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Resumo

As células de combustivel alimentadas a hidrogénio surgiram como
alternativa aos motores de combustao interna, com a finalidade de reduzir a
poluicao atmosférica. A corrente de hidrogénio a elas alimentada, obtida
durante o processo de reformacao por vapor e/ou oxidacao parcial, necessita
de ser purificada, sendo submetida a uma etapa de Water-Gas Shift, na qual
se reduz o teor em mondxido de carbono. No sentido de se atingirem niveis de
CO na corrente rica em hidrogénio, de tal forma que esta possa ser utilizada
nas células de combustivel (valores inferiores a 100 ppm) sem que ocorra
envenenamento das mesmas, recorre-se ao uso de reactores de membrana na
reaccao de Water-Gas Shift (obtendo-se assim conversoes de CO superiores a
do equilibrio ou proximas de 100%). Este processo catalitico esta na base da

realizacao desta tese.

Apos se comparar o desempenho do catalisador sintetizado de Au/Ce0O,
com o comercial de CuO/Zn0/AL0;, foi efectuado um estudo cinético da
reaccao de Water-Gas Shift com este ultimo, por ter sido o catalisador que se
revelou mais promissor. Por fim, analisou-se o desempenho do reactor de
membrana metalica de Pd-Ag, altamente selectiva ao hidrogénio, na reaccao
de WGS, com o catalisador de CuO/Zn0O/Al;0:s.

O catalisador escolhido para o estudo cinético foi o de CuO/Zn0/AL,0s,
pois apresentou uma maior estabilidade a baixas temperaturas
comparativamente ao catalisador de Au/CeO,. Apds o estudo cinético,
verificou-se que de entre os modelos mais frequentemente divulgados na
literatura, os modelos de Langmuir-Hinselwood ajustam melhor os resultados
experimentais do que o modelo Redox (a energia de activacao e o factor pré-
exponencial de Arrhenius obtidos pelo melhor modelo foram de 5,40 x 10*
Jmol' e 7,48 x 10° mol's"g.e "Pa™!, respectivamente). Através do uso do
reactor de membrana de Pd-Ag na reaccao de Water-Gas Shift, conseguiu-se
reduzir em cerca de 45% a concentracao de CO face ao reactor de leito fixo,
além de se obter uma concentracao de CO inferior a do equilibrio. A
concentracao de CO obtida foi de 2872 ppm, correspondente a uma conversao

de 93,9% (por conseguinte, superior a conversao de equilibrio).
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Abstract

Fuel cells powered by hydrogen have emerged as alternatives to
internal combustion engines, with the aim of reducing air pollution. The
hydrogen stream that is fed to those fuel cells and is produced during the
process of steam reforming and/or partial oxidation needs to be purified, thus
undergoing a phase of the Water-Gas Shift reaction, which reduces the level
of carbon monoxide. In order to achieve low CO levels in the hydrogen-rich
stream, so that it can be used in fuel cells (less than 100 ppm) without
poisoning them, membrane reactors are employed in the Water-Gas Shift
reaction (the CO conversions obtained are thus higher than the
thermodynamic equilibrium ones or close to 100%). This catalytic process is on

the basis of the current thesis.

After comparing the performance of the synthesized Au/Ce0O; catalyst
with that of the commercial CuO/Zn0O/Al;03 one, a kinetic study of the Water-
Gas Shift reaction was done, being the latter the employed catalyst because it
proved to be more promising. Finally, the performance of a membrane
reactor, using a metallic Pd-Ag membrane, highly selective towards hydrogen,
was used in the WGS reaction. The catalyst employed was once againg the
CuO/Zn0/AL;03 one.

The catalyst selected for the kinetic study was the CuO/Zn0/Al;0;,
because it revealed a higher stability at low temperatures compared with the
Au/Ce0O; sample. After the kinetic study, it was found that among the most
commonly reported kinetic models, the Langmuir-Hinselwood ones fit better
the experimental results as compared to the redox kinetic model (the
activation energy and Arrhenius pre-exponential factor obtained by the best
model were 5.40 x 10* J'mol™ and 7,48 x 10° mol's"g.c""Pa™!, respectively).
Through the use of the Pd-Ag membrane reactor in the Water-Gas Shift
reaction, it was possible to reduce by ca. 45% the CO concentration as
compared to the fixed bed reactor, in addition to obtaining a concentration
smaller than the thermodynamic equilibrium one. The CO concentration
obtained was 2872 ppm, corresponding to a conversion of 93.9% (this result is

consequently higher than the thermodynamic equilibrium conversion).

v
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Notacao e Glossario

a
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Pal
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mol-s™-gear *-Pa™
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m2

V-min*

cm®-mol™?

mol-m™
mol-m™

J-kgt-K*
J-molt-Kk?

J-molt.K?

area equivalente.

parametro usado no calculo da capacidade
calorifica molar (equacao 55).

factor pré-exponencial da constante de
adsorcao da lei de van’t Hoff para o
componente i, (i = CO, CO,, H,0 e Hy).

area da superficie de permeacao da
membrana.

factor pré-exponencial de Arrhenius do
modelo cinético LH1.

factor pré-exponencial de Arrhenius do
modelo cinético LH2.

factor pré-exponencial de Arrhenius do
modelo cinético R.

area de seccao transversal do reactor de leito
fixo.

desvio médio absoluto.

area do pico do componente i obtido no
cromatograma, (i = N, CO e COy).

parametro usado no calculo da capacidade
calorifica molar (equacao 55).

coeficiente virial da mistura gasosa

parametro usado no calculo da capacidade
calorifica molar (equacao 55).

concentracao de CO no leito de catalisador.

concentracao de CO a superficie do
catalisador.

critério de Weisz-Prater.

capacidade calorifica massica da mistura
gasosa.

capacidade calorifica molar da mistura
gasosa.

capacidade calorifica molar do componente i,
(i = CO, COz, H,0 e Hy).

parametro usado no calculo da capacidade
calorifica molar (equacao 55).

difusividade binaria para um par de
componentes.

Vil
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Def

Jp, JH

ATmax,particula K
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mol-s™-geat -Pa™
m-s™

Pa*

g-mol™

atm

Pa

difusividade combinada.

difusividade efectiva.

espessura da membrana.

diametro da particula de catalisador.
diametro interno do reactor de leito fixo.
caudal volumétrico total da alimentacao.

caudal volumétrico do componente i na
alimentacao,

energia de activacao.

coeficiente de transferéncia de calor no
fluido.

factor de transferéncia de calor.

variacao maxima de temperatura na particula

de catalisador.

variacao maxima de temperatura no filme.
entalpia da reaccao a temperatura padrao.
entalpia da reaccao de WGS.

constante cinética do modelo LH1.
constante cinética do modelo LH2.
constante cinética do modelo R.
coeficiente de transferéncia de massa.

constante de adsorcao do componente i,
(i = CO, COyz, H,0 e Hy).

constante de equilibrio.
comprimento do leito de catalisador.
numero de pontos experimentais.

massa molar do componente i,
(i = CO, CO,, H,0 e Hy).

critério de validacao dos modelos cinéticos.
parametro da lei de Sievert’s (equacao 18).
numero de Prantl.

numero de Reynolds.

numero de Schmidt.

pressao total no leito do reactor.

numero de parametros.

pressao de CO a superficie do catalisador.

Vi

(i = CO, COy, H20, Hz, Ny).
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To
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Letras gregas
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A J-mtstkt

permeabilidade da membrana ao hidrogénio.

factor pré-exponencial da constante de
permeabilidade ao hidrogénio.

pressao de hidrogénio no permeado.
pressao de hidrogénio no retido.

pressao parcial do componente i,
(i = CO, CO,, H,0 e Hy).

constante dos gases perfeitos.
raio da particula de catalisador.

velocidade experimental (para o consumo de
CO).

velocidade dada pelo modelo cinético i,
(i = LH1, LH2, R).

temperatura absoluta.
temperatura padrao.

temperatura critica do componente i,
(i = CO, CO,, H,0 e Hy).

velocidade superficial da mistura gasosa na
alimentacao.

massa de catalisador.
tempo de contacto.

conversao experimental de mondxido de
carbono.

conversao calculada de monoxido de
carbono.

fraccao molar de CO a saida do reactor.

fraccao molar do componente i na
alimentacao, (i = CO, COz, H20 e Hy).

factor de compressibilidade.

porosidade do leito.

coeficiente estequiométrico do componente i
na alimentacao, (i = CO, COz, H,0 e H,).

condutividade térmica da mistura
gasosa.
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Ai

7\ref

J-mtlstk?
J-mtstkt

Pa-s

Pa-s

kg-m™
kg-m™

condutividade térmica do
componente i, (i = CO, COy, H0 e Hy).

condutividade térmica efectiva da mistura
gasosa.

viscosidade da mistura gasosa.

viscosidade do componente i,
(i = CO, COy, H,0 e Hy).

massa volumica da mistura gasosa.

massa volumica do catalisador de
CuO/Zn0O/AL0s.

factor de tortuosidade.

parametro usado no caluculo do coeficiente
de transferéncia de calor e do nUmero de
Reynolds (equacodes 45 e 58).
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1. Objectivos

Este trabalho teve como finalidade alcancar os seguintes objectivos:

- Efectuar ensaios cataliticos em reactor de leito fixo com o catalisador
de Au/Ce0,, sintetizado pelo grupo Espanhol de Valéncia do Instituto de
Tecnologia Quimica (UPV-CSIC), para se avaliar a sua actividade e
estabilidade a diferentes temperaturas na reaccao de Water-Gas Shift
(WGS).

- Comparar o desempenho do catalisador de Au/Ce0; com o comercial
de melhor desempenho de entre um grupo previamente estudado no
LEPAE: CuO/Zn0/Al;03 (denominacao comercial).

- Determinar a cinética da reaccao de WGS, com o catalisador que se
apresentou como mais promissor, de entre os dois acima mencionados.
Foram feitos testes preliminares no sentido de assegurar quer a
auséncia de resisténcias internas (na particula de catalisador), quer a
auséncia de resisténcias externas (no filme que envolve a particula de

catalisador).

- Avaliar o desempenho do reactor de membrana metalica de Pd-Ag,
altamente selectiva ao hidrogénio, na reaccao de WGS, com o

catalisador mais promissor, de entre os dois acima mencionados.
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2. Introducao

2.1 Processamento de Hidrogénio para Células de Combustivel

As células de combustivel sao uma tecnologia inovadora, que surgiu
como alternativa aos motores de combustao interna, no sentido de diminuir a
poluicao atmosférica. Este tipo de células produz quantidades pequenas ou
nulas de poluentes primarios (CO;, NOx e hidrocarbonetos), sendo
simultaneamente cerca de duas vezes mais eficientes que os motores de
combustao interna [1]. As células de combustivel alimentadas a hidrogénio,
apesar das suas inumeras vantagens, possuem limitacdes no que diz respeito a
seguranca, distribuicio e armazenamento do combustivel usado. Como
consequéncia, um sistema que permita produzir hidrogénio de forma rapida e
eficiente, quer numa estacao de servico, quer a bordo de um veiculo, surge
como uma alternativa mais favoravel ao uso desta tecnologia. A sintese de
hidrogénio a partir de gas natural é uma via favoravel para as estacdes de
servico, enquanto a sua producdao a bordo, i.e. em veiculos, a partir de

combustiveis liquidos - LPG ou gasolina - constitui uma boa solucao [2].

Industrialmente, a producao de hidrogénio € maioritariamente feita
através de dois processos: reformacao por vapor e/ou oxidacao parcial. O
processo de reformacao por vapor pode ser realizado a partir de varios
compostos (metano, metanol, etanol, etc.), sendo ilustrado genericamente

através da seguinte reaccao quimica [2]:
anm+nHzo:nc0+(n+§)Hz, AH° > 0 (1)
O hidrogénio pode também ser obtido através da oxidacao parcial [2]:
anm+§ozznc0+(n+§)Hz, AH° < 0 (2)

Ambos os processos produzem hidrogénio para além de outros componentes,
nomeadamente mondxido de carbono. Porém, este ultimo composto origina a
desactivacao dos eléctrodos de platina das células de combustivel, dai que a

sua remocao seja obrigatdria para o bom desempenho da célula.

Num sistema convencional de processamento de hidrogénio, a

composicao tipica em CO a saida da unidade de reformacao a vapor ou de

2
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oxidacao parcial é cerca de 3-10% (v/v) [2] (dependendo das condicoes
operatorias, nomeadamente, da temperatura, da pressao e da composicao de
alimentacao). Posteriormente, o teor em CO sera reduzido na etapa de

Water-Gas Shift (WGS), a qual pode ser traduzida pela seguinte equacao:
CO + Hzo 2 COZ + Hz (3)

A saida desta unidade, a composicéo tipica de CO é cerca de 0,5 % (v/v) [1].
Finalmente, o ultimo passo no processamento de hidrogénio e na remocao de
CO consiste na oxidacao preferencial do CO - PrOx. Nesta etapa procede-se a
oxidacao com oxigénio do CO a CO,, existente na corrente de reformado,
antes do hidrogénio ser conduzido a célula de combustivel. Desta forma,
pretende-se minimizar a concentracdo de CO até niveis aceitaveis
(preferencialmente para valores menores que 100 ppm), de forma a que a
corrente rica em hidrogénio possa ser utilizada nas células de combustivel [1].
Uma vez obtida a composicao pretendida, esta é alimentada a célula, onde
através de reaccoes electroquimicas se obtém, essencialmente, corrente

eléctrica.

2.2 Reaccao de Water-Gas Shift (WGS)

A reaccao de Water-Gas Shift, equacao (3), € uma etapa de um
processo industrial antigo no qual a H;0, na forma de vapor, reage com CO
produzindo H; e CO,. A principal aplicacao a nivel industrial da reaccao de
WGS tem sido a producao de hidrogénio na sintese de aménia [3]. Porém, é de
realcar também o interesse noutros processos industriais (nomeadamente em
refinarias), como é o caso do hidrotratamento das fraccées liquidas do

petréleo, armazenamento e redistribuicao de hidrogénio [3].

A reaccao de WGS é moderadamente exotérmica (4H, = -41,1
kJ'mol"), sendo controlada pelo equilibrio quimico [3]. Devido a sua
moderada exotermicidade, a reaccao de WGS é termodinamicamente
desfavoravel a temperaturas elevadas (a constante de equilibrio da reaccao é

cerca de 80 vezes maior quando a temperatura desce de 600 °C para 200 °C)
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[3]. De facto, a constante de equilibrio da reaccao é traduzida pela seguinte
expressao [4]:

4567
Ke = exp [m - 4,33] (4)

No entanto, a reaccao apresenta cinética favoravel a temperaturas elevadas,
como consequéncia do aumento das constantes cinéticas (lei de Arrhenius).
De forma a ultrapassar a limitacao termodinamica, mantendo a velocidade de
reaccao elevada, a reaccao de WGS € normalmente conduzida em reactores
adiabaticos com arrefecimento entre etapas, de forma a obter-se uma maior
conversao global. A primeira etapa é a High Temperature Shift (HTS),
conduzida a temperaturas entre 350 °C e 600 °C, e a segunda etapa € a Low
Temperature Shift (LTS), entre 150 °C e 300 °C. Distintos catalisadores sao

utilizados nas duas etapas, como se explicara na seccao seguinte.

2.3 Catalisadores usados na reaccao de WGS

Catalisadores a base de ferro e a base de cobre sao tipicamente usados
nas etapas de HTS e LTS, respectivamente. Industrialmente, o catalisador
convencional de Fe;03/Cr,0; ¢é utilizado na primeira etapa (HTS),
caracterizada pelas elevadas temperaturas empregues. Na etapa posterior, a
de baixas temperaturas, o catalisador de CuO/Zn0/Al,0; é tipicamente usado,
apresentando em estado estacionario um bom desempenho sob condicoes

mais amenas [2].

A actividade dos catalisadores convencionais de CuO/ZnO/Al;03 a
baixas temperaturas continua a ser alvo de novos estudos [3]. Como
desvantagens, deve referir-se que estes catalisadores se desactivam
rapidamente quando expostos a alguns ciclos de condensacao de um gas de
sintese, além de serem pirofdricos, quando sujeitos a ambientes oxidantes.
Esta piroforicidade origina uma perda de actividade do catalisador. Além
disso, devido ao contacto com o ar, existe o risco de atingirem elevadas
temperaturas, o que pode originar a sinterizacao do catalisador [3]. O tempo
de vida util dos catalisadores de CuO/ZnO/Al;0;, na reaccao de WGS, é

tipicamente determinado pela desactivacao provocada pela sinterizacao a

4
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temperaturas superiores a 300 °C, além da perda de actividade que pode
ocorrer devido ao envenenamento com enxofre [3,5]. Industrialmente, os
catalisadores comerciais de CuO/Zn0O/Al,0; sao activados antes da operacao,
através de um processo de reducado lento e controlado, o que constitui uma
das desvantagens da operacao com este tipo de catalisadores. Além disso,
durante qualquer interrupcao da operacao, estes devem ser purgados com gas
inerte para se evitar a condensacao e a re-oxidacao; caso contrario o

desempenho do catalisador é ou pode ser significativamente limitado [3].

Os requisitos dos catalisadores usados na reaccao de WGS, para
producao de hidrogénio de elevada pureza com vista a aplicacao em células
de combustivel, sdao bastante diferentes daqueles que se destinam as
aplicacoes industriais tradicionais. Relativamente as aplicacoes moveis, estes
catalisadores devem competir com os padroes estabelecidos pelos motores de
combustao interna, como a operacionalidade, o tamanho, o peso e o custo.
Para as aplicacoes estacionarias, estes atributos sao mais flexiveis, admitindo-
se volumes maiores e custos superiores [3]. No entanto, a tecnologia
desenvolvida ao nivel dos reactores e dos catalisadores usados nas aplicacoes
moveis pode ser integrada nas aplicacoes estacionarias, tornando o processo
economicamente mais viavel [3]. Estes tipos de catalisadores usados na
reaccao de WGS sao “projectados” para operarem em condicoes estaveis,
durante muitos meses ou anos sem interrupcao, sendo esperado que os
catalisadores sejam expostos a ciclos redox e de condensacao de vapor. No
entanto, existem cuidados que devem ser tomados para evitar tal exposicao,

pois esta prejudica o desempenho deste tipo de catalisadores.

Os catalisadores suportados a base de metais preciosos tém potencial
para substituir os catalisadores convencionais. Contudo, a actividade tem que
apresentar um aumento significativo de forma a superar os elevados custos
associados a este tipo de catalisadores (cerca de 10 vezes para serem
competitivos com o custo base, embora alguns estudos mostrem que
actividade deva ser melhorada em mais de 100 vezes no sentido de satisfazer
os requisitos do processamento de combustivel) [6,7]. Em contraste com os
convencionais, os catalisadores de metais preciosos suportados tém-se

revelado bastante activos para a reaccao de WGS, sobretudo a baixas

5
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temperaturas [6]. Assim, apesar do elevado custo, tais materiais podem ser
vantajosos relativamente aos catalisadores convencionais (CuO/Zn0O/Al;03 e
Fe,03/Cr;0;3), desde que a durabilidade e a resisténcia redox sejam

asseguradas.

Entre outros, sao de realcar os catalisadores a base de ouro, os quais
apresentam grande potencial para aplicacado em células de combustivel,
associado ao preco relativamente baixo deste tipo de catalisadores quando
comparados com outros metais, como a platina [7]. As potenciais aplicacées
dos catalisadores de ouro requerem no entanto varios requisitos,
nomeadamente métodos fiaveis de fabrico, bem como um conhecimento
aprofundado sobre os varios parametros relacionados com o seu desempenho,
incluindo a estabilidade catalitica, a actividade, e a durabilidade sob
determinadas condicdes operatorias. Estes catalisadores sao particularmente
activos a baixas temperaturas, mas a sua estabilidade a temperaturas mais

elevadas necessita ainda de ser melhorada [7].

A interaccao entre o ouro e o suporte € essencial na actividade para a
reaccao de WGS [6]. Em particular, os catalisadores de Au/Ce0O; sao
potencialmente interessantes para a reaccao de WGS, pois o suporte de oxido
de cério tem capacidade para armazenar oxigénio [7]. No caso dos
catalisadores de Au/Ce0O,, a desactivacao pode ficar a dever-se a alguns
factores, tais como: formacao de carbonatos (intermediarios no mecanismo
reaccional), enfraquecimento da interaccao Au/Ce0, e presenca do didxido de
carbono na reaccao (satura a superficie) [6]. Contrariamente aos catalisadores
convencionais, os catalisadores a base de metais preciosos nao sao
piroforicos, nem requerem um procedimento especial de activacao (periodos
de activacao mais curtos), o que constitui uma vantagem nas aplicacoes

relativas ao processamento de combustiveis) [3,5].
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2.4 Cinética: modelos e mecanismos da reaccdo de WGS (LTS)

Com base nos mecanismos regenerativo e associativo, varios modelos
cinéticos (e respectivas expressoes de velocidades da reaccao) podem ser
encontrados na literatura para a reaccao de WGS [8]. O mecanismo
regenerativo (ou redox) considera a dissociacdo da agua a superficie do
catalisador para producao de hidrogénio e uma superficie oxidada (formacao
de um grupo hidroxilo). Esta superficie sera posteriormente reduzida através
do mondxido de carbono [4]. Relativamente ao mecanismo associativo, este
baseia-se na interaccdo do monodxido de carbono adsorvido e da agua,
havendo formacao de um intermediario, que se quebra, originando depois a

formacao de produtos [4].

Os modelos cinéticos considerados nesta dissertacao foram o de
Langmuir-Hinshelwood (posteriormente designado de LH1 e LH2) e o Redox.
Através da etapa controlante do mecanismo da reaccao associado a cada
modelo, é obtida a respectiva lei de velocidade. De acordo com a literatura,

as expressoes de velocidade dos modelos sao as abaixo indicadas [8].
A etapa controlante do modelo LH1 € a seguinte reaccao a superficie:
CO-s + H,0-s - CO3-s + Hy-s (5)

A correspondente expressao da velocidade de reaccao para este modelo vira

entao:

_ K (Pco Pr2o - Pcoa Prz / Ke) (6)
(1+Kco Peo + Krao Prao + Kiz Pra* Kcoz Peoz)”

-Ico

onde -rco € a velocidade de consumo de CO da reaccdo, k é a constante
cinética da reaccao, pj sao as pressoes parciais dos varios componentes (i =
CO, H;0, H; e COy), Ki as respectivas constantes de adsorcao e K¢ € a

constante de equilibrio da reaccao (ver equacao 4).

O modelo cinético LH2 é semelhante ao anterior, assumindo que a

etapa controlante da velocidade de reaccao € a seguinte reaccao a superficie:

CO-s + H;0-s —» COOH-s + H-s (7)
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A velocidade dada pelo modelo LH2 é traduzida pela seguinte expressao:

“feo = K (Pco Pr20 - Pco2 Pz / Ke) (8)
(14 Ko Pco + Kizo Przo + K™ Pra”+ Kcoz Peoa Pra””)*

O mecanismo redox R tem como etapa controlante a reducao do cobre

oxidado, traduzida pela seguinte equacao:
CO+0-s—>COz+s 9)
A expressao correspondente deste modelo € a seguinte:

cFen = K (Ph20 - Pcoz Pz /Pco Ke)
o (14 Kco Pcoz /Pco)

2.5 Reactores de membrana

Uma das mais recentes aplicacoes da reaccao de WGS €&, como se
referiu, no sistema de reformacao das células de combustivel, usada para
diminuir o teor de CO com producao adicional de hidrogénio, no sentido de
aumentar a eficiéncia deste tipo de células. Nos reactores tradicionais de
leito fixo, a conversao da reaccao de WGS é frequentemente limitada pela
difusao dos reagentes nos poros do catalisador (ou no suporte deste), mas
mais importante que isso, sao as imposicoes termodinamicas, dado tratar-se
de uma reaccao reversivel [3]. A conversao de CO pode no entanto ser
aumentada pela remocao selectiva de um ou mais produtos, H; e/ou CO;, do
meio reaccional. Isto pode ser conseguido num reactor de membrana
selectiva, onde o processo de separacao € acoplado com reaccao a catalitica.
O uso de diferentes tipos de reactores de membrana na reaccao de WGS
permite obter conversdes de CO superiores as do equilibrio termodinamico ou
proximas de 100% [9]. Este tipo de reactores apresenta varias vantagens,
algumas delas bastante significativas, relativamente aos reactores tradicionais
de leito fixo, sendo de realcar o menor volume, o facto de serem mais
compactos, a maior eficiéncia (reaccao e funcoes de separacao integradas), o
facto de serem potencialmente mais econdémicos, além de possuirem custos
de operacao mais reduzidos [10]. As membranas de paladio - selectivas ao

hidrogénio - e suas ligas, bem como alguns materiais inorganicos (e.g. silica),

8



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

sao bastantes interessantes pois permitem separar hidrogénio com elevada

pureza [9,10].

As membranas de Pd-Ag apresentam uma elevada selectividade ao Hj,
para além de uma razoavel permeabilidade, apresentando, simultaneamente,
uma boa estabilidade fisica e mecanica para longos tempos de operacao
[9,10]. No sentido de avaliar a fiabilidade das membranas, estas sao sujeitas a
longos testes de permeabilidade (sob condicdes controladas de temperatura e
diferenca de pressao entre as superficies da membrana, isto é, entre o retido
e o permeado). De acordo com a literatura, estao associados a estes testes de
permeabilidade ciclos de hidrogenacao e ciclos térmicos [10]. Estes testes
originam uma alteracdao estrutural na superficie da membrana (devido a
interaccao metal-hidrogénio e aos ciclos térmicos), e, consequentemente, ha

um aumento da permeabilidade ao hidrogénio [10].

As membranas devem ser de espessura fina, de forma a se obterem
caudais de H, mais elevados no permeado (além de ser mais vantajoso
economicamente). Estes caudais sao proporcionais ao gradiente de pressao
entre as superficies da membrana (diferenca de pressao parcial de H, entre o
retido e o permeado) [10]. Um dos processos mais eficientes na sintese destas
membranas € através da soldadura por difusao a alta temperatura dos atomos

de prata presentes em folhas de espessura fina de Pd-Ag.

A permeacao do hidrogénio através do paladio € bastante afectada pela
presenca de impurezas a superficie da membrana, que consequentemente
afectam o tempo até se atingir o estado estacionario, bem como a velocidade
de permeacao de H; [10]. A preparacao em larga escala de membranas finas,
sem defeitos e resistentes, constitui no entanto uma das maiores resisténcias

a aplicacao deste tipo de materiais.
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3. Metodologia experimental

3.1 Procedimento experimental - ensaios cataliticos

Os caudais de gases (CO, CO,, H, e Ny) alimentados ao reactor foram
controlados, individualmente, através de controladores de caudal massico
(Figura 1). O teor em vapor de agua é, por sua vez, controlado por um sistema
Controlador-Evaporador-Misturador (CEM, Bronkorst). Neste sistema, a agua
liquida é conduzida ao CEM onde sofre uma rapida vaporizacao e se mistura
com os restantes gases secos. Posteriormente, a corrente resultante é
alimentada ao sistema reaccional que se encontra alojado numa estufa
eléctrica (Memmert, Tipo UNE200) com um programa de controlo de
temperatura. A temperatura de operacao é registada através de um termopar
situado no centro do leito de catalisador para o reactor de leito fixo,
enquanto que no caso do reactor de membrana esta situado a superficie da
membrana. Em ambos os casos, a saida do sistema catalitico existe um
condensador que tem a funcao de remover a agua da corrente a analisar.
Saliente-se que os tubos que conduzem a mistura reaccional sao previamente
aquecidos até a temperatura de 130°C, e mantidos a esta temperatura
(através do uso de uma resisténcia térmica) no sentido de evitar a
condensacao da agua nos mesmos. Posteriormente, os gases que constituem a
corrente de saida (seca) do reactor sdao analisados através de um
cromatografo gasoso (Dani 1000). A analise do CO, CO; e N; é realizada
através de uma coluna cromatografica (Supelco Carboxen 1010 Plot) e de um
detector de condutividade térmica. O gas de transporte usado na coluna
cromatografica foi o He. O H; nao fez parte desta analise cromatografica, pois
é dificil através do cromatografo determinar a sua composicao na corrente de
saida. Esta dificuldade deve-se ao facto das condutividades do H; e do He (gas
de transporte) serem proximas. Através das areas dos picos do CO, CO; e N;
observadas no cromatograma, e recorrendo as respectivas curvas de
calibracao desses gases (em anexo - seccao 1), € possivel determinar as suas
concentracdes na corrente de saida do reactor, e consequentemente

determinar a composicao relativamente ao H; por balanco material.
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F] Legenda:

Véh_"“h dﬂ alivio CEM: Conirolador-Fraporador-Misiurador
(retirar igua) CCM: Controlador de Caudal Massico
MCH: Medidor de Caudal Missico
T: Termopar
— P: Sensor de Pressio
MCM M: Misturador
R: Reactor de leito fixo
— CEM §
N2 |—= r
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co2 R (3] [ Cromaibgrafo Gasoso
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CO —=

Figura 1- Diagrama da instalacao experimental com micro-reactor de leito fixo.

3.2 Caracterizacado e teste dos catalisadores para a reaccao de
WGS

Os dois catalisadores estudados neste trabalho foram o catalisador
comercial de CuO/Zn0/Al,0s, obtido através da empresa REB Research and
Consulting (situada na cidade de Ferndale, EUA), e o catalisador de Au/CeO,
(1,5% p/p de Au), sintetizado pelo grupo Espanhol de Valéncia do Instituto de
Tecnologia Quimica (UPV-CSIC).

Os ensaios cataliticos para avaliacao da actividade/estabilidade destes
dois tipos de catalisadores foram realizados num micro-reactor de leito fixo,
com um diametro interno de 6 mm, para uma gama de temperaturas de
150 °C - 300 °C. Estes ensaios foram realizados em condicoes isotérmicas e
isobaricas (pressao atmosférica). A massa usada para cada ensaio foi de 150
mg de catalisador, sendo a composicao de alimentacao ao reactor a seguinte:
4,70% CO + 34,78 % H,0 + 28,70% H, + 10,16% CO, e 21,66% N (% volumica), a

qual é representativa de uma corrente de reformacao.
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A actividade dos catalisadores de Au/CeO; e de CuO/ZnO/Al,03, na
reaccao de WGS, é influenciada pela reducao a que sao submetidos,
principalmente no caso deste ultimo. O protocolo de reducao foi escolhido de
forma a que permita a reducao completa do o6xido de metal, sem que ocorra
sinterizacao [11,12]. Nas seccOes seguintes, é detalhadamente descrito o
procedimento adoptado, o qual é efectuado antes de se testar a actividade de

cada material.

As propriedades fisicas (quantidade de metal, area BET e tamanho
médio das particulas do metal) dos dois catalisadores foram estimadas através
de diferentes técnicas: a area BET foi obtida a partir da adsorcao de N; a
77 K, enquanto o tamanho médio das particulas metalicas foi estimado
através da microscopia electrénica de transmissao de elevada resolucao
(HRTEM). Na Tabela 1 apresentam-se os resultados obtidos, sendo de realcar
as dimensdes nanométricas das particulas metalicas em ambos os sistemas

cataliticos.

Tabela 1. Propriedades fisicas dos catalisadores estudados

Quantidade de Area superficial do Tamanho médio das

Catalisador metal activo (% catalisador particulas do metal
p/p) Seer (M?/Q) (nm)
Cu0/Zn0/AL0; 50* 9,0 6,9
Au/Ce0, 1,5 180 4,4

* Dado fornecido pelo fabricante.

3.2.1 Reducdao do catalisador de Cu0O/Zn0/Al,0;

O processo de reducao do catalisador de CuO/Zn0O/Al;0s iniciou-se com
um aquecimento deste, na presenca de N, (a um caudal de 30 mLymin™),
desde a temperatura ambiente até 80 °C. Seguiu-se a introducao de uma
mistura redutora (5 % (v/v) de Hz/N; a um caudal volumétrico total de 30
mLymin™). A velocidade de aquecimento foi de 5 °C'min”', desde 80 °C até

230 °C, sendo mantido a esta temperatura durante 4h. Apds a reducao, o
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catalisador é arrefecido ou aquecido até a temperatura da reaccao e faz-se

passar N; antes de se introduzir a mistura reaccional.

3.2.2 Reducéao do catalisador de Au/CeO,

O catalisador de Au/Ce0O; foi submetido a um processo de reducao
semelhante ao realizado para o catalisador de CuO/Zn0O/Al;0s. Este processo
€ iniciado com um aquecimento do catalisador até 200°C, com o mesmo
caudal de N, do catalisador anterior (30 mLymin™), sendo mantido a esta
temperatura durante 30 minutos. Apos este periodo, a reducdo é efectuada
com uma mistura de 10% Hy/N; (% em volume), a um caudal total de 30
mLy'min™' durante 45 minutos, e posteriormente submetida a um caudal de N;
durante 30 minutos a mesma temperatura. Tal como acontece no catalisador
de Cu0/Zn0/AL,03, no final do processo de reducao o catalisador é aquecido
ou arrefecido até a temperatura da reaccao, passando-se N, antes da

introducao da alimentacao.

3.3 Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de massa na

particula de catalisador

A reaccao de WGS foi conduzida num reactor de leito fixo as
temperaturas de 150 °C e 300 °C, com o seguinte tempo de contacto: Weat./F’
(8car.h'mol’™) = 1,2. Este estudo foi efectuado para varias gamas de tamanho
das particulas de catalisador de CuO/Zn0O/Al,0;3 compreendidas ente 180-500
um, com o objectivo de se avaliar a possivel presenca de resisténcias internas

a transferéncia de massa.

3.4 Avaliacéo da resisténcia a transferéncia de massa no filme

Apos a reducao do catalisador de CuO/Zn0/AL;0s, e para se avaliar a
presenca de resisténcias externas a transferéncia de massa, usaram-se caudais
volumétricos de alimentacdo na gama de 20-160 mLymin™, a um tempo de

contacto Weae./F (8carh'mol’’) = 0,4, & temperatura de 300 °C.
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3.5 Determinacdo da cinética da reaccdo de WGS para o

catalisador de cobre

A determinacao da velocidade da reaccao de WGS foi realizada num
reactor convencional de leito fixo, com o catalisador de CuO/Zn0O/Al;0;
(previamente seleccionado com base em ensaios cataliticos), para varios
tempos de contacto (gama entre 2,1-12,8 gch'mol’) e uma gama de

temperatura entre 180-300 °C (a pressao atmosférica).

De realcar que o estudo da cinética da reaccao foi efectuado na
auséncia de resisténcias a transferéncia de massa e de calor (na particula de
catalisador e no filme envolvente, como se mostrara posteriormente). Isto
deve-se ao facto de se tornar mais complexo determinar a cinética de uma
dada reaccao na presenca de resisténcias, quer na particula de catalisador,
quer no filme que a envolve [13,14]. A velocidade superficial seleccionada
neste estudo foi de 0,094 m's” (correspondente ao caudal volumétrico de
alimentacao de 160 mLymin™', ou seja, ao mais elevado dos usados na
avaliacao das resisténcias a transferéncia de massa no filme). O caudal
volumétrico de alimentacao ao reactor usado na determinacao da velocidade
da reaccdo foi de 270 mLymin’, mantendo-se a velocidade superficial
seleccionada que garante a auséncia de resisténcias a transferéncia de massa
no filme (0,094 m's'). O facto de se ter utilizado um caudal volumétrico
superior ao do estudo da avaliacao da resisténcia externa de transferéncia de
massa, deve-se ao facto de o diametro interno do reactor usado também ter
sido superior. A gama de tamanho das particulas de catalisador seleccionada
foi de 250-355 um (previamente determinada através da avaliacdo da
resisténcia a transferéncia de massa na particula de catalisador). A cinética
da reaccao de WGS foi determinada em condicoes de escoamento pistao e de
isotermicidade no leito [14]. Para tal, usaram-se esferas de vidro (na mesma
gama de tamanho das particulas de catalisador) para diluir o leito catalitico,
assegurando-se desta forma condicoes isotérmicas. O uso das esferas de vidro
permitiu simultaneamente aumentar o tamanho do leito, no sentido de se
tentar assegurar as condicoes de escoamento proximo do tipo pistao,

reduzindo-se por conseguinte as contribuicdées devidas a efeitos dispersivos.
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Tal foi assegurado da seguinte forma: a razao entre o comprimento do leito
de catalisador e o diametro da particula de catalisador usada foi maior que 50
(L/d, = 133), enquanto a razdo entre o didametro interno do reactor e o

diametro das particulas de catalisador foi superior a 10 (d/d, = 21,9) [14].

3.6 Reactor de membrana de Pd-Ag - caracterizacdo e testes

cataliticos

A caracterizacao da membrana tubular de Pd-Ag (com espessura de 50
um, diametro interno de 10 mm e comprimento de 50 mm) foi efectuada
através de testes de permeabilidade ao hidrogénio, sob condicdes controladas
de temperatura e de diferenca de pressao entre as superficies da membrana
(diferenca de pressao parcial de H; entre o retido e o permeado), observando-
se a estabilidade mecanica da membrana. E conhecida a necessidade de
activacao de membranas metalicas desta natureza. Para o efeito, e com o
objectivo de se atingir mais rapidamente o estado estacionario, a membrana
foi submetida a uma corrente de hidrogénio (P~1,5 bar) até se obter um fluxo
de permeado constante (e mantida nestas condicdes de pressurizacao durante

os periodos de nao operacao).

A determinacao da permeabilidade ao hidrogénio na membrana de Pd-
Ag foi feita através do método volumétrico. Neste método, manteve-se o
permeado a pressao de hidrogénio de 1 bar, fazendo-se variar a pressao de
alimentacao (hidrogénio puro) acima de 1 bar. Posteriormente determinou-se
o caudal de hidrogénio permeado para cada diferenca de pressao entre as
superficies da membrana (obtido com base na corrente de saida do reactor de
membrana, isto é, do retido). Estes testes de permeabilidade foram
efectuados as temperaturas de 200 °C, 230 °C, 250 °C e 300 °C pois a
avaliacao do efeito da temperatura na permeabilidade ao hidrogénio € um dos
objectivos inerentes a caracterizacao da membrana.

Posteriormente, apds os testes de permeabilidade, foram realizados
ensaios cataliticos com a reaccao de WGS, usando o catalisador de
Cu0/Zn0/AL,03, fazendo-se variar o gradiente de pressao entre o retido e o

permeado, e analisando-se o efeito na conversao de CO (calculada com base
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na corrente de retido, pois o permeado é unicamente constituido por
hidrogénio). Por fim, procedeu-se a comparacao do desempenho do reactor de

membrana face ao reactor convencional de leito fixo.

Na figura 2 é possivel observar o modulo de membrana de Pd-Ag
utilizado nos testes de permeabilidade e nos ensaios cataliticos com a reaccao
de WGS.

Alimertagio

3 A rilha ce
/ cobre |
Falha de
P-2g

Figura 2 - Médulo de membrana de Pd-Ag.

No diagrama da figura 3, esta ilustrado de forma genérica a

configuracao do modulo de membrana de Pd-Ag.

Permeada
Retido

Carcaga

HZ I

Membrana de Pd-Az
Figura 3 - Configuracéo tipo “Finger-like” do modulo de

membrana de Pd-Ag.
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4. Resultados Experimentais e Discussao

A actividade dos catalisadores de Au/TiO;, CuO/Al,03, AuCeO; e
CuO/Zn0/AL;03 na reaccao de WGS (para uma gama de temperaturas entre
150 °C-300 °C), foi objecto de estudo prévio [15]. Anteriormente a
inicializacao deste trabalho, foram realizados diversos ensaios cataliticos para
a reaccao de WGS, na gama de temperaturas acima indicada. Estudou-se
ainda o efeito da presenca dos produtos de reaccao (CO; e H;) e da sua
concentracao na alimentacao ao reactor na conversao de CO, para cada um
dos catalisadores referidos [16]. O efeito do tempo de operacao na actividade
do catalisador de AuCeO,, com diferentes teores de Au (1,5% p/p e 2,5% p/p),
foi também alvo de estudo [15]. Os resultados experimentais destes trabalhos
demonstraram que os catalisadores mais promissores foram o de
CuO/Zn0/Al;,05 e o de Au/Ce0; (1,5% p/p de Au). Como consequéncia, foram
seleccionados estes dois tipos de catalisadores, cuja estabilidade sera

avaliada neste trabalho.

4.1 Actividade e estabilidade de dois tipos de catalisadores para

a reaccao de WGS

Efectuaram-se varios ensaios cataliticos num reactor de leito fixo com o
catalisador de Au/CeO; (1,5% p/p de Au), para avaliar a sua actividade e
estabilidade a diferentes temperaturas na reaccao de WGS. O desempenho e
as propriedades deste catalisador foram objecto de comparacao com o
catalisador comercial de CuO/ZnO/Al,03 (previamente estudado, e
normalmente considerado como um catalisador de referéncia).

O efeito do tempo de operacao na actividade de cada tipo de

catalisador, a diferentes temperaturas, pode ser avaliado através da figura 4.
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Figura 4 - Efeito do tempo de operacao na actividade dos catalisadores de Au/CeO,
(1,5% p/p de Au) e CuO/Zn0O/Al,0; na reaccao de WGS, a diferentes temperaturas.
Composicao da alimentacao (% volimica): 4,70% CO + 34,78% H,0 + 28,70% H, +
10,16% CO, e 21,66% N,. Temperatura: (¢) 300 °C, (A) 250 °C, (m) 200 °C, (e) 150 °C.

A figura 4 mostra que, para o catalisador a base de cobre, a conversao
inicial aumenta quando se aumenta a temperatura. O mesmo nao acontece
com o catalisador de ouro, pois neste caso a conversao inicial a 200-250 °C é
ja muito proxima da de equilibrio (a conversao de equilibrio a 200 °C e 250 °C
é de 98,34% e de 95,88%, respectivamente). Devido ao caracter exotérmico da
reaccao de WGS, que ¢é limitada pelo equilibrio, a temperaturas superiores a

conversao é menor, o que se observa experimentalmente.

Por analise da figura 4, verifica-se também que o catalisador de
Au/Ce0, apresenta uma actividade superior a do catalisador comercial de
Cu0/Zn0/AL;03, independentemente da temperatura em estudo (150 °C, 200
°C, 250 °C ou 300 °C). Contudo, o catalisador de Au/Ce0O, é menos estavel ao
longo do tempo de operacao estudado (30000 s -~ 8 h), sendo a sua
desactivacao influenciada pela temperatura, nomeadamente as temperaturas
mais baixas, onde se verifica uma maior diminuicao da conversao de CO. A
temperaturas superiores a 250 °C nao foi observada qualquer desactivacao.

Analisando, simultaneamente, o efeito da actividade vs. estabilidade
de ambos os catalisadores na reaccao de WGS (para a mesma composicao de

alimentacao), verifica-se que a escolha do catalisador mais apropriado

18



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

depende da gama de temperatura de operacao. A temperaturas mais
elevadas, entre 250 °C a 300 °C, o catalisador de Au/Ce0O; seria uma melhor
escolha, pois apresenta uma actividade superior ao catalisador de
CuO/Zn0/Al,05, para além de se mostrar igualmente estavel. Porém, para
temperaturas inferiores, entre 150 °C e 200 °C, o catalisador de
CuO/ ZnO/AlL,0; mostra ser o mais adequado, devido a desactivacao
observada para o catalisador de Au/CeQO; (apesar deste apresentar uma
actividade superior ao catalisador comercial). Contudo, experiéncias de mais
longa duracao poderiam ser vantajosas, no sentido de obter-se uma melhor

escolha sobre o catalisador mais apropriado.

4.2 Avaliacdo de resisténcias internas e externas a transferéncia

de massa e calor

No sentido de se determinar a cinética da reaccao de WGS,
efectuaram-se varios testes preliminares, em reactor de leito fixo, para
assegurar-se quer a auséncia de resisténcias internas (na particula de
catalisador), quer a auséncia de resisténcias externas (no filme envolvente). O
catalisador utilizado nestes testes foi o catalisador comercial de
CuO/Zn0/AL;03, devido ao melhor compromisso actividade vs. estabilidade
anteriormente mencionado, sendo a temperatura do leito do reactor mantida
constante - regime isotérmico - (as resisténcias a transferéncia de calor na

particula e no filme sao desprezaveis, como se vera posteriormente).

4.2.1 Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de massa na
particula de catalisador

Para assegurar-se a auséncia de resisténcia a transferéncia de massa
interna, estudou-se o efeito do tamanho de particula na actividade do

catalisador comercial de CuO/Zn0/AL;03 a 150 °C e 300 °C (para um tempo de

contacto de Weat /F = 1,2 geah'em™), como ilustrado na figura 5.
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Figura 5 - Efeito do tamanho de particula na actividade do catalisador comercial de
CuO/Zn0O/AL,05, Weae /F (gcat'h'cm'3) = 1,2. Composicao da alimentacao (% volumica): 4,70 %CO
+ 34,78 % H,0 + 28,70 %H, + 10,16% CO, e 21,66% N,.

Para as varias gamas de diametro das particulas em estudo (180-250
um, 250-355 um, e 355-500 um), foram realizados ensaios cataliticos a duas
temperaturas diferentes: 150 °C e 300 °C. Para qualquer destas temperaturas,
e como pode ser observado através da figura 5, verificou-se que a conversao
de CO é praticamente constante, independentemente da gama de tamanho
das particulas em causa, pelo que a resisténcia interna a transferéncia de
massa pode ser considerada desprezavel, isto é, nao existem limitacoes
difusionais intraparticulares. A gama de tamanho seleccionada para o estudo
posterior da cinética da reaccao de WGS foi a de 250-355 um. A razédo pela
qual se escolheu esta gama de tamanho intermédia deve-se, também, ao
facto de se evitarem problemas relacionados com a queda de pressao no leito

(o que ocorre para tamanho de particulas demasiado pequenas).
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A resisténcia a transferéncia de massa na particula de catalisador
(difusao nos poros) pode também ser avaliada através do critério de Weisz-
Prater [4], dado pela seguinte expressao:

2
-I'co,obs Oc I'c
Cupipd = 00 Ie 11
wp.ipd Def CCO,s ( )

onde Cyp.ipd € 0 “parametro” de Weisz-Prater para a difusao nos poros, -rco,ops
€ a velocidade experimental (para o consumo de CO), p. € a massa volumica
do catalisador (CuO/Zn0/AL;03), r. é o raio do catalisador, Des € a difusividade

efectiva e Cco s € a concentracao de CO a superficie do catalisador.

O maior valor de Cypipa oObtido, de entre os diferentes ensaios
cataliticos realizados, foi de 1,3 x 10 . Este valor é muito menor que 1, pelo
que, de acordo com a literatura, a resisténcia a transferéncia de massa na
particula pode ser considerada desprezavel [4]. A forma de calculo para

obtencao do critério Cyp,ipa €std indicada na seccao 3 do anexo.

4.2.2 Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de calor na
particula de catalisador
E possivel verificar que a resisténcia a transferéncia de calor na

particula é desprezavel através da analise de Prater [4], dada pela seguinte

expressao:

AT max,particula = . (CCO'S_/?“CCO'C) (dH) (12)
ef

onde ATmaxparticula € @ variacdo maxima de temperatura na particula de
catalisador, Der € a difusividade efectiva, Ccos € a concentracao de CO a
superficie do catalisador, Cco. € a concentracao de CO no centro do
catalisador (considerou-se igual a zero, pois nestas condicoes o gradiente de
temperatura € maximo, ou seja, quando o reagente se esgota), AH, é o calor
da reaccao de WGS e A € a condutividade térmica efectiva da mistura

gasosa.
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De entre os diferentes ensaios, o maior valor de ATmax particula Obtido
foi de 2,1 x 102 K. Este valor é demasiado pequeno, pelo que se considera
que a particula de catalisador tem uma temperatura uniforme (resisténcia a
transferéncia de calor desprezavel) [4]. Quanto menor for o valor de
AT max,particula MENOr sera a resisténcia a transferéncia de calor na particula. O
calculo para a obtencao do valor de ATmax particula €Sta indicado no anexo -

seccao 4.

4.2.3 Avaliacao da resisténcia a transferéncia de massa no filme

No sentido de avaliar a presenca de resisténcia a transferéncia de
massa no filme (envolvente a particula de catalisador), variou-se o caudal
volumétrico total de alimentacdao ao reactor (em condicdes normais de
pressao e temperatura), mantendo-se constante o tempo de contacto.
Posteriormente, verificou-se a influéncia do caudal de alimentacdao na
actividade do catalisador (em termos de conversao de CO). A gama utilizada
para o caudal volumétrico total de alimentacao ao reactor foi de 100-160
mLy'min™, para um didmetro de particulas entre 250-355 pum. Os respectivos
ensaios cataliticos foram realizados a 300 °C, para o seguinte tempo de
contacto: Wet./F (gcarh'cm™®) = 0,4. O efeito do caudal alimentado ao
reactor, na actividade do catalisador de Cu/Zn0O/ALl,0;, pode ser observado na

figura 6.
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Figura 6 - Efeito do caudal volumétrico total de alimentacdo ao reactor na actividade do

catalisador comercial de CuO/Zn0/Al,0;. A gama de diametro das particulas de catalisador

usadas foi 250-355 um, para um tempo de contacto W, /F (gcah'cm™) = 0,4. Composicao

da alimentacao (% volumica): 4,70% CO + 34,78% H,0 + 28,70% H, + 10,16% CO, e 21,66%

N,. A linha a tracejado corresponde a conversao de equilibrio.

A razao pela qual se realizaram os ensaios unicamente a temperatura
de 300 °C deve-se ao seguinte facto: a medida que a temperatura vai
decrescendo, a velocidade da reaccao quimica diminui mais rapidamente do
que a velocidade de transferéncia de massa, e, consequentemente, a
resisténcia a transferéncia de massa também diminui. Se as temperaturas
mais elevadas (300 °C) a resisténcia a transferéncia de massa externa (no
filme) for desprezavel (condicao de regime quimico - velocidade da reaccao
quimica € o passo limitante da reaccdo, pois esta € muito inferior a
velocidade de transferéncia de massa), a temperaturas mais baixas a
velocidade da reaccao quimica continuara a ser o passo limitante da reaccao.
Os resultados obtidos (figura 6) mostram que para caudais volumétricos

superiores a 140 mbLymin" ndo existe uma significativa mudanca nas
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conversoes de CO, dentro dos erros experimentais, pelo que as limitacdes a

transferéncia de massa externas (no filme) sao desprezaveis.

A velocidade superficial seleccionada para o estudo cinético foi entao
a mesma que a aqui empregue, ou seja, de 0,094 m's”, assegurando-se desta
forma a auséncia de resisténcia a transferéncia de massa no filme (se para
esta velocidade superficial houvesse resisténcia a transferéncia de massa
externa, teria que se aumentar a velocidade superficial até que a conversao
fosse constante, eliminando-se desta forma a eventual resisténcia). De realcar
que foram efectuados varios ensaios a tempos de contacto superiores, nos
quais a conversao de CO estava muito proxima da conversao de equilibrio
termodinamico, pelo que se diminuiu gradualmente o tempo de contacto
(menor massa de catalisador), de forma a diminuir a conversao e
consequentemente poder estudar o efeito do caudal volumétrico na

actividade do catalisador.

Outra das formas possiveis para avaliar a presenca de resisténcia a
transferéncia de massa externa, é através da seguinte expressao [4]:

velocidade observada -I'co,obs dp
velocidade se resisténcia no filme for controlante  Ccop ke 6 ¢

(13)

onde -rcoops € @ velocidade experimental (para o consumo de CO), d, € o
diametro da particula de catalisador, Ccop, € a concentracao de CO no seio da
fase gasosa, k. € o coeficiente de transferéncia de massa e p. € a massa

volumica do catalisador.

O maior valor obtido para a razao entre a velocidade observada
(experimental) e a velocidade se a resisténcia no filme for controlante foi de
7,2 x 1073, Este resultado significa que a velocidade observada é muito menor
do que a velocidade de transferéncia de massa externa (para resisténcia no
filme controlante), pelo que a resisténcia no filme nao ira afectar a
velocidade da reaccao quimica medida experimentalmente (resisténcia no
filme desprezavel) [4]. De realcar, que a medida que a razdao entre a
velocidade observada e a velocidade de transferéncia no filme aumenta,

maior sera a resisténcia a transferéncia de massa externa. Na seccao 5 do

24



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

anexo esta indicado a forma de calculo da razdao de velocidades dada pela

equacao 13.

4.2.4 Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de calor no filme

A resisténcia a transferéncia de calor no filme pode ser avaliada
através da seguinte expressao [4]:
L (-rco,obs) (4Hr)
ATmax, filme = %pc (14)
onde ATmax, fime € @ variacdo maxima de temperatura no filme, -rco.ons € a
velocidade experimental (para o consumo de CO), 4H, é o calor da reaccao de
WGS, h é o coeficiente de transferéncia de calor e p. € a massa volumica do

catalisador.

De entre todos os ensaios cataliticos efectuados, o maior valor
encontrado de ATpmax, fime foi de 1,2 x 107 K. Este valor indica uma variacéo
quase nula de temperatura no filme, pelo que a resisténcia a transferéncia de
calor externa € desprezavel [4]. Saliente-se, que quanto maior for a variacao
maxima de temperatura no filme (ATmax, fime), Maior sera a resisténcia a
transferéncia de calor externa. O calculo para a obtencao de ATnax, fime €Sta

indicado no anexo - seccao 6.

4.3 Estudo cinético da reaccdo de Water-Gas Shift para o

catalisador a base de cobre

Apos os testes preliminares para se assegurar a auséncia das
resisténcias internas e externas a transferéncia de massa e calor, iniciou-se o
estudo da cinética da reaccao de WGS, em reactor de leito fixo. O catalisador
usado foi o de CuO/ZnO/Al,0; (pelas razdes ja referidas), para uma
velocidade superficial de 0,094 m's™, tendo-se variado o tempo de contacto
(para o efeito variou-se a massa de catalisador, mantendo constante o caudal
total de alimentacdo ao reactor: 270 mLymin™). A gama de temperaturas de

estudo foi entre 180-300 °C (a pressao atmosférica).
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O efeito do tempo de contacto na conversao de CO a varias

temperaturas pode ser observado na figura 7.
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Figura 7 - Efeito do tempo de contacto na conversio de monoxido de carbono para as
temperaturas de 180 °C, 200 °C, 230 °C, 250 °C e 300 °C. Composicao da alimentacao
(% volimica): 4,70% CO + 34,78% H,0 + 28,70% H, + 10,16% CO, e 21,66% N,; Velocidade

superficial = 0,094 m's™.

A expressao que relaciona a conversao de CO com o tempo de contacto
para cada temperatura (figura 7), foi determinada por regressao nao linear (as
respectivas expressdes constam do anexo - seccao 2). A correspondente
velocidade experimental da reaccao, para cada temperatura, foi entao obtida
através da derivada da respectiva expressao (ver seccao 2 do anexo), o que

reflecte a aplicacao do método diferencial [14]:

dX

—_—_—= -r 15
d (W/FCOO) co ( )

onde X é a conversdo experimental de CO, W/Fco é o tempo de contacto e

-I'co,obs € a velocidade experimental (para o consumo de CO).
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As velocidades experimentais, obtidas a cada temperatura, foram
depois comparadas com as velocidades dadas pelas equacdes dos modelos
LH1, LH2 e R presentes na literatura (equacoes (6), (8) e (10)
respectivamente). Pretendia-se com isto encontrar o modelo que melhor se
ajusta aos resultados experimentais, de entre os mais frequentemente
utilizados por diversos autores para a reaccao de WGS com catalisadores deste
tipo [8]. De referir, que no sentido de se estimarem os parametros e validar
os referidos modelos cinéticos, foi utilizado a ferramenta Solver disponivel no
MS Excel, sendo a validacao do modelo medida através do desvio médio
absoluto (a funcao objectivo que se pretende minimizar no Solver) entre a
velocidade experimental e a velocidade do respectivo modelo [4], dada pela

expressao seguinte:

AAD (%) — ml 2:21 [(rexp,i - rmodelo,i)] x 100 (16)

rexp,i

onde m € o numero de pontos experimentais, rexi € a velocidade
experimental para um dado ponto experimental i € rmegelo.i € a velocidade do
respectivo modelo para o mesmo ponto.

Os resultados obtidos apds a optimizacao conduziram aos seguintes
graficos de paridade (figuras 8-10), que representam a velocidade do

respectivo modelo em funcao da velocidade experimental:
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Figura 8 - Grafico de paridade entre a velocidade dada pelo modelo LH1 e a

velocidade experimental
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Figura 9 - Grafico de paridade entre a velocidade dada pelo modelo LH2 e a

velocidade experimental
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Figura 10 - Grafico de paridade entre a velocidade dada pelo modelo R e a

velocidade experimental

As expressdoes para o calculo das pressdes parciais dos varios

componentes (CO, H,0, CO; e H;), presentes nas equacoes de velocidade dos
modelos cinéticos, constam da seccao 7 do anexo. O valor da constante de
equilibrio K¢ (para varias temperaturas) foi obtido através da equacao (4).

Considerou-se que as constantes cinéticas obedecem a lei de Arrhenius, sendo
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os respectivos parametros (A, € E;) designados por factor pré-exponencial de

Arrhenius e energia de activacao, respectivamente. Considerou-se igualmente

que as constantes de adsorcao de cada componente i (i = CO, H,0, CO; e H,)

seguem a lei de van’t Hoff, sendo os respectivos parametros designados por A;

(factor pré-exponencial) e 4H; (calor de adsorcao padrao de um dado

componente i).

As estimativas iniciais para os parametros dos trés modelos cinéticos

usadas no Solver foram retiradas da literatura [8]. Os valores 6ptimos dos

parametros estimados (ou seja, que correspondem ao menor valor de AAD),

sao os indicados na tabela 2.

Tabela 2. Estimativas dos parametros de cada modelo cinético obtidas no Solver apos

optimizacao
Parametro Modelo LH1 Modelo LH2 Modelo R
InA, 8,98 8,92 0
Ea (kJ-mol™) 5,30 x 10* 5,40 x 10* 5,03 x10*
Aco (Pa) 9,00 x 10 9,90 x 10 9,90 x 10
AHco (J-mol™) 1,85 x 10° 9,99 x 10? 1,00 x 10°
Arzo (Pa™) 1,50 x 10 6,00 x 102 -
AHuz0 (J-mol™) 3,19 x 10° 3,00 x 10° -
Anz (Pat) 9,90 x 10™ 5,00 x 1072 -
AHwz (J-mol™) 1,05 x 10* 1,00 x 10* -
Acoz (Pah) 9,90 x 10 1,20 x 10™ -
AHcoz (J-mol™) 1,57 x 10* 2,00 x 10* -
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Para além do valor do desvio médio absoluto (ADD), adoptou-se outro
critério que tem em conta o facto dos modelos usados terem um numero de
parametros de ajuste diferente - MSC - [17], traduzido pela seguinte

expressao:

MSC = |n

m o oT\2
20 (Fexpai ~ Toxp) ] 2 (17)

2
Z;E1 (rexp,i - r'modelo,i) m

onde m € o nimero de pontos experimentais, p € o nUmero de parametros e

Fexp € 0 valor médio de todos os pontos experimentais.

Na tabela 3 estao apresentados os valores dos dois critérios de seleccao
(AAD e MSC) dos modelos cinéticos estudados. De realcar que AAD se pretende

que seja minimo, ao passo que MSC devera ser o mais elevado possivel.

Tabela 3. Critérios de seleccao dos modelos LH1, LH2 e R3: AAD e MSC

Critério de Modelo LH1 Modelo LH2 Modelo R
seleccao
AAD (%) 16,38 12,89 24,66
MSC 1,98 2,95 0,10

Pela analise dos graficos de paridade (figuras 8, 9 e 10), e em particular
pelos dados da tabela 3, verifica-se que os modelos LH1 e LH2 se ajustam
melhor aos resultados experimentais do que o modelo R. De realcar que a
300 °C ha um maior desvio dos pontos experimentais relativamente a linha de

referéncia (rexp = modelo ) das figuras 8,9 e 10.

Importa salientar que no sentido de minimizar os erros e
consequentemente obter-se uma melhor validacao dos modelos cinéticos, se
excluiu o ponto experimental a temperatura de 300 °C correspondente ao
tempo de contacto superior (8,51 geac-h-mol™). Isto deve-se ao facto da
respectiva conversao de CO estar muito proxima da conversao de equilibrio

(figura 7), condicoes em que é dificil determinar a cinética [14].
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Atendendo aos 2 critérios de seleccao dos modelos cinéticos (tabela 3),
verifica-se que o modelo Redox (R) é o que pior se ajusta aos resultados
experimentais, conforme se referiu anteriormente, pois apresenta um menor
valor de MSC, bem como um valor mais elevado para o critério AAD.
Relativamente aos modelos de Langmuir, verifica-se que o modelo LH2
(equacao 8) € o que melhor se ajusta aos resultados experimentais obtidos,
pois apresenta um valor de MSC superior ao verificado no modelo LH1, bem

como um menor valor de AAD.

O valor da energia de activacao (E,) obtido para o modelo LH2 é 5,40 x
10* J-mol” (tabela 2). A etapa controlante da reaccao associada a este
mecanismo € a seguinte reaccao a superficie: CO-s + H;0-s — COOH-s + H-s.
Na literatura é possivel encontrar varios valores para a energia de activacao,
o0s quais se situam na gama de 4,0 x 10%- 8,0 x 10* J-mol™ [4,8]. Verifica-se
que o valor deste parametro cinético obtido pelo modelo LH2 se encontra de

acordo com a literatura.

4.4 Reactor de membrana: testes de permeabilidade ao
hidrogénio

No sentido de caracterizar a membrana, foram realizados varios testes
de permeabilidade (em estado estacionario) num reactor com membrana de
Pd-Ag. Estes testes foram efectuados com hidrogénio puro na alimentacao,
mantendo-se a pressao na carcaca (permeado) constante (pressao parcial de
H; igual a 1 bar), fazendo-se variar a pressao de H; na alimentacao (retido). A
permeabilidade neste tipo de membrana é usualmente traduzida pela
seguinte expressao [10]:

Pe- A
ed T (PHZ,retidon‘ I:)Hz,permeadon) (18)
m

Fho =

onde Fy,; é o caudal de hidrogénio no permeado, P. € a permeabilidade da
membrana ao hidrogénio, A, € a area da superficie de permeacao da
membrana, dn € a espessura da membrana, n € um parametro da equacao,

Phzretido € @ pressao de H; no retido e Py permeado € @ pressao de H; no
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permeado. Note-se que quando o parametro n da equacao 18 tomar o valor de

0,5, aquela expressao traduz a lei de Sievert’s.

Através da variacao do gradiente de pressao entre as superficies da
membrana (diferenca da pressao parcial de hidrogénio no retido e no
permeado), é possivel analisar o efeito desta no fluxo de hidrogénio a
permear. Os resultados experimentais obtidos pelo método volumétrico, para
cada temperatura estudada (200 °C, 230 °C, 250 °C, 280 °C e 300 °C),
permitem determinar o valor optimo do parametro n da lei de Sievert’s, o
qual permite inferir acerca da etapa controlante de transferéncia de massa
através da membrana de Pd-Ag [9,10]. O valor deste parametro que melhor
ajusta os resultados experimentais a equacao (18) foi n = 0,5, podendo ser
observado na figura 11 os ajustes a diferentes temperaturas aos pontos

experimentais, para este valor de n.

50
s 300°C
m 280°C
4 2E0°C
A0 1] « 230°C
»  200°C
=
= a0
-
1
E
' 20
Ll
10 -
I:I T T T
0 50 100 150 200

1]

) 0s 05
pH:ret - F:'H:,p:uarrn I{PE ]I

Figura 11 - Dependéncia do caudal volumétrico de H, obtido no permeado em funcao da
diferenca de pressao parcial de H, entre as superficies da membrana, para as temperaturas
de 200 °C, 230 °C, 250 °C, 280 °C e 300 °C, para n = 0,5.
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Os ajustes da lei de Sievert’s aos dados experimentais da figura 11
permitiram obter também a permeabilidade ao hidrogénio a varias
temperaturas, as quais estdao indicadas na figura 12 na forma de um grafico

tipo Arrhenius.
1848

-19.0 S

In (Pe)=-2.399 » 1000,T - 14.767
RE=00917

S19.2 S

-19.4 S

In (Pe)

196+

-19.8 1

-20.0 . . .
1.7 1.8 1.9 20 2.1 22

1000 % T 1

Figura 12 - Dependéncia da permeabilidade ao hidrogénio em funcao da temperatura.

Esta dependéncia da permeabilidade em funcao da temperatura pode

ser descrita pela lei de Arrhenius, traduzida pela seguinte expressao [9]:

Pe = Pe, - exp [R—E?_ (19)

onde Pe, € o factor pré-exponencial da constante de permeabilidade ao
hidrogénio, E, é a energia de activacao aparente, R é a constante dos gases

perfeitos e T é a temperatura.

Por regressao linear, através da equacao de Arrhenius, é possivel
determinar a energia de activacao aparente (E;) e o factor pré-exponencial

(Pe,) - figura 12. Os valores obtidos para estes parametros foram os seguintes:
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19,94 kJ-mol”" e 3,86 x 107 mol-m™-s'-Pa®>, respectivamente. Na tabela 4
encontram-se varios valores presentes na literatura relativos a energia de
activacao aparente e ao factor pré-exponencial da constante de

permeabilidade do hidrogénio em membranas desta natureza.

Tabela 4. Valores de energia de activacao aparente e do factor pré-exponencial da constante

de permeabilidade de membranas de Pd-Ag ao hidrogénio, presentes na literatura [9]

Ea (kJ-mol™) Pe, (mol-m™.s™*.Pa®)
11,24 6,64 x 107
33,31 5,25 x 107
29,73 2,00 x 10°
15,70 6,92 x 107
15,50 8,03 x 107
18,45 3,22 x 107
12,48 1,20 x 107

Por analise da tabela 4, verifica-se que ambos os parametros se
encontram na gama de valores presentes na literatura. A energia de activacao
aparente obtida (19,94 kJ-mol™) difere apenas 2,3% da média dos valores de
E. da tabela 4 (19,49 kJ-mol™).

O valor do parametro n obtido, n = 0,5, indica que se trata da lei de
Sievert’s e que a transferéncia de massa do H, através da membrana ocorre

por adsorcao dissociativa (etapa controlante) [10].

4.4.1 Reactor de membrana de Pd-Ag: ensaios com a reaccao de
WGS

Para avaliar o desempenho do reactor de membrana de Pd-Ag,
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altamente selectiva ao hidrogénio, na reaccao de WGS, variou-se o gradiente
de pressao parcial de hidrogénio (calculado com base nas condicoes de
alimentacao e na corrente de permeado). Os gradientes de pressao utilizados
foram os seguintes: 0,31 bar, 0,40 bar e 0,54 bar (valores médios para a gama
de temperaturas estudada, e que estao limitados pela pressiao maxima de
trabalho devido a resisténcia mecanica da membrana ~ 2 bar,). No sentido de
se comparar o desempenho deste reactor com o reactor convencional de leito
fixo, fizeram-se também ensaios cataliticos sem gradiente de pressao entre as
superficies da membrana (ou seja, sem corrente de permeado). Estes ensaios
foram realizados com o catalisador de CuO/Zn0O/Al;050, as seguintes
temperaturas: 200 °C, 230 °C, 250 °C, 280 °C e 300 °C. Posteriormente,
analisou-se o efeito dos varios gradientes de pressao na conversao de CO
(obtida com base na corrente de saida do reactor de membrana, ou seja, de
retido) e na concentracao de CO a saida, expressa em ppm. As figuras 13 e 14
mostram os resultados experimentais obtidos para a conversao e concentracao

de CO, respectivamente, para diferentes gradientes de pressao e

temperaturas.

100 - -
S —o—PH2ret - PH2perm = 0 bar
< 90 -
o —a—PH2ret - PH2perm = 0,31 bar
O
9 80 - ==—PH2ret - PH2perm = 0,40 bar
o
g —<—PH2ret - PH2perm = 0,54 bar
o 70 -
>
c
S

60 -

50 T T T 1

150 200 250 300 350
T/°C

Figura 13 - Conversdao de CO a saida do reactor de membrana de Pd-Ag, para diferentes
gradientes de pressdo de H, entre as superficies da membrana e diferentes temperaturas (a
linha a tracejado corresponde a conversao de CO no equilibrio termodinamico). Composicao
da alimentacéo (% volimica): 4,70 %CO + 34,78% H,0 + 28,70% H, + 10,16% CO, e 21,66% N,.
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Figura 14 - Concentracdo de CO a saida do reactor de membrana de Pd-Ag, para diferentes
gradientes de pressao de H, entre as superficies da membrana e diferentes temperaturas (a
linha a tracejado corresponde a concentracdo de CO no equilibrio termodinamico).
Composicao da alimentacao (% volumica): 4,70 %CO + 34,78% H,0 + 28,70% H, + 10,16% CO, e
21,66% N,

Pela analise da figura 13, verifica-se que para uma dada temperatura, a
medida que aumenta o gradiente de pressao de H, maior é a conversao de
CO. Consequentemente, quando o gradiente de pressao € nulo,
correspondente ao desempenho de um reactor de leito fixo, a conversao de
CO é mais baixa. Para o gradiente de pressao de H; maximo (0,54 bar), as
temperaturas mais elevadas (280 °C e 300 °C), verifica-se que a conversao de
CO é inclusivamente superior a conversao de equilibrio (representada a
tracejado), isto é, a conversao maxima que € possivel obter em leito fixo. A
conversao de CO maxima foi atingida para o gradiente de pressao de 0,54 bar,
a temperatura de 280 °C, com o valor de 93,9%. A respectiva conversao de
equilibrio é cerca de 0,4% inferior. Para o gradiente de pressao nulo, o maior
valor de conversao obtido foi de 91,1% (a mesma temperatura de 280 °C).
Porém, a melhoria no desempenho alcancado com o reactor de membrana
face ao valor previsto pelo equilibrio termodinamico € mais significativa para

uma temperatura superior (300 °C), devido ao caracter exotérmico da
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reaccao. Nestas condicoes obtém-se um acréscimo de conversao de cerca de
3%.

Relativamente a concentracao de CO a saida do reactor (figura 14), a
analise é semelhante a de conversao, sendo que a concentracao de CO minima
obtida (correspondente a conversao maxima, i.e., a 280 °C) foi de 2872 ppm.
Note-se que na alimentacao se tem uma corrente tipica de uma unidade de
reformacao, contendo 47000 ppm de CO. A correspondente concentracao de
equilibrio é de 3064 ppm (a 280 °C). A concentracao de CO obtida a esta
temperatura e sem gradiente de pressao foi de 4167 ppm, que é cerca de 45%
superior a alcancada com o reactor de membrana. De realcar que € mais facil
analisar o efeito da membrana depois de se ter atingido o equilibrio, pois
nessas condicoes apenas existe o efeito do gradiente de pressao entre as
superficies da membrana, provocado pelo aumento da pressao na
alimentacdao. Antes de se atingir o equilibrio, o aumento de pressao na
alimentacao origina 2 efeitos que contribuem simultaneamente para o
aumento da conversao de CO: o gradiente de pressao entre as superficies da
membrana e o proprio aumento de pressao, que afecta positivamente a
velocidade da reaccao. Nestas circunstancias, torna-se mais dificil quantificar
o efeito da membrana. Importa salientar que para se atingirem valores de
concentracao de CO desejaveis para utilizacdao nas células de combustivel

(cerca de 100 ppm), seria conveniente aumentar a area de permeacao.
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5. Conclusoes

Neste trabalho avaliou-se o desempenho de dois catalisadores
promissores para a reaccao de WGS: CuO/Zn0/Al,0; e Au/Ce0;, verificando-se
uma maior actividade do catalisador a base de Au para as condicoes
operatorias usadas. Contudo, a temperaturas mais baixas (150-200 °C), este
tipo de catalisador apresenta uma maior instabilidade comparativamente ao
de Cu/Zn0/AL;03. Consequentemente, conclui-se que a escolha do catalisador
com melhor desempenho esta dependente da gama de temperaturas a usar: a
temperaturas mais altas (250 °C e 300 °C), o catalisador de Au/CeQ; sera mais
apropriado (maior actividade e estabilidade); a temperaturas mais baixas,
devido a desactivacao sofrida pelo catalisador de Au/Ce0,, o catalisador de

Cu/Zn0/Al,05 sera o mais indicado (apesar de menos activo).

Os resultados experimentais obtidos para a avaliacao das resisténcias
na particula de catalisador de CuO/Zn0O/Al,0; demonstraram que, para as
varias gamas de tamanhos de particulas compreendidas entre 180-500 um, a
conversao se manteve constante, pelo que se concluiu que a resisténcia a

transferéncia de massa interna é desprezavel nesta gama.

Os resultados experimentais obtidos para a avaliacao das resisténcias
externas a transferéncia de massa demonstraram que, para caudais de
alimentacdo superiores a 140 mLy-min' (com um tempo de contacto
constante: Weae./F- = 0,4 gear-h-cm™), a resisténcia no filme é desprezavel. O
valor de velocidade superficial escolhido para o posterior estudo da cinética
da reaccdo de WGS foi de 0,094 m-s™.

Através do estudo da cinética da reaccao de WGS, verifica-se que os 2
modelos de Langmuir-Hinselwood seleccionados (LH1 e LH2) ajustam melhor
os resultados experimentais face ao modelo Redox (R), todos eles
vulgarmente empregues para descreverem a cinética desta reaccao, mesmo
com outros tipos de catalisadores. A energia de activacao obtida pelo modelo
que se revelou mais adequado (LH2) foi de 5,40 x 10* J-mol™’, sendo o
parametro pré-exponencial de Arrhenius de 7,48 x 10° mol-s-g..« '-Pa™.

A permeabilidade do H; na membrana de Pd-Ag é descrita pela lei de

Sievert's com n = 0,5. Observou-se também que a dependéncia da
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permeabilidade em funcao da temperatura obedece a lei de Arrhenius,

obtendo-se a seguinte expressao:
Pe = exp (2= — 14,767) (20)

e cujos parametros estao em conformidade com o que se encontrou na

literatura.

Avaliando o desempenho do reactor de membrana Pd-Ag na reaccao de
WGS, verifica-se que para o gradiente de pressao parcial de hidrogénio
maximo testado (0,54 bar), a conversao de CO obtida (93,9% a 280 °C), é
superior a conversao de equilibrio termodinamico e, consequentemente, a
obtida quando o gradiente de pressao entre as superficies da membrana é
nulo (reactor de leito fixo convencional). As correspondentes concentracoes
de CO a saida do reactor, para gradiente de pressao entre as superficies da
membrana maximo e nulo, foram de 2872 ppm e 4167 ppm respectivamente,
0o que representa uma melhoria de cerca de 45%. A correspondente
concentracao de CO no equilibrio é de 3064 ppm (superior a 2872 ppm), pelo
que se conclui que o uso do reactor de membrana de Pd-Ag na reaccao de

WGS foi vantajoso, embora ainda se tenham obtido concentracoes elevadas.
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ANEXO
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1. Curvas de calibracgéo

As curvas de calibracao usadas nos varios ensaios cataliticos foram as

seguintes:

Areaco (V/min) = 0,057 Xco (%) - 0,003 (R*=0,999) (21)
Areaco; (V/min) = 0,068 xcoz (%) - 0,008 (R* = 0,999) (22)
Areay, (V/min) = 0,056 xy2 (%)+ 0,024 (R* = 0,999) (23)
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2. Estudo cinético da reaccédo de Water-Gas Shift

A relacao entre a conversao de CO em funcao do tempo de contacto
para cada temperatura (através da qual por derivada é obtida -rco) é obtida
por regressao nao linear a partir dos dados indicados na figura 7, as quais sao

traduzidas pelas expressoes abaixo indicadas:

1,17 x 10° - (W /Fco)

K180 = 4785707+ (W, Feo) (24)
K = 21320 (W Fen) @5)
K = s ) 26)
I LA o
X3000c = % (28)

as quais revelaram os melhores ajustes aos dados experimentais, de entre o

tipo de curvas disponivel no software usado (Sigma-plot).

A qualidade dos respectivos ajustes nao lineares, para diferentes

temperaturas, pode ser observado na tabela 5, e visualmente na figura 7.
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Tabela 5. Coeficientes de correlacdo dos ajustes ndo lineares da conversdo de CO em

funcdo do tempo de contacto para diferentes temperaturas (dados experimentais na

figura 7).
Conversao R?
X180 oc 0,9830
X200 °c 0,9948
X230 oc 0,9965
X250 oc 0,9972
X300 oc 0,9986

As respectivas velocidades experimentais (-rcoops), @ cada temperatura, sao

dadas pelas expressoes seguintes:

dXi100¢ 7,98 x 10"

e oc = S 29
d(W/Feo)  COOPS 1800 T 16 785107 + (W/Feo )] (29)
dX2000c =_r _ 6,13 X 1014 (30)
d(W/Feo)  CO0Ps200°C 7 1 99 % 108+ (W/Feo)T?
dXz300¢ _ _ 53,09 (31 )
d(W/Feo)  COOPSZ0°C = o4 36+ (W/Feo)T?
dXs500c 93,60
— -r or = o 32
d(W/Feo®) SO0 20°C T 19876 + (W/Feo )] (32)
ngoooc 10,28
O ——— 'r oc = o
d(W/Feoo) 00 390°C ™ 16 71 + (W/Feo)T? (33)
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3. Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de massa na particula de

catalisador

A resisténcia a transferéncia de massa na particula de catalisador

(difusao nos poros) pode ser avaliada através da expressao (11), onde:

re = 1,775 x 104 m (condicdes mais drasticas, ou seja, correspondente ao
maior diametro das particulas de catalisador dentro da gama de tamanho

seleccionada - d, = 355 um).

Na tabela 6 estdao apresentados varios valores para a massa voliumica do
catalisador de Cu/Zn0/AL;0s.

Tabela 6 - Massa volimica do catalisador
de Cu/Zn0/Al,0; em funcao da temperatura
[18]

T (°C) pe (9-m™)

180 1,144 x 10°
200 1,135 x 10°
230 1,120 x 10°
250 1,110 x 10°
300 1,085 x 10°

A difusividade massica efectiva para um sistema multicomponente pode
ser calculada através da expressao abaixo indicada [4]:

Deom €
T

Der = (34)

onde De¢f € a difusividade massica efectiva, Dcom € a difusividade combinada, ¢

¢é a porosidade do leito e 7 é o factor de tortuosidade.
na qual:

£=0,5. [4]
47



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

= 8. [4]

A difusividade combinada pode ser calculada através do método de
Wilke [18]:

Dcom= YH20 + YH2 + Ycoz ]-1 (35)

DHZO/CO DH2/CO DCOZ/CO

As fraccdes molares (na alimentacao) sao as seguintes:
szoo =0,3478
Vi = 0,2870

ycozo = 0,1016

As difusividades binarias presentes na equacao anterior (Dy20/co, Dr2/co,
Dco2sco) sao obtidas através da equacao de Fuller-Schettler-Giddings [18]:

0,001 T"75 Mpag®®

R (SN

(36)

As respectivas massas molares (Mu2o/co, Mu2sco, Mcoscoz) sao obtidas
através da soma do produto entre a fraccao molar (na alimentacao) e a massa

molar dos respectivos componentes, através da expressao seguinte:

Mag = Ya Ma +ys Mg (37)

A concentracao de CO a superficie do catalisador (Ccos) € obtida

através da equacao dos gases ideais:

Ceos = D0 (38)

comR = 8,314 J-mol™"-K ™" [18]
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A pressao parcial de CO a superficie do catalisador é obtida através da

pressao total na alimentacao ao reactor:
Pco,s = Yoo P (39)

P=1atm

As velocidades experimentais obtidas em funcao do tempo de contacto,

para cada temperatura, encontram-se na tabela 7.

Tabela 7 - Velocidades experimentais obtidas

T (°C) W/Fco (gear-h-mol™) -rco,obs (MOl-h ™ gear ™)
180 8,5 1,73 x 10
180 10,6 1,73 x 10
180 12,8 1,73 x 102
200 4,3 3,68 x 107
200 6,4 3,68 x 107
200 8,5 3,68 x 107
200 10,6 3,68 x 107
200 12,8 3,68 x 107
230 2,1 7,56 x 107
230 4,3 6,48 x 107
230 10,6 4,33 x 102
230 12,8 3,85 x 102
250 2,1 9,81 x 107
250 4,3 8,60 x 107
250 6,4 7,58 x 102
250 8,5 6,74 x 107
300 2,1 1,32 x 10"
300 4,3 8,55 x 1072
300 6,4 6,00 x 1072
300 8,5 4,44 x 102
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4. Avaliacao da resisténcia a transferéncia de calor na particula de

catalisador

Através da analise de Prater, é possivel analisar a resisténcia a

transferéncia de calor na particula de catalisador, dada pela expressao (12).

A condutividade térmica efectiva é obtida através da seguinte
correlacao [19]:

Aet/ 1 =5,5 + 0,05 Nge (40)

A condutividade térmica molecular (L) € obtida tendo em consideracao

as condutividades térmicas dos varios componentes [18]:

A= Y20 Azo+ Yeoz Acoz * Yo Aco + Yrz Az

As condutividades térmicas dos varios componentes (Aco, AHz0, Aco2 € An2) SA0

dadas pelas seguintes expressoes [18], respectivamente:

Ao = 52 13 (Cpo - R) + 14644 - 227 ] (41)
Ao = 52 [1,15 (Cp 0™ - R) + 16903,36 - Tzsz” (42)
Aoz = £ [1,3 (Cpco2” - R) + 14644 - 222 ] (43)
Az = B2 [1,3 (Cop™ - R) + 14644 - szsz] (44)

onde 4 é a condutividade térmica do componente i (i = CO, H;0, Hz, CO,),

Cp,i" é a capacidade calorifica molar do componente i, R é a constante dos
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gases perfeitos, T € a temperatura absoluta e T.; € a temperatura critica do

componente i.

O numero de Reynolds é dado pela seguinte expressao [18]:

__vp
Nre =~ (45)

onde, ¥ = 0,91 (constante, independente da temperatura) [18]

O respectivo valor da area equivalente “a” é dado pela seguinte

expressao [18]:

onde, d, = 0,27 x 10° m

A massa volimica da mistura (p) € calculada da seguinte forma [20]:

£ = Pmolar - M (47)

A massa molar da mistura (M) é calculada através do produto entre as

fraccoes molares de cada componente e a respectiva massa molar [18]:

M = Yi2o Mizo+ Yeoz Mcoz + Yeo Mco + Yha Miz (48)

A massa volumica molar da mistura é obtida através da seguinte

expressao [20]:

p
Pmolar = RTZ (49)

P=1atm
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O factor Z é obtido através da seguinte expressao [20]:

Z = (50)

com B’ =-29,71

A viscosidade da mistura ux é obtida tendo em consideracao a

viscosidade dos varios componentes puros [18]:

H= )/Hzo0 HH20 + ycoz0 Hcoz + yco0 Hco + sz0 HH2 (51)

onde as viscosidades dos componentes puros constam da tabela 8.

A velocidade superficial (para um caudal F' na alimentacdo ao reactor)

€ obtida através da seguinte equacao:

V= o (52)

A area da seccao recta do reactor é calculada da seguinte forma:

2
A= 28 (53)

d=6x103m.

O calor da reaccao de WGS é obtido pela seguinte expressao [20]:
AHe = AHo+ RI(Z m; <2) dT (54)

To =298 K

AHo = -4,12 x 10* J-mol” [16]

52



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

A capacidade calorifica de cada componente (assumindo gas ideal) é

obtida através da seguinte expressao [20]:

R

Na tabela 8 estdao representados os valores de viscosidade dos varios

Coi" _ 2, pT3
=A+BT+CT“+DT

componentes puros obtidos na literatura.

Tabela 8 - Viscosidades dos componentes puros [18]

(35)

T (°C) MH20 (Pa.s) Hcoz (Pa.s) Hco (Pa.s) u2 (Pa.s)
180 1,55 x 10 2,18 x 107 2,40 x 107 1,18 x 10”
200 1,60 x 107 2,25 x 107 2,45 x 10 1,20 x 107
230 1,70 x 107 2,40 x 107 2,60 x 107 1,25 x 102
250 1,80 x 10 2,45 x 107 2,70 x 107 1,30 x 10
300 2,00 x 107 2,70 x 10 2,90 x 10 1,35 x 107

A fraccao molar da alimentacao (para todos os ensaios cataliticos que

envolvem a reaccao de WGS) esta ilustrada na tabela 9:

Tabela 9 - Fraccao molar da alimentacao ao reactor

Componente (i)

Fracgdo molar na alimentag&o (yi )

co 4,700 x 10
H,0 3,478 x 10"
H, 2,870 x 10
N, 2,166 x 10™
Co; 1,016 x 10
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Na tabela 10 é possivel observar os varios parametros usados para o

calculo da capacidade calorifica molar dos respectivos componentes.

Tabela 10 - Parametros usados no calculo da capacidade calorifica molar dos respectivos

componentes [20]

Componente A B C D
H,0 3,47 1,45 x 107 - 1,21 x 10
CO, 5,46 1,04 x 107 - 1,16 x 10°
H, 3,25 0,42 x 107 - 8,30 x 10°
co 3,38 0,56 x 10°3 - -3,10 x 10°

54



Uso de reactores de membrana na reaccédo de WGS para aplicagdo em células de combustivel

5. Avaliacao da resisténcia a transferéncia de massa no filme

A resisténcia a transferéncia de massa externa pode ser avaliada

através da expressao (13).

Cco,b = Cco,s (onde Cqo s dado pela equacao (38))

O coeficiente de transferéncia de massa (k.) € obtido através da

seguinte expressao [4]:

Jo = =& Ng22 (56)

em que a velocidade superficial (v) é obtida pela equacao (52)

Por sua vez, o nUmero de Schmidt é calculado pela seguinte expressao
[18]:

- _H
Ne: = 6 (57)

onde u, p e Def sao obtidos através das expressoes (51), (47) e (34),

respectivamente.

O factor jp pode ser determinado através da expressao abaixo indicada
[18]:

JD = 0,91 SUNRQ-O’51 (58)
onde Nge € obtido pela equacao (45), com:

¥=0,91 (constante, independente da temperatura) [18]
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6. Avaliacdo da resisténcia a transferéncia de calor no filme

A resisténcia a transferéncia de calor no filme pode ser avaliada

através da expressao(14).

onde o comprimento do leito catalitico é o seguinte: L = 0,036 m.

O coeficiente de transferéncia de calor (h) é calculado através da

correlacao seguinte [4]:

h

vy N (59)

JH=JD=

onde jp, v, e p sao dados pelas expressoes (58), (52) e (47), respectivamente.

A capacidade calorifica massica da mistura é obtida através da seguinte

expressao [20]:
C m
Co' = ﬁ (60)

onde M é obtido através da expressao (48).

A capacidade calorifica molar é calculada através da seguinte

expressao [18]:
Cp™ = Yh20 CPrzo™ + Yeoz CPcoz™ + Yeo CPco™ + Yz Cpra™ (61)

onde Cphao™, Cpco2™, Cpco™ € Cprz" sdo obtidos através da expressao (55).

O numero de Prandtl, necessario na equacao (59), é dado pela

seguinte expressao [4]:
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onde C,", u e p sdo obtidos através das expressoes (60), (51) e (47),

respectivamente.
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7. Pressdes parciais dos varios componentes usados nos modelos cinéticos
LH1, LH2 e R

As pressoes parciais de cada componente usadas nas expressoes de
velocidade dos modelos cinéticos (LH1, LH2 e R), sao calculadas recorrendo a

seguinte expressao [21]:
Pi=pi - N Peo X ,(i=CO, H0, Hy, CO,) (63)
(Nco=NH20 =-1; Ncoz =Nz = 1)

onde n; é o coeficiente estequiométrico do componente i, pi é a pressdo
parcial do componente i na alimentacao e X € a conversao experimental de
co.

As pressoes parciais de cada componente na alimentacao sao calculadas

através da expressao abaixo:

o

pi =yi ‘P ,(i=CO, H;0, Hy, COy) (64)

O valor da pressao total (P) usada foi de 1 atm.
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