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RESUMO

A demanda energética global desde a revolucdo industrial tem crescido
continuamente e apresenta projecao de crescimento de 50% nos préximos 30 anos. Seguindo
a proporcdo atual das fontes energéticas, torna-se ambientalmente insustentavel atender essa
quantidade com uma proporcéo de 83,7% advinda de fontes ndo renovaveis.

Diversas fontes alternativas e mais sustentaveis surgiram e ainda estdo em
desenvolvimento para inverter essa proporcdo. Uma delas é o uso do gas hidrogénio, H2, no
fornecimento de energia e como combustivel, substituindo os combustiveis fdésseis. Ha
disponivel diferentes formas de producéo do H, sendo as mais convencionais com pegada
de carbono de intensidade média a alta, gerando assim o hidrogénio cinza ou azul. Ha
alternativas como a da eletrdlise da agua que podem garantir a producdo do gas sem emissdo
de nenhum poluente gasoso (CO, CHa, COg, entre outros).

Neste trabalho, foi utilizado o simulador de processo Aspen Plus® para a analise da
producdo de hidrogénio por duas rotas: a reforma a seco do metano e a da eletrélise da dgua.
Para a primeira rota, foi utilizado o reator de Gibbs para avaliar os limites termodinamicos
da reacdo e a capacidade de producdo. Sequencialmente, foi utilizado a cinética apresentada
por Luyben (2014) para simular a produgdo de H» utilizando um reator PBR considerando
uma capacidade produtiva suficiente para atender aproximadamente 6,0% da demanda
energética da regido norte do Brasil. A producdo de H> com o reator a pressdo de 1,0 bar,
proporcao de alimentagdo CH4/CO2 = 1/1.1 e temperaturas de 800 e 920 °C foram de 1,587
e 1,649 kg H2 s, respectivamente.

Para a segunda rota, foi utilizado os dados de Sanchez et al. (2019) para os célculos
da célula eletrolitica necessaria para realizar a eletrélise da agua e utilizou-se o reator
estequiométrico (RSTOIC) e unidades de separacdo para o desenvolvimento do processo no
simulador. A produgéo de H> foi baixa, com converséo de aproximadamente 0,18% da dgua
alimentada com uma vazao de aproximadamente 50 kmols h™ e condicBes de operagdo de
75°C e 7 bar. Para aumentar a producdo de H> é necessario aperfeigoar e otimizar a atividade

das células eletroliticas e utilizar energia limpa, oriunda de fontes e6lica, solar ou hidraulica.

Palavras-chaves: Hidrogénio, Aspen Plus, Simulacdo, Eletrolise da Agua, Energia, COz,

Metano, Fontes renovaveis, Reforma a seco do metano.



ABSTRACT

The global energy demand since the industrial revolution has grown continuously
and is projected to grow by 50% in the next 30 years. Following the current proportion of
energy sources, it becomes environmentally unsustainable to supply this amount with a
proportion of 83.7% coming from non-renewable sources.

Several alternative and more sustainable sources have emerged and are still under
development to reverse this proportion. One of them is the use of hydrogen gas, H2, in
energy supply and as a fuel, replacing fossil fuels. There are different ways of producing H2,
the most conventional ones with a carbon footprint of medium to high intensity, thus
generating gray or blue hydrogen. There are alternatives such as water electrolysis that can
guarantee the production of gas without the emission of any gaseous pollutants (CO, CHa,
CO», among others).

In this work, the Aspen Plus® process simulator was used to analyze the production
of hydrogen by two routes: the dry reforming of methane and the electrolysis of water. For
the first route, the Gibbs reactor was used to evaluate the thermodynamic limits of the
reaction and the production capacity. Sequentially, the kinetics presented by Luyben (2014)
were used to simulate the production of H using a PBR reactor considering a production
capacity sufficient to meet approximately 6.0% of the energy demand of the northern region
of Brazil. The production of H> with the reactor at a pressure of 1.0 bar, feed ratio CH4/CO-
= 1/1.1 and temperatures of 800 and 920 °C were 1,587 and 1,649 kg H2 s, respectively.

For the second route, data from Sanchez et al. (2019) for the calculations of the
electrolytic cell needed to perform the electrolysis of water and the stoichiometric reactor
(RSTOIC) and separation units were used for the development of the process on the
simulator. The production of H> was low, with conversion of approximately 0.18% of the
water fed with a flow of approximately 50 kmols h™* and operating conditions of 75°C and
7 bar. To increase the production of Hy, it is necessary to improve and optimize the activity

of electrolytic cells and use clean energy from wind, solar or hydraulic sources.

Keywords: Hydrogen, Aspen Plus, Simulation, Water Electrolysis, Energy, CO2, Methane,
Renewables Sources, Dry reforming of methane
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1- INTRODUCAO

Desde os avancos obtidos a partir da revolucédo industrial e do desenvolvimento de
novas tecnologias, a demanda energética global tem aumentado cada vez mais e apresenta
uma projecao de aumento préximo a 50% nos proximos 30 anos. O consumo de energia em
2018 foi proximo de 575 EJ' e este valor pode saltar para 725 EJ em 2050.
(JAGANMOHAN, 2022).

Entretanto, atender esta demanda de energia torna-se ambientalmente insustentavel
caso seja mantido a propor¢do das fontes energéticas atual. Em 2020, 83,7% da energia
consumida mundialmente eram advindas de fontes ndo renovaveis (ROSER & ROSADO,
2020). Mas, ao analisarmos apenas para a producdo de energia elétrica, € observado que a
partir de 2010, a proporcdo advinda de fontes renovaveis tem ganhado mais espaco
indicando uma mudanca de posicionamento do setor industrial e com maior participacdo de
incentivos de governos. Em 2007, a proporcao de energia elétrica oriunda de fontes nédo
renovaveis correspondia a 67,87%, e este indice em 2020 foi de 63,30% com maior
crescimento da energia e6lica, que em 2021 foi responsavel por 6,59% da producdo mundial
de energia elétrica (ROSER & RITCHIE, 2022).

Da mesma forma, o Brasil tem acompanhado esta tendéncia mundial e tem buscado
inverter a proporcdo de energia que é gerada nacionalmente para fontes renovaveis. Em
1965, 26,32% da energia gerada era advinda de fontes renovaveis, e este valor quase que
dobrou em 2020 quando alcancou o patamar de 46,05% com maior participacdo das
hidrelétricas (ROSER & RITCHIE, 2022).

Apesar dos incentivos de governos e do conhecimento sobre as energias solares e
edlicas, para muitos paises em que a principal forma de energia € a partir de gases, 0
hidrogénio (H2) apresenta-se como uma alternativa no fornecimento de energia por levar um
menor impacto ambiental e uma maior quantidade de energia para um mesmo volume de gas

por apresentar um alto potencial calorifico (IEA, 2021).

Entretanto, mesmo com a possibilidade de injecdo de energia disponivel com a
substituicdo dos gases convencionais por Hz, um dos grandes obstaculos enfrentados € a
questdo de seguranca e transporte do gas que esta relacionado com as propriedades quimicas

e fisicas do hidrogénio: é um gas que consegue escapar facilmente de reservatérios em

11 EJ (Exa Joule) = 108

14



funcdo da estrutura molecular, sendo a mais simples existente; tem baixa densidade e & um
gas incolor, o que possibilita a dispersdo dele de forma ascendente ao invés de uma formagéo
de uma nuvem densa como 0s outros gases, dificultando assim a deteccdo de vazamento; e
o alto nivel de inflamabilidade e a baixa energia necessaria para ignicdo (GERDONI, 2016).
A critério de comparacdo, o nivel de inflamabilidade de gases convencionais variam entre
1,4 a 15%, enquanto que o do hidrogénio varia de 4,0 a 75% com uma energia de ignicao
até 94% menor que o gas natural (ECK, 2021).

Mesmo com a baixa participagcdo do H> na geracdo de energia mundial, atualmente
0 gas tem origens majoritarias de fontes ndo-renovaveis, em funcéo do custo de producédo
ser mais barato quando a fonte é carvao ou géas natural. De acordo com o IEA (2018), o custo
de producéo de H; a partir do carvao varia entre 1,2 e 2,2 US$/kg, a partir do gas natural o
custo fica entre 0,9 e 3,2 US$/kg, enquanto que a partir de fontes renovaveis este valor € de
3,0 e 7,5 US$/kg. Desta forma, a producdo ecoldgica deste combustivel ainda enfrenta
obstaculos econdmicos, e suprir uma parcela significativa da demanda energética mundial

com o hidrogénio iria mitigar substancialmente a pegada ecoldgica na geracao de energia.

Além de atender a demanda energética, o gas hidrogénio também é utilizado em
refinarias de petroleo em unidades de processamento que é realizada o hidrotratamento, onde
0 gas reage com os hidrocarbonetos para atender as especificacbes adequadas dos
combustiveis (SILVA, 2021). Alguns destes processos por exemplo sdo a
hidroisomerizacdo, hidrocraqueamento e a desaromatizacdo do gas6leo produzido nas
refinarias (LINDE, 2022). Porém, o destino de mais da metade de H produzido sdo para as
unidades de producdo de amdnia para atender o setor de fertilizantes, reagindo com o N2
atmosférico seguindo o processo de Haber-Bosch (BROWN, 2019). Nestas unidades, o
hidrogénio € produzido on-site a partir de uma reserva de combustivel fossil por meio da
reforma a vapor do metano, indicando assim que o setor de nitrogenados para atender a
demanda de fertilizantes apresenta uma pegada ecoldgica elevada a partir da producédo de
uma de suas matérias-primas, ainda mais quando a proporcao de H> é trés vezes maior que
a de N2 para a producéo da aménia. (BROWN, 2019). O hidrogénio também ¢é utilizado em
propor¢des menores em outros setores tais como a de eletronicos, na producdo de circuitos

integrados e na hidrogenacéo de 6leos na indudstria alimenticia (ECK & SNYDER, 2021).

A principal rota quimica utilizada para a producao de hidrogénio é a reforma a vapor

do metano por ser a melhor difundida no setor energético e por ser a mais barata (DINCER
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& ACAR, 2014). Entretanto, ao longo dos ultimos anos tem crescido estudos para rotas
alternativas de producdo como a reforma a seco do metano e principalmente a eletrélise da
agua. A reforma a seco tem alcangado maior visibilidade e se tornando uma area promissora
de estudo por utilizar os principais gases do efeito estufa, CO, e CH4 para a producéo de Ha.
Entretanto, a rota apresenta alguns empecilhos para sua ampliacdo em escala industrial e que
tem sido o estudo de diversos pesquisadores na &rea de catalise por apresentar um elevado
nivel de formacao de coque, baixa qualidade do gas de sintese — proporcao H,/CO é inferior
a 1,0 em muitos casos — e uma reacao altamente endotérmica (CHALIWALLA et al. 2017).
A eletrolise da &gua é diferente das rotas quimicas convencionais, pois consiste na
movimentacédo de elétrons em um circuito elétrico para que ocorra a decomposicéo da agua
em O e Ha. A eletrolise apresenta uma série de beneficios que véo desde a integracdo com
células a combustivel, baixa ou nenhuma emissdo de poluentes e a presenca de infraestrutura
que garantem a fécil instalacdo de sistemas de eletrélise, porém, enfrenta uma grande
quantidade de obstaculos como a baixa eficiéncia do sistema, elevado investimento inicial e
baixa durabilidade atrelado a dificuldade de materiais acessiveis para 0 setor
(CHALIWALLA et al. 2017).

Desta forma, a proposta deste trabalho é levantar dados da atual demanda energética
a partir do Hy e alternativas de estudo para beneficiar a participagdo deste combustivel neste
setor. Além de elaborar uma analise utilizando o simulador Aspen para analise
termodindmica da producéo do gas, seguindo a rota de reforma a seco do metano, bireforma
e eletrélise da dgua.
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2-REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - ADEMANDA DE ENERGIA GLOBAL

Durante o final do século XVIII, a revolucdo industrial foi um fendémeno histérico
que alterou significativamente o rumo da sociedade em aspectos tanto econémico, social e
ambiental. Em 1800, o consumo de energia global era estimada em aproximadamente 5653
TW.h,%2 sendo 98,28% da fonte dessa energia de biomassa tradicional® (RITCHIE et al.
2020). Atualmente, muito se aborda sobre a quarta revolucdo industrial ou da Inddstria 4.0
em que a integracdo das inovagOes tecnologicas e automacao aplicadas a inddstria podem
aperfeicoar e otimizar o rendimento da producdo podendo minimizar perdas do processo e
garantir maior agilidade e seguranca no compartilhamento de informacgdes (CARDOSO,
2016).

Apesar de muitos autores considerarem que estamos em uma fase de transicéo para
a quarta revolucdo industrial, o consumo de energia global cresceu exponencialmente sendo
estimada em aproximadamente 173340 TW.h em 2019, porém com uma participacdo de
apenas 6,41% da biomassa tradicional. As fontes geradoras dessa energia consumida sao
petrdleo (30,93%), carvéo (25,30%) e gas natural (22,67%), o que indica que quase 80% da
energia advém de fontes ndo renovaveis (RITCHIE et al., 2020). A Figura 2.1 ilustra a

distribuicéo relativa do consumo de energia e sua respectiva fonte.

Ao analisarmos a projecdo da demanda energética global, ha expectativa de
aumento proximo a 50% nos proximos 30 anos, fazendo este valor saltar de 575 em 2018
para 725 EJ em 2050 (JAGANMOHAN, 2022). Entretanto, ndo ha muitas expectativas de
inversdo das fontes energéticas, sendo predominante as de fontes ndo-renovaveis, analisando
o desenvolvimento e politicas publicas adotadas nos ultimos anos. A Figura 2.2 apresenta
um infografico com a projecdo de como seré a propor¢do de consumo de energia por fonte
em 2030 e 2040, onde pode-se verificar a predominancia do petréleo, gas natural e carvao,

com uma singela participacdo de energias renovaveis.

21 TW.h =102 W.h
3 Madeira de desflorestamento e quaisquer residuos florestais, bem como qualquer tipo de matéria organica
(KAREKESI et al., 2005)
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Figura 2.1: Distribuicdo do consumo de energia primaria por fonte (1800 — 2019)
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Fonte: Adaptado de RITCHIE et al. 2020

Figura 2.2: Projecdo do consumo de energia por fontes para 2030 e 2040
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Fonte: Adaptado de Canada’s Oil & Natural Gas Production, 2022.
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Seguindo a tendéncia mundial, o Brasil também tem aumentado a quantidade de
energia consumida que cresceu de 274 TWh em 1965 para 3370 TWh em 2020 (RITCHIE
et al., 2020) e que progressivamente tem buscado diminuir a fracdo de energia gerada a partir
de fontes ndo renovaveis de 72,46% em 1965 para 54,6% em 2020 (RITCHIE et al., 2022).
De acordo com o EPE, apesar da maior parte da energia gerada no pais ainda ser de matriz
ndo renovavel, o Brasil possui um valor que € superior a média mundial que foi de
aproximadamente 14% em 2019. Além disto, o Brasil apresenta uma matriz elétrica (para
geracdo de energia) mais sustentavel, aumentando este valor para 83% sendo que 65,2% séo
devidos a geracdo de energia hidrelétrica, sendo que a média mundial é de apenas 27% (EPE,
2022). A Figura 2.3 ilustra a distribuigéo relativa do consumo de energia e sua respectiva

fonte no Brasil.

Figura 2.3: Distribuicdo do consumo de energia primaria por fonte no Brasil (1965 — 2021)
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Fonte: Adaptado de RITCHIE et al. 2022

Como pode ser analisado pelas Figuras 1, 2 e 3, ha ainda uma grande predominancia
e participagdo dos recursos nao-renovaveis na matriz energética mundial, tendo a
contribuicdo mais significativa do petroleo e do carvdo. Com a expectativa de crescimento
de demanda energética para os proximos anos, manter a proporcao atual da demanda de
combustiveis fosseis seria ambientalmente insustentavel para os seres vivos ao analisarmos
a emissdo de gases como CO2 e CO que contribuem para o fendmeno do efeito estufa. N&o
somente a geracdo dos gases para emissdo direta a atmosfera, deve-se considerar a
contaminagdo dos processos que estdo envolvidos para a geragdo de energia envolvidas para
estas fontes. Bach (1981) levantou dados da produgdo de carvao, gas natural e petroleo e
estimou os impactos causados na geracdo de energia que estas fontes implicam que
envolvem desde a contaminacdo da atmosfera a contaminacdo de lencois freaticos e bolsdes
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de agua, contaminacao do solo e uso de terra e impactos nos setores de satde que implicam
em mortes, doengas e reducdo da eficiéncia da méo de obra.

E importante ressaltar neste ponto que ainda é estimado que com o avanco atual das
fontes renovaveis de energia, a energia gerada de fonte ndo renovavel ainda far parte de
66,48% da matriz energética mundial em 2040. (JAGANMOHAN, 2022).

2.2 - HIDROGENIO: UMA ALTERNATIVA SUSTENTAVEL

Muitos estudos sdo conduzidos por setores industriais, governos e institutos
ambientalistas para reverter a projecdo do uso de combustiveis fosseis na demanda
energética mundial. Uma dessas propostas é a busca pela emissédo neutra de carbono até 2050
e a perspectiva do que pode ser feito ou incentivado para alcancar essa meta € aumentar a
participacao de energias de fontes renovaveis, como energia edlica, solar e biocombustiveis
para inverter a matriz energética. Essa proposta encabecada pela IEA, a Agéncia
Internacional de Energia, consiste em reduzir a zero a emissdo de CO2 que em 2020 foi de
33,9.10° ton (IEA, 2021). A proposta abrange com detalhes as expectativas realizaveis que
incluem desde a construgdo de infraestruturas sustentaveis, acesso universal a energia,
substituicdo de motores e partes automotivas a combustao por elétricos, e incentivos a outros
segmentos emergentes de energias renovaveis para possibilitar o crescimento desses setores.
A Figura 2.4 ilustra um gréfico que apresenta qual é a expectativa de reducdo esperada pela
IEA até o ano de 2050.

Uma das alternativas mais bem avaliadas e com altas expectativas de
implementacdo € a substituicdo dos combustiveis fosseis pelo gas hidrogénio neste suporte
para alcancar a emisséo neutra de carbono, tendo em vista que a queima do hidrogénio gera

vapor de agua, conforme a reacdo apresentada na Equacdo 1.

1 o] — -
H, w3 Oz(g) = Hy0(g) AH®208k = -298 kJ mol* (1)

A substituicdo pelo hidrogénio como alternativa para zerar a emissao de gases do
efeito estufa (CO2 e CO) é dita por muitos autores como o periodo da era do hidrogénio, em
qgue haverd uma economia no setor de transportes, energético e quimico em que o
combustivel desses setores serd o Ho (ROSEN, 2016 & VERAS, 2016). Para estes autores,
este periodo sera consolidado a partir de 2050 quando as organiza¢Ges governamentais e 0s

setores privados em conjunto com as pesquisas no meio académico irdo garantir essa
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substituicdo por ser economicamente e ambientalmente viavel. Atualmente, estamos no
periodo reconhecido como a era dos combustiveis fosseis, mas entre 2030 e 2050
iniciaremos um periodo de transi¢do, quando as alternativas de fontes renovaveis de energia
comecardo a ganhar destaque e comecara a apresentar os beneficios dessa substituicdo e o

incentivo a pesquisa neste novo segmento (ROSEN, 2016).

Figura 2.4: Emisséo de CO- ao longo dos anos na projecéo do IEA para o plano de emissao

neutra de carbono até 2050
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Fonte: Elaborado pelo autor, adaptado de IEA (2021)

A explicacdo para a comunidade cientifica ter iniciado as pesquisas com hidrogénio
nas Ultimas décadas e que atraiu a atencdo dos setores de energia e transportes na ultima
década é a questdo que o hidrogénio é considerado como um “transportador de energia” pela
elevada capacidade calorifica que este gas armazena e através das células a combustiveis ser
uma forma de energia complementar a eletricidade (SCOTT, 2007 apud ROSEN, 2016). Na
Tabela 2.1 sdo apresentadas as propriedades fisico-quimicas do Hy, da gasolina e do metano
onde pode ser visualizado que o calor especifico massico do H; é até quase 3 vezes maior

que o da gasolina.
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Tabela 2.1: Propriedades fisico-quimicas do gas Hz, gasolina e metano

Substancia H2 Gasolina Metano
Ponto de Ebulicdo (K) 20 350-400 112
Densidade do liquido (kg m™) 71 702 425
Densidade do gas (kg m) 0,0813 4,68 0,66
Calor especifico massico (MJ kg™?) 120 444 50,0
Calor especifico volumétrico (MJ m~) 8960 31170 21250

Fonte: Armaroli (2011)

Como pode ser observado na Tabela 2.1, o H> encontra-se na natureza na forma
gasosa, e é o gas mais leve encontrado na natureza, em funcéo da estrutura molecular e 0s
atomos que o compBdem serem 0S menores na natureza, ou seja, 0 atomo de hidrogénio que
possui Z = 1, e a molécula que possui massa molar de 2,016 g.mol* (MOLER, 2017). Em
questdo energética, pode ser visto que o calor especifico méassico do H> é maior do que os
combustiveis usualmente utilizados como a gasolina e 0 metano, entretanto, na analise
volumetrica, o Hz apresenta uma quantidade menor de calor em fungédo da baixa densidade
do gas, e isto € um dos pontos centrais que geram empecilhos para o uso do Hz como
combustivel para transporte ou para armazenamento. O que tornaria vantajoso o uso do H:
como combustivel em veiculos por exemplo, € se este estivesse na sua forma liquida,
entretanto, manter o gas nestas condicGes exigiria um gasto energético que pode equivaler a
préximo de 15% da energia armazenada pelo gas para manté-lo nas condicGes exigidas pois
seria necessario pressdes na faixa de 350 a 700 atm (ARMAROLI, 2011). Alem disto,
poucos sdo 0Ss materiais que conseguem armazenar 0 gas em tanques nestas condicoes
extremas, tendo em vista que o Hz é um gas que consegue se difundir pelas paredes destes
tanques (ARMAROLI, 2011). Na Tabela 2.2 é apresentado as principais vantagens e
desvantagens do Ho.

Apesar das desvantagens apresentadas na Tabela 2.2, ROSEN (2016) aponta que
estes apresentam uma tendéncia de se tornarem menos impactantes na decisao de se escolher
o0 hidrogénio como combustivel ou matéria-prima em decorréncia do avanco da engenharia

nos ultimos anos e do que se espera desenvolver nas proximas décadas.
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Tabela 2.2: Vantagens e desvantagens do H»

Vantagens

Desvantagens

Producéo: O gas hidrogénio pode ser gerado a

partir de qualquer substancia que contenha
atomos de hidrogénio. Por exemplo:
hidrocarboneto e a agua.

Aplicacao: Pode ser utilizado como
combustivel , mas também como matéria-
prima em diversos processos industriais.

Armazenamento: Pode ser armazenado na
forma de gas ou liquida (em condicBes mais
extremas) e em grandes quantidades, o que
pode ser benéfico para aplicacGes desde
células combustiveis em veiculos até em
reserva energética para uma grande matriz
industrial.

Ambientalmente sustentavel: A queima do
gas por combustdo gera dgua, ndo emitindo
CO e CO». A queima com o ar pode gerar
quantidades de 6xidos nitrosos, porém pode

ser controlado e mitigado com purificacédo para

obter Oo.

Sinergético: A energia obtida pelo gas pode

ser incorporada para outras formas alternativas
de energia, em funcdo do gas ser um excelente

"transportador de energia”.

Armazenamento: O H; consegue escapar
facilmente de tanques em funcéo da baixa
densidade e tamanho molecular.

Contato com materiais: O Hz pode deixar
algumas estruturas fragilizadas dependendo
do grau de exposic¢do ao reagir com materiais
que sdo mais reativos. Por exemplo: aco
inoxidavel.

Custo de producdo: Atualmente a producéo
de H> a partir de fontes renovaveis pode
custar de 2 a 3 vezes mais que rotas nao
renovaveis como a reforma a vapor do
metano.

Fonte: Rosen (2016)

Fora da comunidade cientifica e no senso da populacdo em geral, poucos conhecem

o0 potencial do hidrogénio para substituicdo dos combustiveis atuais, e 0s que conhecem

citam os riscos associados a seguranca de uso do H.. A Figura 2.5 apresenta o acidente de

Hinderburg em que um dirigivel foi destruido e uma das possiveis causas que originou o

acidente foi a explosao que resultou em um incéndio da queima do hidrogénio, combustivel

do dirigivel. Hoffman (1981) e Rosen (2016) citam que isso desencadeou principalmente

na populagdo americana o0 medo do combustivel por diversos anos.
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Figura 2.5: Acidente de Hinderburg

Fonte: Wikipédia (2022)

Entretanto, o medo associado ao gas ndo precisa ser tdo grande tendo em vista
diversas vantagens do H> que reduzem o risco de acidentes. Apesar do elevado nivel de
inflamabilidade do gas (4 — 75% vol. em ar), em decorréncia da baixa densidade e da
estrutura molecular simples, quando ha um vazamento do gas este rapidamente se dissipa
para 0s pontos mais altos da atmosfera reduzindo assim a possibilidade de ignicdo que pode
haver proximo do vazamento (ROSEN, 2016). Desta forma, o controle em tubulacdes ou
acessorios por meio de dispositivos automatizados poderia facilitar a deteccdo de
vazamentos e reduzir estes riscos, mas também evitar proximidades com fontes que gerem
a ignicdo (eletricidade, fogo, entre outros) implicariam em um risco muito menor de
acidentes em instalac6es industriais, por exemplo. Outro exemplo que garante a eficiéncia e
a seguranca do uso do hidrogénio, é este ser utilizado pela NASA (National Aeronautics and
Space Administration) como combustivel de seus foguetes em funcdo do menor peso para o
veiculo espacial e também pelo alto poder calorifico do gas. Com o passar dos anos, a
seguranca de uso do combustivel aumentou bastante e hoje pouquissimos acidentes ocorrem

por vazamento ou algum outro problema de ignigéo.

Como ja citado, o hidrogénio pode ser utilizado como combustivel pelo processo
de combustdo do gas seguindo a Equagéo 1, mas também possui aplicagdes em outros setores
industriais tais como o processo de refino em unidades de processamento de petrdleo que
envolve os processos de hidrodessulfurizacdo do petrdleo, hidrocraqueamento de 6leos
pesados para produgdo de gasolina com elevada qualidade para atender as especificaces
adequadas de combustiveis (SILVA 2021 & ROSEN, 2016). Também é utilizado na
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producdo de petroquimicos tais como alcoois e olefinas e também na produgéo de quimicos
diversos como o metanol e € um dos reagentes envolvidos no processo da sintese de Haber-
Bosch para a produgdo de amonia ao reagir com o N2 atmosférico. (BROWN, 2019 &
ROSEN, 2016). E estimado que 53% do H. produzido mundialmente é destinado para a
producdo de amdnia para atender o setor de fertilizantes que é movimentado pela agricultura,
um dos principais pilares econdémicos de todos os paises (BROWN, 2019 & VELAZQUEZ,
2017). Ainda assim, o Hy também estd incluido no setor eletronico na produgdo de
semicondutores e também no farmacéutico na sintese de alguns medicamentos e drogas
controladas (ROSEN, 2016).

Pela variedade de aplicacGes e também a possibilidade de substituir a matriz
energética atual que é majoritariamente composta por combustiveis fosseis, VERAS (2016)
aponta quais devem ser os focos para avancar gradualmente e alcancar assim a economia do
hidrogénio que se espera em 2050. Para isto, 0os governos precisam ter ciéncia dessa
possibilidade de inversdo da matriz energética e abrir oportunidades para as universidades e
que a iniciativa privada tenha cenarios mais propicios para o desenvolvimento de tecnologias

que sejam suficientes para tornar o projeto vidvel economicamente (VERAS, 2016).

O foco para chegar a este nivel de desenvolvimento econémico, tecnoldgico e
energético depende do investimento além da pesquisa, mas em parques de producdo e
armazenamento do H», acesso global a energia e padronizacGes técnicas nas producgdes
(VERAS, 2016). Neste cenério, de acordo com o Centro de Gestdo e Estudos Estratégicos
(CGEE) os paises que mais despontam investimento e preocupacdo em inverter suas
matrizes energéticas sdo justamente os paises que mais emitem gases do efeito estufa: China,
Estados Unidos, india e Russia (Veras, 2016).

2.3 - DAS ROTAS DE PRODUCAO

Para a producdo de H> ha disponivel diferentes rotas de produgdo na qual cada uma
delas pode ser mais rentaveis dependendo da disponibilidade de matéria-prima,
investimento, aplica¢do, simplicidade do processo, entre outros critérios. Na Figura 2.6 é
apresentada a proporcdo de H» produzida mundialmente de acordo com cada uma das

principais matérias primas.
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Figura 2.6: Proporgéo da fonte de produgdo de H> mundialmente

m G3s Natural = Carvdo = Petrdleo Eletrolise

Fonte: Adaptado de Kothari (2008)

As rotas convencionais de produgdo de H atualmente podem ser citadas: reforma
a vapor do metano, reforma a vapor do metanol, gaseificacdo do carvdo ou da biomassa,
oxidacéo parcial do metano, reforma autotérmica e reforma a seco do CO.. Dentre as rotas
em desenvolvimento de aplicagdo podem ser citadas: eletrlise da agua, geracdo de H» a
partir das placas solares fotovoltaicas, e outras variantes que incluem a energia edlica e a

energia hidréaulica (hidrelétrica).

Apesar da reforma a seco do CO- ser considerada uma rota convencional, é uma
rota com potencial de consumo dos gases do efeito estufa mitigando o impacto causado pelas
outras rotas. Porém, como essa rota precisa passar por muitos aperfeicoamentos,
especialmente na area de catélise, essa rota pode ser compreendida como uma rota em
desenvolvimento de aplicagao.

2.3.1- REFORMA A VAPOR DO GAS NATURAL

O gas natural corresponde a 48% da producdo de H> mundialmente e também é
utilizado para a producdo do gas de sintese (mistura gasosa que contém CO, Ha, pequenas
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fracbes de CO2 e outros oOxidos), etanol, propano e gasolina (VELAZQUEZ, 2017). O
processo de reforma a vapor do gas natural é apresentado na Figura 2.7. A reagdo ocorre em
um reator, também chamado de reformador, onde é aquecido com excesso de vapor de agua
em temperaturas proximas de 850°C e pressdes que variam entre 3 e 25 bar (VERAS, 2016).
O processo consiste em duas reagdes apresentadas pelas Equagdes 2 e 3 que correspondem
respectivamente as reacdes de reforma a vapor do metano e a de deslocamento gés-agua que

implicam na reacéo global descrita pela Equacéo 4.

CHygy + H20g) = CO(g)y + 3Hy AH®208 k = 206 kJ mol™* (2)
COg) t H0(g) = COzg) + Ha(y, AH®298 k = -41 kJ mol* (3)
CHyggy + 2H;0(g) = COzqy + 3Hy AH®298 k = 165 kJ mol™ (4)

Como pode ser observado pela Equacdo 4, a reforma a vapor do gas natural € uma
reacao endotérmica em que precisa de um fluxo constante de calor cedido ao meio reacional
para com gue a reacdo aconteca, 0 que é visto como uma desvantagem do processo, pois é
necessario uma fonte externa geradora de calor que implica no aumento dos custos do
processo (VERAS, 2016 & VELAZQUEZ, 2017). O catalisador utilizado no processo é em
geral com base de Ni ao custo médio de $1,80kg H2* (VELAZQUEZ, 2017).

O gas natural ndo é formado totalmente de metano. No Brasil, de acordo com a
ANP a composi¢do minima é de 85,0% de metano, mas contém também etano, propano,
CO», entre outros hidrocarbonetos. Para este gas natural ser alimentado ao processo, ele
precisa passar por um processo de dessulfurizacdo (Figura 2.7), para remover tracos de H2S
e enxofre total na composicdo para evitar 0 envenenamento do catalisador, ou seja, a

desativacdo do sitio ativo.
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Figura 2.7: Fluxograma simplificado da rota de reforma do gés natural
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Fonte: Adaptado de VELAZQUEZ (2017)

Atualmente ¢ a principal rota de produc¢éo por apresentar elevada eficiéncia térmica
(VERAS, 2016), proporcéo H2/CO = 3,0, que indica um gés rico em hidrogénio e com uma
eficiéncia de producdo na casa dos 74,0% (VELAZQUEZ, 2017). Para a remocdo de
impurezas e subprodutos do processo a Ultima etapa do processo consiste em um estagio de
purificacdo em que ocorre a adsor¢ao das impurezas tornando a corrente de H, com grau de
pureza proximo a 99.95% (VELAZQUEZ, 2017). Entretanto, com essas condi¢des a rota
ainda apresenta um custo de operacdo razoavelmente elevado em comparacao a gaseificacdo
do carvdo, ha a formacdo de coque — carbono solido — através de reacBGes paralelas
representada pela Equacdo 5 que pode depositar no sitio ativo do catalisador, reduzindo a
area disponivel para a atividade catalitica e emite CO2 como pode ser observado pela
Equacdo 4. Ha alternativas e técnicas que podem ser utilizadas para mitigar o impacto
causado pela emisséo do CO> tais como o uso do biometano que pode ser obtido a partir do
biogas ou o aterramento do CO2 no solo da terra mas que implica em uma redugdo na
eficiéncia da rota em até 5% (VELAZQUEZ, 2017).

200y = COyg) + Cis) AHC28k = -172,6 ki mol™ (5)
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2.3.2- REFORMA A VAPOR DO METANOL

A reforma a vapor do metanol é descrita pela Equacdo 6, em conjunto com a
Equacéo 3 e 7 em que ocorre a baixas temperaturas proximas a 240 e 260°C e com pressdo
moderada (IULIANELLI, 2014). E uma rota pouco convencional para a geragio de gés de
sintese ou H> pois ha como desvantagem a formac&o de CO como coproduto da reagéo que
pode diminuir a eficiéncia e seletividade dos catalisadores. Atualmente as pesquisas para
essa rota é concentrada em melhorar a eficiéncia dos catalisadores para reduzir a quantidade
de subprodutos indesejados (IULIANELLI, 2014).

CH30H(g) + H20(g) - COZ(g) + 3H2(g) AH®298 k = 49,7 kJ mol* (6)

CH30H g, = COg + Hz(g) AH®28 k = 90,7 kJ mol* (7)

2.3.3- REFORMA A VAPOR DO ETANOL

A reforma a vapor do etanol é vista entre a comunidade cientifica como uma
alternativa ambientalmente limpa para a producdo de H.. E um processo que é
termodinamicamente favoravel (AG < 0) para temperaturas abaixo de 478 K, entretanto
nessa faixa de temperatura ha atividade de reacbes paralelas como a formacdo de coque
(Equacdo 5) e a baixa converséo de etanol. (OGO, 2020). Dessa forma, 0s reatores operam
na faixa de 723 e 873 K com 0 uso de catalisadores. As reagcdes que compdem essa rota sao

descritas pelas Equacdes 8, 9 e 3 que formam a reacdo global descrita pela Equacéo 10.

CoHsOH(gy —» CH3CHO(g) + Hy AH°205 k = 68,9 kJ mol* (8)
CH3CHOgy + Hy0¢g) — 2C0 + 3H2(g) AH°05 k = 186,8 k] mol™* 9)
CoHsOH gy + 3H;0(g) = 2C0, + 6Hy AH®205k = 173,5 kJ mol™* (10)

Atualmente, os estudos de reforma a vapor do etanol se concentram no design e

sintese de catalisadores que superem esses obstaculos e reduzam outras reacfes paralelas,
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tais como a desidratacdo do etanol (Equagdo 11), decomposicdo do acetaldeido (Equagéo
12), formacéo de acetona (Equagéo 13) e a metanacao (Equacédo 14 e 15) (SHARMA, 2017
& OGO, 2020).

CoHsOH(gy — CyHy gy + Ha0(g) AH%gk =455kJmol?  (11)
CH3CHO(g) — CHy ) + COq) AH°8k =-19,3kImol*  (12)
2CH3CHO(g) — CH3COCHs ;) + CO(g) + Hy ) AHC95k = 4,1 k] mol* (13)
CO.y + 3H2(g) - CH4(g) + H,0(y) AH®295k = -201,6 ki mol?  (14)
COz,y + 4Hz ) = CHy gy + 2H, 0y AH®205k = -164,8 k mol®  (15)

2.3.4- OXIDACAO PARCIAL DO METANO

A oxidacdo parcial do metano descrita pela Equacao 16, é uma rota em que a reacao
acontece muito rapidamente e e termodinamicamente favoravel frente a outras reacfes para
sintese do Hz. E uma reac&o exotérmica, o que é um beneficio pois ndo implica em custos
para fornecimento de energia de outras fontes e ocorre com melhores rendimentos com
pressdes proximas a 1,0 bar e temperaturas proximas a 1073 K (York, 2003 & Fakeeha,
2020). Os beneficios para investir nessa rota é também a proporcao de H2/CO = 2.0, 0 que
permite 0 uso do gas de sintese formado para o processo de Fischer-Tropsch onde pode ser
gerado diferentes hidrocarbonetos liquidos como a gasolina, nafta e o querosene (Fakeeha,
2020).

1 . _ B
CHagg) +302 ) = 2Ha(g) + O AH®2s k = -36 kJ mol™  (16)

Entretanto, a rota apresenta uma série de desvantagens técnicas que ainda precisam
ser desenvolvidas com o uso da engenharia, como a alta seletividade de formagéo de CO por
reagoes paralelas que implicam em formagao de “regides quentes” no leito catalitico levando

a desativacgdo do sitio ativo (Fakeeha, 2020 & York, 2003). Além disto, é necesséaria uma

30



unidade de separacdo do N2 e O2 que € obtida do ar para o desenvolvimento da reagéo.
Entretanto, ao alimentar o processo diretamente com ar, em que a propor¢do €
aproximadamente 79% de N2 e 21% de O, como a reagdo é em fase gasosa, o volume
necessario para ter oxigénio em excesso pode ser até 5 vezes maior, 0 que impacta nos custos

do design do reator do processo e reduz sua eficiéncia (York, 2003).

Uma alternativa para aumentar a eficiéncia na producéo de Hy utilizando a oxidacao
parcial do metano é o uso em conjunto de sistemas de reforma a vapor e a reforma a seco do
CO», 0 que pode reduzir custos da questdo energética tendo em vista que a reacdo é
exotérmica (York, 2003).

2.3.5- GASEIFICACAO DO CARVAO E DA BIOMASSA

A gaseificacdo do carvao consiste na mistura do reagente com oxigénio, ar e vapor
de agua a temperaturas proximas a 1800°C evitando que ocorra a combustdo do carvao que
é formado majoritariamente por carbono. A reacdo que descreve 0 processo pode ser
observada pela Equacdo 17 e transforma o carvdo em um gas de sintese. Na sequéncia, a
mistura de gases gerada é resfriada e conduzida para um purificador para remover outros
gases a ndao ser o CO, CO. e Hy, tais como mercurio, enxofre e outros contaminantes
(MWCog, 2016).

Na sequéncia, 0 gas obtido é conduzido para outro reator para converter o restante
do CO em H> utilizando o vapor de agua, seguindo a Equacao 3. Esse processo resulta em
um gés composto majoritariamente por CO2 e Hy, e 0 processo de separagdo é simples para
a obtencdo do hidrogénio. Porém, esse processo eleva moderadamente os custos do H:
tornando-o uma etapa adicional que ndo é economicamente viavel para aumentar a producao,
por isso que o H: da gaseificacdo ndo é comercializado pela preferéncia da distribuicdo do

gas de sintese para outras cadeias de producao.
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Atualmente, essa rota quimica é uma das mais baratas para a producéo de H- e foi
utilizada e aperfeicoada por muitos anos, entretanto, o interesse por processos que emitem
gases como o CO; que é gerado na gaseificacdo tem diminuido recentemente em decorréncia

da escalada no interesse de rotas mais sustentaveis (VERAS, 2016)

Uma alternativa para minimizar os impactos e continuar usando a gaseificacdo €
substituir o carvéo pela biomassa, que segue as mesmas transformacdes fisico-quimicas que
o carvAao para gerar o gés de sintese. E apontado que a biomassa é mais eficiente que o carvéo,
apresenta altos indices de conversdo e seria uma alternativa para a producéo de H> a partir
da gaseificacdo, além de ser economicamente e ambientalmente viavel. Porém, o design do
reator sofre pequenas modificacdes no design para essa conversdo o que implica em um
maior custo de instalacdo e ao final do ciclo seria necessario um purificador para eliminar

quaisquer outros gases e evitar a formacéo de alcatrdo (VERAS, 2016).

2.3.6- REFORMA AUTOTERMICA

A reforma autotérmica é compreendida como a combinacdo da reforma a vapor e a
oxidacdo parcial do metano em um unico reator. Ha duas secdes neste reator, a primeira
contém a zona de combustdo e a segunda é a secao do leito catalitico onde se desenvolve a
reacao pela rota da oxidacao parcial. O reator operacdo com pressdes entre 30 e 50 bar e com
temperaturas de 950 e 1050°C (LAMB, 2020).

Pela juncdo dos dois processos a reforma autotérmica tem como vantagem um baixo
custo de operacdo frente a outros processos convencionais, além de poder desenvolver as
reacOes tanto com liquidos como com gases. Entretanto, para a producdo de Hz é uma rota
com menos eficiéncia comparada a reforma a vapor, pois sua aplicacdo é voltada para a
producdo de gas de sintese (LAMB, 2020).

2.3.7- REFORMA A SECO DO METANO

Dentre as rotas convencionais, a reforma a seco do CO, é a rota mais

amigavelmente sustentavel pois faz uso de dois gases causadores do efeito estufa, CH4 e
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COo, para a producdo de H> ou gas de sintese. A reacdo que descreve a rota é representada
pela Equacdo 18.

CHygy + COy gy = 2C0(g) + 2Hy ) AHC205 k = 247 kI mol*  (18)

A conversdo do metano por essa rota comeca a ser termodinamicamente possivel
para temperaturas acima de 350°C e apresenta atividade na faixa de 850 — 900°C com valores
préximos a 98% (PHAM MINH, 2018). Porém, nestas condicdes de temperaturas, reacdes
paralelas ocorrem implicando na formacdo de coque que pode depositar no sitio ativo do
catalisador desativando-o. Os estudos mais recentes na area de catélise tentam estruturar um
catalisador que apresente estabilidade a deterioracdo e a sinterizacdo fazendo uso de
promotores e suportes aos catalisadores para com que estes sejam mais seletivos no
desenvolvimento das reaces (PHAM MINH, 2018 & SAIDI, 2020). Quanto a alimentacéo,
é recomendado que a propor¢do CO2/CH4 = 3,0, pois isso pode reduzir drasticamente a
formacéo de coque e dgua que desencadeiam a desativacdo do catalisador. Aumentar essa
proporcdo iria implicar em uma menor reducdo, porém iria favorecer a reacdo de
deslocamento gés-agua, descrita pela Equacdo 3, que ndo é de interesse na rota. (PHAM
MINH, 2018).

Pressdes elevadas desfavorecem a rota de reforma a seco com COz o que implica
em um menor gasto com compressao dos gases, tendo em vista que a conversédo do metano
reduz de 91% para 62% quando ha a variacdo da pressdo de 1 para 30 bar (PHAM MINH,
2018).

Muitos autores analisam que a reforma a seco sozinha ndo é uma rota atrativa para
a producdo exclusiva de H» tendo em vista que pela proporcao estequiométrica a producgéo
terd a razdo Ho/CO com valor maximo de 1,0. Entretanto, esse valor sempre é menor em
decorréncia de reacGes paralelas, tais como a de formacdo de coque, que pode ser mitigada
utilizando vapor de agua conforme apresentada na Equacdo 19, porém ndo é muito viavel
pelo gasto energético para a geracao de vapor (XIULI, 2009 & PHAM MINH, 2018).

Cis) + H20g) = COgy + Hy g (19)
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O elevado gasto energético € o principal problema da reforma a seco. Ao analisar a
Equacdo 18 podemos observar que é uma reacdo altamente endotérmica, e dentre todas as
reagdes de reforma a vapor, reforma autotérmica e oxidagao parcial é a que apresenta o maior
gasto energético para com que a reagao ocorra e implica na reducdo da atividade catalitica
que podem ser resolvidas apenas com uso de metais nobres (Pt, Ru e Rh) que encarecem o
processo ao analisarmos industrialmente (PHAM MINH, 2018). Em decorréncia disso, para
mitigar os gastos energéticos, mas também reduzir a emissdo de gases poluentes e melhorar
a qualidade do gés sintese, é recomendada usar o sistema de reforma a seco em conjunto

com a reforma a vapor (XIULI, 2009).

2.3.8- ELETROLISE DA AGUA

A eletrolise € a Unica rota aqui exposta que ndo faz uso de hidrocarbonetos ou de
moléculas com carbono para a producdo de H, e o investimento nesse segmento tem
aumentado mais em decorréncia de ndo haver a emissdao de nenhum gés do efeito estufa, tais

como CO ou CO> ou outros 6xidos como NOxou SO».

O desenvolvimento dessa rota é a decomposicao da agua em hidrogénio e oxigénio
utilizando eletrélitos acidos ou alcalino que provocam a separacdo da molécula de agua e a
geracdo dos dois gases. Neste sentido os &tomos de hidrogénio se deslocam para o catodo e
0 oxigénio para o anodo. (VERAS, 2016). Uma representacdo de uma célula eletrolitica é

apresentada na Figura 2.8.

Atualmente o processo ja se encontra com niveis de eficiéncia proximos ao da
reforma a vapor, que é a rota mais difundida na producéo de H. e com valores comerciais de
instalacdo que ja& estdo mais competitivos do que as rotas convencionais (VELAZQUEZ,
2017 e BAYKARA, 2018). Porém, a necessidade de unidades de purificacdo para obter agua
destilada (o que inclui a dessalinizacdo, descontaminacdo e desmineralizacéo da &4gua), e 0s
custos relacionados a energia elétrica necessaria para gerar 0s gases a partir da agua elevam
0S custos da rota em até 3 vezes mais do que as rotas convencionais (VERAS, 2016;
BAYKARA, 2018; LAMB, 2020). Entretanto, vale ressaltar que os custos no inicio da

década de 2010 da eletrélise da d&gua giravam em até 10 vezes mais do que a reforma a vapor,
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e gradualmente a rota tem se tornado mais atrativa com 0s avancos de pesquisas nessa area
(VELAZQUEZ, 2017).

Figura 2.8: Representacdo esquematica de uma célula eletrolitica
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Fonte: Adaptado de VELAZQUEZ (2017)

A eletrolise da agua pode ser desenvolvida em solucédo alcalina ou acida, porém a
alcalina é mais favoravel por evitar a dissociacdo dos ions H™ que dificultam a formacéo de
H2 (VERAS, 2016). No uso de solugdes alcalinas, ha dois eletrodos metalicos e a solucéo
aquosa pode conter KOH ou NaOH. Estudos apontam que para melhor condutividade e
eficiéncia na producdo de H» a proporgédo da solucdo alcalina deve ser 40% m/m, e com
temperaturas de operagéo entre 60-90°C. Com essas condi¢des a eficiéncia na producéo pode
girar em torno de 99.9% (LAMB, 2020).

Deve-se levantar o questionamento das potenciais pegadas de carbono que esta rota
pode ter. Apesar de ndo gerar diretamente nenhum dos gases do efeito estufa, como pode ser
observado na Figura 2.9, é necessario um fluxo de elétrons para com que ocorra a eletrolise.
Se a energia necessaria para esse processo advir de fontes ndo-renovaveis, a eletrélise
carregaria na sua producdo a emissdo desses gases de maneira secundaria. Todavia,
alternativas ja tém sido desenvolvidas para substituir essa possibilidade através das energias
hidrelétricas e edlica (KOTHARI, 2008). Para o Brasil, essas duas alternativas sdo altamente

viaveis, tendo em vista que a distribuicdo de mananciais e a distribuicdo de hidrelétricas no
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pais beneficiam este caminho. Para a energia edlica que € uma rota recente, o Brasil também
esta apresentando 6timos resultados: o nordeste brasileiro que € uma regido beneficiaria dos
ventos advindos do mar ja atende toda a sua regido e inicia a distribuicdo da energia
excedente para outras regides do pais (MAXIMO, 2022). Desta forma, o Brasil pode se
tornar um dos pioneiros na produgdo de “hidrogénio verde”, ou seja, sem impactos

ambientais.

Ha também disponiveis eletrolitos que utilizam a energia solar para o
desenvolvimento da eletrélise com foto catalisadores de ZnO e TiO> para a decomposi¢do
da gua. E uma alternativa sem emisséo de poluentes e com alto grau de pureza do H obtido
e é visto como uma alternativa promissora para producdo de H» sustentdvel. Todavia,
enfrenta empecilhos por ser uma rota inviavel economicamente pela desativacdo continua
dos catalisadores e também pela dificuldade de manté-la estavel para o uso da energia solar
(VERAS, 2016).

Em condicdes padrdo de 25°C e 1 bar, no catodo e no anodo ocorrem
respectivamente as reagdes descritas pela Equacédo 20 e 21 que implicam na reacdo global
dada pela Equacdo 22. A representacdo esquematica desse processo € disposto pela Figura
2.8.

2H,0 + 2e~ > H, + 20H~ E%=-0.828 V (20)
20H™ > >0, + Hy0 + 2~ E0=-0.401V (21)
H,0 > Hy + 0, E0=1.23V (22)

Hé& outras variantes de células eletroliticas em processo de desenvolvimento, mas
que precisam alcancar melhores resultados em eficiéncia, tais como a célula eletrolitica com
membrana trocadora de prétons que ao invés de realizar a troca do ion OH" ocorrem a troca
pela membrana do ion H*, bem como a célula eletrolitica de 6xido sélido que ocorre a troca

dos ions O%, mas que todas resultam na producdo de H: a partir da 4gua (LAMB, 2020).
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Figura 2.9: Representacdo de uma célula eletrolitica para producdo de H»
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Fonte: Adaptado de Lamb (2020)

2.4 - O USO DE SIMULADORES

Nas ultimas décadas com o avango e a maior acessibilidade de computadores com
melhor capacidade computacional o uso de simuladores tem ganhado mais espago nas
indUstrias e nos meios académicos. Muitos artigos publicados que sdo voltados para a
simulacdo de processos servem para validar os estudos e hipdteses realizadas por pesquisas

anteriores, mostrando que os métodos atuais sdo mais rapidos, precisos e eficientes.

O uso de simuladores de processos tem auxiliado bastante em estimativas de
producdo, andlise de impacto ambiental, analise econdmica e até mesmo melhores
configuracBes de processos sem perturbar ou pausar a operacdo de uma planta industrial.
Através destes simuladores é possivel selecionar metodologias de calculos termodinamicos,
avaliar equilibrios quimicos das reacOes, fazer experimentos extremos para avaliar a
performance de determinadas operacBes unitarias, entre outros possiveis métodos
(MARCUCCI, 2020).

E possivel separar os simuladores em dois grupos: o modular sequencial e o
orientado a equacdes. No primeiro grupo podemos citar como exemplo o DWSIM,

ChemCad, ProSimPlus, Coco e o pacote da Aspentech que inclui o Aspen Plus® e o Aspen
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HYSYS. Para o segundo grupo temos como o exemplo o iiSe, 0 EMSO e o0 ACM que é

desenvolvido pela Aspentech.

Ha diversos estudos que fizeram o uso de simuladores de processo para avaliar a
viabilidade econdmica, ambiental, energética por diferentes rotas de producao de hidrogénio.
Imram et al. (2017) analisaram a producéo de H. pela rota de reforma a vapor e deslocamento
gas agua utilizando a cinética disponivel na literatura pelo Aspen Plus®. Neste estudo, os
pesquisadores realizaram estudos de sensibilidade dentre as varidveis do processo para ver
como que o sistema se comportava. Utilizando o modelo cinético de Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW), a simulagéo reproduziu com sucesso os resultados
da cinética e validou com boa concordancia os resultados que estavam dispostos em

literaturas anteriores.

Babatabar et al. (2021) aprofundaram seus estudos na producdo de H2 com uma
configuracdo em dois estagios de gaseificacdo da biomassa com a reacdo de deslocamento
gas agua. Como resultado deste estudo, foi possivel visualizar que ha mais Hz produzido
quando h& bastante vapor de agua carregada no gaseificador, validacdo que sé poderia ser
realizada caso uma instalacéo industrial fosse perturbada para verificar os resultados.

Rosha et al. (2021) estudaram a analise de equilibrio termodindmico da reforma a
seco do CO- que é sequestrado na queima do biogas utilizando o simulador Aspen HYSYSS.
Neste estudo, os pesquisadores analisaram as propor¢fes de alimentacdo na unidade de
conversdo e qual o intervalo de temperatura que termodinamicamente poderia favorecer mais

a conversao do gas obtido através dessa fonte sem tratamento.

Sanchez et al. (2019) foram por um caminho pouco convencional e estudaram a
producio de H; pela eletrdlise alcalina no simulador Aspen Plus®. Os resultados de suas
simulacfes foram validados com uma célula alcalina com as mesmas configuracdes de
operacao que estava disponivel no Centro Nacional del Hidrégeno (CNH2). Os resultados
foram validados com baixo desvio entre o simulado e o real, e concluiram pelo simulador
que a producdo de H é mais benéfica quando a temperatura de operacao é maior e a presséo
é reduzida. No mesmo estudo, 0s pesquisadores observaram que O sistema apresenta
eficiéncia de 53.3%.
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3-METODOLOGIA

3.1- ASPEN PLUS: O SIMULADOR DE PROCESSO

Para o desenvolvimento da simulacdo da producdo de H> a partir da reforma a seco
do metano e da eletrolise da gua, foi utilizado o simulador de processos Aspen Plus® V10
da AspenTech. A licenca do simulador foi concedida e com direito de uso pelo Departamento
de Engenharia Quimica da Universidade Federal de Sdo Carlos (DEQ-UFSCar).

O Aspen Plus® é um software do pacote de simuladores desenvolvido pela
AspenTech. A base do desenvolvimento das simulacGes realizadas seguem como referéncia
o fluxograma do processo que é inserido pelo usuario. E um simulador sequencial modular
e orientado a equacOes e com as informacdes que sao inseridas, é capaz de resolver uma série
de calculos que envolvem desde o balanco material tdo como as propriedades
termodinamicas extensivas, as relacdes termodindmicas entre as substancias que séo
inseridas, a estequiometria das reacdes e dados cinéticos, limitacdes fisicas que sdo impostas
pelo usuario e a relacdo transiente de transferéncia de calor, massa e quantidade de
movimento (AL-MALAH, 2017).

Recorrer ao uso de simuladores, em especial ao Aspen Plus®, pode garantir com
fidelidade o comportamento de uma planta industrial para verificar oportunidades de
melhorias do processo, fazer analise de sensibilidade com varidveis impostas, avaliacdo
econbmica e de impacto ambiental, bem como o dimensionamento de equipamentos (AL-
MALAH, 2017).

3.2 - SIMULACAO DE REATORES: DO PROCESSO AO
DIMENSIONAMENTO

Um dos principais equipamentos em uma planta industrial é o reator que realiza a
conversdo das materiais primas em produto desejado. Em uma simulacdo de processo, 0
design e o dimensionamento deste equipamento deve ser realizado corretamente pois a partir
disto, todos os outros processos envolvidos com mistura, separagéo, reciclo, utilidades, entre

outros conseguem ser desenvolvido e otimizado com maior facilidade.
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Porém, dimensionar as condi¢des de um reator pode ser exaustivo quando se utiliza
um simulador de processo se ndo souber qual é o resultado que se deseja alcancar e se este
é possivel termodinamicamente ou ndo. O Aspen Plus® oferece ao usuario a possibilidade
de utilizar o reator de Gibbs (RGIBBS) para avaliar se determinado caminho reacional é
possivel ou ndo nas condic¢Bes que sdo impostas pelo usuario. O RGIBBS segue o principio
do equilibrio quimico das reagdes e de fases que ocorre quando a funcdo de Gibbs €
minimizada (BORGNAKKE, 2009), ou seja, quando a Equacéo 23 € satisfeita.

dGtp=0 (23)

Para a simulacdo com este reator ndo é necessario definir a estequiometria da
reacdo, sendo necessario apenas determinar a temperatura e pressao ou a pressdo e entalpia
de operacéo (AL-MALAH, 2017). Dessa forma, com as condicGes de entrada ou alimentagao
do reator e a andlise a partir da Equacdo 23, é possivel avaliar se a producéo que é estimada
pelo usuario é termodinamicamente possivel. Um estudo de sensibilidade foi realizado para
avaliar as condigOes de temperatura, pressao e razdo de alimentacdo CH4/CO- que s&o mais
adequadas para a producgéo de H> e comparar se os valores sdo condizentes com os estudos

termodinamicos feitos por Pham Minh et al. (2018).

A partir do resultado que é oferecido pelo simulador, o usuario pode tomar dois

caminhos:

e Casoasimulacdo ndo seja vidvel: O usuario deve analisar as condi¢fes impostas
e reavaliar as expectativas de producdo dentro do limite termodindmico. Desta
forma, caso seja alterado alguma condicéo, deve-se reexecutar a simulacéo e
avaliar os resultados que séo obtidos;

e Caso a simulacéo seja vidvel: Parte-se para o design de um reator cinético.

Para a simulagdo com um reator cinético, deve-se considerar as condices de
contorno e de operacgdo do reator que sera simulado. De acordo com Pham Minh (2018), para
a simulacdo da producdo de hidrogénio pela rota de reforma a seco do metano,
tradicionalmente € utilizado um reator de leito catalitico PBR (packet bed reactor) que se
desenvolve em fase heterogénea, ja que os catalisadores utilizados sdo sélidos e 0 meio

reacional que estdo inclusos as matérias primas e produtos da reacéo sao gases.

40



3.3 - CINETICA DA REACAO: REFORMA A SECO DO
METANO

H& disponivel na literatura diversos estudos com diferentes tipos de catalisadores
com suportes e promotores distintos e que apresentam resultados que podem beneficiar a
reacéo de interesse (PHAM MINH, 2018). E importante saber qual € o modelo cinético que
sera utilizado nas simulagGes. Diversos pesquisadores fazem o ajuste com os dados coletados
e buscam fazé-lo seguindo mecanismos reacionais distintos para reacdes em superficies
cataliticas. Alguns destes mecanismos sdo o da lei de poténcia, Eley Rideal (ER) e 0 modelo
de Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) (FOGLER, 2016).

O modelo da lei de poténcia (power law) é um dos mais utilizados para descrever a
taxa da reacdo em funcéo das substéncias envolvidas (FOGLER, 2016). Como exemplo, ao
considerarmos uma reacdo irreversivel descrita pela Equacédo 24, a forma padrdo da taxa da

reacao seguindo a lei de poténcia pode ser descrita pela Equacao 25.

A+B >C (24)

r = kC,%CgP (25)

Onde a e B definem qual ¢ a ordem da reacdo com relacdo ao componente. Caso a
ou B sejam iguais a zero, a rea¢do ¢ de ordem zero. Caso sejam iguais a 1, ¢ dita de primeira
ordem com relagdo aos componentes e assim sucessivamente. H4 o caso também em que o
ou B ndo sdo inteiros, e dessa forma descrevem reagdo nao-elementares que seguem a lei de

poténcia (FOGLER, 2016).

Para a avaliacdo de um reator cinético foi utilizado os ajustes da lei de poténcia
descrita por Sophiana et al. (2019) & Luyben (2014). O ajuste feito pelos autores é
apresentado pelas Equacdes 26, 27 e 28 que descrevem as reacdes pela lei de poténcia das
Equacdes 21 (e sua reacao reversivel) e a Equacdo 29 respectivamente, onde as pressdes
parciais das substancias (Pcha, Pco, PHz, Pco2) estdo em Pa, R é a constante geral dos gases

ideais em kJ mol™ K, T é a temperatura absoluta em K e r é em kmol st m3,
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— 50000
_rCH4, = 510 9.eXp (_ ?)'PCH‘;'PCOZ (26)

1, = 1,094.10722 exp (- 2222) P, Py, (@7)
- 50000

—ry, = 1.107 ! exp (— — ).PCOZ.PH2 (28)

H, + CO, - CO + H,0 (29)

Além disto, sera considerado que as condic¢des do leito catalitico apresentam como
propriedades a densidade de 2000 kg.m= e porosidade de 60%, seguindo os pardmetros

descritos por Luyben (2014) para a cinética adotada.

34 - ESTAGIOS DE PURIFICACAO, COMPRESSAO
UTILIDADES

Ap0s a etapa reacional, o efluente do reator contendo subprodutos da reacéo e
reagentes ndo convertidos, sdo enviados a etapas de purificacdo para se obter gas de sintese

(CO e Hz majoritariamente) e até mesmo H> apos a purificagdo do gas de sintese.

Como a reacdo se desenvolve a elevadas temperaturas, o efluente do reator deve
passar por uma etapa de resfriamento dos gases para avancar para os estagios de purificacéo.
Um trocador de calor na saida do reator sera utilizado para resfriar a corrente a condicGes de
temperatura e pressdes adequadas para iniciar esse procedimento. Nao sera analisado o gasto
energético, nem realizado o dimensionamento de um trocador. Porém, serd utilizada a
heuristica de queda de pressao na operacao de trocadores de calor de 0,20 bar (WALAS,
1990).

Considerando a Equagéo 18 e 29, o efluente do reator pode conter os seguintes
componentes: CO2, CH4, CO, Hz, H20. O primeiro componente que pode ser facilmente
separado de toda essa mistura é a agua, que sob condi¢fes ambientes encontra-se no estado

liquido, enquanto que todas 0s outros componentes Sdo gases.
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Sequencialmente, é preciso remover o CO2 e 0 CH4 para obter uma corrente gasosa
mais concentrada de gas de sintese. Para a simulagdo no Aspen Plus®, sera utilizado a
unidade de separacao simplificada “Component Separator”, utilizando dados da literatura

para a separagédo de CO2 e CH4 da corrente de gas de sintese.

Cavenati et al. (2006) fizeram o uso de colunas de adsorcao para obter uma corrente
de CH4 com 88,8% de pureza da corrente de gés de sintese e Berstad et al. (2011) obtiveram
uma captura de aproximadamente 75% do CO quando a presséo é de 50 bar e temperaturas
de -50°C. Esses valores serdo utilizados para separar as impurezas da corrente de gas de
sintese na simulacdo pelo Aspen Plus®. Para elevar a temperatura das correntes, serdo
utilizados compressores com eficiéncia isentrépica e mecanica de 72% e 100%,
respectivamente, respeitando a heuristica de temperatura de operacao de compressores com
limite de 198°C (WALAS, 1990).

Por fim, para extrair o CO do gas de sintese para obter H, com maior grau de pureza,
os dados de Poudel (2019) utilizando membranas semipermeéaveis foi utilizado, onde uma

corrente de CO com 97% de pureza foi obtida.

3.5- CONDICOES DE PRODUCAO: REFORMA A SECO DO
METANO

Para as condi¢cOes de producédo, avaliou-se a possibilidade de implementacdo de
uma instalacdo nas proximidades das regifes que mais emitem os gases do efeito estufa (CO>
e CH4) no Brasil e que consequentemente sdo 0s gases utilizados na sintese de H» a partir da
reforma a seco do metano. Os dados foram extraidos do Sistema de Estimativas de Emissdes
de Gases do Efeito Estufa (SEEG) em relacdo ao ano de 2019. Os municipios que mais
emitem CH4 e CO, séo apresentados na Tabela 3.1 em que os que estdo destacados se
localizam em uma possivel regido de interesse de instalacdo de uma unidade industrial para
producdo de H> a partir destes gases emitidos. A partir destes dados, considerando uma
coleta de 50% molar de todo o metano emitido pelos municipios destacados na Tabela 3.1,
é definido a condicdo de alimentacéo do metano para a producéo a partir da reforma a seco
do metano, considerando-o0 como reagente limitante da reacdo. Os célculos e o valor obtido

para a alimentacdo séo apresentados na Tabela 3.2.
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Tabela 3.1: Ranking dos municipios que mais emitem CO; e CH4 em 2019

Toneladas Toneladas

Ranking Cidade (CHa) Cidade (CO,) (CHa) (CO,)

1 Rio de Janeiro - RJ Altamira - PA 197241 35247300
2 Sao Félix do Xingu - PA Sao Félix do Xingu - PA 190428 28894968
3 Séo Paulo - SP Porto Velho - RO 163009 23303221
4 Altamira - PA Labrea - AM 123183 23218078
5 Porto Velho - RO Sao Paulo - SP 120673 16589114
6 Corumbé - MS Pacaja - PA 114688 16180604
7 Vila Bela da Santissima Trindade - MT ~ Novo Progresso - PA 91182 14934730
8 Maraba - PA Rio de Janeiro - RJ 80855 13796138
9 Novo Repartimento - PA Colniza - MT 76888 13463102
10 Céceres - MS Apui - AM 73472 12495893

Total (Toneladas) 1231619 198123148

Fonte: SEEG (2022)

Tabela 3.2: Condig0es de alimentacao

Toneladas (CHa) Toneladas (CO»)
871369 167737896
Mols (CHa) Mols (CO2)
5,43.10%° 3,81.10%
Conversao de 50% de metano (.10'° mols/ano)
2,72

3.6 - ELETROLISE DA AGUA

Para o desenvolvimento da simulacdo de producdo de H2 a partir da eletrolise da
agua, foi utilizado como referéncia os parametros da célula eletrolitica alcalina de KOH que
sdo apontados por SANCHEZ et al. (2019). Para definir o potencial da célula (Veeiula),
ULLEBERG (2003) descreve uma equacdo que ajusta os parametros em funcdo da
temperatura de operacéo (Top) em °C, pressdo (Pop) em bar e densidade de corrente (iop) €m

A.m?, que é descrita pela Equacéo 30.

° . t t .
Vestuia = V™ + [(ry + dy) +15.Top + dg. Py | ip + 5. log[(t1 + ﬁ + T_:z) op 1] (30)
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Onde V" é o potencial padrio* da célula de hidrogénio, e 0s parametros r1, rz, di, dz,
s, 11, to, t3 sdo coeficientes de operacdo da célula eletrolitica que sdo definidos na Tabela 3.3
ajustados por SANCHEZ et al. (2019). Todos estes coeficientes foram obtidos através da
técnica de regressdo nao-linear utilizando o software de calculos MATLAB. Os dados
experimentais de comparacgao para o0 ajuste era o obtido pelo mesmo grupo de pesquisa em
anos anteriores (AMORES, 2014 & SANCHEZ, 2018)

Uma avaliacdo importante de ser analisada de uma célula eletrolitica ¢ a eficiéncia
de Faraday (1), um indice que varia de 0 a 100%, e que mede a qualidade da produgdo com
relacdo ao produto desejado da célula eletrolitica, que nesta anlise € o H. (KELLY, 2014).
A eficiéncia de Faraday é definida pela Equacdo 31, em que fi1, fi2, f21, f22 S0 coeficientes
de operacéo da célula eletrolitica para a eficiéncia de Faraday (SANCHEZ, 2018). Os valores
desses coeficientes estio dispostos na Tabela 3.4. (ULLEBERG, 2003 & SANCHEZ, 2018).

e = () (o + o) 31)

- 2
f11+f12Top+iop

Tabela 3.3: Coeficientes do modelo eletroquimica da célula eletrolitica alcalina

Coeficiente  Unidade Valor
r Q.m? 4,445153.10°
r Qm?2.°C? 6,88874.10°
dy Q.m? -3,12996.10
d; Q.m2.bar? 4,47137.107
S \Y 0,33824
ty m2, Al -0,01539
t2 m2.°C.Al 2,00181
ts m2.°C.A? 15,24178

Fonte: SANCHEZ et al. (2018)

* Nas condigdes de 25°C e 1 bar, este valor é de 1,23 V (GANDIA et al., 2013 apud SANCHEZ et al., 2019).
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Tabela 3.4: Coeficientes da eficiéncia de Faraday da célula eletrolitica alcalina

Coeficiente  Unidade Valor
f11 Azm* 478645,74
f12 Azm*°Ctl -2953,15
fa1 - 1,0396
f2 °ct -0,00104

Fonte: SANCHEZ et al. (2018)

A poténcia da célula eletrolitica pode ser definida pela Equacio 32 (SANCHEZ,

2019), onde Nceiula € 0 nimero de células eletroliticas e Acelula € a area da célula em m2,

P(W) = Veetuta- Nestuta- iop-Acélula (32)

A quantidade molar de hidrogénio produzido pode ser estimado a partir dessas
informac@es usando a Equacdo 33, onde ne- € a quantidade de elétrons que sdo transferidos
no processo de eletrdlise e F é a constante de Faraday. Desta forma, pela estequiometria da
Equacdo 20 ¢ possivel determinar a quantidade de agua que é convertida.

P

ny,(mols) = ny,o(mols) = (33)

Veetutane=-F

Para a simulacdo que represente a célula eletrolitica no Aspen Plus®, sera utilizado
uma combinacdo de dois equipamentos: O reator estequiométrico (RSTOIC) e um separador.
A combinacdo desses dois equipamentos representa a célula eletrolitica tanto para a
produgédo, como para a coleta dos gases gerados (Hz e O2) como na representacéo da Figura
2.8.

O RSTOIC sera utilizado pois todo o desenvolvimento de producéo, eficiéncia e
operacdo da célula eletrolitica serd desenvolvida e obtida a partir das EquacGes 30 a 33. Para
a simulacdo com o reator, é necessario apenas apresentar a taxa de conversao da materia-
prima com base na estequiometria, sem considerar as cinéticas das reacdes (AL-MALAH,
2017).

As condigdes de operacdo da simulacdo sdo as apresentadas na Tabela 3.5.
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Tabela 3.5: Condicdes de operagdo da simulagdo da célula eletrolitica no Aspen Plus

Parametro Valor
Top (°C) 75
Pop (bar) 7,0
i (A.m?) 4200
Acélula (mz) 0,1
Alimentagdo (kg.h') 100,00
Xkon (% massica) 35,00
Negtulas (-) 12
Perda de poténcia (%) 10,0

Fonte: SANCHEZ et al. (2019)
3.7 - EQUAQAO DE ESTADO EM SIMULADORES

O modelo do gas ideal nem sempre € bem ajustado para muitas analises que sdo
realizadas em simulag¢des que buscam representar as condi¢fes dos gases reais. Com excec¢ao
das condicOes em que a pressdo é proxima a zero e/ou a temperatura é muito alta, o0 modelo
do gas ideal apresentado pela Equacdo 34 ndo descreve adequadamente 0 comportamento
dos gases (BORGNAKKE, 2009).

PV = nRT (34)

Ha disponivel na literatura diversas equacdes que descrevem (chamado de equacdes
de estado das substancias) o comportamento dessas substancias mediante as condicdes de
pressao, temperatura ou volume especifico. A partir disso, é possivel definir outras
propriedades extensivas, tais como a entalpia, entropia, energia interna, entre outros, além
de poder definir se a substancia se encontra na condi¢do de equilibrio liquido-vapor-sélido
(BORGNAKKE, 2009). Alguns destes modelos sdo: Van der Waals, Redlich-Kwong, Peng-

Robinson, Lee-Kesler, entre outros.

O Aspen Plus® conta com diversos pacotes de equagdes de estado e tém disponivel
um assistente de selecdo para as simulacgdes que serdo desenvolvidas (AL-MALAH, 2017).
Na Figura 3.1 é apresentado um fluxograma simplificado que auxilia o usuério a definir qual
é a melhor equacgdo de estado que deve ser utilizado para a simulagdo tomando como
referéncia algumas caracteristicas das substancias presentes, do processo ou das condicoes

da simulagéo.
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Figura 3.1: Fluxograma para selec¢do de equagéo de estado

As substincia sdo polares?

SIM NAO

A simulacio ird envolver eletrélitos? As substancias séo consideradas reais?

UNIFAC
WILSON
NRTL
UNIQUAC
SR-POLAR
(outras)

PENG-ROB
RK-SOAVE

SRK
LK-PLOCK

* HA outras equacdes de estado que ndo s3o apresentadas e também outras perguntas feitas
para a decisdo.

Fonte: Elaborado pelo autor, adaptado de AL-MALAH (2017)

Percorrendo a selecdo das opcdes apresentadas pela Figura 3.1, definiu-se que os
métodos utilizados para a simulagdo de reforma a seco do metano é a equacdo de Soave-
Redlich-Kwong (SRK) e para a simulacdo da eletrélise da dgua sera a baseada na NRTL
para eletrolitos (ELECNRTL). Apesar da possibilidade de diversos métodos distintos, a
definicdo do método de SRK foi feita pela praticidade do algoritmo comparado ao método
de Peng-Robinson e Lee-Kesler-Plocker e também pela 6tima previsibilidade do método, e
a definicdo do ELECNRTL foi feita por ser o modelo mais versatil nas simula¢es com
eletrolitos, por apresentar 6timo ajuste com sistemas aquosos e ndo-aquosos e com baixas e
altas concentraces de eletrolitos (AL-MALAH, 2017).
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4- RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 - SIMULACAO COM REATOR DE GIBBS

Seguindo as condicdes descritas na sec¢do 3.2, a simulagcdo com o reator de Gibbs
foi realizada preliminarmente apenas para analise dos limites termodinamicos da producao
de H2 com uma alimentacdo consistindo apenas de CH4 e CO- aplicando uma anélise de
sensibilidade dos parametros de operacdo da simulagdo. O fluxograma da simula¢do no
Aspen Plus é representado pela Figura 4.1.

Figura 4.1: Fluxograma da simulacéo para o reator de Gibbs

RGIBES
* ENTRADA, SAIDA >

Fonte: Arquivo pessoal do autor

As especificagdes da corrente “ENTRADA” e do reator “RGIBBS” presentes na
Figura 4.1 estdo disponiveis no Apéndice A. Entretanto, como foi feito um estudo utilizando
o recurso de andlise de sensibilidade do simulador Aspen Plus, as especificacfes da corrente
“ENTRADA” tém o proposito de atenderem o numero de variaveis definidas suficientes

para condicionarem o grau de liberdade para a execucdo da simulagéo.

Os estudos de sensibilidade foram feitos em cima de trés parametros: Temperatura
de operacdo do reator, pressdo de operacdo do reator e proporcdo das espécies na corrente
de alimentagdo (CH4/CO>). Os limites inferiores e superiores de variacdo dessas varidveis

inseridas no simulador sdo apresentados no Apéndice B.

A primeira analise feita foi analisando as condigdes intrinsecas ao reator, ou seja, a
temperatura e a pressdo e avaliando-as simultaneamente verificando os resultados da
producdo de Hz no efluente do reator e da proporgdo H>/CO nesta mesma corrente. A Figura

4.2 apresenta o resultado obtido da simulacdo no reator de Gibbs para a producdo de Hz e a
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Figura 4.3 a propor¢do H»/CO. Os resultados obtidos por essa simulacdo podem ser
consultados na Tabela B1 disponivel no Apéndice B.

Figura 4.2: Producéo de H; utilizando o reator de Gibbs variando a temperatura e presséo

de operacdo do reator alimentada a propor¢édo CH4/CO2 = 1

=1 bar

1,3 2 bar
3 bar
4 bar

———5 bar

Vazdo molarde H2 (kmol/s)
_\!—‘ ‘!—‘ _\_I—" _\_I—" _\_I—"
= = o B w =2}

750 800 850 900 950 1000 1050

Temperatura (°C)

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura 4.3: Proporcao H2/CO no efluente variando a temperatura e pressao de operagdo do
reator de Gibbs alimentada a proporcdo CH4/CO2 =1

0,95
09
o
(&)
2
= 0,85 ——1 bhar
o~
z =2 bar
[
E 08 3 bar
8 4 har
~—
o~
T —5 bar
0,75
0,7
750 800 850 900 950 1000 1050
Temperatura (°C)

Fonte: Arquivo pessoal do autor

50



Para complementar a andlise, individualmente foi realizado o estudo de
sensibilidade variando a proporcdo de alimentacdo de CH4 e CO- no reator. Na Figura 4.4 é
apresentado o resultado desta analise ao avaliarmos a conversdo de CH4 no reator e a razéo
H2/CO no efluente do reator. Os resultados obtidos por essa simulagdo podem ser

consultados na Tabela B2 disponivel no Apéndice B.

Figura 4.4: Conversédo de metano e razdo do efluente em funcéo da alimentacdo de CO2 no

reator de Gibbs mantendo constante temperatura e pressao de operacédo
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Razio H2/CO no efluente —@— Conversdo de CH4

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Como pode ser observado pelas Figuras 12 e 13, a producdo de Hz € inversamente
proporcional ao aumento da pressdo e conforme ocorre 0 aumento da temperatura de
operacdo do reator essa diferenca se torna menos significativa. Como o objetivo € beneficiar
a producdo de H>, ao analisarmos a Figura 4.3 ou os dados da Tabela B1, é possivel observar
para a pressdo de 1 bar a razdo H2/CO alcanga um valor méximo quando a temperatura de
operacdo € de 920 °C. Desta forma, as condicdes de pressao e temperatura estdo definidas

para o reator cinético obter a méxima producgéo seguindo o reator de Gibbs.

Um outro importante parametro € se a alimentagdo estara em excesso de CO2 ou
ndo. Como a alimentacio de CH, é fixada em 0,8613 kmols.s? (3100,73 kmols.h}) pela
informacdo definida na Tabela 3.2, ao analisarmos a Figura 4.4 podemos observar que
conforme se aumenta a alimentacdo com CO: a converséo do metano aumenta ligeiramente

de 96,70% para valores proximos de 100%, porém a razdo H»/CO tende a diminuir
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drasticamente em decorréncia de reacdes paralelas do hidrogénio formado com o CO2 em
excesso que beneficia a formacéo de CO, CH3OH e até a reagdo reversa formando CHs
novamente. Tendo em vista estas condicGes, definiu-se que a alimentacdo de CO; sera de
0,9474 kmols.s? (3410,80 kmols.h™), ou seja, em excesso de 10%, sendo entdo a razdo de
CH4/CO2 = 1/1,10 pois a conversdo de CH4 fica sendo superior a 99,0% e a razdo H2/CO =
0,942, um valor que é aproximadamente 6% do que o tedrico pela estequiometria da reacéo.

Os resultados obtidos séo condizentes com o estudo termodinamico realizado por
Pham Minh (2018) onde conclui que as reagdes sao melhores conduzidas a temperaturas
superiores a 850°C, pressfes proximas a atmosfera e com maior seletividade do H2 quando

a alimentagdo de CH4 e CO; séo iguais em taxa molar.

Desta forma, as condic¢Bes definidas para o reator cinético sdo apresentadas na
Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Condicdes de operagdo do reator cinético

Reator PBR

Temperatura de Operacéo (°C) 920

Pressao de Operagao (bar) 1,0
CO: alimentado (kmols.s™) 0,9474
CHjs alimentado (kmols.s™) 0,8613

Alimentacdo CH4/CO2 (kmol CH4/kmol COz2) 11
Fonte: Arquivo pessoal do autor

Nestas condicdes, foi executada a simulacdo para analise da maxima producédo
seguindo as condic¢des da Equacdo 23. O fluxograma da simulagdo no Aspen Plus nas
condicdes da Tabela 4.1 é apresentado na Figura 4.5. Nele é possivel verificar que para a
reacao que ocorre no reator de Gibbs com a alimentacdo inserida é necessario fornecer 223
MW de calor para que a reacdo endotérmica se desenvolva. As informacBes que foram

inseridas no reator sdo apresentadas na Figura B4 disponivel no Apéndice B.

Os detalhes das correntes de alimentacdo e saida do reator sdo apresentadas com
mais detalhes na Tabela B3 disponivel no Apéndice B. Dessas informagdes é possivel extrair
qual é a maxima producio de Hz, que é de 1,6598 kmols H, st (5975,14 kmols Hz h't). Ha
também como produtos da reagdo CO com um fluxo de 1,7621 kmols CO s (6343,62 kmols
CO h) e H20 com 0,0512 kmols H20 s (184,24 kmols H,0 h™t). Observe que a quantidade
de H2 € menor do que a de CO, mesmo estes sendo produtos da mesma reacao, indicando

que parte do hidrogénio € convertido em H>O atraves de reacOes paralelas.
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Figura 4.5: Fluxograma da simulacdo com reator de Gibbs
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Fonte: Arquivo pessoal do autor

Através da quantidade de Hz produzida no reator de Gibbs e utilizando os dados de
calor especifico massico do hidrogénio, é possivel determinar o montante de energia que
pode ser obtido a partir dessa quantidade que é produzida. Desprezando possiveis perdas do
processo, a poténcia obtida de todo o volume de H produzido (1,6598 kmols H, s*) é de
401,53 MW. De acordo com EPE (2020), a demanda méxima da regido norte do Brasil ao
longo do ano foi de 6645 MW, ou seja, seria o suficiente para suprir aproximadamente 6,04%

da demanda da regido. Os calculos séo apresentados na Tabela B4 do Apéndice B.

Vale ressaltar um risco levantado pela literatura que é o de sinterizagdo dos
catalisadores em reacOes a elevadas temperaturas. Ayodele (2016) e Pino (2020) por
exemplo, realizaram o estudo cinético da atividade catalitica de seus catalisadores em faixas
de temperaturas de 650 a 800°C, onde o risco de desativacao catalitica € menos expressivo

e onde a reacdo de reforma a seco do metano é possivel de ser realizada.

Desta forma, € interessante fazer a mesma analise de producdo quando a
temperatura de operacgéo do reator de Gibbs é de 800°C para levantar dados sobre a producéo
sem o risco de sinterizagéo dos catalisadores. A Tabela 4.2 apresenta essa comparagao com
os dados que podem ser extraidos da Tabela B1 disponivel no Apéndice B. A partir dos
dados da Tabela 4.2, é possivel observar que mesmo mediante essa limitacdo da temperatura,
0 montante de energia gerado é capaz de atender aproximadamente 5,67% da demanda

energética da regido norte do pais, desprezando possiveis perdas.
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Tabela 4.2: Comparagao entre as produgdes de H: e o abastecimento de energia para o
reator de Gibbs operado a 800 e 920°C

Quant. Molar de H: Quant. Massica de Energia Fragdo

produzida (kmols.s')  H: produzida (kg.s?) liberada (MW) atendida (%0)
Rciess (800°C) 1,558 3,142 377,01 5,67
Raiess (920°C) 1,660 3,346 401,53 6,04

Fonte: Arquivo pessoal do autor

4.2 - REATOR CINETICO: REFORMA A SECO DO METANO

O estudo com o reator cinético ira seguir as condi¢des disponiveis na Tabela 4.1 e

seguindo as configuragbes da secdo 3.3. Previamente foi realizado a verificagdo dos

resultados obtidos na literatura com as simulacfes realizadas com relacdo a cinética

reacao que é representada pelas Equacdes 26, 27 e 28.
42.1- COMPARACAO COM A LITERATURA

O fluxograma do reator cinético utilizado para simular as condicdes de estudo

da

da

cinética obtida por Luyben (2014) é apresentado na Figura 4.6. As especificacOes da corrente

de alimentacédo do reator cinético e do reator sdo apresentados respectivamente nas Tabelas

10 e 11. Para validacdo, no Apéndice C é apresentado os dados que foram inseridos

simulador para representar as mesmas condicdes.

Figura 4.6: Reator cinético para validacdo da cinética de Luyben (2014)

no

Reator cinético nas condicdes de Luyben (2014)

%

%

QuT-T
> FEED-T |- = E‘>

OO

Fonte: Arquivo pessoal do autor

54



Tabela 4.3: Especificacdes da corrente de alimentacdo do reator cinético de comparagdo
com Luyben (2014)

Temperatura (°C) 900

Pressao (bar) 4,196

Vazdo molar (kmol h?) 2112
CO:2 (kmol ht)y 1056

CHs (kmol hY) 1056
Fonte: Arquivo pessoal do autor

Tabela 4.4: Especificacdes do reator cinético de comparacdo com Luyben (2014)

PBR-Multitubular-N&o Isotérmico

Reator (Perfil de temperatura)
Comprimento (m) 10
Didmetro dos tubos (m) 0,1
Ndmero de tubos 800
Queda de Pressao (bar) 0,1
Densidade do leito catalitico (kg m=) 2000
Porosidade do leito catalitico (%) 60

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Luyben (2014) nas condicdes apresentadas e que foram simuladas com o reator da
Figura 4.6, obteve uma conversdo de 93% do CHs alimentado ao reator e em funcéo da
reacdo ser endotérmica, uma carga energética de 61,55 Geal h (71,58 MW) foi necessaria
para manter a operacdo do reator seguindo o perfil de temperatura apresentado na Tabela
C1. As correntes de saida do reator apresentavam composi¢do molar de aproximadamente
47,5% de Hz e 2,0% de CHa.

Comparando as informac6es levantadas e obtidas por Luyben (2014), na Tabela 4.5
é apresentado os resultados obtidos na simulagdo. Os detalhes da simulacédo realizada s&o

apresentadas no Apéndice C.

Tabela 4.5: Comparacdo entre os resultados da simulagéo e o obtido por Luyben (2014)

Simulagdo Luyben (2014) Desvio (%)
Converséo do CHa (%) 93,534 93 0,57
Carga Energética (MW) 75,080 71,58 4,66
H2 no efluente do reator (% molar) 48,144 47,5 1,34
CHa no efluente do reator (% molar) 1,670 2 19,73

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Como pode ser observado pela Tabela 4.5, os resultados obtidos da simulacéo

apresentaram consisténcia com o obtido por Luyben (2014) e valida a cinética que foi
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simulada no Aspen Plus com baixo desvio do que é apresentado na literatura. Apesar do
desvio de 19,73% obtido com relacdo a fragdo molar de CHa4 no efluente do reator, pode-se
observar que essa diferenca é maior evidenciada em funcao do baixissimo valor de CH4 na
corrente do reator, e que uma pequena variacao do resultado obtido implicaria em um valor
mais significativo do desvio. Deve-se salientar também que o desvio de 2% é estimado
visualmente pelos dados que séo fornecidos por Luyben (2014), desta forma permitindo que

a variagdo desse valor seja menor.

Validado a cinética realizada pela simula¢do do processo no Aspen Plus com a
literatura de referéncia, parte-se para o estudo da producéo com as condigdes apresentadas

na secdo 3.4.

4.2.2 - PRODUCAO

Seguindo como referéncia as informacdes de producdo da Tabela 3.3 e das
condicbes da Tabela 4.4, é apresentado na Figura 4.7 o fluxograma da simulacdo

desenvolvida no Aspen Plus.

Figura 4.7: Fluxograma de producdo de H: a partir da reforma a seco do metano
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\
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Fonte: Arquivo pessoal do autor

Como pode ser visto na Figura 4.7, ha diversas unidades individuais que compdem
todo o processo. Inicialmente, a corrente “FONTE” de CO2 e CH4 seguindo as condigdes de
alimentacéo da Tabela 4.1, é aquecida de 50°C e 1,2 bar até 920°C e 1,0 bar utilizando um
trocador de calor. Esta mistura é alimentada através da corrente “ENTRADA” ao reator no

“Estagio reacional” onde € utilizado um reator PBR. Os detalhes do reator sdo apresentados
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no Apéndice D. O efluente do reator designado pela corrente “SAIDA” ¢ conduzido até a

unidade de resfriamento, pois a temperatura de operacao do reator é de 920°C.

Ao passar por essa unidade, a corrente “PRODUTO” sai a 50°C ¢ 0,8 bar e é
conduzida a primeira unidade de separacdo. Nesta condi¢do de temperatura e pressao, a agua
encontra-se no estado liquido, enquanto que todos 0s outros componentes encontram-se no
estado gasoso. Desta forma, a separacdo da H>O com relagdo a esses componentes é
facilmente realizada. Desta unidade, sai duas correntes: “AGUA” em que Se encontra agua

pura e “GAS” onde hd uma mistura gasosa formada por CO2, CHs, CO, Ho.

Na sequéncia, temos a primeira unidade de separacdo da mistura gasosa que busca
separar o0 CH4 dos outros componentes. Seguindo os resultados obtidos por CAVENATI
(2006), a unidade de separagdo gera duas correntes: “CH4” onde é obtido uma corrente de
metano pura com 88,8% do componente que havia na corrente “GAS” e a corrente “EST-F”
em que ha os componentes CO2, CO, Hz e CH4 com composicdo molar de aproximadamente
0,2%.

Para a préxima unidade de separagdo, a corrente “EST-F” deve ser condicionada a
determinada temperatura e pressdo para representar com maior fidelidade os resultados da
extragdo do CO2 da corrente de gas de sintese obtidos por BERSTAD (2011). Para isso, €
utilizado uma sequéncia de compressores e trocadores de calor para condicionar a corrente
“EST-0” a -50°C e 50 bar. Nestas condi¢es, € possivel extrair aproximadamente 75% do
CO2 que h& na corrente. Desta unidade de separagdo, ha duas correntes: “CO2” em que é
obtido CO> puro e “SYNGAS-C” contendo CO, H2 em maior composic¢ado e CO2 e CHs com
composicdo molar de 1,09% e 0,21% respectivamente.

Por fim, é necessario obter uma corrente purificada de H. removendo o CO formado
do estagio reacional. A unidade de separacao segue as condi¢es de POUDEL (2019) e para
isto, a corrente “SYNGAS-C” deve ser condicionada a temperatura de 50°C e presséo de 1,0
bar, obtendo assim a corrente “SYNGAS-H” que ¢é obtido utilizando uma sequéncia de
trocadores de calor e compressores, seguindo a heuristica de WALAS (1990). A corrente
“SYNGAS-H” ¢ conduzida até a unidade de separagdo, onde ¢ obtida duas correntes: “CO”
com 97% de composicdo molar de CO e 3% de Hz e a corrente “H2” onde ¢ obtida

majoritariamente Ho.

A Tabela 4.6 reine informacéo de todas as correntes citadas e apresentadas no
fluxograma da Figura 4.6, apresentando a temperatura, pressdo e composi¢cdo de cada um
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dos componentes. Os detalhes de cada operacao unitaria sdo apresentada com detalhes no
Apéndice D.

Tabela 4.6: Resultado da simulagdo com informacéo de cada corrente individual

Corrente  FONTE ENTRADA SAIDA PRODUTO AGUA GAS EST-F EST-O CO2 SYNGAS-C SYNGAS-H CO H2
Fase Vapor Vapor Vapor Vapor  Liquido Vapor Vapor Vapor Liquido  Vapor Vapor Vapor Vapor
Temperatura
(°C) 50 920 920 50 50 50 50 -50 -50 -50 50 50 50
Presséo
(bar) 1 1 1 08 08 08 038 50 50 50 1 1 1
Fluxo molar
(kmol h™) 6511,53 651153 12272,77 1227277 21,25 12251,52 12056,06 12056,06 381,70 1167436 1167436 5796,40 5877,96
Fracoes molares
CO, 055238  0,5238 0,0415 0,0415 000 00415 00422 00422 10000 00109 0,0109  0,0022 0,0195
CH, 04762 04762 0,0179 0,0179 000 00180 00020 00020 0,00 0,0021 0,0021  0,0004 0,0038
CO 0,00 0,00 0,4712 0,4712 0,00 0,4720 0,479  0,4796 0,00 0,4953 0,4953 0,9677 0,0295
H, 0,00 0,00 0,4677 04677 000 04685 04761 04761 0,00 0,4917 04917  0,0297 10,9472
H,O 0,00 0,00 0,0017 0,0017  1,0000 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 000 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Como pode ser observado na Tabela 4.6, a quantidade de H> obtida é de 5567,79

kmol h*t com pureza molar de 94,72% da corrente de saida, valor que representa 93,17% da

producdo obtida quando utilizado o reator de Gibbs, apresentado na Secdo 4.1. Apesar da

concentragdo de impurezas que ainda contém na corrente “H2” (1,95% de CO3, 0,38% de

CHa e 2,95% de CO em composi¢do molar, totalizando 5,28%), o grau de pureza é alto para

0 Ho, 0 que ainda possibilita a utilidade deste gas para armazenar energia.

quantidade de energia que pode ser obtida a partir do H. da simulag&o realizada.

Semelhante a analise feita para o reator de Gibbs, é apresentado na Tabela 4.7 a

Tabela 4.7: Comparagdo entre as produgdes de H: e o abastecimento de energia para o

reator de Gibbs operado a 800 e 920°C e o reator cinético

Raises (800°C)
Raisss (920°C)
RsimuLapo (920°C)

Quant. molar de H:
produzida (kmols.s?)

1,558
1,660
1,547

Quant. massica de H:
produzida (kg.s)

3,142

3,346

3,118

Energia liberada Fracgéo atendida

(MW)
377,01
401,53
374,16

(%)
5,67
6,04
5,63

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Como é possivel observar na Figura 4.7, ha duas correntes (“CH4” e “CO2”) que

podem ser recicladas para o reator cinético com o objetivo de aumentar a producdo do Ha,

tendo em vista que estas correntes carregam matéria prima que nao reagiu completamente

no reator. Desta forma, o reciclo € utilizado para aumentar a conversdo dos reagentes e
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otimizar o processo. Entretanto, reciclar totalmente a corrente pode conduzir a erros de
balancos de massa em alguns volumes de controle, como por exemplo o reator cinético. Para
isto, uma fracdo dessa corrente € purgada e o restante é reciclada na entrada do reator. Na
Figura 4.8 podemos observar o reciclo e a purga que foi aplicada na simulacdo. A corrente

purgada € de 5% do total que é misturada.

Figura 4.8: Fluxograma de producéo de H> a partir da reforma a seco do metano com

reciclo
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Fonte: Arquivo pessoal do autor
Com essa mudanga a produgéo de CO e de H2 aumentou e como pode ser observado
pelos dados das Tabelas 15 e 16, a producdo de H, aumentou tanto para 800 (com menos
risco de desativacdo catalitica) e 920 °C, sendo o ultimo o suficiente para abastecer
aproximadamente 6,00% da demanda energética tomada como referéncia. Porém, é
interessante observar pelos dados da Tabela 4.8 que a fracdo de H> na corrente “H2”
diminuiu em decorréncia do aumento de CO> que com o reciclo aumentou para 3,35% molar,
tendo em vista que a producao do gas aumentou mas a proporcao de separac¢do do CO> se
manteve a mesma.
Tabela 4.8: Resultado da simulacdo com informacéo de cada corrente individual com
reciclo
Corrente FONTE ENTRADA SAIDA AGUA GAS CH4 EST-F EST-O co2 SYNGAS-C ~ SYNGAS-H co H2
Fase Vapor Vapor Vapor Liquido Vapor Vapor Vapor Vapor Liquido Vapor Vapor Vapor Vapor
Tem‘(’fgt”ra 50 920 920 50 50 50 50 -50 -50 -50 50 50 50
Pressé&o (bar) 1 1 1 0,8 0,8 0,8 0,8 50 50 50 1 1 1
F:E:Urln:f; i 6511,53 6511,53 13402,22 28,81 13373,41 114,57 13258,84 13258,84 708,83 12550,02 12550,02 6201,80 6348,21
Fragdes molares
CO, 0,5238 0,5238 0,0705 0,00 0,0707 0,00 0,0713 0,0713 1,00 0,0188 0,0188 0,0038 0,0335
CH, 0,4762 0,4762 0,0096 0,00 0,0096 1,00 0,0011 0,0011 0,00 0,0012 0,0012 0,0002 0,0020
co 0,00 0,00 0,4610 0,00 0,4620 0,00 0,4660 0,4660 0,00 0,4923 0,4923 0,9663 0,0292
Hy 0,00 0,00 0,4567 0,00 0,4577 0,00 0,4616 0,4616 0,00 0,4877 0,4877 0,0296 0,9353
H,0 0,00 0,00 0,0021 1,0000 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Tabela 4.9: Comparacdo entre as produgdes de H> e o abastecimento de energia para o

reator de Gibbs operado a 800 e 920°C e o reator cinético com e sem reciclo

Quant. molar de H>

Quant. massica de H>

Energia liberada Fracdo atendida

produzida (kmols.s?) produzida (kg.s™) (MW) (%)

Raiess (800°C) 1,558 3,142 377,01 5,67
Reiess (920°C) 1,660 3,346 401,53 6,04
RsimuLapo (920°C) 1,547 3,118 374,16 5,63
RsiMuLADO"™°° (800°C) 1,587 3,199 383,04 5,78
RsimuLapo™ " (920°C) 1,649 3,325 398,98 6,00

Fonte: Arquivo pessoal do autor
4.3 - ELETROLISE DA AGUA

A anélise da producdo de H» a partir da eletrdlise da &gua seguiu as condicoes
disponiveis da Tabela 3.5 e com essas informacdes é possivel determinar alguns parametros
relevantes para a simulacdo que segue as Equacgdes 30, 31, 32 e 33. Sabendo as condi¢bes
de Pcatula, Pop, Top, Top, N € Acelula, € possivel utilizando as equagdes de modelo eletroquimicos
e os dados da Tabela 3.4, determinar a eficiéncia da célula e a tensdo de operagdo e a partir
disso é possivel saber as condicdes de saida da célula. Na Tabela 4.10 séo apresentados estes

resultados. Os calculos realizados sao apresentados no Apéndice E.

Tabela 4.10: Parametros de operacao e calculos da célula eletrolitica

Top (°C) 75 Vesiua (V) 2,02
Pop (bar) 7 Pesuta (KW) 10,182
iop (A cm?) 0,42 1 (%) 94,78
Acsuia (CM?) 1000 nwz (Molss?)  0,026118
V'™ (V) 1,23

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Para comparar os resultados com a mesma analise feita por SANCHEZ et al.
(2019), a vazdo de operacio de alimenta¢do® na célula eletrolitica consiste de 896,53 kg h'
de H20 e com 0,00409 kg h™* Hz e 0,07507 kg h'! de O.. Desta forma, a conversio tedrica
de H20 na célula eletrolitica € de 0,18894%. Como a eficiéncia da célula eletrolitica é de

94,78%, a conversao real de Hz entdo é de 0,17907%.

Com estas informac0es, € possivel utilizar o Aspen Plus para simular a operacdo da

célulaeletrolitica para a producédo de H2. A Figura apresenta o fluxograma inserido no Aspen

5 Na corrente de alimentagio ha H, e O, em decorréncia do reciclo do sistema foi estruturado por SANCHEZ
et al. (2019).
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Plus para representar o processo. As especificacOes de cada um dos equipamentos que
compdem o fluxograma sé&o apresentados no Apéndice F.

Figura 4.8: Fluxograma do processo de eletrdlise da agua simulado no Aspen Plus

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Detalhando o fluxo da Figura 4.8, a alimentagdo se inicia pela corrente “FEED”
com H.0 e tragos de Hz e Oz seguindo as mesmas condicdes de alimentacio de SANCHEZ
et al. (2019). Esta corrente adentra da unidade “Célula” onde um reator estequiométrico do
Aspen Plus (RSTOIC) e um separador sao utilizados para representar a célula eletrolitica,
onde ocorre a reacao e a separacgao entre as fases gasosas de Oz e H,. Da unidade célula saem
duas correntes: “H2-SAIDA” uma corrente majoritaria de H2 e H20 e “O2-SAIDA” com

composicdo majoritaria de Oz e H20.

Essas duas correntes partem para duas unidades de separacdo da corrente gasosa e
liquida por um flash adiabatico. As correntes que contém H>O ap6s passar pelo flash sdo as
correntes “H20-SEP1” e “H20-SEP2” que s3o bombeadas para um misturador pelas
correntes “H20BOMB1” e “H20BOMB2”. Estas correntes somadas indicam 0 H20 que
ndo reagiu (no reator) ou que ndo formou H; através da celula eletrolitica. Dessa forma, a
combinacéo dessas correntes formariam a “SAIDA” que poderia ser reciclada para o inicio
da célula. Entretanto, o Aspen Plus apresenta limitacBes de célculos a partir de um
fluxograma fechado, pois a composi¢ao “SAIDA” é proxima a “FEED”, tendo em vista que

a conversao de H.O é proxima 0,18%.

Retornando aos separadores flashs, além das correntes “H20-SEP1” e “H20-
SEP2” ¢ gerada as correntes “H2-PROD” e “O2-PROD” que passam por coletores de H20
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para aumentar o grau de pureza das correntes de H> e O. gerando respectivamente as
correntes “H2” e “02”. Na simulacéo, estes coletores sdo separadores que tem disponivel no

Aspen.

Os dados da simulacao s&o apresentados no Apéndice F com detalhes de cada uma
das correntes do processo. Como pode ser observado na Tabela F1, a corrente “H2” tem em
sua composigdo uma corrente gasosa de H, com 99,52% de pureza molar, indicando o grau
de pureza a partir de duas unidades de separacao, tendo em vista a facil separacdo que pode
ser promovida pelo Hz e O2 na simulacéo desenvolvida. Estes valores estdo condizentes com
SANCHEZ et al. (2019) que obteve um grau de pureza molar proximo a 96,87%, bem como
pode ser observado pela Figura 4.9 que o gasto energético total da simulacdo é de
aproximadamente 9,85 kW, o que indica um desvio de 3,40% com relacdo ao que é apontado
teoricamente pelos calculos. Em unidades reais de eletrélise de agua é comum o H» gerado

ter grau de pureza de 99,95%.

Entretanto, € importante analisar como pode ser observado pela simulacdo e pelos
resultados dos célculos realizados, que o gasto energético é demasiadamente alto. Como
pode ser observado a partir das informagdes do Apéndice E e F, o0 gasto energético para gerar
uma corrente de 0,0885 kmol h™! de H, é equivalente a 9,85 kW, ou teoricamente 10,182
kW. Desta forma, pode ser observado através das simulacdes que o gasto energético € um
dos principais empecilhos no avanco das células de geracdo de H atualmente, apontando a
partir disso que é necessario um avanco em tecnologias com melhor desenvolvimento

energético reacional das células de hidrogénio.
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Figura 4.9: Fluxograma completo da simulacdo no Aspen Plus da eletrdlise de 4gua
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Fonte: Arquivo pessoal do autor
5- CONCLUSOES

Tendo em vista sobre o que foi apresentado, é possivel concluir e verificar pelos
estudos e pelo trabalho aqui realizado que o H> € uma grande alternativa no futuro para o
fornecimento de energia sustentavel e limpa por ser conhecido como um “carregador de
energia”. Assim como pOde ser visto, que para a producdo deste gas ha diversas rotas
disponiveis, sendo a maioria delas e as mais tradicionais as que mais impactam
ambientalmente por subprodutos da reacdo de interesse que emitem principalmente os gases
CO e COa.

Neste trabalho, foi analisado utilizando o simulador de processo Aspen Plus, a
producdo de hidrogénio por meio de duas rotas: a reforma a seco do metano e a eletrolise

alcalina da agua.

Para a primeira rota foi utilizado como referéncia a producdo do H. atraves do
consumo de 50% molar do CH4 emitido pelas cidades que mais poluem no Brasil. Ao realizar
um estudo de sensibilidade das variaveis do processo, foi observado e validado com a
literatura que a producédo de H, é maxima com temperaturas elevadas, na faixa de 800 a 920
°C, pressdes proximas a 1,0 bar e com alimentacdo equimolar de CH4 e CO>. Com essas
condigdes, teve-se como resultado a capacidade de geracdo de energia para atender
aproximadamente 6,0% da demanda energetica da regido norte do pais, desconsiderando

possiveis perdas no processo que podem envolver o transporte e o fornecimento de energia
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para a propria planta. Vale ressaltar porém que a producdo de H> por essa rota é uma das
mais pobres, em funcdo da estequiometria da reagdo. Os resultados obtidos da proporcao
molar H2/CO no efluente do reator foi de aproximadamente 0,992, enquanto que em outras
rotas convencionais a proporcéo varia entre 1,5 a 3,0. Com os estagios de purificacdo
adicionados, foi possivel obter uma corrente de H. com grau de pureza de 94,1% molar.
Entretanto, deve ser avaliado por essa rota qual é o destino do CO e de outros gases nao

reciclados que sdo gerados.

Pela segunda rota foi observado que a simulagdo da eletrolise da dgua pode ser
desenvolvida utilizando o simulador Aspen Plus com célculos externos que representem a
conversdo pela unidade eletrolitica e utilizando outros equipamentos que simulem as
conversdes e as separagdo dos gases Hz e O2. A partir dos resultados pdde-se concluir e
verificar que a eficiéncia da produgdo de H> € muito baixa, proxima a 0,18%, utilizando os
parametros obtidos por Sanchez et al. (2019) e que o principal obstaculo atualmente desta
rota é o gasto energético para realizar a eletrolise, e que para esta rota se tornar mais atrativa
inicialmente é necessario baratear os custos da energia elétrica para a producdo de H,. Uma
das melhores alternativas para solucionar esse problema, é a ja levantada por Kothari (2008)
que € o uso de energia e6lica, hidraulica ou solar, o que pode garantir o selo de um hidrogénio
verde, tendo em vista que a rota da eletrélise é totalmente limpa por emitir apenas Hz e Oa.
Entretanto, deve salientar que nesse cenario, o Hx pode ser utilizado também como um
transportador de energia no caso da energia que é gerada por essas rotas ndo serem utilizadas
instantaneamente, e dessa forma o hidrogénio poderia cumprir esse papel de armazenar essa

guantidade de energia para possibilidade de uso no futuro.
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6- SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como sugestdes para futuros trabalhos, uma possivel alternativa seria
complementar o estudo com uma anélise técnico-econdémica-ambiental na producdo da
reforma a seco do metano utilizando o simulador Aspen Plus que despontou neste trabalho
como uma melhor alternativa atualmente para a producao de Hz. O pacote do Aspen pode
proporcionar diversas analises além dos realizados neste trabalho que poderiam contribuir
para essa técnica, podendo assim otimizar a producdo, avaliar 0s possiveis impactos
ambientais da emissdo de gases poluentes, interligar utilidades utilizando a técnica de Pinch
reduzindo assim os custos de uma unidade industrial dessa simulagdo e que complementaria
0 estudo realizado na area de catalise com os simuladores de processo utilizando uma anélise

mais detalhada e sofisticada do problema.
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8- APENDICE

Apéndice A: Especificacdes da corrente de alimentacdo do reator de Gibbs (RGIBBS)

Figura Al: Especificagdes da corrente de alimentagéo do reator de Gibbs (RGIBBS)

| @ Mixed |CISoI|d MNC Salid | Flash Options | EQ Dptions | Costing | Comments |

~ | Specifications v | Component &ttributes
Flash Type Temperature - Pressure ~ Composition v | Particle Size Distribution
Mole-Fl ~* kmol/h -
State variables olerow mol/hr
Temperature 00 C - Component Value
Pressure 1 bar v coz 34108
W fracti
apar fraction CHa 310073
Total flow basis Mole A - 0
Total flow rate kmol/hr M 0
Solvent
H20 0
Reference Ternperature C 0
Wolurme flow reference ternperature FH2OH
Component concentration reference temperature
C Total

Fonte: Arquivo pessoal do autor




Apéndice B: Analise de Sensibilidade na Simulacdo com Reator de Gibbs (RGIBBS)

Figura B1: Limites do estudo da analise de sensibilidade da variavel “Temperatura” no

Reator de Gibbs

@\ary | @ Define |@Tabu|ate |Opti0ns |Cases

@ Fortran IDecIarations |Comments

of | Active Case study

| Manipulated variables (drag and drop variables from form to the grid below)

ariable Active Maripulated variable Units
> 1 i Block-Var Block=RGIEBS Variable=TEMP Sentence=PARAM C
2 i Block-Var Block=RGIEBS Variable=PRES Sentence=PARAM bar | W |
3 i tole-Flow Stream=ENTRADA Substream=MIXED Companent=C02 kmolisec
e | | Delete | | Copy

| Edit selected variable

Manipulated variable Manipulated variable limits
Varizhle 1 @ Equidistant Logatithrnic List of values
Type Block-Yar - Start point 60| -

Block: RGIBBS - End point 1000 | -

‘ariahle: TEMP - |§| Mumber of paints 135

Sentence: PARAR - @ Increment 20 ¢

Units: C -

~ | Report labels

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura B2: Limites do estudo da analise de sensibilidade da variavel “Pressdao” no Reator

de Gibbs

@iary |(§Define |@Tabu|ate Cptions |Cases |@F0rtran |Dec|arati0ns |C0mments

| Active Case study

~ | Manipulated variables (drag and drop wariables from form to the grid below)

Wariable Auctive Manipulated variable Units
1 v Block-Yar Block=RGIBBZ Variable=TEMP Sentence=PARAN C | ' |
> 2 ! Block-Var Block=RGIBBS Variable=PRES Sentence=PARAK bar | R |
3 i tale-Flow Strearm=ENTRADA Substream=MIXED Component=C02 kmolfsec
T e | | Delete | | Copy

A | Edit selected variable

Manipulated variable Manipulated wariable limits

Yatiable 2 ®) Equidistant Logatithric List of walues
Type Block-Yar - Start point 1 bar

Block: RGIBBS - End paint 5| bar
Variable; PRES - (5 Murnber of pairts 5=

Sentence: PARAN o @ Increment 1| bar

Units: bar -

~ | Report labels

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura B3: Limites do estudo da andlise de sensibilidade da varidvel “Razao de

alimentagdo CH4/CO>” no Reator de Gibbs para a corrente “ENTRADA”

| Bctive

“ariable

Case study

Active

| Manipulated variables {drag and drop wariables from form to the grid below)

Manipulated variable

Block-Var Block=RGIEBS Variahle=TEMP Sentence=PARAR
Block-Var Block=RGIEBS Variable=PRES Sentence=PARAM

| & ary |@Deﬁne | & Tabulate |Options | Cases | & Fartran |Dec|arati0ns |C0mments |

Units

C
bar

(& ]

haole-Flou Stream=EMTRADA Substream=MIXED Companent=C02 kmolfsec

| |

Copy

| Edit selected wariable

Manipulated variable

‘Wariable 3

Type IMole-Flow
Strearm: ENTRADA
Substream: MIXED
Component:  CO2

Units: kmolfsec

Manipulated variable limits

. @ Equidistant Logarithrmic List of values
- Start point 0.861313271 ) |0 f5ec
- End paint 2,5839398 | |nalfsec

- @ Mumber of points 215

Increment

v | Report labels

0086131 | krmalisec

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Tabela B1: Resultado da analise de sensibilidade de temperatura e pressdo do reator de

Gibbs

Temperatura  Pressio Ha CHsno  CHs COno HJ/COno Conversao CH4/CO2na

°C) (bar) Produzido efluente alimentado efluente efluentedo dometano alimentacéo

(kmol/s)  (kmol/s)  (kmol/s)  (kmol/s) reator (-) “) do reator (-)
760 1,0 1,460 0,0937 0,8613 1,6102 0,9070 0,8913 0,9091
780 1,0 1,515 0,0696 0,8613 1,6516 0,9175 0,9192 0,9091
800 1,0 1,558 0,0508 0,8613 1,6838 0,9255 0,9411 0,9091
820 1,0 1,591 0,0364 0,8613 1,7082 0,9316 0,9577 0,9091
840 1,0 1,616 0,0257 0,8613 1,7265 0,9359 0,9701 0,9091
860 1,0 1,634 0,0179 0,8613 1,7400 0,9388 0,9792 0,9091
880 1,0 1,646 0,0124 0,8613 1,7498 0,9406 0,9856 0,9091
900 1,0 1,654 0,0085 0,8613 1,7569 0,9416 0,9901 0,9091
920 1,0 1,660 0,0058 0,8613 1,7621 0,9419 0,9932 0,9091
940 1,0 1,663 0,0040 0,8613 1,7660 0,9418 0,9953 0,9091
960 1,0 1,665 0,0028 0,8613 1,7689 0,9414 0,9968 0,9091
980 1,0 1,666 0,0019 0,8613 1,7711 0,9409 0,9977 0,9091
1000 1,0 1,667 0,0014 0,8613 1,7729 0,9402 0,9984 0,9091
760 2,0 1,266 0,1757 0,8613 1,4767 0,8572 0,7960 0,9091
780 2,0 1,346 0,1400 0,8613 1,5389 0,8748 0,8374 0,9091
800 2,0 1,415 0,1099 0,8613 1,5906 0,8895 0,8724 0,9091
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1,7532
1,7598
1,3011
1,3797
1,4494
1,5100
1,5617
1,6052
1,6413
1,6709
1,6948
1,7139
1,7292
1,7411
1,7504
1,2391
1,3210
1,3950
1,4607
1,5179
1,5669
1,6082
1,6427
1,6712
1,6944

0,9017
0,9116
0,9193
0,9253
0,9298
0,9329
0,9351
0,9364
0,9372
0,9375
0,8175
0,8392
0,8582
0,8745
0,8882
0,8996
0,9089
0,9163
0,9221
0,9265
0,9297
0,9320
0,9335
0,7848
0,8091
0,8310
0,8502
0,8669
0,8811
0,8930
0,9029
0,9109
0,9172
0,9222
0,9259
0,9287
0,7571
0,7833
0,8071
0,8285
0,8474
0,8639
0,8780
0,8898
0,8997
0,9078

0,9013
0,9247
0,9433
0,9579
0,9691
0,9776
0,9838
0,9884
0,9917
0,9940
0,7269
0,7744
0,8163
0,8525
0,8830
0,9084
0,9291
0,9458
0,9590
0,9693
0,9772
0,9831
0,9876
0,6740
0,7245
0,7703
0,8109
0,8463
0,8765
0,9018
0,9228
0,9400
0,9538
0,9647
0,9733
0,9799
0,6320
0,6837
0,7317
0,7753
0,8139
0,8477
0,8766
0,9011
0,9215
0,9383

0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
0,9091
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960 50 1,566 0,0414 0,8613 1,7132 0,9143 0,9519 0,9091
980 50 1,589 0,0320 0,8613 1,7282 0,9195 0,9629 0,9091
1000 5,0 1,607 0,0245 0,8613 1,7402 0,9235 0,9715 0,9091

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Tabela B2: Resultado da anélise de sensibilidade de alimentacdo de CO> do reator de

Gibbs
_ COz H: _ CHasno _ CHa COno H2/COnNo Conversio CI_-I4/COz na
alimentado Produzido efluente alimentado efluente efluente do de CHs () alimentacéo
(kmol/s) (kmol/s)  (kmol/s)  (kmol/s)  (kmol/s)  reator (-) do reator (-)
0,8613 1,6501 0,02842 0,8613 1,6815 0,98132 0,9670 1,0000
0,9474 1,6543 0,00851 0,8613 1,7569 0,94158 0,9901 0,9091
1,0336 1,6205 0,00428 0,8613 1,8076 0,89646 0,9950 0,8333
1,1197 1,5820 0,00269 0,8613 1,8525 0,85400 0,9969 0,7692
1,2058 1,5435 0,00188 0,8613 1,8942 0,81484 0,9978 0,7143
1,2920 1,5060 0,00140 0,8613 1,9337 0,77882 0,9984 0,6667
1,3781 1,4698 0,00108 0,8613 1,9712 0,74565 0,9987 0,6250
1,4642 1,4350 0,00086 0,8613 2,0069 0,71502 0,9990 0,5882
1,5504 1,4015 0,00070 0,8613 2,0410 0,68669 0,9992 0,5556
1,6365 1,3694 0,00058 0,8613 2,0736 0,66041 0,9993 0,5263
1,7226 1,3386 0,00048 0,8613 2,1048 0,63598 0,9994 0,5000
1,8088 1,3090 0,00041 0,8613 2,1346 0,61321 0,9995 0,4762
1,8949 1,2806 0,00035 0,8613 2,1633 0,59195 0,9996 0,4545
1,9810 1,2533 0,00030 0,8613 2,1908 0,57205 0,9997 0,4348
2,0672 1,2270 0,00026 0,8613 2,2172 0,55340 0,9997 0,4167
2,1533 1,2018 0,00023 0,8613 2,2426 0,53588 0,9997 0,4000
2,2394 1,1775 0,00020 0,8613 2,2670 0,51939 0,9998 0,3846
2,3255 1,1541 0,00017 0,8613 2,2905 0,50385 0,9998 0,3704
2,4117 1,1315 0,00015 0,8613 2,3131 0,48919 0,9998 0,3571
2,4978 1,1098 0,00014 0,8613 2,3349 0,47532 0,9998 0,3448
2,5839 1,0889 0,00012 0,8613 2,3559 0,46219 0,9999 0,3333

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura B4: EspecificacOes do reator de Gibbs definida as condi¢Oes de temperatura,

pressdo e alimentacdo do processo.

@ Specifications |Products |Assign Strearns | Inerts | Restricted Equilibrium | PSD | Utility | Comments

Calculation option
Calcuizts phase eguilibnurm and chemical equilibnum -
Operating conditions
Fressure 1 bar -
@ Termperature 920 C -
Heat Duty cal/sec

Fhases

baximum number of fluid phases

Maximurm number of solid solution phases i
| Include vapor phase

Merge all CISOLID species into the first CISOLID substrearn

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Tabela B3: Detalhes das correntes “ENTRADA” ¢ “SAIDA” do reator de Gibbs

CORRENTE “ENTRADA” “SAIDA” Observacao
Fase Vapor Vapor
Temperatura (°C) 920 920 Reator isotérmico
Presséo (bar) 1 1 Reator sem perda de carga
Entalpia molar (J kmol?) -1.93E+08 35788483,27-
Entalpia méssica (J kg) -6,29E+06  -2,27E+06
Entropia molar (J kmol* K% 3,90E+04 9,33E+04
Entropia massica (J kg K1) 1270,44 5914,64
Densidade molar (kmol m) 0,01 0,01
Densidade massica (kg m3) 0,31 0,16
Observe que a diferenga entre a entrada e a saida é
Entalpia no fluxo (MW) -349,41 -125,96 justamente o montante de energia necessario para com
que a reagdo acontega (223 MW)

Massa molar média 30,69 15,77
Vaz&o molar (kmol s 1,81 3,52
CO:2 (kmol s) 0,9474 0,0408
CHa (kmol s%) 0,8613 0,0058
CO (kmol s?) 0,00 1,7621
Hz (kmol s) 0,00 1,6598
H20 (kmol s?) 0,00 0,0512
C (kmol s) 0,00 9,99E-24

CH3O0H (kmol s?)
CO2 (kmol h't)
CHa (kmol ht)

CO (kmol h')
H2 (kmol h)

0,00 1,51E-09
3410,80 146,87
3100,73 21,04

0,00 6343,62

0,00 5975,14

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Tabela B4: Célculo da energia gerada a partir do H pelo reator de Gibbs

H2 produzido (kmol s1)
Massa Molar Hz (kg kmol?)

H2 produzido (kg s)

Calor especifico massico do Hz2 (MJ kg™)
Calor gerado da queima (MJ st = MW)

Demanda da regido norte (MW)
Fracdo de Hz da regido (%)

1,6598
2,016
3,346

120
401,530
6645
6,043

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Apéndice C: Validacao de resultados dos dados de Luyben (2014)

Figura C1: Especificacdes da corrente de alimentacao “FEED-T”

[ @ Mixed |c:| Solid | MCSolid | Flash Options | EQ Options | Costing | Comments |

| Specifications ~ | Compaonent Sttributes

Flash Type Temperature = Pressure - [ Composition v ) Particle Size Distribution
State variables Mole-Frac T
Temperature 900 C M Component Value
Pressure 4,196 bar - coz 0.5
Wapor fraction cha 0.5
Total flow basis Mole A .
Total flow rate 2112 kmol/hr - -:
Sobvent :
Reference Temperature C
Walume flowe reference temperature
Component concentration reference temperature

C Total

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura C2: Especificagdes do reator cinético na aba “Specifications”

@ Specifications |@Configuration |Streams |@Reactions |@Pressure |HOIdup |@Cata|yst |Diameter |PSD |C0mments |

Reactortype Reactor with specified temperature -
Operating condition

Constant at inlet ternperature

Constant at specified reactor ternperature 1000 | C

9 Termperature profile

*

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Tabela C1: Perfil de temperatura e presséo do reator em fungéo do comprimento axial

Comprimento | Temperatura | Pressao

do reator (m) (°C) (bar)
0,0 970 4,196
1,0 409 4,186
2,0 431 4,176
3,0 466 4,166
4,0 505 4,156
50 553 4,146
6,0 609 4,136
7,0 682 4,126
8,0 770 4,116
9,0 875 4,106
10,0 1000 4,096

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura C3: Especificagdes do reator cinético na aba “Configuration”

| @ Specifications | @ Configuration |Streams | @ Reactions | @ Pressure IHoIdup | & Catalyst | Diarneter |PSD |C0mments

| Multitube reactor Murmnber of tubes 800 5

Diareter varies along the length of the reactor

Tube dimensions

Length 10 meter A
Diameter 0.1 meter -
Elewation

Reactor rise 0 meter

Reactar angle 0| |deg
Walid phases
Process stream Vapor-Cnly -

Therrnal fluid strearn  Vapor-Liguid

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura C4: Especifica¢des do reator cinético na aba “Pressure”

|@Specifications I@Configuration |Streams |0Reactions @ Pressure | Haldup |@Catalyst |Diameter |PSD |Comments

Pressure at reactor inlet

Process stream 4,196 bar A

Therrmal fluid stream bar

Pressure drop through reactor
@ Specify pressure drop for thermal fluid and process stream
Calculate pressure drop for therral fluid and process stream in a user subroutine

Use frictional correlation to calculate process stream pressure drop

Pressure drop

Process stream 0.1 bar -

Therrmal fluid stream bar

Frictional correlation
Pressure drop correlation:  Beggs-Brill

Pressure drop scaling factar 1 Roughness | 4572e-05  meter

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura CS5: Especificagdes do reator cinético na aba “Catalyst”

| @ Specifications I @ Configuration | Streams | @ Reactions | @ Pressure | Haldup | @ Catalyst |Diameter | PSD | Comments

Catalyst present in reactar

[T Ignore catalystvolurme in ratefresidence time calculations
Specifications
Bed voidage - 0.6
Particle density - 2000 kgfcum v

Particle geometry

Diameter 0,1  meter

Shape factor 1

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura C6: Especificagdes do reator cinético na aba “Reaction” valida a reacao

“POTENCIA”

| @ Specifications | @ Configuration | Streamns [ @ Reactions | @ Pressure | Haldup | @ Catalyst | Diarneter | PSD | Cormrents
Reactive systern

Select reaction set(s) to be included in the model

Auailable reaction sets Selected reaction sets
LHHYY POTENCIA
LHHW2
e |
24 |
[ e |

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura C7: Detalhes da aba “Stoichiometry” da reagdo “POTENCIA”

hain Flowsheet POTEMCIA [POWERLAW) +
@ Stoichiometry | @ Kinetic |Equi|ihrium |.-ﬁ\ctivity |C|:umments |

Mewny | Edit | Copy | Paste |

Ren Mo, Reaction type Stoichiometry Delete
1 Kinetic CO2 +CH4 --= 2 CO(MIXED) + 2 H2(MIXED) x
2 Kinetic 2C0 +2HZ --= COZMMED) + CHAMIXED) 4
3 Kinetic CO2 +H2 --» H2O{MIXED) + COMIXED) x

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura C8: Detalhes da aba “Kinetic” da reacdo “POTENCIA” da reagéo 1

|@5t0ithiDmEtr},f G Kinetic |Equi|ibrium |.ﬂ.ctivity |Comments |

T 202 + CHY --»= 2 CO(MIXED) + 2 H2{MIXED) -
Reacting phase Yapor - Rate basis reac (voll -
Powver Law kinetic expression
If To is specified Kinetic factar =k{T/Ta) M e -(E/R)[1/T-1/To]
If Ta is not specified  Kinetic factar =kT " o “E/RT [M|
k 5e-09
n 0
E 50 kJ/mol -
To C -
[Ci] basis Partial pressure -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura C9: Detalhes da aba “Kinetic” da rea¢do “POTENCIA” da reagdo 2

|@Staichiametr§,-' & Kinetic |Equi|ibrium |r':".l:ti‘\.-'it}-' |C0mments |

21200 +2H2 --»= COZ(MIXED) + CHA(MIXED) -
Reacting phase Yapor - Rate basis Reas frol) -

Powver Laws kinetic expression

If T is specified Kinetic factor =kiT/Ta) N e -(E/R[1/T-1/Ta]

If To is not specified  Kinetic factor =kT M e -E/RT @|
k 1,094e-22

] a

E 195,9 kJ/mol A

To C -

[Ci] basis Partial pressure -

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura C10: Detalhes da aba “Kinetic” da reacdo “POTENCIA” da reagdo 3

| & Stoichiometry | @ Kinetic ‘Equilihrium |Activit§,-' |C0mments |

PO +HE - HZOMKED) + COMIXED) -
Reacting phase Vapor - Rate basis feac fwoll -

Faover Lawe kinetic expression

[f Tois specified Kinetic factar =k{T/Ta) M e -(E/R)1/T-1/Ta]

If To is not specified  Kinetic factar =kT M e -EART @|
k 1e-11

K Q

E 50 k)mol -

Ta C -

[Ci] basis Partial pressure -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Tabela C2: Resultados do reator cinético simulado nas condigdes de Luyben (2014)

Comprimento

axial do Presséo  Temperatura engfgrgt?ca :;i?&g?lgg
reator
(m) (bar) (°C) (MW) (segundos)
0 4,196 970 0 0
1 4,186 409 29,1147 0,25296
2 4,176 431 31,336 0,532678
3 4,166 466 34,3053 0,797498
4 4,156 505 37,8297 1,04484
5 4,146 553 42,0536 1,27437
6 4,136 609 46,911 1,48499
7 4,126 682 52,5707 1,67657
8 4,116 770 58,7795 1,84892
9 4,106 875 65,3685 2,00267
10 4,096 1000 72,2629 2,13935

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Tabela C3: Resultados das correntes de alimentacdo e saida do reator cinético simulado nas

condicdes de Luyben (2014)

Corrente
Fase

Temperatura (°C)
Presséo (bar)
Entalpia molar (cal mol™)
Entalpia méssica (cal g?)
Entropia molar (cal mol* K%)
Entropia massica (cal g* K1)
Densidade molar (mol m-)
Densidade massica (g m®)
Entalpia no fluxo (cal s?)
Massa molar média
Vazdo molar (kmol ht)
CO: (kmol h?)
CHa (kmol ht)

CO (kmol h'})

H2 (kmol h'%)

H20 (kmol ht)

C (kmol h'?)
Fragdes molares

CO2

CHa4

(6{0)

H2

H20

C

FEED-T
Vapor
900
4,196
-44597,38
-1485,28
5,77
0,19
4,30E-05
1,29E-03
-2,62E+07
30,03
2112,00
1056,00
1056,00
0,00
0,00
0,00
0,00

0,5
0,5
0

0
0
0

OUT-T
Vapor
1000
4,096
-7249,72
-467,28
19,67
1,27
3,87E-05
6,00E-04
-8,23E+06
15,51
4087,44
60,68
68,28
1983,04
1967,84
7,60
0,00

0,0148
0,0167
0,4852
0,4814
0,0019
0,0000

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Apéndice D: Simulagdo com reator cinético nas condi¢des propostas

Figura D1: Detalhes da aba “Specifications” do primeiro trocador de calor

| @ Specifications |F|ash Options I Utility | Comrments |

Flash specifications

Flash Type Temperature

Pressure
Termperature 920 C
Ternperature change C
Degrees of superheating C
Degrees of subcooling C
Pressure 1 bar
Duty calfsec

YWapor fraction

Pressure drop correlation parameter
Always calculate pressure drop correlation parameter

“alid phases
Vapor-Liguid -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D2: Resultados da aba “Summary” do primeiro trocador de calor

| summary ‘Ealance I Phase Equilibriurm | Utility Usage

Outlet ternperature 920 C
Outlet pressure 1 bar
Wapaor fraction 1

Heat duty 859667 MW
Met duty 85,9667 MW

Tst liquid / Total liquid
Pressure-drop correlation parameter

Pressure drop 0 bar

| & Status |

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D3: Detalhes da aba “Specifications” do reator PBR isotérmico

Reactartype Reactor with specified temperature
Operating condition
Constant at inlet temperature
@ Constant at specified reactar temperature 920 ¢ -
Ternperature profile
Location | Temperaturs
€

‘ @ Specifications ‘ @ Configuration | Strears | @Reactions | Pressure | Holdup | @ Catalyst | Dismeter | PSD | Camrments

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D4: Detalhes da aba “Configuration” do reator PBR isotérmico

|QSpemﬁcanons |@Cunﬁguratiun ‘Streams ‘QReactmns |Pressure |Hnmup |QCata|yst |D|ameter |PSD |Cnmments \

¥ Multitube reactar Number of tubes 15005
Diametervaries alang the length of the reactor

Tube dimensions

Length 10 meter -
Diarneter 0,2 meter M
Elevation

Reactor rise

Reactor angle

slid phases
Process stream Vapor-Cniy

Thermal fluidl stream  Vapar-Liquid

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D5: Detalhes da aba “Reactions” do reator PBR isotérmico

| Gpecifications | @ Configurstion | Streams |@Reactiuns Pressure | Holdup | @Catalyst | Disrcter | BSD | Camrments

] Reactive system

Select reaction set(s) to be included in the model

Aailable reaction sets Selected reaction sets
LHHW POTENCIA
LHHwW?2

=

=]
[hen)

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D6: Detalhes da aba “Catalyst” do reator PBR isotérmico

| @specifications | @Configuration | Streams | @Reactions | Pressure | Holdup \Qcmlyn ‘Diamm, [Psp | comments |

V] Catalyst present in reactar
Ignore catalystvolume in rate/residence time calculations
Specifications

Bed voidage - 0.6

Particle density - 2000 kg/cum <

Particle geametry
Diameter 01 meter

Shape factar 1

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D7: Resultados na aba “Summary” do reator PBR isotérmico

|Summar}-' Balance |Distributi|:|ns Polymer Attributes |(§Status |

Heat duty 207,62396423801997 | MW -
Reactor ternperature

Minimurm 920 C A
M airmurm 820 C -
Fesidence time 0901251 =ec -

Thermal fluid inlet
Ternperature

Wapor fraction

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D8: Detalhes da aba “Specifications” do segundo trocador de calor

| @ Specifications | @ Flash Options | Utility | Comments |

Flash specifications

Flash Type Temperature -
Pressure -

Ternperature 50 C A

Termperature change C

Degrees of superheating C

Degrees of subcooling C

Pressure 0.8 bar A

Dty calfsec

Wapor fraction

Pressure drop correlation parameter
| Alwvays calculate pressure drop correlation parameter

Valid phases
Vapor-Liguid -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D9: Detalhes da aba “Summary” do segundo trocador de calor

| Surmmary ‘Balance I Phase Equilibrium | LItility Usage | & Status |

Outlet termperature 50 C A
Outlet pressure 08 bar A
Wapor fraction 1

Heat duty -94.8527 MW -
Met duty -94.8527 MW -
Tst liquid / Total liquid

Pressure-drop correlation parameter 159132

Pressure drop 02 bar -

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D10: Detalhes da aba “Specifications” do separador de agua

| @ Specifications ‘ Feed Flash | Outlet Flash | Uity | Comments |
Qutlet stream conditions
Outlet stream AGUA -
Substrearn MIXED -

Cornpanent 10 Specification Basis Walue Units
co2 Split fraction [}
CH4 Split fraction 1]
o Split fraction 1]
Hz Split fraction 1]
Hz2O Split fraction 1
C Split fraction 1]

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D11: Resultados da aba “Summary” do separador de agua

| Surnmmary | Balance | Utility Usage | & Status |
Heat duty -0,269679 MW -
Split fractions in outlet streams
Substrearn  MEXED -
Companent D GAS AGLA
co2 1 a
CHA 1 ]
co 1 a
H2 1 ]
H20 0 1
© 0 ]

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D12: Detalhes da aba “Specifications” do separador de metano

‘ @ Specifications \ Feed Flash | QutletFlash | Utility | Comments |

Outlet strearn conditions

Qutlet stream  CH4 -

Substrearn MIXED -

Cornpanent 10 Specification Basis Walue Units

Co2 Split fraction 1]
CH4 Split fraction 0.888
co Split fraction [}
H2 Split fraction 1]
Hzo Split fraction 1]
© Split fraction 1]

Fonte: Arquivo pessoal do autor



Figura D13: Resultados da aba “Summary” do separador de metano

‘ Surnmary | Balance | Utility Usage | & Status |
Heat duty -0,195023 kW -
Split fractions in outlet streams
Substrearn  MEXED -
Cormpaonent [D CH4 EST-F
Cod 0 1
CH4 0,888 0112
co 0 1
H2 0 1
Hz 0 0 0
C 0 0

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D14: Detalhes da aba “Configuration” do primeiro conjunto de compressores-

trocadores de calor

@ Configuration | @ Material | Heat-yifork |Specs | @ Conler |Cnnuergence Comments

Murnber of stages 4 :

Cornpressor model

@ lsentropic Polytropic using ASME method
lsentropic using ASME method Paolytropic using GPSA method
lsentropic using GPSA method Positive displacement

Specification bype

0 Fix discharge pressure from last stage 50,2 bar A

Ol Equal pressure ratio Equal head

Fix discharge conditions from each stage

Use performance curves to determine discharge conditions

Rating option

Use performance curves to determine shaft speed

GPSA calculation method

Calculate at suction conditions Calculate at average conditions

Heat capacity calculation

Calculation method Rigorous -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D15: Detalhes da aba “Cooler” do primeiro conjunto de compressores-trocadores de

calor
| @configuration | @Material | Hest-work | Specs | @Conler | Convergence | Comments
Caoler specifications
b Stage 1 2 3 a

Specification Outlet Temp Outlet Temp Outlet Temp Outlet Temp
Value 30 ] 25 -50
Units C c c [
Pressure drop bor 0.2 02 0.2 0.2
Utility

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D16: Resultado da aba “Summary” do primeiro conjunto de compressores-

trocadores de calor

| Summary | Balance | Prafile | Coaolers | Stage Curves | Wheel Curves | Utilities @ Status |
Outlet pressure 50 bar -
Total wark 55,6304 MW M
Total cooling duty -56,2863 MW -
Metwiork required 55,6394 MW -
Met cooling duty -66,2863 MW -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D17: Resultado da aba “Profile” do primeiro conjunto de compressores-trocadores

de calor
Sumrnary I Balance | Profile | Coolers | Stage Curves | WWheel Curves | Utilities | & Status |
Stage  Temperature Fressure Fressure ratio Indicated Brake Head Wolurmetric
povave horsepouver developed flow
C ~  har - T - WY ~  klfkg v cumfsec -
b1 200,358 2,23161 2,81431 13,0146 13,0146 198,223 112,503
2 186,360 6,33719 3,08839 13,5878 13,5879 203,79 41,1678
3 133,136 17,8361 2,90623 13,2156 13,2156 174,472 12,4063
4 04,0383 502 284643 11,8213 11,8213 156,064 3,92031

Efficiency used

07z
07z
07z
072

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D18: Resultado da aba “Coolers” do primeiro conjunto de compressores-trocadores

de calor
Summary | Balance | Praofile | Coalers |Stage Curves | Wheel Curves | Utilities | @ Status |
Stage  Temperature Pressure Dty Wapor fraction
C - bar WY -
> 1 30 2,05161 -16,9954 1
2 Q 6,13719 -18,5797 1
3 -25 17,6361 -15,8346 1
4 -50 50 -14,8766 1

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D19: Detalhes da aba “Specifications” do separador de dioxido de carbono

‘ @ Specifications ‘ @ Feed Flash | Outlet Flash IUtiIity | Comments |

Qutlet stream conditions
Qutlet stream  CO2 -
Substream MIXED -

Component|D Specification Basis Walue Units
Coz Split fraction 0,75
CH4 Split fraction L]
co Split fraction L]
Hz Split fraction L]
HZ0 Split fraction L]
© Split fraction L]

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D20: Resultados da aba “Summary” do separador de didxido de carbono

| Iurnmary | Balance | Utility Usage | & Status |
Heat duty -147038 MW -
Split fractions in outlet strearms
Substrearn  MIXED -
Cornponent |D coz SYMNGAS-C
ol 0,75 0.25
CH4 0 1
co 0 1
H: 0 1
Hz0 0 a
(& 0 a

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D21: Detalhes da aba “Configuration” do segundo conjunto de compressores-

trocadores de calor

@ Configuration | @ Material |Heat-Work |Specs |(§CO0Ier |Convergence Camments
MNurmber of stages 4 :

Compressaor model

@ |sentropic Palytropic using ASME method
Isentropic using ASME method Palytropic using GPSA method
lsentropic using GP34 method Positive displacement

Specification type

@ Fix discharge pressure from last stage 1 bar -

O Equal pressure ratio Equal head

Fix discharge conditions frarm each stage

Use performance curses to determine discharge conditions

Rating option

Use performance curves to deterrnine shaft speed

GPSA calculation rmethod

Calculate at suction conditions Calculate at average conditions

Heat capacity calculation

Calculation rmethod Rigorous -

Fonte: Arquivo pessoal do autor



Figura D22: Detalhes da aba “Cooler” do segundo conjunto de compressores-trocadores de

calor
| @ Configuration | & Material | Heat-\ork | Specs | @ Coaler |Convergence Comments
Cooler specifications
> Stage 1
Specification Qutlet Temp
Walue 50
Units C
Pressure drop bar [
Utility

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D23: Resultado da aba “Summary” do segundo conjunto de compressores-

trocadores de calor

|8ummary |Ba|ance | Prafile | Conlers | Stage Curves | Wheel Curves | Utilities | @ Status |
Outlet pressure 1 bar -
Total work 197157 kW -
Total cooling duty 28,805 MW -
Metwoark required -197157 MW -
Met cooling duty 29,805 MW -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D24: Resultado da aba “Profile” do segundo conjunto de compressores-trocadores

Sumrmary | Balance | Profile | Coolers | Stage Curves | Wheel Curves | Litiities | @ Status |

Stage  Tempersture | Pressure | Pressureratio | Indicated Brake Head Volumetric  Efficiency used
ponwer horsepower | developed Flows
c - bar - W - nw - kiska - cumfsec v

> -o1,8025 15,808 0,37606 -3,63280 -3,63280 101,175 120538 07
z -715611 707107 037606 -5,37052 -5,37052 -149567 467008 o7
3 6,025 265015 037608 -5,%50%3 -5,350%3 14207 12,3575 om
4 - 6,56555 1 0,37606 -5,35397 -5,35397 -143,106 12,801 07

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D25: Resultado da aba “Coolers” do segundo conjunto de compressores-trocadores

de calor
Summary | Balance | Praofile | Coalers |Stage Curves | Wheel Curves | Utilities | @ Status |
Stage  Temperature Pressure Duty Wapor fraction
C *  bar - M -
> 1 50 18,803 13,6476 1
2 50 007 541877 1
3 50 2,65015 537737 1
4 50 1 5,36126 1

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura D26: Detalhes da aba “Specifications” do purificador de hidrogénio

| @ Specifications | @ Feed Flash I Outlet Flash I Utility | Comments |

Outlet strearn conditions

Outlet strearn €O -

Substream MIXED -

Cormponent D Specification Basis Value Units

o0z Split fraction 0.1
CH4 Split fraction 0.1
co Split fraction 0,97
H2 Split fraction 0,03
HzO Split fraction 1]
€ Split fraction 1]

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura D27: Resultados da aba “Summary” do purificador de hidrogénio

| @ Specifications | @ Feed Flash I Outlet Flash I Utility | Comments |

Outlet strearn conditions

Outlet strearn €O -

Substream MIXED -

Cormponent D Specification Basis Value Units

o0z Split fraction 0.1
CH4 Split fraction 0.1
co Split fraction 0,97
H2 Split fraction 0,03
HzO Split fraction 1]
€ Split fraction 1]

Fonte: Arquivo pessoal do autor



Apéndice E: Calculos para a eletrélise da agua

Para o calculo do potencial da célula, utiliza-se a Equacéo 30.

t3
Top

° . t .
Vestuia = V™ + [(ry + dy) + 15.Top + dg. Py |- lop + s.log[(t1 + é + 2) op +1] (30)

Com os parametros da Tabela 3.4, tém-se:

Tabela 3.4: Coeficientes do modelo eletroquimica da célula eletrolitica alcalina

Coeficiente  Unidade Valor

r Q.m? 4,445153.10°
r Q.mz2.°C? 6,88874.10°
dy Q.m? -3,12996.10°¢
dz Q.m>2.bar? 4,47137.107
S \% 0,33824

t m2.A*! -0,01539

t2 m2.°C. A1 2,00181

t3 m2,°C.Al 15,24178

Fonte: SANCHEZ et al. (2019)

Veotuta = 1,23 + [(4,445153.107° — 3,12996.107°) + 6,88874.107°.75 + 4,47137.1077.7]. 4200

200181 1524178
75 (75)2

+ 0,33824. 10g[(—0,01539 + ).4200 +1] =2,020193V

Para o calculo da eficiéncia de Faraday, utiliza-se a Equacéo 31.

e = (2 (o + o) (31)

fi1+f12Top+iop
Com os parametros da Tabela 3.4, tém-se:

Tabela 3.4: Coeficientes da eficiéncia de Faraday da célula eletrolitica alcalina

Coeficiente  Unidade Valor
11 Azm* 478645,74
fi2 Azm#.°Ct -2953,15
fn - 1,0396
f2 °ct -0,00104

Fonte: Sanchez et al. (2018)

e = (12007 )-(1,0396 + (—0,00104). (75)) = 0,947783

478645,74+(—2953,15).75+(4200)2

A poténcia necessaria para a célula entdo pode ser determinada pela Equagéo 32.

P(W) = Vestuia- Nestuia- iop-Acélula (32)
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P (W) =2,020193.12.4200.0,1 = 10181,77468 W = 10,182 kW

O numero de mols de H2 que é convertido é dado pela Equagdo 33. Como ne-

n (mols) - n (mols) _ P
Hz S - TH0 S N Veétulane—-F

10181,77468 _ mols
ny,(mols) = ny,o(mols) = 2070193 2 961853321 — 0,02611796—5

= 2, temos:

(33)
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Apéndice F: Dados da simulacao de eletrolise da dgua

Tabela F1: Dados das correntes da simulacédo de eletrélise da dgua

Corrente FEED MISTURA H2-SAIDA 02-SAIDA H2-PROD H20-SEP1 O2-PROD H20-SEP2 H2  H20-1 02 H20-2 H20BOMB1 H20BOMB2 SAIDA
Temperatura (°C) 75,000 77,239 77,241 77,241 77,241 77,241 77,242 77,242 25,000 25,000 25,000 25,000 77,247 77,248 77,248
Presséo (bar) 7 7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 6,7 7 7 7

Fluxo molar (kmol h™') 66,9735 67,0180 33,5313 33,4867 00916 334397 00455 334413 10,0889 00028 00441 0,0014 334397 334413 66,8809
Fragbes Molares

H,0 0,7431 0,7412 0,7407 0,7417 0,0347 0,7427 0,0355 0,7427  0,0048 0,9999 0,0050 0,9999 0,7427 0,7427 0,7427
H, 0 0,0013 0,0027 0 09653  1,95E-05 0 0 09952 927E-05 0O 0 1,95E-05 0 9,76E-06
0 0 0,000665 0 0,00133 0 0 09645  2,15E-05 0 0 0,99500 0,00015 0 2,15E-05  1,08E-05
KOH 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
H+ 550E-17 6,32E-17  6,32E-17  6,33E-17 0 6,34E-17 0 6,34E-17 0 180E09 0 180E-09 6,34E-17 6,34E-17  6,34E-17
K+ 0,1285 0,1284 0,1283 0,1285 0 0,1287 0 0,1286 0 0 0 0 0,1287 0,1286 0,1287
OH- 0,1285 0,1284 0,1283 0,1285 0 0,1287 0 0,1286 0 180E09 0 180E-09 0,1287 0,1286 0,1287
Fluxo méssico (kg ) 1379,28  1379,28 689,02 690,26 0,24 688,78 143 68883 0,19 0,05 141 0,03 688,78 688,83 1377,61

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura F1: Detalhes da aba “Specifications” do RSTOIC utilizado para simular a célula

eletrolitica

@ Specifications | @Reactions | Combustion | Heat of Reaction | Selectivity | PSD | Component Attr, | Utiliyy | Comments
Operating conditions

Flash Type Pressure ~ Duty -

Temperature C

Pressure 7 bar -

Duty 9725 Watt -

\apor fraction

Walid phases

Vapor-Liguid -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura F2: Detalhes da aba “Reactions” do RSTOIC utilizado para simular a célula

eletrolitica

Main Flowsheet | B10 (Pump) - Setup - 'B1(RStoic) » |+

| @Specifications | @FReactions | Combustion | Hest of Reaction | Selectivity | PSD | Componentatn | Utiliyy | Comments

Reactions

Roen Mo Specification type Molar extent Units | Fractional conversion | Fractional Canversion of Stoichiometry
Component

> Froc. conversion kmol/hr 0.0017907 H20 HEO --> HZIMDXED) + 0.5 OMIXED)

New | Edit | [ Delete | Copy |

Reactions occur in series

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura F3: Detalhes da estequiometria da reacéo dentro do reator RSTOIC

@ Edit Stoichiometry

Reaction No. @1
Reactants
Component
H20

Products generation
Molar extent

@) Fractional conversion

Products
Coefficient Compeonent Coefficient
-1 H2 1
02 0.5
kmol/hr
0,0017907 of component H20 -

() [ ]

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura F4: Detalhes da aba “Specifications” do separador incluido a unidade “Célula” da

eletrolise da agua

Outlet strearn conditions
Outlet strearn  H2-SAIDA

Substream MIXED

Component ID
Hz0
Hz
02
KOH
H+
K+
OH-

@ Specifications ‘@Feed Flash |Out\EtFIash |L|ti|ity |Cnmments |

Specification Basis Walue
Split fraction 0.3
Split fraction 1
Split fraction L]
Split fraction 0.5
Split fraction 0.5
Split fraction 0.5
Split fraction 0.5

Units

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura F5: Especificaces do Flash Adiabatico utilizado na eletrdlise da agua

Main Flowsheet

B10 (Pump) - Setup B35 (Flash2) +

Flash specifications

Flash Type

Ternperature
Pressure

Duty

Wapar fraction

Walid phases
Vapor-Liguid

[ & Specifications | Flash Options | Entrainment | PED | Ll ity | Comments

Pressure * Duty -
6.7 bar -
0 Geal/hr >

Fonte: Arquivo pessoal do autor
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Figura F6: Especificacbes do Flash Isotérmico utilizado na eletrolise da agua

@ Specifications | Flash Options | Entrainment | PSD | Utility | Comments

-Flash specifications

Flash Type Temperature = Pressure -
Ternperature 25 C -
Pressure 6,7 bar -
Dty 0 | Gealfhr

Wapor fraction

-Valid phases
Vapor-Liguid -

Fonte: Arquivo pessoal do autor

Figura F7: Detalhes da aba “Specifications” da bomba utilizada na simula¢do com

eletrélise da agua

I Main Flowsheet B10 (Pump) - Setup B9 (Pump) =« |+

[ @ Specifications | Calculation Options | Flash Options | Ltility | Cornments |

-tModel
@ Purmp ) Turbine ‘

-Pump outlet specification

© Discharge pressure 7 bar -
() Pressure increase bar

) Pressure ratio

() Powver required KW

() Use performance curve to determine discharge conditions
- Efficiencies

Pump 0,7 Driver

Fonte: Arquivo pessoal do autor



