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RESUMO

O processo de reforma do gas natural (GN) com diéxido de carbono
apresenta grande potencial para a industria quimica e o meio ambiente, podendo
ser utilizada como sistema de transformacéo e armazenamento de energia limpa,
devido a sua reversibilidade e endotermicidade. Além de fornecer a melhor
mateéria-prima para a industria de sintese, por sua alta seletividade em hidrogénio
e monoxido de carbono (H,+CO), na razdo de 1:1, esta propor¢cdo do gas de
sintese conduz a mais recomendada fracdo de alimentacdo para a produgao de
oxo-alcoois, e combustiveis isentos de enxofre e nitrogénio. A presente pesquisa
coloca enfoque sobre a transformacdao do metano com dioxido de carbono em
presenca de catalisador de niquel. O catalisador utilizado foi preparado através da
metodologia de impregnacéo por via umida, tendo como sal precursor, o nitrato de
niquel hexa-hidratado. Os testes e analises de atividade catalitica foram
realizados em micro reator de leito fixo, com massa de catalisador de 0,13g,
mistura reacional de CH4:CO,:Ar (1:1,5:7,5), variando sua vazao volumétrica de
200cm*/min a 900cm®/min, sob condicdes atmosféricas, nas temperaturas de
1023,15K, 1073,15K e 1123,15K. Os produtos da reagao de reforma (CO, H,
H,0) conduziram a conversdo do metano em torno de 98,12%, e de 84,21% em
relacdo ao dioxido de carbono. As avaliagbes cinéticas experimentais foram
interpretadas por um modelo cinético com base no mecanismo composto pelas
etapas de decomposicao catalitica heterogénea do metano (1), reagao reversa de
gas shift homogénea (ll) e reacao reversa de Boudouard heterogénea néo
catalitica (Ill). Os ajustes destes modelos as evolugdes cinéticas dos reagentes e
produtos do processo, fornecem valores das constantes cinéticas e de adsorcao
nas etapas de reagdes nas trés temperaturas praticadas, permitindo a
quantificacdo das energias de ativagao (Ea = 242,66 kJ/mol, E5; = 350,08 kd/mol,
Ean = 115,86 kJ/mol, e Kadiozs 15x) = 6,46x10° m®mol, Kagiio7a.15¢) = 2,42,107°
m*mol, Kaa12315¢) = 1,12x10° m%mol). As avaliagdes cinéticas permitiram o
estabelecimento de previsdo de operacao do processo de reforma do metano com
diéxido de carbono em reator de leito fluidizado projetado e instalado. A utilizagéao

de um modelo heterogéneo unidimensional, do tipo Kunii-Levespiel (1969); Van



Deemter (1961) para um reator de leito fluidizado borbulhante, permitiram
simulacgdes retratando perfis de concentracdo dos reagentes (CH4+CO,) e dos

produtos (CO+Hy;), destacando-se os efeitos da temperatura.

Palavras-chave: Reforma catalitica, gas natural, metano, cinética, leito fluidizado.



ABSTRACT

The carbon dioxide reforming process of natural gas (NG) presents a
great potential for the chemical industry and the environment. It may be used as a
transformation and a clean energy storage system due to its reversibility and
endorthermicity. The reaction converts these gases into valuable raw materials for
the synthesis industries and due to its high seletivity in hydrogen and carbon
monoxide (H2 + CO), at a ratio of 1:1, it is the recommended syngas proportion
feedstock for oxo-alcohols, sulphur and nitrogen free fuels production. This
research focuses its attention on the methane reaction with carbon dioxide in the
presence of nickel catalyst. The catalyst was prepared via the humid impregnation
method being the precursor salt hexa-hidrated nickel. The test and the analysis of
the catalytic activity were realized in a differential fixed bed micro reactor with 0,13
g of catalyst, the gas misture was CH4:CO2:Ar (1 : 1,5 : 7,5). The volumetric flow
varied in a range of 100 cm3/min to 900 cm3/min under atmosferic pressure and
at 1023,15 K, 1073,15 K and 1123,15 K. The reform reaction products was CO,
H2 and H20. The methane conversion of the reform reaction was 98,12 % and
84,21% in relation to carbon dioxide. The experimental kinetic evaluations were
analyzed by a kinetic model based on a composed mechanism were the steps
were : () methane heterogeneous catalytic decomposition, (lI) gas shift reaction,
(1) non catalytic heterogeneous Boudouard reaction. The models were filled to
the kinetic behaviour of the reagents and products of the process and presented
kinetc and adsorption constants for the reaction steps at the three temperatures
mentioned above allowing the quantification of the activation energies (Ea =
242,66 kJ/mol, E4 = 350,08 kJ/mol, Eqil = 115,86 kdJ/mol, Kagi = 6,46 10 m3/mol,
Kaan = 2,42 10° m3/mol, Kiagn = 1,12 10 m3/mol). The kinetic evaluations allowed
to forecast the behaviour of the reform process in the fluidized bed reactors. To
simulate the concentration profiles of the reagents (CHs and CO;) and the
products (CO and Hy), an unidimentional heterogeneous model, of the Kunii-
Levenspiel (1969) and Van Deemter (1961) type was employed where the
temperature effects were considered.

Key words: catalytic reforming, natural gas, methane, kinetic, fluidized bed.



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

INDICE
Pag.
Lista de Tabelas i
Lista de Figuras i
Lista de Simbolos iX
1.0. Introducgao 1
2. Revisao Bibliografica 3
2.1. GAS NATURAL (GN) 3
2.2. Disponibilidade e uso do gas natural 6
2.3. Principais fontes do diéxido de carbono 7
2.4. Uso do diéxido de carbono 8
2.5. Produtos do gas natural geragao e aplicagao 9
2.5.1. Aplicagao do gas de sintese 9
2.5.2. Geragao do gas de sintese 10
2.5.2.1. Oxidagao parcial ndo catalitica 10
2.5.2.2. Oxidagéao parcial catalitica do metano 11
2.5.2.3. Reforma convencional a vapor do metano 11
2.5.2.4. Reacbes da reforma a vapor 14
2.5.2.5. Reforma auto-térmica do metano 14
2.5.2.6. Reforma combinada do metano 15
2.6. Reagoes e consideracées termodinamicas do processo de
reforma 15
2.6.1 Reacodes do processo de reforma seca do metano pelo didxido
de carbono 16
2.7. Catalisadores da reforma do metano 18
2.7.1. Desenvolvimento de catalisadores de niquel 19
2.7.2. Suportes Cataliticos 21
2.8. Cinética e termodinadmica da reforma do metano 23
2.9. Mecanismo reacional 29
2.10. Avaliagcdo da constante de equilibrio quimico e efeito da
temperatura 35
3. Metodologia Experimental 39



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

3.1. Pré-Tratamento do Suporte Catalitico 39
3.2. Impregnacgao Metalica do Suporte Catalitico 41
3.2.1. Metodologia de Impregnacéo Metalica 42
3.3. Avaliagao do Catalisador de Ni/y-Al,0; 46
3.4. Metodologia 46
3.4.1. Carga do Reator 47
3.4.2. Metodologia de Redug¢ao “in situ” 47
3.4.3. Avaliacdo Quimica Reacional 47

4. Modelagem Cinética do Processo de Reforma do Metano com Diéxido de

Carbono 50
4.1. Mecanismo Reacional do Processo de Reforma 50
4.2. Modelagem Cinética do Processo de Reforma 52
4.3. Modelagem e Simulagdo em Reator de Leito Fluidizado 58

5.0. Avaliagao Cinética Experimental e Modelagem do Processo de Reforma

Catalitica do Metano com Diéxido de Carbono 63
5.1. Caracterizagao do catalisador de Reforma do Metano 63
5.2. Avaliagao do Catalisador de Reforma do Metano com CO; 65

5.3. mecanismo do Processo de Reforma do Metano com Di6xido de
Carbono 69
5.4. Avaliagao Experimental e Modelagem do comportamento Cinético
do Processo de Reforma do Metano com Dioxido de Carbono 71

5.5. Estimacao dos rendimentos e Seletividade em Gas de Sintese e

Hidrogénio no Processo de Reforma do CH4-CO, 81
6. Modelagem e Simulacdao do Processo de Reforma Catalitica do Metano
com diéxido de Carbono em Reator de leito Fluidizado 86
6.1. Instalagao Experimental e Condigdes Operacionais do Reator de
Leito FIuidizado.................oiiii e 86
6.2. Cinética do processo de reforma Aplicada a Simulagao do Reator
(o L= IRC=T1 Lo 30 ol 11T To [T T o 92

6.3. Modelagem e Simulagdao em Reator de leito Fluidizado Aplicado
ao Processo de Reforma do metano com Diéxido de Carbono........... 95
6.4. Simulagcao da Operagcdo do Processo em Reator de Leito
Fluidizado 97

7.0. Conclusoes e Perspectivas 102



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

8.0. Referéncias Bibliograficas 106
9.0. Anexo A 111
10. Anexo B 150
11. Apéndice

Desenvolvimento e Simulagdo do Processo de Reforma do Gas Natural
em Reator de Leito Fluidizado Borbulhante.

Modelagem e Simulag&o de um Reator Catalitico de Leito Fluidizado para
a Reforma Seca do Gas Natural com Dioxido de Carbono.

2° Congresso Brasileiro de P&D em petroleo & Gas

Modelagem e Simulagado do Processo de Reforma do Gas Natural com

CO, em Reator de Leito Fluidizado



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ... i

LISTA DE TABELAS

Pag.

Tabela 1 - Composicao tipica do gas natural 6
Tabela 2 — Fontes antropogénicas mundiais de produgao de CO, (Edqards, 1995)
7

Tabela 3 - Aplicagbes do gas de sintese 9
Tabela 4 — Caracteristicas termodinamicas das etapas do processo de reforma 17
Tabela 5 - Razdo de H2:CO para a sintese de produtos. Aparicio et al., 2000. 28
Tabela 6 - Modelo microcinético da reforma do CHs com CO, Aparicio et al.,
1997) 30
Tabela 7 — Pré-tratamento da gama alumina 40
Tabela 8 — Condi¢des operacionais de passivagéo do catalisador de Ni/y-Al,03 45
Tabela 9 — Condicbes reacionais de reacao de reforma do metano com diéxido de
carbono em presenga do catalisador de Ni(4,82%)/y- Al,03 T=1023,

15K, 1073, 15K e 1123, 15K, M.=0,13g, tempo de contato 1

=1800s. 64

Tabela 10 — Parametros cinéticos e de Equilibrio otimizados. Etapas de reagao de

reforma do metano com dioxido de carbono. Catalisador Ni(4,82%)/y-

Al,O3. T=1023, 15K - 1123, 15K; P=1 atm 74

Tabela 11 — Ordem de grandeza das fungdes objetivas definidas no processo de
otimizagao

74

Tabela 12 — Parametros cinéticos da literatura 77

Tabela 13 — Energia de Ativagéo aparente e fator de frequéncia. Etapas de reagéo
de reforma do metano com dioxido de carbono. Catalisador
Ni(4,82%)/y- Al,O3. T=1023, 15K - 1123, 15K; P=1 atm 80

Tabela 14 — Caracteristicas do reator de leito fluidizado, catalisador e fluido

gasoso 89
Tabela 15 — Caracteristicas do escoamento sob condi¢des de fluidizagao 90
des de fluidizagao 91

Tabela17 — Valores do mdédulo de Thiele modificado e da fragado de resisténcia
externa 95



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

LISTA DE TABELAS ANEXO A
Pag.
Tabela 1 — Parametros da Viscosidade da Mistura Gasosa 122
Tabela 2 — Dados da Esfericidade da Particula 127

LISTA DE TABELAS ANEXO B

Tabela 1—- Balango de massa experimental dos reagentes de produtos da reforma
do metano com dioxido de carbono.. Condigdes :Mci= 0,13g, P=

1atm, T=1.023, 15K. 150

Tabela 2 - Dados experimentais no modelo obtido a partir da reacdo de reforma
do metano com didxido de carbono em T=1023, 15K sob condi¢des
atmosféricas. 151

Tabela 3 - Balango de massa experimental dos reagentes de produtos da reforma
do metano com diéxido de carbono.. Condi¢des :M¢o= 0,13g, P= 1atm,

T=1.073, 15K. 152

Tabela 4- Dados experimentais no modelo obtido a partir da reagao de reforma do
metano com dioxido de carbono em T=1073, 15K sob condi¢des
atmosféricas. 153

Tabela 05 - Balango de massa experimental dos reagentes de produtos da
reforma do metano com diéxido de carbono.. Condigdes :Mgai= 0,139,
P=1atm, T= 1123, 15K. 155

Tabela 06- Dados experimentais no modelo obtido a partir da reagao de reforma
do metano com dioxido de carbono em T=1123, 15K sob condi¢gdes
atmosféricas. 156



ii
Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

LISTA DE FIGURAS

Pag.
Figura 1 - Exploragdo de Gas Natural no Brasil, - Reservas 1965-2002. 4
Figura 2 - Distribuicdo da produgado de Gas Natural por estado brasileiro. 4
Figura 3- Unidade de Processamento de Gas Natural — (UPGN). 5
Figura 4 - Diagrama esquematico de fluxo do reator. 13

Figura 5 - Perfil de reducdo da formagéo de coque do Ni/Al,O3 diante do promotor
de 6xido de césio em funcao da temperatura. 20

Figura 6 - Perfil da reducao da deposigcéo de carbono sobre o (Ni/y-Al,O3 ), (Ni/a-
Al;03), (Ni/SiO2), ), (Ni/MgO ), para a reagédo do CHs e CO, a 700°C a

1atm de pressao durante 20 horas. 20

Figura 7 — Suporte do tipo alumina (Ni/y-Al,O3 ) em forma de pellets. 21
Figura 8 — Suporte do tipo alumina (Ni/y-Al,O3 ) em forma de anel de rashing. 22
Figura 9 - Diagrama esquematico para os sistemas de transmissdo de energia
quimica (Chemical energy transmission systems - CETS) . 24

Figura 10 — Composicéo de equilibrio dos componentes da reforma do metano
com diéxido de carbono em presenca do catalisador de niquel

suportado em SiO,. Condi¢des: GHSV=3300/h, P=1 atm,
CH4:CO2=1:1, T=400°C-1000°C. 27

Figura 11 — Composicéo de equilibrio dos componentes da reforma do metano
com diéxido de carbono em presenca do catalisador de niquel

suportado em SiO,. Condigdes: GHSV=3300/h, P=10 atm,

CH4:C0O2=1:1, T=400°C-1000°C. Edwards & Maitra, 1995 28
Figura 12 - Produtos gerados pela reforma do metano e pelo gas de sintese.
Aparicio et al., 2000 29

Figura 13 — Esquema representativo do mecanismo passo a passo de reforma do
metano com diéxido de carbono suportado em silica. Aparicio et al.,
2000. 33



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

Figura 14 — Esquema representativo do mecanismo passo a passo de reforma do
metano com dioxido de carbono suportado em gama alumina.
Aparicio et al., 2000. 35
Figura 15 — Esquema simplificado das rampas de temperatura aplicadas ao pré-
tratamento térmico da alumina. 40
Figura 16 — Sistema formado por micro reator de quartzo, do tipo leito fixo, forno
elétrico marca Lindberg Blue-M equipado com programador linear de

temperatura, conjunto de controladores de fluxo massico de gas

(Coleparmer). 41
Figura 17 — Vista do micro-reator do tipo leito fixo no forno elétrico aberto marca
Lindberg Blue-M. 41
Figura 18 — Pellets de alumina, na solugado de nitrato de niquel. 43
Figura 19 — Conjunto que compde o rota evaporador. 44

Figura 20 — Esquema representativo das etapas térmicas de preparagao do
catalisador de Ni/ y-Al;Os3. 45

Figura 21 — Conjunto composto do sistema de analise dos resultados,
cromatograficos de condutividade térmica e saida de dados on-line. 48
Figura 22 — Conjunto representativo do sistema de analise dos resultados
composto de cromatégrafo de condutividade térmica, saida de dados e
impressora. 49

Figura 23 — Micro reator de quartzo inserido no forno elétrico marca Lindemberg

Blue-M. 49
Figura 24 — Sistema representativo do reator de leito fluidizado
borbulhante (RLFB). 59

Figura 25 — Analises em difratograma de raio-X (DRX) do sistema Ni (4,82)/y-
Al,Os3, para o catalisador pos-reagdo e suporte y-Al,O; nas
temperaturas de 1023, 15K a 112, 15K, M.=0,13g e pressao
atmosférica. 64



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

Figura 26 — Cromatograma tipico da mistura gasosa composta por produtos de
processo de reforma do metano com didéxido de carbono.
Cat.=Ni(4,82%)/y-Al,03; T=1023, 15K; P= 1atm. Coluna Poropak-Q;
Teo=70°C. 65

Figura 27 - Cromatograma tipico da mistura gasosa padrdao composta pelos
principais gases de reforma do metano com diéxido de carbono; T=
1023, 15K; P= 1atm. Coluna Poropak-Q; T.,=70°C. 66

Figura 28A. — Composicdo massica da mistura de reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com didxido de carbono.

Catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,03; T=1023, 15K; P= 1atm;

1=1800s. 68

Figura 28B. — Composigcdo massica da mistura de reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com dioxido de carbono.

Catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3; T=1073, 15K; P= 1atm;

1=1800s. 68

Figura 28C — Composigdo massica da mistura de reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com didéxido de carbono.

Catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3; T=1123, 15K; P= 1atm;

1=1800s. 69

Figura 29 — Avaliacao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de
carbono. Evolugdes de concentragdo dos reagentes CHs e COy, e
dos produtos CO, H; e H,O sob influéncia da temperatura, na
presengca do catalisador de Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1023, 15K; P=
1atm; m¢3=0,13g e razdo molar de CO,/CH4=1,5. 75

Figura 30 - Avaliagao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de

carbono. Evolugdes de concentragao dos reagentes CH, e COo, e dos
produtos CO, H; e H,O sob influéncia da temperatura, na presenca
do catalisador de Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1073, 15K; P= 1atm;
Mcat=0,13g e razdo molar de CO,/CH4=1,5. 75
Figura 31 - Avaliagao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de

carbono. Evolugdes de concentragcao dos reagentes CH4 e CO», e dos



Vi
Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

produtos CO, H; e H,O sob influéncia da temperatura, na presenca do
catalisador de Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1123, 15K; P= 1atm; m¢4=0,13g

e razao molar de CO,/CH4=1,5. 76

Figura 32 — Avaliagdo cinética do processo da reforma do metano com dioxido de
carbono. Evolucdes de concentracido do CH4 e CO; sob influéncia da
temperatura, na presenca do catalisador de Ni (4,82%)/y-Al;Os;

T=1023, 15K; 1073, 15K; 1123, 15K, P= 1atm; m.=0,13g e razéo

molar de CH4/CO»=1,5. 78

Figura 33 — Avaliacao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de
carbono. Evolugdes de concentracdo do CO sob influéncia da
temperatura, na presenca do catalisador de Ni (4,82%)/y-Al;,Os;

T=1023, 15K; 1073, 15K; 1123, 15K, P= 1atm; m.=0,13g e razéo

molar de CH4/CO»=1,5. 78

Figura 34 - Avaliacao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de
carbono. Evolugdes de concentracdo do H; sob influéncia da
temperatura, na presenca do catalisador de Ni (4,82%)/y-Al;Os;

T=1023, 15K; 1073, 15K; 1123, 15K, P= 1atm; m.=0,13g e razéo

molar de CH4/CO,=1,5. 79

Figura 35 — Correlagdes de Arrhenius e Vant’'Hoff para as etapas das reagbes da
reforma do metano com CO2. Catalisador Ni (4,82%)/y-Al,Os3;

T=1023, 15K; 1073, 15K; 1123, 15K, P= 1atm. 80

Figura 36 — Rendimento molar de produ¢cdo em gas de sintese no processo de
reforma. Catalisador Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1023. 15K - 1123, 15K; P=

1atm. 83

Figura 37 — Rendimento molar da producdo de hidrogénio no processo de
reforma. Catalisador Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1023. 15K - 1123, 15K; P=

1atm. 83

Figura 38 — Seletividade molar em gas de sintese no processo de reforma.
Catalisador Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1023. 15K - 1123, 15K; P= 1atm. 84



Vi
Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

Figura 39 - Seletividade molar em hidrogénio no processo de reforma. Catalisador

Ni (4,82%)/y-Al,O3; T=1023. 15K - 1123, 15K; P= 1atm. 84
Figura 40 — Reator de leito fluidizado. 87
Figura 41 - Reator de leito fluidizado. 88
Figura 42 — Montagem e instalac&o o reator de leito fluidizado. 88

Figura 43 — Acessorios do reator de leito fluidizado, composto do moédulo de fluxo
massico, misturador e desumidificador de gases. 89
Figura 44 — Simulacao dos perfis de concentragdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase bolha.
Condigdes: M= 224.74g; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura=
1023, 15.15K. 98
Figura 45 - Simulagdo dos perfis de concentracdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase bolha.
Condigdes: M= 224.74g; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura=
1073, 15.15K. 98
Figura 46 - Simulagdo dos perfis de concentracdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase bolha.
Condigdes: M= 224.74g; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura=
1123, 15.15K. 99
Figura 47 — Simulagao dos perfis de concentragdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condigdes:
Meat= 224.74g; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura= 1023,
15.15K. 99
Figura 48 - Simulacao dos perfis de concentracdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condi¢des:
Meat= 224.74g; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura= 1073,
15.15K. 100
Figura 49 - Simulagao dos perfis de concentracdo massica dos componentes da

reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condic¢des:



viii
Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

Meat= 224.749; P= 1atm, CH4:CO,= 1:1,5; Temperatura= 1.123, 15.15K.
100

LISTA DE FIGURAS ANEXO A

Figura 1 - a,b,c,d,e,f. - Esquema representativo de um leito fluidizado. 113
Figura 2 - Esquema representativo do equilibrio de forgas, num leito fluidizado.
114

Figura 3 - Queda de pressao contra velocidade do fluido para os leitos

empacotado e fluidizado. 116
Figura 4 — Valor da esfericidade da particula. 128
Figure 5(a): Tipos de leitos e alturas do leito Fluidizado. 131
Figura 5(b): Modelo da distribuicdo de vazio no leito. 132
Figura 6 — Caracteristicas e comportamento da fluidizagao. 134
Figura 7- Relagao entre Uy/Up,. 136
Figura 8 — Influéncia do tipo de distribuidor na fluidizagao. 139

Figura 9 — Determinacdo do coeficiente de orificio Cd
distribuidor< 10. 140

Figura 10 — Correlagao para determinagao do diametro da bolha. 142

para abertura do

Figura 11 — Aspecto do movimento dos sdlidos e do gas vistos no interior do leito
fluidizado. 145

Fig.12. — Determinagéo de o através do diametro da particula. 146

Figura 13- O tipo de distribuidor e a velocidade superficial de fluidizagao

determinam o tamanho da bolha. 148
Figura 14- Relagao entre as velocidades da bolha e minima de fluidizagao U, e
Unns 149



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

LISTA DE SiMBOLOS

Gas Natural

Reator de leito fluidizado (Bubbling Fluidized Bed)
Altura do leito do reator fluidizado (mm)

Diametro interno do reator (mm)

Velocidade superficial do leito fluidizado (m/s)
Velocidade minima de fluidizagao do leito fluidizado (m/s)
Vazdo maxima volumétrica (m?/s)

Diametro da particula (m)

Micra, equivalente a 10°m, ou viscosidade (cP)
Massa de catalisador (g)

Atimosfera (atm)

Cormatoégrafo de condutividade térmica (Thermical Conductivity
Detector)

Variagcao de comprimento (m)

Forca de empuxo (N/m?)

Massa de fluido (Q)

Massa especifica do fluido (g/cm?)

Volume do leito (cm?®)

Fracao de vazio do leito

Aceleracdo da gravidade (m/s?)

Perda de pressao (atm)

Area da seccdo transversal do leito (m?)

Massa especifica da particula (g/cm®)

Altura do leito na regido de leito empacotado ( m )
Velocidade (m/s)

Esfericidade da particula

Massa especifica do gas (g/cm®)

Fracao de vazio a fluidizacao incipiente

Numero adimensional de Arquimedes

Numero de Reynods da particula

Numero de Reynolds da particula a altura minima de fluidizagao
Diametro da peneira (m)

Diametro volumétrico da peneira

Fracdo de massa de particula coletada numa peneira
Média aritmética de peneiras adjacentes

Numero de Froud

Velocidade minima de bolhamento (m/s)

Fracao de pos

Altura minima de fluidizacdo (m)

Velocidade de saida do gas (m/s)

Diametro do leito (m)

Vazdo do gas através da fase da emulsdo (m?/s)
Vazado do gas através da fase da bolha (m?/s)
Vaz&o volumétrica (m®/s)

Fracao de leito ocupado pela bolha



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

Velocidade média de subida de uma bolha (m/s)

Taxa de fluxo da bolha visivel (n° bolhas /s)

Diametro da bolha (m)

Densidade de orificios no distribuidor ( n° de orificio /area)
Diametro maximo da bolha (m)

Velocidade terminal (m/s)

Zona de desprendimento

Diametro volumétrico equivalente de uma bolha na superficie
Massa de sélidos total no leito (Q)

Fracdo de massa do leito com tamanho x;

Taxa instantanea de perda de sélidos

Taxa de elutriacdo constante

Constante de equilibrio de uma reacgao i

Constante de pressao de uma reacao i

Somatodrio dos coeficientes estequiométricos de uma reacao i
Pressédo deu ma reagéo j (atm)

Peso molecular (g/mol)

Potencial Hidrogenidnico

Ponto de fusao

Diametro de um pélet de alumina (m)

Segundo (s)

Hora (h)

Litro (L)



Pacifico, J. A. Cinética do processo de reforma ...

CAPITULO 1
INTRODUCAO




1.0 - INTRODUGAO

A possibilidade de valorizagdo catalitica do gas natural (GN) recebe
contribuicdo através do desenvolvimento da reforma do metano pelo dioxido de
carbono, tendo em vista a produgdo do gas de sintese (CO+H;). Nos ultimos
anos, o gas natural tem recebido crescente atengdo como matéria-prima-para a
industria quimica e petroquimica. O gas de sintese, pode ser usado para a
produgcao de metanol, em oxo-sinteses, e na sintese de Fischer-Tropsch.

Apds a remogdo do monoxido de carbono, o gas de sintese também
prové hidrogénio para a sintese da amoénia, e hidrogenagdes (De Groote &
Froment, 1996).

A disponibilidade crescente do gas natural, bem como a necessidade de
aproveitamento do dioxido de carbono efluente industrial, principalmente das
industrias  sucro-alcooleiras e termelétricas, pressionam no sentido da
operacionalizacdo de processos de transformacdo destas espécies quimica.
Produtos quimicos de interesse comercial e energético compdem resultados
potenciais envolvidos nas etapas do processo de reforma do metano com diéxido
de carbono.

Catalisadores de niquel tém sido empregados em testes experimentais de
aplicagao dos processos de reforma, com suportes do tipo: alumina, silica,
zircbnio, 6xido de titanio, 6xido de magnésio, zedlitas e perovskitas (Wang &
(Max) Lu, 1996; Edwards & Maitra, 1995; Nakamura & Uchijima, 1993; Gadalla &
Bower, 1988; Zahng & Verykios, 1995; e Santos, 2002).

Efeitos de desativacdo destes catalisadores tém constituido desafios,
estimulando iniciativas para a realizagcdo de seus efetivos funcionamentos,
buscando-se reduzir formagdes de coque, sinterizacbes ou presencas de
espinélios (Zhang & Verykios, 1994; Seshan et al., 1994). Exemplos tipicos de
formagdo de carbono ocorrem com diferentes catalisadores, os quais estao
apresentados em ordem crescente, relativo as suas capacidades de formacgao de
coque: Ni >> Pt > Ru. Isto sugere que os metais nobres apresentam menos

probabilidades de formacao de carbono. O ruténio e o rédio sdo em particular,



catalisadores altamente efetivos para a reforma do metano com diéxido de
carbono com reduzida formacao de coque (Rostrup & Nielsen, 1974).

Operacbes de processos industriais de reforma recorrem ao uso de
reatores de leito fixo, submetidos a inconveniéncias inerentes as condi¢cboes de
elevadas temperaturas de reacdo, as quais acentuam os efeitos de desativacao
do catalisador. Nestas condicdes, estes reatores estdo sujeitos a funcionamentos
em regimes difusivos, os quais se tornam mais severos sob os citados efeitos.
Situagdes decorrentes destas constatagcdes podem ser testadas através de
operagcoes com reatores de leito fluidizado, no sentido de se aplicar
procedimentos que garantam uniformidades de temperatura e transferéncia de
massa em processo e funcionamentos mais proximos do regime cinético-quimico.

No presente trabalho é dada sequéncia a aplicagdo de um catalisador de
niquel preparado e avaliado previamente. As avaliagdes experimentais permitem
a proposicao de mecanismos para o processo, servindo de base a formagao de
leis cinéticas, as quais, ajustadas, garantem as estimagdes dos parametros
cinéticos relativos as etapas de reacao de reforma. Prevendo-se a reforma do gas
natural com este catalisador, simula-se a operagcéo do processo em um reator de
leito fluidizado projetado, modelado e instalado. Aplicam-se condigdes
operacionais pertinentes ao catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3, procedendo-se a
quantificacdo de perfis de concentragdo dos reagentes e dos produtos e

seletividades do (Hz) e da mistura (CO/H;) sob a dependéncia da temperatura.
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2.0 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 - GAS NATURAL (GN)

O gas natural (GN) é uma mistura de hidrocarbonetos, formada basicamente
pelo metano, etano e propano. O metano é o principal componente do gas natural,
podendo chegar a um percentual de 98% em volume, em algumas jazidas. Trata-se
de um gas inodoro e incolor que apresenta molécula tetraédrica e apolar, sendo
encontrado em jazidas de petrdleo ou em bolsdes de gas, mesmo em regides nao-
petroliferas. Durante o processo de formacgado das jazidas de carvao na natureza,
ocorre, simultaneamente, a formacédo do metano, o qual fica retido nos intersticios do
carvao. Na fase de exploragcado do carvao nas minas, o metano € liberado e mistura-
se com o ar, formando uma combinagdo muito explosiva conhecida pelo nome de
grisu (A energia do gas natural, 2004).

O gas natural € definido como um combustivel gasoso, composto por uma
mistura de hidrocarbonetos leves que a temperatura ambiente e pressao atmosférica
permanece no estado gasoso. Na natureza, ele é encontrado acumulado em rochas
porosas no subsolo, freqientemente acompanhado por petréleo, constituindo assim,
0 que se chama de reservatorio.

No Brasil, a produgdo do gas natural comegou a despontar na década de
1970, periodo em que se agravou a crise do petréleo no Oriente Médio, e
consequentemente, gerou um despertar mundial para a crise energética. A Figura 1
mostra que a partir de 1965, ja se pensava na exploragdo de gas natural no Brasil,
mas de forma ainda muito incipiente, tendo esse processo comecgado pelo Estado da
Bahia. O grande incremento nas exploragdes de gas natural s6 ocorreu, com a

descoberta da bacia de Campos no Estado do Rio de Janeiro.
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Figura 1 - Exploragdo de Gas Natural no Brasil - Reservas 1965-2002 — ANP,
2002.

O gréfico da Figura 2 mostra a participacdo dos estados brasileiros na
producado de gas natural, onde o destaque fica para o Estado do Amazonas, que
aparece com uma fatia de aproximadamente 20% da produgéo nacional, seguido do
Nordeste brasileiro, tendo a Bahia, empatada tecnicamente com o Estado do Rio
Grande do Norte.

Os dificeis acessos as regides amazdnicas fazem com que todo gas natural

produzido naquela regido, seja reinjetado em pogos, ou simplesmente queimado.
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Figura 2 - Distribuicdo de gas natural por estado brasileiro — ANP, 2002.




O gas natural contém entre 70% a 98% de metano, com altos teores de
hidrocarbonetos, que variam de etano a hexano, que estdo presentes em
quantidades de no maximo 16% todos juntos, também pode ter nitrogénio e didxido
de carbono, como diluentes, estimados em no maximo 15%. Dependendo da
localizagdo da jazida, algumas reservas também contém moléculas de enxofre
presentes como acido sulfidrico (H2S). Acredita-se que o gas natural venha ser o
mais precioso combustivel fossil, superando o préprio petrdleo no presente século,
(Ross et al., 1996).

O gas natural é classificado em duas categorias: gas associado e gas nao-
associado. O gas associado & aquele que no reservatorio esta dissolvido no éleo ou
sob a forma de uma camada de gas. Neste caso, a produgéo de gas € determinada
basicamente pela producdo de 6leo. Gas nao-associado € aquele que no
reservatorio esta livre ou em presenga de quantidades muito pequenas de dleo.
Neste caso, sO se justifica comercialmente produzir gas. A Figura.3 mostra uma
unidade de processamento de gas natural (UPGN). O gas natural bruto que chega a
unidade de processamento entra na coluna de processamento, onde o gas natural
puro sai pelo topo da mesma, e pela base saem as fragbes pesadas que seréo
comprimidas, e enviadas para a coluna de fracionamento, ou destilagdo gasosa,
onde pelo topo sai o0 gas GLP, gas liquefeito do petroleo, onde pela base descarrega-

se a gasolina natural.
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Figura 3- Unidade de Processamento de Gas Natural — (UPGN)



2.2- Disponibilidade e uso do gas natural

O metano é o principal componente da maioria das reservas de gas natural
do mundo, atualmente vem sendo usado para aquecimento tanto domiciliar, como
industrial, e mais recentemente para a geragcdo de energia elétrica. Em muitos
aspectos, o metano é um combustivel ideal para estes propédsitos, devido
primeiramente, a sua disponibilidade na maioria dos centros de distribuicdo de
derivados de petroleo, e em segundo, devido a sua facil purificacdo a partir da
remocao de compostos de enxofre, nitrogénio e didoxido de carbono. Entre os
hidrocarbonetos, o metano € o mais utilizado para combustao, gerando em relagao a
outros combustiveis uma quantidade de diéxido de carbono menor. A Tabela 1

fornece a composi¢cao média dos diferentes tipos de gas natural.

Tabela 1 - Composigao tipica do gas natural — ANP, 2002

ELEMENTOS Gas associado  Gas ndo associado  Processado
Metano (%) 81,57 85,45 88,58
Etano (%) 9,17 8,26 9,17
n-Propano (%) 5,13 3,06 0,42
1-Butano (%) 0,94 047 -
n Butano (%) 1,45 08% e
1-Pentano (%) 0,26 0,20 -
n-Pentano (%) 0,30 024 -
n-Hexano (%) 0,15 02197 -
n-Heptano e Superiores (%) 0,12 009 -
Nitrogénio (%) 0,52 0,53 1,20
Dioxido de Carbono (%) 0,39 0,64 0,63
Total (%) 100,00 100,00 100,00
Densidade (kg/m?) 0,71 0,69 0,61

Riqueza (% Mol em C3) 8,35 5,09 0,42
Poder Cal. Inf. (kcal/m?) 9.916,00 9.583,00 8.621,00

Poder Cal. Sup.(kcal/m?) 10.941,00 10.580,00 8.549,00




2.3 - Principais fontes do diéxido de carbono

A maior fonte de emissdo de CO;, no planeta, € sem duvida alguma, a
exaustdo automobilistica. Devido a sua grande dispersdo e mobilidade, a produgao
de CO, é de dificil controle, prejudicando iniciativas de reciclagem a partir deste tipo
de fonte. Existem varias fontes que contribuem de forma muito significativa para a
emissdo de CO; na atmosfera terrestre. Entre as principais categorias geradoras de
CO,, estdo as seguintes fontes:

- geracao de eletricidade e geragao de calor para a industria;

- exaustao automobilistica;

- combustéo;

- processos metalurgico e siderurgico na produgao de ferro e ago;

- processos fermentativos;

- producao de cimento e sintese da amdnia.

Edwards & Maitra (1995) avaliaram que a atmosfera contém uma quantidade
estimada de 2.750 Gton de CO,, estimando em 1990 a producdo mundial de CO; a
partir de fontes antropogénicas. Estas fontes situam-se nas ordens de grandeza

expressas na Tabela 2. (Edwards et al., 1995).

Tabela 2 — Fontes antropogénicas mundiais de produgao de CO, (Edwards, 1995).

Fontes Quantidades (Gton)
Carvao 9,00
Petréleo 9,40
Gas Natural 3,60
Combustiveis Fésseis totais 22,00
Manufatura de Cimento 0,60
Desflorestamento e exploragao da terra 7,40

Total 30,00




2.4 - Uso do didxido de carbono

As formas de uso do diéxido de carbono ndo se comparam com 0s seus
tipos de emissao. As principais formas de uso do CO; sdo as do manufaturamento de
produtos quimicos fertilizantes, preservacdo de alimentos, recuperacdo secundaria
do petréleo e outros usos de menor significancia, como gas inerte e gas anti-incéndio
(Edwards & Maitra, 1995). Adicionalmente, o didxido de carbono pode ser reciclado
e consumido, em novas rotas, para a producdo de um numero expressivo de
produtos quimicos, mas estas aplicagbes sao consideradas insignificantes perante a
magnitude da produg¢do mundial de diéxido de carbono.

O principal problema na utilizagdo do CO,; em alguns processos quimicos é
que sua aplicagao requer uma grande quantidade de energia. Considerando-se que
a maioria destes processos langam mao de combustiveis fosseis para a obtencao de
seus produtos, e que essas fontes de combustiveis fosseis normalmente requerem
muito menos energia do que o CO,, fica portanto, dificil de equalizar o balango de
consumo do COy, frente a sua producéo.

O CO; como matéria-prima para a produgdo de muitos produtos organicos,

tem suscitado novas opcoes, tais como (Aresta, 1993):

- gaseificagcéo do carvéao,

C+CO2+171 kJ — 2C0O (1)

- reforma do metano,

CH, + CO, + 247 kJ «—2CO +2H, 2)

- intensificagao da fotossintese,

6CO, +6H,0 + energia——> CcH,O¢ + 60, (3)



No caso da reforma, a reagao produz um gas de sintese com razao de 1:1 de
H,/CO, adequado para o processo de oxo-sintese, como é o caso da produgao de

metanol, produzindo-se 0,67mol, por cada mol de CO, consumido.

2.5 - Produtos do gas natural geracao e aplicagao

O gas de sintese, também chamado de syngas, € o principal produto da
reforma do gas natural com o diéxido de carbono, constituido de uma mistura de
hidrogénio e mondéxido de carbono, apresenta-se como uma das mais ricas fontes de

mateérias-primas da industria quimica de sintese.
2.5.1 - Aplicagao do gas de sintese

A partir de diferentes razées da mistura de H,/CO, pode-se obter uma grande
variedade de produtos (Kirk & Othmer, 1993). O gas de sintese produzido a partir de
trés diferentes reagdes, tendo o metano como reagente principal, pode servir as

aplicagdes relacionadas na Tabela 3.

Tabela 3 - Aplicagdes do gas de sintese. Kirk & Othmer, 1993.

Reacao Razao H,/CO Aplicacao
CH4 + CO2¢> 2CO +2 Hy 1:1 Oxo-Alcoois, Policarbonetos,
e Formaldeidos
CH4 + CO2,>2CO0O + 2H; 2:1 Metanol
CH4 + 1/202¢5CO + 2H; 2:1 Metanol
CH4 + H,O <> CO + 3H; 3:1 Hidrogénio e Amoénia

No final da década de 1990, Armoro (1999), levantou previsbes de que o

hidrogénio iria se tornar a maior fonte de energia do futuro. De fato, o hidrogénio
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revela-se cada vez mais importante na formagao de derivados do gas de sintese, e
para fins energéticos.

Além do hidrogénio molecular ser um combustivel de queima limpa, pode
oferecer importante significativa redugao das emissdes de NOx, CO e CO,, produtos
efluentes da queima de combustiveis fosseis.

O hidrogénio é largamente utilizado na producao de intermediarios quimicos
nas industrias de alimento, industria quimica e principalmente em refinarias de
petroleo. No caso das refinarias de petroleo, € extremamente necessario nos
processos de dessulfurizacdo, hidrotramento e hidrocraqueamento. Na producao de
compostos quimicos o hidrogénio € especialmente utilizado na sintese da
toluenoidina, sintese da amoénia, e sintese do metanol, em aplicagdes correntes em

industrias farmacéuticas e em hidrogenagao de um modo geral (Armoro, 1999).

2.5.2 - Geragao do gas de sintese

Os principais processos de produg¢ao do gas de sintese, (Pefia, 1996), estdo
assim designados:

- oxidacg&o parcial catalitica e nao catalitica do metano;

- reforma a vapor de agua;

- reforma catalitica auto térmica;

- reforma seca.

2.5.2.1 - Oxidagao parcial nao catalitica

Producdes industriais de hidrogénio por oxidagdo parcial ndo catalitica do
metano, utilizam uma mistura de oxigénio e gas natural, pré-aquecida, misturada e
qgueimada em fornos de elevadas temperaturas.

Na auséncia de algum tipo de catalisador, as temperaturas de operagdo do

reator sdo muito elevadas (= 1100°C), de modo a alcangar a conversao completa do
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metano. Assim, para converter o metano nestas condi¢gbes de temperatura, o custo
energético se torna muito elevado, além do que, o oxigénio de alimentagdo devera

estar puro, o que também onera o processo.

2.5.2.2 - Oxidacao parcial catalitica do metano

A produgdo de hidrogénio sempre recorreu a reforma convencional do gas
natural com vapor de agua. Por se tratar de um processo com alto custo energético,
exaustivos trabalhos tém sido desenvolvidos no sentido da operagado de processos
menos onerosos e de opgdes mais atrativas (Pefia, 1996). Atualmente, o processo
da reforma catalitica do gas natural tem seguido as tendéncias tecnoldgicas
adotadas pela via de reforma seca e da oxidagao parcial catalitica para a obtengao
do gas de sintese.

A oxidagao parcial catalitica do gas natural situa-se como um processo mais
econdmico. Justifica-se pela aplicacdo de quantidades minimas de vapor, quando se
obtém os rendimentos necessarios de Hy/CO, com razbes de 2:1, ideal para a
producdo de metanol e a produgdao subsequente de gasolina, pelo processo de
Fischer-Tropsch.

A oxidagdo parcial catalitica € um processo muito mais rapido e mais
econdmico do que a oxidagdo parcial ndo catalitica, visto que, pode operar a
temperaturas mais baixas do que aquele processo (T < 980°C) e sob pressdes que
variam entre 10 atm e 80 atm, em condicbes cataliticas e sob excesso

estequiométrico de oxigénio.

2.5.2.3 - Reforma convencional a vapor do metano

A reforma a vapor de hidrocarbonetos € um processo industrial primario para

a producao de gas de sintese. A reacado da reforma é endotérmica e de equilibrio

limitado. A matéria-prima do processo da reforma & usualmente o gas natural, ou
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destilados volateis das refinarias de petroleo. Misturam-se estes reagentes com
vapor de agua, dentro do reator, em contato com o catalisador de niquel suportado
em o-alumina. A temperaturas suficientemente altas (800°C-980°C), os
hidrocarbonetos e vapor produzem uma mistura de hidrocarbonetos parcialmente
reagidos, monoxido de carbono e hidrogénio. O diéxido de carbono também esta
presente nesta mistura gasosa como produto, assim como ocorre a reagao agua-gas
shift simultaneamente.

Em escala industrial, a reforma é realizada em reator de leito fixo catalitico.
Uma grande quantidade de calor € necessaria para a reagao da reforma, provida
geralmente, através de operagdo em fornos. As condi¢gdes operacionais dependem
dos fins a que se destina o gas de sintese, de forma que a temperatura de operacgao
varia entre 700°C e 980°C, dependendo da finalidade, e a pressao situa-se em torno
de 2MPa-3Mpa, com composi¢cdes variando nas proporcoes de 3:1-5:1
vapor/metano.

Existe atualmente, um novo conceito de reator multifuncional para a reforma
a vapor, chamado de CATFORMING que combina membrana permeavel de
hidrogénio e leito fluidizado circulante operando em altas temperaturas, objeto de
estudo da Chemical Reactor Center-CREC da Universidade de Western Ontario (El
Sol et al., 2002).

Na Figura 4 (reator-catforming), percebe-se que a membrana seletiva de
hidrogénio esta disposta na regido secundaria do reator que € dividido em duas
regides. A regido primaria € composta de um tubo concéntrico, por onde entram as
correntes de alimentagdo de metano e vapor, a parte externa do tubo servindo de
caldeira. Na regido secundaria, tem-se a saida de hidrogénio continuamente por
difusdo através da membrana seletiva. Pela base do reator, ocorre a saida do gas de
sintese, que é separada do coque por meio de um ciclone.

Simultaneamente, tem-se a alimentagdo de gas com o catalisador em suspenséao,
com a reagao de gas shift ocorrendo na base do reator. A remogao do hidrogénio
promove a conversido do metano a valores muito acima do normal, favorecendo a

seletividade do catalisador.
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Figura 4 - Diagrama esquematico de fluxo do reator. - El Sol et al., 2002.

Durante o processo da reforma a vapor, o coque pode ser formado por dois
mecanismos. Quando os reagentes gasosos estdo longe de atingir o equilibrio
quimico, o coque ira ser formado via coqueficagdo quimica. Quando os reagentes
gasosos estao perto de atingir o equilibrio quimico, o coque ira ser formado por um
processo tipo grafite, coqueficagao fisica, e estara atingindo o predito equilibrio
quimico.

Na reforma a vapor convencional em reator tubular, a formacao de coque por
outros mecanismos sao evitados. Neste processo, a formagao de coque € induzida a
ocorrer por processo cinético, de modo que uma fracdo de coque possa ser
regenerada. Apos a regeneracdo, o catalisador € pré-aquecido e re-injetado na
secao secundaria do reator.

Varios estudos tém sido realizados sobre os aspectos deste processo,
incluindo:

- desenvolvimento de catalisadores adequados (EL Solh et al., 2002);

- desenvolvimento de membranas adequadas (Jarosch & De Lasa, 201);

- colecao de dados sobre a coqueficagao catalitica;

- estudo do efeito do tempo na efetividade do catalisador na reforma;

- colecdo de dados sobre a taxa de reacdo e de modelagem cinética da
reforma (Jarosch, 2000).
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2.5.2.4 - Reagoes de reforma a vapor.

O gas natural é a principal matéria-prima para o processo de reforma, o qual
contém como principal componente o metano, componente que tera sempre
destaque em todo o processo de reforma.

As etapas reacionais do processo tém como principais reagdes a reforma a

vapor de agua,e a reagao gas shift, assim quantificadas:

CH4 + H20 N4 C02 + 3H2 (4)

CO+H20(—)C02 +H2 (5)

As ordens destas duas reacodes, variam de uma simples, primeira ordem,
sobre a dependéncia do metano, como proposta de Muster & Grabke (1981) e
Procopiev et al.,, (1992), envolvendo apenas dois parametros; até modelos
complexos, apresentando dez parametros, como proposto por Xu & Froment (1989).
O conceito de que a reagao de reforma a vapor € de primeira ordem, tomando o
metano como referéncia, € normalmente aceita, exceto por AL-Ubaid & WOLF (1987,
1988), que afirmam que a ordem da reforma a vapor é de segunda ordem com

relacdo ao metano e a agua.

2.5.2.5 - Reforma auto-térmica do metano

A reforma auto-térmica do metano resulta da combinacdo da oxidagao
parcial ndo catalitica com a reforma convencional do metano com vapor, e foi
desenvolvida inicialmente por Topsoe (1950). Este processo tem como base a
operagcao em um reator que consiste basicamente em um leito bi-dividido em linha
tubular, por onde passam as correntes de fluido pré-aquecidos de

CH,+0,e¢ CH,; +H,O0 . Primeiro passam por uma zona de queima e

posteriormente por uma zona catalitica. O processo opera em temperatura elevada,



15

em torno de 2000°C na zona de combustdo, e variam entre 1000°C e 1200°C, na

zona catalitica.

2.5.2.6 - Reforma combinada do metano

A combinacdo de diferentes processos, reforma a vapor, reforma seca e
oxidagdo parcial catalitica, pode conduzir a composi¢cbes desejadas de gas de
sintese. A reforma combinada envolve dois reformadores em série. Um primario,
onde ocorrem as reacgoes de reforma a vapor e seca, e outro secundario, onde
ocorre a oxidagao parcial do metano n&o reagido. As condigdes de operagao deste

processo sdo de aproximadamente 40atm de pressao e 700°C de temperatura.

2.6 - Reagoes e consideragoes termodindmicas do processo de reforma

Os aspectos termodinamicos relativos as reagdes envolvidas na reforma do
gas natural sdo de grande relevancia, tendo em vista a grande termicidade do
processo como um todo.

Edwards & Maitra (1995) observaram que a reforma do metano com dioxido de
carbono envolvem reagdes altamente endotérmicas, as quais apresentam
caracteristicas termodinamicas e de equilibrio similares a reagcao de reforma mais
empregada industrialmente, isto €, a reforma do metano com vapor de agua. No

processo industrial, opera-se com um produto que possui uma mistura de H,/CO,
numa relacdo maior do que aquela praticada na reforma do CH, com CO, (Wang &

Lu, 1996).
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2.6.1 — Reagoes do processo de reforma seca do metano pelo diéxido de

carbono

A reagdo global da reforma do metano é altamente endotérmica e é
igualmente favorecida por baixas pressdes, mas requer altas temperaturas. Na
sequéncia estdo equacionadas as principais etapas envolvidas no processo,
destacam-se seus calores de reagdo e suas energias livres sob dependéncia da
temperatura.

A reacgao global de reforma seca, assim se apresenta:

CH,+CO, <>2CO+2H, ; HSy =247kJ/mol ; AGo=61770-67,32T  (6)

A reacao reversa de gas shift ocorre no processo como uma reagéao paralela,

em meio homogéneo gasoso e é descrita da seguinte forma:

CO, +H, «>H,0+CO; Hdy =41kJ/mol ; AGo=-8545+7,84T (7)

Sob condigdes estequiométricas proprias da reforma do CO,, o consumo

do carbono depositado ocorre segundo a reacdo de Boudouard, assim descrita:

CO, +C <> 2CO; Hdg =172kJ/mol; AGo=-39810+40,87T (8)

Adicionalmente nas condicdes estequiométricas da reforma do metano, a

deposicéo de carbono ocorre por craqueamento, como descrita abaixo:

CH, < C+2H,; Hy =75kJ/mol; AGo=21960-2645T 9)

A variacao da energia livre padrao de Gibbs é empregada para calcular a
temperatura minima de operacao da reforma do CO; e do craqueamento do metano,

nas condigdes normais de pressdo e temperatura (CNTP), igualmente estima-se a
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temperatura maxima limite das reacdes reversas de gas shift e de Boudouard. A

Tabela 4 abaixo apresenta os valores destas temperaturas e caracteristicas das

reacdes quanto as suas termicidades. Assumindo AG°® =0, encontram-se a maxima
ou a minima temperatura nas quais cada uma das reagbes acima corre

espontaneamente, sob condi¢cdes estabelecidas de equilibrio.

Tabela 4 — Caracteristicas termodinamica das etapas do processo de reforma. Wang
& Lu, 1996

Reacéo AG° Tmin (°C) Tmax.(°C)
CH4+CO2 <> 2CO+2H2 | AG° =61770-67,32T 644,45 0
CO2+H2 &> H20+CO AG® =-8545+7.84T | ~—— 816,77
CO2+C < 2CO AG® =-39810+4087T | - 700,91
CH4 <> C+2H2 AG® =21960-26,45T 557,09 00

Wang & Lu (1996), basearam-se nestes calculos termodinamicos para

demonstrar que a reagdo CH4/CO, pode ocorrer acima de 644,4079°C,

acompanhada da reagdo de decomposigdo do metano por craqueamento (T>
557,09°C). Por outro lado, observa-se que acima de 816,77°C, a reagao reversa de
gas shift, reacao 07, nao pode ocorrer espontaneamente. O mesmo ocorre com a
reacao reversa de Boudouard (reagdo 08), para temperaturas acima de 700,91°C, o
que significa dizer que o CO, como reagente consumiu o carbono reativo presente,
isto é, o carbono que adsorveu por natureza fisica na superficie do catalisador. A
deposicdo de carbono dependera da temperatura do processo, bem como da
natureza do suporte envolvido na reagdo. E de importancia capital para a
operacionalizacado de reacao da reforma seca, observar que, no momento em que o
reator estda sendo aquecido ndo se deve ter nenhuma molécula de metano fluindo
através do mesmo, haja vista que a coqueficagdo do metano ocorrera primeiro do

que a reacgao de reforma.
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Observacgdes pertinentes a reagdao do CH4/COz2, também foram feitas por
Edward & Maitra (1995), sugerindo que a reacao de reforma do metano com diéxido
de carbono, seja composta pelas etapas elementares principais correspondentes a
reacdo de decomposi¢do do metano por craqueamento, a reagao reversa de gas
shift e a reacdo reversa de Boudouard. Propbde-se que o carbono formado por
craqueamento, na (reacao 09), deva ser rapidamente consumido segundo a reacgao
reversa de de Boudouard etapa 08. Estas duas reacgbes (etapas 08 e 09) tém
comportamentos cinéticos antagdnicos. Se a reacdo de craqueamento for mais
rapida do que a reagao reversa de Boudouard, havera a formagédo de uma rede de
depodsito de carbono crescente sobre o catalisador, podendo conduzir a sua
desativagao.

O consumo de hidrogénio através da ocorréncia da reacao reversa de gas
shift (etapa 07), ocorrendo paralela a reforma e representa uma desvantagem para a
operacao em alguns processos, sobre tudo quando se quer altas razées de H,/CO,
no entanto, € vantajosa em processos em que se desejam baixas razdes de

hidrogénio presente no gas de sintese.

2.7 - Catalisadores da reforma do metano

Os catalisadores de niquel encontram aplicagbes em um numero muito
grande de importantes processos industiais e laboratoriais, tais como: hidrogenagao
de compostos orgéanicos insaturados, metanagao, reforma do metano com diéxido de
carbono e reforma a vapor.

A atividade catalitica de um catalisador depende de varios fatores inerentes a
sua formulagdo, dentre eles, destacam-se as condi¢des de preparagao, do pré-
tratamento térmico do suporte e do sal precursor. O catalisador de niquel suportado
pela gama alumina é influenciado pela temperatura de calcinagdo, taxas de
aquecimento, tempo e temperatura de redugdo, vazdo de hidrogénio utilizado na

reducdo, e ainda pela carga de niquel metalico e pelo pH da solugdo do sal
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impregnante, principalmente, quando preparado pelo nitrato de niquel hexahidratado

recorrendo a metodologia de impregnagao umida.

2.7.1 - Desenvolvimento de catalisadores de niquel

O comportamento de um catalisador depende de suas condi¢gdes de
preparacao, e das condigdes de reacdo. O catalisador de niquel suportado € sensivel
a temperatura de impregnagéo e de calcinagao, a taxa de aquecimento, temperatura
de reducao e velocidade espacial de hidrogénio usado na reducdo. Todos esses
parametros devem ser bem controlados, pois cada um deles tem efeitos na atividade
do catalisador. Os efeitos da carga metalica do niquel, e do pH da solugdo do sal
precursor devem ser controlados no momento da adigdo deste ultimo, adicionando-
se acido nitrico, e solugcao de hidroxido de amdnio, ambas com concentragao de 1,5
molar (1,5M), de forma a atingir um pH préximo da neutralidade. Outro fator que
afeta o catalisador de niquel além do tipo de suporte empregado, € o tipo de
promotor aplicado ao catalisador, o qual pode ter efeito sobre a reducédo de formagao
de coque durante o processo. Os Oxidos de metais alcalinos terrosos sao bons
promotores para a reagao de reforma catalitica do metano pelo CO,, catalisada pelo
niquel suportado em gama alumina.

Os o6xidos MgO e CaO, reduzem substancialmente a formacdo de coque
formado na reacdo de decomposi¢cao do metano. No entanto, esses sais sdo muito
sensiveis aos métodos de preparagao desses tipos de catalisadores, diferentemente
do comportamento dos oxidos dos lantanideos, como € o caso dos La;O3; e CeO..
Os melhores tipos de 6xidos promotores sdo os metais de niquel suportados, que
obedecem a seguinte ordem de promocgao de atividade: Ni-La, Mg-Ni > Ce-Ni > Ca-
Ni, La-Ni, Ni+La > Ni+Ce > Ni-Ce > Ni+Mg > Ni-Mg > Ni, Pt (Zhang & Verykios, 1996;
Wang & Lu, 1998). Os graficos das Figuras 5 e 6 abaixo ddo uma idéia de como o
catalisador de niquel suportado em gama alumina torna-se menos vulneravel a
firmacdo de coque quando adiciona-se o Oxido de cério como promotor.
Curiosamente a menor formagcdo de coque da-se para a propor¢gao de Ni/5%-

CeO,/Al,03, ndo na proporgao de mistura de 10%, como se poderia esperar.



20

0.020 , , .
— - NifALO, Ve "‘\
- Ni1%Ce0,-AL0, / \
— Nif5%Ce0,-ALD, ,,.-" N
0015 - . NIN0%CeO,-ALD, .~ f"f - .
£ 3 A
E
&
E
o
ol 0.010
=
o
i) L b
> 0005
0.000 I

L I
400 500 &00 FOO 200

Figura 5 - Perfil de redugao da formacao de coque do Ni/Al,O3 diante
do promotor de 6xido de césio em fungédo da temperatura (°C). Wang & Lu,

1998
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Figura 6 - Perfil da redugao da deposigao de carbono sobre o (Ni/y-
Al;03), (Ni/a-Al;03 ), (Ni/SiO3), ), (Ni/MgO ), para a reagao do CHs e CO; a
700°C a 1atm de pressao durante 20 horas. Wang & Lu, 1998.
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2.7.2 — Suportes Cataliticos

A natureza dos suportes do tipo éxidos, afeta diretamente as atividades dos
catalisadores da reforma do metano, devido a variagdes principalmente nas areas
superficial ativa e a presenca de sitios acidos. O suporte a base de Oxidos de
alumina apresentam-se na forma de pellets ou anéis de Rashig. As Figuras 7 e 8
apresentam os referidos tipos de suportes, que sdo, em geral, solidos brancos, com

massas especificas elevadas, insoluveis em agua.

Figura 7 — Suporte do tipo alumina (Ni/y-Al,O3 ) em forma de pellets

A reforma do metano com dioxido de carbono envolve a adsorgcéo e
dissociagdo do CO, na superficie do catalisador, uma vez que o CO, é
conhecidamente um gas acido, sua adsorcao e dissociagao podem ser melhoradas
através da adicdo de promotores basicos, tais como: oxidos alcalinos, ou alcalinos

terrosos.



22

Figura 8 — Suporte do tipo alumina (Ni/y-Al,O3 ) em forma de anel de Rashig

A atividade catalitica, a seletividade e a estabilidade dos catalisadores de
niquel variam significamente de acordo com a natureza do suporte. Altas conversdes
foram obtidas para os seguintes tipos de suportes: Al,O3, Al,O3-MgO, Al,03-CaO,
La;,0O3 e CeO, (Gadala & Bower, 1988; Wang & Lu, 1998). Os suportes que contém
MgO e CaO, sendo os mais eficazes e estaveis com relagdo a formacéo de coque,
apesar da dificuldade na hora da preparagcdo dos o6xidos de magnésio e calcio.
Observam-se que os efeitos do suporte na atividade catalitica, para a reforma do
metano pelo didxido de carbono, obedecem a seguinte ordem: Al,O3>TiO,>SiO;
(Nakamura et al., 1994). Acredita-se que os significativos efeitos destes suportes
sobre a atividade catalitica de alguns tipos de catalisadores, podem estar ligados a
ativacao direta do metano e do dioxido de carbono, por Oxidos metalicos e a
diferenca de tamanho das particulas.

A gama alumina (y-Al,O3) é o tipo de suporte Oxido mais empregado em
processos a altas temperaturas, devido a sua grande area superficial e estabilidade
térmica. No caso da reforma do metano, o catalisador de niquel suportado em gama
alumina (Ni/y-Al,O3), tem demonstrado ser muito susceptivel a deposig¢do de carbono

e a formagao do espinélio Ni-Al,O4 (Xu et al, 201).



23

As aluminas sintéticas sdo preparadas com base na reagdo de nitrato de
aluminio e hidroxido de amodnio, em condicbes do potencial hidrogeniénico (pH)
constante e a temperatura ambiente. Deste processo, resulta a formagdo de uma
pseudoboemita com porosidade tipica. A substituicdo do hidréxido de aménio pelo
bicarbonato de amdnio nas mesmas condi¢cdes reacionais, resulta na formacio da
dawsonita amoniacal (NH4 Al(CO3))(OH),). Durante a calcinagdo da dawsonita, uma
grande quantidade de gases provenientes de sua decomposi¢ao é liberada, gerando
uma textura muito particular para a gama alumina assim obtida, com maiores
volumes e diametro dos poros maiores.

As porosidades das aluminas estao classificadas como mesoporos para as
particulas do tipo gama alumina e apresentam didmetro dos poros entre: 30A-
1.000A, e derivam-se de espacos entre cristais do hidroxido precursor, particulas
primarias da pseudoboehmita. Ao longo da etapa de precipitagdo, esses cristais se
aglomeram dando origem as particulas secundarias que conteriam entdo esses
poros. Assim, o didmetro desses poros € fungdo do tamanho dos cristais do hidréxido
precursor. A conversao da pseudoboehmita em gama alumina, por calcinagdo, néo
altera significativamente a estrutura porosa daquele sal, isto €, ndo modifica o
formato externo dos cristais da pseudoboehmita, que sdo mantidos durante a sua
converséo a cristais de gama alumina.

As aluminas do tipo macroporos, possuem um didametro dos cristais entre:
1.000A —10.000A. Sio formadas pelos espacos entre as particulas secundarias,
aglomerados de cristais, originados pelos processos de envelhecimento. Estes sao

tratamentos hidrotérmicos realizados apos a precipitagcdo do hidroxido precursor.

2.8 - Cinética e termodinamica da reforma do metano

Os sistemas de transmissdo de energia quimica (Chemical Energy
Transmission Systems - CETS), apresentam-se como idéias para estocagem e
transmissao de energia limpa, através das reagdes reversiveis e endotérmicas, que

sdo impulsionadas ao equilibrio, quando tém como reagentes combustiveis fosseis,
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nuclear e energia solar. A Figura 9 mostra como essas reagdes se processam. Os
produtos destas reagdes sédo verdadeiros armazeéns de energia estocada, que podem
ser transportadas posteriormente através de gasodutos ou embarcagbes a
localidades, onde as reacdes reversas, agora exotérmicas, liberam essas energias.
Viabilidades tedricas e praticas tém sido apresentadas na literatura. As mais
vantajosas reacao termoquimica para este projeto é a reforma do metano pelo CO,,
através da reforma a vapor, reforma seca e a oxidagdo parcial (Richardson &
Paripatyadar, 1990).

Reagan endotémica |———[ ]| Reacdo exotérmica
A*E =Y Y Eq——‘“ £HB
a—[ .
T Crasodutos l
Cormhustivels fosseis Liberagé_n de
HMuclear reator RNArHia
Solar tower
Metanagéao
Refoamma do_metana
Alta temperatura ;
P Transporte Baixa termperatura
| CHCO, }_,| COVE, I - | COE, |_> CHACO, |
Combustiveis figseis Liberagéo de
Muclear reatar Eenerglia

Solar tower

Figura 9 - Diagrama esquematico para os sistemas de transmissao de energia
quimica (Chemical Energy Transmission Systems - CETS). Richardson &
Paripatyadar, 1990.

Nesta linha de raciocinio sdo detalhadas as principais reagdes que compdem
os processos de reforma, tomando-se como base o reagente metano.

As reagdes da reforma do metano podem ser assim representadas:

- reforma a vapor de agua ou reforma convencional, mais antiga forma de
reforma do metano, e também a mais empregada em processos industiais em larga

escala;

CH4+H20(—)CO+2H2; AH298:206KJ/WZO[ (10)
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- reforma seca, consiste da reforma do metano com CO, possui grande
potencial para a formagao do gas de sintese, sendo um processo que se apresenta
como grande atrativo de investimentos econdmicos, devido a sua contribuicdo na
remocdo de CO, do meio ambiente, podendo auxiliar na diminuicdo do fenbmeno
denominado efeito estufa; tem como desvantagem a rapida desativagao catalitica,
principalmente com catalisadores comerciais, como é o caso do niquel suportado em

gama alumina.

CH,+CO, <>2CO+2H, ;  AHS%s =247 kJ / mol (11)

- reforma do metano por oxidagcdo parcial, € um processo de reforma
utilizado em substituicdo a reforma a vapor. Devido a sua alta exotermicidade, torna-
se uma das mais vantajosas reag¢des da reforma do metano, fornecendo uma das
mais desejadas razbes de Hy/CO; no entanto, esta reacdo necessita de altas
temperaturas e pressdes para ser processada sem catalisador; outro problema
enfrentado é a brusca desativacido catalitica quando essa reacdo € realizada em

presenca de catalisador;

CH,+1/20, <>CO+2H,:  AH Sy = 38kJ / mol (12)

A reacao de reforma seca do metano é acompanhada de mais trés reacoes
paralelas, com algumas delas sendo benéficas, e outras maléficas ao processo da
reforma do metano com CO,, as quais sao:

- reagao reversa de gas shift — esta reagcdo acompanha sempre a reagao da
reforma seca do metano com CO,; de uma forma geral, esta reagdo n&o contribui
muito com o processo devido a sua alta reversibilidade, sendo a unica rota de

formagao de vapor de agua;
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- reagao de decomposi¢cao do metano - apesar do estabilizado processo da
reforma do metano com CO,, reacdo 11, de haver tecnologia consolidada, e do
grande numero de aplicagbes deste processo, ainda ndo existe operagao industrial
deste tipo de reforma no mundo; a maior dificuldade para aplicagao deste processo
além do alto custo energético, ainda é a rapida desativagdo dos catalisadores
comerciais através da reacao de craqueamento do metano; que apresenta-se como

a etapa mais prejudicial ao processo da reforma seca do metano com COy;

A formagao de coque pode ser solucionada com um excesso de vapor que
contribui para a remog¢ao de coque, (reagdo 15); no entanto, esta reagao sé ocorre
em temperaturas acima de 980°C, tornando o processo muito oneroso, e sem

garantias da remocéo total do coque formado;

H,0+C«+< CO+H, (15)

- reagao de equilibrio de Boudouard - uma solugao para a remocao de coque
na reforma seca do metano com CO; é a reagao de equilibrio de Boudouard, que é
exotérmica, e em altas temperaturas é deslocada no sentido do consumo de coque,
ja que o CO; é instavel em altas temperaturas, ao contrario do CO que é muito
estavel; esta reagcdo de Boudouard tanto pode ser aliada do processo da reforma
seca do CH; com CO,, como pode ser mais uma reagado de deposi¢cao de carbono,
tal qual a reacdo de decomposi¢cdao do metano; um excesso de CO, da ordem de
1:1,5 em relacdo ao metano, baixas pressdes e altas temperaturas de operacao,
favorecem a remocdo de coque, e tornam areagao de Boudouard uma etapa

vantajosa no processo da reforma seca do metano com COy;

2C0 < C + CO, (16)
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As Figuras 10 e 11 mostram a composigcao de equilibrio dos componentes de
reforma do metano com didéxido de carbono suportado em SiO, em temperaturas
variando de 400°C a 1.000°C com razao de alimentagdo de CH4:CO,=1:1 em
pressdes variando de 1atm a 5 atm.

Os niveis de reagentes e produtos apresentados nas referidas figuras
referem-se as etapas de reacbes (13, 14 e 16), onde é destacado que a agua
formada praticamente desaparece com a elevacdo da temperatura, em
aproximadamente 980°C na presséo de 0,5 atm (a), enquanto que sua formacao é
mais acentuada na pressdo de 5 atm (b), desaparecendo em 1.000°C
aproximadamente. A agua formada é proveniente da reacao reversa de gas shift, e
deve-se a baixa concentragdo de H, frente ao CO presente na mistura reacional
(Edwards & Maitra, 1995).

0.5

o
',

Partial Pressure {(atm)
=
%]
]

B —— T — "‘. b."..
| "‘"-...._._‘,1‘:_-_-_-_7..: -

400 600 800 1000
Temperature (°C)

Figura 10 — Composicao de equilibrio dos componentes de reforma do
metano com didéxido de carbono em presenga do catalisador de niquel suportado em
SiO,. Condi¢des: GHSV=3300/h, P = 0,5 atm, CH4:CO,= 1:1, T = 400°C a 1.000°C.

Edwards & Maitra, 1995
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Temperature (*C)

Figura 11 — Composicao de equilibrio dos componentes de reforma do
metano com diéxido de carbono em presencga do catalisador de niquel suportado em
SiO,. Condigdes: GHSV=3300/h, P = 5 atm, CH4:CO,= 1:1, T = 400°C a 1.000°C.
Edwards & Maitra, 1995

A importancia da reforma do metano nos dias atuais € um fato consolidado,
onde diversos produtos podem ser formados através deste processo via gas de
sintese, matéria-prima indispensavel na industria quimica e petroquimica, para se ter
uma idéia do potencial desse processo, uma relacdo de inumeros produtos e suas
proporcdes de H,/CO serdo apresentados, a seguir na Tabela 5 e Figura 12

mostrados (Aparicio et al., 2000).

Tabela 5 - Razdo de H,:CO para a sintese de produtos. Aparicio et al., 2000

Hidrogenacéao: H,:CO =1.0
Ambnia: H2:CO:N2=3:0:1
Metanol: (H2-O2)/(CO+CO0O2)=2.04

Fisher Tropsch: H,:CO =2.0

Oxo sintesis: H,:CO =1.0

Carbonilagao: H2:CO =0:1
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Calor
e energia Ambnia
CO5H, 0 » COH, Metanol

IL:21
/ / Hidrocarboneto

CaHp o "“'-“DH; » Syn' Gas

Cala phach Acido acético
/ \‘ Fhosgene
C{H,

Formaldeido (15 Oxo-alcoois

Metais
carbonilados
Figura 12 - Produtos gerados pela reforma do metano via gas de sintese.

Aparicio et al., 2000

2.9 — Mecanismo reacional

Os mecanismos para as reacdes da reforma sdo muitos complexos, e muitos
modelos de mecanismos tém sido propostos por varios autores. Para o
desenvolvimento de um mecanismo proposto para a reforma, alguns etapas devem
ser tomados, tais como:

- desenvolvimento da desidrogenagdo do metano passo a passo para a
formacéao carbono atémico

- dissociagao e adsorcao do CO, na reacao da reforma e formacao de O* ou

OH*

- reacao na superficie do catalisador entre o O* /OH* e C*

Esse mecanismo é similar para os trés diferentes tipos de reforma, reforma a
vapor, oxidacao parcial e reforma seca do metano pelo CO, (Aparicio et al., 1997).

Mecanismo semelhante € desenvolvido na Tabela 6 pelo mesmo autor.



30

Tabela 6 - Modelo microcinético da reforma do CH4 com CO; (Aparicio et al., 1997).

Modelo microcinético da reforma do CH4 com CO»

No. Reacao passo a passo k (mol/gs) E (kd/mol)
1 CHy+ 2* — *CH3 + *H 1,55 x107 53,9
2 *CHz + *H — CHg4 + 2* 2,50% 11° 95,9
3 *CHz +* — *CHp + *H 1x 113 115,4
4 *CHy + *H — *CH3 + * 2 x 117 75,4
5 *CHy +* — *CH + *H 1x 113 102,9
6 *CH+*H —> *CHy + * 2 x 112 75,4
7 *CH+* —*C+*H 1x 113 0,0
8 *C+*H —>*CH+* 2 x 112 64,4
9 H,O +* — *H,0 1.78 x 10° 0,0
10 *Ho,0 — Ho0 + * 1% 113 64,4
11 *H,O0  —>*OH+*H 415 x 10’ 0,0
12 *OH + *H — *H,0 3.08 x 11’ 32,2
13 *C + *OH — **CHO 1x11° 65,5
14 *CHO — *C + *OH 2.12 x11% (1T)*% 90,3
15 0,+2*H + * - *CHO + *OH 4400x (1/T)*%8  .50,0
16 **CHO + *OH +* — CO,+2*H+2 * 1x 113 0,0
17 “*CHO +3* 5> **CO+*H+2* 5.14 x 11° 0,0
18 **CO + *H + 2 *— **CHO + 3* 1% 107 23,0
19 “*CO  — CO +2* 5x 112 115,0
20 CO +2* — **CO 1x 10® 0,0
21 2*H — H, +2* 1x 113 95,0
22 H, +2* — 2*H 3x 10° 0,0

A ativacdo do metano € o passo limitante para o inicio da reacado de reforma

do metano com CO,. Quando se forma carbono suficiente na superficie do
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catalisador, ha o bloqueio dos sitios ativos, impedindo a dissociagdo da molécula de
metano (Edwards & Maitra, 1995; Santos, 2002).

Geralmente, os depdsitos de coque compreendem varias formas de carbono.
Estes sao diferentes em termos de reatividade que assim, se apresentam: carbono
atdbmico adsorvido, carbono amorfo, carbono vermicular (Whisker), carbeto de niquel
e carbono grafitado.

A reatividade do depdsito de carbono ou sua transformacéo séo sensiveis ao
tipo de suporte catalitico, a temperatura de sua formacao e a duragao do tratamento
térmico.

Em geral, acredita-se que os passos mais lentos provavelmente sdo aqueles
de ativacdo do metano para a formagédo de CH,(x=0-3) e a reagao entre as espeécies
de CHy e o oxidante, seja tanto na forma de oxigénio proveniente da dissociagao do
CO; ou da reacéao propriamente dita com CO..

Inumeros trabalhos apresentados na literatura sugerem que nado ha uma
simples etapa limitante na reforma do metano, e sob certas condigbes, a
disponibilidade de oxigénio superficial pode ter um papel importantissimo na
determinagcdo da taxa de reacdo do processo de reforma do metano em suas
variadas formas. Varios grupos de pesquisadores tém avaliado a cinética de reforma
do metano com dioxido de carbono sob o prisma do mecanismo de Langmuir-
Hinshelwood com respeito a um numero nao definido de atomos de hidrogénio nas
espécies intermediarias de CHy, e ainda com respeito a presenca da adsorgao
dissociativa do CO,; estudos comprovaram que sao duas etapas responsaveis pela
producao de CHy e reacao subsequente de CHx com CO; ou (O*) (Osaki et al., 1997;
Bradford & Vannice, 1996; Santos, 2002).

Para o mecanismo de reforma do metano com CO; realizada em presenca
do catalisador niquel suportado em gama alumina, foram elaborados modelos passo
a passo baseado em Langmuir-Hinshelwood, sendo o passo limitante da reagao, a
etapa na qual o metano é craqueado a hidrogénio e carbono ativo, seguido de
conversdes diretas e rapidas do carbono ativo com diéxido de carbono, formando

monoxido de carbono via reagao reversa de Boudouard (Wang & Lu, 1998).
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CH,+*—>CH,* (@)
CO, +*——CO, * (b)
CH,*——>CHy*+H (c)
CHy*——CH,*+H (d)
CH,*—>CH *+H (e)
CH*—C*+H (f)
CH,*+CO,*——2CO+x/2H, +2* (9)
C*+CO, *——>2CO+2* (h)
CO——C+0 (i)
2H+0——>H,0 ()
H+H——>H, (1)

Proposta de mecanismo semelhante para a reforma do metano com CO; foi
desenvolvida em presenga do catalisador de ruténio suportado em silica e gama
alumina; os testes realizados por espectroscopia de infra-vermelho aplicados aos
estudos dos grupos de hidroxilas dispostos na superficie dos suportes estudados,
permitiram o desenvolvimento de diferentes mecanismos com base nas espécies
detectadas na superficie dos suportes utilizados. A acumulacdo de espécies de
carbono proveniente da decomposi¢cao do metano sobre a superficie metélica do Ru,
finalmente impede a dissociagdo do CO; e induz a rapida desativagao do catalisador.

O suporte de alumina prové rota alternativa para a ativacdo do dioxido de

carbono, formando formatos ( HCO;(Al,05,,)) intermediarios sobre o suporte que

subsequentemente se decompde permitindo a formagao do CO.

O bifuncional mecanismo, em que os grupos hidroxilas depositados sobre o
suporte desempenham, induz grandemente a estabilidade sobre os catalisadores
suportados em aluminas, (Ru/Al,Os, Pt/Al,O3, Ni/Al,O3) pelo decrescimento
significativo da taxa de formacao de carbono sobre metal (Aparicio, et al., 2000). Os

mecanismos propostos por Aparicio (2000) e seus colaboradores representando a
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reforma do CH4-CO,, bem como a simplificagdo de adsorgédo dos reagentes na
superficie do catalisador suportado, sdo apresentados abaixo seguidos dos
respectivos esquemas representativos apresentados nas Figuras 13 e 14, que assim

se apresentam:

CH; = CH; (ruaag + (4-x)H (Ru-ads)

CO; (g ¢ CO; (Ru-ads)

CO; (Ruads) & CO (Ru-ads) T O (Ru-ads)

CH, (Ruady) T O (ru-ads) & CO (ry-ags) T X H (ru-ans)
CORryagsy <= COy

2 H (guads) < Ha )

H (ru-ads) + O (ru-ads) < OH (ru-ads)

H ryadsy + OH (Ru-ads} —" H,O (g)

OH (Ru-ads) <> OH (Si054)

0+CO

Figura 13 — Esquema representativo do mecanismo passo a passo de reforma do

metano com didxido de carbono suportado em silica. Aparicio, et al., 2000
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[ CHs = CHy (Ruadsy + (4-X) H Ruagsy

2H (Ru-ads) — Hz{gj

OH (a1,0,) <> OH (ru-aa5

OH (Ru-ads) <0 {Ru-ads) +H (Ru-ads)
H {Ru-ads) + OH {Ru-ads) = I‘IgD (&)

CH, (ru-aasy T O (Ru-adsy & CO (ru-aasy + X H mucass)

L COpy-atsy) & CO gy

COy = CO; (Al,0, -ads)
2- 2-
CO, (A1, 0, -ads) +0 {A1,0,) &> CO, (ALO, -ads)

CO2 (a1,0,-a ™ OH 410,y <> HCOY (010t

{ 2 H guadsy < 2 H (a1,0,a09

4

-

L
-~

e

CO}E-[MEDE-NE} +2H (AL D -ads) < H‘Cﬂ':_mz 0,-ads) + DII-{A22{33}
HCDz-'mIEUS-mJ +2 H{Mzﬂj-adﬂ — [{CDE-{J\I203-ud5}| + H;0 {ALD-ads)
HCDE-{AIEL'Ij-adﬂ < CO (Al,0,-ads) + DH-(AIEUEJ

CD{Al,;!{}._l-uﬂ.'i} < CO ()

2 OH (u,0, ¢ H30 (a1,0,a89 + 0% (a0,

Hy0¢a1,0, 4t = H20 )
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Figura 14 — Esquema representativo do mecanismo passo a passo de reforma do

metano com didxido de carbono suportado em gama alumina. Aparicio, et al., 2000

2.10 - Avaliagao da constante de equilibrio quimico

e efeito da temperatura

Os comportamentos das reacdes da envolvidas no processo de reforma do
metano, recorrem ao conhecimento das constantes de equilibrio das etapas
reacionais. Sob o efeito da temperatura, as citadas etapas tém suas velocidades
modificadas e condi¢cdes de equilibrio podem ser estabelecidas como uma fungao da
temperatura. Assim, faz-se necessario o conhecimento da variagdo das propriedades
entalpia padréao (AH°) e energia livre de Gibbs padrao (AG°).

A dependéncia de energia livre de Gibbs (AG®) em relagao a temperatura T é

dada pela seguinte equacgao:

d(AG°/RT) - AH®

17
o o (17)

A termodinaémica fornece a variagao da energia livre de Gibbs padrdao de uma

reacao da seguinte forma:
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—RTan:§viGl-" =AG° (18)
onde o termo AGP° é a forma convencional de representar a grandeza da Equacgao 19.

§v,.G;’ (19)

Desta forma, pode-se representar a Equagao 17 acima da seguinte forma:

o
AGT =—InkK (20)

Aplicando-se a Equagao 20 na Equagao 18, chega-se a seguinte equacgao de
Van't Hoff:

d(InK(T)) AH®
dT RT?

(21)

A Equacéao 21 fornece a dependéncia da temperatura T sobre a constante de
equilibrio, e assim, sobre a conversao no equilibrio.

- para reacdes exotérmicas a constante de equilibrio Keq=k1/k2 diminui com a
temperatura.

- para reacoes endotérmicas, a constante de equilibrio K¢ aumenta com a
elevacao da temperatura T.

Quando AH° for considerada independente da temperatura, a integragéo da
Equacgédo 21, para um intervalo de temperatura T4 a uma temperatura T,, leva ao

seguinte resultado simples:



37

)55 @
K, R \T, T,

O ponto de partida conveniente para a dedugdo rigorosa do efeito da

temperatura sobre a constante de equilibrio, € a relagao representada pela equacao
geral da energia livre de Gibbs, oriunda da energia livre de Helmholtz, e apresenta na
Equacao 23:

AG° =AH° —TAS° (23)

Como o calor de reacao padrao e a entropia padrao estédo relacionados com
a temperatura T e a temperatura T,, assim, a variacdo da entalpia e da entropia

padrao estao representadas da seguinte forma:

AH® = AH? +R[ “7ar (24)
AS° = AS? + R[ e (25)

De modo que, integrando as Equacgdes 24 e 25, rearranjando-as e aplicando-
se na Equacédo 23, obtém-se a seguinte equacédo geral, para a determinagdo da
constante de equilibrio como funcdo da temperatura de referéncia T,: € de uma

temperatura qualquer T.

° AG°-AH® AH° 1LAC;, — TAC
AG® _AG*-AH' AH® 17AC, . TAC, dT

RT RT. RT T; R R T (26)

To

Na forma da constante de equilibrio, tem-se;



38

AG°
RT

ln(Keq) = CXp(— ) (27)

Aplicada as reagdes do processo de reforma do metano, as relagdes
termodinamicas desenvolvidas, estas serdo expressas através das constantes de
equilibrio do processo.

Para a reacdo global da reforma do metano com CO,, expressam-se as
constantes de equilibrio e de adsor¢cdo do metano e de didéxido de carbono, de

acordo com as equagdes a seguir (Richardson & Paripatyadar, 1990).

kyor =1290exp(~102.065/ RT) mol/geans (28)
K, =2,60x107% exp(40.684/RT) atm’ (29)
Kco, =2.61x107 exp(37.641/ RT) atm’’ (30)

Para a reacao de gas shift, tem-se a constante de equilibrio de reagao, assim

representada (Yongtaek & Stenger, 2003):

+1,077InT +5,44x107* T —1,125x107" T*

(k)= 30935
T

eqwgs ) -

49170

T2

~13,148 .
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3.0 - METODOLOGIA EXPERIMENTAL

O desenvolvimento do processo de reforma catalitica do metano com diéxido
de carbono recorre a realizagdo de etapas experimentais de preparagao,
caracterizagao e avaliagdo de um catalisador selecionado (Ni/y-Al,O3). Com vistas ao
estabelecimento de previsdes de funcionamento do processo em reator de leito
fluidizado, foram desenvolvidas experiéncias cinéticas em micro-reator de leito fixo
em trés temperaturas de operagcdao com diferentes vazdes de alimentacdo do

sistema.

3.1 — Pré-tratamento do suporte catalitico

A preparacao do catalisador de niquel, suportado em y-Al,O3 é precedido por
um tratamento térmico, uma vez que, quando a gama alumina €& submetida a altas
temperaturas, tende a sofrer modificacdbes de natureza fisica, podendo assim,
transformar-se em alfa alumina (a-Al,O3). Além de prever modificagdes de natureza
fisica na alumina, o tratamento térmico tem ainda a finalidade de minimizar possiveis
perdas de volume, bem como modificacbes estruturais nos poros deste suporte,
quando da deposicdo do metal, vindo a provocar perda de sitios ativos do metal
precursor a ser impregnado.

A y-Al,O3 € um O6xido basico do aluminio, de peso molecular elevado
(PM=101,96 g/mol), insoluvel em agua, e com potencial hidrogeniénico (pH) variando
em torno de 9,0 a 10,5 em solugdo aquosa. Tem elevado ponto de fuséo (2.070°C),
fato este que justifica sua utilizagdo em processos quimicos submetidos a altas
temperaturas, podendo perder até 8% em massa durante calcinagbes. Para o
procedimento de pré-tratamento da y-Al,O; utilizada, — Degussa, tomou-se uma
amostra de 87,41g desse material, com didmetro médio da particula de 3 mm
aproximadamente, massa especifica de 2,41 g/cm3, ponto de fusédo de 2.070°C, e pH

médio entre 9,0 a 10,5 em solugcdo aquosa. Com o auxilio de um funil de vidro,
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preencheu-se todo o interior do reator de leito fixo, construido por aco inoxidavel
316L, encamisado com tubo de quartzo, de modo a evitar o contato direto da gama
alumina com o metal do reator que atinge o rubro durante a operagao. O referido
reator esta inserido em um forno marca Lindberg Blue-M, equipado com programador
linear de temperatura, em cujo equipamento procedeu-se o pré-tratamento térmico

nas condi¢des especificadas na Tabela 7 e nas Figuras 15, 16 e 17.

Tabela 7 - Pré-tratamento da gama alumina

Condigdes praticadas Valores
Temperatura (°C) 980
Pressao (atm.) 1
Tipo de gas Ar Sintético
Vaz&o Volumétrica (cm> /min) 500
Tipo de Fluxo Ascendente
Rampa de aquecimento (°C / min) 5
Tempo de duragao (h) 1

Tempo de aguecimento

Rampa 1 60 minutos N
Taxa de p
aquecimento Taxa de
5*Ciminuto ré Efrlamantn
&*Clminuto

: téti . L
géa: ar sintidlco gas: ar sintético

Temperatura ambiente

Figura 15 - Esquema simplificado das rampas de temperatura aplicadas ao

pré-tratamento térmico da alumina.
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Figura 16 — Sistema formado por micro-reator de quartzo, do tipo leito fixo, forno
elétrico Lindberg Blue-M equipado com programador linear de temperatura, e médulo

de controladores de fluxo massico de gas (Coleparmer).

Figura 17 — Vista do micro-reator do tipo leito fixo no forno elétrico aberto marca
Lindberg Blue-M.

3.2 - Impregnacgao metalica do suporte catalitico

Para o processo de impregnacao metélica sobre o suporte catalitico, optou-

se pelo método da impregnagao via umida, recorrendo-se aos resultados obtidos
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quanto ao grau de dispersdo metalica na superficie do catalisador de Ni/y-Al,O3
(Vernon et al., 1992). Para esta etapa do processo procedeu-se previamente a
secagem do sal pré-cursor, nitrato de niquel hexahidratado, em dessecador a
temperatura ambiente, para remover completamente toda a umidade, dando-se
sequéncia a etapa de impregnagao metalica do catalisador de niquel suportado em

gama alumina.

3.2.1 — Metodologia de impregnacao metalica

Com o intuito de formular um catalisador de niquel, 5% em massa, suportado
em gama alumina (5%-Ni/y-Al,O3), foi preparada uma solugdo de nitrato de niquel
hexahidratado (Ni(NO3),.6H20), tem natureza higroscopica, massa especifica p =
2,05g/cm3, ponto de fusédo pf = 56,71°C, e solubilidade em agua da ordem de 2,38
g/dm® a 20°C. Utilizou-se uma massa do referido sal, devidamente calculada de
modo a preparar-se 40,00 de catalisador, levando-se em consideragcdo uma
margem de 12% de erro, para compensar eventuais perdas.

Para a determinagdao da massa de niquel metalico e da gama alumina foram

efetuados calculos conforme as Equacgdes 32, 33 e 34.

Massa de niquel metalico: Ni=40x5% =2g (32)

290,81g / mol
58,70g / mol

Massa de Ni(NO3),.6H,O  2,00g +12%=1109g (33)

Massa de alumina = (40,00g — Massa(Ni)) =38,00g (34)

De posse da solugdo do sal precursor, verteu-se cerca de 300 cm® dessa
solugao para o interior de um Kitassato de 500 mL contendo os 38g da gama da y-

Al,O3; pré-tratada termicamente. Com a alumina submersa na solugdo, e com o
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Kitassato devidamente vedado, conectou-se este a uma bomba de vacuo, operou-se
durante 30 minutos, como intuito de remover todas as bolhas de ar contidas na
solugdo, bem como nos poros da alumina. Este processo tem ainda o objetivo de
reduzir resisténcias a transferéncia de massa, e viabilizar uma maior eficiéncia da
mobilidade dos ions de niquel no interior dos poros da gama alumina. Na seqiéncia
verteu-se o conteudo do Kitassato, para um Erlenmeyer de 2,0 L, e lentamente foi
adicionado todo o restante da solugao de nitrato de niquel, sob agitagdo mecanica, e
com ajuste do pH, em torno da neutralidade, por fim, utilizando-se solu¢ées de acido
nitrico 2,5 molar e, hidréxido de amoénio, também 2,5 molar atingiu-se o pH ideal
(Santos, 2002).

Na Figura 18 mostra-se a alumina peletizada imersa em solugé&o de nitrato

de niquel de niquel no baldo do rota evaporador.

Figura 18 - Pellets de alumina, na solugao de nitrato de niquel

Concluido esse processo, transferiu-se todo conteudo para um baldo de
fundo redondo de 1,5 L, do rota-evaporador, e deu-se continuidade a impregnagao
nas seguintes condigdes:

- temperatura do rota-evaporador - 80°C;

- rotagao constante de — 60 rpm;
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- presencga de vacuo de -150mmHg;

- duragao — 8horas.

A Figura 19 mostra o conjunto rota evaporador, banho-maria, mangueiras de
vacuo, condensador e baldo de quartzo, utilizado durante a impregnagdo do
catalisador de niquel suportado em alumina.

Passadas as 8 horas de impregnacgédo, elevou-se a temperatura de
evaporagdo do rota evaporador para 105°C, e a agitagdo para 90rpm,
permanecendo nestas condi¢coes até a completa secura e adsorgéo do sal precursor
no interior dos poros do suporte catalitico. Seguiu-se a transferéncia do material
impregnado para um Becker de 100mL, no qual efetuou-se secagem em estufa por

12 horas na temperatura de 105°C.

Figura 19 — Conjunto que compde o rota evaporador.

O catalisador seco foi carregado no reator de leito fixo, procedendo-se a
etapa de calcinacao, reducéo e passivacao do catalisador, nas condicoes mostradas
no esquema representado na Figura 20. As rampas de aquecimento e resfriamento
sdo operadas com taxa de aquecimento constante de 5 °C/min, em atmosfera de
argdnio puro e vazao volumétrica de 50 cm®/s. A primeira rampa R1, aquece o forno

da temperatura ambiente até a temperatura de 120 °C, e o periodo P1 é de 120
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minutos, tempo necessario para remover toda a agua residual do catalisador, além
da agua de cristalizacao do sal precursor. A rampa R2 eleva a temperatura de 120°C
até a temperatura de 600 °C, quando o argénio € substituido por hidrogénio puro, em
um periodo P2 de 720 minutos, periodo necessario para reduzir por completo a fase
metalica do catalisador. A partir da rampa R3, comeca a etapa de resfriamento
controlado até a temperatura de 150°C, em um periodo P3 de 30 min, em que
comecga a etapa de passivagao do catalisador em atmosfera de ar sintético em
substituicdo ao hidrogénio de redugéo. A operagao prossegue sob atmosfera de ar
sintético até encerrar-se a temperatura ambiente. Na Figura 20 e Tabela 8 estdo

esquematizadas as etapas de operagao e as condigdes do processo.

P
T=a00 "C

T=120°C Pl

Temperatura amhienie

Figura 20 - Esquema representativo das etapas térmicas de preparagéo do

catalisador de Ni/y-Al,O3

Tabela 8 —Condigbes operacionais de passivacao do catalisador de Ni/y-Al,O3

Taxade | Temperatura (°C) | Tempo |Gas Vazao
aquecimento (minuto) volumétrica
Etapas (°C/min) (cm®/min)
Inicial |Final

Remocdo de 5,0 25,0 120,0 120,0 Ar 50,0
agua residual
Calcinacao 5,0 120,0 600,0 720,0 Ar 50,0
Reducgao 5,0 600,0 150,0 30,0 Ho. 50,0
Passivacao 5,0 150,0 25,0 30,0 Ar Sint 240,0
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As reacdes decorrentes dos processos térmicos de calcinacdo e redugao sao

assim equacionadas:

Ni(NO3),.6H,0 LAu NiO, +2NO, +6H,0 (Calcinagio) (35)

(36)
2Ni+O,——>2NiO (Passivagao do catalisador) (b)

3.3 — Avaliagao do catalisador de Ni/y-Al,O3;

Tendo em vista a avaliagdo experimental da atividade do catalisador de
niquel suportado em gama alumina (Ni/y-Al,O3), para o processamento da reagao de
reforma do metano com diéxido de carbono, foram estabelecidas as condi¢cbes de
operacao em micro-reator de leito fixo, assim descritas:

- processo isotérmico;

- temperaturas pré-fixadas de 750°C a 850°C;

- pressao atmosférica de 1atm;

- fluxo volumétrico dos reagentes variando de 200cm®/min a 980 cm®/min;

- massa de catalisador de 0,13 g para a temperatura de 750°C a 850°C.

3.4 - Metodologia

O catalisador de niquel suportado em gama alumina, foi avaliado com a
reacdo da reforma seca do metano (CH4) com diéxido de carbono (CO;), em
condigdes e pressao constante de 1 atrm. As conversdes dos reagentes conduzem
as formacgdes dos produtos monodxido de carbono, hidrogénio, agua e carbono na
forma de coque. Reagentes e produtos foram analisados nas correntes gasosas de

alimentagao e descarga do micro-reator por cromatografia gasosa on-line.
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3.4.1 - Carga do reator

O catalisador preparado, calcinado, reduzido e passivado, foi finamente
moido, até tornar-se po, peneirado e selecionado, atingindo a granulometria de 210
Mm, uma amostra de 0,13 g de catalisador foi pesada, e com a ajuda de um funil de
vidro foi conduzido para o interior do micro-reator de quartzo, formando uma fina
camada de massa catalitica sobre a membrana ceramica, formando assim o

chamado leito catalitico propriamente dito.

3.4.2 — Metodologia de redugao “in situ”

O reator carregado, foi submetido a programagao de aquecimento ajustando-
se o0 tempo necessario para atingir a temperatura de reagao, seguindo uma
programacao linear de temperatura. Durante a fase de aquecimento do forno, deixa-
se fluir Hy pelo reator, com o propdsito de promover-se a reducédo “/In Situ” do
catalisador. Apds atingir-se a temperatura de 850°C, mantém-se o hidrogénio por
mais duas horas nesta temperatura até completar-se total redugdo do catalisador.
Esta operagdo é acompanhada através da analise cromatografica de agua na saida
do reator, analisada em cromatografo com detetor de condutividade térmica (TCD),
tendo o argbnio como gas de arraste, utilizando-se coluna empacotada, Poropack Q,

operando na temperatura de 70°C.

3.4.3 — Avaliagao quimica reacional

Completada a redugao “In Situ” alimentou-se o sistema com CO; e CH4 na
propor¢do de 1,5:1,0 diluidos em 75 % de argbnio em volume. Reagentes, na
entrada do reator, e produtos na sua saida sao analisados on-line em cromatografo
a gas com detetor TCD, munido de um coluna Porapak Q, tendo o argénio como gas

de arraste sob temperatura de 70°C.



48

O sistema experimental em operagdo € composto dos cilindros dos gases
reagentes, modulo massico de fluxo de gas, misturador de gases, forno elétrico
(Lindberg Blue-M), reator de quartzo, e o conjunto de cromatografia gasosa de
condutividade térmica.

Na Figura 21 esta representado o sistema de avaliagdo catalitica, cujos
componentes estao identificados nos itens seguintes.

1 - cilindro do gas metano (CH,), principal reagente da reforma;

2 - cilindro do dioxido de carbono (COy);

3 - cilindro de argbnio (Ar), gas diluente;

4 - conjunto de valvulas de controle de fluxo dos gases;

5 - conjunto dos controladores de fluxo massico de cada gas, marca Cole-
Parmer;

6 — suporte de teflon do reator;

7 — forno, marca Lindberg Blue-M, programavel, e com temperatura maxima de
1.100°C;

8 — mostra o reator diferencial de quartzo inserido no forno;

9 — misturador dos gases reagentes e do gas diluente;

10 - CG / TCD cromatografia a gas, equipada com detector de condutividade

térmica.

b

h h 4
Y -~
1 2 3| TCD |4 ’

Figura 21 — Conjunto composto do sistema de analise dos resultados,
cromatograficos de condutividade térmica e saida de dados on-line.
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Nas Figuras 22 e 23 esta mostrado o sistema de avaliagédo catalitica e o
sistema analitico cromatografico acoplado a saida do micro-reator.

Figura 22 — Conjunto representativo do sistema de analise dos resultados composto

de cromatégrafo de condutividade térmica, saida de dados e impressora

” - L
=l i - bk

Figura 23 — Micro-reator de quartzo inserido no forno elétrico marca Lindberg Blue-M
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4.0 - MODELAGEM CINETICA DO PROCESSO DE REFORMA DO METANO
COM DIOXIDO DE CARBONO

A avaliagdo cinética em micro-reator de leito fixo e as operagcdes em reator
de leito fluidizado para o processo de reforma do metano com diéxido de carbono em
presenca do catalisador de Ni/y-Al,O3 tém suas evolugcbes e seus perfis de
concentracao, para reagentes e produtos, interpretadas segundo modelos cinéticos e
de comportamentos operacionais do reator de processo. Com base em um
mecanismo proposto para a reacdao de reforma do metano sido propostas leis
cinéticas para os diferentes componentes as quais sdo aplicadas nas equagdes de

balan¢co de massa do micro-reator.

4.1 - Mecanismo reacional do processo de reforma

A avaliagao do processo de reforma do gas natural com diéxido de carbono é
realizada com base nas reagbes de reforma do metano, cujas etapas, sdo assim
detalhadas:

- reacao global da reforma seca:

CH, +CO, —>2CO +2H, AHP% = 247 kJ.mol™ (37)

- reacao reversa de gas shift:

CO, + Hy, — CO + H,0 AHP5g5 = 41 kJ.mol™* (38)
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- reacao de decomposi¢ao do metano:

CH, — C+2H, AHC,95 = 75kJ.mol (39)
- reacao de reversa de Boudouard:
CO, +C——>2CO AH%gg = 172kJ.mol” (40)

A tecnologia para o processo catalitico da reforma do gas natural defronta-se
com a ocorréncia de uma rapida formacéo de carbono, provocando a desativacédo do
catalisador. A principal causa desta desativacao do catalisador, da-se pela reacao de
decomposi¢cdo do metano (Reagao 39). Um problema similar ocorre com a reacéo de
Boudouard segundo a qual o carbono pode depositar-se na forma de filamento ou de
whiskers.

As taxas de reagdes correspondentes as etapas reacionais descritas sao
propostas na sequéncia:

- consumo de metano via reagao catalitica heterogénea, expressdo segundo

uma lei cinética do tipo Langmuir-Hinshelwood,

kiKcy,Cen,

1 + KCH4 CCH4

1 _
rew, =

(41)

- consumo de diéxido de carbono e hidrogénio, reacdo homogénea em fase

gasosa e reversivel (reacéo reversa de gas-shift),

CcoCryo

2
Fco, =k, CH2CC02 Tk

eq
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- consumo de didxido de carbono nao catalitica heterogénea na superficie do

catalisador ( reagao reversa de Boudourd),

nos quais ki, ko e k3 sdo as constantes cinéticas de velocidade e Kchs € Keq
sao as constantes de equilibrio de adsorcdo do metano e a constante de equilibrio

termodinamico da reacao reversa da agua-gas shift, respectivamente.

4.2 - Modelagem cinética do processo de reforma

A avaliagdo do comportamento cinético da reforma do metano com CO,
requer o processamento catalitico da mistura reagente com uma composigdo de
alimentagao diluida com argénio numa relagao CO,/CH4 > 1 nas temperaturas entre
750°C , 800°C e 850°C. Considera-se para tal fim, a operagcdo em micro reator de
quartzo, escoamento pistonado, pressdo constante de 1 atm, sob operagao
isotérmica em regime cinético-quimico de funcionamento do catalisador.

Para este sistema, um balan¢co de massa para cada um dos componentes,
onde o sub-indice “m” refere-se ao metano, ao dioxido de carbono, ao hidrogénio,
ao monoxido de carbono e a agua, e em termos da conversao dos reagentes, resulta

em.
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Sendo m= CH4, CO,;, CO, Hy, HyO, r, a taxa da reagdo global do

m

componente m por unidade de massa do catalisador e o tempo espacial

P i ©
modificado com unidades de tempo em segundo.
Para a composicao da alimentagcado dos reagentes na razao de (CO, /CH,4 =
1,5), a reagdo de decomposicdo do metano, a reagao reversa de gas shift, e a
reacdo reversa de Boudouard sdo consideradas para uma descricdo do
comportamento cinético do processo de reforma do metano com CO, em um
intervalo de temperatura de 750°C a 850°C. Assim, as taxas globais para cada

componente serdo expressas por da seguinte forma:

1
few, = TcH, (a)

2 3
Tco, =Tco, *1co, (b)

2 3
co =Tco, +21¢o, (€)
(45)
1 2

T, = 2”CH4 ~— Tco, (d)

2
"0 = 1co, (€)

Aplicando as taxas globais acima relacionadas, sado formuladas as equagdes
diferenciais de balanco correspondentes, cujas solugbes descrevem as evolugoes
cinéticas dos componentes do processo de reforma de metano com diéxido de
carbono.

As conversdes de metano ( x; ), do dioxido de carbono ( x, ) e do

hidrogénio ( x3 ) permitem escrever as seguintes equacgoes:
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FAr :Faor FH2O'FC002.X2

Fcra,  Féoy —Foy x4
4 4 . o o
Fray :2Fcy %1 — Foo, %)

F,:F’+F,sx

. % o o
F'coy i Feo, = Fco, X2 = Feo, X3

Sao formuladas as seguintes equagdes para derivar as concentragdes das
especies em termos da conversdo para um sistema com escoamento a volume
variavel, usaremos as relacdes para concentracao total. A concentragao total em
qualquer ponto do reator é representada pela equacgéo 47(a), e na entrada do reator

pela equagao 47(b).

Fr P F P
C = = — To — o
r= =k @ Cro v, ZRT, (b) (47)

Assumindo variacdes despreziveis no fator de compressibilidade, a relagao

das concentracgdes totais, fornece a equagao do volume v assim descrito:

V=V, — (48)
Fr, \ PT,

Pode-se entdo expressar a concentragao das espécies m para um sistema

com escoamento continuo em termos da conversao.

gt @9
v v, \F,\P T F \PT
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Nas quais m representa cada espécie presente na operacdo do processo,

tais como:
CH,, CO,, CO, H,, H,O.

Tomando-se 0 metano como componente principal da reacdo da reforma do
metano com dioxido de carbono, e assumindo desprezivel as variacbes dos dos
volumes dos componentes das reagdes da reforma do metano com CO,. A operagao
se processa em meio diluido dos reagentes CH4s e CO, em presenga do gas inerte
argbnio, razdo de alimentagdo de 1,0: 1,5: 7,5 de metano, didxido de carbono e
argdnio respectivamente. Nestas condi¢des, formula-se as seguintes expressoes de

concentragcdes de cada uma das espécies presentes no processo.

FY —F% x \( p
Cerry =| —< ] ( j (50)
0 0 0
Feo, = Fco, X2 ~Feo, %3 |( P
Cco, = 5 5 (51)
o+ 2Fcpax RT
2F x, + FO) x
Co = co,*2 T F'co, X3 P (52)
Cl F 4 2R RT
T CH, ™1
0
C.o— 2Fcy, % — Feo, %3 | P 53
2l B 2R RT ©9
T CH,™
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Decorre entdo que a taxa de reagao para o metano é expressa por:

FC(’)H _FC(‘)H X | P
leCH4 : *

_ kKey Con, FP+2F5 x ) RT
1+ Koy, Cen, L K FCQH4 —FCOH4x1 P (55)
_|_
B+ 2FS, x | RT

Rey,

Para o didxido de carbono resulta:

CcoCh,

o)
Reo, =ky| Cy,Ceo, — +k3Ccp, =

eq

0 0 0 0 0
2FCH4x1 _Fc02x3 FC02 _Fc02x2 _Fc02x3

, F) +2F5, x F) +2Fg, xl
kz(i) 2F x, + Y x FY x
RT CO,"2 CO, ™3 CO, ™3
F+2F5 x| FY +2Fg, X (56)
K

eq
0 0 0
Feo, =Fco, X —Feo, X3 | P

+k
’ FY+2FY x, RT

As equagdes da taxa da reagdo do monoxido de carbono, hidrogénio e agua,

S&0 assim expressas:

CcoCh0
Reo =k (CHZ Ceo, ~—— |+2k3Cco, =

eq



0 0 0 0 0
2FCHx1_FCOx3 FC02 —Fc02)C2—FCOX3
0 0 0 0
, F, +2FCH4x1 F, +2FCH4x1
+k2(i) 2F° x, +F° x 0
RT co, X2 T Xco X3 Flop X5
0 0 0 0
FT +2FCH4X1 FT +2FCH4X1
Keq
0 0 0
Feo, ~Feo X2 = Feo X3 | P
2k 5 5
F. +2F., x| RT
kK-, C C.,C
RH2 _ 15em, Con Tk, CH2 Cc02 _~cotmo | _
E), —F)
I CH, ca, 1 | P
C Y4 2R, X, |RT
2 5 5 +
Fey, =Feu, % | P
1+KCH4 0 0
FY+2F% x |RT

F +2Fg, X,

F)+2F), X1

0 0 0 0 0
[2FCH4x1 — Feo, %3 J[FCOZ —Fco, %, = Feo, X3

2
P
il 0 0 0

F) +2Fgy, x,

F) +2Fgy x,

Ry o =’€2{CH2 Cco, — X
eq

K

eq

CcoCho ) B

]+
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(57)

(58)
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0 0 0 0 0
2FCH4X1 _FC02x3 FC02 —F X —FC02X3

Cco,™2
0 0 0 0
5 F; +2FCH4X1 F; +2FCH4)C1
(P e
— N2 RT 2FCO2X2 +FC02x3 FC(')OQX?) (59)

0 0 0 0
F; +2FCI_I4X1 F; +2FC]_I4X1

K,

4.3 — Modelagem e simulagao em reator de leito fluidizado

A modelagem do comportamento operacional do processo da reforma em
reator de leito fluidizado aplica modelos unidimensionais, tomando como base as
propostas de Van Deemter (1961) e Kunii-Levenspiel (1969), segundo a
representacdo de um reator de leito fluidizado borbulhante (RLFB). O modelo
fundamenta-se na teoria das duas fases, com a fase do gas, chamada de fase
diluida, e a fase dos sdlidos cataliticos distribuidos no leito, chamada de fase densa.

A representacao segundo o modelo RLFB admite as seguintes premissas:

- regido da fase diluida, por onde flui a corrente de gas que atravessa o leito,
nao ha reacao;

- fase densa, regido que concentra a maior parte dos sélidos ocorre reagéo
quimica;

- entre a fase diluida e densa, ocorre transferéncia de massa dos reagentes e
produtos;

- as duas fases escoam ascendentemente com suas respectivas velocidades;

- 0 escoamento é convectivo dispersivo nas duas fases;

- os efeitos difusivos intraparticulares oferecem pouca resisténcia as
migragbes dos componentes, admitindo-se funcionamentos em regime cinético

quimico;
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- considera-se que a operacgao € isotérmica em ambas as fases.

Tomando-se como base o sistema mostrado na Figura 24, com escoamento
nas fases densa e diluida no elemento infinitesimal de altura 8L, e considerando
efeitos de transferéncia de massa da fase diluida para a fase densa, elaboram-se os

balangcos de massa dos diferentes componentes presentes no processo nas duas
fases.

- Us Ug
L1
-» —B [* AL
: M E
T .
Uy Ug [ !
Ug

Figura 24 — Sistema representativo do reator de leito fluidizado borbulhante (RLFB)
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- para a fase diluida:

. 2 .
—U, 6Cl3 + aniB aﬂ_l<i35 (CiB - CiE) = aClB (60)
oz 02> ot
- para a fase densa:
; 821‘ !
—UE aCE +aniE C2E _KiBE(CiB _CiE)+Ri = aCE (61)
z 0z ot

Nas quais u, e u, sdo as velocidades superficiais nas fases diluidas e

densa, respectivamente; Q . e Q _ os coeficientes de dispersao axial para

axis axie

cada componente nas duas fases; K;, o coeficiente global de transferéncia de
massa entre as duas fases e R; a taxa de consumo ou formagdo de cada
componente do processo. Ci, e Ci,s&o as concentracdes dos componentes em

cada fase, bolha e emulséo.

Considerando as hipéteses estabelecidas e especificadas, adota-se que o
escoamento € do tipo pistonado e a operagao ocorre em regime estacionario. As
equacbes de balango aplicadas aos cinco componentes presentes no processo
de reforma, assim se apresentam:

- para o metano na fase diluida;

_MBT_KBE(CCH4B_CCH4E):O (62)

- para o metano na fase densa;

dCey,,
_uE—_KBE(CCH4B _CCH4E)_RCH4E =0 (63)

dz



- para o diéxido de carbono na fase diluida;

—u,———= _KBE(CCOZB _CCOZE) =0
dz

- para o dioxido de carbono ba fase densa;

dCCOZE
U T_KBE(CCOZB - CCOZE)_RCOZE =0

- para o0 monoxido de carbono na fase diluida;

d
B @_KBE (CCOB _CCOE) =0

dz

—Uu

- para o monoxido de carbono na fase densa

dCeco,
E%_KBE(CCOB —Ceo,)+Reo, =0

—u
- para o hidrogénio na fase diluida;

dc,,
_uB—ZB—KBE(CH _CHQE):()
dz 28

- para o hidrogénio na fase densa,;

CH
—u,— 25K, (Cy, =Cp )+ Ry, =0

bodz

- para a agua na fase diluida;
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(64)

(65)

(66)

(67)

(68)

(69)



dCy o
08 K (Chrp = Crripy) =0
dz

- para a agua na fase densa.

—u T_KBE(CHZOB ~Cr,0.)+t Ry, =0

As condi¢cdes de contorno sao assim definidas:

- condicao de contorno 1 em Z=0;

CCH4B (0) = CCHZB

Ceo,, (0)= Cco;’E

CCH4E 0)= CcozE 0)= CcoE 0)= CcoB 0)= CHQE 0)= CHZB (0)
= CHZOE 0) = CHZOB (0)=0
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(71)

(72)

(73)

(74)
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5.0 — AVALIAGAO CINETICA EXPERIMENTAL E MODELAGEM DO PROCESSO
DE REFORMA CATALITICA DO METANO COM DIOXIDO DE CARBONO.

A adocado de metodologia descrita no capitulo anterior, gerou resultados
experimentais de acordo com as etapas que incluem a preparagao e caracterizagao
do catalisador Ni(5%)/y-Al,O3, e avaliagao cinética de reforma do metano com CO,
em micro-reator de quartzo, do tipo leito fixo, em condigdes, isotérmicas nas
temperaturas de 1.023,15K, 1.073,15K e 1.123,15K e pressao atmosférica. A
modelagem cinética proposta, com base nos mecanismos das reagdes de reforma do
metano foram ajustadas as evolugdes cinéticas proporcionando as estimagdes dos
parametros cinéticos do processo.

Na perspectiva de operacado do processo de reforma em maior escala, um
reator de leito fluidizado foi projetado, construido e instalado. Simulagdes de seus
funcionamentos foram elaboradas, recorrendo-se as aplicagcbes dos parametros

cinéticos estimados.

5.1 - Caracterizacao do catalisador de reforma do metano

O catalisador Ni/y-Al,O3, preparado a partir do sal precursor Ni(NO3),.6H,0
com teor do metal previsto em 5% em massa, resultou no sistema Ni(4,82%)/y-Al;Os,
segundo a analise em espectrometria de absorg¢ao atémica.

Difratogramas de raio-X (DRX) do sistema reduzido e pés-reagao de reforma
estdo apresentados na Figura 25, onde é possivel visualizar a presencga do espinélio
de aluminato de niquel (NiAl,O4), carbeto de niquel (NisC) e carbono amorfo
derivados do niquel metalico inicialmente incorporado ao catalisador, em cada
temperatura praticada apds 24 horas de reacdo. O carbono amorfo € uma das
formas alotrépicas do carbono, e é formado por uma grande variedade de
substancias carboniferas que nao sao classificadas como grafite, que é naturalmente

formado como sélido cristalino e possui propriedades diversas. A Tabela 9
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apresenta as concentragoes de cada componente presente na operacao de reforma

do metano com CO, em cada temperatura do processo.

Tabela 9 — Condicdes reacionais de reacao de reforma do metano com
diéxido de carbono em presenca do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,03 T=1.1.023,15K,

1.073,15K e 1.123,15K, Mc4t=0,13g, tempo de contato T =1800s.

Temperaturas (°K)
Componentes 1.023,15 1.073,15 1.123,15
CHg4 1,15 0,43 0,05
CO, 42 51 21,95 11,31
CO 49,56 69,97 77,92
Ha 2,93 3,33 3,82
H,O 1,56 1,11 0,52
250 — <+— V-ALO;

&) 200 — N1A1204 —>

o <+—NiC;

5 i

o

S 1504

%

@ - Carbono

Q amorfo

o

= 100 \

(O]

@)) ]

8

C

o 50-

O

0 LN L DL LN L LI NI BN LI NI N B BLEN BN LI L L

260

II T
5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95100

Figura 25 .- Analises em difratograma de raio-X (DRX) do sistema
Ni(4,82)/y-Al,O3, para o catalisador pos-reagao e suporte y-Al,O3 nas
temperaturas de 1.023,15K a 1.112,15K, Mcat=0,13g e pressao

atmosférica
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5.2. - Avaliagao do catalisador de reforma do metano com CO..

O sistema do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3 preparado teve avaliada sua
atividade através de testes cataliticos com a reacdo de reforma do metano com
dioxido de carbono. As experiéncias de avaliagdes realizadas em micro-reator de
leito fixo, com os reagentes CH4 e CO; diluidos em argbnio, foram conduzidas em
diferentes vazdes da fase gasosa (200,00 cm®min a 980,00cm*/min), atingindo-se
em cada caso um regime estacionario de composigdo de reagentes e produtos,
mantidas constantes a pressao de 1 atm e as temperaturas de 1.023,15K; 1.073,15K;
1.123,15K.

As analises cromatograficas em fase gasosa, da alimentacdo do reator e da
descarga, foram realizadas on-line, através de detec¢cdo de condutividade térmica
(TCD), utilizando-se coluna empacotada Poropak-Q. Nas Figuras 26 e 27 estéo

representados cromatogramas tipicos da fase efluente do reator e de uma mistura

gasosa padrao.

3004 E
i 1=hidrogénio

250 2=monoxido de carbono

3=metano
200 4=di6xido de carbono

5= 4gua
1504
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Figura 26. -. Cromatograma tipico da mistura gasosa composta pelos
produtos e reagentes do processo de reforma do CH4-CO,. Cat. = Ni(4,82%)/y-Al203;
T=1.023,15K; P=1atm, Coluna Poropak-Q; T.,= 70°C.
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Figura 27. -. Cromatograma tipico da mistura gasosa padrdo composta pelos
principais gases de reforma do metano com diéxido de carbono; T=1.023,15K; P =
1atm. Coluna Poropak-Q; T, = 70°C.

Tomando como referéncia as condicdes de razdo de alimentacdo do reator
CO,:CH4=1:1,5; temperaturas de 1.023,15K; 1.073,15K; 1.123,15K; pressdo de 1 atm
e tempo de contato de 1.000s, foi possivel destacar a atividade do catalisador de =
Ni(4,82%)/y-Al,O3 para o processamento de reforma do metano com didxido de
carbono.

Nas condicbes praticadas do processo, esta identificada a atividade do
catalisador de niquel preparado para a reforma do metano com diéxido de carbono.
A presenca dos produtos CO, H, e H,O indicam a ocorréncia das etapas de reacao
do processo, descritas previamente em outros trabalhos (Santos, 2001; Sheshan et
al., 1994; Wang & Lu, 7998; Gadalla & Bowee, 1988).

Assim, a formacdo de agua deve-se a reagao reversa de gas shift

(CO,+H,«—>CO+H,0), que na mesma razdo molar, produz o monodxido de

carbono. A decomposigdo do metano (CH,<——C+2H,) conduz a produgdo de
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hidrogénio e deposig¢dao de carbono. O consumo de coque depositado na superficie

do catalisador suportado foi possivel através da reacdo reversa de Boudouard
(CO; +Cgp140) <—>2CO), segundo o mecanismo de reagdo proposto para a etapa

[l do processo de reforma do metano com CO, em presenca do catalisador de niquel
suportado em gama alumina, particularmente, favorecida pela presenga do excesso
de diéxido de carbono e elevadas temperaturas, conforme o mecanismo a seguir
(Wang & (MAX) Lu, 1996; Erdohelyi et al., 1993).

CH 4 — Cluiivoy ¥ 4H (v (75)
COy o)y —>CO wsivoy + Olativo) (76)
Clativoy + Otativoy = COative) (77)
CO(mivo) ——)CO(g) (78)
4H(ml~v0) ——)ZHz(g) (79)

Reduzidos teores do coque remanescente, deduzidos dos balangos
massicos ajustados aos componentes reacionais em fase gasosa séo apresentados
no anexo A.

As avaliagdes representadas nas Figuras 28A, 28B, e 28C destacam
reduzidos teores de metano e maiores teores de didxido de carbono decrescentes

com aumentos das temperaturas praticadas.
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Figura 28A. — Composicao massica da mistura reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com dioxido de carbono. Catalisador de Ni(4,82
%)/y-Al,O3; T = 1.023,15K; P = 1atm; t = 1.800 s.
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Figura 28B. — Composigdo massica da mistura de reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com didxido de carbono. Catalisador de Ni(4,82

%)Iy-Al,O3; T =1.073,15K; P = 1atm; t = 1.800 s.
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Figura 28C. — Composi¢cdo massica da mistura de reagentes e produtos do
processo de reforma do metano com diéxido de carbono. Catalisador de Ni(4,82

%)Iy-Al203; T = 1.123,15K; P = 1atm; t = 1.800 s.

5.3 —Mecanismo do processo de reforma do metano com
dioxido de carbono

As avaliagbes experimentais do processamento catalitico do metano com
diéxido de carbono em presenca do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3 conduzem a
formagao de propostas de mecanismos, justificando rotas quimicas para produgao de
monoxido de carbono e hidrogénio, formacdo de agua e coque evidenciam a
ocorréncia de etapas de reagbes especificas, incluidas no mecanismo global da
reforma catalitica.

O conhecimento dos mecanismos da cinética das reacdes de reforma do
metano com didxido de carbono ainda estar bastante limitado (Gadalla & Sommer,

1989; Gadala & Bower, 1988). Em seu trabalho original sobre a reforma do metano,
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Firscher-Tropsch (1928) observaram que a reagao de reforma se processa
envolvendo varias etapas de reagéo.
As possiveis etapas de reacéo, incluidas no processo de reforma do metano

com dioxido de carbono, podem ser assim equacionadas:

CH,+C0O,<«—2C0O+2H,, Reforma secado metano (80)
CO, +H2<—>CO+ H,0, Reacao reversa de gas shift (81)
CO,+4H,«—CH,+2H,0, Reagéo de metanacdo (82)
CH,+H,0<—CO+3H,, Reacao de reforma a vapor de agua (83)
CO, +C<«—>2C0O, Reacao reversa de Boudouard (84)
CH,«—C+2H,, Reacdo de decomposi¢do do metano (85)
H,0+C<«—>CO+H,, Reacao de gaseificacdo do coque (86)

Através de anadlise detalhada sobre as sete principais reacdes paralelas da
reforma do metano apresentadas, é possivel apresentar um conjunto das trés destas
reagcdes paralelas, que representam a reforma do metano de forma, de fforma
estequiometricamente independente (Michael et al., 1997).

Deste modo, apenas trés etapas s&o necessarias para descrever o conjunto
das sete reagdes. Existem duas possibilidades para que a representagao da reagao
de reforma (CH4+CO,) se processe, a saber:

- primeiro com as reagdes: (80, 81 e 86).

- segundo com as reagoes: (81, 84 e 85).
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Evidéncias experimentais verificadas no desenvolvimento do presente
trabalho, conduziram a opgao pela segunda possibilidade para representar a reforma
do metano com diéxido de carbono. Assim, o mecanismo base de reforma para o

modelo cinético foi desenvolvido através das seguintes etapas:

Etapa I.

CH,«—C+2H, Reaco de decomposi¢do do metano (87)
Etapa Il.

CO, +H,<—>CO+ H,0 Reagéo reversa de gas shift (88)
Etapa lll.

CO, +C<«——>2C0O Reagéo reversa de Boudouard (89)

5.4 — Avaliagao experimental e modelagem do comportamento cinético do

processo de reforma do metano com diéxido de carbono.

Confirmada a atividade do catalisador Ni(4,82%)/y-Al,O3 para o
processamento de reforma do metano com diéxido de carbono, procedeu-se a
avaliagao cinética do processo, operando-se o micro-reator de leito fixo com razdes
de alimentacdo da fase gasosa variando de 200 cm®/min a 980 cm*/min, mantendo-
se a composigao de alimentacéo (Ar: CH4: CO2 / 75%: 10%: 15%) em trés diferentes
temperaturas (1.023,15K; 1.073,15K; 1.123,15K) sob pressao atmosférica.

As analises cromatograficas on-line da mistura de produtos e efluentes do
micro-reator de quartzo garantiram as identificacbes e quantificagbes dos
componentes: CH4, CO,, CO, H,, H2O. As evolugbes das concentragdes destes
componentes estao representadas em funcao do tempo de contato fluido-catalisador,

nas temperaturas praticadas.
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O comportamento cinético do processo de reforma do metano, avaliado
experimentalmente, pode ser descrito pelas equacdes de balangco formuladas para

cada componente (Equagdes 90 a 95):

—%wm:o, i=CH,, CO,, CO, H,, H,0 (90)

As equacgdes diferenciais, incluindo as taxas de reacdo de cada componente

(Equacbes, 87, 88 e 89) sdo expressas a seguir:

dCey,
o Py, =0 (91)
dC
2+, 10, +120,) =0 (92)
T 1 p 1, + 2780 =0 (©3)
Cu
P Cri, = 1é0,) =0 (94)
t
dC
+p .10 =0
1o, (95)

As solucdes das Equacgdes 90, 91, 92, 93, 94 e 95 obtidas pelo método de
Hunge-Kutta de 42 ordem, requerem a introdugdo dos valores dos parametros
cinéticos e de equilibrio das leis cinéticas adotadas. Para suas determinagdes, sao
introduzidos valores iniciais destes parametros, os quais produzem, segundo as
solugdes geradas pela aplicagdo do método de solugdes, valores das concentragdes

dos reagentes e produtos.
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A identificagdo destes valores com aqueles experimentais obtidos das
avaliacbes confirmam as estimagbes dos parametros. Um procedimento de
otimizagao foi adotado, de acordo com o seguinte detalhamento:

- identificacdo dos valores de inicializacdo dos parametros cinéticos e de
equilibrio; as constantes de velocidade e a constante de equilibrio de adsor¢ao do
metano foram obtidas pelo ajuste linear da equagao de balango deste componente
aos resultados experimentais, visto que, o metano esta sujeito unicamente ao
consumo durante 0 processo;

- determinagao da constante de equilibrio da reagao reversa de gas shift via
termodinamica;

- introdugao do parametro cinético da reagao reversa de Boudouard;
- solugéo do sistema de equacgdes (Equagdes 90 a 95);

- solugdo dos sistemas de equacgdes pelo método de Hunge-Kutta de 42
ordem, com obtencdo das concentragdes de todos os componentes, na saida do
reator, em funcédo do tempo de contato;

- otimizagao dos valores dos parametros pelo método complexo de Box, 1965,

0 qual busca a minimizagao da funcdo objetivo ( Fob,, = é(Cl.’h —C™)?), para cada

componente (m), por comparagdo dos valores das concentragdes tedricas (C") e

experimental (C;*"), calculadas e medidas em fun¢éo do tempo de contato.

Os procedimentos de otimizagdo numérica fornecem os valores finais dos
parametros cinéticos e de equilibrio (Tabela 10), onde o termo “Keqrwgs” significa,
constante de equilibrio cinético da reacdo reversa de gas shift. As ordens de
grandezas das funcgdes objetivo atingidas nos procedimentos para cada componente

estio listadas na Tabela 11.
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Tabela 10 — Parametros cinéticos e de equilibrio otimizados. Etapas de
reacao de reforma do metano com dioxido de carbono. Catalisador Ni(4,82%)/y-
AlbO3; T =1.023,15K a 1.123,15K; P = 1atm.

Temperaturas ( K)

Parametros 1023,15 1073,15 1123,15
ks (Mol/geat.S) (6,79+0,20)x10™ |(2,51+£0,07)x 10 [(8,61+0,26)x10™
kz (MOl/geat.s.atm)  [(9,89+0,29)x10° |(6,33+0,18)x10™ [(3,83+0,10)x10™

ks (MOl/gear.s.atm?) [(3,94+0,11)x10™ [ (7,58 +0,23)x10™* [(1,32+0,04)x107
Kcha (M>/mol) (6,47+£0,19)x10™ |(2,42+0,07)x10° [(1,12+0,03)x10™
Koqrwgs 0,75+0,02 0,91+0,03 1,07+0,03

Tabela 11 — Ordem de grandeza das fungdes objetivo definidas no

processo de otimizagao.

Fungo objetivo ( Fob, x10°)
Componentes (M) =553 75K 1.073,15K 1.123,15K
[mol/m®]

CH, 1,15+0,04 0,43+0,01 0,045+0,0
Co, 42,51+0,43 21,05+ 0,47 11,31+0,08
co 49,56+ 0,50 69,97 0,75 77,92+0,78
H, 2,93+0,09 3,32£0,11 3,82+0,03
H,0 1,55+ 0,07 1,11+0,06 0,52+0,03

Tomando como base os valores dos parametros otimizados, as evolugdes
dos componentes do processo de reforma do metano com diéxido de carbono sao
comparadas as correspondentes evolugdes experimentais obtidas na saida do micro-
reator de quartzo (Figuras 29, 30, 31). As Figuras retratam o bom ajuste do modelo

aos resultados experimentais, quantificadas através das ordens de grandezas das

funcdes objetivo (= 107, Tabela 11).
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Figura 29 — Avaliacdo cinética do processo da reforma do metano com COa,.
Evolugbes das concentragdes dos reagentes CH4 e CO,, e dos produtos CO, H; e
H>0 sob influéncia da temperatura, na presencga do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3,
T =1.023,15K; P = 1atm, mcyt= 0,139 e razdo molar de CO,/CH4=1,5.
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Figura 30 - Avaliacdo cinética do processo da reforma do metano com COa,.
Evolugbes das concentragdes dos reagentes CH4 e CO,, e dos produtos CO, H; e
H,O sob influéncia da temperatura, na presencga do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3,
T =1.073,15K; P = 1atm, mc,t= 0,13 g e razdo molar de CO,/CH4=1,5.
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Figura 31 - Avaliacéo cinética do processo da reforma do metano com COso.
Evolugbes das concentragdes dos reagentes CH4 e CO», e dos produtos CO, H; e
H,O sob influéncia da temperatura, na presenga do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,Os3,
T =1.123,15K; P = 1atm, mcy= 0,139 e razdo molar de CO,/CH4= 1,5.

Os resultados apresentados nas Tabelas 10 e 11, e ainda as evolugdes
cinéticas de reforma do metano com diéxido de carbono representadas nas Figuras
29 a 31, confirmam o comportamento cinético deste processo. Os testes cataliticos
foram realizados durante 22 horas para a temperatura de 1.023,15K, e de 23 horas
para as temperaturas de 1.073,15K e 1.123,15K, destacando-se que para esse
periodo de reagdo, nado observou-se decaimento acentuado na conversido do
metano. E possivel observar através das Figuras 29 a 31 que o aumento da
temperatura do processo de reforma do metano com diéxido de carbono, promove
um aumento significativo nas conversdes dos produtos mondxido de carbono e
hidrogénio, comprovando a elevada efetividade e estabilidade do catalisador. Os
efeitos de desativacdo do catalisador de niquel suportado em gama alumina séo
mais severos para testes reacionais com tempo de duragdao acima de 25 horas,
chegando a atingir baixos niveis de conversdo, decaindo de 49% para 27% apdés 50

horas de reagao (Valentini et al.,, 2003). Dados da literatura sobre a cinética de
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reforma do CH4-CO,, previamente estabelecidos, corroboram com os teores cinéticos
e de equilibrio apresentados neste trabalho.

Trabalhos da literatura sobre a decomposicdo do metano sdo apresentados
com valores que variam de 200kJ/mol-235kJ/mol e 1x10° mol/bar’gh a 2x10°
mol/barzgh para a energia de ativagcado e fator pré-exponencial, respectivamente
(Trommer, et al., 2004, Michael, et al., 1997)

Dados dos parémetros cinético de reforma do metano com didxido de
carbono, e ainda para a reacgao reversa de gas shift, assumem os seguintes valores
para temperatura variado de 700°C a 1.123,15K (Michael, et al., 1997):

Tabela 12 — Parametros cinéticos da literatura

Temperatura °C kref molxbar?,g ' xh™’ krwgs Moly bar®g'h™
700 0,86+0,05 1,61+0,71
725 1,01£0,05 3,65+0,68
750 1,27+0,04 3,72+0,63
775 1,92+0,04 3,90+0,58
800 2,9910,04 4,17+0,56
825 4,80+0,03 4,57+0,55
850 7,90+0,05 5,13+0,55

Buscando-se destacar o efeito da temperatura de operagao sobre os niveis
de concentragao na corrente efluente do micro-reator, foram representadas nas
Figuras 32, 33 e 34 as concentragbes experimentais em questdo obtidas segundo o
modelo para cada componente, nas trés temperaturas praticadas.

A Figura 32 destaca o consumo de metano e dioxido de carbono, enquanto
que a Figura 33 destaca a formagao de monéxido de carbono. Ha que se destacar os
elevados niveis do consumo do CO, sob a dependéncia da temperatura, o que
implica dizer, que quanto mais o CO;, for consumido, mais CO sera formado no
processo. Por outro lado, a Figura 34 esboga a formagédo de hidrogénio, que &
influenciada pela reacao reversa de gas shift, sendo afetada por maiores ou menores
consumos de hidrogénio, que €& dependente de uma série de fatores, desde a

elevacao da temperatura até a razdo de H,/CO em equilibrio no processo.
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Figura 32 — Avaliagao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de
carbono. Evolugdes de concentracdo do CH4 e CO; sob influéncia da temperatura,
na presenga do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3, T= 1.023,15K; 1.073,15K;
1.123,15K, P = 1atm, m¢,t = 0,13g e razdo molar de CH4/CO, = 1,5.
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Figura 33 - Avaliagao cinética do processo da reforma do metano com diéxido de
carbono. Evolugdes de concentracdo do CO sob influéncia da temperatura, na
presenca do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3, T= 1.023,15K; 1.073,15K; 1.123,15K,
P = 1atm, m¢: = 0,13g e razdo molar de CH4/CO, = 1,5.
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Figura 34 - Avaliagdo cinética do processo da reforma do metano com didxido de
carbono. Evolugdes de concentracao do H; sob influéncia da temperatura, na
presenca do catalisador de Ni(4,82%)/y-Al,O3, T= 1.023,15K; 1.073,15K; 1.123,15K,
P = 1atm, m¢: = 0,13g e razdo molar de CH4/CO, = 1,5.

O ajuste do modelo cinético elaborado segundo o mecanismo das trés
etapas adotadas, permitindo a quantificacdo dos parametros neles inseridos, nas trés
temperaturas de reacgao.

Os citados parametros de reforma do metano com diéxido de carbono, sédo
identificados para cada etapa do processo, assim destacados:

- reagao de decomposigao do metano — etapa |, parametros &, e K, ;

- reacgéo reversa de gas shift — etapa Il, parametros &, e K, rwgs

- reacao reversa de Boudouard — etapa lll, parametro £,

Aplicando os valores determinados dos parametros nas equacdes de
Arrhenius (k =k, exp(—Ea/RT)) e Van't Hoff (k =k, exp(-AH, /RT)), foram obtidos

0s seguintes ajustes lineares, com base no método dos minimos quadrados,

conforme o que esta representado na Figura 35, os quais conduzem ao calculo dos

valores de k, ,Ea e AH}.
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da reforma do metano com CO,. Catalisador Ni(4.82%)/y-Al,O3; T=1.023,15K;

A influéncia da temperatura sobre as constantes de velocidades e de

equilibrio das reagdes da reforma do metano com CO, sdo quantificadas nas

1.073,15K; 1.123,15K; P = 1atm.

temperaturas de 1.023,15K, 1.073,15K e 1.123,15K.

Resultados das correlagdes lineares estabelecidas sédo fornecidos na Tabela

13, destacando-se valores das energias de ativacdo e dos fatores de frequéncia

correspondentes a cada etapa do processo.

Tabela 13 - Energia de ativagao aparente e fator de frequéncia. Etapas de
reacao de reforma do metano com didxido de carbono.
Catalisador Ni(4,82%)/y-Al,O3; T = 1.023,15K a 1.123,15K; P = 1atm.

Etapas do Decomposicao Reacéao reversa de Reacéao reversa de
processo do metano 7! gas shift »* Boudouard 7°
CH, co, Co,
Ea(kJ/mol) |242,67 £0,25 350,08+0,35 115,86+0,12
) (1,32+0,04)x10° (1,07£0,03)x10"™  |403,43+0,04
o]

mol.g.) 5"

1 -2

mol.g.) s~ .atm

mol.g) s~ .atm™

1




81

As reacbes constituintes da reforma do CH4-CO, representadas nas etapas |,
Il e lll variam quanto a endotermicidade, sendo a reagao reversa de Boudouard

fortemente endotérmica (AH,gg =172kJ/mol), e as reacdes de decomposi¢éo do

metano e reversa de gas shift variando de leve a moderadamente endotérmicas
(AH,9g =75kJ /mol) e (AH,9g = 41kJ / mol), respectivamente.

Desta forma, os parametros cinéticos dessas reagdes se elevam, enquanto
que a constante de equilibrio de adsor¢ao do metano diminui com a temperatura. Os
parametros cinéticos da reagao reversa de gas shift apresentados, estdo de acordo
com dados fornecidos pela literatura para esta reagdo (Richardson & Paripatiadar,
1990).

Propde-se por fim, em decorréncia de que a reagao reversa de gas shift, bem
como as reacdes de decomposicdo do metano e reversa de Boudouard, sdo por
assim, dizer, reagcbes pseudo paralelas a reforma do gas natural com diéxido de
carbono, desempenhado fundamental papel em seu mecanismo, sendo a reacgao
reversa de gas shift, a etapa controladora da razdo de H,/CO, enquanto que, a
reacao de decomposicdo do metano é a principal etapa responsavel pela deposigao
de coque na superficie do catalisador. Ja a reacao reversa de Boudouard, é a etapa
aliada ao processo de reforma CH4-CO,, no sentido de que, em presenca de
elevadas temperaturas e excesso de CO,, consome praticamente todo o coque
adsorvido por adsorcao fisica na superficie do catalisador de niquel suportado em

gama alumina.

5.5 — Estimacao dos rendimentos e seletividade em gas de sintese e

hidrogénio no processo de reforma do CH;-CO;

O processo de reforma tendo em vista as produg¢des de gas de sintese ou de
hidrogénio a partir gas natural, recorre a reforma seca do metano com diéxido de

carbono em presenca do catalisador de niquel. Visando o estabelecimento de niveis



82

de produgao destes componentes do processo, define-se 0s seguintes rendimentos e

seletividades molares:
- rendimento do gas de sintese,
Ceo+ CH2

RCO+H :ﬁxloo
’ Cen, +Ceo,

- rendimento em hidrogénio

RH2 = ﬁx 100
Cen, +Ceo,

- seletividade em gas de sintese,

Ceo+C
SCO+H = co H2 XIOO

- seletividade em hidrogénio,

C
SC0+H2 = H2 XIOO
Ceco +CH2 +Cpx.0

(96)

(97)

(98)

(99)

Nas Figuras 36, 37, 38 e 39 sao mostrados com base no modelo cinético

ajustado aos resultados experimentais, os rendimentos e seletividades do hidrogénio

e do gas de sintese, em fungdo do tempo de contato fluido-catalisador para as trés

temperaturas de operacgao do processo.
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Figura 36 — Rendimento molar de produgéo em gas de sintese no processo
de reforma. Catalisador Ni(4.82%)/y-Al,O3; T = 1023.15K a 1.123,15K; P=1atm.
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Figura 37 — Rendimento molar da produg&o de hidrogénio no processo de
reforma. Catalisador Ni(4.82%)/y-Al,O3; T = 1023.15K a 1.123,15K; P=1atm.
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Figura 38 — Seletividade molar em gas de sintese no processo de reforma.
Catalisador Ni(4.82%)/y-Al,03; T=1023.15K a 1.123,15K; P=1atm.
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Figura 39 — Seletividade molar em hidrogénio no processo de reforma.
Catalisador Ni(4.82%)/y-Al,O3; T=1023.15K a 1.123,15K; P=1atm.
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Os graficos das Figuras 38 e 39, de seletividade em gas de sintese e em
hidrogénio, revelam que a operacao do processo de reforma metano com didxido de
carbono em baixas temperaturas e em presenca de excesso de CO,, favorece a
reacao de decomposi¢cdo do metano, gerando elevadas produgdes de hidrogénio e
consequentemente elevada formagao de coque (Figuras 38 e 39 a 1.023,15K). Assim
sendo, a reacgao reversivel reversa de gas shift sera beneficiada, pois o0 meio
reacional é propicio, formado por altas concentracbes de CO, e H,, deslocando o
equilibrio da reagcdo no sentido da formagdo de agua e mondxido de carbono.
Razdes de H,/CO menores do que a unidade, sao tipicas da reacido de reforma seca
do metano com CO,, ideais para a produgcdo de metanol, no entanto, esses efeitos
sdo observados com destaque através das Figuras 38 e 39 no inicio da reagédo do
processo, sobre tudo em elevadas temperaturas (1.073,15K e 1.123,15K),
observando-se que as razdes de H,/CO elevam-se a medida que o hidrogénio é
formado. Este fato revela ainda o que ja fora citado com respeito ao elevado

consumo de COy, refletido diretamente em acentuada formacao de CO.
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6.0 - MODELAGEM E SIMULAGAO DO PROCESSO DE REFORMA CATALITICA
DO METANO COM DIOXIDO DE CARBONO EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

As operagdes de processos industriais de reforma recorrem ao uso de
reatores de leito fixo, submetidos a inconveniéncias inerentes as condi¢cbes de
elevadas temperaturas de reagado, as quais acentuam os efeitos de desativacdo do
catalisador e estao sujeitos a funcionamentos em regimes difusivos, que se tornam
mais severos em altas temperaturas. Situagdes decorrentes destas constatagdes
podem ser contornadas através de operagdes com reatores de leito fluidizado, no
sentido de se aplicar procedimentos que garantam uniformidades de temperatura e
transferéncia de massa ao processo e funcionamentos mais proximos do regime
cinético-quimico.

Para o desenvolvimento do presente trabalho, € dada sequéncia a aplicagao
do catalisador de niquel formulado e avaliado previamente (SANTOS, 2002;
PACIFICO ET AL.,, 2004). Prevendo-se a reforma do GN com este catalisador,
projetou-se um reator de leito fluidizado construido e instalado em unidade piloto de

laboratorio.

6.1 - Instalagdo experimental e condigées operacionais do reator de leito

fluidizado

A operagéao do processo de reforma do gas natural, com diéxido de carbono,
representada pela reagdo do metano em presenga do catalisador Ni(4,82%)/y-Al,Os3,
é realizada em reator catalitico gas-solido de leito fluidizado. A Figura 40 retrata o

esquema do reator identificando cada uma de suas sec¢oes.



87

K

1 —injetor de gas;
2 —reqido de dispersdo de gas;
#erh] 3 - zona de reaclo,
2 4 —zona de transigao;
5 — zona expandida;
2 b —alimentagdo de =dlidos;
7 — saida de gases para TCD,
8 — saida de particulados finos.

Figura 40 — Reator de leito de leito fluidizado.

O sistema representado na Figura 40 possui geometria cilindrica, cujas
dimensdes sdo: H; = 1180mm e Dj = 38mm. Opera-se a reforma do metano com
dioxido de carbono alimentando o sistema com uma mistura gasosa de percentuais
volumétricos de 75% de gas inerte (argonio), 10% de CH4 e 15% de CO,. A mistura
possui as seguintes propriedades: pmist = 1,3360x10° g/cm?®, pmist = 4,7820x10°cP.
Utiliza-se massa de catalisador M¢s: = 224,74g, a qual garante uma porosidade do
leito €=0,63 e ems =0,65. Limites estabelecidos entre a velocidade superficial minima
de fluidizacdo (Un=23,93x10™* m/s ) e a velocidade superficial terminal (U=411x10"*
m/s), permitem operar o processo com velocidades superficiais de operacdo em
intervalos que variam entre U,=42x10* m/s a 400x10™ m/s, com razdo de
Uo/Un=5,38. Condicbes isotérmicas nas temperaturas de 1.023,15K, 1.073,15K e
1.123,15K sob pressdo total de 1 atm sao praticadas, procedendo-se nestas
condigdes a simulagdo dos perfis de concentragdo dos reagentes e produtos da

reforma do CH4-CO, em reator de leito fluidizado.
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As Figuras 41, 42 e 43 retratam em detalhe o reator de leito fluidizado
construido em acgo inoxidavel refratario, (Acesita S.A: 310-S, e 316-L), mostrado em
perfil, e instalado em unidade piloto laboratorial, sendo a Figura 42 composta dos
seguintes componentes: Forno elétrico marca Lindberg Blue-M, equipado com
programador linear de temperatura, Tmax = 2.073,15K, suporte em estrutura metalica
e moédulo de fluxo especifico para o ajuste de vazdes massicas de CH4, CO,, argbnio

e H,.

Figura 41 — Reator de leito fluidizado.

Figura 42 — Montagem e instalagédo do reator de leito fluidizado.
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Figura 43 — Acessorios do reator de leito fluidizado, composto do médulo de

fluxo massico, misturador e desumidificador de gases

As caracteristicas gerais de operagcao do processo de reforma de metano

com dioxido de carbono em reator de leito fluidizado, sdo apresentadas nas Tabelas

14 e 15 e 16 e anexo A.

Tabela 14. Caracteristicas do reator de leito fluidizado, catalisador e fluido gasoso

Caracteristicas quantificacao referéncia
Geometria do reator
- altura do leito HL: 60(¢int)0,175
- altura nominal do leito H, =0,76 +(1,32%) = 1,00 Kunii, (1969)
- diametro do reator b =38%x1072m

caracteristicas texturais
-area superficial S =1365.00m> /g
p 9

- porosidade interna &t = 0,59 Degussa

- massa especifica

- esfericidade

Pops = 2,41Kg | m?
¢, =0,860
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Propriedade do fluido

Ar(75%), CHa(10%), CO»(15%)

- viscosidade

- massa especifica

1/2
1, =2,67x107° M
i 2
o °Q
Y7
nooX.U:
Hmist = ;1 m i
- jaxjgbij
1 =484x10"Kg/m.s
_ MmistP
pmlSt RT
PV =ZnRT
RT a(T)

B TV by s b —b)

Poist = 429x107 Kg / m*

Método de
Chapman
Enskog

Peng-Robinson,

1976

Tabela 15. — Caracteristicas do escoamento sob condi¢oes de fluidizagcao

Caracteristicas quantificagcéo referéncia
- perda de carga| AP ( i ) Ergun,
Eeli _ _g
minima L, Pp=Ps mf )& 1952
Epy = 0,00
-perdadecarga| AP _ . (- en? U (1- 1) peUs> Ergun,
=150 3 5 +1.75 3 1959
no leito feito &l (¢sdp) &” (Psdp)
_dppeUo AP (1-&)* uUo
- numero de Rep= <20 Lo =150 a2
M , elito (EL) (¢S p)
DAavinalde AAa
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Reynolds da _ 2
, Rep>1000 AP _j500-&pelo
particula <20 v Leito (8L)3 (¢Sdp)
AP, =2,25KPa
- i 2
V?I.OCIdadde 1,75 demf pg + 150(1 - Emf) demf pp _
minima ae Sg;f 1 52531f P
fluidizacao 3
dype(ps —Pg)
2
H Ergun,
- para nimero d2(p, - 1952
R <20, U.. - »(Ps—Pg)g
de Reynolds ep mf 16504
<20 A
Uy =2393x10"m/s
-vazéominima| g - =162,84x10°m/ s
de fluidizagéao Kunii, 1969
- volume do
soélido no leito | 1 g =V (1—£,) = 93,36x10 7% m> Kunii, 1969
fluidizado
- altura de Vi )
o _ leitg = —————=2571x10""m .
solido no leito Sl-¢&;) Kunii, 1969

fluidizado

Tabela 16. — Caracteristicas de escoamento nas condicdes de fluidizagao

Caracteristicas Quantificacao Referencia
- altura minima V..

- w = o= 2717x10 7 m )
dos sélidos na S(l=¢&,y) Kunii, 1969

fluidizacao

H,; —H gy =2,11x10 7 m




92

- fracdo de
vazio do leito

fluidizado

- velocidade

superficial de

U, =139x107m/s

fluidizacao Kunii, 1969
- vazao
superficial de 0, = 897.39x10°m> / s
fluidizagao
UO
=551
Umf
1/2
4gd ,(ps — P,
U, =
3pg Cd
- velocidade
terminal de [4gd;pg Py — P, ]/2 Kunii, 1969
fluidizagéo d = 2
¢ 3uR;,

C, =8151
U, =411x10 *m/s
0, =2,79x107%m3 /s

6.2 — Cinética do processo de reforma aplicada a simulagao do reator de leito

fluidizado

A representacgao cinética do processo de reforma do gas natural com diéxido

de carbono, aplicada ao reator de leito fluidizado, € realizada com base na reacéo de

reforma do metano, expressa pelas leis cinéticas das etapas que compdem o
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mecanismo das reagdes previamente estabelecidas nas etapas |, II, Ill, segundo
avaliagdes cinéticas experimentais (PACIFICO ET AL.,, 2004).
As etapas do mecanismo (Etapas |, Il e lll) foram assim expressas:

- consumo de metano por decomposigao catalitica,

v =
CH4

1 leCH4CCH4 (100)

- consumo de dioxido de carbono com hidrogénio em fase gasosa e

reversivel segundo a reacao reversa de gas-shift (rwgs),

C-,C
’”C202 = kZ[CHZCCOZ _%j (101)
eq

- consumo de didxido de carbono pela reagao reversa de Boudouard,
reo2 = K3Ccos (102)

O ajuste dos modelos aos resultados das avaliagbes cinéticas nas
temperaturas de 1.023,15K a 1.123,15K conduziram as estimagbes dos seus

parametros apresentados nas equacdes 103 a 106.

ky; =3,58x10° x exp(—248.547/ RT) (103)
ky =1,07x10" x exp(—350.080/ RT’) (104)

ky =1,16x10° x exp(—115.860/ RT) (105)
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K¢y, =1,39x107"" xexp(167.320/ RT) (106)

A constante de equilibrio da reacao reversa de gas shift (rwgs) (Pacifico et

al.,, 2004), é assim apresentada:

K., =exp(=6,3109x107% —1,8600x 1077 In(T) +2,1100x10~* T

, 93760 107 5,4450x10°°(T—29815)
T T?

(107)

Tomando como base a cinética do sistema fluido-catalisador utilizado no

processo em operagao no reator de leito fluidizado, sao estabelecidos valores do
modulo de Thiele modificado (¢,'n, Villermaux, 1982) e da fragdo de resisténcia
externa ( fe,,, Villermaux, 1982). Assim, sdo calculados valores destes critérios de

avaliagdo de limitagbes de transferéncia de massa, segundo as expressdes para um

reagente (CH4) e um produto (CO):

- modulo de Thiele modificado,

2
o Tepd,/0)
ben, = Do C (108)
CH4e CH4
2
. reody/0)
Poo=—"7— (109)
DCOQCCO

Fracao de resisténcia externa,

rer, @, 16
fecy = (110)
4 kCH4 CCH4
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ro(d,y16)

feco =
kco Ceo

(111)

Nas quais DCH4 , Dco KCH4, kco sa@o as difusividades efetivas e os
e e

coeficientes de transferéncia de massa dos dois componentes, cujos valores sao
calculados pela formula de Bosanquet e a correlagdo de Ranzs (1952) e
Levenspiel(1972) (Anexo A).

Os valores de ¢, e fe, calculados em duas temperaturas estao

relacionados na Tabela 17, confirmando a ocorréncia de operagdo em regime

cinético-quimico de funcionamento do catalisador.

Tabela 17 - Valores do modulo de Thiele modificado e da fragao de

resisténcia externa.

Temperatura (K) ¢CH4 deo feCH4 feco
1.073,15 3,13x10° [1,17x107° [3,23x10° [3,37x10°®
1.123,15 1,82x10° [1,07x107° |3,25x10% [3,31x10°®

6.3 — Modelagem e simulagao em reator de leito fluidizado aplicado ao

processo de reforma do metano com diéxido de carbono

A modelagem do reator descreve sua operagdo segundo a concepgao do
leito fluidizado borbulhante, caracterizado como um modelo heterogéneo
unidimensional estacionario (Van Deemter, 1961 & kunii-Levenspiel, 1969),
considerando duas fases distintas, a fase diluida (bolha de gas) e fase densa
(emulséo de solidos). O escoamento convectivo predominante € o da fase gasosa,

por onde flui a maior parte do gas contendo reagentes e produtos.
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“l‘”

Referencia-se aos componentes do meio reacional como na emulsao e

“J7” na bolha, identifica-se cada componente como: m = CH4, CO,, CO, H; e H,O0.
Admitindo-se escoamento convectivo ndo dispersivo das duas fases e processo
reativo unicamente na emulséo, as equacdes de balanco correspondentes sdo assim
escritas para um componente (m):

- para a fase diluida (bolha ):

dCm; km
1= BE (Cm; —Cm. 112
) =a=UBE (Co; ~Cny) (112)

J

- para a fase densa (emulsao):

dCm; k
ml =a mBE (CmJ —le)—il‘ml
dz ; ; (113)
nas quais C,;, ij, v, U, U, k,pr " a”séo as concentragdes nas fases densa

e diluida, taxa de reacédo na fase densa, velocidades superficiais dos componentes

nas duas fases, densa e diluidas, coeficiente global de transferéncia de massa bolha-

emulsdo e superficie especifica da particula relacionada com a esfericidade da
mesma.

As variaveis de velocidade das fases bolha e emulsdo assumem os valores

U =1,39><10_2m/s, U =2,79x10_3m/s. Os coeficientes de transferéncia de

massa bolha-emulsdo e a area interfacial gas-solido sao quantificadas como:

k,pr =24,3579m/s e a=0,00655m*/m’

As taxas das reagdes dos componentes na fase da emulsdo (i) sao

expressas segundo a contribuicdo de cada etapa de reagdo do processo.

(rcha)i = (ronai) ; (114)

(rco2)i = ~(rcoai)’ - (reozi)?; (115)
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(reo)i = (reoi)? + 2( reoi)’; (116)
(rh2)i = 2(rrizi)" - (i)’ (117)
(H20) = (fcoz)”. (118)

As condicoes de contorno para as Equacgdes 112 e 113 de balanco,
formuladas para os diferentes componentes da reforma sao assim definidas:

-condi¢ao de contorno 1: em z = 0;

Cchai(0) = Cona’js
Cco2i(0) = Cco2’j;
Cchai(0) =Cc02i(0)=Cc0j(0)=Ch2i(0)=Ch20j(0)= 0;
Os “m” sistemas de equacdes diferenciais ordinarias de primeira ordem nao
lineares tém resolugéo pelo método de Hunge-Kutta de quarta ordem, recorrendo-se

a utilizacdo de pacotes matematicos computacionais inseridos no software MATLAB.

6.4 —Simulacgao da operagao do processo em reator de leito fluidizado

As solugdes das equagdes do modelo elaborado, comportando leis cinéticas
resultantes de avaliagao experimental, permitem as simulagcdes dos componentes
reagentes e produtos do processo de reforma do metano com didxido de carbono em
reator de leito fluidizado. Os pardmetros cinéticos incorporados as simulagdes
refletem efeitos de operagdes a diferentes temperaturas.

Nas Figuras 44, 45 e 46 sao apresentados os perfis de concentragdo dos
componentes reagentes e produtos na fase gasosa nas trés temperaturas praticadas

na operagao do reator de leito fluidizado.
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Figura 44 - Simulagao dos perfis de concentragao massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase gasosa. Condi¢des:
Meat = 224.74g; P = 1 atm; CH4:CO; = 1:1,5; Temperatura = 1.023,15.15K.
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Figura 45 - Simulagao dos perfis de concentragdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase gasosa. Condi¢des:
Meat = 224.74g; P = 1 atm; CH4:CO;, = 1:1,5; Temperatura = 1.073,15.15K.
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Figura 46 - Simulagao dos perfis de concentragdo massica dos componentes
da reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado, fase gasosa.
Condigdes: meai= 224.74g; P = 1 atm; CH4:CO, = 1:1,5; Temperatura = 1.123,15.15K

Simulagdes retratando perfis dos reagentes e produtos na fase densa e
diluida simultaneamente, sob efeitos das temperaturas de 1.023,15K a 1.123,15K

sao apresentados, nas Figuras 47, 48 e 49, respectivamente.
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Figura 47 - Simulagao dos perfis de concentragdo massica dos componentes da
reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condigdes: mcat = 224.74g;
P =1 atm; CH4:CO;, = 1:1,5; Temperatura = 1.023,15.15K.
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Figura 48 - Simulacao dos perfis de concentragdo massica dos componentes
da reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condigdes: mcat =
224.74g; P = 1 atm; CH4:CO; = 1:1,5; Temperatura = 1.073,15.15K.
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Figura 49 - Simulacao dos perfis de concentragao massica dos componentes
da reforma do metano com CO, em reator de leito fluidizado. Condigdes: mcat =
224.74g; P = 1 atm; CH4:CO; = 1:1,5; Temperatura = 1.123,15.15K.
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A simulagao do comportamento reacional do processo de reforma do metano
com CO; em reator de leito fluidizado, realizada com base em condigoes
experimentais previamente estabelecidas, utiliza excesso de CO; na entrada do
reator, operando em razbdes de alimentacdo de CO,:.CH; = 1:1,5. Busca-se
estabelecer procedimentos que conduzam a reduzidas deposi¢cdes de carbono,
proveniente da decomposi¢cao do metano (etapa I).

O perfil de CO, representado nas Figuras 44 e 47 configuram-se como
aquelas que resultam em maior excesso de CO, durante a operacido praticada a
1.023,15K, e nestas condigbes, a decomposi¢cdao do metano (etapa 1), € favorecida,
gerando a mais elevada razao de H,/CO, e consequentemente, maior deposigcao de
coque na superficie do catalisador, principalmente, para processos que ocorrem na
auséncia de vapor de agua (Richardson & Paripatyadar, 1990).

Nas condicdes de menor temperatura praticada, sdo baixos os rendimentos
da formagao dos produtos apresentados pelo processo, da ordem de 26,01% em Hy,
54,39% em CO, com relativamente grande quantidade de agua formada, cerca de
19,60% de H,O, proveniente da reacéo reversa de gas shift.

Os rendimentos do processo melhoram na temperatura de 1.073,15K,
elevando-se para niveis da ordem de 32,33% em H;, 57,40% em CO e 10,27% para
a HyO. Na temperatura de 1.123,15K, quando os niveis de rendimentos chegam a
37,64% em Hy, 87,13% em CO e 5,53% para a H,0O, tem-se a menor razao H,/CO,
devido aos elevados niveis de CO nesta temperatura, sendo formado pelo elevado
consumo de CO,, e isto fica comprovado através das Figuras 48 e 49. Através do
comportamento dos componentes apresentados nas Figuras 47, 48 e 49, verifica-se
que a agua sofre uma queda substancial em seus niveis de concentragao, refletindo-
se em aumento de rendimento do hidrogénio. Neste caso, a reagao reversa de gas
shift € a etapa controladora da razdo de H,/CO, sendo importante na operagao do
processo de reforma do metano com dioxido de (WANG & LU, 1996, CHOI &
STENGE, 2003, DE GROOTE & FROMENT, 1996, HOU & HUGUES, 2001).
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7.0 - CONCLUSOES E PERPECTIVAS

O desenvolvimento e a pesquisa focados sobre o processo de reforma
catalitica do gas natural foram objetos na presente Dissertacdo de experiéncias e
propostas de modelos, destacando as transformacdes do metano com diéxido de
carbono em presengca de catalisador de niquel e representando seus
comportamentos cinéticos e operacionais.

Recorrendo a metodologia da engenharia de processos foram executadas as
seguintes etapas:

- preparagao e caracterizagdo de catalisador de niquel suportado em gama
alumina;

- desenvolvimento de operagdbes em micro-reator de leito fixo com
estabelecimento de condi¢cbes de operacao (vazoes, temperatura e pressao);

- proposta de mecanismo e modelo de representacdo do comportamento
cinético do processo;

- projeto e construgdo de um reator de leito fluidizado para a operagao do
processo;

- modelagem e simulagcdo do processo em reator de leito fluidizado nas
condicdes praticadas experimentalmente.

Nesta linha de desenvolvimento, tomando-se como base resultados
experimentais obtidos, pode-se estabelecer as seguintes conclusdes:

- a metodologia de preparagao, partindo-se do sal precursor Ni(NOs3)2.6H,0,
deu origem ao catalisador de Ni(4,82% em massa)/y-Al,03, que sob o efeito do
processo de reforma do metano manteve-se em quase sua totalidade como niquel
metalico suportado, apresentado pequena quantidade de carbeto de niquel,
aluminato de niquel e carbono amorfo detectados por difratometria de raio-X e
absorcao atbmica;

- 0 sistema de Ni(4,82% em massa)/y-Al,O3 possui atividade para a reforma
do metano com dioxido de carbono, o que esta comprovado através de experiéncias

em micro-reator de leito fixo, operando de 1.023,15K a 1.123,15K e 1 atm de presséao
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total, fornecendo nas correntes efluentes conteludos de monoéxido de carbono,
hidrogénio e agua como produtos, e metano e didxido de carbono com reagentes
nao transformados;

- operacgoOes praticadas nas condi¢cdes de temperatura e pressdo do processo,
com vazdes estabelecidas de 200cm®min a 980cm®/min e alimentacdo de 10% de
metano, 15% de didxido de carbono e 75% de argbnio, atingiram regimes
estacionarios de conversdo de reagentes e produtos, com 99,95% de metano,
87,28% de dioxido de carbono, 59,00% de mondxido de carbono, 40,38% de
hidrogénio e 0,62% de agua;

- as evidéncias experimentais observadas permitiram o estabelecimento de
uma proposta de mecanismo para o processo catalitico de reforma do metano,
consistindo das trés etapas das seguintes reagdes: decomposigdo catalitica
heterogénea do metano com produgdo de hidrogénio e carbono amorfo; reacéo
homogénea gasosa reversivel entre o hidrogénio e o diéxido de carbono, formando
monoxido de carbono e agua (reagéo reversa de gas shift); e consumo do carbono
formado por interacdo n&o catalitica heterogénea com didxido de carbono,
produzindo mondxido de carbono (reagao reversa de Boudouard);

- com base nos mecanismos evidenciados foram propostas leis cinéticas
correspondentes as etapas catalitica heterogénea, homogénea reversivel e catalitica
nao heterogénea, as quais, foram introduzidas em balangos de massa elaborados
para os componentes da operagdo em micro-reator de leito fixo, resultando na
adequada descricao do comportamento destes componentes do processo, sob
operagdes em regimes estacionarios;

- 0s ajustes dos modelos aos resultados nas diferentes vazdes e temperaturas
praticadas deram origem as estimacgdes dos parametros cinéticos e de equilibrio,
cujos valores foram os seguintes:

- constante cinética de decomposicao do metano;
ky =3,58x10° x exp(—248.547/ RT);
- constante cinética da reagao reversa de gas shift;

ky =1,07x10" x exp(-350.080/RT);
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- constante cinética da reacao reversa de Boudouard;
ky =1,16x10° x exp(—115.860/RT);

- constante de equilibrio de adsorcao da reacdo de decomposicdo do metano;
Kcy, =1,39x107" xexp(167.320/ RT) ;

- constante de equilibrio da reagdo reversa de gas shift;
K., =exp(=6,3109x107% —1,8600x 1077 In(T) +2,1100x10~* T

, 93760 10" 5,4450x107°(7 —298,15)
T T?

Na direcdo da concretizagdo de possiveis operagdes industriais para o
processo de reforma do gas natural, foi projetado e construido um reator de leito
fluidizado. Previsdes relativas ao seu funcionamento foram antecipadas via
elaboracdo de modelagem das operagdes de processo nas condi¢des de fluidizagao,
segundo simulagcbes efetuadas. Destas iniciativas foram tiradas as seguintes
conclusoes:

- formulou-se um modelo heterogéneo estacionario para a operagao do
processo de reforma do metano em reator de leito fluidizado do tipo leito borbulhante
(Kunii-Levenspiel, 1969) incluindo as taxas de reagao estabelecidas na avaliagcéo
cinética com catalisador de Ni(4,82% em massa)/y-Al,O3;

- as solugdes das equacgdes do modelo permitiram o estabelecimento de perfis
estacionarios de componentes dos reagentes e produtos do processo de reforma do
metano nas temperaturas de 1.023,15K, 1.073,15K e 1.123,15K e 1 atm de pressao;

- na saida do reator, os citados perfis garantiram conversées de 97,89% de
CH4 e de 82,52% de CO, respectivamente, a 1.123,15K;

- seletividades dos produtos foram previstas na ordem de 85,06% para o CO e
14,93% para o Hy a 1.123,15K e 1 atm de presséo.

A continuidade do presente desenvolvimento requer aprofundamento das
pesquisas ora parcialmente concluidas e deve envolver perspectivas de execugao
das seguintes etapas :

- operagao do reator de leito fluidizado, nas condi¢cdes estabelecidas ;



105

- validagcao do modelo do reator de leito fluidizado com base nos resultados
experimentais de suas operacoes ;
- modelagem e validacdo experimental do processo em reator de leito
fluidizado com membrana seletiva de separagao de hidrogénio associada ;
- operagao do reator de leito fluidizado com a reforma do gas natural

industrial.
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ANEXO A

1.0 - INTRODUGAO

Neste anexo A, é dada sequéncia aos fundamentos da fluidizagdo, bem
como aos principios fundamentais que descrevem o processo da operacao do reator
de leito fluidizado em presenca do catalisador de niquel suportado em y-alumina para
a reacao de reforma do metano com diéxido de carbono. Tendo em vista a produgao
de gas de sintese, recorre-se ao processo de reforma seca do gas natura em
presenca do catalisador de niquel suportado. A operagdo do processo de reforma
catalitica do metano com CO,, sera praticada em reator de leito fluidizado

borbulhante em unidade piloto laboratorial, projetado, montado e instalado, segundo

os critérios que serao abordados neste trabalho.

2.0 - FUNDAMENTOS

Os principios fundamentais da fluidizacdo desenvolvida em reator catalitico
de leito fluidizado serdo aplicados a reacao de reforma do metano com dioxido de
carbono. Procedimentos inerentes a cinética do processo de reforma do metano,
com base nos parametros experimentais, serdo aplicados a simulacao do reator de

leito fluidizado, e apresentado neste anexo A como requisito ao projeto e construgao
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do referido reator. Simulacdo do processo com base nos parametros cinéticos

experimentais nas temperaturas de 1.023,15K a 1.123,15K serao aplicados.

2.1 - Descricao do processo de fluidizagcdo

A fluidizacdo baseia-se fundamentalmente na circulagdo de solidos
juntamente com um fluido (gas ou liquido) impedindo a existéncia de gradientes de
temperatura, de pontos ativos ou de regides estagnadas no leito, proporcionando
também um maior contato superficial entre sélido e fluido, favorecendo a
transferéncia de massa e de calor no leito. A eficiéncia na utilizacdo de um leito
fluidizado depende em primeiro lugar do conhecimento da velocidade minima de
fluidizagao (Unr ). Abaixo desta velocidade o leito nao fluidiza, e muito acima dela, os
s6lidos sao arrastados para fora do leito. Quando um fluido ascende através de um
leito de particulas, a perda de pressao no leito aumenta com o aumento da
velocidade do fluido devido ao surgimento de uma resisténcia que € causada pela

friccdao do fluido com as particulas, o inicio deste processo € denominado de leito
empacotado, ou leito fixo, conforme representado pela Figura 1a. Ao se aumentar a
taxa de fluxo do fluido um pouco mais, provoca-se uma expansao no leito, e as

particulas comegam um movimento como se estivessem vibrando, e a esta etapa do
processo chama-se de leito expandido, é o ponto onde o leito alcanga a altura
minima de fluidizagdo, como esta representada na Figura 1b. Este ponto é alcangado
quando a forca de arraste, mais a forca de empuxo exercida pelo fluido nas
particulas € igual ao peso aparente das particulas no leito, neste momento, as
particulas sédo erguidas pelo fluido, a separagao das particulas aumenta, e observa-

se que a partir deste ponto a perda de pressao do leito torna-se constante, e neste
momento, o leito torna-se fluidizado, sendo portanto denominado de leito fluidizado
propriamente dito, e diz-se que neste caso, atinge-se a altura de fluidizagdo do leito

fluidizado, como estd mostrado nas Figuras 1c e 1d, para liquido e gas

respectivamente. A Figura 1e mostra que na fluidizacdo com fluido gasoso, pode
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ocorrer bolhas grandes, denominadas de “slugging” proporcionando fluidizagao
homogénea ou heterogénea, enquanto que, a situagdo de arraste da particula pode

ocorrer por transporte pneumatico Figura 1f.

a b c d £ f

Fised bed Incipient or Farticulate Aggregative Slugging
| .Iﬂ:'llrn.llm o smeath ar bubdkng
Puidizetion fluidizatian | | usdizaten

Lean phasa
Muidization
e wilh preumatic

: franspon
|

Bas or luid (a3 or liguad
(low velocity)

Gag or liguid
(high velocity)

Figura1-a, b, c, d, e f. - Esquema representativo de um leito fluidizado

O balanco de forca através do leito fluidizado mostra que a perda de pressao
do fluido, é obtida pelo produto do leito de particulas, vezes a secg¢ao transversal do
leito, mais a forga do empuxo, que € igual ao peso aparente de particulas do leito,

como mostrado na Equagao 1 e representado no esquema da Figura 02 abaixo.

(For¢a de Empuxo) + (Perda de Pressdo).(Area da Secc¢do Transversal)
_ (1)

(Peso Aparente das Particulas)

A fluidizacdo fundamenta-se no equilibrio de forgcas. Para ilustrar este

fendbmeno, toma-se um elemento infinitesimal do leito fluidizado, de seccao

transversal S, de espessura dL, como demonstrado na Figura 2.
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Peso Aparente
Das Particulas

Empuxo Pressio

Figura 2 - Esquema representativo do equilibrio de forgas num leito fluidizado

Para explicitar a Equacdo 1, toma-se a densidade aparente (massa
especifica) dada pela Equacao 2, e a forca de empuxo relacionada pela Equacgao 3,

e a perda de pressao relacionada pela Equacgao 4, e tem-se que:

p= M= )
=

For¢a de Empuxo(FE)=Mr.g = prVi(1-&).8 (3)

Perda de Pressdo(PP) = AP.S: (4)

For¢a Peso(FP)=Mr.g = prVi(1-&).8 (5)

Em que M é a massa do fluido, g a acelerag&o da gravidade, V| o volume do

leito, & a fracdo de vazio do leito, AP a variacao de pressao do fluido no leito, S. a



115

area da seccao transversal do leito, e ,Of, P p, € amassa especifica do fluido e da

particula, respectivamente.

Aplicando-se as Equacdes 3, 4, e 5 no balango de forcas, para um leito de
particulas de altura H, e porosidade do leito & ,[] num vaso de secgdo transversal

S:, a perda de pressao do fluido sera representada por:

prV.(=e)g+APS, = p ¥V, (1-¢,)g ©)

a Equacao 6 representada acima, € a equacgao fundamental da fluidizagao.

Fazendo-se o rearranjo a Equacao 6, esta toma a seguinte forma:

AP

= (IOP - p j)(l - gL )g (7)
H.
sendo AP a perda de presséao no leito, £: a fragdo de vazio de leito, g a aceleragao

da gravidadee P, Pra massas especifica da particula e do fluido,
respectivamente.

A perda de pressao num leito pode ser representada no grafico da pressao

pela velocidade do fluido percolando o leito que € a representado na Figura 3.
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A
Bed pressure A
drop, Ap // 5

@] U r:nf Gas velocity, U

Figura 3. - Queda de pressao contra velocidade do fluido para os leitos empacotado

e fluidizado

A regiao da linha reta (24 € a regiao do leito fixo. Aqui as particulas sdlidas
nao se movem umas em relacdo as outras, e a separagcdo entre particulas é
chamada de fracdo de vazio, A perda de pressao contra a relacao de velocidade do
fluido nesta regido, aumenta com o aumento da velocidade superficial do fluido até

atingir a velocidade minima de fluidizacdo, onde a perda de pressao fica constante

(Ergun, 1952).

AP 1-8)* b

= _dp,OgUo
L (&)3(¢Sdp)2,para Rep= B <20 (8)

Para sistema com alto numero de Reynolds (Re> 1.000), apenas a perda da
energia cinética deve ser considerada, e a perda de pressao € fornecida pela

seguinte relagao.



117

1 — & Uo 2
AP:]SO( ) P

L (&) (Psdp)

, para Rep>1.000 (9)

Para regides entre esse intervalo do numero de Reynolds (20 < Re > 1000),
pode-se utilizar qualquer uma das Equacdes 8 ou 9, outras equagoes para perda de

pressao podem ser fornecidas através da literatura (CHILTON & COLBURN,1931;

CARMAN,1937; BROWN et al., 1950; BROWENEL & KATZ,1947).

_)
A regido AC da Figura 3 é a regido do leito fluidizado, onde a perda de

pressdo € constante. No ponto (A) sera observado um aumentos na perda de
pressdo acima dos valores preditos pelas Equacgdes 7, 8 e 9. Este aumento € mais
marcante em pos que foram compactados até certo ponto antes dos testes, e é
associado com uma forca extra requerida para superar forgcas atrativas
interparticulares. A velocidade superficial do gas na qual o leito fixo se torna um leito
fluidizado, & conhecida como a velocidade superficial de fluidizagdo minima, (Unr ),
também chamada de velocidade a fluidizacdo incipiente. A velocidade minima de
fluidizacdo (Uns ), aumenta com o tamanho e a densidade da particula, e é afetada
pelas propriedades do fluido. E possivel derivar uma expressdo para a velocidade
minima de fluidizagdo (U»r ), a partir da expressao da perda de pressao na regiao de
leito fixo, Equacao 7, e com a expressao para perda de pressao através de um meio
poroso, equacdes 8 ou 9. Dessa forma, a equacgao para a velocidade minima de

fluidizagao pode ser assim apresentada:

2
175 [ dpUnips | | 1500 up)( dpUnmipe | _do® pelpr=pe)g 40

¢s8mf3 y7i ¢s28mf3 y7s IU2
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3.0 - PROJETO DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO E PARAMETROS
OPERACIONAIS

Tendo em vista a proposta de desenvolvimento de reforma do metano com
dioxido de carbono em reator de leito fluidizado, partindo-se da premissa de que
opera-se o processo de reforma do metano com CO; em reator de leito fluidizado em
regime cinético quimico, condi¢gdes favoraveis de transferéncia de massa e calor, e
em estado estacionario, desenvolveu-se projeto de construgdo desse equipamento,

cujos detalhes sao apresentados.

3.1 - Propriedades fisicas do reator de leito fluidizado

A altura total do reator (Hy) foi projetada com base em varios parametros
operacionais, bem como, em limitacbes impostas por equipamentos que sao partes
integrantes do projeto, tais como: altura e didmetro interno do forno. Sendo a altura
total do reator, iniciada pela base do injetor de gas, e terminando no topo do reator,
na saida de gases e particulados finos, incluindo todos os acessoérios, como: injetor
de gas, separador de particulas, ciclone, e zona de transi¢do e expansao. Ja a altura
do leito (H., ) € calculada por correlagdo, que fornecera a relagado entre altura e
didmetro interno do leito fluidizado.

Hr =1.180mm — atura total do reator com todos os componentes

J \n1ze = didmetro interno da zona de expansao = 100mm

Dext = didmetro externo do reator = 52mm

Jint = didmetro interno do reator, que é o didmetro interno do leito = 38mm
€p = espessura da parede do equipamento=7mm

Hieito = Altura do leito fixo

H¢ = altura real do leito fluidizado = 757,9026mm

HnL = altura nominal do leito do reator = 1000mm

Hromo = altura do forno = 94mm
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O calculo da altura do leito foi realizado com base na Equacao.01 que fornece
a relacdo da altura do leito fluidizado pelo didmetro do mesmo, onde nesta

correlagao o diametro do leito € usado em centimetros.

H: = 60(¢int) 17 (11)

H: =60(3,8)"17° =75,7903cm = 757,9026 mm

Para efeito operacional, deve-se admitir uma margem de folga, em relagcéo a
altura do leito do reator, visando ndo haver arraste das particulas de catalisador para
fora do leito catalitico. A literatura recomenda que adote-se uma margem de
seguranca da ordem de 30% a maior, passando a operar dessa forma, com maior
seguranga em relagdo aos calculos de projeto do equipamento. Assim, aplicou-se

30% de folga do reator projetado.
Hne = 757,91x30% = 1.000mm (12)

Com base nas propriedades fisicas do catalisador (Degussa), que apresenta
area superficial de 3,65x10° m?/g, massa especifica de 2,410 g/cm® e porosidade
interna da particula ( &) de 0,59, aplicadas aos produtos e reagentes, calcula-se os
seguintes parametros:

- coeficiente de viscosidade da mistura gasosa;
O caélculo do coeficiente de viscosidade para um unico componente, pode ser
realizado através da Equagédo 13, enquanto que para a mistura de varios gases,

recorre-se a Equacéao 14.

n Xilli
Mmist = Z L

n
i=1 ZXj¢ij

j=1

(13)
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1 Hi 172 Hi 172 Puvi1/42
i = 1+ I+ 14

sendo n o0 numeros das espécies quimicas que existe na mistura, xi € x; sao as

fracbes molares das espécies i e j, i e as viscosidades dos componentes i e
J na temperatura e pressdo da mistura, M: e M, sdo as massas moleculares

correspondentesa i e j .

¢’7 € um numero adimensional, que é igual a unidade quando i=j. A equacéo
Equacdo 14 ¢é valida para gases nao polares, a baixa pressao, a partir dos
parametros de Lenard Jones € e O uma vez que a experiéncia tem mostrado que
esta equacdo também é satisfatdria para moléculas apolares.

A viscosidade em fungdo da temperatura para um unico componente, &

fornecida pela seguinte equagao de Chapman-Enskog (1970).

05 (Pu.T)"?

1= 2,6693.1 :
(o2 .Q,u

(15)

O calculo da viscosidade para a mistura gasosa dos reagentes, argonio,

metano, e didéxido de carbono a temperatura de 1.073,2K, s&o fornecidos a seguir:

Are  Pu=399940, o=314804, L =1240k, R 19315 ¢ 6sug
K e 1240
COr=  Pu=440100, 0=399604, = =190,0k, Rr_107315 5 caes
K e 190,0

CHi= Pu=160140, o=382204, %1370k, 2107315 - ¢3s6
K e 137.0
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Interpolacé&o dos parametros de Lenards Jones.

8,0-28,6548  0,8538 — Q)

Arg  Qu= = =0,8434
80-9,0  0,8538—0,8379

COn Q3056484 09269-0u o0
50-6,0 09269 —0,8963

., 1078336 08727-0u oo

70-80  0,8727—0,8134

/39,9440x1073,15
(3,418)% 10,8434

arg= p= 2,6693.105[ } =5,6090.107* —&— = poise

cm.s

\44,01x1073,15
(3,996)% x0,9071

cm.s

CO: u= 2,6693.104[ J_ 4,0050.10* —£— = poise

\16,04x1073,15
(3,822)? x0,8569

cm.s

CH: = 2,6693.104[ J_ 2,7979.10~* —&£— = poise

Para calcular a viscosidade na mistura gasosa, com relagdo aos
componentes de alimentagdo, metano, diéxido de carbono, e o gas diluente argbnio,

faz-se referéncia a fragdo molar (x:), a massa molecular (M), e a viscosidade ( )

de cada espécie (i) na mistura, e admitindo que : Arg=1, CO,=2, e CH4=3, tem-se:
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Substancia (i) Frag¢do molar(xi) Peso molecuar(PM) Viscosidade(u:)

1: Argonio 0,70 39,9440 5,6090.10™
2:CO: 0,15 44,0100 4,0050.107%
3:CHa4 0,10 16,0400 2,7979.107%

Tabela 01 Parametros da viscosidade da mistura gasosa

_ Pu H ixfm
l J Py 7 ¢y j=1
1 1 1,0000 1,0000 1,0000
1 2 0,9080 1,4000 1,1887 1,0975
1 3 2,4900 2,0050 1,4613
2 1 1,1018 0,7140 0,8489
2 2 1,0000 1,0000 1,0000 0,9910
2 3 2,7439 1,4314 1,1787
3 1 0,4016 0,4988 0,7288
3 2 0,3645 0,6986 0,8235 0,7387
3 3 1,000 1,0000 1,0000

Desta forma, o calculo do coeficiente de viscosidade é assim definido:

—4
L sronioisos = 10 7(0.75x5,6090 + 0.15x4,0050 + 0,10x2,7979) _ 4,8444'4 glcm.s

0,75x1,0975 + 0,15x0,9910 + 0,10x0,7837

ﬂ MISTURA GASOSA = 4,8444_4 poise (p) = 4,8444_6 C€I’lﬁp0iS€ (Cp)

ILI MISTURA GASOSA = 4,8444-5 Kg/ms
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Para o calculo da massa especifica da mistura gasosa, na temperatura de

1.073,15K, pode-se partir da teoria dos gases perfeitos, como segue:
PV =7ZnRT (15)

No qual P é a pressao do do sistema , V o volume do reator, Z o fator de
compressibilidade dos gases, n 0 numero de mols do componente na mistura, R a
constante universal do gases, e T a temperatura de operagao do reator.

Recorrendo-se a Equacédo termodindmica de estado de Peng-Ronbinson
calcula-se o fator de compressibilidade dos gases, explicitada em fungao da pressao

P, e da equacéao de estado cubica Z.

p_ RT _ a(T)
“V—=b VV+b)+b(V-b)

(16)

a(T.)=0,45724 (RT z)z (17)
b :0,07780RT : (18)
a =1+ k(1= Tr)")03 (19)
k =0,37464 +1,54226w — 0,26992w> (20)
Z3 —(1-B)Z* +(4-3B*>-2B)Z —(AB-B* -B*)=0 (21)
4= (22)

" (RT)?
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g_tb (23)
RT

Em que V é o volume molar do componente, “a” € o parametro de coesao
que ocorre devido as forgcas atrativas, “b” o co-volume que considera o

empacotamento das moléculas e “w” € o fator acéntrico , que pode ser relacionado

com a pressao de vapor (PS‘”) para componente simples no intervalo de

temperatura reduzida entre 0,0 e 0,8 (0 < w < 0,8), e normalmente ¢ adotado o

T
valorde T =0,7,e w=—-1— loglo(PS‘”)TR -0,7, Tk =— a temperatura reduzida, e

C
€ definida como a relacdo da temperatura do componente pela sua temperatura e
pressao criticas T, e Pe.

(‘lp) ~0 (24)
2

(5—}2’] ~0 (25)
oV Te

O caélculo do fator de compressibilidade (Z) do metano a 1.073,15K, é
realizado com base na Equacdo de Peng-Robinson, recorrendo-se a um softare
apropriado, tem-se: PM:=16.04; T.=190.4; P.=46.0; w:=0.011; R:=83.14;
P:=1.01325; T:=(800+273.15)=1.073,15K; Tr:=T/Tc=5,636292;
a:=0.45724*(R*Tc)"2/Pc = 0,24908083; b:=0.0778*(R*Tc)/Pc = 26,7731042;
alfa:=(1+(1-Tr*0.5)*(0.37464+1.542266*w-0.26992*w"2))"0.5 = 0,67966565;
A:=a*alfa*P/(R*T)"2 = 0,00021548217; B:=b*P/(R*T) = 0,00030404992;
eq1:=Z"3-(1-B)*Z"2+(A-3*B"2-2*B)*Z-(A*B-B*2-B"3)=0;

eql := 7> — 9996959501 Z* — .0003928950028 Z + .2695712398 107 = 0
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solve(eq1,2);

-.0004524130814, .00005957991039, 1.000088783
Zcna=1,000088783.
Com um procedimento igual ao do metano, calculamos os valores de Z para
CO2 e para o argbnio
Zc02=1.000000263
Zag=1.000112878

Como pode-se observar, a equagao de cubica de estado fornece trés raizes,
de modo que a ultima raiz é o valor do fator de compressibilidade procurado, e é
maior do que a unidade, de modo que pode-se despresar esse valor do fator de
compressibilidade (Z) no calculo da massa especifica.

Desta forma, obtém-se uma expressao para o calculo da massa especifica

da mistura.

_ PuP

~ RT (<6)

o,

Aplicando a (Eq.06) no calculo da massa especifica dos componentes,

teremos:

P=1,0 atm
T=1073,15K

R=82,06 cm>.atm/mol.K
1: Arg. - Py=39,944 g/mol
2: CO2 - Py=44,01 g/mol
3: CH4 - Py=16,04 g/mol

1,0atmx39,9440g / mol
82,06atmem’ / molK1073,15K

=4,5359.10 % g /cm® = 0,45359. Kg / m®

arg —
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D cor = 1’0“%4;"010% Imol _ 49976.107% g /em® = 0.4997Kg / m>
82,06atmcm™ / molK1073,15K

P = I’O“mlf’o‘mog Imol 18214107 g/em’ = 01821 Kg/m>
82,06atmcem” / molK1073,15K

A massa especifica da mistura, pode ser calculada pela seguinte relagao:

P mistura = ﬁ[(XPM)CH4 + (XPM)COZO + (XPM)Arg] (27)
P mistura = ! (0,1x16,0400 + 0,15x44,0100 + 0,75x39,4400)
82,06x1073,15

=4,2905.10 % g /cm® = 0,42905Kg / m*

3.2 — Calculo de velocidades superficiais de operagao

Quando do peneiramento das particulas de catalisador para obtencdo do

didmetro desejado, nem sempre essas particulas adquirem uma forma perfeitamente

esférica, em vista desse fato, & preciso levar em conta um efeito denominado de

esfericidade da particula, que € uma corregdo de sua forma irregular, para que se

possa trabalhar com a particula de catalisador como se a mesma fosse

perfeitamente esférica.

A esfericidade da particula € uma media adimensional, definida como:
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Superficie da esfera
b, :( perfi e 28)

Superficie da particula

jambas de mesmo tamanho

De acordo com esta definigao, ¢s =1 para particula perfeitamente esférica, e

0< ¢s <1 para outras particulas ndo esféricas.

A Tabela.2 fornece uma lista de valores da esfericidade, (LEVA, 1959;
UCHIDA & FUJITA, 1934; SHIRAI, 1954).

Tabela 02 - Dados da Esfericidade da Particula

Leva ct al. [4] sand 0.600, 0.561
iron catalyst 0.578
bituminous coal 0.625
Celite cylinders 0.861

Uchida and Fujita [5] broken solids 0.63

Shirai [6] sand 0.534-0.628
silica 0.554-0.628
pulverized cozal 0.696

Para o tipo de particula em uso neste trabalho, para o catalisador do tipo

niquel suportado em gama alumina (4,82%-Ni / yAl,03), com diametro médio 90y,

obtém-se valores de esfericidade da ordem de @ s =0.861

A fragao de vazio no leito € assim definida:

Volume de vazio no Leito
Eir= (29)
Volume total do Leito

Vssiido

_ Vvazio _ I/total - VSélidO _ 1 (30)
I/total I/total I/total

E
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Com base na esfericidade (¢s) da particula, o grafico da Figura 4, abaixo
fornece uma correlagéo de valores da fragdo de vazio do leito (Brown et al., 1952) ,
de modo que para o valor ja encontrado da esfericidade da particula (¢s =0.861),
pode-se obter um valor da fragdo de vazio do leito da ordem de 0,63 (£:=0,63)

para a regido de leito empacotado sem adensamento, e uma fragdo de vazio minima

de fluidizagdo (ems) da ordem de grandeza de 0,658, para o leito a fluidizagédo
incipiente.

XY | | | |
% -
“ _Lanse
0.2 No-mal W packing
packing A "
< 0.6/ =
:‘:
b= - =3
g
= 04 - packing
0z
0 | I B | |
0 0.2 0.4 06 ¢+ 08 1

Voidage €,
Figura 4 — Valor da esfericidade da particula

A equacédo fundamental da fluidizacdo, descrita na Equacéo 7, também pode
ser aplicado ao calculo perda de carga a altura minima de fluidizagdo, bastando para

isto, toma o ponto de partida, a altura na fluidizagao incipiente L.

AP
—=(Pr— PI1—-Em)g

Acrescentou-se a Equacao 8, dois importantes fatores, sendo o primeiro
relacionado com o efeito da viscosidade no escoamento, ou efeito viscoso, e o

segundo € o efeito da perda de energia cinética, tendo sido o ponto de partida para a
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Equacdo de Ergun. Desta forma, determina-se a velocidade superficial de

escoamento pela equacgao a seguir, que € assim definida:

2 2
AP 1500 io U”’2-FL750’ f”ng;
Lieiro g (¢ sdp) er (¢ sdp)

(32)

Enquanto que, para particulas muito pequenas, com massa especifica
elevada, como é o caso do catalisador de (Ni 4,82%/y-Al,O3) e baixo numero de
Reynolds Re p <20, a equacgdo 32 é mais apropriada para o célculo da velocidade

minima de fluidizagdo do que a equagao 10.

2
Unr = & (Ps— P)g
165011

(32)

Desta forma, tomando-se como base os parametros fisicos abaixo
relacionados, o valor da velocidade minima, bem como os da velocidade superficial

de operagao de fluidizagdo serao estimados como segue: dix = 0,0380m;

2

s = 2% _0.00113408m%; M =264Kg; p, =0,04229kG/m’; p, =2.410kG/m>;
4 8 s

solido
d,=9,0x10"m; p=48444x10"; g = 9,801 m/s’; ¢ =0861; & =0,63; &, =0,65;

w

i = 0,264 %9,801 = 2,58N .

Onde cada parametro acima tem o seguinte significado:

- didmetro interno do leito, area da seccao transversal do reator, massa de
soélidos, massa especifica do gas, massa especifica do sélido, diametro da particula,
viscosidade da mistura dos gases reagentes, constante da aceleragao da gravidade,
esfericidade da particula, fracdo de vazio do leito, fracdo de vazio minima de

fluidizacéo, e peso do sélido, respectivamente.
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A perda de presséao no leito devido ao peso do sélido pode ser fornecida pela

razao entre o peso do sélido pela area da secgao transversal do reator.

= 22700 924698 N /m> (33)
0.00113408

AP =

W W 25483
S S

Tendo em vista os parametros acima, e aplicando-os na Equacgao 32, obtém-

se a velocidade minima de fluidizacgéo.

Unr =0,002393m/ s (34)

Desta forma, a vazao volumétrica minima de fluidizacdo € obtida pela
Equacgdo 35 a partir da velocidade minima de fluidizagdo e da area da seccéo

transversal do reator.
Ons = SxUns = Onr = S:10° 60Uy =162,8425¢m> / min. (35)

A velocidade e a vazado minima de fluidizagao sdo de primordial importancia
no estudo da fluidizagdo, porque é a partir desta velocidade que o leito comega a
fluidizar.

O volume dos sélidos pode ser calculado com base no volume do leito no
reator, € importante salientar, que s6 tem sentido falar em perda de pressdao em
reator de leito fluidizado, até no maximo, a altura minima de fluidizagéo, pois a partir
desse ponto a perda de pressdo permanece constante logo, o termo leito neste
trabalho refere-se a leito fixo, a menos que especifique-se que se trata de leito
fluidizado. Em se tratando de reator de leito fluidizado, é preciso ter em mente que
nestes reatores existem pelo menos trés tipos de leito, e trés tipos de altura, como
pode ser vista na Figura 5, tendo-se:

- regiao do leito fixo (a);

- regiao do leito expandido (b);



131

- regiao do leito fluidizado para liquido e para gas. (c e d);
- altura do leito (a);
- altura minima de fluidizagao (b);

- altura do leito fluidizado para liquido e para gas (c e d).

a b c d
Fixed bed Incipient ar Particulate Aggregative
| miirum of smooth or bubbling
fiuidization fluidizatian | fluidizataon

N J 4

Gas of bquid Gas or ligud Liguid

(Jow vakociy)

Figura 5. - Tipos de leitos e alturas do leito fluidizado

O volume dos solidos pode ser determinado através da Equagao (36),

levando em consideracgao a fragdo de vazio do leito.

Visstidos = Vieiox(1 — E1) (36)

Vleitox = SXH leito (3 7 )

De modo que, igualando-se as Equacgdes 36 e 37, obtém-se uma relagcao que

permite calcular o volume e a altura do sdlido no leito.

Msiido

=0,00009336m°

Vissiidos =

N

Hio =200 _ 0,257 1m
SX(]. - gl)
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uma vez que o volume do sélido € o mesmo em qualquer altura do leito, e a fracao
de vazio minima de fluidizagcdo maior que a fracdo de vaio na regiao do leito fixo

(Emr >&1), pode-se determinar a altura minima de fluidizagdo do leito, como poder

ser visto na Figura 5, onde tem-se a seguinte ordem: altura do leito fixo, altura

minima de fluidizagdo e altura do leito fluidizado, como segue:

Vvso'l idos

= _0,2718m
Se(1— Emr)

H mf

Lean phase

fluidized
z0ne

—— - Surface

Dense phase
fluidized
zone

0 Emf & 1

Figura 5 - Modelo da distribuicdo de vazio no leito

De modo que, a diferenga entre a altura minima de fluidizacédo e a altura do

leito é de aproximadamente 2,1050cm ( Huw — Hieio = 2,1050cm).

Este valor de 2,1050 cm ¢é altura de quanto o leito expandiu. A partir de 27,18
cm, o leito comega a fluidizar.
O préximo passo dado foi determinar a fracdo de vazio do leito fluidizado

(& r), e pode-se encontrar pela seguinte relagéo:
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Tendo a altura do leito fluidizado ja sido determinada (Hr =0,7579m ), e os

outros parametros sendo conhecidos, a determinacdo da fracdo de vazio do leito
fluidizado é facilmente encontrada. Este é um dos dados de grande importancia na
engenharia de fluidizacao, pois é este dado que vai fornecer a fragdo de sélidos que
esta circulando dentro do reator de leito fluidizado.

Aplicando-se os parametros fisicos ja acima descritos na Equagdo 32,
obtem-se o valor da velocidade superficial de operagéo (U,), no entanto, nunca é de
mais lembrar de que o valor de dessa velocidade se estende desde a velocidade
minima de fluidizacdo até a velocidade terminal, de modo que, na pratica, pode-se
encontrar qualquer valor da velocidade superficial de fluidizacdo (U,) no intervalo
entre as velocidades minima e terminal de fluidizacao (Ums a Uy).

A velocidade superficial de fluidizagdo calculada apresenta o seguinte

resultado:

U,=0,0139m/s

A vazdo superficial de fluidizagdo pode ser calculada com base nesta

velocidade superficial de operagao

0o=S+U,=897,3883cm’ /s

A razdo entre a velocidade minima e superficial de fluidizacado

Uo

Umf

=5.5108) esta de acordo com a Figura 6 que apresenta as distintas zonas de

(

fluidizacdo em funcdo da perda de pressao no leito, sendo o valor da perda de
presséao igual a 0,02217 atm.
A Figura 6 mostra que para valores menores do que 3, ocorre a formagao de

canais preferenciais no leito, devido ao aumento da velocidade minima de
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fluidizagao, no entanto, para valores acima de 5, comecga a ocorrer flutuagées no leito

devido a formagao de “slugging” o que é tipico de fluidizagao heterogénea.

N A EEEEEEEREEERE W= T ]

- Fluctuation — - -
L o\ - X
:_ . L_ — -'\ ] |
l 10 -
_“-_'r"—-._,_.{'_‘_: _ _
| el il
B :
Slugging 05
0 L] 0 | |
0 10 15 0 1 2 3

ualjum.l' ”Ul'[“ml"

(a) (b)

Figura 6 - Caracteristicas e comportamento da fluidizagao

Uma vez conhecida a alturas do leito a altura minima de fluidizagdo ( Hwr ),
pode-se calcular as perdas de carga do leito a altura minima de fluidizacao,

utilizando-se da Equacgao fundamental da fluidizag&o.

APy = Hux(0s — Pg)x(1 — Enr)xg = 0,2718x(2.410 — 0,4229)x(1 - 0,65)x9,801
=2.246,5871 Pascal

A perda de carga permanecera constante no valo da altura minima de
fluidizagdo durante toda operagédo, podendo na pratica atingir valores um pouco
maiores do que o calculado. Deste modo, ao atingir-se a altura minima de
fluidizagdo, a perda de carga minima de fluidizagdo tem um ponto de maximo, de
modo que logo apds alguns minutos volta a condicdo predita pela equacéo
fundamental da fluidizagao.

A velocidade superficial terminal de fluidizagdo, pode ser fornecida pela

seguinte correlagao:
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1/2
Us = 4gd17(p5 — ,Og) (38)
3ngd

sendo Cu é o coeficiente de arrasto, e pode ser determinado pela Equacao
39.

3 J—
C, = 4gd, Pg(Psz Pz) (39)
3/,1Rep

Ca=81.511004

Desta forma, a velocidade terminal de fluidizagao, € a velocidade em que os

solidos serao arrastados para fora do leito.

Uir=0,0411m/s

Or = UuS10% 160 =2.797,0746 cm> /min.

A relacdo tedrica maxima permitida entre as velocidades terminal e minima

.. ; U
de fluidizagdo nao deve ultrapassar o numero 91,6, (——=91,6).
mf

A mesma relagao tedrica é valida para grandes particulas, com numero de

Reynolds elevado (Re, >1000), de modo que o minimo valor admissivel é da ordem

de872(

=8,72).

mf
Para o presente trabalho a relagdo da velocidade terminal e a velocidade

minima de fluidizagdo € da ordem de 17,1767 o que esta de acordo coma Figura 7.
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Figura 7- Relagao entre U/U,

3.3 - Tipos de fluidizagao

Em geral, o conceito de fluidizagdo vigorosa, ou suave, estd ligada aos
grandes gradientes das massas especificas do sélido e do gas, tanto para os
sistemas liquido-solido como gas-soélido. Para sistema gas-solido em altas pressdes
a situacdo nao € definida, critérios para a faixa de transicdo, entre a fluidizagao
homogénia e a fluidizacdo heterogénia sé&o estabelecidos. O grupo adimensional,
chamado numero de Frode tem dado bons resultados na distincdo destes dois
modos de fluidizagdo (WILHELM & KWAUK, 1948).

Desta forma, o numero de Frode minimo de fluidizacdo esta estabelecido

para dois critérios, que sao:
- primeiro critério: O numero adimensional de Frode é fornecido pela razao

da energia cinética e a energia gravitacional

\2
(Uny) (40)

Fr mf =
dp,Og
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- para o primeiro critério € valida a seguinte condi¢ao:
Frior <013 Homogeniaou particulada fluidizagdo

Froe >130  Hetrerogenia ou agregativa fluidizac¢do

(0,003233)?
(9.107°x 9,801)

Frm = =0,01185 < 0,13

- por essa analise a fluidizagdo € homogénia.

O segundo critério oferece uma informagao mais detalhada, onde analisa os
efeitos do tipo de escoamento, medidos através do numero de Reynolds, da relagao
da altura minima de fluidizagao pelo didametro do reator, e da razao das diferengas de

densidade do sélido e do gas.

-

(Fl"mf)(Remf)(pS _'Ogj(Hmfj <100 Fluidiza¢do homogenia
Pre int

(Frmr)(Re mf)( £ pe j( Hm‘f] >100 Fluidizagdo heterogrnea
P int

- aplicando os parametros na Equacgéo 42 encontra-se o seguinte valor:

(Fl’mf)(Remf)( pzp gJ(Hfj =0,7807 <100
P int

A partir destas informacdes, conclui-se que tem-se um processo do tipo

fluidizagdo homogénea, pois ndo tem-se os efeitos de coalescéncia nas bolhas
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dentro do leito, o que evita problemas de baixa eficiéncia da fluidizacdo, e

consequentemente, baixa conversdo dos reagentes.

3.4 - Velocidade do gas em um orificio da placa perfurada

A perda de carga dos gases ao cruzar a placa do distribuidor dos gases
reagentes, € de aproximadamente 10% da perda de carga do leito minimo,
(AGARWAL, 1962).

AP min gist = MCZX(O,l)(Ame). (43)

A Equacdo 43 pode ser usada como critério para se determinar a perda de
carga causada pelos orificios do distribuidor de gas. Desta forma, o valor estimado

para a perda de carga no distribuidor sera de :

AP minaiss = 0,1x2.246,9814 = 224,6981 Pascal

O tipo de fluidizagdo que pretende-se ter no reator € fortemente influenciado
pelo tipo de distribuidor escolhido, isto é, o tipo de fluidizacdo € uma funcéo do tipo

de distribuidor que se adota no processo, como mostra a Figura 8.
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Foor quality: much
liuctuation in density
with chennelling ——
and slugging

Beter qualily; less
fuctuation in density,
T less channelling
and slugeing

\ B l.’ Vnaoa f
j\\.‘___.f_' ‘_"_,/ RVERE
Single oritice Mubarifics Sintersd
plale plate plata

Figura 8. - Influéncia do tipo de distribuidor na fluidizagéo

Afigura 8 faz ver que quanto menor o numero de furos do distribuidor, mais
pobre sera a fluidizacdo que se tem no processo, com grande flutuagcdo na fase
densa do leito, formagdo de canais preferenciais e bolhas do tipo “slugging”, que
naturalmente ira proporcionar uma fluidizagcéo do tipo heterogénea.

A placa do distribuidor de gas pode ser desenhada conforme a teoria dos
orificios, desde de que a perda de carga dos orificios seja apenas uma fragdo da
perda de carga total do leito, e pode-se usar o seguinte procedimento:

- determina-se a perda de carga do distribuidor,
- calcula-se o numero de Reynolds para o fluxo total que cruza o distribuidor de

gas de forma aproximada, e seleciona-se o correspondente valor. pra o

coeficiente de orificio (Cd') através da Figura 9, onde a curva € mostrada em
funcéo da abertura do distribuidos <10%, (PERRY, 1963, p. 405).
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Figura 9 - Determinacao do coeficiente de orificio Ci para abertura do distribuidor <
10%

Determina-se a velocidade do fluido através do orificio, avaliando a

temperatura e densidade do fluido.

1/2
2APd,stj )

Uor = Cd'[
Pe

o

A razao das velocidades superficiais de operacéo e do orificio ( ) déo

or

a fracao da area de abertura em cada orificio do distribuidor.

Decidir o numero de orificios ( Nor ) por unidade de area do distribuidor, e

encontrar o correspondente didmetro do orificio.

2
U(”#J us)

Numero de Reynolds baseado no diametro do leito
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Rer = (di‘“p—gU"j — 43748 = Ci =035 (46)
u

calculo da velocidade do gas em cada orificio do distribuidor

2AP dist
Peg

1/2
Uor = Cd'( j =11,409429 m/s =1140.9429 cm/ s (47)

calculo da fracado de area de abertura em cada orificio do distribuidor.

( bo j —0,001246 = 0,1 156% (48)

or

O calculo do numero de orificios por area em centimetros quadrados calcula-

se com base no didametro do orificio do distribuidor, que também ¢é calculado com

base no didmetro da particula do catalisador, assim, tem-se que:

dor =25014=0,025 cm, com esse didametro do distribuidor, calculemos a

numero de orificios por unidade de area.

2
U, = [M) =4,8= 5 orificios / em? (49)
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Figura 10 - Correlagéo para determinagéo do didmetro maximo da bolha

Com o auxilio da Figura 10 pode-se determinar o didmetro maximo da bolha
através do didmetro da particula, desta forma, obtém-se o didmetro maximo da bolha
no leito, isto é, o didametro da bolha que coalesce enquanto sobe no leito até atingir o
seu diametro maximo antes de explodir, esta € uma informagao primordial para se

saber se o diametro maximo da bolha esta compativel com o didametro do reator

d bMix

P

=190 = dpw =0,009190=1,71 cm (50)

Area da secgdo transversal do orificio é obtida através da Equagdo 51

representada abaixo.

2
Sor = % —0,0004909 cm> (51)
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A vazao volumétrica do orificio pode ser fornecida com base na secgao

transversal deste.

Oor = Sor xUor = 0,5600 cm’ / s (52)

Com base na vazao volumétrica do orificio, calcula-se o volume da bolha.no

momento em que a mesma deixa o orificio do distribuidor.

6/5
Vo =1,138 Q”g = 0,018260,%"3 =0,0001127 cm> (53)
g

Sendo este € o volume de cada bolha que sai do orificio da placa do
distribuidor. Um dado importante na teoria da fluidizacdo € a freqiéncia em que as
bolhas estdo sendo formadas no orificio do distribuidor, uma vez que ela é
fracamente dependente da taxa de fluxo dos gases, e praticamente independe do
diametro dos orificios do distribuidor, e € determinada pelo rearranjo da equagao do
volume da bolha (Eq.42) (HARRISON & LEUNG, 1962).

3/5
n:(Q"”jz g = |= 54’52 ~61.5370s™! (54)
Vb 1,138Q0r Qor

O préximo passo a ser considerado € a velocidade das varias bolhas que

ascendem no leito simultaneamente. Para isso supbe-se o leito nas condigbes
minimas de fluidizagdo, uma vez que a velocidade do gas passa da velocidade

minima de fluidizagdo para a velocidade superficial de operagéo (Uw para U,), se

a velocidade relativa entre a bolha e a emulsdo ndo € afetada pelas bolhas que
ascendem na vizinhanga, entdo essa velocidade pode ser dada pela velocidade de
uma unica bolha no leito, nas condicdes minimas de fluidizacdo, desta forma, a

velocidade absoluta das bolha em um leito borbulhante é obtida pela relacdo da
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Equacao 55, estas correlagbes foram desenvolvidas para gas-liquido (NICKLIN,
1962), e mais tarde estendida para os sistemas gas-sdlido (DAVIDSON &
HARRISON, 1963)

Ub:Uo—Umf+Ubi‘ (55)

em que a velocidade de uma unica bolha é dada por:

Us=0,711(gds)""? (56)

Assumindo que a bolha seja uma esfera perfeita, podemos encontrar o

didmetro da bolha baseado no volume da esfera.

3 3
Vesf:{“”f J :[4X3’14;5XR J=0,00011268:>R=0,02996cm (57)

Como o didmetro é o dobro do raio, significa que o diametro da bolha é igual

a duas vezes o raio d» =0,05993cm .

A relacdo do didametro do reator pelo diametro da bolha, fornece uma
informacgé&o tedrica da quantidade de bolhas que é possivel fluir através do diametro

do reator.

d_ 3.8cm 6341

d» 0,05992cm

O caélculo das velocidades das bolhas pode ser realizado através das

Equacdes 55 e 56, e vistas através da Figura 11.
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Figura 11. - Aspecto do movimento dos sélidos e do gas vistos no interior do

leito fluidizado.

Ur=0,2088cm /s Velocidade de uma bolha no leito.

U»=1,2043cm/s Velocidade de todas as bolhas no leito.

A velocidade de escoamento descendente (Us) dos solidos na fase da

emulsdo é fornecido pela Equagdo 58, e vale lembrar que (Us) tem um valor

negativo.
_ ao U
T 1-5-as
U=—%0U  _ 00388m/s

1-6-aod

(58)
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Sendo o € a fragédo de rastro na bolha, que é obtido pela Figura 12 para o

presente trabalho: o =0,42.

0.6

04 |—

0.2 |-

0.6

dp (mm)

Figura 12. - Determinacédo de « através do didmetro da particula

Existem ainda as velocidades do gas na fase da emulsdo (U.), e a velocidade
ascendente do gas acima das condigbes minimas de fluidizagdo (Ur) que serdo

fornecidas pelas Equagdes 59 e 60, relacionadas abaixo.

&l
U =" 2 0.003637m/ s (60)
Emf

A fragdo de bolhas indica frequéncia de bolhas passando em um

determinado ponto do leito. A freqiéncia de bolhas passando em um ponto €&

fornecida pela seguinte relagao:
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p=l (61)

no qual h é a altura entre dois registros sucessivos de passagem da bolha. Se a
medigao entre dois registros da passagem da bolha for feito no centro do didmetro da
bolha, entdo o h médio sera relacionado pela fragdo de bolhas no leito (0) que é

fornecida por:

5o (7/6)dy’ _(261;7) -
N\ /9an) \3h

De modo que, delta (0 ) também pode ser fornecida pela seguinte relagéo:

S = Uo U _ 0,8379
U»
h=0,048351m

Desta forma, o calculo da frequéncia de bolhas passando em um

determinado ponto h médio do leito tem o seguinte valor:
n=27,0203s""

As Figuras 13 e a 14, além das informacdes seguintes, mostram que neste
trabalho, tem-se bolhas olhas estaveis, de tamanho constante, e que a operacgao do
processo de fluidizagdo devera esta inserida em uma faixa de tamanho de bolhas
intermediaria, com as bolhas apresentando uma tendéncia para bolhas pequenas,

conforme expde-se:
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-Un<U: =0,002088 < 0,041106= Processo com bolhas estaveis

-Us»=U: = Processo com bolhas de tamanho no limite para estabilidade

Uy->U: = Processo com bolhas instaveis

- E =3.542188641
Us
- & =15.383265411
mf
Uo

=5.510773663

mf

Onde os trés primeiros itens, referem-se a Figura 11, e os outros trés
itens referem-se a Figura 14. As informacédo apresentada s&o confirmadas
através das figuras 11 13 e 14. Como pode-se observar na Figura 11, o valor
da velocidade do gas na fase da emulsdo (Ue), pode ser positiva ou
negativa, como é o caso da velocidade de escoamento descendente dos

solidos na fase da emulsdo (Us). Na Figura 14 observa-se que o valor do

U
termo (—b =5.38) é metade da regido de bolhas intermediarias, o mesmo

mf

ocorre com (& =5.51).

mf

Large bubbles with
negligible clouds

up uf

Bubbles of nearly
constant size

Intermediate zone
up > uf

4 Growing bubbles

Violently coalescing Faruiey
Z0NE up > uf

Distributor and u,
determine the initial

(@ size of bubbles )

Figura 13. - O tipo de distribuidor e a velocidade superficial de fluidizagao

determinam o tamanho da bolha
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4.0 - CONCLUSAO

Conclui-se estdo, que foram determinados todos os parametros fisicos
necessarios para projetar e construir o reator de leito fluidizado projetado, construido

e instalado.

Conclui-se ainda que o processo de fluidizagao a ser realizado neste trabalho
€ do tipo homogénea, com bolhas pequenas, de modo a favorecer altas conversodes
dos reagentes da reforma do metano com dioxido de carbono, recorrendo-se ao

catalisador de niquel suportado em gama alumina.
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O objetivo do presente anexo é apresentar o os resultados experimentais
representados nas Tabela abaixo, e ainda, os balangos de massa do reagentes e
produtos realizados para as reacdes experimento e para os dados experimentos nos
modelos propostos em cada temperatura praticada.

Tabela 1 - Balango de massa experimental dos reagentes de produtos da reforma do
metano com dioxido de carbono. Condicdes: Mcat=0,13g, P=1atm, T=1.023,15K

CH,4 CO, CcO Ho H,O Fracédo CH, Fragdo CO,
19.1433 || 78.986 | 2.4943 | 0.0364 | 0.0362 | 0.195873251 | 0.808179624
13.5093 || 75.013 | 9.341 | 1.0861 | 0.0998 | 0.138226456 | 0.767527071
12.7894 || 72.428 | 13.135 | 1.8043 | 0.205 | 0.173455341 | 0.741077486
0.8931 || 68.254 | 19.284 | 2.4327 | 0.4422 | 0.134174475 | 0.698372404
7.7918 || 62.459 | 24.851 | 2.6942 | 0.5854 | 0.105675741 | 0.639076219
6.2126 || 59.258 | 28.858 | 2.7155 | 0.9839 | 0.084257952 | 0.60632273
3.8972 || 54.568 | 36.173 | 2.8191 | 1.1369 | 0.052855502 | 0.55834001
2.1161 49.479 42.78 2.9277 1.3014 0.021651825 0.506268603
1.7664 48.854 | 45913 | 2.9459 | 1.4026 0.018073713 | 0.499871589
1.3191 || 44.728 | 50.365 | 3.0269 | 1.5371 | 0.013496963 | 0.457654571
Cont... Tabela 1
Fracdo CO Fracdo H, | Fragcao H,O SOMA DAS SOMA DAS
0.025521548 | 0.000372443 | 0.000370321 FRACOES CONCENTRACOES
0.095576627 [ 0.011112919 | 0.001021148 1.030317186 100.6961
0.134393568 | 0.018461504 | 0.002097549 1.01346422 99.049
0.197308793 | 0.02489126 | 0.004524567 1.069485447 100.3612
0.254276187 | 0.027566914 | 0.005989782 1.0592715 100.3057
0.295272533 | 0.027784855 | 0.013344075 1.032584844 98.3815
0.370117187 | 0.028844885 | 0.011632702 1.026982145 98.0277
0.437725806 | 0.029956074 | 0.013315857 1.021790284 98.5942
0.469777384 | 0.030453898 | 0.01435133 1.008918166 98.6047
0.515330016 | 0.030971083 | 0.015727527 1.032527914 100.8817
1.033180161 100.9759
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Tabela 2 — Dados experimentais no modelo obtidos a partir da reacado de reforma do
metano com diéxido de carbono em T=1023,15K sob condi¢bes atmosféricas

Tempo de
contato x10° | CO, CH,4 H CO H,O
0.1800 78.6775 | 19.0567 0.0000 0.0000 0.0000
0.1800 78.6775 | 19.0567 0.0000 0.0001 0.0000
0.1800 78.6774 | 19.0566 0.0000 0.0001 0.0000
0.1800 78.6774 | 19.0566 0.0000 0.0002 0.0000
0.1800 78.6773 | 19.0565 0.0000 0.0002 0.0000
0.1800 78.6771 | 19.0564 0.0001 0.0005 0.0000
0.1800 78.6769 | 19.0562 0.0001 0.0007 0.0000
0.1800 78.6768 | 19.0560 0.0002 0.0010 0.0000
0.1800 78.6766 | 19.0558 0.0002 0.0012 0.0000
0.1801 78.6756 | 19.0548 0.0005 0.0025 0.0000
0.1801 78.6746 | 19.0538 0.0007 0.0037 0.0000
0.1801 78.6736 | 19.0529 0.0010 0.0050 0.0000
0.1802 78.6726 | 19.0519 0.0012 0.0062 0.0000
0.1803 78.6677 | 19.0471 0.0024 0.0125 0.0000
0.1805 78.6627 | 19.0422 0.0036 0.0188 0.0000
0.1806 78.6578 | 19.0374 0.0048 0.0251 0.0000
0.1808 78.6529 | 19.0326 0.0060 0.0313 0.0000
0.1816 78.6282 | 19.0084 0.0121 0.0627 0.0000
0.1824 78.6036 | 18.9843 0.0181 0.0941 0.0000
0.1832 78.5789 | 18.9602 0.0241 0.1255 0.0000
0.1840 78.5543 | 18.9361 0.0301 0.1569 0.0000
0.1880 78.4314 | 18.8162 0.0599 0.3136 0.0002
0.1919 78.3088 | 18.6969 0.0895 0.4702 0.0004
0.1959 78.1864 | 18.5783 0.1189 0.6267 0.0007
0.1999 78.0643 | 18.4604 0.1479 0.7830 0.0011
0.2198 77.4581 | 17.8809 0.2895 1.5622 0.0045
0.2397 76.8587 | 17.3176 0.4249 2.3374 0.0099
0.2596 76.2658 | 16.7704 0.5543 3.1086 0.0172
0.2794 75.6795 | 16.2389 0.6780 3.8757 0.0264
0.3202 74.4975 | 15.1972 0.9145 5.4345 0.0504
0.3609 73.3406 | 14.2167 1.1294 6.9756 0.0806
0.4017 72.2075 | 13.2945 1.3243 8.4987 0.1162
0.4424 71.0969 | 12.4277 1.5009 10.0034 0.1564
0.4832 70.0078 | 11.6134 1.6605 11.4895 0.2003
0.5239 68.9392 | 10.8490 1.8044 12.9567 0.2475
0.5647 67.8902 | 10.1318 1.9339 14.4049 0.2973
0.6054 66.8600 | 9.4593 2.0503 15.8338 0.3491
0.6462 65.8477 | 8.8290 2.1545 17.2434 0.4024
0.6869 64.8525 | 8.2385 2.2477 18.6336 0.4568
0.7277 63.8739 | 7.6857 2.3309 20.0042 0.5119
0.7684 62.9112 | 7.1684 2.4048 21.3554 0.5673
0.8092 61.9639 | 6.6844 2.4704 22.6870 0.6226
0.8499 61.0312 | 6.2318 2.5285 23.9990 0.6777
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0.8907
0.9314
0.9722
1.0129
1.0537
1.0944
1.1352
1.1759
1.2167
1.2574
1.2982
1.3389
1.3797
1.4204
1.4612
1.5019
1.5427
1.5834
1.6242
1.6649
1.7057
1.7464
1.7623
1.7782
1.7941
1.8100

60.1129
59.2084
58.3174
57.4393
56.5739
55.7209
54.8799
54.0506
53.2328
52.4263
51.6308
50.8460
50.0719
49.3082
48.5548
47.8115
47.0781
46.3546
45.6407
44.9364
44.2415
43.5559
43.2911
43.0277
42.7657
42.5051

5.8088
5.4135
5.0443
4.6995
4.3776
4.0772
3.7969
3.5355
3.2917
3.0644
2.8524
2.6549
2.4709
2.2994
2.1397
1.9909
1.8523
1.7233
1.6032
1.4914
1.3873
1.2904
1.2544
1.2195
1.1855
1.1525

2.5798
2.6250
2.6646
2.6993
2.7296
2.7561
2.7790
2.7989
2.8162
2.8311
2.8440
2.8552
2.8650
2.8735
2.8810
2.8877
2.8937
2.8993
2.9045
2.9094
2.9142
2.9190
2.9209
2.9227
2.9246
2.9266

25.2916
26.5648
27.8185
29.0531
30.2684
31.4648
32.6422
33.8010
34.9411
36.0629
37.1664
38.2519
39.3195
40.3696
41.4022
42.4175
43.4159
44.3975
45.3626
46.3113
47.2439
48.1606
48.5138
48.8646
49.2131
49.5592

0.7321
0.7858
0.8385
0.8900
0.9401
0.9888
1.0359
1.0814
1.1251
1.1670
1.2070
1.2452
1.2815
1.3158
1.3482
1.3788
1.4074
1.4341
1.4589
1.4819
1.5031
1.5226
1.5297
1.5366
1.5432
1.5495
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Tabela 3 - Balango de massa experimental dos reagentes de produtos da reforma do
metano com dioxido de carbono. Condi¢des: Mcat=0,13g, P=1atm, T=1073,15K

CH, CO, (610 H, H,O Fragao CH, Fragao CO,
15.401 75.013 3.4594 0.3289 0.1841 0.16539124 0.805556749
11.705 | 66.452 14.649 1.0962 | 0.3061 | 0.125701252 | 0.713626191
9.4003 | 55.858 | 27.612 1.1993 | 0.9234 | 0.100949106 | 0.599852662
5.9874 51.617 32.153 1.4529 0.9655 0.064298233 0.554314255
3.1999 | 48452 | 41.208 1.6883 1.2699 | 0.034363483 | 0.520326635
1.3803 | 37.236 53.47 | 2.3159 1.3474 | 0.014822937 | 0.399872422
0.6808 | 30.167 | 60.672 | 2.4296 1.6703 | 0.007311059 | 0.323955747
0.5596 | 26.217 | 64.002 | 2.6686 1.86 | 0.006009502 | 0.281542367
0.2807 22.299 66.451 3.1509 1.9379 0.003014416 0.239467263
0.2579 19.622 | 68.928 | 3.6103 | 2.1481 | 0.002769568 | 0.21072346
Cont..Tabela3
Fracdao CO Fracdo H, | Fracédo H,O SOMA DAS SOMA DAS
0.037150233 | 0.003532032 | 0.001977036 FRACOES CONCENTRACOES
0.157318791 [ 0.011772008 | 0.003287185 1.01360729 94.3863
0.296527462 | 0.012879191 | 0.009916322 1.011705427 94.2092
0.34528325 | 0.015602582 | 0.010368431 1.020124743 94.9932
0.442524206 | 0.018130525 | 0.013637359 0.989866751 92.1756
0.574209186 | 0.024870274 | 0.014469626 1.028982208 95.818
0.651551989 | 0.026091289 | 0.017937225 1.028244444 95.7493
0.68731368 | 0.028657892 | 0.019974398 1.02684731 95.6192
0.71361223 | 0.033837275 | 0.020810961 1.023497839 95.3073
0.740207175 | 0.038770737 | 0.023068282 1.010742146 94.1195
1.015539223 94.5662

Tabela 4 — Dados experimentais no modelo obtidos a partir da reagao de
reforma do metano com diéxido de carbono em T=1073,15K sob condi¢cbes

atmosféricas

Tempo de

contato ,10° |CO; CH,4 Ha cO H,O
0.1800 74.9496 18.1696 0.0000 0.0000 0.0000
0.1800 74.9496 18.1696 0.0000 0.0001 0.0000
0.1800 74.9495 18.1695 0.0000 0.0001 0.0000
0.1800 74.9495 18.1695 0.0000 0.0002 0.0000
0.1800 74.9494 18.1695 0.0000 0.0002 0.0000
0.1800 74.9492 18.1693 0.0001 0.0005 0.0000
0.1800 74.9490 18.1692 0.0001 0.0007 0.0000
0.1800 74.9489 18.1691 0.0001 0.0010 0.0000




154

0.1800
0.1800
0.1801
0.1801
0.1801
0.1802
0.1803
0.1803
0.1804
0.1809
0.1813
0.1817
0.1822
0.1843
0.1865
0.1887
0.1909
0.2009
0.2110
0.2210
0.2311
0.2492
0.2673
0.2854
0.3036
0.3290
0.3544
0.3799
0.4053
0.4382
0.4710
0.5039
0.5368
0.5775
0.6183
0.6590
0.6998
0.7405
0.7813
0.8220
0.8628
0.9035
0.9443
0.9850
1.0258
1.0665
1.1073

74.9487
74.9477
74.9467
74.9457
74.9447
74.9398
74.9348
74.9299
74.9250
74.9003
74.8757
74.8511
74.8265
74.7038
74.5815
74.4597
74.3383
73.7817
73.2336
72.6935
72.1610
71.2194
70.2991
69.3981
68.5148
67.3017
66.1168
64.9571
63.8199
62.3799
60.9704
59.5885
58.2321
56.5835
54.9697
53.3895
51.8422
50.3276
48.8456
47.3963
45.9799
44.5969
43.2470
41.9304
40.6472
39.3974
38.1807

18.1689
18.1682
18.1675
18.1668
18.1661
18.1626
18.1591
18.1556
18.1520
18.1345
18.1169
18.0994
18.0819
17.9945
17.9075
17.8210
17.7348
17.3413
16.9561
16.5792
16.2103
15.5656
14.9455
14.3494
13.7762
13.0089
12.2830
11.5965
10.9475
10.1607
9.4293
8.7494
8.1176
7.3962
6.7379
6.1374
5.5897
5.0902
4.6349
4.2199
3.8417
3.4971
3.1832
2.8973
2.6369
2.3997
2.1838

0.0002
0.0003
0.0005
0.0007
0.0009
0.0018
0.0026
0.0035
0.0044
0.0088
0.0131
0.0175
0.0218
0.0433
0.0645
0.0853
0.1058
0.1967
0.2812
0.3598
0.4329
0.5518
0.6561
0.7476
0.8278
0.9245
1.0057
1.0745
1.1335
1.1990
1.2556
1.3065
1.3540
1.4109
1.4676
1.5256
1.5858
1.6485
1.7137
1.7815
1.8513
1.9227
1.9953
2.0688
2.1427
2.2165
2.2899

0.0012
0.0025
0.0037
0.0050
0.0062
0.0125
0.0188
0.0251
0.0313
0.0627
0.0941
0.1255
0.1569
0.3139
0.4708
0.6277
0.7846
1.5100
2.2344
2.9573
3.6785
4.9729
6.2595
7.5371
8.8045
10.5647
12.3006
14.0104
15.6924
17.8234
19.9041
21.9336
23.9110
26.2896
28.5887
30.8092
32.9530
35.0220
37.0186
38.9450
40.8038
42.5977
44.3290
46.0001
47.6133
49.1710
50.6754

0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0001
0.0001
0.0005
0.0011
0.0019
0.0029
0.0104
0.0222
0.0378
0.0569
0.0992
0.1499
0.2075
0.2705
0.3656
0.4659
0.5688
0.6720
0.8033
0.9295
1.0486
1.1590
1.2824
1.3903
1.4824
1.5592
1.6214
1.6699
1.7060
1.7307
1.7455
1.7513
1.7493
1.7405
1.7260
1.7066
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1.1480
1.1888
1.2295
1.2703
1.3110
1.3518
1.3925
1.4333
1.4740
1.5148
1.5555
1.5963
1.6370
1.6778
1.7108
1.7439
1.7769
1.8100

36.9968
35.8455
34.7265
33.6393
32.5833
31.5580
30.5629
29.5974
28.6607
27.7524
26.8716
26.0178
25.1903
24.3883
23.7560
23.1398
22.5392
21.9539

1.9872
1.8083
1.6453
1.4970
1.3621
1.2392
1.1275
1.0257
0.9331
0.8489
0.7723
0.7025
0.6391
0.5814
0.5384
0.4986
0.4617
0.4276

2.3627
2.4345
2.5051
2.5744
2.6421
2.7083
2.7726
2.8351
2.8958
2.9546
3.0115
3.0665
3.1196
3.1709
3.2112
3.2503
3.2882
3.3250

52.1283
53.5320
54.8883
56.1989
57.4657
58.6901
59.8739
61.0185
62.1252
63.1955
64.2307
65.2319
66.2005
67.1374
67.8750
68.5931
69.2922
69.9729

1.6829
1.6558
1.6259
1.5938
1.5597
1.5243
1.4880
1.4509
1.4133
1.3756
1.3378
1.3003
1.2630
1.2261
1.1966
1.1675
1.1387
1.1105

Tabela 5 - Balango de massa dos reagentes de produtos da reforma do metano com
didéxido de carbono. Condicbes: Mcat=0,13g, P=1atm, T=1.123,15K

CH,4
15.408
10.988
4.4479
1.9548
1.2897
0.7018
0.5596
0.5168
0.2807
0.2579

CO,

72.59
62.138
52.639
35.523
30.259
24.259
18.453
14.308
12.051
6.2578

CO
1.2589
14.649
30.259
47.274
53.288
58.259
64.251
67.501

71.22

77.39

H2

0.172

0.545
1.8043
2.2764
2.6085
2.9578
3.1986
3.4534
3.5055
3.6507

H,O
0.3618
0.4445
0.4494
0.8168
0.9628
1.1525
1.3566
1.5016

1.556
1.9265

Fracdo CH,
0.173179334
0.123496407
0.049993144
0.021971402
0.014495865
0.007888034
0.006289746
0.005808687
0.003154989
0.002898723

Fracdo CO,
0.815886668
0.698410254
0.59164754
0.399273015
0.340101517
0.272663206
0.207400905
0.160812272
0.135452095
0.07033591

Cont...Tabela 5
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Fracdo CO
0.014149682
0.164655132
0.340099269
0.531341955
0.598940994
0.654813634
0.722167647
0.758689988
0.800490501
0.86983844

Fragao H,
0.001933232
0.006125647
0.020279824
0.025586095
0.029318806
0.033244839
0.035951363
0.038815244
0.039400833

0.04103284

Fracao H,O
0.00406653
0.004996055
0.005051129
0.009180602
0.010821601
0.012953776
0.015247802
0.016877561
0.017489002
0.021653318

SOMA DAS
FRACOES
1.009215445
0.997683494
1.007070907
0.987353069
0.993678782
0.98156349
0.987057464
0.981003752
0.995987421
1.005759232

SOMA DAS

89.7901
88.7641
89.5993
87.845
88.4078
87.3299
87.8187
87.2801
88.6132
89.4826

CONCENTRAGOES

Tabela 6 — Dados experimentais obtidos a partir da reag¢ao de reforma do
metano com didxido de carbono em T=1123,15K sob condi¢cbes atmosféricas

Tempo CH4 COQ H2 CO Hzo
de. contato X(10°)

0.1800 17.3600 |71.6102 0 0 0

0.1800 17.3600| 71.6102 0.0000 0.0001 {0.0000
0.1800 17.3599| 71.6101 0.0000 0.0001 |0.0000
0.1800 17.3599| 71.6101 0.0000 0.0002 {0.0000
0.1800 17.3599| 71.6100 0.0000 0.0002 |0.0000
0.1800 17.3597| 71.6098| 0.0001 0.0005 [0.0000
0.1800 17.3596| 71.6096 0.0001 0.0007 |0.0000
0.1800 17.3594| 71.6095| 0.0001 0.0010 {0.0000
0.1800 17.3593| 71.6093 0.0002 0.0012 |0.0000
0.1800 17.3585| 71.6083| 0.0004 0.0025 [{0.0000
0.1800 17.3577| 71.6073 0.0006 0.0037 |0.0000
0.1800 17.3569| 71.6063| 0.0008| 0.0050 [0.0000
0.1801 17.3562| 71.6053 0.0010 0.0062 [0.0000
0.1801 17.3523| 71.6004 0.0019| 0.0125 [0.0000
0.1802 17.3485| 71.5954 0.0029 0.0188 {0.0000
0.1802 17.3446| 71.5905| 0.0038| 0.0251 {0.0000
0.1803 17.3408| 71.5856 0.0048 0.0314 {0.0000
0.1806 17.3215| 71.5610 0.0095| 0.0628 |[0.0001
0.1809 17.3023| 71.5365 0.0143 0.0943 [0.0002
0.1812 17.2830| 71.5120 0.0189| 0.1258 [0.0003
0.1815 17.2639| 71.4875 0.0235 0.1573 [0.0005
0.1831 17.1682| 71.3659| 0.0460 0.3154 {0.0020
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0.1846
0.1862
0.1877
0.1911
0.1944
0.1978
0.2012
0.2061
0.2111
0.2161
0.2210
0.2276
0.2343
0.2409
0.2475
0.2558
0.2642
0.2726
0.2810
0.2915
0.3020
0.3125
0.3230
0.3347
0.3465
0.3582
0.3700
0.3818
0.3935
0.4053
0.4171
0.4296
0.4421
0.4547
0.4672
0.4806
0.4939
0.5073
0.5207
0.5351
0.5495
0.5639
0.5783
0.5939
0.6095
0.6250
0.6406

17.0731
16.9784
16.8843
16.6816
16.4812
16.2832
16.0875
15.8024
15.56222
15.2469
14.9764
14.6238
14.2793
13.9428
13.6142
13.2090
12.8157
12.4340
12.0635
11.6140
11.1810
10.7640
10.3624
9.9300
9.5155
9.1181
8.7372
8.3720
8.0219
7.6864
7.3647
7.0368
6.7233
6.4237
6.1373
5.8457
5.5679
5.3032
5.0510
4.7925
4.5471
4.3142
4.0932
3.8673
3.6539
3.4522
3.2616

71.2455
71.1262
71.0079
70.7542
70.5047
70.2591
70.0170
69.6647
69.3184
68.9773
68.6406
68.1983
67.7615
67.3293
66.9008
66.3624
65.8278
65.2962
64.7670
64.1058
63.4471
62.7908
62.1366
61.4065
60.6793
59.9549
59.2339
58.5170
57.8039
57.0949
56.3903
55.6454
54.9061
54.1724
53.4449
52.6762
51.9149
51.1610
50.4150
49.6202
48.8348
48.0586
47.2922
46.4771
45.6733
44.8805
44.0994

0.0673
0.0877
0.1071
0.1461
0.1813
0.2129
0.2413
0.2782
0.3099
0.3370
0.3604
0.3868
0.4088
0.4275
0.4438
0.4620
0.4784
0.4939
0.5092
0.5288
0.5493
0.5713
0.5950
0.6233
0.6539
0.6869
0.7218
0.7582
0.7963
0.8361
0.8771
0.9217
0.9674
1.0142
1.0618
1.1126
1.1639
1.2160
1.2681
1.3237
1.3794
1.4353
1.4909
1.5496
1.6080
1.6662
1.7236

0.4741
0.6335
0.7934
1.1428
1.4943
1.8476
2.2023
2.7287
3.2568
3.7857
4.3148
5.0181
5.7196
6.4183
7.1136
7.9876
8.8541
9.7123
10.5616
11.6141
12.6516
13.6739
14.6810
15.7914
16.8830
17.9558
19.0105
20.0477
21.0676
22.0702
23.0564
24.0896
25.1048
26.1023
27.0829
28.1114
29.1215
30.1132
31.0875
32.1194
33.1319
34.1250
35.0998
36.1320
37.1437
38.1350
39.1069

0.0044
0.0077
0.0118
0.0235
0.0384
0.0563
0.0768
0.1112
0.1496
0.1913
0.2355
0.2973
0.3614
0.4268
0.4927
0.5758
0.6577
0.7376
0.8149
0.9077
0.9954
1.0776
1.1544
1.2342
1.3072
1.3736
1.4339
1.4888
1.5382
1.5823
1.6217
1.6591
1.6918
1.7198
1.7439
1.7660
1.7841
1.7982
1.8092
1.8182
1.8238
1.8261
1.8259
1.8236
1.8186
1.8108
1.8010
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0.6573
0.6741
0.6909
0.7077
0.7254
0.7432
0.7609
0.7786
0.7972
0.8158
0.8343
0.8529
0.8723
0.8917
0.9112
0.9306
0.9509
0.9712
0.9915
1.0118
1.0330
1.0541
1.0753
1.0965
1.1184
1.1403
1.1623
1.1842
1.2068
1.2293
1.2519
1.2745
1.2975
1.3205
1.3435
1.3665
1.3897
1.4129
1.4361
1.4593
1.4825
1.5056
1.5288
1.5520
1.5751
1.5982
1.6213

3.0679
2.8856
2.7141
2.5528
2.3925
2.2422
2.1014
1.9693
1.8401
1.7193
1.6065
1.5010
1.3980
1.3021
1.2128
1.1296
1.0487
0.9736
0.9038
0.8391
0.7765
0.7186
0.6650
0.6155
0.5680
0.5241
0.4837
0.4463
0.4109
0.3783
0.3483
0.3206
0.2947
0.2709
0.2490
0.2289
0.2102
0.1931
0.1774
0.1629
0.1497
0.1375
0.1263
0.1160
0.1066
0.0979
0.0900

43.2712
42.4562
41.6539
40.8652
40.0461
39.2416
38.4511
37.6753
36.8801
36.1003
35.3353
34.5856
33.8181
33.0666
32.3303
31.6098
30.8739
30.1544
29.4504
28.7624
28.0630
27.3799
26.7125
26.0611
25.4032
24.7613
24.1348
23.5241
22.9124
22.3162
21.7348
21.1685
20.6072
20.0605
19.5276
19.0089
18.5005
18.0054
17.5230
17.0537
16.5977
16.1537
15.7211
15.3001
14.8926
14.4958
14.1091

1.7837
1.8431
1.9021
1.9600
2.0190
2.0770
2.1345
2.1905
2.2467
2.3019
2.3562
2.4090
2.4619
2.5136
2.5644
2.6137
2.6628
2.7106
2.7576
2.8031
2.8481
2.8920
2.9350
2.9765
3.0173
3.0570
3.0959
3.1335
3.1700
3.2055
3.2404
3.2740
3.3063
3.3377
3.3686
3.3984
3.4266
3.4542
3.4813
3.5074
3.5320
3.5559
3.5796
3.6024
3.6237
3.6446
3.6652

40.1345
41.1403
42.1247
43.0887
44.0881
45.0655
46.0211
46.9562
47.9138
48.8496
49.7639
50.6580
51.5730
52.4666
53.3390
54.1913
55.0622
55.9119
56.7407
57.5498
58.3731
59.1757
59.9578
60.7207
61.4924
62.2440
62.9758
63.6890
64.4047
65.1012
65.7790
66.4391
67.0948
67.7327
68.3531
68.9571
69.5505
70.1278
70.6890
71.2353
71.7673
72.2848
72.7881
73.2779
73.7534
74.2159
74.6658

1.7893
1.7755
1.7593
1.7419
1.7229
1.7024
1.6802
1.6572
1.6332
1.6083
1.5822
1.5557
1.5286
1.5009
1.4724
1.4439
1.4151
1.3860
1.3564
1.3271
1.2977
1.2684
1.2387
1.2096
1.1807
1.1520
1.1231
1.0950
1.0673
1.0399
1.0125
0.9859
0.9601
0.9346
0.9091
0.8844
0.8608
0.8375
0.8144
0.7919
0.7706
0.7497
0.7288
0.7086
0.6896
0.6709
0.6523
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1.6444
1.6674
1.6905
1.7135
1.7366
1.7550
1.7733
1.7917
1.8100

0.0827
0.0760
0.0698
0.0642
0.0590
0.0551
0.0516
0.0482
0.0451

13.7328
13.3676
13.0119
12.6653
12.3281
12.0664
11.8103
11.5595
11.3140

3.6851
3.7038
3.7220
3.7401
3.7575
3.7707
3.7836
3.7964
3.8088

75.1037
75.5298
75.9445
76.3477
76.7403
77.0455
77.3442
77.6364
77.9224

0.6343
0.6173
0.6005
0.5839
0.5677
0.5555
0.5435
0.5316
0.5200






