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Resumo

A produgao de hidrogénio estd em ascensao no cenario das refinarias de petréleo
devido a sua utilizacdo no processo de hidrotratamento do diesel, ou seja, para a
adequeacdo do teor de enxofre permitido nos combustiveis visando atender as
regulamentacdes da Agéncia Nacional do Petrdleo. Uma unidade de geracdo de
hidrogéno (UGH) produz hidrogénio através do processo de reforma catalitica a vapor,
sendo composta principalmente por dois reatores, um onde ocorre a reforma e o
outro onde ocorre reacao de deslocamento, além de uma etapa de purificacdo do
produto final, sendo a PSA (pressure swing adsorption) a mais utilizada hoje em dia.
O reator de reforma é composto por varios tubos alocados dentro de um forno onde
ocorre a reforma do gas natural, que é carga da unidade, em contato com o vapor
produzindo principalmente hidrogénio e diéxido de carbono. Jd a reacdo de
deslocamento visa produzir mais hidrogénio, através da reacdo do mondxido de
carbono gerado na reforma com o vapor de agua. Este trabalho visa desenvolver
métricas de eficiéncia operacional para UGH para fins de avaliar a eficiéncia da unidade
como um todo. Para que a métrica possa ser desenvolvida, os principais reatores da
unidade foram modelados, o forno reformador e o reator da reagao de deslocamento,
utilizando-se uma modelagem matematica e modelos cinéticos mais adequados as
caracteristicas do processo e dos catalisadores utilizados encontrados na literatura. A
modelagem foi implementada em linguagem Modelica sendo simulada com jmodelica
e python. Como estudo de caso se utilizou dados reais de uma Unidade de Gerag¢ao de
Hidrogénio de uma refinaria localizada no sul do Brasil. Através da simulacdao dos
dados foi possivel concluir que a modelagem representou adequadamente os dois
reatores da unidade, sendo que no reator de reforma se conseguiu uma conversao
simulada de 82% em média de metano e no reator de shift, 81% de conversao média
de CO. O erro relativo médio entre as medidas de temperatura, simulados e real, foi
de 2% e entre os percentuais de hidrogénio produzido, foi de 5% para a reagao de
reforma. Ja para a reacdo de deslocamento, os erros médios relativos entre os valores
simulados e reais de temperatura e de producdo de hidrogénio foi de 1,2% e 1,3%,
respectivamente. Com os valores obtidos da simulacdo do modelo em comparacao
com os reais de planta foi possivel observar uma ineficiéncia na unidade em estudo
gue pode ser visualizada através da métrica proposta, que foi a razao de hidrogénio
total produzido na saida do reator de deslocamento pela carga de gas natural do forno
reformador. Também foi avaliada a eficiéncia da PSA em rela¢do a variacdo da carga
da unidade, apresentando uma eficiéncia média de 83%.

Palavras-chave: hidrogénio, reforma a vapor, reacdo de deslocamento, modelagem,
simulacdo.






Abstract

Hydrogen production is on the rise in the oil refinery scenario due to its use in the diesel
hydrotreating process, ie to adjust the permitted sulfur content in fuels in order to comply
with the regulations of the National Petroleum Agency. A hydrogen generating unit (UGH)
produces hydrogen through the process of steam reforming, being composed mainly of a
two reactors, one where the reform takes place and the other where a displacement
reaction takes place, besides a step of purification of the product PSA is the most used
today. The reforming reactor is composed of several tubes placed inside an oven where the
reform of natural gas occurs, which is charge of the unit, in contact with the vapor
producing mainly hydrogen and carbon dioxide. In the displacement reaction, a
displacement reaction occurs producing more hydrogen with the carbon monoxide
generated in the reform and not converted to CO,. This work aims to obtain operational
efficiency metrics of a UGH in order to evaluate the efficiency of the unit as a whole. For
the metric to be developed, the main reactors of the unit were modeled, the reforming
furnace and the reactor of the displacement reaction, using a mathematical modeling and
kinetic models more appropriate to the process characteristics and catalysts used in the
literature. The modeling was implemented in Modelica language being simulated with
jmodelica and python. As a case study we used real data from a Hydrogen Generation Unit
of a refinery located in southern Brazil. By means of the simulation of the data it was
possible to conclude that the modeling adequately represented the two reactors of the
unit, and in the reforming reactor, a simulated conversion of 82% in average methane and
in the shift reactor was achieved, 81% average CO . The average relative error between
simulated and real temperature measurements was 2% and among the percentages of
hydrogen produced was 5% for the reform reaction. As for the displacement reaction, the
mean relative errors between the simulated and actual values of temperature and
hydrogen production were 1.2% and 1.3%, respectively. With the obtained values of the
simulation of the model in comparison with the actual ones of plant, it was possible to
observe a deficiency in the efficiency of the study unit that can be visualized through the
proposed metric, which was the ratio of total hydrogen produced at the exit of the
displacement reactor by the Natural gas charge of the reformer furnace. The efficiency of
the PSA was also evaluated in relation to the variation of the unit load, presenting an
average efficiency of 83%.

Key words: hydrogen, steam reforming, shift reaction, modeling, simulation.






“Ndo deixe que a saudade sufoque, que a rotina acomode, que o medo
impeca de tentar. Desconfie do destino e acredite em vocé. Gaste mais horas
realizando que sonhando, fazendo que planejando, vivendo que esperando,
porque embora quem quase morre esteja vivo, quem quase vive ja morreu. ”
(Luis Fernando Verissimo)
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Capitulo 1 — Introducao

1.1 Motivagao

Tendo em vista a preocupagao atual no desenvolvimento de novas tecnologias e
processos que gerem menor impacto ambiental, a Agéncia Nacional do Petréleo, Gas
Natural e Biocombustiveis (ANP), que é responsdvel pela regulamentacdo, contratacdo e
fiscalizacdo das atividades econGmicas que integram este tipo de industria, instituiu novas
medidas de carater regulatdrio para reduzir os teores de enxofre no diesel brasileiro.
Durante a combustdo do diesel, o enxofre presente mais o oxigénio formam didxido de
enxofre, que é eliminado para a atmosfera junto com os outros gases de combustdo. O
didxido de enxofre é altamente poluente, sendo principal agente quimico da chuva acida.
Essa redugdo do teor de enxofre visa uma melhoria na qualidade do ar através da
diminuicdo de poluentes atmosféricos (ANP).

A tecnologia mais empregada para a remoc¢do do enxofre no diesel é o processo de
hidrotratamento, que utiliza extensivamente o hidrogénio, como elemento de captura do
enxofre (CRUZ, 2010). O processo de hidrotratamento tem como objetivo especificar os
combustiveis ou correntes do refino através da remocdo de contaminantes como enxofre
e aromaticos que podem alterar propriedades importantes do diesel. Neste contexto,
visando atender a nova regulamentacdo brasileira, muitas refinarias de petréleo estdo
ampliando a sua producdo de hidrogénio a fim de garantir que a quantidade necessdria
deste elemento seja suprida.

Além desta finalidade e de ser muito utilizado nos diversos processos do refino do
petrdleo, o hidrogénio tem um papel importante na industria tanto como insumo quimico
para producdo de amoénia e farmacos, por exemplo, como em processos metallrgicos,
industria de alimentos, producdo de fibras 6ticas, sintese de polimeros, combustivel
térmico, geracdao de energia e nas células a combustivel, devido ao seu baixo impacto
ambiental e alto valor energético (ALVES, 2005). Além da demanda atual, novas
perspectivas sdo criadas em torno deste elemento e da sua utilizacdo energética, ja que
pesquisadores de diversos paises veem no hidrogénio o substituto num futuro cenario de
escassez de petrdéleo (CRUZ, 2010).

O hidrogénio passou a ser considerado de interesse industrial apds o advento da sintese
da amoénia em 1913 e da | Guerra Mundial, mas s6 comecou a ser produzido em maior
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quantidade depois da Il Guerra Mundial ja que o desenvolvimento tecnolégico foi capaz de
reduzir os custos de producdo aliado ao baixo pre¢o do gds natural. Este elemento
raramente é encontrado na forma molecular, estando normalmente associado com outros
elementos quimicos. Sendo assim, na maioria das vezes se faz necessario o processamento
destes compostos a fim de se obter o hidrogénio puro. As principais formas de obtencao
sdo: a partir de fontes primarias de energia, como combustiveis fésseis (petrdleo, gds
natural), a partir de intermedidrios quimicos, como produtos de refinaria e etanol, e a partir
de fontes alternativas, tais como biomassas e biogds (SILVA; MARVULLE, 2006).

Os principais processos de obtencdo de hidrogénio sdo: reforma a vapor, reforma
catalitica, oxida¢do parcial de hidrocarbonetos pesados e gaseificacao de residuos. (BRASIL;
ARAUJO; SOUSA, 2012). A reforma a vapor é a principal forma, utilizada em escala
industrial, de obtencdo de hidrogénio de forma direta e continua. Além disso, é também o
processo mais competitivo economicamente (SILVA; MARVULLE, 2006). O processo
consiste basicamente na reagao da carga, que pode ser gas natural, metano, nafta, entre
outros, com o vapor de agua, gerando gas de sintese, de onde o hidrogénio é obtido
posteriormente na etapa de deslocamento. Apesar da sua gama de aplicagdes,
aproximadamente 99 % do hidrogénio produzido é utilizado nas industrias quimica e
petroquimicas, ja que a demanda destas duas, frente as outras, é superior, fazendo com
gue a maioria das unidades produtoras de hidrogénio sejam instaladas dentro das
refinarias e polos petroguimicos (CRUZ, 2010). Em 2008, a producdo de hidrogénio nas
refinarias da Petrobras foi de 10 MNm?3/dia, tendo-se a perspectiva do aumento deste
numero com a criacdo de novas unidades de geracao de hidrogénio (Petrobras, 2008).

Diante deste cenario de aumento de producdo de hidrogénio e de novas perspectivas
de uso, o estudo detalhado de unidades de geracdo de hidrogénio (UGH) e o aumento da
eficiéncia, traduzido em economia de energia e matéria prima, destas unidades representa
um diferencial competitivo para o segmento. O monitoramento do desempenho de uma
unidade como esta é importante visto que a producdo hidrogénio deve ser suficiente para
suprir as demandas da unidade de hidrotratamento. Esse acompanhamento da qualidade
operacional de uma UGH pode ser realizado através do uso de métricas de desempenho,
implementadas em um analisador em linha.

1.2 Objetivos

O objetivo desta dissertacdo de mestrado é desenvolver métricas de eficiéncia
operacional para unidades de geracdo de hidrogénio. Para tanto, os seguintes objetivos
especificos foram definidos:

e Modelagem matematica e simulacdo dos reatores de reforma e de deslocamento
de uma unidade de geracdo de hidrogénio, através da escolha de modelos cinéticos
encontrados na literatura, capazes de reproduzir as condi¢cdes operacionais.

e Avaliacdo da simulagao obtida através de um estudo de caso especifico.

e Baseado no modelo desenvolvimento propor métricas para acompanhar o
desempenho operacional da unidade.
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1.3 Estrutura do trabalho

O capitulo 1 do presente trabalho introduz o uso do hidrogénio em refinarias e a sua
importancia diante das novas regulamentagdes ambientais. O capitulo 2 apresenta a
revisao bibliografica referente as partes que compreendem uma unidade de geragdo de
hidrogénio, a reforma a vapor, as cinéticas quimicas, os catalisadores utilizados e
indicadores de desempenho que possam avaliar a produgdo do hidrogénio.

No capitulo 3 é introduzida a modelagem matematica dos reatores de reforma e de
deslocamento. No capitulo 4 é desenvolvida a metodologia do trabalho, a modelagem e a
determinacdo da métrica de eficiéncia operacional. Ja no capitulo 5 é apresentado o estudo
de caso onde foi feita a validacdo dos modelos obtidos no capitulo 3 bem como os
resultados das métricas propostas. A conclusdo e trabalhos futuros estdo no capitulo 6.



Capitulo 2 — Revisao Bibliografica

Nesse capitulo é apresentada uma breve descricdo do funcionamento de uma unidade
de geracdo de hidrogénio, bem como o que se encontra na literatura acerca das cinéticas
e catalisadores envolvidos e o conceito de métricas de eficiéncia operacional.

2.1 Unidade de Geragao de Hidrogénio

Uma unidade de geracdo de hidrogénio (UGH) pode conter diferentes tipos de
configuracdes ajustadas para cada refinaria e tipo de carga. Um exemplo de configuracao
classica é o uso de uma secdo de pré-tratamento da carga, um reformador primdario, um
reator de deslocamento e um sistema de purificacdo PSA, como pode ser ilustrado
na Figura 2.1.

Alimentagdo —
1 h 4
E

o
T
O

Vapor

A 4

Hidrogénio= 99,99 %v/v

Figura 2.1: Fluxograma simplificado de uma UGH.

Diversas cargas podem ser utilizadas no processo de reforma a vapor, sendo que o gas
natural é o mais utilizado. Além deste, ha ainda a possibilidade de se utilizar: (i) o gas de
refinaria, uma alternativa ao gds natural, mas que contém contaminantes e olefinas; (ii) o
gas liquefeito de petrdéleo (GLP), cuja demanda é preferencialmente o uso doméstico; e,
(iii) a nafta, considerada uma boa alternativa ao gas natural devido a sua disponibilidade e
gualidade. O tipo de carga deve ser considerado na elaboracdo do projeto da UGH,
principalmente na etapa de pré-tratamento, a qual deve ser adequada para cada tipo de
alimentac3o e seus contaminantes (BRASIL; ARAUJO; SOUSA, 2012).
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A primeira etapa ap0s a alimentagao da carga aquecida na unidade é a segao de pré-
tratamento, onde é feita a adequacdo da carga da unidade para atender as limitacdes de
contaminantes, como enxofre, cloro e olefinas. Esta etapa é projetada de acordo com a
carga que alimenta a unidade, sendo que o mais utilizado envolve o uso de reatores com
absorventes de 6xidos de zinco. Estes contaminantes devem ser removidos pois diminuem
o desempenho dos catalisadores presentes nos reatores seguintes, podem causar corrosdo
nos equipamentos e produzir coque envenenando os demais catalisadores (BRASIL;
ARAUJO; SOUSA, 2012).

Depois desta etapa, o vapor superaquecido é misturado a carga numa razdao molar
tipica controlada (mol de vapor/mol de carbono) e estes sdo alimentados no reformador.
Para receber a energia necessdria para a reacdo de reforma, esta ocorre dentro de um
forno chamado reformador, formado por tubos recheados com catalisador a base de
niquel. As temperaturas tipicas de entrada dos gases sdo de 450-650 C e a temperatura do
produto que deixa o reformador esta na faixa de 700- 950 C, dependendo da aplica¢do. Os
tubos sdo normalmente fabricados para uma vida util média de 100.000 horas (em torno
de 11 anos) e é necessario o conhecimento detalhado do processo para a escolha do fluxo
de calor, das dimensdes e material dos tubos e as temperaturas de projeto. Um reformador
tipico contém entre 40 e 400 tubos, com diametro entre 70 e160 mm e comprimento de 6-
12 m (ROSTRUP-NIELSEN, 1993). De acordo com a literatura, a composi¢ao volumétrica de
saida do reformador para o caso de gas natural como carga é de aproximadamente, 3%
para o metano e 74% para o hidrogénio (BRASIL; ARAUJO; SOUSA, 2012).

O produto gerado no forno reformador é entao resfriado e conduzido para outro reator
onde ocorre a reacdao de deslocamento (do inglés, water gas shift reaction), que é
exotérmica. Neste reator de leito fixo, o CO reage com vapor d'dgua produzindo CO; e H;
através de um catalisador a base de dxidos de ferro, zinco e cromo. Esta etapa aumenta
significativamente a produgdao de hidrogénio, convertendo em média de 80-90% do CO
residual da reforma e gerando na corrente efluente um teor em volume de 2-3% de CO.
Dependendo da carga e do projeto da unidade, pode haver somente um reator de
deslocamento ou ainda uma combinacdo em série de dois reatores de deslocamento, os
chamados reatores de alta e baixa temperatura, os quais operam e utilizam catalisadores
especificos para determinadas faixas de temperatura (BRASIL; ARAUJO; SOUSA, 2012).

Os gases oriundos da reacdo de deslocamento sdo resfriados até préximo a
temperatura ambiente e alimentados no PSA (Pressure Swing Adsorption), uma série de
vasos adsorventes, cujo leito € composto normalmente por peneira molecular e carvao
ativo, conectados entre si com a finalidade de separar o hidrogénio dos outros gases,
obtendo um produto com aproximadamente 99,9% de pureza. Este processo é por
batelada, mas como o PSA opera com varios vasos em paralelo se garante assim a
continuidade dos processos (CRUZ, 2010). O numero de vasos utilizados nas unidades esta
diretamente relacionado a recuperacdo do hidrogénio, sendo que uma recuperagao de
90% ¢é alcangcada com um conjunto de 10-12 vasos e com 4-5 vasos se consegue recuperar
na ordem de 80% de hidrogénio (BRASIL; ARAUJO; SOUSA, 2012).

Ha ainda um sistema préprio de geracdo de vapor dentro da UGH. O vapor é gerado
através da recuperacao de calor no efluente do reformador, como pode ser observado na
Figura 2.2 através das temperaturas de entrada e saida dos reatores da unidade, e da
recuperacao de calor dos gases de combustdo na zona de convecc¢ao do forno reformador.
O processo de producdo de hidrogénio utiliza parte do vapor gerado e o restante é
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exportado para as outras unidades da refinaria. A Figura 2.2 mostra um esquema da
unidade com as faixas de temperatura de operacao dos reatores, bem como os reagentes
e produtos de cada etapa (CERIC, 2012).

> Vapor
| exportado
Vapor de
processo Recuperagido de
calor

Alimentagdo .
A —> Reformaavapor —> Shift e —_—
A Pré tratamento
40°C

380°C 880-920°C 350-200°C
Eliminar: HC + vapor CO+ H,0 Purificagdo
* Enxofre
* Cloretos
* Olefinas Saturadas - H, H,0+CO, H,
* Metais .
Cco v
* CO; .
HC .« CH. HIDROGENIO

Figura 2.2: Esquema do processo de producdo de hidrogénio com as condi¢des de
processo. Adaptado de Ceric (2012).

2.2 Reforma a Vapor

A reacdo de reforma, que se da a altas temperaturas e pressdes ( em torno de 30 atm),
ocorre em reatores tubulares com a presenca de catalisadores de niquel suportado e pode
fornecer produtos com alta concentragdo de hidrogénio (CERIC, 2012).

As principais reag6es que ocorrem na reforma a vapor sdo a reacao de reforma (2.1)
propriamente dita e a reacdo de deslocamento da agua (2.2). Apesar de esta ultima ser
exotérmica, a reagao global é altamente endotérmica e precisa entdao, de uma fonte de
calor externa, por isso a reacdo é conduzida nos fornos reformadores. Embora a
estequiometria da reacdo seja 1:1, é recomendado que se utilize vapor de agua em excesso
para evitar desativacdo do catalisador por formacdo de depdsitos de carbono no
catalisador (FRANCISQUINI et al., 2005).

CnHm +n H,0 < n CO +(n+%)H2 AH,oq > 0 2.1

O processo de reforma pode utilizar como matéria-prima o gas natural, o GLP, a nafta,
o gas de refinaria entre outras op¢des conforme a configuracdo da planta operacional. O
gas natural € um combustivel féssil e é a carga mais utilizada e mais barata no processo de
reforma. Tipicamente, contém 81% v/v de metano, 10% de etano, além de hidrocarbonetos
mais pesados como propano (CERIC, 2012). Geralmente apresenta baixos teores de
contaminantes como nitrogénio, diéxido de carbono e compostos de enxofre (MACIEL,
2007).

O gas natural disponivel ao mercado brasileiro tem origem na produgdo nacional, no
gas importado da Bolivia e no Gas Natural Liquefeito (GNL), que é regaseificado pela
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Petrobras. No ano de 2014, a oferta de GN pela Petrobras foi de 118 milhdo m3/dia, sendo
gue aproximadamente 40 % do gds natural ofertado no Brasil era proveniente da sua
prépria producdo e de parceiros, 25% obtido da regaseificacdo do GNL importado e 30%
era importado da Bolivia (PETROBRAS, 2016). O gds natural apresenta uma vantagem
ambiental significativa em relacdo a outros combustiveis fésseis, em funcdo da menor
emissdo de gases poluentes que contribuem para o efeito estufa.

2.3 Catalisadores

2.3.1 Catalisadores de Reforma a Vapor

O catalisador adequado para a reforma a vapor de metano deve promover a producao
do hidrogénio e evitar reacdes secundarias indesejadas, como a formacdo de coque.
Também é interessante que o catalisador seja resistente ao envenenamento que possa vir
a ocorrer dependendo da carga em que opera a unidade e manter a atividade durante o
tempo de campanha em que foi projetado (BRASIL; ARAUJO; SOUSA, 2012).

O niquel, devido ao fato ter baixo custo e ser suficientemente ativo para a reacdo, vem
sendo o metal mais utilizado como catalisador para a reacdo de reforma, sendo
comercializado na forma de éxido de niquel. Como a reagao ocorre na superficie do niquel,
o0 mesmo é suportado, ou seja, depositado buscando uma maior superficie estavel possivel,
através da dispersdo do niquel, na forma de pequenos cristais. Os suportes sdo geralmente
feitos de misturas refratdrias de éxidos de aluminio, silicio, cdlcio, entre outros, isso porque
suportes com propriedades mais alcalinas promovem uma maior adsorcdo do vapor de
agua na superficie o que reduz a tendéncia de coqueamento (TWIGG, 1989, apud
ACEVEDO, 2006; CHRISTENSEN 1996).

A atividade de catalisadores de reforma é funcdao de varios fatores como darea
especifica, suporte, presenca de promotores, entre outros. As dimensdes do catalisador
afetam também a atividade e o desempenho do reformador. Para que a taxa de reacao
seja favorecida e consequentemente a temperatura da parede dos tubos diminua, o
diametro do catalisador deve ser reduzido. Porém, esta reducao pode levar ao aumento da
perda de carga. Com o objetivo de aliar alta atividade e baixa perda de carga, catalisadores
com formatos especiais podem ser encontrados no mercado, como por exemplo 4 e 7 furos
ou ondulados em substituicdo ao tradicional formato anel de Rasching (ROSTRUEP-
NIELSEN, 1984).

Como a reacgao de reforma ocorre a elevadas temperaturas, o catalisador é exposto a
condicdes extremas, o que torna seu tempo de vida limitado, seja por quebras e/ou
desativacdo. O tempo de vida util de um catalisador de reforma é de 3 a 5 anos em média.
O envenenamento, causado comumente pelo enxofre, é reversivel através da regeneracao
do catalisador com o uso de vapor de agua. No entanto, a desativacao pode ainda provocar
o sobreaquecimento do catalisador e a formacdo de coque e consequentemente tornar
necessaria a substituicdo do catalisador. O coqueamento, que ocorre no catalisador ao
mesmo tempo em que acontece a reacdo de reforma do hidrocarboneto, vai diminuindo a
conversdao das reacoes de reforma, sendo um dos problemas mais criticos de operacdo de
uma UGH. Com o intuito de maximizar a reacdo de reforma, o ideal é que a UGH opere com
uma alta razdo vapor/carbono (RVC), sendo esta a varidvel operacional de maior
importancia no controle de formacgdo do coque sobre o catalisador (FONTES DE SANTANA
NETO, 2008).
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Catalisadores comerciais podem ainda conter aditivos, como promotores alcalinos,
com a intencdo de reduzir a formacdo de coque nos tubos. Uma alternativa seria o uso
destes catalisadores na regido superior dos tubos reformadores e outro tipo de catalisador
que favoreca a reforma na segunda metade do reator. Isto porque, geralmente, a formacao
do coque tende a ocorrer na regido inicial do tubo, entre 20 e 40% do seu comprimento e
estes catalisadores apresentam uma menor atividade para a reagdo de reforma, mas uma
maior atividade para a gaseificacdo do coque que possa vir a ser formado (BRASIL; ARAUJO;
SOUSA, 2012).

Na Tabela 2.1, pode-se observar as composi¢des tipicas adequadas de catalisadores
comerciais para cada tipo de alimentagdo na reforma a vapor.

Tabela 2.1: Composigdo tipica dos catalisadores industriais de reforma a vapor.
Adaptado de Rostruep-Nielsen (1984).

Fabricante | Catalisador | Alimentacao Composigdo/ massa %

NiO | Al,0; | MgO | MgAl,0, | CaO | SiO; | K,O
BGC CRGB Nafta 79 |20-21 0,75-3,3
ICl 46-1 Nafta 22 26 11 13 | 16 7
ICl 57-3 GN 12 78 10
Topsoe RKS-1 GN 15 85 0
Topsoe R67 GN/GLP 15 85 0
Topsoe RKNR Nafta 34 12 54
Ucl C-11-9 GNL 11-20
ucl G-56 HC leves 15-25
Ucl G-90 HC 7-15

2.3.2 Catalisadores da Reagdo de Deslocamento

Os catalisadores utilizados na reagdo de deslocamento sao diferentes para os casos de
alta temperatura e de baixa temperatura. Os catalisadores comerciais usados no
deslocamento de alta temperatura sao tipicamente compostos por Fe304 combinado com
Cr;03, com o objetivo de minimizar a sinterizacdo do catalisador, ativos na faixa de 330-
340°C. O catalisador é normalmente ndo suportado e encontrado na forma de cilindro ou
anel (CALLAGHAN, 2006). Newsome (1980, apud SMITH et al. 2010) relatou como
composi¢ao tipica do catalisador 74,2% de Fe;0s (deve ser parcialmente reduzido para
atingir a forma ativa Fes04), 10% de Cr;03 e 0,2% de MgO. Ja& Rhodes et al. (2002),
acrescentou que a quantidade ideal de Cr,03 para um catalisador comercial é de 8%.

A proporc¢do de vapor/CO é um parametro importante na reacdo de deslocamento de
alta temperatura, pois operar a reacdo em baixas proporc¢des pode levar a formacdo de
ferro metdlico, metanacdo, deposicdo de carbono e reacdo de Fischer Tropsch (TWIGG,
1989, apud SMITH et al., 2010). O tempo de campanha de um catalisador de HTS esta entre
4 e 8 anos, sendo que a principal causa da perda de atividade se da por sinterizacdo da fase
ativa, um tipo de desativacdo irreversivel devido a exposicdo do catalisador por longos
periodos a temperaturas elevadas.

Existem estudos acerca da desativacdo de catalisadores em reatores de deslocamento.
Keiski & Salmi (1992) estudaram sobre a desativacdo de catalisadores Fe-Cr comerciais em
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reatores de alta temperatura. De acordo com os autores, a desativacdao ocorre devido a
sinterizacdo, que é a reducdo da drea especifica, porosidade, aumento do tamanho da
particula e reducdo do nimero de poros com didametro inferior a 30 nm. O estudo mostrou
gue a reducdo de atividade pode ser representada de acordo com um modelo hiperbdlico
(equacdo 2.3) e que o decaimento da atividade ocorre em 2 estagio distintos, um primeiro
com decaimento rapido em um curto periodo de tempo e um segundo momento com
desativacdo lenta ao longo do tempo. O decaimento na atividade catalitica pode ser
explicado pela reducdo de area superficial e aumento no raio medio dos poros.

_ 6,6 %10° (dm3)1'03m01_0’03kg_1s_1 (2.3)
= . _
(1+0,042h7" xt) /s

J& o catalisador comercial utilizado para as rea¢des de deslocamento em baixas
temperaturas é composto por cobre, 6xido de zinco e alumina, sendo o cobre a parte ativa
em temperaturas em torno de 200 °C. Segundo Callaghan (2006), a composicdo tipica do
catalisador é 32-33% de CuO, 34-53 % ZnO, 15-33% Al,Os, ja outros estudos consideram
68-73% de ZnO, 15-20% de CuO, 9-14% de Cr;03, 2-5% de Mn e 6xidos de Mg e Al
(NEWSOME, 1980, apud SMITH et al. 2010). O éxido de zinco e de cromo sao responsaveis
por dar suporte estrutural para o catalisador e o éxido de alumina tem como fun¢do ajudar
na dispersao e minimizar o efeito de retragdo da particula de catalisador. O 6xido de zinco
também proporciona uma prote¢do do cobre contra o envenenamento por reagdes com
compostos de enxofre. As vantagens deste catalisador sao a sua seletividade e o menor
numero de reacdes secundarios que ocorrem a pressoes elevadas. Além disso, o tempo de
vida util deste tipo de catalisador gira em torno de 2 a 3 anos, isso devido a ocorréncia de
sinterizacdo da fase ativa, além claro do envenenamento através de enxofre e cloretos, ja
gue o catalisador de LTS é sensivel a estes (CALLAGHAN, 2006).

ko

2.4 Cinética da Reacao de Reforma

O estudo de modelagem de processos de reforma a vapor em reatores cataliticos de
leito fixo vem crescendo nas ultimas décadas, fato esse devido ao crescente uso do
hidrogénio em diversos processos. As rea¢des quimicas que ocorrem s3o numerosas e em
se tratando de matérias-primas como nafta ou hidrocarbonetos mais pesados, é
praticamente impossivel determinar o mecanismo das reacbes e as equacbes de
velocidade, para isso, a maioria dos estudos considera o metano como principal matéria
prima da obtencdo do hidrogénio.

O trabalho desenvolvido por Singh & Saraf (1979) teve como objetivo a avaliacdo de
diferentes tipos de reformadores a vapor de hidrocarbonetos os quais foram simulados
utilizando-se uma modelagem matematica pseudohomogénea unidimensional. O modelo
proposto utilizado é baseado nas reacdes de reforma de hidrocarbonetos mais pesados
gue o metano, como propano, butano, hexano e benzeno utilizando catalisadores de
niquel. Através dos experimentos foi concluido que o metano é o principal reagente da
reforma e o modelo considera que a metanacdo é completa na entrada do reator, ou seja,
todos os hidrocarbonetos mais pesados sdo considerados hidrocraqueados a metano.
Sendo assim, a cinética desenvolvida é para a reacdo de reforma a vapor de metano. O
trabalho cita que ha diversos modelos cinéticos propostos na literatura baseados nos pares
de reacdo abaixo (2.4 e 2.5) (2.6 e 2.7), sendo que qualquer um destes dois pares é capaz
de representar o que ocorre na reforma. Os modelos cinéticos diferem consideravelmente
entre si, mantendo apenas o fato de que a taxa de desaparecimento do metano é de
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primeira ordem e que a taxa cinética é dependente da pressao. Os autores escolheram
entdo as duas primeiras reagées (2.4 e 2.5), reacdo de reforma e reacdo de deslocamento
(water-gas shift reaction) respectivamente, para avaliar a cinética e os modelos foram
utilizados para verificar o desempenho de diferentes reformadores através de diferentes
condicdes de pressdo. As equacdes cinéticas estdao detalhadas para cada reac¢do escolhida,
sendo a equagao 2.8 correspondente a reacao 2.4 e a equagao 2.9, a taxa da reagao 2.5.

CH,+ H,0 & (O + 3H, (2.4)

CO0+ H,0 & (CO,+ H, (2.5)

CH, + 2H,0 & (O, + 4H, (2.6)

C0,+ CH, & 2C0 + 2H, (2.7)

1 = ay.exp(—Eq1/R.T) (pCH4 - pI?IZ.pCO/Keql.pHZO) (2.8)
7, = az.exp(—Eg,/R. T)(Pco - pHZ.pCOZ/Kqu-pHZO) (2.9)

onde 1; e 1, sdo as taxas correspondentes as reagdes 2.4 e 2.5, a; e a, sdo os fatores pré-
exponenciais, E;q e E,, sdo as energias de ativagdo das reagdes, K.q1 € Keqz S30 as
constantes de equilibrio e p;, a pressdo parcial do componente j.

Froment & Xu (1989), através de um estudo experimental e tedrico, também
desenvolveram um modelo cinético para a rea¢do de reforma a vapor do metano partindo
de possiveis reagdes que possam ocorrer. Utilizaram para isto um reator de bancada feito
de aco inox e catalisadores de niquel suportados com magnésio com diferentes tamanhos
de particulas. Foram feitos testes experimentais com a variacdo da razdo vapor de
agua/carbono em diferentes pressGes e temperaturas. Os resultados mostraram que a
diferenca no tamanho da particula de catalisador ndo gera limitacdo de difusdo interna, as
resisténcias a transferéncia de calor e massa externa podem ser negligenciadas.

O modelo desenvolvido pelos autores foi baseado em premissas encontradas na
literatura, sendo elas: (1) o vapor de agua reage com os atomos de niquel da superficie,
produzindo oxigénio adsorvido e gas hidrogénio; (2) o metano é adsorvido na superficie do
niquel e reage com o oxigénio adsorvido na etapa (1) ou se desassocia para formar radicais
livres; (3) a concentracdo dos radicais livres que contém carbono sdo bem menores que a
concentracdo total de sitios ativos; (4) o oxigénio e os radicais adsorvidos reagem formando
C-H,0, CO ou COg; (5) O hidrogénio formado é liberado direto na fase gas ou fica em
equilibrio com Hag ou Hza4. Estas premissas levaram os autores do trabalho a escreverem o
mecanismo detalhado apresentado na Figura 2.3.
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E1% CHy + S=CH,S
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S12- CHOS + OS =C0O-S + HS Etapas determinan;ce&
:-.‘1;:. COS + 08 = Cﬂg'é +5 para a taxa de reacao

Figura 2.3: Mecanismo detalhado de reforma a vapor proposto por Froment & Xu.
Adaptado de Liu (2006), onde S é a substancia adsorvida.

As reacOes abaixo ocorrem pelos passos descritos no mecanismo detalhado acima e
possuem etapas que sdo controladoras de taxas.

CH, + H,0 & CO + 3H, AHyoq = 206 kJ /mol (2.10)
CO+ H,0 & CO,+ H, AHyo = —41 kJ /mol 2.11)

A reacdo 2.10 é a reforma de metano propriamente dita, é fortemente endotérmica,
logo é favorecida em altas temperaturas. A reagdao 2.11 é a chamada reagdao de
deslocamento (water-gas shift reaction) e responsdavel pela conversdo do mondxido de
carbono. Por ser exotérmica, sua conversao é favorecida em baixas temperaturas. A reacao
2.12 é a reacao de metanacdo, que consiste na soma da equacao de reforma com a
deslocamento. A metanagao é fortemente endotérmica e, portanto, a conversao de
metano é favorecida em altas temperaturas. A ocorréncia desta rea¢ao na direcao dos
reagentes resulta em perda de hidrogénio e producdo de metano (PETTERSSON;
WESTERHOLM, 2001 e ACEVEDO 2006).

Assumindo que as reacdes ocorrem conforme o mecanismo detalhado e com base nas
premissas apresentadas, as equacoes de velocidade de reacdo (equagdes 2.13, 2.14 e 2.15)
foram entdo escritas para o passo determinante de cada uma das trés reacdes globais
(equagbes 2.10, 2.11 e 2.12), em termos de pressGes parciais na fase gasosa através das
relacdes de equilibrio de Langmuir e com denominador comum (equacdo 2.16) devido a
utilizarem os mesmos sitios ativos, resultante da adsorcao das espécies.

2.5 3
r = k1/sz(pCH4-lI;1;12VoZ—PHz-PCO/K1) (2.13)
r, = k2/Pu2(Pco.PH20-PH2-Pcoz/K2) (2.14)

DEN?2
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_ ks/pii3(0cnaPhzo _PlizPcoz/Ks)
DEN?

ry (2.15)

DEN = 14 K¢o.Pco + Kuz-Prz2 + Kcna-Pena + Knzo-Puzo/Phz (2.16)

onde, k4, k, e k3 sdo as constantes de cinética quimica, K4, K, e K3 sdo as constantes de
equilibrio quimico, K o, Ky, Kcya € Kypo as constantes de equilibrio de adsorgdao e

Peyar Pra Peor Prao € Peoy @S Pressdes parciais dos componentes das reagdes.

Temkin et al. (1971, apud AVETISOV et al. 2010) fizeram um estudo baseado nos
modelos cinéticos para a reforma a vapor de metano, que frequentemente consideram
etapas de colisdo, ou seja, interacdo da molécula da fase gasosa com uma particula
adsorvida de forma linear, o que facilita a derivacdao das equacgdes cinéticas explicitas e
facilita o ajuste dos parametros. Utilizando dados experimentais, um mecanismo para a
reacdo de reforma sob catalisadores de niquel foi proposto, em diferentes temperaturas e
pressao atmosférica. Os dados experimentais foram descritos baseados nas duas rotas de
reacdo (N e N®@) mostradas na Figura 2.4.

N(D N(2)
(1)CH4 +Z = ZCH> + H> 1 0
(2)ZCH3 + H,0 = ZCHOH + H» 1 0
(3)ZCHOH = ZCO + H» 1 0
(4)ZCO0=Z+CO 1 0
(5)Z+H0=70+H> 0 1
(6)Z0+CO=Z+COy 0 1

N(D: CHg +H0=CO+3H;,.
N2): CO+H;0=C0z +Hs.

Figura 2.4: Mecanismo detalhado de reforma a vapor segundo Temkin et al. (1971).
Fonte: Avetisov et al. (2010)

No mecanismo proposto acima, Z significa um sitio de adsorgao livre, Z acompanhado
da espécie quimica representa a espécie adsorvida e os numeros a direita (zero e um) sao
os coeficientes estequiométricos de cada etapa. De acordo com Avetisov et al. (2010) pode-
se assumir que a cobertura da superficie (mol/m?) do catalisador pelas espécies CH,, CHOH
e CO é muito menor que a unidade, entdo a equacao cinética de consumo de metano para
a reacdo N é dada por:

— k1.pcua(1=Pi-Pco/K1PcHa-PH20) (2 17)
(1+l1.PH20+ (P2 /PH20)+ 13(1912-12/szo))(1+k5(szo/PHz) )

onde, ky, ks, ky,k 1,k 5,k 3 sdo as constantes das etapas elementares, l; = k 1 /k,, I, =
k 1k 5/kik, els =k 1k 3k 3/k,k3 ky , Ky é a constante de equilibrio da reagdo N e ks
é a constante de equilibrio da etapa 5.

De acordo com os resultados, esta expressdao foi capaz de descrever os dados
experimentais, porém o segundo (/1pn20) e sexto (ks(pHzo/pHz)) termo do denominador
podem ser negligenciados a partir dos experimentos por serem muito menores que a
unidade. A reac¢do prossegue através da adsorcdo dissociativa de metano sobre o niquel
com a liberacdo de moléculas de hidrogénio na fase gas. Entdo, para pressoes baixas de
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hidrogénio, as superficies de ZCH, reagem mais rapidamente com a dgua, assim a adsorgao
do metano se torna irreversivel e a taxa de reagao utilizada deve ser a seguinte:

r =kypceua(1— pgz.Pco/K1.pCH4-PHzo) (2.18)

Esta ultima equacdo é idéntica a proposta no trabalho apresentado por Singh & Saraf
(1979). Em temperaturas inferiores a 600 °C é necessario usar a expressao 2.16, pois dentro
do intervalo estudado de pressdes parciais, a acdo retardadora do hidrogénio e a
aceleradora da dgua se tornam insignificantes a partir de 600° C. O mecanismo proposto
por Temkin et al. (1971, apud AVETISOV et al. 2010) é extremamente simplificado, no
entanto transmite o significado fisico da dependéncia das taxas de reacdo com a pressao
parcial dos componentes no meio reacional.

O trabalho apresentado por Rostrup-Nielsen (1993) revisa e discute a producdo do gas
de sintese a partir da reforma a vapor de metano, a concep¢do de um forno reformador
tubular com catalisadores de niquel, além de discutir novas melhorias na tecnologia, tais
como a reforma do diéxido de carbono e a reforma auto térmica. Os autores utilizaram
uma cinética proposta na literatura que desconsidera os estudos sobre a determinacdo da
etapa controladora da reacdo, levando em conta uma abordagem de estado pseudo-
estaciondrio num intervalo de temperatura de 470 — 700° C:

r= k.pcHa-PH20(1—QR/Kp)
f(@H20PH2)A+kH20PH20/PH2) )

(2.19)

onde Qf e K, sdo, respectivamente, o quociente de reagdo e a constante de equilibrio
correspondentes a reacao 2.9, f(puz2o,pH2) uma funcdo polinomial em termo de pressao
parcial de hidrogénio e dgua. Como segunda proposta de cinética, utiliza a desenvolvida
por Froment & Xu (1989) (equagdes 2.13, 2.14, 2.15 e 2.16), uma expressao cinética
baseada no modelo de Langmuir Hinshelwood.

J& o estudo realizado por Murray & Snyder (1985), desenvolveu um modelo
pseudohomogéneo e unidimensional que considera que a reforma a vapor de metano é
representada pelas rea¢des de metanacao e deslocamento, porém sé utiliza expressao
cinética para areacdo de metanacdo e considera que a de deslocamento estd em equilibrio.
A taxa cinética é descrita em termos de uma equacdo de primeira ordem, com dois
parametros, o fator de frequéncia (k°) e a energia de ativacdo (E) que variam conforme o
tipo de catalisador:

E
—Teya = k. exp (— ﬁ) AP, onde AP = Pcys — Pcha eq (2.20)

onde AP é a diferenca de pressdo parcial entre o metano atual e o metano no equilibrio. O
artigo ainda apresenta uma revisdo de outras cinéticas encontradas na literatura para a
reacdo de metanacdo bem como os valores para k° e E obtidos experimentalmente,
conforme pode ser observado na Tabela 2.2.
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Tabela 2.2: Resumo das cinéticas e parametros encontrados na literatura
para a metanagao.

Autores Expressoes
E
Akers e Camp (1955)* —reya = k° exp (_ ﬁ) Pcrs
k°= 127 e E= 8778 (catalisador comercial)

Bodrov et al. (1964, 0 E
1967)* —7Tcgs = k- exp (_ ﬁ) PcH4

k°=1 x 10°e E= 8778 (catalisador comercial)

k°= 6,1 x 10°e E=19400

E
Allen et al. (1975)* —reys = k° exp (— ﬁ) Pcha

°= 1,04 x 10* e E=20000

. . E
Rostruep- Nielsen (1975) ~Tcns = Kk exp (— ﬁ) [pcra — (1 — (Qr/Kp))]

k°=2,19 x 107 e E=26000
k°=4.43 x 1057 e E=20000

E
Grover (1970)* —7cns = k% exp (— ﬁ) [pcrs — (PcoPrz’/Przo Ki2))

k°=nao reportado e E= 8778
Ke2= constante de equilibrio da reacao

CH, + H,0 = CO + 3H,

Hyman (1968)*

0 E 2 4
—Tcya = K7 exp (— ﬁ) [Kglpcmszo — Pco2PH20 ]

Ke1= constante de equilibrio da reacdo 4

* E
Murray e Snyder (1985) ey = kO exp (_ ﬁ) (DPers — Penag)

k°=100-1 x 10° e E=10000-26000
PeyaE Pressdo parcial do metano no equilibrio

Unidades: k° [Ibmol/h Ib of cat, atm]; E [cal/mol].

* apud Murray & Snyder (1985)

Em se tratando de cinéticas para hidrocarbonetos mais pesados, uma das poucas
disponiveis na literatura é apresentada por Smith (1983, apud Lépez, 2005). Este modelo
considera a nafta como alimentagao da reforma a vapor e a cinética é de primeira ordem
(equacgdo 2.21). O modelo considera que a reacdo de reforma da nafta com vapor de dgua
é irreversivel e com velocidade de reacao finita, e que a reacdo de deslocamento e a de



35

metanacao sdo reversiveis e instantaneas de tal forma que o equilibrio prevalece em todos
os pontos no interior do catalisador e na sua superficie.

r = pP'kl'N (2.21)

onde pp é a densidade bulk do catalisador, k; a constante cinética e N a concentragao das
espécies de nafta.

Tottrup (1982) desenvolveu um estudo cinético (equagdo 2.22) para a reforma a vapor
do n-heptano usando catalisador de niquel suportado com 6xido de magnésio em
condigcdes industriais de teste (pressao entre 5 e 30 bar, temperatura entre 450 e 550°C e
vazdo vapor/carbono de 2 a 8). Além disso, prop6s uma taxa de reagdo intrinseca para a
reforma de hidrocarbonetos mais pesados, com a finalidade de se realizar uma modelagem
heterogénea do reator (equacdo 2.23).

—38,3 kJ/mol 0,6 X -0,1
=2y P05 3,0/ (2.22)

- 0,2
Tenim = k. exp( RT cnHm* YH2

—-67,8 kJ/mol
exp (R—T/) PcnHm

k.
(1+25,2 Dentm (PH2|1PH20)+0.077(PH20|PH2))’

(2.23)

TenHm =

2.5 Cinética da Reagao de Deslocamento

Ha diversos modelos cinéticos propostos na literatura para a reacao de deslocamento,
conforme descrito por Hla et al. (2009), onde podem ser encontrados mais de 20 modelos
de equacgdes cinéticas diferentes. Os modelos cinéticos podem ser baseados na
microcinética, ou seja, sdao baseados no conhecimento sobre os passos elementares
envolvidos na reacdo e exploram a quimica detalhada. Mas a maioria das publicacdes utiliza
modelos cinéticos empiricos, ou seja, derivados de dados experimentais que fornecem uma
maneira facil e computacionalmente mais leve de se calcular (SMITH; LOGANATHAN;
SHANTHA, 2010). Normalmente estes sdo expressos pelo modelo de Arhenius e fatores
exponenciais, da seguinte maneira (power law model):

= Ko €T plo. Pllbo- Plog. Ply. (1 — — 202 P2 2.24
T = ko.€ RT . Pco-DH20- Plo2- Pra- ( ) (2.24)

Ke’ pco "PHz0
onde k, é o fator pré-exponencial, Ea é a energia de ativacdo, Ke é a constante de
equilibrio e ,m,n e g sdo os fatores ajustados através de dados experimentais (CHOI;
STENGER, 2003). Estes modelos sdo capazes de descrever o comportamento da reacdo em
funcdo da temperatura e dos intervalos de concentracdo investigados.

O trabalho desenvolvido por Smith et al. (2010) faz uma revisdo dos principais modelos
cinéticos utilizados atualmente, tanto microcinéticos quanto empiricos para a reacdo de
deslocamento de alta temperatura e baixa temperatura separadamente. Os modelos
microcinéticos exploram o mecanismo detalhado das reacGes cataliticas e os seus passos
elementares. O estudo também mostra que esses modelos, sdo na maioria dos casos,
baseados em mecanismos associativos, como por exemplo o mecanismo de Langmuir
Hinshelwood, representado na expressdao 2.25, que considera as concentracdes dos
componentes da reacdo de deslocamento bem como as constantes de equilibrio. Em se
tratando de modelos empiricos, uma tabela com parametros ajustados para diversos tipos
de catalisadores, pressGes e temperaturas de operacdo é apresentada pelos autores
(Tabela 2.3).
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_ k.Kco-Kn20[[COl.[H20]-[CO].[H2]/K]
(1+Kco.[C0]+KH20.[H20]+ KCOZ-[C02]+ KHZ.[HZ] )2

- (2.25)

Tabela 2.3: Parametros para diversos catalisadores e condi¢cdes de operacdo da reacao
de deslocamento no modelo cinético empirico. Adaptado de Smith et al. (2010).

Catalisador Condi;f'ies . Parém.etros de Referéncia
operacionais Arhenius

;evf,?;o/ Ccrr;gj 1 atm, 350-440°C 'E”a'fl:llzll'j ol Rhodes et al (2003)
i?o%s%ﬁ? 1 bar, 380-450°C :Enalzolz1180'i11ikcj)}i1 .| |Rhodesetal (2003)
i;f“;éﬁ% 6 bar, 380-450°C 'E”a':’;zlf:lol'j /mol | Rodes et l (2003)
i‘;;(?“zg%z? 27 bar, 380-450°C 'E”a'f;fl'iil%l/mol Rhodes et al (2003)
Fes0a/ Cr,0s * | 3-5 bar, 573-633°C :Enalz(ogszlfj'/lmol Rhodes et al (2003)
;Z?;gﬁ“* 575-675 K 'E”a'/(; 51;'97 88 Keiski et al. (1992)

80-90% Fe304
8-13% Cr203
1-2% CuQ ***

1 atm, 450°C 6mm
X 6mm

10284 (mol/gcat s)
Ea= 111 kJ/mol

San et al. (2009)

80-95% Fe304
5-10% Cr,03

1 atm, 450°C 6mm

10963 (mol/gcat s)

San et al. (2009)

15% CLO **** X 6mm Ea= 88 ki/mol
CuO/FesO/ . In ko= 2 0,1
Cr,03 180- 1 bar, 380-450°C Rhodes et al (2003)
Ea= 75+ 1 ki/mol
250pum
CuO/Fe304/
= +
Cr,03 180- 6 bar, 380-450°C Inko=5,520,1 Keiski et al. (1992)
Ea =85+ 2 ki/mol
250pum
CuO/Fe304/
=4+
Cr,03 180- 27 bar, 380-450°C Inko=4+0,1 Keiski et al. (1992)
Ea= 85+ 1 kJ/mol
250pum
*1=1,1; m=0,53
Ordem de **1=0,74; m=0,47; n=-0,18; q=0
reagdo: *** |= 1. m=0; n=-0,36; q=-0,09

*k**1=0,9; m=0,31; n=-0,156; q=-0,05
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Existem diversos trabalhos tratando da cinética da reagdo de deslocamento de alta
temperatura (HTS) utilizando catalisadores do tipo Fe304/Cr,03, mais utilizado na industria.
Hla et al. (2009) desenvolveram um estudo cinético utilizando dois catalisadores comerciais
a base de ferro e cromo com o objetivo de obter as taxas de reacao empiricas para posterior
modelagem de reatores. Os experimentos foram realizados em um reator diferencial com
temperatura constante de 450°C e pressao atmosférica. Neste trabalho foram tomados
cuidados necessarios para considerar os efeitos de difusdao porosa despreziveis. O estudo
concluiu que a diferenca no catalisador foi capaz de impactar na equacao de taxa empirica,
apresentando diferenga nas concentragdes de CO e CO,. Os catalisadores utilizados podem
ser observados na Tabela 2.4 e as equacdes de taxa para ambos os catalisadores, abaixo:

Tabela 2.4: Tipos de catalisadores para rea¢do de deslocamento (HLA et al., 2009).

Catalisador 1 | Catalisador 2
Fe,0O3 80-90% 80-95%
Cr203 8-13% 5-10%
CuO 1-2% 1-5%

—-111
_ 2,845 o .41 0 —-0.36 ,,—0.09 1 pcoz PH2
Tcarr = 10 .€ RT .Pco-PH20-Pcos Puz * (1 ——.=—.——=) (2.26)
Ke Dpco DPH20

—88
— 0,659 , &= ,,0.9 ,,031 _—0,156 _ —0,05 _ 1 Pcoz PHz
Tearz = 10 -€RT.Pco-Prao-Peoz  -Puz (1 Ke peo 'szo)(2'27)

onde r = [mol/gcq:-S|, p = [kPal, T = [K] e Ea = [k]/mol].

Os autores observaram que para casos onde ha maior concentracdo de CO3, a segunda
cinética é mais indicada devido a sua ordem de reacdo menos negativa (expoente da
pressdo parcial) deste componente, ja na primeira cinética proposta, a taxa é promovida
guando se utiliza uma carga com maior concentracdo de CO e menores concentracdes de
CO;z e Ha.

A cinética mostrada acima somente é valida para baixas pressdes, pois 0s
experimentos foram conduzidos a 1 atm de pressdo. Na literatura, cinéticas que
reproduzam bem o comportamento em pressdes elevadas sdo escassas. Porém, pode ser
utilizado um fator de correcdo para altas pressées, seguindo a relacdo (ADAMS; BARTON,
2009):

7" = Fyress: T (2.28)
Eyress = PO57P/250 (2.29)

onde r' é a taxa de reacdo ajustada para altas pressdes e P a pressdo em atm, valido para
até 30 atm.

Segundo Smith et al. (2010), as expressdes cinéticas para a reacdo de deslocamento de
alta temperatura foram estendidas a reacdo de baixa temperatura e o modelo cinético
utilizado nas publicacGes recentes acerca deste assunto seguem o modelo desenvolvido
por Choi & Stenger (2003). Estes autores propuseram um modelo cinético empirico
utilizando o catalisador comercial Sud-Chemie Cu/ZnO/Al,Os e obtiveram energia de
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ativacdo de 47,4 kJ/mol, através de dados experimentais. Conforme a mesma consideragdo
acima, neste caso também deve ser utilizado o fator de pressdo para o caso da reacdo
ocorrer a altas pressoes.

—47,4

rirs = 296.105.¢ 7 . (pco-Phoo — FEEPE2) (2.30)

onde r = [mol/gcq:-h], p = [atm], T = [K].

2.6 Métricas Operacionais

O foco em modelagem, simulacdo e otimizacdo de processos para projeto de unidades
industriais teve inicio na década de 1950. Os primeiros resultados nessa area foram usados
para demonstrar a aplicabilidade dos conceitos matematicos e algoritmos para resolver
problemas de engenharia e exploracao do potencial dos computadores na resolucdo desses
processos complexos. Desde entdo essas pesquisas vém se desenvolvendo em diversas
linhas, evoluindo a partir do estudo em estado estaciondrio até modelagens e simulacdes
dindmicas. Com isso, as formulacdes dos problemas a serem modelados e simulados estdo
cada vez mais integradas desde a andlise inicial, monitoramento até o controle e otimizacao
em tempo real. Além disso, a pesquisa e o desenvolvimento atualmente se concentram em
areas com alta rentabilidade, principalmente em processos de producdo continuos em
larga escala (MARQUARDT, 2007).

As métricas ou indicadores de desempenho chamados de normalmente de KPIs (Key
Performance Indexes) sdo utilizados para avaliar a eficiéncia de algum processo nas
inddstrias, sendo normalmente expressas em termos de resultados reais comparados com
tedricos, conformidades de cronograma, tempo de ciclo, gastos de energia e matérias-
primas e controle, operagdo e manutengdo, entre outras maneiras de acordo com o
interesse da avaliacdo. Os indicadores tém como objetivo melhorar o desempenho
identificando as deficiéncias, levando a reducdo de custos e aumento de capacidade de
producdo sem grandes investimentos. Podem ser aplicados a equipamentos, etapas do
processo ou de forma global para toda uma planta de producdo (EMERSON, 2005;
LINDBERG et al., 2015).

Uma série de KPIs existe para diferentes fins, muitas vezes sdao muito semelhantes
mudando apenas a nomenclatura. Os KPls utilizados em sistemas de gerenciamento de
energia (ISO 50001) sdo chamados de indicadores de desempenho de energia, ja os
indicadores de eficiéncia de recursos sdao baseados em materiais e energia podem ser
classificados em trés categorias (HAKALA et al., 2017):

e Fnergia: Indicadores baseados na quantidade de energia consumida para uma
unidade produzida de determinado produto;

e Material: indicadores baseados na quantidade de matéria prima consumida
para a producdo de uma unidade de determinado produto;

e Ambiental: indicadores que medem o impacto ambiental na produgao de
determinado produto, medindo a emissao dos gases de efeito estufa.
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Como o uso dessas métricas estd em ascencdo devido ao crescente interesse no
gerenciamento de desempenho e gestdo das plantas de producdo, a forma mais atual de
aplicacdo esta sendo o uso em tempo real destes indicadores em painéis de controle. A
definicdo da métrica vai depender do seu uso e de quem ird usa-la, por exemplo, um KPI
financeiro serd menos util para medir desempenho de plantas (MARQUARDT, 2007). A
Tabela 2.5 mostra exemplos de KPIs utilizados.

Tabela 2.5: Exemplos de KPIs. Adaptado de (HAKALA et al., 2017)

KPI Formula Medicdes
Energia Requerida Razdo entre somatério
JE; das energias de entrada
REIER kK — ’ y i ,
’ My, jk e saida e todas as

correntes de produto

Matéria Prima R. Razdo entre matéria
Requerida REIz;x = Lk Tm. - prima principal e todas
Pk as correntes de produto
Utilidades U. Razdo entre utilidade de
Requeridas REILy ;. = Lk Tm.. . interesse e todas as
Pk correntes de produto
Producao de Razdo entre somatério
Material REL .. — my de todas as matérias
Y.Lk 2Rj primas e todas as

correntes de produto

Umas das métricas mais utilizadas é a avaliagcdo de processos baseado na conversao das
reacO0es quimicas (produtos versus reagentes) e nas ineficiéncias tanto com reacdes
secundarias quanto capacidade de produgao. Por exemplo, em reatores continuos se pode
ter a situacdo onde o aumento da vazao de alimentac¢ao implica em uma menor conversao,
€ como se algumas moléculas nao tivessem tempo suficiente para reagir. Isso explica que
o rendimento de um processo pode diminuir a medida que se aumenta a quantidade de
matéria prima da unidade (FORSMAN, 2015). Outro foco que pode ser dado é usando a
métrica baseada nas ferramentas de modelagem, simulacdo e otimizacdo de processos,
onde cada processo por ser simulado a fim de se comparar com a situacdo real, sendo este
o enfoque deste trabalho. A ideia do desenvolvimento da modelagem dos reatores é para
gue a métrica, calculada a partir das quantidades das correntes mensuradas na simulacao,
seja implementada em um analisador virtual em linha capaz de predizer a composi¢do das
correntes de saida do reator. Assim, com o uso da métrica proposta o desempenho da
unidade é avaliado e se pode fazer a correcdo da operacdo da mesma em tempo real,
visando melhores condi¢des operacionais.



Capitulo 3— Modelagem Matematica

Os principais processos envolvendo catalisadores sdélidos na industria quimica e
petroguimica ocorrem em reatores de leito fixo de grande capacidade. A modelagem do
leito catalitico, em sua grande maioria, tem enfoque cinético, o qual utiliza expressées de
velocidade da reacdo. Um reator de leito fixo pode ser modelado partindo-se de duas
categorias, utilizando modelos heterogéneos ou ainda modelos pseudohomogéneos. A
modelagem heterogénea é baseada em equacdes cinéticas intrinsecas, ou seja, consistem
em equacdes de conservacdo tanto para o fluido quanto para o catalisador e considera
gradientes de temperatura e concentracdao no interior da particula de catalisador. Os
modelos pseudohomogéneos ndo consideram explicitamente a presenca do catalisador,
além disso, ndo consideram gradientes de temperatura e concentracao entre as fases
gasosa e particulas do catalisador (Froment, Bischoff, and De Wilde 2011; Toledo 1999). O
modelo pseudohomogéneo é de solucdo rapida, apresenta resultados confidveis e muitas
vezes é uma solugdo ja que o uso do modelo heterogéneo implica em tempos mais longos
de célculo e podendo apresentar problemas de convergéncia (CHRISTENSEN, 1996).

Dentro destas duas categorias, os modelos ainda podem ser classificados, de acordo
com a sua complexidade, em unidimensional e bidimensional, caso os gradientes radiais
devam ser contabilizados (FROMENT; XU, 1989b). Os modelos unidimensionais ndo
consideram gradientes radiais de temperatura ou concentragao ja os bidimensionais
consideram a existéncia de um perfil radial de temperatura e concentragao.

Neste trabalho, o modelo utilizado para a modelagem matematica, tanto para a reagao
de reforma quanto para a reacao de deslocamento é pseudohomogéneo unidimensional,
ou seja, considera que os gradientes de concentragdo e temperatura ocorrem somente na
direcdo axial e o sistema é considerado em estado estacionario, uma vez que tempo de
reacao é muito rdpido frente ao tempo de operacdo.

3.1 Modelagem Matematica do Reator de Reforma

Pode-se escrever a conversdao de cada um dos componentes da reacao através das
equacoes abaixo.

0
Fcn,— Fen,
Xew, = —5—= (3.1

FCH4,
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o
Fco,~ Fco,
Xco2 =T 0 (3.2)
CHy
Feo = Flo
XCO - —FgH (33)
4
0
Fg,0= Fu,0
—_ 2 2
XH20 = —FCOH (3.4)
4
0
Xy, = —Z—* (3.5
CHa

sendo F2H4, FZZ, ngo, F&,, Fgoz as vazOes molares iniciais das espécies [kmol/h].

Desta forma, as vazdoes molares de cada espécie podem ser determinadas usando a
seguinte relagdo para o caso do metano e andlogo as outras espécies:

Usando as relagdes mencionadas acima, é possivel calcular as pressdes parciais de cada
componente através da seguinte expressao:

=5

pj=7-P (3.7)

onde P é a pressao total do sistema em atm, P; € a pressdo parcial de cada componente, F;
a vazdo de cada componente e F; a soma das vazGes molares de cada espécie [kgmol/h].

O balango de massa para as espécies principais em termo de conversdo, é dado por
(FROMENT; BISCHOFF; WILDE, DE, 2011):

A4XcH, _ pBTCH4A
0
dz FCH4

(3.8)

dXCOZ _ PB.TCo2-A (39)

0
dz Fcy 4

onde A é a drea da secdo transversal do reator [m?], Py € a massa especifica do leito [kg.m"

3, Ycya€Tcoz @ taxa de consumo de metano e de formagdo de gas carbdnico,
respectivamente [kmol/h.kgcat].

As equacdes de balanco de massa podem ser expressas em termos de vazdes molares
através do rearranjo das equacgdes 3.6 e 3.8, sendo:

dF
% = Pp-TcHa- A (3.10)
dF
—2=pp.r A (3.11)

O balanco de energia de acordo com Froment et al. (2011) é:

ar 1
dz Cpg-pg-us

(o5 (£(~AH)).73.0,) = 4.5~ (T = Ty)] (3.12)
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sendo que T é a temperatura do meio reacional [K], Cpg ¢é o calor especifico do gas [J/kg.K],
P, é a massa especifica do gas [kg/m?3], u, é a velocidade superficial [m/s], AH; é a entalpia

dareacgdoi[kl/mol], ondei[1,2 e 3], U é o coeficiente global de transferéncia de calor para

o tubo [W/m?2.K], D, é o diametro interno do tubo [m] e T}, é a temperatura da parede do
forno [K].

O coeficiente de transferéncia de calor U é calculado como (Froment & Xu, 1989):

1o da gy (&) + L (3.13)

U 2As i a;
onde d,; e d,, sdo, respectivamente, o diametro interno e externo do tubo do reator [m],
Ag € a condutividade térmica do metal do tubo, que neste caso é 180.72 ki/m.h.ke a; é o
coeficiente de transferéncia de calor convectivo no leito empacotado [kJ/m2.h.K]. O
material considerado para calculo da condutividade térmica foi o aco inox.

Foi obtido de Froment et al., (2011) o calculo do coeficiente de transferéncia de calor
convectivo no leito empacotado e as demais equacgdes para este parametro.

8.Aer.yy
a;p = 8Aer+ yy.dyi (3.14)
&, = @,° +0,33.Re. Pr. 2 (3.15)
P
Aoy = Aoy’ + 0,14.Re.Pr. A, (3.16)
10,21
afwo = /187'0 (W) (317)
der® =1y |€ (1 + 0'95*/‘1’19*“”) + 0'195(1_? - (3.18)
’ —ta dp+§ 2s
7 rs*y -
€-0,26
® =@+ (01— @2) [m] (3.19)

3 2
@1 = exp (—0,0022. In (;‘—) +0,0468.1n (;—) —0,4862.1n (;—) — 0,527 )

4 g g
(3.20)

3 2
@y = exp (—0,003. In (i) +0,0723.1n (i> —0,79451.In (i) ~0,6216 )
/19 lg /1.9
(3.21)
0,000227 7 \3
a, = [—H ﬁ(c—c)l . (100) (3.22)
Cs T \3

ars = 0,000227. (32) . (555) (3.23)
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Cs T \3
a,s = 0.000227. (Z_CS) () (3.24)
As = (1 — €). 624,4. T 06908 (3.25)

onde A, é a condutividade térmica do gés de processo [kl/m.k.h], C; é a constante de
emissividade, que neste caso é 5,775 W/m?.K*.

O balango de momento é dado por:

d_P _ f-Pg-u52
dz dp

(3.26)

onde P é a pressdo no reator [Pa], f é o fator de atrito e dp é o didmetro da particula
equivalente de catalisador [m].

Para a modelagem da rea¢ao de reforma foram consideradas as seguintes reagdes:

CH, + 2H,0 & COy+4H,  AHyoq = 165 kJ /mol (3.29)

A cinética baseada nas reac¢des acima proposta por Froment & Xu (1989) foi escolhida
por ser a mais utilizada nos artigos encontrados sobre a reforma a vapor.

ro= k1/PE5-(PcHAPH20-Pi2.Pco/ K1) (2.13)
1= DENZ2 '

_ ko/Py2.(Pco.PH20-PH2-PCO2/K2)
r, = DENZ (2.14)

_ k3/Dii5.(PcHAPH20 _Pi2PCO2/K3)
e DEN?2

(2.15)

DEN = 1+ KcoPco + KuzPuz + KcnaPena + Kuzo0Pu20/Pu2 (2.16)

Os valores das constantes cinéticas kq, k, e k3 podem ser obtidas utilizando a Lei de
Arrhenius  (3.30). As  unidades de kq,k,ek; sdo  respectivamente,
1 1
(kgmol atmzkg/ h‘l) , (kgmol atm™ kgt h™1) e (kgmol atmzkgzt h™1).

_Ea,i
R.T

k; = A(k;).exp [

|, comi=123 (3.30)

As energias de ativacdo e os parametros pré-exponenciais necessarios sao
apresentados na Tabela 3.1. As constantes de adsorc¢do sao calculadas pela equacdo de
Vant’'t Hoff (3.31). Os valores de A(KJ) e AH]‘-’podem ser observados na Tabela 3.1. As

unidades de K]- , sendo j=CO,H,,CH,H,0 , s3ao respectivamente,

atm_l, atm_l, atm_l, -

—AH? .
K; = A(K;). exp [F] comj = CO,H,,CH,, H,0 (3.31)
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As constantes de equilibrio para as reacdes acima sdo calculadas através da equacao
3.32, sendo que as energias de reacdo e os parametros pré-exponencias sdo mostrados na
Tabela 3.1. As unidades das constantes K, K, e K sdo respectivamente atm?, —, atm?.

—AHP ;
K; = A(K).exp | =2t], comi=1,2,3 (3.32)

RT

Tabela 3.1: Parametros cinéticos e constantes de equilibrio para a conversao do metano
(LIN et al., 2003).

Pardmetro Fator pré-exponencial AH ou E, (kJ/mol)
kq 4,2248 x 10*° 240,1
k, 1,955 x 108 67,13
ks 1,0202 x 10% 243,9

Keo 8,23 x 10° -70,65
Ky, 6,12 x 10° -82,9
Ken, 6,65 x 10* -38,28
Ku,o 1,77 x 10° 88,68
K 7,846 x 10%2 220,2
K, 1,412 x 102 -37,72
K; 1,11 x 10% 182,4

Logo, as taxas de formagao de CO,H,,C0O, e consumo de CH,e H,0 podem ser
escritas como:

Tco=T1— 13 (3.33)

Teoz =Ty + 13 (3.34)

Ty = 3.1 +1 +4.13 (3.35)
Tyoo = =11 — Ty — 2.73 (3.36)
TcHe = —T11 — 13 (3.37)

3.2 Modelagem Matematica do Reator de Deslocamento

As equacdes de balango molar e de momento (3.10 e 3.11) sdo as mesmas aplicadas
para a modelagem do reator de deslocamento. O balanco de energia sofre alteracao, ja que
o sistema de reacdo de deslocamento pode ser considerado adiabatico, ou seja, o termo
do coeficiente global de troca térmica é zerado e a equacao simplificada é:

= = —— [pp(2(~AH).1.1p)] (3.38)

dz  Cpg.pgus’
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A cinética escolhida para compor a modelagem do reator de deslocamento foi a
proposta por Hla et al. (2009) desenvolvida para o catalisador 1 (equagdo 2.26),
considerando também o fator de correcdo para altas pressoes.

—-111
_ 2.845 % .01 0 -0.36 ,,—0.09 1 Pcoz PH2 0.5—P/250
Turcr = 10 -€ RT .Dco-PH20-Pcoz - Pu2 -(1__-_-_)-P / (3:39)
Ke pco PH20

A constante de equilibrio (k,) utilizada na taxa de rea¢do de reatores de deslocamento
pode ser expressa por:

49170
T2

5693,5
T

In(K,) = +1,077.In(T) + 5,44.107*.T — 1,125.1077.T? — — 13,148 (3.40)

3.3 Parametros Necessarios para o Desenvolvimento do Modelo

Para a resolugdo dos balangcos de massa e energia, é necessario o calculo de velocidade
superficial, do fator de atrito e do coeficiente global de troca térmica. Da equacao da
continuidade, a velocidade superficial pode ser expressa como:

__ F.RT

Us = —— (3.41)

O fator de atrito pode ser calculado através da equacdo de Ergun. O diametro
equivalente para uma particula de catalisador no formato de anel, d,,, e a porosidade do

leito, €, também devem ser calculados (ALVES, 2005).

_ 1-€ 1,74+150.(1-€)

f=1f Laiseas (3.42)
€ = 0,38+ 0,073[1 + (‘E_’l’):)zz) ] (3.43)
d, = 6. (VP/SP> (3.44)

onde V,, é o volume de uma particula de igual diametro [m3] e Sp a area superficial para
uma particula de mesmo didametro e altura [m?] (ANCHEYTA, 2013). Re é o nimero de
Reynolds e pode ser calculado por:

__ Pgdpus

Re =1 (3.45)

onde  é a viscosidade do fluido [kg/m.h].

As capacidades calorificas dos reagentes e produtos envolvidos na reforma a vapor
foram obtidas através da equacdo 3.46. Os parametros utilizados para o cdlculo estdo na
Tabela 3.2. Os dados sdo validos na faixa de temperatura de 298K até 1500K para o metano
(YAWS, 1995).

C,=A+B.T+CT?*+D.T*+E.T*+F.T*> [J.mol"*.K™"]. (3.46)
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Tabela 3.2: Parametros para o calculo do C, . Fonte: Yaws (1995)

A B C

CHs | 42,6736172 | -0,0905374407 | 0,000321091466
CO2 | 15,9522786 | 0,0975281129 | -0,000112182742
CO | 36,0225798 | -0,0465318794 | 0,000108803967
H.O | 37,7853859 | -0,0323168439 | 0,0000827308943
H> | 13,9867154 | 0,0867323714 | -0,000181899518
N2 | 21,2911083 | 0,0396443832 | -0,0000745900679

Tabela 3.2: [Cont.]: Pardmetros para o calculo do C,, . Fonte: Yaws (1995).

D E F

CH4 | -3,15106923 | 1,35886260 | -2,20520904
CO2 | 0,767279908 | -0,280198325 | 0,414707917
CO | -1,01512104 | 0,435185799 | -0,707187576
H20 | -0,707613718 | 0,283806347 | -0,441167879
H2 1,77334589 | -0,794413084 | 1,33489160
N2 | 0,760488847 | -0,362401269 | 0,641996480

A viscosidade de cada componente das reagdes [Ug] foi calculada conforme Yaws
(1995):

wy=A+B.T+C.T? (3.47)
Sendo que os valores dos parametros A, B e C estdo na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Parametros para o célculo da viscosidade [g]. Fonte: Yaws (1995).

A B C

CH4 | 3,8435 0,4011 -1,4303x 10
CO; | 11,336 | 4,9918 x 10! | -1,0876 x 10 *
CO | 35,086 | 5,0651x 10! |-1,3314x10*
H.O | -36,826 | 4,29x101 -1,62 x 10
H, | 27,758 | 2,12x10! -3,28 x 10

N, | 42,606 | 4,75x101 -9,88 x 10
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A viscosidade da mistura (um) foi determinada pelo Método de Wilke (REID;
PRAUSNITZ; POLING, 1987):

_ Yilki
Wp =2 E—anl o (3.48)
1/2 <1/41°
() G
j i
(pij - 1/2 (349)

onde ¢;; € a viscosidade de i na mistura j, y; e itj sdo as viscosidades do componentei e j,
respectivamente, M; e M; sdo as massas molares dos componentesiie j.

A condutividade térmica do componente j [W.m™1.K1] é:
A =A+B.T+C.T? (3.50)

Sendo que os valores dos parametros A, B e C estdo na Tabela 3.4.

Tabela 3.4: Pardmetros para o célculo da condutividade [A]. Fonte: Yaws (1995).

A B C
CHs | -0,00935 | 1,4028 x 194 | 3,3180x 10
CO; | -0,01183 | 1,0174 x 10* | -2,2242 x 10°®
CO | 0,00150 | 8,2713x10° | -1,9171x 108
H.O | 0,00053 | 4,7093 x 10° | 4,9551 x 108
H, | 0,03951 | 4,5918 x 10* | -6,4933 x 108
N, | 0,00309 | 7,593 x10-> |-1,1014 x 108

A condutividade térmica da mistura (4,,) foi determinada pela Equacdo de Wassiljeva
e o parametro 4;;foi obtido da Modificagdo de Mason e Saxena (REID; PRAUSNITZ; POLING,

1987):

—y Yk
I =2 2 (3.51)
4 172 A 1/4 z
()6
Aij = 1/2 (352)

o (s39) |

onde A;; é a condutividade térmica de i na misturaj, 4; e A; sdo as condutividades térmicas
do componente i e j, respectivamente, M; e M; sdo as massas molares dos componentes i

e .
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Capitulo 4 — Metodologia

Este capitulo apresenta como foi desenvolvido o presente trabalho. A modelagem do
reator de reforma e reator de deslocamento foi desenvolvida e depois validada utilizando-
se um estudo de caso. Os dados necessarios para a simulacao e caracteristicas dos reatores
e catalisadores foram coletados para que se simulassem os dois reatores. Através da
modelagem e da simulacdo, foram desenvolvidas métricas de eficiéncia operacional para a
unidade em estudo.

4.1 Configurag¢ao do Modelo

A metodologia utilizada neste trabalho envolveu o desenvolvimento de modelos
matematicos para os dois principais reatores presentes em uma unidade de geracdo de
hidrogénio, envolvendo a escolha da cinética adequada para cada reacao.

Com base no que ha publicado sobre modelagem de reatores, o reator de reforma foi
descrito baseado em um modelo pseuhomogéneo unidimensional em estado estaciondrio,
incluindo balanco molar, balanco de energia e balanco de momento. No reator de reforma,
cada um dos tubos presentes no interior no forno foi modelado como se fosse um reator
de leito fixo individual, para isso, a carga total da unidade foi dividida proporcionalmente
entre todos os tubos. Para compor o balangco molar a cinética escolhida que melhor
representa as caracteristicas do reator é a desenvolvida por Froment & Xu (1989a). O
balanco de energia considera tanto a parte de transferéncia de calor da corrente de reacao
com o tubo quanto os calores de reacgdo das trés reagdes que ocorrem simultaneamente
(3.27, 3.28 € 3.29).

Para o reator de deslocamento, foi também utilizada uma modelagem
pseudomogénea unidimensional em estado estacionario com balangos molares, de energia
e de momento. Neste caso, a transferéncia de calor é considerada negligencidvel. A
corrente de entrada do reator de deslocamento é o somatério da carga de saida de todos
os tubos do forno reformador. A cinética escolhida que melhor representa as reacdes e o
catalisador utilizado é empirica e baseada em Hla et al. (2009).

Ambas as modelagens foram desenvolvidas em linguagem modelica, utilizando o
software OpenModelica. Além dos balancos molares, de energia e de momento de ambos
os reatores, ainda foram implementados os calculos de viscosidade e condutividade
térmica variantes com a temperatura ao longo do comprimento do reator. Outras
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informagdes que foram necessarias e calculadas para o correto funcionamento dos
modelos j& foram explicadas no Capitulo 3. Com os pardmetros necessarios para o
funcionamento do modelo, as vazdes dos componentes de cada reacdo, bem como a
temperatura e a pressao foram avaliadas ao longo do comprimento de cada reator.

4.2 Validagcao dos Modelos

A modelagem proposta para ambos os reatores foi simulada utilizando-se os dados
provenientes de um estudo de caso escolhido com o intuito de se avaliar a eficiéncia da
planta analisada. Para isso, foi utilizada como estudo de caso uma unidade de geracdo de
hidrogénio. Os dados necessdrios como parametros de entrada para a simulacdo, como
temperatura e composicdo da carga, foram selecionados dentro de um mesmo periodo.
Além disso, os dados reais de planta dos produtos formados nos reatores, como
composicdo e temperatura de saida dos reatores, também foram coletados a fim de se
fazer um estudo comparativo entre simulacdo e dados reais. Outras caracteristicas a cerca
dos catalisadores e tamanhos dos reatores também s3ao necessarias. Foi avaliada a
qualidade dos dados e através de inspecdo visual foram eliminados alguns pontos
provenientes de paradas e partidas da planta.

A simulacdo da unidade de geracdo de hidrogénio foi realizada em python onde os
modelos escritos em linguagem modelica sdo compilados através da interface FMU. Os
dados selecionados do estudo de caso para o forno reformador sdo organizados em uma
planilha .csv e importados no python. Para que a simulacdo aconteca, os parametros e
composigdes iniciais devem ser informados aos modelos e, depois disso, a unidade é
simulada ao longo do comprimento do reator. O mesmo acontece para o reator de
deslocamento. O solver utilizado foi CVode (algoritmo para equagbes diferenciais
ordinarias com método linear multi-passo BDF). Com os valores gerados pela simulagdo foi
possivel avaliar se os modelos foram capazes de representar bem a unidade em estudo.

4.3 Métrica de Desempenho Operacional

Através do desenvolvimento da modelagem e posterior simulacdo da unidade é
possivel avaliar a eficiéncia da unidade em estudo através do uso de métricas de eficiéncia
operacional. O uso de métricas de eficiéncia operacional tem como objetivo verificar se o
resultado apresentado na pratica estd condizente com a teoria, neste caso o modelo
matematico e cinético utilizado, e ainda identificar pontos de melhoria da planta para que
o resultado ideal seja alcancado. Com o uso da modelagem é possivel de se avaliar o
comportamento de diversas varidveis de processo e com os resultados da simulagado pode
ser feita a comparacado entre o modelo e o real da planta.

A métrica desenvolvida é baseada na quantidade de hidrogénio produzida para a
determinada quantidade de Gas Natural utilizada como matéria-prima da unidade, no caso
do modelo expresso como metano, tanto para o reator de reforma quanto para o reator
de deslocamento. Através da simulacdo da unidade com os modelos utilizados é possivel
obter a quantidade téorica de hidrogénio e dos outros componentes da reacdo para uma
unidade de geracdo de hidrogénio tedrica. Além das quantidades produzidas com
determinada quantidade de carga para a unidade, também s3o obtidos os perfis de
temperatura e pressdao teoricos ao longo dos reatores. Com estas varidveis tedricas é
possivel se fazer a comparacdo com os valores reais de planta, comparacao esta expressa
na métrica desenvolvida. Para que se tenha informagdes das correntes de saida dos
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reatores, como vazao, composicao e temperatura, é que se faz necessdrio o uso da
modelagem do sistema e consequentemente, se torna possivel o cdlculo da métrica.

Sendo assim, com o uso desta métrica é possivel avaliar a eficiéncia operacional da
unidade na producdo de hidrogénio e caso haja déficit de producdo, procurar identificar a
sua razao. A métrica global proposta nesta dissertagao para avaliar a unidade de geragao
de hidrogénio baseada na qualidade do modelo é definida como:

H, real/GN carga

KPI_UGH = (4.1)

H, simulado/GN carga

Aliada a métrica global, outras submétricas podem ser desenvolvidas a fim de se avaliar

etapas do processo. Com isso, também foi avaliado a eficiéncia de cada reator

separadamente através de suas submétricas, definidas como sendo os as vazbes reais

obtidas dos componentes das rea¢des em comparag¢ao com os obtidos da simulagdo. No

caso do reator de reforma expresso como eficiéncia na conversdo do metano e no reator
de deslocamento, eficiéncia na conversdo do CO.

Além disso, foi avaliada também a recuperacdo obtida no sistema de purificagdo PSA,
baseada na quantidade de hidrogénio puro produzido e quantidade desviada como gas de
purga proveniente da ndo separacdo da unidade de purificacdo.

Essas métricas e a modelagem descritas podem ser desenvolvidas para outras
unidades que se tenha o interesse do estudo. Para isso, os dados necessarios da unidade
devem ser avaliados e compilados a simulacdo, que entdo serad realizada. Uma vez
compilado os modelos e se eles ndo precisarem ser modificados, a simulacdo podera ser
rodada para qualquer conjunto de dados de forma répida e facil e a avalicdo da eficiéncia
da unidade se dard de forma ilustrativa através dos gréficos obtidos das métricas
desenvolvidas.



Capitulo 5 - Resultados e Discussao

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos através da simulacdo do reator
de reforma e reator de deslocamento utilizando-se os dados coletados do estudo de caso
durante um periodo de 5 anos. Na sessdo 5.1 é feito uma introducdo com as caracteristicas
da unidade em estudo, dados coletados necessarios para a simulacdo e as adequacdes
necessarias no modelo. No item 5.2 é feita a validagdo com modelo com a avaliacdo das
vazOes dos componentes de interesse ao longo do reator, bem como temperatura e
pressdo. Além disso, os dados reais sdo comparados com os resultados da simulacdo e
métricas de avaliacdo de eficiéncia da unidade propostas.

5.1 Estudo de Caso

De modo a avaliar o desenvolvimento dos modelos matematicos propostos que
possibilitam visualizar o comportamento da producdo de hidrogénio, o presente trabalho
terd como estudo de caso uma Unidade de Geragcdo de Hidrogénio, de uma refinaria de
petrdleo localizada no estado do Rio Grande do Sul. A unidade opera com gas natural ou
gas de refinaria. CompGem a unidade um reator de hidrodessulfurizacdo, para pré-
tratamento da carga, um forno reformador e um reator de deslocamento, além de
permutadores, bombas, compressores e a unidade de purificacdo PSA com 6 vasos
adsorventes. A unidade é ilustrada na Figura 5.1.
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Figura 5.1: Esquema da unidade de geracdo de hidrogénio utilizada neste estudo de caso.

Conforme descrito na sessao 3.1.1, a cinética escolhida para modelar a reacdo de
reforma é baseada na reforma apenas do metano, conforme a maioria das literaturas
estudadas. Portanto, neste trabalho pelo fato de a carga real da UGH estudada ser gés
natural foi proposta uma compensacdao nas cargas de metano e hidrogénio, a fim de se
adicionar a presenca dos outros hidrocarbonetos presentes no gas natural, e relaciona-los
com o metano na cinética escolhida.

Por exemplo, para o caso do etano, o mesmo pode ser convertido em metano e
hidrogénio, como se fosse realizado um balango atémico:

C2H6 (= 2 CH4_ - HZ (51)

Assim sendo, foi considerado que a quantidade em mols de etano entrando no
reformador seria contabilizada como metano seguindo a mesma cinética (FROMENT; XU,
1989a), sendo que um mol de etano é transformado em 2 mols de metano e um mol de
hidrogénio é entdo descontado da vazdo molar de entrada deste composto. O
desenvolvimento detalhado do fator equivalente para este e outros hidrocarbonetos
encontra-se no Apéndice A.

5.1.1 Coleta de Dados

Para que a unidade da refinaria pudesse ser simulada, foram coletados dados de
processo e andlises laboratoriais de determinados pontos da planta. Os dados utilizados
foram da ultima campanha do reformador, totalizando 6 anos de operacao. Para o reator
de deslocamento foram utilizados os dados de igual periodo da campanha do reformador,
sendo que o reator de deslocamento, ja vinha em operacdo por 5 anos.

Os dados de processo foram obtidos diariamente durante o periodo avaliado, sendo
fornecido uma média didria e as variaveis coletadas podem ser observadas na Tabela 5.1.
J4 os dados obtidos através de medidas laboratoriais, que estdo listados na Tabela 5.2, ndo
apresentam a mesma frequéncia, ou seja, as composi¢coes do processo que sdo analisadas
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por cromatografia sdo realizadas uma vez por semana e esporadicamente em periodos
mais curtos em razao da evolucdo e problemas que possam vir a ocorrer durante o
processo. Sendo assim, foi feita uma triagem e escolhidos somente os dias que
apresentavam todas estes dados listados, ou seja, foi obtido um total de 212 pontos (dias)
com todas as medig¢des das varidveis abaixo. Dentre estes 212 pontos foram identificados
16 outliers que foram excluidos do conjunto de andlise, totalizando assim um conjunto com
196 pontos. Além dos valores de temperatura de entrada e saida do reator de
deslocamento, dentro do reator hd quatro termopares dispostos ao longo do comprimento
gue medem a temperatura em mais quatro niveis, estas informacdes foram utilizadas para
avaliar a desativagdao. Como a temperatura do ultimo nivel dentro do reator (quase no final
do leito) foi informada como sendo mais confidvel, esta foi considerada a temperatura de
saida do reator de deslocamento.

Tabela 5.1: Variaveis de Processo utilizadas

Dados de Processo
Forno Reformador
Vazdo de entrada de Gas Natural
Vazdo de entrada de Hidrogénio
Vazao de entrada de Vapor
Temperatura de entrada
Pressao de entrada
Temperatura de saida
Pressdo de saida
Deslocamento
Temperatura de entrada
Pressdo de entrada
Temperatura de saida
Delta de Pressao
PSA
Vazdo de Gas de Purga
Vazado de Hidrogénio Produto

Tabela 5.2: Variaveis de Laboratorio utilizadas

Dados de Laboratdrio
Composicdo do Gas Natural
Massa molar média da Vazdo de saida do Reformador
Composicdo de saida do Forno Reformador
Massa molar média da Vazdo de saida do Deslocamento

Composicao de saida do Reator de Deslocamento
Composicdo do Gas de Purga

Além dos dados citados acima para a simulacdo, também foram obtidas informacées
necessarias acerca dos catalisadores utilizados nos dois reatores (formato, tamanho e
densidade), dimensao do reator de deslocamento e didmetro, quantidade e comprimento
dos tubos que compdem o reator de reforma. No reator de deslocamento é utilizado um
catalisador de formato cilindrico cuja composicao é ferro, cromo e cobre. Nos tubos
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reformadores sdo utilizados dois tipos de catalisador, um catalisador de topo, nos metros
iniciais do reator e outro de fundo no restante cuja composi¢cdo nao foi fornecida.

5.2 Resultado da Simulagao
5.2.1 \Validagdo do Modelo

Simulacdo do Forno Reformador:

O forno reformador da unidade que compde o estudo de caso foi simulado utilizando
como carga o gas natural e sua devida composicao, além dos dados de temperatura e
pressao de entrada.

Cada tubo reformador foi simulado como um reator individual, apresentando ao longo
do seu comprimento dois tipos de catalisadores. O catalisador de topo preenche 40%
iniciais do comprimento do reator e o catalisador de fundo o restante correspondente aos
60%. Sendo assim, a simulagdo do reformador foi realizada em duas etapas, a inicial usando
o catalisador de topo e suas caracteristicas e a vazao de entrada da unidade dividida pelo
numero de tubos existente e a segunda etapa com o catalisador de fundo e suas
caracteristicas e como vazdo de entrada a saida da simulac¢do, usando o catalisador de topo,
anterior em cada tubo. A Figura 5.2 ilustra como foi realizada a simulacao.

Catalisador de Topo Catalisador de Fundo
L | |

Estudo de Caso Estudo de Caso

e VazioGN Simulagéio Tope = Simulagéio de Fundo e« Composicdo de saida

«  Composicio GN % vol de saida = % vol de entrada e Temperatura

. T de saida =T de entrada "

. gazfo ';2 v P de saida = P de entrada * Pressdo

. ardo de Vapor

« Temperatura Simulacéo

*  Pressdo * Composicdo de Saida
+ Temperatura
* Pressdo

Figura 5.2: Esquema da simulagao e dados utilizados para o reformador.

Os graficos apresentados nas Figura 5.3 e Figura 5.4 representam a simulacao realizada
para um unico ponto ( o ultimo ponto utilizado do estudo de caso), de forma a ilustrar o
comportamento das vazGes dos componentes presentes na reagdo, da temperatura e da
pressdo ao longo do comprimento do tubo reformador. O comportamento observado do
consumo dos reagentes e producdo do hidrogénio, além do perfil de temperatura e pressao
é semelhante aos resultados obtidos com a simulagao feita no estudo de Froment and Xu
(1989b)Froment and Xu utilizando dados tedricos, o que se leva a concluir que a
implementacdo do modelo foi realizada corretamente. Os graficos foram normalizados
utilizando-se como base os valores iniciais.
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Figura 5.3: Simulagdo de um ponto da unidade do estudo de caso para o reator de
reforma. a) Variacdo da vazao de CHa4, CO; e CO ao longo do comprimento do tubo
reformador. b) Variacdo da vazao de H; ao longo do comprimento do tubo reformador. c)
Variacdo da vazao de vapor ao longo do comprimento do tubo reformador.
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Figura 5.4: Simulacdo de um ponto da unidade do estudo de caso para o reator de
reforma. a) Variacdo Temperatura ao longo do comprimento do tubo reformador. b)
Variacdo da Pressdo ao longo do comprimento do tubo reformador.

A Figura 5.5 mostra a relacdo dos percentuais volumétricos simulado e real da corrente
de saida do forno reformador para os componentes presentes nas rea¢des. Somente os
graficos do metano e hidrogénio estdao exemplificados na Figura 5.5 por serem os de maior
relevancia no estudo do forno reformador, os demais estdao no Apéndice B. Os valores
foram normalizados utilizando-se o maior valor de conversdao de cada componente no
estudo de caso e o maior valor de carga de alimentagdo de Gas Natural.
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Figura 5.5: a) Relacdo do percentual volumétrico simuldo com o real do conjunto total

dos dados para o metano. b) Relagdo do percentual volumétrico simuldo com o real do

conjunto total dos dados para o hidrogénio no reformador. c) A variacdo da carga de gas
natural na entrada do forno reformado.

Com base na Figura 5.5, pode-se concluir que a etapa de reforma a vapor simulada é
mais eficiente do que a reacdo que ocorre na pratica no estudo de caso. Isso porque, os
percentuais volumétricos na corrente de saida do reformador gerados pelo modelo sdo
menores (para metano) e maiores (para o hidrogénio) que os obtidos na planta real, ou
seja, na corrente de saida ha menos teor de metano e mais de hidrogénio no modelo, o
que siginifca que houve maior conversdo no reator, formando mais do produto de
interesse. De acordo com Do Brasil et al. (2012) o percentual volumétrico de saida de
hidrogénio no forno reformado é de aproximadamente 74% e o de metano, 3%. Nota-se
gue mais para o final da campanha, a unidade comecou a operar com 50% da sua carga
nominal e com valores mais estaveis (Figura 5.5 c) , este periodo corresponde aos
percentuais volumétricos de metano e hidrogénio identificados com a cor verde (Figura 5.5
a e b). Estes percentuais estdo bem aderentes ao modelo, ou seja, o modelo se torna mais
representativo quando a unidade estd operando com carga mais baixa.

Tabela 5.3: Erro relativo médio das medidas de temperatura, pressao e percentuais
volumétricos do estudo de caso com relagao aos valores simulados na corrente de saida
do forno reformador.

Erro relativo
Temperatura 2,1 %
Presséo 3,9%
CH,4 31,8 %
H> 5,0 %
CO 10,8 %
CO2 10,7 %

Em relacdo aos erros relativos médios apresentados na Tabela 5.3, pode-se observar
gue o maior erro relativo médio encontrado é para a conversao do metano, que pode ser
visualmente observado na Figura 5.5. Esses maiores desvios encontrados podem ser
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associados a periodos de ineficiéncia da planta, mostrando que modelo representa bem a
unidade e que ainda fornece uma conversdo maior de metano que na pratica. Pode estar
associado também a erros de medicdo das varidveis utilizadas na simulacdo e a utilizacdo
da média didria dessas varidveis, o que ndo representa totalmente a producdo. Além disso,
os erros encontrados podem estar relacionados ao modelo escolhido, devido ao fato de
ndo se considerar a desativacdo ao longo do leito e da utilizacdo do valor da temperatura
da parede no balanco de energia, que foi representado como um valor constante para
todos os tubos e em todas as partes do mesmo, o que se sabe que é uma fonte de erro.

A Figura 5.6 ilustra melhor a comparacao entre a conversao do metano. Observa-se que
mais para o final da campanha os dados gerados pela simulagdo estdo mais préximos do
real. Neste periodo a planta estava operando com carga mais baixa (50% da nominal) e
estdvel. Pode-se concluir que operar com uma carga mais baixa e estavel faz com o modelo
represente melhor a unidade. A média da conversdo tedrica do metano é de 81% com
desvio padrao de 2,48.
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Figura 5.6: Comparacdo da conversao de metano do simulado com o estudo de caso, para
o forno reformador.

A Figura 5.13 5.7 representa os valores de saida para a varidvel temperatura do reator
de reforma e os valores simulados para a mesma varidvel, normalizados pelos respectivos
valores maximos. E possivel observar que ha minima variagdo na temperatura simulada ja
os valores reais sdao mais dispersos e estdo compreendidos em um intervalo amplo.
Observa-se que ha periodos consideraveis onde a temperatura real estd continua e
proxima da simulada, o que justifica o erro relativo baixo de 2%.
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Figura 5.7: Comparag¢ao da temperatura normalizada de saida simulada e do estudo de
caso, para o forno reformador.

A efetividade pode ser adicionada a modelagem do sistema e incluida para cada uma
das trés reacdes na reforma, conforme Apéndice D. A difusividade efetiva utilizada no
calculo do fator de efetividade pe baseada na difusividade molecular e de Knudsen, sendo
esta a que mais contribui para a influéncia do tamanho da particula de catalisador frente a
difusdo. Conforme a literatura, na maior parte dos casos, o catalisador de reforma a vapor
é suportado em alfa alumina, o que caracteriza um tamanho grande dos poros do
catalisador, ou seja, neste caso a efetividade ndo é um parametro que ird alterar o
rendimento da reagcdo nem fornecer melhores valores para o modelo simulado. Caso o
suporte do catalisador seja outro, o calculo da difusividade e efetividade podem ser feitos
conforme o Apéndice D.



Simulacdo do Reator de Deslocamento:

A simulagdo do reator de deslocamento foi realizada utilizando os mesmos
procedimentos e métodos do forno reformador em todos os 196 pontos da campanha.
Como carga do reator de deslocamento foram utilizados os dados de composicao da saida
do forno reformador fornecidos pelo estudo de caso, somando-se a carga de todos os
tubos, e ndao os valores simulados no item anterior, bem como os dados de pressao e
temperatura de entrada.

> Shift >
Estudo de Casa Estudo de Caso
s Compesicdo de saida do » Compaosicio de saida
reformador= entrada Shift ¢ Temperatura
¢ Temperatura . Pressdo

* Pressao Simulagdo

* Composicdo de Saida
¢ Temperatura
* Pressdo

Figura 5.8: Esquema da simula¢ao e dados utilizados para o reator de deslocamento.

De acordo com os dados fornecidos do estudo de caso, a queda de pressao é menor do
gue 0,05 atm, fazendo com que fosse assumida pressao constante ao longo do reator de
deslocamento. Conforme se observa na Figura 5.9, a reacdo de deslocamento é somente
uma reacdo onde parte do mondxido de carbono, que ndo reagiu na reacao de reforma, se
transforma em didxido de carbono produzindo ainda mais hidrogénio, produto principal da
unidade. A temperatura aumenta ao longo do reator visto que a reacdo de deslocamento
é exotérmica. Observa-se que a através deste modelo escolhido, a reacdo ocorre somente
na parte inicial do leito. Podemos considerar assim, que a reacdo ocorre nesta porgao inicial
e vai avanc¢ando ao longo do reator com o passar do tempo, devido a desativacdo que pode
ocorrer. Os valores utilizados nos graficos 5.9 foram normalizados utilizando-se os valores
iniciais de vazdo e temperatura.
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Figura 5.9: Simulacdo de um ponto da unidade do estudo de caso para o reator de
deslocamento. a) Variagdo da vazao de CO,, CO e vapor ao longo do comprimento do
tubo reformador. b) Variacdo da temperatura ao longo do comprimento do tubo
reformador.
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A Figura 5.10 mostra a relagdo dos percentuais volumétricos na corrente de saida do
reator de deslocamento dos componentes presentes nas reacdes obtidos pelo modelo com
os fornecidos para o estudo de caso. Somente os graficos do mondxido de carbono e
hidrogénio estao exemplificados por serem os de maior relevancia no estudo da reagao de
deslocamento, os demais estdo no Apéndice C. Os valores dos percentuais foram
normalizados utilizando-se o maximo valor de conversao do estudo de caso para cada
componente.
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Figura 5.10: Rela¢do do percentual volumétrico de saida simuldo com o real do conjunto
total dos dados, para o CO e hidrogénio no reator de deslocamento.

Com base na Figura 5.10, pode-se concluir que a reacdo simulada utilizando o modelo
matematico é mais eficiente do que a reagao que ocorre na pratica no estudo de caso. Isso
porque na corrente de saida simulada se observa maior percentual em volume de
hidrogénio e menor quantidade de CO. A mesma relagao da Figura 5.5 foi feita para o
reagtor de shift. Os pontos verdes na Figura 5.10 correspondem aos dados de quando a
unidade estava operando com 50% da carga nominal no reformador. Neste periodo, se
observa uma maior aderéncia dos pontos ao modelo e uma maior conversao de hidrogénio.

Tabela 5.4: Erro relativo médio das medidas de temperatura, pressao e percentuais
volumétricos reais com relacao aos valores simulados na corrente de saida do forno

reformador.
Erro relativo
Temperatura 1,2%
H> 1,4 %
CO 26,6 %
CO2 6,6 %

Em relacdo aos erros relativos médios apresentados na Tabela 5.4, o maior erro relativo
médio encontrado foi para o teor de CO na corrente de sdida, e este desvio pode estar
associado aos periodos de ineficiéncia da planta, sendo que pelos valores obtidos hd uma
maior conversdo de CO do que na realidade de operacdo da planta. Como no reator de
reforma, esses erros também podem estar associados a erros de medicdo das varidveis ou
ainda a escolha do modelo, que por ser empirica baseada em dados experimentais, pode
ndo representar tal e qual a realidade do reator.
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A Figura 5.15 ilustra a comparacao entre a conversdao do mondxido de carbono predita
pelo modelo e a real, obtida na unidade estudada. Observa-se que somente no inicio da
campanha o desvio entre os percentuais obtidos é maior, sendo que neste periodo a vazao
de CO que entra no reator de deslocamento estd mais elevada que a média e menos
estavel. Estes valores obtidos de conversao estdo de acordo com o explicado no item 2.1,
onde a literatura apresenta como conversdo de CO para o reator de shift entre 80-90% do
residual. A média da conversdao de mondxido de carbono simulado é de 82% com desvio
padrdo de 2,36.
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Figura 5.11: Comparacao conversao de CO simulado com o estudo de caso, para o reator
de deslocamento.

A Figura 5.12 representa os valores de saida para a variavel temperatura do reator de
deslocamento e os valores simulados para a mesma variavel, normalizada baseada na
temperatura maxima no periodo. E possivel verificar que os pontos simulados estdo bem
ajustados aos pontos reais apesar da dispersao dos dados, o que pode ser comprovado com
o baixo percentual de erro relativo entre as medidas, em torno de 1,2%.
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Figura 5.12: Comparacdo da temperatura normalizada de saida simulada e do estudo de
caso, para o reator de deslocamento.

5.2.2 Desativa¢do

A desativacdo do catalisador também foi avaliada tanto no reator de deslocamento
quanto no reator de reforma para buscar justificativas que pudessem ser associadas as
diferencgas entre o simulado e real. Foi proposto uma taxa de desativagao linear no formato
axt+1,ondetétempo desde o inicio da campanha de cada dado utilizado. Este termo
foi incorporado a taxa de reagdao nos modelos cinéticos utilizados. O parametro a foi
estimado se utilizando minimize_scalar do pacote scipy do python e os dados fornecidos
do estudo de caso. A funcdo objetivo foi baseada na diferenca de temperatura
(temperatura do nivel 4 menos a temperatura de entrada) do reator entre o real e o
simulado e a restricdo imposta era de que o parametro fosse negativo e com valor bem
préximo de zero, o que tornava o sistema estavel. Como a duracdo da campanha foi de
aproximadamente 6 anos, a varidvel t da funcao linear variou de 0 a 2177 dias. A otimizacao

_e 1 , o
encontrou um valordea = —6,11 x 1075 [E]' porém a taxa de reacdo de deslocamento

€ muito baixa e ocorre preferencialmente no inicio do reator, o que faz com que o valor de
desativacdo encontrado ndo seja suficiente para impactar significativamente nos valores
obtidos da simulacdo do modelo. Este mesmo comportamento foi observado no reator de
reforma, onde este mesmo ajuste foi proposto e considerando os dados fornecidos, ndo
alterou significativamente os valores obtidos da simulagdo com os modelos. Na literatura
ndo foram encontrados trabalhos onde tenha sido considerada a desativacao ou proposto
um modelo para avaliar tal comportamento na rea¢ao de reforma. Ja na reacgdo de
deslocamento, conforme citado no item 2.3.2, foi encontrado um trabalho que propds uma
desativagdo com comportamento hiperbdlico. Este tipo de desativacdao ndo foi testado no
presente trabalho visto que ndo alteraria o comportamento da reacao, pois o que esta
limitando a influéncia da desativacdo é o baixo valor da taxa de reagao de deslocamento e
ndao o modelo adotado de desativacao.

Outro aspecto observado é que, como a reacao de deslocamento ocorre bem no inicio
do reator de acordo com o perfil observado, é possivel que com o passar do tempo o leito
vai se deslocando, ou seja, a medida que vai ocorrendo a desativacao das primeiras por¢des
do reator, a reacdo vai sendo efetivada nas porcdes posteriores onde o catalisador poderia
ser considerado novo. Isso justifica o fato de que ndo foi encontrado um fator de ajuste
capaz de predizer a desativacdo a partir dos dados reais de planta. Deve ser levado em
conta o fato de que no periodo cujos dados foram coletados, o reator de reforma iniciava
a sua campanha, porém o reator de shift ja estd em operacdo por 5 anos. Durante o periodo
entdo analisado, de mais 6 anos, nota-se que a temperatura de entrada é uma variavel
manipulada para que o efeito da desativacdo do leito possa ser desprezado. Isso se observa
na Figura 5.13 onde se percebe que hd um aumento da temperatura de entrada do reator
ao longo dos dados coletados. O perfil de temperatura é praticamente o mesmo ao longo
do periodo de coleta de dados e se observa que ao longo do tempo a diferenca de
temperatura dentro do reator (entre os termopares 1 e 2) aumenta. As temperaturas nos
niveis dos 4 termopares foram normalizadas pela maxima temperatura de entrada.
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Figura 5.13: Evolucdo da temperatura normalizada ao longo do reator para pontos
selecionados.

Partindo-se da hip6tese que a reacdo vai avancando no leito a medida que vai sofrendo
desativacdo, a diferenca de temperatura entre os pontos dentro do reator também deve
ser analisado. O comportamento que deveria ser observado é que ao passar do tempo um
delta de energia maior nas porgdes finais do reator deveria existir, representando que a
reacdo estaria ocorrendo mais naquela regido. A Figura 5.14 mostra as diferencas de
temperatura de cada termopar com a temperatura de entrada normalizada pelo maximo
valor. A curva azul deveria ter um crescimento ao longo do tempo, indicando esse
comportamento e a curva vermelha e verde deveriam decrescer ao longo do tempo, porém
ndo é o que se observa. O que se pode justificar é que a temperatura de entrada é uma
variavel manipulada e vai sendo alterada ao passar do tempo para compensar o fator da
desativacdo e ndo se pode identificar com certeza esse comportamento do avanc¢o da
reacao através da Figura 5.14.
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Figura 5.14: a) Diferencas de temperatura nos niveis do reator de deslocamento.b)
Temperatura de entrada no reator de deslocamento ao longo dos dados.
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5.2.3 Métricas de Eficiéncia

A métrica global de eficiéncia proposta é baseada na quantidade de hidrogénio
produzido no final da rea¢dao de deslocamento em relagdo a quantidade de gas natural
utilizada como carga da unidade. Essa métrica nos permite avaliar a eficiéncia da unidade
como um todo.

O primeiro gréafico apresentado na Figura 5.15 mostra a os dados utilizados para o
calculo da métrica principal (equagdo 4.1), obtida para os todos os dados do estudo de
caso, sendo a razao entre a vazdao de hidrogénio produzido na saida do reator de
deslocamento e a vazao de gas natural como carga do forno reformador. O segundo grafico
apresenta somente a carga normalizada, pelo maximo valor de vazao, de gds natural do
forno reformador com a fungao de se avaliar o comportamento dos dados em relagao a
variagao da carga da unidade.

— HZ/GM_modelo
~— H2/GN_estudo de caso

Figura 5.15: Parametros avaliados na métrica desenvolvida para avaliacdo da UGH.

A Figura 5.16 apresenta a métrica global calculada. Pode-se observar que através deste
parametro a eficiéncia da unidade pode ser avaliada e mensurada. Conclui-se que a
simulacdo realizada com os dados do estudo de caso e os modelos matematicos
desenvolvidos para os reatores se mostrou mais eficiente que a realidade da ultima
campanha da UGH do referido estudo de caso. Considerando que a producdo de hidrogénio
pelo modelo seria o ideal, pode-se avaliar a eficiéncia da unidade como um todo através
da vazao de saida no reator de deslocamento. Como se observa na Figura 5.16, a métrica
média obtida dos dados foi de, aproximadamente, 91 % com desvio padrao de 2,03 %.

A métrica obtida pode ser representada pela equacdo 4.1:

H, real/GN carga

KPI_UGH = (4.1)

H, simulado/GN carga
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KPI_UGH

Figura 5.16: Métrica global desenvolvida para a UGH.

Além desta métrica global, foi avaliada a eficiéncia de cada um dos reatores
separadamente baseado no consumo do seu principal reagente. Para o reator de reforma
foi avaliado e comparado o consumo de metano que ocorreu na simulacdo com os dados
fornecidos do estudo de caso. A Figura 5.17 mostra a eficiéncia observada para o conjunto
de pontos em analise. Pode-se observar que mais para o final da campanha se conseguiu
uma operagdo mais estavel da planta e consequentemente uma maior conversao do
metano em CO; e hidrogénio e isto tem relacdo com a carga da unidade que se manteve
estavel e mais baixa (entre 4000 e 6000 kmol/h de gas natural). Isso vai ao encontro do que
foi citado no item 2.6, onde a carga muitas vezes limita a eficiéncia de operagao. A eficiéncia
média obtida para o conjunto de dados foi de 89 % aproximadamente com desvio padrao
de 7,5 %.
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Figura 5.17: Eficiéncia na conversdao de metano no reator de reforma.

Para o reator de deslocamento a avaliacdo foi feita a partir do consumo do mondxido
de carbono no reator. A eficiéncia obtida se comparando a quantidade de CO consumida
pelo modelo na simulacdo e o fornecido no estudo de caso pode ser observado na
Figura 5.18. No reator de deslocamento se oberva que a variacdo da eficiéncia é menor,
sendo assim, os dados simulados estao mais ajustados aos utilizados do estudo de caso. A
eficiéncia média na conversdo de CO foi de 91 % para o conjunto de dados, com desvio
padrdo de 6,1 %.
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Eficiencia na Conversao de CO (%)

Figura 5.18: Eficiéncia na conversdo de CO no reator de deslocamento.

Recuperacdo da PSA:

Outro ponto relevante da Unidade de Gerac¢do de Hidrogénio é a etapa da purificacao
do produto final de interesse, o hidrogénio. A PSA tem como objetivo fornecer hidrogénio
com pureza de 99,99%. Com os dados fornecidos pelo estudo de caso de vazao de gas de
purga e composicao, foi possivel avaliar a eficiéncia da PSA no sistema. Todo o hidrogénio
produzido na reforma e na reacdao de deslocamento passam pelo PSA, onde se formam
duas correntes, a de hidrogénio produto puro e a corrente de gas de purga. Nesta ultima,
além dos componentes que ndo reagiram completamente nas etapas anteriores como o
metano, didxido de carbono, mondxido de carbono e o nitrogénio, ha ainda certa
guantidade de hidrogénio, que ao invés de ser separado na PSA e transformado em
produto com valor agregado, retorna ao processo para queima nos fornos.

A Figura 5.19 mostra a eficiéncia obtida na PSA durante a campanha em analise do
estudo de caso. Para que se pudesse fazer uma comparagao da varia¢ao da eficiéncia com
a variacdo da carga da unidade, o grafico da mesma foi colocado como referéncia logo
abaixo. A recuperacdo média da PSA para o conjunto estudado foi de aproximadamente
83 % com desvio padrdo de 2,73 %.
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Figura 5.19: Eficiéncia de operacdo da PSA em relagdo a carga de gds natural da unidade.

Pode-se concluir que a variagdao da carga de gas natural do forno reformador é
inversamente proporcional a recuperagao da PSA. Ou seja, é possivel observar entdo que a
eficiéncia da PSA é limitada pela carga, sendo mais eficiente em cargas médias observadas.
Sendo assim, o ato de aumentar a carga da unidade para produzir mais hidrogénio pode
nao se torna eficiente visto que uma quantidade maior do hidrogénio sera direcionada para
a corrente de gas de purga e ndao obtido puro como produto de interesse dentro da refinaria
devido a capacidade da PSA ndo ser suficiente para processar toda a corrente de
hidrogénio.lsso pode ser observado mais para o final do conjunto de dados utilizado, onde
a carga da unidade se manteve mais estavel e na metade da capacidade, assim, neste
periodo, a eficiéncia da PSA foi uma crescente, obtendo-se um resultado mais satisfatério.



Capitulo 6 — Conclusoes e Trabalhos Futuros

O estudo de uma Unidade de Geracdo de Hidrogénio é de suma importancia visto que
a producdo de hidrogénio é uma etapa primordial para o adequado tratamento do diesel e
gasolina. Por isso, o objetivo deste trabalho foi obter uma métrica de eficiéncia operacional
de modo a avaliar o comportamento da unidade.

Para que esse objetivo global fosse atingido foram necessdrias algumas etapas. A
primeira delas foi a modelagem matemadtica dos dois principais reatores da unidade, o
reator de reforma e o reator de deslocamento, através de modelos pseudohomogéneos
unidimensionais e da cinética mais apropriada encontrada na literatura. Jd com os modelos
implementados foi escolhido um estudo de caso com a finalidade de validar a modelagem
através da simulagdao da unidade. Foi possivel observar que os modelos escolhidos para o
reator de reforma, sendo os resultados concordantes com os apresentados em Froment
and Xu (1989), e para o reator de deslocamento foi capaz de representar bem a as
caracteristicas das cinéticas e dos reatores, pois houve uma boa aderéncia dos dados de
planta com os dados simulados. Os teores de hidrogénio e metano de saida do reformador
ficaram em 74% e 3% e na corrente de saida do deslocamento se converteu aprox. 80% do
CO residual, todos estes dados s3ao apresentados pela literatura. Como n3do se tem
informagdes de planta acerca de problemas operacionais, modo de operagdo e
instrumentacao, ndo se conseguiu desenvolver a parte de digndstico baseada na diferenca
entre modelo e real.

A métrica desenvolvida é uma importante ferramenta para que se possa avaliar como
estd operando a unidade baseado na quantidade de hidrogénio produzida em relacado a
carga da unidade. Através dela foi possivel comparar os dados reais de planta com os
valores simulados e obter a eficiéncia da unidade utilizada como estudo de caso para o
periodo da ultima campanha. Foi observado que a planta estd funcionando abaixo da
eficiéncia predita pelo modelo durante a campanha analisada, abrindo assim caminho para
a investigacdo de possiveis gargalos de planta e que as variacdes sdo influenciadas pela
carga do reator e sua estabilidade. O desenvolvimento desta métrica tem como objetivo
facilitar a visualizacdo e a andlise do desempenho da UGH de forma que possa ser um novo
parametro a ser introduzido no acompanhamento realizado pelos operadores da planta.
Os reatores isoladamente também foram avaliados através da sua eficiéncia mediante os
valores simulados versus reais e a mesma ineficiéncia foi observada baseadas na conversao
das principais matérias primas de ambos os reatores.
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Além disso, ainda foi possivel analisar a etapa de purificagao do hidrogénio produzido
na etapa da PSA, e obter uma relacdo da sua eficiéncia com a variacdo da carga da unidade,
introduzindo uma nova questdo a ser analisada toda a vez que se desejar aumentar a
producdo da unidade. Foi constatado que a PSA tem a sua capacidade limitada, sendo que
aumentar a carga geral da unidade nao implica em obter mais hidrogénio puro pois o
processo de purificagdo ndo é capaz de processar todos os produtos formados.

O objetivo principal deste trabalho é transformar as métricas desenvolvidas em
ferramentas capazes de facilitar quem trabalha na operagao destas unidades, sendo uma
forma mais facil e didatica de avaliagdo. Desta forma, implementar a modelagem dos
reatores da unidade, simular e o utilizar o calculo das métricas nos painéis de operac¢ado das
plantas faz com que imediatamente se possa identificar se a produgao esta abaixo do
esperado e manipular as variaveis possiveis para trazer a opera¢do para um ponto étimo e
ainda permitir que se identifique possiveis falhas nos equipamentos e nas etapas da
unidade. E com o desenvolvimento desta modelagem, serd possivel desenvolver um
analisador virtual capaz de analisar em linha a qualidade da unidade.

6.1 Sugestdes para Trabalhos Futuros

Como trabalhos futuros para a melhoria ainda mais do desempenho de uma unidade
de hidrogénio podem ser considerados os seguintes itens:

e Melhorar a modelagem do sistema incluindo a parte da combustdo do forno
reformador, assim sera possivel uma métrica baseada na quantidade do gas
natural consumido.

e Avaliar uma melhor maneira de se considerar a contribuicdao da desativacao
catalitica nos modelos. Assim seria possivel inferir uma vida util ao catalisador e
encontrar uma temperatura 6tima de operagdo para que se conseguisse
trabalhar com eficiéncia durante toda a campanha projetada.

e Investigar estratégias para otimizar e controlar as varidveis de interesse para o
processo de reforma a vapor. Utilizar a métrica desenvolvida para pontuar os
periodos de ineficiéncia da planta e tentar identificar pontos de melhoria.

e Desenvolver um analisador virtual para a partir das medicdes ds temperatura
e do modelo matematico se inferir a composicao e assim poder usar dados
corrigueiros de planta para estimar a eficiéncia operacional da unidade.
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APENDICE A — Fator Equivaléncia

O modelo cinético proposto por Froment & Xu (1989a) considera apenas o metano
como alimentacao da reforma a vapor, porém sabe-se que o gas natural compreende além
deste, etano, propano, butano e pentanos. Devido a este fato, viu-se a necessidade de se
adicionar a contribuicdo destes componentes, ainda que baixa frente ao %vol de metano,
as reacOes da reforma a vapor. Para isso foi considerado um balanco atémico relacionando
as moléculas de metano e dos demais hidrocarbonetos.

Foi considerado que cada molécula dos hidrocarbonetos acima listada é convertida em
moléculas de metano e hidrogénio, ou seja:

C,H, © 2 CH, — H,
CiHg < 3CH,— 2 H,
C,Hy, © 4CH, — 3 H,
C:H,, & 5CH, — 4 H,

Sendo assim, a vazdo de entrada de metano é considerada como sendo a vazao molar
do metano inicial presente no gas natural e a adicao dos mols de metano provenientes da
conversao acima, sendo assim:

FOCH,uzg = FOCH, + 2% FOC, + 3 FOC3 + 4 * FOC, + 5 * FOCs

Ja para o calculo da vazao de hidrogénio na entrada do forno reformador deve ser
descontado os mols de hidrogénios gerados na conversdao das moléculas dos
hidrocarbonetos maiores em metano, a fim de se fechar o balanco de massa.

FOH,po = FOH, — FOC, — 2 % FOC3 — 3 * FOC, — 4 % FOCy
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onde FOC, é a vazdao molar de etano, FOC; a vazao molar de propano, FOC, a vazao
molar de butano e FOCs a vazao molar de pentano. A vazao FOCH, e FOH, nos modelos
compreende a vazao de metano inicial e a vazao de hidrogénio inicial, respectivamente.

As vazdes calculadas acima, FOCH,gg € FOH;g, sdo usadas como vazdes de entrada
de metano e hidrogénio, respectivamente, na simulagao realizada utilizando-se os dados
reais de planta.
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APENDICE B — Composi¢do da Corrente

de Saida do Forno Reformador

As figuras abaixo mostram a relacdo dos percentuais volumétricos simulado e real da
corrente de saida do forno reformador para os componentes CO, e CO bem como a
variacdo da temperatura e pressdao entre real e simulado. Pode-se observar que a
temperatura na saida do reformador é maior que a real e ha variacdo minima entre os
pontos e a pressdo de saida do reator simulado é menor que a pressao real de saida. Isso
pode ser influencia da diferenca na temperatura. O percentual volumétrico de saida do
reformador simulado para o CO; é menor que a quantidade real liberada na corrente de
saida, isso mostra que de acordo com o modelo hd menor formacado de didxido de carbono
devido a maior conversao do hidrogénio. Ja para o mondxido de carbono, apesar de alguns
desvios possiveis ocorréncias de problema na planta, os valores simulados e reais estdo
mais préximos.
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APENDICE C — Composicao da Corrente

de Saida do Reator de Deslocamento

As figuras abaixo mostram a relacdo dos percentuais volumétricos simulado e real da
corrente de saida do reator de deslocamento para o CO; temperatura, ja que a pressao
foi mantida constante durante a simulacdo. Pode-se observar que, apesar de alguns
desvios possiveis ocorréncias de problema na planta, os valores simulados e reais estao
mais proximos para a temperatura. O mesmo pode ser observado para o didéxido de

carbono, apesar de este componente apresentar uma maior dispersdo no conjunto de
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APENDICE D- CALCULO DA EFETIVIDADE

A efetividade é usada para mensurar a limita¢ao da difusao dentro da particula e avaliar
se ele tem perfil controlador frente a cinética de reagdo. O fator de efetividade pode ser
chamado de transferéncia de massa, jd que quando assume valor pequeno a taxa de
conversao se torna limitada pela transferéncia de massa por difusdo. Quando a efetividade
assume um valor grande préximo de 1, a taxa de reacdo e lenta quando comparada com a
difusdo, logo ha necessidade de se considerar a presenca do catalisador (ACEVEDO, 2006).

A efetividade global de uma reacdo pode ser calculada através da seguinte equacao:

_ tanh¢
=79

onde @ é o mdédulo de Thiele, definido como sendo:

onde dp é o diametro equivalente da particula, k a constante cinética da reagdo, T a
temperatura dentro do reator, p,; a densidade do catalisador e D, a difusivadade efetiva,
gue pode ser calculada pela equacdo abaixo.

A difusivade do componente A pode ser definida como sendo a soma da difusivade de
Knudsen com a difusividade molecular do componente. Para as reacdes de reforma e
metanacdo o composto principal é considerado o metano e para a reacdo de shift, o didxido
de carbono (FROMENT; BISCHOFF; WILDE, DE, 2011).

L_ 1,1
DA DK,A Dm,A

A difusividade de Knudsen é definida pela expressdo abaixo [m?/h], onde r é a média
dos raios dos poros [m], Mi é a massa molecular do componente e a Temperatura em
kelvin (ELNASHAIE; UHLIG, 2006).

Dy 4 = 34,92x1076.7, /T/Ml.

A difusividade molecular [cm?/s] é calculada pela relacdo de Fuller, Schettler e Giddings
(1966):

0,00143T%75

P.MY2 [(S) 3+ (57),7]

Dm,A -
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onde T é a temperatura em kelvin, P a pressdao em atm, M,z a massa molecular da
mistura e v o volume atdmico [cm3/mol] para o casa de difusividade bimolecular (ALVES,
2005).

O fator de efetividade é adicionado a cada uma das trés taxas de reac¢do e incorporado
ao balango de massa.

_ k1/p%5-(PcHaPH20-P}2.Pco/K1) M1
DEN?2

n

_ kz/sz,(pCO.PHzo—sz-pCOZ/Kz)-flz
2 = DEN?2

_ ks/pl?’{;.(PCH4.P12120_pﬁz-pcoz/Ks)-fls
3 DEN?2




