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Resumo: A busca por fontes de energia que ndo sejam prejudiciais a0 meio ambiente estd
se tornando cada dia mais urgente. Um exemplo sdo as células a combustivel do tipo PEM
(membrana eletrolitica polimérica), que utilizam hidrogénio como combustivel. No
entanto, na reforma de hidrocarbonetos para produzir um bom rendimento de hidrogénio
ocorre formacdo de CO que € um veneno para o catalisador da célula em concentragdes
acima de 50 mg L. Contudo, o CO pode ser removido por meio de um reator de leito fixo
que promova a reacdo de water-gas shift (WGSR), convertendo o CO e a 4gua em H; e
COa,. Neste contexto, desenvolveu-se um modelo pseudo-homogéneo associado a equagdes
cinéticas obtidas na literatura que pode reproduzir os resultados experimentais de um reator
de leito fixo operando em baixas temperaturas para a WGSR. Com a cinética que forneceu
o melhor ajuste, novas simulagdes foram feitas para a obten¢do da temperatura e da razio
CO/vapor d’agua 6timas, que forneceram valores de 300°C e 0,25 respectivamente. No
final, com as condi¢des otimizadas mostrou-se o tempo de contato € o comprimento do
leito necessério para diminuir a concentra¢do de CO de 4000 para 50 mg L™ que foram de
4 s e 1 m respectivamente.

Palavras-chave: WGSR, Célula a combustivel, Hidrogénio.

Abstract: The search for energy sources that are not harmful to the environment is
becoming more urgent every day. An example are the PEM fuel cells (polymer electrolyte
membrane), which use hydrogen as fuel. However, reforming of hydrocarbons to produce
a good yield of hydrogen also forms CO, which is a poison for the cells catalysts at
concentrations above 50 mg L. Nevertheless, the CO may be removed through a water-
gas shift reaction (WGSR) in a fixed bed reactor. This reaction converts the CO and water
into H, and CO,. In this context, we developed a pseudo-homogeneous model associated
with kinetic equations obtained in the literature to reproduce the experimental results of a
fixed bed reactor operating at low temperatures for the WGSR. With the kinetics that
provided the best fit, new simulations were made to obtain the best temperature and the
COf/steam ratio, that resulted in values of 300 °C and 0.25 respectively. Finally the
optimized conditions showed that the contact time and the length of the bed necessary to
reduce the CO concentration from 4000 to 50 mg L™ were 4 s and 1 m, respectively.
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1. INTRODUCAO

Os combustiveis fosseis, como petrdleo e
carvao, além de submeterem os paises a
instabilidade de precos e gerarem
residuos que comprometem as condi¢des
ambientais, um dia estardo esgotados.
Deste modo, torna-se atrativa a busca de
rotas alternativas para geracdo de energia
(Sun et al, 2004). As células a
combustivel tém sido consideradas como
sistemas eficazes de geracdo de energia
nos udltimos anos por ndo emitirem
qualquer géas poluente (Qihai er al.,
2014).

As células do tipo membrana
eletrolitica polimérica (PEM) sdo vistas
como a candidata mais promissora como
fonte de energia de pequenos geradores.
Este tipo de célula é alimentada por
misturas de gases ricos em hidrogénio
normalmente  gerados por reforma
catalitica de hidrocarbonetos, alcoois,
metano ou outros.

O metanol tem sido largamente
estudado como fonte de hidrogénio e se
mostrou uma alternativa atrativa, ja que
possui uma elevada concentracdo de
hidrogénio (quatro dtomos de hidrogénio
para cada 4tomo de carbono) e sua
reforma ocorre a  temperaturas
relativamente baixas (200-350°C),
quando comparado com outras reagdes de
reforma (Menechini Neto et al., 2014).

Os desafios na producdo e
utilizacao do hidrogénio como
combustivel resultam na necessidade de
obtencdo de correntes puras de
hidrogénio, as quais em todos os
processos de producdo vém
acompanhadas de quantidades de
monoxido de carbono, que é um veneno
para as células a combustivel do tipo
PEM em concentragdes superiores a 50
mg L. Nos dltimos anos, grande atengo
tem sido dada a reacdo de water-gas shift
(WGSR) que é uma importante reacao
usada em processos quimicos industriais
para a producdo de correntes de
hidrogénio puras (Jeong et al., 2014;
Subramanian et al., 2012; Rodriguez et
al., 2009; Guo et al., 2009).

Essa reacdo € crucial para a retirada
do CO contaminante do gds reformado,

provendo assim correntes mais puras de
hidrogénio para as células a combustivel
(Zhang et al., 2014; Tao e Ma, 2013; Xie
et al., 2013; Babita et al., 2011).

A WGSR é mostrada pela Equacdo
1 a seguir.

€O + H,0 = COy + Hy0 (1)

onde 0 A H € igual a — 41 kJ/ mol. Logo,
podemos perceber que a WGSR ¢é
moderadamente exotérmica e limitada
pelo equilibrio e, por conseguinte, o0s
niveis desejados de CO s6 podem ser
conseguidos a baixas temperaturas. Como
resultado, os catalisadores para a WGSR
com aplicagdes em células a combustivel
devem ser suficientemente ativos na
gama de temperaturas entre 200-280°C,
termicamente estdveis e resistentes ao
envenenamento  sob  condi¢des do
reformador. Além disso, eles devem ser
caracterizados por uma  elevada
seletividade para uma vasta gama de
razdo H,0/CO sem reagdes colaterais,
particularmente a  metanacdo, que
consome hidrogénio valioso
(Panagiotopoulou e Kondarides, 2007).
Por outro lado, do ponto de vista da
cinética, os gases reagentes nao sao
suficientemente ativos para atingir o
equilibrio quimico, a baixa temperatura
(Shishido et al., 2006).

Na pratica, WGSR € tipicamente
levada em duas etapas: a fase de alta
temperatura (High Temperature Shift -
HTS operando entre 300-450°C), e
utilizando catalisadores a base de 6xido
de ferro, e a fase de baixa temperatura
(Low Temperature Shift — LTS entre 160-
270°C) utilizando catalisadores a base de
cobre (Gokhale et al., 2008), que € mais
sensivel a sinterizacao térmica e ndo deve
ser operado a temperaturas mais elevadas.
Catalisadores de o6xido misto bindrio
CuO/ZnO e ternario CuO/Zn0O/Al,O5 tém
sido amplamente empregados
comercialmente desde o inicio da década
de 1960 na WGSR a baixa temperatura.
Nestes  sistemas de  catalisadores
comerciais, 6xido de zinco é geralmente
utilizado como estabilizador estrutural e
promotor. O 6xido de aluminio, embora
inativo para a WGSR, ¢ adicionado para
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melhorar a dispersdo de catalisador (Li et
al., 2000). Recentemente  foram
desenvolvidos catalisadores a base de
cobre para a WGSR que podem ser
operados em temperaturas em torno de
300°C (média temperatura). Porém o
cobre € mais sensivel a sinterizacdo e nao
deve ser operado a temperaturas mais
elevadas. Dado o objetivo do presente
trabalho, vamos nos concentrar a
discussdo posterior sobre a WGSR de
baixa e média temperatura.

O desenvolvimento de modelos
matemadticos que possam reproduzir os
resultados experimentais € de grande
relevancia para o projeto de um reator,
testando uma grande gama de condi¢des
experimentais, em pouco tempo e com
poucos recursos. Para a WGSR, é um
passo fundamental para a concepc¢do de
uma célula a combustivel autbnoma, ja
que possibilita o estudo de diferentes
condicdes de operagdo que minimizem a
producdo de CO (Manrique et al., 2012)
para uma concentracdo inferior a 50 mg
L

Uma  parte  importante  do
desenvolvimento de um  modelo
matematico € a sua validagcdo através de
dados obtidos experimentalmente. Assim,
€ possivel projetar um sistema capaz de
abater o mondoxido de carbono até uma
condicdo aceitdvel para alimentar uma
célula combustivel.

Como diferentes mecanismos para
a WGSR jia foram  propostos,
consequentemente inimeras equagdes da
taxa também foram apresentadas para a
representacdo de dados experimentais.
Essas expressdes podem ter sucesso se
aptas aos dados experimentais
especificos. Por exemplo, a taxa de
expressio de um WGSR industrial
operando a alta temperatura e pressao
pode ser diferente de um pequeno reator
para abatimento de CO integrado a um
reformador de metanol para uma célula
de combustivel (Choi e Stenger, 2003).

Neste contexto, o objetivo desse
trabalho foi desenvolver um modelo
matemdtico de um reator isotérmico de
WGSR LTS, fazendo uso de trés
diferentes equacdes cinéticas previamente
determinadas, e convalida-lo frente a

dados  experimentais  presentes na
literatura, visando minimizar ou eliminar
o mondxido de carbono. O modelo
matemdtico proposto foi  resolvido
numericamente no MATLAB® e as
comparacdes das suas previsdes em
diversas condig¢des experimentais
indicam que tanto o modelo desenvolvido
como a metodologia empregada para a
sua solucdo numérica foram adequados.
Adicionalmente ¢ feita uma andlise
preliminar sobre o projeto de reatores de
abatimento de CO para aplicagdo em
células autdonomas a combustivel.

2. MODELAGEM MATEMATICA

O modelo matemético desenvolvido
utiliza uma  abordagem  pseudo-
homogeénea, unidimensional, sem
dispersdo axial e é constituido por quatro
equagoes diferenciais ordindrias
(Equagdes 2 a 5), obtidas a partir de
balancos de massa por componente (CO,
H,0, H,, CO,), num elemento diferencial
de volume do reator. A metanagdo ndo
serd considerada, pois de acordo com Li
et al. (2000) ndo foi observada atividade
metanacao em catalisadores a base de Cu.

dF,
dgﬂ = ~Twesr- A Py (2)

GFp0 _
-~ Twesr-Ac-Py €)

dFpg,
4z

= Tygsg-Ac- P 4)

dFy, _
= Twesg- e Py )

Em que .., € a equagdo que representa
a velocidade da reacdo water-gas shift
(WGSR), A, a drea da se¢do transversal,
F 4 a fracdo molar (que estéd especificada
para cada componente da reacdo), Z o
comprimento do reator ¢ o, € a massa
especifica do leito catalitico. A reacdo
reversa ndo serd considerada pois, de
acordo com Herwijnem e Jong (1980), a
WGSR reversa em catalisadores de
Cu/ZnO a baixas temperaturas € 40 vezes
mais lenta se comparada com a WGSR
direta.

ENGEVISTA, V. 17, n. 2, p. 187-195, Junho 2015 189



Sabe-se que a cinética da reacdo
varia de acordo com  algumas
propriedades. Logo, a selecio adequada
destas, para que sejam ajustadas na
modelagem matemdtica € da extrema
importincia j4 que a equacdo cinética
depende fortemente da combinacdo
destes parametros. Tipicamente, para a
WGSR, uma selecdo criteriosa deve ser
feita no que diz respeito ao tipo e a massa
de catalisador, o tamanho do leito,
temperatura de reacdo e a razdo de
CO/vapor d’agua.

Quanto ao tipo de catalisador e
temperatura de reacdo, todas as cinéticas
analisadas foram desenvolvidas para
catalisadores  metdlicos  (compostos,
preferencialmente, por Cu/Zn/Al,O3) para
reacOes a baixas temperaturas (150, 200 e
250°C). As mesmas cinéticas também
foram testadas para 300°C (temperatura
aplicada em catalisadores metdlicos de
médias temperaturas).

Uma informag@o importante acerca
da reacdo quimica reversivel de shift é
determinar se a mesma avanca
significativamente a ponto de atingir seu
equilibrio ou se, por tratar-se de uma
reacdo exotérmica, observar se a elevacao
da temperatura de reagdo reduz a
conversdo favorecendo a reacdo inversa.
Ja se a reacdo shift for cineticamente
limitada, o aumento da temperatura
sempre promoverd um aumento da taxa
de reacdo e consequentemente, sua
conversao.

Devido a importancia industrial da
WGSR e do amplo mercado para o uso de
células a combustivel em aplicagoes
energéticas num futuro préximo, muitos
pesquisadores, como Song (2002) e
Fuentes et al. (2011) tem investigado essa
reacdo ao longo dos anos. Com isso
muitos mecanismos e, consequentemente,
equacgdes de velocidade foram propostos.
Para encontrar uma expressdo para a
velocidade de reacdo mais precisa para
descrever o comportamento da WGSR a
baixa temperatura sobre catalisadores
industriais comuns (a base de cobre) para
aplicacdo em células a combustivel, trés
modelos cinéticos foram selecionados
para ajustar os dados experimentais
encontrados na literatura. Sdo elas:

a) Elementar

Twesr — klpfﬂPHiﬂ —k, Peo Py (6)
Em que: k; é e a constante de velocidade
direta da reagdo shift, k, € a constante de
velocidade inversa da reacdo shift e Pco,
Pco2, Pao, Pz sdo as pressdes parciais
do monoxido e diéxido de carbono, dgua
e hidrogénio, respectivamente.

b) Newsome (1980)

PoogPHy )
Heqf'li'ﬂf'Hgﬂjl
AP n+Pop,

kPH:ﬂ P I:l

(7)

Ywesr =

Em que: k € e a constante de velocidade
da reacdo shift, K., € a constante de
equilibrio da reacdo shift e A ¢
determinada por uma equacdo fornecida
pelo autor.

¢) Criscuoli et al. (2000)

Twesr = o b
i co.PHy
chﬂKH:ﬂ(PcﬂPH:u— Req }

Peat

(1+EcoPoo tK 0Py otEco, Peo,) &9

®)

Em que: p.,. € a massa especifica do
catalisador ¢ Kco, Ky, € K., s80

determinados por equagdes fornecidas
pelo autor.

Para a determinacdo da equacdo
cinética que melhor se ajusta aos dados
experimentais, partiu-se das condigoes
operacionais fornecidas por Guo et al.
(2009), onde: o comprimento do reator e
o didmetro interno sdo 25 cm e 5 mm; a
massa de catalisador utilizada foi de 0,2 g
(60-80 mesh); a atividade dependente de
temperatura foi avaliada no intervalo de
temperatura de 150-300°C com uma
velocidade espacial hordria de gas
(GHSYV) de 30.000 h'l; a razao CO/H,0O
utilizada foi de 1/3.

O modelo matemético representado
pelas equacgdes acima (balango de massa
+ velocidade da reacdo) foi resolvido
numericamente com o auxilio da sub-
rotina ODE45 disponivel no software
MATLAB. Como resultado, para cada
simulagdo, com diferentes temperaturas e
razdes CO/H,0 obtemos a quantidade de
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mols na saida do reator para cada
componente da reacdo. Com esses dados
¢ féacil obter a conversio de CO e a
seletividade, definidas pelas equacgdes (9)
e (10) apresentadas a seguir:

Frop,—Feo
x="2_50 9
Fro, ©)

o Fy._
Suc0 = () (10)

onde X € a conversdo, Fgp, € a vazao
molar de entrada de CO, F-5 € a vazao
molar de saida do CO, Fy é a vazdo de

z

saida de hidrogénio e Sy -, € a
seletividade.

3. RESULTADOS E DISCUSSOES
Na Figura 1 abaixo € possivel
verificarmos os resultados obtidos pelo
modelo proposto para as trés diferentes
cinéticas escolhidas, frente aos dados
cinéticos obtidos de Guo et al. (2009).

100 —

80 —

Conversio de CO (%)

T T LI I e
140 160 180 200 220 240 260 280 300 320
Temperatura (°C)

Figura 1. Previsao do modelo proposto,
para a cinética elementar (—-), para a
proposta por Newsome (1980) (—) e para
a proposta por Criscuoli et al. (2000) (")
frente aos dados experimentais obtidos de
Guo et al. (2009) (e).

Os resultados acima apresentados
condizem com os obtidos por Manrique
et al. (2012), que utilizou diversos
modelos, inclusive um pseudo-
homogéneo unidimensional, para a
WGSR e comparou com resultados
experimentais, obtendo curvas com
comportamento semelhante. Mediante
andlise da Figura 1 € possivel afirmar que

o modelo descrito pela equacdo (8),
proposto por Criscuoli et al. (2000) € o
que melhor representa os dados
experimentais obtidos por Guo et al.
(2009), assim, esta cinética estara
associada ao modelo proposto nas
simulacdes a seguir.

Segundo Choi e Stenger (2003)
para manter constante a quantidade de
CO que entra na célula a combustivel, o
controle da temperatura e a taxa de
adicdo de 4gua para a WGSR sdo de
extrema importancia para manter estavel
a operacdo da célula. Grandes variagoes
na concentracdo de CO que entram na
célula de combustivel, resultam em
flutuacbes na corrente e na voltagem
desta. Grandes variacdes na dgua que sai
do reator de abatimento de CO fard o
controle de umidade necessario para a
operacdo adequada de uma célula do tipo
PEM mais dificil.

Para os catalisadores do tipo
metdlico, quando a propor¢cdo de
CO/vapor d’4dgua € maior que 1/4, o
desempenho do WGSR ¢ sensivel a
variacdo da razdo. Alternativamente, se a
razdo for inferior a 1/4, a variagdo da
razdo tem apenas uma pequena influéncia
sobre o desempenho (Chen et al., 2008).
Logo, as razdes molares (CO/H,0)
utilizadas para a otimizacdo serdo 0,25,
0,5,0,75¢e 1.

Uma vez que o hidrogénio é um
produto da reacao do CO em presenga de
H,O, a WGSR também produz H;
adicional, para aplicacdes subsequentes
(Maciel et al., 2013), como células a
combustivel. Logo, seria interessante que,
além da diminui¢do de CO para evitar o
envenenamento do catalisador da célula,
pudéssemos aumentar o rendimento de
hidrogénio. ~Por esse motivo, a
seletividade global do H, em relagdao ao
CO se mostra um importante fator para a
modelagem da WGSR visando a
aplicacdo em células a combustivel.

Os valores da seletividade do H,
em relacdo ao CO obtidos com base na
simulacdo do modelo proposto associado
a equacdo cinética que melhor
representou  os dados experimentais
(equacdo 8), para variadas temperaturas
(150, 200, 250 e 300°C) e diferentes
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propor¢des de CO/H,O ja  pré-
determinadas (0,25, 0,5, 0,75 e 1)
encontram-se na Figura 2.

S
de H2/C0 2 g

& geletivida
2

id
e
T
o

o
99’9 0,25 150

Figura 2. Simulacdo da seletividade para
a temperatura variando entre 150 e
300°C, para uma razao molar CO/vapor
d’agua entre 0,25 e 1.

Analisando as informacdes
fornecidas pela Figura 2 percebe-se que,
o melhor resultado para a seletividade
(aproximadamente 50%) foi obtido para a
maior temperatura utilizada (300°C) em
conjunto com a menor razdo molar
CO/H;O0 considerada (que foi 0,25).

De acordo com Menechini Neto et
al. (2014) um reator de reforma a vapor
de metanol operando a uma temperatura
elevada implica na utilizacao de pequenas
quantidades de catalisador €,
consequentemente, um reator de tamanho
reduzido para alcancar conversdes
elevadas de metanol (cerca de 100%). No
entanto, existe uma necessidade de etapas
adicionais para a purificacdo da corrente
de hidrogénio para compensar uma
grande quantidade de CO na corrente de
efluente, que gira em torno de 4000 mg
L. Admitindo a vazdo (15 mols s'l) e
composi¢cdo de CO equivalente a da
corrente efluente do reator de reforma a
vapor de metanol estudado por
Menechini Neto et al. (2014) realizou-se
a simulacdo para as condigOes Otimas
estabelecidas pelas Figuras 3 e 4, para
assim determinar-se o tempo de contato
necessario para que a concentracio final
de CO decaia de 4000 para 50 mg L' 0
tempo de contato é definido na equacdo

=" )

onde W € a massa do catalisador em kg e
F a taxa de alimentacdo do leito catalitico
emkgs™.

4.000

3.000 -

2.000 - 503 ™

@ T T T T
15 2 25 3
\ Tempo de contatn (<)
1.000 -

Concentragdo de CO (ppm)

Tempo de contato (s)

Figura 3. Simulacdo do comportamento
da concentragdo de CO (—) em funcdo do
tempo de contato com o catalisador: a)
em escala normal e b) em escala
ampliada.

De acordo com as informagdes
apresentadas pelas Figuras 3 e 4, o tempo
de contato necessdario para reduzir a
concentracdo de CO de 4000 para 50 mg
L', concentracdo necessdria para que o
eletrodo de platina da célula a
combustivel ndo sofra envenenamento e
consequente desativagao, é de
aproximadamente 4 s. Este valor ¢é
equivalente a um reator de comprimento
aproximado de 1 m. Este ndo é um valor
de comprimento invidvel para a
constru¢do de um reator para uma célula
a combustivel. Porém, o custo de
operacdo seria elevado devido a grande
carga de catalisador necessdria. As
condi¢cdes experimentais € o fato de ter
sido utilizado um modelo de baixa
temperatura para célculos em
temperaturas médias podem  estar
relacionados com o resultado obtido para
o tamanho do reator.

Com isso, percebemos que a
modelagem para a WGSR € uma érea de
estudo de extrema importancia para o
desenvolvimento de células
combustiveis, principalmente ao que diz a
respeito ao desenvolvimento de um
catalisador unico para essa reagdo. Com
o modelo que melhor se ajustou aos
dados  experimentais, uma  nova
simulacdo para a seletividade mostrou
que a melhor condi¢@o de trabalho (para
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aumentar a quantidade de H, formado e a
quantidade de CO consumido) ocorreu na
temperatura de 300°C para uma razdo
molar de CO/H,0 de 1 para 4. Com esse
resultado foi possivel prever o tempo de
contato de 4 s para que uma quantidade
real de CO formado durante a reforma a
vapor do metanol, estabelecida por
Menechini Neto, et al. (2014), pudesse
ser removida, mantendo-se as condicdes
Otimas estabelecidas.

E importante ressaltar que, embora
a cinética descrita por Criscuoli et al.
(2000) representou bem os dados
experimentais, ela foi desenvolvida para
ser aplicada a catalisadores utilizados em
baixas temperaturas. Logo, um estudo
experimental do catalisador de médias
temperaturas deverd ser realizado a fim
de que essa cinética possa ser creditada
como adequada as condi¢des em que aqui
foi considerada uma boa representante.

4. CONCLUSOES

Algumas expressdoes cinéticas foram
apresentadas neste trabalho para a
aplicacio em um modelo pseudo-
homogéneo sem dispersdo axial que foi
capaz de prever adequadamente o
comportamento da  WGSR  sobre
catalisadores comerciais compostos por
Cu/Zn0O/Al,Os, utilizados industrialmente
em baixas e médias temperaturas, em um
reator de leito fixo.

Foi observado em todas as
simulagdes um perfil de conversdao de CO
muito parecido, porém a cinética
representada pela equacdo (8) foi a que
melhor representou 0s dados
experimentais obtidos em literatura.
Também se verificou que a conversao de
CO aumentou continuamente com o
aumento da temperatura.

Com o modelo que melhor se
ajustou aos dados experimentais, uma
nova simulacdo para a seletividade
mostrou a melhor condi¢dao de trabalho.
Com esse resultado foi possivel prever o
tempo de contato necessdrio para reduzir
uma quantidade de CO  obtida
experimentalmente (dado de literatura)
para 50 mg L' (condi¢cdo em que nao
ocorre 0 envenenamento do catalisador

da célula a combustivel). Porém a
cinética que melhor representou os dados
foi desenvolvida para aplicacdo em
baixas temperaturas e acabou sendo
utilizada para médias temperaturas, o que
deve ser considerado e analisado para
aplicacdes em condi¢des experimentais.

Os  resultados  deste  estudo
mostram-se importantes para a concepgao
global, otimizacdo e controle dos
reformadores de combustiveis visando
uma aplicacdo comercial vidvel, possivel
gracas a geracdo de correntes de
alimentacdo de hidrogénio livre de CO
para células a combustivel.
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