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O aumento da producdo de biocombustiveis é um passo importante na reducdo dos
chamados gases do efeito estufa, devido ao fato de os biocombustiveis serem fontes de
energia renovavel e apresentarem um balanco de emissbes favoraveis em relacdo aos
combustiveis fosseis. Neste cenario, a gaseificacdo do bagaco de cana de agucar aparece
COmMO um processo promissor, uma vez que o Brasil apresenta uma grande produgéo
desse residuo agricola. O processo de gaseificacdo € eficiente na producdo dos
biocombustiveis através do gas de sintese, no entanto, nesse processo também é gerado
0 géas dioxido de carbono que é um dos grandes responsaveis pelo aquecimento global.
Com isso, 0 CO, precisa ser retirado da corrente por alguma técnica de separacéo.
Diante disso, o presente trabalho teve como objetivo a simulagdo de uma coluna de
adsorcdo empacotada com o adsorvente comercial Carvdo Ativado AP 3-60 para a
separagdo da mistura bindria CO,/H,, atraves da construcdo de curvas de ruptura, e
valida-las com dados experimentais presentes na literatura. Esse objetivo foi alcancado
com a utilizagio de um modelo matematico implementado na linguagem de
programacdo Fortran 90. Os resultados desta avaliagdo preliminar mostram que o
modelo proposto representou bem os dados experimentais presentes na literatura para a
maioria das condi¢bes estudadas, no entanto, estudos mais aprofundados devem ser

considerados para o posterior ajustes da modelagem e das variaveis de processo.
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Abstract of a Final Project presented to Escola de Quimica/UFRJ as partial fulfillment
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Numerical simulation of the binary CO, / H,
by adsorption.

Rafael David de Oliveira
July, 2015
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The Increased production of biofuels is an important step in reducing greenhouse
gases, due to the fact that biofuels are renewable energy sources and present a favorable
emission balance compared to fossil fuels. In this context, the gasification of sugarcane
bagasse appears as a promising process, since Brazil has a large production of this
agricultural waste. The gasification process is very efficient in the production of
biofuels through synthesis gas, however, in this process carbon dioxide gas is also
generated which is largely responsible for global warming. Therefore, CO, must be
removed from the stream by some separation technique. The present study aimed to
simulate an adsorption column packed with commercial adsorbent Activated AP 3-60
for the separation of a binary mixture CO,/H, by building breakthrough curves and
validating them with experimental data present elsewhere in the literature. This goal
was achieved with the use of a mathematical model implemented in the programming
language Fortran 90. Predicted curves were compared to experimental points present
elsewhere in the literature, showing good agreement between calculated and
experimental data for most conditions studied, however, further studies should be

considered in order to adjust modelling and process variables .
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1-Introducéo

O aproveitamento de residuos agroindustriais vem sendo alvo de muitas pesquisas
recentes (Rodrigues, 2011), isto porque além desses residuos terem um baixo custo, eles
sdo potenciais geradores de energia renovavel, ja que as plantacdes absorvem parte do
CO, emitido pela combustdo dos combustiveis derivados da biomassa. Em particular, o
uso do bagaco de cana-de-aglicar como biomassa para processos de gaseificacdo vem
sendo testado (Verissimo ,2014), e tem-se uma grande esperanca nesse processo pela
grande producdo de bagaco no Brasil. A gaseificacdio do bagaco tem diversas
finalidades (Coelho, 1996; Altoé & Rodrigues, 2014). Como por exemplo:

e Producdo de energia térmica;

e Geracdo do gas de sintese que pode gerar combustivel como a gasolina e diesel
através da sintese de Fischer-Tropsch;
e Producdo do hidrogénio combustivel através da reacdo de Shift;

e Sintese de produtos como o amoniaco através da Sintese de Haber-Bosch e

metanol.

A gaseificacdo é um processo que transforma combustiveis solidos ou liquidos em uma
mistura combustivel de gases, esse gas pode ser queimado para geracdo de energia
térmica, ou utilizado na sintese de outros compostos. A maioria dos processos de
gaseificacdo utiliza uma quantidade de oxigénio inferior a quantidade estequiométrica,
fazendo a combustdo incompleta da biomassa, depois disso 0 gas gerado passa por uma
unidade onde se adiciona vapor d’agua, e depois vai para uma unidade de geragdo do
produto final. Entretanto, entre a corrente que sai do reator de gaseificacédo, passa pela
unidade de reforma a vapor e a unidade que dard o fim desejado pelo produtor, €
necessario outra unidade para a captura do dioxido de carbono. Essa captura que é
conhecida como captura pré-combustdo tem duas finalidades (Yang et al, 2008): a
diminuicdo da emissdo de CO, na atmosfera e a necessidade de se cumprir as exigéncias

da corrente com alta pureza de H, em alguns processos.

Ao que tange a primeira finalidade da unidade de remogéo de CO,, vem crescendo a
cada ano a emissdo de CO, em todo o mundo (Feldman et al, 2015) e ha previsdes que
esta quantidade aumente com a répida industrializacdo de paises emergentes. O gas

diéxido de carbono € um dos gases conhecidos como gases de efeito estufa (GEE). Tal



fendmeno é um processo natural da atmosfera da Terra, responsavel pela retencéo de
calor por meio da absorcdo de radiacdo solar, sendo 0 mesmo essencial, pois mantém a
temperatura em niveis ideias para manter a viabilidade da vida no planeta. No entanto,
com o0 aumento da concentracdo desses gases na atmosfera, a retencdo de calor aumenta
e essa mudanca pode se dar de forma mais rapida do que a capacidade de adaptacao dos

seres Vivos.

Outro razdo importante para a presenca dessa unidade na planta de producéo € a
necessidade da retirada do didxido de carbono para aumentar a pureza da corrente em
hidrogénio. Pode-se citar como exemplo o hidrogénio combustivel usado em 6nibus que
ja circulam no Brasil, uma vez que os mesmos apresentam pureza de 99,999% (Cruz,
2010). Outro exemplo de tal aplicacdo € a sintese de Haber-Bosch para a producédo de
amoniaco também tem uma grande exigéncia de pureza, ja que na presenca de CO, ou
CO ocorre a metanagcdo que consome o hidrogénio produzido (Verissimo, 2014). Para
além disso, existem 0s casos em que a retirada do CO, é feita apenas para 0 aumento do
poder calorifico da corrente, como acontece por exemplo na producdo de energia

elétrica (Verissimo, 2014).

1.1-Motivacéo

A despeito da conjuntura internacional sobre o mercado de petroleo, existe uma real
preocupacdo com o aumento da emissdo de gases poluentes (Feldman et al. 2015), que

alimenta um crescente interesse no estudo de rotas de geracdo de energia renovavel.

O Brasil, como grande produtor agricola tem nos residuos gerados por essa producédo
uma fonte para se produzir energia renovavel. Segundo um roadmap realizado pelo
Centro de Gestdo e Estudos Estratégicos (CGEE, 2012), a tecnologia de captura de CO,
pré-combustdo estad bem atrds em termos de pesquisas realizadas do que a captura pés-
combustédo em todo mundo. Esse cenario deve ser invertido em longo prazo, ja que além
das aplicacGes do processo pré-combustdo serem mais variadas, a separagdo do sistema
CO,/H, € mais facil do que o sistema pds-combustdo CO,/N,, devido a grande diferenca
de dipolo no primeiro caso. Assim se faz necessario o estudo no assunto para se nortear

a construcdo de futuras plantas piloto de adsor¢do por PSA no Brasil.



1.2-Objetivo

O presente trabalho tem como objetivo a simulacdo de uma coluna de adsorgéo
empacotada com o adsorvente Carvdo ativado AP 3-60 para a separacdo da mistura
binaria CO,/H, por meio da construcdo de curvas de ruptura e valida-las com dados
experimentais presentes na literatura. Esse objetivo sera alcangado com a utilizacdo de
um modelo matematico implementado na linguagem de programacéo Fortran 90. Nesse
sentido, o presente trabalho se prop6s a analisar 0 comportamento dindmico de uma
unidade de adsorcdo em leito fixo, a partir da implementacdo numérica do modelo
matematico empregado por Ruthven (1984). O comportamento do modelo matematico
sera verificado em relacdo a inclusdo do balanco de massa global e a inclusdo dos
efeitos de competicdo de CO, e H, pelo adsorvente, a inclusdo do balango de energia

permitira contabilizar os possiveis efeitos térmicos envolvidos no processo.

2-Revisdo Bibliogréafica

2.1-Separacédo de CO; de correntes de gaseificacdo

Um novo conceito de captura de CO, vem surgindo no mercado mundial, o Integrated
Gasification Combined Cycle (IGCC). Tal conceito vem sendo descrito na literatura
(D’Alessandro D et al, 2010) como uma das melhores opgdes para 0 aumento da
eficiéncia de usinas e, a0 mesmo tempo, da reducdo das emissdes de didxido de
carbono. Em tal processo, a etapa de captura e estocagem de CO, ocorre logo apos a
etapa da formacao do hidrogénio. A figura 1 exemplifica tal tipo de unidade, na qual o
bagaco de cana-de-agucar € primeiro gaseificado, o que geralmente se da em um reator
do tipo leito fluidizado, ocorrendo reacdes de pirolise, combustdo e gaseificacédo.
Fatores como temperatura do leito, razdo estequiométrica e tipo de agente gaseificante
irdo influenciar na composicdo da carga que saird do gaseificador. Entretanto, a
composicdo tipica da corrente que sai do gaseificador é H,O, CO e em menor
quantidade H, e CO,. Como se visa a maior concentracdo de H, possivel, seja para a
producdo de gas de sintese (H, e CO) ou na producdo de hidrogénio combustivel, a
corrente passa em uma unidade onde serd adicionado vapor d’agua quente para que

ocorra a reacdo de Shift:



CO + H,0 & CO, + H, 1)

Essa reacdo tem como finalidade a elevagdo da concentracdo de hidrogénio na corrente.
Inevitavelmente ao se fazer isso, se aumenta também a quantidade de CO, sendo tal
componente inconveniente para 0 processo, pois, além de diminuir o poder calorifico do
gés para a futura combustdo, ele também é um contaminante para outros processos de
interesse. Se podem citar como processos afetados pela presenca de tal contaminante a
sintese de Fisher-Tropsch e a producdo de hidrogénio combustivel que estdo
representados na Figura 1, bem como em outros processos como, por exemplo, a Sintese
de Haber-Bosch para a producdo de amoniaco. Com isso fica evidente a
imprescindibilidade da construcdo de uma unidade de captura de CO, na planta
industrial. Estudos mostram que a aplicacdo dessa unidade logo ap6s a reforma a vapor,
ou seja, captura pré-combustdo, € mais eficiente e mais adequada para a maioria dos
processos (CGEE, 2012).

Bagaco de cana-de-Aquca Reacio de
Gaseificagio | = | deslocamento | ———> Captura de
did Cco,
e agua 2
Gasolina [ Sintese de
' Fischer-Tropsch ¢
Hidrogénio combustivel I Estocagem de Principalmente H,

hidrogénio

Energia :
e—— | Combustio <

Figura 1 - Represnetacéo simplificada do processo de gaseificacéo

2.2-Processos de remocéo de CO,

A captura de CO, pode ser feita através de duas formas, a captura indireta e direta. Na
captura indireta, se captura 0 gas que ja estd na atmosfera. Ja na captura direta, a

adsorcdo ocorre antes que ele seja lancado na atmosfera. Apesar de ainda ser



considerada uma solugédo de alto custo, o0 método direto é o mais eficiente. Nela, 0 CO,
é separado dos demais componentes, transportado e armazenado. Existem diversas
técnicas de remocdo de CO,, enquadradas em basicamente quatro diferentes grupos,
sendo sua escolha dependente do tipo da fonte emissora. Os grupos sdo: correntes de
processos industriais, oxicombustdo, precombustdo e péscombustdo (DANTAS, 2009).
No caso especifico da gaseificacdo, a captura é pré-combustdo existindo trés técnicas
amplamente utilizadas para se remover CO, de uma corrente, sdo elas: separacao por

membrana, por adsor¢ao em um sélido ou a mais usada, absor¢do em aminas.

O processo de absorgdo usando solugdes de amina, como por exemplo MEA (Mono
Etanolamina), é uma técnica comercial usada na inddstria de gas natural por mais de 60
anos. A recuperacdo de CO; no processo € em torno de 98% (Yamasaki, 2003). O
funcionamento do processo de absorcdo com MEA ocorre da seguinte maneira: a
solucdo de MEA entra em contato com uma corrente de gas contendo CO,, que € entdo
absorvido pela solucdo de MEA. Posteriormente 0 MEA reage com o CO, formando
carbamato de MEA. A solucdo de MEA rica em CO, é entdo enviada para um esgotador
onde é reaquecido para liberar uma corrente de CO, quase puro. Finalmente a solucéo, é
reciclada para o absorvedor (Stewart e Hessami, 2005). Este processo geralmente tem
alto custo, pois requer grande tamanho do equipamento e um grande gasto de energia.
As desvantagens do processo MEA incluem ainda: Baixa capacidade de absorcdo de
diéxido de carbono em altas pressdes; Equipamentos submetidos a alta taxa de corroséo;
Degradagédo por amina SO,, NO,, HCI, HF, e O, e elevado consumo de energia durante
regeneracdo em alta temperatura. Processos de absor¢cdo com amonia e solugdes

alcalinas também sdo citadas na literatura (Yang, H. et al).

Ja no que tange aos processos com membranas, sdo materiais especialmente
produzidos para que se tenha uma permeacdo seletiva do gas por ela. A seletividade da
membrana para com os diferentes gases esta relacionada com a natureza do material, no
entanto, o fluxo de gas pela membrana tem como forga motriz a diferenca de pressédo
através da mesma. Assim, sistemas com altas pressdes sdo preferidos para separacdo por
membrana. Ha diferentes tipos de materiais membranosos (polimérico, metélico e
ceramico), que podem encontrar aplicacdo para a separacdo de CO,, preferencialmente
separando H, de uma corrente de gaseificacdo ou de uma gama de fluxos de diferentes
processos. O grande problema atual das membranas estd no seu “trade off” seletividade

e produtividade. Membranas com alta produtividade apresentam baixa produtividade,



por isto, essa unidade de operacdo de separacdo € dedicada para a remocao preliminar
do contaminante. Um grande esfor¢co em P&D no mundo estd em andamento visando a
fabricacdo de materiais de membranas mais adequadas para a captura de CO, em grande

escala.

Finalmente, processos por adsorcdo apresentam-se como uma alternativa
potencialmente viavel para a captura em grande escala no cenério da gaseificacdo da
biomassa. Esta técnica é controlada por duas etapas, a etapa de adsor¢do, que define a
viabilidade técnica, na qual se deseja uma forte afinidade entre adsorvente e adsorbato,
e a etapa de dessorcdo, a qual define a viabilidade econémica, ja que exige um consumo
de energia (Dantas,2009). A vantagem dessa técnica sobre o processo de absorcédo é a
eficiente operacdo energética e regeneracdo atingida apenas com mudancas de pressdo
e/ou temperatura (Wong & Bioleti, 2002)

2.3-Fundamentos de adsorcéo

2.3.1-Tipos de adsor¢éo

O processo de adsorcdo é baseado no principio de que moléculas presentes em uma
fase fluida, quando estdo sob um dado estado termodindmico, sdo atraidos por
superficies sélidas (ou adsorventes) de forma diferenciada. Este fenbmeno esta ligado a
tensdo interfacialdo sistema heterogéneo e depende da temperatura, pressdo, natureza e
concentracdo da substancia adsorvida. Depende tambémda natureza e estado de

agregacdo do sélido adsorvente (Dantas, 2009; Ruthven, 1984).

A adsor¢do pode ser de dois tipos: quimica ou fisica (Castellan, 1978). A adsor¢édo
quimica , ou quimiossorcao, € geralmente irreversivel e envolve ligacdes quimicas entre
adsorvente e adsorvato. Ja a adsorcdo fisica, ou fisissorcdo, € aquela em que as
moléculas do adsorvente e adsorvato interagem por forgas moleculares de Van der
Waals e eletroestaticas, ndo causando, portanto, nenhuma alteracdo na natureza das
espécies (Ruthven, 1984).

A adsorcdo € um processo espontaneo, causando uma diminuicdo da energia livre de
Gibbs, sendo estritamente exotérmico quando o fluido se encontra em estado gasoso. Ja
0 processo de dessorgdo, processo oposto a adsor¢do onde o adsorvato se desvencilha do
adsorvente, é endotérmico (Ruthven,1984).



Assim, para se projetar uma unidade de separagdo por adsorcdo, é fundamental
conhecer as isotermas de equilibrio dos componentes.

2.3.2- Isotermas de adsorcao

O processo adsortivo é regulado muitas vezes pelo equilibrio termodindmico de fases.
As isotermas de equilibrio sdo relagbes entre a quantidade de gas adsorvido e a
fugacidade de cada componente presente no sistema, a temperatura constante. Em
baixas pressdes a fugacidade de cada componente pode ser substituida pela pressao

parcial de cada componente.

Em 1940, Brunauer, Deming, Emmett e Teller (BET) classificaram as isotermas de

adsorcéo para equilibrio gas-sélido em cinco tipos, ilustrados na Figura 2.
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Figura 2-Classificacdo das isotermas (Brunauer et al.,1940).

A isoterma do tipo | é caracteristica dos adsorventes microporosos. Como uma Unica
molécula do adsorvato pode preencher totalmente o poro, ha um limite de saturacdo

neste tipo de isoterma. Nas do tipo Il e IV, os adsorventes possuem variados tamanhos



de poros, com isso, ha a adsorcdo em monocamada até multicamada, seguida da
condensacdo capilar. O ponto B da isoterma Il na Figura 2 corresponde a completa
formagcdo da monocamada. Ja o tipo IV caracteriza a formacdo de duas camadas
superficiais adsorvidas: uma sobre as superficies plana e outra nas paredes do poro.
Porém, possui uma area externa pequena em relacdo a area total comparando-se com a
do tipo Il. As isotermas do tipo Il e V aparecem quando as forcas que originam

monocamadas sao fracas e possuem rara ocorréncia (Duong D. Do, 1998).

2.3.3- Etapas da dinamica de adsor¢cdo em um adsorvente poroso

A dindmica de adsorcdo é definida em geral por quatro etapas, ilustradas na Figura 3.
Os mecanismos de transporte de massa dentro do adsorvente sdo controlados pelas

resisténcias associadas a difusdo no ambiente poroso (Dantas, 2009).

A etapa 1 € o transporte do adsorvato do seio da solucdo fluida (bulk) até o filme que

envolve a particula.

A etapa 2 equivale a difusdo externa, onde ocorre o transporte por difusdo através do
filme estagnado até a entrada dos poros do adsorvente, onde tem inicio a fase 3, a
difusdo interna, que é o transporte do adsorvato através dos poros da particula.

Finalmente, na etapa 4 ocorre a adsor¢ao propriamente dita, onde o adsorvato se liga a

um sitio disponivel do adsorvente.



Figura 3-Etapas envolvidas na dinamica de adsorc¢éo (Henner Schmidt-Traub, et
al., 2005).

A resisténcia externa a transferéncia de massa é ocasionada pelo filme formado ao
redor da particula devido ao contato comportamento hidrodinamico do fluido que escoa
em torno da particula. Além da transferéncia de massa no filme, as moléculas de
adsorvato se difundem para dentro da particula porosa por difusdo molecular, difusdo de

Knudsen, difusdo superficial e fluxo viscoso (Ruthven, 1984).

2.3.4-Processos ciclicos de separacao de gases por adsor¢ao

Até o inicio da década de 50, a utilizagdo dos fenbmenos de adsorgdo em processos

industriais se restringia a secagem do ar e purificacdo dos gases de exaustdo. Porém,



com o desenvolvimento de novos adsorventes, como as zeolitas sintéticas, e de novos
processos, como os ciclos PSA, a adsorgdo passou a ser vista cOmo um processo

estratégico na separacao de gases nas industrias quimicas e correlatas (Duong,1998).

Atualmente, os processos ciclicos de adsorcdo tém sido bastante estudados e
basicamente diferem no modo de regeneragdo do adsorvente (Dantas, 2009). Os dois
principais processos sdo regeneracdo por modulagcdo de temperatura (TSA) e

regeneracdo por modulacao de pressdo (PSA).

O processo TSA ( Thermal Swing Adsorption) € o mais antigo ciclo utilizado baseado
no fendmeno de adsorgdo. Cada ciclo opera entre duas isotermas: a etapa de adsorcao
opera a baixas temperaturas e a de dessorcdo a altas temperaturas. E geralmente
utilizado em processos de purificacdo, especialmente dessulfurizacdo de gases e
liquidos. Pode ser vantajoso quando aplicado a espécies fortemente adsorvidas, mas
possui desvantagens como envelhecimento precoce do adsorvente e baixa eficiéncia

energética (Dantas, 2009).

2.4-Processos do tipo PSA

Pressure Swing Adsorption (PSA) € o nome dado a técnica de separacdo de misturas
gasosas que utilizam leitos empacotados com adsorventes em etapas alternativas de
producdo em altas pressdes e regeneracdo do leito em baixas pressdes. Consideraremos
por exemplo um gas composto por dois componentes, concep¢do que pode ser

facilmente expandida para misturas multicomponentes.

No conjunto de etapas correspondentes a producdo, a mistura gasosa percola a coluna,
onde os dois componentes irdo interagir com a superficie sélida, a espécie que tiver uma
maior afinidade com a fase sélida ficara adsorvida, enquanto a espécie menos adsorvida
é cada vez mais enriquecida a medida do avanco da frente do escoamento. Isto ocorre
até que a fase solida entre em completo equilibrio com a gasosa, ndo permitindo a
adsorcdo de mais moléculas no sélido. No entanto, antes que ocorra o equilibrio
completo, a etapa de producgdo é interrompida, dando inicio a etapa de regeneragdo do
leito. Para tal fim, diversas etapas a baixa pressdo podem ser utilizadas para regeneracao
do leito. O tipo de separacdo aqui descrita corresponde a separacdo por teoria do

equilibrio, onde conforme se avanca para o equilibrio, uma espécie é preferencialmente
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adsorvida em relacdo a outra. Outro tipo de separacéo é a por cinética de adsor¢do, no
qual a adsorcdo de uma espécie é favorecida em relacdo a outra pela velocidade com
que ela difunde no solido e adsorve. A separacdo por equilibrio € mais comum e é o

caso envolvido na separacdo do dioxido de carbono do hidrogénio.

Um dos ciclos mais simples de serem operados é o ciclo de Skarstrom (Figura 4), onde

a separacao ocorre em quatro etapas:
l. Producdo: Gas percola o leito empacotado na maior pressdo do sistema.

Il. Descompressao (Blowdown): A corrente de entrada é interrompida e a pressao

do leito é reduzida.

I1l.  Purga: Parte do g&s de produto é desviada para a coluna de baixa pressao,
reduzindo a presséo parcial do componente mais adsorvido e promovendo uma extensao

de sua remocao.

IV.  Pressurizagdo: o gas de alimentacdo é permitido entrar na coluna com a saida

fechada, elevando a pressao do leito e preparando-o para uma nova etapa de producéo.

Coluna 1
\ 4 3 Produto
Coluna 2
Pressurizacdo Producdo Descompressao Purga

Figura 4-ciclo de Skarstrom
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No entanto, para a separacdo de misturas onde o componente de maior afinidade com o
solido estd em menor proporgdo, recomenda-se a utilizacdo de um ciclo diferente.
Neste, substitui-se a etapa de purga por uma de evacuacgdo pelo posterior abaixamento
da pressdao do leito, recuperando uma corrente rica no componente mais retido (Ruthven

et al. 1986, Haghpanah et al. 2013). Tal ciclo se encontra apresentado na Figura 5.

(Raffinate) (Raffinate)
Py Py P, P,
PL PH F'L
6 ; {Extract)
Feed . .
e Adsorption Blowdown Evacuation
Press{:n;;atlun (F) (CoD) (CnD)

Figura 5- Ciclo em quarto etapas

2.5-Modelagem matematica do processo PSA

Uma grande variedade de modelos matematicos para a descri¢do de processos PSA foi
proposta, dos mais simples aos mais complexos. Entre esses, dois se destacam, o
modelo de Teoria de Equilibrio, e 0 Modelo Dinamico (Ruthven, 1984). Quanto ao
modelo de Teoria de Equilibrio, ele se baseia em assumir equilibrio local. Esse tipo de
modelo contabiliza principalmente a conservagdo de massa, e ignora fendmenos de
transporte. Esse tipo de abordagem tem as vantagens de ser simples e poder ser
resolvido analiticamente, com isso 0 modelo fornece uma boa abordagem inicial sobre o
problema. No entanto, o aspecto quantitativo dessa abordagem é restrito a sistemas em
que a seletividade da adsorcdo é baseada no equilibrio, e ndo ha efeitos significativos de

dispersdo axial no leito ou resisténcia a transferéncia de massa no interior das particulas.
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No que tange ao modelo dindmico, modelo que foi adotado no presente trabalho, ele
apresenta a desvantagem de ndo ter solucdo analitica na maioria dos casos, e assim, ao
se utilizar métodos numericos, ha uma desvantagem computacional. No entanto, ele
provéem uma descri¢do mais realistica do processo ao incluir os termos que 0 Modelo de
Equilibrio negligencia, ao contabilizar equilibrio de adsorcdo nédo linear, perda de carga
e efeitos térmicos. Apresentaram-se aqui 0s balancos de massa, energia e momento,

bem como as equacdes constitutivas utilizadas nesse trabalho.

2.5.1- Balango de Massa

column
N,
/ 0\
/
convection
—=
dispersion ¢ Mass transfer
pe o ’{f
t“{l I._-' i .II.‘.
i / diffusicn
. | ;
'\\.H. .. .'
adsorption

Figura 6- Representacdo de um leito de adsorcéo

O balanco de massa na coluna € descrito na Figura 6. Nessa ilustracdo é representada
uma coluna unidimensional onde, em um volume diferencial, temos a fase fluida e as
particulas porosas de adsorventes. Pode-se ainda, visualizar os fenbémenos de
transferéncia de massa que ocorrem na coluna, conveccdo e dispersdo, bem como 0s
fendmenos que ocorrem dentro da particula porosa, transferéncia de massa externa,

difusdo interna e adsorcdo. Os efeitos contabilizados nesse trabalho foram:

e Adveccéo no leito;

e Disperséo na coordenada axial do leito;
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e Transferéncia de massa para dentro da particula através do filme liquido que
envolve a particula;
e Difuséo para dentro do poro;

e Equilibrio de adsorcéo.

As seguintes suposicdes foram feitas:

e Escoamento em plug flow com disperséo axial

e Gas ideal

e Cinetica de adsor¢do descrita pelo modelo Linear Driving Force (LDF)

e Equilibrio térmico instantaneo entre a fase gasosa e a fase solida

e Auséncia de gradientes de concentracdo, pressdo e temperatura nas direcdes
radiais

e Troca de calor entre o leito e a parede da coluna

e Propriedades do adsorvente constantes ao longo da coluna

E importante ressaltar que, o fluido dentro da particula é considerado estacionario e
ndo e influenciado pelo movimento da fase movel, e assim ndo ha necessidade da

inclusdo da conveccdo para dentro da particula.

O balanco de massa € primeiro aplicado a fase movel do leito, segundo Henner

Schmidt-Traub 2005, o balanco na fase fluida é descrito por:

0 [macc,i(X' t)] _

. . x+d . < x+d
ot - m)c(onv,i(xf t) - m)c(;n\)/(,i(xf t) + m)éisp,i(x' t) - m)c(l;sp),(i (X, t)

(2.1)

- Ihmt,i (X, t)

Mgeei(x,t) € @ massa acumulada na fase fluida, %, ;(x, t) e miH% (x,t) sdo o
fluxo de massa que entra e sai por conveccdo no volume finito,
Mgisp,i (X, 1) emg;gf;(x, t) sdo os termos que contabilizam os fluxos de massa por

efeito de disperséo, e por fim, i, ;(x,t) € o fluxo de transferéncia de massa da fase
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fluida para a fase sdlida. O balanco inclui a massa que entra e sai pelo volume de
controle por efeitos difusivos e dispersivos, bem como a massa que é transferida para a
fase solida. Usando uma aproximacao da série de Taylor de primeira ordem para fluxo

de saida, temos:

R Xy om* dx (2.2)
Jx
Assim, a equacao fica:
aTnacc,i a(Théconv,i + mzlcisp,i) . (2-3)
= - dx — My
Jat 0x ’
Fazendo as seguintes substitui¢coes:
arnalcc,i =g % (2-4)
at b ot
m?onv,i = &G (2-5)
) ac; (2.6)
mgisp,i = _ngaxa_xl

Onde, ¢, € a porosidade no leito, e ,a porosidade na particula. E considerando:

aTTl(JL(:(:,ads,i aCi

mt,i ot 3t )¢

2.7)
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Juntando as equacbes (2.4), (2.5), (2.6) , (2.6) e fazendo algumas pequenas
modificacdes, teremos o balanco de massa para a fase movel proposto por Ruthven,
1984:

aCi a'UCi (1_8b) aCi 6(71 . aZCi (28)
9t Tox Vg [P T @) G| T P

A transferéncia de massa para dentro da particula foi descrita pelo modelo LDF (Linear
Driving Force), tal fendbmeno é descrito como uma funcdo linear da diferenca de

concentracdo em equilibrio com a fase fluida e a concentragdo média na particula.

ag,(r, ~ 2.9
$=k1(6ﬁ—qo 9)

Onde, gq; é a concentragdo adsorvida em equilibrio com a fase fluida e k; é a constante
LDF, essa constante é relacionada com o coeficiente no poro, através da relacdo abaixo,

detalhes dessa relacdo sdo dados no apéndice I.

Dy, (2.10)
kl = 15 R_I%

O coeficiente de difusdo no poro é representado por D, e R, representa o raio da

particula de adsorvente.
2.5.2-Balanco de energia

Como a adsorcdo gasosa € um fenébmeno de natureza exotérmica, ha sempre uma
variacdo de temperatura no leito do sistema PSA. Essa variacdo de temperatura,

dependendo de sua magnitude, pode reduzir significantemente a eficiéncia do processo
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(Ruthven, 1984). Sendo assim, se faz necessaria a introdugdo de um balan¢o de energia
para contabilizar os efeitos térmicos. As hipdteses aqui feitas foram:

o Gradientes radiais de temperatura despreziveis.
e Equilibrio térmico instantaneo entre o fluido e as particulas adsorventes.
¢ N&o ha condutividade axial na coluna.

e Temperatura da parede constante.

O balanco entéo fica:

62T+C a(vT)+<C +1—£C)6T , AH)l_gaCTl (2.11)
*5z2 9 9z 97 ¢ ) ot Z Ve ot
l
2h
+—((T-Ty)=0

mn

Nesta equacdo, K,, € o coeficiente de dispersdo axial térmico, T a temperatura do
solido e do fluido, C, o calor especifico do gas, C, o calor especifico do adsorvente, AH;
a entalpia de adsorcdo do componente i, h o coeficiente de transferéncia de calor entre o
gas e a parede, r;,, 0 raio interno da coluna e Ty, a temperatura da parede da coluna. O
primeiro termo do balango contabiliza a difuséo térmica na coordenada axial, o segundo
a adveccdo térmica na fase gasosa, o terceiro o acumulo de energia na fase solida e
fluida, o quarto € o termo de geracdo de energia por conta da adsorcao, e por fim, o

quinto e Gltimo termo contabiliza o fluxo de calor através da parede.

2.5.3- Balango de momento

A velocidade superficial foi relacionada com o gradiente de pressdo segundo a equagéo
de Ergun:

17



9P 150Lu(1 — &,)? (2.12)
0z ep3d3 u

Onde p € a viscosidade dindmica, L é o comprimento do leito e P a presséo no leito.

2.5.4- Demais equac0es constitutivas

2.5.4.1- Equacédo de estado

No presente trabalho, a lei do géas ideal foi usada para descrever a comportamento da

fase fluida.

"TRT

R ¢ a constante dos gases ideias e y; € a fracdo do componente i na fase fluida. A
consideracao de gas ideal é razoavel aqui, ja que o fator de compressibilidade calculado
usando-se a EOS Peng-Robinson esta entre 0.9 e 1 para todos os sistemas estudados
aqui (Casas et al, 2012).

2.5.4.2- Isoterma

Para relacionar a quantidade adsorvida em equilibrio com a concentracdo das espécies
na fase fluida, devemos utilizar uma isoterma de equilibrio. Essa isoterma, assume um
equilibrio quimico entre as partes, no caso de um equilibrio dindmico isto significa que
a velocidade com que as moléculas da fase fluida se adsorvem no catalisador é igual a
velocidade com que elas dessorvem do mesmo. Langmuir propds uma isoterma simples
que vem sido usada com sucesso em muitos casos até hoje (Ruthven 1984). Nela a
quantidade de gas adsorvido por um soélido é funcdo da pressdo de equilibrio, suas

hipoteses foram:
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e Entidades sdo adsorvidas em locais fixos (sem mobilidade).

e Cada sitio ativo acomoda somente uma espécie.

e A adsorgdo é energeticamente idéntica, mesmo calor de adsorcéo para todos os

sitios.

Tendo entdo as seguintes variaveis:

n? = quantidade adsorvida

n3, = quantidade maxima adsorvida (monocamada)

P = Pressao de equilibrio

e = fracao da superficie ocupada

na (2.14)

Assim, podemos definir a velocidade de adsor¢édo como:

n° de espécies que colidem (2.15)

Vads &K - ~
4% ™ unidade de 4rea e tempo

Vage < P (1— o) (2.16)

Para se tornar uma igualdade, devemos inserir uma constante:
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Vags = kP (1 — ) (2.17)

Sendo essa constante funcdo da temperatura, essa relacdo é descrita pela equacdo de

Arrhenius:

ko = f(T) (2.18)

Assim, podemos definir a velocidade de adsor¢do como:

n° de espécies que colidem (2.19)

Vaas & _ -
s ™ Unidade de area e tempo

Vaas X P (1 — o) (2.20)

Para se tornar uma igualdade, devemos inserir uma constante:

Vaas = kqoP (1 — 0) (2.21)

Sendo essa constante funcdo da temperatura, essa relacdo € descrita pela equacdo de

Arrhenius:
ko = f(T) (2.22)
~E 2.23
ko = koexp(— ) ¢2)
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Onde, k, ¢ a constante de adsorcdo, k, € uma constante de proporcionalidade, E 45 a
energia de ativagdo da adsor¢do, R a constante dos gases ideias e T a temperatura.
Fazendo uma deducdo anéloga para a dessorcao temos:

Vdes X © (2.24)

Vdes = Kq® (2.25)

Como ja tido anteriormente, no equilibrio v,;s = vg4.s € entdo, igualando as equagdes:

k,P(1— o) = kyo (2.26)

Entao:

o _ki (2.27)
(1 - G) a kd

Definimos entdo a razdo entre as constantes de adsorcdo e dessor¢do, como a constante

de equilibrio de adsorgéo:

ko (2.28)

E assim, apds um simples algebrismo, temos a Isoterma de Langmuir:

n* KP (2.29)
°Th T 1 +KP)

Basta um olhar um pouco mais atendo na equacdo acima e o leitor percebera que, para
sistemas em baixas pressdes ou altas temperaturas (alto K), a expresséo acima se resume

a:
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(2.30)

Onde a quantidade adsorvida € uma funcéo linear da pressao parcial da espécie, essa

equacdo é conhecida como lei de Henry. E facil observar também que no caso oposto,

altas pressdes e baixas temperaturas a fracdo coberta tende para um. Até o momento

deduzimos todas as equacdes para sistema de apenas um componente. Expandindo-se

para dois componentes gasosos, A e B, adsorvidos simultaneamente sem dissociacao

teremos:

ey = fracdo de superficie ndo ocupada

GV:].—GA—GB

KagsaPa (1 — e —©p) = Kgesa®a

kaasgPs (1 — 64 — 08) = KgespOp1 +

Igualando as duas tltimas equagdes teremos:

8a _ KaPa

OB B KgPg

(2.31)

(2.32)

(2.33)

(2.34)

22



Separando as equacgdes, teremos a expressdo para a isoterma de Langmuir com

competigéo:

0. = KaPa (2.35)
A7 KpPg + KaPa

_ KpPp (2.36)
1+ KgPg + KuPy

op

Generalizando para mais de dois componentes:

_ K;P (2.37)
(1+ 2L, KiP)

6j

Onde n é o nimero de componentes. Substituindo a fracdo ocupada e colocando a

isoterma em termos de concentragdo temos por fim:

Q'* — qi,maxKiPi (238)
YA+ XL KR

Outra isoterma bastante utilizada para descrever a adsor¢do de CO, € a Isoterma de
Sips, ela é similar a Isoterma de Langmuir com a diferenca que o produto da constante
de atividade pela pressdo parcial é elevado a um expoente que varia de 0 a 1 e
representa a homogeneidade do adsorvente. Quando esse parametro é igual a 1 o

adsorvente é considerado homogéneo e a Isoterma de Sips fica idéntica a de Langmuir.

q = Qi max (KiP)®i (2.39)
b+ 2P
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2.6-Métodos para solugdo do modelo matemético

Para simular rigorosamente um processo de adsorcdo usando modelos que descrevam
detalhadamente os fendmenos, se faz necessario a utilizagdo de técnicas robustas de
simulagdo numérica. E essencial que se utilize métodos rapidos e robustos o suficiente
para se solucionar problemas complexos, enquanto se captura a dindmica do processo. E
da prépria natureza das equacOes de conservacao, frentes abruptas de concentracdo e
temperatura se propagando ao longo da coluna de adsor¢do. Garantir acurécia e
estabilidade do programa de simulacdo nessas situacdes é desafiador, especialmente
quando se lida com isotermas altamente ndo lineares. Diversos métodos foram usados
para a simulacdo de processos de adsorcdo, como diferencas finitas (Carter,1983),
colocacgéo ortogonal (Raghavan; Ruthven, 1983), elementos finitos (Kikkinides & Yan,
1993) e volumes finitos (Cruz, 2005). Literatura recente tem mostrado que o método de
volumes finitos oferece estabilidade e robustez para ampla gama de sistemas
(Haghpanah,, 2013). Nessa técnica se resolve a forma integral das equacGes no lugar da
forma diferencial, o que permite um fechamento melhor dos balangos de massa, energia
e momento. Para 0s casos que em que ha a propagacao de descontinuidades abruptas no
sistema, os métodos Total Variation Diminishing (TVD) e Weighted Essentially
nonoscillatory (WENO) tém sido aplicados com sucesso para a reducdo de oscilacbes
ndo fisicas em torno de descontinuidades. A diferenca basica entre os diversos
esquemas de volumes finitos residem na maneira em que relacionam os valores nas
fronteiras com os valores nodais dos volumes finitos. Os métodos TVD atingem um alto
desempenho através da utilizacdo dos limitadores de fluxo. Desta forma, ele combina a
acuracia de métodos de alta ordem com a estabilidade de métodos de baixa ordem. Ja o
WENO é um método néo linear adaptativo que escolhe automaticamente o método mais
suave, dependendo da regido, para evitar oscilacbes ndo fisicas proximas a
descontinuidades. Abaixo temos uma representacdo esquematica da discretizagcdo por

volumes finitos em um leito fixo.

24



A
yi)feed
—_— —~
7'lfeed
ered
=0 T/ ¥ 2L
L ] ® L ] L J L ] L ] L ]
1 2 j=1 i j*1 N-1
7 v
05 05 AZ 405 N+0.5

Figura 7- Esquema de discretizacdo de um leito de adsorcdo por volumes finitos.

Para a discretizacdo do sistema no espaco, o leito é dividido em N células, cada uma
com um volume AV, conforme a Figura 7. Qualquer quantidade conservada f ¢é
aproximada por uma média na célula dada pela Equacdo 2.40. As derivadas espaciais
nas equacOes de transporte sdo obtidas através da integracdo em cada célula j entre as

fronteirasj-0,5ej+0,5.

1 2.40
fj(t)zﬁff(t)dezl,...,N (2.40)
Vi

Os diversos esquemas de volumes finitos diferem na maneira em que se relacionam 0s
valores nas fronteiras com os valores nodais. No método mais simples aqui analisado, o

UDS (upwind differentiation scheme), os valores séo relacionados por:

fj+o,5 = fj (2.41)

Dada esta igualdade, pode-se inferir que o esquema de volumes finitos fica reduzido a
uma aproximacéo de diferencas finitas. Portanto, enquanto tal esquema é ndo oscilatorio
e relativamente simples de implementar, ele causa dispersdao numérica, levando a uma

baixa acuracia dos resultados calculados.

Ja os esquemas TVD aqui apresentados, van Leer e Superbee, correlacionam 0s

valores na parede com os nodais por:
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fj+0,5 = fj + 1/2¢(rj+0,5)(fj+1 - f]) (2.42)

Onde:

f—f_y+8 (2.43)

I; =
ST —f+ 8

Ti+o,5 € @ razéo de inclinagéo sucessiva, que é utilizada para medir o quao suave é a
solugdo, ¢ a constante & ¢ um niimero muito pequeno, tipicamente 107°. A diferenca
entre os dois métodos TVD citados repousa nas fungdes limitadoras de fluxo ¢. Elas sdo
usadas em esquemas de alta resolucdo, para evitar as oscilacdes falsas que poderiam
ocorrer com esquemas de alta ordem discretizados devido a descontinuidades ou
mudancas bruscas no dominio solugdo. O uso de limitadores de fluxo, juntamente com
um regime de alta resolucdo apropriada, faz as solugdes totais diminuirem a variagdo. A
ideia principal por tras da construcdo de esquemas limitadores de fluxo € limitar as
derivadas espaciais para valores realistas. Para problemas cientificos e de engenharia
isso geralmente corresponde a valores fisicamente realizaveis e significativos. Eles séo
usados em esquemas de alta resolucdo para resolver os problemas descritos por
equac0es diferenciais parciais e s6 entram em operacdo quando frentes de onda ingrimes

estdo presentes. Sendo a fungdo limitadora de fluxo para o Van Leer:

_ Tjsos + [Tjros| (2.44)
¢(r1+0,5) T T1q |1‘j+0,5|
E Superbee:
d(rj40,5) = max[0, min(2rj,95, 1), min(rj,qs, 2)] (2.45)

Para o0 esquema WENO, a relacao é dada por:
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(2.46)
j+05 = 0]+oc1 2( + +1) a0]+a1] 2 2 -1

Onde:

1 (2.47)
3

o ; =
—6+8)" T (G- 6+

Note que, o calculo dos limitadores de fluxo exige o valor das variaveis de estado em
j,j —1ej + 1. Para os valores em j = 2,...,N — 1, a implementac&o é direta. No
entanto, a célula j = 1exige os valores em j=0,1e2, sendo o valor em j=0
desconhecido. Portanto, duas abordagens podem ser tomadas para esse problema. A
primeira é a criagdo de uma célula fantasma nas extremidades do leito. Outra
possibilidade é a aproximacdo de meia célula, aproximacao usada no presente trabalho,
onde se considera que a mudancga entre f, e fo5 € idéntica & mudanca entre fos e fi,
obtendo dessa forma:

fy —fo = 2(f; — fo,s) (2-48)

3-Metodologias

3.1-Modelo matematico utilizado

O sistema de equacdes, em sua forma dimensionada, resolvido no presente trabalho
corresponde a:
e Balan¢o de massa por componente

dc; dvg; N (1-g)0q, _ d%¢; (3.1)
at  0x g Ot ¥ ox?
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e Balanc¢o de massa global

6c dvc (1 — gb) aql B 3.2

at dx

e Balanco de massa na particula com aproximacéo do tipo LDF

aq,(r, _ 3.3
q;: t)=kz(CIZ‘—qi) (33

e Balanco de energia

2 —
6T+Ca(vT)+(Cg+ 62 ) 2( _AH l)lgeaql (3.4)

Yoxz 9 ox

h
(T =Ty) =0

Tin

e Balan¢o de momento

P 150Lu(1 — &,)? (3.5)
ax e3d3

e Isoterma de adsor¢éo

q; = CIi,maxKiPi (36)
A+ IR

Tal que a constant de associacdo K; é dependente da temperatura de acordo com a
equacéo (3.7)

AH;

K K Oexp (-y)

3.7)
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e Equacéo de estado

e = 2iP (3.8)
"TRT

3.2-Discretizacao do sistema de equacdes

A discretizacdodas equacdes, pelo método de volumes finitos, acima mencionadas ja na

forma adimensionadas d& origem a um sistema de equacdes diferenciais ordinérias

descrito pelas equaces (3.9) até (3.12). As varidveis adimensionadas e 0s parametros

de adimensionalizacdo podem ser consultados no Apéndice II.

e Balan¢o de massa por componente

0 11/p Yij+1 ~Yij P Yij — Yij-1 (3.9)
PeAz\Tlj o5 Az Tli_os Az
_ 1wk _£V| _ X Y198
Az T j+0,5 T j—0,5 at ’T] at
Pjyi,j% _ iayu
T,> ot T ot
e Balanco de massa global
Ncom
oo _L(P P " ox, Lo 10p (3.10)
N Az TV j+0,5 TV j—0,5 = ot ’1}-2 ot ’T] at
e Equacdo da cinética LDF
axi,j _ (311)
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e Balanco de energia

1 (T =T T =T 1 (3.12)
0=10,; E( Az ) —10; Az (VPlj+05 — VPlj—o,5)
ncomp Ncomp
Q3JT Z a Z(UL] ot ) "(24-](T
T 0,20 %
wi) =G 5
e Nas paredes das células, a velocidade é computada por:
1 4 £ \2 P (3.13)
2 0
. = —— Py — P
Vit05 = T A2 150 (1 ) % VALY

Onde, Pe é 0 numero de Peclet ~ Xij ¢ a quantidade adsorvida adimensionada, Az é

o tamanho do volume finito, P é uma pressdo de referéncia, T uma temperatura de

referéncia. ¥, 2, ;, o;; sd0 um parametros de adimensionalizagao.

3.3-Experimentos de referéncia

Os dados experimentais usados no presente trabalho foram retirados da literatura, e
correspondem aos dados das isotermas de adsorgdo (Schell et al 2011), e as curvas de
ruptura (Casas et al, 2012). E descrito abaixo, sucintamente o funcionamento dos
experimentos para a determinacgdo das isotermas, e depois € descrito com mais detalhes

o funcionamento do experimento, com o qual se tentou modelar neste trabalho.
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3.3.1- Equlibrio de adsorgéo

Os experimentos foram conduzidos com um adsorvente comercial, Carvdo ativado
comercial “AP 3-60 “da empresa Chemviron Carbon (Alemanha), aglutinado na forma
de pellets cilindricos com um diametro de 3 mm. As isotermas de componentes puros
foram mensuradas gravimetricamente usando uma balanga de suspensdo magnéetica da
empresa Rubotherm. Schell et al, 2012 estimou os parametros presentes na Tabela 1, a
partir os dados experimentais. As isotermas geradas e 0s pontos experimentais para 0

CO, podem ser visualizadas nas Figuras 8 e 9.

A quantidade adsorvida em excesso € calculada para descontar o efeito do empuxo
gerado pela massa de gas. E pode ser relacionada com a adsorcdo absoluta (Isoterma) da

seguinte forma (Schell et al, 2012):

g, excesso = qi,manKiPi (1- Pb ) (3.14)
l 1+ X1 K:P) Pads

Onde, g;¢*¢¢5° é a quantidade adsorvida em excesso, p, é a densidade da fase bulk e
Paas © @ densidade da fase adsorvida. Os gréficos para H, ndo puderam ser gerados

porque o autor ndo forneceu dados da densidade da fase adsorvida.

O ajuste da Isoterma de Langmuir aos dados experimentais em baixas pressoes e
baixas temperaturas mostrou-se qualitativamente pior do que o ajuste feito para a
Isoterma de Sips. Segundo Schell et al, 2012 estd pequena diferenca pode causar

discrepancia na previsdo das curvas de ruptura.
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Figura 8- Adsorcdo em excesso de CO;, puro em funcéo da pressdo calculado a
partir da Isoterma de Langmuir. Os simbolos correspondem aos dados
experimentais, e a linhas ao ajuste da isoterma para diferentes temperaturas: 25°C

circulos, 45°C quadrados,

al, 2012
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Figura 9- Adsorcdo em excesso de CO, puro em fungéo da pressao calculado a
partir da Isoterma de Sips. Os simbolos correspondem aos dados experimentais, e
a linhas ao ajuste da isoterma para diferentes temperaturas: 25°C circulos, 45°C
quadrados, 65°C triangulos, 100°C cruzes e 140°C losangos. Schell et al, 2012
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Tabela 1-Parametros da Isoterma de Langmuir

Langmuir CO, H,
dimax [MOI/K(] 5657,17 2712,45
K; [1/Pa] 1,12 x 10°® 5,32 x 107

3.3.2- Curvas de ruptura

Todos os experimentos foram conduzidos em uma coluna de adsor¢do montada como
na representado na Figura 10, onde todas as etapas basicas do PSA podem ser efetuadas
(Pressurizagdo, Adsorcdo, Blowndown e Purga). A coluna, de aco inoxidavel, tem
comprimento de 1,2 m e um diametro interno de 2.5 cm. E equipada com um
aquecimento elétrico controlado usando-se um termopar montado na parte exterior da
parede da coluna. Para garantir uma distribuicdo uniforme do calor na parede exterior
da coluna, um fio de aguecimento € embutido em duas conchas de metal, segundo a
qual a parte interna é feita de cobre e a parte exterior de latdo. Toda a coluna € isolada,
para permitir experiéncias em diferentes temperaturas e para minimizar as perdas de
calor a temperatura elevada. Cinco termopares adicionais foram posicionados
igualmente espacados no interior da coluna, ou seja, a 10 , 35 60, 85 e 110 cm, em
relacdo a entrada da coluna, a temperatura do gas que entra e que sai da coluna também

foi monitorada.

Um controlador de vazdo massica (MFC) foi posicionado na corrente de alimentac&o.
A sua precisao é referida como sendo superior a 2,5%. No entanto, segundo Casas et al,
2012, o desvio pode ser maior nas proximidades da vazao minima de funcionamento do
MFC.

A pressdo do sistema é mantida por um regulador de pressdo por retorno (BPR-back
pressure regulator), montado a jusante da coluna. Além disso, a queda de pressao no
leito foi medida com dois transdutores de pressdo instalados na entrada e na saida da
coluna. Uma combinacéo de valvulas operadas de forma automatica e manual permitiu

uma escolha flexivel da rota de alimentagdo. A operacdo foi controlada por meio do
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software desenvolvido no proprio laboratério em LabVIEW, reforcado pelo uso de
instrumentos virtuais (VIs), que foram desenvolvidos especificamente para esta
configuracdo. Por fim, a analise da composicdo do gas de saida foi feita usando um

espectrometro de massa (MS).

O procedimento experimental utiliza na operacdo do equipamento consistiu em antes
de cada experiéncia, a MS foi calibrado usando misturas de CO, / H, padronizadas. A
coluna foi entdo primeiro aquecida para a temperatura do experimento e em seguida
pressurizada na pressdo desejada usando hélio (inerte). Uma vez que 0 a pressdo
desejada foi alcangada, a alimentacdo foi trocada para a mistura de CO,/ H, escolhida e
a sua vazdo massica mantida pelo MFC em um valor de 10 cm®s. Note que embora
todas as experiéncias tenham sido realizadas na mesma velocidade de alimentacdo, o
fluxo molar sofreu alteracdes a depender da composicao do gas, pressdo e temperatura.
O adsorvente foi regenerado antes de cada experiéncia por aplicacdo de vacuo durante
45 minutos. Ap6s uma série de no méximo quatro experiéncias, a coluna foi regenerada
sob condi¢bes mais drasticas, isto é, mantendo-o a 150 °C sob vacuo durante 1 h 30

min.

Os dados utilizados no presente trabalho foram obtidos por Casas et al 2012, e se
encontram na Tabela 2. As correlagbes usadas para os parametros calculados sé&o

apresentadas na préxima secao.

Tabela 2-Parametros usados no modelo

Parametro Simbolo
Comprimento da L Equipamento 1,20 [m]
coluna
Raio interno da R; Equipamento 0,0125[m]
coluna
Raio externo da Ro Equipamento 0,02[m]
coluna
Porosidade do & Medido 0,403
leito
Porosidade total & Calculado 0,742
Densidade do bulk Pb Medido 507[kg/m°]
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Densidade da Pp Especificado 850[kg/m°]
particula
Area especifica ap Especificado 8,5 x 10°% [m2/m?]
Capacidade Cs Especificado 1000[J/K m?]
calorifica do sélido
Capacidade o Especificado [J/K m3]
calorifica do gés
Difusdo molecular Dm Calculado 4,3 x 10°° [m2/s]
Calor de adsorcéo —AHco, Clausius-Clapeyron -26000 [J/mol]
CO;
Calor de adsorcéo —AHy, Clausius-Clapeyron -26000 [J/mol]
H>
Constante LDF kco, Estimado 0.15[1/s]
CO;
Constante LDF H, ky, Estimado 1.0[1/s]
Coeficiente de Dy Calculado 7,88 x 10™ [m?/s]
dispersao massica
axial
Coeficiente de K, Calculado 2,848 x 10°® [m2/s]
dispersao térmica
axial
Coeficiente de h Estimado 5[J/m2s K]

transferéncia de

calor
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Figura 10-1lustracéo do aparato experimental da unidade de PSA

3.4-Parametros calculados

Os coeficientes de dispersdo axial massica e térmica foram calculados atraves de
correlagcdes. O coeficiente méassico de dispersao axial foi calculado contabilizando os

efeitos de difusdo molecular e turbuléncia através da seguinte equacdo (Ruthven, 1984).
Dax = /11Dm + Ade u/g (315)

Os fatores A, e 1, dependem da estrutura interna do adsorvente e do comportamento
hidrodinamico da fase fluida, respectivamente. E d, € o diametro da particula de

adsorvente. Foram usados valores tipicos desses parametros para os calculos, que séo
iguais a 0,7 e 0,5 (Ruthven, 1984). A dispersédo térmica axial foi definida em fungéo da

dispersdo massica da seguinte maneira (Ruthven, 1984).

Kax = DaxCy (3.16)
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Onde C4é a capacidade calorifica da fase gasosa, e K,, € 0 coeficiente de dispersdo

axial.
4-Resultados

4.1.1-Teste de convergéncia de malha

A obtencdo de uma solugdo analitica para o sistema de equacbes apresentado no
Capitulo 3 é inviavel, equacdes 3.9 a 3.13. Deste modo, o leito foi subdividido em n
volumes de controle, para a obtencdo de solugdes aproximadas das variaveis
constitutivas do sistema em cada célula, através dos esquemas de volumes finitos aqui
apresentados. Devido a prépria natureza das solugdes numericas, a medida que se
aumenta o nimero de volumes, menor tende a ser o erro de aproximacao. De modo a se
realizar um teste de convergéncia, visando analisar o nimero de células capazes de
apresentar uma solugdo com erros aceitaveis simularam-se, com as condi¢Bes descritas
na Tabela 3, os perfis de concentracdo de CO; e H, na saida da coluna de adsorcdo para
diferentes valores de n (nimero de volumes). Essas condi¢es foram escolhidas por
serem consideradas condi¢fes de maior dificuldade para a simulagdo, como alta presséo

e alta concentracdo da espécie mais fortemente adsorvida na entrada.

Tabela 3-Condic¢6es do sistema na simulacgédo dos perfis de concentracgdo para o
teste de convergéncia

Condigdes de operacao Valor
Pressdo na etapa de adsorcéo 25 bar
Temperatura do sistema 25°C
Fracdo molar de CO, 0,75
Vazéo 7,5 x 10° m3/s
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Figura 11-Perfil de composi¢do na saida da coluna para diferentes niameros de
volumes finitos

E possivel observar na Figura 11 que a diferenca entre os perfis de ruptura obtidos
com 300 e com 50 volumes finitos ndo é apreciavel. Além disto, variacdo da solucdo
utilizando 50 volumes finitos comparada com a utilizacdo de 10 volumes finitos €
consideravel. Portanto, foi escolhido n = 50 como base de comparacdo para a analise
da solucdo com ndmeros de volumes inferiores. Sendo assim, se fez necessaria a
definicdo de um pardmetro quantitativo para a escolha do namero ideal de volumes

finitos.

4.1.2-Desvio Quadratico

O desvio quadrético foi definido como o quadrado da diferenca da fracdo molar de um
componente i em um passo no tempo j e a fragdo molar no tempo correspondente da

curva de referéncia, analisado na saida do leito.
DQij = (yij — yIIH? (4.1)

Também foi definido o desvio quadratico médio o2, como sendo o somatério dos
desvios quadraticos em todos os instantes de tempo dividido pelo nimero total de

passos no tempo.

38



passos no tempo £ 42
yi;)? (4.2)

52 = zz (yij —
! : numero total de passos no tempo
j
Foi escolhida como curva de referéncia, o perfil de ruptura para n= 50, e foi calculado
0 desvio quadratico e o desvio quadratico medio para n= 40, 30, 20 e 10, nas condicOes
da estabelecidas na Tabela 3. Os desvios quadraticos médios sdo mostrados nas Figuras
12 e 13.
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Figura 13-Desvio quadratico médio para o H,
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A apartir dos pontos apresentados nas Figuras 12 e 13 se pode verificar que, utilizando
n = 50 como parametro de comparacdo, para um numero de volumes finitos igual a 10,
o0 desvio quadratico médio é aproximadamente 5 vezes maior quando comparado com n
= 20, que por sua vez é em torno de 10 vezes maior que o desvio para 30 volumes
finitos. Essas diferencas refletem em perfis de concentracdo na saida da coluna com
apreciavel discrepancia em relacdo a base de comparacédo. Percebe-se ainda que para n=
30 houve uma diferenca em torno de 80% a menos, e que o resultado para n= 40 foi
igual ao de n = 50.

O pardmetro o2 nos da uma boa ideia de como, na média, uma determinada
quantidade de volumes finitos € adequada ou ndo para a simulacdo realizada. No
entanto, por se tratar de uma média, ele ndo nos informa em quais momentos 0s erros
sd0 maiores e se esses valores maximos sdo aceitiveis. Por isso € necessario a
visualizacdo do desvio quadréatico ao longo do tempo conforme apresentado nas Figuras
14 e 15.
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Figura 14-Desvio quadratico para o CO,
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Esperara-se, a partir de uma comparacéo entre a Figura 11 com as Figuras 14 e 15, que
0s maiores desvios ocorram nos tempos de ruptura do Hy, por volta de 100 s, e do CO,,
por volta de 250 s. Esses erros sdo esperados, pois € justamente quando ha uma variacdo
grande nas fracGes molares dos componentes da mistura, logo ha indicios de que o
método tenha uma dificuldade maior para convergir nesses instantes. O grafico para o
hidrogénio tem dois picos e ndo um como no do didxido de carbono, isso ocorre porque
a fracdo molar do H, varia bruscamente duas vezes, uma quando ele comeca a sair pela
coluna (ruptura), e a outra quando o mesmo é deslocado da superficie do adsorvente
pela frente de massa de CO». E possivel se ratificar as informacdes contidas nos graficos
do desvio quadratico médio, ja que as maiores varia¢des ao longo do tempo nos perfis
de ruptura ocorreram para n= 30 e 40. De acordo com o que foi exposto acima, é
possivel concluir que 40 volumes finitos € uma quantidade razoavel para se obterem
bons resultados em um tempo de célculo curto. Doravante, as simulagdes terdo o

numero de volumes finitos igual a 40.
4.2-Curvas de ruptura

Apbs se ter definido o tamanho da malha para os calculos, tentou-se reproduzir os
resultados experimentais produzidos por Casas et al, 2012, a fim de se validar o modelo
implementado. Foram realizadas simulagfes em duas temperaturas diferentes (25°C e

45°C), cinco pressdes (5, 10, 25 e 35) e trés composicdes de CO, na alimentacao (25%,
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50% e 75%). As vazOes foram ajustadas para que as curvas consentissem com 0s

pontos experimentais, todos os detalhes desse ajuste seréo dados na segéo 4.3.

Na tabela abaixo pode se visualizar as condi¢cdes de operacdo empregadas na simulagéo

do comportamento transiente do leito de adsorcéo.

Tabela 4-Simulaces realizadas

COz/Hz | 25/75 50/50 75/25
P [bar] 5 1015|2535 5 1015|2535 5 10 15(25| 35
T [2C]
25 X - | X | X | X X - | X | X | X X - X[ x| -
45 X X | X | X |- X X | X | X | - - X | X | -1|-

4.2.1- Curvas de ruptura a 25°C

As simulag6es foram iniciadas pelas condigdes mais brandas, temperatura mais baixa

e a menor fracdo molar da espécie que sera mais fortemente adsorvida. Nas Figuras 16,

17, 18 e 19 sdo apresentadas, as curvas de ruptura para 25% de CO; na entrada e com a

pressédo variando de 5 a 35 bar.
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Figura 16- Curva de ruptura (25°C, 25% CO2 e 5 bar)

42




1,0 -

0,8 -

0,6 -

0,4 -

Fracao molar

r:—- s . g\]jr
H,

® (Casasetal, 2012

i

Modelo

& Py X
co,
0,0 -—.—J‘ L L !
400 600 800

200

Tempo [s]

Figura 17-Curva de ruptura (25°C, 25% CO2 e 15 bar)

1,0

0,4

Fracao molar

0,2

0,0

0,8

0,6 -

0

° ° . 25 bar
‘. N

Modelo

® @ Casasetal, 2012

= co, ° *°°®
of
ﬁ'.-d T . T T
400 600

200

Tempo [s]
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O modelo reproduziu bem os quatro experimentos, tendo uma ligeira variagédo na
ruptura do H, para 35 bar. Esse aumento na dificuldade para reproduzir experimentos a
pressdes maiores ja € esperado, uma vez que a adsor¢do € um processo altamente
dependente da pressdo, como pode ser visto nas equacOes de isotermas. Esta
dependéncia ira influenciar diretamente os perfis de composi¢do de cada componente na
saida da coluna e os perfis de quantidades adsorvidas, e por consequéncia, as variaveis
de desempenho do processo, ou seja, pureza, recuperacdo e produtividade. Por isso, é de
extrema importancia avaliar o efeito da pressdo durante o estudo do equilibrio de
adsor¢cdo em um sistema multicomponente. Estudos em altas pressdes séo raros,
normalmente vdo somente até 10 bar (Casas et al, 2012; Shafeeyan et al, 2014). Esses
estudos sdo importantes, pois correntes que saem de gaseificadores e passam pela

reforma a vapor costumam ter altas pressdes, em torno de 35 bar (Casas et al, 2012).

Percebe-se pelos graficos que ao se aumentar a pressao, o tempo de ruptura diminui,
isso se deve ao fato de que como a vazdo é fixa, a medida que aumenta-se pressao,
aumenta-se também a quantidade de massa adicionada, e com isso a coluna atinge a
saturacdo mais rapidamente. Como a curva de H, também apresenta uma leve mudanca,
pode se concluir que ocorre também a adsor¢do de algumas moléculas de H», havendo o
efeito de competicédo pelos sitios de adsor¢do. Nota-se ainda que ao se variar a pressao,
a curva de ruptura do dioxido de carbono € muito mais afetada do que a curva de
hidrogénio, esse fato é atribuido a maior afinidade das moléculas de CO, pelo
adsorvente. Nas Figuras 20 a 23 sdo apresentadas curvas de ruptura para 50% CO; na

entrada e variando-se a pressao.
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Figura 23-Curva de ruptura (25°C, 50% CO2 e 35 bar)

E notério que a descricdo do modelo para as correntes com 50% de CO, no é tdo
precisa quanto os resultados para correntes com 25% de CO,, esta claro, portanto que o
aumento de CO, na entrada dificulta a simulacdo. Quando se aumenta a quantidade de
CO, na corrente, a diferenca entre as duas curvas de ruptura tende a diminuir, ja que o
equilibrio é alcancado mais rapidamente. Outro fator que pode afetar os perfis de
concentracdo é a variacao local de temperatura. Como ha grande concentracdo de uma
espécie que se adsorve fortemente, e gera calor, ondas de calor podem ser geradas,

localmente no interior das particulas adsorventes (Shafeeyan et al, 2014).

O efeito do aumento da concentracdo de didxido de carbono nas curvas de ruptura é
similar ao efeito do aumento de pressdo. Ambos diminuem os tempos de ruptura, essa
similaridade € esperada, pois em ambos 0s casos ocorre a elevacao da presséo parcial de
CO..
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As simulagdes para correntes com 75% de CO, também foram geradas, e podem ser
observadas nas figuras 24, 25 e 26, 0 que se vé € uma continuacdo da tendéncia
observada nos gréaficos anteriores, a descricdo do modelo piora e as curvas de ruptura
sdo mais curtas. Para além disso, nota-se ainda que a dispersdo da curva de H, tem um

leve aumento, notada pela ligeira inclinagéo da curva.

Um comentario deve ser feito a respeito dos resultados experimentais para as
correntes com 75% de CO,, especialmente os a baixa pressdo. Casas et al, 2012
relataram em seu artigo que o regulador de pressdo teve algumas dificuldades em
controlar a pressdo em sistemas onde o fluxo de saida era muito menor comparado com
0 usado durante a etapa inicial de pressurizagdo com hélio (gas inerte utilizado para
realizacdo dos experimentos). Segundo Casas et al, 2012 ainda, essa situacdo aparece
qguando se tem um ou mais componentes com uma alta capacidade de adsor¢do e um
fluxo baixo, portanto esse problema aparece quando temos grande concentracdo de CO,
na corrente e baixas pressdes. De um ponto de vista pratico, instabilidades na pressao
podem influenciar no perfil de adsorcdo dentro da coluna e na mudanca da composicao

da fase fluida.
4.2.2- Curvas de ruptura a 45°C

A influéncia do aumento da temperatura também foi estudada nesse trabalho, os
graficos obtidos para simulagdes a 45°C, 25% de CO, e variando-se a pressdo, podem

ser encontrados nas Figuras 27, 28 e 29.
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Figura 30-Curva de ruptura (45°C, 25% CO2 e 25 bar)

Observando os resultados para a temperatura de 45°C, percebe-se que o modelo
também teve uma leve dificuldade de reproduzir os experimentos se comparado aos
resultados a 25°C, porém ainda. Esse comportamento do modelo provavelmente esta
associado com parametros cujos valores ndo foram bem ajustados, como por exemplo,
0s parametros da isoterma de Langmuir e que tém um papel importante na variacdo da
adsorcdo com a temperatura. Casas et al, 2012 relatou que em suas simulagdes utilizou a
Isoterma de Sips, por ndo conseguir estimar parametros para a Isoterma de Langmuir

que descrevessem perfeitamente os dados experimentais.

O efeito da temperatura nas curvas de ruptura é o de diminuicdo da quantidade
adsorvida, isso porque como a adsor¢ao € um processo exotérmico, e como espécies
mais fortemente adsorvidas tém um calor de adsor¢do maior, um grande decréscimo na
concentracdo da fase adsorvida em equilibrio com a fase fluida é esperado. Esse fato
pode ser visualizado se compararmos, por exemplo, as Figuras 16 e 27, onde todas as
condigdes sdo iguais exceto a temperatura, que aumenta de 25°C para 45°C. O tempo de
ruptura do CO, para 0 processo a 45°C é em torno de 2/3 menor que a 25°C. Esse efeito
parece ser exclusivo de baixas pressdes, se compararmos as Figuras 18 e 30, onde a
temperatura do processo foi 25°C, a diminuigdo no tempo de ruptura do CO, é muito

menor.
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Figura 33-Curva de ruptura (45°C, 50% CO2 e 15 bar)
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Figura 34-Curva de ruptura (45°C, 50% CO2 e 25 bar)

Os resultados para 50% de CO,, a 45°C estdo nas Figuras 31, 32, 33 e 34. O que se
pode perceber € que ao se juntar os dois fatores, 0 aumento de dioxido de carbono na
corrente e aumento da temperatura, 0 modelo tem maiores dificuldades de reproduzir os
resultados experimentais para as curvas de ruptura do H, e do CO,. Constata-se ainda,
que os perfis de ruptura parecem ser mais sensiveis a mudancas de pressao e quantidade

de CO; do que a aumentos de temperatura.

Por fim, foram simulados os casos onde se tivesse 75% de CO; a 45°C e para 10 e 15
bar, Figuras 35 e 36. Como esperado, esses resultados tiveram o maior desvio em
relacdo aos dados experimentais, devido a grande quantidade de CO; na corrente, e a

uma temperatura mais alta.
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Figura 35-Curva de ruptura (45°C, 75% CO2 e 10 bar)
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Figura 36-Curva de ruptura (45°C, 75% CO2 e 15 bar)

4.3-Ajuste da vazao

Como citado anteriormente, a vazdo para cada caso citado anteriormente foi ajustada
para que o perfil de concentracdo coincidisse com 0s pontos experimentais. As vazdes
usadas em cada caso podem ser visualizadas nas Tabelas 5 e 6.

Tabela 5-Valores de vazdes ajustados para 45°C

Vaz0es
45°C (10”° m3/s)
Pressao [bar] 25% CO, 50% CO, 75% CO,
5 0,6 0,55
10 0,7 0,8 0,95
15 0,8 0,85 0,9
25 0,8 0,85
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Tabela 6-Valores de vazdes ajustados para 25°C

Vaz0es
25°C (10° m3/s)
Presséo [bar] 25% CO; 50% CO, 75% CO;
5 0,375 0,475 0,55
15 0,58 0,675 0,75
25 0,65 0,675 0,75
35 0,7 0,7

Casas et al, 2012 também relataram esse ajuste na vazdo em suas simulacdes, ele
atribuiu esse erro a problemas experimentais, que provavelmente vieram da dificuldade
do controlador de vazdo massica,ja que estava atuando em condicdes de temperatura e
pressdo diferentes das quais foi calibrado. Casas et al, 2012 introduz um parametro para
verificar se o erro pode ser considerado sistematico, esse parametro € o erro relativo, e

pode ser definido como:

(Vazdoeyp — Vazaomegelo) 4.3)
Vazaoey,

Erro relativo =

A vazdo experimental foi de 1 x 10™° m3/s. Um valor positivo do erro relativo indica
uma vazdo usada menor que a experimental, e valores negativos, vaz0es superiores a
experimental. A comparacgéo entre os erros relativos de Casas et al, 2012 e do modelo
usado no presente trabalho se encontram nas Figuras 37 e 38.
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Figura 38-Erros relativos a 45°C ; Os pontos em vermelho correspondem ao erros
obtidos por Casas et al, 2012, e os em azul pelo modelo. Os simbolo indicam a
guantidade de CO; na corrente: 25% (circulos), 50% (triangulos) e 75%
(quadrados).

Percebe-se que em ambos os graficos, ha um viés positivo dos erros relativos do
modelo em relacdo aos erros de Casas et al, 2012, esse fato possivelmente vem da

diferenca dos modelos, no modelo proposto por Casas et al, 2012, ha uma modelagem
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da linha que leva a corrente que sai da coluna de adsor¢do até o espectrémetro de
massas que analisard a composicdo da corrente. No modelo proposto aqui, essa
modelagem nao foi incluida, assim é esperado que as curvas de rupturas obtidas estejam
deslocadas para a esquerda, para se compensar esse fato, é necessario aumentar a vazdo
artificialmente. Nota-se ainda que apesar das curvas de erro da literatura e do modelo
terem o mesmo perfil, a ordem que as trés curvas aparecem nos graficos é invertida, por
exemplo, as curvas com 25% de CO, aparecem com maiores erros relativos, seguida
pelas curvas de 50% e 75% de CO, em ambas as temperaturas. Essa inversdo parece
implicar que quanto maior a quantidade de CO; na corrente, menos a vazao tem que ser
subestimada para que os perfis de ruptura se alinhem. Essa implicacdo ¢é ratificada pelo
fato de que quando se aumenta a temperatura ou pressdo do sistema, o erro tende a
diminuir, ou seja, a vazao passa a ser menos subestimada, isso € esperado ja que esses

dois efeitos sdo similares a aumentar a concentragdo de CO, na corrente.

4.4- Tempos de ruptura

O tempo de ruptura foi definido como sendo o tempo no qual a fracdo molar da
espécie analisada se torna maior que 0,002. E ilustrada nas Tabelas 7 e 8 a comparagéo
entre os tempos de ruptura para CO, e H, gerados pelo modelo e por dados da literatura.

Tabela7-Tempos de rupturas obtidos pelo modelo (azul) e por Casas et al, 2012
(vermelho) para CO; e Hya 25°C. Casas et al, 2012

25°C Pressdo [bar] H,modelo[s] H; [s] CO, modelo [s] CO; [s]

5 171 175 693 700
75% CO, 15 114 130 328 320
25 102 120 246 240
35
5 121 125 865 875
50% CO, 15 82 105 430 440
25 78 100 336 325
35 72 95 267 260
5 109 105 1166 1270
25% CO, 15 70 80 609 610
25 61 75 455 460
35 55 75 364 370
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Tabela 8-Tempos de rupturas obtidos pelo modelo (azul) e por Casas et al, 2012
(vermelho) para CO; e H, a 45°C. Casas et al, 2012

45°C Pressdo [bar] H, modelo [s] Hz [s] CO; modelo [s] CO; [s]

75% CO; 10 100 125 331 330
15 99 125 289 285
5 108 130 795 775
50% CO; 10 73 95 449 435
15 67 90 360 355
25 64 90 281 275
5 71 80 769 835
25% CO, 10 61 75 589 590
15 52 70 464 465
25 51 70 390 380

Os tempos de ruptura do modelo e do artigo de referéncia ttm uma boa concordancia,
na maioria dos casos 0s tempos de ruptura do modelo sdo um pouco menores, 0 que é
esperado pelas discussbes sobre a necessidade de subestimacdo da vazdo na segédo

anterior.
Algumas tendéncias podem ser observadas nesses dados:

e Em composic¢des constantes, o tempo de ruptura do CO, diminui com o aumento
da presséo, enquanto que a curva de H, é pouco afetada.

e A pressdo constante, quando se aumenta a quantidade de CO, na corrente de
entrada, o tempo de ruptura do CO, decresce, enquanto que o tempo de ruptura
de H, aumenta levemente.

e A pressdo e composicdo constantes, o tempo de ruptura de CO, decresce com o
aumento da temperatura do processo, enquanto que o tempo de ruptura do H;

decresce levemente.
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Essas observacfes podem ser explicadas pelo fato de que as curvas de ruptura
dependem principalmente do equilibrio de adsorcdo nas condi¢cGes dadas e na
quantidade de cada espécie na corrente. O Gltimo se torna maior em pressdes maiores,
pois a vazdo € mantida constante. Portanto, a diferenca entre os tempos de ruptura do
CO; e H; se tornam menores quando a quantidade de CO; adsorvida aumenta em altas

pressoes.

5-Conclusao

Este trabalho abordou o estudo da separacdo CO,/H, por adsor¢do de uma corrente
representativa daquelas provenientes da gaseificagdo do bagago de cana, uma vez que a
utilizacdo desse rejeito possui grande potencial de emissbes de gases do efeito estufa e

geracdo e combustiveis com menor impacto ambiental.

Utilizando rotinas de célculo implementada em Fortran 90, calcularam-se curvas de
ruptura variando-se pressdo, temperatura e quantidade de dioxido de carbono na entrada
do leito. Tais curvas foram comparadas com dados presentes na literatura para um
sistema idéntico. A vazdo simulada necessitou ser ajustada para que os perfis de ruptura
se ajustassem aos dados, esse ajuste foi avaliado através de um parametro de erro. Além
disso, estudou-se os tempos de rupturas para as diferentes condicgdes, avaliando-se a

influéncia dessas condi¢cdes no processo de adsorcao.

Dos resultados obtidos para essas simulacdes, podem-se inferir as seguintes

conclusoes gerais.

e Nas condicBes propostas durante o teste de convergéncia deste trabalho, o
numero de volumes finitos igual a 40 foi considerado adequado, pois os perfis de

ruptura ndo variam consideravelmente com o aumento desse valor.

e O modelo representou bem os dados experimentais presentes na literatura para a
maioria das condi¢cfes estudadas. O modelo teve desvios considerdveis com o
aumento da quantidade de CO, na entrada, fosse pelo aumento da sua fracéo

molar, ou pelo aumento da temperatura ou pressao do processo de adsorcéo.
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Os erros na estimacdo da vazdo apresentaram um viés em relacdo aos erros da

literatura, essa diferenca vem dos diferentes modelos propostos em cada caso.

Os tempos de ruptura para CO, e H; calculados com o modelo presente nesse

trabalho reproduziram aceitavelmente os dados presentes na literatura.

De acordo com os tempos de ruptura calculados, o aumento da pressdo do
sistema influencia fortemente a adsor¢do do CO,, fazendo com que ele atinja a
composicao de alimentacdo na saida da coluna mais rapidamente, enquanto que

ndo apresentou influéncias significativas no tempo de saida do Hs.

Ainda de acordo com os dados de ruptura gerados, o aumento da quantidade de
CO; na entrada e 0 aumento de temperatura tiveram resultados similares ao do
aumento da pressdo, sendo que 0s tempos se mostraram mais sensiveis ao

aumento da fracdo molar de CO..

6 - Sugestdes para trabalhos futuros

Re-estimar os parametros do balan¢o de massa e do balanco de energia, a fim de
que o modelo possa reproduzir melhor os dados experimentais.

Fazer simulagfes utilizando diferentes adsorventes a fim de se detectar o mais

indicado do a este processo.

Avaliar por simulagdo o comportamento de toda unidade PSA, e fazer uma

otimizagdo do processo.

Fazer uma avaliagdo econdmica do processo a fim de se avaliar a sua

viabilidade.

Realizar a andlise deotimizacdo do PSA para a producdode CO, para fins de

sequestro.
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Apéndice | — Aproximacao LDF

A aproximagdo LDF foi originalmente proposta por Glueckauf (1955), em uma série de
artigos sobre cromatografia, e desde entdo € usada em balancos de massa para descrever
a transferéncia de massa no interior de particulas adsorventes, esse modelo descreve a
taxa de transferéncia como uma funcdo linear da diferenca de concentracdo na fase
movel e na superficie do adsorvente. Pelo fato do LDF ter uma formulagdo simples, ela
é bastante usada em inimeras simulacdes de processos, principalmente em processos de
adsorcdo, com isso, pretende-se nessa nota apresentar sua formulacdo teorica, bem
como as aproximacgoes que sdo feitas ao longo de sua formulagéo, para assim esclarecer

possiveis equivocos em sua utilizagdo.
A forma do LDF para uma particula homogénea é bem simples e pode ser descrita na
forma:

daq,(t) _

1D — kutat — @ A

Onde, g, é a quantidade média adsorvida na particula, g; é a quantidade adsorvida em
equilibrio com a fase liquida na superficie externa da particula, ou seja, q; = q;(r =
Rp), onde Rp € o raio da particula e ainda k; é a constante LDF. A derivada do lado
esquerdo da equacdo (A.1l) € a taxa de adsorcdo, e a parte direita representa a forca
motriz para a adsor¢do. Como foi admitido que q; = q;(r = Rp) , ndo ha um filme de
liquido recobrindo a particula, e assim, ndo ha resisténcia a transferéncia de massa no

exterior da particula.

Para se compreender o significado fisico da constante LDF, é preciso avaliar um
balanco diferencial de massa na particula, considerando-se a particula homogénea,

como descrito pela Equacéo A.2:

a_q_ 10 aq (A.2)
ot tr2gr

Dy, é o coeficiente de difusdo no interior da particula. Avaliando-se a média no interior

da particula:
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foRp q(r) r2dr

foRprzdr

Q|

Avaliando-se a diferencial da Equacdo A.3 em relacdoao tempo:

Rp 0
07 fopa—? rédr

at fORp r2dr

Usando-se a relagédo (A.2), temos que:

rRp 1 0 0
0q _Dnly" 727 P ghar

at fORperr

Resolvendo as integrais:

R, "ot Ir—r,

Jt

(A.3)

(A.4)

(A.5)

(A.6)

Liaw et al. 1979, aproximaram o perfil de concentracdo dentro da particula como uma

parabola:

q(r) = a + br?

(A7)

O termo linear da funcdo foi deixado de lado devido a simetria esférica do perfil. E

simples perceber que, da equagéo (A.7) tiramos:

dq

ot |r=Rp = ZbRp

E ainda:

qf(Rp) = a+ bR}

(A.8)

(A.9)

Para encontrar o perfil de concentracdo médio na particula, devemos integrar em todo o

espaco:
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foRp(a + br?) r?dr (A.10)

(7 =
foRp r2dr
O que nos da:
3 All
(7 =a+ g bRg ( )
Voltando para a equagéo do LDF:
dq, 3 A.12
T k(qi — @) = ku(a + bRE —a — = bRY) (A1)
dt 5
E logo temos:
dg, 2 _, (A.13)
ar - aghRe
Combinando as equacdes (A.3), (A.4) e (A.5) temos:
D
k= 1528 (A.14)
RP
E a equagéo do LDF fica:
df, D (A.15)

—qe_h s =
dt—15R5(ql q,)

Podemos assim relacionar o coeficiente de difusdo com a constante LDF. Outros
perfis para a concentracdo adsorvida na particula foram propostos, S. Sircar and J.
Hufton, 2000, apresentam uma relagdo geral para se relacionar a constante LDF eo
coeficiente de difusdo na particula para outros perfis similares ao proposto aqui. Para
além disso, Glueckauf (1955) também propde outras formulagdes para o LDF, onde a

concentragdo adsorvida na particula aparece com termos quadréticos.

Até o presente momento, lidou-se apenas com particula homogénea, mas o que
mudaria se a particula passasse a ser tratada como porosa? no balanco apresentado aqui,

a mudanca seria pequena e tomaria a forma:
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ac 1 a C (A.16)
Onde ¢, € a porosidade da particula. Deve ter ficado evidente que a equagéo acima é

analoga a equacao (A.2) descrita para o caso da particula homogénea, é importante
notar também que na equacéo (A.2) o coeficiente de difusdo faz referéncia a difuséo na
fase homogeénea idealizada, enquanto que na equacéo (A.16), o D, € um coeficiente de
difusdo na fase liquida presente no poro, assim, é considerado que a difusdo no poro é

dominante no processo. Assim, ao fazermos a aproximacdo LDF obteremos:

ac, 15D, _ (A.17)
(1 _SP) €p at =& R;% (Cp|r=Rp - Cp)

Cplr=r, € a concentracdo na superficie da particula , normalmente esse termo €

aproximado como a aproximacao no bulk:

Cp |r=Rp = Cp (A.18)

Uma ltima abordagem que podemos fazer, é a de particula pseudohomogénea, nela
partimos da equacdo (A.7) e usamos uma isoterma para remover 0s termos que contém

a concentragao no poro.
q=f(C) (A.19)
Se utilizarmos uma isoterma linear ¢ = HC, em (A.7), a equagdo assume a forma:

dq gDy
ot (1 —&))H + ¢, Tz or

q (A.20)

( 2
E notdrio observar que, se fizermos a substituicio:
D, (A.21)

(-2,
Mt

Dh:
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Teremos exatamente a equacgéo (A.2), e podemos seguir igualmente. Entretanto, tem-se

que atentar para o fato de que o coeficiente de difusdo efetivo Dy s6 é constante quando

utilizamos uma isoterma linear para fazer a aproximacdo de particula pseudo-

homogénea, caso contrario, esse coeficiente dependera da variacdo da concentracao

localmente no interior da particula.

Apéndice Il — Variaveis admensionadas

Variaveis adimensionadas:

el
I
2| ™

_ qi
QS,O

<
Il
|

Vo

=~ N

(A1)

(A2)

(A.3)

(A4)

(A5)
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_ Y (A.6)
T=1t1 L

kiL (A2.7)

Onde P, T, x;, ¥, Z, T e a; S30 respectivamente a pressdo, temperatura, quantidade
adsorvida, velocidade, coordenada axial, tempo e constante LDF adimensionados. E P,

To, gso © Vo S0 respectivamente a pressdo, temperatura, quantidade adsorvida e
velocidade de referéncia.

Parametros de adimensionalizacéo:

VoL (A2.8)

Pe = D_

L
= RToqs0 (1 —¢€) (A2.9)

Py £

K, (A2.10)

_ vole

Ql - (1 _ 8) ncomp ]

P (pscps + Cls,OCps Zi:l xl)
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Q, =

Qs =

2y =

0; =

Cog Py

R T,

(1)

(p sCps + 4s,0Cps chomp i)

Cpa CIs,O

(1—8)

ncom
(ps + CIS O Z p )

2hin L
Tin Vo

29 (9,6 + s0Cos Zres™ x0)

qso( AH)

29 (9,6 + s0Cos Zres™ 10

(A2.11)

(A2.12)

(A2.13)

(A2.14)
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