanol e a producdo de metano decresce em temperaturas
maiores que 900 K. Por Gltimo, o monoxido de carbono, que é nocivo para a célula PEM, aparece
de forma mais expressiva para temperaturas maiores que 700 K. Estes resultados sugerem que a

janela de operagdo deve estar em torno de 800 K e 1 atm, para R maior que 3.

A seguir, amplia-se a analise termodindmica para incluir aspectos de conservacao de energia.
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4  ANALISE DE PRIMEIRA E SEGUNDA LEIS DA TERMODINAMICA

Os objetivos deste capitulo sdo obter as vazdes de &gua e etanol, a vazdo resultante de
hidrogénio e obter as taxas de transferéncia de calor necessarias para a producgdo de 1 kW elétrico
em uma célula a combustivel PEM acoplada ao reformador. Os valores obtidos sdo baseados em
uma certa eficiéncia assumida para a célula PEM. Esta eficiéncia fornece a vazdo requerida de
hidrogénio para a producdo de 1 kW de poténcia elétrica. Entdo, as vazbes de agua e etanol na
entrada do reformador sdo calculadas com base nos valores de concentracdo de hidrogénio de
equilibrio na saida do reformador mostrados no Capitulo 3. Da Primeira Lei da Termodinamica,
aplicada a reforma a vapor, obtém-se as taxas de transferéncia de calor necessarias para aquecer 0
liquido subresfriado, para produzir vapor saturado, para superagquecer 0 vapor saturado e para
realizar a reforma a vapor a uma certa temperatura e pressdo de reforma. Finalmente, uma anélise
baseada na Primeira e Segunda leis permite explicar o carater endotérmico e exotérmico
observado para as reacOes de reforma. A ndo ser que explicitamente observado, a pressdo sera
mantida constante em 1 atm. Inicialmente, discute-se rapidamente a geracdo de poténcia elétrica
na célula PEM.

4.1 Poténcia elétrica da célula a combustivel

As células a combustivel sdo dispositivos eletroquimicos que convertem a energia quimica
do combustivel (hidrogénio) em energia elétrica. Na Figura 4.1, apresenta-se um esgquema

funcional de uma célula PEM na qual entram o hidrogénio e o oxigénio para obter com

0 produtos, eletricidade, calor e a 4gua:

Eletricidade
Hidrogénio L
— Célula 3
Combustivel —
> ——p Calor
Oxigénio

Figura 4.1 - Esquema de uma célula a combustivel como sistema termodindmico aberto.
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Para a célula a combustivel, a energia livre de Gibbs representa a energia quimica que se
transforma em energia disponivel para realizar trabalho externo, desprezando qualquer trabalho
feito pela mudanca de presséo ou volume.

A variagdo da energia livre de Gibbs dos reagentes para os produtos na célula é

AG =AH -TAS 4.2)

onde AH é avariacdo de entalpia, AS é a variacao de entropia e T é a temperatura absoluta.

A energia livre de Gibbs de formacéo (AG; ) de uma reagdo é definida como:

AG, =G G (4.2)

f,prod ~ “f reag

onde AG, ; é aenergia livre de Gibbs de formagao dos produtos e dos reagentes.

Para uma célula combustivel, a reacdo global entre hidrogénio e oxigénio, formando agua,

pode ser escrita, por mol de hidrogénio, como:
1
H, +EOZ —H,0 (4.3)

A variacdo da energia livre de Gibbs, por mol de Hy, €
Agf = gf,prod - gf,reag (44)

A partir do balango molar pode-se escrever
_ _ 1, _
AQ; :(gf)HZO_(gf)HZ_E(gf)OZ (4.5)

A energia livre de Gibbs de formagdo ndo é constante, pois ela varia com a temperatura e 0
estado dos reagentes e produtos (liquido ou gas). Na tabela 4.1, mostra-se os valores da energia

livre de Gibbs em funcéo da temperatura para a reacdo de formacao da agua.

A eficiéncia da célula combustivel pode ser definida como

W 4.6)
Ag Ny,

nCeI =

onde n,, indica o fluxo molar de hidrogénio (mol/s) e W, €é a poténcia elétrica gerada nos

terminais da célula (kW).
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A quantidade de hidrogénio necessaria para obter uma determinada poténcia elétrica pode
ser calculada utilizando uma estimativa da eficiéncia da célula. A eficiéncia da célula depende de
parametros construtivos desta e de parametros de operacdo, como a temperatura de operagéo, a
umidade relativa das correntes de gases e da poténcia total de operacdo. Nota-se que a poténcia
elétrica € o produto da corrente elétrica pela diferenca de potencial nos terminais da célula.
Enquanto que a diferenca de potencial € funcdo de parametros fisicos e quimicos da célula, a
corrente depende da demanda acoplada a célula. Quanto maior a corrente, maiores serdo as
perdas por efeito joule nas secdes condutoras de eletricidade. A eficiéncia é, portanto, um
parametro que flutua durante a operacdo de uma determinada célula. Neste trabalho, adota-se um

valor médio de eficiéncia, dentre os valores tipicos relatados em Kordesch e Gunter (1996).

Tabela 4.1 - Valores da variacdo da energia livre de Gibbs Ag, para a reagdo

H, +%Oz — H,0O em varias temperaturas (Larmine e Dicks, 2000).

Estado fisico da Temperatura de AQ;
agua nos produtos operacéao (°C) (kJ/mol)
Liquido 25 -237,2
Liquido 80 -228,2
Gas 80 -226,1
Gas 100 -225,2
Gas 200 -220,4
Gas 400 -210,3
Gas 600 -199,6
Gas 800 -188,6
Gas 1000 -177,4

4.2 Vazdes de hidrogénio, agua e etanol na reforma a vapor

As vazbes de agua, etanol e hidrogénio sdo obtidas a partir das condi¢des assumidas para

célula PEM e dos valores de equilibrio quimico relatados no Capitulo 3.

4.2.1 Calculo da vazao molar de hidrogénio

Para a producdo de 1 kW elétrico, a eficiéncia da célula escolhida como referéncia € 50% e a
temperatura de operagdo adotada é 80°C, conforme valores de referéncia listados em Kordesch e
Gunter (1996). Nesta referéncia de temperatura, a variacdo de energia livre de Gibbs molar, da

tabela 4.1, € Ag, =226,1 kd/mol. Substituindo os valores na equacéo (4.6), tem-se,
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n=8,84x10" molls

A massa de uma sustancia m(kg) se relaciona com o numero de moles n(kmol) por meio da

massa molar M(kg/kmol). A vazao massica de hidrogénio é, portanto,
m,, =17,69x10™ kg/s

A massa especifica do gas hidrogénio a 1 atm de pressdo e temperatura de 25°C é

k . « . A <
Pu. =0, 0835—% . Assim, a vazao volumétrica nesta referéncia (estado padréo) torna-se,
2 m

Vi, =2,14x107" m*/s

4.2.2 Calculo da vazado méssica de agua e etanol

Para os calculos da razdo molar agua-etanol necessaria para produzir a poténcia requerida
utiliza-se os resultados da analise termodinamica da reforma a vapor apresentada no Capitulo 3, a
qual mostrou que valores de razdo molar agua-etanol maiores que R = 3 e temperaturas acima de

800 K sé&o adequados.

Assim, adotam-se 0s seguintes parametros: temperatura 900 K, razdo molar agua-etanol R =
3 e pressdo P = 1,1 atm (111,46 kPa). Nestas condi¢des, em equilibrio quimico, a producéo de
hidrogénio obtida € de n,, =3,573 moles de H, / mol de EtOH.

A raz8o méssica agua / etanol é portanto

R - my o _ nH20><|\/|H20 4.7)

mas
Meon  Neon X Meon

Para a razdo molar de 3 moles de agua por mol de etanol tem-se

k
R =11739—Jm (4.8)

g EtOH

A partir da vazao molar de hidrogénio, a vazdo molar de etanol &,

" 8,846 x 1072 M
. H,
Neion =

MW, 357368

s — 2 4753x10° mol de C,H,OH
mol de H, S
mol de C,H.OH

(4.9)
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As vazdes massicas de etanol e a dgua sdo por tanto

Mooy = Neron-M oy =1,14x107 kgls (4.10)

EtOH

My = Rus Meron =1,34x10 kg (4.11)

Na Tabela 4.2 mostra-se um resumo das condicdes calculadas acima para a geracdo de 1 kW
de poténcia elétrica. Estas condi¢cdes serdo denominadas as condi¢bes de base. Outros pontos de

operacao serdo analisados através da variacao de parametros ao redor desta condigéo de base.

Tabela 4.2 - Parametros de operacdo da célula e do reformador para geracdo de 1 kW de poténcia
elétrica. (condicdes de base).

Célula PEM
Poténcia elétrica gerada Wel kW 1
Eficiéncia Do adm. 0,5
Temperatura de operagéo Tc °Cc 80

Reformador de etanol

Raz&o molar &gua / etanol R adm. 3
Presséo da reforma P atm 11
Temperatura da reforma T K 900

Condicéo termodinamica e de operacéo do reformador
Ag, kd/mol 226,1

Variacdo da energia livre de Gibbs

Namero de moles de H por mol de EtOH | N, mol 3,573

mol/s | 8,85x10%

Vazdo molar de H, hHZ

Vazdo massica de H, My, kg/s | 17,69x10°
Vaz#o massica de H,O My o kgls | 1,34x10*
Vazdo massica de EtOH Mooy | KOs | 114X 10*

Observa-se que os valores calculados sdo conservativos porque as concentraces de H, de
equilibrio sdo as méaximas possiveis. A eficiéncia utilizada é baixa para garantir que a poténcia

desejada (1 kW) seja atingida em uma célula a combustivel PEM tipica.
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4.2.3 Efeito dos parametros da célula PEM sobre as vazbes

Na Figura 4.2 e Figura 4.3, apresenta-se a varia¢do da vazao massica de agua e de etanol em
funcdo da temperatura de operacéo da célula para dois valores de eficiéncia, para uma poténcia
elétrica de 1 kW e uma relagdo agua e etanol de R = 3. Observa-se que as vazdes se comportam
de forma proporcional a eficiéncia da célula. A variagdo maxima das vazdes com relagdo a

variacdo da temperatura de operacdo de célula, mantendo a eficiéncia constante, é da ordem de

1% na faixa de temperaturas de operacdo tipicas das células PEM.

1.4x10"

Vazao massica da agua [kg/s]

1.3x10™

1.1x10™

1.3x10™

1.2x10*

1.1x10™

1.1x10™

Figura 4.2 — Vazdo massica de agua em fungéo da temperatura de operacdo da célula T..

Vazdo massica de EtOH [kg/s]

Figura 4.3 - Vazdo massica de EtOH em funcdo da temperatura de operacao da célula Te.

1.4x10™

1.3x10™
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1.0x10™

9.0x10°

8.0x10°
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- —nceI=O'5
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o
T[Cl
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A sequir, discute-se o efeito da temperatura de reforma sobre as vazdes necessarias para o
processo.

4.2.4 Efeito das condi¢des de reforma sobre as vazoes

A temperatura de reforma e a razdo agua / etanol influenciam o equilibrio quimico na saida
do reformador, alterando a concentragdo de hidrogénio por mol de etanol utilizado. Com base
nestes valores de concentracdo de hidrogénio em equilibrio, obtém-se as vaz@es requeridas para a
producdo de 1 kW elétrico em funcdo da temperatura do reator, assumindo pressdo constante de 1

atm.

Na Figura 4.4, apresenta-se a variagdo da vazdo maéssica total em funcdo da temperatura de
reforma e da razdo molar agua / etanol para a producdo de 1 kW de poténcia elétrica. A vazao

massica total é a soma da vazdo massica de etanol e da vazdo massica da agua como reagentes.

3,5x10°
3,0x10°
n —_— .
— T gy
2 2,5x10° "
= —=—m_ T=600K
,EE 2,0x10° —e—m,, T=700K
< —a—m_ T=800K
g L 510° —%—m,_ T=900K
n LoX
\©
1S
o -3
1,0x10
Z§ P——oe * 'Y ° '
>
5,0x10™
! A A A A A ®
k ¥ K|
0,0 T T T T T T T T
3 4 5 6 7 8 9 10 11
R[n

agua/n EtOH:I

Figura 4.4 - Variacdo da vazao massica total em funcéo da temperatura de reforma e da razéo
molar agua/etanol.
Nota-se que a diferenca de energia livre de Gibbs diminui com a temperatura, conforme
mostra a Tabela 4.3. Observa-se, porém, que em temperaturas mais altas, necessita-se de menor
vazdo total para a producdo de 1 kW de poténcia elétrica, em razdo de que o equilibrio

termodinamico favorece a maior producao de hidrogénio.

Na Figura 4.5, apresenta-se a variacdo da vazdo massica total na temperatura de 600 K em

diferentes valores da razdo molar 4gua / etanol.
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Figura 4.5 - Variacao da vazao massica da dgua e de etanol em funcéo da temperatura de reforma
a 600 K e em diferentes valores de razdo molar agua / etanol.

A massa total diminui com o aumento da razdo molar 4gua / etanol porque a producdo de

hidrogénio, em equilibrio, cresce com R tendendo a um patamar no valor 6 moles de hidrogénio

por mol de etanol.

Uma vez calculados os fluxo massicos da agua e de etanol o passo seguinte é a estimativa

das taxas de transferéncia de calor requeridas em cada secéo do sistema de reforma.

4.3 Taxas de transferéncia de calor no processo de reforma a vapor de etanol

Nesta secdo, aplica-se a Primeira Lei da Termodinamica para volumes de controle com
escoamento uniforme, em regime permanente, no evaporador e no reformador. Na Figura 4.6,
mostra-se um esquema da reforma de etanol que apresenta as taxas de transferéncia de calor que
ocorrem em cada uma das regides do evaporador, que inclui as regides de aquecimento do liquido
subresfriado, mudanca de fase do escoamento saturado e superaquecimento do vapor, e do

reformador. Nesta figura, T é a temperatura de entrada dos reagentes (agua e etanol), T € a

temperatura de saturacdo, T € a temperatura na qual se realiza a reforma, Qliq é a taxa de

transferéncia de calor na regido de liquido, Q. é a taxa de transferéncia de calor na regifo de

sat

mudanca de fase, Q,,, € a taxa de transferéncia de calor na regiéo de superaquecimento e Q, € a

sup

taxa de transferéncia de calor na regido da reforma.
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Te Tsat Tsat
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Fas Reformado
Evaporador

EtOH
oy
| Ténq

I T Gsat Témp

Figura 4.6 — Esquema mostrando o evaporador, incluindo as regies de aquecimento de liquido,
mudanca de fase e superaquecimento, o reformador, e as respectivas taxas de transferéncia de
calor.

A transferéncia de calor na reforma de etanol é calculada aplicando a Primeira Lei da
Termodinamica ao longo das diferentes regides. Assume-se um referencial de que a taxa de
transferéncia de calor é positiva quando entra no volume de controle. Inicialmente, mostra-se as

equacdes e ao final mostra-se o significado das variaveis utilizadas.

A taxa de transferéncia de calor na regido de liquido é calculada por

Qliq = Qliq,égua + Qqu,EtOH (412)
Qliq,égua = mégua(hliq,agua - he,agua) (413)
Qqu,EtOH = Mgon (hliq,Et - he,Et) (4.14)

A taxa de transferéncia de calor na regido de mudanca de fase é dada por

Quae = Quatagua + Qat o (4.15)

onde
Qsat,égua = magua(hvap,agua - hliq,agua) (4-16)
Quat,zon = Meon (Meap o = Nig o) (4.17)

A taxa de transferéncia de calor na regido de superaquecimento é dada por
qup = ‘sup,agua +qup,EtOH (4.18)
onde
=m

agua (href - hvap,agua) (419)

qup,agua
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qup,EtOH = Mgon (href - hvap,EtOH) (4.20)

A taxa de transferéncia de calor na regido de reforma e dada por

Qref = rr"ImistAH ref (421)

onde

Miyige = My + M 4.22
EtOH (

mist agua

Nas equagOes acima, ('Q,iqw,a e Q,iq,EIOH representam as taxas de transferéncia de calor na

regido de liquido de agua e de etanol, h e h, on S30 as entalpias da agua e do etanol na

e,agua

entrada do reformador, h e h sdo as entalpia de liquido saturado da agua e do etanol;

lig,ag lig, Et

M. € Moy SA0 as vazbes massicas da agua e de etanol; Qsat,agua e QsaLEIOH sdo as taxas de

agua

transferéncia de calor na regido da mudanca de fase da agua e de etanol, h, ... € h, oy S30aS

entalpias de vapor saturado da agua e de etanol, h . é a entalpia na temperatura e pressdo de

ref

reforma; m ., € a massa da mistura agua-etanol e AH,, € a variacdo de entalpia da reagdo de

mist

reforma.

Na tabela 4.3, mostra-se os parametros utilizados para avaliar as taxas de transferéncia de

calor nas varias regides da reforma a vapor. Na tabela 4.3, Pyt € Trer S80 a presséo e temperatura

de reforma, W,, é a poténcia elétrica.

Tabela 4.3 - Parametros de operacao do reformador.

Parametros
Pressao (Pref) 1 atm
Temperaturas (Tye) 600 K, 700 K, 800 K, 900 K
Razao molar agua-etanol (R) 3-10
Poténcia elétrica (W, ) 1kw
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A referéncia utilizada para se obter tais resultados, conforme mostrado acima, é que a reagdo
de reforma produz o hidrogénio necessario que serd consumido na célula para gerar a poténcia

requerida de 1 kW, utilizando 7, =0,5 e T, = 80°C.

4.3.1 Regido do evaporador

O evaporador inclui as regies de escoamento de liquido subresfriado, a regido de mudanca
de fase e a regido de superaquecimento de vapor. Assume-se que a mudanga de fase ocorre na
temperatura de saturagdo para o etanol e para a &gua na pressdo de 1 atm (341,45 K para o etanol
e 373,15 K para a agua). Assume-se que os liquidos entram no evaporador saturados a 298 K e 1

atm.

Na Figura 4.7, mostra-se a taxa de transferéncia de calor total de evaporagdo em funcéo da
vazdo de agua e etanol para diferentes temperaturas da reforma. A taxa de transferéncia de calor
de evaporacdo é a soma das taxas nas regides de liquido, mudanca de fase e superaguecimento,

conforme

Qevap = Qliq + Qsat + qup (423)

6 -
—=—Q,,, T=600K

—e—Q__ T=700K
evap [ ]

—a—Q,,, T=800K

—%—Q__ T=900K
evap

\ A A A——A [ —3X%

L X—

R[n

ag ua/ n EIOH]

Figura 4.7 - Taxa de transferéncia de calor na evaporacdo (aquecimento do liquido, mudanca de
fase e superaquecimento) em funcéo da razdo molar agua / etanol para 4 temperaturas de reforma.

Na Figura 4.7, mostra-se que a taxa de transferéncia de calor de evaporagdo € menor nas

temperaturas mais altas, o que reflete, basicamente, a dependéncia com a variacdo da vazao
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massica para cada temperatura de reforma, mantendo constante a producao de 1 kW de poténcia
elétrica (ver Figura 4.4).

Na Figura 4.8, mostra-se as taxas de transferéncia calor que atuam em cada uma das regides
do evaporador (regido de liquido, regido de mudanca de fase e regido de superaquecimento) e
como elas variam em funcéo da razdo molar 4gua / etanol na temperatura de 600 K. Observa-se
que a maior taxa de transferéncia de calor é utilizada na mudanca de fase, que representa cerca de
70% a 80% do total. A taxa de transferéncia de calor no superaquecimento ¢ maior, mesmo
embora o calor especifico do vapor seja menor que do liquido, porque a variacdo de temperatura
do vapor € maior que no liquido. Na Figura 4.9, mostra-se estas taxas de transferéncia calor para
a temperatura de reforma de 900 K. Nesta temperatura, torna-se mais evidente o aumento das
taxas de transferéncia de calor com o aumento de R porque a quantidade molar de hidrogénio ja
se aproxima do limite termodindmico e o aumento de R ocasiona um aumento na vazdo de dgua
no sistema. Nota-se que aumenta de importancia a contribuicdo da transferéncia de calor para o
aquecimento de liquido e superaquecimento em relacdo a taxa de transferéncia de calor total. A
transferéncia de calor na mudanca de fase representa de 55% a 50% do total.

5'0 ./\"_’“___qp—’ll
g 45
=
S 4.0 —s—Q,, T=600K [ |
o 1 —e—Q,_, T=600K
8 3,5 —A—Q,_ T=600K| |
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C
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R
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= i n n n | ] | ]
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3 4 5 6 7 8 9 10 11

R (négua/nEtOH)
Figura 4.8 - Variacéo das taxas de transferéncia de calor nas regides de liquido (Qjig), mudanca de
fase (Qsar) € superaquecimento (Qsup) COM a razéo molar agua / etanol para a temperatura de
reforma de 600 K.
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Figura 4.9 - Variacéo das taxas de transferéncia de calor nas regides de liquido (Qjig), mudanca de
fase (Qsat) € superaquecimento (Qsup) cOm a razdo molar agua / etanol para a temperatura de
reforma de 900 K.

4.3.2 Regido do reformador

Nesta secdo é analisada a regido onde ocorre a reagdo quimica de reforma. Assume-se que 0
reformador deve operar isotermicamente e calcula-se a taxa de transferéncia de calor par que isto
acontega.

Na Figura 4.10, apresenta-se a taxa de transferéncia de calor na regido de reforma (Q., ) em

ref

funcdo da razdo molar 4gua-etanol, para diferentes temperaturas de reforma.
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Figura 4.10 - Taxa de transferéncia de calor na regido de reforma (Q,.. ) em funcéo da razéo

molar agua-etanol R, para diferentes temperaturas de reforma.

ref

Na Figura 4.10, observa-se que para a temperatura de 600 K a reacdo de reforma é sempre
exotérmica. Para a temperatura de 700 K, no entanto, existe uma regido na qual esta é
exotérmica, para valores de R inferiores a 6, e uma regido na qual esta € endotérmica, para R
maior que 6. A 800 K e 900 K o comportamento da reacdo & de carater endotérmico. O
comportamento exotérmico da reagdo de reforma sera analisado a seguir, uma vez que os valores
encontrados na literatura para variacdo de entalpia sdo positivos, indicando que esta reacdo é de
carater endotérmica. A andlise a seguir, visa verificar o carater endotérmico e exotérmico da

reacdo de reforma.

Para calcular a quantidade de calor necesséria para que a reforma a vapor de etanol ocorra
isotermicamente, a energia necessaria a ser fornecida externamente (ou retirada, quando o

processo é exotérmico) deve ser igual a mudanga de entalpia na reforma, ou seja,

Qref = AH ref (424)

Os valores das entalpias foram tomados da andlise de equilibrio quimico utilizando os
programas STANJAN (Reynolds, 1981) e CEA NASA (McBride et al., 1996), com a finalidade
de comparar os resultados fornecidos pelos dois programas. Ambos programas sdo amplamente

conhecidos e aplicados em sistemas reativos.
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Heagentes Reformador Produtos

— : y —_—
TP = Constantes

E Oref=AHref

Figura 4.11 - Reator de reforma como um sisterma termodinamico aberto.

Na Figura 4.11, mostra-se o volume de controle que inclui o reformador. Aplicando-se a

Primeira Lei ao processo em regime permanente e escoamento uniforme, tem-se:
Qref + HR =H p (425)
onde os indices R e P referem-se aos reagentes e produtos, respectivamente.

A entalpia dos reagentes e produtos é igual a soma ponderada da entalpia dos componentes.

Assim,

Qref +Zne e :zns S (426)
R P

onde n, e n, sdo o numero de moles e h, e h sdo as entalpias especificas em base molar das

espécies quimicas na entrada e na saida, respectivamente.

A reacgdo global estequiométrica para produtos saturados da reforma a vapor tem carater
endotérmico quando realizadas nas condi¢des padrdo de referéncia (To=298 K e P = 1 atm). Esta

reacdo pode ser escrita como,
C,H.OH +3H,0 —» 2CO, +6H, , AH°  =173,4 ki/mol (4.27)

No entanto, em equilibrio quimico outras espécies quimicas estdo presentes nos produtos. Na
anélise de equilibrio quimico mostrado no Capitulo 3, considerou-se as espécies quimicas CHy,
H,, H,0, C;HsOH, CO e CO, como produtos da reacdo. E a presenca destes produtos
intermediarios que € responsavel pela mudanca de carater endotérmico para exotérmico em

determinadas condigdes. A seguir, explora-se este aspecto.

Na Figura 4.12, mostra-se o valor da variacdo da entalpia na reacdo de reforma em funcdo da
razdo molar agua/etanol considerando os reagentes a 600 K e os produtos em equilibrio quimico a

600 K, na pressdo de 1 atm, conforme calculado no Capitulo 3.



4. Andlise de Equilibrio Quimico 57

40

2 ] | ]

S5

s ¥ e—H_, T=600K

g ]

5 20 —¥— H, ;s T=600K

£ ]

= 10

(] 4

° ,'/

o O

T 4

& -10

o ]

© -20

< -

©

'(_3_ -30

= ]

2 .40 L

(] 4

L 50 +°

S 1 /',0

T -60 v

® 1

5 -70 : : : : : :

> 0 5 10 15 20 25 30
R (nagua/nEIOH)

Figura 4.12 - Variacdo de entalpia da reacdo de reforma em funcéo da relacdo agua/etanol para
T=600 K calculados com os codigos STANJAN e CEA NASA.

Na Figura 4.12, mostra-se os resultados obtidos com os cddigos STANJAN e CEA NASA.
Observa-se que ambos os codigos apresentam resultados semelhantes. A reacdo de reforma em
equilibrio apresenta um ponto termoneutro, ou seja, com variacdo de entalpia zero, em R = 25.

Para R > 25, a reacdo endotérmica e para R < 25 a reacdo é exotérmica.

Na Figura 4.13, mostra-se a variagdo da entalpia da reacdo de reforma na temperatura de 700
K. Neste caso, encontra-se um ponto termoneutro em R = 6. Analogamente, para R > 6 a reacao €

endotérmica e para R < 6 a reacdo é exotérmica.

Na Figura 4.14, resume-se os resultados de variagdo da entalpia da reacdo em funcdo da
razdo molar dgua/etanol para 4 temperaturas, utilizando-se os resultados do STANJAN. Nota-se
que o ponto termoneutro desloca-se progressivamente para valores menores de R a medida que a
temperatura da reforma aumenta (o ponto termoneutro para 800 K e 900 K ocorre em R < 3). A
explicacdo para este comportamento relaciona-se com a composi¢do da mistura em equilibrio,

conforme mostra as Figura 4.15 e Figura 4.16.
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Figura 4.13 - Variacdo da entalpia da reacdo de reforma em funcéo da relacdo agua/etanol para

T=700 K calculados com os codigos STANJAN e CEA NASA.
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Nas Figura 4.15 e Figura 4.16, mostra-se as concentragcdes em equilibrio dos produtos

principais (CH4, H,0, CO,, CO e H,) da reacao de reforma em funcdo da temperatura para razdes

molares R = 6 e R = 3 na pressdo de 1 atm. Para R = 6, a reacdo de reforma tem um ponto

termoneutro a T = 700 K. Na Figura 4.15 este ponto € identificado como uma linha tracejada

vertical separando a regido de comportamento exotérmico da regido de comportamento

endotérmico. Na Figura 4.16, para R = 3, 0 mesmo ocorre para uma temperatura ligeiramente

maior que 700 K.
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Nas Figura 4.15 e Figura 4.16, observa-se que na regido exotérmica as concentracdes de CH,
e CO; sdo elevadas e a concentragdo de H,O praticamente ndo é alterada. Nesta regido, podem-se

listar as seguintes reacGes como as mais importantes:

v Reforma a vapor de etanol
C,H,OH +3H,0 = 2CO, +6H, (4.28)
v Decomposicéo de etanol para metano
C,H,OH =CH,+CO+H, (4.29)
v Reforma de metano
CH,+2H,0=CO0, +4H, (4.30)
v’ Reacdo de deslocamento agua-gas (WGS)

CO+H,0=CO,+H, (4.31)

As concentragdes em equilibrio indicam que a decomposicdo de etanol é favorecida na
direcdo dos produtos (formando CH,, CO e Hy), a reforma de metano é favorecida na direcéo de
reagentes (formando CH,4 e H,0) e a reacdo de deslocamento agua-gas é favorecida na direcao
dos produtos (formando CO; e H,). A auséncia de H, nos produtos indica que o equilibrio na

reacao combinada de reforma de metano e deslocamento agua-gas,

CH, +H,0 <> CO +3H, (4.32)

favorece a formagéo de reagentes (CH4 e H,0).

Para confirmar estas observacdes, deve-se verificar as variacdes de entalpia das reacdes e as
constantes de equilibrio. Na Figura 4.17, apresenta-se a variacdo de entalpia das reacOes
representadas nas equacdes (4.28) a (4.31) em funcdo da temperatura (nota-se que estas entalpias

sdo calculadas com os coeficientes estequiométricos constantes mostrados acima).
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Figura 4.17 — Variacdo de entalpia das reacfes em funcdo da temperatura: R1 é a reacdo de
reforma a vapor de etanol, R2 é a reacdo de decomposicédo de etanol, R3 é a reacdo de reforma de
metano e R4 é a reacdo de deslocamento agua-gas.

Na Figura 4.17, R1 ¢é a reagdo de reforma a vapor de etanol (4.28), R2 ¢é a reagdo de
decomposicdo de etanol (4.29), R3 ¢é a reacao de reforma de metano (4.30) e R4 é a reagdo de
deslocamento &gua-gas (4.31). Observa-se que das 4 reacGes analisadas a Unica reacdo de carater
exotérmico em toda a faixa de temperatura analisada é a reacdo R4 correspondente a reacdo de
deslocamento agua-gas (WGS). Na Figura 4.18, mostra-se a variacdo das constantes de equilibrio

de cada uma das reagdes em funcgdo da temperatura.
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Figura 4.18 — Variacdo da constante de equilibrio Kpi em funcédo da temperatura para as 4
reacOes analisadas.
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O subindice “i” representa 0 numero correspondente a cada reacdo Ri representadas na
Figura 4.17. Na regido de baixa temperatura (T < 700 K), os valores das constantes de equilibrio
na Figura 4.18, mostram que o equilibrio das reacbes R1 (reforma a vapor de etanol), R2
(decomposicao de etanol) e R4 (deslocamento agua-gas) desloca-se no sentido dos produtos (Kpi
> 1). Por outro lado, o equilibrio da reacdo R3 (reforma de metano) desloca-se na dire¢do dos
reagentes (Kp3 < 1). O comportamento exotérmico advém da importancia relativa da reacdo R4
(deslocamento &gua-gas) na variacao total da entalpia. Como em baixa temperatura esta reacéo
favorece produtos e é exotérmica, isto confirma a explicacdo anterior sobre o comportamento

global exotérmico da reforma a vapor na regido de baixa temperatura.

Na regido de alta temperatura (T > 700 K), os comportamentos das rea¢fes R3 (reforma de
metano) e R4 (troca-agua géas) inverte-se. R3 passa a favorecer produtos e R4 passa a favorecer
reagentes. O equilibrio das reagdes R1, R2 e R3 passa a favorecer a formacao dos produtos Hp,
CHa, CO e CO;. A concentracdo de CH,4 praticamente desaparece por acdo da reacdo R3 (reforma
de metano). A reacdo R4 passa a favorecer CO e H,O e com isso reduz-se 0 seu carater
exotérmico. Desta forma, diminui a importancia da reacdo R4 e a reacdo global torna-se

endotérmica.

4.4 Anélise global

Nesta secéo, apresenta-se os resultados globais das taxas de transferéncia de calor e define-

se a eficiéncia global do sistema reformador-célula a combustivel.

Na Figura 4.19, mostra-se as taxas de transferéncia de calor para o reformador (endotérmico)

(Qref ), para o evaporador (Q.,. ) e a taxa total (soma das duas) para uma temperatura de reforma

evap

de 900 K. Esta taxa de transferéncia de calor total deve ser fornecida pela fonte de calor externa,

por exemplo, um queimador (qu). Nesta figura, observa-se que a taxa de transferéncia de calor

necessaria no evaporador é maior que a taxa de transferéncia de calor que se deve fornecer no
reformador. A operagdo no ponto termoneutro tem a vantagem de potencialmente reduzir a zero a
taxa de transferéncia de calor para o reformador. Entretanto, no momento em que a cinética de
reacdo € levada em consideracdo, as condi¢bes de equilibrio termodindmico passam a ser
condicBes limites e alguma taxa de transferéncia de calor ao reformador sera provavelmente

necessaria.
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Figura 4.19 - Taxas de transferéncia de calor em fungdo da razdo molar dgua/etanol para T=900
K.

A eficiéncia global do sistema é calculada levando em consideracdo a poténcia elétrica
gerada, a energia térmica que entra no reformador na forma de etanol e a taxa de transferéncia de
calor fornecida externamente no evaporador e no reformador para que acontega o processo. Esta
eficiéncia é calculada por

We (4.33)
mEtOH PCI EtOH +qu

nref =

onde, 7, € a eficiéncia global do sistema reformador-PEM, W,, é a potencia gerada pela célula

combustivel proporcional a quantidade de hidrogénio produzida na reforma e qué a taxa de

transferéncia de calor total que deve ser fornecida ao evaporador e ao reformador.

O poder calorifico inferior é adotado como referéncia do potencial de uso do etanol como
fonte de energia. Embora outros valores possam ser tomados como referéncia para o calculo de

eficiénias (Lutz et al.,2003), estas possibilidades nao serdo exploradas aqui.

Na Figura 4.20, mostra-se a eficiéncia global em funcdo da temperatura de reforma para
diferentes razGes molares 4gua-etanol. Observa-se que as maiores eficiéncias sdo encontradas em
altas temperaturas e baixas razbes molares. As altas temperaturas favorecem a formacao de
hidrogénio que tende ao valor maximo de 6 moles de H, por mol de etanol. Por outro lado, em

altos valores de R, apesar da formacdo de hidrogénio ser favorecida, aumenta a proporcdo de
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agua no sistema, aumentando a taxa de transferéncia de calor total. Portanto, a eficiéncia aumenta
com a diminuicdo de R. Na faixa de valores calculados, para T = 900 K e R = 3 encontrou-se um

valor de eficiéncia global 7, =78,88%. Aumentando a razdo R para reduzir a formacéo de

carbono sélido, por exemplo, adotando R = 6, a eficiéncia global torna-se 7 = 70%.
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Figura 4.20 - Eficiéncia global do conjunto reformador-célula a combustivel em fungdo da
temperatura de reforma para diferentes valores da razdo molar agua-etanol.

A fonte de calor externa, para que o sistema se torne autbnomo, devera ser um processo de
combustdo. Este processo pode ser alimentado com etanol ou com outro combustivel disponivel,
como gas natural, em combustdo com ar. Na Figura 4.21, mostra-se a vazdo massica minima do
combustivel que deve ser utilizado neste queimador externo para gerar a energia necessaria do

processo de reforma, considerando como combustiveis o etanol e o metano (este Gltimo para

representar o gas natural).
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Figura 4.21 - Vazao massica de combustivel no queimador externo para T=900 K.

Observa-se que a vazdo necessaria de etanol é aproximadamente a metade da vazéo
requerida de metano. Ainda, considerando que a densidade do etanol liquido é muitas vezes
maior que a do metano, verifica-se a maior vantagem no armazenamento do etanol que é
requerido pelo processo. A desvantagem do etanol esta no projeto de um sistema de combustdo

que seja eficiente, compacto e confiavel.

Em conclusdo, a faixa de operagdo adequada estd entre 800 K e 900 K para R > 3. Em
temperaturas menores que 800 K, encontrou-se grandes quantidades de metano nos produtos,
sendo este indesejavel no processo de reforma de etanol, pois ndo é efetiva a conversdo para

hidrogénio.

Em temperaturas maiores que 900 K ocorre uma maximizacdo da concentragdo de
hidrogénio, porém, existe também um aumento da concentracdo de CO. Ainda, em temperaturas
elevadas ocorre um maior risco de deterioracdo do catalisador por sinterizacdo e formacdo de
trincas e podem existir problemas relacionados com a resisténcia mecanica em altas temperaturas

do material dos tubos. Portanto, recomenda-se que a reforma ocorra entre 800 K e 900 K.

A seguir, analisa-se o evaporador e o reformador com o objetivo de dimensionamento das

tubulacdes.
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5 PROJETO DO EVAPORADOR

5.1 Modelagem do reformador de etanol

Neste capitulo, apresenta-se a modelagem matematica do evaporador de agua e de etanol.
Com este modelo, baseado nas equagdes de conservacdo da massa e da energia térmica, busca-se
estimar o comprimento de tubo necessario para satisfazer as condi¢bes de operacdo do

evaporador.

Na Figura 5.1, apresenta-se um esquema do reformador como um tubo reto dividido em
quatro regides. A primeira regido contém o escoamento da fase liquida subresfriada (liq), a
segunda regido contém uma mistura de liquido e vapor saturado (sat), a terceira regido contém o
escoamento de vapor superaquecido (sup) e a ultima regido contém o escoamento onde ocorre a

reacao de reforma (ref).
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Figura 5.1 - Conceito de reformador de etanol.

Este mesmo esquema aplica-se a agua e ao etanol individualmente. Assume-se que 0s dois
fluidos sdo aquecidos, evaporados e superaquecidos separadamente e, entdo, sdo misturados e
escoam pela regido de reforma. Esta hipotese € assumida com o intiuto de simplificar o
dimensionamento. A operacdo com os fluidos misturados ja em fase liquida apresenta algumas
vantagens do ponto de vista de obter-se um sistema menor, mas esta ndo sera analisada neste

trabalho e é deixada como sugestdo para analise em trabalhos futuros.
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5.2 Modelagem do evaporador

Na Figura 5.2, mostra-se o esquema geral do evaporador, onde o fluido de trabalho (dgua ou
etanol) recebe energia de uma fonte de calor externa (queimador poroso); e entra em ebulicao,
vaporizando-se totalmente e superaquecendo até atingir a temperatura da reagdo de reforma no

reator catalitico.

”””” gc g 1gqc lar Tgqc Tar Tqc Tgr
Queimador Poroso

v

Figura 5.2 — Esquema do volume de controle do evaporador.

A Figura 5.2 mostra os fluxos e condi¢des de entrada e de saida do evaporador. Nesta figura,

m, e m, sdo os fluxos méassicos de entrada e saida no evaporador (kg/s); qr é o fluxo de calor

radiante externo (kW/m?) e g é o fluxo de calor convectivo externo (kW/m?). Cada regi&o do

evaporador foi modelada, separadamente e o comprimento total do evaporador é calculado por:

L...=L +L. +L

Total liq Sat Sup

(5.1)

onde Ly € 0 comprimento total de tubo e Lig, Lsat € Lsyp representam os respectivos

comprimento de cada regido como mostrado na Figura 5.1.

5.3 Anadlise da regido liquido subresfriado

Na analise desta primeira regido do evaporador, considerou-se que o liquido entra a
temperatura ambiente (Te) e ganha calor sensivel até atingir a temperatura de saturagdo (Tsa),
como se observa na Figura 5.1. A seguir, apresenta-se os balan¢os de massa e energia para obter

a formulacéo correspondente desta regido do evaporador.
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Figura 5.3 - Volume de controle para o balango de massa.

5.3.1 Equacdes de conservacao

As equagdes de conservagdo utilizadas sdo as equagdes da conservagdo da massa e a da
conservagdo da energia térmica. Nao serd avaliada a equacdo da conservacao da quantidade de
movimento linear. A pressdo sera assumida constante. A seguir, as equacles sdo derivadas e

apresentam-se as principais hipoteses simplificativas.

5.3.1.1 Conservacao da massa

A forma integral da equagdo de conservacdo da massa para um volume de controle

estacionario fornece,
0 . A
6_t'|.V pdV + [ pv.AdA=0 (5.2)

Aplicando esta equacdo ao volume de controle com comprimento Ax ao longo do

evaporador conforme mostrado na Figura 5.3, tem-se
0
a [ (], pdAYdx+ IAW pu,,  dA— ij pu dA=0 (5.3)

O primeiro termo do lado esquerdo representa a variagdo com o tempo da massa dentro do
volume de controle, o segundo termo representa a vazao massica cruzando a area do escoamento
normal a direcdo x na posicdo x+Ax, sendo u a componente x do vetor velocidade, o terceiro
termo representa a vazao massica cruzando a area do escoamento normal a dire¢do x na posicao

X.

Definindo as variaveis médias

1
(Ph= ], POA (5.4)
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1
(pu), = [, pudA (5.5)

e rearranjando a equacéo (5.3), tem-se

%LXOO)AAdxH,Ou}AMx A —{pu), A =0 (5.6)

Dividindo a equacéo (5.6) por Ax e tomando o limite quando Ax — 0, obtém-se

0 0
E<p>AA+&<,DU>AA_O (5.7)

Para o escoamento em regime permanente, e definindo-se
M, = (pu), A (5.8)

tem-se
—m, =0 (5.9)

onde m, é a vazdo massica na dire¢éo x. Integra-se a equacéo (5.9) para um volume de controle

com comprimento Loy, Obtém-se

m ., =m (5.10)

X041 T TG

A seguir apresenta-se a formulacdo para a equacdo da conservacdo da energia.

5.3.1.2 Conservacao da energia

A forma integral da equacdo da conservacdo da energia para um volume de controle

estacionario fornece.
0 . ..
= jv pedV + jA (e+ pv) pV.AdA=Q -W (5.11)

onde a energia especifica e possui componentes de energia cinética, potencial e interna, Q

representa taxa de transferéncia de calor ganho pelo fluido e W é taxa de producéo de trabalho

pelo fluido, excluindo o trabalho de compresséo.

Aplicando esta equacdo ao volume de controle com comprimento Axao longo do

evaporador, conforme mostrado na Figura 5.4, tem-se
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0 ..
EJ.AX (pedA)dx + J.AMX (e+ pv)pu,,, dA— IAX (e+ pv)pu dA=Q-W (5.12)

O primeiro termo do lado esquerdo representa a variagdo com o tempo da energia dentro do
volume de controle, o segundo termo representa o fluxo de energia cruzando a area do
escoamento normal a direcdo x na posi¢cdo x+Ax, sendo u 0 componente x do vetor velocidade,
mais a poténcia de compressao, o terceiro termo representa o fluxo de energia cruzando a area do
escoamento normal a direcdo x na posi¢ao x, mais a poténcia de compressao, o primeiro termo do
lado direito representa a taxa de transferéncia de calor que entra no volume de controle e o

segundo termo representa a taxa de trabalho gerado, excluindo o trabalho de compresséo.

De|il indO as val iéVEiS |||édiaS
A= ‘ dA 5.13
(pe) — pe ( ' )

1
(phuy, =KIAphudA (5.14)

substituindo (5.13), (5.14) em (5.12) e utilizando-se a entalpia h=(e+£) na expressao
2

resultante, obtém-se
0 ..
aLx<Pe>AAdX+<PhU>AW A dA—=(phu), AdA=Q-W (5.15)

Apos, dividindo por Ax e tomando-se o limite quando Ax — 0 na expressdo resultante,

obtém-se
—<pe>AA+ <phu>AA Q-W (5.16)

sendo a taxa de transferéncia de calor avaliada por unidade de comprimento. Negligenciando a
contribuicdo de efeitos viscosos na taxa de producdo de trabalho, isto €, negligenciando a

dissipacéo viscosa, tem-se
—<pe>AA+ <phU> A=Q' (5.17)

Define-se

hm, = (phuy, A (5.18)
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e, para um escoamento em regime permanente, obtém-se

ihmx =Q' (5.19)
dx

onde h ¢ a entalpia media do escoamento nas respectivas areas do escoamento. Assumindo que o

fluido é incompressivel, dh=c dT e substituindo na equagdo (5.19), tem-se

L
mec,—=Q' 5.20
Coge (5.20)

A equacéo (5.20) modela a variacdo da energia do fluido em fungdo do comprimento. A taxa
de transferéncia de calor que aparece no lado direito inclui a transferéncia de calor axial no fluido
e a transferéncia de calor interfacial entre o fluido e a superficie do tubo. Assumindo que existam
condi¢des de escoamento termicamente e hidrodinamicamente plenamente desenvolvidas e que 0
numero de Peclet caracteristico do escoamento é suficientemente alto (como sera mostrado nos
resultados) a transferéncia de calor axial por conducdo de calor no fluido serd negligenciada.
Analogamente, o fluido é considerado opaco a radiagdo térmica (coeficiente de absorcdo
elevado). Assim, a Unica parcela de transferéncia de calor que permanece € a transferéncia de
calor interfacial entre o escoamento e a superficie do tubo que serd& modelada como uma

transferéncia de calor por conveccéo superficial em escoamento interno forgado.

A equacdo da conservacdo da energia térmica seré integrada numericamente ao longo de x,

utilizando a formulagéo de volumes finitos como mostrado na Figura 5.4:

lQ?-m lQ'Z-m lQ?-m lQ'Z-m lQ'}m

Me Ti1 Ti Ti+t ms
R ® o @ % @ —_—
|

2K p
«2X pl
4 b

Figura 5.4 - Esquema de integracdo da equacao da energia para o evaporador.
Integrando numericamente a equagéo (5.20) e fazendo Q'=Q", .., (Maliska, 2004), obtéem-

Se:

T T .+MAX (5.21)

m,i+1 = m,i
m.c,
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O termo do lado esquerdo representa a temperatura média do fluido na posi¢do i+1, o
primeiro termo do lado direito é a temperatura média do fluido na posicéo i, e o segundo termo é
constituido pelo fluxo de calor em funcdo do comprimento, calculado da parede externa até o

fluido (Q', ;) na posicdo i, Ax é o comprimento do volume de controle, m, a vazdo massica e Cy,

2,m,i

é o calor especifico médio no volume de controle.

5.3.2 Modelo de transferéncia de calor

Na Figura 5.5, ilustra-se uma vista transversal da cavidade onde esta inserido o tubo. Esta é
formada por uma caixa metélica retangular isolada termicamente do ambiente externo. No seu
interior, o tubo é aquecido por um queimador poroso que reveste uma das paredes da cavidade. O
queimador poroso libera gas de combustdo na temperatura T; e emite calor por radiagdo da

superficie na temperatura T,

Tm i

Parede

\\,

Torfoe for |

TSR

A

ﬁ

S

e ot el
/ Queimador Poroso

Figura 5.5 - Vista transversal do evaporador, mostrando a caixa externa o tubo do evaporador e 0
queimador poroso que fornece calor para o evaporador. Na figura, Q’r € o fluxo de calor radiante
(kW/m), Q’. € o fluxo de calor convectivo (KW/m), Tr, € a temperatura média do fluido (K), T; € a
temperatura na parede no interior do tubo (K) e T, é a temperatura na parede externa do tubo (K).

A partir da Figura 5.5, fazendo o balango de energia sobre o tubo, obtém-se a equacédo para
calcular a taxa de transferéncia de calor por unidade de comprimento da parede externa do tubo
para o fluido em escoamento interno Q’,.n em funcdo das taxas de transferéncia de calor

convectiva e radiante:

Q,n=Q'+Q' (5.22)
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Q= = m (5.23)
2,m
1 In(iei]
R, =——+ 5.24
o hip, 27k, ( )
p, = 27[Ri (5.25)

onde R', € a resisténcia térmica global composta pela resisténcia a transferéncia de calor por

2,m
conveccdo e a transferéncia de calor por conducdo. Estas dependem do coeficiente de
transferéncia de calor por convecgdo h; (kW/K.m?) e da condutividade térmica k; (kW/K.m), do
material do tubo. Ainda, p; é o perimetro interno do tubo que depende do radio interno R; (m).

Nesta formulacao negligencia-se a transferéncia de calor axial ao longo das paredes do tubo.

Para calcular a taxa de transferéncia de calor por radiacdo térmica, assume-se que as
superficies sdo opacas, difusas e cinzas e faz-se ainda duas hipdteses simplificativas adicionais.
Primeiro, assume-se que as paredes externas da cadmara de aquecimento sdo perfeitamente
isoladas termicamente, de forma que a superficie da parede serd considerada rerradiante. Em
segundo lugar, adota-se os fatores de forma bidimensionais para modelar a transferéncia de calor
entre as superficies. Com isto, negligencia-se a transferéncia de calor radiante tridimensional na
camara de aquecimento, mas simplifica-se consideravelmente a solucdo do problema. Com estas

hipdteses, a taxa de transferéncia de calor por radiacdo €

— O-(rq4 _T24)

3 (5.26)

Q"

onde o =5,6697x107"(kW/m?.K? é a constante de Stefan-Boltzmann, T, €& a temperatura

superficial do queimador poroso (K), T, é a temperatura na superficie externa no tubo (K), e R’;

€ a resisténcia térmica de radiacdo que existe entre a superficie do queimador e a superficie

externa do tubo.

A taxa de transferéncia de calor por conveccédo entre os gases provenientes do queimador e 0
tubo do reformador é calculada por

v (TF _Tz)
Q'c =5 (5.27)

e
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R, = L (5.28)
h, p,
p, = 27R, (5.29)

onde h. é o coeficiente de transferéncia de calor por convecgao externo ao tubo (KW/m?K), pe é 0

perimetro externo, que depende do raio externo do tubo R. (M), e T¢ € a temperatura do fluido.

Assumindo que os gases de combustdo deixam o queimador em equilibrio térmico com o
solido, T, =T, .

5.3.3 Modelo para o queimador poroso

Os queimadores porosos produzem calor de processo através da combustdo de gas
combustivel e ar pré-misturados. S&o formados por uma estrutura cerdmica rigida na forma de
uma espuma. Nos poros da estrutura sélida ocorrem as reagdes quimicas de combustdo, havendo
conversdo da energia quimica do combustivel em energia térmica. As reacOes tém carater
homogéneo, ou seja, ocorrem na fase gasosa a medida que esta escoa no interior do meio. A
energia produzida na fase gasosa é transmitida para a fase sélida através de um mecanismo de
conveccdo superficial. Na fase solida, a energia € transmitida axialmente por conducéo de calor
através da fase solida e por troca de radiacao térmica entre as superficies aquecidas de solido e as
mais frias situadas a montante e a jusante da chama. Na superficie externa do queimador, a
energia térmica é transmitida ao ambiente pelos mecanismos de radiacdo e conveccdo. Na Figura
5.6, apresenta-se uma fotografia de um queimador poroso radiante de laboratério em operagéo e
um esquema mostrando os mecanismos de transferéncia de calor. No queimador mostrado na
foto, a mistura reagente de ar e combustivel entra pelo lado esquerdo, escoa e sofre combustdo no
interior da espuma cerdmica e deixa o queimador pelo lado direito. No esquema estdo
representados a velocidade média dos reagentes u,, a frente de chama e as parcelas de
transferéncia de calor a montante a e a jusante da chama. Esta concepcédo de queimador radiante é
formada por duas placas ceramicas com tamanho de poros diferentes (regido de pré-aquecimento
- RP e regido de estabilizacdo de chama - REC), com o objetivo de facilitar a estabilizacdo da
chama na interface entre as duas placas (Pereira, 2002), aumentando a faixa de poténcias térmicas

de operacéo do queimador.
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Superficie de Saida
Superficie de Entrada
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Figura 5.6 - Foto de um queimador poroso radiante em operagdo e esquema mostrando as
transferéncias de calor internas no queimador (extraido de Pereira, 2002).

O funcionamento do queimador poroso ndo sera discutido aqui. Informacdes detalhadas
podem ser encontradas em Pereira (2002) e Catapan et al. (2004). O interesse neste trabalho esta
no uso do queimador como fonte de calor para suprir energia térmica para a mudanca de fase dos
reagentes e para as reacdes endotérmicas de reforma. Para o uso do queimador como fonte de
calor, deve-se especificar a sua poténcia térmica de operacdo (total) e a sua temperatura
superficial. Estes parametros definem a vazao de ar e a vazdo de combustivel a serem utilizados e
definem também a caracteristica de eficiéncia de radiagdo na qual operara o equipamento. A
eficiéncia de radiacdo € a razdo entre a taxa de transferéncia de calor por radiagdo do queimador
para 0 ambiente e a taxa total de geracdo de energia térmica no queimador (a combustdo do
combustivel é completa na presenca de excesso de ar). Na Figura 5.7, mostra-se o diagrama de
regime de operacdo de um queimador poroso operando em ambiente aberto (Catapan et al.,
2004).
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Figura 5.7 — Diagrama de regime de operacdo de um queimador poroso (Catapan et al., 2004).

Neste diagrama, o eixo vertical & esquerda € a velocidade média de entrada dos reagentes,
que é equivalente a velocidade de chama laminar estabilizada no queimador ug, (cm/s). O eixo
horizontal é a razdo de estequiometria, ou seja, a relacdo entre a razdo massa de ar/massa de
combustivel no queimador e a razdo massa de ar/massa de combustivel estequiométrica para o
combustivel (assumido como metano). As curvas em linha cheia no interior da figura, ao redor da
regido definida como Regido de Propagacdo Estavel, definem os limites maximo e minimo de
operacdo estavel do queimador. As linhas tracejadas e traco ponto no interior do queimador
definem a temperatura superficial (K) e a poténcia térmica total (kW/m?), respectivamente. Nota-
se que a poténcia térmica total relaciona-se diretamente com a vazdo de gas combustivel
(metano), através da entalpia de reagdo padrdo a 298 K, ou, poder calorifico inferior do gas.
Observa-se também na figura que os pares de poténcia termica total e temperatura superficial ndo
podem ser arbitrariamente escolhidos, mas devem estar na regido de propagacao estavel para que
sejam possiveis. O eixo vertical a direita mostra a eficiéncia de radiacdo do queimador. Em
queimadores porosos radiantes, usualmente, deseja-se maximizar esta eficiéncia durante a

operacéo (Catapan et al., 2004).

O diagrama mostrado na Figura 5.7 serd utilizado para a escolha de um ponto de operacao de

temperatura superficial e poténcia térmica e para calcular a velocidade dos gases quentes que
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saem do queimador poroso. No momento, ndo se possui um diagrama disponivel para a operagao
do queimador poroso em ambiente confinado. Porém, resultados preliminares indicam que o
queimador opera aproximadamente de forma semelhante tanto em ambiente confinado como em
ambiente aberto (Catapan et al., 2005). Por isso, o diagrama medido para ambiente aberto sera
utilizado. Adotou-se como ponto de operagdo a temperatura superficial do queimador Tq = 1100

K e relagdo de equivaléncia ® =0,5, o que implica em poténcia térmica total um pouco abaixo

de 600 kW/m?. Este valor de temperatura foi escolhido por ser julgado suficiente para o processo
sendo estudado e por julgar que a eficiéncia de radiacdao da ordem de 42% ¢é suficientemente alta.
A vazdo de gas saindo do queimador inclui as vazBes de gas combustivel e ar. Assim, o balanco

de massa no queimador fornece

m, =m, +Mg., (5.30)
A razdo de estequiometria com base na massa de combustivel, é definida por
[mcome
m
O=-—7F (5.31)

onde (m,,,,/m, ) é a relacdo entre a massa de combustivel e ar no queimador e o subindice st

significa a relacdo estequiométrica. O combustivel utilizado é metano e assim,

(Mg / My, ), =5,83x1072.

comb

Para uma area superficial do queimador escolhida como Aq = 2,25%10% m® e a partir do

diagrama de regime da Figura 5.7, obtém-se m__ =1,001x10"° kg/s. A partir da razdo de

estequiometria, tem-se m_ =3,435x107 kg/s . Substituindo os valores das vazdes massicas na

equacdo (5.30) obtém-se a vazdo de gas
m, =3,53x107 kg/s

A velocidade do gas que sai do queimador é dada por

U =——2— (5.32)
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Assume-se que 0 gas deixa o queimador em equilibrio térmico com o sélido (Pereira e
Oliveira, 2004). Assim, a massa especifica do gas é funcdo da temperatura superficial do

queimador. Para o valor de operacdo adotado, tem-se p, (T,) =0,2942 kg/m®. Substituindo os

valores m_, p,, A, na equacao (5.32), tem se o valor da velocidade do gas que sai do queimador.

u, = 5,34 m/s

Assume-se que 0 gas quente escoa com este valor de velocidade em escoamento cruzado

sobre o tubo do evaporador.

5.3.4 Dimensionamento da regido de liquido subresfriado

O dimensionamento é feito com base nas equacdes de conservacdo da massa e da energia
térmica através do uso de correlagdes adequadas para os coeficientes de transferéncia de calor por
convecgdo e resisténcias equivalentes de transferéncia de calor. A seguir, descreve-se este
dimensionamento e aplica-se ao sistema com agua. O dimensionamento para o etanol é

apresentado ao final do capitulo.

5.3.4.1 Dados operacionais do evaporador

Na Tabela 5.1, apresenta-se as variaveis selecionadas que sdo utilizadas no célculo do

comprimento desta primeira regido do evaporador, baseados na poténcia elétrica de 1 kW.

Tabela 5.1 - Dados Operacionais do evaporador.

Discriminacao Simbolo Quantidade
Vaz#o méssica da gua Magua 5,21 x 10™kg/s
Temperatura de entrada da agua Te 298 K
Temperatura de saida da agua Ts 375,35 K
Presséo de Trabalho P 111,5 kPa
Diametro interno Tubo D; 4,2x10°%m
Diametro externo Tubo D, 5x107° m
Condutividade do material tubo Ky 23x 107 kW/m.K
Emissividade do tubo & 0,9
Emissividade do Queimador &, 1

Temperatura superficial do queimador Tq 1200 K
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O material selecionado para o tubo € o aco inox AISI 302 estirado a frio de didmetro
comercial, com condutividade térmica citada na Tabela 5.1 (Mills, 1997). A vazdo massica da
agua para produzir 1kW elétrico na celula combustivel é calculada na secdo 4.3. Para o
dimensionamento do evaporador serd utilizada uma vaz&o maior visando gerar uma maior
poténcia no futuro. A temperatura de entrada € a temperatura ambiente e a temperatura de saida
corresponde a temperatura de saturacdo na pressdo indicada na Tabela 5.1. Os fatores de forma
para a radiacdo foram selecionados de acordo com as geometrias envolvidas: queimador, parede e
tubo (Howell, 2001). Os valores de emissividades foram escolhidos para ago inox oxidado,
similarmente a temperatura da superficie do queimador foi selecionada do diagrama de operacéo
deste tipo de queimador (Catapan et al., 2004). Na secdo seguinte calculam-se os coeficientes de

transferéncia de calor convectivo interno e externo.

5.3.4.2 Caélculo do coeficiente convectivo externo

Para o calculo do coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo externo (he), utilizou-
se a correlacdo do escoamento transversal externo sobre um cilindro proposta por Hilpert
(Incropera e DeWitt, 1998).

Nuy, = hi( D,

9

=C.Re} .Pr'” (5.33)

onde as constantes C e m sdo funcdo do nimero de Reynolds do escoamento externo (gases dos
produtos da combustdo que saem do queimador poroso). O numero de Reynolds externo é

calculado por

S (5.34)

Aproximou-se as propriedades termofisicas como as do ar a temperatura Tg =1200 K,

obtendo-se a viscosidade dinamica yg:4,662x10‘5(kg/m.s), a massa especifica

p, =0,2942 (kg/m®) e a condutividade térmica k, = 7,576 x107° (kW/m.K).

A velocidade u, calculada por (5.32) € distribuida uniformemente na superficie do

queimador. Assume-se que quando o tubo esta suficientemente préximo, esta é a velocidade de
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corrente livre atingindo o tubo em escoamento cruzado. Assim, da equacdo (5.34) obtém-se
Re,, =160,50.

Com o valor do Reynolds externo (Re, ) séo selecionados os valores das constantes C e m

0s quais serdo utilizadas na equacéo (5.33), apresentados na tabela 5.2.

Tabela 5.2 - Constantes da correlacdo empirica de Hilpert. (Incropera e De Witt, 1998)

Re, C m Pr

e

160,50 0,683 0,466 0,7222

Substituindo os valores da Tabela 5.2 na equac¢do (5.33), obtém-se o valor do nimero de

Nusselt médio

Nu, =7,45 (5.35)

Com este valor NuDE calcula-se o valor de h, mediante a equagéo (5.33)

_ Nu,k
h =—9 5.36
=T, (5.36)
obtendo-se
h, =11,28x107% kKW/m’K (5.37)

Este € um valor relativamente baixo devido a baixa velocidade dos gases e € da ordem de

magnitude de um coeficiente de conveccao por convecgéo livre (Incropera e DeWitt, 1994).

5.3.4.3 Calculo do coeficiente de conveccdo interno para a agua

Para o calculo do coeficiente de convecgao interno (hjagua),foi assumido que a agua, nesta

primeira etapa, € mantida na fase liquida . O numero de Reynolds é dado por

G0
Reliq,agua: o (538)

agua,liq

onde

Cogua = Agc (5.39)
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onde A, =%Di2, Gagua € 0 fluxo méssico da &gua (kg/s.m?). A viscosidade dinamica g agua

(kg/m-s) é calculada como funcdo da temperatura interna do fluido Tr; € a pressao especificada
na Tabela 5.1. A simulacdo realizada mostrou que o nimero de Reynolds encontram-se na faixa
de Rejigagua < 2300, como se mostra na Figura 5.8. Isto indica que o escoamento na regido de
liqguido € laminar. O nimero de Reynolds tem um aumento ao longo da regido de liquido

subresfriado devido a dimuicdo da viscosidade dinamica com a temperatura.

600 o
- Rellq,ag a‘ /

»n 500 '//./
=)
o 1 ././
c /./'
T 400
[vd /
() 4
° -K//.//
o
= 300
(3]
£ | o

200

I/-
100 : r r r r
0,00 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10

Comprimento L“q (m)

Figura 5.8 — Numero de Reynolds ao longo da regido de liquido subresfriado para Di= 4,2 mm.

O valor do nimero de Reynolds encontrado indica que o escoamento estd em regime
laminar. Para o calculo do coeficiente de convec¢do interno admite-se que o escoamento estd
completamente desenvolvido térmica e hidrodinamicamente. Adotando o nimero de Nusselt para

a condicdo de temperatura prescrita tem-se

N T, hIi al uaDi
Nu, =022 _3 657 (5.40)
agua

O valor do coeficiente de transferéncia de calor por convecgao hiig,agua Obtido da simulagéo,
mostra-se na Figura 5.9
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Figura 5.9 — Coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo na regido de liuido
subresfriado hlig,agua (KW/m?K).

5.3.4.4 Transferéncia de calor por radiacdo externa

A seguir, mostra-se 0 modelo de transferéncia de calor por radiacdo externa que atua sobre a
superficie do tubo. A Figura 5.10 mostra as trés superficies que atuam na troca térmica: o
queimador atua como fonte de calor, a parede metélica atua como superficie reradiante e a
superficie do tubo recebe uma taxa liquida de transferéncia de calor. O modelo de transferéncia
de calor por radiagdo assume que as superficies sdo opacas, difusas e cinzas e pode ser
representado por um circuito elétrico equivalente. Para tal circuito, identificou-se as resisténcias

térmicas expressas em funcdo dos fatores de forma da radiacdo e das emissividades das

superficies.
. &
T i Tubo
P Tn

Superficie . ~ ~

reradiante or or
] > <

& & .
A Or  Eny
% (' —
L‘v’r > (‘."f / 0.'_
Tq = Queimador Poroso

Figura 5.10 - Modelo de radiacdo e o circuito elétrico equivalente.
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Na Figura 5.10, E,q € o poder emissivo hemisférico total (integrado em todo os
comprimentos de onda) do queimador, Jq é a radiosidade do queimador, J, é a radiosidade da
parede metalica, J, é a radiosidade do tubo, Eps € 0 poder emissivo total do tubo, Ry € a
resisténcia térmica superficial do queimador, Ry, € a resisténcia térmica de fator de forma do
queimador para ao tubo, Ry, € a resisténcia térmica de fator de forma da parede ao tubo, R, € a
resisténcia térmica superficial do tubo.

A taxa de transferéncia de calor liquida por radiacdo do queimador para o tubo € entdo
obtida de

Eb,q - Eb,z _ O'(Tq4 _T24)

) = : 5.41
Q R R (5.41)
onde
R =R, +Ru +R, (5.42)
1
- 5.43
" F,zD, (5.43)
1 -1
R;quiv = ' ' ' (544)
qu + sz + qu
. 1-¢
Rq = 3 (5.45)
et
. 1-¢
R, = ! 5.46
=D, (5.46)
. 1
R, = , 5.47
q2 quA\q ( )
. 1
R = , 5.48
*EA 49

Os valores das emissividades ¢, do tubo e do queimador séo especificadas na tabela 4.1 de

acordo com o tipo de material. Para os fatores de forma F; da radiagdo, assumiu-se, por

simplicidade, uma geometria bidimensional, conforme esquematizado da Figura 5.11.



5. Projeto do Evaporador 84

Figura 5.11 — Esquemas para obtencdo dos fatores de forma na cavidade (A2=Aq).

Adota-se as equacdes listadas por Howell (2001),

D.oa,. A
qu—A.qtan BB 5a (5.49)
quzw (5.50)
A,
F, =180/ (551)
T

onde S é a relacdo entre a largura do queimador (A‘;) e a distancia entre a superficie do

queimador e o tubo (a). Os valore utilizados sd0 a =5x10"m e 'Ah =15x107m.

5.3.4.5 Calculo do comprimento do tubo da regido de liquido subresfriado

Para o calculo do comprimento realizou-se um programa em linguajem FORTRAN 6.0 que
contém a formulacdo anteriormente descrita. A seguir descreve-se as etapas do algoritmo

desenvolvido:

1) Especificar as propriedades termofisicas do fluido, o didmetro do tubo e o incremento

axial AX.

2) Resolver o problema de troca de calor assumindo que a temperatura superficial do
tubo é igual a temperatura de entrada T(0)=T..

3) Calcular o valor da temperatura superficial do tubo T,; através do método Newton

Raphson.
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4) Calcular o fluxo de calor Q, , e a temperaturaT,

m,i+l*
5) Auvaliar as condicdes de fluxo de calor total e temperatura final.

6) Obter o comprimento total L.

A Figura 5.12 apresenta um diagrama de blocos do algoritmo utilizado.

Inicio

Especificar: Te,Tsar, M De ,D;, Tq Propriedades

agua’

'

Inicializar: T(0)=Te

'

Calcular: he .hi

k retorne: Tm i

Calcular: T, ;

'

Calcular: Qs.mi, Tmisw

'

| Calcular: Liin

Condicdo Liiq

Figura 5.12 - Algoritmo para o calculo do comprimento do tubo.
O valor de comprimento encontrado para a fase liquida e o calor absorvido pela dgua séo

L. =8,86x107m

lig

Qy, =0,168 kW

Na Figura 5.13, mostra-se os perfis de temperatura do reformador na regido liquida. Na
figura apresenta-se a temperatura do queimador (T, ), a temperatura superficial da parede do tubo
(T2,;) e a temperatura do fluido (T ). Observa-se que a temperatura superficial do tubo aumenta a

medida que a temperatura do fluido vai ganhando calor ao longo do comprimento. A temperatura
superficial T,; varia de 511 K na entrada até 593 K no final desta regido (saida).
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Figura 5.13 - Perfis das temperaturas da regido liquida.

Observa-se também que as resisténcias a transferéncia de calor interna e externa séo
aproximadamente iguais. Devido as baixas vazdes, obtém-se um coeficiente de convecgéo interno
relativamente baixo. Por isso, as temperaturas na parede do tubo sdo excessivamente altas,
indicando que provavelmente ocorre comego de ebulicdo nucleada em alguma regido na
superficie do tubo na regido de escoamento subresfriado. Esta questdo sera abordada na secéo

correspondente ao escoamento com mudanca de fase.

Na Figura 5.14, apresenta-se as taxas de transferéncia de calor total (Q,iq) e as taxas de
transferéncia de calor radiante (Q,) e convectivo (Qc). Os resultados obtidos do modelo
mostraram que a transferéncia de calor por radiacéo (Q,) € maior que a transferéncia de calor por

convecgdo (Q,).
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Figura 5.14 - Taxas de transferéncia de calor na regido liquida.

A seguir, analisa-se a regido de mudanca de fase.
5.4 Andlise da regido de mudancga de fase

Para o célculo do comprimento de tubo para esta regido de mudanca de fase (liquido-vapor)
foram empregadas correlagdes de ebulicdo convectiva que permitiram calcular o coeficiente de

transferéncia de calor (hg, ). Na Figura 5.15, mostra-se um esquema da regido de evaporagéo.

Assume-se que o tubo é vertical e tem superficie interna lisa, ou seja, ndo possui intensificadores
internos de transferéncia de calor por ebulicdo. Nesta regido, o fluido entra no estado de liquido
saturado (Xeq=0) e sai no estado de vapor saturado seco (xeg=1). A Figura 5.16 (Collier e Thome,
1994; Lienhard e Lienhard, 2006; Carey, 1992) apresenta os regimes de ebulicdo em convecgéo
forcada em tubo vertical com condicdo de contorno de fluxo de calor uniforme prescrito.
Observa-se na figura que durante a evaporagdo, 0 escoamento atravessa sucessivamente 0S
regimes de ebulicdo parcial de escoamento subresfriado, ebulicdo plenamente desenvolvida de
escoamento subresfriado e ebulicdo de escoamento em condicbes de saturacdo. Neste ultimo,
identificam-se os regimes de escoamento de bolhas, escoamento de bolsdes (slugs), escoamento
anular, escoamento anular com penetragdo de gotas na fase gasosa e, apos a secagem do filme de
liguido na parede (dry-out), escoamento de névoa. O escoamento de névoa ja apresenta
temperaturas de vapor maiores que a de saturacdo e marca a transicdo para 0 escoamento

monoféasico de vapor. Collier e Thome (1994) observam também que para fluxos de calor
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suficientemente elevados, alguns destes regimes podem néo ocorrer e 0 escoamento pode atingir
rapidamente uma condicdo de ebulicdo em filme na parede causando a secagem completa (dry-
out) da superficie. Isto é mostrado na Figura 5.17. Nesta figura, o eixo vertical indica o fluxo de
calor na superficie. Nota-se que para fluxo de calor suficientemente alto, pode ocorrer ebulicéo
em filme imediatamente no inicio da regido de mudanca de fase. No processo em analise, as
condicBes de mudanca de fase devem ser tais que a evaporagao ocorra no menor comprimento de
tubulagdo possivel, porém sem que exista o risco de comprometer a integridade do sistema
quando houver variagdes na vazao de liquido. Estas variagdes podem ocorrer por ajuste da vazdo
a demanda da célula combustivel ou por oscilacbes geradas por outros componentes do
reformador. Assim, nesta analise sera considerado que o fluxo de calor superficial € moderado,
ou seja, muito menor que o fluxo de calor necessario para ocorréncia de ebulicdo em filme na
superficie do tubo. Com isto, assume-se que 0 escoamento atravessa todos os regimes mostrados

na Figura 5.16.

Liauid Vapor
iquitdo / vapor
. IQD O DDO ) | .
m_ oQb @ 222 LN
: o b o @ o © O :
hpgto OO (@] o
Xeq =0 Lsat Keg =1
Ll I

| Ll

Figura 5.15 - Regido da mistura liquido-vapor.

Com esta hipdtese, observa-se que o liquido apresenta um pequeno subresfriamento no
comeco da regido de escoamento em bolhas (regides marcadas como B e C na Figura 5.16 ).
Nesta regido, a transferéncia de calor é controlada pela ebulicdo nucleada na superficie da
tubulagcdo, em condi¢cdes semelhantes as que ocorrem em ebulicdo livre (pool boiling) e o
coeficiente de transferéncia de calor por conveccdo é fracamente influenciado pela fracdo de
vazio local. ApoOs esta regido, a evaporacdo comega a ocorrer com maior intensidade nas
interfaces entre as fases liquida e vapor j& presentes no interior do escoamento. Estas sdo as
regides D e E mostradas na Figura 5.16. Neste caso, as taxas de transferéncia de calor através do
filme de liquido constantemente em contato com as paredes controlam a taxa de evaporacao do
liquido nas interfaces afastadas das paredes. Nestas regides, o coeficiente de transferéncia de
calor por convecgéo torna-se praticamente independente da magnitude do fluxo de calor aplicado
nas paredes, porém, torna-se uma funcdo da vazdo total e da fragdo de vazio local. Nota-se

também que as fases vapor e liquido podem ter velocidades médias locais (resultados de média
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volumétrica local e média temporal, quando turbulento) bastante diferentes entre si, gerando
condicBes de arraste hidrodinamico nas interfaces liquido-vapor. Embora as temperaturas médias
das fases permanecam diferentes, ou seja, ndo existe equilibrio térmico local entre fases (nota-se
que equilibrio térmico na interface é assumido nesta analise, ou seja, ndo existe resisténcia
cinética ao estabelecimento de equilibrio termodindmico nas interfaces liquido-vapor), esta
diferenca tende a ser pequena e é muitas vezes negligenciada. Assim, assume-se que ambas as
fases liquido e vapor permanecem na temperatura de saturacdo na pressao local até o final da
regido de escoamento anular com penetracdo de gotas na fase vapor, marcada como F na Figura
5.16. Assim, assume-se que o titulo termodindmico Xeq, a temperatura média e a pressdo média do

escoamento definem a entalpia local da mistura, ou seja,
h(X) = Xeq (X) hvap (X’T!p) + (1 - Xeq (X)) hliq (X’T!p) (552)

onde as entalpias do liquido hiiq(X,T,p) e do vapor hy(X, T,p) séo avaliadas na temperatura média

do escoamento.

Ao final da regido marcada como F, o molhamento da superficie pela fase liquida €
interrompido e as paredes tornam-se secas. Este € o limite de secagem (dry-out). A partir deste
ponto (regido G) existe 0 escoamento de uma névoa composta de gotas de liquido em um fluxo
continuo de vapor. Nesta regido, em regime de escoamento de névoa, as gotas de liquido recebem
calor da fase vapor, por convecgéo superficial e das paredes do tubo, por radiacdo e por contato
direto. Estas gotas absorvem calor evaporando até que o escoamento se torne completamente de

vapor satu rado seco.

Podemos dividir o problema de obtencdo das equagdes para a regido de mudanga de fase em
trés regides. Primeiro, a regido de ebuli¢do parcial em escoamento forcado, a segunda de ebulicéo

em escoamento saturado e a terceira em escoamento de nevoa.
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2006).
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5.4.1 Calculo do coeficiente de convecgao na regido de ebulicdo parcial em escoamento
subresfriado

Nesta regido, a ebulicdo se concentra sobre a superficie. Tdo logo a bolhas formadas deixam
a superficie estas encontram o escoamento de liquido subresfriado e uma parcela significativa
destas volta a condensar. Para a analise desta regido, assume-se entdo que 0 escoamento
permanece homogéneo de fase liquida e apenas o coeficiente de transferéncia de calor por
conveccdo superficial é modificado para levar em consideracdo a presenca de ebulicdo.
Negligenciando a conducgéo de calor axial no fluido, a equagdo da conservagdo da energia térmica

aplicada no limite em que Ax — 0 fornece

. dr .
m'Cpqu & = er (553)

7

onde eré o fluxo de calor superficial no tubo por unidade de comprimento, (kW/m), m__ éa

agua

vazdo massica de agua (kg/s), e Cpiiq € 0 calor especifico da fase liquida.

A taxa de transferéncia de calor é calculada da mesma forma que esquematizado para o

esoamento do liquido subresfriado.

Esta regido inicia-se no ponto onde a superficie do tubo atinge condicbes de nucleacdo. O
inicio da nucleacgdo, considerando condi¢cdes de contorno de fluxo de calor prescrito pode ser

obtido da correlacdo de Davis e Anderson (Carey, 1992) dada por

2 . "
(TW _Tsat)ONB — (R'Tsat / hIv) In(1+‘§ ) + qONB (554)

1_(R'Tsat /hlv)ln(l—’_g) k'
onde,
y -G, (Cgaj L 2CokoTey (5.55)
P P qONBthpv
£ =25 (5.56)
Py
C, =1+cos6 (5.57)

O angulo de contato depende do par fluido-superficie. Na falta de dados especificos, adota-

se 90° como angulo de contato entre 4gua e inox e entre etanol e inox.
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Apobs o0 ponto que marca o inicio da nucleacdo, Rohsenow (Carey, 1992) propde que a taxa

de transferéncia de calor total da parede para o fluido seja obtida por
Ghoar = Gept + Gy (5.58)
onde g, é uma contribuigéo do escoamento monofésico de liquido e q,,, é uma contribuigéo da
ebulicdo nucleada
Defini-se o coeficiente de conveccdo interno total por
hoo = o/ (T -T1) (5.59)

A contribuicdo do escoamento monofasico subresfriado é dada por uma correlagdo para o
escoamento monofésico de liquido, conforme ja mostrado. A contribuicdo da ebuli¢do nucleada é

obtida da correlacdo de Rohsenaw, ou seja,

ol=p” pr,—w[q" “w‘“at“"”? (560

Oap = 44 h{
’ ! o Cyhy

Pode-se definir um coeficiente de convecgéo equivalente de ebulicdo por
hsnb = q;nb/(Tw _TI) (5.61)

e portanto o coeficiente de convecgdo total é

hpb = hspl + hsnb (562)

5.4.2 Calculo do coeficiente de conveccao na regido de ebulicdo em escoamento saturado.

Esta regido inicia-se em um determinado titulo para o qual ocorre uma transicdo entre o
escoamento com ebulicdo nucleada e o escoamento de bolhas, saturado, contendo um filme de

liquido recobrindo a superficie do tubo.

Para a analise desta regido de saturacdo, inicialmente aplica-se um balanco de energia
térmica local. Negligenciando a condug&o de calor axial no fluido, a equacdo da conservacgdo da

energia térmica aplicada no limite em que Ax — 0 fornece

. , dX,,
Qsat = magua'Ath K (563)
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' 7

é o fluxo de calor superficial no tubo por unidade de comprimento, (kW/m), m_ € a

agua

onde Q.

vazdo massica de agua (kg/s), Ah, € o calor latente de vaporizagdo (entalpia de mudanca de fase

dx,,

liquido-vapor) (kJ/kg) e é a variagcao com o comprimento do titulo da mistura.

Da Figura 5.5, o balango de energia entre o queimador e o escoamento interno no tubo

fornece
Q'Z,m :er"‘Q'c (5.64)
onde a taxa de transferéncia de calor para o fluido é dada por

' T i _Tmi
Q= 2 T (5.65)
Ro+—————
pi hsat (Xeq,TZ,i)

As taxas de transferéncia de calor por radiacdo (Q,) e por convecgdo (Q,) sdo calculadas

pelas mesmas equacdes (5.26) e (5.27) ja apresentadas, respectivamente.

A integracdo da equacéo (5.66) ao longo do comprimento, entre dois pontos i e i+1, fornece

Q 'sat,i

Xeq,i+l = Xeq,i m-Ahh,

(5.66)

Esta integracdo permite o célculo do titulo local em uma forma de volumes finitos.

A seguir mostra-se a formulacdo para o calculo do coeficiente de transferéncia de calor por

conveccdo na regido de mudanca de fase hg,.

De acordo com a discussdo acima, na regido de ebulicdo em escoamento saturado (regides E
e F) o coeficiente de conveccdo deve ter uma relagdo funcional com o coeficiente de conveccao
da fase liquida. Este carrega a influéncia das propriedades termofisicas da agua liquida e da vazédo
de liquido, através do nimero de Reynolds. Além deste efeito, uma correlacdo para o coeficiente
de convecgdo da ebulicdo em escoamento saturado deve incluir os efeitos do titulo, do calor
latente de mudanca de fase, do fluxo de calor superficial, do didmetro do tubo e das densidades
do liquido e do vapor (Lienhard e Lienhard, 2006).
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Uma das primeiras correlacdes, proposta por Chen (1963), considera que o coeficiente de
transferéncia de calor por conveccdo nesta regido de mudanca de fase é igual a soma de uma
contribuicdo microscépica (ebulicdo nucleada) e outra contribuicdo macroscopica (efeito

convectivo) na forma (Carey, 1992)

hy =Shy, +F.h, (5.67)

onde hn, é 0 coeficiente de ebulicdo nucleada, S e o fator de supresséo, hs, € 0 coeficiente de
conveccdo de uma fase pura e F € um fator que é funcdo do nimero de Reynolds. O fator de
supressdo S leva em consideracédo a existéncia de um superaquecimento menor na parede, quando
comparado com a ebulicdo livre, como consequiéncia da convecgdo forcada. O fator de nimero
do Reynolds F leva em consideracdo o aumento da turbuléncia da fase liquida como
consequéncia da transferéncia de quantidade de movimento através da interface liquido-vapor

como resultado das altas velocidades da fase vapor.

Observa-se que o escoamento das fases, se estas preenchessem o tubo individualmente, pode
ocorrer tanto em regime laminar como em regime turbulento, dependendo da vazdo total e do
titulo da mistura. Tomando uma determinada vazdo total de &4gua e estimando as propriedades
termofisicas na regido de mudanca de fase na temperatura Ts,=375,45 K e na pressdao P=111,45
kPa, pode-se calcular os valores do nimero de Reynolds, baseado no didmetro do tubo, para a

fase liquida e para a fase vapor em funcdo do titulo da mistura. Na Figura 5.18 apresenta-se 0s

resultados desta estimativa para a vazio total de agua 5,21x10*kg/s.
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Figura 5.18 - Valores do numero de Reynolds (baseado no diametro do tubo) para as fases liquida
e vapor em funcéo do titulo para a vazéo total de dgua 5,21x10*kg/s.
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Da Figura 5.18 observa-se que o escoamento de liquido ocorre sempre em regime laminar,
enquanto que o escoamento de vapor ocorre em regime laminar no comego da tubulagéo e sofre

transicéo para turbulento logo a seguir.

Para a estimativa do coeficiente de transferéncia de calor por ebuligdo convectiva (hsa)
utilizou-se uma modificacdo da correlacdo de Chen (1963) proposta por Zhang et al. (2004).
Zhang et al. (2004) analisaram a aplicabilidade dos modelos de ebulicdo convectiva de Chen
(1963), Shah (1976), Gungor e Winterton (1986), Kandlikar (1990) e Steiner e Taborek (1992)
em prever medicBes realizadas por um grande nimero de pesquisadores em escoamentos em
canais de pequenas dimensdes, mini e micro canais para agua e fluidos refrigerantes. Dentre estes
modelos, 0 modelo de Chen (1963) ainda apresentou o menor desvio médio em relag¢do ao grupo
de dados analisados, porém, ainda em alguns casos, com desvios da ordem de 100%. Zhang et al.
(2004) observaram que o calculo do fator de nimero de Reynolds F é baseado na estimativa do
parametro de Martinelli usando fatores de atrito para escoamento turbulento para ambos liquido e
vapor. No entanto, muitos dos escoamentos analisados apresentavam escoamento laminar para o
liquido e alguns apresentavam escoamentos laminares tanto para o liquido como para o vapor.
Ainda, na formulacdo de Chen, é utilizada a equacao de Dittus-Boelter para calcular o nimero de
Nusselt para a fase liquida. Zhang et al. (2004) propuseram entdo duas generaliza¢cGes no modelo
de Chen. Primeiro, foi permitir o calculo do pardmetro de Martinelli usando correlagdes para
fator de atrito para o regime local do escoamento de liquido e vapor. A constante de Chrisholm
também é obtida especificamente para o regime utilizado. Segundo, permitir que o nimero de
Nusselt local para o escoamento monofasico de liquido hs, seja calculado com uma correlagdo
apropriada para o escoamento local, seja este laminar ou turbulento, plenamente desenvolvido ou
em regido de entrada. Com isso, a previsao do grupo de dados experimentais apresentou desvios
méaximos da ordem de 30%. Assim, no trabalho de Zhang (2004) a correlacdo de Chen foi
generalizada para ser usada nas condi¢cfes de liquido-laminar e vapor-turbulento. Esta serd a
correlagdo utilizada aqui e passa a ser apresentada a seguir, com aplicacdo ao escoamento de

liquido.

Para o escoamento laminar da fase liquida (Reji;< 2300), plenamente desenvolvido, em tubos

circulares, o nimero de Nusselt é dado por :

NUg, =4,36 (5.68)
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O coeficiente de transferéncia de calor por convegdo para 0 escoamento monofasico € entdo

dado por

— SP *"Miq (5,69)

Substituindo as propriedades termofisicas avaliadas a pressdo e temperatura de saturacdo na

equacao (5.69) obtém-se
hy, =0,70 kW (5.70)
O fator do numero de Reynolds F de Chen é simplificado e reescrito como

F ~0,64(¢?)"° = 0,644, (5.71)
F'=0,64¢, (5.72)

onde F’ é a aproximacao do fator F de Chen.

O termo ¢, é o multiplicador de atrito bifésico. Este é calculado em funcéo do pardmetro de
Martinelli X e da constante de Chisholm C através de

c 1
21+ —+— 5.73
¢f X XZ ( )

Os valores de C dependem do nimero de Reynolds das fases liquida e vapor e sdo dados por

Re, <1000 e Re, <1000,C =5 (5.74)
Re, >2000 e Re, <1000,C =10 (5.75)
Re, <1000 e Re, >2000,C =12 (5.76)
Ref > 2000 e Reg > 2000, C = 20 (5.77)

Para outros valores de Rek, (k = f ou g), o valor de C é obtido por interpolagéo linear dos

valores listados acima.

O parametro de Martinelli é obtido de

m R N
dz ) | (F) (1=Xg |[ Pg |
@) H ( ][p] 79

dz

X =
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Para o escoamento laminar, plenamente desenvolvido, em tubo circular, o fator de atrito de

Darcy (ou Moody) ¢ obtido de

f, =£, Re, <1000 (5.79)
Re,

e, para o0 escoamento turbulento plenamente desenvolvido em tubo liso, é aproximado por
f =0,64Re,”*, para  Re, > 2000 (5.80)

Para valores de 1000 <Re, <2000, o fator de atrito é obtido por interpolacéo linear dos

valores calculados pelas relacfes acima.

O fator de supressao S € obtido de

1
S= 5.81
{1+ 2,53><106.Re1f’”] (81)

O coeficiente de conveccao de ebulicdo nucleada hyy € finalmente obtido de

pt Vg
05 029,024 0,49
My hfg Vi

AT AP (5.82)

sat sat

k0,79C0.45V0,24
h, = 0,00122[ i J
onde os termos do lado direito sdo as propriedades termofisicas da agua avaliadas a temperatura e

pressdo de saturacdo, AT_. € o superaquecimento [Ty -Tsa(pi)], onde T, € a temperatura da

sat

parede do tubo, e AP, € a diferenca na pressédo de vapor correspondente a [Psat(Tw) -Pi], onde P,

at

é a pressdo da fase liquida.

Para calcular o coeficiente de conveccdo local utilizou-se um algoritmo semelhante ao
utilizado nas se¢des anteriores para a regido de liquido e de superaquecimento, escrito em
linguagem Fortran 6.0. O algoritmo permite calcular de maneira iterativa a temperatura

superficial do tubo T»;,0 titulo termodindmico Xxeq € 0 coeficiente de conveccéo local hg,.

A seqguir, descreve-se as etapas do algoritmo:

1) Especificar as propriedades termofisicas do fluido e didmetros do tubo na pressao e

temperatura de saturacio e especificar o incremento Ax (utilizou-se Ax =1x107).
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2) Resolver o problema de troca de calor assumindo que a temperatura do fluido

permanece constante Tmi=Tsa € assumindo titulo inicial x,, (0) = 1x107*.

3) Calcular o valor da temperatura superficial do tubo T através do método Newton
Raphson.

4) Calcular o coeficiente de convecgdo hsy e o fluxo de calor Q, ..
5) Calcular o fluxo de calor total e o valor do titulo.
6) Obter o comprimento total Lgg:.
Para a vazdo de 5,21x10* kg/s, obtém-se os seguintes valores de taxa de transferéncia de
calor para a mudanga de fase e de comprimento de tubo na regido de saturagéo:
Q. = 1L17kw

L, = 04861 m

Os perfis de temperaturas da superficie do tubo T,; e a temperatura de saturacdo do fluido

Tmi Sd0 apresentadas na Figura 5.19.
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Figura 5.19 - Perfis de temperaturas regido de saturacao.
A temperatura superficial do tubo permanece constante a medida que o fluido escoa ao longo

desta regido, indicando que a troca térmica entre a parede do fluido e o escoamento torna-se

constante nesta regido. Na Figura 5.20, mostra-se 0 comportamento do coeficiente de hg
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calculado pela correlacdo de Chen modificada por Zhang et al.,2004 ao longo do comprimento do

tubo.

o
o
o

0,1 0,2 0,3 0,4 0,5

Coeficiente de transferéncia de calor por convegao
o
o

Comprimento Lgg; (M)

Figura 5.20 - Coeficiente convectivo de saturacdo hs.

O coeficiente de conveccdo cresce ao longo do comprimento do tubo, com 0 aumento do
valor do titulo termodindmico. Os maiores valores de hg,; obtidos foram em titulos elevados no
final do comprimento desta regido. A correlacdo de Chen deixa de ser valida quando acontece a
secagem do filme de liquido na parede do tubo (dry-out). Este ponto é associado como sendo em
torno do valor de titulo 0,95. Na Figura 5.21, observa-se a variacdo dos valores dos coeficientes
de ebuli¢do nucleada (hn,), monofasico do liquido (hs,) e o coeficiente de convecgéo total de
saturacdo hg; em funcéo do titulo termodindmico. O coeficiente de convecgdo atinge um valor
proximo a 832,55 kW/m?2.K no ponto onde o titulo termodinamico atinge 0,95. Da Figura 5.21,

observa-se que este ponto ocorre na posi¢ao 0,46 m no tubo.
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Figura 5.21 - Coeficientes hgp, hnp € hsae do modelo de Chen (apud Carey, 1992).

A partir da ocorréncia de secagem na parede, 0 escoamento passa a ocorrer em um regime de
escoamento de névoa. Nesta regido, assume-se que o coeficiente de conveccdo calculado para o
escoamento monofasico de vapor passa a ser aplicavel. Deste ponto em diante, assume-se que 0
escoamento de liquido e vapor torna-se homogéneo e o calor especifico médio da mistura é uma
média volumétrica entre valores para o liquido e para o vapor. A absor¢do de calor para a
evaporacdo das gotas de liquido na névoa passa a ser um termo fonte na equacdo da energia e a
variacdo do titulo ao longo do comprimento é calculado com base em uma equagdo para a
evaporacgdo por transferéncia de calor de uma gota tipica com o diametro médio das gotas no

escoamento, como sera analisado a seguir.
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Figura 5.22 - Taxas de calor na regido de saturag&o.

Para completar a analise na regido de saturacdo, na Figura 5.22 apresenta-se as taxas de

transferéncia de calor. A fracéo de transferéncia de calor por radiagfo (Q, ) é menor que a parcela

de transferéncia de calor por convecgéo (Q, ).

5.4.3 Calculo do coeficiente de convecgdo na regido de escoamento de névoa

A transicdo do regime anular para o regime de névoa ocorre no ponto onde a superficie do
tubo sofre secagem. Levitan e Lantsman (Carey, 1992) propde uma correlagdo para o fluxo de

calor critico de transi¢cdo como

2 1.2{[0,25(P-98)/98]-x}
0. = 10,3—7,8(£j+1,6££) (ij o1 (5.83)
98 98 1000

Para tubos de diametro 8 mm, estes autores propde que o titulo no ponto critico é

correlacionado por

2 3 -0,5
X.. =|0,39+157 (ﬁj 2, 04(3j ‘0, ss(ﬁj (ij (5.84)
%8 98 98/ |\1000

Nestas correlagBes, ., € dado em MW/m? para P em bar e G em kg/m?s. Para o

escoamento de agua em tubulacGes com didmetro diferente de 8 mm uma correlagéo na forma

37015
w] (5.85)

Xcrit = (Xcrit)Smm[ D
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onde D ¢é dado em m, é proposta.

Para a analise da regido de escoamento de névoa, assume-se uma formulacdo homogénea, e
aplica-se um balanco de energia térmica local. Negligenciando a conducdo de calor axial no
fluido, a equacdo da conservacao da energia térmica aplicada no limite em que Ax — 0 fornece
dT dx,

- = Qh - hIv magua

5.86
dx dx ( )

magua Cpave

3

onde Q, ¢ o fluxo de calor superficial no tubo por unidade de comprimento, (KW/m), M0 € @

vazdo massica de agua (kg/s), Ah, é o calor latente de vaporizagdo (entalpia de mudanga de fase

dX,,

liquido-vapor) (kJ/kg) e ¢ a variacdo com o comprimento do titulo da mistura.

O calor especifico medio da mistura homogénea ¢é dado por
Cpave = [Xeq pv va + (1-Xeq) pl Cpl]/ [Xeq pv + (1-Xeq) pl] (587)

A taxa de variacdo do titulo é calculada a partir de estimativas do didmetro das gotas na
névoa e da taxa de evaporacao por transferéncia de calor da gota média (Rosner, 2000). A taxa de

evaporacgdo da gota média é obtida de
dm,/dt=pid, (k/Cp,) In(1+B,) Nu, (5.88)

onde dgq é o didmetro medio das gotas, Nug € o nimero de Nusselt médio para uma gota com

didmetro dgy e By € 0 potencial de transferéncia de calor (de Spalding) dado por
Bh = CpI(T - Tsat) / hlv (589)

Assumindo que ndo existe escorregamento entre a gota e a fase vapor, o nimero de Nusselt

para a gota pode ser estimado de

Nu, =2 a/a, (5.90)

visto que, neste caso, a gota aparecerd estacionaria em relagdo ao vapor. Porém, com o
escoamento do vapor em regime turbulento, a condutividade térmica na fase vapor é aumentada
pela presenca da turbuléncia e corrige-se a correlacdo acima com a razdo entre a difusividade

térmica turbulenta e a difusividade térmica molecular.
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Com a mesma hip6tese de ndo escorregamento, o tempo de residéncia da gota no
escoamento é proporcional a velocidade média do vapor e pode-se escrever a taxa de evaporagao

por unidade de comprimento como
G X, /p, dm /dx = pid, (k/Cp,) In(1+B,) Nu, (5.91)

Com a taxa de evaporacdo acima, um balanco de massa na gota permite determinar a

variacdo do didmetro da gota ao longo do escoamento. O balango de massa na gota fornece

dlp, 4713 (d./2)°
o ”d @,/2)] = - dm, /dx (5.92)
X

Integrando esta equacdo, tem-se
dy =dg, -4 Nuy {a, (p,/p) In[1+B, I}[G x../p,] (5.93)

onde dgy € 0 didmetro inicial estipulado para a gota media e ¢, € a difusividade térmica para o

liquido.

A taxa de variacdo do titulo na mistura € entdo dado por

dx,/dx = - n X, /p, dm,/dx (5.94)

9 Xeq

onde ng € 0 nimero de gotas por unidade de volume de mistura (gotas/m®).

O numero de gotas por unidade de volume assim como o diametro inicial das gotas sdo
valores estimados. As equacdes sdo aplicadas até que a gota atinja um didmetro suficientemente

pequeno.

As gotas evaporadas no escoamento de nevoa possuem origem, principalmente, nos dltimos
trechos de escoamento anular com penetracdo de gotas, a partir de uma regido em que a taxa de
penetracdo torna-se maior que a taxa de deposi¢do. Uma proposta de célculo da densidade e
didmetro das gotas € basear este calculo em modelos de escoamento anular com penetracdo de

gotas. Como exemplo, pode-se propor o seguinte modelo.

Do modelo de Lokhart e Martinelli (Carey, 1992) a fracdo de vazio do escoamento pode ser

estimada por

a=[1+028x X" " (5.95)



5. Projeto do Evaporador 104

Observa-se que esta correlagao falha ao prever o = x,, quando p, =p, € 4, =y . Istoé

observado pela andlise de Butterworth (Carey, 1992), que propde um modelo mais geral.

Para 0 escoamento anular, conhecendo o valor de alpha, pode-se obter as velocidades das

fases liquida e sélida por

Gx G(@A-x
u = eq U, _ ( eq)

"pa L p-a)

(5.96)

Utilizando o modelo de Ganic e Rohsenow, o diametro médio das gotas de vapor pode ser

1/2
g= 213 F [ T } (5.97)
u,—u ypo (uv _ul)Dpv

Este valor torna-se o diametro inicial das gotas.

previsto por

Para calcular a concentracdo volumétrica de gotas, assume-se que toda a fase liquida apos a
secagem da parede encontra-se no escoamento na forma de gotas com o diametro dg. Assim,

calcula-se a concentragéo local de gotas por

(5.98)

1
ng - (1')() Pave 5
P A dg
313
Esta equacdo forneceria a concentracdo incial de gotas, a qual assume-se que permanecera

constante, ou seja, ndo havera coalescéncia nem quebra de bolhas ao longo do escoamento.

Este modelo simplificado indicado nesta se¢cdo ndo leva em consideragdo o aquecimento das
gotas por radiacdo térmica e nem 0 aquecimento e evaporagao por contato direto com as paredes
do tubo. Este ultimo efeito depende também em grande parte se a tempertaura da parede do tubo

encontra-se acima do ponto de Leidenfrost para o fluido.

5.4.4 Estimativa do comprimento de tubulagdo na regido de evaporacao

Embora os modelos delineados acima possam ser resolvidos sequencialmente, optou-se no
momento, por calcular o comprimento de tubulacdo baseando-se somente no modelo de

escoamento saturado. Isto implica na adogdo das seguintes hipoteses:
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1. A regido de escoamento com ebuligdo parcial é relativamente curta.

2. A absorc¢do de calor pelas gotas na regido de escoamento de névoa serd negligenciada,

incluindo esta regido junto com a regido de superaquecimento.

Com estas hipoteses, o valor total de tubo necessario calculado para a evaporagdo da agua
sob as condigOes apresentadas utilizando a equacdo (5.1), somando os valores de cada uma das
regides analisadas obtém-se

L

Total ,agua

=0,58m (5.99)

A seguir, discute-se a regido de vapor superaquecido.
5.5 Analise da regido de vapor superaquecido

A metodologia de célculo e a modelagem para o comprimento de tubo nesta fase €
semelhante a utilizada na regido de liquido subresfriado. Basicamente, mudam as propriedades
termofisicas da agua. Nesta regido, o fluido entra & temperatura de saturacdo (Tsa), COMO vapor
saturado seco, e sai com a temperatura de reforma (Trs). Nesta analise, a temperatura de saida
desta regido € fixada em Trs = 900 K e as propriedades sdo calculadas como funcdo da
temperatura do fluido (Tpm;).

5.5.1 Célculo do coeficiente de convecgdo interno

Assume-se que a agua encontra-se totalmente na fase vapor, e obtém-se o nimero de
Reynolds por
(C D)

R guasp =~ (5.100)
g :u(Tm,i)agua,sup

onde Gaqua € a vazdo massica da agua, D; diametro interno e u(T, ;) e a viscosidade

agua,sup
dinamica calculada como funcgéo da temperatura interna do fluido T e da pressdo do sistema. A
simulagdo realizada mostrou que os valores do nimero de Reynolds encontram-se na faixa de

Re > 2300, como e antecipado na Figura 5.24. Isto indica que 0 escoamento de vapor na

agua,sup
regido de vapor superaquecido é turbulento. O nimero de Reynolds tem uma queda ao longo da

regido de superaquecimento devido ao aumento da viscosidade dindmica com a temperatura.
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Figura 5.23 — NUmero de Reynolds ao longo da regido de superaquecimento para Di = 4,2 mm.

Para calcular o coeficiente de transferéncia de calor por convec¢do haguasup (kW/m?.K),
assumiu-se escoamento plenamente desenvolvido e utilizou-se a correlagdo proposta por
Gnielinski (Lienhard, 2006).

f(R
( e).(Re

8 agua,sup

1
f(Re 2( 3
1+12, 7[( ggua,sup)j (Pragua,sup_lj

onde o fator de atrito de Darcy (ou Moody) para tubo liso pode ser aproximado por (Lienhard,
2006)

~1000).Pr,

gua,sup

Nu,; (Re,Pr) =

(5.53)

1

f (Re) (5.54)

T (182.log(Re. . )—1,64)

agua,sup

No lado direito da equagéo, alem do fator de atrito f (R,), aparece o nimero de Prandtl na

fase vapor Praguasup. Na Figura 5.24 mostra-se a variagao do coeficiente de transferéncia de calor

ao longo da regiédo de vapor superaquecido.
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Figura 5.24 - Coeficiente de transferéncia de calor por convecgédo na regido de superaquecimento
(KW/m?.K).

hagua,sup

Observa-se que os valores encontrados para hagua sy aumentam a medida que o fluido torna-

se mais aquecido ao longo do comprimento, tornando mais efetiva a troca de calor entre o tubo e
o fluido. Também, encontrou-se que os valores de hagasy Vvariam de 0,255 kW/m?K até 0,38

kW/m?K e sdo menores que os valores calculados para a regido de liquido subresfriado.

Os valores de comprimento calculado (Lsyp) € a taxa de transferéncia de calor entrega ao

fluido para atingir a temperatura de reforma (Q ) foram

agua,sup

Ly, =0,607 m

Sup
Quguasyp = 0,315 KW

Na Figura 5.25, observa-se as distribui¢cdes de temperaturas na regido de superaquecimento.
Mostra-se também que a temperatura superficial do tubo aumenta a medida que aumenta a
temperatura interna do fluido ao longo do comprimento, indicando que a resisténcia térmica nesta

regido entre a parede do tubo e 0 escoamento € menor que a resisténcia térmica externa.
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Figura 5.25 - Distribui¢Ges das temperaturas na regido de superaquecimento.

A temperatura da parede do tubo é bastante elevada nesta regido, o que a torna um fator

preocupante de projeto.

Na Figura 5.26, mostra-se as taxas de transferéncia de calor por radiagdo e conveccao.

Observa-se que a parcela de radiacéo recebida pelo fluido é predominante em relacéo a parcela de

CONvecgao.
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Figura 5.26 — Taxas de transferéncia de calor na regido de superaquecimento.
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5.6 Analise para o etanol.

O procedimento de célculo da quantidade de tubo necessaria para evaporar etanol e leva-lo
até a temperatura da reforma catalitica é a mesma utilizada nas se¢fes anteriores para 0 processo
de evaporacdo da agua. A analise também baseou-se-se em trés regides, como se mostra na figura
5.1, quais sejam, a regido de liquido subresfriado, a regido de mudanca de fase, modelada como
regido de saturacdo, apenas, e a regido de superaquecimento. A formulagdo empregada para cada
regido € a mesma apresentadas nas secdes anteriores e 0 que varia sdo as propriedades
termofisicas do fluido, Por exemplo, o etanol tem ponto de saturacdo com temperatura menor em
relacdo a agua na mesma pressdo de trabalho. Na tabela 5.2, mostra-se os principais parametros

de operacdo do evaporador de etanol.

Tabela 5.2. Dados Operacionais do evaporador etanol

Discriminacéo Simbolo Quantidade
Vaz&o méssica do etanol Mooy 4,441x10™ ks
Temperatura de entrada de etanol Te 298,15K
Temperatura de saida de etanol Ts 353,51 K
Pressdo de Trabalho P 111,4575 kPa
Diametro interno Tubo Di 4,2x107
Diametro externo Tubo De 5x107° m
Condutividade do tubo Kt 23x107° kW/mK
Emissividade do tubo & 0.9
Temperatura superficial do queimador ~ Ta 1200 K
Emissividade do Queimador &q 1

5.6.1 Calculo do coeficiente de convecgdo interno para o etanol

Para o célculo do coeficiente de convecgéo interno (hjewon), foi assumido que o etanol nesta
primeira etapa, € mantido na fase liquida. Os valores de nimero de Reynolds encontrados da

simulacdo se mostram na Figura 5.27.
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Figura 5.27 —Numero de Reynoldsna ao longo da regido de liquido subresfriadoD i= 4,2mm.

O valor do nimero de Reynolds da fase liquida monofésica indica que o escoamento esté no

regime laminar (Re,, ;oy < 2300). Para o calculo do coeficiente de convegdo interno admite-se

que 0 escoamento esti totalmente desenvolvido térmica e hidrodinamicamente. Adotando o

numero de Nusselt para temperatura prescrita tem-se

Nuo et =%:3, 657 (5.101)
EtOH
As propriedades termofisicas foram calculadas em funcéo da temperatura interna do fluido
Tmi e da pressao do sistema. Na Figura 5.28 mostra-se a variacdo do coeficiente de transferéncia
de calor por convecgdo ao longo da regido de liquido subresfriado. A diminuicdo do valor do
coeficiente de transferéncia de calor ao longo do comprimento é devido a dimui¢do do valor da

condutividade térmica em funcdo do aumento na temperatura interna do fluido Tn;.
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Figura 5.28 — Coeficiente de transferéncia de calor por conveccao na regido de liquido
subrefriado hiiq eron (KW/m?K).

O coeficiente de transferéncia de calor externo é o mesmo utilizado na anélise para a agua,

h, =11,28x107 kW/m*K

O valor encontrado do comprimento e a taxa de transferéncia de calor absorvida pelo etanol

S80

L

Qqu,EtOH =6,97 ><10-2 kw

lig, EtOH

=6x10"m

Na Figura 5.29, mostra-se as distribuicdes de temperatura do queimador T, da superficie do

tubo T, e do fluido Ty ;. Observa-se que a temperatura superficial T,; da parede do tubo aumenta

a medida que o fluido ganha energia ao longo do comprimento. Os valores de temperatura

superficial T, encontradas sdo maiores em relacdo as temperaturas desta mesma regido na analise

da agua. Isto se deve a o coeficiente de transferéncia de calor convecgdo do etanol Hqu,EtOH ser

menor em relacdo ao da agua

h,

lig,agua *
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Figura 5.29 - Perfis de temperaturas na regido liquida do etanol.

Na Figura 5.30, apresenta-se as taxas de transferéncia de calor por radiacdo e por convecgdo
que sdo fornecidos pelo queimador poroso ao fluido ao longo do comprimento do tubo. Observa-

se também que a fragdo de calor por radiacdo € maior que a convectiva.
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Figura 5.30 - Taxas de transferéncia de calor na regido de liquido para o etanol.
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5.6.2 Analise na regido de saturacéo para o etanol
Para calcular o comprimento de tubo necessério nesta regido aplica-se a mesma analise

apresentada nas secOes anteriores. As propriedades termofisicas desta regido foram calculadas a
Tsa=353,45 K e Psat=111,45 kPa.

Na Figura 5.31, apresenta-se 0s valores de nimero de Reynolds para o liquido e para o vapor
correspondente a esta regido de mistura. Observa-se que a fase liquida do etanol ao longo desta

regido encontra-se em regime laminar Rejiq > 2300 e que a fase vapor torna-se turbulenta além do

comprimento Lgp eron=4x107m.
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Figura 5.31 - NUmero de Reynolds par as fases liquida e vapor para o etanol.

A Figura 5.32 mostra o comportamento do coeficiente de transferéncia de calor por
conveccdo superficial hsy eron @0 longo da tubulagdo. Observa-se que este aumenta a medida que

o fluido ganha calor e aumenta no valor do titulo termodinamico.
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Figura 5.32 - Coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo na regido de saturagdo para o
etanol.

Na Figura 5.33, mostra-se os coeficientes de transferéncia de calor por ebuli¢cdo nucleada hyy

e monofasico do liquido hs, em funcéo do titulo termodinamico.
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Figura 5.33 — Coeficientes de transferéncia de calor monofésico do liquido hsp, de ebuligdo
nucleada hnb e total hey g on para a regido de saturacéo do etanol.

Observa-se que a ebulicdo nucleada hn, se mantem constante a medida que o titulo
termodindmico aumenta. Por outro lado, a contribuicéo do coeficiente monoféasico do liquido hgp,
aumentando a medida que o valor de titulo cresce. Os valores encontrados do coeficiente de
transferéncia de calor por convecgédo na regido de saturacdo se encontram na faixa de 275 a 280
KW/m?K.
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Figura 5.34 — Distribuicdes de temperatura regido de saturacao de etanol.
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Na Figura 5.34, apresenta-se as distribuicbes de temperatura de saturacdo de etanol

Tmi=353,45 K e a temperatura superficial do tubo T,;. A forte queda na temperatura superficial

do tubo é devido aos altos valores do coeficiente de transferéncia de calor encontrados na regido

de titulo elevado.

Figura 5.35 - Taxas de transferéncia de calor na regido de saturacdo de etanol.
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Na Figura 5.35, apresenta-se as taxas de transferéncia de calor na regido de saturacéo.

Observa-se que a parcela de transferéncia de calor por radiacdo ¢ menor que a fracéo de calor por

CONVecgao.
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O valor de comprimento de tubo calculado para esta regido e a taxa de transferéncia de calor

total de saturacédo é apresentado a seguir

L =17,3x107°m

sat, EtOH

Qsat,EtOH = 0,424 KW

5.6.3 Analise na regido de superaquecimento para o etanol

Para o calculo do coeficiente de convecdo interno nesta regido de superaquecimento
(hsup,eton), assume-se que o etanol encontra-se totalmente na fase vapor. Na Figura 5.36,

apresenta-se o nimero de Reynolds na regido de superaquecimento.

14000

12000 R\\ —"—R__..
» 10000
S
o 1 \
[
S 8000 .
[0]
4 ]
S 6000
5 _ "~
£ .
4000
% ‘\.\.\"\.\l
2000
0 : : : : :
0,0 01 02 0,3 0,4 05

Comprimento LSquEIOH (m)
Figura 5.36 — NUmero de Reynolds na regido de superaquecimento.

Os valores do numero de Reynolds encontrados indicam que o regime do escoamento é
turbulento nesta regido. Também, observa-se uma diminui¢cdo do nimero de Reynolds a medida
que a temperatura do vapor de etanol aumenta ao longo do comprimento. Isto se deve ao aumento

da viscosidade em fungéo da temperatura do fluido.

Na Figura 5.37, mostra-se o comportamento do coeficiente de transferéncia de calor por

conveccao ao longo do comprimento do tubo na regido de superaquecimento.
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Figura 5.37 - Coeficiente de transferéncia de calor por convecgdo na regido de superaquecimento
hsup, EtOH-

O coeficiente de transferéncia de calor nesta regido de superaquecimento aumenta a medida
que o fluido escoa ao longo do comprimento, tornando mais efetiva a troca térmica entre o fluido

e a parede do tubo.
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Figura 5.38 — DistribuicOes de temperaturas na regido de superaquecimento EtOH.

Na Figura 5.38, apresenta-se a distribuicdo de temperatura do etanol T, a temperatura da
superficie do tubo T,; e a temperatura do queimador. O maximo valor de temperatura do tubo

encontrado nesta regido foi T,;=1265,6 K.
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Figura 5.39 - Taxas de transferéncia de calor na regido de superaguecimento do etanol.

A taxa de transferéncia de calor por radiacéo (Qr) é maior que a parcela de calor aportado

pela convecgdo (Q,), como se pode apreciar na Figura 5.39. Nesta figura, também esta mostrado

a taxa de transferéncia de calor total na regido de superaquecimento Qsup etoH.
Para esta regido de superaquecimento encontrou-se os seguintes valores de comprimento de
tubo e taxa de transferéncia de calor total ganho pelo fluido

LSup,EtOH =0,448 m (5.102)

Qup cion = 0,39 KW (5.103)

5.7 Conclusao

Conclui-se observando que o valor total de tubo necessario calculado para a evaporacgéo de

agua, obtido da soma do comprimento de cada regido, é

L

Total ,agua

=0,58m

Para o etanol, o valor total de tubo necessario, obtido da soma do comprimento de cada
regiao é
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L’TotaI,EtOH =0,4038 m

Um fator preocupante no projeto do sistema é a elevada temperatura da parede da tubulacéo
0 que obriga a uma reviséo do projeto utilizando fluxos de calor menos acentuados. Entretanto, a
metodologia de projeto adotada € a mesma. A solugdo com fluxos de calor menores, utilizando as
mesmas correlagdes para os coeficientes de transferéncia de calor, resultardo em comprimentos
de tubulacdo diferentes, possivelmente, ligeiramente maiores que os indicados acima. De
qualquer forma, os valores estimados neste trabalho permanecem como uma referéncia para o

dimensionamento de um sistema de evaporacao e superaquecimento.
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6 PROJETO DO REATOR CATALITICO

O reator catalitico de reforma do etanol recebe a mistura de etanol e agua na forma de vapor
superaquecido e promove as reacdes de reforma a vapor para a producdo de hidrogénio.
Conforme visto na secéo de analise termodinamica, as rea¢des de reforma para os parametros de
interesse sdo endotérmicas. Para que a reacdo se processe de forma isotérmica, € necessario
portanto que o reator receba calor externamente. O desempenho do reator catalitico em promover
a reacdo de reforma é medido pela sua eficiéncia em relacdo ao valor maximo de hidrogénio que

pode ser produzido, o qual é fornecido pelo equilibrio quimico.

A seguir, descreve-se 0 modelo de reator catalitico e apresenta-se o0s resultados da previsdo

da formacéo de hidrogénio.

6.1 Modelo do reator catalitico

Nesta secdo € apresentado o modelo utilizado para o reator catalitico. O reator analisado é do
tipo reator de leito empacotado (packed-bed reactor) com escoamento em regime permanente. Na
figura 6.4, mostra-se um esquema do reator indicando o sistema de coordenadas utilizado para a
analise e o volume de controle para o balanco de massa. O modelo a ser desenvolvido visa
calcular a distribuicdo da concentracdo das espécies quimicas ao longo do reator e com isto, obter

a concentracdo de hidrogénio e subprodutos na saida como funcéo dos pardmetros de operagao.

AV
Ac i
B RN
ch?a? QC){'} 080@ ¥ g%nb%
!
X=0 xmx X=L

Figura 6.1 - Reator de leito empacotado (Fogler,1999).

As hipoteses utilizadas no modelo séo:
1. O escoamento ocorre em regime permanente,

2. O fluido é modelado como uma mistura de gases perfeitos,
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3. A difusdo binaria de massa é modelada pela Lei de Fick e a dispersdo axial é

assumida uma funcdo do nimero de Peclet de massa,
4. Todas as especies quimicas possuem difusividades na mistura iguais,
5. A temperatura do reator é assumida uniforme (reator isotérmico),
6. As propriedades termofisicas sdo avaliadas na temperatura da reforma,
7. A pressao € assumida uniforme (isobarico),
8. Na&o existem variacGes na direcdo radial (0 modelo é unidimensional),

9. As equacdes sdo escritas em termos de varidveis médias volumétricas.

6.1.1 Equacdo de conservacao da massa

Formula-se o problema no reator em termos da equacao da conservacdo da massa do etanol,
identificado como a espécie quimica A. Fazendo-se um balanco de massa da espécie quimica A

sobre o volume de controle elementar AV = A Ax, desprezando qualquer variacdo radial da

concentracao e assumindo que o leito é operado em regime permanente, obtém-se:

A:WAX|X - ACWAX|X+AX + 1,05 AcAX=0 (6.1)

onde A é a rea da secdo transversal do tubo, m?, Way é o fluxo molar axial da espécie quimica
A, kmol/s m? (nota-se que Fa=Ac Way é a vazdo molar de A, kmol/s), ra é a taxa de reacéo por

massa de catalizador, kmol/kgcat.s, e p,€ a concentragdo de catalisador no leito catalitico,

kg cat/m3 .

Dividindo-se por A.Ax e tomando o limite quando Ax — 0, obtém-se:
dW,,
—d—XA+ o, =0 (6.2)

Assumindo que a concentracao total C € constante, pois o leito é isotérmico e isobarico e 0
gas comporta-se como gas perfeito, utilizando a Lei de Fick para a difusdo molecular e

assumindo que a difusividade efetiva Dag inclui efeitos de dispersdo axial de massa, W,, pode

Ser escrito como:
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dC,,

WAx = _DAB F * Yo (\NAX +WB><) (6.3)

onde Cap é a concentracéo volumétrica da espécie quimica A, kmol/m®, ya, é a fracdo molar da

espécie quimica A e Dag é a difusividade efetiva axial do componente A no reator, m?/s.

O primeiro termo do lado direito da equacéo (6.3) representa o transporte difusivo da espécie

quimica A na direcdo axial e 0 segundo termo representa o transporte convectivo.

O termo convectivo pode ser reescrito na seguinte forma,

Yo Wy +W,, ) = ¥,,CU =UC (6.4)

onde U ¢é a velocidade superficial, m/s, equivalente a V, /A., onde V, é a vazdo volumétrica da
mistura, m*/s.

Assim, a equagdo (6.2) pode ser reescrita como

d’c,, ,, dc

D U—2%41rp =0 6.5
28 12 dx AP% (6.5)

As condicdes de contorno sdo:

Em x=0,C,, =C,,, (concentracdo molar prescrita)

Em x =1L, %: 0 (condicéo de saida).

Embora para a condigédo de contorno em x = 0 pudesse ser utilizada uma condicdo de fluxo
total prescrito (Condicdo de Dankwertz; Fogler, 1999), optou-se por utilizar uma condigdo de
concentracdo prescrita por facilidade. A condigdo de fluxo prescrito ndo traria grande variagédo
nos resutlados finais. Para a solugdo da equacgdo acima, precisa-se definir um modelo de cinética

quimica para o calculo da taxa de reac&o.

6.1.2 Mecanismo de cinética quimica da reacao de reforma a vapor de etanol

Poucos trabalhos foram encontrados na literatura que relatam a cinética da reforma de
etanol. Embora alguns artigos apresentem resultados de experimentos em reatores integrais e
diferenciais, poucos artigos apresentam modelos de cinética quimica. Akande (2005)

desenvolveu experimentos e correlacionou seus resultados em termos de modelos cinéticos
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baseados em mecanismos de reacéo heterogénea e por isso foi selecionado para utilizacdo aqui. A

seguir apresentam-se os resultados e modelos de Akande (2005).

A reacdo global, estequiométrica, para produtos saturados, da reforma a vapor de etanol €
C,H,0, + (2n-p) H,0 — nCO, + (g+2n-p) H, AH>0 (6.6

Nesta reacdo, a relacdo estequiométrica molar agua-etanol como reagentes é dada por
Rs = (2n-p) (6.7)
Akande (2005) assume que o etanol sofre a reforma a vapor de acordo com a reacdo global
C,H,0, +a(n-p)H,0 - nCO, + (Mm/2+2n-p)H, + (a-1)(2n-p) H,0  (6.8)

onde a representa 0 excesso de agua na mistura reagente.

A relacdo molar agua-etanol como reagentes é dada por
Ra = a (2n-p) (6.9)

Neste modelo, Akande (2005) considera que a concentracdo de CO, é na verdade
representativa de todas as espécies quimicas com carbono que sdo produtos de reacdo (com

excecdo do etanol), especialmente, CO, CO, e CHa.

No trabalho de Akande (2005) os valores dos coeficientes estequiométricos sdo medidos
para diferentes condicGes de operacdo do reator e, com base nestes valores, modelos de cinética
quimica sdo propostos. O reator utilizado é suficientemente pequeno para que seja mantido

isotérmico e seja considerado diferencial.

Os experimentos foram realizados em um reator cilindrico de leito empacotado (PBTR),
fabricado em aco, com diametro de 8 mm e comprimento de 53 mm. A reagdo de reforma
acontece sobre um catalisador niquel em suporte de alumina (Ni-Al,O3) fabricado por um método
de co-precipitacdo, o qual foi identificado pelo autor como de melhor desempenho. Os
experimentos foram realizados em temperaturas de reacdo de 593 K, 693 K, 793 K e com
diferentes relagdes de massa de catalisador por vazdo massica de entrada de etanol (W/Fao) de
2143, 1382, 1071, 952 e 779 (kgea/m®)/(Kgeton/s). Como catalizador, foram utilizadas particulas
de alumina de 0,6 mm de didmetro impregnadas superficialmente por niquel metalico. Na Tabela

6.1, apresenta-se os dados cinéticos obtidos experimentalmente por Akande (2005). Na Tabela



6. Projeto do Reator Catalitico 124

6.1, mostra-se a temperatura de reagdo T (K), a taxa de conversdo de etanol ra (kmol/kgca:.S), a
constante de equilibrio quimico da reacéo de reforma a vapor de etanol K, e a vazdo molar N;
(mol/s) de cada um dos componentes na saida do reator. Na tabela, i representa cada uma das
espécies quimicas, sendo A = C,HsOH, B = H,0, C=CO, e D = H,.

Tabela 6.1 - Dados cinéticos obtidos experimentalmente por Akande (2005).

(;) (Tlf;‘fc‘) I‘;'Egriz‘t?a;)’ Na(kmol/s)  Ng(kmolis)  Ne(kmolis)  Np (kmolis) Kp restes
593 3,03286E-06 5,70596E-09 1,57331E-07 8,40614E-09 2,40685E-08 2,45431E+11 1
593 3,38489E-06 6,96321E-09 1,81138E-07 8,66974E-09 2,48233E-08 2,45431E+11 2
593 3,8669E-06 8,43861E-09 2,0793E-07 8,81142E-09 2,52289E-08 2,45431E+11 3
593 4,51138E-06 1,03925E-08 2,4341E-07 8,99906E-09 2,57662E-08 2,45431E+11 4
593 5,41583E-06 1,64558E-08 3,51408E-07 9,27356E-09 2,65521E-08 2,45431E+11 5
693 3,8669E-06 5,02195E-09 1,57821E-07 1,0229E-08 2,92878E-08 3,36674E+15 6
693 4,73885E-06 6,94639E-09 1,91534E-07 1,02336E-08 2,93008E-08 3,36674E+15 7
693 4,87424E-06 9,80704E-09 2,41648E-07 1,02403E-08 2,93201E-08 3,36674E+15 8
693 5,41583E-06 1,27534E-08 2,91574E-07 1,00001E-08 2,86323E-08 3,36674E+15 9
693 6,31485E-06 1,73306E-08 3,66116E-07 9,18524E-09 2,62993E-08 3,36674E+15 10
793 4,06187E-06 5,11495E-09 1,60744E-07 1,04184E-08 2,98302E-08 4, 45742E+18 11
793 4,64136E-06 6,56813E-09 1,86765E-07 1,05044E-08 3,00763E-08 4,45742E+18 12
793 4,73885E-06 8,52993E-09 2,21894E-07 1,06204E-08 3,04085E-08 4,45742E+18 13
793 5,41583E-06 1,20164E-08 2,81443E-07 1,04052E-08 2,97921E-08 4 45742E+18 14
793 6,76978E-06 1,62475E-08 3,50781E-07 9,71516E-09 2,78165E-08 4,45742E+18 15

Akande (2005) ajustou varios modelos de cinética quimica aos valores medidos e obteve as
constantes cinéticas dos modelos. Dois modelos ajustam os resultados medidos com menor
desvio médio padrdo. O primeiro, € um modelo completamente empirico que é denominado de lei
de poténcia (power law). O segundo, é baseado em modelo de Eiley-Rideal para a reagédo
catalitica e é desenvolvido assumindo que 0 passo que controla a reacdo (rate controling step) é a
dissociacdo do etanol adsorvido na superficie catalitica. A seguir, apresentam-se as equacdes

correspondentes a taxa de converséo de etanol para cada um dos modelos.

6.1.2.1 Modelo da Lei de Poténcia

Neste modelo, assume-se que a reacdo global comporta-se como uma reagdo de ordem n na

concentracdo de etanol. Assim, a taxa de reacdo é

R, = kN (6.10)
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onde k é uma constante cinética, n é a ordem da reacdo com respeito ao etanol e Na é o nimero de

moles de etanol.

Assume-se para a constante cinética de reagdo um comportamento de Arrhenius, na forma
- (-E/RT)
K=K,e (6.11)

onde, Ko é a freqiéncia de colisdo (kmolgwon)™".(kgea.5) ™, E é a energia de ativacéo (kJ/kmol), T

é a temperatura absoluta (K) e R € a constante universal dos gases (kJ/kmol.K).

Portanto, a taxa de reacao € escrita como
r, =K,e “'f N} (6.12)
onde ra resulta nas unidades de (kmolgon/Kgcat.S).

Os parametros do modelo a ajustar séo n, Ky e E.

6.1.2.2 Modelo de Eiley-Rideal

O modelo de Eiely-Rideal, com a hipotese de que a dissociacdo do etanol adsorvido é o

passo que controla a reacdo, pode ser escrito como
R, =kN, /G (6.13)

onde k é uma constante cinética (kgcat.s)™ Na é o nimero de moles de etanol (kmolEtOH) e G é

um parémetro de inibigcdo da reacdo por ocupacao em excesso de sitios cataliticos.

Assume-se para a constante cinética de reacdo um comportamento de Arrhenius, na forma
K =K, e (6.14)

onde, Ko é a frequéncia de colisdo (kgcat.s)?, E é a energia de ativacdo (ki/kmol), T é a

temperatura absoluta (K) e R € a constante universal dos gases (kJ/kmol.K).

O parametro de inibicdo, derivado da teoria de Eiley-Rideal, com a hip6tese de controle pela

dissociacdo de etanol, torna-se
G =(@1+K,N,)? (6.15)

onde Ka é a constante de equilibrio termodindmica para a reacdo de dissociacdo do etanol

(kmolgion) ™.
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Assim, pode-se escrever a taxa de reagdo como

-E/RT
_ Kee N,

r, = 6.16
A A+ K,N,)? (6.16)

onde ra resulta nas unidades de (kmolgon/kgcat.s).

Observa-se que este modelo apresenta um comportamento de ordem 1 com relagéo ao etanol
para baixas concentracdes de etanol e apresenta forte inibicdo (reducdo da taxa de reacéo) para

altas concentragdes de etanol.

Os parametros do modelo a serem ajustados sdo Ko, E e Ka. .

6.1.2.3 Comparacao dos modelos com os resultados para o reator experimental.

Na Tabela 6.2, apresenta-se os dados dos parametros cinéticos dos modelos ajustados por
Akande (2005) com o critério de minimo desvio padrdo médio em relacdo aos pontos medidos.

Tabela 6.2 - Valores dos parametros cinéeticos para o Modelo 1 (lei de poténcia) e o Modelo
2 (modelo de Eiley-Rideal) (Akande, 2005).

Pardmetros Modelo1 Modelo 2

Ko 2,08x10° 3,12x10%
E 4,43x10° 4,41x10°
Ka 3,83x10’
n 0,43

A seguir, os resultados de taxa de reagdo previstos pelos modelos s&o comparadas com as

taxas de reacdo medidas para o reator experimental, para as diferentes temperaturas.

A Figura 6.2 mostra a taxa de reacdo de etanol em funcdo do nimero de moles de etanol para
a temperatura de reacdo de 593 K. Observa-se que nenhum dos modelos ajusta completamente os

dados experimentais. O modelo 2 é o que apresenta 0 menor desvio médio.
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Figura 6.2 - Taxa de conversdo de etanol ra (kmolgon/Kgcat.s) em fungdo do nimero de moles de
etanol N para T=593 K.
A Figura 6.3 mostra a taxa de reacdo de etanol em funcdo do nimero de moles de etanol para
a temperatura de reacdo de 693 K. Novamente, 0s resultados experimentais apresentam um

comportamento diverso do previsto pelos modelos. O modelo 2 novamente € o que apresenta o

menor desvio médio.
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Figura 6.3 - Taxa de conversao de etanol ra (kmolgon/kgcea.s)em funcdo do nimero de moles de
etanol Na para T=693 K.
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A Figura 6.4 mostra a taxa de reacdo de etanol em fun¢do do nimero de moles de etanol para
a temperatura de reacdo de 793 K. Os modelos desviam-se mais dos resultados experimentais do

que nas temperaturas menores. O modelo 2 é o que apresenta 0 menor desvio médio.
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i u
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] T=793 K A
6,5x10° *

4 |
6,0x10° °

6

5,5x10° .
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5,00x10°  7,50x10° 1,00x10° 1,25x10° 1,50x10° 1,75x10°®

moles de etanol NA

Figura 6.4 - Taxa de conversdo de etanol ra (kmolgon/Kgcat.s) em fungdo do nimero de moles de
etanol Na para T=793 K.

Akande (2005) verificou que o desvio médio absoluto do Modelo 2 em relacdo aos dados
experimentais em todas as temperaturas foi menor que 11 %. Este modelo ndo é completamente
empirico, como o modelo 1, pois apresenta alguma base fisica baseada na teoria de Eiley-Rideal.
Com isso, Akande (2005) considera que ele é adequado para prever os dados experimentais de
taxa de reacdo de etanol. Ressalta-se que a extrapolacdo do uso do modelo para valores de
temperatura e de nimero de moles fora da faixa experimental pode acarretar em desvios
consideravelmente maiores em relacdo aos valores reais de taxa de reacdo. No entanto, este sera o

modelo utilizado aqui, visto que € o melhor modelo disponivel no momento.

A seguir, a equacdo de conservagdo da massa de etanol é discretizada e resolvida por um

método de volumes finitos.
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6.2 Parametros de acompanhamento da reagdo

Os principais parametros de acompanhamento da reacdo sdo a conversdo de reagentes, a
producdo de produtos e a seletividade de produtos (Fogler, 2000). Estes sdo definidos como

segue:
Conversao:

A conversdo expressa a fragdo molar de um reagente convertida para produtos em relagdo a

concentragdo molar inicial do reagente. A conversao local é definida como
X, = (Ni,o - Ni,x) / Ni,o (6.17)

onde Nj, € 0 nimero de moles da espécie quimica i na entrada do reator e Njx € 0 numero de

moles da espécie quimica i na posic¢do x ao longo do reator.

A conversao total da espécie quimica i é avaliada em x = L. A conversdo é calculada para 0s

reagentes etanol e gua.
Producéo:

A producdo da espécie quimica i (yield) é a fracdo molar produzida da espécie quimica i ao
longo do reator em relagdo a concentracdo molar incial do reagente mais importante. A producéao

total da espécie quimica i em relacdo ao consumo de etanol é definida como
Yi = (Ni,L - Ni,o) / (NEtOH,o - NEtOH,L) (6.18)
A produgdo € calculada para as espécies quimicas hidrogénio e dioxido de carbono.

Para 0 modelo de Akande (2005), a producdo de hidrogénio e dioxido de carbono estdo
diretamente vinculadas ao consumo de etanol através do coeficiente estequiométrico da reacéo.

Portanto, neste modelo, para qualquer condigdo de operacéo obtém-se
Yy, :£%+ 2n - pj (6.19)
Yoo, =N (6.20)
Portanto, neste modelo, a producao néo fornece informacéo adicional.

Seletividade:
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A seletividade da espécie quimica i é a fracdo molar produzida da espécie quimica i ao longo
do reator em relacdo a fracdo molar produzida de um produto indesejavel. A seletividade do

hidrogénio em relacdo ao dioxido de carbono é definida como

SH = (NHZVL - NHZVO) / (Ncou - Ncozvo) (6-21)

2

No caso do modelo de Akande (2005), a producdo de hidrogénio esta diretamente vinculada
a producédo de dioxido de carbono atraves do coeficiente estequiométrico da reacdo. Portanto,

neste modelo, para qualquer condigdo de operacdo obtém-se
m
Sy, = [(?+ 2n-p)] /' n (6.22)
Portanto, neste modelo, a seletividade ndo fornece informacao adicional.

Observa-se que ao utilizar um modelo mais detalhado para as reacdes cataliticas de reforma,
a producdo e a seletividade expressam a informagdo importante de que o catalisador pode
favorecer a producdo de uma espéecie quimica em particular, como o hidrogénio, em detrimento
de outras especies quimicas indesejaveis, como 0 monoxido de carbono. Na falta de um modelo

de cinética quimica mais completo, este aspecto ndo sera avaliado aqui.

A seguir, mostra-se a solugdo numérica do modelo do reator.

6.3 Solugdo numérica das equacdes

As equac0es sdo resolvidas por um método de volumes finitos padrdo em malha uniforme. O
esquema UDS (a favor da corrente) é utilizado para o termo advectivo e o esquema CDS
(diferencas centrais) é usado para o termo difusivo. As equacBes sdo resolvidas pelo método
TDMA. A néo linearidade decorrente da taxa de reacdo quimica é tratada por iteracfes sucessivas

com sub-relaxagdo. A seguir, mostra-se detalhes do metodo de solug&o.

6.3.1 Discretizacao das equacdes
Para a discretizacdo numérica, integra-se a equacdo de conservagdo em um volume de
controle, identificado como volume P na figura 6.5, e aproxima-se os fluxos nas interfaces por

um método de volumes finitos (Maliska, 2004).
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/Voiume para integragdo
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Figura 6.5 - Volumes definido para integracdo numerica do catalisador.
Escrevendo a equacdo de conservacdo na forma conservativa, assumindo que a difisividade
de massa é constante e integrando ao longo da coordenada axial, tem-se

j j d(UC x+jwerApbdx:o (6.23)

Denotando-se os fluxos nas interfaces pelos subscritos e e w, tem se :

b, 4CI| _p
dx

d(C,)

— —(UC,)|, +(C,)| +B,Ax=0 (6.24)

e w

onde,B, =r1,p,.

Agora, aplicando na equagéo (6.24) os esquemas de interpolacdo UDS (esquema de primeira
ordem) e CDS (esquema de segunda ordem) para 0s termos advectivos e difusivos

respectivamente, tem se as seguintes aproximagoes:

(c,)|, =u.c, (6.25)

(UC,)|, =U,Cu (6.26)
C.-C,

d(ch) (D )( j (6.27)
X AX

Dzd(CA) =(D,),, [C —C j (6.28)
dx AX

Finalmente, substituindo-se as equacdes (6.25), (6.26), (6.27) e (6.28) na equacdo (6.24),
obtém se a equacdo (6.29), sendo esta Ultima a equacdo discretizada pelo método dos volumes
finitos. E importante ressaltar que os valores de Ax sdo escritos sem indice por terem valores

iguais (malha igualmente espacada).
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(D,) Ce =G, (D,) ©=C )y yu C, +B.,AX=0 (6.29)
z/e AX z/w AX e’p w p - '

Para facilitar a implementacdo computacional e a estruturacdo do sistema de equacOes

resultante, reecreve-se a equacao (6.29) na forma,

AC,=AC.+AC, +B, (6.30)
onde,

2D,

A = —(U + ~ j (6.31)
DZ

A=—t (6.32)

DZ
A, = —[U +Rj (6.33)
B'p =-B,Ax (6.34)

Estes coeficientes sdo validos para todos os volumes internos. Resta agora aplicar as

condicdes de contorno para se obter as equacdes para os volumes de fronteiras.

Para o volume de fronteira oeste (w) serd aplicada uma condi¢cdo de contorno de
concentracdo prescrita ou constante (Ca o), correspondente ao valor de concentracdo do gas antes

da entrada do catalisador. A equacao para o primeiro no da fronteira é a seguinte:

AC,=AC. +B, (6.35)
onde,
3D
A=—|U+—2 6.36
p [ AX] (6.36)
D
—__z 6.37
Ax (6.37)
, D,
B, =- ZRCA’O+UCM+Bp (6.38)

Resta ainda aplicar a condicdo de contorno na fronteira leste (e) do dominio. Aplicando-se a

condicdo de contorno de fluxo zero @ =0, tem-se:
X

x=I
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AC,=AC, + B'pn (6.39)
onde,
DZ
A = —(U +§j (6.40)
DZ
A, = —[U +Rj (6.41)
B'pn =-B, (6.42)

Uma vez que a taxa de reacdo para os pontos nodais € calculada, as equagdes para 0s
volumes finitos formam um sistema de equacdes lineares e a solucdo deste sistema de equacoes,
fornece as concentragfes no centro dos volumes. Como a taxa de reacdo € uma funcdo nao linear

das concentracdes, iteracOes sdo utilizadas para a convergéncia aos valores finais.

Para a resolucdo do sistema de equagdes optou-se por utilizar o método TDMA (Tri-
Diagonal Matrix Algorithm), que no caso de um modelo unidimension al e linear € um método de
solucdo direta. Neste trabalho, devido a ndo linearidade imposta pela taxa de reagdo quimica, o
método torna-se iterativo. O método TDMA com enfoque voltado para volumes finitos é

apresentado por Maliska (2004).

6.3.2 Implementacdo computacional
Para a implementacdo utilizou-se a linguagem Fortran 6.0. O algoritmo de solugédo € o

seqguinte:

1) Leitura das condices iniciais.

2) Célculo das taxas de reacdo nos pontos nodais e especificacdo das propriedades.

3) Caélculo das constantes da equacéo discretizada.

4) Solucdo do sistema linear.

5) Teste de convergéncia. Se ndo obteve convergéncia, retorna ao passo 2.

6) O programa termina quando for atingida a convergéncia com um erro na concentracao

molar de etanol menor ou igual & 1x10™.
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6.4 Validacdo do modelo

Nesta primeira etapa da andlise buscou-se simular o catalisador com as mesmas
caracteristicas fisicas e quimicas apresentadas por Akande(2005). Na Tabela 6.3 apresenta-se a

composi¢do quimica e o metodo utilizado para a fabricacéo do catalisador.

Tabela 6.3 - Nome e composicao quimica do catalisador.

Método de preparagdo Nome catalisador Composi¢do Ni(%) Composicdo Al(%) Composi¢do O(%b)

Co-precipitacdo CP15 15 44,98 40,02

6.4.1 Condig0es de simulagdo

Na Tabela 6.4, apresentam-se as caracteristicas fisicas do reator. Os pardmetros geométricos
comprimento do reator L;, didmetro do reator D;, didmetro da particula Dp e massa de leito

€ foi escolhida

catalitico my,, foram tomadas do trabalho de Akande(2005). A porosidade
segundo as recomendacdes da literatura. Para este tipo de reator de leito compactado a porosidade
varia de 0,3 a 0,5, segundo Mills (1997). O valor 0,5 corresponde a um leito pouco compactado

de esferas com diametro uniforme (a porosidade para o arranjo ctbico simples é 0,47).

Tabela 6.4 - Parametros fisico do catalisador.

Parametro Magnitude Unidades
Diametro do reator Dy 8,0 mm
Comprimento L 53 mm
Diametro da particula D, 0,6 mm
Densidade do catalisador 2252,192 kg/m®
Massa de catalisador 3x10°® kg
Porosidade do leito catalitico &, 0,5 (adm.)
Difusividade efetiva no reator, Dag 1,074x10™ m?/s

A simulacdo numérica é comparada com os resultados numéricos e experimentais obtidos no

trabalho de Akande. A seguir apresentam-se o0s resultados das simulacdes.
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6.4.2 Previsdo da fracdo molar das espécies quimicas

As distribuicdes das concentracdes das especies quimicas ao longo do reator foram

simuladas usando os dados mostrados acima.

Na Figura 6.6, mostra-se a distribuicdo das fracbes molares das espécies quimicas obtidas da
simulacdo para a temperatura de 593 K e uma relagdo da massa de catalisador com a vazéo de
entrada de etanol W/Fao de 2016 kgca S/Kgeion. Na tabela 6.4, compara-se as concentragdes
previstas pelo modelo numérico para o final do reator com os valores experimentais relatados em
Akande (2005). Observa-se uma boa concordancia. O desvio padrdo do modelo foi de 5,6%,

menor que o encontrado no trabalho de referéncia.

Tabela 6.5 - Valores das concentragdes na saida do reator para T=593 K e W/Fa0=2016. Kgcx

S/KQetoh-
i Fra;;éo Mgd_elod Solugdo  pesviomédio  Desvio médio
spécies molar numérico de com o(% (%
medida Akande Modelo 2 ) Akande %8) Mod. 2
C,Hs0OH 0,029 0,028 0,02903 3,45 0.1
H,O 0,805 0,822 0,8202 2,11 1,89
CO,,CO,CHy,etc 0,0403 0,039 0,03768 9,30 12,35
H, 0,123 0,111 0,1130 9,76 8,07
Desvio médio o (%) 6,15 5,6
1.00 T
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Figura 6.6 - (a) Distribuicao da fracdo molar de &gua, e (b) Distribuicdo das fracdes molares de
H,, CO, e EtOH ao longo do catalisador para uma alimentagdo W/Fao=2016 kgca: S’kQeton €
temperatura 593 K.

6.4.2.1 Efeito do comprimento do reator e relacdo W/Fao

Normalmente, deseja-se maximizar a producdo de hidrogénio, a fim de atingir condi¢des
proximas ao equilibrio. Isto pode ser conseguido aumentando o comprimento do reator, ou,
diminuindo a vazdo de reagentes. Em ambos 0s casos, aumenta-se o tempo de residéncia da
mistura no interior do reator. A relacdo W/Fao é proporcional ao comprimento do reator e
inversamente proporcional a vazdo dos reagentes. Portanto, é proporcional ao tempo de

residéncia no reator.

Inicialmente, verificou-se o efeito de aumento do comprimento do reator de 0,05 m até 0,2 m
em temperaturas na faixa de 373 K a 873 K. Na Figura 6.7, mostra-se o efeito do comprimento do
reator na conversao de etanol utilizando-se uma relacdo W/Fao fixa de 2000 Kgca: S/KQeton para as
faixas de temperaturas anteriormente mencionadas. Observa-se que 0 aumento do comprimento e
da temperatura da reagdo aumenta a conversdo de etanol. Para temperaturas acima de 773 K, a
reacao € praticamente completa apds o comprimento de 0,13 m, indicando que a partir deste
ponto, a conversdo obtida no reator € somente marginal. Em baixas temperaturas (373 K), nédo
existe conversdo adicional ap6s 0,2 m. Isto € atribuido ao alto grau de reversibilidade da reacdo
de reforma nesta temperatura, atingindo um valor final de concentragdo limitado pelo equilibrio
quimico a 373 K.
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Figura 6.7 - Efeito do comprimento do leito do catalisador sobre a converséo de etanol em
diferentes temperaturas e W/Fao=2000 Kgca: S/KQeton-

Na figura 6.8, apresenta-se a influéncia da variacdo da relagdo W/Fao no desempenho do
reator, para um reator com comprimento de 0,053 m e temperatura de 693 K. A relacdo W/Fao ¢
variada na faixa de 1000 kgcat S/kQeton até 8000 kgcar S/kgeton. Observa-se que nas relacdes mais
baixas, de 1000 kgca S/KQeton € 2000 Kgcar S/KQeton, devido ao baixo tempo de residéncia, existe
um conversdo incompleta de etanol. A conversdo & praticamente completa para a relacdo 8000

KJcat S/KJEtoH-

1.0

—=»— W/Fao0=1000 s
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Figura 6.8 - Efeito da relagdo W/Fao na converséao de etanol ao longo do comprimento do
catalisador.
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Pode-se arguir que em termos de conversdo de etanol, provavelmente a relagdo de 8000 Kgcat
s/kgeion resultaria em um bom aproveitamento do reator. Um calculo econdmico, baseado nos
custos do etanol e nos custos do reator, poderia fornecer o pardmetro necesséario para o
dimensionamento do reator. Nota-se porém, duas excecdes a esta regra. A primeira relaciona-se
com restricdes de massa e volume do reator e outras restricdes de processo, como perdas de
carga, desativacdo por formacdo de coque, aquecimento externo, etc.. Estas outras restriches
poderiam limitar mais o comprimento, além do célculo econémico. A segunda excecéo,
relaciona-se com a producdo de poluentes. Observa-se que mesmo que a convercdo de etanol
atinja, por exemplo, 0,99, pode ocorrer que neste 1% de falta de conversdo esteja sendo
produzido, como um passo intermediario de reacdo quimica, um produto nocivo ou poluente em
concentracBes, na faixa de ppm, acima das aceitdveis. Neste caso, mesmo que anti-

economicamente, o tempo de residéncia poderia ser aumentado ainda mais.

Com base nos resultados numéricos obtidos nas simulacfes anteriores e utilizando-se o
modelo cinético proposto por Akande (2005), o proximo passo serd o desenvolvimento das
dimensdes geométricas do catalisador necessarias que para produzir o hidrogénio para gerar 1
kKW elétrico na célula combustivel. E importante lembrar que, devido aos poucos modelos
cinéticos encontrados na literatura para representar a reforma a vapor de etanol, o projeto do
reator catalitico é baseado totalmente na informacé&o cinética encontrada e validada com o modelo

proposto por Akande (2005).

6.5 Dimensionamento do reator para produzir 1 KW elétrico na célula a combustivel

Nos capitulos anteriores, identificou-se as vazdes necessarias de agua e etanol de
alimentagdo para produzir 1 kW elétrico na célula combustivel. A analise de equilibrio quimico
apontou como adequada a temperatura de reforma de 900 K. Os resultados cinéticos da Figura
6.7 igualmente mostraram a importancia da temperatura na conversdo de etanol ao longo do
reator, indicando a temperatura de 873 K como a de maior conversdo. A partir dos resultados
cinéticos e do equilibrio quimico fixou-se a temperatura de 893 K para o dimensionamento do
reator catalitico. Para determinar as dimensdes geométricas do reator utilizou-se conceitos
encontrados na literatura utilizados na construcdo deste tipo de reator. Nota-se que a vazéo
massica necessaria para produzir a poténcia elétrica de 1 kW é 47,44 vezes a utilizada no trabalho
de Akande (2005) para uma relagdo W/Fao=2000 Kgcat S/KQetoH.
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Em resumo, os parametros escolhidos para o dimensionamento do reator sdo: temperatura de

893 K, W/Fao=2000 Kkgc S/Kgeion, relacdo agua-etanol R = 20, vazdo massica de etanol

F,, = 7,117x10°kg/s e densidade do catalisador p, = 2252,192 kg/m®.

Depois de analisar diferentes relacdes de massa de catalisador sobre a vazdo maéssica de
etanol foi escolhido W/Fao=2000 s para o dimensionamento do reator. A sele¢do de uma relacéo
maior implicaria no aumento significativo das dimensdes, do peso e sobretudo do custo do reator,

uma vez que a quantidade de massa de catalizador empregada seria maior.

6.5.1 Estimativa das dimensdes geométricas do reator
Nesta secdo sdo calculados o comprimento e o diametro do catalisador, considerando as
relacdes disponiveis na literatura para o projeto do reator de leito compactado. A relagdo entre o

comprimento, o didmetro do reator e a massa de catalisador é.

W
o Lo

onde Lcx € 0 comprimento do catalisador, p, é a densidade do catalisador e A é area transversal

L (6.43)

do catalisador. A seguir, definem-se duas condicdes, que de acordo com Rase (1987), Geankoplis
(2000), e Froment et al (1990), sdo necessarias para garantir que o reator de leito compactado
tenha as condicGes de escoamento proximas a um perfil de velocidade plano na secdo transversal

de escoamento (plug flow). Estas condigdes séo:

L L 59 (6.44)
Dp

B 19 (6.45)
D

P
onde D, e D¢y sd0 0s diametros da particula esferica do catalisador e o diametro do reator
respectivamente. Substituindo as equacdes (6.44) e (6.45) na equacdo (6.43) obtém-se a equacao
para o calculo do didmetro da particula em fungdo da massa e da densidade do catalisador,

1

3

o[ W 648
1250p, 7

Adota-se aqui os valores limites recomendados pela literatura, ou seja,

Lo =50x D, (6.47)
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D, =10xD, (6.48)

A partir destes valores, a quantidade de massa de catalisador calculada é W = 0,1423 kg. O
didmetro da particula calculada da equacdo (6.46) € 2,54 mm, o comprimento e o didmetro
minimo do reator calculados das equacgdes (6.47) e (6.48) sd0 L¢=126,24 mm e D¢y=25,44 mm

respectivamente.

Com base nas dimensdes minimas calculadas, a seguir apresenta-se a simulagdo numérica do

reator com as condi¢des de operagéo estabelecidas.

6.5.2 Estimativa da conversao de etanol

Na Figura 6.9, mostra-se a conversdo de etanol no reator utilizando as dimensdes minimas
de projeto. Observa-se que a conversdo é inferior a 8% indicando que o tempo de residéncia ¢
insuficiente para atingir a conversdo total do sistema reagente. Uma das possiveis solucGes para
melhorar o desempenho é variar as dimensdes geométricas e a relacdo W/Fao, a fim de aumentar

0 tempo de residéncia no reator.

8.0x107
7.0x10” —
6.0x10° —
5.0x107 —
4.0x107 —

3.0x107

Converséao de etanol Xa

2.0x107 -

1.0x107 1

0.0

T T T T T T
0.0 5.0x10° 1.0x10™ 1.5x10™ 2.0x10™
Comprimento L[m]

Figura 6.9 - Conversdo de etanol no reator com as dimenses minimas na temperatura de 893 K e
W/Fa0=2000 Kgcat S/KQEeton.

A seguir mostra-se a influéncia do aumento do comprimento e da variacdo do diametro na

conversdao de etanol. Na Figura 6.10, observa-se que a conversdo de etanol € mais alta para

didmetros maiores em relacdo ao didmetro minimo necessario. Para um didmetro de 42 mm teve-

se uma conversao de etanol 89,9% e para um diametro de 25,4 mm a converséo foi de 20,7%
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mantendo-se fixo o comprimento do reator. Isto ocorre porque o tempo de residéncia é maior no

reator de maior diametro, por efeito da reducdo velocidade superficial.

1.0 - -
—=—D_=42 mm _-
— LI
08—4----------- T Dcat_25'4 mmj| .:”; ,,,,,,,
| | .
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) : .
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Q@ 04 ,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,
(%] |
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o :
by 1
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O 0.2 A -ccmomeee 3
0.0 : : : ; : ; : i : i
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Comprimento L[m]

Figura 6.10 - Converséo de etanol para L,=0,50 m e diferentes didmetros, em uma relagéo

W/Fa0=2000 kgcat S/kgeton € T=893 K.

Com base nos resultados obtidos na Figura 6.11, analisou-se o efeito da temperatura no

desempenho do reator. Na Figura 6.11, na temperatura de 893 K obteve-se a maior conversdo de

etanol, confirmando a importancia da temperatura como parametro de operagdo. Observa-se que

a medida que se avanca no comprimento do reator a diferenca nas curvas de converséo de etanol

a diferentes temperaturas se tornam mais visiveis.

1.0 - -
—«—T=893K
——T=593K 3 § .

0.8 T=793 K [t oo T

Conversao de etanol Xa

: : . : . :
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5
Comprimento L[m]

Figura 6.11 - Taxa de conversdo de etanol em funcéo da temperatura, para a relagdo W/Fao=2000

Kgcat S/KQEtoH -
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As distribuicdes de concentracdo das diferentes espécies quimicas para a condi¢do de
operacdo de W/Fao=2000 Kgcat S/kQeton € temperatura de 893 K e dimensdes do reator Dgy=42
mm e L=500 mm, sdo apresentadas nas Figura 6.12(a) e Figura 6.12(b). Na Figura 6.12(a),
apresenta-se a fracdo molar da 4gua ao longo do comprimento e na Figura 6.12(b), apresentam-se

as fracGes molares do etanol, hidrogénio e dioxido de carbono equivalente.

0.90 4

0.85 4

0.80 1

0.75 4

Fracdo molar das especies Xn(i)

0.70 +

0.65 : : : : : : : : : :
0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5

Comprimento L[m]

Figura 6.12a - Distribuicdo da fracdo molar de 4gua ao longo do catalisador com uma
alimentacdo W/Fao=2000 kgca S/kQeton € temperatura 893 K.
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Figura 6.13b — Distribuicao das fracbes molars de etanol, hidorgénio e didxido de carbono ao
longo do catalisador com uma alimentacdo W/Fao=2000 Kgca: S/Kgeton € temperatura 893 K.
Na Tabela 6.6, mostram-se as fracdes molares das espécies quimicas na saida do reator,

comparando-se com as composicdes em equilibrio conforme obtidas no Capitulo 4.
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Tabela 6.6 - FragcGes molares das espécies quimicas na saida do reator para T=893 K e

W/Fa0=2000 kgcat S/kgEtOH-

Fracido molar de

Fragdo molarna o iiprio (CEA

Espécie quimica ,
P 9 saida do reator

Diferenca
percentual (%o)

NASA)
C,H:OH 4,37x10% 1.60x10-16 -
H,O 0,6814 0,6969 2,0
CO,, CO, CH, 7.86x10% 8,57 x10-02 8,3
H, 0,2357 0,2450 3,8

Observa-se que a concentracao de hidrogénio na saida € muito proxima da concentracdo de

equilibrio.
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7 CONCEPCAO FINAL DO SISTEMA

Na tabela 7.1, mostra-se um resumo das condic¢des especificadas para a geracdo de 1 kW de

poténcia elétrica na célula PEM acoplada ao reformador.

Tabela 7.1- Parametros de operacdo da célula e do reformador para geracdo de 1 kW de poténcia
elétrica.

Célula PEM

Poténcia elétrica gerada W, kW 1

el

Eficiéncia ey oM. 05

Temperatura de operagdo TC oC 80

Reformador de Etanol

Raz&o molar agua/etanol R adm. 3
Presséo da reforma P atm 1,1

Temperatura da reforma T K 900

Na tabela 7.2, mostra-se um resumo dos parametros obtidos da analise de equilibrio

termodindmico para as condi¢des listadas na tabela 7.1.

Tabela 7.2— Parametros calculados em andlise de equilibrio quimico.

Condicéo termodindmica e de operacéo do reformador
Variacéo da energia livre de Gibbs Ag, kJmol 226,1

Namero de moles de H2 por mol de EtOH Ny, mol 3,573
mol/s  8,85x10°

Vazao molar de H2

i
Vazdo massica de H2 My, kg/s 17,69x10°
kg/s  1,34x10*

kg/s  1,14x10*

Vazdo massica de H20

Vazao massica de EtOH

Na tabela 7.3, mostra-se um resumo dos parametros obtidos da analise termodinamica de

primeira lei e da andlise de transferéncia de calor para as condicdes listadas na tabela 7.1.
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Tabela 7.3— Pardmetros calculados na andlise térmica.

Regido de liquido

Taxa de transferéncia de calor para agua Q“q kW 0,168
Taxa de transferéncia de calor para etanol Q,iq kKW' 6,97x10?
Comprimento da tubulagdo Ligaga M 4,37x1072
Comprimento da tubulagdo Ligeron M 356x107
Didmetro externo do externo Dint m 5,0x10-3
Diametro interno do tubo Dext m 4,2x10°
Regido de evaporacéo
Taxa de transferéncia de calor paraagua Q. KW 1,17
Taxa de transferéncia de calor para etanol Q.sat,EtOH kw 0,424
Comprimento da tubulacéo para agua Lsatagua m 0,29

Comprimento da tubulacéo para o etanol ~ Lsateon M 10,63x1072

Regido de superaguecimento

Taxa de transferéncia de calor para agua Qagua,sup kw 0,568
Taxa de transferéncia de calor para etanol QSup,EtOH kW 0,477
Comprimento da tubulagéo para agua Lspagia M 0,249
Comprimento da tubulacdo para o etanol ~ Lsuipeon M 0,261
Regido de reforma
Vazéo de hidrogénio na saida do reator
Taxa de transferéncia de calor Qq kw 0,4
Comprimento Lcat m 0,50

Na tabela 7.4, mostra-se um resumo dos pardmetros obtidos para o queimador poroso
externo para as condicdes listadas na tabela 7.1.

Tabela 7.4 - Parametros da fonte de calor externa por queimador poroso.

Queimador externo

Relacéo de equivaléncia 2 Adm. 0,6
Vazio de combustivel - gas natural (Mg, /1, ) AdM. 583x107
Vazéo de combustivel — etanol (mwmb /m,, )St Adm. 3x107?

Vazio de ar seco m,, ka/s  6,75x10°°
Temperatura superficial Tq K 1423
Taxa de transferéncia de calor total Qq kw/m? 600

Eficiéncia de radiagéo 7,0 (%0) Adm. 43
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Na tabela 7.5, mostra-se um resumo dos parametros de eficiéncia global para as condigdes

listadas na tabela 7.1.

Tabela 7.5 — Pardmetros de eficiéncia global.

Eficiéncias

Eficiéncia térmica global Mygioper (%0) ~ 20M 8

Vazao de hidrogénio em relacéo a vazao de equilibrio mH2 Kg/s 17,69%10-6

A seguir, mostra-se a concepcdo final de um reformador experimental como um sistema
integrado, constituido por um evaporador, um reator catalitico e os queimadores porosos. No
evaporador, a 4gua e o etanol entram a temperatura ambiente, passam pela mudanca de fase e
atingem a temperatura de reforma (regido de superaquecimento). A mistura do vapor das duas
substancias ocorre na cdmara de mistura a jusante do reator de reforma catalitica. O reformador
consta de dois queimadores porosos 0s quais sdo alimentados com gas premisturado de ar-
combustivel como foi explicado no capitulo 5. A Figura 7.1 mostra vistas lateral e frontal

externas do reformador
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Saida do gas
I Gazes de / reformado

Combustio

'y I I
Alimentacio Agua Etanol
Ar-combustivel

Figura 7.1 - Vista lateral e frontal externa do reformador de etanol.

A Figura 7.2, mostra uma visao interna do reformador, indicando os queimadores porosos,
as sec¢des de evaporacdo, superaquecimento e de reforma catalitica. Nesta concepcao, sdo usados
dois queimadores com operagdo independente e dois conjuntos evaporadores/superaquecedores.
Os conjuntos evaporador e superaquecedor possuem dois passes em frente ao queimador, uma
passe de evaporacdo, mais préximo, e um passe de superaquecimento, mais afastado do
gueimador. Esta concepc¢do permite flexibilidade o suficiente para o teste dos subsistemas sob

condicdes diversas de operacao.

A escolha dos materiais de fabricacdo é coerente com os regimes de temperatura de
operacdo. A temperatura de operacdo do queimador é um parametro a ser melhor estudado e
redimensionado, a fim de ndo comprometer a escolha de materiais e a integridade dos outros

componentes durante a operacao.
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Eeator Catalitico

Evaporador de
dgua e de etanol

Cueimadores
Porosos

Alimentacio
Ar_combustivel

Figura 7.2 - Vista interna do reformador de etanol.
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8 CONCLUSOES

Neste trabalho, realizou-se uma anélise de um reformador de etanol para a producdo de
hidrogénio para geracdo de poténcia elétrica em células a combustivel tipo PEM. Inicia-se com a
andlise termodinamica da reforma a vapor visando determinar as concentra¢fes em equilibrio dos
produtos da reacdo e as taxas de transferéncia de calor necessarias aos processos. Nesta analise,
verificou-se as condicBes termodinamicas 6timas de operagdo do sistema. A seguir, analisou-se a
transferéncia de calor nos processos de ebulicdo no escoamento de misturas de &gua e etanol e o
superaquecimento da mistura de vapor. Finalmente, analisou-se a reforma a vapor em reator

catalitico tubular.

A anélise de equilibrio quimico da reforma a vapor de etanol mostrou que a producdo de
hidrogénio comeca somente a ser representativa em relagdes de alimentacdo maiores que R=3, e
mostrou que este pardmetro € um dos mais importantes na reforma. A anélise de equilibrio
também indicou que temperaturas maiores que 800 K s&o ideais para a producdo do hidrogénio.
Para uma taxa de alimentagdo R = 20 , temperatura de 900 K e pressdo de 1 atm, encontrou-se
um valor de nimero de moles de hidrogénio de 5,73 moles, o qual é muito proximo do valor
estequiométrico maximo de 6 moles de hidrogénio por mol de etanol. Os resultados obtidos
mostraram que o carbono elementar C(s) desaparece em temperaturas maiores que 500 K e altas
relacdes de alimentacdo e a producdo de metano decresce em temperaturas maiores que 900 K.
Por altimo, o0 mondxido de carbono que é nocivo para a membrana de células tipo PEM, aparece
em temperaturas maiores que 700 K. Observou-se também que a reforma deve operar em
pressdes baixas, perto da pressdo atmosférica, pois na pressdo atmosférica obteve-se a maior
producdo de hidrogénio. O aumento de pressao, aumenta a producdo de CH,4, CO e C;HsOH néo
reagido. Os resultados anteriores foram comparados com os trabalhos encontrados na literatura

sobre reforma a vapor de etanol, e foram considerados consistentes.

Da analise termodinamica para a estimativa das taxas de transferéncia de calor para cada
uma das etapas do processo da reforma a vapor de etanol, concluiu-se que o melhor desempenho
do reformador, dentro das temperaturas analisadas, ocorre a 900 K, porque nesta temperatura
encontrou-se as maiores eficiéncias térmicas do sistema. A andlise também identificou a
possibilidade de operacdo na faixa de temperatura entre 800 K e 1000 K, sem gque houvesse uma

deterioragdo significativa da eficiéncia térmica. Nas temperaturas menores, porém, encontrou-se
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maiores quantidades de metano nos produtos, sendo este indesejavel no processo de reforma de
etanol por representar &tomos de hidrogénio ndo convertido a hidrogénio gasoso. Da andlise de
equilibrio quimico, encontrou-se que a reacdo de reforma é exotérmica na temperatura de 600 K e
em relagcdes molares agua-etanol menores que R = 25. Para a temperatura de reforma de 700 K, a
reacao é exotérmica para valores de R menores que 6. Das duas etapas do processo de reforma, a
mudanca de fase e a reforma propriamente dita, identificou-se que a etapa de mudanca de fase € a

que requer a maior taxa de transferéncia de calor.

Na anélise da regido de mudanca de fase, assume-se que o fluido entra no estado de liquido
saturado e sai no estado de vapor saturado seco travessando, sucessivamente, 0s regimes de
escoamento de bolhas, escoamento de bols6es (slugs), escoamento anular e escoamento anular
com penetracdo de gotas na fase gasosa. Assumiu-se que os regimes de ebulicdo parcial de
escoamento subresfriado e escoamento de névoa ficam restritos a regides muito pequenas do
evaporador. Apos a secagem do filme de liquido na parede assumiu-se que o escoamento sofre

transicdo para escoamento monofasico de vapor.

Assumiu-se as condi¢Oes de temperatura de reforma de 900 K, pressdo de 1 atm, relacdo
dgua-etanol R = 3, vazdo de 4gua de 5,21x10™ kg/s e vazao de etanol de 4,41x10™ kg/s. Estes
valores foram julgados suficientes para produzir 1 kW de poténcia elétrica em uma célula
combustivel PEM funcionando a 80°C com eficiéncia de 50%. A analise das regides de liquido
saturado, de mudanca de fase e de superaquecimento de vapor resultou na necessidade de

comprimentos de tubulagdo da ordem de 40 cm para etanol e 50 cm para a agua.

Na analise do reator de reforma, assumiu-se uma cinética de reforma de Eiley-Rideal
baseada no trabalho de Akande (2005). Neste modelo, assume-se uma reagao global de reforma
de etanol com agua produzindo hidrogénio e dioxido de carbono. O dioxido de carbono
representa todos os produtos com carbono na molécula. O mecanismo cinético utilizado

reproduziu as medi¢des de Akande (2005) com desvio medio absoluto da ordem de 5,6%.

A conversao de etanol encontrada para o catalisador proposto neste trabalho com relagéo de
W/Fa0=2000 Kgcats/kmolgion, temperatura de reforma de 893 K e pressédo de 1 atm, foi de 97 % e
a producdo de hidrogénio obtida foi de 23,5%, sendo este valor 3,84 % menor que o valor obtido
da analise de equilibrio nas mesmas condicdes de operacdo. O comprimento recomendado de

reator de reforma é da ordem de 50 cm.
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Das andlises realizadas, verificou-se que a tubulagdo atinge temperatura superficial maxima
da ordem de 1200 K, o que pode ser preocupante do ponto de vista de escolha de materiais. No

entanto, ressalta-se que a pressao de trabalho é muito proxima a atmosfeérica.
Como recomendagdes para trabalhos futuros, podem-se citar:

1. Desenvolver estudos de cinética quimica de reforma a vapor de etanol a fim de
elucidar os mecanismos quimicos relevantes na faixa de temperatura e pressdes
adequadas e desvendar os mecanismos de formacdo de coque na superficie do

catalisador. Atualmente, existem poucos trabalhos que enfocam na reforma de etanol.

2. Desenvolver estudos de ebuli¢do convectiva de etanol, agua e misturas destes na faixa
de vazles e fluxos de calor superficiais caracteristicos deste processo. Estes estudos
devem abordar a ebulicdo convectiva em mini e micro canais como forma de
aumentar as taxas de evaporacdo. Também, deve avaliar os efeitos de conducdo de
calor axial nas paredes dos canais como um mecanismo adicional de controle da
ebulicdo convectiva. O trabalho experimental também verificaria a ocorréncia dos

diferentes regimes de ebulicdo convectiva.

3. Desenvolver e aplicar novos modelos tedricos de ebulicdo convectiva em mini e micro
canais para os fluidos e faixa de operacdo de interesse. Os modelos seriam validados

com os resultados das medicdes e observacdes em laboratério.

4. Melhorar a interacdo entre o queimador poroso e os tubos do evaporador e reator
catalitico, de forma a intensificar a transferéncia de calor, mas mantendo a superficie

dos tubos dentro de valores adequados de temperatura.

5. Desenvolver uma concepcdo integrada de reator catalitico com evaporador e

queimador poroso, de forma a aumentar a eficiéncia térmica global do equipamento.

6. Desenvolver em laboratério um protétipo experimental de reator e realizar as

medicgdes necessarias para validar os modelos tedricos.

7. Estudar formas alternativas de producdo de hidrogénio a partir da decomposicdo do

etanol, como, por exemplo, a geracdo de hidrogénio por combustdo parcial de etanol
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no interior de um queimador poroso catalitico, utilizando-se de principios de reforma

autotérmica.
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APENDICE A

A seguir, apresentam-se as tabelas com os resultados dos célculos das composi¢Bes de
equilibrio para as nove espécies mencionadas no capitulo 3. Os céalculos apresentados sdo a

pressdo atmosférica, a diferentes temperaturas e taxas de alimentagdo agua-etanol.

Tabela A.1. Calculo da composi¢do de equilibrio, (i) considerando seis espécies (excluindo
carbono); e (ii) considerando nove espécies (incluindo carbono)(mol por mol de etanol na
alimentacdo). Temperatura = 800 K; Pressdo = latm.

Razdo molar de agua-etanol na R[10:1] R[1:1]
alimentacdo (mol/mol)
Espécies Excluindo carbono Incluindo carbono | Excluindo carbono Iggrlg:)r:%o

C,HsOH 7,81x 101 7,81x 101 1,22x 10 4,92x 10"
CH;CHO XXXX 1,28x 1070 XXXX 6,64 x 101°
CH, 3,45%x 10 3,45% 10" 1,18 7,47%x10%
co 1,94 10 1,94 10 2,42x10% 1,22 10
CO, 1,46 1,46 5,81x 10 3,95% 10

H, 442678 4,42678 1,05 1,42

H,O 7,88355 7,88355 5,96 X 10 1,09
C,H, XXXX 8,36 % 10°%° XXX 1,01x 10"
C(S) XXXX 0 XXX 7,36 X 10

Dos resultados obtidos da Tabela A.1 pode-se observar que para altas ragdo de alimentacdo
10:1 a composicao de equilibrio calculada assumindo nove espécies é a mesma que empregando
sO seis. Para uma racdo agua-etanol 1:1, observa-se que os resultados diferem assumindo nove e
seis espécies respectivamente. A diferenca pode ser devida & formacdo de carbono elementar nos

calculos de equilibrio para as nove espécies.

As quantidades de equilibrio das maiores espécies sdo apresentadas a seguir.
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Tabela A.2 (a). Efeito da &gua na composicao de equilibrio T=800 K ; P= 1 atm.

Raz8o molar 4gua - etanol na alimentacdo (mol/mol)
Espécies R[0:1] R[2:1] R2:AJ/R[0:1] |  R[10:1] | R[10:1VR[0:1]| R[20:1] | R[20:1)/R[0:1]
C,HsOH 358X10™ | 602X 107 1,68 7,81X10% | 218X10% | 4,86X10-09 | 1,36X 10%
CH3CHO 431X10™ | 865X 107 2,01 1,28X10% | 298X10* | 1,10X10-11 | 2,56X 10
CH, 642X 10% | 868X 10 1,35 345X10% | 537x10% | 7,31X10-02 | 1,14X10-01
CoO 629X 10% | 1,80X 10 2,87 1,94X 10 3,08 1,36 X 10-01 2,17
CO; 154X 10% | 656X 10 4,26 1,46 9,48 1,79 1,16 X 10%
H, 1,09 1,7559 1,62 443 407 557 5,12
H,O 6,29 10 1,50852 2,40 788 1,25 10% 1,73X 10% 2,75 X 10%
CoH, 86410 [ 1,17X10" 1,35 8,36 X 10 9,67X 10 4,12X10™ 477X10%
C(s) 1,411 296X 10% | 2,60 107 0 0 0 0

Tabela A.2 (b). Efeito da &gua na composicao de equilibrio T=900 K; P=1 atm.

Razdo molar 4gua etanol na alimentacdo (mol/mol)
Espécies R[0:1] R[2:1] R[2:1)/R[0:1] R[10:1] | R[10:1)/R[0:1] R[20:1] R[20:1)/R[0:1]
C2H:OH 445X 10" | 750X 10" 1,69 854X10% | 192x10% | 176X10% | 3,96x10%
CH,CHO 1,28X10% [ 256x10% 2,0 411X 10™ 3,21 X 10% 1,34 X 102 1,05X 10
CH, 3,61X10% | 4,95x10* 1,37 344X10% | 9,51X10% 347X 10% 9,60 X 10
co 2,83X10™ [ 7,95X10™ 2,80 4,66 10™ 1,64 251X 10" 8,87 X 10™
O, 1,48X 10" | 6,05X10™ 4,09 1,50 1,01 X 10" 1,75 1,18 X 10®
Hy 1,86 3,02 1,62 5,40 2,01 5,73 3,09
H:0 420X10% | 9,95X 10 2,37 7,53 1,79 X 10% 1,73 X 10 4,11X10%
CoHa 4,12X 10" | 5,65%10" 1,37 2,15X10% | 521X10% 324X 10 7,86 X 10
CGs) 1,2073 1,05X 10" | 871X10™ 0 0 0 0
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Tabela A.2 (c). Efeito da agua na composigdo de equilibrio T=1000 K; P= 1 atm.

Razdo molar 4gua etanol na alimentacdo (mol/mol)
Espécies R[0:1] R[2:1] R[2:1/R[0:1] R[10:1] R[10:1]/R[0:1] R[20:1] R[20:1)/R[0:1]
C,H;OH
2175 2,37x10" | 1,66x10™ | 7,00x10% | 3,77x10™ | 159%x10%® | 847x10" | 358x10%
CH3;CHO
3 1,50%X10% | 1,20x10® | 8,13x10° | 4,93x10% | 3,11X10% 1,75X10% 1,10 X 10
CH
4 1,68X10° | 1,16X10™ | 6,89%X10% | 225%x10% | 1,34x10% | 236Xx10* | 1,41x10%
co
6,70 X 10 1,50 2,23 6,52X10% | 9,73x10% | 3,67X10™ | 548%x10*
co
2 7,23X10% | 3,88%x10™ 5,37 1,35 1,86 X 10 1,63 2,26 X 10™
H
2 2,48 4,04 1,63 5,34 2,15 5,63 2,27
H,O
2 1,86 X 10 | 7,27x10™ 3,92 7,66 4,12 X 10 1,74 X 10% 9,35 X 10"
C,H
274 1,06X10% | 358x10% | 3,38x10% | 1,72x10™ | 1,62x10* | 2,84%x10% | 268X10%
C(s)
1,09027 0 0 0 0 0 0

Tabela A.2 (d). Efeito da &gua na composicédo de equilibrio T=1200 K ; P=1 atm.

Relacdo molar 4gua etanol na alimentacdo (mol/mol)
Espécies R[0:1] R[2:1] R[2:1)/R[0:1] R[10:1] R[10:1)/R[0:1] R[20:1] R[20:1)/R[0:1]
C-H;OH 238X10% | 863x10% | 362x10% | 227x10Y | 955x10% | 694x10% | 2,91x10%
CH,CHO 657X10™ [ 2,01X10™ | 443Xx10% | 1,37X10% 2,09X 10" 6,54 X 10" 9,96 X 10
CH, 341X10% [ 1,48X10% | 433X10% | 2,82X10% 8,28 X 10" 3,53%10% 1,04 X 10
co 9,72X10™ 1,76 1,82 9,32X 10" 9,59 10" 592X 10" 6,09 10"
€0, 460X 10% | 234X10% | 5091X10% 1,07 2,32 X 10% 1,41 3,06 X 10%
Hy 2,01 4,23 1,45 5,07 1,74 541 1,86
H:0 1,88X10% | 7,67X10% | 4,07x10" 7,93 4,21 X 10% 1,76 X 10% 9,34 X 10%
CoHa 2,80x10% | 443x10® | 158x10% | 242x10% | 863x107 | 555x10™ | 1,98X 10
CGs) 9,89 X 10 0 0 0 0 0 0

Das tabelas A.2 (a)-(d) pode se ver que a conversao de etanol é quase completa e somente se

que as espécies mais representativas para a analise sdo H,,CH,;,CO,C0O,,C(s).

obtém tracos nos produtos dos compostos acetaldehido (CH3CHO) e etileno (C;H,4) 0 que indica
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APENDICE B

POLINOMIOS DAS PROPRIEDADES TERMO-FISICAS EM FUNCAO DA
TEMPERATURA PARA ETANOL E A AGUA

Este apéndice B tem como objetivos apresentar os polindmios em fungdo da temperatura
utilizados para calcular as propriedades termo-fisicas da dgua e o etanol para a modelagem da

reforma a vapor de etanol.

B.1 Propriedades termo-fisicas do etanol (C,HsOH)

Nesta secdo séo apresentadas as figuras das propriedades de etanol com seus respectivos
polindbmios em funcdo da temperatura. Os polindmios foram ajustados utilizando as correlagdes
contidas no programa EES (Engineering Equation Solver). Uma das correlagdes utilizada é a
proposta por Dillion e Penoncello, 2003 para o calculo das propriedades termodinamicas de
etanol na faixa de aplicagdo de temperatura 250 K < T <650 K e a pressédo 0 < P < 280 MPa.
Para a viscosidade de etanol liquido foi utilizada a correlacdo Assael e Polimatidou, 1994 faixa
de aplicacdo 290-340 K e a pressdo acima de 30 MPa. A condutividade térmica de etanol liquido
foi calculada pela correlagdo proposta Assael et. al, 1988. As correlagdes anteriormente citadas

foram utilizadas para calcular as propriedades na modelagem da regido da fase liquida do etanol.

3,2

Cp ., ,=3.17568-0,03216 T+1,53068E-4 T°-1,76602E-7 T°

3,1
—a—EES

Polindmio Cp_,,,

3,04

2,9 1

Cpgon (KIKkg-K)
R

T T T T T T T T T T T T
290 300 310 320 330 340 350
Temperatura (K)

Figura B.1 — Variacdo do calor especifico do etanol Cpgion (kJ/kg-K) em fungédo da temperatura.
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790
Prioy=1197,40269-2,73572 T+0,00728 T°-9,19638E-6 T°
780 —mn— EES
—— Polindbmio p_,
770 1
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Figura B.2 — Variagéo da densidade do etanol p,, (kg/m°)em funcéo da temperatura.
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Figura B.3 — Variagéo da viscosidade do etanol ,, (kg/m-s) em funcédo da temperatura.
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Figura B.4 — Variacdo da condutividade do etanol Kgion (W/m-K) em fungéo da temperatura.
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Figura B.5 — Variacdo do numero de Prandtl do etanol Prgon em fungdo da temperatura.

A seguir se mostram as figuras com os respectivos polindmios com as propriedades
utilizadas para a modelagem da regido de superaquecimento de etanol (C,HsOH). O etanol nesta
regido foi assumido como um gés ideal utilizando-se os dados oferecidos no EES.
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Figura B.6 — Variacdo do calor especifico Cpeon (kJ/kg-K) em funcéo da temperatura.
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Figura B.7 — Variagéo da densidade do etanol pg,, (kg/m®) em funcdo da temperatura.
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Figura B.8 — Variagéo da viscosidade do etanol u,,, (kg/m-s) em funcdo da temperatura.
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Figura B.9 — Variacgéo da condutividade do etanol Kgion (W/m-K) em fungédo da temperatura.
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Figura B.10 — Variacdo do numero de Prandtl do etanol Prgon (W/m-K) em funcéo da
temperatura.

B.2 Propriedades termo-fisicas da agua

Nesta secdo sdo apresentadas as propriedades termo-fisica da agua em funcdo da
temperatura. Os dados utilizados para ajustar os polinbmios correspondentes as propriedades

contidas no programa EES (Engineering Equation Solver). A seguir mostra-se as propriedades
utilizadas para a modelagem da regido liquida da agua
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Figura B. 11 — Variag&o do calor especifico da agua Cpsgua (kJ/kg-K) em funcéo da temperatura.
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Figura B. 12 — Variacdo da densidade da agua p,,, (kg/m3) em funcdo da temperatura.
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Figura B.13 — Variagdo da viscosidade da agua s, (kg/m-s) em fungdo da temperatura.
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Figura B.14 — Variacdo da condutividade da agua Kgua (W/m-K) em funcéo da temperatura.
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Figura B.15 — Variagdo do nimero de Prandtl da dgua Pragua em funcdo da temperatura.

A seguir, apresentam-se as respectivas figuras e polinémios das propriedades utilizadas na
modelagem para regido de superaquecimento da dgua em fungdo da temperatura.
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Figura B.20 — Variagéo do numero de Prandtl da agua Prsg.. em funcdo da temperatura.



