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RESUMO 

 
 

Processos de reforma do metano foram avaliados considerando suas características de 

processamento praticadas na indústria de transformação do gás natural. Quantificações 

elaboradas via modelagem e simulação dos processos foram efetuadas para operações em um  

reator catalítico de leito fixo (1,0 m; 0,1 m; 12,1 kg cat.). Foram analisadas a reforma seca 

(RSM) com dióxido de carbono, a reforma autotérmica (RAM) e a reforma combinada 

(RCM), em operações na faixa de 973 K a 1123 K, sob 1,0 bar de pressão, com base em 

formulações cinéticas experimentais obtidas em presença do catalisador de níquel (5% em 

massa), suportado em gama alumina. Mecanismos de reação propostos serviram de suporte às 

descrições dos comportamentos dos processos, recorrendo-se às evoluções e aos perfis de 

concentração dos componentes: metano, dióxido de carbono, hidrogênio, monóxido de 

carbono, oxigênio e água. Decomposição e oxidação do metano, reações reversas water-gas 

shift e de Boudouard, e interações metano-água foram admitidas como etapas envolvidas nos 

processos, cujas taxas de reação compuseram os balanços de massa dos componentes 

envolvidos. As operações isotérmicas em leito fixo foram quantificadas segundo um modelo 

heterogêneo transiente que considerou dispersão axial e regime difusivo de funcionamento do 

catalisador. O reator de leito fixo foi operado com alimentação de 20,0 mol.L
-1

 de metano, em 

meio de argônio, reagindo com 30,0 mol.L
-1

 de dióxido de carbono na RSM; com 36 mol.L
-1

 

de água e 4,0 mol.L
-1

 de oxigênio na RAM; e 9,8 mol.L
-1

 de dióxido de carbono, 6,0 mol.L
-1

 

de água e 0,8 mol.L
-1

 de oxigênio na RCM. Rendimentos em hidrogênio na saída do reator 

foram destacados nos níveis 21 % na RSM, 13,5 % na RAM e 37% na RCM. Nas três 

reformas, efeitos advindos da formação de carbono, com potencial para a desativação do 

catalisador, indicaram ocorrências de significantes teores na entrada do reator, os quais se 

apresentaram insignificantes na saída. 

 

 

Palavras-chave: reformas do metano; catalisador de níquel; reator de leito fixo; modelagem. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  



 

ABSTRACT 
 

 

Methane reforming processes were evaluated considering their processing 

characteristics employed in natural gas industries. Quantification of the processes via 

modeling and simulation, were performed for the operations in a fixed bed catalytic reactor. 

Based on experimental kinetic formulations, obtained in the presence of a nickel catalyst (Ni, 

5% in weight) supported on alumina, the dry reform (DRM), autothermal reform (ATR), and 

combined reform (CRM), operated in a temperature range of 973 K to 1123 K and at 1 bar 

were studied. Employing the evolution and concentration profiles of the respective reactants 

and products: methane, carbon dioxide, hydrogen, carbon monoxide, oxygen, and water, 

proposed reaction mechanisms were employed to analyze the behavior of the processes. 

Methane cracking and/or oxidation, reverse water gas shift and reverse Boudouard reactions 

and methane-water interaction were admitted as steps involved in the processes whose 

reaction rates were part of the mass balances of the components. The isothermal operations in 

the fixed bed were quantified by employing a heterogeneous transient model with axial 

dispersion and diffusive rate flow for the catalyst. The fixed bed reactor was operated with a 

methane feed flow of 20 mol/m
3
 in argon reacting with a flow of 30 mol/m

3 
 of carbon dioxide 

for DRM; with 36 mol/m
3
 of water and 4mol/m

3 
of oxygen the ATR, and 9.8 mol/m

3
of carbon 

dioxide, 6.0 mol/m
3
of water and 0.8 mol/m

3
of oxygen for the CRM. Hydrogen yields at the 

outlet of the reactor were in the level of 21% for DRM, 13.5% for ATR,   and 37% for the 

CRM. In the three reforms, the effects due to carbon deposits, with the potential to deactivate 

the catalyst, indicated high contents at the entrance of the reactor, but at the outlet were 

almost insignificant at the outlet. 

 

 

Keywords: methane reform, nickel catalyst, fixed bed reactor, modeling    
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INTRODUÇÃO 

 

A demanda por combustíveis líquidos sintéticos via tecnologias GTL (gas-to-liquids 

fuels technology) suscita conversões crescentes do gás natural em gás de síntese. De forma 

adicional, busca-se uma maior produção de hidrogênio, componente do gás de síntese. Nesta 

direção, são empreendidas iniciativas que passam pelas tecnologias de reforma a vapor, 

reforma seca, reforma autotérmica, oxidação parcial e/ou a combinação desses processos para 

a produção de combustíveis líquidos tais como: hidrocarbonetos, metanol, gasolina natural, 

óleo diesel (ARMOR, MARTENAK, 2001; ROSTRUP-NIELSEN, 2OO2; NEMATOLLAHI 

et al., 2011; TSYGANOK et al., 2004). 

A reforma a vapor do metano é, no momento, o processo de uso industrial mais 

empregado para a conversão do gás natural em gás de síntese. Trata-se de um processo de alta 

demanda energética, decorrente de seu caráter endotérmico, operando em elevadas 

temperaturas. De forma vantajosa, por esta rota, produz-se gás de síntese com elevadas razões 

de H2/CO (3:1), indicado para alimentações dos processos de síntese da amônia, processos nas 

refinarias de petróleo (hidrotratamento e hidrocraqueamento) e síntese de hidrocarbonetos via 

Fischer-Tropsch. Assim, segundo o tipo de reforma, diferentes razões H2/CO podem ser 

obtidas, o que deve atender aos diferentes interesses de produção de derivados. Como é um 

processo que demanda um alto investimento de capital, sendo apenas para a produção do gás 

de síntese 70 %, ele se justifica quando é usado como uma das linhas de produção de uma 

refinaria, por exemplo. 

As operações convencionais dos processos industriais de reforma do gás natural 

recorrem ao uso de reatores de leito fixo, os quais estão submetidos às inconveniências 

inerentes as condições de elevadas temperaturas e pressões de reação e resistências à 

transferência de massa e calor. Nestas condições, estes reatores estão sujeitos ao 

funcionamento em regimes cinéticos difusivos, apresentando baixos rendimentos na formação 

dos produtos e elevado consumo de matéria-prima. Sob essas condições severas de operação, 

os reatores de leito fixo acentuam os efeitos de desativação e envenenamento do catalisador. 

Situações decorrentes destas constatações podem ser testadas alternativamente através de 

operações em reatores de leito fluidizado, no sentido de se aplicar procedimentos que 

garantam maiores uniformidades de temperatura e transferência de massa em processos de 

reforma com funcionamentos mais próximos do regime cinético-químico (SANTOS, 2009). 
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No presente trabalho é dada seqüência à aplicação da reforma do metano com dióxido de 

carbono tendo como base a aplicação de um catalisador de Ni/γ-Al2O3, partindo-se de 

avaliações cinéticas previamente estabelecidas para o referido catalisador nas mesmas 

condições de temperatura e pressão praticadas. Na seqüência das citadas avaliações utilizam-

se mecanismos de reação para os processos de reforma, detalhados segundo as respectivas 

etapas reacionais, evidenciadas experimentalmente em trabalhos precedentes. 

Procede-se a modelagem das operações dos processos de reforma do metano em reator 

de leito fixo, considerando condições isotérmicas e sob regime transiente. Elabora-se um 

modelo unidimensional com base nas equações de balanço de massa, admitindo escoamento 

convectivo com dispersão axial. Funcionamentos em regimes de difusão interna à estrutura 

porosa do catalisador foram levados em conta, compondo as expressões das velocidades 

aparentes de reação.  

As soluções das equações diferenciais parciais não lineares permitem as formulações 

das evoluções das concentrações dos componentes dos meios reacionais e dos perfis ao longo 

do reator de leito fixo. Referente a estes resultados análises e avaliações estão comentadas e 

discutidas para as operações das reformas seca, autotérmica e combinada. 

Avaliações comparativas dão margem a um estudo de possibilidades de produção de 

hidrogênio e/ou gás de síntese via processos de reforma, diferentes da reforma a vapor do 

metano. 
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1 FUNDAMENTOS E REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 

Recorre-se de forma sistemática aos processos de reforma catalítica do gás natural para 

a produção de gás de síntese e/ou hidrogênio. A abordagem industrial via reforma a vapor tem 

como alternativa, outros processos de reforma. Factíveis se situam os seguintes processos: a 

reforma seca com dióxido de carbono, a oxidação parcial, e as reformas autotérmica e 

combinada, as quais fazem uso de oxigênio e água em combinações com o dióxido de 

carbono. 

 

1.1 PROCESSOS DE REFORMA CATALÍTICA DO METANO. 

 

A reforma a vapor, de corrente prática industrial, consiste na reação do metano e dos 

hidrocarbonetos do gás natural (GN) com vapor de água em presença de um catalisador de 

níquel suportado. Promove-se por esta via a produção de gás síntese, cujo processo industrial 

em reator de leito fixo é alimentado co GN e H2O numa relação molar de 1:3 até 1:4, com 

temperatura de entrada no reator de 600ºC e pressão de 1,5 até 3,0 MPa. O processo é 

altamente endotérmico, e se expressa segundo a equação seguinte: CH4+H2 O↔ CO+3 H2 ;    

∆H298 K = 205,9 kJ/mol 

A reforma do metano com dióxido de carbono conhecida também como reforma seca 

apresenta a vantagem de permitir uma relação entre H2/CO em torno de 1. O processo é 

altamente endotérmica (MO et al., 2002) e requer grandes quantidades de energia: 

CH4+CO2→2 CO+2 H2;  ∆H298 K = 247,1 kJ/mol. Abreu et al. (2008) avaliaram o processo 

em presença de um catalisador de níquel e propuseram um mecanismo para a proposição de 

taxas de reação, cujos parâmetros foram avaliados e validados com base em experiências 

realizadas em reator de leito fixo. 

A oxidação parcial do metano opera um processo suavemente exotérmico representado 

conforme a equação seguinte: CH4+ 0.5 O2 ↔ CO+ 2 H2    ;   ∆H298 K =   -35,9 kJ/mol. 

Fornece uma relação teórica de H2/CO em torno de 2 para produção de gás de síntese, 

indicada paro o processo de Fischer-Tropsch. 
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A reforma autotérmica (ATR), é uma combinação de reforma a vapor e de reações de 

oxidação parciais, sendo uma rota vantajosa para a produção de gás de síntese. Estas 

combinações envolvem baixas energias devido à contribuição da oxidação exotérmica do 

metano e da reforma a vapor endotérmica. A combinação destas reações pode melhorar o 

controle de temperatura do reator e reduzir a formação de pontos quentes, evitando a 

desativação do catalisador por sinterização ou por deposição do carbono. A ATR permite a 

produção de gás de síntese com uma escala mais larga da relação de H2/CO. Souza e Schmal 

(2005) indicam a ATR como uma tecnologia possível para as plantas industriais em grande 

escala. Avaliações cinético-operacionais mostraram o potencial de viabilização dos processos 

de reforma autotérmica do metano (SOUZA et al., 2010). 

A reforma combinada do metano associa de forma sinergética a endotermicidade da 

reforma CO2 e da reforma vapor com a exotermicidade da oxidação do metano, utilizando o 

CO2, H2O e O2. A combinação da reforma seca com a reforma a vapor tem dois efeitos: - 

produzir gás de síntese com desejada relação de H2/CO e avaliar a formação de carbono que é 

um problema significante na reforma seca. Integrando a reforma vapor e a oxidação parcial 

com a reforma seca se poderia reduzir ou eliminar a formação de coque (SONG e PAN, 2004; 

MACIEL et al., 2006). 

 

1.2 ASPECTOS TERMODINÂMICOS DOS PROCESSOS DE REFORMA  

 

O equilíbrio termodinâmico de processos avaliado pela via da minimização da Energia 

Livre de Gibbs pode ser adotado na análise de operações de reforma. Seo et al. (2002) via 

simulação chegaram a relação vapor/metano do reator na reforma a vapor do metano em torno 

de 1,9. A relação melhor do ar do reator para a oxidação parcial foi 0,3. A operação da 

reforma autotérmica possibilitou relações de 0,29 e 0,35. 

A adição do oxigênio pode suprimir a formação de carbono do equilíbrio, e com a 

adição de água efeito similar na redução da formação do carbono do equilíbrio ocorre e em 

mais baixa temperatura. Quando ambos água e oxigênio são usados na reação reforma seca, 

mostra-se que o oxigênio é mais eficaz em reduzir a formação do carbono do equilíbrio em 

altas temperaturas. 
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 A formação do carbono é um problema importante nas reações de reforma do gás 

natural. Apela-se como vantagem à reforma combinada considerando seu potencial de aliviar 

ou até eliminar a deposição do carbono sobre os catalisadores. 

 Lee et. al. (2003) em avaliação do catalisador de Ni/Ce-ZrO2 verificaram que 

formação do coque diminuiu rapidamente aumentando a relação molar do vapor. A deposição 

de carbono depende não somente da natureza do suporte, mas também do oxidante como o 

vapor ou oxigênio. 

 Souza e Schmal (2005) estudando a reforma autotérmica, mostraram que um aumento 

na relação da alimentação O2/CH4 aumenta não somente a conversão CH4, mas melhora 

também a estabilidade do catalisador. O excesso do O2 evita a deposição de resíduos 

carbonáceos sobre a superfície catalítica; entretanto, os rendimentos de H2 e do CO diminuem 

também devido ao aumento da combustão total.  

Liu et. al. (2000) adicionaram o CO2 à oxidação parcial do metano observando que a 

reação altera não somente a relação de H2/CO dos produtos, mas faz também com que a 

temperatura dos pontos quentes do leito do catalisador reduza significativamente. O 

catalisador LiLaNiO/γ-Al2O3 indicou uma boa estabilidade térmica e resistência excelente 

quanto à deposição do carbono durante a reação gás natural-CO2-O2 para produzir syngas a 

850°C. 

 

1.3 PROCESSOS DE PRODUÇÃO DO GÁS DE SÍNTESE  

 

Os processos de conversão de gás natural podem ser divididos em duas formas: 

processos de conversão direta e indireta. Os processos de conversão direta transformam o gás 

natural em substâncias de maior peso molecular. A rota direta tem o objetivo de produzir 

olefinas (etileno e acetileno), álcool (metanol) e aromáticos (benzeno, naftaleno e tolueno). Os 

processos de conversão indireta são aqueles que se propõem a produzir inicialmente o gás de 

síntese (CO+H2) que posteriormente será utilizado na produção de hidrocarbonetos líquidos 

através da síntese de Fischer-Tropsch. (FERREIRA et. al., 2003; FERREIRA-APARÍCIO, 

1997). 

 O metano pode ser convertido em gás de síntese (CO+H2) através da reforma a vapor, 

reforma com CO2, oxidação parcial ou segundo combinação delas, incluindo a reforma 

autotérmica do metano e a reforma combinada, que serão apresentados nos tópicos seguintes. 
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O gás de síntese também pode ser utilizado na produção de metanol e oxoálcoois e a partir 

destes, inúmeras outras substâncias (Figura 1.1). A produção de hidrocarbonetos líquidos a 

partir do gás de síntese gera combustíveis com índice zero de enxofre, baixa aromaticidade, o 

que torna o processo interessante pelo seu baixo potencial poluidor. 

 

 

Figura 1.1 - Rota direta e indireta de conversão de gás natural (ROSS et al.,1996) 

 

A partir da diferentes razões H2/CO do gás de sínteses pode-se produzir uma grande 

variedade de produtos. Refere-se em Kirk & Othmer (1993), o gás de síntese produzido de 

três diferentes reações com metano pode ser aplicado para produzir diferentes produtos de 

importância industrial (Tabela 1.1).  

 

Tabela 1.1 - Fontes de produção e aplicação do syngas (KIRK & OTHMER,1993). 

H2/CO Reação Global Produtos 

1 224 22 HCOCOCH   
Oxo-álcoois, Policarbonetos, 

Folmaldeído 

2 224 2
2

1 HCOOCH   Síntese de metanol e Fischer-Tropsch 

3 224 3HCOOHCH   Produção de H2 e amônia 

 

Compondo o gás de síntese o hidrogênio revela-se cada vez mais importante na 

formação de derivados e para fins energéticos. Armor (1999) refletia que o hidrogênio irá se 

tornar a maior fonte de energia do futuro, e como hidrogênio molecular é um combustível de 

Amônia 

Metanol 

Hidrocarbonetos

eto 
Ac. Acético 

Fhosgene 

Oxo-Álcoois 
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Carbonilados 

Indireta Direta 

 

Calor(energia) + 
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queima limpa, podendo ser armazenado com gás ou como líquido através de linhas 

industriais; além de oferecer importante e significativa redução nas emissões de NOx, CO e 

CO2, produtos de combustão de combustíveis fósseis. 

O hidrogênio é largamente usado na produção de produtos químicos, alimentos e 

refinarias. Nesta última, é extremamente necessário para dessulfurização, hidrotratamento, 

hidrocraqueamento. Para produção de compostos químicos o hidrogênio é especialmente 

utilizado na síntese do toluenodiamina, peróxido de hidrogênio, síntese de amônia e metanol, 

aplicações farmacêuticas, hidrogenações, etc. 

A necessidade de utilização de H2, componente principal do gás de síntese, tem 

indicação de aumento da demanda direta em processos de refino do petróleo e petroquímica, 

como hidrocraqueamento e hidrotratamento, produção de metanol, conversão de metanol à 

gasolina, produção de amônia e síntese de hidrocarbonetos pela reação de Fischer-Tropsch. 

Incentivos vêm sendo cada vez maiores para os processos de produção de combustíveis por 

esta via, pela qual se evitam ocorrências de substâncias com heteroátomos de S e N, 

causadores de emissões nocivas.  

O gás de síntese utiliza o gás natural, como maior fonte de alimentação para os seus 

processos de produção, recorrendo ao seu conteúdo de metano. De acordo com Penã (1996), 

os processos que são utilizados para a produção do gás de síntese, podem ser classificados 

em: Oxidação Parcial Não-Catalítica; Oxidação Parcial Catalítica do Metano; Reforma 

convencional com vaporou com CO2; Reforma Catalítica Autotérmica e Reforma Combinada 

do Metano. 
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2 METODOLOGIA 

 

O conjunto de métodos aplicados ao desenvolvimento da avaliação dos processos de 

reformas alternativas do metano se orienta para a elaboração da modelagem e simulação das 

operações em reator catalítico de leito fixo. 

Os processos de reforma do metano, incluindo as reformas: seca, autotérmica e 

combinada, destacadas como alternativas à reforma a vapor do metano, estão avaliados para 

fins de produção de hidrogênio e /ou gás de síntese.  

As operações dos processos são situadas com identificação de dispositivos, condições 

e materiais utilizados na condução das avaliações estabelecidas. As análises procedidas com 

base nas simulações realizadas via soluções das equações de balanço de massa dos 

componentes envolvidos nos processos de reforma estão representadas por evoluções e perfis 

de concentração. 

 

2.1 UNIDADE DE REAÇÃO EM LEITO FIXO CATALÍTICO 

 

Os processos estão concebidos para operar em um reator de leito fixo, contendo um 

leito do catalisador de níquel (Ni (5,75% em massa/gama-alumina)), formulado e testado no 

LPC da UFPE. O reator de leito fixo é estruturado em uma zona de pré-aquecimento e 

distribuição da mistura gasosa; o leito catalítico propriamente dito e a terceira zona de 

sustentação do leito e descarga dos produtos. Um esquema do reator está apresentado na 

Figura 2.1. 

Os processos de reforma do metano, incluindo a reforma seca (RSM), a reforma 

autotérmica (RAM) e reforma combinada (RCM) operam com diferentes composições de 

alimentação. Os gases das misturas de alimentação foram RS: metano, dióxido de carbono e 

argônio; RA: metano, água, oxigênio e argônio; RC: metano, dióxido de carbono, água, 

oxigênio e argônio. Os gases foram alimentados em fluxo descendente, constituindo uma 

vazão total, segundo uma velocidade intersticial, e após contato reacional com o leito 

catalítico, promoveram descarga na base do reator.  

A unidade opera com alimentação controlada dos gases metano, dióxido de carbono, 

oxigênio e água submetida à vaporização prévia. Os efluentes do reator, reagentes não 

consumidos e produtos, são analisador on-line por cromatografia de gás. 
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Figura 2.1 - Reator de leito fixo de processamento de reformas catalíticas do metano 

Especificações do reator de leito fixo empregado na reforma seca: 

Comprimento da altura total do leito     78,0 cm 

Altura do leito catalítico:                          3,0 cm 

Diâmetro interno do reator                       2,2 cm 

Tipo do aço:                                             316 S 

 

2.2 ESTRATÉGIA DE AVALIAÇÃO DOS PROCESSOS 

 

 Procedendo-se à modelagem dos processos de reforma do metano em reator catalítico 

de leito fixo, as equações de balanço de massa para as operações isotérmicas, permitiram 

segundo suas soluções em regime transiente a avaliação do comportamento dos processos em 

termos de evoluções e dos perfis de concentrações dos reagentes e produtos. 

 Destacando os rendimentos em hidrogênio, as razões H2/CO e as produções de 

carbono, foi possível se proceder a um estudo comparativo dos três processos de reforma do 

metano operados no reator de leito fixo. 
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2.2.1 FORMULAÇÃO DAS EQUAÇÕES DE BALANÇO DE MASSA 

 

 Os procedimentos utilizados para a elaboração do modelo matemático que descreve os 

comportamentos dos componentes dos processos de reforma do metano consideram as 

seguintes hipóteses e condições: 

 - operações isotérmicas em regime transiente; 

 - estimação do parâmetro de escoamento, coeficiente de dispersão axial, como função 

da velocidade superficial da mistura gasosa; 

 - introdução nas equações do modelo dos parâmetros cinéticos e de equilíbrio de 

adsorção, previamente estimados em trabalhos experimentais no LPC da UFPE, e 

referenciados; 

 - introdução nas equações do modelo dos parâmetros de transferência de massa (Dei, 

kmi) estimados nas condições de operação praticadas. 

A modelagem dos diversos processos de reforma, operando em reator tubular de leito 

fixo, fornece equações diferencias, por componente, como apresentada na Equação 2.1. O 

número de componentes delimita quantas equações compõem o sistema. As condições de 

contorno e inicial são apresentadas nas Equações 2.2 e 2.3, respectivamente. 
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nas quais U0 (m/s) é a velocidade superficial do fluido, Ci (mol/m³) é a concentração do 

componente i, x (m) é o comprimento, Dax (m²/s) é a dispersão axial no leito,  é a porosidade 

do leito, cat (kg/m³) é a densidade do catalisador, rap,i (mol/kg.s) é a taxa de reação do 

componente i, L (m) é o comprimento do reator e t (s) é o tempo. 
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2.2.2 ESTABELECIMENTO DAS CONDIÇÕES CINÉTICAS 

 

 As condições de funcionamento do catalisador e do processo no que diz respeito aos 

regimes cinéticos foram quantificadas na sequência: 

 - cálculo do módulo de Thiele; 

 - cálculo da fração de resistência à transferência de massa externa ao catalisador. 

 

2.3 MÉTODOS DE SOLUÇÃO DAS EQUAÇÕES DO MODELO 

 

O método de resolução do sistema de equações obtido para as diversas reformas do 

metano. A discretização em termos do tempo e espaço possibilita a resolução das equações de 

forma simultânea. Avanços no tempo são seguidos de uma completa obtenção dos valores 

pontuais de concentração ao longo do corpo do reator. Uma discretização espacial de segunda 

ordem, por meio de diferenças finitas, é aplicada a componente de espaço, enquanto que um 

método baseado na diferenciação numérica (numerical differentiation formulas, NDFs) 

fornece soluções para a concentração ao longo do tempo. 

As equações componentes do sistema não são independentes entre si. Sua relação se 

encontra estabelecida dentro das diversas taxas de reação. Portanto, a resolução do sistema 

carece de que o resultado seja obtido de forma simultânea para todos os componentes, para 

variações no espaço e no tempo. 

 

2.4 ESPECIFICAÇÃO DO CÁLCULO COMPUTACIONAL 

 

As soluções das equações do modelo são obtidas por aplicação do método das linhas. 

Este se baseia na discretização espacial parcial, onde espaço e tempo são discretizados e 

resolvidos em iterações simultâneas. Para cada avanço no tempo, todos os pontos ao longo do 

espaço são percorridos. A discretização a partir das diferenças finitas de segunda ordem foi 

utilizada para obtenção dos perfis de concentração ao longo do reator. O método baseado na 

diferenciação numérica (NDFs) foi utilizado para obtenção das evoluções. 

A aproximação de equações diferenciais por uma forma discreta, a partir do método das 

diferenças finitas possibilita a resolução quando a forma analítica não é possível. As equações 

pertencentes ao sistema, incluindo as condições de contorno e iniciais, são modificadas e 
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adaptadas a utilização no método. A complexidade do presente sistema de equações, devido 

às diversas interações entre os componentes, carece desse tratamento. As diversas 

aproximações, utilizando o método, são apresentadas nas Equações 2.4 e 2.5, 

respectivamente. Esse método de discretização foi utilizado exclusivamente para avaliações 

no espaço, no presente caso. 
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A diferenciação numérica baseia-se na expansão das diversas derivadas em série de 

Taylor, com posterior obtenção da solução. A diferenciação em termos do ponto central é 

usada para obtenção da derivada. Um esquema de obtenção das derivadas é apresentado na 

Equação 2.6. O presente método foi aplicado apenas para avaliação da concentração no 

tempo. 
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O número de intervalos de avaliação é definido com base no número de pontos 

desejados para a malha que compõe o reator. Esses intervalos de avaliação são definidos tanto 

para o espaço quanto para o tempo. Os intervalos no espaço e no tempo são definidos 

conforme as Equações 2.7 e 2.8. 

1


n

L
x  (2.7) 
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1


tn

tn
t  (2.8) 

 

nas quais ∆x (m) é o intervalo no espaço, , n é o número de intervalos no espaço, ∆t (s) é o 

intervalo de tempo, tn (s) é o tempo de avaliação e nt é o número de intervalos no tempo. A 

Figura 2.2 ilustra de forma simplificada as etapas de cálculo seguidas pelo método das linhas. 

Cada avanço no tempo é seguido pelo cálculo de todos os perfis de concentração no espaço, 

continuando até que todos os pontos pré-estabelecidos no tempo sejam percorridos. 

 

 
 

Figura 2.2 - Algoritmo de cálculo a partir 

do método das linhas.
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3 MODELAGEM DAS OPERAÇÕES DOS PROCESSOS DE REFORMA 

DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

 O modelo elaborado para a representação do comportamento do processo heterogêneo 

recorre às equações de balanço de massa distintas para o fluido e para a partícula do 

catalisador sólido. 

O modelo aplicado é do tipo unidimensional heterogêneo, considerando dispersão 

axial e funcionamento em regime difusivo. Para operações em regimes transientes tem-se para 

cada espécie i:  

dt

dC
εrε)(

dZ

dC
u

dZ

Cd
εD i

apicat

ii

axi  1
2

2  (3.1) 

 

A velocidade de reação aparente (rapi) inclui em seu contexto os efeitos de 

transferência de massa externo e interno à partícula do catalisador. De modo quantitativo 

esses efeitos estão incluídos via fator de efetividade (ηi). Daxi representa o coeficiente de 

dispersão axial para um dado componente (i) da mistura reacional, sendo ui a velocidade 

intersticial, sendo u =       Para o cálculo do coeficiente de dispersão axial recomenda-se 

seu uso como uma função da velocidade superficial (RUTHVEN, 1984) proposta pela 

seguinte expressão: 

 

 

                  
(3.2) 

 

em que Dmi é  o coeficiente de difusão molecular do componente, rp o raio da partícula e ui a 

velocidade intersticial. O termo de tortuosidade do leito, γ1, como uma função da porosidade 

do leito é fornecido por: 

 

1 0,45 0,55    (3.3) 
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3.1 EFEITO DA TRANSFERÊNCIA DE MASSA INTERNA 

 

Ocorrendo resistência difusiva ao transporte dos componentes reacionais dentro da 

estrutura porosa do catalisador, a taxa de reação aparente resultante torna-se menor que a 

aquela atuando na superfície do sólido. Desta forma, o fator de efetividade representa a razão 

entre a taxa de reação global, ou seja, considerando a resistência à difusão interna, e a taxa de 

reação admitindo que a concentração em toda a superfície catalítica seja igual à concentração 

da superfície externa do grão de catalisador. Assim tem-se:  

 

,

,

'

'

i ap

j

i s

r

r
   (3.4) 

 

A definição acima mostrada para o fator de efetividade exige o conhecimento da taxa 

de reação global (ou aparente) e da taxa de reação na superfície, sendo necessária uma 

determinação experimental destas taxas. Uma segunda definição que possibilita a avaliação 

teórica do parâmetro em análise é apresentada por Froment e Bischoff (1990), expressa por: 

 

,

,

i
e i

y R

i

i s cat

dC
D

dy

Lr






 
 
 

  
(3.5) 

 

O perfil de concentração na partícula permite avaliar o termo do gradiente de 

concentração na superfície que aparece na Equação 3.5, e conhecendo-se a taxa de reação é 

possível avaliar o fator de efetividade.  

No sentido de quantificar os efeitos de difusão interna nos poros da partícula esférica, 

um balanço de massa no interior da estrutura porosa pode ser elaborado assim expresso: 

 

2

,2

1 i
i ef i

dCd
r D R

r dr dr

 
 

 
 (3.6) 

 

A solução da equação diferencial se expressa como Ci = f (r, Фi), em que Фi é o 

módulo de Thiele, Фi = (riL
2
/DieCi)

1/2
. Valores de Фi próximos de zero indicam regime 
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cinético-químico, enquanto valores superiores a aproximadamente 2,5 implicam em regimes 

cinético-difusivos. Entre esses dois regimes se estabelece o regime intermediário. 

 

As condições de contorno são as seguintes: 

– em r = R; na superfície externa do catalisador, Ci = Ci,s  identificada com a concentração no 

seio do fluido; 

– em x = 0; no centro do grão de catalisador, sob condição de simetria, (dCi/dy) = 0 

Se ocorre limitação devido a lenta transferência de massa na camada externa ao grão de 

catalisador, em ordens de grandeza da limitação imposta pela difusão interna, acrescenta-se, 

em substituição à primeira condição, a seguinte condição de contorno: 

- em x = R,   kc,i ( Ci,b – Ci,s) = De,i(dCi/dy)x=R .
 

De acordo com a definição do fator de efetividade para cada componente, a solução da 

Equação 3.4 fornece a derivada dCi/dy]y=R, garantindo a quantificação do quociente segundo a 

expressão da Equação 3.5. No limite quando lim ni → 0, o regime sendo francamente difusivo 

intraparticular, ni ≈ 1/Фi, tendo-se o modulo de Thiele (Фi) calculado por Фi = (risL
2
/DeiCi)

1/2
.   

 

3.2 EFEITO DA TRANSFERÊNCIA DE MASSA EXTERNA 

 

Avaliar possíveis efeitos das resistências à transferência de massa externa sobre a taxa 

global de reação em um processo catalítico requer considerar a transferência de massa do seio 

da fase gasosa para a superfície do catalisador que pode ser expressa pela lei de Fick.. Assim 

o fluxo mássico de um dado componente pode ser dado por: 

 

, , ,( )i c i i b i sQ k C C   (3.7) 

 

Onde Ci,b e Ci,s são as concentrações no seio do gás e na superfície do catalisador 

respectivamente. Considerando Qi (mol/m
2
s) e r

’
api (mol/m

3
s), tem-se Qi = r

’
api.Lc  em situação 

de regime estacionário entre a transferência de massa externa e a reação química aparente 

(r
’
api)  medida  na  região externa do catalisador.   Decorre da igualdade admitida que, kc,i(Ci – 

Ci, sext) = r
’
api.Lc   e  (Ci – Ci, sext)/Ci = r

’
api.Lc /kc,iCi    



37 
 

A expressão obtida permite definir a fração de resistência externa (fext,i), assim 

definida. 

fext,i = (Ci – Ci, sext)/Ci    
(3.8) 

ou 

fext,i =  r
’
api.Lc /kc,iCi    (3.9) 

Valores de fext,i superiores a 5% indicam limitações pela transferência de massa 

externa. 

O coeficiente de transferência de massa, kc,i, pode ser determinado utilizando 

correlações específicas, das quais aquela de Ranz e Marshall (1952) é uma das mais 

conhecidas, onde número de Sherwood dado por: 
c p

AB

k d
Sh

D
  

Sendo dp o diâmetro da partícula e DAB a difusividade da substância em questão. 

Assim: 

1/ 2 1/32 0,6(Re)Sh Sc   

(3.10) 

 

Sendo Re número de Reynolds (Re = 
     

 
  Sc o número de Schmidt (

AB

Sc
D


 ). 

 

3.3 CONCLUSÕES PARCIAIS 

 

 Com vistas à aplicação do modelo elaborado para processos de reforma para operação 

em reator de leito fixo, foi possível considerar condições que possam ser adotadas em 

diferentes regimes cinéticos de funcionamento do catalisador. 

 Em regime cinético químico a taxa de reação aparente rapi, expressa por ηi.rapi estará 

formulada como ri, visto que ηi ≈ 1. Em regime cinético difusivo com ηi = 1/Фi, constará rapi = 

[1/Фi].ri, ou seja rapi = [L
2
/DeCi]

-1/2
ri

1/2
. Ocorrendo controle pela difusão interna e pelas 

interações na superfície do catalisador estará indicada rapi = [ηi.f(Фi)].ri. Interferências da 

transferência de massa externa estarão destacadas em ηi, sob efeitos da vazão do fluido em 

escoamento intersticial no leito fixo catalítico. 
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4 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO DE REFORMA SECA 

DO METANO COM DIÓXIDO DE CARBONO EM REATOR DE LEITO 

FIXO 

 

4.1 AVALIAÇÃO DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA SECA DO 

METANO COM DIÓXIDO DE CARBONO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

A reforma do metano em presença do dióxido de carbono em reator de leito fixo foi 

abordada segundo a metodologia de predição do comportamento do processo considerando 

aspectos envolvendo os efeitos das variáveis operacionais, destacando suas influências devido 

ao escoamento, às transferências de massa, à adsorção e à reação considerando os diversos 

estudos precedentes (EDWARDS 1995; FROMENT, 2000; ROSS et al.; ROSTRUP-

NIELSEN, 2002; e BAK HANSEN, 1993; XU et al., 2011). Os parâmetros representativos 

dos fenômenos incluídos nas operações foram introduzidos nos cálculos das soluções das 

equações de modelo. 

 

4.2 AVALIAÇÃO CINÉTICO-OPERACIONAL DO PROCESSO DE REFORMA DO 

METANO COM DIÓXIDO DE CARBONO 

 

Etapas possíveis de ocorrência de processos de reforma são objeto de detalhamento, 

servindo de base a proposições de mecanismos segundo evidências experimentais. Segundo 

Mark et al. (1997) a reforma seca do metano envolve um conjunto de etapas de reação, as 

quais estão relacionadas a seguir (Tabela 4.1). 

Tabela 4.1 - Conjunto de reações que compõem a reforma do metano com CO2. 

Reação Descrição  

2 2 2  CO H CO H O    Reação reversa de água-gás-shift  (a) 

2 2 4 24   2CO H CH H O    Metanação (b) 

4 2 2  3CH H O CO H    Reforma a vapor do metano (c) 

2   2C CO CO    Reação reversa de Boudouard (d) 

4 22CH C H   Decomposição do metano (e) 

2 2  C H O CO H    Gaseificação do carbono (f) 
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Dois grupos de reações estequiometricamente independentes podem ser considerados.  

Abreu et al. (2008) modelaram o comportamento cinético do processo de reforma do metano 

com CO2 utilizando as reações (a), (d) e (f). Nas suas condições de reação praticadas (> 973 

K, 1,0 bar), a reação reversa de Boudouard, heterogênea não catalítica (etapa d) é 

praticamente irreversível. A reação reversa de water gas-shift (etapa a) se mostra homogênea. 

As reações do modelo podem ser representadas como estão relacionadas na Tabela 6. 

 

Tabela 4.2 - Conjunto de reações utilizadas no modelo (Abreu et al., 2008). 

Reação Característica  

(1) 2 2 2  CO H CO H O    Homogênea (reversa water-gas-shift) (a) 

(2) 2 2C CO CO   Heterogênea não catalítica (reversa Boudouard) (d) 

(3) 4 22CH C H   Decomposição catalítica (Dissociação por 

adsorção) 
(f) 

 

As taxas de reação correspondentes, propostas por Abreu et al. (2008), assim se 

expressaram: 

 

2

2 2 22'
CO H O

CO CO H

eq

C C
r k C C

K

 
   

 

  (a) (4.1) 

 

2 23'CO COr k C                                 (d) (4.2) 

 

4 4

4 4

1

4 '
1

CH CH

CH

CH CH

k K C
r

K C



                    (f) (4.3) 

 

As constantes de velocidade de reação e de equilíbrio de adsorção avaliadas pelos 

autores, em três temperaturas praticadas, estão relacionadas na Tabela 4.3. 
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Tabela 4.3 - Parâmetros cinéticos e de equilíbrio de adsorção. Condições:  Ni (4.82%)/γ-

Al2O3; 1.00 bar. (Abreu et al., 2008). 

Parâmetro 1023 K 1073 K 1123 K 

k1 (mol/gs) (6,79 0,18)x10
-4 

(2,51 0,07) x 10
-3 

(8,61 0,26)x10
-3 

k2 (mol/gs) (9,89 0,29)x10
-6 

(6,33 0,18)x10
-5 

(3,83 0,10)x10
-4 

k3 (mol/gs) (3,94 0,11)x10
-4 

(7,58 0,23)x10
-4 

(1,32 0,04)x10
-3

 

KCH4 (m
3
/mol) (6,47 0,19)x10

-3 
(2,42 0,07)x10

-3 
(1,12 0,03)x10

-3 

 

A constante de equilíbrio da reação reversa de water gas-shift assim se apresenta como 

uma função da temperatura: 

61
2 7 4

2

5.44 10 ( 298.15)9.37 10
exp( 6.31 10 1.86 10 ln( ) 2.11 10eq

T
K T T

T T


    

          
(4.4) 

 

4.3 MODELAGENS DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA DO 

METANO COM DIÓXIDO DE CARBONO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

 O modelo elaborado para a representação do comportamento do processo heterogêneo 

recorre às equações de balanço de massa distintas para o fluido e para a partícula. 

O modelo aplicado é do tipo unidimensional heterogêneo, considerando dispersão 

axial e funcionamento em regime difusivo. Para operações transientes tem-se para cada 

espécie i (i = CH4, CO2, CO, H2, H2O) e fazendo u = U0/ε, temos: 

 

2

,2
(1 )i i i

ax cat i ap

C C C
D u r

Z Z t
   

  
   

  
 (4.5) 

 

As equações elaboradas estão escritas a seguir para cada componente do meio 

reacional: 

 

4 4 4 4 4

4

4 4

2

1

2
(1 )  

1

CH CH CH CH CH

ax cat CH

CH CH

C C k K C C
D u

Z Z K C t
    

   
    

     

 (4.6) 

2 2 2 2

2 2

2

3 2 2 22
(1 ) ( )

CO CO CO H O CO

ax cat CO CO H CO

eq

C C C C C
D u k C k C C

Z Z K t
    

   
          

 (4.7) 

  

  

  

  
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2 2 4 4 2 2

4 2 2

4 4

2

1

2 22
(1 ) 2 ( )

1

H H CH CH CO H O H

ax cat CH CO H CO

CH CH eq

d C dC k K C C C C
D u k C C

dZ dZ K C K t
     

  
      

   

 (4.8) 

2

2

2

3 2 2 22
(1 ) 2 ( )

CO H OCO CO CO
ax cat CO CO H CO

eq

C CC C C
D u k C k C C

Z Z K t
    

   
          

 (4.9) 

2 2 2 2

2 2

2

2 22
(1 ) ( )

H O H O CO H O H O

ax cat H O H CO

eq

C C C C C
D u k C C

Z Z K t
    

   
         

 (4.10) 

 

Com as seguintes condições de contorno: 

Para t = 0; todo z, Ci (0) = 0  

Para Z=0, qualquer t, (0 ) (0 )ax i
i i

D C
C C

U Z

   
  

 
 (4.11) 

Para Z=L, qualquer t, 

( ) ( )

0

i i

i

C L C L

C

Z

  






ou (4.12) 

 

A partir da discretização do sistema de equações diferenciais proposto em diferenças 

finitas, e resolução pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem (KREYSZIG, 1999), cujas 

rotinas se encontram no ANEXO II, foi possível obter as evoluções e os perfis de 

concentração dos reagentes e produtos presentes no meio reacional do processo de reforma 

seca. 

 

4.4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

A presente avaliação das operações transientes em reator de leito fixo integral foi 

desenvolvida para as condições e resultados obtidos por Abreu et al. (2008) em sua análise da 

cinética da reforma seca do metano, assim detalhadas: 

- temperatura do reator: 750 °C (1023 K), pressão: 1,013 x 10
5
 Pa 

- ε, porosidade do leito, 0,67 % 

- Dax, coeficiente de dispersão axial, 7,89 x 10
-4

m
2
/s 

-  tn tempo de análise, 4 s  
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- u = U0/ε,  velocidade intersticial, 0,6579 m/s 

- ρcat, densidade do sólido, 2300 kg/m
3
 

- dp, diâmetro da partícula, 2 x 10
-3

 m 

- concentrações iniciais de alimentação: 

 CCH4 = 1,14 mol/m
3
 

 CCO2 = 1,60 mol/m
3
 

 CCO = 0 mol/m
3
 

 CH2O = 0 mol/m
3
 

- parâmetros do modelo cinético da reação da reforma do metano com dióxido de carbono 

para as condições acima expressas: 

1.  k1 (mol/gcat.s)            (6,79)x10
-4

 

2.  k3 (m
3
/gcat.s)             (3,94)x10

-4
 

3.  k2 ((m
3
)
2
/gcat.smol)    (9,89)x10

-6
 

4.  KCH4 (m
3
/mol)            (6,47)x10

-3
 

Os resultados das simulações do comportamento do processo de reforma seca do metano 

em reator de leito fixo foram expressos para os componentes presentes no meio reacional em 

termos das evoluções (Cj versus t) e segundo dos perfis de concentração (Cj versus Z).  

Referenciando-se às reações indicadas na tabela 4.2 tem-se para cada componente 

envolvido as etapas correspondentes em termos de consumo e produção (Tabela 4.4): 

 

Tabela 4.4 - Etapas de consumo e produção dos componentes do processo de reforma seca. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-3 -- 

CO2 Etapa-1-2 -- 

H2 Etapa-1 Etapa-3 

CO -- Etapa1-2 

H2O -- Etapa-1 

C Etapa-2 Etapa-3 

 

 

Na sequência estão apresentadas nos termos citados as evoluções para os reagentes, nas 

Figuras 4.1 e para os produtos nas Figuras 4.2.  
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(a) 

 

(b) 

Figura 4.1 - Evoluções das concentrações dos reagentes metano (a) e dióxido de carbono (b). 

Condições: Cat. Ni (6,4% em massa)/γ-Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 
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(c) 

Figura 4.2 - Evolução das concentrações dos produtos hidrogênio (a), monóxido de carbono 

(b) e água (c). Condições: Cat. Ni (6,4% em massa)/γ-Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 

 

As evoluções das concentrações dos reagentes e produtos foram avaliadas em três 

posições ao longo da altura do reator de leito fixo: z = 0, L/2, L, sendo L o a altura do leito, 

que são apresentadas a seguir. 

Para a análise das evoluções das concentrações do metano e do dióxido de carbono 

partiu-se de uma concentração inicial de 1,14 mol/m
3
 e 1,60 mol/m

3
 respectivamente. As 

soluções das equações do modelo, para estes casos, indicam como resposta: na posição L/2 o 

estado estacionário já estava estabelecido após 1,5s, sendo a concentração do metano 0,85 

mol/m
3
. Na saída do reator, na posição L, o regime também se estabeleceu aos 1,5s a uma 

concentração de 0,75 mol/m
3
. O metano sofre uma dissociação catalítica, sendo o carbono 

depositado sobre o suporte catalítico, além de ocorrer uma produção de hidrogênio. O reator 

também é alimentado com uma corrente de dióxido de carbono com uma concentração de 

1,60 mol/m
3
. Este é consumido em duas reações paralelas, uma, a reação reversa de 

Boudouard (RB), quando reage com o carbono anteriormente produzido e depositado sobre o 

suporte catalítico formando CO, (monóxido de carbono), e outra através da reação reversa de 

water-gás shift (RWGS), produzindo CO e H2O. Em condições operacionais acima de 700 °C, 
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segundo as curvas de Elligham, nota-se que se intensifica a reação inversa de Boudouard com 

o consumo de CO2. 

As constantes de velocidade das etapas reacionais mostram que a RWGS é lenta e a 

RB é da mesma ordem de grandeza da reação dissociativa do metano. Isto indica que o CO2 

será principalmente consumido pela RB, conduzindo a uma produção de água muito baixa, na 

ordem de 10
-5

, como indica a Figura 4.2c.  O estado estacionário se estabelece após 2,7 s e a 

concentração tanto em L/2 quanto em L são as mesmas, isto é, 13,8 x 10
-5

. Esta não alteração 

das concentrações é justificada pela ausência de CO2 já em L/2.  

A concentração de metano na saída mostra que apenas 47 % são consumidos no reator, 

isto em conseqüência da ausência de CO2 residual antes da saída do leito catalítico. A baixa 

concentração de CO2 na alimentação, 1,60 mol/m
3
, justifica o consumo total de CO2 já na 

posição L/2. Então, podemos presumir que a partir de L/2 os depósitos de carbono devem 

crescer, reduzindo a atividade do catalisador e em conseqüência a dissociação do metano. 

O hidrogênio é produzido assim que metano entra no reator Figura 4.3a. Em L/2 a sua 

produção entra em estado estacionário após 2,5 s com uma concentração de 4,2 mol/m
3
 e na 

saída, posição L, a concentração é de 6,0 mol/m
3
. Seu crescimento mostra-se em evolução, 

certamente devido à ausência de CO2 e principalmente devido ao fato de, apesar de o 

catalisador estar sendo coberto por carbono, o catalisador continua ativo. 

A análise da evolução da produção do CO, Figura 4.3b, indica mais uma vez ausência de 

CO2. Pois sua concentração em estado estacionário, em L/2, foi 3,2 mol/m
3
 e a partir daí a não 

sofreu mais alterações, sendo este também o valor em L. 

Os perfis simulados dos reagentes e produtos, em três tempos de amostra (Início, tn/10, tn) 

estão representados nas Figuras 4.3, para os reagentes, e para os produtos nas Figuras 4.4 
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(a) 

 

(b) 

Figura 4.3 - Perfis das concentrações dos reagentes metano (a) e dióxido de carbono (b). 

Condições: Cat. Ni (6,4% em massa)/γ-Alumina, 1023 K, 1,0 bar.  
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(c) 

Figura 4.4 - Perfis das concentrações dos produtos hidrogênio (a), monóxido de carbono (b) e 

água (c). Condições: Cat. Ni (6,4% em massa)/γ-Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 

 

Quanto ao metano nota-se na saída do leito, em 0,3 m, para um tempo tn/10 uma 

concentração de 0,57 mol/m
3
 correspondente a um consumo de 50,0%, enquanto que para um 

tempo tn a concentração na saída foi de 0,85 mol/m
3
 ou um consumo de 25,44%. Esta queda 

de consumo de metano pode ser atribuída ao carbono que cobre o catalisador e não é mais 

removido devido a ausência do CO2. Isto é claramente mostrado pera o perfil de reação do 

CO2, que para tn na posição em 0,006 m já está totalmente consumido. 

A produção de H2 para tn/10 entra em estado estacionário em 0,02 m a uma 

concentração de 0,21 mol/m
3
. Após um tempo tn a produção de H2 alcança 0,58 mol/m

3
. Isto 

indica que, sem a presença do CO2 o catalisador ainda permite o craqueamento do metano 

antes de o mesmo ficar desativado. 

O CO é produzido pelas reações paralelas (1) e (2). Novamente, para um tempo tn/10 

nota-se uma um pico de produção em 0,003 m de 2,57 mol/m
3
 e após tendo-se uma queda 

constante até 1,4 mol/m
3 

em 0,03 m. Para um tempo tn a produção alcança um máximo em 

0,005 m de 3,2 mol/m
3
 ficando então em estado estacionário, indicando um estado transiente 

entre tn/10 e tn 
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A produção de H2O na reação inversa de WGS é muito baixa, na ordem de 10
-4

 isto 

pode ser atribuído ao fato de esta em relação à inversa de Boudouard ser lenta e assim o CO2 é 

mais consumido por esta do que pela primeira. Tanto para o tempo tn/10 como para o tempo 

tn nota-se um pico na região de 0,007 m limite da presença do CO2. Para o tempo tn há 

indicação de se alcançar uma produção máxima em 0,008 m  de 3,2 x 10
-4

 mol/m
3 

e uma 

concentração de 3,5 x 19
-4

 mol/m
3
 em estado estacionário após os 0,02 m. 

Nas Figuras 4.5 estão expressas a razão H2/CO, em termos de evoluções, que traduzem 

a composição do gás de síntese produzido e a seletividade em hidrogênio, e a produção de 

carbono, que reflete o aspecto desativação do catalisador por formação de coque. Nas Figuras 

4.6 os perfis destas variáveis estão igualmente representados. 

 

4.5 CONCLUSÕES PARCIAIS 

 

A reforma seca do metano em reator de leito fixo, considerando os efeitos devido à 

presença do dióxido de carbono, teve suas operações simuladas em termos de evoluções e 

perfis de concentrações. Das simulações, em níveis de predições suportadas por bases 

cinéticas experimentais de operações com o catalisador Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, 

é possível indicar as seguintes conclusões: 

 - o metano é convertido em presença de dióxido de carbono com ocorrências desde os 

tempos iniciais da operação, e a partir da entrada do reator, segundo o contato dos reagentes 

com o leito catalítico; 

 - os reagentes metano e dióxido de carbono mostram evoluções crescentes em razão da 

alimentação no reator, enquanto hidrogênio e monóxido de carbono têm indicadas evoluções 

semelhantes, mas em decorrência de suas produções via reações da reforma seca; 

 - os perfis dos reagentes são decrescentes, por feito de seus consumos a partir da 

entrada do reator, e os perfis dos produtos hidrogênio e monóxido de carbono são crescentes, 

atingindo patamares de níveis na direção da saída do reator; 

 - teores de carbono por produção do processo se mostram em evolução crescente com 

níveis moderados ao longo do reator. 
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5 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO DE REFORMA 

AUTOTÉRMICA DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 
 

5.1 AVALIAÇÃO DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA 

AUTOTÉRMICA DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

A reforma do metano em presença de oxigênio e vapor d’água em reator de leito fixo, 

e denominada reforma autotérmica, envolve etapas que se situam na reforma a vapor e 

recorrem às etapas de oxidação do metano. A reforma catalítica autotérmica inicia-se 

tipicamente com uma oxidação parcial pelo contato do oxigênio, industrialmente ar, e o 

metano com um leito catalítico aquecido. Então, quando a reação exotérmica aquece este 

leito, a reação é mudada para autotérmica ao se introduzir a água. A ignição da reação irá 

depender de várias variáveis como, a formulação do catalisador, estrutura, a composição, a 

temperatura do metano e a razão O2/metano (AHMED et al., YOUN et al., DIAS e ASSAF, 

2004; LIU et al., 2000; LARENTIS et al., 2001). No presente trabalho é abordada segundo a 

metodologia de predição do comportamento do processo, considerando aspectos envolvendo 

os efeitos das variáveis operacionais. Estão destacadas suas influências devido ao escoamento, 

às transferências de massa, à adsorção e à reação (FRENI et al., 2000), cujos efeitos que estão 

incluídos nos cálculos das soluções das equações de modelo. 

 

5.2 AVALIAÇÃO CINÉTICO-OPERACIONAL DO PROCESSO DE REFORMA 

AUTOTÉRMICA DO METANO  

 

A reforma autotérmica do metano envolve um conjunto de etapas de reação, 

compondo o processo, as quais estão indicadas pelas equações químicas expressas na Tabela 

5.1.  
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Tabela 5.1 - Conjunto de reações que compõem a reforma autotérmica do metano.  

Reação Descrição  

CO2 + H2 → CO + H2O Reação reversa de água-gás-shift  (a) 

CO2 + 4H2 → CH4 + 2H2O Metanação (b) 

CH4 + 2H2O → CO2 + 2H2 Reforma a vapor do metano (c) 

C + CO2 → 2CO Reação reversa de Boudouard (d) 

CH4 → C + 2H2 Decomposição do metano (e) 

C + H2O → CO + H2 Gasificação do carbono/H2O (f) 

C + O2  → CO2 Gaseificação do carbono/O2 (g) 

CH4 + 1/2O2 → CO + 2H2 Oxidação parcial (h) 

 

Nas condições de operação praticadas (1023 K, 1,0 bar), tomando como base as etapas 

citadas e os mecanismos propostos (LU et al., 1998), foram adotadas as hipóteses de Souza et 

al. (2010), segundo evidências experimentais, cujas as etapas de reação estão relacionadas na 

Tabela 5.2. 

 

Tabela 5.2 - Conjunto de reações da reforma autotérmica do metano proposto por Souza et al. 

(2010). 

Reação Descrição  

(1) CH4 + 1/2O2 → CO + 2H2  

(2)      CH4 + 2H2O → CO2 + 4H2               

Oxidação parcial metano 

Reforma a vapor do metano 

(h) 

(c) 

(3)      CO2 + H2 → CO + H2O Reação reversa WGS (a) 

(4)      CH4 → C + 2H2 Craqueamento do metano (e) 

(5)      C + CO2 → 2CO Reação reversa de Boudouard (d) 

(6)      C + O2 → CO2 Gaseificação do C via O2 (g) 

   

 

As taxas de reação correspondentes, propostas por Souza et al. (2010), assim se 

expressaram: 
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As constantes de velocidade de reação e de equilíbrio de adsorção avaliadas pelos 

autores referenciados e aqui aplicadas, nas condições praticadas, estão relacionadas na Tabela 

5.3. 

 

Tabela 5.3 - Parâmetros cinéticos e de equilíbrio de 

adsorção. Condições: Ni (5,75% massa)/γ-Al2O3; 1,00 bar. 

Parâmetro 1023 K 

k2 (mol/gs) 0,131
 

k5 (mol/gs) 8,31x10
-2 

k6 (mol/gs) 4,11x10
-5 

k7 (mol/gs) 0,40 

k8 (mol/gs) 0,943x10
-8 

k11(mol/gs) 2,03x10
-5 

KCH4 (m
3
/mol) 6,06x10

-2 

KH2O (m
3
/mol) 5,26 

KO2 (m
3
/mol) 21,32 
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A constante de equilíbrio da reação reversa de water gas-shift assim se apresenta como 

uma função da temperatura: 

 

61
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5.3 MODELAGEM DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA 

AUTOTÉRMICA DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

 O modelo elaborado para a representação do comportamento do processo heterogêneo 

recorre às equações de balanço de massa distintas para o fluido e para a partícula. 

O modelo aplicado é do tipo unidimensional heterogêneo, considerando dispersão 

axial e funcionamento em regime difusivo. Para operações transientes tem-se para cada 

espécie i (i = CH4, CO2, CO, H2, H2O) a equação diferencial de balanço de massa seguinte: 
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As equações elaboradas estão escritas a seguir para cada componente do meio 

reacional: 
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Com as seguintes condições de contorno: 

 

Para t = 0; todo z, Ci (0) = 0 (5.14) 

Para Z = 0; em qualquer 
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A partir da discretização do sistema de equações diferenciais proposto em diferenças 

finitas, e resolução pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem, foi possível obter as 

evoluções e os perfis de concentração.  

 

5.4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

A presente avaliação das operações transientes em reator de leito fixo integral foi 

desenvolvida para as condições e resultados obtidos por Souza et al. (2010) em sua análise da 

cinética da reforma autotérmica do metano, assim detalhadas: 

- com as condições operacionais: 

temperatura do reator: 750 °C (1023 K), pressão: 1,013 x 10
5
 Pa 

- concentrações iniciais: 

CCH4o = 20 mol/m³;   

CCO2o = 0;  

CH2o = 36,0 mol/m
3
;  

CCOo = 0;    

CH2Oo = 12 mol/m³; 

CO2o = 4,0 mol/m³. 

- com os parâmetros do modelo cinético do processo de reforma combinada do 

metano, incluindo as constantes de velocidade de reação e de equilíbrio de adsorção, segundo 

as seguintes ordens de grandeza:  

k2 = 1,31x10
-1

; mol/kg.s constante de velocidade  (oxidação parcial) 

k5 = 8,30x10
-2

; (m³)²/kg.s.mol constante de velocidade  (reforma à vapor) 

k6 = 4,11x10
-5

; m³/kg.s constante de velocidade  (reversa WGS) 

k7 = 1,04 x10
-1

; m³/kg.s constante de velocidade  (craqueamento metano) 

k8 = 9,41x10
-8

; m³/kg.s constante de velocidade  (gaseificação C via CO2) 

k11 = 2,01x10
-5

; m³/kg.s constante de velocidade  (gaseificação C via O2) 

KO2 = 21,32 m
3
/mol 
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KCH4 = 6,06x10
-2

 m
3
/mol 

KH2O = 5,26 m
3
/mol 

Keq = 1,07.  

- com os seguintes valores dos parâmetros físicos e operacionais:  

Tempo de análise tn = 4 s 

DeCH4 = 2.61x10
-7

 m²/s difusão efetiva 

ε = 0.67; porosidade do leito; 

Dax = 7,87x10
-4

 m²/s dispersão axial 

uo = 0.0263 m/s velocidade intersticial 

ρcat = 2300 kg/m³ densidade do sólido 

dp = 5x10
-3

 m diâmetro da partícula 

 

Os resultados das simulações do comportamento do processo de reforma autotérmica do 

metano em reator de leito fixo foram expressos para os componentes presentes no meio 

reacional em termos das evoluções (Cj versus t) e segundo dos perfis de concentração (Cj 

versus Z).  

 

Os mecanismos evidenciados para cada processo, segundo as diferentes etapas 

reacionais, foram considerados e destacados como compatíveis com os comportamentos 

observados para os componentes envolvidos. A reforma autotérmica do metano é 

representada pelas etapas reacionais seguintes: 

- etapa-1, oxidação parcial do metano; 

- etapa-2, reforma a vapor do metano; 

- etapa-3, reação reversa WGS; 

- etapa-4, decomposição catalítica do metano; 

- etapa-5, reação reversa de Boudouard; 

- etapa-6, gaseificação do carbono com oxigênio. 
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Referenciando-se às reações indicadas tem-se para cada componente envolvido as 

etapas correspondentes em termos de consumo e produção (Tabela 5.4): 

 

Tabela 5.4 - Etapas de consumo e produção dos componentes do processo de reforma 

autotérmica. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-1, 2, 4 -- 

CO2 Etapa-3, 5 Etapa-2, 6 

H2 Etapa- 3 Etapa- 1, 2, 4 

CO -- Etapa-1,3, 5 

H2O Etapa- 2 Etapa-3 

O2 Etapa-1, 6 -- 

C Etapa-5, 6 Etapa-4 

 

Na seqüência estão apresentadas, nos termos citados, as evoluções para os reagentes, nas 

Figuras 5.1 e 5.2 e para os produtos nas Figuras 5.3.  
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.1 - Reforma autotérmica do metano. Evoluções das concentrações do 

reagente metano (a) e do dióxido de carbono (b). Condições: Cat. Ni (5,75% em 

massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.2 - Reforma autotérmica do metano. Evoluções das concentrações dos 

reagentes água (a) e oxigênio (b). Condições: Cat. Ni (5, 75% em massa)/Gama-

Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.3 - Reforma autotérmica do metano. Evoluções das concentrações dos produtos 

hidrogênio (a) e monóxido de carbono (b). Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/Gama-

Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 
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Avaliando-se as evoluções das concentrações dos reagentes metano, água e oxigênio e 

dos produtos hidrogênio e monóxido de carbono ao longo do reator de leito fixo, evidenciados 

anteriormente por HOANG e CHAN (2006), estão discutidos os efeitos decorrentes. 

Destacam-se evoluções na entrada do leito catalítico com a elevação da concentração 

do metano nos tempos iniciais, mantendo-se no nível estacionário. Nas diferentes posições do 

leito, representadas na metade e na saída do reator, os regimes estacionários de concentração 

estão estabelecidos. O metano, segundo as etapas reacionais envolvidas na reforma 

autotérmica, sofre consumos por oxidação, decomposição catalítica e reação com vapor 

d’água, o que justifica as reduções de suas concentrações desde os tempos iniciais. Ele, na 

posição L/2, alcançou o estado estacionário após 0,2 s com uma concentração de 0,25 mol/m
3
, 

isto é, com um consumo de 93,3 %. Observando as constantes cinéticas, este consumo pode 

ser atribuído basicamente às reações de oxidação parcial e craqueamento, já que a reforma a 

vapor d’água é de ordem dez vezes menor.  Em L todo o metano está consumido. 

O dióxido de carbono foi produzido pela reforma a vapor d’água e pela gaseificação 

do carbono com oxigênio e consumido pela reversa WGS e reversa de Boudouard. 

Observando as respectivas curvas para L/2 e L e as respectivas constantes de reação uma fase 

que pode ser denominada de ignição do processo, se dá logo no início da reação, e então, há 

um rápido crescimento através da reação reforma a vapor quando ocorrem outras etapas mais 

lentas como as reações reversa WGS e reversa Boudouard, que também o consomem . Isto 

confere um balanço de redução da sua concentração em tempos maiores e após a alimentação, 

na entrada do reator. 

Hidrogênio é produzido desde os níveis mínimos, quando se indica evolução da sua 

concentração, com elevações nos tempos subsequentes, nas diferentes posições do leito, com 

níveis mais baixos na saída do reator. O hidrogênio está envolvido nas etapas reacionais com 

a produção via decomposição catalítica do metano, reação com vapor d’água e oxidação 

parcial. Seu consumo ocorre pela reação WGS. Assim, predominam três etapas de produção. 

A produção do monóxido de carbono é crescente, mas ocorre em baixos níveis, 

principalmente nos tempos iniciais de operação. Decorre da oxidação parcial, da reação 

reversa WGS e pela reação reversa de Boudouard.  

Os níveis de evolução da concentração da água, crescente nos tempos iniciais, devido 

a sua alimentação na entrada do leito, seguem na direção de níveis menores na saída do reator. 

A água alimentada passa a ser consumida via reforma a vapor d’água, enquanto pode ser 
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produzida pela reação reversa WGS. A presença da água alcança um estado estacionário após 

2 s e a sua concentração moçar tanto para L/2 quanto para L é a mesma. 

De modo análogo o oxigênio evolui de forma crescente, considerando também sua 

alimentação na entrada do leito. Está submetido ao consumo para a condução da oxidação 

parcial do metano e para a gaseificação do carbono produzido. Menores níveis seguem na 

direção da saída do reator.  

Carbono é produzido pela decomposição do metano e consumido pelas etapas de 

reação reversa de Boudouard e de gaseificação, devendo apresentar teores reduzidos desde os 

tempos iniciais de operação, indo na direção de pesquisas de minimização dos teores de coque 

(TRIMM 1999). Novamente, a formação de carbono ocorre sobre o catalisador, tomando-se 

como referência o craqueamento do metano, e o seu consumo pela gaseificação do carbono 

via interação com CO2 e O2. 

Os perfis simulados dos reagentes e produtos, segundo observações feitas no início, 

em tn/10, e em tn, estão representados nas Figuras 5.4, 5.5 e 5.6 para os reagentes, e para os 

produtos.  
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.4 - Reforma autotérmica do metano. Perfis das concentrações dos reagentes 

metano (a) e dióxido de carbono (b). Condições: Cat. Ni (5% em massa)/Gama-

Alumina, 1023 K, 1,0 bar. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.5 - Reforma autotérmica do metano. Perfis das concentrações dos reagentes 

água (a) e oxigênio (b). Condições: Cat. Ni (5% em massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 

bar. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 5.6 - Reforma autotérmica do metano. Perfis das concentrações dos produtos 

hidrogênio (a) e monóxido de carbono (b). Condições: Cat. Ni (5% em massa)/Gama-

Alumina, 1023 K, 1,0 bar.  
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As simulações, em termos das concentrações dos reagentes: metano, água e oxigênio e 

dos produtos hidrogênio e monóxido de carbono, ao longo do reator, conduzem às 

considerações a seguir elaboradas. 

Os perfis de concentração do metano situam-se em níveis mais elevados nos tempos 

maiores de observação, quando o reagente alimenta o reator com os valores maiores da 

concentração de entrada. Os consumos do reagente evoluem rapidamente até a saída do reator, 

atingindo reduções totais das concentrações do metano. A decomposição catalítica do metano, 

sua reforma a vapor e sua combustão parcial são responsáveis por seus perfis consumo. 

Os perfis do dióxido de carbono para tn/10 e tn, lembrando que tn = 4 s, evidenciam 

elevações na entrada do reator, atingindo maiores valores nestas posições, e decrescendo até a 

saída do reator. Não tendo sido alimentado como reagente, o dióxido de carbono é produzido 

pela reforma a vapor d’água e pela gaseificação do carbono depositado por O2. Por outro lado 

é consumido via reação reversa WGS e reversa de Boudouard, duas reações lentas. A 

concentração do CO2 na saída do reator para tn/10 e tn não divergem praticamente, mostrando 

um equilíbrio entre produção e consumo.  

O hidrogênio é produzido em níveis mais elevados nas proximidades da entrada do 

leito, decrescendo na sequência até a saída do reator, o que ocorre de forma mais eficiente em 

tempos de observação maiores. O hidrogênio é produzido fortemente por três reações de 

consumo do metano: oxidação parcial, reforma a vapor d’água e craqueamento. 

Os perfis do monóxido de carbono mostram-se crescentes desde a entrada do leito 

catalítico, com destaques para tempos maiores. Tais identificações se justificam pelas 

evidências das etapas de oxidação parcial, reação reversa WGS e reação reversa de 

Boudouard. Em todo sistema reativo nota-se que o CO é sempre produzido. 

A água alimentada acessa o reator em níveis maiores que decrescem em perfis de 

concentração. Em tempos maiores de observação seus níveis são mais elevados. Tal fato 

ocorre devido ao consumo pela reforma a vapor, mas deve-se também á produção pela reação 

reversa de WGS. 

O oxigênio também é alimentado, acessando o leito em níveis elevados, e seguindo em 

perfis decrescentes até a saída do reator. Os níveis dos perfis são mais elevados em tempos 

maiores de observação. Decorrem somente consumos dele pelas etapas de oxidação parcial do 

metano e gaseificação do carbono com CO2.  
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5.5 CONCLUSÕES PARCIAIS 

 

O processo de reforma do metano em presença de vapor d’água e do oxigênio, sob 

operações em reator de leito fixo, se apresenta segundo simulações em termos de evoluções e 

perfis de concentrações. Fundamentadas em dados experimentais das reações com o 

catalisador Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, as simulações elaboradas para o reator de 

leito fixo, conduzem às seguintes conclusões: 

 - o metano é convertido em hidrogênio e monóxido de carbono desde a interação dos 

reagentes com o leito catalítico, a partir da reforma com oxigênio e água; há ocorrência destas 

etapas já nos tempos iniciais da operação, e começando na entrada do reator; os outros 

reagentes oxigênio e água evoluem igualmente, segundo consumos; 

 - os produtos hidrogênio, dióxido de carbono e monóxido de carbono têm indicadas 

entre si evoluções semelhantes, mas de forma predominante em decorrência de suas 

produções via reações da reforma autotérmica; 

 - os perfis dos reagentes: metano, oxigênio e água são decrescentes, por efeito em 

destaque de seus consumos a partir da entrada do reator; enquanto os perfis dos produtos 

hidrogênio, dióxido de carbono e monóxido de carbono são crescentes, atingindo patamares 

de níveis na direção da saída do reator. 
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6 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO DE REFORMA 

COMBINADA DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

6.1 AVALIAÇÃO DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA COMBINADA 

DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

A reforma combinada, associando as reformas seca e a vapor e oxidações do metano 

(HONG-TAO et al., 2007; LEE et al., 2003; SEO et al., 2002)  em reator de leito fixo aborda 

no presente desenvolvimento, aspectos relacionados às variáveis operacionais, incluindo 

efeitos de escoamento, transferência de massa, adsorção e reação. Os citados aspectos são 

representados por parâmetros, cujas quantificações nas condições operacionais estão incluídas 

nos cálculos da modelagem das operações do processo. 

 

6.2 AVALIAÇÃO CINÉTICO-OPERACIONAL DO PROCESSO DE REFORMA 

COMBINADA DO METANO 

 

A reforma combinada do metano envolve um conjunto de etapas de reação, as quais 

estão relacionadas a seguir (Tabela 6.1). A identificação deste conjunto de etapas reacionais 

foi realizada segundo o foco do trabalho anterior (MACIEL et al., 2010), que incluiu a 

cinética do processo com base nas referidas etapas. 

 

Tabela 6.1 - Conjunto de reações da reforma combinada do metano (MACIEL et al., 2010). 

Reação Descrição  

CH4(g) +5/8 O2(g) ↔ CO(g) +7/4 H2(g) +¼H2O(g)   Reação de oxidação 

parcial do metano 

(a) 

CH4(g) → C(s) + 2H2(g)    Decomposição do 

metano (b) 

2CO(g) → C(s) + CO2(g)  Reação de Boudouard (c) 

 CO2(g) + H2(g) → CO(g) + H2O(g) Reação reversa de WGS 
(d) 

 

As taxas de reação correspondentes, objeto de avaliação parcial por Zhu et al. (2001), 

e  propostas por Maciel et al. (2010), assim se expressaram: 
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As constantes de velocidade de reação e de equilíbrio de adsorção avaliadas para o 

processo de reforma combinada estão relacionadas na Tabela 6.2. 

 

Tabela 6.2 - Parâmetros cinéticos e de adsorção no processo de 

reforma combinada do metano. Catalisador Ni(5,75,75%)/γ-Al2O3; T 

= 1123 K , P = 1,0 bar (MACIEL et al., 2010). 

Parâmetros 1123 K 

k1(mol/gcat.s) 1,21x10
-1

 

k2(mol/gcat.s) 3,91x10
-4

 

k3(m
3
/ mol.gcat.s) 7,32x10

-2
 

k4(mol/gcat.s) 1,00x10
-4

 

KCH4(m
3
/mol) 2,93x10

-3
 

KO2(m
3
/mol) 3,53x10

5
 

Keq 1,07 

 

A constante de equilíbrio da reação reversa de water gas-shift (etapa d) assim se 

apresenta como uma função da temperatura: 

 

61
2 7 4

2

5.44 10 ( 298.15)9.37 10
exp( 6.31 10 1.86 10 ln( ) 2.11 10eq

T
K T T

T T


    

          
(6.5) 
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6.3 MODELAGEM DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA 

COMBINADA DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

O modelo elaborado no Capítulo 2, para a representação do comportamento do 

processo heterogêneo em reator de leito fixo se aplica ao caso do processamento da reforma 

combinada.  

O modelo, considerando dispersão axial e funcionamento em regime difusivo, para 

operações transientes, aplicado para cada espécie i (i = CH4, CO2, CO, H2, H2O), admite o 

seguinte sistema de equações diferenciais parciais: 

t

C
εrε)(

Z

C
u

Z

C
εD i

apicat

ii

axi













1

2

2  (6.6) 

 

As equações elaboradas estão detalhadas a seguir para cada componente do meio reacional:  
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Com as seguintes condições inicial e de contorno: 

Para t=0; todo z, 
Ci (0) = 0 

(6.11) 

Para Z=0; qualquer t, (0 ) (0 )ax i
i i

D C
C C

U Z

   
  

 
 

(6.12) 

Para Z = L; qualquer t, 

Ci (L
-
) = Ci (L

+
) 

ou   
   

  
   

(6.13) 

A partir da discretização do sistema de equações diferenciais proposto em diferenças 

finitas, e resolução pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem, foi possível obter as 

evoluções e os perfis de concentração representados nas Figuras de 6.1 a 6.4. 

 

6.4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

A reforma combinada do metano, incluindo efeitos da reforma seca (LIU et al., 2000), 

da reforma a vapor e da reforma oxidativa (MO et al., 2002), operando em reator de leito fixo, 

aborda no presente desenvolvimento aspectos relacionados às variáveis operacionais, 

incluindo efeitos de escoamento, transferência de massa e interações na superfície do 

catalisador. Os parâmetros inerentes aos citados aspectos, tiveram seus valores representados 

por inclusão nos modelos, cujos cálculos promoveram as simulações em termos de evoluções 

e perfis de concentração. 

 

6.4.1 AVALIAÇÃO DAS OPERAÇÕES DO PROCESSO DE REFORMA COMBINADA 

DO METANO EM REATOR DE LEITO FIXO 

 

A presente avaliação das operações transientes em reator de leito fixo integral foi 

desenvolvida para as condições e resultados obtidos por Maciel et al. (2010) em sua análise 

da cinética da reforma combinada do metano, assim detalhadas: 

- com as condições operacionais: 

temperatura do reator: 750 °C (1023 K), pressão: 1,013 x 10
5
 Pa 

concentrações iniciais: 

CCH4o = 43 mol/m³;   

CCO2o = 25 mol/m³;  
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CH2o = 0;  

CCOo = 0;    

CH2Oo = 12 mol/m³; 

CO2o = 1,72 mol/m³. 

- com os parâmetros do modelo cinético do processo de reforma combinada do 

metano, incluindo as constantes de velocidade de reação e de equilíbrio de adsorção, segundo 

as seguintes ordens de grandeza:  

k1 = 1,21 x10
-2

 mol/kg.s constante de velocidade 

k2 = 3,91 x10
-1

 (m³)²/kg.s.mol constante de velocidade 

k3 = 7,32 x10
1
 m³/kg.s constante de velocidade 

k4 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s constante de velocidade 

KO2 = 3,53x10
-5

 m
3
/mol 

KCH4 = 2,93x10
-3

 m
3
/mol 

Keq = 1,07 

- com os seguintes valores dos parâmetros físicos e operacionais:  

L altura do leito 0,03 m 

tn tempo reacional 4 s 

DeCH4 = 2.61x10
-7

 m²/s difusão efetiva 

DeCO2 = 1.52x10
-7

 m²/s difusão efetiva 

ε = 0.67; porosidade; 

Dax = 7,87x10
-4

 m²/s dispersão axial 

uo = 0.0263 m/s velocidade instersticial 

ρcat = 2300 kg/m³ densidade do sólido 

dp = 10
-3

 m diâmetro da partícula 

 

Os resultados das simulações do comportamento do processo de reforma combinada 

do metano em reator de leito fixo foram expressos para os componentes presentes no meio 

reacional em termos das evoluções (Cj versus t) e segundo dos perfis de concentração (Cj 

versus Z).  
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Os mecanismos evidenciados para cada processo, segundo as diferentes etapas 

reacionais, foram considerados e destacados como compatíveis com os comportamentos 

observados para os componentes envolvidos. A reforma combinada do metano é representada 

pelas etapas reacionais seguintes: 

- etapa-1, oxidações do metano; 

- etapa-2, decomposição catalítica do metano; 

- etapa-3, reação de Boudouard; 

- etapa-4, reação reversa de water-gas shift. 

 

Referenciando-se às reações indicadas tem-se para cada componente envolvido as 

etapas correspondentes em termos de consumo e produção (Tabela 6.3): 

Tabela 6.3 - Etapas de consumo e produção dos componentes do processo de reforma seca. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-1,2 -- 

CO2 Etapa-4 Etapa-3 

H2 Etapa-4 Etapa-1,2 

CO Etapa-3 Etapa-1,4 

H2O -- Etapa-1,4 

O2 Etapa-1 -- 

C -- Etapa-2,3 

Na seqüência estão apresentados nos termos citados as evoluções das concentrações para 

os reagentes, nas Figuras 6.1 e para os produtos nas Figuras 6.2 .  
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(a) 

 

(b) 

Figura 6.1 - Evoluções das concentrações dos reagentes metano (a) e dióxido de carbono (b). 

Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 bar, CCH4o = 1,14 mol/m
3
, 

CCO2o = 1,60 mol/m
3
  

 

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
0

5

10

15

20

25

30

35

40

45

t(s)

C
C

H
4

(m
o
l/
m

³)

 

 

Entrada

L/2

L

0 0.5 1 1.5 2 2.5 3 3.5 4
0

5

10

15

20

25

t(s)

C
C

O
2

(m
o
l/
m

³)

 

 

Entrada

L/2

L



83 
 

 

(a) 

 

(b) 

Figura 6.2 - Evolução das concentrações dos produtos hidrogênio (a), monóxido de carbono 

(b) . Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 bar, CCH4o = 1,14 

mol/m
3
, CCO2o = 1,60 mol/m

3
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indicações a seguir. Observa-se na entrada do leito catalítico a elevação da concentração do 

metano nos tempos iniciais, mantendo-se no nível estacionário a partir de então. Nas 

diferentes posições do leito, representadas na metade e na saída do reator, os regimes 

estacionários de concentração são atingidos rapidamente. O metano, segundo as etapas 

reacionais envolvidas na reforma combinada, é submetido a consumos por oxidação e 

decomposição catalítica, o que justifica as reduções de suas concentrações desde a entrada até 

a saída do reator. 

A alimentação do dióxido de carbono indica crescimento de sua concentração, 

chegando, a um valor máximo nas proximidades da entrada do leito. No meio e na saída do 

reator as passagens por níveis maiores de concentração, mas em níveis reduzidos. Os 

envolvimentos do dióxido de carbono no processo, pelas etapas reacionais reação WGS, 

reação reversa de Boudouard e oxidações, confere um balanço de redução da sua 

concentração observado logo após a alimentação, na entrada do reator. 

A produção de hidrogênio se mostra crescente desde os níveis mínimos, incluindo as 

posições no topo do leito. O nível de produção está evidenciado como reduzido no início da 

operação, quando se observa inflexão na evolução da concentração, com elevações nos 

tempos subsequentes, nas diferentes posições do leito. O hidrogênio está envolvido nas etapas 

reacionais com a produção via decomposição catalítica do metano e consumo pela via da 

reação WGS. Predomina a produção pela decomposição catalítica. 

A produção do monóxido de carbono em baixos níveis decorre da predominância de 

seus consumos pelas etapas da reação de Boudouard e reação WGS, frente às produções pelas 

oxidações parciais. 

Os teores de carbono produzidos nas operações do processo de reforma combinada se 

apresentam crescentes, desde os níveis nulos nos tempos iniciais de operação, nas diferentes 

posições do leito. Após esses tempos, as evoluções ocorrem em menores níveis a proporção 

que movimenta-se na direção da saída do leito. Depósitos de carbono atingem níveis mais 

elevados nas proximidades da posição de alimentação do leito, quando a decomposição do 

metano ocorre com mais intensidade, além da produção deste carbono pela reação de 

Boudouard, a partir do monóxido produzido nas oxidações parciais do metano. 

Os perfis simulados dos reagentes e produtos, em três tempos de amostra (Início, 

tn/10, tn), estão representados nas Figuras 6.3, para os reagentes, e para os produtos nas 

Figuras 6.4.  
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(a) 

 

(b) 

Figura 6.3 - Perfis das concentrações dos reagentes metano (a) e dióxido de carbono (b). 

Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 bar, CCH40 = 1,14 mol/m
3
, 

CCO20 = 1,60 mol/m
3
. 
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(a) 

 

(b) 

Figura 6.4 - Perfis das concentrações dos produtos hidrogênio (a), monóxido de carbono (b) . 

Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/Gama-Alumina, 1023 K, 1,0 bar, CCH40 = 1,14 mol/m
3
, 

CCO20 = 1,60 mol/m
3
.  
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 Os perfis simulados, em termos das concentrações dos reagentes e produtos ao longo 

do reator, permitem emitir as considerações a seguir, destacando-se conversões e rendimentos 

correspondentes. 

Os perfis de concentração do metano situam-se em níveis mais elevados nos tempos 

maiores de observação, quando o reagente alimenta o reator com os valores maiores da 

concentração de entrada. Em todos os casos os consumos do reagente evoluem até a saída do 

reator, destacando-se decréscimos monotônicos das concentrações do metano. As 

decomposições catalíticas do metano e suas combustões total e parciais são responsáveis pela 

evolução do seu consumo. 

O dióxido de carbono, compondo a alimentação, constituindo-se como reagentes, mas 

também sendo produzido por combustão, e via WGS e reação reversa de Boudouard, tem seus 

perfis destacados, considerando os citados diferentes efeitos reativos. Nos tempos mais longos 

de observação os perfis do dióxido estão em menores níveis, o que se justifica por suas 

remoções do meio, em contrapartida à alimentação e às produções por combustão. 

Perfis de concentração do hidrogênio notadamente mais elevados em maiores tempos 

de observação são verificados, atingindo-se praticamente níveis estacionários após a metade 

do leito catalítico.. As produções do hidrogênio decorrem da decomposição catalítica do 

metano e pela etapa de reação reversa de WGS. 

Em níveis reduzidos evidenciam-se produções de monóxido de carbono nas 

proximidades da entrada do leito. Logo após, e até a saída do reator, os níveis de concentração 

são reduzidos e próximos de zero na descarga do leito. O monóxido é produzido pelas 

oxidações parciais do metano, mas fortemente consumido pelas reações de Boudouard e pela 

reação WGS, o que justificam seus baixos teores no meio reacional. 

Produções de carbono ocorrem devido à decomposição catalítica do metano, às suas 

oxidações e segundo a etapa de reação de Boudouard, que envolve o consumo do monóxido 

para a produção do dióxido de carbono e carbono.  

 

6.5 CONCLUSÕES PARCIAIS 

 

 A reforma combinada do metano, incluindo efeitos devido às presenças do dióxido de 

carbono, de vapor d’água e do oxigênio, operando em reator de leito fixo, teve suas operações 

simuladas em termos de evoluções e perfis de concentrações. Das simulações, em níveis de 

predições suportadas por bases experimentais de operações com o catalisador Ni (5,75 % em 
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massa)/Gama-Alumina, constituídas através das equações de taxas de reação, é possível se 

estabelecer as seguintes conclusões: 

 - o metano é convertido em presença de dióxido de carbono, oxigênio e água, 

produzindo hidrogênio e monóxido de carbono; estes feitos ocorrem desde os tempos iniciais 

da operação, e a partir da entrada do reator, segundo o contato dos reagentes com o leito 

catalítico; 

 - os reagentes metano e dióxido de carbono mostram evoluções crescentes em razão da 

alimentação no reator, enquanto hidrogênio e monóxido de carbono têm indicadas evoluções 

semelhantes, mas em decorrência de suas produções via reações da reforma combinada; 

 - os perfis dos reagentes são decrescentes, por feito de seus consumos a partir da 

entrada do reator, e os perfis dos produtos hidrogênio e monóxido de carbono são crescentes, 

atingindo patamares de níveis na direção da saída do reator. 
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7 AVALIAÇÃO COMPARATIVA DOS PROCESSOS ALTERNATIVOS 

DE REFORMA DO METANO EM REATO DE LEITO FIXO 

 

7.1 INTRODUÇÃO 

 

 Efetuadas as avaliações dos processos catalíticos de reforma do metano, associando 

nas operações em reator de leito fixo os efeitos das alimentações contendo dióxido de 

carbono, água e oxigênio, procede-se uma análise comparativa dos desempenhos dos 

processos. Estudos via avaliações anteriores (SOUZA et al., 2008; ÁVILA-NETO et al., 

2009; SEO et al., 2002; FERREIRA-APARÍCIO et al.,1998) se orientaram para os fins 

indicados, mas fazem referência às etapas individuais, sob diferentes condições. No presente 

trabalho, estão evidenciadas, para fins de comparação, condições de base dos processos, as 

quais são caracterizadas como equivalentes, tendo em vista que foram utilizadas cargas do 

mesmo catalisador, operando-se sob pressão atmosférica em temperaturas próximas. 

 

7.2 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

  

No sentido de qualificação dos processos para as produções de gás de síntese e 

hidrogênio, estão promovidas comparações em termos das evoluções e perfis de consumo do 

metano reagente, e do hidrogênio e monóxido de carbono produtos. Nas Figuras 7.1, 7.2 e 7.3 

estão representados as evoluções e os perfis. 
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Figura 7.1 - Processos de reforma do metano. Evoluções (a) e perfis (b) das concentrações do 

reagente metano. Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/γ-Alumina, 1023-1123 K, 1,0 bar. 
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 As evoluções das concentrações do metano (Figura 7.1a) destacam níveis mais 

elevados para seus valores obtidos nas operações da reforma combinada (RCM), significando 

crescimento predominante da alimentação frente aos consumos pelas etapas de reação. Os 

níveis deste reagente, provenientes das operações das reformas secam (RSM) e autotérmica 

(RAM) do metano apresentam-se quase nulos nos mesmos tempos observados. Deve-se 

destacar que a análise em relação ao tempo foi realizada para a posição do leito catalítico L = 

0,03m. 

 

 Para um tempo de referência de 4 s, os perfis (Figura 7.1b) de concentração do metano 

obtidos das operações das três reformas avaliadas indicam maiores valores para o metano da 

RCM, em todo comprimento do reator, no instante de observação. Maiores consumos do 

metano via RSM e RAM justificam perfis que se reduzem rapidamente na primeira metade do 

reator. Um direcionado consumo do metano via RCM mantém seus níveis no interior do 

reator, mesmo em tempos iniciais.  
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Figura 7.2 - Processos de reforma do metano. Evoluções (a) e perfis (b) das concentrações do 

produto hidrogênio. Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/γ-Alumina, 1023-1123 K, 1,0 bar. 

 



94 
 

 Novamente, a evolução em função do tempo foi analisada para o fim do leito 

catalítico, L = 1,0 m o perfil foi calculado para um tempo igual a 5 s. Considerando as 

evoluções das produções de hidrogênio a RCM evolui em valores de concentração mais 

elevados, seguidas das evoluções verificadas nas operações da RSM. 

 Os perfis de concentração do hidrogênio mostram elevações maiores de produção nas 

operações conduzidas via RSM e RAM nas proximidades da entrada do reator, decrescendo 

em seguida até a saída do leito. A operação da RCM indica produções de hidrogênio 

reduzidas na entrada do leito reativo, quando então se verifica a “ignição” da reação e ela salta 

para sua concentração máxima após 0,4 m e entra em estado estacionário, apresentando 

comparativamente maiores níveis de concentração, chegando a produzir cerca de 55% a mais 

de hidrogênio do que a produção da operação pela RSM. 
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Figura 7.3 Processos de reforma do metano. Evoluções (a) e perfis (b) das concentrações do 

produto monóxido de carbono. Condições: Cat. Ni (5,75% em massa)/γ-Alumina, 1023-1123 

K, 1,0 bar. 
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 As evoluções da concentração do monóxido de carbono são mais significantes nos 

tempos iniciais da operação da RSM, enquanto pelas operações das outras duas reformas os 

níveis são reduzidos. 

 Os perfis de concentração reiteram os comportamentos observados, tendo-se elevados 

níveis do monóxido de carbono desde a entrada do reator até a saída. Nas operações das 

reformas RSM e RAM os níveis de concentração são praticamente nulos ao longo do leito. 

 Os resultados das análises comparativas das operações dos processos de reforma 

devem estar compatibilizados com as velocidades específicas de reação inerentes às etapas de 

consumo do metano e produções do hidrogênio e do monóxido de carbono, componentes do 

gás de síntese. 

 Nas Tabelas 7.1, 7.2 e 7.3 estão relacionadas às velocidades específicas de reação 

referentes às respectivas etapas de consumo e produção, do metano e dos produtos hidrogênio 

e monóxido de carbono, adotadas para representar os mecanismos correspondentes nas 

operações das três reformas. 

 

Tabela 7.1 - Velocidades específicas das etapas de consumo do metano e produção dos 

componentes do gás de síntese no processo de reforma seca do metano. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-1 

k1 =  6,79x10
-4

(mol/kg.s)             

-- 

H2 Etapa-2,  

k2= 9,89x10
-6

 ((m
3
)
2
/kg.smol) 

 

Etapa-1 

k1 = 6,79x10
-4

(mol/kg.s)             

CO -- Etapa-2,3 

k2= 9,89x10
-6

 ((m
3
)
2
/kg.smol)     

k3 = 3,94x10
-4 

(m
3
/kg.s) 
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Tabela 7.2 - Velocidades específicas das etapas de consumo do metano e produção dos 

componentes do gás de síntese no processo de reforma autotérmica do metano. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-1, 2, 4 

k2 = 1,31x10
-1

 mol/kg.s 

k5 = 8,30x10
-2

(m³)²/kg.s.mol 

k7 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s 

-- 

H2 Etapa-3 

k7 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s 

Etapa-1, 2, 4 

k2 = 1,31x10
-1

 mol/kg.s 

k5 = 8,30x10
-2

(m³)²/kg.s.mol 

k7 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s 

CO -- Etapa-1, 3, 5 

k2 = 1,31x10
-1

 mol/kg.s  

k6 = 4,11x10
-5

 m³/kg.s  

k8 = 9,41x10
-8

 m³/kg.s  

 

 

 

Tabela 7.3 - Velocidades específicas das etapas de consumo do metano e produção dos 

componentes do gás de síntese no processo de reforma combinada do metano. 

Componente Consumo Produção 

CH4 Etapa-1,2 

k1 = 1,21 x10
-1

 mol/kg.s 

k2 = 3,91 x10
-4

 (m³)²/kg.s.mol  

-- 

H2 Etapa-4 

k4 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s  

 

Etapa-1,2 

k1 = 1,21 x10
2
 mol/kg.s 

k2 = 3,91 x10
-1

 (m³)²/kg.s.mol  

CO Etapa-3 

k3 = 7,32 x10
1
 m³/kg.s 

 

Etapa-1,4 

k1 = 1,21 x10
2
 mol/kg.s 

k4 = 1,04 x10
-1

 m³/kg.s  
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 O metano é sempre consumido nas operações das três reformas. Este consumo ocorre 

na RCM via três etapas reacionais, com predominância da ordem de grandeza 10
2
 das 

velocidades específicas de reação frente às ordens de 10
-4

 e 10
-1

 nas operações das reformas 

RSM e RAM. Os quantitativos colocados são compatíveis com as evoluções e perfis 

evidenciados para as operações da RCM. 

 As produções de hidrogênio, considerando etapas únicas para consumo em cada 

processo de reforma, têm suas velocidades específicas nas seguintes ordens de grandeza: 10
-4

 

RSM, 10
-1

 RAM e 10
-2

 RCM, envolvendo respectivamente, uma etapa, três etapas e duas 

etapas de reação. Tais verificações mostram conformidade com os maiores níveis das 

evoluções e perfis obtidos nas operações da RCM.  

 A produção do monóxido de carbono ocorre mais rapidamente e em maiores níveis 

nas operações da RSM, cujo processo não o consome e o produz via duas etapas de reação. As 

operações de reforma RAM e RCM produzem o monóxido de carbono com velocidades 

específicas de baixas ordens de grandeza, e quando ocorre consumo, estes se mostram 

insignificantes. 

 

7.3 CONCLUSÕES 

 

 As avaliações das operações dos processos de reforma seca, reforma autotérmica e 

reforma combinada do metano permitem se proceder uma análise comparativa cujos 

resultados conduzem às seguintes evidências: 

 - as operações das reformas RSM e RAM resultam em consumos rápidos do metano 

alimentado, até na primeira metade do reator, quando ainda se mantêm seus níveis pela 

operação da RCM; 

 - nestas condições, a operação da reforma RCM indica produções de hidrogênio 

comparativamente mais significantes na saída do reator de leito fixo; 

 - operando-se a reforma RSM, mais elevados níveis do monóxido de carbono foram 

destacados desde a entrada do reator até a saída. 
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8 CONCLUSÕES E PERSPECTIVAS 
 

 

Na perspectiva de promover contribuição ao desenvolvimento dos processos de 

produção de gás de síntese e/ou hidrogênio através de conversões do gás natural procedeu-se 

no presente trabalho de tese a avaliação quantitativa das operações dos processos de reforma 

em reator de leito fixo catalítico. Recorrendo à atividade do catalisador formulado Ni (5,65% 

massa)/gama-alumina, em presença dos componentes alimentados dióxido de carbono, da 

água e do oxigênio, foram avaliadas as três reformas do metano. 

Balanços de massa elaborados para as operações isotérmicas no reator de leito fixo 

deram origem as equações diferenciais de balanço referentes aos componentes envolvidos nas 

operações. As soluções das equações de balanço permitiram simulações das citadas 

operações, apresentadas em termos de evoluções e perfis de concentração de reagentes e 

produtos dos processos. As citadas simulações utilizaram taxas de reação previamente 

formuladas e validadas, e correlações, para quantificação dos efeitos de escoamento e de 

transferência de massa. 

As soluções das equações diferenciais parciais não lineares permitem as formulações 

das evoluções das concentrações dos componentes dos meios reacionais e dos perfis ao longo 

do reator de leito fixo.  

A simulação da operação do processo de reforma seca do metano considerando os 

efeitos devido à presença do dióxido de carbono alimentado na entrada do reator permite 

indicar que: 

- o metano é convertido em presença de dióxido de carbono com ocorrências desde os 

tempos iniciais da operação, e a partir da entrada do reator; 

 - o metano e o dióxido de carbono, reagentes, evoluem de forma crescente, e os 

produtos hidrogênio e monóxido de carbono apresentam evoluções semelhantes, 

 - os perfis dos reagentes são decrescentes, enquanto os perfis dos produtos hidrogênio 

e monóxido de carbono são crescentes; 

 - ocorre deposição de carbono por produção do processo em níveis moderados ao 

longo do reator. 
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A operação do processo de reforma do metano em presença de vapor d’água e do 

oxigênio está apresentada segundo simulações em termos de evoluções e perfis de 

concentrações, das quais é possível se concluir que:  

 - o metano é convertido em hidrogênio e monóxido de carbono a partir da reforma 

com oxigênio e água; há processamento desde os tempos iniciais da operação, com indicação 

de consumos do metano, oxigênio e água ao longo do reator; 

 - os perfis dos reagentes metano, oxigênio e água são decrescentes, enquanto os perfis 

dos produtos hidrogênio, dióxido de carbono e monóxido de carbono são crescentes, 

atingindo patamares de níveis na direção da saída do reator; 

 - teores de carbono produzidos por etapas do processo evoluem decrescentemente com 

níveis quase nulos até a saída do reator. 

Simulações da reforma combinada do metano, que consideram alimentações na 

entrada do reator de leito fixo do dióxido de carbono, de vapor d’água e do oxigênio, 

permitem emitir as seguintes conclusões: 

 - o metano é convertido em presença de dióxido de carbono, oxigênio e água, 

produzindo hidrogênio e monóxido de carbono; os quais mostram evoluções de concentração 

crescentes; 

 - os perfis dos reagentes são decrescentes, enquanto os perfis dos produtos hidrogênio 

e monóxido de carbono são crescentes, atingindo patamares de níveis na direção da saída do 

reator; 

 - pelo processo produz-se carbono em níveis moderados ao longo do reator. 

Avaliações comparativas das diferentes reformas do metano foram elaboradas 

analisando-se as evoluções e os perfis do metano, hidrogênio e monóxido de carbono, e 

podendo-se estabelecer as seguintes conclusões: 

 - as operações das reformas seca e autotérmica do metano são mais eficientes em 

termos de consumo do metano, segundo evoluções e perfis de concentração; 

 - a operação da reforma combinada do metano mostra-se mais seletiva para produções 

de hidrogênio, comparativamente às outras duas reformas; 

 - a operação de reforma seca do metano identifica-se com maiores seletividades de 

produções do monóxido de carbono. 
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Na perspectiva de consolidação das análises elaboradas, e podendo-se utilizar a 

ferramenta simulação, baseada em avaliações cinéticas experimentais validadas, como meio 

de predição do comportamento dos processos de reforma do gás natural, estão colocadas as 

seguintes novas atividades: 

- elaboração de balanços de massa, incluindo quantitativos de carbono produzidos nas 

diferentes condições de processo; 

- aplicação de diferentes condições de alimentação, incluindo composições e vazões; 

- avaliar os efeitos da temperatura e da pressão; 

- promover extrapolações de avaliação aos outros principais componentes do gás 

natural.  

- incluir estimação de sensibilidades paramétricas, com relevâncias  para as constantes 

de velocidade das etapas reacionais dos processos. 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

REFERÊNCIAS BIBLIOGRÁFICAS 
 



105 
 

REFERÊNCIAS BIBLIOGRÁFICAS 

 

ABREU, C. A. M.; SANTOS, J. A. P.; LIMA FILHO, N. M. Kinetic evaluation of 

methane-carbon dioxide reforming process based on the reaction steps. Industrial & 

Engineering Chemistry Research, v. 8, p. 241-248, 2008. 

 

ARMOR, J. N.; MARTENAK, D. J. Studying carbon formation at elevated pressure. 

Applied Catalysis A: General, v. 206, p. 231-236, 2001. 

 

ÁVILA-NETO, C. N.; DANTAS, S. C.; SILVA, F. A.; FRANCO, T. V.; 

ROMANIELO, L. L.; HORI, C. E.; ASSIS, A. J. Hydrogen production from methane 

reforming: Thermodynamic assessment and autothermal reactor design. Journal of 

Natural Gas Science and Engineering, v. 1, n. 6, p. 205-215, December 2009. 

 

CHEN, D.; LODENG, R.; ANUNDSKAS, A.; OLSVIK, O.; HOLMEN, A. 

Deactivation during carbon dioxide reforming of methane over Ni catalyst: Microkinetic 

analysis. Chemical Engineering Science, v. 56, p. 1371-1379, 2001. 

 

DIAS, A. C. J.; ASSAF, J. M. The advantages of air addition on the methane steam 

reforming over Ni/γ-Al2O3. Journal of Power Sources, v. 137, p. 264–268, 2004. 

 

EDWARDS, J. H. Potential sources of CO2 and the options for its large-scale utilization 

now and in the future. Catalysis Today, v. 23, p. 59-66, 1995. 

 

FERREIRA-APARÍCIO, P.; GUERREIRO–RUIZ A; RODRÍGUEZ-RAMOS, I. 

Comparative study at low and médium reaction temperatures of syngas production by 

methane reforming wih carbon dioxide over sílica and alumina supported catalysts. 

Applied Catalysis A: General, v. 170, p. 177-187, 1998. 

 

FERREIRA-APARÍCIO, P.; RODRIGUEZ-RAMOS, I.; GUERRERO-RUIZ, A. 

Methane interaction with silica and alumina supported metal catalysts. Applied 

Catalysis A: General, v. 148, p. 343–356, 1997.  

 

FIGUEIREDO, J. L.; RIBEIRO, F. R. Catálise Heterogênea. Fundação Calouste 

Gulbenkian, Lisboa, 1987. 

 

FOGLER, H. S. Elementos de Engenharia das Reações Químicas. Editora Livros 

Técnicos e Científicos (LTC), 3 ed., 1999. 

 

FRENI, S.; CALOGERO, G.; CAVALLARO, S. Hydrogen production from methane 

through catalytic partial oxidation reactions. Journal of Power Sources, v. 87, p. 28–

38, 2000. 

 
FROMENT, G. F. Production of synthesis gas by steam-and CO2-reforming of natural 

gas. Journal of Molecular Catalysis A: Chemical, v. 163, p. 147-156, 2000. 

 

FROMENT, G. F.; BISCHOFF, K. B. Chemical Reactor Analysis and Design. John 

Wiley & Sons, 2. ed., 1990. 

 

http://www.sciencedirect.com/science/journal/18755100
http://www.sciencedirect.com/science/journal/18755100
http://www.sciencedirect.com/science?_ob=PublicationURL&_tockey=%23TOC%2356453%232009%23999989993%231645178%23FLA%23&_cdi=56453&_pubType=J&view=c&_auth=y&_acct=C000228598&_version=1&_urlVersion=0&_userid=10&md5=5948dfdb9b3a61013c04803277eb936a


106 
 

HALLICHE, D.; BOUARAB, R.; CHERIFI, O.; BETTAHAR, M. M. Carbon dioxide 

reforming of methane on modified Ni/-Al2O3 catalysts. Catalysis Today, v. 29, p. 

373-377, 1996. 

 

HOANG, D. L.; CHAN, S. H. Effect of reactor dimensions on the performance of an O2 

pump integrated partial oxidation reformer-a modeling approach. International 

Journal of Hydrogen Energy, v. 31, p. 1-12, 2006. 

 

HONG-TAO, J.; HUI-QUAN, L; YI, Z. Tri-reforming of methane to syngas over 

Ni/Al2O3-Thermal distribution in the catalyst bed. Journal of Fuel Chemistry and 

Technology, v. 35, n. 1, p. 72-78, 2007. 

 

KIRK & OTHMER – Encyclopedia Of Chemical Technology. 4 ed. New York: John 

Wiley & Sons, 1993. 

 

KREYSZIG, E. Advanced Engineering Mathematics. 8 ed. John Wiley & Sons, 1999. 

 

KUNII, D.; LEVENSPIEL, O. Fluidization engineering. New York. Wiley & Sons, 

1991. 

 

LARENTIS, A. L.; RESENDE, N. S.; SALIM, V. M. M.; PINTO, J. C. Modeling and 

optimization of the combined carbon dioxide reforming and partial oxidation of natural 

gas. Applied Catalysis A: General, v. 215, p. 211-224, 2001. 

 

LEE, 2003 S. H; CHO, W; JU, W.S.; CHO, B. H; LEE, Y. C.; BAEK, Y.S. Tri-

reforming of CH4 using CO2 for production of synthesis gas to dimethyl ether. 

Catalysis Today, v. 87, p. 133-137, 2003. 

 

LIU, S.; XIONG, G.; DONG, H.; YANG, W. Effect of carbon dioxide on the reaction 

performance of partial oxidation of methane over a LiLaNiO/γ-Al2O3 catalyst. Applied 

Catalysis A: General, v. 202, p. 141–146, 2000. 

 

LU, Y.; XUE, J.; YU, C.; LIU, Y.; SHEN, S. Mechanistic investigation on the partial 

oxidation of methane to syngas over a nickel-on-alumina catalyst. Applied Catalysis 

A: General, v. 174, p. 121-128, 1998. 

 

MACIEL, L. J. L.; SOUZA, A. E. A. M.; VASCONCELOS, S. M.; 

KNOECHELMANN, A.; ABREU, C. A. M. Dry reforming and partial oxidation of 

natural gas to syngas production. Studies in Surface Science and Catalysis, v. 167, p. 

469-474, 2007. 

 

MARK, M. F.; MARK F.; MAIER W. F. Reaction kinetics of the CO2 reforming of 

methane. Chem. Eng. Technology, v. 20, p. 361-370, 1997. 

 

MO, L.; FEI, J.; HUANG, C.; ZHENG, X. Reforming of methane with oxygen and 
carbon dioxide to produce syngas over a novel Pt/CoAl2O4/Al2O3 catalyst. Journal of 

Molecular Catalysis A: Chemical, v. 3773, p. 1-8, 2002. 

 

 

 



107 
 

ROSS, J. H. R.; VAN KEULEN, A. N. J.; HEGARTY, M. E. S.; SESHAN, K. The 

catalytic conversion of natural gas to useful products. Catalysis Today, v. 30, p. 193-

199, 1996. 

 

ROSS, J. R. H. Natural gas reforming and CO2 mitigation. Catalysis Today, v. 100, p. 

151-158, 2005. 

 

ROSTRUP-NIELSEN, J. R. Syngas in perspective. Catalysis Today, v. 71, p. 243-247, 

2002. 

 

ROSTRUP-NIELSEN, J. R.; BAK HANSEN, J-H. CO2-reforming of methane over 

transition metals. Journal of Catalysis, v. 144, p. 38-49, 1993. 

 

RUCKENSTEIN, E.; WANG, H. Y. Carbon deposition and catalytic deactivation 

during CO2 reforming of CH4 Co/γ-Al2O3 catalysts. Journal of Catalysis, v. 205, p. 

289-293, 2002. 

 

RUTHVEN, D. M. Principles of Adsorption and Adsorption Process. John Wiley & 

Sons, 1984. 

 

SEO, Y. S.; SHIRLEY, A.; KOLACZKOWSKI, S. T. Evaluation of thermodynamically 

favorable operating conditions for production of hydrogen in three different reforming 

technologies. Journal of Power Sources, v. 108, n. 1-2, p. 213-225, 2002. 

 

SONG, C.; PAN, W. Tri-reforming of methane: a novel concept for catalytic production 

of industrially useful synthesis gas with desired H2/CO ratios. Catalysis Today, v. 98, 

p. 463-484, 2004. 

 

SOUZA, A. E. A. M.; MACIEL, L. J. L.; CAVALCANTI-FILHO; LIMA FILHO, N. 

M.; ABREU, C. A. M. Kinetic-operational mechanism to autothermal reforming of 

methane. Industrial & Engineering Chemistry Research, v. 4, p. 234-248, 2010. 

 

SOUZA, A. E. A. M.; MACIEL, L. J. L.; KNOECHELMANN, A.; LIMA FILHO, N. 

M.; ABREU, C. A. M. Comparative evaluation between steam and autothermal 

reforming of methane processes to produce syngas. Brazilian Journal of Petroleum 

and Gas, v. 2, n. 1, p. 27-35, 2008. 

 

SOUZA, M.M.V.M.; SCHMAL, M. Autothermal reforming of methane over 

Pt/ZrO2/Al2O3 catalysts. Applied Catalysis A: General, v. 281, p. 19-24, 2005. 

 

TAKENAKA, S.; OGIHARA, H.; YAMANAKA, I.; OTSUKA, K. Decomposition of 

methane over supported-Ni catalysts: effects of the supports on the catalytic lifetime. 

Applied Catalysis A: General, v. 217, p. 101-110, 2001. 

 

TOMISHIGE, K.; YAMAZAKI, O.; CHEN, Y.; YOKOYAMA, K.; LI, X.; 

FUJIMOTO, K. Development of ultra-stable Ni catalysts for CO2 reforming of 

methane. Catalysis Today, v. 45, p. 35-39, 1998. 

 

TRIMM, D. L. Coke formation and minimisation during steam reforming reactions. 

Catalysis Today, v. 37, n. 3, p. 233-238, 1997. 

http://www.sciencedirect.com/science/journal/03787753
http://www.sciencedirect.com/science?_ob=PublicationURL&_tockey=%23TOC%235269%232002%23998919998%23316012%23FLA%23&_cdi=5269&_pubType=J&view=c&_auth=y&_acct=C000228598&_version=1&_urlVersion=0&_userid=10&md5=26a85e7367c4c2b96fe3e2ad7a65f13a


108 
 

TSIPOURIARI, V. A.; VERYKIOS, X. E. Kinetic study of the catalytic reforming of 

methane with carbon dioxide to synthesis gas over Ni/La2O3 catalyst. Catalysis Today, 

v. 64, p. 83-90, 2001. 

ZHU, J.; ZHANG, D.; KING, K. D. Reforming of CH4 by partial oxidation: 

thermodynamic and kinetic analyses. Fuel, v. 80, p. 899-905, 2001. 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ANEXOS 

 

 
 























BRAZILIAN JOURNAL OF PETROLEUM AND GAS ISSN 1982-0593 
SOUZA, A. E. A. M.; MACIEL, L. J. L.; KNOECHELMANN, A.; LIMA FILHO, N. M.; ABREU, C. A. M. “COMPARATIVE EVALUATION BETWEEN STEAM AND AUTOTHERMAL 
REFORMING OF METHANE PROCESSES TO PRODUCE SYNGAS”. Brazilian Journal of Petroleum and Gas. v. 2, n. 1, p. 27-35, 2008. 

Downloaded from World Wide Web http://www.portalabpg.org.br/bjpg 27 
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Abstract. Steam (SRM) and autothermal (ATR) reforming of methane processes were 
evaluated through thermodynamical and stoichiometric analyses that benefit hydrogen 
production, using a Ni/g-Al2O3 catalyst. Comparisons between these processes allowed 
for methane conversions as high as 80% on the SRM process, with 72% in hydrogen 
yield; on the other hand, for the ATR process, 30% of methane conversion was 
obtained. On both processes, it was possible to reach about 80% of hydrogen selectivity. 
The ATR process is suggested for hydrogen production, at the experimental conditions 
tested, due to the high H2/CO ratio obtained and the very low CO yield. 
 
Keywords: steam reforming; autothermal reforming; methane; hydrogen; nickel catalyst 
 
 

1. INTRODUCTION 
There has been growing interest in 

producing cleaner fuels via catalytical 
reforming processes of natural gas (NG) as raw 
material. Natural gas reforming leads to the 
formation of synthesis gas (syngas, H2+CO) 
and hydrogen, which has application on 
petroleum refining (e.g., hydrocracking, 
Minderhoud et al., 1986) and hydrotreatment, 
methanol to gasoline (MTG) production, 
ammonia production (Price et al., 2001) and 
hydrocarbons synthesis through Fischer-
Tropsch reaction (Hensman, 2002). 

Limitations due to the thermal conditions 
employed in reforming processes have 
conducted to deactivations of nickel catalysts 
upon operation, mainly in physical and 
chemical coke formations. Steps of involved 
reactions, including methane decomposition 
and carbon monoxide disproportionalization, 
occur and are thought to be responsible for 
carbon deposition on solid catalysts. The 
presence of steam can compensate coke 
formation through water gas-shift reaction 
(WGSR). 

Reforming processes carried out in the 
industry have used supported nickel catalysts, 
which are susceptible to deactivation through 
coke deposition, sintering and/or formation of 
phases resulted by metal-support interaction. 
Novel nickel catalysts, based on modified 
preparative methodologies, indicate 
perspectives of higher stability and resistance 
to deactivation. Assessment of the salt 
precursor effect (Wang and Lu, 1998), 
considering the particle sizes of nickel oxide in 
a Ni/g-Al2O3 catalyst, prepared from nickel 
nitrate, showed slightly lower sizes when the 
salt precursor was nickel nitrate. In addition, an 
elevated Ni/Al ratio (Turlier and Martin, 1982), 
under XPS measurements, suggests that this 
system contains a higher amount of nickel sites. 
Elevated metal loads (up to 16% in weight) 
caused stronger effects of carbon deposition in 
the process (Parizotto et al., 2006). On the other 
hand, a catalyst prepared with a smaller content 
of nickel reduced itself at higher temperatures, 
promoting more interactions with the support, 
which is an indication of the presence of the 
NiAl2O4 phase. Growths of the nickel crystals 
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observed were responsible to the whiskers 
formation (Kim et al., 2000). 

Steam reforming of methane (SRM) usually 
involves steps of methane decomposition and 
of carbon monoxide disproportionalization, 
which are usually responsible for coke 
deposition over the solid catalyst. Phenomena 
such as WGSR are therefore useful in 
enhancing the overall reforming process. 

Autothermal reforming of methane (ATR) is 
a combination of the SRM and the non-
catalytic partial oxidation of methane (POX or 
NC-POM), under thermally neutral conditions, 
considering the heat lost to surroundings. The 
process associates the cited effects through the 
feeding of fuel, oxygen and steam on the 
catalyst bed. By doing this, the process can be 
operated at much lower temperatures than those 
in the SRM or in the NC-POM. The reforming 
temperature is directly affected by the feeding 
molar ratios O2/CH4 and H2O/CH4 when 
natural gas is used as fuel. The composition of 
products is affected by reforming temperature, 
feeding molar ratios, catalyst activity and 
selectivity and by contact time with the catalyst 
bed. 

In this research, the methane steam 
reforming (SRM) and autothermal reforming 
(ATR) processes were examined by evaluating 
the possibilities of maximization of hydrogen 
productions, carrying out stoichiometric and 
thermodynamical studies on these processes. 

 
 

2. MATERIALS AND METHODS 
The methodology involved the catalyst 

preparation and its characterization, as well as 
the catalyst evaluation through the operation of 
the processes to compare the steam and the 
autothermal reformings of methane. 

 
2.1. Catalyst Preparation and 
Characterization 

The catalyst preparation with nominal 
composition Ni(5 wt.%)/g-Al2O3 involved a 
thermal pre-treatment of alumina, impregnation 
with excess solution and calcination of the 
catalyst precursor. The activation of the pre-
catalyst material occurred through in situ 
reduction reactions within a fixed-bed reactor. 

A total of 30 g of catalyst were prepared, 
using a Ni(NO3)·6H2O solution and a 
g-alumina support, promoting the quantification 
of 5% in metal weight. By controlling the pH 
(7.0), the mixture was maintained in 
rotaevaporation (40 rpm, 95°C), under 
150 mmHg of vacuum, during 5 hours, until 
complete vaporization of the solution water. 
The complete drying of the material occurred in 
a furnace, at 120°C, for 12 hours. The 
calcination of the nitrate was made at a heating 
rate of 5°C/min, reaching 600°C, for 5 hours, 
under an argon atmosphere, in a 120 cm3/min 
flow rate. The final activation, made in situ, 
allowed for NiO reduction. With this purpose, 
the reactor was heated at 10°C/min, reaching 
800°C, under an inert atmosphere. After 
reaching 400°C, a hydrogen flow rate 
(50 cm3/min) was added, with the NiO 
reduction occurring at 600°C and at 770°C. 

The prepared catalyst was characterized in 
terms of surface area, pore volume and pore 
average diameter via the following techniques: 
Atomic Absorption Spectroscopy (AAS); 
B.E.T. method; X-Ray Diffraction (XRD); 
Fourier Transform Infrared Spectroscopy 
(FTIR); Scanning Electron Microscope (SEM); 
Energy Dispersive Spectroscopy (EDS). The 
following thermogravimetric analyses were 
also performed: Thermogravimetry (TG), 
Derivate Thermogravimetry (DTG) and 
Differential Thermal Analysis (DTA). 

 
2.2. Catalyst evaluation and operation of the 
processes 

The methane steam reforming processes 
were carried out by loading a fixed-bed reactor 
with 200 mg of catalyst. The conditions 
established were ambient pressure, 
temperatures between 750°C and 850°C, 
feeding molar ratio of CH4:H2O = 1:2, 
according to the upper limit of maximization of 
hydrogen production presented in Figure 1, 
using argon (50% volume) as diluent. The total 
volumetric flow rate was 0.8 L/min. With 
regard to the autothermal reforming, the 
conditions were the same, except for the total 
volumetric flow rate, which was 0.4 L/min, and 
the feeding molar ratio of CH4:O2:H2O = 5:1:9, 
under argon (56% volume), using 60 mg of 
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catalyst. The operational range of the process 
was close to the steam reforming of methane 
(SRM). 

Aiming the maximization of hydrogen 
production, the catalyst systems were evaluated 
through autothermal reforming of methane 
(CH4 + aO2 + bH2O ® cCO + dCO2 + eH2), 
establishing conditions under a stoichiometric 
analysis, typically c = 0, d = 1 and a ³ 0 with 
b £ 2 (see Figure 1). 

Some experimental restrictions must be 
pointed out when suggesting the best 
methodology to be followed. At the flow rate 
range used, external mass transfer limitations 
are not observed. As far as the temperature 
working range is concerned, a 
thermodynamical study taking into account the 
mechanism ruling the steam reforming and the 
autothermal reforming was performed. This 
leads to some conclusions. For instance, 
methane cracking can occur from 921 K 
(648°C), however, until 886 K (613°C), all 
methane oxidation reactions are possible, at any 
operation temperature. Steam reforming 
reactions are effected from 959 K (686°C), but 
in order to enable dry reforming (CO2 
reforming), which is a necessary condition to 
decrease CO2 as final product in the 
autothermal reforming reaction, an operation 
temperature between 967 K (694°C) and 
1,459 K (1,186°C) is required. Below 1,004 K 

(731°C), reactions between methane and 
carbon monoxide are favoured, producing coke. 
In view of this, it is suggested here that upper 
temperatures be used to operate this system. 
Partial regeneration of the catalyst through 
coke elimination is overachieved if operating 
above 984 K (711°C). At this point, CO2 
disproportionalization easily occurs. 
Unfortunately, the WGSR occurs below 980 K 
(707°C), consuming syngas. Finally, the steam 
must not be decomposed, except above 5,499 K 
(5,226ºC). In view of this, working in the 
temperature range of 1,004 K (731ºC) and 
1,459 K (1,186ºC) is thoroughly recommended. 
Under these conditions, methane cracking and 
combustion reactions, dry reformings and coke 
eliminations will be favoured. Therefore, the 
selected temperature working range was 
1,023 K (750°C) and 1,123 K (850°C) to the 
catalyst evaluation. 

 
 

3. RESULTS AND DISCUSSION 
 

3.1. Catalyst characterization 
The nickel content in the catalyst, after 

measurements on Atomic Absorption 
Spectroscopy (AAS, Varian spectrometer, 
Model AA 220 FS, Fast Sequential Operation), 
was 5.755% ± 0.0289% in weight. 
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Figure 1. Stoichiometric analysis of the autothermal reforming of methane process to 

maximize H2 production. Identification of the conditions not to produce coke (Chan and 
Wang, 2000). 
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Results on textural characteristics expressed 
as surface area, pore volume and pore average 
diameter (B.E.T. method, ASAP 2010, 
Micromeritics) are presented in Table 1. 

In the sequence, a decrease in the surface 
area is observed for in natura alumina. The 
reduction promoted a decrease of about 50% in 
the surface area of the catalyst, corroborated by 
the metal deposition on the support. An 
increasing relation occurs with the pore average 
diameter, indicating a predominance of meso 
and macropores on the prepared catalyst, 
compatible with the decrease in its surface area. 

Figure 2 presents the XRD analyses (X-Ray 
Diffractometer, Siemens D5000) performed 
during all steps of the catalyst preparation. The 
presence of the delta-alumina and gamma-
alumina phases was identified. After catalyst 
reduction, the presence of metallic nickel could 
be identified with accuracy in Figure 3, where 

alterations in the structure between the 
calcination and the reduction steps were 
observed too. 

Infrared analyses (FTIR, Bruker IFS 66) 
indicated the presence of crystallization water 
and hydrogen bonds (3,451 and 1,637 cm-1), 
verifying that the quantity of the crystallization 
water (sharp point intensity) decreases as the 
final step of catalyst preparation is reached. 
The presence of NO2 groups (1,631 cm-1) and 
nitrate anions (1,383 and 827 cm-1) was 
highlighted, mainly on the impregnated 
support, a small amount of which remains on 
the calcined material (Figure 4). 

Complementation of the identification of the 
nickel presence in final catalyst was detected 
through Scanning Electron Microscopy (SEM) 
and Energy Dispersive Spectroscopy (EDS) 
(Scanning Electron Microscope Jeol JSM-
6360). In Figure 5, microscopy patterns of the 
pre-treated support and reduced catalyst are 
presented, possibly detecting the subtle 
presence of nickel metallic on catalyst.  

Energy Dispersive Spectroscopy (EDS) 
measurements allowed to estimate that the 
aluminium-oxygen ratio, in average, was 
Al:O = 2:2.919 (Al2O2.919 or almost Al2O3), 
meaning the presence of alumina with oxygen 

Table 1. Textural characteristics: B.E.T. results - N2. 

Material Area B.E.T. / (m2/g) Pore average diameter / Å Pore volume / (cm3/g) 
In natura alumina  226 68 0.385 

Pre-treated alumina 145 102 0.370 
Calcined catalyst 105 125 0.330 
Reduced catalyst 107 129 0.345 
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Figure 2. X-Ray diffractograms of the in natura 

and thermally pre-treated g-Al2O3 support 
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Figure 3. X-Ray diffractogram of the catalyst 

Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3 after calcination and after 
reduction steps. 
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vacancies of 2.60%, which, at first, must be 
compared with the Atomic Absorption 
Spectroscopy (AAS) result, around 5.75%. This 
is an indication that about 45.2% of the 
deposited nickel is superficially available. 

In order to thermally control the calcination 
operation of the catalyst precursor salt and 
quantitatively analyze the deposited carbon as 
coke, after the reforming operations, 
thermogravimetric analyses 
(Thermogravimetric Analyser Shimadzu TGA-
50) were performed. The results are shown in 
Figure 6. Loss of water (12.99% in weight) was 
observed until the limit of 154.9°C. NO2 
emissions (around 10.04%) occur at the 
maximal temperature of 541.4°C. Until 
1,000°C additional mass loss was not 

identified, assuring the physical stability to this 
catalyst until this temperature. 

Thermogravimetry was performed to 
determine the quantity of deposited coke, after 
two hours of operation at a stationary state, 
quantifying the presence of 11.09% of coke 
mass, in average, in the sample mass of the 
catalyst. 

 
3.2. Catalyst processes evaluation 

Methane steam and autothermal reformings 
with the Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3 catalyst, were 
performed in a fixed-bed reactor, at 1,023 K 
and 1,123 K, under 1 atm, and H2, CO and CO2 
were generated as main products, allowing 
comparative evaluations of these processes. 

Operations of these reforming processes 
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Figure 4. IR spectra obtained during the preparation steps of the Ni/g-Al2O3 catalyst 
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Figure 5. Electronic micrographies at 800 times magnification: (a) pure catalyst support; (b) catalyst with nickel. 
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were carried out under the contact time 
conditions (t = mcat/Qtotal,reac) and spatial 

velocities (gas hourly space velocity, 
GHSV = rcat.Qtotal,reac/mcat) listed on Table 2, 
where  mcat  is the catalyst mass (kg), 
Qtotal,reac  is the total volumetric flow rate of the 
gases in the reactor  inlet  (m3/h), and  rcat  is 
the catalyst density (kg/m3),  at the standard  

temperature and pressure (STP), 25°C and 
1 atm. 

Within the GHSV range operated, it was 
possible to consider that there were no 
limitations to external mass transfer at the 
reforming processes assayed (Ma et al., 1996). 

In Figures 7 and 8, higher methane 
conversions at both operating temperatures in 
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Figure 6. Thermal analyses of the catalyst support impregnated with the salt precursor 

 

 
Table 2. Contact time and GHSV. 

Operation Qtotal,reac / (cm3/min) t / (kgcat·s·m-3) GHSV / h-1 

SRM 800 15.00 530,400 
ATR 400 9.00 884,000 
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Figure 7. Methane conversion in the steam 

reforming, pressure = 1 atm. Catalyst 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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Figure 8. Methane conversion in the autothermal 

reforming, pressure =  1 atm. Catalyst 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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the steam reforming processes are highlighted. 
Conversions around 80% in the SRM were 
clearly higher than those obtained in the ATR 
process, of approximately 30%. These 
conversion rates correspond to yields around 
72% in H2, 28% in CO and 50% in CO2. 

In both cases, hydrogen selectivity reached, 
at 1,023 K, a level close to 80% (Figures 9 and 
10), considering CO and CO2 produced at low 
amounts. When operating at 1,123 K (Figures 
11 and 12), lower selectivity to H2 was 
observed (approximately 60%), with moderate 
elevations in the CO2 content, typically 
between 20% and 30%, after complete 
combustion. 

With regard to syngas production, its 
selectivity is showed in Figures 13 and 14. Its 
composition, expressed in terms of the H2/CO 
ratio, is shown in Figures 15 and 16. 

Selectivities around 80% were reached at the 
operations of steam reforming processes in 
both temperatures tested, with higher levels 
than those obtained in the autothermal 
reforming operations. Interestingly, high 
H2/CO ratios were observed during the 
autothermal reforming operations. As a result, 
this process significantly emphasizes hydrogen 
production constituting the generated syngas. 
Minimal amounts of carbon monoxide 
contributed to the high H2/CO ratios attained. 

 
 

4. CONCLUSIONS 
Considering the autothermal reforming of 

natural gas process as an alternative to produce 
synthesis gas and/or hydrogen, industrially 
operated through steam reforming, a 
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Figure 9. Product selectivity in the methane steam 
reforming process (SRM), 1,023 K, 1 atm. Catalyst 

Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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Figure 11. Product selectivity in the methane 
autothermal reforming (ATR), 1,023 K, 1 atm. 

Catalyst Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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Figure 10. Product selectivity in the methane 

steam reforming (SRM), 1,123 K, 1 atm. Catalyst 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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Figure 12. Products selectivity in the methane 
autothermal reforming (ATR), 1,123 K, 1 atm. 

Catalyst Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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comparative experimental research was 
proposed and carried out, seeking the 

appropriate methane reforming method in 
fixed-bed reactors in the presence of the 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3 catalyst. 

Higher conversion rates through steam 
reforming, at a level of 80%, conducted to 
yields around 72% in H2, 28% in CO and 50% 
in CO2. Higher selectivities in hydrogen 
(around 80%), obtained during the operations 
of steam and autothermal reforming processes, 
occurred according to synthesis gas production 
with significant content of this gas and minimal 
contents of carbon monoxide, representing 
higher orders of magnitude in terms of the 
H2/CO molar ratios. 

Compared to the steam reforming process, 
the autothermal reforming process, in the 
presence of Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3 catalyst, is 
recommended for hydrogen production with a 
reduced content of carbon monoxide. 
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Figure 13. Syngas selectivity, SRM versus ATR, 

1,023 K. 
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Figure 15. H2/CO ratio. Comparison between 

reforming processes at 1,023 K, 1 atm. Catalyst 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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Figure 14. Syngas selectivity, SRM versus ATR, 

1,123 K. 
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Figure 16. H2/CO ratio. Comparison between 

reforming processes at 1,123 K, 1 atm. Catalyst 
Ni(5.75 wt.%)/g-Al2O3. 
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