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As mudanças climáticas impulsionadas pelas emissões antropogênicas de gases

de efeito estufa têm motivado a comunidade científica a dedicar esforços na busca

por alternativas energéticas sustentáveis. Desse modo, o propósito central deste

trabalho foi realizar a modelagem, simulação dinâmica e otimização da eficiência de

um reformador autotérmico de etanol com separação por membranas para produção

de hidrogênio, destinado a aplicações automotivas de pequeno porte. O modelo

foi fundamentado nos princípios de conservação da matéria, energia e quantidade de

movimento, e sua simulação foi conduzida utilizando o método dos volumes finitos no

ambiente de modelagem e simulação EMSO. Os resultados mostraram que, mesmo

sob as restrições geométricas impostas pela aplicação, é viável atender com eficiência

térmica satisfatória à demanda energética de um veículo compacto. No âmbito

dinâmico, as respostas observadas, tanto para a temperatura da membrana quanto

para a produção de hidrogênio, evidenciaram a necessidade de controle automático e

de um sistema de armazenamento de energia para gerenciar os transientes inerentes

à aplicação proposta.
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Climate change driven by anthropogenic greenhouse gas emissions has moti-

vated the scientific community to focus efforts on the search for sustainable energy

alternatives. Thus, the central objective of this study was to carry out the mod-

eling, dynamic simulation, and efficiency optimization of an autothermal ethanol

reformer with membrane separation for hydrogen production, aimed at small-scale

automotive applications. The model was based on the fundamental principles of

mass, energy, and momentum conservation, and its simulation was performed us-

ing the finite volume method in the EMSO modeling and simulation environment.

The results showed that, even considering the geometric constraints imposed by the

application, it is feasible to meet the energy demand of a compact vehicle with sat-

isfactory thermal efficiency. From a dynamic perspective, the observed responses,

both for membrane temperature and hydrogen production, highlighted the need for

automatic control and an energy storage system to manage the transients inherent

to the proposed application.
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k Condutividade térmica da mistura gasosa, W ·m−1 ·K−1

K1 Ganho de um sistema de 1ª ordem

Kc Ganho do controlador PID

Kj Constante de equilíbrio da reação química j, Pan

kj Constante cinética da reação química j, mol · Pan · s−1 · kg−1

Kk Constante de equilíbrio de adsorção da espécie k, Pa−n

kk Condutividade térmica da espécie k pura, W ·m−1 ·K−1

kP Condutividade térmica no permeado, W ·m−1 ·K−1

kSS Condutividade térmica do aço inoxidável, W ·m−1 ·K−1

L Comprimento total do reator na direção axial, m

LHVCH4 Poder calorífico inferior do metano, J ·mol−1
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LHVC2H5OH Poder calorífico inferior do etanol, J ·mol−1

LHVH2 Poder calorífico inferior do hidrogênio, J ·mol−1

ṁL Vazão mássica de líquido bombeado, kg · s−1

Mg Massa molar da mistura gasosa na zona de reação, kg ·mol−1

MH2 Massa molar do hidrogênio, kg ·mol−1

mV Massa do veículo, kg

n Fator de segurança para a espessura do tubo

Nk Fluxo molar da espécie k, mol · s−1 ·m−2

Nϕ Número de funções núcleo do metamodelo de FH2,P

Nψ Número de funções núcleo do metamodelo de ηT

N zz
p Fluxo de quantidade de movimento de direção z ao longo da coorde-

nada axial, Pa

Nt Número total de tubos internos do reformador

Ntp Número de passes dos tubos do reformador

Nz Número de elementos na direção axial de uma malha discretizada em

volumes finitos

N ′
z Número de elementos da malha antes de seu refinamento

N ′′
z Número de elementos da malha após seu refinamento

P Pressão na zona de reação, Pa

pPID Sinal de saída do controlador

P0 Pressão na entrada de um leito poroso, Pa

p̄PID Sinal em estado estacionário
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ṗFC Energia elétrica produzida pela célula a combustível por mol de H2

consumido, J ·mol−1

P I
H2,P

Pressão parcial do hidrogênio na interface da membrana na região

do permeado, Pa

P I
H2,ZR

Pressão parcial do hidrogênio na interface da membrana na zona de

reação, Pa

Pk Pressão parcial da espécie k, Pa

PL Pressão na saída de um leito poroso, Pa

P ′ Pressão na sucção de bomba ou compressor, Pa

P ′′ Pressão na descarga de bomba ou compressor, Pa

PP Pressão no permeado, Pa

q
˜

Vetor fluxo térmico, W ·m−2

Q̇c Taxa de transferência de calor por meio da superfície das partículas

de catalisador, W

q
˜
F Fluxo de calor de Fourier, W ·m−2

q̇F,v Taxa de transferência de calor de Fourier por unidade de volume,

W ·m−3

Q̇m Taxa de transferência de calor por meio da superfície da membrana,

W

Q̇m,v Taxa volumétrica de calor transferido por meio da membrana, W ·

m−3

q̇v Taxa volumétrica de produção de calor, W ·m−3

R Constante universal dos gases perfeitos, J ·mol−1 ·K−1
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r Coordenada radial, m

Rm
j Taxa molar em base mássica de catalisador da reação química j,

mol · s−1 · kg−1

rmk Taxa de geração molar em base mássica de catalisador da espécie k,

mol · s−1 · kg−1

rvk,m Taxa mássica de reação da espécie k em base volumétrica, kg·s−1·m−3

rvk Taxa de geração molar em base volumétrica da espécie k, mol · s−1 ·

m−3

rM Resistência equivalente do motor elétrico, Ω

RV Raio da roda do veículo, m

S Área da seção transversal ao escoamento nos tubos internos, m2

Sc Área total da superfície catalítica no elemento cilíndrico de volume,

m2

SP Área total da seção transversal ao escoamento no permeado, m2

Ss Área da superfície externa de um elemento cilíndrico de volume, m2

Sy Tensão mínima de escoamento, Pa

T Temperatura na zona de reação, K

t Coordenada temporal, s

T0 Temperatura do estado de referência no cálculo da entalpia absoluta,

K

T ′ Temperatura na sucção do compressor, K

T ′′ Temperatura na descarga do compressor, K

Tm Temperatura da membrana, K
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Tmax.
m Maior temperatura da membrana em um dado instante de tempo, K

T̂max.
m Modelo aproximado para Tmax.

m , K

Torv. Temperatura de orvalho calculada nas condições de pressão e com-

posição da carga do reator, K

TP Temperatura no permeado, K

U Coeficiente global de transferência de calor entre a zona de reação e

a região do permeado, W ·m−2 ·K−1

ug Energia interna em base mássica, J · kg−1

uz Velocidade superficial de escoamento no meio poroso, m · s−1·

Vc Volume ocupado pelo catalisador no volume de controle, m3

Vf Volume ocupado pelo fluido no volume de controle, m3

vg Volume específico do gás em base mássica, m3 · kg−1

vV Velocidade de deslocamento do veículo, m · s−1

v
˜
VC Vetor velocidade do volume de controle, m · s−1

vz Velocidade de escoamento na direção axial na zona de reação, m · s−1

vz,P Velocidade de escoamento na direção axial no permeado, m · s−1

v
˜
P Vetor velocidade de escoamento no permeado, m · s−1

v
˜

Vetor velocidade de escoamento na zona de reação, m · s−1

ẆBomb. Trabalho de bombeamento de líquido genérico, W

ẆComp. Trabalho de compressão gasosa genérico, W

wk,c Fração mássica do componente k nas partículas de catalisador

XCH4 Conversão de metano pela reforma a vapor
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xk Fração mássica da espécie k na mistura

yk Fração molar da espécie k na mistura

Ym Sinal da medição da variável controlada

Ysp Ponto de ajuste (ou set point) do controlador

Z Fator de compressibilidade do gás

z Coordenada axial, m

zfm Valor da coordenada axial na face m de um elemento de volume

qualquer, m

Letras Gregas

α Coeficiente do metamodelo de ηT

β Coeficiente do metamodelo de FH2,P

χm Valor médio de uma variável qualquer em um elemento de volume m

∆S Soma de todas as áreas do volume de controle, m2

∆V Volume de um elemento cilíndrico, m3

∆z Comprimento de um elemento cilíndrico de volume, m

∆ηT Módulo da variação na eficiência térmica do reformador após refina-

mento da malha de N ′
z para N ′′

z

δm Espessura da membrana, m

∆Hj Entalpia da reação química j, J ·mol−1

∆H◦
j,298K Entalpia da reação química j no estado de referência, J ·mol−1

δtmin Espessura mínima da parede de um tubo, m
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∆Tmax.
m Módulo da variação na temperatura máxima da membrana após re-

finamento da malha de N ′
z para N ′′

z , K

∆X Perturbação aplicada na variável manipulada

∆Y Variação no sinal de medição da variável controlada mediante per-

turbação na variável manipulada

ε Porosidade do leito catalítico

ηBomb. Eficiência de bombeamento

ηComp. Eficiência de compressão

ηFC Eficiência de uma célula a combustível

η̂T Modelo aproximado para ηT

ηSMR Eficiência térmica do processo tradicional de produção de H2 via

SMR

ηT Eficiência térmica do reformador de etanol com separação por mem-

branas

γ Coeficiente do metamodelo de Tmax.
m

κ Parâmetro genérico de correlações

λ Razão entre calores específicos a pressão e volume constantes

µ Viscosidade dinâmica da mistura gasosa, Pa · s

µk Viscosidade dinâmica da espécie k pura, Pa · s

µP Viscosidade do gás no permeado, Pa · s

νk,j Coeficiente estequiométrico da espécie k na reação química j

ϕi i-ésima função núcleo do metamodelo de FH2,P
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˜

Conjunto de parâmetros passíveis de otimização

ψi i-ésima função núcleo do metamodelo de ηT

ρ Massa específica em geral, kg ·m−3

ρar Massa específica do ar, kg ·m−3

ρb Densidade de catalisador na zona de reação, kg ·m−3
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σi Ponto de máximo da função núcleo ψi para i = 4, 5, 6 ou 8

τ1 Constante de tempo de um sistema de 1ª ordem, s

τD Tempo derivativo do controlador PID, s

τI Tempo integral do controlador PID, s

τzz Tensor tensão viscosa, Pa

θ Coordenada angular

θt Inclinação do terreno

φv Função de dissipação viscosa, W ·m−3

ξ Valor observado resultante do modelo de simulação

ξ̄ Média dos valores observados resultantes do modelo de simulação
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Capítulo 1

Introdução

Este capítulo introduz a problemática levantada neste trabalho, destacando sua

motivação no atual contexto de transição energética, seus propósitos centrais e a

maneira como foi estruturado.

1.1 Motivação

Impulsionada pela urbanização, pelo crescimento populacional e pelo desenvolvi-

mento econômico em países emergentes, de acordo com dados da IEA (2019), uma

elevação de 1,3% ao ano no consumo energético mundial é esperada até 2040. Caso

esse crescimento seja suprido por meio de combustíveis fósseis – que, em 2021, aten-

diam 80% dessa demanda (IEA, 2023a) –, as emissões antropogênicas de dióxido de

carbono tenderão a intensificar ainda mais as mudanças climáticas no planeta. De

fato, de acordo com VAN RUIJVEN et al. (2019), as próprias mudanças no clima

global podem aumentar o consumo de energia, pois, com eventos extremos de al-

tas temperaturas cada vez mais frequentes, o crescimento na busca por serviços de

resfriamento e condicionamento de ambientes também tende a aumentar, além da

maior necessidade de irrigação na indústria agrícola nos períodos de cultivo.

É nesse contexto que o hidrogênio tem atraído a atenção da comunidade científica

nos últimos anos: trata-se de um gás com o maior poder calorífico em base mássica

entre os compostos conhecidos (capaz de atuar como portador e vetor de energia) e
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sua oxidação não resulta na emissão de gases de efeito estufa (AMIN et al., 2022).

Todavia, a produção de hidrogênio verdadeiramente isento de impactos ambientais

não deve ter origem fóssil, e, atualmente, mais de 90% do H2 produzido no planeta

advém do processamento de gás natural, hidrocarbonetos pesados e carvão mineral

(MURADOV e VEZIROǦLU, 2005).

No entanto, de acordo com CHEN et al. (2023), entre as técnicas capazes de dar

origem ao hidrogênio por fontes energéticas renováveis (conhecido como “hidrogênio

verde”), a reforma de biorrecursos, tais como metanol e etanol, ganha particular

interesse em virtude da possibilidade de serem produzidos a partir da fermentação

anaeróbica de biomassa. Entre os dois álcoois citados, o C2H5OH ainda conta com

a vantagem de possuir mais átomos de hidrogênio por molécula, dispor de uma

tecnologia de produção bastante consolidada, oferecer densidade energética superior

e proporcionar manuseabilidade mais segura.

No que concerne à infraestrutura interna de produção e distribuição de etanol,

o Brasil se encontra em uma situação bastante privilegiada. De acordo com MI-

CHELLON et al. (2008), em virtude do conflito armado entre Israel, Egito e Síria

ocorrido em setembro de 1973, o mercado internacional de petróleo foi seriamente

afetado, atingindo, inclusive, o Brasil que, à época, importava cerca de 80% da sua

demanda. Em meio a este primeiro choque (que viria a se repetir em 1979 mediante

um outro conflito entre o Irã e o Iraque), o governo brasileiro lançou o Programa

Nacional do Álcool (popularmente conhecido como Proálcool), que em sua primeira

fase objetivava o desenvolvimento de etanol anidro a ser utilizado como aditivo para

a gasolina, reduzindo, assim, a importação de petróleo. Em uma segunda fase, entre

o fim da década de 1970 e início da década de 1980, o Proálcool almejaria tam-

bém a produção de álcool hidratado, visando o abastecimento de veículos movidos

exclusivamente a etanol.

De acordo com DE ANDRADE et al. (2009), apesar de o pleno sucesso do Proál-

cool (que acabou desestimulado nos anos seguintes) não ter sido alcançado, o Brasil

figura entre os maiores produtores mundiais de cana-de-açúcar e etanol, tendo como
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principal vantagem os baixos custos de produção proporcionados por fatores como

o uso do bagaço da cana como fonte de energia na produção, o nível de insolação e

a regularidade do índice pluviométrico no país, entre outros.

Desse modo, levando-se em conta todo o panorama de migração da matriz ener-

gética mundial, é indiscutível a importância do desenvolvimento de trabalhos de

pesquisa na área de geração de hidrogênio, sobretudo quando obtido por fontes re-

nováveis. No que diz respeito à aplicação, é notável o fato de que, segundo BALL

e WEEDA (2015), atualmente o setor de transportes (sobretudo o rodoviário) é

responsável por quase 25% do uso de energia mundial e as consequentes emissões

antropogênicas de dióxido de carbono. Em um país com infraestrutura madura para

produção e distribuição de bioetanol, a produção de hidrogênio para este fim a partir

de tal biocombustível ganha especial interesse.

Finalmente, no que diz respeito às aplicações automotivas e ao uso de hidrogênio,

as células a combustível com membrana trocadora de prótons têm se mostrado

bastante promissoras como dispositivos de geração de energia elétrica, destacando-

se por sua elevada eficiência de conversão e pela ausência de emissões de compostos

prejudiciais ao meio ambiente (LARMINIE et al., 2003).

1.2 Objetivos

O propósito central deste trabalho consiste em modelar, simular e otimizar um re-

formador autotérmico de etanol para produção de hidrogênio destinado a aplicações

automotivas de pequeno porte. Nesse escopo geral, foram definidos os objetivos

específicos a seguir:

• Fundamentando-se nos princípios de conservação da matéria, da energia e da

quantidade de movimento, realizar a modelagem matemática de um reator

multitubular de leito fixo com separação por membranas para produção de

hidrogênio a partir da reforma autotérmica do etanol;

• Estimar a quantidade de hidrogênio necessária para abastecer um veículo elé-
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trico de pequeno porte movido por uma célula a combustível com membrana

trocadora de prótons;

• No contexto de sua aplicação, otimizar diversos parâmetros de projeto do

reformador para maximizar a eficiência térmica do equipamento;

• Estudar a dinâmica do reator por meio de simulações transientes, incluindo a

implementação de um controlador.

1.3 Estruturação do Trabalho

Contando com a introdução, esta dissertação é composta por cinco capítulos e três

apêndices. No segundo capítulo, apresenta-se uma revisão abrangente a respeito do

atual cenário de transição energética, o papel do hidrogênio nesse contexto, bem

como suas aplicações e tecnologias de produção. Também são discutidos reatores

com separação por membrana e as lacunas existentes na literatura científica no

âmbito de trabalhos de modelagem e simulação.

Em conjunto com os apêndices deste trabalho, o terceiro capítulo descreve as

técnicas matemáticas e numéricas adotadas para desenvolver o modelo fenomenoló-

gico, executar as diversas simulações estacionárias e dinâmicas, além de conduzir a

otimização do projeto do reformador.

Por fim, o quarto capítulo apresenta os principais resultados obtidos e suas res-

pectivas discussões, analisando a viabilidade da aplicação proposta. Já o quinto

capítulo traz as conclusões derivadas desses resultados e sugestões para trabalhos

futuros, apontando próximos passos para o aprofundamento do estudo.
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Capítulo 2

Revisão Bibliográfica

Neste capítulo, é apresentada uma revisão da literatura científica a respeito do con-

texto global de transição energética e o papel do hidrogênio nessa problemática.

Algumas das aplicações mais promissoras do H2 e suas tecnologias de produção com

maior potencial de viabilidade no curto e médio prazo também são discutidas. Por

fim, apresenta-se o uso de reatores com membrana no contexto das estratégias de

intensificação de processos e um panorama da atual situação da literatura a respeito

de trabalhos de modelagem e simulação em tal área.

2.1 Transição Energética e Hidrogênio

Formados a partir da ação combinada da pressão e da temperatura sobre restos

preservados de vegetais e animais ao longo de milhões de anos, combustíveis fósseis

tais como petróleo, gás natural e carvão mineral foram e continuam sendo a fonte

primária de energia da civilização humana, influenciando decisivamente na economia

e modernização tecnológica globais (ROBERT CURLEY MANAGER, 2011). Como

é possível constatar na Figura 2.1, dados levantados pela IEA (2023a) revelaram

que, em 2021, juntos, os combustíveis fósseis ainda eram responsáveis por cerca de

80% do suprimento energético do planeta, ao passo que biocombustíveis e resíduos

contribuíam com menos de 10% de tal demanda.

Contudo, apesar de percebidas há não muito tempo, as consequências de reemitir
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Figura 2.1: Evolução temporal do suprimento energético total pelas diferentes fontes
no mundo desde 1990.

Fonte: IEA (2023a).

para a atmosfera o carbono extraído da terra na forma de CO2 podem ser desastrosas.

A atmosfera é transparente à radiação incidente recebida do sol (luz visível), porém

reflete parte da energia solar emitida pela Terra na forma de radiação infravermelha.

Mesmo em pequenas quantidades, o dióxido de carbono (e outros gases como metano,

óxido nitroso e ozônio) é capaz de modificar a transparência da atmosfera a este tipo

de radiação, fenômeno que aquece a superfície do planeta. Trata-se do efeito estufa,

que, potencializado pela ação antropogênica, tem acarretado o aquecimento global

(ROJEY, 2009).

Atualmente, o CO2 produzido pela ação humana possui um potencial de aqueci-

mento via efeito estufa de 0,7% acima do nível natural da atmosfera. Apesar de não

parecer muito, para comparação, análises de bolhas de ar aprisionadas no núcleo de

geleiras revelaram que a composição do ar de épocas com incrementos de temperatu-

ras da ordem de 5°C (e que resultaram em aumento nos níveis dos oceanos de vários

metros) possuía potencial de aquecimento de apenas 3% (SANGSTER, 2010). Desse

modo, a transição para uma nova configuração energética global que se faz urgente
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no presente, diferente de outras que ocorreram no passado, não é mais motivada

pelo progresso tecnológico (como quando o carvão foi substituído pelo petróleo para

locomoção na era automotiva e de aviação), mas pelas necessidades ambientais do

planeta (ROJEY, 2009).

Neste cenário, como revelam os dados da IEA (2023b), uma quantidade significa-

tiva de investimentos tem sido direcionada ao desenvolvimento de fontes energéticas

alternativas, tais como eólica, solar, hidrelétrica e geotérmica. O investimento anual

que, em 2015, era de US$ 1,3 trilhão em combustíveis fósseis contra US$ 1,1 tri-

lhão em energia considerada limpa, em 2023 passou a ser de US$ 1,1 trilhão contra

US$ 1,8 trilhão, respectivamente. Contudo, essas fontes não são capazes de pro-

duzir, por si só, combustíveis líquidos ou gasosos para transportes (OKOLIE et al.,

2021). Além disso, as flutuações inerentes, devido à natureza intermitente das fontes

renováveis, podem restringir seu uso (SPERLING e CANNON, 2004).

É neste contexto que o hidrogênio é encarado como um portador e veículo de

energia muito promissor, além de um combustível sustentável para o futuro. Nas

condições normais de temperatura e pressão, o hidrogênio existe como um gás di-

atômico que é inodoro, sem cor, não corrosivo e sem sabor. Dentre os combustíveis

comumente empregados em processos de oxidação para obtenção de energia, possui

ainda o maior poder calorífico, sendo 2,6 vezes superior ao do gás natural, 4,8 vezes

maior do que o do etanol e 3 vezes maior do que o da gasolina (NANDA et al., 2017).

Ademais, o H2 pode ser utilizado na produção comercial de hidrocarbonetos líquidos

e de produtos químicos sintéticos via síntese de Fischer-Tropsch (DOS SANTOS e

ALENCAR, 2020), é capaz de queimar sem emitir compostos nocivos ao ser humano

ou ao meio ambiente (liberando unicamente água, o que o torna superior em termos

de emissões mesmo quando comparado a outros biocombustíveis) (NATH e DAS,

2011), além das vantagens que apresenta como veículo de energia quando compa-

rado à eletricidade, tais como a maior facilidade para servir como combustível de

transportes e matéria-prima e a capacidade de ser estocado em grandes quantidades

(SPERLING e CANNON, 2004).
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2.2 Aplicações do Hidrogênio

2.2.1 Combustão Direta

De acordo com DODDS et al. (2015), a geração de calor em residências e na indústria

é responsável por mais da metade de todo o consumo energético mundial e por

um terço das emissões de dióxido de carbono relacionadas a atividades energéticas.

Nesse contexto, a queima de um combustível livre de carbono como o hidrogênio se

torna bastante atraente do ponto de vista ambiental. ZINI e TARTARINI (2012)

destacam algumas das vantagens do H2 frente a outros combustíveis tradicionais:

• O largo intervalo de inflamabilidade do hidrogênio, que varia de 4 a 75%, per-

mite a combustão em mistura com outros gases e reduz ligeiramente a máxima

temperatura da chama (fator determinante para a formação de NOx térmico

(HESELTON, 2005)). Apesar de o intervalo mais largo sugerir problemas re-

lacionados à segurança, tanto a gasolina quanto o óleo diesel possuem níveis

de inflamabilidade mais baixos, de modo que pequenas quantidades desses

combustíveis são suficientes para causar fogo;

• O hidrogênio pode substituir combustíveis convencionais em motores a com-

bustão interna, sendo que a alta velocidade da chama gerada pela sua queima

pode propiciar altos regimes de rotação aos motores. A queima do H2 pode,

inclusive, propiciar eficiências térmicas superiores às da gasolina (GURZ et al.,

2017);

• Em comparação com os combustíveis fósseis, a queima do hidrogênio libera

muito menos poluentes (ou até nenhum), como óxidos de carbono, material

particulado, óxidos de enxofre e óxidos de nitrogênio.

ZINI e TARTARINI (2012) destacam ainda que, por ser composto pelo mais leve

entre todos os elementos químicos, o H2 se dissipa muito rapidamente em espaços

abertos, em oposição a combustíveis como a gasolina, GLP e gás natural, que são

mais pesados que o ar e representam risco muito superior nesse aspecto. Contudo, a
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baixa condutividade elétrica do hidrogênio faz com que baixas cargas eletrostáticas

sejam suficientes para inflamar uma mistura de H2 e O2. Além disso, sua chama

emite muito menos calor e é quase invisível, o que dificulta sua detecção e pode

impor dificuldades relacionadas à segurança.

2.2.2 Produção de Combustíveis via Fischer-Tropsch

Gás de síntese, um gás composto por uma mistura de CO e H2 proveniente de pro-

cessos de reforma a vapor, oxidação parcial ou gaseificação, pode ser utilizado dire-

tamente como combustível, mas também na produção de combustíveis para trans-

porte através do processo de Fischer-Tropsch, uma tecnologia denominada “gás para

líquido” (ou GTL) que é capaz de produzir hidrocarbonetos mais pesados e álcoois

(GRUBER et al., 2021).

Em muitas das unidades comerciais que utilizam a síntese de Fischer-Tropsch,

o gás de síntese utilizado como matéria-prima é proveniente da reforma do gás

natural ou da gaseificação de carvão mineral, processos com altas emissões de gases

de efeito estufa. Dessa forma, para minimizar os impactos ambientais associados ao

consumo de tais combustíveis fósseis, a utilização do gás de síntese proveniente do

processamento de biomassa tem gerado bastante interesse acerca da tecnologia GTL

(OKOLIE et al., 2021). A Tabela 2.1 a seguir lista algumas das reações químicas

gerais presentes na produção de combustíveis através do processo de Fischer-Tropsch:

Tabela 2.1: Reações químicas gerais do processo Fischer-Tropsch.

Hidrocarboneto Reação Química

Alcanos nCO + (2n+1)H2 −−→ CnH(2n+2) + nH2O
Alcenos nCO + 2nH2 −−→ CnH2n + nH2O
Álcoois C2H(2n-1)OH + CO + 2H2 −−→ CH3(CH2)nOH + H2O

Carbonilas nCO + (2n-1)H2 −−→ (CH2)nO + (n-1)H2O
Fonte: MAHMOUDI et al. (2017).

A principal vantagem do processo em questão está na flexibilidade de seus pro-

dutos, pois, ainda que o foco não esteja na fabricação de combustíveis para transpor-

tes, outros compostos de alto valor agregado como nafta, olefinas e sólidos sintéticos
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parafínicos podem ser obtidos (GRUBER et al., 2021). Além disso, STEYNBERG

(2004) destaca ainda que os hidrocarbonetos produzidos por esta rota possuem algu-

mas vantagens em relação aos de origem fóssil, tais como propriedades de combustão

superiores, alto ponto de fuligem e ausência de contaminantes como enxofre, nitro-

gênio e metais pesados. É válido ressaltar ainda que os processos GTL podem ser

uma alternativa para os desafios relacionados com o armazenamento de hidrogênio

e sua utilização em locais remotos (OKOLIE et al., 2021).

2.2.3 Hidrorrefino

Responsável por uma fatia considerável do atual consumo de hidrogênio no planeta,

a indústria do petróleo utiliza este gás nos processos de hidrotratamento e hidrocra-

queamento de petróleo e de seus derivados (RAMACHANDRAN e MENON, 1998).

O primeiro processo consiste em remover heteroátomos, tais como enxofre, oxigênio,

nitrogênio, além de metais pesados das frações de petróleo, mantendo as ligações

carbono-carbono saturadas. Esse processo visa não apenas a aprimorar as proprie-

dades de combustão dos produtos, mas também a atender aos requisitos de emissões

atmosféricas (DELMON et al., 1997). Através das reações de hidrodessulfurização,

hidrodesnitrogenação e hidrodesoxigenação, H2S, NH3 e H2O são produzidos como

contaminantes do processo.

Já o hidrocraqueamento, que ocorre em condições mais severas de temperatura,

pressão parcial de hidrogênio e tempo de residência, envolve a quebra e a hidrogena-

ção simultâneas de hidrocarbonetos mais pesados para produzir combustíveis mais

leves com relação H/C superior (SPEIGHT, 2023).

2.2.4 Células a Combustível

Células a combustível são células galvânicas, dispositivos nos quais a energia livre

proveniente de uma reação química é convertida em energia elétrica (CARRETTE

et al., 2000). Como esquematizado na Figura 2.2 para as células a combustível com

membrana trocadora de prótons (ou PEMFC), elas são compostas por um eletrodo
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carregado negativamente (o ânodo, onde o hidrogênio é oxidado), um eletrodo car-

regado positivamente (o cátodo, onde o oxigênio sofre redução) e uma membrana

eletrolítica, cuja função principal é transportar os prótons do ânodo para o cátodo,

onde reagem com o oxigênio e os elétrons para formar água. Os elétrons chegam ao

cátodo por um circuito externo e tanto o cátodo quanto o ânodo contêm catalisador

para acelerar os processos eletroquímicos (HOOGERS, 2002).

H2

H2O

H+

Camadas de difusão gasosa

Camada de 

catalisador do ânodo

Camada de 

catalisador do cátodo

Elétrons

H2(g) → 2H+(aq) + 2e-

½O2(g) + 2H+(aq) + 2e- → H2O(l)

GLOBAL: H2(g) + ½O2(g) → H2O(l)

O2
Membrana eletrolítica

Figura 2.2: Esquema simplificado de uma PEMFC.
Fonte: Autor.

De acordo com LARMINIE et al. (2003), a principal desvantagem das células a

combustível está associada ao seu custo. Todavia, os variados aspectos favoráveis,

que são comuns a quase todos os diferentes tipos, conferem a elas uma vasta gama

de aplicações. Entre as vantagens, destacam-se:

• Em geral, são dispositivos com eficiência superior às das máquinas a combus-
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tão, sejam elas baseadas em pistão ou turbina, e esta é uma característica que

se mantém tanto para sistemas pequenos, de baixa geração, quanto para os de

larga escala. VISHNYAKOV (2006) destaca que, enquanto motores a combus-

tão interna, operando com 20% de sua capacidade nominal, podem chegar a

não muito mais do que 30% de eficiência, as células a combustível são capazes

de atingir cerca de 60% em condições favoráveis;

• Os fundamentos do funcionamento dos dispositivos são bastante simples, com

pouca ou nenhuma parte rotativa, de maneira que os sistemas de geração

baseados em células a combustível são confiáveis e possuem longa vida útil;

• O subproduto do principal tipo de célula a combustível, aquela que consome

hidrogênio, é água pura, de maneira que trata-se de um sistema considerado de

“emissão zero”. Esta é uma das principais vantagens desses dispositivos para

aplicação em veículos, uma vez que se busca eliminar a emissão de poluentes

nos centros urbanos;

• São equipamentos silenciosos, mesmo os com sistemas auxiliares de processa-

mento de combustível. Esta é uma característica particularmente importante

tanto para aplicações portáteis quanto para sistemas estacionários de geração

de energia elétrica.

Esses dispositivos são normalmente classificados de acordo com o tipo de eletró-

lito que é utilizado. Os principais tipos são: células a combustível alcalinas (que

usam solução de KOH como eletrólito, são as mais eficientes, mas requerem com-

bustível de alta pureza); com membrana trocadora de prótons (que utilizam um

polímero condutor sólido como eletrólito, são o tipo mais simples e operam em bai-

xas temperaturas, da ordem de 85 a 105 °C, e pressões entre 3 e 4 bar); com ácido

fosfórico (que usam o ácido estabilizado em uma matriz de SiC como eletrólito e são

amplamente utilizadas em aplicações comerciais estacionárias de geração); de carbo-

nato fundido (que utilizam carbonato de LiK ou LiNa estabilizado em uma matriz de

LiAlO2, operam em temperaturas mais elevadas e são capazes de reformar metano);
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e de óxido sólido (que usam material sólido como eletrólito, evitando problemas

de vazamento e também operam em temperaturas mais altas) (CARRETTE et al.,

2000).

Existem ainda as células a combustível que processam compostos como metanol

e etanol diretamente, sem a etapa intermediária da reforma para produção do hi-

drogênio. No entanto, essa classe de células apresenta algumas desvantagens, como:

o baixo ponto de ebulição e a toxicidade do metanol; a tendência do eletrólito de

permitir o cruzamento do álcool do ânodo para o cátodo (gerando perdas de com-

bustível e redução na vida útil do equipamento); o envenenamento do ânodo pela

geração de intermediários indesejados (como o monóxido de carbono, acetaldeído

e ácido acético); e a cinética de oxidação mais lenta (ABDULLAH et al., 2014;

KAMARUDIN et al., 2013; RADICA et al., 2023).

No que concerne à utilização de tais dispositivos, LARMINIE et al. (2003) di-

videm em aplicações estacionárias de geração combinada de calor e potência, para

aplicações em pequena e larga escala, e em aplicações energéticas portáteis, nas

quais se destacam veículos e equipamentos eletrônicos como computadores portá-

teis, telefones móveis e equipamentos militares. WEE (2007), por sua vez, destaca

que as aplicações mais promissoras para esses dispositivos parecem ser em ônibus,

veículos de recreação e veículos leves, enquanto YUE et al. (2021) indicam que o

uso de motores elétricos alimentados por células a combustível movidas por hidro-

gênio fornece a solução para longas viagens, fator limitante para veículos movidos a

bateria, destacando ainda que diversos fabricantes como a Toyota, Honda, Hyundai

e BMW já possuem veículos confiáveis e de qualidade no mercado.

2.2.5 Produção de Amônia

Amônia é um dos produtos químicos mais importantes na indústria de fertilizantes,

sendo produzido em larguíssima escala em todo o mundo. A maior parte dessa

produção é voltada para aplicações agrícolas, mas ela também encontra uso na

indústria farmacêutica, de polímeros, de sensores e explosivos, além do uso como
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agente redutor e fluido refrigerante (OKOLIE et al., 2021).

A amônia pode ser produzida através de uma reação catalítica entre hidrogênio

e nitrogênio por meio do processo Haber-Bosch. Nele, a reação reversível e exotér-

mica entre esses gases ocorre em condições de alta pressão (20 a 30 MPa) e alta

temperatura (300 a 500 °C), e na presença de catalisador de ferro promovido por

KOH. Em virtude da severidade de suas condições, trata-se de um processo com

grande consumo energético e emissões de gases de efeito estufa, sobretudo por conta

da origem fóssil da maior parte do hidrogênio empregado na produção da amônia

(reforma a vapor de gás natural e de frações de petróleo) (AHMED et al., 2024).

N2(g) + 3H2(g) ⇌ 2NH3(g) ∆H◦
298 K = −46,1 kJ/mol (2.1)

2.2.6 Aplicações Aeroespaciais e Marítimas

Em virtude da origem fóssil do querosene, que é o combustível de aviação mais

tradicional, e da perspectiva de crescimento das taxas de tráfego aéreo em 5% até

2030 (TZANETIS et al., 2017), outros combustíveis ambientalmente mais atrativos,

tais como metanol, metano e hidrogênio líquido, têm sido considerados alternati-

vas. Quando esfriado abaixo de seu ponto crítico (-240 °C), o hidrogênio líquido

tem potencial para substituir o querosene, com as vantagens de emitir menos gases

de efeito estufa e de poder ser produzido a partir de matérias-primas de origem

renovável (BALL et al., 2015).

De maneira semelhante, o transporte marítimo também experimenta uma inten-

sificação substancial nos últimos anos, e o crescimento do comércio e transporte de

cargas internacional leva ao aumento no consumo de óleo diesel e combustíveis mais

pesados e, consequentemente, a maiores emissões de CO2 (VOGLER e SATTLER,

2016). Além disso, emissões de óxidos de enxofre e nitrogênio e de material par-

ticulado são problemas imediatos, sobretudo em regiões costeiras. Neste contexto,

o hidrogênio pode ser utilizado de duas maneiras distintas: utilização direta em

máquinas a combustão interna ou através das células a combustível, sendo que a
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primeira requer pouca modificação nos maquinários existentes (BANAWAN et al.,

2010).

2.3 Tecnologias de Produção do Hidrogênio

Apesar de ser o elemento mais abundante do universo, na Terra o hidrogênio está

quase sempre combinado a outros elementos, sendo predominantemente encontrado

na composição da água, da biomassa e de hidrocarbonetos de origem fóssil (NA-

VARRO et al., 2007). Atualmente, o H2 pode ser produzido a partir do gás natural,

do carvão mineral, da biomassa, do biogás, da água, de compostos como hidretos

metálicos e H2S, além de fontes biológicas (BAYKARA, 2018). Todavia, segundo

dados da IEA (2023c), em 2022, 62% da produção global de hidrogênio teve origem

no processamento do gás natural e 21% na gaseificação do carvão, ambos sem pro-

cessos de captura, utilização e armazenamento de carbono (CCUS). Nesse mesmo

ano, 16% da demanda global foi suprida pelo H2 gerado como subproduto de re-

finarias e petroquímicas, enquanto apenas 0,6% e 0,1% foram obtidos a partir de

combustíveis fósseis com CCUS e via eletrólise, respectivamente.

2.3.1 Reforma a Vapor do Metano e de Hidrocarbonetos Le-

ves

A reforma a vapor é um processo que envolve essencialmente duas reações químicas:

a quebra do hidrocarboneto pela água (Equação 2.2 para o metano e Equação 2.3

para hidrocarbonetos maiores) e a reação de deslocamento gás-água (Equação 2.4).

Apesar desta última ser levemente exotérmica, em virtude da alta endotermicidade

das reações de reforma propriamente ditas, o processo é globalmente endotérmico e

requer alto suprimento energético para ocorrer. Tal barreira termodinâmica requer

que temperaturas bastante elevadas sejam necessárias (acima de 1170 K) para que al-

tas conversões sejam atingidas (ROSTRUP-NIELSEN, 2002). Em escala industrial,

a eficiência térmica da reforma a vapor do metano varia de 80 a 85% (SORENSEN
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Figura 2.3: Esquema convencional de produção de hidrogênio via reforma a vapor
do gás natural.

Fonte: Autor.

e SPAZZAFUMO, 2018).

CH4 +H2O ⇌ CO+ 3H2 ∆H◦
298 K = 206,4 kJ/mol (2.2)

CnH2n+2 + nH2O ⇌ nCO + (2n+1)H2 ∆H◦
298 K > 0 (2.3)

CO+H2O ⇌ CO2 +H2 ∆H◦
298 K = −41,2 kJ/mol (2.4)

As principais variáveis de operação nesse processo são a temperatura, a pressão e

a relação vapor-carbono, e sua seleção deve considerar aspectos cinéticos, econômicos

e termodinâmicos (GARCÍA, 2015). Em razão do baixo custo e da alta atividade,

o catalisador tipicamente utilizado na indústria é o de Ni suportado em Al2O3. No

entanto, a sinterização da fase metálica e a deposição de carbono (fortemente influen-

ciadas pelas altas temperaturas do processo) são as principais causas de desativação

desse catalisador (ZHANG et al., 2021).

A Figura 2.3 esquematiza o processo convencional utilizado para produção de

H2, que é dividido nas unidades de dessulfurização, reforma, shift (ou WGS, em

que ocorre a Equação 2.4) e purificação do hidrogênio. A primeira delas tem o

papel de remover compostos sulfurados (especialmente o H2S), que são danosos aos

catalisadores da reforma e do shift de baixa temperatura, sendo composta por um

estágio de hidrogenação e um de óxido de zinco para altos teores de sulfurados ou

apenas pelo leito fixo com ZnO para teores menores (HÄUSSINGER et al., 1989).

Na unidade seguinte, as reações de reforma a vapor ocorrem no interior dos tu-
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bos de um forno reformador, na presença de um catalisador à base de níquel, em

altas temperaturas (800 a 900 °C), pressões da ordem de 15 a 30 bar e relações

vapor-carbono de 2,5 a 3 (MOULIJN et al., 2013). Na unidade de WGS, objetiva-se

converter o alto teor de CO da saída da unidade de reforma em CO2 e mais H2, e

normalmente são encontrados dois reatores: um de alta temperatura (com entrada

em torno de 350 °C e catalisador à base de óxido de ferro) e um de baixa temperatura

(com entrada em torno de 220 °C e catalisadores de Cu-Zn ou Cu-Zn-Al) (HINRI-

CHSEN et al., 2008). Por fim, a unidade de purificação pode utilizar tecnologias de

adsorção por variação de pressão (ou PSA, na qual se atinge altíssimas purezas do

hidrogênio) ou o processo clássico de absorção do CO2 com monoetanolamina, no

qual purezas da ordem de 97 a 99% podem ser obtidas.

2.3.2 Gaseificação de Carvão e Hidrocarbonetos Pesados

A gaseificação de carvão e hidrocarbonetos pesados consiste em outro método de

produção de hidrogênio em larga escala. Nele, uma fonte de carbono reage em altas

temperaturas (1200 a 1400 K) e pressões moderadas (5 a 10 bar) com uma fonte de

hidrogênio, que normalmente é vapor, podendo ocorrer na presença ou ausência de

oxigênio no meio reacional. Este processo pode ocorrer com ou sem catalisador e em

leito fixo ou leito fluidizado, sendo esta última configuração a de melhor desempenho

(BELL et al., 2010).

De acordo com NAVARRO et al. (2015), para a produção de hidrogênio, a sepa-

ração do oxigênio do ar é necessária para que seja utilizado como agente oxidante

puro, e isso normalmente é realizado via criogenia. A presença do O2 promove a

oxidação parcial em detrimento das reações de pirólise. Na prática, uma combinação

de pirólise, oxidação parcial e/ou reforma a vapor dos alcanos gasosos e carbono resi-

dual ocorre nas condições da gaseificação e pode ser simplificadamente representada
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pela reação a seguir:

Carvão/HCs pesados + H2O+O2 −−→ H2 +COx +CH4 +HCs + Carvão Residual

(2.5)

Diversos parâmetros operacionais, tais como taxa de aquecimento, temperatura

e tempo de residência, podem maximizar a eficiência da gaseificação de maneira a

minimizar a formação de alcatrão. VÉLEZ et al. (2009) destacam que, por envolver

craqueamento, oxidação parcial, WGS, reforma e reações de metanação, a química

da gaseificação é bastante complexa, sendo que seus primeiros estágios são carac-

terizados pela remoção de compostos voláteis mediante aumento de temperatura,

produzindo óleos, fenóis e hidrocarbonetos leves, seguidos pelas reações de shift e

metanação. As reações básicas dessa complexa rede para um gaseificador alimen-

tado com vapor d’água e oxigênio são resumidas na Tabela 2.2, em que a matéria

volátil (MV) inclui todos os gases, alcatrão e hidrocarbonetos leves.

Tabela 2.2: Reações básicas da gaseificação de carvão mineral, em que C indica
carvão residual e MV, a matéria volátil.

Tipo da Reação Reação Química

Pirólise Carvão Mineral −−→ C + MV
Hidrocraqueamento MV + 2 H2 −−→ CH4

Gaseificação MV + H2O −−→ CO + H2

Hidrogaseificação C + 2 H2 −−→ CH4

Gaseificação C + H2O −−→ CO + H2

Gaseificação C + CO2 −−→ 2 CO
Shift CO + H2O −−→ CO2 + H2

Combustão C + O2 −−→ CO2

Fonte: VÉLEZ et al. (2009).

Similarmente ao processo de reforma a vapor do metano, a gaseificação do carvão

ou de hidrocarbonetos pesados inclui diversas etapas: preparação da carga, separa-

ção do oxigênio e geração de vapor para posterior limpeza do gás, reforma, WGS

de alta e baixa temperaturas e purificação final do hidrogênio (NAVARRO et al.,

2015).
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2.3.3 Outras Técnicas de Reforma do Metano

Em virtude da natureza altamente endotérmica da reforma a vapor do metano, um

grande aporte energético é necessário neste processo. Como consequência, outras

técnicas de reforma foram desenvolvidas para produção de hidrogênio (GARCÍA,

2015). De acordo com MINH et al. (2018), essas diferentes tecnologias podem ser

classificadas de acordo com o tipo de agente oxidante com o qual o composto orgânico

é tratado: H2O, O2 ou CO2, individualmente ou combinados.

Na reforma por oxidação parcial (ou POR) o custo com energia é reduzido por

conta da reação moderadamente exotérmica (em contraste com a reforma a vapor

endotérmica). Conforme a Equação 2.6 , nela, metano é parcialmente oxidado com

oxigênio à pressão atmosférica, produzindo a mistura de H2 e CO. Para prevenir

a formação de coque e atingir altas conversões de metano, temperaturas entre 700

e 900 °C devem ser utilizadas. Na reforma por oxidação parcial, vapor d’água só é

adicionado ao processo na etapa posterior à reforma para realizar a reação de shift

(Equação 2.4), reduzindo o teor de monóxido de carbono (MINH et al., 2018).

CH4 +
1

2
O2 −−→ CO+ 2H2 ∆H◦

298 K = −35,6 kJ/mol (2.6)

De acordo com AHMED e KRUMPELT (2001), a POR pode ser realizada tanto

na ausência quanto na presença de catalisador e, recentemente, a atividade e estabi-

lidade de diversos tipos de catalisadores foram verificadas. Em altas temperaturas

(superior a 800 ◦C), soluções sólidas de Ni-Mg-Cr-La-O, NiO-MgO e uma mistura

de Ca-Sr-Ti-Ni com óxidos metálicos utilizados como catalisadores garantiram re-

sistência superior à formação de coque (VERMA e SAMANTA, 2016).

Contudo, se a seletividade para monóxido de carbono é reduzida, o CH4 pode

reagir com o oxigênio para formar CO2 (combustão completa do metano, conforme a

Equação 2.7). Tal reação química é fortemente exotérmica e pode provocar pontos

quentes no interior do reator, levando à sinterização das partículas metálicas, à

formação de coque na superfície do catalisador e, consequentemente, à redução de
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sua atividade (ALVES et al., 2013).

CH4 + 2O2 −−→ CO2 + 2H2O ∆H◦
298 K = −801,7 kJ/mol (2.7)

Já na reforma a seco (ou DR), o metano reage com o CO2 para formar gás de

síntese. De modo similar à reforma por oxidação parcial, na DR o vapor d’água

só entra no processo após a etapa de reforma propriamente dita, com o intuito

de converter CO em CO2 na reação de deslocamento gás-água. A atratividade da

reforma a seco reside no fato de consumir dois dos principais gases causadores do

efeito estufa: metano e dióxido de carbono. Contudo, como é possível observar na

Equação 2.8, trata-se de uma reação altamente endotérmica e que, portanto, exige

energia proveniente da queima de grandes quantidades de combustível, resultando

em emissões significativas de CO2.

CH4 + CO2 −−→ 2CO + 2H2 ∆H◦
298 K = 247,4 kJ/mol (2.8)

Diversos metais dos grupos 8, 9 e 10 como Ru, Pt e Rh mostraram-se eficazes

como catalisadores da reforma a seco. Entretanto, em virtude de sua disponibilidade

limitada na natureza, esses catalisadores são caros e inapropriados para aplicações

industriais. Nesse sentido, outros catalisadores mais baratos como Ni e Co tam-

bém foram investigados (BEREKETIDOU e GOULA, 2012; VERMA e SAMANTA,

2016).

É importante ressaltar, contudo, que o principal problema da DR está no acú-

mulo de carbono ou formação de coque na superfície do catalisador através de reações

paralelas, afetando sua atividade. As principais reações responsáveis por esse pro-

cesso são a de craqueamento do metano (Equação 2.9) e a reação de Boudouard

(Equação 2.10), sendo esta última, inclusive, favorecida em baixas temperaturas

(ALVES et al., 2013; VERMA e SAMANTA, 2016).

CH4 −−→ C + 2H2 ∆H◦
298 K = 74,9 kJ/mol (2.9)
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2CO −−→ C + CO2 ∆H◦
298 K = −172,4 kJ/mol (2.10)

A reforma autotérmica (ou ATR), por sua vez, consiste na combinação das rea-

ções de oxidação parcial ou completa (Equação 2.6 e Equação 2.7, respectivamente)

com a reação de reforma a vapor do metano (Equação 2.2). Nesta tecnologia, o calor

gerado a partir das reações de oxidação é utilizado para suprir a reforma a vapor,

que é altamente endotérmica. Desta maneira, o fornecimento externo de energia

não é necessário, fazendo da ATR o meio mais eficiente e econômico de se produzir

hidrogênio (NALBANT e COLPAN, 2020). Na reforma autotérmica, metano, ar

(N2+O2) e vapor d’água entram no processo na etapa de reforma.

Além da eficiência superior, a ATR ainda tem vantagens como dinâmica mais

rápida (com maior facilidade de parada e partida da unidade) e maior relação H2/CO

quando comparado à POR. Além disso, a geração do produto desejado pode ser

atingida a partir de diferentes razões da alimentação de CH4-H2O-O2 e o controle

de temperatura também pode ser realizado pela combinação das reações de reforma

a vapor e por oxidação. Dessa maneira, pontos quentes e a formação de coque

na superfície do catalisador podem ser fortemente reduzidos (ALVES et al., 2013;

VERMA e SAMANTA, 2016). NALBANT e COLPAN (2020) destacam, contudo,

que a ATR pode ter um sistema de controle mais complexo e pode ser instável.

Outra combinação possível é a da reforma por oxidação a seco (ou DOR), defi-

nida pela combinação das reações de oxidação (Equação 2.6 e Equação 2.7) com a

reforma a seco do metano (Equação 2.8). Nela, é possível controlar a alta forma-

ção de carbono na superfície do catalisador ocasionada pela DR através da reação

com oxigênio, levando à produção de CO2. Desse modo, a DOR é mais eficiente e

apresenta menos desativação catalítica quando comparada à DR, mas também está

associada a emissões superiores de CO2 (NALBANT e COLPAN, 2020).

MINH et al. (2018) discutem ainda a existência dos processos de bi e tri-reforma.

No primeiro, H2O e CO2 atuam como agentes oxidantes para a produção de gás

de síntese, enquanto no segundo, H2O, CO2 e O2 são utilizados para o mesmo

fim. Ambos os processos são particularmente interessantes devido à valorização do
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CO2 através do seu uso na produção do hidrogênio. Contudo, a bi-reforma leva à

desativação acelerada do catalisador e a tri-reforma ainda dispõe de pouquíssima

literatura a respeito de sua cinética.

Nessa perspectiva, NALBANT e COLPAN (2020) concluem que a clássica re-

forma a vapor, a reforma por oxidação parcial e a reforma autotérmica parecem

mais viáveis do que as demais no que diz respeito à aplicação industrial, sendo que

a ATR, por apresentar a maior eficiência energética, ser autossustentada e poder ser

rapidamente iniciada e interrompida, parece o meio mais vantajoso atualmente para

a produção de hidrogênio. Segundo ALVES et al. (2013), o gargalo dessa tecnologia

encontra-se na complexidade do controle desse processo.

2.3.4 Bioetanol e Produção de Hidrogênio

Apesar de ser o meio economicamente mais atrativo de se produzir hidrogênio atu-

almente, a reforma a vapor do gás natural, que é um combustível de origem fóssil,

falha ao lidar com a presente problemática das emissões antropogênicas de CO2 e a

consequente mudança climática. Como resultado, tem havido um interesse crescente

na produção do H2 de maneira limpa e segura a partir de matérias-primas renováveis

(NI et al., 2007).

Entre os combustíveis oxigenados, o metanol recebeu mais atenção como um por-

tador de hidrogênio em função da alta conversão que pode ser atingida com elevada

eficiência e sob condições consideradas brandas. No entanto, apesar da tecnolo-

gia bem estabelecida de sua produção a partir da conversão do gás de síntese, o

metanol possui alguns pontos negativos, sendo os principais sua alta volatilidade e

toxicidade (FRUSTERI e BONURA, 2015). Neste contexto, o etanol surge como

uma alternativa promissora por conta de seu conteúdo de hidrogênio superior, maior

disponibilidade, não toxicidade e maior segurança no manuseio e armazenamento.

Tão importante quanto esses aspectos, o etanol ainda possui a vantagem de poder

ser produzido a partir da fermentação de fontes de biomassa, como plantas, resí-

duos da indústria agrícola, resíduos florestais e a fração orgânica de resíduos sólidos
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municipais (GALBE e ZACCHI, 2002). Uma vez que a biomassa captura o CO2

da atmosfera para seu crescimento, a reforma do etanol derivado da biomassa não

contribui para o aquecimento global.

De acordo com NI et al. (2007), cana-de-açúcar, capim, batata, milho e outros

materiais ricos em amido podem ser efetivamente utilizados na produção de eta-

nol. Quando o oxigênio é insuficiente para a respiração normal, leveduras realizam

respiração anaeróbia, convertendo a glicose em etanol e dióxido de carbono:

C6H12O6
Fermentação−−−−−−−→ 2CH3CH2OH+ 2CO2 (2.11)

VAIDYA e RODRIGUES (2006), FATSIKOSTAS e VERYKIOS (2004) e BE-

NITO et al. (2005) estudaram as rotas cinéticas e termodinâmicas da reforma a

vapor do etanol (ESR). As possíveis reações químicas envolvidas nessa complexa

rede são resumidas na Tabela 2.3.

Tabela 2.3: Caminhos reacionais da reforma a vapor do etanol.

Tipo da Reação Reação Química

Suprimento suficiente de vapor C2H5OH + 3 H2O −−→ 2 CO2 + 6 H2

Suprimento insuficiente de vapor C2H5OH + H2O −−→ 2 CO + 4 H2

C2H5OH + 2 H2 −−→ 2 CH4 + H2O
Desidrogenação C2H5OH −−→ C2H4O + H2

Decomposição do acetaldeído C2H4O −−→ CH4 + CO
Reforma a vapor do acetaldeído C2H4O + H2O −−→ 3 H2 + 2 CO

Desidratação C2H5OH −−→ C2H4 + H2O
Formação de coque C2H4 −−→ depósitos poliméricos (coque)

Decomposição C2H5OH −−→ CO + CH4 + H2

2 C2H5OH −−→ C3H6O + CO + 3 H2

2 C2H5OH −−→ CO2 + 3 CH4

Metanação CO + 3 H2 −−→ CH4 + H2O
CO2 + 4 H2 −−→ CH4 + 2 H2O

Decomposição do metano CH4 −−→ 2 H2 + C
Reação de Boudouard 2 CO −−→ CO2 + C
Deslocamento gás-água CO + H2O −−→ CO2 + H2

Fontes: BENITO et al. (2005); FATSIKOSTAS e VERYKIOS (2004); VAIDYA e RODRIGUES
(2006).

Como é possível observar, a produção de hidrogênio varia consideravelmente com

o caminho reacional que é seguido, de maneira que é crucial garantir suprimento su-
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ficiente de vapor d’água e minimizar a desidratação e decomposição do etanol. É

neste contexto que, de acordo com NI et al. (2007), o desempenho dos catalisadores

nessa rede de reações reversíveis é fundamental para que a reatividade seja direcio-

nada para conversão do C2H5OH. Contudo, cada catalisador induz a um caminho

distinto e, portanto, uma escolha adequada de seu tipo na reforma a vapor do etanol

é vital para maximizar a produção de hidrogênio e minimizar a de coque e CO.

Tanto metais nobres quanto os não-nobres foram extensivamente estudados para

a ESR. LIGURAS et al. (2003) compararam o desempenho catalítico do Rh, Ru, Pt

e Pd em variadas concentrações metálicas e temperaturas de operação, e concluíram

que o Rh apresentou a melhor performance tanto em termos de conversão de etanol

quanto em produção de hidrogênio. FRUSTERI et al. (2004) avaliaram Pd, Rh, Ni

e Co suportados em MgO para os mesmos parâmetros e, novamente, o catalisador de

Rh/MgO apresentou não só a melhor conversão, como também a maior estabilidade.

Com relação aos metais não-nobres, o Ni é largamente usado como catalisador de

baixo custo em diversos processos químicos e, para a reforma a vapor do etanol, o

níquel também atua bem na medida em que favorece a quebra das ligações C-C.

SUN et al. (2005) compararam o desempenho do Ni suportado em Y2O3, La2O3 e

Al2O3, tendo atingido conversões superiores a 99% para o segundo. Já o Co, que

também é um metal não-nobre e possui semelhanças em relação ao níquel, quando

suportado em Al2O3, apresentou a maior seletividade para a ESR pela supressão

das reações de metanação e decomposição do etanol (HAGA et al., 1997).

Assim como no caso do metano, por se tratar de um processo endotérmico, a

reforma a vapor do etanol também requer um aporte energético. Nesse sentido,

também é possível produzir hidrogênio partindo-se da reforma por oxidação parcial

do etanol (Equação 2.12) a aproximadamente 500 °C. Contudo, a seletividade do

hidrogênio na oxidação parcial é, em geral, reduzida (NI et al., 2007).

C2H5OH+
1

2
O2 −−→ 2CO + 3H2 (2.12)

Dessa forma, novamente, a reforma autotérmica (ou reforma oxidativa a vapor)
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do etanol surge como uma alternativa para melhorar a produção de hidrogênio em

um processo termicamente autossustentado (DELUGA et al., 2004). Além da efici-

ência térmica superior, a ATR do etanol ainda possui a vantagem de lidar melhor

com a formação de coque, pois esta é fortemente inibida pela oxidação, garantindo

operação estável de longo prazo. A Equação 2.13 representa a reação global:

C2H5OH+ 2H2O+
1

2
O2 −−→ 2CO2 + 5H2 ∆H◦

298 K ≈ −50 kJ/mol (2.13)

Como NI et al. (2007) destacaram, na reforma autotérmica, a conversão do etanol

e a seletividade ao hidrogênio variam fortemente com os tipos de catalisadores e

suportes e com as razões entre C2H5OH, H2O e O2, sendo que catalisadores como

Rh-Ce, óxidos mistos de Cu1-xNixZnAl, Pt-Al2O3, Ni-Rh/CeO2 e Pd/ZnO foram

extensivamente testados. Utilizando um catalisador à base de Rh-Ce, DELUGA

et al. (2004) atingiram seletividade de H2 (definida neste estudo como a razão entre

o hidrogênio produzido e o etanol consumido) de 130% e conversões de C2H5OH

superiores a 95%.

RUOCCO et al. (2019) investigaram o desempenho de dois catalisadores bimetá-

licos (Pt-Co e Ni-Co) suportados em óxido misto de CeO2-SiO2 e compararam seus

desempenhos com o de um catalisador de Pt-Ni no mesmo suporte, avaliado em

um trabalho anterior (PALMA et al., 2017). Além da atividade dos catalisadores,

também foram comparadas as estabilidades de cada um através de análises de de-

sempenho de amostras frescas e usadas. Os autores constataram que a combinação

de níquel e cobalto apresentou os melhores resultados quando comparada aos cata-

lisadores com metal nobre, resultando em conversão total do etanol e rendimento

de hidrogênio próximo às predições de equilíbrio termodinâmico para temperaturas

acima de 350°C e relações H2O/C2H5OH e O2/C2H5OH iguais a 4 e 0,5, respec-

tivamente. Além disso, o catalisador de Ni-Co sofreu redução de atividade muito

inferior à dos catalisadores com metal nobre, levando 3,7 vezes mais tempo para

atingir a mesma queda de atividade. RUOCCO et al. (2019) desenvolveram ainda

um mecanismo cinético para modelar o caminho reacional da reforma autotérmica
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do etanol:

C2H5OH −−→ H2 + CH4 + CO ∆H◦
298 K = 49,9 kJ/mol (2.14)

CH4 +H2O ⇌ CO+ 3H2 ∆H◦
298 K = 206 kJ/mol (2.15)

CO+H2O ⇌ CO2 +H2 ∆H◦
298 K = −41 kJ/mol (2.16)

CH4 + 2O2 −−→ CO2 + 2H2O ∆H◦
298 K = −802,6 kJ/mol (2.17)

Como é possível observar, para o intervalo de temperaturas estudado (300 a

600 ◦C), RUOCCO et al. (2019) modelaram cineticamente a reforma autotérmica

do etanol a partir de sua decomposição, seguida da reforma a vapor e oxidação

completa do metano, além da reação de deslocamento gás-água.

Para a combustão do CH4, os autores assumiram um comportamento instantâ-

neo e irreversível uma vez que, nas condições experimentais, o oxigênio não estava

presente na corrente de produtos em virtude das taxas reacionais muito mais altas

da reação de oxidação. A decomposição do etanol, por sua vez, foi modelada através

de uma lei de potência, enquanto para as reações de reforma do metano e a de shift,

foi utilizado o consolidado modelo proposto por XU e FROMENT (1989).

Para o catalisador de Ni-Co na condição fresca, são apresentadas na Tabela 2.4

as equações de cálculo das taxas reacionais. Os parâmetros cinéticos (fatores de

frequência e energias de ativação) estimados por RUOCCO et al. (2019) são apre-

sentados na Tabela 2.5, enquanto os parâmetros de equilíbrio de adsorção estimados

por XU e FROMENT (1989) são apresentados na Tabela 2.6.

Em que kj e Kj são, respectivamente, as constantes cinética e de equilíbrio da

j-ésima reação química, enquanto Pk e Kk são, respectivamente, a pressão parcial e

a constante de equilíbrio de adsorção de uma espécie k qualquer.
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Tabela 2.4: Expressões para as equações de taxa do modelo cinético da reforma
autotérmica do etanol.

Reação Química Expressão

1 (Equação 2.14) k1P
0,5
C2H5OH

2 (Equação 2.15) k2
P 2,5
H2

PCH4PH2O−
P3
H2

PCO
K2

1+KCOPCO+KH2PH2+KCH4PCH4+KH2OPH2O/PH2

3 (Equação 2.16) k3
PH2

PCOPH2O−
PH2

PCO2
K3

1+KCOPCO+KH2PH2+KCH4PCH4+KH2OPH2O/PH2

4 (Equação 2.17) Instantânea
Fonte: RUOCCO et al. (2019).

Tabela 2.5: Parâmetros cinéticos das equações de taxa da reforma autotérmica do
etanol.

Reação Química Fator de Frequência Energia de Ativação

1 (Equação 2.14) 1,77× 10−2mol s−1 kg−1 Pa−0,5 24,1 kJ/mol
2 (Equação 2.15) 3,11× 105molPa0,5 s−1 kg−1 77,1 kJ/mol
3 (Equação 2.16) 7,39mol s−1 kg−1 Pa−1 34,9 kJ/mol

Fonte: RUOCCO et al. (2019).

2.3.5 Eletrólise da Água

A eletrólise da água ocorre quando uma corrente elétrica direta passa entre dois

eletrodos imersos em um eletrólito aquoso. Para que a água se decomponha, a

voltagem entre os eletrodos deve ser superior à correspondente da energia livre de

formação (ou decomposição) da água acrescida da voltagem necessária para superar

os eletrodos e polarizações ôhmicas (COX, 2018). De acordo com HASSAN et al.

(2024), trata-se de um meio de converter energia elétrica em energia química através

da quebra da molécula de água (2 H2O −−→ 2 H2 + O2), e pode ser dividida em 3

tipos principais: eletrolisadores alcalinos (AE), com membrana trocadora de prótons

(PEME) e de óxido sólido (SOE).

Os alcalinos, cuja tecnologia é a mais antiga, madura e utilizada, operam condu-

zindo íons hidróxido do cátodo para o ânodo e possuem eficiência energética teórica

que pode variar de 70 a 80%. Contudo, apresentam limitações de pressão e tempera-

tura de operação por envolver o uso de um eletrólito líquido. Os eletrolisadores tipo

PEME, por outro lado, operam via condução de prótons por meio de um eletrólito
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Tabela 2.6: Parâmetros de equilíbrio de adsorção das equações de taxa da reforma
autotérmica do etanol.

Espécie Fator Pré-exponencial Entalpia de Adsorção

CO 8,23× 10−5 1/bar −70,65 kJ/mol
H2 6,12× 10−9 1/bar −82,90 kJ/mol

CH4 6,65× 10−4 1/bar −38,28 kJ/mol
H2O 1,77× 105 88,68 kJ/mol

Fonte: XU e FROMENT (1989).

polimérico sólido, podendo operar com densidades de corrente superiores e maiores

eficiências do que os AEs (80 a 90%), mas com a contrapartida de serem mais ca-

ros em função do uso de catalisadores e da membrana. Por fim, os SOEs operam

conduzindo íons óxidos do cátodo para o ânodo e em temperaturas superiores (500

a 800 °C), o que pode permitir a integração com processos térmicos e eficiência po-

tencialmente superior, indo de 80 a 90% (AYERS, 2019; MILEWSKI et al., 2021;

STEMPIEN et al., 2013).

Contudo, a eletrólise como meio de se produzir hidrogênio permanece sendo uma

tecnologia relativamente custosa e o impacto indireto em termos de emissão de CO2

depende de uma fonte renovável de energia elétrica (NAVARRO et al., 2015). Assim,

apesar do substancial progresso nos últimos anos, essa tecnologia ainda carece de

aprimoramentos que tornem o custo do H2 competitivo quando comparado aos custos

das técnicas de reforma citadas anteriormente, que podem fazer uso da valorização

de biorrecursos para produção de hidrogênio sem emissões líquidas de dióxido de

carbono (MINH et al., 2018).

2.4 Reatores com Membrana

De acordo com STANKIEWICZ et al. (2000), no âmbito das estratégias de intensifi-

cação de processos, em que se busca desenvolver novas técnicas e aparatos que, com-

parados aos tradicionais, tragam substanciais melhorias no processamento através

de reduções drásticas no tamanho de equipamentos, consumo energético ou produ-

ção de resíduos, os reatores com membrana, que se enquadram na classe de reatores
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multifuncionais, oferecem uma oportunidade única de combinar reação química e

separação em um único dispositivo, permitindo a redução de custos ao diminuir o

espaço ocupado pelas unidades, além de aprimorar sua eficiência.

Algumas aplicações típicas para os reatores com membrana são a separação se-

letiva in-situ de um determinado produto de uma reação química, promovendo o

deslocamento do equilíbrio, ou a alimentação distribuída e controlada de um deter-

minado reagente com o intuito de aumentar o rendimento global ou a seletividade

de um processo, o que pode ser realizado em reatores catalíticos de leito fixo ou leito

fluidizado (ADRIS e GRACE, 1997; TSOTSIS et al., 1992). Além disso, é possível

ainda utilizar reatores com membrana para reduzir limitações de transferência de

massa, como na alimentação direta sem bolhas de oxigênio (AHMED e SEMMENS,

1992) ou ainda para permitir a separação de partículas de catalisador (HUIZENGA,

1999). A Figura 2.4 esquematiza genericamente um reator catalítico com membrana.

Membrana

Alimentação

Arraste

Retentado

Permeado

P
erm

eação
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a

i-ésim
a

esp
écie

Zona de Reação Química

Zona de Permeação

Figura 2.4: Esquema genérico de um reator catalítico com separação por membrana.
Fonte: Autor.

No contexto da produção de hidrogênio, o uso de reatores com separação por

membrana ganha especial interesse, pois, apesar de ser uma tecnologia consolidada,

a tradicional reforma a vapor do metano em reatores de leito fixo possui algumas

restrições passíveis de aprimoramento. BARELLI et al. (2008), IULIANELLI et al.
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(2016), DYBKJÆR (1995) e DITTMAR et al. (2013) destacam algumas:

• O processo convencional sem membrana torna necessária a presença de está-

gios de purificação posteriores para separação do hidrogênio dos reagentes não

convertidos, bem como dos óxidos de carbono, subprodutos das reações de

reforma. Atualmente, a PSA é a técnica mais utilizada para este fim, mas tal

processo conta com uma perda de hidrogênio de quase 20% para produzir o

gás com alta pureza;

• O caráter reversível da reforma a vapor impõe limites termodinâmicos ao pro-

cesso que, na prática, carece de temperaturas muito altas (800 a 1000 °C) para

que boas conversões do metano sejam atingidas;

• Além do alto consumo energético, as altas temperaturas praticadas no processo

levam à desativação catalítica mais rápida em virtude da formação de depósitos

oriunda de reações secundárias de pirólise e formação de coque;

• Os tubos dos reformadores convencionais precisam ser construídos com ligas

caras para suportar as severas condições da reforma por um tempo de campa-

nha suficientemente longo;

• Em virtude da exotermicidade da reação de deslocamento gás-água, maiores

teores de monóxido de carbono são encontrados na saída do reformador.

Neste cenário, como uma alternativa aos reatores de leito fixo tradicionais, re-

atores com separação por membrana têm se mostrado uma alternativa muito pro-

missora, pois, na medida em que combina dois processos em um único equipamento

(reator e separador de hidrogênio), torna desnecessário o uso de equipamentos adi-

cionais para remoção de CO e CO2 (IULIANELLI et al., 2016). Além disso, uma

vez que a reação é deslocada para a formação de produtos por meio da retirada con-

tínua do H2, temperaturas mais baixas são suficientes para atingir bom rendimento

do combustível de interesse, evitando, portanto, os problemas anteriormente citados

(DE FALCO et al., 2007).
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De acordo com BRUNETTI et al. (2017), membranas à base de Pd já são bas-

tante conhecidas por sua elevada seletividade ao hidrogênio em relação aos demais

gases, fazendo com que esse tipo de material possa ser efetivamente aplicado em

processos que requerem a remoção específica do H2, tais como reações de desidro-

genação de hidrocarbonetos ou as próprias reações de reforma e shift. Em virtude

do custo do paládio e da necessidade de maiores fluxos transmembrana de hidro-

gênio, os autores destacam que membranas progressivamente mais finas têm sido

utilizadas, o que leva à necessidade de utilização de suporte para conferir resistência

mecânica. Para membranas à base de Pd, quando o transporte de hidrogênio é lento

o suficiente para que a difusão através da matriz metálica seja a etapa determinante

e a concentração suficientemente baixa, o fluxo de H2 transmembrana, JH2 , pode ser

bem descrito pela lei de Sievert, a Equação 2.18.

JH2 =
BH2

δm

(√
P I
H2,P

−
√
P I
H2,ZR

)
(2.18)

em que BH2 é a permeabilidade da membrana ao hidrogênio, δm é sua espessura, en-

quanto P I
H2,P

e P I
H2,ZR

são as pressões parciais do H2, respectivamente, no permeado

e na zona de reação avaliadas nas respectivas interfaces com a membrana.

SHU et al. (1994) estudaram membranas de Pd e Pd-Ag (5,1% m/m) suportadas

em uma matriz porosa de aço inoxidável com espessura de 20µm. Para a membrana

bimetálica, a permeabilidade do H2 pode ser calculada a partir da Equação 2.19.

BH2 = ABH2
exp

(
−
EBH2

R · Tm

)
(2.19)

em que ABH2
= 7,92× 10−5 kmolm−1 h−1 kPa−0,5 e EBH2

= 15700 J/mol.

2.5 Trabalhos e Lacunas na Área de Modelagem

CHEN e ELNASHAIE (2005) estudaram a reforma autotérmica do heptano em um

reator catalítico de leito fluidizado com separação por membrana para produção
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de hidrogênio. O modelo desenvolvido pelos autores é do tipo pseudo-estacionário

(levando em conta a desativação do catalisador), unidimensional (escoamento pisto-

nado no interior do reator) e faz uso de um modelo cinético bastante completo, com

13 reações químicas. Os autores compararam os arranjos com e sem regeneração

de catalisador, concluindo que, no esquema sem regeneração, a desativação é bas-

tante pronunciada e, no esquema com regeneração, existe multiplicidade de estados

estacionários (comportamento de bifurcação), o que reforça a importância do desen-

volvimento de modelos dinâmicos em processos termicamente autossustentados.

BOEHME et al. (2008), por sua vez, investigaram a reforma autotérmica da

gasolina comparando resultados experimentais com os previstos por um modelo uni-

dimensional e dinâmico para um canal monolítico. Os autores propuseram ainda

um mecanismo reacional com parâmetros ajustados pelos dados experimentais, e

destacaram a importância do desenvolvimento de modelos dinâmicos para a preven-

ção de pontos quentes no interior do reator. Contudo, o reator utilizado não possui

separação por membranas, o que naturalmente impõe níveis de temperatura mais

severos para viabilizar as reações de reforma do hidrocarboneto.

Já KOC et al. (2011) desenvolveram um modelo transiente e unidimensional

para avaliar a produção de hidrogênio em um reator com membrana, partindo do

gás de síntese rico em monóxido de carbono e considerando unicamente a reação de

deslocamento gás-água. Nesse trabalho, os autores estudaram a dinâmica do reator

através de simulações de partidas operacionais e da implementação de um sistema

de controle de retroalimentação. Contudo, hipóteses potencialmente grosseiras como

pressão e temperatura constantes foram assumidas. Similarmente, KYRIAKIDES

et al. (2016) realizaram o projeto de um sistema de controle baseado em modelo

para uma planta de produção de hidrogênio a partir da reforma a vapor do metano

em um reator de leito fixo com membrana, com o intuito de controlar a vazão de H2.

Todavia, propriedades uniformes também foram assumidas ao longo da coordenada

axial do reator.

IPSAKIS et al. (2017) investigaram a reforma autotérmica do metanol em con-
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junto com uma célula a combustível com membrana trocadora de prótons para

geração de energia elétrica, desenvolvendo um modelo dinâmico bidimensional para

o reator. A dinâmica desse processo foi estudada através de simulações de partida

da unidade e do projeto de um sistema de controle simples, focado em algumas va-

riáveis críticas do processo (temperaturas de entrada e saída do reator e da PEMFC,

concentração de CO e geração de energia elétrica). Contudo, o reator implementado

não possuía separação por membrana e foi considerado no modelo velocidade de

escoamento constante ao longo do leito fixo.

Analogamente, ZHANG et al. (2022) estudaram a produção de hidrogênio para

aplicações em células a combustível de veículos, mas a partir da reforma autotérmica

do dimetil éter. Fazendo uso de um modelo unidimensional em um reator sem

membrana e assumindo uniformidade das propriedades físico-químicas do meio, os

autores implementaram uma combinação de controle feedback e feedforward para

manutenção da vazão de hidrogênio e da temperatura do reformador nos valores

desejados. De maneira similar, DOLANC et al. (2016) também estudaram o controle

do processo de reforma para aplicações em células a combustível, mas, ao invés da

modelagem matemática, os autores construíram uma planta de bancada para a

reforma autotérmica de óleo diesel em um reator sem membrana.

MARCOBERARDINO et al. (2018) realizaram uma análise técnico-econômica

da produção de hidrogênio verde utilizando biogás em composições típicas de aterros

sanitários e biodigestores. Comparando a reforma a vapor e a reforma autotérmica

em reatores tradicionais com purificação posterior via PSA e um reformador com

separação por membrana, os autores concluíram que este último possui desempenho

muito superior em termos de custo. Contudo, por utilizarem modelos de reatores

de Gibbs, não há estudo da dinâmica do processo.

No que diz respeito ao etanol, GALLUCCI et al. (2010) estudaram sua reforma

em um processo autotérmico com um reator catalítico de leito fluidizado. No modelo

investigado pelos autores, oxigênio não é alimentado na zona principal de reação, na

qual o hidrogênio é produzido. Na verdade, parte do hidrogênio é recuperado por
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tubos com membrana e sem entrada (e, portanto, sem gás de arraste), produzindo

H2 ultrapuro, e parte dele é recuperado em tubos específicos com alimentação de ar,

propiciando a combustão do hidrogênio. Dessa maneira, o processo é termicamente

autossustentado sem nunca realizar a oxidação parcial ou total do etanol. O reator

é modelado como uma série de reatores CSTRs (Continuous Stirred Tank Reactor)

sem acúmulo. Um trabalho semelhante é desenvolvido por SPALLINA et al. (2018),

em que os autores realizam comparações entre resultados experimentais e os prove-

nientes de modelagem matemática em estado estacionário para um reator de leito

fluidizado.

WUTTHITHANYAWAT e SRISIRIWAT (2014) procuraram modelar um pro-

cesso de reforma autotérmica de etanol composto por um misturador e um pré-

aquecedor de carga (etanol, água e ar), um reformador, um vaso separador e um

compressor. Não obstante, os autores fazem uso da metodologia de minimização

da energia livre de Gibbs para simplificar o balanço material do reformador, con-

siderando pressão constante e dinâmica apenas nos balanços de energia do reator

e do pré-aquecedor da carga. Além disso, o reator é de leito fixo tradicional, sem

separação por membrana.

Desse modo, sob a ótica da revisão da literatura apresentada, das lacunas atu-

almente encontradas e do forte apelo ambiental que a temática possui no atual

contexto de mudanças climáticas, não se encontrou um trabalho que contemplasse

simultaneamente os seguintes aspectos:

• Produção de hidrogênio verde a partir do etanol;

• Uso da tecnologia de reforma autotérmica;

• Uso de separação por membrana;

• Modelagem dinâmica e com propriedades físico-químicas variáveis;

• Direcionamento para aplicação em PEMFCs de veículos elétricos.
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Capítulo 3

Metodologia

Neste capítulo, são apresentados o modelo matemático proposto e a formulação do

problema de otimização a ser resolvido com o objetivo de maximizar a eficiência

térmica do reformador. Além disso, em conjunto com os Apêndices A, B e C, são

discutidas as abordagens numéricas adotadas para realizar as simulações e resolver

os problemas apresentados.

3.1 Modelo Matemático do Reator

A Figura 3.1 esquematiza o reator de leito fixo multitubular com membrana para

produção de hidrogênio a partir da reforma autotérmica do etanol.

Nele, uma mistura composta por etanol, vapor d’água e ar é alimentada ao in-

terior dos tubos internos do reator. Nestes tubos, partículas de catalisador estão

empacotadas e é nesta região que as reações químicas de fato ocorrem. Os tubos

são construídos com aço inoxidável poroso com uma camada de Pd-Ag na superfície

externa, de maneira que, além de conter o meio reacional, atuam também como

membranas. O hidrogênio produzido ao longo dos tubos permeia através da mem-

brana da zona de reação para o permeado (região externa aos tubos internos, mas

contida no casco) e é coletado no fim do reator, enquanto os óxidos de carbono e pos-

síveis reagentes não convertidos saem na extremidade dos tubos. A Figura 3.2 ilustra

as principais grandezas geométricas e parâmetros operacionais do equipamento.
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𝐻2

𝐻2

𝐻2

𝐻2

𝐶2𝐻5𝑂𝐻 +𝐻2𝑂 + 𝑂2 𝐶𝑂 + 𝐶𝑂2

Figura 3.1: Esquema do reformador de etanol com separação por membranas.
Fonte: Autor.

𝐷𝑖,𝑖 𝐷𝑜,𝑖

𝐿

𝑧 = 0 𝑚

𝐹𝐶2𝐻5𝑂𝐻

𝑁𝑡
, 𝑃 𝑧 = 0, 𝑡 , 𝑇(𝑧 = 0, 𝑡)

𝐹𝑎𝑟
𝑁𝑡

, 𝑃 𝑧 = 0, 𝑡 , 𝑇(𝑧 = 0, 𝑡)

𝐹𝐻2𝑂

𝑁𝑡
, 𝑃 𝑧 = 0, 𝑡 , 𝑇(𝑧 = 0, 𝑡)

𝐹𝐻2,𝑃, 𝑃𝑃 𝑧 = 𝐿, 𝑡

𝐷𝑖,𝑜

Figura 3.2: Esquema do reator com principais parâmetros geométricos e operacio-
nais.

Fonte: Autor.
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Conforme esquematizado, Do,i e Di,i referem-se, respectivamente, aos diâmetros

externo e interno dos tubos internos do reator, aqueles que contêm o leito catalítico.

Di,o, por outro lado, é o diâmetro interno do casco do reformador, responsável pela

contenção do hidrogênio produzido, enquanto L é o comprimento total das duas

regiões na direção axial. FC2H5OH, Far, FH2O, por sua vez, são as vazões totais de

carga de etanol, ar e água, respectivamente. Na prática, as vazões efetivamente

alimentadas a cada tubo correspondem a esses valores divididos por Nt, o número

total de tubos que compõem o feixe. P (z = 0, t) e T (z = 0, t) são as condições de

pressão e temperatura da carga na entrada da zona de reação, enquanto PP (z = L, t)

é a pressão na saída do permeado. Finalmente, FH2,P corresponde à vazão produzida

de hidrogênio.

Para a derivação do modelo matemático, as seguintes hipóteses foram assumidas:

i. Dispersões axiais de matéria e energia negligenciáveis no interior dos tubos

(isto é, apenas o transporte advectivo é considerado);

ii. Tanto nos tubos quanto na região do permeado, o escoamento é assumido

pistonado, isto é, v
˜
= vz(z, t)ê

˜
z e v

˜
P = vz,P (z, t)ê

˜
z, em que v

˜
e v

˜
P são, respec-

tivamente, os vetores velocidade de escoamento dos gases na zona de reação e

no permeado, vz e vz,P são as componentes axiais desses vetores e ê
˜
z é o vetor

unitário na direção axial (z);

iii. Uniformidade das variáveis ao longo da coordenada radial tanto na zona de

reação quanto na região do permeado;

iv. A perda de calor entre o casco do reator e o meio externo é considerada negli-

genciável;

v. A influência do campo gravitacional terrestre nos balanços de energia e de

quantidade de movimento é considerada negligenciável;

vi. Nos balanços de energia das zonas de reação e do permeado, a influência da

variação da energia cinética é considerada desprezível;
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vii. Termo de dissipação viscosa negligenciável nos balanços de energia;

viii. Para as condições de processo, é assumida válida a equação de estado dos gases

ideais;

ix. Tanto na zona de reação quanto no permeado, assume-se uniformidade ao

longo da coordenada angular;

x. Ausência de resistências difusionais no exterior e interior das partículas de

catalisador;

xi. A seletividade da membrana de Pd-Ag ao hidrogênio em relação aos demais

componentes é considerada infinita;

xii. A zona de reação, composta pela fase gasosa e o pelo leito fixo de partículas

sólidas de catalisador, é modelada de maneira pseudo-homogênea;

xiii. Em virtude de suas respostas essencialmente instantâneas, é assumida a apro-

ximação de estado quase estacionário para as massas específicas das fases ga-

sosas e velocidades de escoamento na zona de reação e no permeado (ausência

dos termos transientes nos balanços correspondentes).

Conforme detalhado no Apêndice A, adotando-se as hipóteses acima descritas, a

aplicação dos princípios fundamentais de conservação da massa, energia e quantidade

de movimento resulta no seguinte modelo fenomenológico para o reformador:

• Balanços molares na zona de reação:

∂Ck
∂t

+
∂ (uzCk)

∂z
=

(
πDo,i

S

)
Jk + ρbr

m
k (3.1)

em que Ck, Jk e rmk são, respectivamente, a concentração molar, o fluxo molar

transmembrana e a taxa de geração molar em base mássica de catalisador

da espécie k (para k = C2H5OH, O2, H2O, CH4, H2, CO, CO2 e N2), uz é

a velocidade superficial de escoamento dos gases no leito poroso, S é a área
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da seção transversal ao escoamento nos tubos internos, ρb é a densidade de

catalisador na zona de reação e t é a coordenada temporal.

• Balanço de energia na zona de reação:

ρcp
∂T

∂t
+ CTCpuz

∂T

∂z
= −ρb

4∑
j=1

Rm
j ∆Hj +

(
πDo,i

S

)
U(TP − T ) (3.2)

em que CT e Cp são, respectivamente, a concentração molar total e o calor

específico em base molar da mistura gasosa na zona de reação, U é o coeficiente

global de transferência de calor entre a zona de reação e a região do permeado,

TP é a temperatura no permeado, ρcp é a capacidade térmica volumétrica

média entre a mistura gasosa e o leito catalítico na zona de reação e Rm
j e

∆Hj são, respectivamente, a taxa molar em base mássica de catalisador e a

entalpia da reação química j (com j = 1, 2, 3 e 4 referindo-se às reações

químicas descritas pelas Equações 2.14, 2.15, 2.16 e 2.17, respectivamente).

• Balanço de quantidade de movimento na zona de reação:

∂P

∂z
= −µuz

d2p

(1− ε)2

ε3

(
150 +

1,75

1− ε

ρguzdp
µ

)
(3.3)

em que P é a pressão na zona de reação, µ e ρg são, respectivamente, a

viscosidade e a massa específica da mistura gasosa na zona de reação, dp é o

diâmetro das partículas de catalisador e ε é a porosidade do leito catalítico.

• Equação da continuidade na zona de reação:

∂ (ρguz)

∂z
=

(
πDo,i

S

)
JH2MH2 (3.4)

em que MH2 é a massa molar do hidrogênio.

• Equação de estado na zona de reação:

ρg =
P

RT
Mg (3.5)
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em que Mg é a massa molar da mistura gasosa na zona de reação.

• Equação da continuidade no permeado:

∂ (ρg,Pvz,P )

∂z
= −

(
πDo,i

SP

)
JH2MH2Nt (3.6)

em que ρg,P e SP são a massa específica e a área total da seção transversal

ao escoamento para a região do permeado, enquanto Nt é o número total de

tubos do feixe tubular.

• Balanço de energia no permeado:

CT,PCp,P
∂TP
∂t

+ CT,PCp,Pvz,P
∂TP
∂z

=

−
(
πDo,i

SP

)
Nt [U(TP − T )− JH2 (Hs,H2,P −Hs,H2)]

(3.7)

em que CT,P e Cp,P são, respectivamente, a concentração molar total e o calor

específico à pressão constante em base molar na região do permeado, enquanto

hs,H2,P − hs,H2 é a diferença entre as entalpias do hidrogênio calculadas nas

condições do permeado e da zona de reação.

• Balanço de quantidade de movimento no permeado:

∂PP
∂z

= −32
µP

(Dh,P )2
vz,P (3.8)

em que PP , µP e Dh,P são, respectivamente, a pressão, a viscosidade do gás e

o diâmetro hidráulico na região do permeado.

• Equação de estado no permeado:

ρg,P =
PP
RTP

MH2 (3.9)

Além das equações de balanço e de estado, são necessárias também equações para

o cálculo do fluxo molar transmembrana e da taxa de geração molar, em base mássica
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de catalisador, para uma espécie k qualquer. Como discutido na Seção 2.4, o fluxo

transmembrana pode ser determinado baseando-se na hipótese xi e na lei de Sievert,

em conjunto com a equação da permeabilidade, utilizando os dados levantados por

SHU et al. (1994) para a membrana de Pd-Ag suportada em aço inoxidável poroso.

Já as taxas de reação e de geração das espécies individuais, conforme abordado

na Subseção 2.3.4, são obtidas a partir da modelagem cinética desenvolvida por

RUOCCO et al. (2019) e da estequiometria do sistema reacional.

Jk =


0, para k ̸= H2

BH2

δm

(√
PP −

√
PH2

)
, para k = H2

(3.10)

rmk =
∑
j

Rm
j νk,j (3.11)

em que νk,j é o coeficiente estequiométrico da espécie k na reação química j e as

taxas das reações, Rm
j , são apresentadas na Tabela 2.4.

Como é possível observar, o modelo matemático do reformador é composto por

um sistema de equações diferenciais parciais com 10 graus de liberdade dinâmicos,

referentes aos balanços molares das 8 espécies presentes no sistema (Equação 3.1)

e aos balanços de energia na zona de reação (Equação 3.2) e no permeado (Equa-

ção 3.7). Desse modo, as seguintes condições iniciais devem ser utilizadas para a

solução do modelo:

Ck(z, t = 0) = Ck,0(z) (3.12)

para k = C2H5OH, O2, H2O, CH4, H2, CO, CO2 e N2.

T (z, t = 0) = T0(z) (3.13)

TP (z, t = 0) = TP,0(z) (3.14)

em que Ck,0(z), T0(z) e TP,0(z) são os perfis axiais iniciais das variáveis correspon-

dentes.
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Para a variável independente espacial, z, por sua vez, observa-se que as equações

são de primeira ordem nas derivadas, de modo que a solução do modelo exige o

estabelecimento de uma única condição de contorno para cada variável. Dessa forma,

para todas elas foram definidas condições de 1◦ tipo (ou condição de Dirichlet), na

qual as variáveis dependentes são especificadas em uma das fronteiras do domínio.

(uzCk)(z = 0, t) = (uzCk)(t)|z=0 (3.15)

para k = C2H5OH, O2, H2O, CH4, H2, CO, CO2 e N2.

(CTuzHs,g)(z = 0, t) = (CTuzHs,g)(t)|z=0 (3.16)

P (z = 0, t) = P (t)|z=0 (3.17)

(ρguz)(z = 0, t) = (ρguz)(t)|z=0 (3.18)

(ρg,Pvz,P )(z = 0, t) = (ρg,Pvz,P )(t)|z=0 = 0 (3.19)

(CT,Pvz,PHs,P )(z = 0, t) = (CT,Pvz,PHs,P )(t)|z=0 = 0 (3.20)

PP (z = L, t) = PP (t)|z=L = Pvácuo (3.21)

As condições de contorno nas Equações 3.15 a 3.18, referentes à zona de rea-

ção, dependem essencialmente das condições da carga alimentada ao reator. Para o

permeado, contudo, as condições de contorno nas Equações 3.19 e 3.20 estão relaci-

onadas ao fato de que a extremidade da região do permeado em z = 0 não permite

o fluxo de matéria e, por hipótese, é bem isolada termicamente. Já a condição de

contorno na Equação 3.21 representa a condição de vácuo desenvolvida na saída do

permeado com o intuito de maximizar o rendimento de hidrogênio.
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3.2 Otimização do Reformador

De acordo com SIMPSON e LUTZ (2007), o desempenho de sistemas de produção

de H2 baseados na reforma a vapor do metano é tradicionalmente avaliado a partir

da eficiência térmica, cuja derivação vem da primeira lei da termodinâmica. Como

pode ser observado na Equação 3.22, trata-se de uma razão entre a quantidade de

energia obtida pela produção de hidrogênio e a energia demandada pelo consumo

de metano e pelos trabalhos de compressão (ẆComp.) e bombeamento (ẆBomb.).

ηSMR =
FH2,SMRLHVH2

FCH4,SMRLHVCH4 + ẆComp. + ẆBomb.
(3.22)

em que, para a SMR, FH2,SMR é a vazão de hidrogênio produzido, FCH4,SMR é a

vazão de metano consumido, enquanto LHVH2 e LHVCH4 são os respectivos poderes

caloríficos inferiores.

Para o reformador de etanol com membranas, por sua vez, uma expressão análoga

será utilizada, mas incluindo um detalhamento superior através da inserção de mais

termos no denominador da equação anterior, conforme a Equação 3.23.

ηT =
FH2,PLHVH2

FC2H5OHLHVC2H5OH + ĖAux.
(3.23)

em que FH2,P é a vazão de H2 produzida no permeado, FC2H5OH é a vazão de etanol

consumido e ĖAux., calculado via Equação 3.24, é o somatório de todos os consu-

mos energéticos auxiliares para plena operação do reformador de etanol em estado

estacionário.

ĖAux. = ẆC2H5OH
Bomb. + ẆH2O

Bomb.,1 + ẆH2O
Bomb.,2 + Ẇ ar

Comp. + ẆH2
Comp.

+ Q̇C2H5OH
Aqc. + Q̇H2O

Aqc. + Q̇ar
Aqc.

(3.24)

em que ẆC2H5OH
Bomb. representa o trabalho realizado para comprimir o etanol líquido

partindo-se da pressão atmosférica e temperatura ambiente (assumida igual a 25 °C)

até a pressão de entrada da zona de reação, P (z = 0, t). Já o trabalho de compressão
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da água é dividido em duas parcelas: ẆH2O
Bomb.,1 e ẆH2O

Bomb.,2. A primeira representa

o trabalho realizado para comprimir a água efetivamente consumida nas reações

químicas de reforma do etanol e, portanto, baseia-se em um incremento de pressão

idêntico ao do etanol (da pressão atmosférica até P (z = 0, t)). A segunda parcela,

contudo, está associada à hipótese de que é possível aproveitar (através do resfria-

mento dos gases exaustos do reator, por exemplo) o excesso de água admitido no

reformador, bem como a água produzida através da reação de oxidação do metano.

Logo, ẆH2O
Bomb.,2 é calculado considerando um aumento de pressão de P (z = L, t)

até P (z = 0, t), isto é, a perda de carga ao longo do leito catalítico. Ẇ ar
Comp., por

sua vez, representa o trabalho de compressão do ar atmosférico (O2 e N2) que é

admitido no reformador para propiciar a reação de oxidação e, por consequência,

o processo termicamente autossustentado. Essa parcela também deve considerar

o mesmo incremento de pressão de ẆC2H5OH
Bomb. . Todavia, diferentemente dos termos

anteriores, a fase em questão é gasosa. O mesmo aspecto é válido para ẆH2
Comp., que

representa a energia consumida para comprimir o hidrogênio produzido no permeado

(a PP (z = L, t) = Pvácuo) até a pressão típica de operação da célula a combustível

com membrana trocadora de prótons (adotada como 4 bar, conforme discutido na

Subseção 2.2.4). Os últimos três termos do lado direito da Equação 3.24 referem-se

à transferência de calor necessária para que a carga atinja as devidas condições de

entrada do reformador. Q̇C2H5OH
Aqc. e Q̇H2O

Aqc. correspondem à energia demandada para

aquecer e vaporizar, respectivamente, o etanol e a água, da temperatura ambiente

até T (z = 0, t), em pressão constante e igual a P (z = 0, t). Similarmente, Q̇ar
Aqc. é

a taxa de calor necessária para o aquecimento do ar até T (z = 0, t), com o detalhe

de que sua condição inicial é a temperatura de descarga do compressor, T2, que

naturalmente será superior à temperatura ambiente.

As equações utilizadas para estimar cada termo aqui discutido são apresentadas

no Apêndice B. Finalmente, é possível formular o seguinte problema de otimização

a fim de realizar-se o projeto do reformador autotérmico de etanol com máxima
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eficiência térmica:

Maximizar ηT (Π
˜
)

Sujeito a:

Modelo matemático (Equações 3.1 a 3.9) particularizado para o caso

estacionário

g1 = 1,5m− L ≥ 0m

g2 = 40 cm−Di,o ≥ 0 cm

g3 =
Di,i

dp
− 2 ≥ 0

g4 = 26 bar− [P (z = 0, t)− PP (z = L, t)] ≥ 0 bar

g5 = 650 ◦C− Tmax.
m ≥ 0 ◦C

g6 = T (z = 0, t)− Torv. − 10 ◦C ≥ 0 ◦C

h1 = FH2,P − 10,8 kmol/h = 0 kmol/h

em que Π
˜
=
[
L Do,i Di,o FC2H5OH Far FH2O P (z = 0, t) T (z = 0, t) PP (z = L, t)

]
é o

conjunto de parâmetros otimizáveis, Tmax.
m é a maior temperatura da membrana em

um dado instante de tempo, t, e Torv. é a temperatura de orvalho da carga calculada

na pressão e composição de entrada.

Os três primeiros elementos do vetor de parâmetros a serem otimizados, L, Do,i e

Di,o (comprimento, diâmetro externo dos tubos internos e diâmetro interno do tubo

externo/casco, respectivamente) dizem respeito à geometria do reator. Uma vez

estabelecidos os dois diâmetros mencionados, para um dado arranjo e passo de tubos

adotado no feixe, é possível estimar o número total de tubos do reator, conforme

mostrado no Apêndice B. Além disso, em posse da pressão na entrada da zona de

reação e deDo,i, uma vez que o material construtivo dos tubos já está estabelecido (e,

consequentemente, propriedades como a tensão mínima de escoamento), é possível

calcular sua espessura mínima e, portanto, seu diâmetro interno, Di,i. L e Di,i são

utilizados diretamente no problema de otimização como restrições de desigualdade,

bem como na solução do próprio modelo, já que seus valores definem o volume
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reacional.

Em conjunto, FC2H5OH, Far, FH2O, P (z = 0, t) e T (z = 0, t), por sua vez, definem

completamente as condições de entrada da zona de reação. É a partir da otimização

de tais parâmetros que se espera, por exemplo, os melhores valores das relações

vapor-carbono (ou RVC) e carbono-oxigênio. Tais parâmetros também são utilizados

direta ou indiretamente na avaliação de algumas das restrições de desigualdade,

além de viabilizar a solução do modelo em estado estacionário. Analogamente, para

o permeado, PP (z = L, t) cumpre papel semelhante, uma vez que se trata de uma

condição de saída para tal região.

As duas primeiras restrições de desigualdade, g1 e g2, surgem das limitações de

espaço para aplicação automotiva de pequeno porte. No presente trabalho, foram

adotados os valores de 1,5m e 40 cm para o comprimento do reator e o diâmetro

interno do seu casco, respectivamente. Por outro lado, g3 está associada ao inter-

valo de validade da correlação para estimativa da fração de vazios em leitos fixos

(apresentada no Apêndice B), cuja limitação de diâmetro interno mínimo é de pelo

menos o dobro do diâmetro das partículas.

As restrições g4 e g5, por sua vez, estão relacionadas às limitações estruturais

da membrana de Pd-Ag para garantia de sua seletividade e vida útil. De acordo

com a revisão realizada por ARRATIBEL PLAZAOLA et al. (2017), a maior parte

das temperaturas praticadas nos estudos de tais membranas encontra-se na faixa

de 330 a 650 ◦C, com diferenciais de pressão variando entre valores próximos a zero

até 2600 kPa. Desse modo, optou-se pelos valores mais severos (650 ◦C e 26 bar)

buscando o aumento da produção de hidrogênio em um sistema já bastante limitado

geometricamente.

A última das restrições de desigualdade, g7, está associada a um aspecto ope-

racional do reator: a garantia de que a carga esteja completamente vaporizada na

entrada. Assim, adotou-se uma margem mínima de 10 ◦C em relação ao ponto de

orvalho calculado a partir da mistura composta por etanol, água e ar em uma dada

pressão de entrada, P (z = 0, t). Finalmente, a restrição de igualdade, h1, é definida
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com base na máxima demanda de hidrogênio esperada para o veículo, discutida em

maiores detalhes na Seção 3.3.

3.3 Demanda de Hidrogênio

Com base em dados coletados de um automóvel ao longo de vários meses, WU

et al. (2015) apresentaram um modelo matemático analítico para prever o consumo

de energia em veículos elétricos. Fundamentados na teoria básica da dinâmica (e

conforme observado nos dados coletados), os autores propuseram um modelo que

correlaciona a potência instantânea demandada pelo veículo com sua velocidade,

aceleração e inclinação da estrada na qual se desloca:

ṗV = ṗV,m + ṗV,t + ṗV,g (3.25)

em que:

ṗV,m =
rMR

2
V

K2

[
mV aV +

ρar

2
CDAfv

2
V + frlmV g +mV g sen (θt)

]2
(3.26)

ṗV,t =
[ρar

2
CDAfv

2
V + frlmV g +mV g sen (θt)

]
vV (3.27)

ṗV,g = mV aV vV (3.28)

O primeiro dos três termos do lado direito da Equação 3.25 (ṗV,m) está relacio-

nado às perdas de potência que ocorrem internamente no motor elétrico do veículo.

Na Equação 3.26, rM representa as resistências elétricas em geral do motor, K é o

produto entre a constante de armadura do motor elétrico e o fluxo magnético, RV é

o raio da roda do veículo, ρar é a massa específica do ar, CD é o coeficiente de arrasto

aerodinâmico, Af é a área frontal do veículo, frl é a constante de resistência ao ro-

lamento, g é a aceleração da gravidade, θt é a inclinação do terreno no qual o carro

se desloca e, finalmente, mV , aV e vV são, respectivamente, a massa, a aceleração e

a velocidade de deslocamento do veículo.
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Por outro lado, ṗV,t está associado às perdas ocasionadas pelas resistências ex-

ternas ao veículo quando em condição de viagem: resistências aerodinâmica pelo

atrito com o ar, de rolamento pelo atrito com a pista e da inclinação do terreno.

Por fim, ṗV,g corresponde aos possíveis ganhos (ou perdas) de energia oriundas de

desaceleração (ou aceleração).

De acordo com LARMINIE et al. (2003), a eficiência elétrica de uma célula a

combustível movida a hidrogênio pode ser definida como a razão entre a energia

elétrica produzida por mol do combustível, ṗFC , e seu poder calorífico inferior, con-

forme a Equação 3.29.

ηFC =
ṗFC

LHVH2

(3.29)

Assim, para a aplicação da PEMFC em um veículo elétrico, acoplando as Equa-

ções 3.25 e 3.29, é possível escrever a vazão demandada de H2, conforme a Equa-

ção 3.30.

FH2,P =
ṗV

ηFCLHVH2

(3.30)

A Tabela 3.1 apresenta os valores utilizados para estimar a quantidade de hidro-

gênio demandada por um veículo de pequeno porte. Tais parâmetros representam

valores típicos recomendados por WU et al. (2015) e, especificamente para os dados

de velocidade e aceleração, foram utilizadas informações da DATABASE (2022).

Adotando-se uma eficiência típica de 60% para células a combustível com mem-

brana trocadora de prótons (VISHNYAKOV, 2006) com uma margem de segurança

de projeto de 20% sobre a vazão de hidrogênio produzida no permeado, é possível

obter o valor encontrado para a restrição de igualdade, h1, apresentada na Seção 3.2.

3.4 Metodologia Numérica

3.4.1 Discretização do Modelo

Conforme mostrado na Seção 3.1, o modelo matemático consiste em um sistema

de equações diferenciais parciais (ou EDPs). No presente trabalho, a abordagem
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Tabela 3.1: Parâmetros utilizados no cálculo de FH2,P .

Parâmetro Valor

Massa do veículo (mV ) 1266 kg
Resistência equivalente do motor elétrico (rM) 0,11Ω

Constante de resistência ao rolamento (frl) 0,006
Raio da roda do veículo (RV ) 35 cm
Massa específica do ar (ρar) 1,2 kg/m3

Aceleração do veículo (aV ) 3,39m/s2

Coeficiente de arrasto aerodinâmico (CD) 0,8
Velocidade de deslocamento do veículo (vV ) 173 km/h

Área frontal do veículo (Af ) 2,666m2

Inclinação do terreno (θt) 0◦

Produto entre constante de armadura e fluxo magnético (K) 10,08V s

Fonte: DATABASE (2022); WU et al. (2015).

utilizada para a solução desse sistema foi a do método das linhas. Nessa estratégia,

as direções espaciais são discretizadas, dando origem a um sistema de equações

algébrico-diferenciais (ou EADs) a ser integrado no tempo (LEVEQUE, 2007).

Para discretização da variável independente, z, correspondente à direção axial, foi

utilizado o método dos volumes finitos (ou MVF). De acordo com MALISKA (1995),

tal método consiste em realizar balanços das propriedades conservadas (massa, ener-

gia e momentum) em volumes elementares (ou volumes finitos) que compõem a ma-

lha. Equivalentemente, a derivação das equações discretizadas também pode vir da

integração das equações diferenciais na forma conservativa, aquela em que os fluxos

estão no interior das derivadas. Esta segunda abordagem de discretização do mo-

delo matemático do reformador foi utilizada neste trabalho e seu detalhamento é

apresentado no Apêndice C.

Um aspecto particularmente importante do ponto de vista numérico é que, como

pode ser observado nas Equações 3.3, 3.4, 3.6 e 3.8, devido à hipótese xiii referente

à aproximação quase estacionária, tais equações não possuem termos de acúmulo.

Desse modo, a aplicação do MVF a esses balanços resultará em equações puramente

algébricas, de maneira que o sistema de equações resultante da discretização espa-

cial será do tipo algébrico-diferencial (EAD). Assim, conforme esquematizado na

Figura 3.3, para uma malha composta por Nz volumes finitos, o sistema de EADs é
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𝑚 − 1 𝑚 𝑚 + 1

𝑚 − 1 𝑚 𝑚 + 1 𝑚 + 2

... ...

Figura 3.3: Elementos genéricos do interior da malha de volumes finitos.
Fonte: Autor.

apresentado a seguir:

• Balanços molares na zona de reação:

Para k = C2H5OH, O2, H2O, CH4, H2, CO, CO2 e N2 e m ∈ [2, Nz]:

dCk,m
dt

+
[(uzCk)m − (uzCk)m−1]

∆z
=

(
πDo,i

S

)
Jk,m + ρbr

m
k,m (3.31)

Para k = C2H5OH, O2, H2O, CH4, H2, CO, CO2 e N2 e m = 1:

dCk,1
dt

+
[(uzCk)1 − (uzCk)|z=0]

∆z
=

(
πDo,i

S

)
Jk,1 + ρbr

m
k,1 (3.32)

• Balanço de energia na zona de reação:

Para m ∈ [2, Nz]:

(ρCp)m
dTm
dt

+
[(CTuzHs,g)m − (CTuzHs,g)m−1]

∆z
=(

πDo,i

S

)
Um(TP,m − Tm)− ρb

4∑
j=1

Rm
j,m∆Hj,m

(3.33)

Para m = 1:

(ρCp)1
dT1
dt

+
[(CTuzHs,g)1 − (CTuzHs,g)|z=0]

∆z
=(

πDo,i

S

)
U1(TP,1 − T1)− ρb

4∑
j=1

Rm
j,1∆Hj,1

(3.34)
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• Balanço de quantidade de movimento na zona de reação:

Para m ∈ [2, Nz]:

Pm − Pm−1

∆z
= −µmuz,m

d2p

(1− ε)2

ε3

(
150 +

1,75

1− ε

ρg,muz,mdp
µm

)
(3.35)

Para m = 1:

P1 − P |z=0

∆z
= −µ1uz,1

d2p

(1− ε)2

ε3

(
150 +

1,75

1− ε

ρg,1uz,1dp
µ1

)
(3.36)

• Equação da continuidade na zona de reação:

Para m ∈ [2, Nz]:

[(ρguz)m − (ρguz)m−1]

∆z
=

(
πDo,i

S

)
JH2,mMH2 (3.37)

Para m = 1:
[(ρguz)1 − (ρguz)|z=0]

∆z
=

(
πDo,i

S

)
JH2,1MH2 (3.38)

• Equação da continuidade no permeado:

Para m ∈ [2, Nz]:

[(ρg,Pvz,P )m − ρg,Pvz,P )m−1]

∆z
= −

(
πDo,i

SP

)
JH2,mMH2Nt (3.39)

Para m = 1:
[(ρg,Pvz,P )1 − 0]

∆z
= −

(
πDo,i

SP

)
JH2,1MH2Nt (3.40)

• Balanço de energia no permeado:

Para m ∈ [2, Nz]:

CT,P,mCp,P,m
dTP,m
dt

+
[(CT,Pvz,PHs,P )m − (CT,Pvz,PHs,P )m−1]

∆z
=

−
(
πDo,i

SP

)
Nt [Um(TP,m − Tm)− JH2,m (hs,H2,P,m − hs,H2,m)]

(3.41)
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Para m = 1:

CT,P,1Cp,P,1
dTP,1
dt

+
[(CT,Pvz,PHs,P )1 − 0]

∆z
=

−
(
πDo,i

SP

)
Nt [U1(TP,1 − T1)− JH2,1 (hs,H2,P,1 − hs,H2,1)]

(3.42)

• Balanço de quantidade de movimento no permeado:

Para m ∈ [1, Nz − 1]:

PP,m+1 − PP,m
∆z

= −32
µP,m
(DP

h )
2
vz,P,m (3.43)

Para m = Nz:
Pvácuo − PP,Nz

∆z
= −32

µP,Nz
(DP

h )
2
vz,P,Nz (3.44)

Com o conjunto de parâmetros passíveis de otimização, Π
˜
, definido na Seção 3.2,

e o sistema de equações algébrico-diferencial (Equações 3.31 a 3.44), as simula-

ções dinâmicas foram realizadas no ambiente de modelagem e simulação EMSO

(Environment for Modelling, Simulation and Optimisation). O EMSO é uma fer-

ramenta computacional que permite ao usuário a construção de novos modelos fa-

zendo uso de sua própria linguagem de modelagem orientada a objetos (SOARES e

SECCHI, 2003). No presente trabalho, o integrador algébrico-diferencial DASSLC

(Differential-Algebraic System Solver in C ) (SECCHI, 2007) foi utilizado para a

solução do sistema acima descrito.

3.4.2 Análise de Convergência da Malha

A análise da independência dos resultados da simulação em relação ao grau de dis-

cretização da malha foi realizada utilizando-se dois dos principais indicadores do

reformador: a eficiência térmica (ηT , um indicador de desempenho) e a máxima

temperatura da membrana (Tmax.
m , um indicador estrutural importante). Para tal

avaliação, foram realizadas simulações para obtenção de resultados em regime per-

manente utilizando o conjunto de parâmetros ainda não otimizados apresentados na
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Tabela 3.2.

Tabela 3.2: Conjunto Π
˜

utilizado para análise de convergência da malha.

Parâmetro Valor

L 1,4m
Do,i 0,8 cm
Di,o 40 cm

FC2H5OH 1,0mol/s
Far 1,3mol/s
FH2O 1,9mol/s

P (z = 0, t) 25 bar
T (z = 0, t) 300 ◦C
PP (z = L, t) 0,1 bar

Fonte: Autor.

Os resultados foram obtidos para malhas iniciando em Nz = 2, seguida por

Nz = 5 e, a partir de então, malhas com o dobro de volumes finitos (10, 20, 40 e

assim por diante). Como critérios de parada no processo de refinamento da malha,

foram estabelecidos valores máximos para os módulos das variações na eficiência

térmica do reformador e na temperatura máxima da membrana entre duas malhas

consecutivas:

∆ηT = |ηT (N ′′
z )− ηT (N

′
z)| ≤ 0,1% (3.45)

∆Tmax.
m = |Tmax.

m (N ′′
z )− Tmax.

m (N ′
z)| ≤ 1 ◦C (3.46)

3.4.3 Técnica de Otimização

Simulações preliminares do modelo matemático para conjuntos de parâmetros não

otimizados quaisquer, Π
˜
, revelaram uma grande sensibilidade do modelo dinâmico às

condições iniciais da simulação ou às estimativas iniciais de soluções estacionárias,

levando a possíveis falhas de convergência numérica. Essa característica dificulta

a otimização do reformador por técnicas tradicionais, nas quais os algoritmos po-

dem alterar livremente as variáveis de decisão a fim de avaliar a função objetivo,

calcular gradientes, verificar restrições, etc. Assim, optou-se por uma abordagem

de otimização baseada em metamodelos (ou MBSO, Metamodel-Based Simulation

Optimization).
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Em tal metodologia, seja por dificuldades na solução do modelo de simulação

principal (o modelo rigoroso), de altos custos computacionais associados à sua solu-

ção ou por sua possível natureza estocástica, um metamodelo (ou modelo do modelo

de simulação) é construído e otimizado de forma alternativa (BARTON e MEC-

KESHEIMER, 2006). Metamodelos de superfície de resposta lineares ou quadrá-

ticos, modelos de regressão polinomial de alta ordem e metamodelos baseados em

redes neuronais são algumas das alternativas possíveis nessa estratégia de otimiza-

ção.

Neste trabalho, utilizou-se uma abordagem de construção da superfície de res-

posta ligeiramente diferente. Três conjuntos de parâmetros foram selecionados como

promissores com base em otimizações manuais. Os três conjuntos são apresentados

na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Conjuntos de parâmetros otimizáveis, Π
˜
, utilizados nas análises de sen-

sibilidade e construção dos modelos de regressão.

Parâmetro 1° Conjunto 2° Conjunto 3° Conjunto

L 1,4m 1,5m 1,5m
Do,i 0,80 cm 0,22 cm 0,56 cm
Di,o 40 cm 40 cm 40 cm

FC2H5OH 1,000mol/s 0,657mol/s 0,580mol/s
Far 1,300mol/s 1,120mol/s 0,988mol/s
FH2O 1,90mol/s 3,79mol/s 4,30mol/s

P (z = 0, t) 25,000 bar 26,040 bar 26,025 bar
T (z = 0, t) 300,00 ◦C 287,00 ◦C 314,84 ◦C
PP (z = L, t) 0,1 bar 0,04 bar 0,025 bar

Fonte: Autor.

Em seguida, realizaram-se análises de sensibilidade, perturbando cada uma das

nove variáveis de decisão em torno dos valores originais nos três diferentes pontos.

Com esse conjunto de dados e os perfis individuais de influência de cada regressor

sobre a variável dependente (ηT , a eficiência térmica do reformador), foram pro-

postas diferentes formas funcionais, ψi (aqui chamadas de “funções núcleo”), para

descrever o impacto de cada variável de decisão. As diferentes formas funcionais são

apresentadas na Seção 4.3, juntamente com os resultados da análise de sensibilidade.

Uma vez propostas as funções ψ mais adequadas para cada variável independente,
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o seguinte metamodelo foi proposto para ηT :

η̂T = α0 +

Nψ∑
i=1

αiψi +

Nψ−1∑
i=1

Nψ∑
j=i+1

αijψiψj (3.47)

Além da função objetivo, em virtude das restrições g5 e h1 apresentadas na

formulação do problema de otimização (Seção 3.2), faz-se necessário também o de-

senvolvimento de metamodelos para Tmax.
m e FH2,P . Para a vazão de hidrogênio,

devido à similaridade com a eficiência térmica no que diz respeito à influência dos

regressores, uma estrutura idêntica foi proposta para o modelo aproximado:

F̂H2,P = β0 +

Nϕ∑
i=1

βiϕi +

Nϕ−1∑
i=1

Nϕ∑
j=i+1

βijϕiϕj (3.48)

Por outro lado, para a temperatura máxima da membrana, que apresentou de-

pendência quadrática ou linear para todas as componentes de Π
˜
, um modelo poli-

nomial multivariável de 2° grau foi proposto:

T̂max.
m = γ0 +

9∑
i=1

γiΠ
˜
[i] +

9∑
i=1

9∑
j=i

γijΠ
˜
[i]Π

˜
[j] (3.49)

Em posse dos dados produzidos a partir das simulações realizadas no ambiente

EMSO, a linguagem de programação Python foi utilizada para gerar os modelos

de regressão η̂T , F̂H2,P e T̂max.
m . Para essa tarefa, a rotina curve_fit, disponível no

subpacote Optimize da biblioteca Scipy (VIRTANEN et al., 2020), foi a escolhida.

Esta rotina faz uso do método dos mínimos quadrados e, dentre os disponíveis, um

algoritmo do tipo trust region foi utilizado para a determinação dos parâmetros dos

metamodelos. A qualidade geral dos ajustes obtidos para os metamodelos foi avali-

ada por meio do coeficiente de determinação (ou R2), que, de acordo com DRAPER

e SMITH (1998), pode ser calculado através de:

R2 = 1− SSE
TSS

(3.50)
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SSE =
n∑
k=1

(
ξk − ξ̂k

)2
(3.51)

TSS =
n∑
k=1

(
ξk − ξ̄

)2 (3.52)

em que SSE é a soma dos quadrados dos resíduos (que, por sua vez, é a diferença

entre os valores observados e os previstos pelo modelo) e TSS é a soma dos quadrados

totais (a diferença entre os valores observados e sua média).

Uma vez construídos os modelos de regressão, a otimização de η̂T foi realizada

com a rotina minimize por meio do método SLSQP (Sequential Least Squares Pro-

gramming), também disponível no subpacote Optimize. Trata-se de um método de

otimização local via programação quadrática sequencial (KRAFT, 1988). O critério

de parada da rotina foi a tolerância para a função objetivo (diferença entre valores

de η̂T em iterações consecutivas), especificada em 1× 10−6. Foi utilizado ainda um

número máximo de 100 iterações e a estimativa inicial, apresentada na Tabela 3.4,

foi definida como a média entre o maior e menor valor observado na análise de

sensibilidade para cada regressor.

Tabela 3.4: Conjunto inicial de parâmetros utilizado na rotina SLSQP.

Parâmetro Valor

L 1,60m
Do,i 0,76 cm
Di,o 37,5 cm

FC2H5OH 1,1mol/s
Far 1,35mol/s
FH2O 5,05mol/s

P (z = 0, t) 52,6 bar
T (z = 0, t) 336 ◦C
PP (z = L, t) 0,25 bar

Fonte: Autor.

Com o resultado aproximado da otimização aplicada a η̂T , os resultados obtidos

para Π
˜

ótimo foram validados no EMSO e ajustados manualmente para garantir a

localização do ótimo local.
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3.4.4 Automação

De acordo com SEBORG et al. (2010), o algoritmo de controle de retroalimentação

com três modos (proporcional, integral e derivativo, ou PID) tornou-se comercial-

mente disponível nos anos 1930 e influenciou de maneira impactante a indústria de

processos. Nessa estratégia, o controlador compara o valor da variável medida com

o valor desejado (ou set point) e toma a ação corretiva através do cálculo de sua

saída e atuação no elemento final de controle. Sem o filtro derivativo, o sinal de

saída da forma paralela do algoritmo PID pode ser escrito como:

pPID(t) = p̄PID +Kc

[
e(t) +

1

τI

∫ t

0

e(t)dt+ τD
de(t)

dt

]
(3.53)

em que e = Ysp(t)− Ym(t) (a diferença entre o valor desejado da variável controlada

e o valor proveniente da medição), p̄ é o valor em estado estacionário, Kc é o ganho

do controlador, τI é o tempo integral e τD é o tempo derivativo.

Na Equação 3.53, o primeiro termo entre colchetes corresponde ao modo pro-

porcional, responsável por tornar a resposta mais ou menos sensível de acordo com

o valor escolhido para Kc. Já o segundo termo, relativo ao modo integral, é capaz

de eliminar o erro de estado estacionário (ou offset), uma desvantagem do controle

puramente proporcional. Por fim, o terceiro termo diz respeito ao modo derivativo,

que possui caráter antecipatório por conferir à saída do controlador uma componente

que muda com a taxa de variação do erro.

No ambiente de modelagem EMSO, esta estratégia está pré-implementada na

forma do algoritmo PID incremental, no qual a Equação 3.53 é discretizada e a saída

do controlador é computada por meio de incrementos ∆p (ÅSTRÖM, 2002). Com

o intuito de controlar a temperatura máxima da membrana atuando-se na vazão

de ar na carga do reformador, a identificação do sistema foi realizada de maneira

simplificada como um modelo de 1ª ordem, em que o ganho, K1, é dado pela razão

entre as diferenças nas variáveis de saída e entrada (∆Y/∆X) e a constante de tempo

do sistema, τ1, corresponde ao tempo decorrido desde o início da perturbação para
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se atingir 63,2% de ∆Y (SEBORG et al., 2010). Para definição das configurações do

controlador, foi utilizada uma heurística simplificada, na qual τI = τ1/6, τD = τI/4

e para Kc foi escolhido um valor tão alto quanto possível para obter uma resposta

ágil sem desestabilizar o sistema em malha fechada.
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Capítulo 4

Resultados e Discussões

Este capítulo expõe e analisa os principais resultados obtidos, começando pelo teste

de convergência da malha de volumes finitos. Em seguida, são discutidos os da-

dos provenientes da otimização baseada em metamodelos e as informações oriundas

das simulações realizadas em regime permanente e transiente na condição ótima

identificada.

4.1 Convergência da Malha

Os valores de eficiência térmica do reformador e temperatura máxima da membrana

obtidos para o conjunto Π
˜

são mostrados na Tabela 3.2. Como é possível observar,

apenas após o refinamento da malha de Nz = 160 para Nz = 320 os dois critérios

descritos na Subseção 3.4.2 foram atendidos simultaneamente. Desse modo, para to-

das as simulações computacionais que deram origem aos resultados apresentados nas

seções a seguir, foi utilizada a discretização do domínio em 160 elementos idênticos.

4.2 Análise de Sensibilidade do Modelo

Nesta seção, são apresentados os resultados referentes à análise de sensibilidade

do modelo de simulação, utilizada para obter dados destinados à construção dos

modelos de regressão para posterior otimização. As Figuras 4.1, 4.2 e 4.3 exibem,
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Tabela 4.1: Resultados da análise de convergência de malha para ηT e Tmax.
m .

Nz ηT (%) ∆ηT (%) Tmax.
m (◦C) ∆Tmax.

m (◦C)

2 49,97 - 446,41 -
5 52,01 2,03 720,36 273,95
10 51,78 0,22 745,28 24,92
20 51,80 0,02 752,61 7,33
40 51,77 0,03 755,67 3,06
80 51,57 0,20 757,25 1,58
160 51,40 0,16 758,39 1,14
320 51,31 0,09 758,89 0,50

Fonte: Autor.

respectivamente, os resultados coletados para a eficiência térmica do reformador, a

vazão de hidrogênio produzido no permeado e a temperatura máxima da membrana

em torno do 1° conjunto de dados mostrado na Tabela 3.3. Esses perfis ilustram

a dependência de ηT , FH2,P e Tmax.
m com cada um dos nove parâmetros de projeto

otimizáveis, cujo efeito é detalhado na Seção 4.3.

4.3 Ajuste do Metamodelo

O primeiro aspecto a se destacar é que superfícies de resposta mais simples (como

polinômios multivariados de primeiro ou segundo grau) para η̂T não são capazes

de capturar a influência complexa que grande parte dos parâmetros têm sobre a

eficiência, em especial as vazões de alimentação. Além disso, como a Equação 3.49

revela, para um polinômio de segundo grau com 9 variáveis independentes, são

necessários 55 coeficientes, e este número cresce rapidamente para 220 e 715 para

graus 3 e 4, respectivamente, demandando um conjunto de dados de simulação muito

superior ao que foi levantado no presente estudo.

Para L e Di,o, é observado um comportamento logarítmico, com crescimento rá-

pido da eficiência para baixos comprimentos e diâmetros do reator, seguido por uma

estabilização proporcionada pelo equilíbrio termodinâmico ou conversão completa

dos reagentes limitantes. Na prática, esses dois parâmetros de projeto estão asso-

ciados ao volume reacional, isto é, Vreator ∝ LD2
i,o. Logo, levando-se em conta esses
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Figura 4.1: Resultados da análise de sensibilidade de ηT para cada um dos nove
parâmetros de projeto otimizáveis.

Fonte: Autor.
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Figura 4.2: Resultados da análise de sensibilidade de FH2,P para cada um dos nove
parâmetros de projeto otimizáveis.

Fonte: Autor.
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Figura 4.4: Influência de Do,i em diferentes parâmetros do reformador.
Fonte: Autor.

fatores, para a função núcleo que prediz a influência individual de tais variáveis, foi

proposta a seguinte forma funcional:

ψ1 =
a1,1

1 + e−a1,2LD
2
i,o−a1,3

+ a1,4 (4.1)

A influência de Do,i, por sua vez, está relacionada a uma competição entre dois

efeitos. Fixando-se o diâmetro do casco (Di,o), valores menores para o diâmetro dos

tubos tornam possível a acomodação de um número maior no feixe, o que pode ser

previsto pela equação Equação B.5. Esse fracionamento maior da zona de reação no

feixe tubular tem como consequência uma maior área de permeação (exposição da

área externa dos tubos) e um volume interno total também superior. Todavia, existe

um efeito contrário que passa a competir, diminuindo o desempenho do reator para

valores muito reduzidos de Do,i: a fração de vazios (ou porosidade) do leito fixo,

ε, na zona de reação, que varia de maneira inversamente proporcional com Di,i (e,

consequentemente, com Do,i). A Figura 4.4 mostra tal comportamento, ilustrando

a redução da massa de catalisador total do reator na medida em que Do,i atinge

valores muito baixos e a diminuição da área de permeação e volume interno totais

para valores muito altos de Do,i.

Assim, para o diâmetro externo dos tubos internos foi proposta uma função
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núcleo polinomial de 2º grau:

ψ2 = a2,1D
2
o,i + a2,2Do,i + a2,3 (4.2)

Para as vazões de alimentação de etanol, ar e vapor d’água, por sua vez, observa-

se um formato mais complexo, com uma descontinuidade no ponto de máximo que

está associada à estequiometria das reações químicas. Para o etanol, por exemplo, tal

máximo corresponde ao valor abaixo do qual não há formação de metano suficiente

para proporcionar a reforma a vapor e a própria oxidação, que promove o aumento

de temperatura do reator, intensificando as taxas de reação e deslocando o equilíbrio

no sentido de formação de hidrogênio. Por outro lado, para vazões excessivamente

altas, não há oxigênio e água disponíveis para reforma, aumentando o consumo de

combustível do reformador sem aumento relevante da produção de hidrogênio (o que

naturalmente reduz a eficiência, conforme definida na Equação 3.23).

Para vazões baixas, a justificativa é similar à da alimentação de ar. Entretanto,

para vazões elevadas, existem ainda dois agravantes para a redução da eficiência

térmica do reformador: primeiro, o acréscimo na oxidação do metano leva a maiores

temperaturas no reformador, o que promove considerável expansão gasosa com con-

sequente aumento na velocidade de escoamento e redução no tempo de residência

da mistura reacional (este efeito também é válido para a temperatura de entrada

da zona de reação, que apresenta influência similar à Far); e, em segundo lugar, o

ar traz consigo uma grande quantidade de nitrogênio que, além de diluir os demais

compostos reduzindo as taxas reacionais, também promove aumento na vazão gasosa

total com redução no tempo de residência.

A alimentação de vapor segue uma lógica semelhante às das demais vazões, em

que valores baixos proporcionam quantidades de água insuficientes para produção

de hidrogênio via reforma a vapor e reação de shift, enquanto valores altos aumen-

tam a vazão total excessivamente, reduzindo o tempo de residência da mistura na

zona de reação. Um aspecto adicional digno de menção é que, especificamente na

análise de η̂T , vazões altas dos reagentes e temperaturas altas também aumentam os
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custos energéticos auxiliares (trabalhos de bombeamento e compressão e calor para

aquecimento e vaporização).

Diante disso, com base nos perfis exibidos na Figura 4.1, foram propostas para ψ3,

ψ4, ψ5 e ψ7 (as funções núcleo de FC2H5OH, Far, FH2O e T (z = 0, t), respectivamente)

as seguintes formas funcionais:

ψ3 =
(
a3,1 + a3,2e

a3,3FC2H5OH
)
[1−H (FC2H5OH − σ3)] +

(a3,4FC2H5OH + a3,1 + a3,2e
a3,3σ3 − a3,4σ3)H (FC2H5OH − σ3)

(4.3)

ψ4 =
(
a4,1 + a4,2e

a4,3Far
)
H (Far − σ4)+

(a4,4Far + a4,1 + a4,2e
a4,3σ4 − a4,4σ4) [1−H (Far − σ4)]

(4.4)

ψ5 =
(
a5,1 + a5,2e

a5,3FH2O
)
[1−H (FH2O − σ5)] +

(a5,4FH2O + a5,1 + a5,2e
a5,3σ5 − a5,4σ5)H (FH2O − σ5)

(4.5)

ψ7 =
[
a7,1 + a7,2e

a7,3T (z=0,t)
]
H [T (z = 0, t)− σ7] +

[a7,4T (z = 0, t) + a7,1 + a7,2e
a7,3σ7 − a7,4σ7] {1−H [T (z = 0, t)− σ7]}

(4.6)

em que H é a função degrau de Heaviside, usada para reproduzir as descontinuidades

observadas nos perfis, e é definida como:

H(x) =


0, se x < 0,

1, se x ≥ 0.

(4.7)

Conforme pode ser notado, as quatro funções núcleo apresentadas acima para

FC2H5OH, FH2O, Far e T (z = 0, t) são bastante semelhantes entre si, diferenciando-se

apenas no fato de que as duas primeiras devem apresentar crescimento exponencial

até o ponto de máximo, com decaimento linear após este ponto, e as duas últimas o

comportamento inverso. Nos trechos lineares, os coeficientes das retas foram deter-

minados de forma a garantir que, nos pontos de máximo, as duas curvas coincidam.

A localização desses pontos, por sua vez, é definida pelos parâmetros σ, calculados

considerando a proporção entre os compostos da carga e a temperatura na entrada
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do reator:

σ3 = a3,5 + a3,6Far + a3,7FH2O + a3,8

(
Far

FH2O

)a3,9
(4.8)

σ4 =a4,5 + a4,6FC2H5OH + a4,7FH2O + a4,8T (z = 0, t)+

a4,9

(
FC2H5OH

FH2O

)a4,10
+ a4,11

[
FC2H5OH

T (z = 0, t)

]a4,12
+ a4,13

[
T (z = 0, t)

FH2O

]a4,14 (4.9)

σ5 = a5,5 + a5,6Far + a5,7FH2O + a5,8

(
FC2H5OH

Far

)a5,9
(4.10)

σ7 =a7,5 + a7,6FC2H5OH + a7,7Far + a7,8FH2O+

a7,9

(
FC2H5OH

Far

)a7,10
+ a7,11

(
FC2H5OH

FH2O

)a7,12
+ a7,13

(
Far

FH2O

)a7,14 (4.11)

Para a pressão de entrada, P (z = 0, t), por sua vez, observa-se um comporta-

mento análogo ao de Do,i, mas por razões distintas. Pressões muito baixas tendem

a comprometer o desempenho do reator na medida em que reduzem o diferencial

de pressões parciais de hidrogênio, responsável por promover o fluxo transmem-

brana (Equação 2.18). Além de diminuir a produção de hidrogênio diretamente,

o acúmulo de H2 na zona de reação impede o deslocamento contínuo do equilíbrio

termodinâmico na direção da formação de mais produtos. Por outro lado, valores

muito elevados para P (z = 0, t) aumentam excessivamente os custos de compressão

da carga, em especial do ar atmosférico. Dessa forma, para este regressor também

foi prevista uma forma polinomial de 2° grau:

ψ6 = a6,1P (z = 0, t)2 + a6,2P (z = 0, t) + a6,3 (4.12)

Finalmente, para a pressão na saída do permeado, PP (z = L, t), o comporta-

mento da curva observada na Figura 4.1 possui uma justificativa fenomenológica

similar à da pressão da entrada da zona de reação, porém atuando com sentido

inverso. Isto é, para pressões elevadas no permeado, o fluxo de permeação de hidro-

gênio sofre redução, acarretando os problemas citados anteriormente. No entanto,

pressões excessivamente reduzidas aumentam rapidamente o custo para recompres-

são do H2 que deve ser comprimido até a pressão de operação da PEMFC. Todavia,
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Figura 4.5: Gráfico de paridade de η̂T para o conjunto de dados completo.
Fonte: Autor.

como é possível verificar na Figura 4.1, um polinômio de 2° grau não é suficiente para

modelar a influência de PP (z = L, t) sobre ηT , sobretudo por conta da estabilização

final que ocorre para valores mais altos nas pressões da região do permeado. Para

capturar esse efeito, a seguinte forma funcional foi proposta para sua função núcleo:

ψ8 = a8,1 + a8,2PP (z = L, t)a8,3ea8,4PP (z=L,t) (4.13)

Formulada a estrutura das funções núcleo e, consequentemente, de η̂T , o me-

tamodelo criado para emular a eficiência térmica do reator, foi possível realizar o

ajuste da curva aos dados obtidos através do modelo principal de simulação. O

coeficiente de determinação, R2, obtido para o ajuste de η̂T foi de 0,956, o que evi-

dencia uma qualidade satisfatória para os fins do metamodelo. As Figuras 4.5 e 4.6

apresentam um gráfico de paridade para a eficiência do reator e a qualidade geral

do ajuste, respectivamente, em que é possível constatar que o modelo aproximado

é capaz de reproduzir bem a tendência da maior parte dos dados, com destaque

especial para a localização dos pontos de máxima eficiência, fator de importância

superior no contexto de otimização baseada em metamodelos.

Para F̂H2,P , conforme antecipado na Subseção 3.4.3, há grande similaridade no
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Figura 4.6: Qualidade geral do ajuste de η̂T para cada parâmetro otimizável.
Fonte: Autor.
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Figura 4.7: Gráfico de paridade de F̂H2,P para o conjunto de dados completo.
Fonte: Autor.

que diz respeito à influência dos regressores sobre a vazão de hidrogênio produzido.

A única exceção encontra-se na pressão de saída do permeado, pois, uma vez que o

impacto negativo de pressões muito reduzidas está relacionado ao consumo excessivo

de energia para recompressão do H2, F̂H2,P não sofre degradação para baixos valores

de PP (z = L, t). Assim, a forma funcional proposta para sua função núcleo foi:

ϕ8 = b8,1 + b8,2e
b8,3PP (z=L,t)

b8,4 (4.14)

Com esta única exceção, todo o restante da estrutura apresentada para η̂T foi

utilizado para F̂H2,P (Equações 4.1 a 4.12). Os resultados do gráfico de paridade e a

qualidade geral do ajuste, que resultou em um R2 = 0,975, evidenciando novamente

qualidade satisfatória, são apresentados nas Figuras 4.7 e 4.8, respectivamente.

Finalmente, também como antecipado na Subseção 3.4.3, a temperatura da mem-

brana apresentou comportamento mais simples no que diz respeito à influência dos

preditores, podendo ser modelada por um polinômio de segundo grau multivariado.

O ajuste resultou no maior valor do coeficiente de determinação (R2 = 0,999) e os

resultados são apresentados nas Figuras 4.9 e 4.10.
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Figura 4.8: Qualidade geral do ajuste de F̂H2,P para cada parâmetro otimizável.
Fonte: Autor.
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Figura 4.9: Gráfico de paridade de T̂max.
m para o conjunto de dados completo.

Fonte: Autor.

4.4 Projeto Ótimo do Reformador

Em posse dos metamodelos (η̂T , F̂H2,P e T̂max.
m ), foi possível realizar a otimização

local. A Tabela 4.2 apresenta os parâmetros oriundos da otimização de η̂T (os

elementos de Π
˜
), enquanto a Tabela 4.3 exibe a eficiência térmica calculada através

do modelo aproximado e as restrições de desigualdade e igualdade quando avaliadas

no suposto ponto de máxima eficiência.

Tabela 4.2: Π
˜

ótimo oriundo da maximização de η̂T .

L 1,5m
Do,i 0,5785 cm
Di,o 40 cm

FC2H5OH 0,5754mol/s
Far 1,063mol/s
FH2O 3,873mol/s

P (z = 0, t) 26,022 bar
T (z = 0, t) 294,47 ◦C
PP (z = L, t) 0,022 bar

Fonte: Autor.

Observa-se que a otimização da eficiência térmica do reformador forneceu um

conjunto de dimensões que utiliza todo o espaço disponível para o equipamento,

tanto em termos de comprimento quanto de diâmetro do casco (isto é, g1 e g2
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Figura 4.10: Qualidade geral do ajuste de T̂max.
m para cada parâmetro otimizável.

Fonte: Autor.
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Tabela 4.3: Resultados da otimização de η̂T .

η̂T 0,6765
g1 0,0m
g2 0,0 cm
g3 3,35
g4 −7,71× 10−13 bar
g5 7,88× 10−8 ◦C
g6 80,53 ◦C
h1 −5,00× 10−8 kmol/h

Fonte: Autor.

comportaram-se como restrições de desigualdade ativas no processo de otimização).

Trata-se de um resultado esperado, pois apenas para valores muito elevados de L

passaria a haver redução na eficiência térmica oriunda da perda de carga no leito

catalítico sem compensação na produção de hidrogênio.

Já a restrição g3, por sua vez, permaneceu inativa. De fato, em virtude da

dimensão reduzida das partículas de catalisador, os resultados da Figura 4.6 mostram

que o valor ótimo para Do,i encontra-se em uma região tal que Di,i permanece

suficientemente afastado da restrição de desigualdade. O mesmo pode ser dito para

a condição de afastamento em relação ao ponto de orvalho, que, para os resultados

da Tabela 4.2, é de mais de 90 ◦C, incluindo a margem de segurança de 10 ◦C.

Para g4 e g5, contudo, observa-se que a otimização levou a condições tais que

essas restrições permaneceram ativas. No que diz respeito à diferença de pressão

entre a zona de reação e o permeado, observa-se que o algoritmo de otimização

levou PP (z = L, t) para o valor mais reduzido possível sem degradação de η̂T , com

aplicação do gradiente de 26 bar para estabelecer P (z = 0, t). Isto é, a operação

do reator com pressões mais elevadas no permeado não parece compensar, mesmo

levando-se em conta o custo de recompressão do hidrogênio e a possibilidade de

elevar conjuntamente a pressão da zona de reação. Para a temperatura máxima da

membrana, finalmente, também se observa que o algoritmo seguiu para o máximo

valor possível predito por T̂max.
m , o que caracteriza um resultado esperado porque

indica um reator, de um modo geral, mais aquecido e capaz de converter mais

etanol e metano em H2, tanto do ponto de vista cinético quanto do termodinâmico.
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Tabela 4.4: Resultado da otimização numérica dos metamodelos avaliados no ponto
ótimo para os metamodelos e o modelo de simulação.

Metamodelos Modelo de Simulação

ηT 0,6765 0,6536
Tmax.
m (◦C) 650,00 647,19

FH2,P (kmol/h) 10,800 10,667

Fonte: Autor.

A Tabela 4.4 compara os resultados obtidos pelos modelos aproximados com

aqueles oriundos do modelo de simulação.

Como é possível constatar, o modelo de simulação levou a uma eficiência infe-

rior, na qual a restrição h1 não é atendida e g5 encontra-se inativa. Desse modo,

o refinamento da solução ótima se deu lançando mão das conclusões provenientes

da análise de sensibilidade e da otimização baseada nos metamodelos construídos.

Em resumo, partindo-se dos resultados da Tabela 4.2, a vazão de etanol foi ligei-

ramente aumentada de maneira a produzir mais metano e hidrogênio, procurando

satisfazer sua demanda. Neste novo ponto, realizaram-se otimizações manuais nas

demais vazões de maneira a identificar os pontos ótimos locais para cada variável.

Com o novo conjunto de vazões, a temperatura de entrada da carga foi ajustada de

maneira a fazer uso do máximo valor possível (conforme concluído anteriormente).

Analogamente, para Do,i e PP (z = L, t), os valores que maximizam ηT foram bus-

cados, checando-se a restrição g3 e aplicando o diferencial de pressão referente a g4

para determinar P (z = 0, t).

O produto desse refinamento nos resultados da otimização de η̂T é mostrado

na Tabela 4.5, na qual são apresentados os parâmetros antes e após o ajuste, bem

como a resposta do modelo de simulação. Como é possível observar, a obtenção do

máximo de ηT exigiu uma redução de 5,9mm em Do,i. Para atender h1, a vazão de

etanol precisou de uma pequena elevação, enquanto a vazão de vapor foi reduzida

para maximizar a eficiência do reator. Uma vez que Tmax.
m estava afastada em cerca

de 2,8 ◦C em relação ao limite, Far e T (z = 0, t) foram aumentadas, tornando g5

ativa. O resultado dos ajustes foi um incremento de 0,13% em ηT .
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Tabela 4.5: Parâmetros de projeto e desempenho do reformador avaliado no ponto
ótimo calculado pela otimização numérica e após refinamento manual.

Resultados Anteriores Resultados Ajustados

L 1,5m 1,5m
Do,i 0,5785 cm 0,5200 cm
Di,o 40 cm 40 cm

FC2H5OH 0,5754mol/s 0,5820mol/s
Far 1,063mol/s 1,069mol/s
FH2O 3,873mol/s 3,850mol/s

P (z = 0, t) 26,022 bar 26,021 bar
T (z = 0, t) 294,47 ◦C 296,35 ◦C
PP (z = L, t) 0,022 bar 0,021 bar

ηT 0,6536 0,6549
Tmax.
m 647,19 ◦C 650,00 ◦C
FH2,P 10,667 kmol/h 10,800 kmol/h

Fonte: Autor.

4.5 Simulação da Configuração Ótima em Regime

Permanente

A seguir são apresentados os resultados obtidos na simulação em regime perma-

nente na condição de máxima eficiência do reformador autotérmico de etanol após

refinamento manual (resultados ajustados da Tabela 4.5). A Figura 4.11 apresenta

os perfis axiais das frações molares dos componentes presentes na zona de reação,

enquanto a Figura 4.12 mostra o comportamento das taxas das reações químicas

que ocorrem em tal região.

O primeiro aspecto a se destacar é o da conversão de etanol, que tende a 100%

ainda no início do reator, antes dos 50 cm iniciais da zona de reação. Essa conversão

completa leva à produção de hidrogênio, monóxido de carbono e metano na região

próxima à entrada. Isso pode ser observado na Figura 4.11, mais especificamente

nas elevações de yH2 e yCO que ocorrem entre z = 0m e z = 0,1m. Contudo, o

mesmo crescimento não é percebido na fração molar do metano. Isso ocorre porque,

enquanto há oxigênio presente, todo o CH4 formado reage instantaneamente com o

O2 através da reação de oxidação, que, como pode ser observado na Figura 4.12,

acompanha de maneira idêntica a taxa da reação de decomposição do etanol. É
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Figura 4.11: Perfis axiais das frações molares das espécies na zona de reação.
Fonte: Autor.
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Figura 4.13: Perfis axiais da temperatura, velocidade superficial e massa específica
na zona de reação.

Fonte: Autor.

esta oxidação do metano, por exemplo, que aumenta a quantidade de água no meio

reacional, provocando uma elevação em yH2O para z < 8 cm.

Somente após a conversão completa do oxigênio, que ocorre justamente em torno

de z = 8 cm, observa-se a redução de R4 até zero. A partir desse ponto, o metano

proveniente do etanol remanescente passa a estar disponível para a reação de reforma

a vapor com a água presente no meio reacional.

A Figura 4.13 ilustra o efeito que as reações químicas têm sobre a temperatura

da zona de reação e como esta, por sua vez, afeta diretamente suas taxas. Na por-

ção inicial do reformador, a temperatura sobe rapidamente da condição de entrada

(296,35 ◦C) até atingir a máxima temperatura em todo o reator, próxima a 650 ◦C.

Após este ponto, o reator está suficientemente aquecido e há metano para a reforma

a vapor. Por isso, é observado um crescimento contínuo na taxa de R2 e, também, na

fração molar de hidrogênio, atingindo os valores máximos em torno de z = 105 cm.

A reação de WGS, por sua vez, atinge taxas elevadas tanto na metade inicial do re-

ator (por conta do CO produzido via decomposição do C2H5OH), quanto na metade

final (por conta do CO formado via reforma a vapor do CH4), de maneira que o teor

de monóxido de carbono na saída do reformador é bastante reduzido (em torno de

6,4 ppm em base molar).

A Figura 4.13 revela ainda a influência que as variações de temperatura têm

sobre a velocidade de escoamento. O aquecimento inicial rápido ocasionado pela
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oxidação do metano reduz a massa específica da mistura, acelerando os gases. Na

medida em que o reformador esfria pelo efeito endotérmico da reforma a vapor, a

velocidade também reduz. Existe também o efeito da pressão, mas a variação desta,

mostrada mais adiante, tem menos impacto em uz.

A Figura 4.14 resume as condições da região de permeado ao longo do reator.

Como se pode constatar, o fluxo de hidrogênio atinge os maiores valores no início

do reformador (em virtude da produção de H2 acelerada pelo efeito combinado das

reações de decomposição do etanol e shift) e na sua porção final (quando a produção

de hidrogênio se dá pela reforma a vapor do metano). O fluxo de hidrogênio da zona

de reação para o permeado, ao longo de toda a extensão do equipamento, maximiza

a conversão do CH4 e permite que apenas uma quantidade muito baixa de hidrogênio

seja perdida na saída da zona de reação (teor inferior a 0,1% em base molar).

Ademais, o perfil observado na Figura 4.14 para JH2 é particularmente impor-

tante para justificar dois efeitos relevantes. O primeiro está relacionado à reação de

WGS, que tem seu primeiro pico no início do reator, quando a temperatura da zona

de reação ultrapassa 600 ◦C. Devido à exotermicidade dessa reação química, tal con-

dição poderia reduzir a taxa de R3, o que não acontece em função do aumento no

fluxo de hidrogênio transmembrana, que, nessa mesma região, desloca o equilíbrio

reacional na direção da formação de mais H2. O segundo efeito, bastante similar,

mas associado à reforma do metano, manifesta-se na segunda metade do reator,

onde se observa a máxima taxa de R2. Nesse caso, as temperaturas mais baixas

tenderiam a desacelerar a SMR, em razão de sua natureza endotérmica. Contudo, a

segunda intensificação da taxa de remoção de hidrogênio da zona de reação promove

o aumento da conversão de CH4 e, consequentemente, da produção de H2.

A velocidade de escoamento, por sua vez, cresce continuamente ao longo do re-

ator, revelando a forte influência da entrada de matéria, enquanto a temperatura

do permeado é afetada pelo efeito combinado da entrada do hidrogênio (ora mais

quente, ora mais frio) e pela difusão térmica resultante da diferença entre as tem-

peraturas das duas regiões.
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Figura 4.14: Perfis axiais da temperatura, velocidade de escoamento e fluxo de
hidrogênio para o permeado.

Fonte: Autor.
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Figura 4.15: Perfis axiais das pressões na zona de reação e no permeado.
Fonte: Autor.

A Figura 4.15, por sua vez, mostra as perdas de carga nas duas regiões, com o

permeado apresentando uma tendência de intensificação da queda de pressão (au-

mento da derivada primeira) resultante do crescimento constante na velocidade de

escoamento, e a zona de reação majoritariamente com o comportamento inverso em

função da redução de velocidade após o pico inicial.

Por fim, a Figura 4.16 compara os perfis de temperatura. Pode-se verificar

que a temperatura da membrana quase coincide com a temperatura da zona de

reação, indicando que o coeficiente de película do lado desta região é superior ao

coeficiente do lado do permeado. Contudo, como se constata no gráfico da direita,

a máxima temperatura da zona de reação excede ligeiramente os 650 ◦C, mas a

máxima temperatura da membrana não supera tal valor.
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Figura 4.16: Perfis axiais das temperaturas na zona de reação, no permeado e da
membrana. O gráfico da direita é resultado de um zoom próximo ao pico de tempe-
ratura no reator.

Fonte: Autor.

4.6 Simulação da Configuração Ótima em Regime

Transiente

4.6.1 Sistema na Ausência de Controlador

Em posse das condições ótimas para operação em regime permanente, é possível

realizar simulações dinâmicas de maneira a estudar as respostas transientes do re-

formador autotérmico de etanol. A Figura 4.17 apresenta uma perturbação aplicada

ao reator: partindo-se do estado estacionário, em t = 10 s, as vazões de carga são

elevadas de 40% para 80% dos valores ótimos (aqueles apresentados na Tabela 4.5

da Seção 4.4). Por ora, nenhum sistema de controle está implementado, de maneira

que a resposta obtida reflete o comportamento dinâmico natural do modelo.

A Figura 4.18 exibe o comportamento dinâmico da vazão de hidrogênio produ-

zido. Conforme se pode notar, apesar de um crescimento rápido para o patamar

de produção esperado para o novo estado estacionário, a vazão de H2 sofre uma

redução, aproximando-se do valor final (8,68 kmol/h) apenas após cerca de 1000 s.

Ainda na Figura 4.18 é possível concluir que isso ocorre por conta de uma re-

dução na conversão do metano (XCH4) produzido via decomposição do etanol, que

deveria reagir com o vapor d’água via SMR. Essa diminuição na conversão ocorre

em função de um resfriamento geral no reator. A Figura 4.19 exibe esse comporta-
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Figura 4.17: Elevação das vazões de carga do reator de 40% para 80%.
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perturbação.

Fonte: Autor.
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mento, em que, à esquerda, é possível constatar que, após um aquecimento rápido

próximo à entrada da zona de reação, a segunda metade do reator (aquela em que

a reforma a vapor, principal responsável pelo rendimento de hidrogênio, domina)

sofre um abaixamento de temperatura. À direita, é possível observar esse efeito na

temperatura de saída do reator.

Este resultado é particularmente importante no contexto de aplicações do refor-

mador para fins automotivos porque indica que o equipamento tem resposta transi-

ente lenta para elevações de carga. Em um cenário no qual é necessário o aumento da

produção de H2 (em uma aceleração brusca do veículo, por exemplo) o reator pode

não conseguir suprir a demanda em tempo hábil. Esta conclusão é um indicativo

de que, para a aplicação proposta neste trabalho, provavelmente seria necessária a

utilização de algum meio de armazenar energia, seja através de um vaso pulmão de

hidrogênio, seja por meio de uma bateria elétrica.

Um último aspecto que merece destaque diz respeito à temperatura da mem-

brana. Como a Figura 4.19 sugere e pode ser melhor verificado na Figura 4.20,

na região inicial do reator ocorre um aquecimento rápido proporcionado pela maior

produção de metano. Uma vez que a reação de oxidação deste componente é ins-

tantânea, ela se sobressai à reação endotérmica da reforma, prevalecendo o caráter

exotérmico da região de entrada do reformador. Esse aquecimento da zona de rea-

ção, por sua vez, é refletido na temperatura da membrana, que supera em mais de
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Figura 4.20: Resposta dinâmica da temperatura máxima da membrana e compara-
ção com o valor limite.

Fonte: Autor.

100 ◦C o valor limite. O caráter oscilante que pode ser observado na resposta de

Tmax.
m é devido ao fato de a posição, z, onde a máxima temperatura ocorre, variar

com o tempo.

Uma vez que trata-se de um indicador cuja importância é crucial do ponto de

vista da integridade e durabilidade do equipamento, a manutenção de Tmax.
m dentro

de uma região aceitável surge como uma oportunidade de estudo no âmbito da

automação de processos.

4.6.2 Implementação de um Sistema de Controle Automático

Conforme a Figura 4.19 evidencia, controlar indiretamente a temperatura máxima

da membrana através da temperatura de saída da zona de reação pode resultar em

problemas em virtude da resposta inversa observada (antes de aumentar, T (z = L)

sofre uma redução), que, por sua vez, poderia agravar o problema. Além disso, como

a Figura 4.10 sugere, uma variável promissora a ser manipulada para fins de controle

de Tmax.
m é a vazão de ar, já que possui grande influência sobre a temperatura da

membrana e sua alteração pode ser feita facilmente através da atuação em uma

válvula, um típico elemento final de controle.

A Figura 4.21 ilustra o impacto da admissão de ar quando alimentado em dife-

rentes regimes. O caso “Base” corresponde àquele cuja condição de alimentação foi

previamente ilustrada pela Figura 4.17, na qual as vazões de alimentação de etanol,
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Figura 4.21: Vazões de alimentação de ar para os casos Base, 1 e 2 e impacto na
temperatura máxima da membrana.

Tabela 4.6: Parâmetros da identificação do sistema e configuração do controlador
PID.

Parâmetro Resultado

K1 0,269
τ1 16,84 s
KP 187,5
τI 2,81 s
τD 0,70 s

Fonte: Autor.

água e ar sofrem um aumento instantâneo de 40 para 80% das vazões ótimas em

t = 10 s, enquanto os casos “1” e “2” representam alimentações de ar mais suaves e

com mais atraso em relação às entradas de etanol e água. A Figura 4.21b revela o

comportamento dinâmico de Tmax.
m para cada caso, deixando claro que é possível con-

tornar o problema observado quando a alimentação de oxigênio percorre trajetórias

distintas.

Dessa forma, a Figura 4.22 exibe a perturbação aplicada na variável manipulada

(o sinal de abertura da válvula de controle de ar) a fim de identificar o sistema no

que diz respeito ao comportamento da variável controlada (o sinal de um sensor

virtual utilizado para medir ou calcular, através do modelo, a máxima temperatura

da membrana). Os parâmetros resultantes da identificação do sistema como um

modelo de primeira ordem e da sintonia proposta na Subseção 3.4.4 são apresentados

na Tabela 4.6.
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Em posse da configuração do controlador PID, foi possível obter novos resultados

para a mesma perturbação descrita na Figura 4.17. Contudo, agora o sistema foi

mantido em malha fechada, com a vazão de ar respondendo às variações na tempe-

ratura máxima da membrana após o degrau aplicado nas alimentações de etanol e

água.

A Figura 4.23 resume a influência do controlador, mantendo a comparação com

os casos “Base”, “1” e “2”, mas incluindo o caso “PID”, no qual o sistema de controle

atua. Como se nota na Figura 4.23a, nos instantes iniciais após a perturbação, a

temperatura máxima da membrana sofre um aumento sutil associado à maior taxa

de formação de metano na região de entrada, onde há oxigênio. Esse leve aumento

em Tmax.
m resulta em uma redução rápida na vazão de ar. Em seguida, essa vazão

cresce rapidamente, adiantando-se, por exemplo, em relação ao perfil de vazão do

Caso 1. Isso pode ser observado na Figura 4.23b, em que a temperatura máxima da

membrana não chega a atingir valores tão baixos quanto os do Caso 1, que apresenta

temperaturas menores do que 630 ◦C. Por outro lado, após cerca de 200 s, a taxa com

que o ar é alimentado na zona de reação diminui, suavizando a resposta observada

para Tmax.
m e impedindo a sobretemperatura de quase 20 ◦C que ocorre no Caso 1.

Outro aspecto interessante diz respeito à produção de hidrogênio, mostrada na

86



0 200 400 600 800 1000 1200 1400
t (s)

1.0

1.5

2.0

2.5

3.0

3.5

Va
zã

o 
M

ol
ar

 (k
m

ol
/h

)

Far - Caso Base
Far - Caso 1
Far - Caso 2
Far - Caso PID

(a) Vazão de alimentação de ar.

0 200 400 600 800 1000 1200 1400
t (s)

500

550

600

650

700

750

Te
m

pe
ra

tu
ra

 (°
C)

Tmax.
m  - Caso Base

Tmax.
m  - Caso 1

Tmax.
m  - Caso 2

Tmax.
m  - Caso PID

Tm Limite

(b) Temperatura máxima da membrana.

Figura 4.23: Atuação do controlador mediante perturbação e comparação com os
casos Base, 1 e 2.
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Figura 4.24: Impacto do controlador na vazão de produção de hidrogênio.
Fonte: Autor.

Figura 4.24. Conforme se pode notar, para o Caso PID, FH2,P não atinge valores tão

reduzidos quanto nos Casos Base e 2, o que se justifica exatamente pela redução infe-

rior observada na temperatura máxima da membrana, que reflete o comportamento

geral das temperaturas do reformador. Além disso, a vazão de hidrogênio produzido

também tende a se aproximar mais rapidamente do valor final para o novo estado

estacionário se comparado ao Caso 1. O efeito final pode ser percebido na produção

acumulada de H2, a integral de FH2,P entre t = 0 s e cada instante t simulado. Essa

variável indica que o Caso PID possui o melhor desempenho, passando a ter a maior

produção acumulada de hidrogênio após cerca de 1000 s.

Embora não seja o propósito principal do sistema de controle, os resultados

apresentados na Figura 4.25 indicam que a busca por manter a temperatura máxima
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Figura 4.25: Impacto do controlador na produção acumulada de hidrogênio.

da membrana em valores próximos ao ótimo e admissível impactou positivamente a

produção de hidrogênio. Como discutido anteriormente, FH2,P é caracterizada por

uma dinâmica lenta, representando um ponto crítico do reformador. Ainda assim,

é importante destacar que, mesmo com o controlador, o sistema leva cerca de 624 s

(mais de 10min) para atingir 90% da vazão de produção de hidrogênio no estado

estacionário final (aproximadamente 8,67 kmol/h). Esse aspecto reforça o ponto já

mencionado: para aplicações automotivas, em que são desejados tempos de resposta

mais curtos, torna-se imprescindível a adoção de algum sistema de armazenamento

de energia.
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Capítulo 5

Conclusões

5.1 Considerações Finais

Fundamentando-se nos princípios de conservação da massa, da energia e da quanti-

dade de movimento, um modelo unidimensional e transiente foi desenvolvido para

um reator multitubular com separação por membrana para produção de hidrogê-

nio a partir da reforma autotérmica do etanol. A construção desse modelo contou

ainda com a utilização de uma série de correlações para estimativa de propriedades

geométricas e físico-químicas.

Utilizando a solução estacionária, o modelo apresentou independência dos resul-

tados em relação ao grau de refinamento da malha quando o número de elementos

foi duplicado de 160 para 320 volumes finitos, de maneira que Nz = 160 foi o valor

utilizado.

Foram desenvolvidos metamodelos para a eficiência térmica do reformador, para

a temperatura máxima da membrana e para a vazão de hidrogênio produzido no

permeado com base em dados levantados nas análises de sensibilidade realizadas no

modelo de simulação principal. Os modelos aproximados apresentaram qualidade

satisfatória com coeficientes de determinação iguais a 0,956, 0,975 e 0,999 para

η̂T , F̂H2,P e T̂max.
m , respectivamente. Os metamodelos mostraram-se suficientemente

robustos para fins de otimização, resultando em uma eficiência máxima aproximada

de 65,36%, que, após refinamento manual, atingiu 65,49%. Estes dados indicam que,

89



apesar das limitações geométricas impostas pela aplicação do reformador em veículos

automotivos de pequeno porte, é possível produzir com considerável eficiência a

vazão de 10,8 kmol/h atendendo às restrições levantadas no problema.

A simulação em regime permanente do reator nas condições de máxima eficiên-

cia térmica revelou elevadas conversões de etanol e metano e grande recuperação

de hidrogênio no permeado, de maneira que apenas 0,15% de todo o H2 produ-

zido no equipamento (cerca de 0,016 kmol/h) é perdido na saída do reformador e

a conversão de CH4 via reforma a vapor é de 98,2%. A temperatura da zona de

reação atingiu, na escala absoluta, um valor máximo 62,5% maior do que a condição

de entrada, enquanto a temperatura máxima do permeado foi superior em 56,8%

em relação à condição de saída dessa região. Similarmente, a velocidade superficial

máxima no leito catalítico foi 63,2% superior à velocidade de entrada, enquanto,

para o permeado, o crescimento dessa grandeza foi contínuo entre z = 0 e z = L.

Tais resultados evidenciam que modelos simplistas que não levam em conta essas

grandes variações podem incorrer em erros grosseiros. A maior parte desses gradi-

entes espaciais ocorre na entrada da zona de reação, região dominada pela oxidação

do metano, reação química responsável pela liberação intensa de calor que promove

aquecimento e expansão da fase gasosa.

Por fim, os resultados de uma simulação dinâmica na qual as vazões de carga

passam por um aumento de 40 para 80% dos valores ótimos revelaram dois aspectos

de particular interesse. O primeiro está relacionado à dinâmica da produção de

hidrogênio, que, após uma elevação rápida, sofre uma redução, levando 14,1 minutos

após a perturbação para atingir 95% da vazão no novo estado estacionário. Como

discutido, para a aplicação proposta para o reformador neste trabalho, esse resultado

indica que algum sistema de armazenamento de energia, como um vaso pulmão de

H2 ou uma bateria, se faz necessário. O segundo aspecto diz respeito à temperatura

máxima da membrana, que, se não controlada, pode ultrapassar o limite estabelecido

de 650 ◦C por períodos longos. Esse problema, porém, pareceu bem contornado

através da utilização de um sistema de controle por retroalimentação PID, no qual
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Tmax.
m pode ser controlada via atuação na vazão de alimentação de ar.

5.2 Sugestões para Trabalhos Futuros

Uma primeira possibilidade de aprofundamento nos estudos realizados nessa disser-

tação diz respeito ao impacto de se trabalhar com um modelo bidimensional para a

zona de reação, isto é, que lide com as variações radiais das variáveis nesta região.

Em virtude da resistência difusional enfrentada pelo hidrogênio, é esperado um perfil

no qual pressões parciais mais baixas de H2 sejam observadas nas proximidades da

membrana. A consequência direta desse gradiente é um fluxo de hidrogênio trans-

membrana inferior, o que naturalmente impacta o equilíbrio reacional e as conversões

de metano e monóxido de carbono. A realização de um estudo dessa natureza deve

concluir se esse efeito é relevante ou não para o desempenho do reformador.

Outro aspecto digno de maior aprofundamento está relacionado a arranjos dife-

renciados para o reator. Por simplicidade, um esquema concorrente foi adotado, no

qual os gases fluem na mesma direção e sentido nas zonas de reação e permeado.

Em outras palavras, os terminais de entrada e saída onde há menores e maiores

concentrações de H2 coincidem. Uma avaliação de um arranjo em contracorrente

poderia indicar se há mudança significativa nos perfis encontrados e na performance

do reator.

Um outro arranjo possível diz respeito a múltiplas alimentações de ar. Como a

Figura 4.13 revela, a região de entrada do reformador é dominada pela oxidação,

de maneira que a partir de z = 8 cm a temperatura reduz monotonicamente. O

fracionamento da quantidade de ar total seguido de injeções intermediárias pode

ser benéfico na medida em que promove uma distribuição de temperatura mais

homogênea no reator.

Além disso, outro ponto digno de atenção e aprofundamento diz respeito à oti-

mização do reformador, que, conforme discutido na Seção 3.2, objetivou maximizar

a eficiência térmica do equipamento, sem levar em conta seu custo de capital. Na

prática, o que se observou na Seção 4.3 foi que a definição da geometria do reator
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esteve associada a uma maximização da área de permeação (e, portanto, do custo

com a membrana de Pd-Ag) e da massa de catalisador. Uma vez que esses parâme-

tros têm considerável influência no custo do reator, um estudo dessa natureza é de

grande interesse.

No contexto da otimização baseada em metamodelos, como discutido na Se-

ção 4.3, foram propostas formas funcionais distintas para representar a influência de

cada um dos nove parâmetros de projeto otimizáveis, com base nos perfis observados

nas Figuras 4.1, 4.2 e 4.3. No entanto, pacotes computacionais como o PySR e o

PySINDy (também disponíveis em Python) são capazes de empregar a técnica de

Regressão Simbólica, na qual formas funcionais podem ser determinadas de maneira

automatizada. Essa abordagem pode resultar em ajustes de maior qualidade, mas,

em contrapartida, acarreta custos computacionais mais elevados.

Vale destacar ainda que, como a Equação 3.23 indica, a eficiência térmica do

reformador parte do pressuposto de que toda a energia utilizada para vaporização e

aquecimento das cargas de etanol, água e ar vem de uma fonte externa. Contudo,

é possível constatar nas Figuras 4.13 e 4.14 que as temperaturas de saída das duas

regiões são superiores a 250 ◦C, e os processos posteriores envolvendo o hidrogênio e

os gases exaustos não carecem de valores elevados para T e TP . Desse modo, essas

correntes quentes poderiam ser utilizadas para serviços de integração energética,

reduzindo a demanda por energia externa. Além disso, apesar de reduzidos, ainda

são encontrados teores não nulos de H2 e CO na saída da zona de reação. A oxidação

desses compostos em uma câmara de pós-combustão a jusante do reformador poderia

maximizar ainda mais a eficiência energética do equipamento.

Finalmente, ressalta-se a importância da validação experimental dos resultados

obtidos por simulação computacional. Embora o modelo tenha sido fundamentado

em princípios fenomenológicos, com o uso de diversas correlações oriundas da li-

teratura, apenas a comparação com resultados experimentais pode confirmar sua

robustez e aplicabilidade prática.
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Apêndice A

Fenomenologia do Modelo

Matemático

O desenvolvimento a seguir foi baseado na abordagem de BIRD et al. (2002), na qual

os princípios fundamentais de conservação são aplicados a cascas com geometrias pré-

definidas. A Figura A.1 apresenta um elemento de volume cilíndrico e estacionário

(fixo no espaço) representando um trecho de tubo na zona de reação, na qual são

destacadas a área de seção transversal ao escoamento S (avaliada em z e z +∆z, o

comprimento do cilindro), a área de superfície externa Ss e a área total da superfície

catalítica Sc. A soma de todas essas superfícies é representada por ∆S e seu volume

interno é ∆V .

𝑧 𝑧 + ∆𝑧

𝑆 ቚ
𝑧

𝐷𝑖,𝑖

𝑆 ቚ
𝑧+∆𝑧

𝑆𝑠

𝐷𝑜,𝑖

𝑆𝑐

Figura A.1: Elemento de volume na zona de reação.
Fonte: Autor.
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Fazendo uso das hipóteses iii e ix, nas quais não serão consideradas variações

radiais e angulares, e da hipótese xii, em que se assume pseudo-homogeneidade

do meio reacional, é possível partir do seguinte balanço molar para uma espécie k

qualquer no interior dos tubos:

(NkS)
∣∣
z
− (NkS)

∣∣
z+∆z

+ JkSs + rvk∆V =
∂ (Ck∆V )

∂t
(A.1)

em que Nk é o fluxo molar da espécie k, ∆V = S∆z e Ss = πDo,i∆z. Logo,

removendo-se ∆V da derivada temporal na Equação A.1 e dividindo-a por este

mesmo termo, obtém-se:

Nk

∣∣
z
−Nk

∣∣
z+∆z

∆z
+

(
πDo,i

S

)
Jk + rvk =

∂Ck
∂t

(A.2)

Tomando-se o lim∆z→0 em ambos os membros de Equação A.2 e fazendo uso da

definição de derivada parcial aplicada a Nk:

−∂Nk

∂z
+

(
πDo,i

S

)
Jk + rvk =

∂Ck
∂t

(A.3)

Desse modo, com base nas hipóteses i e ii, o fluxo molar da espécie k pode

ser escrito como Nk = uzCk, sem a contribuição do termo difusivo. Além disso,

utilizando-se as hipóteses x e xii, a taxa de reação volumétrica da espécie k é dada

por rvk = ρbr
m
k , em que a efetividade das partículas de catalisador é considerada

unitária. Assim, a substituição desses termos na Equação A.3 e sua manipulação

leva ao balanço molar anteriormente descrito (Equação 3.1):

∂Ck
∂t

+
∂ (uzCk)

∂z
=

(
πDo,i

S

)
Jk + ρbr

m
k (A.4)

Para o balanço de massa global (equação da continuidade) na zona de reação,

por sua vez, segue-se um procedimento similar, e partindo-se das mesmas hipóteses

107



iii, ix e xii, chega-se a:

(ρguzS)
∣∣
z
− (ρguzS)

∣∣
z+∆z

+ Ss
∑
k

JkMk =
∂ (ρg∆V )

∂t
(A.5)

Neste caso, como é possível observar, não há termos volumétricos de geração ou

consumo, mas apenas a contabilização de saída de massa através do fluxo transmem-

brana. Adotando-se o mesmo procedimento anteriormente descrito para os balanços

molares, é possível chegar a:

−∂ (ρguz)
∂z

+

(
πDo,i

S

)∑
k

JkMk =
∂ρg
∂t

(A.6)

Contudo, fazendo-se uso da hipótese xi, na qual se admite que unicamente o gás

hidrogênio permeia a membrana, e da hipótese xiii, referente à aproximação quase

estacionária para ρg, após alguma manipulação obtém-se a Equação 3.4.

∂ (ρguz)

∂z
=

(
πDo,i

S

)
JH2MH2 (A.7)

No que concerne ao princípio de conservação da energia, por envolver um maior

número de termos, é útil ter como ponto de partida a equação de conservação da

energia interna deduzida em HAUKE (2008) aplicada ao volume de controle da

Figura A.1.

d

dt

∫
VC
ρgug dV +

∫
SC
ρgug(v

˜
− v

˜
VC) · n̂

˜
dA =

−
∫

VC
P∇ · v

˜
dV +

∫
VC
φv dV +

∫
SC
q
˜
· n̂
˜

dA+

∫
VC
q̇v dV

(A.8)

em que VC e SC representam, respectivamente, o volume e a superfície de controle,

ug é a energia interna específica em base mássica, v
˜
VC é o vetor velocidade do volume

de controle, φv é a função dissipação viscosa, q
˜

é o vetor fluxo térmico e q̇v é a taxa

volumétrica de produção de calor.

Para um volume de controle estático, desprezando-se os termos de geração volu-

métrica e a dissipação viscosa (hipótese vii) e aplicando o teorema da divergência,
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a Equação A.8 simplifica-se para:

∂(ρgug)

∂t
+∇ · (ρgugv

˜
) = −P∇ · v

˜
+∇ · q

˜
(A.9)

Neste ponto, é particularmente importante recorrer às relações fundamentais

da termodinâmica para que se possa escrever o balanço de energia em termos de

outras grandezas físicas. Por definição, pode-se escrever a entalpia absoluta em base

mássica como (KORETSKY, 2012):

ha,g = ug +
P

ρg
(A.10)

Desse modo, o primeiro termo do lado esquerdo da Equação A.9 pode ser reescrito

como:
∂(ρgug)

∂t
=
∂(ρgha,g)

∂t
− ∂P

∂t
(A.11)

Outra relação termodinâmica útil é a que associa a variação da entalpia com as

mudanças de temperatura, pressão e composição de uma mistura:

dha,g = cp dT +

[
vg − T

(
∂vg
∂T

)
P

]
dP +

∑
k

(
dha,g
dxk

)
T,P,xj ̸=k

dxk (A.12)

em que cp é o calor específico da mistura em base mássica, vg é o volume específico

do gás em base mássica e xk é a fração mássica da espécie k na mistura. Para uma

mistura de gases ideais (hipótese viii), pode-se desprezar a dependência da entalpia

em relação à pressão, de maneira que a Equação A.12 simplifica-se para:

dha,g = cp dT +
∑
k

(
dha,g
dxk

)
T,P,xj ̸=k

dxk (A.13)

Finalmente, a Equação A.13 pode ser aplicada a uma partícula material, sendo

reescrita como:
Dha,g
Dt

= cp
DT

Dt
+
∑
k

ha,k
Dxk
Dt

(A.14)

em que ha,k é a entalpia absoluta da espécie k em base mássica e ha,g =
∑

k xkha,k.

109



Uma vez postas as relações termodinâmicas úteis na derivação do balanço de energia,

pode-se substituir a Equação A.11 na Equação A.9, obtendo-se:

∫
VC

[
∂(ρgha,g)

∂t
− ∂P

∂t

]
dV +

∫
SC
(ρgha,g − P )v

˜
· n̂
˜

dA =

−
∫

VC
P∇ · v

˜
dV +

∫
SC
q
˜
· n̂
˜

dA
(A.15)

Agrupando-se os termos de pressão e desprezando-se em seguida o trabalho de

fluxo, a equação Equação A.15 simplifica para:

∫
VC

∂(ρgha,g)

∂t
dV +

∫
SC
ρgha,g(v

˜
· n̂
˜
) dA =

∫
SC
q
˜
· n̂
˜

dA (A.16)

Uma vez mais, é importante recorrer a algumas relações necessárias para se

obter a equação da energia tendo a temperatura como variável dependente, sendo

a primeira a equação de conservação da massa de uma espécie k qualquer (análogo

vetorial e em base mássica da equação anteriormente deduzida):

ρg
Dxk
Dt

= −∇ · j
˜
k + rvk,m (A.17)

em que j
˜
k é o vetor fluxo mássico difusivo da espécie k e rvk,m é a taxa mássica

de reação da espécie k em base volumétrica (reação homogênea). Além disso, é

necessário definir o vetor fluxo térmico:

q
˜
= q

˜
F +

∑
k

ha,kj
˜
k (A.18)

em que q
˜
F é o fluxo de calor oriundo dos gradientes de temperatura, podendo ser

descrito pela lei de Fourier.

Dessa forma, reorganizando a Equação A.16 com o teorema da divergência e

utilizando a Equação A.18, pode-se obter:

∫
VC

[
∂(ρgha,g)

∂t
+∇ · (ρgha,gv

˜
) +∇ · q

˜
F +∇ ·

(∑
k

ha,kj
˜
k

)]
dV = 0 (A.19)
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O uso das hipóteses iii e ix seguido da integração da Equação A.19 no volume

de controle cilíndrico da Figura A.1 leva a:

Vf
∂(ρgha,g)

∂t
+ (Sρgha,guz)

∣∣
z+∆z

− (Sρgha,guz)
∣∣
z
= Q̇m + Q̇c (A.20)

em que Vf é o volume ocupado pelo fluido, uz = εvz é a velocidade superficial do

fluido, Q̇m é a taxa de transferência de calor por meio da superfície da membrana

e Q̇c é a taxa de transferência de calor por meio da superfície das partículas de

catalisador. Com o balanço dessa maneira, o fluxo de calor através da membrana

pode ser modelado como:

Q̇m = Ss
∑
k

ha,kj
˜
k,m + USs(TP − T ) (A.21)

em que j
˜
k,m é o fluxo mássico da espécie k através da membrana.

Para determinar Q̇c, é possível aplicar a Equação A.19 à fase sólida, integrando-a

no mesmo volume de controle:

Vc
∂(ρchc)

∂t
= −Q̇c (A.22)

na qual Vc, ρc e hc são, respectivamente, o volume ocupado, a massa específica e a

entalpia do catalisador, a fase sólida.

Desse modo, a substituição da Equação A.22 na Equação A.20 seguida da divisão

desta última pelo volume total (∆V = Ss∆z) e pela aplicação do lim∆z→0, permite

chegar a:

ε
∂(ρgha,g)

∂t
+ (1− ε)

∂(ρchc)

∂t
+
∂(ρgha,guz)

∂z
= Q̇m,v (A.23)

em que Q̇m,v corresponde à taxa volumétrica de calor transferido por meio da mem-

brana.

Finalmente, a entalpia específica absoluta da mistura pode ser decomposta na
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soma de uma parcela avaliada em um estado de referência e um valor sensível:

ha,g = h0,g + hs,g (A.24)

em que, para uma mistura de gases ideais, as seguintes relações são válidas:

h0,g =
∑
k

xkh0,k(T0) (A.25)

hs,g =
∑
k

xkhs,k (A.26)

com hs,k podendo ser calculada através de hs,k =
∫ T
T0
cp,k dT .

Utilizando esta definição na fase fluida da Equação A.23, obtém-se:

ε
∂(ρgha,g)

∂t
+
∂(ρgha,guz)

∂z
= ε

∂(ρghs,g)

∂t
+

∂(ρghs,guz)

∂z
+
∑
k

h0,k

[
ε
∂ρk
∂t

+
∂ρkuz
∂z

] (A.27)

em que ρk = xkρg é a concentração mássica da espécie k.

Novamente, fazendo uso da abordagem unidimensional (hipóteses iii e ix) e

pseudo-homogênea (hipótese xii), é possível escrever a equação de conservação da

matéria em base mássica da espécie k como:

ε
∂ρk
∂t

+
∂(ρkuz)

∂z
= rvk,m + j′k,m (A.28)

na qual j′k,m é a taxa mássica de transporte da espécie k por meio da membrana por

unidade de volume, assim como rvk,m.

Assim, a substituição das Equações A.27 e A.28 na Equação A.23 leva a:

ε
∂(ρghs,g)

∂t
+ (1− ε)

∂(ρchc)

∂t
+
∂(ρghs,guz)

∂z
+
∑
k

h0,k(r
v
k,m + j′k,m) = Q̇m,v (A.29)
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da qual se pode obter:

ε
∂(ρghs,g)

∂t
+(1−ε)∂(ρchc)

∂t
+
∂(ρghs,guz)

∂z
= −

∑
k

h0,kr
v
k,m+

∑
k

hs,kj
′
k,m+q̇F,v (A.30)

em que q̇F,v é o calor de Fourier, podendo ser modelado como descrito anteriormente,

mas em base volumétrica. Na Equação A.30 é possível reconhecer o primeiro termo

do lado direito como o calor de reação.

Utilizando a relação termodinâmica anteriormente obtida (Equação A.13), é pos-

sível escrever que:

ε
∂(ρghs,g)

∂t
+
∂(ρghs,guz)

∂z
= ερgcp

∂T

∂t
+ρgcpuz

∂T

∂z
+
∑
k

ha,k

(
ε
∂ρk
∂t

+ uz
∂ρk
∂z

)
(A.31)

Assim, substituindo-se a equação da continuidade para simplificar o último termo

do lado direito, pode-se rescrever a Equação A.29 como:

ερgcp
∂T

∂t
+ ρgcpuz

∂T

∂z
+ (1− ε)

∂(ρchc)

∂t
+
∑
k

ha,k(r
v
k,m + j′k,m) = Q̇m,v (A.32)

de maneira que o termo associado ao transporte de energia através da membrana

se cancela. Logo, assumindo que dhc = cp,cdT com cp,c (o calor específico em base

mássica do catalisador) constante, obtém-se:

ρcp
∂T

∂t
+ ρgcpuz

∂T

∂z
= −

∑
k

ha,kr
v
k,m + q̇F,v (A.33)

em que ρcp = ερgcp + (1− ε)ρccp,c.

Finalmente, é possível reformular a base do termo advectivo de mássica para

molar e realizar o mesmo tratamento no termo de geração. Além disso, pode-se

substituir o calor de Fourier por unidade de volume, obtendo-se:

ρcp
∂T

∂t
+ CTCpuz

∂T

∂z
= −ρb

∑
k

Ha,kr
m
k +

(
πDo,i

S

)
U(TP − T ) (A.34)

na qual Ha,k é a entalpia absoluta da espécie k em base molar e ρb, a densidade do
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leito, é utilizada para se correlacionar a taxa de reação por unidade de volume com

a taxa por unidade de massa de catalisador.

Por fim, pode-se definir a entalpia ou calor de uma reação j qualquer como

∆Hj =
∑

k νk,jHa,k, em que νk,j é o coeficiente estequiométrico da espécie k na reação

química j. Multiplicando-se e dividindo-se o termo de geração da Equação A.34 por

νk,j e usando o fato de que a taxa de uma reação química j pode ser escrita como

Rm
j = rmk /νk,j, pode-se obter a Equação 3.2.

ρcp
∂T

∂t
+ CTCpuz

∂T

∂z
= −ρb

4∑
j=1

Rm
j ∆Hj +

(
πDo,i

S

)
U(TP − T ) (A.35)

Com base nas hipóteses ii, iii, v e ix, aplicando finalmente o princípio de con-

servação da quantidade de movimento de direção z ao longo da coordenada axial,

obtém-se: (
N zz
p S
) ∣∣∣

z
−
(
N zz
p S
) ∣∣∣

z+∆z
=
∂(ρgvz∆V )

∂t
(A.36)

em que N zz
p é o fluxo de quantidade de movimento de direção z entrando ou saindo

das superfícies perpendiculares a essa mesma direção. Novamente, a divisão de

ambos os lados da Equação A.36 por ∆V seguida da aplicação do lim∆z→0 levará a:

−
∂N zz

p

∂z
=
∂(ρgvz)

∂t
(A.37)

Excetuando-se a hipótese v, as mesmas premissas acima citadas permitem escre-

ver o fluxo de momento de direção z na coordenada axial como:

N zz
p = (ρgvz)vz + P + τzz (A.38)

em que τzz é a componente do tensor tensão viscosa relativo ao fluxo de momento

de direção z nela própria. Como se pode notar, N zz
p é uma combinação dos fluxos

advectivo e molecular de quantidade de movimento, sendo este último dado pela

soma das forças de pressão e viscosas. Assim, a substituição da Equação A.38 na
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A.37 leva a:

−∂ (ρgv
2
z)

∂z
− ∂P

∂z
− ∂τzz

∂z
=
∂ (ρgvz)

∂t
(A.39)

A aproximação de estado quase estacionário, por sua vez, simplifica a equação an-

terior a:
∂P

∂z
= −∂τzz

∂z
− ∂ (ρgv

2
z)

∂z
(A.40)

De acordo com BIRD et al. (2002), para sistemas complexos de escoamento

através de meios porosos, a equação de ERGUN (1952) tem sido utilizada com

sucesso para fluxos gasosos em colunas recheadas:

[
(P0 − PL)ρg

L

](
dp
L

)(
ε3

1− ε

)
= fv = 150

(
1− ε

dpG0/µ

)
+

7

4
(A.41)

na qual P0 e PL são as pressões avaliadas, respectivamente, na entrada e saída de

um meio poroso de comprimento L, G0 é o fluxo mássico calculado na entrada do

leito e fv é o fator de atrito para esta configuração de escoamento.

Para quedas de pressão acentuadas, é recomendada a aplicação local da equação

Equação A.41, expressando o gradiente de pressão na forma diferencial. Fazendo

uso dessa recomendação e rearranjando a equação de Ergun, é possível expressá-la

como:
∂P

∂z
= 150

(1− ε)2

ε3
µ

dp
uz +

7

4

(1− ε)

ε3
ρg
dp
u2z (A.42)

Como é possível constatar, existem similaridades entre as Equações A.42 e A.40,

em que os primeiros termos do lado direito estão associados às forças viscosas (pre-

valecendo em escoamentos lentos) e os segundos termos de tais equações, aos fluxos

advectivos (prevalecendo em escoamentos de alta velocidade). A manipulação da

Equação A.42 permite retornar à equação anteriormente apresentada (Equação 3.3):

∂P

∂z
= −µuz

d2p

(1− ε)2

ε3

(
150 +

1,75

1− ε

ρguzdp
µ

)
(A.43)

Finalmente, para a região do permeado, o mesmo procedimento pode ser seguido

na derivação das equações de balanço. Contudo, algumas diferenças pontuais são
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dignas de menção:

• Uma vez que, com base na hipótese xi, unicamente hidrogênio permeia através

da membrana, apenas a equação global de conservação da massa precisa ser

considerada no permeado, e ela também faz uso da aproximação de quase

estado estacionário (premissa xiii). Além disso, a entrada de massa proveniente

da zona de reação consiste na contribuição somada de todos os tubos internos

do reformador (os balanços apresentados para a zona de reação descrevem o

comportamento de cada tubo individualmente). Dessa maneira, o termo de

fluxo deve ser multiplicado pelo número total de tubos. Assim, é possível obter

a equação anteriormente apresentada para o balanço material do permeado:

∂ (ρg,Pvz,P )

∂z
= −

(
πDo,i

SP

)
JH2MH2Nt (A.44)

• Para o balanço de energia do permeado, a discussão é análoga: a troca térmica

proveniente da diferença entre as temperaturas dos tubos e da região do per-

meado deve levar em conta a contribuição de todos os tubos. Porém, há um

termo adicional de aporte energético referente à entrada do hidrogênio oriundo

da zona de reação, cuja contribuição se dá pelo saldo entálpico em relação ao

hidrogênio mais frio do permeado. Levando-se em conta esses aspectos é pos-

sível obter a equação anteriormente apresentada para o balanço energético do

permeado:

CT,PCp,P
∂TP
∂t

+ CT,PCp,Pvz,P
∂TP
∂z

=

−
(
πDo,i

SP

)
Nt [U(TP − T )− JH2 (HH2,P −HH2)]

(A.45)

• Finalmente, para o balanço de quantidade de movimento no permeado, um

tratamento similar pode ser realizado. Contudo, o fator de atrito típico uti-

lizado para escoamento interno em tubos é o fator de Fanning, e a equação

é adaptada substituindo o diâmetro das partículas pelo diâmetro hidráulico

da região anular, de maneira a levar em conta a presença dos tubos internos.
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Com tais adaptações e fazendo fF = 16/Re (a solução analítica para escoa-

mento isotérmico e laminar), é possível obter o balanço de momento para o

permeado:
∂PP
∂z

= −2
fF
DP
h

ρPg
(
vPz
)2

= −32
µP

(DP
h )

2
vPz (A.46)
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Apêndice B

Equações Constitutivas e Correlações

Utilizadas

Neste apêndice serão apresentadas todas as demais equações que, em conjunto com

os parâmetros passíveis de otimização (Seção 3.2), zeram os graus de liberdade do

modelo matemático apresentado na Seção 3.1.

B.1 Calor de reação

De acordo com KORETSKY (2012), em posse dos dados de calor específico e en-

talpia de formação padrão a 298K (a referência para a entalpia absoluta citada na

dedução do balanço de energia no Apêndice A) das espécies de uma reação química

j qualquer, é possível calcular o calor dessa reação em uma temperatura T através

de:

∆Hj(T ) = ∆H◦
j,298K +

∫ T

298

(∑
i

νk,jCp,k

)
(B.1)

em que ∆H◦
j,298K =

∑
k νk,jH

◦
f,k,298K e os calores específicos das espécies puras podem

ser escritos como Cp,k/R = κ1,k+κ2,kT +κ3,kT
2+κ4,kT

−2+κ5,kT
3. Substituindo-se
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essas expressões na Equação B.1, obtém-se:

∆Hj(T ) =
∑
i

νk,jH
◦
f,k,298K+

R

(
∆κ1,jT +∆κ2,j

T 2

2
+ ∆κ3,j

T 3

3
−∆κ4,jT

−1 +∆κ5,j
T 4

4

) ∣∣∣∣∣
T

298K

(B.2)

em que ∆κ1,j =
∑

k νk,jκ1,k (e os demais coeficientes κ2, κ3, κ4 e κ5 seguem a

mesma regra). Os dados de entalpia padrão de formação a 298K e os coeficientes

para cálculo dos calores específicos também foram obtidos KORETSKY (2012) e

são apresentados a seguir:

Tabela B.1: Dados de entalpia de formação padrão para as espécies químicas.

Espécie H◦
f,k,298K (kJ/mol)

C2H5OH −234,96
O2 0

H2O −241,82
CO −110,53
CO2 −393,51
CH4 −74,81
H2 0

Fonte: KORETSKY (2012).

Tabela B.2: Coeficientes de cálculo de Cp,k para temperatura em K.

Espécie κ1 κ2 × 103 κ3 × 106 κ4 × 10−5 κ5 × 109

C2H5OH 3,518 20,001 −6,002 0 0
O2 3,639 0,506 0 −0,227 0

H2O 3,470 1,45 0 0,121 0
CO 3,376 0,557 0 −0,031 0
CO2 5,457 1,045 0 −1,157 0
CH4 1,702 9,081 −2,164 0 0
H2 3,249 0,422 0 0,083 0

Fonte: KORETSKY (2012).

B.2 Espessura da parede dos tubos internos

A especificação rigorosa da espessura de parede de um tubo carece de um projeto

mecânico que siga algum código ou norma. Todavia, para uma estimativa prelimi-
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nar da espessura mínima, a fórmula de Lamé pode ser aplicada, sendo de especial

utilidade para serviços de alta pressão e pequenos diâmetros (MENON, 2014):

δtmin =
Do,i(P + Sy −

√
S2
y − P 2)

2(P + Sy)
(B.3)

na qual a tensão mínima de escoamento, Sy, para o aço inoxidável 316L (suporte

da membrana de Pd-Ag, conforme discutido na seção Seção 2.4) pode ser adotada

como 170MPa (DAVIS, 1990).

Partindo-se dos parâmetros otimizáveis Do,i e P (z = 0, t) é possível calcular o

diâmetro interno dos tubos através de:

Di,i = Do,i − 2(nδtmin) (B.4)

em que n é um fator de segurança para a espessura do tubo, podendo variar entre

3,5 e 6 para vasos de pressão e, no presente trabalho, foi adotado n = 5.

B.3 Número de tubos no feixe tubular e geometria

do permeado

Para uma estimativa preliminar do número de tubos que podem ser acomodados em

um reator multitubular com diâmetro interno do casco Di,o e diâmetro externo dos

tubos Do,i, em virtude da similaridade geométrica, tomou-se por base o projeto de

permutadores de calor do tipo casco-e-tubos. SERTH (2007) apresenta uma série de

tabelas para contagem de tubos, que varia com os diâmetros do feixe tubular e dos

tubos, do passo entre tubos e de seu arranjo (triangular ou quadrado), além do tipo

do cabeçote de retorno do permutador. Para um permutador com feixe tubular fixo

e um passo de tubos padrão (1,25Do,i), as equações a seguir podem ser utilizadas

para estimar o número de tubos em um arranjo triangular (aquele em que um maior

número pode ser alocado):

Nt = κ1

(
Db

Do,i

)κ2
(B.5)
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κ1 = 0,466403− 0,205365Ntp + 0,068946N2
tp − 0,01166N3

tp + 0,000676N4
tp (B.6)

κ2 = 1,958543 + 0,277976Ntp − 0,114667N2
tp + 0,021399N3

tp − 0,001251N4
tp (B.7)

em que Ntp, o número de passes nos tubos para o permutador, será de apenas 1

para o reator (já que a mistura reacional não retorna ao chegar em z = L) e Db, o

diâmetro do feixe tubular, corresponderá ao diâmetro interno do casco menos duas

vezes a folga existente (assumida igual a 1 cm). Uma vez que, naturalmente, os

resultados obtidos pela Equação B.5 não serão necessariamente números inteiros, foi

realizado o arredondamento para o inteiro imediatamente inferior.

Finalmente, em posse do número de tubos e dos diâmetros dos tubos internos e

externo, é possível calcular a área da seção transversal do permeado disponível para

escoamento e o diâmetro equivalente conforme definição de ÇENGEL e CIMBALA

(2018) para o diâmetro hidráulico:

Dh,P = 4
Área de seção transveral

Perímetro molhado
=
D2
i,o −D2

o,iNt

Di,o −Do,iNt

(B.8)

SP =
π

4
(D2

i,o −D2
o,iNt) (B.9)

B.4 Porosidade do leito catalítico

A porosidade (ou fração de vazios) do leito catalítico foi calculada através da corre-

lação expressa por PUSHNOV (2006):

ε =
κ1

(Di,i/dp)κ3
+ κ2 (B.10)

na qual as constantes κ1, κ2 e κ3 foram levantadas para grãos de geometria esférica,

cilíndrica, agregados de formato irregular e anéis de Rashing. Foi adotado um

diâmetro de partícula de 1mm e, para esferas, as constantes são apresentadas na

Tabela B.3. Segundo o autor, a Equação B.10 é válida para recipientes cilíndricos,

em que Di,i/dp ≥ 2 e L ≥ 20dp.
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Tabela B.3: Constantes para cálculo da porosidade com partículas esféricas.

Espécie Valor

κ1 1,0
κ2 0,375
κ3 2

Fonte: PUSHNOV (2006).

B.5 Propriedades do catalisador

A partir do procedimento experimental descrito em RUOCCO et al. (2019), é pos-

sível inferir a composição mássica apresentada na Tabela B.4 para as partículas do

catalisador bimétálico de Ni-Co suportado em óxido misto de CeO2-SiO2. As pro-

priedades de calor específico e massa específica foram obtidas de GREEN e PERRY

(2007) para os sólidos na temperatura ambiente.

Tabela B.4: Composição e propriedades do catalisador.

Espécie Composição, wk,c
(% m/m)

Massa Específica, ρk,c
(kg/m³)

Calor Específico, cp,k,c
(J/kg/K)

SiO2 66,0 2648 730,00
CeO2 28,4 7215 768,67
Ni 2,8 8908 444,17
Co 2,8 8900 420,99

Fonte: GREEN e PERRY (2007); RUOCCO et al. (2019).

Em posse das propriedades individuais dos sólidos, as seguintes equações foram

utilizadas para estimar as propriedades médias das partículas de catalisador:

1

ρc
=
∑
k

wk,c
1

ρk,c
(B.11)

cp,c =
∑
k

wk,ccp,k,c (B.12)

B.6 Viscosidade das espécies e da mistura

A viscosidade dinâmica das espécies puras em fase gasosa como função da tempera-

tura foi calculada através da correlação a seguir, disponível em GREEN e PERRY
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(2007):

µk(T ) =
κ1,kT

κ2,k

1 + κ3,k/T + κ4,k/T 2
(B.13)

em que as constantes são apresentadas na Tabela B.5 para as espécies químicas

presentes no sistema.

Tabela B.5: Coeficientes de cálculo de µk em Pa s para temperatura em K.

Espécie κ1 κ2 κ3 κ4

C2H5OH 1,0613× 10−7 0,8066 52,7 0
O2 1,101× 10−6 0,5634 96,3 0

H2O 1,7096× 10−8 1,1146 0 0
CH4 5,2546× 10−7 0,59006 105,67 0
H2 1,797× 10−7 0,685 −0,59 140
CO 1,1127× 10−6 0,5338 94,7 0
CO2 2,148× 10−6 0,46 290 0
N2 6,5592× 10−7 0,6081 54,714 0

Fonte: GREEN e PERRY (2007).

Para o cálculo da viscosidade dinâmica da mistura gasosa, foi utilizada a Equa-

ção B.14, validada por CARR et al. (1954) tanto para misturas binárias quanto para

as mais complexas.

µ =

∑
k µkyk

√
Mk

yk
√
Mk

(B.14)

Para o permeado, em que, segundo a hipótese xi haverá unicamente hidrogênio,

naturalmente será utilizada a viscosidade do H2 puro.

B.7 Condutividade térmica das espécies e da mis-

tura

Assim como para a viscosidade, a condutividade térmica como função da tempera-

tura foi calculada via correlação disponível em GREEN e PERRY (2007):

kk(T ) =
κ1,kT

κ2,k

1 + κ3,k/T + κ4,k/T 2
(B.15)
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em que os coeficientes para as espécies presentes no sistema são apresentados na

Tabela B.6.

Tabela B.6: Coeficientes de cálculo de kk em W/m/K para temperatura em K.

Espécie κ1 κ2 κ3 κ4

C2H5OH −0,010109 0,6475 −7332 −268,000
O2 0,00044994 0,7456 56,699 0

H2O 6,2041× 10−6 1,3973 0 0
CH4 8,3983× 10−6 1,4268 −49,654 0
H2 0,002653 0,7452 12 0
CO 0,00059882 0,6863 57,13 501,92
CO2 3,69 0,3838 964 1860000
N2 0,00033143 0,7722 16,323 373,72

Fonte: GREEN e PERRY (2007).

Para a condutividade térmica da mistura, por sua vez, foi utilizada a regra de

mistura apresentada em ZHUKOV e PÄTZ (2017).

k =
1

2

∑
k

ykkk +

(∑
k

yk
kk

)−1
 (B.16)

Novamente, para a região do permeado, a condutividade térmica foi calculada

via Equação B.15 para hidrogênio puro.

B.8 Coeficientes de película e global para troca tér-

mica

O coeficiente de transferência de calor na zona de reação, hw, na qual o escoamento

se dá através de um meio poroso, foi calculado através da correlação desenvolvida

por LI et al. (1977):

hwdp
k

= 0,17

(
ρguzdp
µ

)0,79(
1

0, 7

µCp
k

)1/3

(B.17)

Já para o permeado, região em que ocorre o fluxo externo em torno dos tubos

internos do reformador, utilizou-se a correlação sugerida por CARTAXO (2015),
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indicada para escoamento em regime turbulento em fase gasosa:

hw,PDh,P

kP
= 0,021

(
ρg,Pvz,PDh,P

µP

)0,8(
µPCp,P
kP

)1/3

(B.18)

Em posse dos coeficientes de película individuais e negligenciando possíveis resis-

tências térmicas associadas a possíveis depósitos ou à membrana, é possível calcular

o coeficiente de transferência de calor global baseado na área externa dos tubos

internos (CARTAXO, 2015):

U =
1

1
hw

(
Do,i
Di,i

)
+

Do,i
2kSS

ln
(
Do,i
Di,i

)
+ 1

hPw

(B.19)

em que, para kSS, a condutividade térmica da membrana, foi adotado o valor

15,65W/m/K (GREEN e PERRY, 2007).

Com os coeficientes de troca térmica individuais conhecidos, também é possí-

vel calcular as temperaturas das superfícies interna e externa dos tubos internos.

Uma vez que a membrana de Pd-Ag possui espessura muito pequena (20 µm, con-

forme discutido na Seção 2.4), por simplificação, adotou-se que a temperatura da

membrana seria aproximada pela temperatura da superfície externa dos tubos:

Tm =
Do,ihw,P

[
Di,ihw ln

(
Do,i
Di,i

)
+ 2kSS

]
TP + 2Di,ihwkSST

Di,ihw

[
Do,ihw,P ln

(
Do,i
Di,i

)
+ 2kSS

]
+ 2Do,ihw,PkSS

(B.20)

B.9 Trabalhos de compressão e bombeamento

As equações para cálculo dos trabalhos de compressão em fase líquida (MCCABE

et al., 1985) e gasosa (GREEN e PERRY, 2007) são apresentadas a seguir:

ẆBomb. =
ṁL

ηBomb.

(P ′′ − P ′)

ρL
(B.21)

ẆComp. =
λ

λ− 1

ZRT ′ḞComp.

ηComp.

[(
P ′′

P ′

)λ−1
λ

− 1

]
(B.22)
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em que, para a compressão gasosa, vale que:

T ′′ =
1

ηComp.

[
T ′
(
P ′′

P ′

)λ−1
λ

− T ′

]
+ T ′ (B.23)

Para o uso de tais equações no contexto do problema de otimização, a eficiência

adiabática de compressão foi assumida igual a 70%, enquanto a de bombeamento foi

estipulada em 85%. Além disso, os coeficientes λ, referentes à razão entre os calores

específicos a pressão e volume constantes, foram assumidos iguais a 1,407 e 1,403

para hidrogênio e ar, respectivamente (GREEN e PERRY, 2007).
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Apêndice C

Discretização da Direção Axial

Conforme discutido na Subseção 3.4.1, o método dos volumes finitos será utilizado

para discretizar o modelo matemático apresentado na seção Seção 3.1. A Figura C.1

apresenta um esquema no qual a direção axial (tanto da zona de reação quanto do

permeado) é discretizada em Nz elementos idênticos (trata-se de uma malha uni-

forme), destacando-se um volume m qualquer no interior da malha e suas respectivas

faces (m e m+ 1).

1 2 3 4

1 2 3 𝑚 − 1 𝑚 𝑚 + 1

𝑚 − 1 𝑚 𝑚 + 1 𝑚 + 2

𝑁𝑧 − 2 𝑁𝑧 − 1 𝑁𝑧

𝑁𝑧 − 2 𝑁𝑧 − 1 𝑁𝑧 𝑁𝑧 + 1

... ...

𝑧

Figura C.1: Esquema de discretização da malha em volumes finitos com numeração
dos centroides e faces.

Fonte: Autor.

De maneira genérica, pode-se definir o valor médio de uma variável χ em um

volume m de geometria cilíndrica como:

χm =

∫∫∫
χ(r, θ, z, t)rdrdθdz∫∫∫

rdrdθdz
(C.1)
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Contudo, em virtude da uniformidade assumida nas direções radial e angular

(hipóteses iii e ix, respectivamente), a Equação C.1 pode ser simplificada para:

χm =

∫ zfm+1

zfm
χ(z, t)dz∫ zfm+1

zfm
dz

=

∫ zfm+1

zfm
χ(z, t)dz

zfm+1 − zfm
(C.2)

Tomando-se como exemplo o balanço molar para uma espécie k qualquer na zona

de reação em sua forma conservativa (Equação 3.1), pode-se multiplicar ambos os

lados pelo diferencial dz e integrar este balanço no volume m, dando origem a:

∫ zfm+1

zfm

∂Ck
∂t

dz +

∫ zfm+1

zfm

∂ (uzCk) =

∫ zfm+1

zfm

(
πDo,i

S

)
Jkdz +

∫ zfm+1

zfm

ρbr
m
k dz = (C.3)

Resolvendo a integral do termo referente ao transporte advectivo da Equação C.3

e fazendo uso da comutatividade entre os operadores integral e diferencial no termo

de acúmulo da mesma equação, obtém-se:

∂

∂t

[∫ zfm+1

zfm

Ckdz

]
+
[
(uzCk)zfm+1

− (uzCk)zfm

]
=

∫ zfm+1

zfm

(
πDo,i

S

)
Jkdz +

∫ zfm+1

zfm

ρbr
m
k dz

(C.4)

Como é possível inferir, até a Equação C.4, não foram efetuadas aproximações de

natureza numérica para a solução do modelo. Foram realizadas apenas a aplicação

do princípio de conservação da matéria deduzido à luz das hipóteses simplificadoras

descritas na Seção 3.1 e sua integração em uma região do domínio em que o balanço

é válido.

Para prosseguir, contudo, as aproximações se fazem necessárias. Primeiramente,

para o fluxo molar da espécie k em uma face qualquer, será utilizado o esquema

upwind, o mais simples entre os disponíveis, no qual o valor da variável em uma face

de saída de um elemento é aproximado para o valor médio da variável no mesmo

elemento.

χzfm+1
≈ χm (C.5)
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Esta aproximação possui acurácia de 1ª ordem e será utilizada para aproximar o

termo advectivo de todos os balanços do modelo matemático. A única equação que

terá um tratamento ligeiramente distinto será a de conservação da quantidade de

movimento na região do permeado, em que é conhecida a pressão na saída (trata-se

de um parâmetro otimizável, PP (z = L, t)). Especificamente para este balanço, o

valor da variável em uma face de saída do volume será aproximado para o valor

médio da mesma da variável do volume seguinte (χzfm+1
≈ χm+1).

Os termos segundo e terceiro da Equação C.4, por outro lado, carecem de um tra-

tamento diferente por tratarem-se de termos fonte. Para eles, também será utilizada

uma aproximação com acurácia de 1ª ordem, na qual as integrais dos termos fonte,

Jk e rmk , serão aproximadas pelo cálculo dos próprios termos utilizando-se os valores

médios das variáveis dependentes do modelo no volume em questão (temperaturas,

pressões, concentrações molares etc.).

A aplicação das aproximações descritas para os termos advectivo e fonte leva a

Equação C.4 a:

∂

∂t

[∫ zfm+1

zfm

Ckdz

]
+
[
(uzCk)m − (uzCk)m−1

]
=

(
πDo,i

S

)
Jk,m

∫ zfm+1

zfm

dz + ρbr
m
k,m

∫ zfm+1

zfm

dz

(C.6)

Fazendo uso da definição de propriedade média (Equação C.2) e resolvendo as

integrais restantes, obtém-se:

∂ (Ck,m∆z)

∂t
+
[
(uzCk)m − (uzCk)m−1

]
=

(
πDo,i

S

)
Jk,m∆z + ρbr

m
k,m∆z (C.7)

em que ∆z = zfm+1 − zfm.

Finalmente, dividindo-se a equação Equação C.7 por ∆z, obtém-se a Equa-

ção 3.31:

∂Ck,m
∂t

+

[
(uzCk)m − (uzCk)m−1

]
∆z

=

(
πDo,i

S

)
Jk,m + ρbr

m
k,m (C.8)
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Aplicando-se o mesmo procedimento aos outros balanços que compõem o modelo

matemático da zona de reação e do permeado, é possível obter as demais equações

do sistema algébrico-diferencial apresentado na Subseção 3.4.1. Especificamente

para os balanços de energia nas duas regiões, por conveniência, foi utilizada uma

aproximação na qual os termos de transporte advectivo foram reescritos na forma

conservativa para aplicação do MVF, mantendo-se os termos de acúmulo na forma

não conservativa, como se pode observar nas Equações 3.33, 3.34, 3.41 e 3.42.
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