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RESUMO

O processo de reforma a vapor de hidrocarbonetos constitui a maior via de
producdo de hidrogénio. Industrialmente, a reagdo quimica entre metano e vapor de agua ¢
conduzida em reatores multitubulares cataliticos, operando a 800-900 °C e as reagdes sdo
reversiveis e altamente endotérmicas.

Neste trabalho, propde-se um sistema onde se acopla um adsorvente eficiente na
remog¢ao do CO, e um catalisador da reagao de reforma, com o objetivo de deslocar o equilibrio
no sentido da formacao de maior quantidade de hidrogénio.

Dois tipos de adsorventes, peneira molecular carbonosa e hidrotalcitas (MG 30,
MG 50 e MG 70), foram utilizados. Os resultados mostraram que a hidrotalcita ¢ o adsorvente
mais adequado, tendo boa estabilidade e alta capacidade de adsor¢ao de CO, a temperaturas
elevadas (500°C). Os adsorventes foram caracterizados através de porosimetria de mercurio,
determinagdo da area superficial, distribuicdo de tamanho de micro e mesoporos, além da
microscopia eletronica de varredura. A capacidade adsorptiva das hidrotalcitas foi determinada
através do método microgravimétrico, que mostrou capacidades de adsor¢ao de cerca de
3,1 mmol/g. As isotermas de adsor¢do de CO, foram obtidas na faixa de 150 a 500°C e
demonstraram ser reversiveis. A cinética de adsor¢ao de CO; foi estudada as temperaturas na
faixa de 150 a 450°C através dos métodos microgravimétrico e cromatografico por ZLC (coluna
de comprimento zero). Os resultados obtidos nos estudos com ZLC mostraram que a cinética de
adsorc¢do ¢ controlada pela difusdo nos microporos, sendo os valores de DJr.> nas temperaturas
na faixa de 150-350°C estdo na faixa de (2,1 — 3,8) x 107 s, (1,8 — 2,7) x 107 s ¢
(1,9-3,0) x 107 s para as amostras de hidrotalcita MG 30, MG 50 e MG 70, respectivamente.

A cinética da reacdo de reforma catalitica do metano foi avaliada utilizando um
catalisador comercial de Niquel/Alumina para reforma com vapor de agua. A avaliagdo da
proposta de reforma com de dgua vapor em menores temperaturas de operagdao na presenga de
hidrotalcita mostrou que a razdo molar CH4:H,O = 1:3 apresentou melhores resultados do que na
razao molar 1:5 em termos de producdo de hidrogénio. Em tempos curtos de reagdo, ocorreu
aumento da produ¢do de hidrogénio quando se utilizou o reator hibrido contendo catalisador e
hidrotalcita. A razdo massica de catalisador:adsorvente 1:1 apresentou melhores resultados que a
razdo massica 1:2 ou 2:1, em relacdo a formagao de hidrogénio. O reator hibrido comprovou-se

ser uma possivel alternativa na producao de hidrogénio.
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ABSTRACT

Steam-reforming is the largest process for hydrogen production. In the industry,
the reaction between methane and steam are carried out in multitubular catalytic reactors at high
temperature, operating at 800-900°C. The reaction is reversible and highly endothermic.

In this work, a hybrid separation/reaction process for steam-reforming was
studied, by using an efficient adsorbent for the removal of CO, and a commercial catalyst for the
steam-reforming reaction aiming to produce higher amount of hydrogen than in conventional
process.

Two types of adsorbents, carbon molecular sieve (CMS) and hydrotalcites
(MG 30, MG 50 and MG 70), were tested. The results showed that hydrotalcites are more
suitable than CMS, due the high adsorption capacity and stability at high temperatures (500°C).
The adsorbents were characterized by mercury porosimeter, BET surface area, micro and
mesopore distribution and scanning electron microscopy. The maximum capacity adsorptive was
measured (approximately 3.1 mmol/g) by microgravimetric method. The adsorption isotherms at
temperatures in the range 150-500'C were obtained and they demonstrated to be reversible. The
adsorption kinetics was also studied, in temperature range 150 to 450°C by microgravimetric
method and ZLC method (zero length column). From the ZLC results, it was observed that the
kinetics of adsorption is controlled by diffusion in micropores. The average values of Do/t in
the range temperatures of 150-350°C, are in the range (2,1 — 3,8) x 107 s'l, (1,8-2,7) x 103 7
and (1,9 — 3,0) x 107 s for the hidrotalcita samples MG 30, MG 50 and MG 70, respectively.

The kinetics of the steam reforming was studied, using a commercial catalyst. The
evaluation of the proposal of steam-reforming at low temperature in the presence of hydrotalcite
was performed. The results showed that the molar ratio CH4:H,O = 1:3 presented better results
than in the ratio molar 1:5, considering the hydrogen production. In the hybrid reactor, at short
times of reaction, it was measured higher hydrogen production by comparison with the
conventional process. The mass ratio catalyst:adsorbent 1:1 presented higher hydrogen
production than the mass ratio 1:2 or 2:1. The hybrid reactor had proven to be a possible

alternative in the production of hydrogen.
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RESUMEN

El proceso de reformado de vapor de hidrocarburos constituye la mayor via de
produccion de hidréogeno. Industrialmente, la reaccién quimica entre metano y vapor de agua es
llevado a cabo en reactores cataliticos multitubulares operando entre 800-900 °C y las reacciones
son reversibles y altamente endotérmicas.

En este trabajo se propone un sistema donde se acopla un adsorbente eficiente en
la remocion de CO,, junto con un catalizador de reforma con el objetivo de deslocar el equilibrio
para formacion de mayor cantidad de hidrogeno.

Dos tipos de adsorbente, tamiz molecular de carbono e hidrotalcitas (MG 30,
MG 50 y MG 70) fueron utilizados. Los resultados mostraron que la hidrotalcita es el adsorbente
mas adecuado, con una buena estabilidad y alta capacidad de adsorcién de CO, a temperaturas
elevadas (500°C). Los adsorbentes fueron caracterizados a través de porosimetria de mercurio,
determinacion de area superficial, distribucion de tamafio de micro y mesoporos ademas de
microscopia electronica de barrido. La capacidad de adsorcion de las hidrotalcitas fue realizada a
través del método microgravimétrico, que mostrd altas capacidades de adsorcion, cerca de
3,1 mmol/g. Las isotermas de adsorcién de CO, fueron obtenidas en el rango de 150 a 500 °C y
demostraron ser reversibles. La cinética de adsorcion de CO; fue estudiada en temperaturas en el
rango de 150 a 450 °C a través de los métodos microgravimétrico cromatografico ZLC (columna
de longitud cero). Los resultados obtenidos en los estudios de ZLC mostraron que la cinética de
adsorcion es controlada por la difusion en los microporos, siendo, en las temperaturas en el
rango de 150-350°C, los valores de Do/t (2,1 — 3,8) x 107 s'l, (1,8 = 2,7) x 107 s y
(1,9 —3,0) x 107 s para las muestras de hidrotalcita MG 30, MG 50 y MG 70, respectivamente.

La cinética de la reaccion de reforma catalitica de metano fue evaluada utilizando
un catalizador comercial de niquel/alimina para reforma con vapor de agua. La evaluacion de la
propuesta de reformado con vapor de agua en temperaturas menores en presencia de hidrotalcita
mostrd que la relaciéon molar CH4:H,O = 1:3 presentd mejores resultados que la relacion molar
1:5 en términos de la produccion de hidrogeno. En tiempos cortos de reaccion hubo un aumento
de produccién de hidrégeno cuando se utilizo el reactor hibrido que contiene catalizador e
hidrotalcita. La relacion mésica de catalizador:adsorbente 1:1 presentd mejores resultados que la
relacion 1:2 o 2:1 en relacion a la formacion de hidrogeno. Se comprobo que el reactor hibrido es

una alternativa posible en la producciéon de hidrogeno.



I. INTRODUCAO

Hidrogénio ¢ extensivamente usado por muitas industrias para uma variedade de
aplicacdes. E produzido industrialmente por varios métodos, como reforma por vapor, eletrolise
de agua, dissociacdo de amonia, e oxidac¢do parcial. Também obtém-se hidrogénio como um
subproduto de alguns processos de refino e da produgdo de diversos produtos quimicos. A
reforma a vapor usando gas natural ¢ uma opc¢do econdmica para producdo de hidrogénio
(Twigg, 1989).

Atualmente o hidrogénio pode ser produzido por reforma a vapor do gés natural,
reforma por CO; ou metanol, e ¢ uma reagdo altamente endotérmica (Ma et al., 1996a, 1996b).
Além disso, craqueamento direto do metano, reatores de membrana, decomposiciao
termoquimica e decomposi¢ao fotocatalitica da dgua sdo outras técnicas alternativas para
producao do hidrogénio (Avci et al., 2001).

Muitas reagdes estdo limitadas pelo equilibrio termodindmico e a produgdo de
hidrogénio pela reforma catalitica do metano com vapor de dgua ¢ um exemplo. A combinagdo
de reacdo e separagdo em uma unica unidade de operacdo tem a vantagem de alcancar maior
conversdo e rendimento em reagdes reversiveis catalisadas do que os previstos pelo equilibrio
quimico. Este conceito esta baseado no principio de Le Chatelier que estabelece que o grau de
conversdo de reagentes em produtos, e as taxas de conversdo de uma reagdo sdo limitadas pelo
equilibrio e podem apresentar aumento na seletividade pela remog¢ao de alguns dos produtos da
reacdo, dividindo a mesma em diversas etapas conforme o produto desejado (Gluud et al., 1931).

A reforma a vapor € o processo estabelecido para conversdo do gas natural e
outros hidrocarbonetos em gas de sintese e importantes produtos. Na sintese da amodnia ¢
amplamente usado o gas de sintese, sendo que o mesmo também ¢ muito utilizado em refinarias.
O hidrogénio de gaseificagdo de fragdes de 6leo pesado pode eventualmente complementar o
hidrogénio de reforma a vapor (Rostrup-Nielsen, 1993). A reforma ¢ seguida por alta
temperatura em reatores multitubulares cataliticos, onde o didéxido de carbono ¢ removido
usando lavagem com amina ou tecnologia PSA (Balasubramanian et al., 1999).

O processo de reforma a vapor de hidrocarbonetos constitui a maior via de
producdo de hidrogénio. Industrialmente, o processo reacional entre metano e vapor de agua ¢
conduzido em reatores multitubulares cataliticos, sendo o calor fornecido por queima externa

direta (Siervers & Mersmann, 1994). A reacdo ¢ reversivel e altamente endotérmica, sendo o



calor de reacdo de 206 kJ/mol (Hook, 1980). Também tem ganho relevancia a reforma do
metano com didxido de carbono (Bradford & Vannice, 1996a,1996b; Hu & Ruckenstein, 1997).

Atualmente os catalisadores usados sao cilindros perfurados (Halpor-Topsoe, ICI,
BASF, Suid-Chemie) visando boa transferéncia de calor, pequena queda de pressdao e boa
atividade catalitica (Kochloefl, 1997; Gunardson, 1998).

Os catalisadores sdo geralmente de niquel ou platina, suportados em alumina,
sendo que cobalto e outros metais nobres também sao ativos, s6 que possuem a desvantagem de
serem mais caros. As caracteristicas de transferéncia de calor e massa do catalisador sdo
relevantes no processo. De fato, os tubos do reator sdo feitos de material caro a base de ligas
Ni/Cr operando a 800-900 ° C. Pequenas variagdes da temperatura da parede produzem um
grande impacto na vida 1til do tubo. Uma elevagdo de 20 °C pode reduzir a vida do tubo do
reator para a metade, o que implica grandes custos sem incluir os potenciais perigos de
acidentes. A metalurgia do tubo do reator limita a pressao de operacao a cerca de 35 bar.
Qualquer estratégia que permita reduzir a temperatura da parede do reator pode trazer vantagens
no que se refere ao custo do processo (Rostrup-Nielsen, 1993).

A reforma a vapor apresenta a seguinte reagdo principal:

CH4 + H,0 5 CO + 3H, (AH =206 kJ/mol)
(1.1)

Tendo também importancia a reacdao de oxidacdo parcial do metano:

CH, + 120, 5 CO +2H, (AH%05 = -38 kJ/mol) (1.2)

A reagdo (1.2) pode ser acompanhada por completa gaseificacdo. A combustio
parcial pode ser catalisada ou nao, sendo o catalisador suportado em niquel ou platina.

Segundo Ashocroft et al. (1991) o uso de dioxido de carbono na conversdao do gas
natural para gas de sintese também ¢ bem estabelecido em reforma a seco. A reforma do gas
natural com CO, tem grandes vantagens sobre a reforma a vapor, notadamente uma seletividade
muito maior para a produgdo de gas sintese, uma vez que a reacdo de producao de CO/H; ¢

endotérmica (Edwards & Maitra, 1995; Noronha et al., 2001):

CH; + CO, S 2CO + 2H, (AH0298 = 247 kJ/mol) (1.3)



Recentemente, a reacdo (1.3) tem despertado um grande interesse em diversas
publicagdes como uma alternativa para o consumo de CO, freqiientemente produzido. Na
reforma do metano com CO, tem sido observada uma pequena deposicdo de coque sobre o
catalisador, quando ¢ usado niquel. Contudo, um catalisador de NiO-CaO mostra uma alta
atividade, seletividade e produtividade na conversao oxidativa do metano para gas de sintese
(Choudhary & Rajput, 1996).

Chen et al. (2001) propuseram um modelo de reforma de metano a partir de
reacdes de CO,, mas concluiram que conversdes destes dois componentes estaveis requerem uma
grande quantidade de energia.

Através de relagdes estequiométricas e consideragdes termodindmicas na reforma

com CO,, a deposicao de carbono ¢ medida através do equilibrio (1.4):

2C0 5 C+CO, (AH =-170 kJ/mol) (1.4)

Segundo o equilibrio descrito acima (1.4), se houver a remog¢ao de CO,, gera o
problema da formacdo do carbono (coque) que desativa o catalisador. Esse coque se deposita
sobre o catalisador, podendo causar parcial ou total bloqueio dos tubos de reforma, resultando no
desenvolvimento de kot spots ou pontos quentes.

Segundo Balasubramanian et al. (1999), as vantagens potenciais de combinar
reacdo ¢ separagdo para producdo de H, pode ser melhor entendida a luz da andlise
termodindmica de importantes reacdes. Neste caso, a remog¢ao de CO, produzido ¢ efetuada por

CaO:

Reforma: CHy(g) + HO(g) 5 CO(g) +3Hay(g) (AH’s= 206 kJ/mol) (1.1)
Troca: CO(g) +HyO(g) 5 COx(g) +Ha(g) (AH 5= - 41 kJ/mol) (1.5)
Separagdo: CaO(s) + COy(g) S CaCOs(s) (AH®9s = - 1.212,1 kJ/mol) (1.6)

Para Rostrup-Nielsen (1993) nas reagdes que envolvem o processo de reforma a
vapor, existe uma conversdo de duas moléculas estaveis na direcdo do gas de sintese mais
reativo, e cada reagdo dessas ¢ fortemente endotérmica. Outros hidrocarbonetos no gas natural,

GLP ou hidrocarbonetos reagirdao conforme o equilibrio (1.7):

CyHp, + nH,O S nCO + (n+ m/2)H,  (Reagdes Endotérmicas) (1.7)



As reacgoes de (1.1) a (1.7) requerem geralmente um catalisador suportado com
niquel. Essas reagdes sdo de grande interesse industrial por causa da maior razdo H,/CO.

Portanto, as reacdes quimicas de reforma do metano a vapor envolvem diversas
reacdes intermediarias que podem ser resumidas em 3 principais (Xu & Froment, 1989; Ding &

Alpay, 2000a):

CH, + H,0 5 CO + 3H, (AH%95 = 206 kJ/mol) (1.1)
CO +H,0 5 CO, + H, (AH%95 = - 41kJ/mol) (1.5)
CH4 + 2H20 s C02 + 4H2 (AH0298 = 165 kJ/mol) (18)

Existem numerosas técnicas que podem ser usadas na separagdo de CO, de
correntes de gases combustiveis, sendo que a adsor¢do ¢ a operagao comercial mais usada. Os
processos ciclicos de adsor¢do mais comuns sdo: o pressure swing adsorption (PSA), vacuum
swing adsorption (VSA) e temperature swing adsorption (TSA) (Yong et al., 2001a). Outras
técnicas existentes na literatura sdo também importantes: a separagdo criogénica € a separagao
por membrana (Madia et al., 1999).

Um método mais atraente consideraria um sistema onde se acopla um adsorvente
na remo¢ao do CO,, juntamente com um catalisador da reacdo de reforma para deslocar o
equilibrio na formacdo de maior quantidade de hidrogénio (Carvill et al., 1996), sendo que
ambos devem ser separados num processo eficiente, onde se obtenha altos valores de pureza e
recuperagdo dos produtos desejados com menor custo energético, substituindo-se assim, os
métodos convencionais atualmente utilizados, por um tUnico sistema de separacdo e reacao
simultdnea denominado PSAR (Pressure Swing Adsorption Reactor).

Tomando como base as reagdes anteriormente discutidas nas equagdes (1.1), (1.5) e
(1.8), pode-se concluir que o processo de reforma por vapor serd limitado pelo seguinte

equilibrio geral:

H,0 H,0

CO, +4H, < CH, + H,0 < 3H, + CO < CO, + H, (1.9)



I1. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO PRINCIPAL

O objetivo principal deste trabalho ¢ selecionar e caracterizar novos adsorventes
para o CO, e avaliar a proposta do processo hibrido (adsor¢do+reacdo), utilizando diferentes

razdes massicas de catalisador:adsorvente para reforma a vapor.

2.2. OBJETIVOS GERAIS

- Desenvolvimento e caracterizacdo de adsorventes para didxido de visando o estudo de um novo

processo hibrido separagao/reagdo para reforma a vapor.

- Avaliagdo preliminar do reator hibrido contendo um catalisador comercial de reforma de

metano a vapor € um adsorvente.

2.3. OBJETIVOS ESPECIFICOS
2.1.1. Adsorventes

a) Peneira Molecular Carbonosa
- Caracterizar a amostra de da peneira molecular carbonosa (PMC);

- Realizar curvas de rupturas para CO,, O; e Ny;

- Modelar e ajustar o modelo proposto as curvas de ruptura obtidas.

b) Hidrotalcitas
- Caracterizar as amostras de hidrotalcita;

- Medir as isotermas de equilibrio a diferentes temperaturas (faixa entre 150 e 500 °C);

- Ajustar um modelo de adsor¢do da literatura aos dados experimentais obtidos nas isotermas;

- Analisar a reversibilidade da adsor¢ao;

- Testar diferentes temperaturas de ativagdo e observar o comportamento da isoterma de
adsorc¢ao obtida;

- Testar diferentes medidas seguidas sem ativagdo para as isotermas para aplicacdo em ciclos

num PSAR;



- Realizar diferentes metodologias para as medidas cinéticas (Up-Takes e Z1LC) e avaliar o tipo
de controle difusivo;

- Escolher o melhor modelo que descreva a cinética obtida, para cada metodologia empregada;

- Ajustar o modelo cinético aos dados experimentais obtidos e encontrar os valores dos
parametros cinéticos (difusividades e/ou coeficientes de transferéncia de massa);

- Obter dados de equilibrio a partir das curvas de rupturas em diferentes concentragdes;

- Ajustar um modelo numérico proposto as curvas de rupturas experimentais.

2.1.2. Catalisador e Reator Hibrido

- Medida da cinética da reacdo em fungdo da temperatura com o catalisador virgem a pressao
atmosférica num reator diferencial;

- Medir conversdes e velocidades de reagdo com o catalisador virgem a pressdo atmosférica
num reator diferencial;

- Medir as fragdes molares conversdes num reator integral entre 500 e 700 °C;

- Realizar ensaios cinéticos com mistura de catalisador+adsorvente para diferentes fragdes
molares de metano e vapor de agua.

- Awvaliar a produ¢do de hidrogénio com diferentes misturas de catalisador+adsorvente.



I11. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. ADSORCAO

A adsorcdo ¢ definida como o aumento da concentragdo de um componente
particular na superficie da interface entre duas fases e sabe-se que a area superficial ¢ uma das
principais caracteristicas que afeta a capacidade adsorptiva de um determinado adsorvente
(Akash & O’Brien, 1996).

A adsorcdo ¢ um fendmeno de interacdo entre reagentes (adsorbato) e um soélido
(adsorvente) e resulta na existéncia de forgas atrativas ndo compensadas na superficie. Conforme
as forcas envolvidas, podemos distinguir dois tipos de adsor¢ao (Figueiredo & Ribeiro, 1987): A
adsorcdo fisica que ¢ um processo semelhante a condensagao, envolvendo forgas nao especificas:
forcas de Van der Waals e ndo hé interacdo quimica das moléculas adsorvidas, sendo o valor do
calor de adsor¢do pequeno (da mesma ordem de grandeza do calor de condensagdo, menor que
10 kcal/mol) e a adsorcdo quimica que envolve a formagdo de ligacdes quimicas, o calor de
adsorc¢do ¢ da ordem de grandeza dos calores de reagdo.

Geralmente as adsor¢des quimicas sdo irreversiveis. Para analisar se um processo
¢ reversivel, faz-se etapas de dessorcao, onde tenta-se a liberagdo completa do adsorbato da fase
solida (adsorvente) apos a etapa de adsorcao.

Para um processo de adsor¢do completa, com reagdo quimica, podemos
caracterizar o processo em sete etapas: difusdo do adsorbato até a superficie (difusdo externa no
filme), difusdo do adsorbato no interior dos poros do adsorvente (difusdo interna), adsor¢ao do
reagente, reagdo (somente para adsor¢cao quimica), dessor¢do dos produtos, difusdo dos produtos

até o exterior da particula e a difusdo dos produtos para a fase gasosa (filme).



3.2. ESCOLHA DO ADSORVENTE

O processo de separacdo tem papel-chave na redugdo de problemas ambientais e
existem diversas pesquisas em desenvolvimento para recuperar grandes quantidades de CO, de
gases de exaustdo. Um dos processos de separagdo mais utilizado ¢ através de adsorgao.

O primeiro passo, o mais importante em qualquer processo de adsor¢do, ¢
encontrar o adsorvente apropriado, sendo que o mesmo deve ser extremamente seletivo para o
componente que se deseja separar e o segundo passo € projetar um ciclo de PSA concentrando e
reduzindo o componente da mistura.

A maioria dos processos atualmente utilizados para cada separagao € baseada no
equilibrio, utilizando zeodlitas SA e 13X como adsorvente. Em contraste, peneiras moleculares
carbonosas (PMC) e zeolita 4A podem separar ar baseado em suas seletividades cinéticas (Peck
& Yang, 1999).

Uma aplicagdo tipica de peneiras moleculares de carbono ¢ na produgdo de
nitrogénio a partir do ar atmosférico, que ¢ obtida através de diferencas entre difusividades
intraparticular de nitrogénio e oxigénio. A rapida difusdo do oxigénio dentro da estrutura porosa
da PMC resulta na produg¢do de nitrogénio altamente enriquecido (Peck & Yang, 1995).
Portanto, o oxigénio ¢ preferencialmente adsorvido por controle cinético na PMC e o nitrogénio
apresenta-se em fase gasosa (Nguyen & Do, 1995).

Para reagdes cataliticas em fase gasosa, a separagdao pode ser realizada por
adsorc¢do, permeacado seletiva através de membranas, ou através de reagdes quimicas semelhantes
em sé€rie-paralelo para uma molécula escolhida através do uso de um aceptor quimico (Ding &
Alpay, 2000a). Chen et al. (1990) apresentaram dados experimentais e modelos preditivos para
equilibrios de adsorcao a altas pressdes para sistemas monocomponente (pressoes acima de 800
psia), sistemas bindrios e multicomponentes (pressoes de 314 psia) para quatro tipos de gases
(Hz, CH4, CO e CO,) sobre peneira molecular SA em duas temperaturas (298 e 373 K). Nesse
estudo, foram usados modelos para elevadas pressdes, onde desvios da lei de Raoult sdo exibidos
experimentalmente e teoricamente. Para os desvios de ndo-idealidades foi usada a equacdo de
estado de Virial juntamente com a equagdo de Langmuir obtidas pela pressdao de espalhamento

do gas e testada a consisténcia termodinamica dos resultados.



3.3. CARVAO ATIVADO E PENEIRAS MOLECULARES DE CARBONO

Carvao ativado (CA) ¢ um dos adsorventes mais estudados e apresenta alta
capacidade de adsor¢do de CO, comparado a sua baixa capacidade com N, e O,. Outros
adsorventes nao carbonosos como as zeolitas, também possuem alta seletividade para CO,,
porém essa adsorc¢ao ¢ muito forte, tornando a dessor¢dao muito dificil (Kikkinides et al., 1993).

O carvao ativado possui grandes poros no qual as resisténcias difusivas sdo
despreziveis para os gases em considera¢do, além de micro e mesoporos. Por outro lado,
peneiras moleculares carbonosas (PMC) sdo adsorventes microporosos, onde a difusdo nos
microporos ¢ dominante (Kikkinides et al., 1993).

Peneiras moleculares carbonosas sdo materiais valiosos para a separagdo ¢
purificacdo de misturas de gases. PMC consistem em carbono ativado com uma distribui¢do de
tamanho de poros uniforme, apresentando alguns &ngstrons (Casa-Lillo et al., 1998). Neste
material, a separacdo dos gases esta baseada nas diferentes cinéticas de adsor¢do de diferentes
gases, enquanto as quantidades adsorvidas no equilibrio podem ser semelhantes (Casa-Lillo et
al., 1998).

Existem diferentes métodos para a preparacdo de PMC com objetivo final na
sintese de um material com uma distribui¢do de tamanho de poro uniforme (principalmente com
estreita microporosidade) ou a modificagdo satisfatéria da porosidade existente de um carvao
ativado.

A escolha entre CA e PMC em um processo PSA depende da natureza do ciclo de
PSA envolvido, onde se podem recuperar altas concentragdes no produto adsorvido.

Em todas separagdes tenta-se controlar o equilibrio e quando possivel desprezar
as resisténcias difusivas. Portanto, isso pode sugerir que tanto o CA como a PMC podem ser
usados como adsorventes apropriados para o CO,, apresentando alta capacidade durante o passo
de adsorcdo e conseqiientemente, maior recuperacao no passo de dessor¢do (Kikkinides et al.,
1993).

A separacdo de misturas contendo CO, e CH4 sdo atualmente realizadas num PSA
acoplado a permeagdo por membranas, sendo possivel obter 6timos graus de separagdo a partir
de misturas contendo 80 % CO, e 20 % de hidrocarbonetos (Kapoor & Yang, 1989).

Segundo Nguyen e Do (1995), desde 1960 ha um grande desenvolvimento na
preparacdo e caracterizacdo de PMC, sendo que se podem classificar em quatro os grupos

estudados:
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1) Contragdo da abertura dos poros do CA usando tratamento térmico;

2) Carbonizacao de materiais selecionados sob condi¢des controladas;

3) Deposigao de carbono na abertura do poro, reduzindo a mesma por carbonizagao através do
uso de resinas ou produtos quimicos ou craqueamento de substancias organicas;

4) Recobrimento do adsorvente carbonoso com uma camada de um material apropriado, seguido
por tratamento e carbonizagdo, para criar uma camada microporosa de carbono atuando como
uma espécie de peneira.

As altas capacidades adsorptivas de carvdes ativados s3o principalmente

associadas com propriedades internas em seus poros como a area superficial, volume dos poros e

distribui¢do de tamanhos de poros, sendo que este ultimo parametro depende fundamentalmente,

do método de ativagdo (Teng & Lin, 1998; Lua & Guo, 1998). Vapor de agua ¢ mais reativo que

o dioxido de carbono e muito melhor que a utilizacdo de ar (Akash & O’Brien, 1996), sendo que

o mesmo ¢ mais usado na industria de producdo de carvao ativado, para o desenvolvimento de

mesoporos (Arriagada et al., 1994).

Tem sido de muito interesse, a producdo de carvdes microporosos a partir da
carbonizagdo de precursores celuldsicos. Estudos tém sido conduzidos para o desenvolvimento
da area superficial microporosa de carvoes celulosicos, através da gaseificacado com CO; ou pds-

tratamento (Christner & Walker, 1993).

3.3.1. Preparacgdo e Andlise da PMC

Diversos materiais carbonaceos podem ser convertidos em carvao ativado (Teng
& Lin, 1998). Os coques sdo amplamente usados como matéria-prima para a preparagdo de
carvdes ativados por causa de seu baixo custo e facil obtencdo. A escolha da madeira ou outro
material carbonoso pode ser um pardmetro importante para se obter uma porosidade homogénea
e alta area superficial (Lopez et al., 1996).

A preparacdo do carvdo ativado envolve trés passos: oxidacdo do coque,

carbonizac¢do do char (classificado como um carvao apenas desvolatilizado) e ativacao do char.
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Segundo Akash e O’Brien (1996), pode-se resumir a ativagdo nas seguintes etapas

de reagao:
1) Desvolatizagao do carvao em atmosfera com nitrogénio:
Carvao — Cy + Outros Produtos (3.1)

2) Ativagao do Char (Carvao desvolatilizado):

a) Com Oxigénio:

Cit0,>Cy1+COz2 ou (3.2)

Cx+ 0, > Cy,+2CO (3.3)
b) Com Vapor de agua:

Cc+H,O—>Cy;+H, +CO (3.4)

onde C, refere-se ao Char, C x.1 e C x., refere-se ao carvao ativado.

O objetivo da ativacdo ¢ aumentar o volume de poros e alargar os microporos que
foram produzidos durante o processo de carbonizagdo, criando uma maior porosidade. A
ativagdo ¢ geralmente feita por dois métodos: ativagdo quimica e ativagdo fisica (Teng & Lin,
1998). A ativagdo quimica envolve a decomposi¢ao térmica do coque impregnado por um agente
quimico, enquanto que ativacao fisica envolve gaseificacdo do char por oxidagdo com oxigénio,
vapor de 4gua ou CO; (Pis et al., 1998; Rodriguez-Reinoso et al., 1995).

A ativagdo fisica elimina uma grande quantidade de massa de carbono interna
necessaria para obter um bom desenvolvimento da estrutura carbonosa, enquanto que na ativacao
quimica, através de agentes desidratantes que influenciam a decomposi¢ao pirolitica e inibem a
formacdo de alcatrdo, utilizando-se de baixas temperaturas comparadas aos processos fisicos,
pode-se obter uma melhor estrutura porosa (Ahmadpour & Do, 1996).

A ativacdo quimica consiste basicamente de impregnagao e carbonizacdo. Essa
carbonizagdo nio deve ser realizada a temperatura superior a 500 °C, onde ocorreria diminui¢do
da capacidade adsorptiva, devido a contragao da estrutura carbonosa, resultando em reducgdo de
porosidade (Teng & Yeh, 1998).

Pode-se realizar simultancamente a desvolatizagdo e carbonizacdo por
impregnacdo quimica de agentes desidratantes como o acido fosforico e o cloreto de zinco. As
propriedades adsorptivas desse carbono ativado variam conforme o material precursor ¢ o

processo de ativacdo. Isso demonstra que a alta capacidade de adsor¢cdo estd diretamente
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relacionada com a textura e propriedades quimicas do solido e do método de preparacao (Akash
& O’Brien, 1996).

Os agentes quimicos empregados sao normalmente substancias alcalinas contendo
metais alcalinos terrosos e alguns acidos como KOH, K,COs;, NaOH, Na,COs, AICls, ZnCl,,
MgCl, e H;PO4 (Ahmadpour & Do, 1996; Lopez et al., 1996). Contudo, esses agentes quimicos
podem promover formacao de ligagdes quimicas cruzadas, levando a formagdo de uma matriz
rigida, de baixa volatilidade e contragao de volume de poros com elevagao do aquecimento para
altas temperaturas (Teng & Yeh, 1998).

O H;PO4 tem demonstrado ser capaz de gerar areas superficiais moderadas a
temperaturas de 450 a 550 °C, sendo capaz de reagir com o enxofre e a matéria mineral presente
no carvao. Esse tratamento ¢ capaz de remover de 88 % a 100 % da concentracdo inicial de pirita
ou enxofre organico presente no material carbonoso. O aumento da area e volume de poros ¢
causado pela remog¢ao do conteudo das cinzas minerais presentes (Jagtoyen et al., 1993, Lopez et
al., 1996).

Ensaios de ativagdo com ZnCl, demonstram que, devido a evaporacao desse sal
durante o processo de carbonizacdo, deixando muitos espacos, resulta um aumento da area
superficial (Teng & Yeh, 1998). As cinzas reduzem a a¢do do ZnCl,, como foi observado para
carvoes de origem vegetal, sendo que o mesmo ndo ocorre para carvoes minerais (Usmani et al.,
1996).

A literatura indica que o grau de oxidag¢do de uma superficie carbonosa através de
lavagem com acido nitrico depende diretamente do tempo de reagdo, temperatura do processo,
do tipo e concentragdo do catalisador empregado (Golden & Sircar, 1990). Em ambos os
processos de ativacdo, fisica ou quimica, os resultados demonstram que os mesoporos sao
formados depois dos microporos (Lopez et al., 1996).

A ativacdo tem lugar em dois passos: O primeiro passo ¢ preferencialmente para
eliminar o carbono desorganizado e o alcatrdo residual principal para abertura de alguns poros
fechados. Os anéis aromadticos sao expostos a acdo dos agentes ativantes. Na segunda fase de
reacdo, o principal efeito ¢ a destruicdo do sistema de anéis aromaticos e ampliacdo dos poros
existentes ou a formagdo de grandes poros, por um aquecimento completo das paredes entre os
poros adjacentes. Isto resulta num aumento de macroporosidade e mesoporosidade e um
decréscimo do volume de microporos (Pis et al., 1998; Nguyen & Do, 1995; Teng et al., 1996).
Ou seja, nos primeiros estagios do processo de ativacdo (baixa oxidacdo) ocorre a criacdo da

microporosidade (Rodriguez-Reinoso et al., 1995; Nguyen & Do, 1995) e ¢ evidente que esses
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microporos dos carvoes desvolatilizados sdo afetados pelo grau de impregnagdo, para poros de
tamanho maior (Usmani et al. 1996).

A relacao O/C (Oxigénio/Carbono) tem um grande impacto nas propriedades dos
carvoes: com o aumento de oxigénio presente nos carvdes, aumenta o conteudo de materiais
volateis e diminui o teor de carbono fixo (Teng & Yeh, 1998; Teng et al., 1996). Ja ¢ bem
conhecido que reagdes heterogéneas gas-solido, envolvendo simples particulas de carvdes
desvolatilizados, sdo governados por um acoplamento intrinseco de fendmenos de transporte e
cinética quimica. Gerando um aumento dos tamanhos dos poros podendo assim, resultar numa
diminui¢do na resisténcia difusiva nos poros, aumentando a difusividade. Assim, aumento da
energia de ativagdo, provocado pelo aumento do nivel de oxidacdo, implica numa redu¢do da

difusdo nos poros (Teng & Lin, 1998; Teng et al., 1996).
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3.4. HIDROTALCITA

A capacidade de adsor¢do de CO, em hidrotalcita foi apresentada muito
recentemente, nos trabalhos de Hufton et al. (1999), Ding & Alpay (2000b) e Yong et al.
(2001a). Hidrotalcita ¢ uma argila anidnica que consiste em camadas positivamente carregadas
de 6xido de metal (ou hidroxido de metal) com intercamadas de anions, como o carbonato. Troca
dos cations de metal, como também intercalagdo das camadas anionicas podem conduzir a uma
gama extensiva de propriedades cataliticas e adsorptivas, com particular estabilidade a gases
umidos e condi¢des de altas temperaturas (Shen et al., 1994; Yamamoto et al., 1995; Hufton et
al., 1999; Ding & Alpay, 2000a, 2000b). O excesso de cargas positivas das hidrotalcitas ¢é
compensado por anions ¢ moléculas de dgua presentes em posicdes intersticiais (Kung & Ko,
1996; Lopez-Salinas et al., 1997; Yong et al., 2001a).

Esses materiais tém sido utilizados como catalisadores e precursores de suportes
cataliticos. Também apresentam outras aplicagdes como trocadores de ions, filtros, agentes
descolorizantes, adsorventes industriais, estabilizadores poliméricos, aparelhos Oticos e
precursores ceramicos (Shen et al., 1994; Ookubo et al., 1994; Yong et al., 2001a).

As hidrotalcitas sao geralmente representadas pela formula geral:
M ¥ 1M 7 (OH)" . (A" 1/n . mH,0) " 35)

Onde: M "= Mg 2+, Ni 2+, Zn 2+, Cu 2+, Mn 2+;
M " =Al% Fe?, Cr’";
A" =C05"", S04, NO; , Cl",OH

x = geralmente entre 0,20 ¢ 0,33, mas ndo existe limitacao.

A Figura 3.1 mostra o modelo geral da estrutura cristalina das moléculas nas

hidrotalcitas (Yong et al., 2001a):
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Hydrotalcite-like compound
M2+1 «M 3+x(0H)2(An- )xrn * mHz:O

0.20<x<0.33 (Mg-Al system)
M = Mg?, Ni% Zn cu® Mn® et al.

M= aIY Fe' cr® etal.
A"=co%.80,% No,,Cl', OH etal.

Figura 3.1. Modelo da estrutura cristalina para a hidrotalcita.

Ookubo et al. (1994) classificaram a sua estrutura como uma brucita com camadas
octaédricas positivamente carregadas e com camadas intermedidrias contendo anions e
moléculas de dgua. Os mesmos autores trabalharam com camadas intermediarias de CI' com
aplicacdo direta na troca idnica com fosfatos.

A grande versatilidade do material estd em poder substituir as camadas de cations
e intercamadas de anions presentes no mesmo, aumentando assim, sua especificidade.
Yamamoto et al. (1995) verificaram que uma argila contendo Mg(OH), classificada como
brucita com formula molecular [MgsAl,(OH),6(CO3).4H,0] como sendo uma das poucas argilas
capazes de realizar troca i0nica, e concluiram que para esse material deve-se tomar cuidado em
calcinagdes acima de 300 °C, pois existe o risco de colapso na organizagio de suas camadas; isto
¢ causado pela desidroxilacdo das camadas e expulsdo de anions volateis ([COsT, [NO5T®).
Todavia, o0s espacos vazios que aparecem entre essas camadas resultam numa alta capacidade de
adsor¢do, principalmente para a adsor¢do de CO,. Além disso, a area superficial e volume de
poros para algumas hidrotalcitas calcinadas (aproximadamente 500 °C), podem ser de 1,25 a seis
vezes maior, por causa da formagdo de poros devido a expulsdo de moléculas de agua e CO,,
alterando assim, o tamanho e a forma do cristal (Lopez-Salinas et al., 1997).

Trombetta et al. (1997) utilizaram hidrotalcita como precursor de catalisadores
oxidos na reacao de oxidacao da amonia e obtiveram catalisadores com grande area superficial,
revelando-se um material de baixo custo e com futuras aplicagcdes em processos de recuperacao

do meio-ambiente.
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Yao et al. (1998) em observagdes iniciais de adsor¢ao molecular de um complexo
metal anidnico, [Fe(CN)s]*” ou [Fe(CN)s]*, na superficie de um cristal de hidrotalcita pelo
método STM (scanning tunnel microscopy), revelaram que o material apresentava uma matriz
de duas dimensdes bem organizadas, procurando elucidar assim a mudanga de estrutura de uma
camada molecular durante um processo eletroquimico na superficie de materiais inorganicos.

A hidrotalcita, devido aos seus sitios de troca anionicos, pode ser preparada de
forma reprodutiva e livre de contaminantes (quando o quartzo envolve argilas naturais), por isso,
ela ¢ uma argila modelo de fundamental importancia para estudos de fenomenos de adsor¢do de
surfactantes, bem como para remog¢ao de contaminantes organicos (Esumi & Yamamoto, 1998).

Assim, tais materiais sdo potencialmente importantes no emprego de um novo
processo de separacdo no processo de reforma vapor-metano, sendo que estes tipos de
adsorventes estdo disponiveis comercialmente (Yong et al., 2001a). A estabilidade do adsorvente
a processo ciclico, sob constantes variagdes de tempo, de espaco, de composicao, de gas e de

temperatura, implicard diretamente na viabilidade comercial.
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3.5. PROCESSO PSA

O primeiro passo, o mais importante em qualquer processo de adsorcdo, ¢
encontrar o adsorvente apropriado, sendo que o mesmo deve ser extremamente seletivo para o
componente que se deseja separar. O segundo passo € projetar um ciclo de PSA concentrando e
reduzindo o componente da mistura original.

Em contraste com outros processos de separag@o, ¢ um processo de adsor¢dao que
envolve somente uma operagdo e ¢ bem projetado para remover todos os contaminantes de uma
alimentagdo de gas, obtendo assim, um alto grau de pureza.

O sucesso na purifica¢do do hidrogénio em plantas de Pressure Swing Adsorption
(PSA — Adsor¢ao por modulagdo de pressdo) estd na elevada seletividade para os gases CO,,
CO, CH4 e N, comparados ao hidrogénio. Usualmente as colunas de PSA sdo empacotadas com
silica gel muito perto da zona de entrada, com carvdo ativado numa segunda, e peneira
molecular numa terceira se¢do. Um conhecimento da capacidade e seletividade das fungdes de
temperatura e pressdo ¢ necessario para o projeto e simulacdo da separacdo do processo PSA
direto, sendo necessario também conhecer o equilibrio de adsor¢do de cada gas (Siervers &
Mersmann, 1994).

O processo PSA utiliza a diferenga de adsorptividade de um adsorvente em alta
pressdo (durante a adsor¢do) e em baixa pressao (durante a dessor¢ao), como mostrado na Figura
3.2. No processo PSA, a validade do processo ¢ comprovada para o equilibrio de adsor¢ao ou
para velocidade de difusdo de gas a ser adsorvido, principalmente quando se utiliza uma corrente
de purga no processo (Kikkinides et al., 1993).

No PSA, o adsorvente ¢ periodicamente regenerado pela reducio de pressao total.
A adsorptividade manifesta-se segundo 3 mecanismos: estérico, cinético e efeito do equilibrio.
Os passos gerais do processo sdo: adsor¢do, equalizagdo da pressdo, dessor¢do, purga e

repressurizagao, sucessivamente (Kapoor & Yang, 1989).
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Figura 3.2. Principio da técnica de PSA a partir da isoterma de equilibrio apresentando a pressao
de equilibrio versus capacidade adsorvida no equilibrio.

As principais vantagens do uso de uma planta de PSA sdo: baixo capital e custo
de manutencdo, operagdo automatica, alta pureza do produto obtido nos passos de purificacao,
ponto de inicio e de desligamento caracteristicos apos analises prévias, longo tempo de vida dos
leitos adsorventes, alta flexibilidade na direcdo de rendimentos quase constantes, sem problemas
de corrosdo, auséncia de fontes de calor e auséncia de materiais caros para isolamento de calor.

Contudo, o processo de PSA ¢ limitado pelo valor da pressao no leito e do proprio
processo. Com o aumento de pressdo do produto, o rendimento de um processo PSA diminui,
apresentando um prejuizo no passo de despressurizacao.

O processo PSA também pode ser usado na secagem de gases com presenca de
agua na alimentagdo sobre um adsorvente capaz de produzir assim, um gas seco por regeneragao
do adsorvente (dessor¢do da agua), por super diminui¢do da pressdo parcial da dgua sobre o
adsorvente (Golden & Sircar, 1990). Em processos de secagem de gases, a literatura demonstra
que um carvao que possui superficie hidrofébica, num processo PSA ¢ capaz de tornar essa

superficie hidrofilica com uma grande capacidade de adsorcao de dgua (Golden & Sircar, 1990).
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3.6. PROCESSO PSAR

Trata-se de um processo PSA com rea¢do quimica. Existe um catalisador onde
ocorre uma reagao quimica em diferentes passos de pressdes e alimentacdo com um adsorvente
seletivo com alta capacidade de adsor¢do. Esse adsorvente ¢ responsavel pela remo¢do de um
dos componentes gasosos da fase fluida para a fase sdlida, alterando assim as velocidades de
reacdo no sentido da conversao do reagente e produto desejado.

Existem diversos trabalhos sobre diferentes configuragdes que incluem adsorgao
seletiva com reacdo (Roginskii et al., 1962; Magee, 1963; Chu &Tsang, 1971; Takeuchi &
Uraguchi, 1977; Cho et al., 1980, 1982; Petroulas et al., 1985; Tonkovich & Carr, 1994a, 1994b;
Kruglov, 1994; Lu & Rodrigues, 1994; Carvill et al., 1996; Hufton et al., 1999, 2000; Ding &
Alpay, 2000a), permeagao seletiva com reagao (Hsieh, 1989; Champagnie et al., 1990; Wu et al.,
1990; Uemiya et al., 1991; Tsotsis et al., 1992; Itoh et al., 1993; Adris et al., 1994; Balachandran
et al., 1997; Omorjan et al., 1999; Ostrowski & Mleczko, 1999), e impondo efeitos térmicos
(Rostrup-Nielsen, 1993; Jachuck & Ramshaw, 1994; Matros & Bunimovich, 1995; Salinger &
Eigenberger, 1996; Yongsunthon & Alpay, 1998, 1999). Entretanto, de interesse particular ¢ o
reator de adsor¢do com troca de pressdo (PSAR).

Se um adsorvente seletivo ¢ combinado com o catalisador, a conversao pode ser
quase completa. O Pressure swing adsorptive reactor (PSAR) é alimentado com alta pressdo de
gas de sintese ( = 5 bar) em um leito com mistura de adsorvente e catalisador (reagdo e adsorcao
de CO;) e com liberacdo de gas através de uma corrente de baixa pressdo (dessor¢cao de CO,),
desta forma, encontrou-se uma boa configuragdo para um processo de produgdo de hidrogénio
(Carvill et al., 1996; Hufton et al., 1999; Hufton et al., 2000; Ding & Alpay, 2000a). Atualmente,
novas propostas foram apresentadas, obtendo-se novos resultados através de simulacdo numérica
do processo proposto por Xiu et al. (2002a, 2002b).

Do ponto de vista de aplicagdo, deveriam ser resolvidos dois problemas-chave
para producdo de hidrogénio através de processo de reacdo com enriquecimento através de
adsor¢do (SERP): (1) selecionar o adsorvente satisfatério com alta capacidade de adsor¢ao, altas
velocidades de transferéncia de massa para adsor¢do e dessor¢cdo de CO; para sua remog¢do da
zona de reagdo e regeneragdo; (2) procurar processo ciclico simples e economico do ponto de
vista energético para regeneracdo de adsorvente. Por causa da alta complexidade do processo, o

projeto de otimizagdo do PSAR somente fundamentado teoricamente, sem experiéncias, ndo ¢é
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possivel. Os produtos t€ém que ser obtidos com alta pureza e alto rendimento; adicionalmente um
ciclo econdmico do ponto de vista energético ¢ necessario.

Para predizer o comportamento do processo, o aumento potencial de conversao ¢
mostrado sob condi¢des de alto tempo espacial do reator, alta pressao de operagdo, ou uma baixa
taxa de alimentacao de vapor de dgua-metano, sendo que a existéncia da limitacdo no equilibrio
de reacdo torna-se importante. Um modelo matematico, calculado a partir de limitagdo por
transferéncia de massa, equilibrio de adsor¢dao nao-linear (Langmuir) e um modelo geral de
cinética de reacdo produzem dados de projeto suficientes para o reator, e assim o grau de
conversao alcancado (Ding & Alpay, 2000b).

A presenca de um adsorvente seletivo para CO, ¢ muito importante, pois a
conversao atualmente empregada de CHs em CO, deve se obter na presenga de um adsorvente
seletivo para CO,, pois a produ¢do de CO;, em processos atuais, existe o problema da reagao
intermediaria de formagao de CO. Um adequado projeto de scale-up de cada processo precisara
de informagdo das velocidades de adsor¢ao e¢ dessor¢do, bem como modelos cinéticos sob
condigdes transientes na presenca de um adsorvente (Ding & Alpay, 2000b).

De um a cinco passos para o processo sdo considerados teoricamente e
experimentalmente pela maioria dos trabalhos publicados. Kadlec e colaboradores
experimentalmente (Vaporciyan & Kadlec, 1989) e teoricamente (Vaporciyan & Kadlec, 1987;
Lee & Kadlec, 1989) avaliaram um processo que consiste na (1) introdugdo da mistura de gas
reagente de alimentagdo em um leito com catalisador ¢ adsorvente a pressdo elevada (= 5 bar)
por um periodo curto de tempo, seguido por (2) um curto periodo de tempo quando a introdugdo
de gas de alimentagdo for interrompida, e finalmente (3) despressurizacdo em contracorrente do
leito com uma baixa pressao de operagao.

Inicialmente Sircar e colaboradores (Carvill et al., 1996) e Xiu et al., (2002a)
consideraram uma reagao geral controlada pelo equilibrio, que envolvia um ou mais reagentes na
producdo de um produto de reagdo desejado mais um subproduto, sendo assim, foi proposto um
processo com ciclos compostos de cinco passos num leito com catalisador ¢ adsorvente. Isso
levou a uma reacdo inversa de water-gas shift gerando um produto de alta pureza, o CO por
exemplo. Eles usaram este mesmo conceito para a producdo de hidrogénio por processo de
reforma do vapor de 4gua-metano (Hufton et al., 1999). Atualmente, a eficiéncia do processo foi
melhorada, através de um ciclo de quatro passos para um leito num novo processo de alta

producdo de hidrogénio usando o conceito do PSAR (Hufton et al., 2000).



21

A complexa interacao de adsor¢do e reagdo pode resultar em novos projetos de
reatores. Contudo, diferentes regimes de operacdo podem considerar diversos parametros como
chave de operagdo para obter parametros otimizados, como, por exemplo, o fator de
enriquecimento e rendimento global do produto. Esses parametros operacionais podem ser o
tempo espacial (gmol h/mol CHy), razdo molar de alimentacdo de H,O-CH,, temperatura,

pressdo e tamanho de particula adsorvente/catalisador.
3.7. MODELOS TERMODINAMICOS DE ADSORCAO
3.7.1. Modelos de Isotermas de Adsorcdo

Existem diversos modelos que descrevem o equilibrio de adsor¢do (Malek &

Farooq, 1996), e alguns sdao apresentados na Tabela 3.1:

Tabela 3.1. Modelos para isotermas de adsor¢ao.

Modelo de isoterma Equacio do Modelo Numero de parametros Solu¢do Numérica
independentes

Freundlich q=k.p'/" 02 Explicita

Langmuir q,,-bP 03 Explicita
T liop

Langmuir-Freundlich q,-bP" 04 Explicita
1= 1+b.P"

Toth q,, b/".P 04 Explicita

- (1+b.p)""

O parametro b ¢ o mesmo em todos os modelos e apresenta a seguinte

dependéncia com a temperatura: b=b,,. exp(_ AH, R Tj

Os demais parametros apresentam os seguintes significados fisicos: qm
(mmol/gpeier) Tepresenta a capacidade maxima de cobertura da monocamada, q (mmol/gpeper) a
concentragdo da quantidade adsorvida no s6lido a uma dada pressdao no equilibrio, P (kPa) ¢ a
pressdo de equilibrio, b (kPa ™) esta relacionado com a constante de equilibrio de adsor¢do, b, é
o fator pré-exponencial, AH, a energia de adsor¢ao, R a constante dos gases ideais ¢ T a

temperatura absoluta; k e n sdo os parametros semi-empiricos da isoterma de Freundlich.
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O numero minimo de parametros requeridos para ajustar uma isoterma nao linear
¢ dois, como ¢ indicado nas isotermas elementares de Langmuir e Freundlich. Na isoterma de
Langmuir, os parametros independentes sdo a saturag¢do do sélido, qm, 0 calor de adsor¢ao, AHa,
e a constante de equilibrio de adsor¢ao, b,. O modelo de Langmuir ¢ aplicavel para adsor¢do em
monocamada sobre uma superficie do sélido de forma homogénea desprezando forgas
moleculares, ou seja, adsor¢do em diversas camadas. Trata-se de um modelo ideal, e em muitos
casos o modelo de Langmuir ndo pode ser aplicado, particularmente em altas concentragdes de
adsorbato onde as forgas intermoleculares sdo aprecidveis.

A isoterma de Freundlich ¢ uma isoterma semi-empirica que em alguns casos
ajusta-se melhor aos dados experimentais comparado a isoterma de Langmuir, mas os valores
obtidos ndo apresentam um significado fisico comparado a outros tipos de isotermas. A isoterma
composta de Langmuir-Freundlich e a de Toth sdo também equagdes empiricas e sdo geralmente
mais aplicaveis, pois elas possibilitam modelar uma grande variedade de dados de equilibrio.
Como mostrado na Tabela 3.1, esses dois Ultimos modelos possuem quatro parametros
independentes, providenciando assim, um adicional grau de liberdade comparado aos dois
primeiros modelos (Malek & Farooq, 1996).

Uma das principais razdes da isoterma ser ndo-linear estd na heterogeneidade da
superficie do adsorvente. Isto geralmente ocorre para o carbono ativado. Superficies
heterogéneas dependem de diferentes sitios e da atividade dos mesmos, isto pode ser
quantificado através do grafico de uma derivada numa curva caracteristica obtida, usando para

isso a teoria do potencial de Dubinin-Polanyi (Yang, 1987).

3.7.2. Teoria do Potencial de Dubinin-Polanyi

A isoterma derivada da teoria do potencial tem demonstrado ser 1util na
interpretacdo de adsorcdo por condensacdo capilar. As “curvas caracteristicas” de adsorcao
obtida, sdo descritas como independentes da temperatura.

Polanyi, em 1914 formalizou primeiramente o conceito de forcas de campo
superficiais representados por superficies eqiiipotenciais acima da superficie do sélido, sendo
que cada espaco entre essas superficies eqiiipotenciais ¢ capaz de definir um volume de gas
adsorvido (Figura 3.3). A curva caracteristica ¢ independente da temperatura desde que o
potencial de adsor¢ao expresse o trabalho das forcas de dispersdo serem também independentes

(Yang, 1987).
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Teoria do Potencial de Adsorciio (Dubinin-Polanyi-Radushkevic)

Gas
v
Solido

For¢as de campo superficiais podem ser representadas como
superficies equipotenciais

Figura 3.3. Representacao das superficies eqiiipotenciais do modelo do potencial de Dubinin-
Polanyi.

A teoria do potencial ¢ muito importante quando tem-se uma curva obtida numa
dada temperatura, pois € possivel através desta, predizer a adsor¢do para outras temperaturas
para um mesmo sistema gas-sélido. Deve-se ressaltar a importancia deste modelo, pois pode-se
obter uma isoterma universal através de dados de adsorcdo de um gas sendo assim possivel de
estender isotermas para outros tipos de gases num mesmo adsorvente (Ruthven, 1984; Yang,
1987).

A diferenca de energia livre entre a fase adsorvida e o liquido saturado
(condensado nos microporos) adsorvido na mesma temperatura, pode ser calculada diretamente
da razao da pressao do vapor de saturacdo e pressao de equilibrio, ¢ definido como potencial de

adsor¢do Ae (Ruthven, 1984; Yang, 1987):

P, P
As:AF:L VdP=RTIn > (3.6)

r . . r ~ . 3 r
onde AF ¢ a energia livre e P, ¢ a pressdo de vapor saturado. O volume adsorvido em cm™/g ¢:

W=qVn (emcm’/g) (3.7)
onde q ¢ o numero de moles adsorvido por unidade de massa adsorvida (mol/g) e V,, 0 volume
molar (cm’/mol).

A curva caracteristica ¢ graficada usando as equagdes (3.6) e (3.7), através do
grafico qVy, versus RT In (P,/P). Esse tipo de grafico ¢ muito importante também quando temos
diversas isotermas obtidas experimentalmente, pois em cada temperatura, deveremos ter uma

Unica curva obtida.
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Contudo, a aproximagao oferece trés grandes desvantagens (Ruthven, 1984):
- A expressdo da curva caracteristica ndo expressa valores automaticamente para regides de
baixas concentragdes, na regido da lei de Henry, onde necessitaria uma melhor consisténcia
termodinamica. Portanto, ¢ valida a aplicacdo somente em regides de altas concentragdes.
- Os métodos de estimagao de volume molar da fase adsorvida sdo consideravelmente
imprecisos.
- Assumir a independéncia de temperatura na curva caracteristica ndo ¢ uma boa aproximagao

em muitos sistemas, particularmente quando temos adsorbatos polares envolvidos.



25

3.8. DIFUSAO NUM ADSORVENTE POROSO

A transferéncia de massa no filme em torno da particula do adsorvente ¢
desprezada por ser em geral uma etapa muito rdpida quando comparada a difusdo nos so6lidos
porosos. Além da transferéncia de massa no filme, as moléculas do soluto se difundem para
dentro da particula porosa por (Ruthven, 1984): difusdo molecular, difusdo de Knudsen, difusao
superficial e fluxo viscoso.

A caracterizagdo textural também ¢ fundamental para compreender o
comportamento cinético do adsorvente e exige a determinacdo dos seguintes pardmetros
principais: area especifica, volume especifico de poros, porosidade e distribuicdo de tamanho de
poros. Estes sdo geralmente classificados segundo a [UPAC em trés grupos, de acordo com a sua
largura de poros: macroporos (> 50 nm), mesoporos (2-50 nm) e microporos (< 2nm).

Um adsorvente geralmente poroso apresenta varios tipos de resisténcias a
transferéncia de massa no interior do so6lido, conforme descrito por Van der Brooke (1994) no
esquema da Figura 3.4:

Macroporos
(diimetro de poro = 50 nm)

difusdo entre as
microparticulas

Microporos
{didmetro de poro < 2 nm)
difusdo dentro das
microparticulas

Resisténcia externa

no filme _
Representacio

. Idealizada

Figura 3.4. Principais localizacdes das resisténcias difusivas numa particula adsorvente.
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A Figura 3.5 representa os tipos de difusdes no interior de um adsorvente (Van

der Brooke, 1994):

Difuséo Molecular

Difuséo de Knudsen

Difusio Superficial

Sitios
Vazios

Figura 3.5. Representacdo esquematica dos tipos de difusdes num adsorvente.

3.8.1. Difusao Molecular

. . ~ 2
A teoria de difus@o molecular Dy, (cm®/s ) acontece nos macroporos do adsorvente

e pode ser estimada por diferentes correlacdes da literatura:

o 10T M, + M, )/ (MM, )2
P[(Zo )+ (Zo)?]

onde M ¢ a massa molecular, T (K) a temperatura absoluta, P (atm) a pressao total € v 0 volume

(Fuller, Schetter & Gidding) (3.8)

de difusdo do gas.

000158T/(/ + K j

Dm
P, Qe/KT)

(Chapman-Enskog) (3.9

onde M ¢é a massa molecular, T (K) a temperatura absoluta, P (atm) a pressdo total,
6as=0,5(ca+0B) € o didmetro de colisdo do potencial de Lennard-Jones (A), Q € a integral de

colisdo que ¢ uma funcio de &/KT, onde € = (g,&,)"” ¢ K é a constante de Boltzmann.
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3.8.2. Difusao de Knudsen

Em poros de pequeno didmetro, ocorre difusdo do tipo Knudsen que se caracteriza
pela maior freqiiéncia de colisdes com as paredes dos microporos do que entre as proprias
moléculas do gas. A molécula ¢ instantaneamente adsorvida e re-emitida em dire¢do randomica
sem relacdo com a direcdo original de fluxo. A difusio de Knudsen Dx (cm?/s) pode ser expressa

pela seguinte expressao:

D, =9700t,,, ,/% (3.10)

onde rpor (cm) € 0 raio médio do poro, M € a massa molecular, T (K) a temperatura absoluta.

3.8.3. Difusao Superficial

Tanto a difusdo molecular como a Knudsen envolvem fluxo da fase gasosa nos
poros. Existe ainda a possibilidade de uma contribui¢do direta de transporte de fluxo da camada
fisicamente adsorvida (mobilidade) no macroporo, e isto ¢ definido como difusdo superficial. Por
causa da mobilidade da fase adsorvida ser maior em relacdo a fase gasosa, a concentragdo ¢
muito maior, entdo sob determinadas condi¢cdes, quando a camada de filme adsorvido ¢
apreciavel, € possivel mais uma contribui¢ao do fluxo. Portanto, como pré-requisito € necessario
que a adsorcdo seja fisica e esse processo deve ocorrer somente em baixas temperaturas.

A determinacdo desse tipo de difusdo nem sempre ¢ facil, j4 que esta acontece
simultaneamente outros tipos de difusdo. Para o estudo da difusdo superficial ¢ necessario
eliminar a contribuicdo na fase gasosa. A difusdo superficial ¢ importante em poros de pequeno
diametro, onde pode ser atribuida somente a difusdo de Knudsen, simplificando a extrapolagao.
Portanto as medidas de outras difusdes devem ser efetuadas a altas temperaturas e em seguida
efetuam-se ensaios a baixas temperaturas para medir-se o valor de Dg através da equagao 3.11:

1 I-¢

D, =—| Dy +| —* KD, (3.11)

€
p p
onde T, ¢ a tortuosidade, €, ¢ a porosidade da particula, Dk € a difusividade de Knudsen (cm?/s) e

KDs a contribuicdo da difusdo superficial (cm?/s) sendo K a constante da lei de Henry.
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3.8.4. Escoamento Viscoso (Fluxo de Poiseuille)

Existe uma queda de pressao ao longo da particula, principalmente quanto existe
um fluxo laminar nos macroporos. Para colunas de adsor¢do, esse efeito ¢ desprezado ja que a
perda de carga ¢ muito pequena, mas pode ser significante em curvas de Up-Takes em sistemas

inicialmente sob vacuo. A equacdo de Poiseuille permite calcular a difusividade para escoamento

V1SCOSO:
2
D, = lrwe (3.12)
Vo8
T,1

onde P ¢ a pressdo absoluta (dyn/cmz), p a viscosidade cinematica (Poise), 1, € a tortuosidade e

T'poro € O Taio do poro (cm).

3.8.5. Difusdo nos Poros e Difusdo Efetiva

O fluxo difusivo total nos poros para todos os tipos de difusdo anteriores ¢

definido pela seguinte equagao:

J=-2,D, = (3.13)

onde Dp ¢ a difusividade nos poros, g, ¢ a porosidade da particula e a derivada dC/dx € o
gradiente de concentracdo unidirecional. A difusividade efetiva Dg ¢é citada geralmente na
literatura como Dg=¢,.Dp.

A difus@o nos poros Dp quando a difusd@o molecular ¢ a etapa controladora no

processo ¢ dada como:

D, =2n (3.14)

onde 1, ¢ a tortuosidade do material (geralmente t=3) e Dy (cm?/s) pode ser estimada por
diferentes correlacdes da literatura.

Portanto, cada tipo de difusividade aqui apresentada, esta relaciona com o valor
de difusdo nos poros Dp, sendo que as mesmas sdo o inverso das resisténcias no processo
(equivalente ao conceito de resistividade elétrica). Portanto, uma associagdo de difusdo

molecular e difusdo Knudsen apresentam a seguinte equacao para difusao nos poros:
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(3.15)

m

A Figura 3.6 mostra a associagdo geral dos tipos de difusdes associadas como

resisténcias elétricas em série-paralelo:

Difusfio Molecular Difusiio Knudsen

— AAMA— e ARAAA

Difusfio Superficial

AN

Fluxo Total

-

¥
¥

Fluxo Vizcoso

—AAAA

Figura 3.6. Esquema de tipos de difusdes no adsorvente comparadas como resisténcias elétricas
(Van der Brooke, 1994).
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3.9. MODELOS CINETICOS DE ADSORCAO

Muitas técnicas experimentais tém sido utilizadas para determinagdo dos
coeficientes de difusdo, como pulso de concentragdo cromatografico (CPC), coluna de
comprimento zero (ZLC), pulso gradiente de campo por ressonancia magnética nuclear (PFC-
NMR), difusdo de neutron quasi-eldstica (QENS), curvas de Up-Take por técnica de
microgravimetria e técnicas por membranas (Hufton & Ruthven, 1993). A determinacdo da
difusividade através dos métodos ZLC e das curvas de Up-Takes apresentam a facilidade do uso
de instalagdes experimentais simples além do simples tratamento matematico dos dados
experimentais para determinagdo dos coeficientes de difusdo (Van de Brooke, 1994; Ruthven,

1984).

3.9.1. Up-Takes

As curvas de Up-Takes consistem em obter a variacdo de quantidade adsorvida no
adsorvente ao longo do tempo, até alcancar o ponto de equilibrio ou méaxima quantidade

adsorvida, a partir das quais € possivel avaliar a difusividade aparente.

Modelo da Difusdo Homogénea

A equacao da difusdo homogénea do soluto numa particula esférica, ¢ uma
situacdo simples onde a velocidade de adsor¢do ¢ controlada pela difusdo do soluto em fase
adsorvida dentro da particula. Nestas circunstancias, para sistemas isotérmicos e particulas
esféricas considera-se que o unico acimulo acontece na fase solida (cristais ou microporos) no
interior da particula (Ruthven, 1984).

A solugdo para o comportamento da adsorgdo pode ser desenvolvida a partir da 1°
Lei de Fick para a difusdo isotérmica na equacao da conservacao da massa na sua forma
diferencial, para uma concentragdio q numa esfera homogénea de raio r,, com D sendo a
constante difusional (Crank, 1975).

2
% _p|l94,2%4 (3.16)
ot or ror
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As condic¢des de contorno e iniciais sao dadas pelas equagoes 3.17:

0
qr,0)=q, ; q(,,)=f(C) ; a—crl =0 (3.17)
r=0

onde q ¢ a quantidade adsorvida na fase sélida, r a posi¢do no raio em relagdo ao centro da
particula considerada esférica, t o tempo, C a concentragdo do fluido a volta da esfera e D o
coeficiente de difusdo.

A solucdo analitica completa da equagdo (3.16) submetida as condigdes iniciais €

condigdes de contorno acima (3.17) é:

M, 6 & 1 Dn’n’t
=l-— ) —exp| — 3.18
M, n’ HZ:; n’ p[ r’ ( )
M, q-¢ — . . . :
sendo Mt = q_q(: onde q ¢ o valor da quantidade adsorvida média na superficie, q°s € qo
» Yo~

sdo o valor inicial e final para a quantidade adsorvida (q, em equilibrio com C, e q', em

equilibrio com C’,), nesse caso considerou-se q', = 0.

Para os primeiros instantes da adsorcdo, a equacgdo (3.18) pode ser simplificada

para dar a equagao 3.19.

1/2,1/2
M, _ 6D1/2t (3.19)
M Tr

['e]

Para pequenos tempos (My/M., <0,3) um grafico de M/M., versus t'* terd uma

inclinagio de (6D"*/n'"?

r). O principal problema em usar esta aproximagdo ¢ que os dados
experimentais obtidos no periodo inicial da adsor¢do sdo menos precisos devido ao tempo finito
para a mudanga dos gases, trocando o gas He inicial para o gés de analise nos ensaios de curvas
de Up-Takes. Para tempos maiores na regiao de tempos longos (My/M,, >0,7), os termos de maior

ordem na equacao (3.18) se tornam despreziveis de modo que a expressdo ¢ simplificada para a

equacao:
M 2 .2
Mt :1—%6_” Dt/r (320)

As constantes difusionais podem ser obtidas a partir do coeficiente angular da reta

no grafico In(1-Mt/Moo) versus tempo.
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Modelo de Maxwell-Stefan

Uma outra proposta, ¢ usar o modelo proposto de Maxwell-Stefan (Van de

Brooke, 1994) usando como base a isoterma de Langmuir:

. bq,C
_2m*™ (3.21)
1+bC
/ q oC .
D, =D 6— = D, =D— C B (Proposta pela Teoria de Maxwell-Stefan) (3.22)
e |
Como:
Sraey %)
A ZHm _pg 1= 3.23
oC (1+bC) A A (3:23)
Entdo pode-se ter a seguinte equagdo em coordenadas esféricas :
G D _10(u0) 6.2
or

Gk

Abrindo os termos da equagdo (3.24) para podermos colocar no programa

numérico PDECOL (Madsen & Sincovec, 1979), tem-se similar a equacao (3.16):

D 2
a_ 0 1 L2a (3.25)
ot (1_ y j o' ror
A
Normalizando, chamando R = r/rp , no intervalode 0 <R <1 :

2
g _ D 1 52+£5_q (3.26)
ot OR” R OR

R>0 (1_y jrpz
dn

Mas como se tem um termo 2/R, isso levado no limite igual R = 0, a sub-rotina
PDECOL apresentard problemas de ndo convergéncia, portanto aplica-se o limite de R — 0 na
equagdo (3.26):

aq D 1 0%q

=3 _ 3.27
(1 T ) R (3:27)
dn
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Modelo de Controle por Difusdo nos Macroporos

Tendo como base a equagdo do balanco de massa na particula (Ruthven,1984), o

modelo de difusdo controlado nos macroporos ¢ descrito por:

9, L ! a(rza_cj (3.28)

b o ol

Considerando que q ¢ a concentracdo na fase solida, C a concentracdo na fase

gasosa, se q >>C , entdo o termo dC/dt ¢ considerado nulo e partindo das equacgodes:

2
o = 9q o€ e ) = L‘“z =b qm(l - y ) tem-se a seguinte equagao geral:
or oroq oC  (1+bC) Ao

r’ oq

ol A
2
"%
dm

Abrindo todos os termos das derivadas na equacdo, para também aplicar ao

9 _ 5Dy 1
2

= 3.29
ot il—sp iqu r (.29)

programa PDECOL tem-se:

D P o
aq _ g1, . E?WL;[%‘Q +% (3.30)
r or q r
(1—ep)qu[1—%mj qm(l AJ

Onde o termo abaixo (equagdo 3.31) ¢ chamado de Difusividade Aparente em

funcdo da concentragao:

D
D,, = Co (3.31)

(1 - sp)qu(l _%mT

Normalizando, em relagdo a R (R = r/rp), tem-se o intervalo de 0 <R < 1:

aq|
ot

D > 52
_DPw(20q 2 (i‘lj N a‘i (3.32)
R ) OR

o Lo |ROR q(l_yj
" A
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Conforme visto anteriormente no modelo de Maxwell-Stefan, aqui também tem-se
um termo 2/R, isso levando no limite igual R = 0, a sub-rotina PDECOL apresentara problemas

de ndo convergéncia, portanto aplica-se também o limite de R — 0 na equacao (3.32):

% = 3% 0’q
Otlg.y, 1~ OR’

(3.33)
As condi¢des iniciais € de contorno usadas para os dois tltimos os modelos aqui

apresentados sdo dadas por:

aq

R0)=0: qpt)=q ; — =0 3.34
q(R,0) q(re,t) =q R, (3.34)

Considera-se que no tempo inicial a quantidade de adsorbato no so6lido ¢ nula (a),
equilibrio superficial instantaneo, a resisténcia a transferéncia de massa no filme é desprezivel

(b) e no centro da esfera considera-se condigao de simetria (c).
Para comparar aos resultados experimentais, ¢ necessario calcular q médio, pois

este varia ao longo do tempo e na coordenada radial da particula. Portanto para cada tempo,

calcula-se a concentragdo média na particula:

c_1=ri3_‘:p qrdr (3.35)
P

Como r foi normalizado, tem-se entdo:
q=3| qR*dR (3.36)

Uma outra possibilidade ¢ graficar Dg em fungdo da capacidade adsorvida para
cada temperatura. Portanto para cada q, em cada temperatura, pode-se calcular o Dy através da
isoterma de adsor¢do do ajuste de Dp aos dados experimentais para cada temperatura das Up-
Takes obtidas.

As equagdes dos modelos de Maxwell-Stefan e do modelo para macroporos
(Ruthven) podem ser resolvidas usando o pacote computacional PDECOL (Madsen & Sincovec,
1979) em linguagem de programacdo FORTRAN, baseado no método de colocacdo ortogonal
em elementos finitos para as equagdes diferenciais parciais, como sera demonstrado neste

trabalho.
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3.9.2. ZLC — Zero Length Column

Os parametros de difusividade também podem ser medidos pelo método ZLC
(Zero Length Column) por cromatografia (Eic & Ruthven, 1988). Esta técnica tem sido usada
para medir a difusdo em cristais de zedlitas (Hufton & Ruthven, 1993; Grande & Rodrigues,
2001) e em Pellets comerciais (Ruthven & Xu, 1993; Da Silva & Rodrigues, 1999). Nas medidas
experimentais, respeitam-se condi¢des para desprezar efeitos de transferéncia de calor e
transferéncia de massa no filme e determinar diretamente a resisténcia a difusdo através de
macroporos € microporos num adsorvente que pode ser bidisperso (nos macroporos e
microporos) como a peneira molecular carbonosa (CMS) ou zeolitas.

Em geral os experimentos sdo realizados saturando-se uma pequena quantidade de
amostra a baixa concentragdao na zona linear de equilibrio e purgando em seguida com gas inerte.
Portanto, os parametros de difusividade podem ser determinados das corridas de adsor¢do ou
dessorc¢ao. Esta técnica tem sido utilizada por diversos autores para caracterizagdo do mecanismo
controlador da transferéncia de massa em macro ou microporos (Grande et al. 2002, Grande &
Rodrigues, 2001, Silva & Rodrigues, 1999, Silva e Rodrigues, 1996; Ruthven e Xu (1993) ).

A simulagdo de ZLC em adsorventes bidispersos estd documentada na literatura
(Brandani & Ruthven, 1996; Silva & Rodrigues, 1996). Controle por difusao nos macroporos e
microporos sdo as duas causas extremas que podem ser geralmente explorados
independentemente, variando a temperatura ¢ tamanho do pellet. As analises podem ser feitas
considerando pellets e cristais esféricos (freqlientemente usa-se raio equivalente para pellets
cilindricos) e depois pode-se analisar os dados considerando forma cilindrica dos pellets no
modelo.

Existem dois métodos para analisar dados experimentais obtidos por técnicas de
ZLC: método do tempo longo (LT) e tempo curto (ST) (Eic & Ruthven, 1988). Outro método foi
recentemente sugerido por Han et al. (1999) usando toda informacgdo da curva de dessorcgao.
Silva e Rodrigues (1996) também analisaram medidas de difusividade em pellets adsorventes
com poros bidispersos pela técnica de ZLC e Brandani (1996) propos uma solucao analitica para
esses tipos de particulas adsorventes bi-porosas.

A técnica de ZLC ¢ freqlientemente usada para eliminar muitos efeitos limitantes
de transferéncia de massa nessas particulas (Eic & Ruthven, 1988) e requer uma pequena

quantidade de amostra de adsorvente.
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Admitindo Controle Difusivo na Regido de Microporos

No caso de cristais esféricos com controle por difusdo nos microporos, com
equilibrio linear na superficie, despreza-se o hold-up na fase fluida e assume-se mistura perfeita
na cé¢lula de ZLC. As equagoes para descrever as mudangas de concentragdo na fase gasosa no

passo de dessor¢do serdo (Eic & Ruthven, 1988):

2
Equagao da difusao: A =D, ng r’ 8_;1 (3.37)
ot r- or or
Condicdo inicial: d(r,0) =90 =KC, (3.38)
_ . . oq
Condicao de simetria: — =0 (3.39)
o)
- . . L oq
Condigdo na superficie do cristal: ~— —q,_ o +| — =0 (3.40)
r, or )
(Continuidade do fluxo na superficie)
A Qypr, ?
Parametro para o ZLC L=——"— (3.41)
3KV.D,

O parametro L pode ser interpretado como a constante de tempo caracteristica de
difusdo (r./D.) para um tempo de convecgio/adsorgdo (VsK/Qp). Um grande valor de L implica
que o controle da velocidade de difusao do adsorbato na dessor¢ao do leito ¢ nos microporos
(Duncan & Moller, 2000).

A solucdo para as equacdes (3.37-3.41) foram resolvidas previamente por

analogia, para uma esfera com evaporagao superficial (Crank, 1975):

C ( t/rz)
SRS

B,.cot(B,)+L-1=0 (3.43)
onde D, ¢ a difusividade efetiva nos microporos do cristal, Q, ¢ a vazdo de purga, r. é o raio do

cristal, Vi € o volume de so6lido dentro da célula, K ¢ a constante de Henry ou da isoterma linear

e L e B, sdo os parametros do modelo de ZLC.
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Para o caso de modelo com controle nos microporos considerando cristais de
placa plana, a solucdo das equacdes (3.41) a (3.43) para uma esfera com evaporacao superficial

(Crank, 1975) fica modificada da seguinte forma:

Lol (3.44)
KV.D,

C . &expl-D.B /1)

—=2L S 3.45

C, Z‘ B2+ L(L+1) G4

B,.tan(B,)=L (3.46)

onde | indica a dimensao da placa plana.

Para tempos longos, em ambos casos considerando cristais esféricos ou cristais de
placa plana a equacdo (3.42) ou a equagdo (3.45) podem serem simplificadas, considerando
apenas o primeiro termo da série. Assim pode-se realizar uma analise grafica para tempos longos
numa escala semi-logaritmica segundo a equacdo (3.47), no caso para geometria esférica

(Grande et al., 2002, Grande & Rodrigues, 2001, Duncan & Moller, 2000):

2
In < =1In| — 2L _| B 12)° t (3.47)
C, B, +L(L-D I,
2
. D . 2L
onde a inclinagdo ¢ dada por a, = [31_20 e o intercepto ¢ b, = In| —————
. B+ L(L-1)

O mesmo procedimento anterior (equagdo 3.47) pode ser adotado para geometria
de placa plana.

Para controle difusivo nos microporos, para tentar-se identificar qual geometria de
cristal: esférica ou placa plana, pode adaptar-se melhor aos dados experimentais do ZLC, tomou-
se como base o artigo de Cavalcante Jr. et al. (1997) onde para L>10 pode-se realizar uma

analise por regressdo linear para ambos modelos:

: . 1 ?
Geometria Esférica: < =— L (3.48)
C, L|\nDt
1 I’

Geometria de Placa Plana: £ =—

3.49
L\ nD_t G.49)

o]



38

Portanto, a solugdo esférica indicara um intercepto negativo, enquanto que para a
solucdo de uma unica dimensdo indicarda um intercepto nulo. Se L for muito pequeno podera
ocorrer desvios, sendo impossivel a diferenciacdo entre as duas geometrias através deste critério

(Cavalcante Jr. et al., 1997).

Admitindo Controle Difusivo na Regido de Macroporos

Para o caso de controle de difusdo nos macroporos, as condi¢cdes sdo as mesmas

para controle nos microporos:

2
Equacao da difusao: o« =D, 19 r’ ¢ (3.50)
ot r2 or or?
Condicdo inicial: Cro)=6C, (3.51)
_— . . oC
Condicao de simetria: — =0 (3.52)
or (0,t)
- . L oC
Condicao na superficie do pellet: —C 0t = =0 (3.53)
rp " or (rp,t)
€ .Q..1 ?
Parametro para o ZLCL = Ll (3.54)

3(1-¢, ).[ap +(1-g, ).K}VC D,
E a solucao pode também ser obtida de uma esfera com evaporacao superficial:

£—2L * exp(— Dap.an.t/rPZ)
C, & BS+LL-1)

(3.55)

B,.cot(B,)+L-1=0 (3.56)

onde D, ¢ a difusividade aparente no pellet (funcdo da porosidade do pellet e da constante linear
de equilibrio), 1, € o raio do pellet, €. ¢ a porosidade da célula, €, é a porosidade do pellet e V. é

o volume da célula. A difusividade aparente ¢ entdo expressa por:

D - %De (3.57)
ap_8p+il-spiﬁ '
onde Dg ¢ a difusividade efetiva no poro e K a constante da lei de Henry ou da isoterma linear. A

difusividade efetiva pode ser expressa em fun¢do das difusdes do tipo molecular e Knudsen:
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LB L, (3.58)
D, D D,

onde Dy, e Dy sdo as difusdes do tipo molecular e Knudsen respectivamente, € 1, € a tortuosidade
do poro.

Para a adsor¢do nos macroporos sobre particulas cilindricas com velocidade de
difusdo controlada pelos macroporos serd assumindo que a difusdo ¢ importante somente na
direcdo radial. Assumindo que, o parametro de ZLC tem um fator 2 em vez de 3 no

denominador, as equagoes (3.55) e (3.56) sao substituidas por (Crank, 1975):

£=2L k2 exp(— DaZp.Bn t/r, ) (3.59)
C, ~ B, +L
B.Ji(B,)-LI,(B,)=0 (3.60)

onde Jj e J; sdo fungdes de Bessel para primeiro tipo de ordem zero e um, respectivamente.

Critério de Escolha para o Tipo de Controle Difusivo

O critério do tipo de escolha do tipo de controle difusivo ¢ definido pelo produto

v(1+K)) onde y ¢ definido da seguinte forma:

. i D/t
Geometria esférica: y=———-+ (3.61)
2
/T
. D./1?
Geometria de placa plana: y= C//r 5 (3.62)
ap p

Para modelos com geometria esférica a condi¢do y(1+K)<0,1 indica controle
difusivo nos microporos; quando 0,1<y(1+K)<10, considera-se que existe um efeito combinado
de influéncia de difusdo nos microporos juntamente com macroporos; € quando y(1+K)>10

considera-se controle difusivo na regido de macroporos (Silva, 1998).
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Para modelos com geometria de placas planas, a equivaléncia é 1 = rc/5°, ¢ o
critério acima para um cristal esférico equivalente a placa seria y(1+K)<0,5 indicando controle
difusivo nos microporos; quando 0,5< y(1+K)<50, considera-se também que existe um efeito
combinado de influéncia de difusdo nos microporos juntamente com macroporos; € quando

v(1+K)>50 considera-se controle difusivo na regido de macroporos.

Calculo do Erro no ZLC

Para andlise do erro no ajuste do modelo da ZLC ¢ necessario definir um critério
objetivo para o ajuste dos dados experimentais. Como proposto por Grande e Rodrigues (2001) o

erro médio ¢ dado pela equagdo 3.63:

ARE _ 100 i|(C/CO)Calculado - (C/CO)Experimental | (363)
S k:l‘ (C/CO)Calculado ‘

onde S ¢ o nimero de pontos experimentais.
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3.10. MODELOS PARA AS CURVAS DE RUPTURAS

As curvas de rupturas consistem em obter o comportamento da adsor¢do sobre o
adsorvente numa coluna de leito fixo ao longo do tempo, onde considera-se efeitos de dispersao
e transferéncia de massa, até sua total saturacdo (equilibrio). Existe também a possibilidade de
analisar a reversibilidade do processo por curvas de dessor¢dao da amostra ja saturada. Em curvas
de rupturas, podem-se obter também valores da maxima capacidade adsorvida no processo,

podendo assim, obter dados de equilibrio do processo obtendo assim, isotermas de adsorgao.

3.10.1. Calculo da Capacidade Mdaxima Adsorvida

Para o célculo da capacidade maxima adsorvida, define-se o tempo
estequiométrico (tsy), que corresponde ao tempo equivalente para que o degrau de concentracao

na entrada saia como um perfeito degrau na saida, dado pela seguinte equagao:

< C
tg, = {(l_a}lt (3.64)

Para calcular a quantidade méxima adsorvida ¢ necessario fazer um balanco de

massa:

[Moles Adsorvidos no Sélido] = [Moles Totais Retidos na Coluna] — [Moles na Fase Gasosa Dentro da Coluna]

qV.(l1-¢g)= QC, .t -&.C,.V (3.65)

_ QG4 &G,
1= Va-e -¢

(3.66)

sendo q (mol/m3 Adsorvente) @ quantidade maxima adsorvida no leito; Q (mL/min) a vazao dentro do

leito na temperatura de operacio; C, (mol/L) a concentragio inicial na alimenta¢io; V (cm®) o

volume do leito; € ¢ a porosidade do leito e ts; (min) € o tempo estequiométrico previamente
calculado.

Deve-se tomar cuidado na equagao (3.66) quando realiza-se curvas de rupturas em
varios passos de diferentes concentracdes para a construcdo de isotermas (isotermas de adsorcao
em degraus), por exemplo, considerando apenas dois passos de adsorcdo teremos os dois

seguintes valores dos pontos para as isotermas: (Co1,q1) € (Co2,q2). Para o primeiro ponto, segue-
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se a equagdo (3.66) normalmente. Para os seguintes pontos ¢ necessario somar a quantidade
adsorvida, bem como considerar a diferenca entre as duas concentragdes e tomar o cuidado de
considerar o tempo estequiométrico como a area a partir do tempo inicial do préximo passo.
Portanto, a equagdo (3.66) resulta em:

Q'(C02 - Col)'tStz 8.(C02 - Col)

LUV T (oo G671

3.10.2. Modelo Proposto para as Curvas de Rupturas da Peneira Molecular

Para modelar os dados experimentais das curvas de ruptura, considera-se um
fluxo num leito fixo que apresenta dispersdo axial. De acordo com um balanco de massa na
coluna, as equagdes diferenciais podem representar o comportamento dinamico encontrado
experimentalmente. A transferéncia de massa do gas para o sélido pode ser descrita usando a
expressdo do modelo LDF (Linear Driving Force — Forga motriz linear).

Balango de massa global (Ruthven, 1984):

oC (1-e)dq 1 8°C &C
—tPA o T oy T 3.68
0 PMTET0 T Peox?  ox (3.68)
onde : Pe=YL o=t . x=Z . L2Z . y2d

Dax T LC \4 €

Para a transferéncia de massa para o interior da particula geralmente quando
podemos considerar difusao homogénea, podemos fazer uma aproximagao ao modelo da LDF

(Glueckauf, 1955):

oq 10(,0q) oq . =
— =D——|r"— ~ — =K — 3.69
ot &[ r@rj ot s(@-a) (369

Quando a transferéncia de massa dentro da particula adsorvente apresenta como
etapa controladora a regido de macroporos (rpero, = 0,74 nm), a expressdo do modelo LDF
adimensionalizada pode ser escrita na forma da equagao 3.70:
aq . -
— = Kit(q - 3.70
20 sT(@ —9q) (3.70)
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onde C ¢ a concentragcdo na fase fluida, 6 ¢ o tempo adimensional, pagq ¢ a densidade do leito

adsorvente, ¢ ¢ a porosidade do leito, x ¢ a coordenada axial adimensional, Pe o nimero de
Peclet, Kg ¢ Constante da transferéncia de massa no interior da particula (LDF), q ¢ a

quantidade adsorvida média no adsorvente, q' ¢ a quantidade adsorvida no equilibrio e T é o
tempo espacial.

O modelo LDF ¢ freqiientemente utilizado em diversos trabalhos, sendo uma
simplificagdo de um modelo caracterizado por uma equagdo diferencial que leva em conta o
perfil de concentracdo ao longo do raio da particula. Esse modelo expressa que a transferéncia
de massa pode ser considerada linear, pelo gradiente de concentragdo no equilibrio e um valor
médio adsorvido no soélido. Esse modelo apresenta melhor aproxima¢do quando se tem forte
influéncia da transferéncia de massa intraparticular. Estima-se o valor de Ks, que estd
relacionado com o coeficiente de difusdo da particula, para controle nos macroporos, conforme
observado na equacao (3.71).

O coeficiente de transferéncia de massa intraparticula Kg € dado (Ruthven, 1984):

T
= P =+

D,

=S S p =3 3.71)
S r 2 5 DP DK ) p '
Considera-se que Dp ¢ fung¢do da difusdo molecular e difusdo Knudsen,

desprezando-se assim, efeitos de difusdo no filme devido ao alto fluxo empregado e desprezam-

se efeitos da difusdo superficial.

Para os parametros auxiliares da simulagdo do modelo proposto, correlagdes
empiricas apresentadas na literatura, podem ser empregadas. O equilibrio ¢ descrito pelas

isotermas que melhor representarem os dados experimentais termodinamicos.

10°T (M, + M, )/ (M, M, )}

Difusdo Molecular (Reid et al., 1988): D= : s (3.72)
P[(ZUA)A + (ZUB)A:|
Difusdo de Knudsen (Ruthven, 1984): D, =9700,,, 1/% (3.73)
0.02
Dispersao axial (Leitdo & Rodrigues, 1995): Pe = 0-508Re’ " L (3.74)

dp
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S o q =M ( Modelo de Langmuir)
Isotermas de equilibrio de adsor¢ao: 1+bC (3.75)

q"=KC (Modelo Linear)

Condigdes iniciais e condigdes de contorno propostas (Ruthven, 1984):

1 oC -
=0: ——+C=C, ; g=0 3.76
X Pe Ox 0 q ( )
x=1: a—czo ; @:0
Ox Ox

As equacdes de (3.68) a (3.76) podem ser resolvidas usando o pacote
computacional PDECOL (Madsen & Sincovec, 1979) em linguagem de programacao
FORTRAN, baseado no método de colocagdo ortogonal em elementos finitos para as equagoes
diferenciais parciais. Usa-se geralmente 50 elementos para as simulagdes, com 2 pontos de
colocagio em cada elemento ¢ com tolerancia na ordem de 107, com nimeros em dupla

precisao.
3.10.3. Modelo Proposto para as Curvas de Rupturas das Hidrotalcitas

Foi utilizado o mesmo balango de massa para o caso da peneira molecular
(equacao 3.77):
oC (1-e)dq 1 8°C oC
b = = (3.77)
00 e 00 Peox ox

Para este caso deve-se tomar cuidado, pois segundo os resultados experimentais
apresentados posteriormente, existe um controle difusivo nos poros. Portanto, ¢ necessario
realizar também um balanco de massa na particula adsorvente:

oC oc
e oy a _ Dpeizi[rpz _pJ (3.78)
o ot ror (7 ar

p
onde C, ¢ a concentragdo na fase fluida dentro da particula adsorvente, q € a concentracdo na
fase solida, 1, € o raio da particula (pellet), €, ¢ a porosidade da particula e D, ¢ a difusividade

do interior da particula adsorvente.
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Se considerarmos uma isoterma do tipo linear (q = KC), pode-se efetuar a sua

derivada e deixar a equagdo da difusdo em termos dependentes apenas de Cp:

oC 1 o ,oC
e +K)—22=D_ ——|r P 3.79
(p )at Perp2 &p(]) &p] ( )

Entdo podemos aproximar da mesma forma da equacdo homogénea, por analogia

numa LDF, conforme descrito para o modelo da peneira molecular:

o, _ D, (C."-C.) (3.80)

ot g, +K ° P '
Considerando uma isoterma de equilibrio g=kC,, tem-se:

oq 15D,

e m(q -q) (3.81)

15D,
s=————— (3.82)
K)r
(Sp + p
Isso indica que o valor de Kg ¢ fortemente dependente da isoterma, claro que se a
isoterma ndo for linear, o equacionamento ¢ diferente, ndo teremos a constante K no
denominador e sim uma funcdo da derivada da isoterma, complicando ainda mais o modelo.

Dessa forma, também pode-se usar a equacdo adimensionalizada conforme foi usado para a

peneira molecular:

dq R
% = K¢z (q" - 9) (3.83)

Mas o parametro de transferéncia de massa Ks ndo foi colocado em fungdo da
difusdo da particula D, neste caso, ja que ndo tinhamos ainda os valores de ¢, do adsorvente no

momento da simulagdo. Portanto, Kg é obtido diretamente do ajuste numérico do modelo nos

dados experimentais obtidos.
Como ¢ possivel haver uma limitacdo por transferéncia de massa no filme, a

mesma foi considerada neste caso para as hidrotalcitas:
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o .
a—g = K,at(C-C") (3.84)

onde C* é Concentragio molar na interface fluido/adsorvente na superficie do pellet, c_l ¢

concentracdo média adsorvida no adsorvente, K¢ € a constante da transferéncia de massa no
filme e a ¢ area superficial externa por unidade de volume do pellet.
Para estimarmos o valor do numero de Peclet para aplicd-lo a simulagdo

numérica, partimos da correlacio sugerida para dispersdo em leitos de adsor¢ao (Ruthven, 1984):

Dax = YIDm+ YZdqu (385)

onde y; = 0,45+0,55¢ = 0,68, y» = 0,5, deg = 0,54 cm e os valores de D, foram obtidos pela
correlagdo classica de Chapman-Enskog para medidas de difusdo de gases e Dk pela equagao
3.73 do modelo anterior.

Para estimar o valor da constante de transferéncia de massa no filme (K), devido
aos baixos valores de Reynolds empregados (regime laminar), foi utilizada a relacdo dada pela

equagao (3.86):

Sh=2+1,1Sc"*Re* (3.86)

A simulag¢do numérica ¢ realizada iniciando com os nimeros de Peclet e K¢ (Sh)
obtidos analiticamente pelas equacdes (3.85) e (3.86) e ajustando assim, o valor de Ks aos dados
experimentais. O erro do ajuste nas curvas de ruptura ¢ calculado entre a diferenga da area obtida
antes das rupturas nos dados experimentais, tanto quanto na simulagdo numérica.

Os parametros de dispersdo na coluna (Pe), transferéncia de massa no sélido (Ks) e
transferéncia de massa no filme (Kr) nas equagdes de (3.77), (3.83) e (3.84), respectivamente,
juntamente com as equacdes auxiliares (3.85) e (3.86) foram resolvidos usando também o pacote
computacional PDECOL (Madsen & Sincovec, 1979) em linguagem de programacao
FORTRAN. Usou-se também 50 elementos para as simulagdes, com 2 pontos de colocagdo em
cada elemento e com tolerdncia na ordem de 10”, com numeros em dupla precisio. Foram
necessarios 30 segundos no maximo para a simulagdo numérica das curvas de ruptura

experimentais, sendo realizadas no maximo 10 tentativas de ajustes aos dados experimentais.
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3.11. REFORMA CATALITICA DO METANO

As propriedades de catalisadores dependem do seu método de preparagdo. Por
exemplo, a dispersado e distribui¢do do tamanho dos cristais dos metais, sua distribuicao espacial
no suporte, a homegeinidade dos componentes num catalisador multicomponente, a porosidade,
a area superficial, distribui¢do dos tamanhos de poros de um suporte sdo fungdes dos precursores
usados. H4 também outras variaveis de preparagdo envolvidas nestas propriedades, tais como o
tratamento térmico, tipo da atmosfera de preparagdo, pH da solucdo de preparacdo ou uso de
solugdes aquosas ou organicas (Kung & Ko, 1996).

A reforma de metano com vapor de dgua ¢ um processo complexo, ndo somente
envolve a transferéncia e difusdo dos reagentes e produtos entre a fase fluida e superficie do
catalisador, bem como dentro do catalisador, mas também envolve reagdes simultaneas em série
ou em paralelo. Portanto ¢ necessario estudar experimentalmente o mecanismo e a cinética de
cada tipo de catalisador de reforma a vapor sob condi¢cdes de auséncia da transferéncia de

calor/massa e limitacdes difusionais (Hou & Hughes, 2001).

3.11.1. Principais Reagoes Envolvidas

Na literatura, todas as referéncias atuais de reforma a vapor citam como base o
artigo precursor de Xu e Froment (1989) para a reacdo de reforma de metano e dgua em

hidrogénio, monodxido e dioxido de carbono como produtos das seguintes principais reagdes

envolvidas:

(I) CH4; + H,O S CO + 3H, (AHozgg = 206 kJ/mol) (387)
(H) CH4 + 2H20 s C02 + 4H2 (AHozgg = 165 kJ/mol) (388)
(IlT) CO + H,0 S CO, + H, (AH%95 = -41 kJ/mol) (3.89)

Somente duas das trés reagdes acima sdo linearmente independentes. O modelo
cinético da reagdo proposto inicialmente por Xu e Froment (1989) pode ser resumido pelas

equacdes (3.90) a (3.92), que se referem as reagdes de I a III, respectivamente:

1 k Ph:l; Feo
R=————|P P ——2 (3.90)
1 (DEN)2 Pl_is( CH,* H,O KI
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1 k Plj Feo
R. = 2 (pop2 M CO 3.91
" (DENY ij[ cHimo g 391)
1 k Py P
R = —a|p p Mo (3.92)
111 (DEN)2 PHZ [ CO™ H,0 .

onde DEN =1+K.oFoo + Ky Py, + Key, P, + Ky oPuo /Py, » no qual B =Py, (i = H0,
CHs, Hz, CO,, CO, e P ¢ a pressdo total). Para as constantes &, k,, k;, Koo, Ky, Koy, s

Ky ¢ Ky, Ky, e Ky, o célculo pode ser realizado conforme a Tabela 3.2 apresentada:

Tabela 3.2. Parametros usados nas equacdes da taxa de reagdo (equagoes 3.90 a 3.92).

1
K =
" exp(0.2513Z% —0.36652° —0.581012 +27.1337Z —3.2770

2*
)atm , K =K\ Ky,

Ky = exp(—0.29353Z° +0.63508Z° +4.1778Z +0.31688)"", onde Z = _10Too -1

k, =1.842x107" exp[— 24(;:00 [l ! ﬂ kmol - bar*’/kg_, -h

ky, =2.193x107° exp[— 243900 (l ! ﬂ kmol - bar*’/kg ., -h

R \T 648
ky, =7.558exp —67130(l— ! j kmol/kg_. -h-bar
R \T 648
38280( 1 1 88680( 1 1
Koy =0.179ex —- bar’, K, , =0.4152exp| ———| ————
CHs p{ R (T 823)} 0 p{ R (T 823)}
K, =4091exp 70650(1— ! j bar”, K, =0.0296exp @(l—ij bar™
R \T 648 : R \T 648

* ** obtidos em Twigg (1989). Os dados de Xu e Froment (1989) séo os seguintes:

37300

_ 224000j bar?, K, =1.142x107 exp(Tj (para T = 948K )

K, =4.707x10" exp[

Os dados de equilibrio sdo os parametros fundamentais. Ha dois recursos para
obter as expressdes dos mesmos, como listado na Tabela 3.2. No trabalho, emprega-se os
resultados de Twigg (1989), devido ao fato dos valores do artigo de Xu e Froment (1989) para K;
e Ky estarem provavelmente incorretos, pois foi observado pela diferenca dos valores entre
ambas publicagdes e também analisado por simulagdes numéricas prévias para as duas

referéncias citadas.
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A velocidade ou consumo do componente, ¢ calculado a partir das equagdes

(3.87-3.89) como se segue:

ren, = (R, + Ry) (3.93)
Fuo =—R —2R; - Ry, (3.94)
Fu, =3R, +4R; + Ry, (3.95)
Feo = R, — Ry (3.96)
Tco, = Ry + Ry (3.97)

E importante notar que o equilibrio global (3.88), ¢ a soma das equagdes (3.87) e
(3.89) apresenta uma expansao de volume, e a reagdo deve ser realizada a elevada pressdo (30 a
50 bar). Observando os modelos cinéticos sugeridos, observamos um controle cinético € ndo um
controle pelo equilibrio quimico, conforme estabelecido pelo principio de Le Chatelier. Sendo
assim, necessario uma maior pressdo dos regentes para que a reagdo apresente um maior grau de
conversao.

Reacdes de reforma (3.87) e (3.88) sdo fortemente endotérmicas, assim essas
reacdes sdo favorecidas em altas temperaturas, enquanto a reagdo de water-gas shift (3.89) ¢
moderadamente exotérmica e ¢ entdo favorecida a baixas temperaturas. As reagdes de reforma
também podem ser favorecidas a baixas pressdes (menores que 1 bar), quando a reacdo de water-
gas shift ¢ em maior proporcao, ndo sendo afetada por mudancas de pressdo. Na presenca de um
adsorvente seletivo de CO,, a conversdo de CHy para CO, ¢ favorecida. Para uma reagdo que nao
¢ limitada cineticamente, o uso de um adsorvente possibilita uma menor temperatura de
operacdo, para uma conversdo desejada. Porém, para o adsorvente em equilibrio, o efeito de
separac¢do ¢ insignificante. Devido a isto, impde-se a regeneracao periodica do mesmo.

Existem outras propostas para o modelo cinético (equagdes 3.90 a 3.92), como por
exemplo os modelos cinéticos de Ma et al. (1996a, 1996b), Hou e Hughes (2001), mas deve-se
lembrar que tendo um catalisador particular, podemos propor um modelo satisfatorio que
represente bem os dados experimentais obtidos para a reforma de metano com vapor de dgua.

Outro fator importante € o conhecimento dos valores de equilibrio da reagdo de
reforma de metano por vapor. Portanto, as Figuras 3.7 e 3.8 foram construidas a partir de dados
termodinamicos através de um software disponivel na Internet (Bale, 2001). A partir deste,

construiu-se curvas de equilibrio de fracdo molar versus temperatura (em base seca a 1 atm) para
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conhecimento prévio dos valores de equilibrio nas razdes metano:agua nos valores 1:3 e 1:5, nao

especificando um catalisador, baseando-se apenas no equilibrio termodinamico:

1 CH4 : 3 H20 (base seca)
100
——CH4

S 80 -t
§ 60 | —— (002
E ——CO
g 40
g
= 20

0

250 350 450 550 650

T(O

Figura 3.7. Dados de equilibrio da rea¢do de reforma na razdo molar metano: d4gua = 1:3 a 1 atm
(Bale, 2001).

1 CH4 : 5 H20 (base seca)
100
—— CH4
80
o —a—H2
'C"é 60 1 ——C0O2
S 40 - —— (0
(Zd
[
& 20 -
0 ¥ T ¥ T T
250 350 450 550 650
T(O

Figura 3.8. Dados de equilibrio da rea¢do de reforma na razdo molar metano: d4gua = 1:5 a 1 atm
(Bale, 2001).

Com base em todas as consideragdes feitas nestes capitulos anteriores, tem-se um
suporte bibliografico suficientemente forte, onde a partir desta revisdo, iniciou-se ensaios
experimentais e aplicou-se modelos cinéticos e termodindmicos para o adsorvente escolhido. Em
seguida, realizou-se ensaios experimentais para o catalisador de reforma em um reator hibrido,

para a aplicacao no novo processo de reforma proposto neste trabalho.
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IV. METODOLOGIA EXPERIMENTAL

4.1. ETAPAS DA PESQUISA

ETAPA I: Desenvolvimento e sele¢do do adsorvente para o CO,.

Pretendeu-se desenvolver um novo processo baseado no conceito de acoplamento
entre reacdo e adsorcao, isto €, no desenvolvimento de um adsorvente capaz de reter o didxido de
carbono de modo a deslocar o equilibrio no sentido da producao de hidrogénio.

Essa etapa da pesquisa envolveu os seguintes passos:

1. Caracterizacao dos adsorventes (PMC e hidrotalcita);
2. Medidas das isotermas de adsorcdo para o CO»,

3. Medidas das cinéticas de adsor¢ao para o CO;

4. Medidas de curvas de rupturas de adsor¢ao para o COy;

5. Aplicagao de modelos aos dados experimentais obtidos.

ETAPA II: Avaliacao de catalisador e catalisador:adsorvente para o processo de reforma de

metano por vapor.

A seguir, descreve-se 0s passos envolvidos:
1. Construcao de uma unidade laboratorial tubular para avaliagdo do catalisador;
2. Medida da cinética da reagdo do catalisador em fungdo da temperatura num reator
diferencial;
3. Medida das conversdes e producao de hidrogénio num reator integral;

4. Realizagdo de ensaios cinéticos com diferentes misturas de catalisador+adsorvente.

O objetivo nesta etapa foi verificar como o reator hibrido se comportard na
producdo de hidrogénio, a partir de resultados experimentais obtidos com diferentes taxas de
razdes molares metano:agua e diferentes razdes massicas de catalisador:adsorvente num reator

tubular.
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4.2. ENSAIOS EXPERIMENTAIS

Os experimentos de ruptura para a PMC foram realizados no LDPT (Laboratorio
de Desenvolvimento de Processos Tecnoldgicos) no Departamento de Engenharia Quimica e
Engenharia de Alimentos, na Universidade Federal de Santa Catarina.

Os dados experimentais de caracterizagdo, composi¢cdo elementar, cinéticas e
isotermas de adsor¢do para as amostras de CA (precursor) e PMC foram obtidos em pesquisa
paralela de Moreira (1999). A maioria dos resultados aqui apresentados para a hidrotalcita foram
obtidos no LSRE (Laboratory of Separation and Reaction Engineering) no Departamento de
Engenharia Quimica, na Faculdade de Engenharia da Universidade do Porto (FEUP) — Portugal.

A hidrotalcita ja apresentava alguns dados de caracterizagdo na literatura, segundo
relatado por Yong et al. (2001a) e Ding e Alpay (2000b) e a partir da ficha técnica proveniente
do fabricante das amostras de hidrotalcita.

A hidrotalcita conforme diversos artigos na literatura e alguns resultados
preliminares, demonstrou ser um 6timo adsorvente para o CO, a elevadas temperaturas, sendo de
grande interesse temperaturas de operagdo em torno de 400 a 500 °C. Dessa forma, foram
realizados ensaios termodindmicos, cinéticos € mais alguns ensaios complementares para as
propriedades fisicas e quimicas da mesma. Posteriormente, foi realizada a simulagdo dos ensaios
cinéticos para observar se existe controle nos micro e/ou macroporos, bem como calcular os

coeficientes de difusdo e transferéncia de massa através de ajuste de modelos aqui propostos.

4.2.1. Materiais

Ensaios com as Peneiras Moleculares e Carvao Ativado

Um carvao ativado (CAl, Norit, Holanda) foi usado como o precursor de uma
PMC, preparado por deposi¢do de polimero, a partir de alcool polifurfurilico. Depois da
deposicao do polimero, o carvao foi posto em papel filtro e em seguida foi carbonizado a 800°C
durante 2 horas (Moreira et al., 2001).

Abaixo na Tabela 4.1, seguem-se os resultados apresentados onde se t€ém dados de
caracterizagdo e composicao elementar foam obtidos no relatério de pdés-doutorado de Moreira

(1999), para a adsor¢cdo de O,, N, e CO, sendo as amostras o carvao ativado (CA1) fornecido
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pela Norit, peneira molecular comercial (CMS) produzida pela Bergbau-Forshung e peneira

molecular sintetizada a partir da deposi¢do de polimero de alcool furfurilico sobre CA1 (PFA2):

Tabela 4.1. Propriedades Fisicas da CMS, do CA1 e PFA2 obtidos por Moreira (1999).

CMS CAl PFA2
Area BET (m’g™) - 359,15 447 45
Largura dos Microporos (nm) - 1,75 0,74
Area Total de Poros (m* g '1)* 2,40 94,63 5,02
Diémetro Médio de Poro (pum)’ 0,466 0,056 0,253
Densidade Aparente, (g cm '3)* 1,218 0,484 0,897
Densidade do So6lido (g cm )" 1,848 1,349 1,254
Volume de Microporos (cm3 g'l) CO,:0,204 C0O,:0,153 CO,: 0,204
0,: 0,207 0;: - 0,: 0,207
N, : 0,209 N, :0,081 N, : 0,209
Difusio de O, -Doy/r* (s7)" 2,5x 10 102x 107 0,99 x 10™
Difusdo de N, -Dya/t” (s™)" 0,47 x 10 102x 10 1,0x 107

* Resultados obtidos por porosimetria de mercurio.
" Resultados obtidos a 298 K pelo modelo da difusio homogénea.

Os gases de analise para as curvas de rupturas com a PMC foram provenientes da
White Martins Ltda-SC/Brasil. O CO; e o He tinham 99.99% de pureza, enquanto que para o N»

e O, foram obtidos de uma linha de ar comprimido.

Ensaios com as Hidrotalcitas

As amostras comerciais de hidrotalcita foram provenientes da Condea Puralox
(Sasol, Africa do Sul), apresentando-se na forma de pellets cilindricos e nomenclaturas para 3
diferentes tipos: MG 30, MG 50, MG 70. Sendo que o nimero apresentado na nomenclatura
corresponde ao percentual de 6xido de magnésio na amostra.

O gas CO; utilizado para medir as isotermas de equilibrio, curvas de rupturas e
cinéticas Up-Take foi o Dioxide de Carbone N48 (99,998 % de pureza) e o Hélio N50 (99,999 %
de pureza) provenientes da empresa Ar Liquido-Portugal.

Para o ensaio de ZLC utilizou-se uma mistura molar padrao (3% de CO, e 97 %
de Hélio) para a adsor¢do e Hélio 5.0 (99,999 % de pureza) para dessor¢do, provenientes da

empresa White Martins Ltda-SC/Brasil.
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Ensaios com o Catalisador

A amostra de catalisador comercial de reforma utilizado era a base de Niquel-
Alumina. Os pellets eram extrudados, com forma cilindrica com didmetro médio de 1,5 mm e
comprimento médio de 6,0 mm e densidade média calculada do pellet de 1,2 g/em”.

Os gases usados foram provenientes da White Martins Ltda-SC/Brasil, sendo gas
de reacdo o CH4 2.0 (99,0 % de pureza), gas inerte de arraste o N, comercial, Argénio 4.8
(99,998 % de pureza) como gas de arraste para cromatografia e mistura molar padrio (60% de

CHa, 20 % de H», 10 % de CO; e 10 % de CO) para calibragdo das leituras.

Na Figura 4.1 ¢ apresentado a foto das amostras de adsorvente virgem
(hidrotalcita) em cor branca e a amostra de catalisador de reforma de cor cinza, j4 com a

presenca de coque:

Figura 4.1. Foto das amostras de hidrotalcita virgem e catalisador usado.
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4.2.2. Métodos Analiticos para as Hidrotalcitas

As propriedades quimicas para a hidrotalcita em p6, da mesma composi¢ao das
nossas amostras em pellets (MG 30, MG 50 e MG 70) foram apresentadas pelas fichas técnicas

do adsorvente. Mesmo assim, realizaram-se ensaios complementares para os pellets testados.

Densidades e Porosidade do Adsorvente

Os valores da densidade real ou do sélido (pso) foram obtidos através da
expansdo isotérmica com gas Hélio a temperatura ambiente (15 °C) num leito para todas as
amostras.

Para a amostra MG 50, empregou-se o equipamento AccuPyc 1330, capaz de
fazer picnometria de Hélio e calcular a densidade real s6lido a uma temperatura de operacao de
26,6 °C, com 10 purgas. Este ensaio realizado no IPN-Labgran (Instituto Pedro Nunes -
Laboratorio de Caracterizacao e Certificacao de Materiais Granulares - Coimbra).

A densidade aparente ou do pellet (pap) para as amostras de hidrotalcita foram
obtidas através do método de picnometria de mercurio. A partir de uma relacdo dessas

densidades, pode-se calcular a porosidade do pellet:

Pap
pSo]

szl_

(4.1)

Microscopia Eletronica de Varredura

A microscopia eletronica de varredura consiste em obter uma microfotografia da
estrutura fisica das amostras de hidrotalcita para observar se existe algum ligante no pellet ou se
o material foi simplesmente prensado, pois se houver ligante, este se decompde a 400 °C,
podendo ser visualizado. Além de ter-se uma idéia visual da superficie, pode-se verificar a
distribuicdo de poros da mesma ou modificagdes na amostra devido a alguma possivel reacao
quimica.

A morfologia das amostras foi caracterizada num equipamento no Centro de
Materiais da Universidade do Porto (CEMUP), que ¢ constituido por um microscépio eletronico
de varredura (SEM) JEOL JSM 6301F que pode fazer andlises convencionais e de alta resolucao
(FESEM), ao qual esta associado um sistema de microandlise por raios-x, através de
espectrometros EDS/EDAX (Energy-dispersive spectrometry/Energy-dispersive x-ray analysis)

para analise elementar do Carbono ao Uranio da marca Noran-Voyager.
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As amostras foram revestidas com pelicula de ouro e analisadas na microscopia a
uma energia de 15 KeV com gamas de ampliacdo de 100 vezes, sendo as imagens digitalizadas

num tempo de 60 segundos.

Porosimetria de Mercurio
A distribui¢do dos tamanhos de poros foi determinada utilizando-se um

porosimetro da marca Micromeritics Poresizer 9320, sendo capaz de impor uma pressao de 0,5 a
30.000 psia a uma coluna de mercurio, com capacidade de intrusdo de mercurio em poros de 60
Angstrons a 360 um de didmetro, de modo que poros menores que 60 A ndo poderiam ser
detectados. Este ensaio foi realizado no IPN-Labgran (Instituto Pedro Nunes - Laboratorio de
Caracterizacao e Certificacdo de Materiais Granulares - Coimbra).

Para cada pressdo aplicada a coluna de merctrio resulta a uma Unica penetracao
em poros de determinado didmetro; dessa maneira ¢ possivel construir uma curva que
correlacione o didmetro de poros com o seu correspondente volume, de forma cumulativa. O
valor do didmetro ¢ aquele que contribui at¢ com 50 % do volume total de poros obtidos. O
Mercurio € pressionado nos poros e a redugdo do volume de mercurio ¢ medida contra a pressao
aplicada. A relagao entre o raio do poro cilindrico e a pressao ¢ dada pela equacao (4.2):

2¢(cosoc)

"Poro™ P 4.2)

onde rpyr, € 0 raio do poro, P € a pressdo, o € o angulo de contato e ¢ € a tensdo superficial do

mercurio.
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Ensaios de caracterizacdo com N, Liquido — Autosorb-1

Foi utilizado o equipamento Autosorb-1 (Quantachrome). E um analisador
simultaneo e automatico de area superficial e tamanho de poros. O Autosorb-1 determina a
quantidade de gas adsorvido e ou dessorvido na superficie de um soélido, em condi¢des de
equilibrio de pressdao de vapor, pelo método volumétrico estatico. Os dados sdo obtidos pela
admissao ou remogdo de uma quantidade conhecida de gas (adsorbato), neste caso o nitrogénio a
77K, dentro ou fora da célula de amostra contendo o solido (adsorvente), mantendo uma
temperatura constante abaixo da temperatura critica do adsorbato. Durante a adsor¢do e a
dessor¢do, ocorrem mudancas de pressdo na célula de amostra, até que o equilibrio seja atingido.
Uma adsor¢do suficiente de gas para a medicdo de area superficial ocorre quando o soélido
(adsorvente) ¢ resfriado normalmente até o ponto de liquefagdo do gés (adsorbato). Quando se
utiliza o nitrogénio como adsorbato, o so6lido ¢é resfriado com nitrogénio liquido a 77K. O
volume do gas adsorvido aumenta com o aumento da pressao, mas ndo linearmente. A adsorcao
ocorre até¢ que a quantidade de N, esteja em equilibrio com a concentragdo na fase gasosa. Esta
quantidade € necessaria para cobrir a superficie na monocamada. A vazao do gas de mistura ¢ de
30% nitrogénio (adsorbato) mais 70% hélio (gas de arraste) continuamente e em excesso. A
adsorcdo do nitrogénio ndo ocorre até que a amostra esteja resfriada com nitrogénio liquido e o
hélio nao ¢ adsorvido (Quantachrome, 2000).

Este equipamento tem a potencialidade de determinar volumes de nitrogénio
adsorvidos e ou dessorvidos a pressoes relativas na escala de 0,001 até aproximadamente 1,0.
Estes dados de pressao-volume podem ser reduzidos através do software Autosorb-1 em area
superficial BET, area superficial Langmuir, isotermas de adsor¢ao e ou dessor¢do, tamanho de
poro e distribuicdo de area superficial e volume de microporos utilizando uma grande rede de
procedimentos para reducdo de dados internos e sofiware para operagdo e aquisicdo em

Windows (Quantachrome, 2000).
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4.2.3. Ensaios para as Curvas de Rupturas para as PMC

O sistema de adsor¢do para as curvas de rupturas da PMC consistiu em duas
linhas de gés, a primeira ¢ onde o gas inerte (He) circula como gas de arraste ou como gas de
dessor¢do e uma segunda linha para o gas de adsor¢ao escolhido: CO; ou ar comprimido (N; e
0,). Cada linha tinha dois medidores de fluxo para o ajuste, as duas linhas de gas unem-se em
um ponto e entram na coluna de adsor¢do completamente preenchida com a PMC. Uma possivel
variagdo de pressdo do sistema era monitorada através de um frasco Erlenmeyer onde o gas
borbulhava dentro de agua. As amostras dos gases eluidos do leito fixo foram analisadas através
de cromatografia gasosa (CG-35) usando colunas de Porapak - Q e Peneira Molecular 5A, que
possui para a analise dos gases um detector de condutividade térmica (TCD). A corrente elétrica
escolhida para a leitura do TCD em todos os resultados foi 258 mA. O sinal de resposta do TCD
¢ linear com a concentracdo de CO, (Moreira, 1994) no mesmo equipamento. Injetou-se nas
colunas aliquotas colhidas por uma seringa ao longo do tempo na saida do leito. A vazio
também foi conferida, usando um bolhdmetro ao fim extremidade do sistema.

O leito de adsor¢ao de PMC tinha forma cilindrica, com 35 cm de comprimento e
2,0 cm de didmetro interno, com uma massa de 40,9 gramas e uma porosidade de leito em torno
de 0,70. O adsorvente apresentava didmetro de particula de 0,018 cm e densidade 1,254 g/cm’.

Duas corridas foram realizadas para CO;, puro sob diferentes condi¢des de
operagdo: pressio total 1,5 atm e vazdo de 16 cm’/min & 15 °C e na presséo total 3,0 atm, vazio
de 12 cm’/min & 19°C. A curva de ruptura para a separagio de ar (sistema de bicomponente) foi
realizada a uma pressao total de 2,0 atm, e vazao de 41,4 cm’/min 4 16°C.

A Figura 4.2 representa o aparato experimental usado:
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Figura 4.2. Aparato experimental para as medidas das curvas de rupturas para a PMC (PFA2).
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4.2.4. Ensaios Termogravimétricos para as Hidrotalcitas

Isotermas de Adsorcao

Foram obtidas isotermas de adsor¢do nas temperaturas: 150 a 500 °C, através do
método microgravimétrico numa microbalanga CI-Robal, Wilshire, UK, em sistema fechado.

A ativacdo da amostra foi necessidria para cada ensaio, sendo que
aproximadamente 100 mg de amostra de hidrotalcita sdo aquecidas sob vacuo com uma taxa de
aquecimento de 5 °C/min até o valor de 500 °C, onde permaneceu nesta temperatura pelo periodo
de 10 horas para sua total ativacdo e logo apos seguiu-se o resfriamento natural a temperatura
desejada para o ensaio da isoterma (Silva & Rodrigues, 1997). A leitura da quantidade adsorvida
e dessorvida deu-se quando se tinha o equilibrio entre a fase soélida e gasosa, observado pela
estabilidade dos valores de pressdo do gds e variacdo de massa na microbalanca. Todos os
ensaios foram reproduzidos e para cada adsorc¢do fez-se em seguida a dessorc¢ao, para observar se

existe reversibilidade do processo.

Up-Takes

Da mesma forma que os ensaios de equilibrio para as isotermas de adsorcdo,
realizaram-se ensaios de Up-Takes nas temperaturas de operagdo: 150, 250, 350 e 450 °C,
através do método microgravimétrico também na mesma microbalanga CI-Robal, Wilshire, UK.

A ativacdo da amostra foi realizada da mesma maneira para cada ensaio, sendo
que aproximadamente 120 mg de amostra de hidrotalcita eram aquecidas sob vacuo com uma
taxa de aquecimento de 5 °C/min até o valor de 500 °C, onde permanecia-se nesta temperatura
pelo periodo de 10 horas para sua total ativagdo e logo apos seguia-se o resfriamento natural a
temperatura desejada para o ensaio da curva Up-Take.

Devido ao fato de que qualquer inje¢do de gas altera muito o sistema de equilibrio
da microbalanga, primeiramente injetou-se um gas inerte para garantir que nada adsorvesse, ou
seja, usou-se gas hélio na mesma vazao de operacdo para o sistema aberto para as medidas de
Up-Take com CO, (Moreira, 1999). Primeiramente pressurizou-se Hélio até a pressdo limite de
1,0 bar e em seguida abriu-se a valvula de purga, calibrando-se para uma alta vazdo, de 100
mL/min de gas para evitar efeitos de resisténcia de transferéncia de massa na camada limite.
Logo em seguida era injetado CO, e observava-se a variagdo de massa na adsor¢ao ao longo do
tempo, sendo registrada diretamente no computador. Deixa-se depois, cada experimento por

longo tempo (aproximadamente 2 horas) para obter-se o valor de equilibrio e comparar-se com
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valores obtidos para as isotermas a alta pressao (1,0 bar). Portanto o sistema operava em regime

aberto.

A grande diferenca entre os dois procedimentos microgravimétricos anteriores
estd no fato que as isotermas eram obtidas em sistema fechado, enquanto que nesse caso, o
sistema era aberto com uma vazao de 100 mL/min na saida (Outlet).

As Figuras 4.3 e 4.4 apresentam o esquema ¢ a foto do equipamento usado para

medir as isotermas de equilibrio e as curvas de Up-Takes:
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Figura 4.3. Equipamento para as medidas microgravimétricas das isotermas de adsor¢do e Up-Take.
Legenda: (A) Microbalanga; (B) Forno radiante; (C) Cesta de amostra dos pellets; (D) Controle PID do Forno;
(E) Reservatorio pulmao; (F) Bomba de vacuo; (G) Cilindro de Hélio, (H) Cilindro de CO,; (I) Rotametros,
(J) Placa de aquisi¢do do transdutor de pressdo; (K) Unidade de controle da Microbalanga; (L) Computador;
(1) Transdutor de pressdo; (2) Valvula de 3 vias; (3) Valvulas Esferas; (4) Valvulas de abre-fecha rapido;
(5) Mandmetros de Bourdon; (6) Termopar.

Figura 4.4. Foto do equipamento usado para as medidas microgravimétricas.
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4.2.5. Ensaios de ZLC para as Hidrotalcitas

A cinética de adsor¢do do didxido de carbono foi estuda pelo método
cromatografico ZLC. Trés amostras de hidrotalcitas comerciais foram usadas: Puralox
extrudadas MG 30, MG 50 e MG 70, fornecida pela Condea Chemie Gmbh (Germany), agora
Sasol. Primeiramente, precisa-se satisfazer a condi¢cdo para os parametros L > 10 conforme
comprovado por modelos e simulagdes de Eic & Ruthven (1988) e Ruthven (1997). Portanto,
uma pequena quantidade de pellets de forma cilindrica (1 a 3 pellets) correspondendo a uma
massa total de aproximadamente de 0,15 + 0,04 gramas, foi colocada na célula de ZLC (Zero
Length Cell). A célula de ZLC tinha 2,10 cm de comprimento por 0,44 cm de diametro interno.
A célula de ZLC foi adaptada no lugar de uma coluna no forno de um cromatégrafo a gas (CG
35 — Instrumentos Cientificos), que possui para a analise dos gases um detector de condutividade
térmica (TCD). A corrente elétrica escolhida para a leitura do TCD em todos os resultados foi
258 mA. O sinal de resposta do TCD era linear com a concentragdo de CO, (Moreira, 1994). As
amostras foram previamente tratadas passando-se uma vazdo de gas Hélio de 20 cm’/min a 350
°C (5 °C/min como curva de aquecimento) por 2 horas ¢ mantendo-se por mais 2 horas na mesma
temperatura sob vacuo (1mbar).

Depois deste pré-tratamento, a amostra de hidrotalcita foi saturada durante uma
hora passando uma mistura preparada de CO,/He (3% v/v, White Martins). Nesta baixa
concentragdo de CO,, a lei de Henry descreve o equilibrio de adsor¢do, como requer o modelo de
ZLC (Eic & Ruthven, 1988, Brandani & Ruthven, 1996, Grande & Rodrigues, 2001, Grande et
al., 2002). Depois da amostra saturada, a dessor¢do de CO, ¢ obtida usando Hélio (99,995% de
pureza - White & Martins) como gés de purga. O sistema foi operado a uma pressao total de
1,0 bar. O fluxo do gés de purga era controlado por um controlador de fluxo da marca Matheson
(modelo 8219) a 35, 50 e 70 cm’/min. Os experimentos eram obtidos em 3 temperaturas: 150,
250 e 350 °C. Cada experimento foi reproduzido no minimo 3 vezes.

A valvula de 6 vias permitia entradas tanto de fluxo de Hélio puro, como de
mistura de Hélio+CO,, podendo-se assim, escolher qual vazdo de gas entraria na célula, sendo
que a outra ndo escolhida saia na corrente de purga. Assim, podia-se eliminar o acimulo de
pressdo na valvula e fazer uma rapida troca de fluxo de entrada na célula. A vazdo era
monitorada tanto na purga da valvula de 6 vias como na saida do TCD, usando para isso um

bolhometro.
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Primeiramente, antes de realizar esses ensaios deve-se analisar se o sistema
empregado ¢ perfeitamente agitado para que satisfaca as condigdes dos modelos de ZLC.
Portanto, foram realizados ensaios com a célula vazia e determinado o tempo final para a total
limpeza do gés adsorbato dentro da célula, nas mesmas vazdes e temperaturas empregadas.

As Figuras 4.5 e 4.6 apresentam o diagrama esquematico ¢ a foto do aparato

experimental usado para as medidas das curvas de dessor¢ao obtidas pelo método de ZLC:

AR

I

Figura 4.5. Diagrama esquematico do aparato experimental para as medidas das curvas de ZLC

para as hidrotalcitas.
Legenda: (A) Cilindro de gas Hélio; (B) Cilindro de gas com mistura (3 % CO, e 97 % He); (C) Controlador de
fluxo massico (MFC); (D) Unidade controladora do MFC; (E) Valvula de 4 vias; (F) Bolhometro; G) Célula de
ZLC; (H) TCD; (I) Forno do cromatografo; (J) Placa de aquisicdo do TCD; (K) Computador; (1) Manometro de
Bourdon; (2) Valvulas.
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Figura 4.6. Foto do equipamento usado para as medidas das curvas de ZLC para as hidrotalcitas.
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Cdlculo dos Parametros do Método ZLC

Para determinacao dos parametros K, L, B; e D./r.> ou DI adotou-se o seguinte
procedimento:
1) O valor de da constante de equilibrio K (adimensional) foi calculada através do balanco de
massa das curvas de rupturas experimentais (independente da geometria da microparticula);
2) O valor de L foi calculado, conforme a combinagdo da equacdo (3.47) linearizada através dos

seus coeficientes a; € by:

Geometria esférica: L = % _180KV.a, +1 (4.3)
e’ Q,
Placa Plana: L = % - w -1 4.4)
e Q,

3) O valor de B; foi entdo calculado pela solugdo da equacao transcendental (3.43 ou 3.46);
4) O valor de Dc/rc2 ou Dc/l2 foi calculado através do conhecimento dos coeficientes angulares da

equacdo linearizada (3.47) e pelos valores de [3; anteriormente encontrados.

Depois deste procedimento, para ajustar a curva simulada de ZLC completamente
para comparar aos dados experimentais, encontrou-se os valores de 20 raizes de 3, expandiu-se a

série nestes 20 termos e construiu-se a curva de dessor¢ao ao longo do tempo.
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4.2.6. Ensaios para as Curvas de Rupturas nas Hidrotalcitas

A ativagdo da amostra de hidrotalcita é feita por aquecimento a 430 °C com uma
taxa de aquecimento de 5 °C/min, onde permanecia-se nesta temperatura pelo periodo de 10
horas com uma vazdo de Hélio de 10 mL/min para sua total ativagdo e logo apods seguia-se o
resfriamento natural a temperatura desejada para o ensaio da cinética. A coluna tinha forma
cilindrica de 16,2 cm de comprimento e 2,17 cm de didmetro interno, com capacidade para
colocar 450 pellets de hidrotalcita, obtendo uma porosidade de leito em torno de 0,41.
Empregou-se grande quantidade de pellets para obter uma maior quantidade adsorvida,
minimizando assim os erros. Os tubos de entrada e saida na coluna eram de diametro nominal
externo de 1/16” para minimizar efeitos de tempo morto. A vazdo também era monitorada tanto
na purga da valvula de 6 vias como na saida do TCD (Detector de Condutividade Térmica),
usando para isso um bolhometro.

A partir da ativacdo, escolheu-se a temperatura de trabalho de 150, 250, 350 e
430 °C na vazéo fixa de 50 mL/min. Cada ensaio foi reproduzido no minimo duas vezes, sendo
que o leito era sempre limpo com Hélio a 100 mL/min durante uma hora para reproduzir o
experimento. A corrente usada de leitura no TCD em todos os ensaios foi de 220 mA e a
sensitividade do mesmo variava conforme as rupturas obtidas nos valores de 64 a 512 para todas
as curvas, pois verificou-se experimentalmente que num sinal de atenuag@o no valor de 1024 o
sinal ndo ¢ linear com a concentragdo do gas. Devia-se tomar cuidado antes de realizar cada
ensaio, pois a linha de base do TCD para o gés Hélio (C=0) mudava ligeiramente com a
temperatura.

Primeiramente, realizaram-se ensaios com CO; puro a 1 bar de pressao e vazao de
50mL/min, para obter as capacidades a alta pressdo e comparar aos resultados dos ensaios de
equilibrio de adsor¢ao pelo método microgravimétrico. Depois de ativada e/ou limpa a amostra,
troca-se o fluxo de He para CO; através da valvula de 6 vias, e obtia-se os dados de adsor¢ao na
coluna até a ruptura e sua total saturagdo. Apds a saturacdo, realizaram-se ensaios de dessorcao
com H¢lio puro na mesma pressao e vazao, para observar a reversibilidade do processo.

Numa segunda etapa, efetuaram-se ensaios em passos de adsor¢do a pressao total
de 1,0 bar e vazao total de 50 mL/min, ou seja, utilizaram-se pressoes parciais de CO; ajustadas
por meio de fracdes volumétricas através de controle de vazdes de Hélio (inerte), usando para
isso um controlador de fluxo, sendo o CO; controlado por meio de um rotdmetro. Assim, para

cada fracdo de CO, usada, tem-se uma capacidade maxima adsorvida. Portanto, pode-se
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construir isotermas de adsor¢do, através da capacidade maxima adsorvida, usando para isso o
tempo estequiométrico obtido em cada experimento. Cada curva de ruptura correspondia assim,
a um ponto da isoterma de equilibrio, onde podia-se comparar esses resultados com as isotermas
obtidas por microgravimetria. Devido a limitagdes no software, foi possivel obter no maximo
apenas 3 passos de rupturas para cada amostra.

As Figuras 4.7 e 4.8 apresentam a descri¢do detalhada e a foto do equipamento

que foi usado para as medidas das curvas de ruptura para a hidrotalcita:
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Figura 4.7. Esquema do equipamento usado para as medidas das curvas de ruptura para as hidrotalcitas.
Legenda: (A) Cilindro de Hélio; (B) Cilindro de CO,; (C) Rotametro; (D) Controlador de fluxo (MFC); (E)
Valvula de 6 vias; (F) Bolhdmetro; (G) Coluna para Ruptura; (H) TCD; (I) Analisador do TCD (J) Forno do
cromatografo (K) Placa de aquisi¢do; (L) Computador; (1) Mandmetros de Bourdon; (2) Valvulas de abre-fecha
rapido.

Figura 4.8. Foto do equipamento usado para as medidas das curvas de ruptura para as
hidrotalcitas.
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4.2.7. Ensaios de Reacgdo para o Catalisador de Reforma e Reator Hibrido

A cinética da reagao de reforma catalitica foi estudada utilizando um catalisador
comercial de Niquel/Alumina numa linha de reag@o constituida por um reator tubular de ago inox
com 1,8 cm de didmetro interno e 54 cm de comprimento. A pressdo total de operagdo das
reacdes foi de 1,0 atm, onde o gas metano (99,0 % de pureza) reagia com vapor de agua,
gotejada numa vazao fixa de 0,4 mL/min (capacidade minima) por uma bomba peristaltica da
marca Masterflex.

Antes de iniciar cada ensaio, o sistema de reacdo era purgado com nitrogénio
comercial numa vazao de 200 mL/min. Inicialmente as reagdoes foram conduzidas utilizando as
proporcdes molares CH4:H,O de 1:3 e 1:5, com vazdes de metano na alimentacdo de 170
mL/min e 100 mL/min (na CNTP), respectivamente para cada propor¢do nas temperaturas na
faixa de 450 a 700 °C. Os ensaios foram realizados com aproximadamente 3 gramas de
catalisador para obter a distribuicdo de produtos e a cinética da reacdo, em condi¢des de reator
diferencial. O volume do leito diferencial foi de 4,5 cm3, num volume total de sélido de 2,6 cm3,
proporcionando assim, uma porosidade de leito de 0,42.

Apbs a condensacao do excesso de vapor de dgua a saida do reator num Trap e da
secagem do gas num Erlemeyer contendo CaCl,, os gases foram analisados por cromatografia
gasosa num cromatografo CG 35, utilizando argonio (99, 998 % de pureza) como gés de arraste
a 30 mL/min em duas colunas:PM-5A e Porapaq-Q, utilizando para isto, um TCD para as
leituras dos gases com uma corrente de 110 mA. A resposta do TCD era linear (Moreira, 1994) e
os gases de analise padroes para calibragdo apresentavam valores de concentragdo proximos aos
resultados obtidos.

Na segunda etapa, utilizou-se 25 gramas de catalisador nas temperaturas de 500,
600 e 700 °C, para obter maximas conversdes, num leito de 1,8 cm de didmetro e
aproximadamente 15 cm de comprimento num reator integral.

Na terceira etapa, foi adicionado um adsorvente seletivo para CO, (Hidrotalcita).
A partir da massa inicial de 25 g de catalisador, foram utilizadas diferentes propor¢cdes massicas
de catalisador:adsorvente (1:1 e 1:2) conforme proposto por Anand et al. (1996) nas
temperaturas de 500, 600 ¢ 700 °C de modo a verificar um aumento da produgdo de hidrogénio
nos tempos iniciais. As dimensdes do leito ndo foram calculadas, ja4 que foram feitas 4 se¢des

dentro do leito, cada sec¢do apresentava primeiramente o adsorvente (deq=0,54 cm) e sobre o
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mesmo o catalisador de reforma. Entre cada secdo foi colocada uma tela de aco inox para
suportar o peso de cada se¢do de leito e diminuir efeitos de perda de carga no reator.
Na Figura 4.9 encontra-se o esquema representativo das configuracdes de

catalisador e catalisador+adsorvente dentro dos trés tipos de reatores utilizados:

lCH4uuN2 lCH4uuN2 lCH“uuNz

+— H,0

Peneira para
evaporagio +—H

Peneira
de aco  +——
inox

Tubo suporte |

Gases Gases
de Saida de Saida

(A) (B) (C)

Figura 4.9. Esquema dos trés tipos de reatores utilizados para a reforma de metano por vapor.
Legenda: A) Reator diferencial, B) Reator integral, C) Reator hibrido.
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Nas Figuras 4.10 e 4.11 encontram-se o esquema representativo e a foto da linha

de reacdo utilizada:

Figura 4.10. Esquema da linha de reagdo para reforma de metano com vapor.
Legenda: A) Cilindro de N,, B) Cilindro de CHy, C) Cilindro de Mistura Padrdo, D) Rotametros, E) Reator, F)
Forno, G) Controlador do forno, H) Trap condensador, I) Erlemeyer com CaCl,, J) Bomba Peristaltica, K)
Reservatorio de agua, L) Relogio d’agua, M) Cromatdgrafo, N) Computador, 1) Manoredutores, 2) Valvulas
agulha, 3) Termopar, 4) Valvulas de 6 vias.

Figura 4.11. Foto da linha de reagdo para reforma de metano com vapor.
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Equacoes e Definicoes Utilizadas em Reatores Quimicos Heterogéneos

Numa reacdo quimica, a conversdo de reagentes a produtos ¢ definida pela

equagdo 4.5:

(4.5)

Quando as vazoes volumétricas de entrada e saida do reator sdo diferentes, a

conversao ¢ dada pela equagdo 4.6:

(4]

F, —F
% , F,=C,.Q, , F, =C.Q (4.6)
Ao

X =
onde X ¢ a conversdo, C, a concentragdo inicial (mol/L) e C a concentragdo obtida na leitura no
cromatografo em comparagdo a misturas padroes de gases pré-establecidas (mol/L), Fa, € 0
fluxo molar inicial na entrada do reator (mol/h), Fo € o fluxo molar obtido na saida do reator

(mol/h) e Q e Q, a vazdo volumétrica (L/min) medida na entrada ¢ na saida do reator,

respectivamente.

Para comprovagdo das fragcdes molares dos produtos obtidos usa-se a seguinte

relacao:

2yi=1 (4.7)

onde o componente i corresponde as fragcdes molares de CH4, H,O, H,, CO, CO,.

A velocidade de reacdo do gas reagente, no caso deste trabalho o metano, num

reator diferencial ¢ dada pela equagao 4.8:

_ X cna-Fao

4.8
MCat ( )

A

onde rp ¢ a velocidade de reagdo (mol/hg), Fa, € o fluxo molar de entrada no reator (mol/h),

Xcna € a conversao de metano obtida no estado estaciondrio € Mc, € a massa de catalisador (g).



70

A energia de ativacdo aparente pode ser calculada a partir da equagdo do tipo

Arrhenius (4.9):

k " ,
T, = apcl”“ z(zp') =1, =k, p_" (4.9)
+ pl CH4
—Ea,,
onde k, =k, ¢ a (4.10)

Como no reator diferencial a conversdo do reagente (metano) ¢ pequena,
considera-se que a sua pressdo parcial ¢ aproximadamente constante as equagdes 4.9 e 4.10

podem ser utilizada para o célculo da energia de ativacdo aparente (eq. 4.11):

Ea
ap 1 (4.11)

Inr, =In(k,, Pena )~ R T

onde ry € a velocidade de reacdo (mol/hg), k,, € a constante cinética aparente, In (kapo_pcmn) é
constante linear global do equilibrio, Ea,, ¢ a energia de ativagdo aparente (kJ/mol), R ¢ a

constante universal dos gases e T ¢ a temperatura absoluta (K).

O célculo da producdo de hidrogénio no reator integral e reator hibrido num

determinado tempo, usou-se da seguinte equacao:

Yy, = Vi, Q.At (4.12)
onde Yy ¢ a produgdo de hidrogénio num dado tempo na CNTP (L), ym € a fracdo molar de

hidrogénio, 6 ¢ a vazdo volumétrica média (mL/min), At € o intervalo de tempo (min).

A producao total num dado tempo € o somatorio total de cada producdo ao longo
de todos os tempos. Todos os valores operacionais (vazao, fluxo, concentragdes) encontrados

foram transformados em condigdes na CNTP.
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V. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. PENEIRA MOLECULAR DE CARBONO

Na Figura 5.1 tem-se os ajustes de Langmuir para o CO, aos dados experimentais

de Moreira (1999) para as amostras de CMS, CA1 e PFA2 a temperatura de 30 °C:

Isotermas de Adsor¢éo de CO,

2,5
= CMS
o CAl
2,0 % PFA2
__ Modelo
Langmuir

1,5

1,0 5

Concentracio da Quantidade
Adsorvida (mmol/g,,.)

0,5

e T T T T T T T
0 20 40 60 80 100 120
Pressao (kPa)

Figura 5.1. Ajuste da Isoterma de Langmuir para a adsor¢ao de CO; nos dados de equilibrio de
adsor¢do de Moreira (1999) a 30 °C.

Na Tabela 5.1 seguem-se os resultados dos parametros ajustados pelos modelos

Linear e de Langmuir aos dados experimentais de equilibrio de adsor¢do obtidos por Moreira

(1999):

Tabela 5.1. Valores das constantes de equilibrio ajustados das isotermas de adsorgdo a 30 °C de
Moreira (1999).

Modelo de Langmuir Modelo Linear

COz Nz 02
b (kPa™) qm (mmol/g) K (mmol/g kPa) K (mmol/g kPa)

CMS 0,0223+0,0006  2,13+£0,03  0,0024£0,00004  0,0024+0,00004
CA1l 0,0055+0,0002  3,77+0,12  0,0010+0,00001 -
PFA2 0,0204+0,0010  3,08+0,07  0,0035+£0,00010  0,0038+0,00002
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Observando os valores da Tabela 4.1 nos resultados de caracterizacado de Moreira
(1999), apos a primeira deposi¢do do polimero (da amostra CAl para PFA2), o volume
microporoso aumenta e diminui a largura dos poros do tipo fenda. O material preparado (PFA2)
por deposicdo do polimero tem caracteristicas semelhantes a CMS comercial, embora a
capacidade de adsor¢do seja maior, conforme observado na Figura 5.1.

Observando a Tabela 5.1, nota-se pelos valores da constante K que as isotermas
de equilibrio sdo essencialmente as mesmas tanto para o O, como para o N,. O novo material
(PFA2) apresentou grande capacidade de adsor¢do para o CO, podendo apresentar aplicabilidade
como um adsorvente para a nova reforma catalitica por vapor, ja& que também apresentou
reversibilidade em todas isotermas.

A partir da Tabela 5.1 e Figura 5.1, a comparagao das isotermas de adsor¢ao da
PFA?2 preparada a partir do carvao ativado CA1 mostra para todos os gases que a capacidade de
adsorcao aumenta a 303 K apos a deposic¢ao do polimero e encontrou-se reversibilidade em todas
as isotermas aqui apresentadas.

E importante comentar que o trabalho é fundamentalmente a adsor¢io de CO, em
altas temperaturas, mas comumente na literatura, a utilizagdo das peneiras moleculares
apresentam grande importancia como adsorvente na separacdo gasosa do sistema N,-O,.
Portanto, preliminarmente tentou-se também realizar ensaios de rupturas com esse sistema

bicomponente com a PMC preparada (PFA2) para estudar a separagdo desses dois gases.
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As Figuras 5.2 e 5.3 mostram os resultados experimentais das curvas de rupturas

obtidas no leito de adsor¢do com PMC (apenas para a amostra PFA2) a temperatura ambiente

(aproximadamente 15 °C) para diferentes pressdes de CO; e ar (N, € O,).

CO,
1,00 A - ; mmoooo o
o mCO2- 1.5 atm
0,80 4 ° ©C02-30atm
o
- 0,60 L]
s "
~ n
© o L |
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Figura 5.2. Curvas de Rupturas para o CO; em PMC a 15 °C.
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Figura 5.3. Curvas de Rupturas para o ar em PMC a 16 °C.

Pode-se observar que ha um tempo prolongado de retengdo para o CO,, devido a
alta capacidade de adsorcao deste gas na PMC (PFA2). O tempo de dessor¢do ¢ muito longo
como mostrado na Figura 5.2. Essa curva dispersiva ocorre porque tem-se uma isoterma de
adsorc¢do favoravel (Tabela 5.1), a adsor¢do € muito forte entre o gas e o adsorvente. Porém, na
Figura 5.3 um curto tempo de retengdo ¢ observado para a adsor¢do de N, e O, e nota-se que

nao ha nenhuma separa¢do cromatografica entre os dois gases: a mesma curva de ruptura ¢
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apresentada. Na Tabela 5.2 mostram-se os parametros usados na simulacdo para as curvas de

rupturas apresentadas:

Tabela 5.2. Parametros e constantes usadas na simulagdo das curvas de rupturas para a PFA2.

Parimetros (Constantes) Valores Unidades
Densidade do adsorvente, pag 1254 Kgm -
Porosidade do Leito, € 0,70 -
Comprimento do leito, L¢ 0,35 m
Porosidade da particula, €, 0,285 -

Raio da particula, 1, 9x107 m

Raio do poro do adsorvente, rporo 0,74 nm
Diametro da particula, d, 18x107° m
Diametro do leito, d. 0,02 m

Massa do Adsorvente, magds 40,9 g

uantidade na monocamada, q (CO;) * 5,935 x 10° molg
Q q g

Constante de equilibrio, b (CO,)* 8,822 L mol™
Constante da isoterma linear, K (0,)*  0,02644 Lg™
Constante da isoterma linear, K (N,)*  0,02671 Lg™!
ZUCOQ 26,9 -

2002 16,6 -

ZUNz 17,9 -

* Obtidos pelo tempo estequiométrico da coluna nas temperaturas ambientes do ensaio.

Na simulagdo das curvas de rupturas para as amostras de ar, deveria ser
considerado um sistema bicomponente, mas devido ao fato de que as isotermas obtidas para o N;
e O, sdo lineares e aproximadamente iguais, considerou-se para a simulacdo um sistema
monocomponente, em outras palavras, para todas as simulagdes realizadas para a PMC
considerou-se a adsor¢dao de um Uinico componente.

Nas Figuras 5.4 e 5.5, tém-se os dados experimentais preditos pelos modelos
propostos para as curvas de ruptura na se¢do 3.10.2, enquanto que na Tabela 5.3 tém-se os
valores correspondentes dos parametros encontrados. Dos resultados obtidos nas simulagdes,
pode-se afirmar que os modelos predizem bem os dados experimentais, confirmando assim, a

validade dos modelos propostos.
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Figura 5.5. Curvas de rupturas de Ar em PMC ajustadas pelo modelo a 16 °C.

Tabela 5.3. Resultados da simulag¢do para CO,, O, e N, para a PMC (PFA2).

CO, CO, 0, N,
P (atm) 1,5 3,0 0,46 1,52
Q (cm’/min) 16,0 12,0 41,4 41,4
T, (°C) 15,0 19,0 16,0 16,0
Co (mol/m’) 63,5 125,2 19,4 64,1
Dp(cm’s™)  7,97x1072 4,08x102 982x1072  982x107
Dk(em*s™)  3,14x10" 3,16x10"  3,69x10"  3,94x10"
D,(cm’s™")  2,12x107 120x107% 258x10%  2,62x107
K (s™) 1117,9 635,7 1364,3 1383,0
Pe 85,6 86,4 85,5 88,71
Dy(cm?s™)  4,96x102 3,68x102  128x10"  124x10"
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Em relagdo aos resultados obtidos na Tabela 5.3, foi observado que a
transferéncia de massa no filme gasoso na particula e a difusividade superficial sdo despreziveis,
ja4 que as mesmas foram desconsideradas no modelo por motivo de simplificagdo matematica e
mesmo assim, conseguimos um bom ajuste. Foi observada forte influéncia da difusdo molecular
na resisténcia da difusdo para o interior da particula. Os valores de Peclet sdo baixos,
apresentando uma média de 86,5 para todas as experiéncias, sendo assim, esses valores devem
ser considerados como uma conseqiiéncia da dispersdao da coluna, conforme confirmado pelos

resultados devido aos baixos valores de fluxo.

5.1.1. Conclusoes para a Peneira Molecular

As amostras de peneiras moleculares e precursor foram bem caracterizadas e
indicaram uma cinética rapida para o oxigénio, sendo que as isotermas sdo idénticas e do tipo
linear para o oxigénio e nitrogénio com alta capacidade de adsor¢do para todos os gases testados,
inclusive o didxido de carbono, conforme observado nos resultados experimentais obtidos no
trabalho de Moreira (1999).

Obteve-se também grande capacidade de adsor¢ao para o CO, como apresentado
pelos tempos de retencdo no leito de PMC (PFA2) e baixos valores de adsor¢do para N, e O,. A
PMC ¢ boa para separagdo gasosa de CO,, mas ¢ inadequada para separacdo de O, e N,. Os
modelos representam bem os dados experimentais obtidos e eles mostram influéncia forte da
difusdo intraparticular que especificamente ¢ controlado pela difusao molecular. Os valores de
dispersao sdo também consideraveis conforme os valores obtidos pelo nimero de Peclet para
cada curva de ruptura experimental.

Como pretende-se operar um sistema PSAR a aproximadamente 500 °C, Yong et
al. (2001) demonstraram que as peneiras moleculares ndo mantém suas propriedades fisicas
constantes acima de 300 °C, ou seja, ocorre decomposicdo térmica da PMC ao longo do tempo.
Sendo assim, foi necessario testar outro material com boa resisténcia térmica e mecanica ¢ se
possivel, boa capacidade de adsor¢@o a elevadas temperaturas. Mas isso ndo indica que a PMC
obtida (PFA2) nao seja indicada para a adsor¢do de CO,, a mesma apresentou bons resultados,
mas sim que existe o problema da estabilidade térmica a altas temperaturas, onde a mesma nao

poderia ser aplicada a um PSAR.
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5.2. HIDROTALCITA

5.2.1. Analises Fisicas e Quimicas

Abaixo, seguem-se os resultados apresentados na Tabela 5.4 onde tém-se os dados

de caracteriza¢do e composicdo elementar para as amostras de hidrotalcita:

Tabela 5.4. Caracterizag¢ao das hidrotalcitas MG 30, MG 50 e MG 70.

MG 30 MG 50 MG 70

Nome® Carbonato Hidroxido de  Carbonato Hidroxido de Carbonato Hidroxido de
Aluminio-Magnésio Aluminio-Magnésio Aluminio-Magnésio

Forma Geométrica Pellet cilindrico Pellet cilindrico

Pellet cilindrico

MgO: ALO; (%) 30:70 50:50 70:30
L.O.I (%)" ¢ 40 (max.) 45 (max.) 45 (max.)
Carbono (%)* 0,5-3,0 0,5-3,0 0,5—3,0
$i0; (ppm) * 350 (max.) 350 (max.) 350 (max.)
Fe,O; (ppm)* 200 (max.) 200 (max.) 200 (max.)
Na, Ca, Ti cada (ppm)* 50 (max.) 50 (max.) 50 (max.)
Comprimento Médio (cm) 0,47 0,44 0,45
Didmetro Médio (cm) 0,47 0,46 0,47
Volume Médio (cm’) 0,082 0,073 0,078
Umidade (%) 10,5 16,5 13,7
Densidade do Sélido (g/cm”) 2,45 3,07 2,80
Densidade do Pellet (g/cm®) 0,88 1,13 0,91
Porosidade do Pellet 0,64 0,63 0,68

Area Superficial (m”/g) 199.4 154,0 144,1
Volume de Poros (mL/g)*" 0,5 (min.) 0,2 (min.) 0,2 (min.)
Densidade do Bulk (g/L)"" 350 - 550 450 - 650 350 - 550

*Dados obtidos de Condea (SASOL) para as amostras em po.
®Depois da ativagdo de 3h a 550 °C

“L.0.I = Perda na Ignig3o.
4 Picnometria de Hélio
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Microscopia Eletronica de Varredura

As Figuras 5.6 e 5.7 apresentam as microfotografias obtidas com diferentes
ampliagdes no interior e exterior dos pellets para as amostras de hidrotalcitas MG 30, MG 50 e

MG 70:

MG 70 MG 70

Figura 5.6. Microfotografias para as amostras de hidrotalcita com ampliacao de 2000 vezes na
superficie (A) e no interior do pellet (B).
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Figura 5.7. Microfotografias para as amostras de hidrotalcita no interior do pellet com
ampliacao de 6000 vezes (A) e ampliagao de 10000 vezes (B).

As microfotografias na Figura 5.6 demostraram que houve esmagamento de poros
na superficie (A) devido a pressio de compactagdo aplicada ao pd, comparadas as
microfotografias no interior do pellet (B) nas trés amostras consideradas. Isso pode influenciar
na transferéncia de massa do gés adsorbato para o interior dos pellets.

Na Figura 5.7, sdo mostradas maiores ampliagdes no interior do pellet, onde

observa-se grande heterogeneidade entre os trés tipos de amostras. Observam-se diversas
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estruturas lamelares em forma de folhas, o que indica grande quantidade de microporos e neste
caso foi impossivel fazer-se uma avaliagdo do didmetro médio das microparticulas.

A analise morfologica de hidrotalcitas pode apresentar diferentes aspectos
dependendo do método de preparacdo, apresentando desde forma lamelares altamente
organizadas (Carja et al., 2001), estruturas lamelares menos organizadas (Medina et al., 1997) ou
particulas irregulares como mostrados por Pavan et. al. (1999).

As amostras MG30, MG50 e MG70 mostram regides com estruturas lamelares
parcialmente organizadas e particulas irregulares, que devem ser conseqiiéncia do processo de

preparagao das hidrotalcitas e dos pellets.
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Espectrometros EDS/EDAX

Através de um sistema de microanalise por raios-x, através de um espectrometro
EDS/EDAX (Energy-dispersive spectrometry/Energy-dispersive x-ray analysis) para andlise
elementar do Carbono ao Uranio acoplado ao microscopio eletronico, pode-se confirmar a

composi¢do quimica global das amostras de hidrotalcita, conforme apresentado na Figura 5.8:

Pioneer_6301F Display - Spectrumé

YFS: 2400 Livetime: 60 VFS: 1600
Al M

Livetime: 60

Al

Al0,- 71.50 % Aly0;.- 53.29 %

MgO - 28.50 % Mgo -46.71%
Au

0.000 ke¥
Label: MG30 15KeV Global

Pioneer_6301F Display — Spectrum?

VFS: 2800 Livetime: 60

Al,0;- 36.54 %
MgO - 63.46 %

Figura 5.8. Espectrometros EDS para as amostras de hidrotalcita MG 30, MG 50 e MG 70.

A Figura 5.8 comprova a composi¢do quimica das amostras de hidrotalcita
conforme a quantidade global de Al,O; ¢ MgO aproximadamente ao especificado na Tabela 5.4.
Para a técnica adotada, o pico de ouro corresponde a quantidade de filme de ouro disperso sobre

a amostra para aumentar a condutividade elétrica, devido ao fato da amostra ndo ser um metal.
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Porosimetria de Mercurio

A seguir nas Figuras 5.9 ¢ 5.10 tém-se os graficos e os dados obtidos na Tabela
5.5 para a porosimetria de mercurio realizada somente para amostra de hidrotalcita MG 50,
devido ao fato da mesma apresentar maiores capacidades de adsor¢ao nos resultados

termodindmicos obtidos nas microgravimetrias a 1 bar como serd visto posteriormente.

Porosimetria de Mercurio - MG 50
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Figura 5.9. Volume acumulado de intrusdo e extrusdo para a amostra MG 50.
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Figura 5.10. Intrusdo log-diferencial para a amostra MG 50.
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Tabela 5.5. Anélise da porosimetria de mercurio para a amostra MG 50.

Parametros MG 50
Volume Total de Intrusdo (mL/g) 0,3774
Area Total de Poros (m?*/ g) 30,80
Diametro Médio do Poro (A) 5433
Densidade Aparente (g/mL) 1,75
Porosidade (%) 39,8

O grafico de intrusdo cumulativa vs. didmetro na Figura 5.9 indica que a intrusao
poderia continuar, caso o equipamento permitisse, uma vez que ainda ndo foi atingido nenhum
patamar claramente definido. A diferenca entre a densidade real e aparente (a 30000 psia), indica
que existem poros ndo contabilizados, o que leva a supor que a porosidade do material podera
ser, na realidade, bastante superior. Portanto, a diferenga encontrada entre os valores de
densidade aparente (do pellet) na Tabela 5.5 e o valor presente na Tabela 5.4, deve-se a
impossibilidade de contabilizar esses poros com didmetro inferior a 60 A por esta técnica, ja que
a intrusdo de merctrio ndo alcanca os valores correspondentes aos microporos, resultando em
maior valor para a densidade aparente.

O grafico de Intrusdo log-diferencial vs. diametro na Figura 5.10 confirma a
existéncia de microporos na regido da curva a aproximadamente 0,01 pm, nao sendo possivel
determiné-los totalmente com o porosimetro utilizado; podendo-se de outra maneira por
adsor¢do gasosa, por exemplo, pelo método de BET realizado em ensaios posteriores. O pico de
diametro de 1,0 um corresponde a valores de porosidade na regido de macroporos, ndo indicando
assim, um ponto representativo para porosidade interna da amostra.

Pelos resultados apresentados pela porosimetria de mercurio e resultados prévios
da microscopia, onde observou-se diversas estruturas lamelares em forma de esfolhamento,
pode-se concluir que apresentam grande quantidade de microporos. Isso pode ser um fator
limitante a difusdo do adsorbato no interior do pellet, mas somente com a aplicacdo de modelos
cinéticos, aplicados aos resultados experimentais, pode-se ser verificado se houve somente
difusdo nos microporos ou se existiu também um controle de difusdo nos macroporos ou difusao

superficial.
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Ensaios de Caracterizacdo com N, Liquido — Autosorb 1

Nos ensaios de adsor¢do de nitrogénio na temperatura do nitrogénio liquido (77
K) conforme descrito no método de BET (Brunauer-Emmet-Teller), além de poder-se estimar a
area superficial de um adsorvente, utilizou-se de trés métodos sugeridos na literatura para o
calculo de largura de poros, volume de microporos e area de microporos: Método BJH (Barret-
Joyner-Halenda) onde observa-se a distribuicdo de largura de poros na regido de mesoporos
baseados na equagdo de Kelvin, o método DR (Dubinin-Radushkevich) onde obtém-se os
valores de area e volume de microporos baseados no potencial de Polanyi e o método HK
(Horvath-Kawazoe) onde obtém-se a distribuicdo de largura de poros na regido de microporos,
baseado no potencial de adsor¢io derivado do potencial de Lennard-Jones. E importante
salientar, que a aplicagdao desses métodos, sao apenas para valores escolhidos em baixa pressao
(Quantachrome, 2000).

As Figuras 5.11 a 5.13 mostram os resultados de adsorcao fisica de nitrogénio na

temperatura do nitrogénio liquido - 77 K, (método BET) para a amostra MG 30:

Isoterma de N2 a77 K- MG 30

350 -
—e— Adsorgdo

300 - - - -E- - - Dessor¢do
250 -

200 -

V (cc/g)

150

100

50

0,00 0,20 0,40 0,60 0,80 1,00 1,20
P/Po

Figura 5.11. Isoterma de adsor¢do de N, a 77 K sobre a amostra MG 30.

Na Figura 5.11, observa-se uma histerese consideravel na etapa de dessorcao, isto
ocorre devido a resisténcia da transferéncia de massa dos microporos para a fase gasosa. Mesmo
assim, o processo ¢ consideravel reversivel, portanto a adsor¢ao ¢ fisica. Essa histerese também ¢
usada para identificar o formato das aberturas de poros, sendo que a forma encontrada ¢ tipica de

poros do tipo fenda.
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Figura 5.12. Distribui¢ao de poros obtida pelo método HK sobre os valores de adsor¢do de N; a

77 K sobre a amostra MG 30.
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Figura 5.13. Distribui¢ao de poros obtida pelo método BJH sobre os valores de adsor¢ao de N, a
77 K sobre a amostra MG 30.

Na Figura 5.12, o pico de maior representacdo indica a predominancia naquele
valor de microporos, ou seja, temos valor de abertura de microporos em torno de 6 A. Usou-se
também o método BJH (Figura 5.13) onde observou-se a presenca de pequena quantidade de
mesoporos € confirmou-se o valor encontrado pelo método HK. Portanto a amostra ¢
substancialmente constituida em sua maioria por microporos.

Nas Figuras 5.14 a 5.16, mostram os resultados de adsor¢ao fisica de nitrogénio

na temperatura do nitrogénio liquido - 77 K (BET) para a amostra MG 50:
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Figura 5.14. Isoterma de adsor¢do de N, a 77 K sobre a amostra MG 50.

Na Figura 5.14, também observa-se uma histerese maior que na Figura 5.11

(amostra MG 30), a adsor¢do também ¢ fisica e caracteriza-se com poros tipo fenda
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Figura 5.15. Distribuig¢ao de poros obtida pelo método HK sobre os valores de adsor¢ao de N, a
77 K sobre a amostra MG 50.
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Figura 5.16. Distribui¢ao de poros obtida pelo método BJH sobre os valores de adsor¢ao de N a

77 K sobre a amostra MG 50.

Na Figura 5.15, o pico de maior representacdo indica a predominancia naquele

valor de microporos, ou seja, temos valor de abertura de microporos em torno de 5 A. Na Figura

5.16, no método BJH, também encontrou-se mesoporos, mas com pouca representacdo e

confirmou-se o valor encontrado pelo método HK.

Nas Figuras 5.17 a 5.19, mostram os resultados de adsor¢ao fisica de nitrogénio

na temperatura do nitrogénio liquido - 77 K (BET) para a amostra MG 70:

180
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Figura 5.17. Isoterma de adsor¢do de N, a 77 K sobre a amostra MG 70.

Na Figura 5.17, também observa-se uma histerese semelhante que a apresentada

na Figura 5.11 (amostra MG 30), caracteristica de poros tipo fenda.
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Método HK Diferencial - MG 70
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Figura 5.18. Distribui¢ao de poros obtida pelo método HK sobre os valores de adsor¢do de N, a

77 K sobre a amostra MG 70.
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Figura 5.19. Distribui¢ao de poros obtida pelo método BJH sobre os valores de adsor¢ao de N, a
77 K sobre a amostra MG 70.

Na Figura 5.18, o pico de maior representa¢do indicou um valor de abertura de
microporos em torno de 6 A. Na Figura 5.19, no método BJH, também encontrou-se alguns
valores para mesoporos, mas também com pouca representacdo e confirmou-se o valor

encontrado pelo método HK.
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Resumindo, nas Figuras 5.11, 5.14 e 5.17, observa-se uma histerese consideravel
na etapa de dessor¢do em todas as curvas, sendo que a amostra MG 50 apresentou a maior
histerese entre as amostras. Essas histereses sdo ocasionadas pela resisténcia na transferéncia de
massa dos microporos para a fase gasosa e sao usadas para identificar o formato das aberturas de
poros, neste caso, sao considerados poros tipo fenda. Como o processo € reversivel, a adsor¢ado ¢
fisica. Nas Figuras 5.12-5.13, 5.15-5.16 e 5.18-5.19 o pico de maior representa¢do indica a
predominancia naquele valor de microporos. Usou-se também o método BJH (Figuras 5.13, 5.16
e 5.19) onde encontrou-se alguns valores para mesoporos, mas com pouca representagao.
Portanto, as amostras sao substancialmente constituidas em sua maioria por microporos.

Na Tabela 5.6 abaixo segue os valores encontrados para a adsor¢do de N, a 77 K,

obtidos através dos ajustes dos modelos, HK, BJH, DR:

Tabela 5.6. Propriedades fisicas das hidrotalcitas obtidas pela adsor¢do de N, a 77 K.

MG 30 MG 50 MG 70
Area superficial BET (m?/g) 199.,4 154,0 144,1
Area de microporos método DR (m?*/g) 206,3 161,5 145,9
Volume de microporos DR (cm’/g) 0,0733 0,0574 0,0519

Largura dos poros método HK (A) 5,575 5,525 5,625
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5.2.2. Ensaios Termodindmicos

Abaixo na Figura 5.20 temos os resultados das isotermas para a MG 30:
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Figura 5.20. Isotermas de adsor¢do de CO; sobre hidrotalcita MG 30.

Na Figura 5.20 houve uma inverséo na isoterma a temperatura de 450 °C, portanto
posteriormente (pag. 93), foram realizados ensaios em torno da temperatura de 450 °C para
analisar melhor essa inversdo e posteriormente sao sugeridas hipoteses para tal fenomeno.

Os primeiros ensaios para a MG 30 foram realizados com uma massa de 67,76 mg
e na repeti¢do dos ensaios a massa foi aumentada para 129,5 mg para evitar a aproximagdo da
variagdo de massa adsorvida ao erro experimental de leitura da microbalanga. Sendo assim, para
as outras amostras MG 50 e MG 70 usou-se uma quantidade superior a 100 mg, para minimizar
esse efeito. A seguir na Figura 5.21 seguem-se os resultados das isotermas para hidrotalcita

MG 50:
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Figura 5.21. Isotermas de adsor¢cdo de CO; sobre hidrotalcita MG 50.
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Comparando as Figuras 5.20 e 5.21, das isotermas para MG 30 e MG 50 observa-
se que a quantidade adsorvida para MG 50 foi maior em todas temperaturas. Da mesma forma,
ocorreu uma inversdo acima da temperatura de 400 °C.

Abaixo na Figura 5.22, seguem-se os resultados das isotermas para hidrotalcita
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Figura 5.22. Isotermas de adsor¢ao de CO; sobre hidrotalcita MG 70.

Pela Figura 5.22, para a MG 70, também ocorreu uma inversao da isoterma a
450 °C. Portanto, pretende-se encontrar a temperatura exata dessa inversdo diminuindo os
intervalos de temperaturas e tentar encontrar uma explicacao para esse efeito.

Observando as Figuras de 5.23 a 5.25 tém-se os graficos do potencial de Polanyi-
Dubinin para a hidrotalcita do tipo MG 30, 50 e 70, onde através desses graficos, pode-se
observar a reprodutividade dos ensaios de outro autor com o mesmo tipo de adsorvente utilizado

nas isotermas obtidas, e assim conferir a confiabilidade dos resultados obtidos.

HIDROTALCITA - MG 30
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Figura 5.23. Potencial de Polanyi-Dubinin para cada isoterma de adsor¢do de CO, sobre MG 30.
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HIDROTALCITA - MG 50
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Figura 5.24. Potencial de Polanyi-Dubinin para cada isoterma de adsor¢ao de CO; sobre MG 50.

HIDROTALCITA - MG 70
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Figura 5.25. Potencial de Polanyi-Dubinin para cada isoterma de adsor¢ao de CO; sobre MG 70.

Observou-se um pequeno paralelismo entre as curvas para todas hidrotalcitas e a
mesma tendéncia das curvas para cada isoterma obtida, o que ndo comprova exatamente a teoria
de Polanyi-Dubinin, que afirma que todos pontos deviam seguir uma mesma tendéncia para
todas as temperaturas, segundo previsto pela teoria do potencial, ou seja, as curvas deveriam ser
as mesmas em todas as temperaturas.

Observando-se a Figura 5.26, encontram-se os resultados para as isotermas das
hidrotalcitas MG 30, MG 50 e MG 70 e o resultado apresentado por Ding e Alpay (2000b) a
400 °C (temperatura desses autores), nota-se que houve diferenga de até 100 % maior no valor de
equilibrio a 100 kPa entre os resultados obtidos por esses autores e os resultados aqui
apresentados. Isso deve-se provavelmente a trés motivos: 1) O fato do tipo de hidrotalcita usada
pelos autores ser diferente daquela aqui apresentada, pois as utilizadas neste trabalho sdo

formadas com moléculas de carbonato de sodio, enquanto que as dos referidos autores sdo
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formadas por carbonato de potassio; 2) As amostras desses autores € quimicamente modificada
para o aumentar a capacidade de adsor¢do; 3) O método de ativagdo utilizado pelos autores €

diferente ao aqui apresentado.

HIDROTALCITAS - 400 °C
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Figura 5.26. Comparacao entre os resultados para a hidrotalcita de Ding e Alpay (2000b) e os
resultados para a MG 30, MG 50, MG 70 a 400°C (b = 0.129 kPa e dm = 0.63 mmol/gpejiet).
Yong et al. (2001a) sugeriu em seu trabalho que possivelmente ocorre uma reagao
quimica do CO; com algum carbonato da hidrotalcita durante a adsor¢ao de CO, sobre a mesma
em elevadas temperaturas. Foram realizados mais ensaios complementares de isotermas nas
temperaturas entre 350 e 500 °C procurando encontrar a temperatura exata desta inversdo.
Observou-se que o comportamento de inversdo néo foi alterado acima da temperatura de 400 °C,

conforme observado em todas isotermas em conjunto nas Figuras 5.27 a 5.29:
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Figura 5.27. Todas isotermas de adsorcdo realizadas de CO, sobre hidrotalcita MG 30.
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Figura 5.28. Todas isotermas de adsorcdo realizadas de CO, sobre hidrotalcita MG 50.
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Figura 5.29. Todas isotermas de adsorcao realizadas de CO, sobre hidrotalcita MG 70.

Pelas Figuras 5.27 e 5.29 conclui-se que a inversdo da isoterma ocorre a uma
temperatura superior a 350 °C, enquanto que para a MG 50 (Figura 5.28) isso acontece acima de
400 °C.

Para os resultados observados nas figuras anteriores, foram encontrados
inicialmente trés hipoteses para explicar o aumento da capacidade adsorvida na inversdao
encontrada para as hidrotalcitas, acima de 400 °C para a MG 50, e acima de 350 °C para a

MG 30 e MG70.
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Hipo6teses para as inversoes encontradas

a) O carbonato presente na estrutura cristalina da hidrotalcita ¢ liberado no processo de ativacdo
em forma de CO; (veja Figura 5.30) e quando inicia-se o passo de adsor¢do, o adsorvente busca

novamente o carbonato perdido aumentando assim a quantidade adsorvida nos ensaios entre 400

e 450 °C.

1.0
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= 06} — HTlc with x=0.25
@
0 I
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o I
O 02}
= 5
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0 200 400 600 800 1000 1200
Temperature (°C)

Figura 5.30. Comportamento da descarbonizagdo das hidrotalcitas para varias temperaturas e
diferentes tipos de amostras (Hibino et al., 1995).

Essa hipotese foi sugerida por Yong et al. (2001a), mas isso ndo pode explicar
corretamente o efeito de inversdo, pois todas as amostras sdo ativadas a 500 °C e em seguidas
sdo resfriadas até a temperatura da isoterma, ou seja, todos os ensaios passam por essa
temperatura de liberacdo de CO; e assim captariam da mesma forma o CO, perdido da estrutura

cristalina.

b) Existe uma reacdo quimica do tipo: M,CO; + CO, + H,O — 2MHCO3; (M =
Na, K), que ocorre nessa faixa de temperatura (400-450 °C). Essa reagio foi sugerida por Yong
et al. (2001a) e significa dizer que os modelos termodindmicos que consideram somente a
adsorc¢do fisica, que apresentam a mesma quantidade maxima adsorvida na monocamada para
cada temperatura, ndo se ajustardo, ou seja, ¢ necessario propor um modelo onde acopla-se a taxa
de reagdo mais a taxa de adsorcao, no qual seria possivel prever a temperatura exata onde ocorre

a inversao da isoterma.
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Essa hipotese pode ser descartada com certeza, pois foi calculada a constante de
equilibrio termodinamicamente para esse tipo de reagdo e encontrou-se tal constante na ordem de
10® ¢ 2 270 °C a reacdo ocorre em direcdo inversa, para a decomposicio do bicarbonato (Perry &

Chilton, 1982). Assim, é impossivel ocorrer essa reagdo a temperaturas superiores a 400 °C.

¢) Pela Figura 5.31 de um DTA (Analise Térmica Diferencial), através do fluxo
de calor na amostra em fun¢do da temperatura, podemos obter algumas caracteristicas da
cristalinidade do material. A anélise térmica diferencial pode registrar efeitos térmicos durante o
aquecimento de um composto, ¢ que podem ser resultantes da libertacdo de componentes
volateis, da fusdo e de mudanca de fase (Figueiredo & Ribeiro, 1987).

Observa-se pelo DTA que a boemita (outra termo para as amostras Puralox)
torna-se uma Gamma-Alumina em torno de 450 °C, ou seja, as propriedades cristalinas do
adsorvente mudam a altas temperaturas podendo aumentar assim, a area superficial e volume de
microporos (Lopez-Salinas et al. 1997). Isso pode aumentar a capacidade adsorptiva do
adsorvente, comparado as temperaturas anteriores, onde a amostra ainda estd inalterada. Essa
hipdtese ¢ aqui defendida para as inversdes encontradas nas isotermas para as hidrotalcitas nesta
dada temperatura.

Apresenta-se na Figura 5.31 o DTA fornecido pelo fabricante, verificou-se que

para as hidrotalcitas (boemita ou Puralox) tornam-se uma Gamma-Alumina em torno de 450 °C:

DTA Transtitons of boehmite aluminas
Rate: 10°C / Min DSC Rate: 20°C / Min
I
A=Al 02
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7 v-Al:l:
I
o 100 200 Jon 400 500 600 TO00 oo a00 1000 1100 1200 1300
Temperature (°C)

Figura 5.31. Transi¢des do DTA para aluminas boemiticas da amostras Puralox da Condea
Chemie Gmbh. (Germany).
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Para escolher o melhor tipo de amostra (teor de alumina) para os ensaios
cinéticos, escolheu-se a maior pressdo de operagdo na microbalanga (1,0 bar), onde obtiam-se os
maiores valores de capacidade de adsor¢do. Estes valores encontram-se demonstrados na Figura

5.32:

Efeito do Teor de Alumina (1,0 bar)
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0 20 40 60 80 100
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Figura 5.32. Efeito do teor de alumina ou tipo de adsorvente na quantidade adsorvida de CO, no
equilibrio a 1,0 bar para cada temperatura; (*) Valores de Yong et al. (2001a).

A Figura 5.32, pode auxiliar na escolha do adsorvente conforme a quantidade
adsorvida numa situacdo estipulada de operagdo em funcdo da temperatura. Nota-se que em
todas as temperaturas a amostra MG 50 apresentou comportamento monotdnico de capacidade
de adsor¢ao, como também reportado por Yong et al. (2001a) para as amostras de hidrotalcita
em po6 (Pural), mas de menor diferenga entre os valores de quantidade adsorvida, conforme
concluido por estes autores a 300 °C. Vale ressaltar que 450 °C é a temperatura adequada para a
operagdo do PSAR (Ding & Alpay, 2000a, 2000b), e como os resultados para os 3 tipos de
amostras foram muito préximos, pode-se usar qualquer uma das trés amostras testadas para o
processo PSAR..

Uma outra caracteristica importante ¢ a escolha da temperatura de ativagdo das
amostras. Selecionou-se a amostra MG 50 devido a sua maior capacidade de adsorcdo, para
realizar testes ciclicos e testes em diferentes temperaturas de ativagio, lembrando que 500 °C é a
temperatura maxima de operacdo sugerida ao PSAR.

Com o objetivo de estudar a melhor temperatura de ativacdo das isotermas de
adsor¢do, determinaram-se isotermas a 150 °C, devido a sua alta capacidade de adsorgdo e
isotermas a 450 °C, maior temperatura de operagdo sugerida ao PSAR. As Figuras 5.33 e 5.34
apresentam os ensaios de isotermas de adsorgdo realizados a 150 °C e 450 °C, respectivamente,

para diferentes temperaturas de ativagao.
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Figura 5.33. Isotermas de adsor¢do a 150 °C com diferentes temperaturas de ativagdo para

MG 50.
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Figura 5.34. Isotermas de adsor¢do a 450 °C com diferentes temperaturas de ativagdo para

MG 50.
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Observa-se maior quantidade adsorvida para ativagdes a 500 °C nas isotermas a

150 °C e 450 °C (Figura 5.33). Mesmo assim, no geral, diferentes temperaturas de ativa¢do ndo

causaram grande variacdo nos resultados das isotermas, o que ¢ bom para um processo em

PSAR, pois reduz o custo energético do processo.

A partir de uma temperatura de ativa¢do de 600 °C escolhida arbitrariamente (pois

se tratava dos ultimos ensaios termodindmicos no cronograma experimental), realizou-se

sucessivas adsor¢des e dessorgdes sem etapas de ativagdes, pensando na possibilidade de um

processo ciclico sem ativacdo. Os resultados estdo apresentados nas Figuras 5.35 e 5.36 nas

temperaturas de isotermas de adsorc¢do de 150 °C e 450 °C, respectivamente:
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Figura 5.35. Isotermas de adsor¢do a 150 °C para a MG 50 com 1? Ativacdo a 600 °C seguidos
de sucessivas adsor¢des sem ativagdo em processo ciclico.
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Figura 5.36. Isotermas de adsor¢do a 450 °C para a MG 50 com 1? Ativagdo a 600 °C seguidos
de sucessivas adsor¢des sem ativagdo em processo ciclico.

Conforme o esperado, os resultados apresentados nas Figuras 5.35 e 5.36
demonstram que quando tem-se muitos ciclos sem ativacao, a atividade do adsorvente diminui
rapidamente. Mas isso ndo ¢ considerado um grave problema, pois atinge-se um estado
estacionario conforme demonstrado em simulagdes numéricas prévias para o PSAR realizadas
por Xiu et al. (2002a, 2002b). Mesmo assim, o adsorvente pode ser regenerado por aquecimento

antes de iniciar um novo ciclo do PSAR.
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Analisou-se nas Figuras 5.37 e 5.38 a reversibilidade do processo, para a amostra
MG 50 em trés ciclos sucessivos com ativagdo somente no primeiro ciclo, em isotermas de
adsor¢do a 150 °C e 450 °C, respectivamente. Todas as isotermas demonstraram ser reversiveis
em ambas isotermas, mas apresentaram histereses de dessor¢do significativas, ou seja, o
processo é reversivel, mas a 150 °C encontra-se problema em atingir o valor inicial nos passos de
dessor¢do (regeneragdo). Observou-se que somente conseguia-se isso quando utilizdvamos um
arraste constante com a bomba de vacuo (0,01 mbar), o que ndo ocorreu nas isotermas a 450 °C.
Por este motivo, no ultimo ciclo de dessor¢do observa-se um valor em torno de 0,08 mmol/g a
150 °C e 0,06 mmol/g a 450 °C, ja que ndo houve ativagdo da amostra. Verificou-se que este
efeito tende a produzir um valor estaciondrio, conforme demonstrado por Xiu et al. (2002a) por

simulagdo numérica para um processo ciclico.

Isotermas a 150 °C de adsor¢io e dessorcio
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Figura 5.37. Adsor¢io e dessorg¢do a 150 °C da MG 50 com primeira ativagdo a 600 °C.
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Isotermas a 450 °C de adsorcdo e dessorcio
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Figura 5.38. Adsor¢do e dessor¢do a 450 °C da MG 50 com primeira ativagdo a 600 °C.

Em todas isotermas apresentadas com ativagdo para todas as amostra aqui
apresentadas, houve histereses significativas principalmente a baixa temperatura de adsorcao
para todas as amostras (veja Figura 5.37), mas observou-se que em altas temperaturas de
operacdo, as histereses envolvidas no processo sdo insignificantes quando a amostra ¢ sempre
ativada. Mesmo assim, o processo torna-se reversivel quando se atinge uma baixa pressao de
equilibrio (préximo ao vacuo) onde a amostra ¢ regenerada, demonstrando tratar-se de adsorcao

fisica.
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5.2.3. Resultados dos Modelos Termodinamicos

As tentativas do ajuste do modelo de Freundlich aos dados experimentais sdo
apresentados na Tabela 5.7, mas demonstram pouca fidelidade com os resultados obtidos,
principalmente a baixa temperatura (150 °C), onde se observou um comportamento
aproximadamente linear nas isotermas.

Como se sabe o modelo de Freundlich ¢ uma equacdo empirica e ndo apresenta
um significado fisico concreto, mas para modelagens do processo PSAR pode ser adequado, pois
de todas as isotermas testadas, foi o que apresentou melhor ajuste. Desta forma, pode-se

encontrar os valores das constantes para cada adsorvente, conforme apresentado na Tabela 5.7.

Tabela 5.7. Valores das constantes de Freundlich para cada hidrotalcita em cada temperatura.

MG 30 MG 50 MG 70
Temperatura (°C) k n k n k n
150 0,069+0,009  2,58+0,32 0,153+0,015 3,39+0,28 0,098+0,013  2,83+0,26
250 0,021+£0,002  1,76+0,07 0,100+0,009 2,91+0,19 0,073+0,006 2,89+0,17
350 0,025+0,002  2,08+0,08 0,100+0,009 3,35+0,25 0,063+0,002 2,98+0,08
450 0,065+0,009 3,02+0,32 0,165+0,010 6,24+0,61 0,135+0,008 5,56+0,48

Para 0 modelo da isoterma de Freundlich, a medida que aumenta a temperatura,
considerando uma adsorcao fisica, os valores dos coeficientes k e n diminuem, o que ndo
ocorreu nas temperaturas de 350 °C e principalmente a 450 °C onde ocorreu a inverséo.

A adsorc¢do fisica ¢ considerada neste trabalho, ja4 que as isotermas demostraram
ser reversiveis na etapa de dessor¢do nas isotermas de equilibrio de adsor¢ao (veja Figura 5.37),
pois apesar das histereses encontradas apds a ativagdo, podia-se reproduzir os ensaios, ou seja, 0
material ndo foi alterado quimicamente.

Nas Figuras de 5.39 a 5.41 apresentam-se os graficos com os dados experimentais
das isotermas de adsorcdo e os respectivos ajustes do modelo de Freundlich para as amostras de

hidrotalcita MG 30, MG 50 e MG 70 na faixa de 150 a 450 °C.
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Figura 5.39. Isotermas de adsor¢do de CO, sobre MG 30 ajustadas ao modelo de Freundlich.
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Figura 5.40. Isotermas de adsor¢do de CO, sobre MG 50 ajustadas ao modelo de Freundlich.
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Figura 5.41. Isotermas de adsor¢dao de CO, sobre MG 70 ajustadas ao modelo de Freundlich.

Da mesma forma tentou-se ajustar o modelo de Langmuir que usa a teoria de

adsorcao em monocamada, que pode ser considerada uma boa aproximacao. Desta forma tentou-

se encontrar os valores das constantes para cada adsorvente conforme apresentado na Tabela 5.8:

Tabela 5.8. Valores das constantes de Langmuir para cada hidrotalcita em cada temperatura.

MG 30 MG 50 MG 70
Temperatura ("C) b qm b (m b dm
150 0,04+0,02 0,48+0,06 0,10+0,04 0,61+£0,05 0,05+0,02 0,56+0,06
250 0,01+0,01 0,48+0,06 0,06+0,02 0,53+0,05 0,06+0,02 0,40+0,04
350 0,02+0,01 0,31+0,03  0,09+0,03 0,41+0,03  0,06+0,02 0,32+0,02
450 - - - - - -

Para o modelo da isoterma de Langmuir, a medida que ocorre o aumento da

temperatura, (considerando uma adsorcao fisica) os valores dos coeficientes b diminuem pois os

mesmos influenciam a inclinagdo da isoterma (regido de Henry) e g, diminui devido & menor

quantidade adsorvida em elevadas temperaturas. Na verdade, os valores de g, deveriam ser

iguais a qualquer temperatura pois correspondem ao valor da monocamada. Percebendo esse

efeito em maiores temperaturas, onde a consideracdo de monocamada ¢ mais apropriada devido

ao aumento de entropia do sistema, ainda assim encontram-se na mesma ordem de grandeza.
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O modelo aqui novamente demonstra dificuldade em se ajustar as isotermas
principalmente a 150 °C, devido ao efeito de linearidade. A 450 °C néo foi realizado o ajuste
pois encontra-se uma inversao da isoterma que contradiz a teoria de Langmuir.

Nas Figuras de 5.42 a 5.44, apresentam-se os dados experimentais das isotermas
aos quais se ajustou o modelo de Langmuir para as amostras de hidrotalcita MG 30, MG 50 e
MG 70 a temperaturas variando de 150 a 350°C. Observou-se dificuldade no ajuste,
principalmente a 150 °C que prevé resultados inferiores aos resultados experimentais a maiores

pressdes de equilibrio.

MG 30
0,70
0,60 - m 150°C
o 250°C
0,50 A 350°C
_ Modelo

0,40 de Langmuir

0,30

0,20

Concentra¢io da Quantidade
Adsorvida (mmol/g,, )

0,10

0,00
0 20 40 60 80 100 120

Pressao (kPa)

Figura 5.42. Isotermas de adsor¢ao de CO; sobre MG 30 ajustadas ao modelo de Langmuir.
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Figura 5.43. Isotermas de adsor¢ao de CO, sobre MG 50 ajustadas ao modelo de Langmuir.
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Figura 5.44. Isotermas de adsor¢do de CO; sobre MG 70 ajustadas ao modelo de Langmuir.

Observa-se que em ambos os casos, Freundlich e Langmuir, para qualquer

hidrotalcita, o modelo ndo se ajusta bem a 150 °C o que pode sugerir adsor¢do em multicamadas,

devido a menor entropia do sistema comparada com as outras temperaturas maiores. Mas o0s

modelos podem ser de utilidade a temperaturas superiores, devido ao fato de representarem

satisfatoriamente as isotermas para uma modelagem mais complexa do PSAR.
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5.2.4. Cinética de Adsor¢ao pelo Método Microgravimétrico

Pelo modelo da difusdo homogénea, pode-se obter valores preliminares de
coeficientes de difusdo pelos coeficiente angulares da regressdo linear, obtidos através dos
graficos de In(1-MyM,,) versus t para tempos longos (Figuras 5.45 a 5.47), conforme mostrado

na Tabela 5.9, obtidos pela equacao (3.20):

Tabela 5.9. Resultados dos ajustes obtidos por regressio linear para D/ (s™) para o modelo de
difusdo homogénea em cada temperatura.

Amostras 150 °C 250 °C 350 °C 450 °C

MG 30 426x10°*  466x10°*  507x10°* 405x107*
MG 50 405x10°*  426x10°*  466x10°* 385x107*
MG 70 3,85x10°%  395x10°%  426x10°* 233x107*

Os valores de difusdo na Tabela 5.9 apresentaram um comportamento esperado de
aumento com a temperatura, exceto na temperatura de 450 °C, onde houve uma queda dos
valores, provavelmente ligado aos problemas de inversao nas isotermas de adsor¢do encontrados
nesta temperatura.

Para encontrar o valor da energia de ativagdo da adsorcao, ajustou-se os dados da
Tabela 5.9 numa equacio exponencial do tipo Arrhenius, graficando linearmente In D/r* x 1/T no
intervalo de 150 a 350 °C, devido a inversdo da isoterma ocorrida a 450 ° C. Obteve-se os
seguintes valores das energias de ativagdo, usando para isso o modelo da difusdo homogénea
como referéncia:

Energias de Ativa¢do Obtidas:

MG 30 : 1,89 kJ/mol ou 0,45 kcal/mol
MG 50 : 1,49 kJ/mol ou 0,36 kcal/mol
MG 70 : 1,06 kJ/mol ou 0,25 kcal/mol

Nas Figuras 5.45 a 5.47, encontram-se os graficos de In(1-M¢/M,,) versus t dos
valores originais da cinética de adsor¢ao, com as respectivas regressoes lineares na regido para
tempos longos (My/M,>0,7) para o modelo da difusdo homogénea, onde obteve-se os valores de

difusdo na Tabela 5.9 para as trés amostras de hidrotalcitas em diferentes temperaturas:
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Figura 5.45. Grafico In(1-MyM,,) versus t para os dados experimentais e regressdes lineares na
regido de tempos longos do modelo de difusdo homogénea para a MG 30.
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Figura 5.46. Grafico In(1-MyM,,) versus t para os dados experimentais e regressoes lineares na
regido de tempos longos do modelo de difusdo homogénea para a MG 50.
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Figura 5.47. Grafico In(1-MyM,,) versus t para os dados experimentais e regressoes lineares na
regido de tempos longos do modelo de difusdao homogénea para a MG 70.

Da mesma forma fez-se ajustes numéricos aos dados experimentais obtidos,

usando o modelo de Maxwell-Stefan conforme apresentado na Tabela 5.10:

Tabela 5.10. Resultados dos ajustes do modelo de Maxwell-Stefan para D/t (s™) em cada

temperatura.
Amostras 150 °C 250 °C 350 °C 450 °C
MG 30 1,5x 10°* 1,4x10°* 0,8x10* 06x10*
MG 50 1,4x10°* 0,9x10°* 0,6x10* 03x10"*
MG 70 1,4x10°* 1,2x10°* 09x10* 0,7x10*

Observou-se dificuldade em ajustar o modelo a temperatura de 150 °C, isso
devendo-se ao fato de que a isoterma de Langmuir também ndo ajustou-se corretamente. A
amostra MG 30 apresentou também problemas de ajustes aos dados experimentais. Merece nota
que os valores mostrados nas Tabelas 5.10, dos coeficientes de difusdo, diminuem com a
temperatura, enquanto era esperado justamente o comportamento inverso. Isto pode estar ligado
ao fato de ter sido desconsiderado o efeito da mistura de inerte e CO; nos tempos iniciais no
modelo cinético de adsor¢do, pois considerava-se alta vazdo dos gases e esse efeito foi
desprezado nos ajustes. Contudo, os valores encontram-se na mesma ordem de grandeza aos

resultados obtidos na difusdao homogénea apresentados na Tabela 5.9.
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A seguir nas Figuras 5.48 a 5.50, t€ém-se os graficos com os respectivos ajustes
numéricos do modelo de Maxwell-Stefan aos dados experimentais das curvas de Up-Take para

as amostras de hidrotalcitas:
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Figura 5.48. Dados experimentais e simulagcdo com o modelo de Maxwell-Stefan para a MG 30.
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Figura 5.49. Dados experimentais e simulacdo com o modelo de Maxwell-Stefan para a MG 50.
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Figura 5.50. Dados experimentais e simula¢cdo com o modelo de Maxwell-Stefan para a MG 70.

A seguir tém-se os resultados experimentais e o ajuste numérico do modelo de
difusdo nos macroporos proposto por Ruthven, em seguida na Tabela 5.11, os valores

encontrados pelo respectivo modelo:

Tabela 5.11. Resultados dos ajustes do modelo de Macroporos para DE/rp2 (s") em cada
temperatura.

Amostras 150 °C 250 °C 350 °C 450 °C

MG 30 75x10°*  3,1x10°* 29x10°* 32x10°*
MG 50 58x10°* 35x10°* 29x10°* 35x10°*
MG 70 75x10°*  59x10°* 45x10°* 39x10°*

Conforme os valores obtidos para macroporos na Tabela 5.11, observou-se que
ainda existe o problema da reducdo dos valores de difusdo com o aumento de temperatura
conforme ja descrito no modelo anterior. A causa deve ser a mesma ocorrida durante as
simulagdes numéricas do modelo de Maxwell-Stefan, desprezar o efeito de mistura de gases nos
tempos iniciais. Um fato importante ¢ que a ordem de grandeza em todos os modelos foram as

mesmas.
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A seguir nas Figuras 5.51 a 5.53 tem-se os graficos com os respectivos ajustes

numéricos do modelo de Macroporos proposto por Ruthven aos dados experimentais das curvas

de Up-Take para as hidrotalcitas:
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Figura 5.51. Dados experimentais e simulagdo com o modelo de macroporos para a MG 30.
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Figura 5.52. Dados experimentais e simulagdo com o modelo de macroporos para a MG 50.
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Figura 5.53. Dados experimentais e simulagdo com o modelo de macroporos para a MG 70.

O modelo de macroporos proposto por Ruthven (1984) ajustou-se melhor aos
dados experimentais, mas ainda apresentando dificuldade a temperatura de 150 °C,
provavelmente pelo mesmo motivo do modelo anterior. A diminui¢do da difusividade com a
temperatura pode estar associado nas medidas experimentais microgravimétricas nos tempos
iniciais conforme ja descrito.

A técnica microgravimétrica utilizada apenas dé indicacdo sobre a ordem de
grandeza das difusividades, pois a andlise da cinética de adsor¢do numa microbalanca ¢
complicada devido ao tipo de escoamento do fluido dentro de suas se¢des, principalmente a volta
da particula de adsorvente colocadas na cesta de amostragem.

Possivelmente o modelo de Ruthven para macroporos deve ser desprezado para
este caso, pois foi usado como uma etapa inicial do trabalho como primeira aproximacgao.
Posteriormente, ap6s a analise dos resultados da porosimetria de mercurio, adsor¢ao de N,
liquido e no posterior modelo de ZLC foi demonstrado que o controle é por microporos, como

¢ discutido a seguir.



114

5.2.5. Resultados Experimentais e Ajustados pelos Modelos de ZLC

Primeiramente, deve-se analisar se o sistema empregado ¢ perfeitamente agitado
para que satisfaga as condi¢cdes dos modelos de ZLC, portanto foram realizados ensaios com a
célula vazia e determinado o tempo final para a total limpeza do gés adsorbato dentro da célula,

nas vazdes de 35, 50 ¢ 70 mL/min nas temperaturas na faixa de 150 a 350 °C, conforme

apresentado nas Figuras 5.54 a 5.56:

71.C Vazio - 150 C
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Figura 5.54. Curvas de dessorgédo da célula de ZLC vazia a 150 °C.
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Figura 5.55. Curvas de dessor¢do da célula de ZLC vazia a 250 °C.
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Figura 5.56. Curvas de dessorgédo da célula de ZLC vazia a 350 °C.

Se observarmos as Figuras de 5.54 a 5.56, comprovou-se que o sistema ¢
perfeitamente agitado, pois obteve-se curvas de eluicdo muito rapidas, com baixos tempos
mortos (menores que 8 segundos) e a medida que aumentava-se a vazao as curvas decairam mais
rapidamente conforme o esperado.

Conforme observado nas fotos da microscopia eletronica (Figuras 5.6 e 5.7), foi
observado que os pellets cilindricos sdo formados somente por pressdo de seu material em pd
sem a presenca de um ligante, entdo o problema de estrutura bidispersa pode ser desprezado. A
Figura 5.7 mostra que o adsorvente apresenta estruturas lamelares em sua constituicdo. A
adsorcao de N, a 77 K (método de BET), conforme dados presentes na Tabela 5.6, mostrou que
esses materiais sdo essencialmente microporosos e com dimensdes de poro em torno de 5 a 6
Angstrons. Pode-se dizer que essas lamelas sdo formadas por cristais de so6lidos. Devido a
heterogeinidade da amostra, esses cristais podem ser considerados com geometria esférica ou
geometria de placa plana.

Considerou-se a resisténcia a transferéncia de massa somente na regido de
microporos, devido ao fato dos resultados da amostra MG70 originais e quebrados serem
semelhantes (Tabela 5.14), ou seja, uma maneira de testar se o controle ¢ na regido de
microporos ¢ mudando-se o tamanho de particula, se os valores da inclinagdo em tempos longos
forem semelhantes, pode-se assumir que o controle ¢ na regido de microporos, caso contrario, o
controle ¢ na regido de macroporos. Mas conforme discutido na revisdo bibliografica (sec¢ao

3.9.2) existe o critério y(1+K) que pode-se confirmar essa analise pelos resultados obtidos.
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Os dados experimentais detalhados do método ZLC encontram-se na Tabela 5.12.
A principal caracteristica das 3 hidrotalcitas comerciais sdo os valores muitos proximos de area
superficial para diferentes propor¢des de MgO:Al,O;. Tem sido reportado que o conteido de
aluminio em hidrotalcitas influencia grandemente na capacidade de adsor¢do de didxido de
carbono, desde que a densidade das camadas aumente com o conteudo de aluminio, o que ¢
favoravel para a adsor¢do de CO, (Yong et al, 2001, Yong & Rodrigues, 2002) e os
espagamentos entre as camadas das hidrotalcitas diminuam, reduzindo assim, o nimero de fortes
ligacdes do dioxido de carbono nos sitios de adsor¢do (Yong & Rodrigues, 2002, Mckenzie et

al., 1992).

Tabela 5.12. Condigdes experimentais e propriedades fisicas das trés amostras de Hidrotalcita
Puralox Sasol.

MG 30 MG 50 MG 70
Forma geométrica Cilindrica Cilindrica Cilindrica
Comprimento do Pellet (cm) 0,46 0,45 0,45
Diametro do Pellet (cm) 0,39 0,37 0,38
Volume do Pellet (cm®) 0,055 0,048 0,051
Volume de so6lido na célula (cm3) 0,165 0,145 0,153
Volume da célula (Cm3) 0,3193 0,3193 0,3193
Massa de s6lido na célula (g) 0,1463 0,1447 0,1953
Umidade do Solido (% em massa) 10,5 16,5 13,7
Densidade do s6lido (g/cm3) 2,45 3,07 2,80
Densidade do Pellet (g/cm’) 0,88 1,13 0,91
Porosidade do Pellet (dentro do Pellet) 0,64 0,63 0,68
Porosidade da célula de ZLC (de leito) 0,48 0,54 0,52

Nas Tabelas 5.13 e 5.14 mostram os valores dos coeficientes da equagao (3.47)
encontrados por regressdo linear dos dados de dessor¢do em escala semi-log para as amostras de
hidrotalcita MG 30, MG 50, MG 70, para as 3 vazdes escolhidas (30, 50 ¢ 70 cm3/min) para
tempos longos (LT). Como os valores dos coeficientes angulares (inclina¢des) sdo diretamente

relacionados com a difusividade nos microporos, eles deverao aumentar com a temperatura.
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Tabela 5.13. Valores dos coeficientes de regressao linear para tempos longos para as amostras
de hidrotalcita MG 30 e MG 50 para diferentes vazoes.

Q, = 35 cm’/min

Amostra MG 30 MG 50
T (°C) a; (1/s) b, a; (1/s) by
150 -0,0278 -1,7842 -0,0119 -2,2818
250 -0,0282 -2,0684 -0,0155 -2,2349
350 -0,0388 -1,9843 -0,0235 -2,1368
Q, =50 cm’/min
Amostra MG 30 MG 50
T (°C) a; (1/s) b, a; (1/s) by
150 -0,0185 -2,4393 -0,0219 -1,6388
250 -0,0288 -2,3192 -0,0225 -2,2762
350 -0,0407 -2,1787 -0,0284 -2,8273
Q, =70 cm’/min
Amostra MG 30 MG 50
T (°C) a;(1/s) by a; (1/s) b,
150 -0,0093 -3,1238 -0,0192 -2,5173
250 -0,0155 -3,0675 -0,0157 -2,9598
350 -0,0212 -3,0037 -0,0193 -3,0181

Para confirmar que o controle por difusdo no microporo ¢ o passo controlador,
foram medidas realizadas com dois tamanhos diferentes de pellets (Ruthven & Xu, 1993) com a
amostra MG 70. Dos resultados da Tabela 5.14 com os pellets originais e quebrados
(aproximadamente 7 vezes menor em volume) para a amostra MG 70, observa-se pouca variagao
nos coeficientes angulares e as curvas de dessor¢do sdo similares. Para o caso de controle nos
microporos a solugdo analitica ndo ¢ influenciada pela forma do pellet, por esta razdo, ¢

assumida esta resisténcia difusiva apenas nos microporos.



118

Tabela 5.14. Valores dos coeficientes de regressao linear para tempos longos e valores do erro
para as amostras de hidrotalcita MG 70 para pellets originais e quebrados para diferentes vazdes.

Q, = 35 cm’/min

Amostra MG 70 Pellet Original MG 70 Pellets Quebrados”
T (°C) a; (1/s) b; a; (1/s) b;
150 -0,0177 -1,8885 -0,0146 -1,9854
250 -0,0194 -2,1467 -0,0207 -2,0545
350 -0,0312 -1,9935 -0,0256 -2,0602

Qp, =50 cm’/min

Amostra MG 70 Pellet Original MG 70 Pellets Quebrados

T (°C) ar (1/s) b ar (1/s) by
150 -0,0158 -2,1695 -0,0153 -2,4351
250 -0,0181 -2,6194 -0,0183 -2,5784
350 -0,0241 22,6022 -0,0231 22,5047

Q, =70 cm*/min

Amostra MG 70 Pellet Original MG 70 Pellets Quebrados

T (°C) ay (1/s) b; a; (1/s) b;
150 20,0171 12,8828 -0,0156 22,9874
250 -0,0241 -2,8050 -0,0231 -2,9008
350 -0,0268 -2,8989 -0,0275 -2,9447

* Dados dos pellets quebrados: Massa de sé6lido na célula: 0,1395 g; Volume de s6lido na

célula: 0,1593 cm®; Volume médio do Pellet : 0,0076 cm’ e porosidade na célula: 0,52.

Considerando o modelo de geometria esférica com controle nos microporos, a
Tabela 5.15 mostra para todas as vazdes e todas as amostras, os valores da constante linear de
equilibrio (K) da regido da lei de Henry, obtidos diretamente dos experimentos de ZLC. O valor
de K ¢ uma média dos resultados de 3 experimentos na mesma temperatura € mesma vazao.
Esses valores de K diminuem com o aumento de temperatura, como esperado para adsor¢ao
fisica reversivel. Os valores dos parametros 3; e L do modelo de geometria esférica do ZLC sdo

também mostrados. Altos valores de L (L>10) sdo observados conforme esperado para o modelo

por controle difusivo no microporo.
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Tabela 5.15. Parametros da simulagdo para o ZLC com controle nos microporos e geometria
esférica pelo método de tempos longos para as trés amostras de hidrotalcita em cada vazao.

MG 30

Q, = 35 cm’/min Q, =50 cm’/min Q, = 70 cm*/min

TCC) KG LG B KO LE B KGO LEO B0

150 38,2 12,33 2,892 41,9 23,64 3,009 41,7 46,36 3,073
250 30,0 16,36 2,952 33,0 20,97 2,992 35,3 43,83 3,070

350 28,3 14,95 2,934 32,9 18,16 2,970 29,1 41,15 3,065

MG 50

Q, = 35 cm’/min Q, = 50 cm’/min Q, = 70 cm*/min

TCC) KG LG B KO L B KGO LEO B

150 47,1 20,37 2,988 46,2 20,44 2,989 46,6 37,59 3,058
250 39,7 19,45 2,981 41,8 20,22 2,987 38,9 39,36 3,062

350 37,3 17,61 2,964 38,1 20,62 2,990 41,9 28,70 3,032

MG 70

Q, = 35 cm’/min Q, =50 cm’/min Q, = 70 cm*/min

TCC) KG LG B KGO L B KGO LEO B

150 31,2 13,92 2,919 38,6 18,28 2,971 31,9 36,58 3,056
250 28,7 17,81 2,966 30,1 28,25 3,031 30,9 33,86 3,049

350 20,1 15,35 2,939 24,1 27,77 3,029 19,8 37,17 3,057

A Tabela 5.16 mostra para a geometria esférica que os valores médios de K e Do/r.” ¢ a
condigio y(1+K) nas temperaturas na faixa de 150-350 °C, sendo que os valores de D/r.> estdo
no intervalo de (2,1 — 3,8) x 107 s'l, (1,8-2,7)x 10°s' e (1,9-3,0)x 107 ¢! para as amostras
adsorventes MG 30, MG 50 e MG 70, respectivamente. Os valores de D./r.> sdo valores médios
de experimentos nas vazdes no intervalo de 30~70 cm’/min. Foi observado que os erros médios
sdo menores que 25 % do valor medido experimentalmente. Nao ocorreu grande influéncia da

2 .
temperatura nos valores de D./r.", conforme esperado pelo modelo para controle nos microporos.
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As constantes de tempo para difusdo nos microporos sdo mostradas Tabela 5.16 ¢ dependem do
raio da microparticula no pellet (Ruthven, 1984). Conforme os resultados da Tabela 5.16, pode-
se observar que os valores de Do/r> comportam-se com a condigdo y(1+K)<0,1 indicando que o
mecanismo controlador da transferéncia de massa ¢ a difusdo nos microporos das

microparticulas esféricas.

Tabela 5.16. Parametros médios K e Dc/rc2 para trés diferentes vazoes: 35, 50 e 70 cm’/min
obtidos pela simulag¢do do ZLC, considerando geometria esférica na regido de tempos longos
para as trés amostras de hidrotalcita.

MG30
T (K) K ) w x 10° (s) 7(1+K)
423 40,6 £ 1,6 2,1 £0,8 0,093
523 328+ 1,8 2,7+£0,7 0,067
623 30,1+1,9 38+1,0 0,064
MGS50
T (K) K ) WK 10° (S—l) Y(1+K)
423 46,6 £ 0,3 1,8+04 0,091
523 40,2+ 1,1 2,0+£04 0,060
623 39,1+£1,9 2,7+0,3 0,058
MG70
T (K) K  pa’xideh 1IHK)
423 339+£32 1,9+0,1 0,070
523 29,9+0.8 2,3+£0,2 0,051

623 213+£1,9 3,004 0,037
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Na Figura 5.57 sdo mostrados as curvas de dessor¢do experimentais de ZLC
juntamente com as simulagdes do modelo de controle no microporo para geometria esférica do

cristal para a amostra Puralox MG 30 nas vazdes 35, 50 ¢ 70 cm’/min:

MG 30 - 35 mL/min
1
@A)
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A 350C
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Figura 5.57. Curvas de dessor¢ao do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria esférica no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gas de purga a 150,

250 e 350 °C na amostra MG 30: (A) 35 cm*/min; (B) 50 cm’/min; (C) 70 cm’/min.
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Na Figura 5.58 sdo mostrados as curvas de dessor¢cdo experimentais de ZLC
juntamente com as simulagdes do modelo de controle no microporo para geometria esférica do

cristal para a amostra Puralox MG 50 nas vazdes 35, 50 e 70 cm’/min:

MG 50 - 35 mL/min
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0,001
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Figura 5.58. Curvas de dessor¢do do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria esférica no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gés de purga a 150,
250 ¢ 350 °C na amostra MG 50: (A) 35 cm’/min; (B) 50 cm®/min; (C) 70 cm’/min.
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Na Figura 5.59 sdo mostrados as curvas de dessor¢cdo experimentais de ZLC
juntamente com as simulagdes do modelo de controle no microporo para geometria esférica do

cristal para a amostra Puralox MG 70 nas vazdes 35, 50 ¢ 70 cm’/min:

MG 70 - 35 mL/min
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Figura 5.59. Curvas de dessor¢ao do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria esférica no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gés de purga a 150,

250 ¢ 350 °C na amostra MG 70: (A) 35 cm’/min; (B) 50 cm®/min; (C) 70 cm’/min.
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A Figura 5.57 mostra os resultados experimentais e a simulagdo para a amostra
MG 30, na Figura 5.58 para a amostra MG 50 e a Figura 5.59 para a amostra MG 70, mostrando
boa concordancia entre os resultados experimentais e as simulagdes usando o método para
tempos longos considerando geometria esférica para os microcristais. Na regido de tempos
curtos (ST), onde a dessor¢dao ¢ muito rapida, o método encontra problemas em se ajustar a esses
dados.

Na Tabela 5.17 considerando o controle nos microporos para geometria de placa
plana, mostra-se novamente para todas as vazdes e todas as amostras, os mesmos valores da
constante linear de equilibrio (K) (s3o os mesmos valores para geometria esférica). Os valores

dos parametros f; e L desse modelo proposto para o ZLC sdo também mostrados.

Tabela 5.17. Parametros da simulagdo para o ZLC com controle nos microporos ¢ geometria de
placa plana pelo método de tempos longos para as trés amostras de hidrotalcita em cada vazao.

MG 30

Q, = 35 cm’/min Q, =50 cm*/min Q, =70 cm’/min

TCO) K() LG B KGO LE B KO LEO B

150 38,2 10,61 1,436 41,9 21,78 1,502 41,7 44,41 1,536
250 30,0 14,59 1,470 33,0 19,15 1,493 35,3 41,90 1,534

350 28,3 13,24 1,461 32,9 16,40 1,481 29,1 39,23 1,532

MG 50

Qp,=35 cm’/min Qp, =50 cm’/min Q=70 cm’/min

TCC) KG LA i) KGO LE B K@ LEO B

150 47,1 18,45 1,490 46,2 9,12 1,417 46,6 23,68 1,507
250 39,7 17,54 1,486 41,8 18,31 1,490 38,9 37,51 1,530

350 37,3 15,72 1,477 38,1 32,61 1,524 41,9 39,80 1,532

MG 70

Q, = 35 cm’/min Q, = 50 cm’/min Q, =70 cm*/min

TCC) KGO LA B KGO LE B K@ LEO  Bi()

150 31,2 12,44 1,454 38,6 20,72 1,498 31,9 38,60 1,531
250 28,7 13,08 1,462 30,1 24,25 1,509 30,9 35,28 1,511

350 20,1 13,56 1,463 24,1 22,37 1,504 19,8 36,94 1,529
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A Tabela 5.18 mostra para geometria de placa plana que os valores médios de K e
D./I* ¢ a condicio y(1+K) nas temperaturas na faixa de 150-350 °C, sendo que os valores de D/I*
estdo no intervalo de (8,5 — 15,3) x 10° s, (8,0 — 10,4) x 10° s ¢ (6,8 — 11,3) x 107 5! para as
amostras adsorventes MG 30, MG 50 e MG 70, respectivamente. Os valores de D./I* também sdo
valores médios de experimentos nas vazdes no intervalo de 30-70 cm’/min. Foi observado que
os erros médios sdo menores que 27 % do valor medido experimentalmente. Conforme os
resultados da Tabela 5.18, pode-se observar que os valores de D¢/I* sio no geral coerentes ¢ a
condicdo y(1+K)<0,5 para geometria de placa plana para controle nos microporos ¢ também

satisfeita.

Tabela 5.18. Parametros médios K e Dc/rc2 para trés diferentes vazoes: 35, 50 e 70 cm’/min
obtidos pela simula¢do do ZLC, considerando geometria de placa plana na regido para tempos
longos nas trés 3 amostras de hidrotalcita.

MG30
T (K) K () D/ x10° ")  vI+K)
423 40,6 1,6 8,5+3,3 0,38
523 32,8+ 1,8 10,9 2,8 0,27
623 30,1+ 1,9 153 +4,1 0,26
MGS50
T (K) K (-) D/ x 10° sV Y(1+K)
423 46,6 + 0,3 82+ 1,9 0,42
523 402+ 1,1 8,0+ 1,5 0,24
623 39,1+ 1,9 104 +1,5 0,23
MG70
T (K) K () D/Ax10° (") YK
423 33,9432 6,84 0,1 0,25
523 29,9+ 0,8 9,3+0,8 0,21

623 21,3+1,9 11,3+0,7 0,14
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Na Figura 5.60 sdo mostradas as curvas de dessor¢cdo experimentais de ZLC
juntamente com as simula¢des do modelo para controle no microporo considerando geometria de

placa plana no cristal, para a amostra Puralox MG 30 nas vazdes 35, 50 ¢ 70 cm’/min:

MG 30 - 35 mL/min
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Figura 5.60. Curvas de dessor¢ao do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria de placa plana no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gas de purga

a 150, 250 e 350 °C na amostra MG 30: (A) 35 ¢m’/min; (B) 50 cm’/min; (C) 70 cm’/min.
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Na Figura 5.61 sdo mostradas as curvas de dessor¢cdo experimentais de ZLC
juntamente com as simula¢des do modelo para controle no microporo considerando geometria de

placa plana no cristal, para a amostra Puralox MG 50 nas vazdes 35, 50 ¢ 70 cm®/min:

MG 50 - 35 mL/min
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Figura 5.61. Curvas de dessor¢ao do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria de placa plana no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gas de purga
a 150, 250 e 350 °C na amostra MG 50: (A) 35 ¢m’/min; (B) 50 cm’/min; (C) 70 cm’/min.
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Na Figura 5.62 sdo mostradas as curvas de dessor¢cdo experimentais de ZLC

juntamente com as simula¢des do modelo para controle no microporo considerando geometria de

placa plana no cristal, para a amostra Puralox MG 70 nas vazdes 35, 50 ¢ 70 cm’/min:

MG 70 - 35 mL/min
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Figura 5.62. Curvas de dessor¢ao do ZLC e simulagdes com modelo de controle nos microporos
para geometria de placa plana no cristal, com diferentes vazdes de gas Hélio como gas de purga

a 150, 250 e 350 °C na amostra MG 70: (A) 35 ¢m’/min; (B) 50 cm’/min; (C) 70 cm’/min.
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A Figura 5.60 mostra os resultados experimentais e a simulagdo para a amostra
MG 30, na Figura 5.61 para a amostra MG 50 e a Figura 5.62 para a amostra MG 70, mostrando
boa concordancia entre os resultados experimentais e as simulagdes usando o método para
tempos longos para o método de geometria de placa plana para os microcristais. Na regido de
tempos curtos (ST), onde a dessor¢do ¢ muito rapida, o método encontra maiores problemas em
se ajustar aos dados comparando com o método de geometria esférica.

Na Tabela 5.19 encontram-se os valores do erro ARE obtido entre os dados
experimentais e as simulagcdes com os modelos com controle nos microporos para geometria
esférica e geometria de placa plana, somente para a regido de tempos longos para as amostras de

hidrotalcita MG 30, MG 50 e MG 70 para diferentes vazdes e diferentes temperaturas:

Tabela 5.19. Valores do erro ARE (%) no ZLC para geometria esférica e geometria de placa
plana, para tempos longos para as amostras de hidrotalcita para diferentes vazdes e diferentes
temperaturas.

Q, = 35 cm’/min

Modelo Geometria Esférica Geometria de Placa Plana
T (°C) MG30 MG50 MG70 MG30 MGS0 MG70
150 7,0 9,9 8,5 5,7 9,8 8,5
250 10,1 8,8 10,2 7,7 9,2 12,1
350 9,1 7,9 5,7 7,1 6,9 6,8
Q, = 50 cm’/min

Modelo Geometria Esférica Geometria de Placa Plana
T (°C) MG30 MG50 MG70 MG30 MGS0 MG70
150 10,4 7,3 7,5 10,7 8,0 9.4
250 9.8 6,3 9,3 6,9 4,8 7,9
350 8.1 9.9 9,9 5.8 7,2 5,3
Q=70 cm’/min

Modelo Geometria Esférica Geometria de Placa Plana

T (°C) MG30 MG50 MG70 MG30 MGS0 MGT70
150 13,7 4,0 9,8 9,8 5,1 3,2
250 12,7 8,3 10,3 10,8 4,8 7,0

350 12,8 7,9 9,1 6,5 7,7 6,3
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Observando a Tabela 5.19 para os erros ARE para controle nos microporos,
observa-se que os valores para o modelo de placa plana, em geral foram menores. Mas deve-se
considerar que esses valores sao apenas para a regido de tempos longos. Comparando as Figuras
5.57 a 5.59 com as Figuras 5.60 a 5.62, observa-se que o modelo para placa plana encontrou
maior dificuldade de ajustar aos valores experimentais nos tempos iniciais comparando ao
modelo de geometria esférica. Muitos autores tém reportado a dificuldade de descrever
aceitavelmente toda dessor¢do, principalmente no periodo inicial, onde em alguns resultados em
ambos modelos, este fato foi confirmado.

Ambos modelos para microporos para as duas geometrias de cristais ajustadas,
apresentaram a mesma ordem de grandeza dos modelos obtidos pelas curvas de Up-Takes.

Como as andlises de microscopia eletronica de varredura nao esclareceram
completamente a geometria da microparticulas (Figuras 5.6 ¢ 5.7) e o critério y(1+K) foi
satisfeito em ambos casos de geometria testadas, para definicdo a geometria da microparticula
foi utilizado o critério proposto por Cavalcante Jr. et al. (1997), conforme descrito nas equagdes
(3.48) e (3.49) mostrados nas Figuras 5.63 a 5.65.

Os resultados apresentados na analise das Figuras 5.63 a 5.65 mostram claramente
um valor de coeficiente linear negativo, correspondente ao valor de —1/L na equacdo (3.48), o
que concorda com a transferéncia de massa controlada por difusdo nos microporos que considera

microparticulas de geometria esférica (Cavalcante Jr. et al., 1997).



131

A Figura 5.63 avalia os dados experimentais segundo as equagdes (3.48) e (3.49)
nas curvas de dessor¢do experimentais de ZLC para os modelos com controle nos microporos

para geometria esférica e geometria de placa plana para a amostra Puralox MG 30 nas vazdes 35,

50 e 70 cm’/min:
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Figura 5.63. Curvas de dessor¢do experimentais C/Co vs t % para a comparagdo do tipo de
geometria aplicavel ao controle no microporo do ZLC a 150, 250 e 350 °C na amostra MG 30,

com diferentes vazdes de purga: (A) 35 cm’/min; (B) 50 cm®/min; (C) 70 cm’/min.
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A Figura 5.64 avalia os dados experimentais segundo as equagdes (3.48) e (3.49)

nas curvas de dessor¢do experimentais de ZLC para os modelos com controle nos microporos

para geometria esférica e geometria de placa plana para a amostra Puralox MG 50 nas vazdes 35,

50 e 70 cm’/min:
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Figura 5.64. Curvas de dessor¢ao experimentais C/Co vs t ~

1

2 para a comparacao do tipo de

geometria aplicavel ao controle no microporo do ZLC a 150, 250 ¢ 350 °C na amostra MG 50,
com diferentes vazdes de purga: (A) 35 cm’/min; (B) 50 cm®/min; (C) 70 cm®/min.
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A Figura 5.65 avalia os dados experimentais segundo as equagdes (3.48) e (3.49)
nas curvas de dessor¢do experimentais de ZLC para os modelos com controle nos microporos
para geometria esférica e geometria de placa plana para a amostra Puralox MG 70 nas vazdes 35,

50 e 70 cm’/min:
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Figura 5.65. Curvas de dessor¢io experimentais C/Co vs t '? para a comparagdo do tipo de
geometria aplicavel ao controle no microporo do ZLC a 150, 250 e 350 °C na amostra MG 70,
com diferentes vazdes de purga: (A) 35 cm’/min; (B) 50 cm’/min; (C) 70 cm’/min.
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No que se refere aos dados cinéticos obtidos pelo método de ZLC para curvas de
dessor¢do para CO, nas trés amostras de hidrotalcita testadas em trés vazdes: 30, 50 e
70 cm’/min, observou-se que a transferéncia de massa ¢ controlada por difusdo nos microporos e
a geometria esférica (Tabela 5.16) representa satisfatoriamente o modelo aplicavel ao sistema.

Ding e Alpay (2000b) obtiveram valores dos coeficientes de LDF (Linear Driving
Force) para transferéncia de massa para o CO, em um leito com hidrotalcitas (sendo do tipo
K,COs) através de curvas de rupturas na temperatura de 400 °C e pressio de 1,14 bar. O controle
por macroporo foi considerado por meio de difusdo do tipo Knudsen. Esses autores obtiveram
valores de difusio efetiva de 3,3 x 107 m%s (1,72 x 10° s™). Os valores de transferéncia de
massa (k) na adsor¢do e dessor¢do foram diferentes, indicando que a adsor¢do ndo foi fisica,
podendo ainda levantar a hipdtese de difusao superficial no processo.

Comparando os valores obtidos na Tabela 5.16 com os valores de Ding e Alpay
(2000b), ¢ observado que eles estdo na mesma ordem de grandeza, aumentado a confiabilidade
no modelo usado no ZLC. Através de curvas de rupturas na célula de ZLC, foi confirmado que
os passos de adsor¢ao e dessorcdo sdo os mesmos, portanto o processo € reversivel e ¢
caracterizado por apresentar adsorcdo fisica. De fato, isto foi confirmado pelo valor médio da
energia de ativagdo para difusdo no microporo ¢ 5,09 + 0,77 kJ/mol encontrado em trés
temperaturas diferentes.

Comparados os valores de ZLC com os valores dos modelos cinéticos para as
curvas de Up-Take de difusdo homogénea e Maxwell-Stefan obtidos por microgravimetria
encontrou-se um desvio de dez vezes maior na ordem de grandeza do ZLC em relagdo a esses
métodos microgravimétricos. Os valores médios de difusdo no ZLC aumentaram com a
temperatura, conforme o esperado. Os valores de difusdo foram muito préximos, devido ao fato
das temperaturas de andlise serem elevadas para o tipo de metodologia empregada, esse efeito
também era esperado. Esses dados para o ZLC sdo de grande importancia para o estudo do
problema de remog¢do do dioxido de carbono por adsor¢do em alta temperatura, possibilitando
assim desenvolver um processo hibrido para produgdo de hidrogénio por reforma a vapor,

acoplada com adsor¢do de CO,.
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5.2.6. Resultados Experimentais e Ajustados para as Curvas de Rupturas

Para a construcdo da isoterma de equilibrio dindmica na coluna de adsor¢do de
CO; com a hidrotalcita como adsorvente, poderia-se fazer diversas curvas de rupturas, onde cada
curva representaria um ponto de equilibrio. Outra técnica mais pratica ¢ ensaios com passos em
degraus, onde cada degrau corresponde um ponto da isoterma de equilibrio.

As Figuras 5.66 a 5.68 representam as curvas experimentais obtidas para as
amostras MG 30, MG 50 e MG 70, para temperaturas na faixa de 150 a 430 °C, sendo que cada
interrup¢do nos dados experimentais nas curvas representa o valor de tempo inicial para o

proximo passo de aumento de concentragao (proximo degrau):
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Figura 5.66. Curvas de rupturas de CO, em degraus sobre hidrotalcita em diferentes
temperaturas para a amostra MG 30.
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Figura 5.67. Curvas de rupturas de CO, em degraus sobre hidrotalcita em diferentes
temperaturas para a amostra MG 50.
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Figura 5.68. Curvas de rupturas de CO, em degraus sobre hidrotalcita em diferentes
temperaturas para a amostra MG 70.
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As Figuras 5.69 a 5.71 apresentam as isotermas de adsor¢dao obtidas no leito,
juntamente com o modelo proposto do tipo de Langmuir, onde os valores de q foram obtidos a
partir dos tempos estequiométricos das curvas de rupturas em degraus (Figuras 5.65 a 5.68), os

valores de concentragdo foram obtidos a partir da equag@o do gas ideal para cada temperatura na

pressao parcial de CO; no leito:
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Figura 5.69. Isotermas de adsor¢do de CO, obtidas pelas curvas de rupturas em degraus para a
amostra MG 30 a 150, 250, 350 ¢ 430 °C.
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Figura 5.70. Isotermas de adsor¢do de CO; obtidas pelas curvas de rupturas em degraus para a
amostra MG 50 a 150, 250, 350 e 430 °C.



138

MG 70

0,25 o
150 C

250 °C

350 °C

430°C

Modelo -
0,15 1 Langmuir

0,20

X » O m

0,10

Concentracio da Quantidade
Adsorvida (mmol/g,, )

0,05

owwo0f—r—r———r+r—r—7——7—
0,000 0,005 0,010 0,015 0,020 0,025 0,030

C (mol/L)

Figura 5.71. Isotermas de adsor¢do de CO; obtidas pelas curvas de rupturas em degraus para a
amostra MG 70 a 150, 250, 350 e 430 °C.

Conforme observado nas Figuras 5.69 a 5.71, existe grande diferenga nas
isotermas de adsorgdo obtidas no leito a 150°C em relagdo as temperaturas superiores. A minima
quantidade de pontos de equilibrio pode apresentar erros inerentes aos parametros de equilibrio.

Na Tabela 5.20 observa-se que a capacidade da monocamada das hidrotalcitas
diminui com o aumento da temperatura, diferente do que ¢ previsto no modelo tedrico de
Langmuir, que estabelece que os sitios de adsor¢do sdo idénticos e que o calor de adsor¢do ¢
constante e portanto, a capacidade da monocamada seria independente da temperatura. Esse
resultado pode ser atribuido a heterogeneidade superficial do material (Suzuki, 1990). Esses
ajustes com Langmuir foram realizados em cada temperatura independentemente, dessa forma
podemos classificar os parametros das isotermas como empiricos, sem relacdo direta ao modelo
teorico de Langmuir. Dessa forma, partiu-se desses valores para calcular o equilibrio local no
leito durante as simulagdes das curvas de ruptura, ja& que foram obtidos diretamente do tempo

estequiométrico do leito com adsorvente.

Tabela 5.20. Valores das constantes de Langmuir para cada hidrotalcita em cada temperatura.

MG 30 MG 50 MG 70
Temperatura qm b (m b m b
(°O) (mmol/g) (L/mol) (mmol/g) (L/mol) (mmol/g) (L/mol)
150 0,29 258,03 0,22 227,85 0,26 138,09
250 0,17 80,82 0,10 219,06 0,12 105,21
350 0,12 183,89 0,07 459,61 0,10 157,72

430 0,08 248,95 0,07 544,34 0,08 239,58
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As Figuras 5.72 a 5.74 mostram os resultados das curvas de rupturas obtidas para

cada amostra em cada temperatura, juntamente com os ajustes do modelo proposto na secao

3.10.3:
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T T T 1
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Figura 5.72. Curvas de rupturas adsor¢do de CO, experimentais e simuladas numericamente a
pressdo de 1 bar para MG 30, a 150, 250, 350 ¢ 430 °C.
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Figura 5.73. Curvas de rupturas adsor¢ao de CO, experimentais ¢ simuladas numericamente a
pressio de 1 bar para MG 50, a 150, 250, 350 ¢ 430 °C.
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Figura 5.74. Curvas de rupturas adsor¢ao de CO, experimentais e simuladas numericamente a
pressio de 1 bar para MG 70, a 150, 250, 350 ¢ 430 °C.

As Figuras de 5.72 a 5.74 apresentam os resultados experimentais e o ajuste
numérico do modelo apresentado na secdo 3.10.3. Observa-se que o modelo foi capaz de
descrever satisfatoriamente os resultados obtidos para a MG 70, apesar de alguns desvios dos
resultados experimentais observados para a MG 30 e MG 70. Um fato importante, ¢ que todas as
amostras apresentam alta capacidade de adsor¢do de CO, a temperaturas elevadas em
comparacdo com adsorventes comercialmente utilizados como as zedlitas ou carvdo que sao
obtidas a temperaturas inferiores a 150 °C (Kikkinides et al., 1993, Peck & Yang, 1995).

Na Tabela 5.21, apresentam-se os valores dos parametros de operagao apenas em
cada temperatura, ja que as amostras apresentam pellets do mesmo tamanho e mesma porosidade
de leito (¢ = 0,41). Considerou-se o valor de tortuosidade nos poros t, =3 € o valor de raio do
poro rpore= 2,75 Angstron (obtido no Autosorb — método HK). Lembrando que o comprimento
do leito L¢ = 16,2 cm, didmetro do leito d. = 2,17 cm, a vazao ¢ fixa Q = 50 mL/min ¢ diametro

médio equivalente da particula ¢ 0,54 cm.
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Tabela 5.21. Valores dos pardmetros usados no modelo para as curvas de rupturas em cada
temperatura para as todas as hidrotalcitas.

Top (°C) 150 250 350 430
nx 10° (kg/ms) 17,60 9,64 6,41 5,03
p (kg/m?) 1,27 1,03 0,86 0,76
u (cm/min) 19,32 23,88 28,44 32,04
Dk x 10 * (m%5s) 8,27 9,20 10,04 10,66
Dy x 10 ° (m%/s) 2,12 3,09 4,21 521
D, x 10 ® (m?/s) 6,89 9,96 13,47 16,56
Re (-) 3,1 5,6 8,4 10,6
Sc (-) 0,652 0,303 0,177 0,127
Sh (-) 3,85 4,08 421 4,28
K (m/s) 0,909 1,399 1,968 2,477
Bi (-) 712,4 758,5 788.9 807,7
Pe (-) 35,7 33,3 31,3 29,9
D,/R,’ (1/) 0,945 1,366 1,848 2,272

A Tabela 5.21 apresenta os valores de operacdo e numeros adimensionais
calculados analiticamente. Pelos valores do numero de Reynolds observa-se que o regime de
escoamento ¢ laminar. O valor de Peclet é inversamente proporcional a dispersdo, demonstrando
que a dispersdo aumenta com a temperatura, como esperado, ja que a velocidade do gés aumenta
dentro do leito devido ao aumento de temperatura para cada ensaio. Sendo assim, a transferéncia
de massa no filme também aumenta com o aumento de temperatura, devido ao fato que ao
mesmo tempo ocorre a reducdo da espessura do filme e aumento da entropia no sistema. Pelos
valores de Ky encontrados e pelos altos nimeros de Biot, podemos concluir que o controle sera
fundamentalmente nos microporos. Os valores de Dp/rp2 foram usados principalmente para
estimar o tipo de controle difusivos nas amostras adsorventes, na regido de macroporos ou
microporos, segundo o critério y(1+K) para o método ZLC de medidas cinéticas de adsorc¢ao.

Na Tabela 5.22 temos os valores encontrados para Kgs (constante de transferéncia
de massa no interior do sé6lido) obtidos através do ajuste numérico aos dados experimentais com
os respectivos erros entre os dados experimentais para cada simulagcdo. Lembrando que o erro ¢
obtido pela diferenca das areas antes das rupturas nos dados experimentais em relacao aos dados

obtidos por simulagdo numérica:
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Tabela 5.22. Valores de Ks e erros obtidos na simulacao nas curvas de rupturas para cada
amostra em cada temperatura.

MG 30 MG 50 MG 70
Temp. Kg Erro Kg Erro Kg Erro
°C) (min") (%) (min") (%) (min") (%)

150 15 3.8 15 9,5 20 5,1
250 30 12,3 5 0,5 16 0,1
350 22 7,9 6 9,8 10 0,3
430 15 11,3 5 6,4 9 3,4

O ajuste numérico para a avaliagdo do Kg foi efetuado considerando o valor do
nimero de Peclet inicial previamente determinado pela correlacdo da equacdo (3.85). Para cada
amostra, os valores de Kg deveriam aumentar com a temperatura, mas como Kg ¢ fun¢do da
isoterma (equagdo 3.82) que demostrou-se ndo ser linear conforme descrito no modelo usado,
1sso pode influenciar em muito, os valores de Kg apresentados. Os valores de Kg sdo inferiores
para a amostra MG 50 comparadas as outras duas amostras, confirmando-se o mesmo resultado
ao se utilizar modelos de difusdo para curvas de Up-Takes obtidas em sistema aberto com
técnica de adsor¢do por microgravimetria. Mesmo assim, o modelo demonstrou ser valido para o

experimento proposto, apresentando em alguns casos minimos erros (amostra MG 70).

Devido ao fato de terem-se diferentes valores de quantidade de CO; adsorvidas no
equilibrio a 1,0 bar, conforme todos os resultados apresentados para as hidrotalcitas, para uma
melhor andlise, podemos comparar os valores da quantidade adsorvidas no equilibrio para os trés
diferentes métodos experimentais: Isotermas de equilibrio de adsorcdo obtidas por
microgravimetria, pontos de equilibrio das curvas de Up-Take obtidas por microgravimetria e

curvas de ruptura para a pressao de 1,0 bar de CO, puro, conforme apresentado na Tabela 5.23:
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Tabela 5.23. Comparagdo das capacidades adsorvidas no equilibrio obtidas por diferentes
métodos experimentais a pressao de 1 bar de CO, puro.
q. : Quantidade Adsorvida no equilibrio (mmol/gp.)

Amostras Temperatura Isotermas Equilibrio nas Curvas de
(°C) Microbalanca  Curvas Up-Takes Rupturas
MG 30 150 0,435 0,329 0,349
250 0,298 0,208 0,208
350 0,228 0,148 0,199
450 0,323 0,134 0,160"
MG 50 150 0,637 0,270 0,273
250 0,513 0,186 0,142
350 0,419 0,121 0,131
450 0,366 0,098 0,146"
MG 70 150 0,541 0,326 0,292
250 0,376 0,237 0,154
350 0,302 0,148 0,161
450 0,326 0,114 0,152"

" Valores obtidos a 430 °C devido as limitagdes do forno.

Observando os dados da Tabela 5.23, esperava-se encontrar valores semelhantes
da quantidade adsorvida, j4 que os parametros de equilibrio de adsorcdo devem ser
independentes do método experimental empregado.

Os parametros de equilibrio na microbalanga apresentaram maiores valores em
relacdo as outras duas técnicas utilizadas. Pois as curvas de rupturas podem ter apresentado
menores valores devido ao fato das mesmas usarem grande quantidade de pellets oferecendo
assim, grande diferenca comparado ao sistema da microbalanga. Houve uma boa aproximacao
dos dados de equilibrio das Up-Takes com as curvas de rupturas. Na maioria das vezes os
valores de Up-Takes foram menores, pois o equilibrio final pode ndo ter sido atingido e devido
ao fato do tipo de aquisicdo dos dados experimentais obtidos por microgravimetria, pois nao se
pode prever como se comporta o fluxo do gés no interior da microbalanga em sistema aberto.

Como grande parte da literatura baseia-se em valores de equilibrio obtidos em
técnicas de equilibrio microgravimétricas, podemos concluir que os dados da microbalanga sdo

0s mais confiaveis.
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5.2.7. Conclusées para a Hidrotalcita

A microscopia revelou que as hidrotalcitas apresentam estruturas lamelares,
enquanto a porosimetria de mercurio revelou grande possibilidade da presenga de microporos, o
que foi confirmado pela isoterma de adsor¢dao de N, a 77 K. Ensaios de reversibilidade também
indicaram mesoporos tipo fenda.

Para a hidrotalcita escolhida como adsorvente (MG 50), as isotermas demonstram
que apesar de a quantidade adsorvida ndo ser elevada em torno de 450 °C, ela ¢é significativa,
pois existem poucos adsorventes para esses valores de concentragdes de fase adsorvidas em altas
temperaturas e apresenta boa estabilidade térmica, mecanica e razoavel capacidade de ativacao
(regeneracdo). Os resultados comparados a literatura demonstram serem coerentes € que o
processo ¢ reversivel desde que seja efetuada uma rapida regeneracdo sob vacuo, conforme
observado no tipo de reversibilidade encontrada em todas as isotermas, apesar de existir uma
histerese acentuada na dessorc¢do a temperaturas inferiores a 400 °C.

A amostra MG 50 de hidrotalcita, apresentou altos valores de quantidade
adsorvida a 1 bar no equilibrio conforme demonstrado pelos ensaios termodinamicos, nos
valores de 0,637, 0,513, 0,419 e 0,366 mmol/g nas temperaturas de 150, 250, 350 e 450 °C,
respectivamente. Esses valores apresentaram correspondéncia com valores encontrados por
outros autores a 300 °C (Yong et al., 2001a).

As ativagdes a 500 °C apresentaram melhores resultados quando comparados a
outras temperaturas, o que justifica ainda mais o uso de hidrotalcita no processo PSAR,
considerando que essa serd a temperatura maxima de operagdo. Os processos termodinamicos
ciclicos realizados comprovaram que a atividade diminui rapidamente quando a amostra ndo ¢
ativada, principalmente a baixas temperaturas de adsorg¢ao.

Os modelos de Langmuir e Freundlich, ajustaram-se bem as isotermas obtidas
experimentalmente, apresentando um ajuste pior a 150 °C, onde houve um comportamento quase
linear das isotermas encontradas experimentalmente.

Os modelos propostos para as curvas de Up-Take apresentaram problemas nos
valores com o aumento da temperatura, pois seus valores de D/r* diminuiram em alguns casos,
contradizendo a teoria. Este fendmeno deve estar associado as medidas experimentais
microgravimétricas, principalmente na etapa inicial de mudanga do tipo de gds em sistema

aberto.
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Para os dados cinéticos obtidos pelo método de ZL.C para curvas de dessorcao
para CO; em trés amostras de hidrotalcitas foram medidos a 150, 250 ¢ 350 °C no intervalo para
3 diferentes vazdes: 30, 50 e 70 cm’/min. Os valores das constantes de tempo de difusividades
(D/r.%) considerando que o modelo para geometria esférica para os microcristais melhor ajusta-
se aos valores experimentais, os valores de DJ/rs> estdo no intervalo de 2,1 -3,8)x 102 s'l, (1,8
-2,7)x 10° st e (1,9 - 3,0) x 107 ™! para as amostras adsorventes MG 30, MG 50 e MG 70,
respectivamente, na temperatura no intervalo de 150-350 °C. A transferéncia de massa ¢é
controlada por difusdo nos microporos, sendo que modelos com diferentes geometrias para os
microcristais apresentaram a mesma ordem de grandeza. Os modelos matematicos adotados
descreveram os resultados experimentais adequadamente.

O modelo apresentado para as curvas de rupturas das hidrotalcitas ajustou-se
relativamente bem aos dados experimentais, mostrando que todas as amostras de hidrotalcita
testadas apresentam boa capacidade de adsorcao para o CO, em elevadas temperaturas de
operacdo. Alguns ajustes apresentaram desvio, devido ao uso de pardmetros de equilibrio
empiricos nas isotermas de adsor¢ao. Comprovou-se que a dispersdo ¢ a transferéncia de massa
no filme aumentam com o aumento de temperatura, conforme observado pela diminui¢do do
valor do numero de Peclet ¢ aumento de Ky. Ocorreu variacdo nos valores de Kg, devido a
dependéncia direta com a isoterma de equilibrio.

Os dados aqui apresentados para a hidrotalcita sdo de grande importancia para o
problema de remocao do dioxido de carbono por adsor¢cdo em alta temperatura, possibilitando
assim, o desenvolvimento de um processo hibrido para producdo de hidrogénio por reforma a

vapor acoplada com adsor¢ao de CO; (reator hibrido).
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5.3. RESULTADOS DO CATALISADOR DE REFORMA

Uma proposta de um método mais moderno deveria considerar um sistema onde
se acopla um adsorvente eficiente na remog¢ao do CO,, juntamente com um catalisador da reacdo
de reforma para deslocar o equilibrio na formagao de maior quantidade de hidrogénio, sendo que
ambos devem ser separados num processo eficiente, onde se obtenha altos valores de pureza e
recuperagdo dos produtos desejados com menor custo energético. Assim, os métodos
convencionais atualmente utilizados poderiam ser substituidos por um unico sistema de
separagdo e reacdo simultinea denominado PSAR (Pressure Swing Adsorption Reactor). Esse
processo hibrido foi proposto pela primeira vez por Hufton et al. (1999) e posteriormente por
Waldron et al. (2001), também foi analisado por simulagdo para configuragdes alternativas por
Xiu et al. (2002a, 2002b).

Neste trabalho, propde-se um sistema onde se utiliza hidrotalcita, como
adsorvente, juntamente com um catalisador da reacdo de reforma comercial de Niquel/Alumina
numa linha de reag@o constituida por um reator tubular, operando a pressdo total de 1,0 atm,
onde o gis metano reage com vapor de 4dgua, com o objetivo de aumentar a formacdo de
hidrogénio. E claro que existe o problema da operagio em alta pressio (5 bar) requerido para tal
processo. Portanto, inicialmente fez-se apenas testes cinéticos a pressdo atmosférica para

observar o comportamento da cinética do reator.

5.3.1. Resultados do Reator Preenchido Somente com o Catalisador Puro

Na Figura 5.75, tem-se a comparagdo da conversdo e velocidade de reacdo para os
dois tipos de razdes estequiométricas utilizadas metano:vapor (1:3 e 1:5) que foram escolhidas
como proposto por Hufton et al. (2000) para o reator hibrido. Para isso, o reator foi carregado

com 3 g de catalisador de reforma virgem.
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Figura 5.75. Conversoes (A) e taxa de reacdo (B) obtidas em reator tubular diferencial em
diferentes razdes de alimentagdo metano:agua.

Conforme observado na Figura 5.75 os resultados em reator diferencial com
catalisador virgem para a razao CH4:H,O=1:3 apresentaram valores proximos de conversao
(Figura 5.75A) e maiores valores de velocidade de reagdo (Figura 5.75B) comparados a razao
CH4:H,0O=1:5. Portanto, todo trabalho nas etapas seguintes baseia-se na razao molar de 1:3 de
metano:vapor. A conversdo de metano de 14,7 e 14,9 % e velocidades de reagdo de 27,4 e 14,7
mmol/g.h foram obtidas para as propor¢des 1:3 e 1:5 a 650 °C, respectivamente.

A energia de ativacdo aparente calculada segundo a equacdo de Arrhenius ¢
11,59+1,86 kcal/mol, conforme apresentado nas regressdes lineares obtidas do In (ra) x 1/T na

Figura 5.76:
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Figura 5.76. Regressoes lineares para o calculo da energia de ativagdo aparente calculada
segundo Arrhenius. (A) razdo molar metano:agua 1:3, (B) razdo molar metano:agua 1:5.

Na Figura 5.77, tém-se as fracdes molares (em base seca) obtidas no reator

diferencial, onde o catalisador ja tinha sido usado (catalisador com presenga de coque):
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Figura 5.77. Fracdes molares obtidas em reator diferencial (razdo CH4:H,O = 1:3).
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Na Figura 5.77 obteve-se baixos valores de conversdes de metano e produtos
formados (= 22 %), pois esses dados sdo baseados no processo convencional de reforma por
vapor, onde o intervalo de temperatura indicado para esse processo é de 600 a 900 °C, onde as
conversdes de metano para o equilibrio sdo 42 e 99 %, respectivamente (Qin e Lapszewicz,
1994). Portanto, obteve-se formagdo de produtos a partir de 600 °C, conforme foi confirmado
nos dados obtidos. Isso deve-se ao fato do processo ser extremamente endotérmico e assim, a
energia cedida ao sistema antes de 600 °C é muito baixa para obter alguma conversio de metano,
pois a medida que a temperatura aumenta, obtemos maiores conversdes de metano e maior
formagdo de hidrogénio. O objetivo de realizar ensaios abaixo de 600 °C, deve-se ao fato do
reator hibrido necessitar menores temperaturas, assim reduzindo o custo energético (Waldron et
al. 2001).

Observou-se uma contradi¢ao entre a Figura 5.75A onde obteve-se conversdes de
metano de aproximadamente 5 % entre 450 ¢ 500 °C e a Figura 5.77 que indicou valores nulos
nesta faixa de temperatura, isto ocorreu porque nos ensaios da Figura 5.75A foram realizados
com catalisador virgem, enquanto que os ensaios da Figura 5.77, ocorreu uma desativagao do
catalisador por coqueificacdo, que foi verificado quando abriu-se o mesmo. Para reduzir este
efeito, os ensaios restantes foram previamente tratados com uma purga de vapor. Este efeito de
formac¢do de coque a baixas temperaturas, ¢ previsto na literatura (Balasubramanian et al., 1993,
Rostrup-Nielsen, 1993, Qin e Lapszewicz, 1994). Essa deposi¢do ocorre pois o metano
decompode-se em carbono ““ativo” sobre os sitios do catalisador durante as reagdes de reforma
(Edwards e Maitra, 1995, Qin e Lapszewicz, 1994), e assim, ocasionando decomposi¢do de
carbono durante o processo, levando a desativagdo do catalisador. Portanto, como os resultados
obtidos na Figura 5.77 sdo muito diferentes dos valores de equilibrio, realizaram-se ensaios com
maior quantidade de catalisador, ja que era impossivel reduzir o fluxo de 4gua na alimentagao,
devido a limitagdes na bomba peristaltica.

Portanto numa segunda etapa, realizaram-se ensaios com cerca de 25 gramas de
catalisador num reator integral com um leito de dimensdes de aproximadamente 15 cm de
comprimento ¢ 1,8 cm de didmetro, para tentar atingir o equilibrio. Os valores termodindmicos

de equilibrio e os resultados experimentais obtidos estao apresentados na Tabela 5.24.
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Na Tabela 5.24, sdo apresentados os valores das fragdes molares obtidas num
reator tubular integral com 25 g de catalisador no estado estacionario, comparados aos valores de

equilibrio (Bale, 2001):

Tabela 5.24. Valores das fragdes molares obtidas no estado estacionario com 25 g de catalisador
comparados aos valores de equilibrio em base seca (Bale, 2001):

500 °C 600 °C 700 °C
Composto Y obtido Y equilibrio Y obtido Y equilibrio Y obtido Y equilibrio
H, 0,07 0,63 0,23 0,74 0,44 0,77
CH4 0,93 0,21 0,72 0,06 0,42 0,01
CO, Naéo 0,14 0,05 0,13 0,10 0,10
detectado
CcO Nio 0,02 Nio 0,08 0,04 0,13
detectado detectado

Observou-se baixos indices do produto intermediario de reagdo: o monoxido de
carbono (Edwards e Maitra, 1995). Isso provavelmente ocorre devido ainda a um baixo tempo de
residéncia e também pela reagdo que favorece a formagao de coque (2CO S C + CO,) conforme
observado durante os experimentos. Outro fato importante a pressao de operacao baixa (1,0 atm)

o que pelo equilibrio indicaria menores graus de conversao.

5.3.2. Resultados do Reator Hibrido

para o reator hibrido também ndo observou-se formag¢do de o monoxido de
carbono. Pois como grande parte do CO, ¢ adsorvida na Hidrotalcita na zona de reacdo, a reagao
de reforma por didoxido de carbono: CHs + CO, @ 2CO + 2H, ¢é desfavorecida. Portanto a
probabilidade de CO aparecer como subproduto de reagdo ¢ reduzida conforme foi obtido neste
trabalho, onde em todos os ensaios os valores de concentracdo de CO foram praticamente nulos.
O mesmo foi concluido por Waldron et al. (2001) e Hufton et al. (1999) que indicaram que a
remocao de CO; da zona de reacdo reversivel das reacdes de reforma e WGS (Water-Gas Shift )
sdo mais direcionadas para a formacao de produtos (principio de Le Chatelier) e suprime assim,
a formacao de CO.

Na Figura 5.78 encontram-se a evolugdo da producdo de hidrogénio nos tempos
iniciais em diferentes razdes massicas de catalisador:adsorvente (conforme proposto por Anand

et al., 1996) em diferentes temperaturas (500, 600 e 700 °C) para aplicagdo ao PSAR:
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Figura 5.78. Produ¢ao de Hidrogénio nos tempos iniciais em diferentes razoes massicas de
catalisador:adsorvente (c:a) em diferentes temperaturas. (A) 500 °C, (B) 600 °C, (C) 700 °C.
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Na Figura 5.79 encontram-se a evolu¢do da produ¢ao de hidrogénio ao longo de

todo experimento em diferentes razdes massicas de catalisador:adsorvente (conforme proposto

por Anand et al., 1996) em diferentes temperaturas (500, 600 e 700 °C):
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Figura 5.79. Producao de Hidrogénio durante todo experimento em diferentes razdes massicas

de catalisador:adsorvente em diferentes temperaturas. (A) 500 °C, (B) 600 °C, (C) 700 °C.
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Observando os dados na Figura 5.78, o fato de se adicionar um adsorvente
seletivo para CO; (para altas temperaturas) conduz a uma maior producao de hidrogénio. Isto
nao pode ser considerado um resultado desfavoravel, ja que o PSAR opera em ciclos de reagdes
muito rapidos (= 5 min.), mostrando que o adsorvente e o processo sdo viaveis. Além disso,
todas as reagdes foram realizadas numa pressao total de 1,0 atm, entretanto o processo sugerido
na literatura especifica pressdoes de 30 a 40 atm (Ding e Alpay, 2000a, 2000b e Hufton et al.
1999) devido ao fato de a reagdo ser reversivel e favorecida na dire¢do dos reagentes. Isto
demonstra grande importancia dos resultados aqui apresentados, ja que reagdes em altas pressoes
poderao obter valores ainda maiores de producdo de hidrogénio num reator hibrido.

Esperava-se que a proporcdo catalisador:adsorvente 1:2 apresentasse maiores
valores que na propor¢do 1:1, conforme observado na Figura 5.78 seus valores foram menores.
Isso pode ser conseqiiéncia de uma possivel adsor¢do de CH,4 (reagente) na hidrotalcita durante o
processo, conforme foi comprovado em ensaios preliminares de equilibrio de adsor¢ao obtidos
no adsorptrémetro Autosorb 1 (Quantachrome).

Conforme mostrado nos resultados experimentais na Figura 5.79 , para longos
tempos de reagdo, a presenga do adsorvente reduziu a produgdo do hidrogénio, exceto a 700 °C,
onde observou-se grande producdo de hidrogénio. Isto ocorre pois esta faixa de temperatura, o
calor fornecido esta operando préximo ao sistema de reforma convencional, além disso, a
possivel adsor¢do dos gases, principalmente de metano ¢ desfavorecida em valores de superiores

de temperatura.

5.3.3. Conclusoes para o Catalisador e Reator Hibrido.

A energia de ativagdo aparente obtida do equilibrio das reagdes envolvidas ¢
11,59£1,86 kcal/mol. A razao 1:3 de metano:vapor apresentou melhores resultados. Em tempos
curtos de reagdo, ocorreu aumento da produ¢do de hidrogénio, tornando o processo PSAR
adequado para a producdo de hidrogénio. A razido de catalisador:adsorvente 1:1 apresentou
melhores resultados em relagdo a formagdo de hidrogénio do que a razdo 1:2, devido a possivel
adsor¢do de metano na hidrotalcita. A velocidade da a reagdo ¢ aproximadamente igual a
velocidade de adsorgdo. O reator hibrido mostrou-se como uma possivel alternativa na produgao

de hidrogénio.
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VI. CONCLUSOES FINAIS

A peneira molecular obtida (PFA2) ¢ um bom adsorvente para o CO,,
apresentando a méaxima capacidade adsorvida no equilibrio de 3,1 mmol/g. A PMC apresentou
problemas de estabilidade térmica a elevadas temperaturas (acima de 300 °C), o que limitou sua
aplicacdo apenas para baixas temperaturas.

Para a hidrotalcita escolhida como adsorvente (MG 50), o equilibrio de adsor¢ao
demonstra que apesar de a quantidade adsorvida néo ser elevada 450 °C, ela ¢ significativa (0,35
mmol/g). Apresenta boa estabilidade térmica, mecanica e boa capacidade de regeneragdo por
ativagdo térmica (500 °C). Os resultados experimentais mostraram que o processo de adsor¢do é
reversivel, desde que seja efetuada uma rapida regeneracdo sob vacuo, conforme observado no
tipo de reversibilidade encontrada em todas as isotermas. Os modelos de Langmuir e Freundlich,
ajustaram-se bem as isotermas obtidas experimentalmente, sendo que a 150 °C, houve um
comportamento quase linear das isotermas encontradas experimentalmente.

Os modelos propostos para as curvas de Up-Take nao se mostraram satisfatorios e
portanto, realizaram-se ensaios cinéticos pelo método de ZLC para curvas de dessor¢do para CO,
nas trés amostras de hidrotalcita. Os valores das constantes de tempo de difusividades nos
microporos (Do/r%) estdo no intervalo de (2,1 — 3,8) x 107 s, (1,8 — 2,7) x 10 s' ¢
(1,9-3,0)x 102 s para as amostras adsorventes MG 30, MG 50 e MG 70, respectivamente, na
temperatura no intervalo de 150-350 °C. A transferéncia de massa ¢ controlada por difusdo nos
microporos considerando a geometria do microcristal no adsorvente como esférica.

O modelo das curvas de rupturas para as hidrotalcitas apresentado ajustou-se bem
aos dados experimentais, mostrando que todas as amostras de hidrotalcita testadas apresentam
boa capacidade de adsor¢do para o CO, em elevadas temperaturas de operagao.

Os testes do reator hibrido utilizando a razdo CH4:H,O = 1:3 apresentaram
melhores resultados do que na razdo 1:5. Em tempos curtos de reacdo (= 10 min), ocorreu
aumento da producdo de hidrogénio, tornando o processo PSAR bastante importante para
producdo de hidrogénio. A razdo de catalisador:adsorvente 1:1 apresentou melhores resultados
em relacdo a formacdo de hidrogénio, devido a possivel adsor¢do de metano na hidrotalcita. . A
velocidade da a reagdo ¢ aproximadamente igual a velocidade de adsor¢do. O reator hibrido

mostrou-se ser uma possivel alternativa na produgdo de hidrogénio.
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