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RESUMO 

 

Despontando como nova, mas não necessariamente recente, a tecnologia da miniaturização 
chega também aos processos químicos. Assim, este trabalho guiou-se com o objetivo de 
avaliar esta tecnologia no que concerne à concepção e emprego de microssistemas, em 
especial os microrreatores, desenvolvidos para processos catalíticos, com o intuito de 
intensificação desses processos, consideradas condições de maior segurança e superação de 
limites difusionais e térmicos. Foram preparados microrreatores do tipo monólitos em aço 
Fecralloy®, de 18 mm de diâmetro e 3 cm de comprimento, cada um com canais sinusoidais 
de 500 µm, tendo sido recobertos por catalisadores específicos para a reforma seca do metano, 
sendo um de níquel-alumina e outro de níquel/céria-alumina, com massa de fase ativa 
correspondente a 5,0% em massa (de níquel metálico). Uma vez preparados, os referidos 
catalisadores foram caracterizados e avaliados quanto ao seu desempenho, em termos de 
atividade catalítica, frente ao processo químico eleito. A escolha dos catalisadores se deu 
considerando-se o uso comercial do catalisador de níquel suportado em alumina para as 
reformas do gás natural, com vistas à obtenção de gás de síntese (syngas) e de hidrogênio, 
bem como à possibilidade de melhoria de seu desempenho com a dopagem de seu suporte 
(gama-alumina) com céria (CeO2). Os monólitos recobertos com os catalisadores também 
foram caracterizados, avaliando-se alguns fatores, dentre os quais sua resistência mecânica, 
para serem submetidos também a avaliações através da reforma seca do metano e, ao final, 
serem comparados, em termos de atividade catalítica, conversões, rendimentos e 
seletividades, com os desempenhos dos catalisadores puros. Os procedimentos de preparação 
dos catalisadores e monólitos foram realizados em parceria com a Universidad del País Vasco 
(Espanha), seguindo técnicas já consolidadas pelos seus pesquisadores, e os processos 
reativos foram levados a efeito no Laboratório de Processos Catalíticos da UFPE. Os 
procedimentos de formulação e preparação dos catalisadores e monólitos se mostraram 
eficazes, tendo sido obtidos resultados bastante significativos em termos dos parâmetros 
avaliados. Conversões de 96% para o metano foram alcançadas com ambos os catalisadores 
puros. Porém, com os sistemas microestruturados, alcançou-se 97% de conversão para o 
catalisador de níquel/alumina e próximo dos 100% para o catalisador de níquel/céria-alumina, 
em tempos espaciais maiores e a temperaturas mais elevadas. Rendimentos e seletividades 
para o gás de síntese de 88,7% e 94,5%, respectivamente, utilizando-se o catalisador de 
níquel/céria-alumina, foram verificados com o emprego dos sistemas microestruturados. 
Razões molares de H2/CO em torno da unidade foram mantidas, como sugerem os processos 
de reforma seca do metano. Paralelamente, foram realizados estudos termodinâmicos e 
cinéticos com vistas a uma modelagem do processo avaliado, adotando-se inicialmente 
parâmetros cinéticos constantes da literatura e ajustando-os ao caso. Balanços mássicos e 
térmicos foram efetuados, juntamente com considerações difusionais e fluidodinâmicas, para 
se implementar um modelo usando-se o método dos elementos finitos. Validado o modelo 
através dos resultados experimentais, foi possível a análise dos fenômenos fluidodinâmicos no 
interior dos canais dos monólitos concebidos, avaliando-se o comportamento dos 
componentes reacionais, bem como os perfis de temperatura do sistema. 

 

Palavras-chave: Sistemas microestruturados. Monólitos. Reforma seca. Catalisadores de 
níquel/céria-alumina. Syngas. Modelagem fluidodinâmica e térmica. 



ABSTRACT 

 

Miniaturization, which has emerged as a new (but not necessarily recent) technology, is also 
being used in chemical processes. The present study sought to assess this technology in what 
concerns the conception and use of microsystems, particularly microreactors developed for 
catalytic processes with the view to intensifying them, taking into consideration improved 
safety conditions and overcoming of diffusion and thermal limits. Monolith-type 
microreactors in Fecralloy® steel with 18 mm diameter and 3cm-long were set up, each with 
500µm sinusoidal channels, which were washcoated with specific catalysts for the dry 
reforming of methane, one in nickel-alumina and the other in nickel/ceria-alumina, with 
active phase mass corresponding to 5.0% in weight (of metallic nickel). Once prepared, the 
said catalysts were characterized and assessed in their performances, in terms of catalytic 
activity against the chosen chemical process. The choice of catalysts was based on the 
commercial use of nickel catalyst supported by alumina for the reforming of natural gas with 
a view to obtaining synthesis gas (syngas) and hydrogen, as well as the possibility of 
enhanced performance through doping of its support (gamma-alumina) with cerium (CeO2). 
The monoliths washcoated with the catalysts were also characterized with some factors being 
assessed such as mechanical resistance in order for them to be subjected to evaluation through 
the dry reforming of methane and, in the end, being compared to the pure catalysts in terms of 
their catalytic activity, conversions, yield and selectivity. Preparation procedures for the 
catalysts and monoliths were carried out in partnership with Universidad del País Vasco 
(Spain), according with techniques tested by their researchers and the reactive processes were 
performed at the UFPE Catalytic Processes. The formulation and preparation of catalysts and 
monoliths were efficacious with very significant results in terms of the parameters assessed. 
Conversion rates of 96% for methane were achieved with both pure catalysts. However, with 
the microstructured systems the conversion rate was 97% for the nickel/alumina catalyst and 
nearly 100% for the nickel/ceria-alumina catalyst in higher spatial times and at higher 
temperatures. Yields and selectivities for the synthesis gas were 88.7% and 94.5%, 
respectively, utilizing the nickel/ceria-alumina catalyst with the employment of 
microstructured systems. H2/CO molar ratios around the unit were kept as suggested in the 
dry reforming of methane. In parallel, thermodynamic and kinetic studies were carried out 
with a view to modelling the process under evaluation, firstly by adopting kinetic parameters 
found in the literature while adjustments were made randomly. Mass and thermal balances 
were performed together with diffusion and fluid-dynamic considerations with a view to 
implementing a model using the finite element method. Once the model was validated 
through the experimental results, an analysis of the fluid-dynamic phenomena within the 
channels of the monoliths was carried out whereby the behavior of reaction components was 
assessed as well as the system’s temperature profiles. 

 

Keywords: Microstructured systems. Monoliths. Dry reforming. Nickel/ceria-alumina 
catalysts. Syngas. Fluid-dynamic and thermal modeling. 
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,i pA  Área média medida da espécie i na mistura-padrão (adimensional) 

kA  Número total de massas atômicas do k-ésimo elemento (adimensional) 

B  Parâmetro ajustado para o cálculo de PC (1/T) 

B   Segundo coeficiente do virial (adimensional) 
0B  Parâmetro da equação do virial, definido pela equação (adimensional),  
1B  Parâmetro da equação do virial, definido pela equação (adimensional) 

ijB   Segundo coeficiente do virial para o binário i-j (adimensional) 

c  Concentração molar total das espécies (mol/L3) 

C  Parâmetro ajustado para o cálculo de PC  (1/T2) 
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GCp  Capacidade calorífera, à pressão constante, da mistura gasosa (ML2/Tt2 mol) 

sCp  Capacidade calorífera à pressão constante, do sólido (ML2/Tt2 mol) 

o
PC  Capacidade calorífera padrão à pressão constante na reação (ML2/Tt2 mol) 

1d  Duração de operação do forno (t) 

2d  Duração de operação do forno (t) 

D  Parâmetro ajustado para o cálculo de PC (T2) 

ABD  Difusividade molecular entre as espécies A e B (L2/t) 

iD  Parâmetro ajustado D para a espécie i, numa reação, para o cálculo de PC  

(T2) 

,  i efetD  Difusividade mássica efetiva da espécie i, calculada pela equação (L2/t) 

inerteiD   Coeficiente de difusão mássica efetiva da espécie i no inerte (diluente) (L2/t) 

ijD  Difusividade binária entre as espécies i e j (L2/t) 

,i mD  Difusividade da espécie i na mistura m (L2/t) 

iF  Fator de calibração ou de resposta para a espécie i (mol/L3) 

0
iF  Fluxo inicial da espécie i (mol/t) 

g   Aceleração da gravidade (L/t2) 

GHSV  Gas hourly space velocity (velocidade horária espacial gasosa) (1/t) 
oG  Energia de Gibbs de reação padrão (ML2/t2) 

0
oG  Energia de Gibbs de reação padrão à temperatura de referência T0 (ML2/t2) 

298
oG  Energia de Gibbs de formação padrão a 298 K (ML2/t2) 

o
fiG  

Energia de Gibbs de formação padrão da espécie i (ML2/t2) 

h  Altura (L) 

h  Valor iterativo 

2 /H CO  Razão molar H2/CO (adimensional) 

H  Entalpia ou calor de reação (ML2/t2 mol) 
oH  Entalpia ou calor padrão da reação (ML2/t2 mol) 

0
oH  Entalpia ou calor de reação padrão à temperatura de referência T0 (ML2/t2 mol) 

298
oH  Entalpia ou calor de reação padrão a 298 K (ML2/t2 mol) 

iH  Entalpia molar da espécie i (ML2/t2 mol) 

*
iJ  Fluxo molar da espécie i (mol/L3t) 



1k  Constante cinética da reação I, com adsorção dissociativa do metano (mol/Mt) 

2k  Constante cinética da reação II (1/t) 

3k  Constante cinética da reação III (1/t) 

Ck  Condutividade térmica da camada catalítica (ML/t3K) 

Gk  Condutividade térmica média da mistura gasosa (L3/t3K) 

ijk  Parâmetro de interação empírico para o par de moléculas i-j (adimensional) 

sk  Condutividade térmica do sólido (ML/t3K) 

K  Constante de equilíbrio cinética (adimensional) 

BK  Constante de Boltzmann (MT/L2t2) 

1eqK  Constante de equilíbrio da reação II (adimensional) 

2eqK  Constante de equilíbrio da reação III (adimensional) 

4CHK  Constante de equilíbrio de adsorção para o metano (M3/mol) 

L  Comprimento (L) 

1L  Temperatura de operação do forno (T) 

2L  Temperatura de operação do forno (T) 

catm  Massa do catalisador (M) 

AM   Massa molar da espécie A (M/mol) 

BM  Massa molar da espécie B (M/mol) 

iM  Massa molar da espécie i (M/mol) 

mM  Massa molar da mistura gasosa (M/mol) 

in  Número de moles da espécie i (adimensional) 

N Número de moles (adimensional) 

iN


 Vetor do fluxo molar combinado para a espécie i (moles/L2t) 

jN


 Vetor do fluxo molar combinado para a espécie j (moles/L2t) 

P  Pressão (M/Lt2) 
oP  Pressão padrão, nas condições de formação de dada espécie química (ML/t2) 

cP  Pressão crítica (ML/t2) 

cijP  Pressão crítica para o binário i-j 

,C AP  Pressão crítica do componente A (ML/t2) 

,C BP  Pressão crítica do componente B (ML/t2) 



 

rP  Pressão reduzida (adimensional) 

,total reagQ  Fluxo volumétrico total de gases (L3/t) 

r  Dimensão do eixo radial (L) 

r  Raio da partícula do sólido (catalisador) (L) 

1r  Rampa de aquecimento do forno (T/t) 

2r  Rampa de aquecimento do forno (T/t) 

Ir  Taxa da reação I, irreversível, catalítica e adsortiva (mol/Mt) 

IIr  Taxa da reação II, reversível, catalítica e adsortiva, processo de reforma a 
vapor (mol/M3t) 

IIIr  Taxa da reação III, reversível e não-adsortiva (mol/M3t) 

ir  Taxa de produção do número de moles da espécie i por unidade de volume, por 
reação química (mol/L3t) 

s gr   Posição radial correspondente à interface sólido-gás (L) 

R  Dimensão do eixo radial (L) 

R  Constante universal dos gases ideais (ML2/t2T mol) 

iR  Taxa de produção do número de moles da espécie i por massa de catalisador, 
por reação química (mol/tM) 

S  Seletividade molar (adimensional) 

oS  Entropia de reação padrão (ML2/t2T mol) 

0
oS  Entropia de reação padrão à temperatura de referência T0 (ML2/t2T mol) 

298
oS  Entropia padrão a 298 K (ML2/t2T mol) 

iS  Seletividade da espécie i (adimensional)(4.10) 

syngasS  Seletividade do syngas (adimensional) 

t  Tempo (t) 

T  Temperatura absoluta (T) 

0T  Temperatura de referência (T) 

aT  Temperatura ambiente (T) 

cT  Temperatura crítica (T) 

ciT  Temperatura crítica para a espécie i-j (T) 

cjT  Temperatura crítica para a espécie j  (T) 

cijT  Temperatura crítica para o binário i-j 

CT  Temperatura na camada catalítica (T) 

,C AT  Temperatura crítica do componente A (T) 



,C BT  Temperatura crítica do componente B (T) 

fornoT  Temperatura do forno (T) 

GT  Temperatura da mistura gasosa (T) 

maxT  Temperatura absoluta máxima (T) 

rT  Temperatura reduzida (adimensional) 

ST  Temperatura absoluta na superfície do sólido (T) 

,S r RT   Temperatura absoluta na superfície do monólito (T) 

, 0S zT   Temperatura absoluta na superfície do sólido, na entrada do microrreator (T) 

u.a. Unidades arbitrárias (adimensional) 

rv  Velocidade média no sentido radial, z (L/t) 

sv  Velocidade de sedimentação (L/t) 

zv  Velocidade média no sentido longitudinal, z (L/t) 

v  Velocidade média no sentido angular, z (L/t) 

*  Velocidade molar média (mol/t) 

V  Volume (L3) 

cijV  Volume crítico para o binário i-j (L3) 

cV  Volume crítico (L3) 

ciV  Volume crítico para a espécie i (L3) 

cjV  Volume crítico para a espécie j (L3) 

mV  Volume molar ou específico da mistura gasosa (L3/mol) 

pV  Volume específico do catalisador (L3/M) 

porosV  Volume de poros específico do catalisador (L3/M) 

ix  Fração molar da espécie i no seio do fluido (adimensional) 

jx  Fração molar da espécie j no seio do fluido (adimensional) 

,i px  Fração molar da espécie i na mistura-padrão (adimensional) 

X  Conversão (adimensional) 

iX  Conversão da espécie i (adimensional) 

,i jX  Conversão da espécie i no tempo j (adimensional) 

y  Fração molar (adimensional) 

iy  Fração molar da espécie i (adimensional) 



 

jy  Fração molar da espécie i (adimensional) 

Y  Rendimento (adimensional) 

iY  Rendimento da espécie i (adimensional) 

syngasY  Rendimento do syngas (adimensional) 

z  Dimensão do eixo longitudinal (L) 

Z   Fator de compressibilidade (adimensional) 

cZ  Fator de compressibilidade crítico (adimensional) 

ciZ  Fator de compressibilidade crítico para a espécie i (adimensional) 

cjZ  Fator de compressibilidade crítico para a espécie j (adimensional) 

cijZ  Fator de compressibilidade crítico para o binário i-j (adimensional) 

 

Símbolos gregos 

  Tortuosidade do catalisador (partícula, grão) (adimensional) 

p  Porosidade do catalisador (partícula, grão) (adimensional) 

 i  Coeficiente estequiométrico da espécie i (adimensional) 

k  Multiplicador de Lagrange para a espécie atômica k (ML2/t2 mol) 
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CAPÍTULO 1 

INTRODUÇÃO 

 



1 INTRODUÇÃO 

A fim de consolidar os conceitos de engenharia das reações químicas dentro do campo 

de desenvolvimento de processos de transformação do gás natural, buscou-se, neste trabalho, 

introduzir linha de pesquisa dentro da área de sistemas catalíticos microestruturados 

direcionados para abordagens mais recentes. O desenvolvimento de sistemas catalíticos 

baseados em microrreatores direcionados para tais processos, através de reforma ou 

combustão catalíticas foi implantado, através de técnicas de recobrimento e/ou revestimento 

de microestruturas com catalisadores apropriados. 

Sistemas baseados em reatores com microcanais, mais conhecidos como 

microrreatores, têm sido propostos nos últimos anos como alternativas atrativas aos reatores 

catalíticos de leito fixo empacotado devido às suas propriedades de transferência de massa e 

calor (TADD et al., 2005). Sendo assim, pesquisas relacionadas com a intensificação de 

processos vêm sendo efetuadas com o intuito de promover maior segurança, bem como 

alcançar resultados mais promissores, em termos de conversão, rendimento e seletividade em 

tais processos. Este é o cerne deste trabalho, voltado para a reforma catalítica do gás natural. 

1.1 ESTADO DA ARTE 

A tecnologia química de microrreatores traz novos conceitos para desenvolvimentos 

reacionais, seja em química, petroquímica, biologia molecular ou em química farmacêutica 

(LOWE et al., 2002). Convencionalmente, os microrreatores são sistemas de fluxo contínuo 

miniaturizados com canais ou câmaras típicas da ordem de 10-500 m (MCCREEDY, 2000; 

MILLS et al., 2007). A redução das dimensões características proporciona um pequeno volume 

de zona de reação que permite a aplicação de altas temperaturas ou elevados gradientes de 

concentração. Dessa forma, é possível promover reações em regimes incomuns ou sob 

condições isotérmicas (LOWE et al., 2002). Além disso, dadas às diminutas proporções dos 

microrreatores, reações que produzem materiais tóxicos ou explosivos podem ser realizadas 

com maior segurança (LOWE e EHRFELD, 1999). 
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Recentemente, microrreatores têm ganhado maior relevância no desenvolvimento de 

processos e na pesquisa industrial, estando sob investigação diversos procedimentos 

envolvendo reações em fase gasosa, em fase líquida ou bifásicas (gás-líquido) (DESSIMOZ et 

al., 2008; ILIUTA et al., 2012; JANI et al., 2012; STEINFELDT et al., 2003; THAKUR et al., 2013). 

Aproveitando a experiência acumulada em pesquisas recentes e em curso no 

Laboratório de Processos Catalíticos (LPC) da Universidade Federal de Pernambuco (UFPE), 

no campo das tecnologias de processos de transformação do gás natural (ABREU et al., 2008; 

DE SOUZA et al., 2010; MACIEL et al., 2010; MACIEL et al., 2007; SOUZA et al., 2011), quando 

das primeiras aplicações para valorizações química e energética do gás natural realizadas em 

reatores de leito fixo, propôs-se aplicar os conhecimentos adquiridos em sistemas 

microestruturados concebidos, sintetizando-se os catalisadores e recobrindo-se esses sistemas, 

com fins à transformação do gás natural seja por reforma ou combustão catalíticas. Pesquisas 

executadas com a realização e desenvolvimento de projetos (Refgas/CTPetro/Finep, 2001-

2003; Prefgas/CNPq, 2003-2009; Comcatgas/CNPq, 2005-2007) têm proporcionado 

experiência na condução dos processos catalíticos de reforma e combustão do metano. Os 

resultados têm sido obtidos, particularmente, na formulação de catalisadores e em suas 

avaliações operacionais e cinéticas. 

Por sua vez, aproveitando a experiência na pesquisa de preparação de unidades 

constituídas de microcanais da Universidad del País Vasco (UPV, Espanha), em especial no 

que se refere ao desenvolvimento de sistemas microestruturados, seguindo-se seu 

recobrimento com catalisadores através de método específico, bem como o acompanhamento 

da eficiência de tais sistemas através da caracterização dos mesmos in situ (ALMEIDA et al., 

2011), tais etapas foram realizadas naquela Universidade. Foram utilizadas técnicas de 

construção de microrreatores (monólitos) e deposição de catalisadores nestes, preparando-se 

sistemas microestruturados para sua avaliação catalítica posterior na UFPE (Brasil). 

Por fim, testes catalíticos, utilizando-se as unidades de microrreatores recobertos com 

catalisadores, direcionados ao processo de reforma seca do metano, foram realizados na 

UFPE, visando à avaliação da intensificação deste processo comparativamente ao sistema de 

leito fixo. Tomando-se como base a experiência adquirida, visando ao processamento do gás 

natural (em especial, o metano e o etano), através de sua reforma catalítica (MACIEL et al., 

2007; VASCONCELOS et al., 2006), e considerando-se ainda o desenvolvimento de processos 

em sistemas catalíticos microestruturados (EHRFELD et al., 2004A), foram realizados 
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experimentos de reforma seca do metano em microrreatores de leito fixo. Caracterizações 

operacionais dos sistemas, segundo avaliações de efeitos fluidodinâmicos, de transferências 

de massa e calor, e reacionais foram consideradas para fins de validação de modelos 

representativos e e com vistas a extrapolações em escala. 

1.2 REFORMA E COMBUSTÃO CATALÍTICAS 

A reforma do gás natural, tendo como base as reformas do metano em presença de 

catalisadores de níquel ou, ainda, de catalisadores bimetálicos, avaliadas em reações com 

vapor de água, dióxido de carbono e em oxidações parciais, bem como a combinação destas, 

como as reformas autotérmica e combinada, podem ser processadas em microrreatores 

estruturados. O uso de tais microssistemas oferecem maior segurança e melhor desempenho 

que os sistemas baseados em leito fixo empacotado (EHRFELD et al., 2004B). 

O processo de combustão catalítica do gás natural opera metodologia de produção de 

energia, desenvolvendo baixas quantidades de monóxido de carbono e hidrocarbonetos não 

queimados e proporcionando reduzidas formações térmicas de óxidos de nitrogênio, 

favorecidas por temperaturas de operação de chama mais baixas. Catalisadores de paládio e 

aluminatos estão qualificados para tais fins (CZEKAJ et al., 2013; DIAS e ASSAF, 2008; LIOTTA 

et al., 2002; RODRIGUES et al., 2012), indicados para composição de sistemas estruturados em 

microrreatores (CASTELLAZZI et al., 2010; IBASHI et al., 2003). 

Trabalhos preliminares relativos ao desenvolvimento e operação de um microrreator se 

situam segundo a concepção de um sistema simples em estrutura única (ALMEIDA et al., 

2011). Foram desenvolvidas matrizes microestruturadas, aplicando-se em seguida 

metodologias de deposição de suportes e fases ativas. A unidade microestruturada em leito 

fixo incluiu sistema de controle eletrônico de fluxo, temperatura e pressão, em linha com um 

cromatógrafo a gás TCD/FID/GC-MS. 

O revestimento e/ou recobrimento da superfície de microrreatores foi um ponto 

fundamental investigado, tendo-se admitido a possibilidade de métodos inovadores. 
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1.3 CATALISADORES 

Intensivas pesquisas sobre catalisadores de reforma do gás natural, ou de suas partes, 

como o metano, seu maior componente, foram realizadas. Dentre elas, consolidaram-se 

referências com relação ao níquel como fase ativa (WANG e LU, 1998A), suportado 

geralmente em material cerâmico como a gama-alumina (CHEN e REN, 1994). 

Por outro lado, considerando a baixa estabilidade de catalisadores de níquel, no que se 

refere à deposição de coque (TSANG et al., 1995), revisões têm sido feitas, avaliando-se 

catalisadores bimetálicos suportados, para reformas catalíticas, constatando-se que a 

combinação de dois metais permite melhorar seu desempenho (DAL SANTO et al., 2012). A 

presença do cério, por exemplo, tem mostrado bons resultados em diversos tipos de reforma 

catalítica (LAOSIRIPOJANA et al., 2006; LI et al., 2010; OCSACHOQUE et al., 2011; RODRIGUES 

et al., 2012; WANG e LU, 1998B). 

1.4 SISTEMAS MICROESTRUTURADOS 

Sistemas miniaturizados a partir de técnicas de microtecnologia e de engenharia de 

precisão usados para análises e reações são mais conhecidos como sistemas 

microestruturados. Suas dimensões variam da faixa do submicrométrico (nano) ao 

submilimétrico. 

Há diversos tipos de sistemas microestruturados, destacando-se os microrreatores de 

fase líquida (DESSIMOZ et al., 2008; THAKUR et al., 2013), gasosa (STEINFELDT et al., 2003) 

ou ambos (ILIUTA et al., 2012; JANI et al., 2012). Estes sistemas classificam-se ainda 

conforme a área de aplicação, os tipos de aplicação e o modo de operação, temas que serão 

tratados mais adiante (EHRFELD et al., 2004B). 

Quanto às vantagens e aos potenciais benefícios, todos estão relacionados com a 

diminuição de escala de tais sistemas, o que traz mais segurança em caso de reações 

explosivas (ANTES et al., 2003; JANICKE et al., 2000; VLACHOS, 1998) ou com substâncias 

tóxicas (KOCH et al., 2008; LOWE et al., 2002), assim como com relação aos custos de sua 

implantação e avaliação (FU et al., 2012; MAZURCZYK et al., 2008), reduzindo normalmente o 

tempo de pesquisa para serem obtidos resultados. 
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Há diversas técnicas de fabricação, passando por sistemas de gravação química, 

litografia e micromoldagem (CHENG et al., 2005; CHOVAN e GUTTMAN, 2002; EHRFELD et al., 

2004B; MCCREEDY, 2000; SHAH et al., 2004). 

1.5 OBJETIVOS 

Caracterizado pela adoção de metodologias relacionadas às aplicações de sistemas 

estruturados em microescalas, o presente trabalho veio a introduzir linha de pesquisa dirigida 

a inovações em desenvolvimentos de processos catalíticos gás-sólido, convencionalmente 

conduzidos em reatores de leito fixo empacotados. 

Assim, seguindo essa direção, os seguintes objetivos específicos foram delineados: 

 formulação e implementação de metodologia de preparação e produção de 

leitos catalíticos microestruturados em microrreatores de leito fixo; 

 pesquisa e desenvolvimento de processos de reforma seca do metano em 

microrreatores de leito fixo; 

 desenvolvimento e seleção de alternativas em sistemas microestruturados 

frente aos sistemas catalíticos de leito fixo convencionais. 

Mais especificamente, foram avaliados catalisadores de níquel suportado em gama-

alumina e de níquel suportado em gama-alumina dopada com óxido de cério, com a finalidade 

de avaliar a melhoria de desempenho dos catalisadores em função da presença do cério. Em 

seguida, foram construídos sistemas microestruturados (monólitos) e realizada a deposição 

dos catalisadores citados, procedendo-se a avaliação de seus comportamentos 

comparativamente aos catalisadores não depositados2. Tais avaliações se deram a partir da 

reforma seca do metano, envolvendo estudos sobre a atividade catalítica de ambos os 

catalisadores, em minirreator de leito fixo e em monólitos. Seus desempenhos foram também 

analisados em termos de conversão, rendimento e seletividade, comparando-os com um 

modelo cinético para a reforma seca e com os limites termodinâmicos do processo. 

                                                 
2 Catalisadores puros, ou seja, catalisadores preparados e não depositados em microestruturas. 
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1.6 ESTRUTURA DA TESE 

A pesquisa e o desenvolvimento do processo de reforma seca do metano foi abordada 

segundo uma linha experimental, convergindo para as operações em microrreatores 

estruturados, passando previamente por concepções e avaliações convencionais. Nesta 

direção, recorreu-se a uma metodologia que é amplamente discutida nos Capítulos que se 

seguem neste trabalho: 

Capítulo 2 – Catalisadores e sistemas microestruturados: 

 Fundamentação sobre catalisadores para reforma do gás natural; 

 Fundamentação sobre sistemas microestruturados; 

 Metodologia: descrição dos principais materiais e equipamentos; método de 

preparação dos catalisadores empregados; preparação de suspensões catalíticas; 

concepção, montagem e recobrimento dos monólitos utilizados; 

 Análises realizadas: fundamentação para as caracterizações dos catalisadores, das 

suspensões catalíticas e dos monóllitos empregados; 

 Resultados e discussão: referentes às caracterizações dos catalisadores, das 

suspensões catalíticas e dos monólitos. 

Capítulo 3 – Avaliação dos sistemas catalíticos: 

 Fundamentação sobre limites termodinâmicos para o processo de reforma seca do 

metano, mecanismo reacional e cinética das reações de reforma; 

 Metodologia: apresentação do aparato experimental e das condições operacionais 

da reforma seca do metano; detalhamento sobre a obtenção dos resutados através 

de análises cromatográficas; procedimento operacional propriamente dito; 

descrição das grandezas quantificadas nas análises dos resultados; método de 

avaliação e operação dos catalisadores e dos sistemas estruturados; 
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 Desempenho dos catalisadores: avaliações catalíticas em termos de atividade; 

consequência dos efeitos da temperatura e do tempo espacial de contato nas 

atividades catalíticas. 

Capítulo 4 – Efeitos operacionais na reforma seca do metano: 

 Fundamentos da produção de gás de síntese e dos processos de reforma do gás 

natural; 

 Metodologia: descrição dos parâmetros utilizados na análise dos resultados, como 

conversão, rendimento teórico, seletividade e razão molar H2/CO; 

 Resultados e discussão: avaliação dos parâmetros fração molar, conversão e 

seletividade com respeito aos limites termodinâmicos; resultados operacionais, 

comparando os catalisadores entre si e os monólitos com catalisadores; análise das 

conversões, seletividades, rendimentos e razões molares H2/CO. 

Capítulo 5 – Modelagem e simulação dos processos: 

 Fundamentação sobre termodinâmica e reações envolvidas, catalisadores e 

monólitos, com fins à modelagem dos processos; 

 Metodologia: discussão sobre a configuração dos monólitos e sua modelagem 

dimensional, apresentando aspectos como sua geometria, o modelo dos gases 

adotado, considerações difusionais e fluidodinâmicas; balanços mássico e térmico; 

modelagem e simulação das operações do processo; 

 Resultados e discussão: ajuste e validação do modelo formulado, comparando os 

seus resultados com os valores experimentais; representações mássicas e térmicas 

no modelo; e validação experimental do processo. 

Capítulo 6 – Considerações finais e perspectivas: 

Discorre-se de maneira mais global sobre todos os aspectos discutidos nos Capítulos 2 

a 5, apresentando, por vezes, novos aspectos até então não discutidos. 
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2 CATALISADORES E SISTEMAS MICROESTRUTURADOS 

Serão desenvolvidos neste capítulo os fundamentos referentes aos catalisadores usados 

para as reformas catalíticas, tratando também da definição de sistemas microestruturados. 

Segue-se a metodologia usada para a formulação dos catalisadores empregados neste trabalho, 

assim como os métodos adotados na concepção dos sistemas microestruturados, os monólitos, 

e, finalmente, a forma de deposição destes catalisadores nestas estruturas. 

Mais adiante, são apresentadas as caracterizações dos catalisadores empregados, das 

suspensões catalíticas necessárias à deposição sobre os sistemas microestruturados e, por fim, 

a caracterização destes monólitos. São também avaliados desempenhos em termos de 

atividade catalítica, explorando diversos aspectos. 

2.1 FUNDAMENTOS 

Para a realização de processos catalíticos de reforma do gás natural, como se pretende 

apresentar este trabalho, faz-se necessária uma suscinta discussão sobre os catalisadores, seja 

de uma forma geral, seja de uma forma mais direcionada à aplicação para os objetivos 

perseguidos, bem como uma apresentação do estado da arte no que se refere à tecnologia de 

microrreatores voltados para os referidos processos. 

2.1.1 Catalisadores de reforma 

A importância da escolha de um catalisador depende do processo para o qual se 

pretende utilizá-lo. É necessário portanto o conhecimento do processo em si, bem como das 

propriedades do próprio catalisador a ser utilizado, tais como suas atividade, seletividade, 

estabilidade, resistência mecânica e condutividade térmica. Todas estas propriedades estão 

intimamente relacionadas à sua composição, bem como ao método de sua preparação. 

Neste trabalho, pretende-se investigar o efeito da presença de um catalisador em 

sistemas microestruturados, tendo-se optado pela avaliação da reforma seca do metano, 
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valendo-se de experiências anteriores realizadas no LPC da UFPE (ABREU et al., 2008; DE 

SOUZA et al., 2010; MACIEL et al., 2010; MACIEL et al., 2007; SOUZA et al., 2011). Há diversos 

catalisadores utilizados para reforma do gás natural, sendo que sua grande maioria utiliza um 

metal do grupo VIII e um suporte óxido. A gama-alumina, embora possua propriedades ácidas 

fracas (acidez de Lewis), apresenta área específica e estabilidade térmica elevadas, 

promovendo reações de isomerização de parafinas (FIGUEIREDO et al., 2007). As necessidades 

industriais apontam para o níquel como a fase ativa preferida, suportado em alumina, em 

virtude de seus custos (COURSON et al., 2002), bem como por apresentar estabilidade e 

conferir atividade e seletividade em processos que envolvem o metano, por exemplo (NICHIO 

et al., 1996). Porém, muitas pesquisas têm sido realizadas com o intuito ainda de se minimizar 

estes custos, seja com opções catalíticas diferentes, seja promovendo o catalisador de 

níquel/alumina, com a finalidade de melhorar as suas atividade, seletividade e estabilidade 

principalmente, uma vez que é comum a desativação catalítica através da deposição de coque 

ou sinterização (BARBIER, 1986; CHRISTENSEN et al., 2006; DU et al., 2013; GUDLAVALLETI et 

al., 2007; RODRIGUEZ et al., 1997; SEHESTED et al., 2004; TEIXEIRA e GIUDICI, 1999, 2001). 

Muitos estudos e pesquisas têm procurado identificar catalisadores com elevadas 

atividades e resistência à desativação, para as reformas do gás natural e/ou seus componentes, 

que sejam capazes de conduzir a seletividades em gás de síntese (CHEN et al., 2008; 

CHOUDHARY e MAMMAN, 2000; CHOUDHARY et al., 2007; FRENI et al., 2000; HAMAKAWA et 

al., 2000; ROH et al., 2002; ROH et al., 2003). Estes estudos têm considerado principalmente 

os métodos de preparação, a natureza e o teor do metal incorporado, os suportes catalíticos e 

os aditivos ou promotores. Em testes com metais nobres de Ru, Rh, Ir, Pd e Pt (PENA et al., 

1996), foi verificada a não formação de depósitos de carbono, enquanto que catalisadores de 

Ni apresentaram alta suscetibilidade à formação de coque. 

Efeitos de suporte (alumina, sílicas, perovskitas, zircônia) e promotores têm sido 

avaliados, procurando-se aqueles que possam proporcionar maiores estabilidades térmicas, 

vida útil e resistências à desativação por formação de coque (ZHU et al., 2001). 

De maneira geral, os metais nobres suportados apresentam atividades catalíticas mais 

altas e menor formação de coque. No entanto, as limitações de custo os tornam de uso mais 

restrito e os catalisadores de níquel continuam sendo, também para esta reação, os mais 

apropriados para aplicação industrial (AMIN et al., 2011; COURSON et al., 2002; PROLL et al., 

2011). 
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2.1.1.1 Suporte catalítico 

Os suportes catalíticos conferem ao catalisador resistência mecânica, permitindo a 

formação de partículas maiores, sendo também responsáveis pela maximização superficial da 

fase ativa, podendo até ser ativos, caso em que são considerados como catalisadores 

bifuncionais (BODIS, 2005; BOYANO et al., 2009; LIANG et al., 2006; STEGENGA et al., 1992). 

Além de resistência mecânica, o suporte de um catalisador também lhe confere 

porosidade. Nas operações de reforma, o mais comum é usar as aluminas como suporte 

catalítico, que possuem uma estrutura complexa, com um grande número de fases, sendo as 

formas comercialmente mais utilizadas a gama-alumina (), a eta-alumina () e a alfa-alumina 

(). As duas primeiras formas possuem propriedades ácidas fracas (acidez de Lewis), mas 

área específica e estabilidade térmica elevadas. Já a -alumina não possui propriedades ácidas 

e a área específica é muito baixa (FIGUEIREDO et al., 2007). A -Al2O3, tem sido bastante 

utilizada como suporte de catalisadores de reforma (DIAS e ASSAF, 2003; GARCIA-DIEGUEZ et 

al., 2010; HOANG et al., 2005, 2006; NAVARRO et al., 2006; PECHIMUTHU et al., 2006; SEO et 

al., 2009; TORBATI et al., 2009; YOUN et al., 2006; YOUN et al., 2007). 

Durante a preparação da alumina, os seus precursores sofrem diversas transformações, 

dando origem a diversas fases, conforme apresentadas na Figura 2.1. 

 

 

Figura 2.1 – Sequência de desidratação dos hidratos da alumina. 
Fonte: Stumpf et al. (1950). 
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A bauxita é o principal minério de que se obtém a alumina. A bauxita não é uma 

espécie mineral propriamente dita, apesar de costumar ser descrita como minério de alumínio. 

Trata-se de um material heterogêneo formado de uma mistura de hidróxidos de alumínio 

hidratados ([AlOx(OH)3-2x], 0 < x < 1) contendo impurezas. Seus principais constituintes são a 

gibbsita, -Al(OH)3, e os polimorfos boehmita, -AlO(OH), e diásporo3, -AlO(OH)3, cujas 

proporções variam em função da localização geográfica do minério. Segundo (CONSTANTINO 

et al., 2002), a principal rota comercial para a purificação da bauxita é o processo Bayer 

(1888) (ANJIER et al., 1985), que serve para produzir hidróxido e óxido de alumínio, advindo 

daí a alumina. A bauxita é extraída por diversos métodos, sendo logo em seguida moída em 

partículas muito pequenas. A separação da alumina a partir da bauxita é realizada usando-se 

uma solução aquecida de soda cáustica sob pressão para se dissolver a alumina. As impurezas 

são então filtradas da solução. Ao se resfriar a solução, a alumina é recuperada através de 

precipitação na forma de um hidrato. Os cristais do hidrato são aquecidos em grandes fornos 

giratórios até que se elimine a água de cristalização. O produto é a alumina em forma de um 

pó branco (EA, 2013). 

A alumina possui ponto isoelétrico igual a 9,0. Trata-se do valor de pH para o qual o 

número de cargas positivas e negativas presentes na superfície se anula. A alumina se 

comporta como um permutador aniônico para pH < 9,0 e como um permutador catiônico para 

pH > 9 (FIGUEIREDO et al., 2007). 

Costuma-se submeter a alumina a um pré-tratamento térmico antes de usá-la como 

suporte catalítico. Especificamente, a -Al2O3, quando submetida a temperaturas elevadas, 

pode vir a sofrer modificações de natureza física, podendo inclusive vir a se transformar em 

-alumina, que não apresenta propriedades ácidas, além de possuir área específica muito 

baixa, comportando-se como um suporte inerte do ponto de vista catalítico. Para determinar 

alterações em sua estrutura, deve-se, portanto, realizar análises estruturais, tais como 

difratometria de raios-X, que permite identificar as fases que a alumina passou a ter, bem 

como é de bom alvitre se determinar sua área superficial, bem como o tamanho e volume de 

seus poros. 

O pré-tratamento térmico tem, portanto, a finalidade de provocar qualquer 

modificação de natureza física antes de submeter o suporte às condições reacionais, ou ainda, 

                                                 
3 Também conhecido como diaspório. 
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antes mesmo de usá-lo com fins de preparar o catalisador propriamente dito, já que minimiza 

possíveis perdas de volume, bem como modificações estruturais em seus poros, o que poderia 

dificultar a deposição do metal no mesmo. 

2.1.1.2 Precursores 

São denominados precursores geralmente os sais que são utilizados para depositar 

metais sobre a superfície de um determinado suporte catalítico. Como, para reformas de gás 

natural, o níquel tem se apresentado como fase ativa de baixo custo e razoável desempenho 

(GONZALEZ-DELACRUZ et al., 2010; INUI, 2001; NOZAKI et al., 2004; PIETERSE et al., 2010), 

cumpre determinar qual o sal precursor indicado para a sua deposição. 

Chen et al. (1988), avaliando o efeito do sal precursor, observaram que o tamanho das 

partículas de óxido de níquel no catalisador de Ni/-Al2O3 preparado a partir de nitrato de 

níquel era menor que o preparado a partir de outros sais, concluindo portanto que o nitrato de 

níquel seria melhor para garantir uma alta dispersão e uma grande superfície de óxido de 

níquel suportado. 

Wang e Lu (1998a) também avaliaram o efeito do sal precursor na preparação do 

catalisador de Ni/-Al2O3, utilizando três sais, o nitrato de níquel, o cloreto de níquel e um sal 

orgânico, o acetilacetonato de níquel. O catalisador preparado a partir de nitrato de níquel 

apresentou maior atividade, bem como maior estabilidade, que os outros dois sais utilizados. 

A diferença de atividade catalítica pode estar relacionada com as variações nas propriedades 

de superfície dos catalisadores. A interação suporte-precursor é um importante fator a se 

considerar quando se avalia a interação Ni/-Al2O3. Este tipo de catalisador apresenta esta 

interação mais fraca que os preparados a partir de cloreto ou acetilacetonato. Por outro lado, a 

dispersão e a concentração superficial da fase ativa Ni são muito mais altas no catalisador 

preparado a partir de nitrato. Com relação à reforma do metano com CO2 (reforma seca), 

Chen e Ren (1994) relataram a importância do aluminato de níquel - NiAl2O4 - em 

catalisadores de níquel/alumina, por ser uma fase ativa. O aluminato de níquel costuma se 

formar quando o níquel já depositado sobre a alumina é submetido a elevadas temperaturas. 

Nichio et al. (1996) já haviam estudado o comportamento dos catalisadores de níquel 

suportado, utilizando como sais precursores o nitrato de níquel e o acetilacetonato de níquel, 
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quando chegaram a avaliar seus desempenhos na reforma do metano através da oxidação 

parcial. Concluíram que ambos os precursores atribuem atividades e seletividades iniciais 

semelhantes neste tipo de reforma, destacando-se porém a grande diferença de estabilidade 

entre eles. Continuando pesquisa na mesma linha, Nichio et al. (1999) estudaram tal 

comportamento, utilizando como precursores os mesmos sais de níquel sobre -Al2O3 

modificada por uma camada de óxido de alumínio, concluindo que o catalisador obtido a 

partir do sal orgânico no suporte modificado apresentou a melhor estabilidade. 

Wang e Lu (1998a)  avaliaram ainda a interação entre o óxido de níquel e o suporte 

catalítico, concluindo ser ela maior nos catalisadores preparados a partir de cloreto e de 

acetilacetonato do que de nitrato de níquel, embora afetem a dispersão do níquel e a atividade 

catalítica. Os tamanhos dos cristalitos de níquel, entretanto, calculados a partir da reflexão 

Ni(111), utilizando-se da equação de Scherer (DELANNAY, 1984), são menores quando o 

catalisador é preparado com nitrato que com os outros dois sais, confirmando assim uma 

dispersão mais elevada. 

Determinando a razão Ni/Al, através de XPS4, Wang e Lu (1998a) concluíram ser 

bastante elevada, indicando a existência de uma maior quantidade de sítios de Ni, quando se 

usa o precursor nitrato de níquel na preparação do catalisador de Ni/-Al2O3. Determinaram 

ainda que, usando o catalisador de Ni/-Al2O3 na reforma do metano com CO2, qualquer que 

seja o sal precursor, as conversões de CH4 e de CO2 aumentam com a temperatura, embora tal 

conversão se mostre maior quando o sal precursor é justamente o nitrato de níquel, chegando 

a se aproximar dos valores do equilíbrio termodinâmico. Há um indício reportado por 

Ruckenstein e Hu (1996) de que esta conversão pode ser atribuída ao grande número de 

grupos (ensembles) de níquel atômico. Entretanto, como esses grupos também são grandes, a 

deposição de carbono tenderia a ser mais intensa. 

Uma fraca interação entre as partículas de Ni e a -Al2O3 foi constatada por Wang e 

Lu (1998a), a partir de caracterização do catalisador preparado com nitrato de níquel, 

proporcionando mais sítios ativos de Ni na superfície da alumina, efeito já observado 

anteriormente também por Turlier e Martin (1982). 

                                                 
4 X-Ray Photoelectron Spectroscopy. 
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Pesquisa mais recente demonstrou que os catalisadores de níquel suportado em gama-

alumina preparados a partir do acetato de níquel apresentaram uma atividade catalítica muito 

mais elevada que os catalisadores preparados a partir do nitrato de níquel (REN et al., 2007). 

Entretanto, foi constatado que isso se deu em função da menor capacidade de dispersão dos 

íons de níquel derivados do acetato de níquel, o que faz com que a proporção de Ni2+ 

octaédrico para Ni2+ tetraédrico seja maior do que se utilizando do nitrato de níquel como sal 

precursor, facilitando a redução do Ni2+ ao estado metálico, atuando como componente ativo 

para a hidrogenação. A reforma seca do metano, além de requerer um catalisador de níquel 

com a fase ativa bastante dispersa sobre a superfície de alumina, não é um processo de 

hidrogenação, mas o inverso até, ao lembrarmos do craqueamento do metano. 

2.1.1.3 Catalisadores de níquel suportado 

Geralmente, os catalisadores de níquel são empregados para se realizar a reforma de 

alcanos leves, com vistas a se obter o gás de síntese, principalmente em função de seu baixo 

custo, bem como de sua disponibilidade. Entretanto, a principal desvantagem de se empregar 

o níquel como fase metálica de catalisadores de reforma se deve à sua baixa estabilidade 

quando se refere à deposição de coque (TSANG et al., 1995). Muitas tentativas em se 

promover a estabilidade dos catalisadores de níquel têm sido efetuadas, empregando-se 

diversos tipos de suporte, tendo-se constatado que a atividade intrínseca do catalisador 

depende fortemente do tamanho e da dispersão das partículas de níquel. Por outro lado, 

também foi observado que uma boa dispersão depende estritamente da natureza do suporte, 

particularmente do seu caráter ácido-básico (RÅBERG et al., 2007). 

Há diversas possibilidades de suportes para os catalisadores de níquel, quando se trata 

de reforma de gás natural e/ou seus componentes, sendo o suporte mais indicado a gama-

alumina, por questões que são apresentadas a seguir, bem como por questões comerciais 

relacionadas principalmente com custos (COURSON et al., 2002). 

Suportes de sílica, alumina, titânia, céria e zircônia foram avaliados por Diskin et al. 

(1998) em seus estudos com catalisadores de níquel, revelando a presença de dois tipos 

distintos de óxidos de níquel, que são reduzidos a temperaturas bastante diferentes. Cumpre 

salientar que catalisadores em que o níquel é reduzido completamente apresentam maior 

seletividade à produção de CO na reação de reforma por oxidação parcial do metano. 
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A preparação de catalisadores de níquel suportado em Al2O3-ZrO2 (com vários teores 

de zircônia) foi realizada por Seo et al. (2007), que chegaram a avaliar seus desempenhos 

através da reforma a vapor do GNL5. O suporte de Al2O3-ZrO2 preparado pelo método de 

enxerto (grafting) se mostrou um excelente suporte para este tipo de reforma. A zircônia 

inibiu a incorporação do níquel na grade de alumina, evitando o crescimento das partículas de 

níquel durante a etapa de redução (sinterização). A incorporação de níquel foi de 20% em 

massa, tendo sido utilizado o método de impregnação. Entretanto, o melhor desempenho, em 

termos de conversão do GNL e de rendimento do hidrogênio, foi obtido ao se preparar um 

suporte contendo alumina e zircônia (Zr/Al=0,17), com o Ni(20% em massa)/Al2O3-ZrO2. A 

estrutura tetragonal do suporte Al2O3-ZrO2 obtida foi a grande responsável pela eficiente 

adsorção do vapor e subsequente efeito spillover do suporte para a fase ativa de níquel. 

Um catalisador de Ni/Al2O3, preparado pelo método de impregnação, usando-se 

solução aquosa de nitrato de níquel, seguido de secagem a 100ºC, por pelo menos 12 horas, e 

calcinação a 750ºC, por 8 horas, em atmosfera de ar, e finalmente ativado através de redução 

a 650ºC em um reator de leito fluidizado, por 14 h, sob atmosfera de 10% H2/Ar, apresentou 

grau de redução da ordem de 60% (JENSEN et al., 2012). Já se havia reportado que a baixa 

redutibilidade do NiO/Al2O3 estaria relacionada com a formação de espinelas, tais como a 

NiAl2O4, provocada pela calcinação a elevadas temperaturas (GAVALAS et al., 1984). 

Posteriormente, Ferreira-Aparicio et al. (1997) também confirmaram a formação de tais 

espinelas. Uma proposta veio de Galetti et al. (2011), ao usar uma atmosfera redutora já 

durante a calcinação dos precursores de níquel, obtendo assim catalisadores mais ativos na 

reforma do etanol. 

Jensen et al. (2012) puderam constatar ainda que, quanto maior o grau de redução do 

níquel, menor a média de tamanho das partículas de níquel. Também confirmaram que há 

uma influência quanto ao tipo de suporte, ou seja, quanto mais básico o suporte catalítico 

utilizado, menor o diâmetro das partículas, promovendo sua dispersão. Isto ocorre porque a 

superfície básica elevada estabiliza as partículas pequenas de níquel, mesmo com cargas de 

metal elevadas, entre 9 e 16% em massa de níquel (MORANDI et al., 2012). 

                                                 
5 Gás natural liquefeito. 
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2.1.1.4 Catalisadores bimetálicos suportados 

É possível se obter melhor desempenho em catalisadores de reforma, ao se utilizar 

dois metais como fase ativa, podendo-se elevar a seletividade de seus produtos, em especial o 

hidrogênio, através de determinados processos (Figura 2.2). Estes tipos de catalisadores são 

conhecidos como catalisadores bimetálicos suportados. 

 

 

Figura 2.2 – Materiais e processos disponíveis à produção de hidrogênio. 
SR6 (reforma a vapor), DR7 (reforma seca), CPO8 (oxidação parcial 
catalítica), HDC9 (decomposição de hidrocarbonetos a C), HDH10 
(decomposição de hidrocarbonetos a H2), APR11 (reforma em fase aquosa), 
WPS12 (fotodecomposição da água), PR13 (fotorreforma). Fonte: Dal Santo et 
al. (2012). 

                                                 
6 Steam Reforming. 
7 Dry Reforming. 
8 Catalytic Partial Oxidation. 
9 Hydrocarbons Decomposition to C. 
10 Hydrocarbons Decomposition to H2. 
11 Aqueous Phase Reforming. 
12 Water Photo-Splitting. 
13 Photo-Reforming. 



68 Souza, A. E. A. M. – Tese de Doutorado – Desenvolvimento de Sistemas Catalíticos Microestruturados... 

Inui et al. (1995), ao utilizarem catalisadores de níquel suportado em alumina, 

adicionando Ru-La2O3 ou Pt-Ce2O3, obtiveram elevadas taxas de conversão do metano (41,7 a 

87,4%), sob condições de altíssimas velocidades espaciais (GHSV14 entre 73.000 e 

730.000 h-1), em algumas combinações de reforma do metano, seja com CO2 e H2O ao mesmo 

tempo, mais conhecida como reforma autotérmica, e ainda nas combinadas com a sua 

oxidação parcial, CH4-CO2-H2O-O2. 

Outros estudos referentes à produção de hidrogênio foram realizados por Profeti et al. 

(2009), que avaliaram catalisadores bimetálicos de níquel suportado em céria-alumina (CeO2-

Al2O3), cuja atividade catalítica foi modificada com metais nobres (Pt, Ir, Pd e Ru). Os 

catalisadores estudados foram empregados nas reformas a vapor do etano e do glicerol, 

constatando-se que a adição daqueles metais tornou os sítios de níquel mais estáveis durante 

as reações de reforma, aumentando as conversões e diminuindo o coqueamento. 

Dal Santo et al. (2012) fizeram uma revisão sobre catalisadores bimetálicos suportados 

em óxidos inorgânicos, para diversas aplicações específicas, dentre as quais as reformas 

catalíticas, com vistas a promover a produção de hidrogênio em diversos processos, como os 

apresentados na Figura 2.2. Constataram que a combinação de dois metais, em princípio, 

permite melhorar o desempenho desses catalisadores, elevando a atividade catalítica e 

aumentando a seletividade para os produtos desejados, assegurando uma maior vida útil dos 

catalisadores, tornando-os mais resistentes ao envenenamento, à deposição de coque e à 

sinterização 

2.1.1.5 Catalisadores de níquel promovidos 

Neste caso, trata-se de dopar a fase ativa de um catalisador com outro metal, que serve 

como seu promotor. O que ocorre é que geralmente o metal dopante é mais caro que o metal 

já utilizado na fase ativa, não se considerando seu uso sozinho. Por outro lado, o que se 

constata é que pequenas proporções desse promotor costumam elevar bastante o desempenho 

do catalisador que operasse sem ele (DANTAS et al., 2010; FOO et al., 2011; MONTOYA et al., 

2000; NANDINI et al., 2005; PARK et al., 2010; YAO et al., 2013). 

                                                 
14 Gas Hourly Space Velocity (velocidade horária espacial gasosa). 
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Diversos promotores, Ag, Fe, Pd e Pt (0,1% em massa), já foram estudados por Dantas 

et al. (2010), ao adicioná-los a catalisadores de Ni(10% em massa)/CeZrO2, avaliando-os na 

reforma autotérmica do metano. As caracterizações realizadas permitiram concluir que a 

adição dos promotores não alterou significativamente os valores de área específica do suporte, 

do tamanho das partículas de NiO e da dispersão metálica, provavelmente devido à pequena 

carga de promotores utilizada no estudo (0,1% para cada promotor, e 0,1% e 1,0% para o Ag); 

as análises de DRX (difratometria de raios-X) indicaram a formação de uma solução sólida de 

CeZrO2, por incorporação do Zr ao CeO2 (formação estrutura cristalina) e uma baixa 

dispersão de níquel; finalmente, análises de TPR (redução à temperatura programada) 

mostraram que o Pt e o Pd facilitaram a redução do Ni. Quando promovido com Ag, os 

resultados de TPD-CO2 (dessorção à temperatura programada de CO2) indicaram uma maior 

capacidade redox. Os testes catalíticos apontaram o catalisador promovido com Ag como o 

que proporciona a maior conversão de metano. Por sua vez, o catalisador promovido com Pt 

se apresentou como o mais estável durantes os testes catalíticos com a reforma autotérmica do 

metano. O catalisador de Fe mostrou uma leve desativação durante a reação. 

Realizando reforma com CO2, Dias e Assaf (2003) avaliaram a influência do cálcio em 

catalisadores de Ni/-Al2O3 modificados com a adição de CaO preparados através de 

impregnação sucessiva. Chegaram a observar que o cálcio compete com o níquel na interação 

com o suporte, favorecendo a formação de partículas de níquel mais facilmente reduzíveis a 

temperaturas mais baixas quando adicionado primeiro; entretanto a resistência à sinterização é 

reduzida. Por outro lado, ao se adicionar o níquel posteriormente, grãos de óxido de cálcio 

bloqueiam os poros pequenos do suporte, o que, associado à sinterização, diminui a superfície 

catalítica. Finalmente, constatou-se que, ao se adicionar pequenas quantidades de cálcio, a 

conversão do CO2 é aumentada, uma vez que forma óxidos extremamente iônicos, atraindo o 

CO2 à superfície catalítica. Grandes teores de cálcio, todavia, diminuem a conversão tanto do 

metano como do CO2, provavelmente devido ao aumento da densidade eletrônica do níquel, 

diminuindo a adsorção do metano na superfície catalítica. 

A adição dos óxidos básicos CaO e MgO a catalisadores de Ni/-Al2O3 foi estudada 

por Requies et al. (2006), na produção de gás de síntese a partir da oxidação parcial catalítica 

do metano (POM) e da reforma a vapor do metano (SRM) combinada com sua oxidação 

parcial catalítica, constatando que a adição de vapor d’água desfavorece as condições 

termodinâmicas para a formação de coque. 
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Considerando que metais nobres podem trazer mudanças significativas na estabilidade 

e resistência à desativação a catalisadores de Ni/-Al2O3, Ocsachoque et al. (2007) 

adicionaram uma pequena quantidade de Rh (0,5% em massa) a este tipo de catalisador 

(contendo 5,0% em massa de Ni), verificando a atividade, a estabilidade e a deposição de 

carbono quando da reforma do metano com CO2. Constataram que o Rh, como promotor, 

favorece a dispersão do Ni, criando uma interação entre o Rh e o Ni/-Al2O3 que favorece a 

atividade na reforma seca e a resistência ao coqueamento. 

2.1.1.6 Presença do cério no suporte catalítico 

É importante se frisar que determinados suportes combinados podem melhorar 

sensivelmente o desempenho de alguns catalisadores. Por exemplo, estudos têm sido 

realizados combinando-se os óxidos de cério com a alumina para servirem de suportes para 

catalisadores de reforma (CRACIUN et al., 2002; DAMYANOVA e BUENO, 2003; DAN et al., 

2011; DAN et al., 2012; PECHIMUTHU et al., 2006). 

O cério, na forma de seus óxidos, contribui para a estabilidade de catalisadores de 

reforma, por vezes aumentando seu desempenho em termos de conversão, seletividade e 

rendimento (VALENTINI et al., 2004). Costuma ser empregado como dopante ou aditivo do 

suporte catalítico.  

Modificações de catalisadores de Ni suportados em -Al2O3 comercial foram 

efetuadas com CeO2 e ZrO2 por Pompeo et al. (2005), avaliando nas reformas do metano a 

vapor, seca, combinada e na oxidação parcial do metano. Constatou-se que tanto o CeO2 

quanto o ZrO2 melhoram a atividade e a estabilidade dos catalisadores de níquel, por haverem 

melhorado a dispersão do níquel na superfície catalítica. O papel do Zr foi o de promover a 

quimissorção dissociativa do CO2, permitindo assim a gaseificação dos intermediários 

responsáveis pela deposição de carbono. Por sua vez, o Ce também favoreceu a gaseificação 

do carbono formado durante as reformas, uma vez que promove o aumento da capacidade de 

armazenamento de oxigênio. Continuando suas pesquisas, Pompeo et al. (2009), através de 

caracterizações, concluíram que pequenas quantidades de óxidos de Ce e Zr sobre a -Al2O3 

conferiam-lhe mais alta atividade devido à presença de sítios de natureza básica, 

proporcionada pela formação de compósitos CexZr1−xO2. Tais compósitos, como um óxido 

misto, apresentam uma excelente capacidade de estocagem de oxigênio, permitindo-se obter 
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suportes com excelentes propriedades para evitar a sinterização e a formação de coque 

presente na desativação catalítica em reformas. 

Dantas et al. (2007) também investigaram o desempenho de catalisadores de níquel 

suportado em CeO2/Al2O3 e em CeZrO2/Al2O3 na reforma autotérmica do metano. 

Constataram, através de caracterização dos catalisadores, que as presenças dos óxidos CeO2 e 

CeZrO2 favoreceram a redução do níquel. Ambos os catalisadores apresentaram, através dos 

testes catalíticos, alta estabilidade, embora atividades diferentes. O catalisador de 

CeZrO2/Al2O3 apresentou a maior conversão do metano, coerente com sua maior área 

B.E.T.15, menor tamanho das partículas de níquel, maior dispersão e maior redutibilidade. A 

alta capacidade de estocar oxigênio do CeZrO2 contribuiu para evitar a deposição de carbono 

na superfície catalítica. Por fim, concluiu-se que a propriedade redox do CeZrO2 confere ao 

catalisador que o contém mecanismos alternativos para a reação de reforma do metano. 

A adição de CeO2 à alumina também foi avaliada por Feio et al. (2007), no que 

concerne a seu efeito nos catalisadores de Pd/CeO2-Al2O3 durante a reforma a vapor do 

metano. O aumento da quantidade de CeO2 e da temperatura de redução para estes 

catalisadores leva a céria (CeO2) a recobrir parcialmente as partículas de Pd à uma 

temperatura mais baixa que para o catalisador Pd/Al2O3, que, apesar de apresentar uma 

dispersão metálica mais alta que os catalisadores contendo céria, perde em atividade na 

reforma a vapor do metano quando a céria é adicionada, devido ao recobrimento das 

partículas de Pd pelas espécies de CeOx, que bloqueiam os sítios de adsorção de CO, 

destacando-se os catalisadores com alto teor de CeO2 (12% ou mais) e baixo teor de Pd (1% 

ou menos). A transferência de oxigênio da estrutura fluorita da céria para a superfície do Pd 

também contribui para a melhoria da atividade. 

Profeti et al. (2009), ao avaliar a produção de hidrogênio via reforma a vapor de 

biocombustíveis, apresentaram resultados que sugerem que a formação de aluminato de 

níquel foi evitada em função da presença do CeO2 dispersado na alumina. 

Utilizando um catalisador de CuxCeyOz, preparado a partir da céria (CeO2), Schmal et 

al. (2010) estudaram a oxidação parcial do metano, com fins à produção de gás de síntese. Em 

sua pesquisa, concluíram que a céria evitava a desativação do catalisador pela formação de 

coque. Por sua vez, o cobre conferiu um aumento à atividade catalítica nas reações de 

                                                 
15 Isoterma de Brunauer-Emmett-Teller. 
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oxidação, por ter sido incorporado nas vacâncias do óxido de cério, aliado ao aumento da 

estabilidade do catalisador. Entretanto, num primeiro momento, o catalisador preparado 

favoreceu a formação de CO, mas não de H2, na oxidação parcial do metano em condições 

estequiométricas. 

Finalmente, a reforma autotérmica indireta (combustão parcial de CH4 seguida de 

reforma de CH4 com CO2 e vapor) foi estudada por Lisboa et al. (2011), usando-se 

catalisadores de níquel suportado em -Al2O3, CeO2, ZrO2 e CeO2.ZrO2, constatando que os 

suportes do tipo CexZr1-xO2 apresentaram a melhor capacidade de armazenamento de 

oxigênio, por conta da interação entre Ni e Ce aumentarem a redutibilidade do suporte, fator 

importante para reações em que há coqueamento elevado. 

2.1.1.7 Desativação do catalisador na reforma 

As três principais razões de desativação catalítica em reforma costumam ser o 

envenenamento, as incrustrações e as transformações no estado sólido. 

Denomina-se envenamento a forte adsorção química de impurezas sobre os centros 

ativos do catalisador, diminuindo, consequentemente, o número de centros ativos por unidade 

de área (FIGUEIREDO et al., 2007). Isso costuma ocorrer quando se trabalha com frações de 

gás natural ou de outros álcoois que possam conter impurezas de enxofre. O envenamento 

pelo enxofre de catalisadores de níquel inibe as reações de craqueamento dos hidrocarbonetos. 

Assim, por exemplo, no caso da reforma do metanol, costuma-se obter H2 e CO, ao passo que, 

em presença de níquel sufurado, produz-se principalmente formaldeído (FIGUEIREDO et al., 

2007). 

As incrustações, em reforma gasosa, são normalmente causadas pelo coqueamento 

(também denominado de fouling), ou seja, a deposição de carbono que costuma se dar da 

periferia para o interior do grão, se a reação de coqueificação for em paralelo com a reação 

principal (shrinking core); e do interior para a periferia, se a reação de coqueificação estiver 

em série com a reação principal (growing core). O coqueamento costuma obstruir, por vezes, 

o acesso ao interior da estrutura porosa do catalisador, diminuindo sua área específica, bem 

como o fator de eficiência catalítica (FIGUEIREDO et al., 2007). Catalisadores metálicos de 

reforma exercem o papel de promover a adsorção dissociativa e a desidrogenação de 
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hidrocarbonetos, dando origem, entretanto, a depósitos de carbono, algumas vezes de alta 

cristalinidade, sem que se formem intermediários aromáticos policíclicos. Tais depósitos 

podem se apresentar de diversas formas, tais como filmes grafíticos, filamentos com 

partículas metálicas associadas e até carbetos (de níquel, por exemplo, no caso de 

catalisadores de níquel). Através da gaseificação do carbono, utilizando-se a técnica de TPR, 

Mccarty et al. (1982) puderam identificar sete espécies de carbono na superfície de 

catalisador de Ni/Al2O3, a que demoninou de: α e α’, átomos de carbono quimicamente 

adsorvido formando carbetos superficiais; β, filmes poliméricos, ou seja hidrocarbonetos 

condensados, de elevada massa molecular relativa; , os carbetos de níquel, Ni3C;  e ’, 

carbonos filamentares (whiskers); e , uma espécie menos reativa (mais grafítica). 

Há basicamente três consequências resultantes da formação de coque: fuligem na 

superfície do metal, bloqueio dos poros catalíticos e desintegração física do suporte catalítico. 

Como a perda de atividade catalítica e a destruição física do catalisador promovidas pela 

deposição de carbono podem ocorrer rapidamente (em questão de horas ou dias), sob 

condições favoráveis, torna-se fundamental o entendimento e o controle desses fatores 

(BARTHOLOMEW, 1982). 

Há dois tipos de depósitos de carbono, um desativante (carbono encapsulado), e outro 

não-desativante (filamentoso ou tipo whisker). O carbono grafítico (CC) eventualmente 

bloqueia toda a superfície de Ni, levando à total perda de atividade (ZHANG et al., 1996). Por 

sua vez,  Chen e Ren (1994), ao estudarem o carbono filamentoso, observaram que o mesmo 

não provocava a perda de atividade de um catalisador de Ni/-Al2O3, 10% em massa, mesmo 

após testes durante 120 horas. 

Estudos de coqueamento realizados por *16Wang e Lu (1998) apud Wang e Lu 

(1998a) mostraram que a deposição de carbono sobre o catalisador de Ni/-Al2O3 foi mais 

severa (grave) nos catalisadores preparados a partir dos sais inorgânicos, nitrato e cloreto, que 

no catalisador preparado a partir do sal orgânico, acetilacetonato; contudo o catalisador 

preparado a partir de nitrato apresentou a maior estabilidade, ou a menor taxa de desativação, 

devido principalmente às espécies de carbono ativas (CC) da estrutura grafítica resultante 

e de seu íntimo contato com as partículas do metal Ni. Por sua vez, o catalisador preparado a 

partir do acetilacetonato teve a deposição de carbono dominada por espécies inativas de 

                                                 
*16 WANG, S. & LU, G.Q.. Ph.D Thesis, The University of Queensland, 1998. 
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carbono (COC), que levaram a uma rápida acumulação de carbono e a uma mais severa 

(grave) desativação. Observaram ainda que essa deposição de carbono, na reforma do metano 

com CO2 pode ser determinada através de DRX em 2=30º, quando se evidencia a presença 

de carbono grafítico. Nichio et al. (1996) também chegaram à conclusão semelhante, 

realizando reforma a vapor do metano, reportando um maior coqueamento com o catalisador 

preparado a partir de nitrato ou de cloreto, apesar de o preparado com nitrato ter sofrido um 

menor coqueamento que o de cloreto. 

*17Wang e Lu (1998) apud Wang e Lu (1998a) demonstraram que um elevado teor de 

Ni (superior a 16% em massa) causaria grave coqueamento no catalisador, resultando na 

parada do reator. Altos teores de níquel resultariam na formação de maiores quantidades de 

coque, levando à total desativação catalítica. Mais recentemente, foi avaliada a influência do 

tamanho do cristal de Ni na formação de carbono e sinterização (CHRISTENSEN et al., 2006), e, 

quanto maior a carga de níquel, maior a possibilidade de formação de cristais maiores. 

Parizotto et al. (2007) observaram uma menor dispersão e maiores tamanhos de partículas em 

catalisadores de Ni/-Al2O3 com teor metálico da ordem de 15%, quando comparados a teores 

metálicos da ordem de 5%, elevando assim a energia de ativação da reforma a vapor do 

metano. Entretanto, o catalisador com menor teor de níquel reduz-se em temperaturas 

maiores, em função de ter maior interação com o suporte, dada a presença de NiAl2O4. 

A coqueificação (ou coqueamento) pode ser evitada provocando-se a queima dos 

resíduos de carbono com ar ou oxigênio diluído, ou ainda fazendo reagir o carbono com 

dióxido de carbono. Estes processos se assemelham a uma regeneração do catalisador, que 

seria a recuperação do catalisador que tenha sofrido desativação. Pode-se ainda promover uma 

nova dispersão da fase metálica. 

Pesquisadores passaram a investigar novas perspectivas para diminuir ou até mesmo 

evitar a desativação de catalisadores de reforma a partir do uso de promotores. Wang et al. 

(1996) indicaram que promotores alcalinos e alcalino-terrosos resultaram em diferentes 

comportamentos para catalisadores de Ni/Al2O3 promovidos. Dependendo da natureza do 

promotor, verificou-se que a promoção com Na2O e MgO decresce a atividade e a 

estabilidade catalítica. Entretanto, a utilização de promotores como CaO, La2O3 e CeO2 

                                                 
*17 WANG, S. & LU, G.Q.. Ph.D Thesis, The University of Queensland, 1998. 
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ajudou a manter a atividade e melhoraram sua estabilidade (VALENTINI et al., 2004; WANG e 

LU, 1998B). 

Dentre as transformações no estado sólido, destaca-se a sinterização, que também 

provoca a diminuição da área específica do catalisador. A sinterização corresponde ao 

crescimento das partículas dos catalisadores provocado por processos dependentes de 

temperatura que, com isso, diminuem a área específica de catalisador (DOWDEN, 1982). 

Também há outros fatores que contribuem para a sinterização, tais como a presença de 

atmosfera, a dispersão metálica, a existência de promotores ou impurezas, a textura, a 

porosidade e a área superficial disponível do catalisador. Há diversos mecanismos que levam 

à sinterização, sendo os mais conhecidos: a migração de átomos de cristalitos menores para 

maiores; a migração de cristalitos inteiros e coalescência; o transporte através da fase gasosa 

por sublimação-condensação; a difusão através do suporte. É importante que se note que o 

suporte também não é imune à sinterização, que, neste caso, é descrita como sendo a evolução 

da porosidade do material. O colapso dos poros menores conduz a uma diminuição da área 

específica do suporte, geralmente acompanhada pela encapsulação de parte dos cristlitos da 

fase suportada, tornando-se inacessíveis. Por outro lado, devido justamente à diminuição da 

área superficial do suporte, os cristalitos ficam mais próximos uns dos outros, facilitando 

também sua sinterização (GUISNET et al., 2008).Sistemas microestruturados 

Conceitos, métodos de fabricação e aplicações de microrreatores são descritos por 

Lowe e Ehrfeld (1999). As pesquisas relacionadas com as vantagens de uso de reatores em 

escala micrométrica para aplicações químicas e bioquímicas têm aumentado a uma taxa 

considerável (HASWELL e SKELTON, 2000). Outras revisões sobre microrreatores foram 

publicadas por Kolb e Hessel (2004) e por Schirrmeister (2008), mais recentemente, tratando 

de publicações envolvendo reações catalíticas em fase gasosa. Microrreatores caracterizados 

unidimensionalmente sob faixas milimétricas podem oferecer condições para o estudo de 

operações de reações e processos químicos com vantagens sobre os sistemas de leito fixo 

convencionais. Suas elevadas relações superfície/volume conduzem a maiores taxas de 

transferência de calor reduzindo os gradientes térmicos na operação, além de apresentarem 

um percurso mínimo para transferência de massa (LOWE et al., 2002). Wörz et al. (2001) 

apresentaram dois exemplos (uma reação líquido-líquido e a síntese do formaldeído por 

dehidrogenação oxidativa de um álcool via catálise heterogênea), demonstrando que o período 

de desenvolvimento de um processo, no que se refere à escolha e à dimensionalização de um 
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microrreator, pode ser extremamente reduzido quando condições e informações apropriadas 

são usadas. 

A maioria dos microrreatores químicos, também conhecidos como reatores químicos 

microestruturados (MSR18), possuem canais paralelos com diâmetros entre 10 e diversas 

centenas de micrômetros, onde ocorrem propriamente as reações químicas (KIWI-MINSKER e 

RENKEN, 2005). Os microrreatores são adequados para reações químicas rápidas, sejam 

altamente exotérmicas ou endotérmicas, uma vez que levam à intensificação do processo, a 

uma maior segurança de operação, a amplas possibilidades de condições reacionais, incluindo 

próximas às explosivas (LOWE et al., 2002), bem como permite um rápido desenvolvimento 

de processos. 

A tecnologia de microrreação situa-se conceitualmente como recente, oferecendo a 

possibilidade de miniaturização de estruturas de reatores químicos tendo em vista produções 

semelhantes àquelas dos sistemas tradicionais (JENSEN, 2001; OUYANG e BESSER, 2003; 

YOUNES-METZLER et al., 2005). Diferentes geometrias de reatores podem ser elaboradas, 

oferecendo conformações que não seriam possíveis com os sistemas de leito fixo 

convencionais (MAKARSHIN et al., 2007). Microrreatores estruturados são concebidos em 

dimensões milimétricas, nos quais reduções de efeitos difusivos ocorrem devido às operações 

com elevadas taxas de transferência de calor e massa sob curtos tempos de resposta (BERGH et 

al., 2003; SRINIVAS et al., 2004; ZHANG et al., 2004). 

Sistemas de microrreatores fabricados em matrizes de silício ou aço, com 

microssensores e sistemas de aquecimento, podem operar com bom controle de temperatura, 

rápidos tempos de resposta e boa dissipação térmica, garantindo operações seguras (MEN et 

al., 2004).  Em razão das pequenas dimensões dos canais do leito, as eficiências de troca 

térmica permitem rápidos aquecimento ou resfriamento das misturas reacionais, evitando 

pontos quentes ou acumulação de calor da reação nas suas estruturas. Nestas dimensões, 

ocorrem escoamentos laminares e simétricos resultando em uniformidade em termos de 

tempos de residência. 

Há diversos tipos de sistemas microestruturados, também conhecidos simplesmente 

como microssistemas: 

                                                 
18 Microstructured Reactors. 
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 Micromisturadores; 

 Microtrocadores de calor; 

 Microsseparadores; 

 Microrreatores de fase gasosa; 

 Microrreatores de fase líquida; 

 Microrreatores de fases líquida/gasosa; 

 Combinações. 

Os sistemas microestruturados costumam ser classificados quanto à área de aplicação 

(biologia e bioquímica, química e engenharia química), quanto ao tipo de aplicação (análises 

químicas e bioquímicas, reações químicas) e quanto ao modo de operação (fluxo contínuo ou 

batelada), sem desconsiderar outras possíveis classificações. 

2.1.1.8 Tipos de microrreatores 

Microrreatores de silício, usando técnica de fotolitografia, com dois canais de entrada 

e um de saída em um leito catalítico foram projetados por Younes-Metzler et al. (2005). A 

vantagem de se ter dois ou mais canais de entrada é a possibilidade de poder misturar os gases 

reagentes já no leito, permitindo alcançar rápidos tempos de resposta na concentração de um 

ou mais reagentes. Este reator (Figura 2.3) foi avaliado durante a oxidação catalítica do 

metano sobre Pd/Al2O3. 

Reuse et al. (2004) avaliaram a reforma a vapor com oxidação total do metanol, 

promovendo uma reforma autotérmica, através de um reator autotérmico de microcanais, que 

pode funcionar em co-corrente ou em contra-corrente (Figura 2.4). 

 

 



78 Souza

 

a, A. E. A. M.

Fi
en
Fo

Fig
mi
com
Fo

 – Tese de Do

igura 2.3 
ntradas e um
onte: Youne

gura 2.4 –
croestrutura
m duas pass
nte: Reuse 

outorado – De

– Microrr
ma saída, po
es-Metzler e

– Microrre
adas. (B) En
sagens. 
et al. (2004

esenvolviment

reator de 
ossuindo um
et al. (2005)

 

eator autoté
ncapsulame

4). 

to de Sistemas

silício com
m leito catalí

). 

érmico. (A
ento do mic

s Catalíticos M

m duas 
ítico. 

 

) Placas 
rorreator 

Microestruturaados... 



2. Ca

os m

desen

remo

reaçõ

temp

Figura 2
(A) Mic
(B) Micr
(C) Deta
misturad
(D) Dife
Fonte: K

atalisadores e 

Para reaç

microcanais 

nvolveram u

ovíveis, o si

ões catalític

peraturas ab

2.5 – Micro
crorreator de
rorreator de
alhes das p
dor estático
erentes reato
Knitter e Lia

sistemas micr

ções químic

de metais 

um sistema

istema pode

cas heterog

aixo dos 1.0

(A) 

(C) 
 

orreator cata
e cerâmica, 
e cerâmica, 
artes intern
; abaixo: pr
ores cerâmi
auw (2004).

roestruturados

cas a altas t

ou polímer

a de microrr

e ser adapta

êneas em f

000ºC. 

alítico heter
modelo A, 
modelo B, 

nas removív
atos de mic
cos com pa
. 

s

temperatura

ros não são

reator modu

ado às neces

fase gasosa

rogêneo de f
com microc
com elemen

veis, da esqu
crocanais ca
artes removí

as e/ou com

o indicados

ular feito de

ssidades de 

a, investigan

fase-gasosa
canais remo
ntos funcion
uerda para 

atalíticos. 
íveis. 

m reagentes c

. Então, Kn

alumina (F

diversas rea

ndo a sensi

. 
ovíveis. 
nais removí
a direita, ac

corrosivos 

Knitter e Lia

Figura 2.5). 

ações. Aval

ibilidade do

(B) 

(D) 

íveis. 
cima: distri

79

envolvidos,

auw (2004)

Com peças

liaram duas

o sistema a

ibuidor de g

9 

, 

) 

s 

s 

a 

gás, 



80 Souza

Um

acelerar as

autotérmic

aproximad

 

 
Fig
(A)
(B)
(C)
Fon

a, A. E. A. M.

m novo con

s reações lim

ca do iso-oc

damente 250

gura 2.6 – M
) Microcana
) Módulo de
) Módulo de
nte: Bae et a

 – Tese de Do

nceito de m

mitadas pel

ctano, obten

0.000 h-1 e m

(B) 

Microrreator
al catalítico 
e microcana
e microcana
al. (2005). 

outorado – De

microrreato

o transporte

ndo-se exce

muito baixa

r para reform
de 1 cm de 

ais. 
ais disposto 

esenvolviment

or catalítico

e de massa 

elente desem

as perdas de 

(A) 
 

 
ma autotérm
 diâmetro u

num reator

to de Sistemas

o (Figura 2

(BAE et al.

mpenho, co

pressão. 

(

mica de hidr
usado para te

r em escala.

s Catalíticos M

2.6) foi de

., 2005), tes

m velocida

 

(C) 

rocarboneto
estes da AT

Microestrutura

esenvolvido 

stado na ref

ades espacia

 

os. 
TR. 

ados... 

para 

forma 

ais de 



2. Catalisadores e sistemas microestruturados 81 

2.1.1.9 Vantagens dos sistemas microestruturados 

Suas principais vantagens estão diretamente ligadas ao tipo de sistema 

microestruturado. 

Para os microssistemas analíticos, as principais vantagens são: ocupam menor espaço; 

economia de material analítico; economia de energia; menores tempos de resposta; custos 

menores (fabricação automatizada); integração de múltiplos sistemas aumentando o 

desempenho de dadas análises. 

Para os microrreatores ou reatores em nanoescala, a principal vantagem é o menor 

volume (que pode alcançar até o tamanho de moléculas). Isto pode promover uma 

modificação da reatividade dos reagentes (por encapsulamento), possibilitando novas 

interações eletrônicas, adsorção e isolamento em cavidades zeolíticas, separação de micelas 

para evitar recombinação de radicais, e interações estéricas que influenciem na conformação 

de uma molécula ou na rotação de um grupo molecular. 

Além disso, a redução do tamanho físico (microrreatores) permite: 

 a diminuição dos gradientes de temperatura, concentração, densidade, pressão 

e outras propriedades físicas (LOWE e EHRFELD, 1999); 

 a intensificação do transporte de calor e massa e fluxo difusional (por unidade 

de volume ou de área); 

 o aumento da razão superfície/volume (10.000 a 50.000 m2/m3) comparados 

aos reatores normalmente usados (100 a 1.000 m2/m3) (WÖRZ et al., 2001); 

 a diminuição do volume, aumentando a segurança em processos perigosos 

(LOWE et al., 2002), e aumentando a seletividade em função da redução do 

tempo de residência. 

Finalmente, há um aspecto fundamental no tamanho dos microrreatores: a 

possibilidade de se agregar unidades, permitindo o acoplamento de grande quantidade de 

unidades menores, cuja alimentação se dê separadamente, podendo-se operar em paralelo ou 

em linha conforme os propósitos de determinada produção. 
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2.1.1.10 Benefícios potenciais 

Dentre os benefícios considerados gerais, podem-se citar: a obtenção mais rápida de 

resultados de pesquisa; a possibilidade de um início prematuro de produção a baixos custos; 

uma mais fácil ampliação (scale-up) da capacidade de produção (HE et al., 2012; MARQUES et 

al., 2010; NIEUWLAND et al., 2011; ZABORENKO et al., 2011); tamanhos de plantas menores; 

baixos custos de transporte, material e energia; e a flexibilidade nas demandas de mercado 

(ALMEIDA et al., 2013; KOCKMANN et al., 2011). 

Por sua vez, pode-se enumerar uma série de benefícios específicos, como a seguir. 

A substituição de processos em batelada por processos contínuos permite a diminuição 

de tempo de contato, devido ao rápido transporte em delgadas camadas de fluido, aumentando 

também a conversão e a seletividade. 

É possível se falar de intensificação de processamento, uma vez que curtas distâncias 

difusionais e intensificação da taxa de transferência de calor costumam provocar um aumento 

nas taxas de conversão, sem falar na diminuição na quantidade de catalisador necessário (de 

um fator até de 1000). 

Processos em regimes explosivos, bem como a fabricação de produtos venenosos, 

quando realizados em escalas reduzidas, diminuem os riscos no que concerne aos aspectos de 

segurança (LOWE et al., 2002). 

A alta eficiência da transferência de massa por homogeneização aumenta a 

uniformidade de distribuição de massa no caso da produção de polímeros, por exemplo. Além 

disso, podem ocorrer alterações nas propriedades de produtos, facilitando a fabricação de 

cápsulas e microemulsões (GARCIA-RIO et al., 2007; LI et al., 2009). 

Na petroquímica, as imensas plantas de conversão geram altos custos na distribuição 

dos produtos. Com os sistemas microestruturados, é possível diminuir o tamanho das plantas, 

tornando a instalação e remoção de pequenas unidades de produção procedimentos 

economicamente atrativos. 
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2.1.1.11 Técnicas de fabricação 

Há diversas técnicas de fabricação de microssistemas, destacando-se: 

 a gravação com banho químico ou através de instrumentos de materiais 

monocristalinos, como silício; 

 a gravação a seco usando plasma de baixa pressão ou através de feixes iônicos; 

 a litografia profunda combinada com moldagem e/ou radiação a laser; 

 a ablação a laser; 

 a micromoldagem usando moldes inseridos mecanicamente por técnicas de 

engenharia de precisão; 

 a gravação com banho químico de vidros ou correlatos, incluindo gravação 

anisotrópica de vidros fotossensíveis; 

 a gravação isotrópica com banho químico, em metais com certo padrão de 

resistência; e 

 a fabricação por descarga microeletrônica. 

2.1.1.12 Algumas aplicações 

Muitas aplicações têm sido estudadas, como a exemplo a investigação teórica e 

experimental da oxidação do hidrogênio em um microrreator catalítico a alta temperatura 

(VESER, 2001), ou a utilização de micromisturadores para processos de extração (BENZ et al., 

2001). 

Wörz et al. (2001) avaliaram o efeito de operação em linha, estudando duas situações 

que demonstraram que o acoplamento de microrreatores a sistemas convencionais pode elevar 

o desempenho destes, sendo uma delas a combinação de microssistemas em uma reação 

líquido-líquido, cujo rendimento costumava ficava em torno de 70%. Ao se adicionar um 



84 Souza, A. E. A. M. – Tese de Doutorado – Desenvolvimento de Sistemas Catalíticos Microestruturados... 

misturador e um resfriador, com tempos de residência de 0,2 e 4,0 segundos respectivamente, 

chegou-se a alcançar um rendimento da ordem de 80-85% (Figuras  2.7 e 2.8). 

 

 

 

Figura 2.7 – Estrutura do microrreator. 
Fonte: Wörz et al. (2001). 

Figura 2.8 – Eficiência da combinação 
dos microssistemas. 
Fonte: Wörz et al. (2001). 

 

Ouyang e Besser (2003) desenvolveram um microrreator para produção de gás de 

síntese. Trata-se de um reformador miniaturizado para uso subsequente em células de 

combustível (Figura 2.9). 

 

 

Figura 2.9 – Microrreator para produção de H2. 
Fonte: Ouyang e Besser (2003). 
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2.1.1.13 Processos catalíticos em sistemas microestruturados 

Processos reativos conduzidos em pequenos volumes têm seus parâmetros 

operacionais mais facilmente controlados, envolvendo temperatura, pressão, tempo de 

residência e vazão. Em consequência, suas aplicações em reações altamente exotérmicas com 

potencial para explosões são indicadas, devendo reduzir de forma considerável os perigos 

decorrentes. Em sistemas miniaturizados, têm-se efeitos imediatos sobre os mecanismos de 

reações em cadeia, nos quais radicais em desenvolvimento são suprimidos. Eliminações de 

reações gasosas homogêneas explosivas podem ocorrer em microrreatores, caso de oxidações 

(ARAI et al., 1986), em razão da ocorrência de cadeias reativas, sujeitas a liberações térmicas 

rápidas. 

Desenvolvimentos de média e recentes datas têm demonstrado resultados significantes 

de aplicações de tecnologias de microrreação. Na Tabela 2.1, estão relacionadas algumas 

dessas tecnologias representando aplicações catalíticas em processos de oxidação e reforma. 

 

Tabela 2.1 – Tecnologias de microrreações catalíticas de oxidação e reforma 

Processo Catalisador Aplicação Referência 

Oxidação da 
Amônia 

Pt 

Dados de conversão vs. 
seletividade, 

comportamento reacional 
de ignição-extinção. 

Srinivasan et al. 
(1997) 

Oxidação Parcial 
do Metano 

Pd/Al2O3 

Observação de 
comportamento de 
extinção e ignição. 

Avaliação de energia de 
ativação. 

Jensen (2001) , 
Delsman et al. 

(2004), Younes-
Metzler et al. (2005)  

Oxidação do 
Monóxido de 

Carbono 
Pt 

Informação sobre cinética 
e mecanismo. Seleção de 

Catalisadores. 
Ajmera et al. (2002) 

Oxidação Parcial 
do Monóxido de 

Carbono 
Pt/Al2O3 

Comparação com leito 
fixo. Aplicação em 

tecnologia de combustão. 
Srinivas et al. (2004) 

Water gas-shift Ru/ZrO2 
Redução do teor de CO 
para produção de H2. 

Avaliação de Seletividade. 
Goerke et al. (2004) 

Síntese de 
Fischer-Tropsch 

Co(-Re/-Ru)/Al2O3 
Desempenho da síntese 

desenvolvida em 
microcanais. 

Almeida et al. (2011) 
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Vantagens da aplicação dos microrreatores relativamente aos leitos fixos tradicionais 

envolvem ocorrências de menores perdas de carga, embora se deva considerar a necessidade 

de uma expansão de suas estruturas, para se manter a mesma carga de catalisador do sistema 

empacotado. Nos sistemas miniaturizados, consegue-se facilidade de integração de acessórios 

estruturais e elementos funcionais do sistema (válvulas, sensores de temperatura, pressão e 

fluxo, misturadores, etc.). Procedimentos de extrapolação em escala são possíveis, tendo-se, 

por exemplo, a facilidade de se operar em disposição paralela, com condições de obtenção da 

mesma produção. 

Os desempenhos de microrreatores estão diretamente relacionados com perfis de 

velocidades e distribuições de tempos de residência (COMMENGE et al., 2002). Características 

geométricas das microestruturas exercem influências sobre as distribuições de fluxo e podem 

ser utilizadas para a otimização de projetos dos reatores. 

2.1.1.14 Deposição catalítica 

O interesse em reatores estruturados (CYBULSKI et al., 1999; KHINAST et al., 2003; 

VALENTINI et al., 2001) é explicado em função das vantagens que os mesmos levam em 

relação aos processos químicos, tais como melhoria na transferência de calor e de massa 

(GROPPI et al., 2001) e facilitação do escalonamento do processo reativo. O procedimento de 

deposição catalítica geralmente consiste em recobrir o reator com o suporte catalítico 

(material poroso), seguindo-se a impregnação com o precursor da fase catalítica, geralmente 

um sal metálico, cuja decomposição sob condições controladas levam à ativação da fase ativa. 

Deposição de γ-Al2O3 sobre suportes como a α-Al2O3, o alumínio ou a liga FeCrAl foi 

descrita em (VALENTINI et al., 2001). Também (ZHAO et al., 2003) apresentaram uma forma 

de promover uma boa deposição de γ-Al2O3 sobre suportes metálicos do tipo FeCrAl. 

Liu et al. (2001) patentearam um método de deposição de alumina em superfícies 

metálicas. 

Haas-Santo et al. (2001) também adaptaram uma técnica de carga do microrreator, 

inicialmente, promovendo a deposição do material de suporte, através da técnica de sol-gel, 

seguida de sua impregnação com o metal ativo. Com isso, obtiveram área de superfície 
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catalítica de 130 m2/g medida pela técnica de B.E.T. Conclui que, apesar dos estudos terem 

sido avaliados para a oxidação parcial do metano, a estrutura pode ser usada para estudo de 

outras reações exotérmicas. 

Meille et al. (2005) avaliaram a deposição de gama-alumina em suportes estruturados 

para o projeto de novos reatores catalíticos, caracterizando as camadas depositadas em termos 

de espessura, área superficial e aderência no suporte, chegando à conclusão de que é possível 

se obter camadas de menos de 1 até 200 μm. Em todos os casos que estudaram, a camada de 

γ-Al2O3 obtida funciona como um bom suporte catalítico (com área B.E.T. em torno de 200 

m2/g), com boa aderência, permitindo a utilização de sistemas catalíticos estruturados em 

reações químicas contínuas. 

A deposição de fases ativas sobre as paredes dos microcanais dos microrreatores é 

realizada por um conjunto de métodos que inclui evaporação, impregnação úmida, deposição 

sol-gel, calcinação, redução. Decorrem então as seguintes principais operações: 

 pré-tratamento da matriz em aço inox ou silício, com tempra em ar a 800ºC-

1000ºC, de 2 a 4 horas; 

 tratamento por deposição do suporte em microcanais em ar a 800ºC-1000ºC, com 

γ-Al2O3; com mistura ligante (poliálcool, ácido) em suspensão; 

 deposição na microestrutura; matriz impregnada e calcinado em ar por 2 horas a 

700ºC-1900ºC; 

 redução em atmosfera de hidrogênio. 

2.2 METODOLOGIA 

Os materiais empregados, bem como a metodologia usada, são apresentados neste 

capítulo, abrangendo a preparação e caracterização do catalisador, e as operações realizadas 

em um sistema microestruturado, tendo em vista a avaliação do processo catalítico preparado 

e o estabelecimento de condições cinético-operacionais do processo de reforma seca do 

metano. 

Mais especificamente, os experimentos convergiram para as operações em 

microrreatores estruturados, passando previamente por concepções e avaliações 

convencionais. Nesta direção, recorreu-se à aplicação da seguinte metodologia: preparação e 
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caracterização de catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina; concepção dos 

sistemas microestruturados, cuja base são monólitos de Fecralloy®; e preparação e 

caracterização de suspensões catalíticas para deposição nos monólitos concebidos. 

2.2.1 Descrição de materiais e equipamentos 

Os materiais e equipamentos utilizados nas operações dos processos de reforma 

realizados têm suas especificações e características técnicas descritas neste capítulo. 

A -Al2O3 utilizada como suporte foi fornecida pela Procatalyse (AXENS) e os sais 

precursores foram o nitrato de níquel hexa-hidratado (Sigma-Aldrich) e nitrato de cério (III) 

hexa-hidratado (Alfa-Aesar). O éter de petróleo utilizado para os testes de aderência dos 

catalisadores nos monólitos foi fornecido por Analar Normapur (PROLABO). 

Utilizou-se extensivamente uma estufa (Vaciotem, SELECTA) para as operações de 

secagem dos monólitos durante seus recobrimentos, bem como da secagem da alumina 

quando da preparação dos catalisadores. 

As operações de pré-tratamento térmico da alumina e o tratamento térmico do aço 

Fecralloy® foram realizadas em uma mufla Heraeus M110. As operações de calcinação, com 

rampa de aquecimento, foram realizadas em duas muflas (Heraeus Thermicon P e Nabertherm 

Controller P320). 

A redução in situ e os testes catalíticos foram realizados em um forno tubular 

marca/modelo Lindberg/Blue M (USA). 

Os testes de aderência dos catalisadores nos monólitos foram realizados em um 

ultrassom Sonorex Digital 10 P (Bandelin). 

As fotografias com microscópio óptico foram realizadas com uma Leica M165C 

acoplada a sistema computadorizado (programa LAS V3.6). 

Para proceder o recobrimento dos monólitos com as suspensões catalíticas foi 

utilizado um sistema de avanço (Syringe Drive 735, ANTEK), de velocidade programável. 
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O reator de leito fixo utilizado para as etapas de redução in situ e testes catalíticos , de 

comprimento h = 80 cm e diâmetro interno  = 18 mm, possui estrutura de aço inoxidável 

316L (Figura 2.21, a). Nele também foram acomodados em plataforma (ranhura interna) os 

monólitos recobertos para avaliação catalítica. Também foi utilizada uma cápsula de altura 

h = 3 cm e diâmetro externo  = 18 mm, onde era colocado o catalisador em pó, após o que 

era disposta no reator tubular apoiada em uma ranhura interna (Figura 2.21, b). 

 

int18 mm

h 
=

 8
0 

cm

h 
=

 3
 c

m ext18 mm

(a) Reator tubular (b) Cápsula para uso de 
      catalisador em pó

(c) Detalhe da extremidade do    
      reator tubular

Ranhura interna para 
apoio de microrreator ou 
de recipiente para uso de 

catalisador em pó

Tela de FeCrAlloy® 

 

 

Figura 2.21 – (a) Reator de aço inoxidável 316 L, de diâmetro interno (int) de 18 mm e 
altura (h) de 80 cm; (b) Cápsula para uso de catalisador em pó, de diâmetro externo (ext) de 
18 mm e altura (h) de 3 cm; (c) Detalhe (imagem) de uma das extremidades do reator tubular. 

. 

 

Foram utilizados rotâmetros calibrados para medir os fluxos de massa dos reagentes 

gasosos (metano e dióxido de carbono) e do inerte diluente (nitrogênio) a serem admitidos no 

reator para os testes catalíticos. 
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Análises dos meios gasosos efluentes do reator foram conduzidas em um cromatógrafo 

cromatógrafo Agilent 7890A, com duas colunas, sendo uma peneira molecular 5A e outra 

Hayefet M. 

Os sistemas microestruturados usados foram monólitos de aço, Fecralloy® 

(Goodfellow), cujos diâmetros e dimensões foram determinados em função das finalidades a 

que se propunham (Figura 2.22). 

  

Figura 2.22 – Monólito de aço, com detalhes de suas dimensões e da dimensão 
de seus canais. 

. 

 

Foram preparadas suspensões a partir dos catalisadores concebidos, agregando-se 

álcool polivinílico e alumina coloidal (Nyacol), bem como água, para servirem de material a 

recobrir os monólitos. 

Em seguida, deu-se o recobrimento dos monólitos, segundo planejamento relacionado 

com a carga de catalisador que deve conter cada monólito a ser usado nas reações de reforma. 

Mais adiante, especialmente nas figuras apresentadas, quando houver referência ao 

catalisador em pó, deve-se entender que se trata dos processos ocorridos em minirreator de 

leito fixo, ao passo que, ao se fazer referência ao catalisador impregnado em monólito, deve-

se compreender que se tratam de processos efetuados em monólitos recobertos com os 

catalisadores. 
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2.2.2 Preparação dos catalisadores 

Para a preparação dos catalisadores, adotou-se o método de impregnação a seco 

(incipient wetness method), que consiste basicamente em proceder o pré-tratamento térmico 

da alumina, com subsequente impregnação dos sais necessários à sua formulação. 

A preparação dos catalisadores se sucedeu a uma revisão bibliográfica referente às 

opções indicadas para as fases ativa e passiva, esta mais conhecida como suporte, de 

catalisadores que se comportariam bem frente aos processos de reforma gasosa, mais 

especificamente para a reforma do metano (CATALUÑA et al., 2001; CHOI et al., 2009; 

LAOSIRIPOJANA et al., 2005; MAIA, 2007; PROFETI et al., 2009; SILVEIRA, 2006). 

Dois catalisadores foram preparados, sendo um de composição nominal 

Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 e outro de composição nominal Ni(5,0% em massa)/CeO2(6,0% 

em massa)--Al2O3. 

A preparação de ambos os catalisadores envolveu etapas de pré-tratamento térmico da 

alumina, impregnação a seco dos sais precursores (incipient wetness method) e calcinação 

do(s) precursor(es) catalítico(s)19. Para ativação, o material catalítico foi submetido à redução 

in situ. 

As propriedades da gama-alumina (Spheralite 505, AXENS) utilizada como suporte 

catalítico são as apresentadas na Tabela 2.2. 

 

Tabela 2.2 – Propriedades da alumina (Spheralite 505) 

Determinações Resultados Unidades 

Tamanho das partículas (> 4 mm) 0,5 % 
Tamanho das partículas (< 2 mm) 0,5 % 
Densidade 693 kg/m3 
Área superficial (B.E.T.) 281 m2/g 
Volume de poros (< 8 µm) 58,8 cm3/100 g 
Na como Na2O 701 ppm 
Al2O3/1000ºC  93,5 % 
Fonte: De Andres et al. (2011), Manya et al. (2005). 

                                                 
19 Um dos catalisadores possui um precursor catalítico, o nitrato de níquel hexa-hidratado, e o outro possui 

também, como precursor catalítico, o nitrato de cério III hexa-hidratado. 
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2.2.2.1 Pré-tratamento térmico 

O suporte -Al2O3 foi submetido às condições de pré-tratamento térmico, apresentadas 

na Tabela 2.3, em mufla. 

A temperatura final programada foi de 900ºC, quando passou a -Al2O3 a sofrer o pré-

tratamento térmico propriamente dito, durante 60 min. 

 

Tabela 2.3 – Condições para o pré-tratamento térmico da -Al2O3 

Variável Condição 

Rampa de aquecimento: 5ºC/min 

Duração (25-900ºC) 2:55 h 

Pressão 1,0 bar 

Tipo de atmosfera ar comum 

Pré-tratamento térmico:  

Temperatura 900ºC 

Duração 60 min 

Pressão 1,0 bar 

Tipo de atmosfera ar comum 

 

Ao término do pré-tratamento, o reator foi resfriado à temperatura ambiente, seguindo-

se a retirada da -Al2O3, que foi armazenada em recipiente lacrado. 

2.2.2.2 Impregnação do suporte 

Pretendeu-se obter um teor de níquel de 5,0% a partir do sal precursor Ni(NO3)2.6H2O, 

para o catalisador de Ni/-Al2O3. Para o catalisador contendo céria, Ni/CeO2--Al2O3, 

pretendeu-se obter o teor de 5,0% de níquel, também a partir do sal precursor Ni(NO3)2.6H2O, 

e de 6,0% de CeO2 a partir do sal precursor Ce(NO3)3.6H2O. 

Escolhido o catalisador para a reforma seca do metano, o método utilizado para 

prepará-lo foi o de impregnação seca (incipient wetness method) (VERNON et al., 1992). 
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Inicialmente, a gama-alumina (Spheralite 505, Procatalyse) pré-tratada termicamente 

(ver Capítulo 2, parágrafo sobre suporte catalítico) foi submetida à secagem em estufa a 

120ºC, por pelo menos 12 horas. Nestas condições, seu volume de poros foi determinado 

(50%), seguindo-se a impregnação a seco com nitrato de cério (Ce(NO3)3.6H2O, Alfa Aesar, 

pureza 99,5%) como precursor do óxido de cério. O material impregnado foi novamente seco 

em estufa, a 120ºC, por pelo menos 12 horas, sendo, posteriormente, submetido à calcinação, 

a 900ºC (rampa de 5ºC/min, duração 5h), com vistas a se obter um suporte CeO2/-Al2O3. A 

calcinação provocou a decomposição do sal precursor de cério da seguinte forma: 

  98 900º
3 2 2 2 2 23

1
.6 3 6 

2
CCe NO H O CeO NO O H O     (2.1)

A temperatura de calcinação do Ce(NO3)3.6H2O foi avaliada por Queiroz et al. (2001), 

através de termogravimetria (TG), quando concluíram que a perda de massa ocorre em três 

etapas, sendo a primeira, até 98ºC, devida à eliminação de água. As outras etapas (entre 100ºC 

e 253ºC) estão relacionadas com a eliminação de NO2 e de NO. Para temperaturas superiores 

a 255ºC a variação de massa é insignificante, mostrando que o precursor de cério está 

praticamente decomposto a esta temperatura. Em suas avaliações, determinaram ainda que, 

após calcinação a 900 ºC, o valor para a superfície específica do óxido de cério formado foi de 

2,6 m2.g-1 (Figura 2.23). 

Seguiu-se a determinação do volume de poros do novo suporte preparado (69%), com 

posterior impregnação a seco de nitrato de níquel (Ni(NO3)2.6H2O, Sigma-Aldrich), usado 

como precursor do níquel, considerado a fase ativa do catalisador. Impregnado, o material foi 

submetido à secagem em estufa a 120ºC, por pelo menos 12 horas, com posterior calcinação a 

900ºC (rampa de 5ºC/min, duração 5h), com vistas à decomposição do nitrato de níquel a NiO 

sobre a superfície do suporte CeO2--Al2O3, tornando-se o pré-catalisador de 

NiO/CeO2--Al2O3. 

A calcinação provocou a decomposição do sal precursor de níquel da seguinte forma: 

  73 900º
3 2 2 2 22

1
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Valentini et al. (2003) demonstraram, através de redução à temperatura programada 

(TPR), que, para a amostra Ni/-Al2O3, a redução inicia-se em 400ºC, finalizando próximo de 

900ºC, apresentando dois valores de temperatura de consumo máximo de H2. O primeiro pico 

(próximo dos 600ºC) é devido, provavelmente, ao níquel mais exposto ou acessível, e o 

segundo pico, em temperatura mais elevada (próximo aos 770ºC), ao níquel presente no 

interior dos poros do material, possuindo, além da menor acessibilidade ao H2, maior 

interação com o suporte (CHEN et al., 1991; MOLINA e PONCELET, 1998) (Figura 2.25). 

Por sua vez, Maluf et al. (2003) chegaram a conclusões semelhantes com respeito à 

redução do NiO em catalisadores de Ni/-Al2O3, ao avaliar o efeito do molibdênio como 

promotor. Puderam observar que a curva de TPR do catalisador sem molibdênio apresenta 

uma redução que se inicia aos 450ºC e que há um máximo de consumo de hidrogênio na 

temperatura de 770ºC. Na faixa de 450ºC começa a ocorrer a redução do NiO em interações 

fracas com o suporte (TEIXEIRA e GIUDICI, 1999). Já aos 770ºC e aos 800ºC, onde se observa 

um “ombro”, ocorrem reduções de dois compostos com interações NiO-Al2O3 distintas. A 

800ºC ocorre a redução da fase cuja interação com o suporte é mais forte, sugerindo a 

presença de um aluminato de níquel estequiométrico (TEIXEIRA e GIUDICI, 1999), e aos 770ºC 

reduz-se a outra fase NiO-Al2O3, com uma interação menos intensa que a anterior, porém com 

estrutura semelhante ao NiAl2O4 (CORDERO e AGUDO, 2000; TEIXEIRA e GIUDICI, 1999), 

podendo-se concluir que parte do níquel interage fortemente com o suporte (Figura 2.26). 

Considerando o disposto nos parágrafos anteriores, as condições de redução adotadas 

são apresentadas na Tabela 2.4. O primeiro patamar, de 120ºC é mantido para a retirada de 

umidade. O fluxo de hidrogênio só é admitido ao se alcançar os 400ºC, uma vez que a 

redução do óxido de níquel ocorre a partir desta temperatura, com picos em 600ºC e 770ºC 

(MALUF et al., 2003; VALENTINI et al., 2003), como já mencionado. 
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Observe-se ainda que, pela Figura 2.25, os perfis de CeO2 e Ni/CeO2 apresentam 

consumo de H2 acima de 750ºC, numa grande faixa de temperatura, tratando-se de redução 

parcial de CeO2 (BARRAULT et al., 1989; ZOTIN et al., 1993). Já é sabido que a presença de Ni 

promove a redução do óxido cério em temperaturas inferiores (TROVARELLI, 1996). Como 

podem ser observados nos perfis de TPR, há um consumo de H2 na faixa de temperatura entre 

270 e 400ºC, que pode estar relacionado ao Ni presente em regiões mais ricas em CeO2. 

Comparando as temperaturas de redução do Ni nas amostras Ni/CeO2 e Ni/Al2O3, a primeira 

apresenta um pico de redução em torno de 390ºC, enquanto a segunda apresenta um pico 

máximo em torno de 600ºC e outro em torno de 770ºC. Observa-se na série de catalisadores o 

deslocamento dos picos (próximos a 600ºC) para temperaturas inferiores com o acréscimo do 

teor de CeO2, porém não gradual. 

2.2.3 Concepção dos sistemas microestruturados 

A construção dos suportes microestruturados (monólitos), para a deposição de 

catalisadores, consistiu de etapas já consolidadas (ALMEIDA et al., 2007). 

2.2.3.1 Montagem dos monólitos 

Monólitos de 16 mm de diâmetro e 3 cm de altura foram preparados com a finalidade 

de serem utilizados para análises iniciais, fossem relativas à sua estrutura propriamente dita, 

ou ainda com referência à capacidade de carga de recobrimento. Por sua vez, monólitos de 

18 mm de diâmetro e 3 cm de altura foram preparados tanto para a realização de análises, bem 

como para serem utilizados em reações de reforma a seco do metano. 

A metodologia de preparação dos monólitos envolveu as seguintes etapas: corte de 

folhas de Fecralloy®, em tamanhos apropriados para a construção dos mesmos, conforme o 

diâmetro e altura desejadas; limpeza das folhas cortadas; enrolamento dos monólitos;  limpeza 

dos monólitos; secagem dos monólitos em estufa; e calcinação dos monólitos. 

Os sistemas microestruturados foram preparados com base em aço Fecralloy®20 

(GOODFELLOW, 2013). O aço utilizado foi inicialmente lavado com sabão, seco e limpo com 

                                                 
20 Uma liga contendo 72,8% de Fe, 22,0% de Cr, 5,0% de Al, 0,1% de Y e 0,1% de Zr. 
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acetona. Cortes de lâminas de largura de 3 cm foram efetuados, com comprimento suficiente 

para que, ao se enrolar tais lâminas, se pudesse obter monólitos de 16 ou 18 mm de diâmetro, 

conforme o tipo de monólito que se pretendia conceber. Cada tipo de monólito foi preparado 

com uma lâmina lisa (40 e 45 cm de comprimento, respectivamente) e outra ondulada (50 e 

55 cm de comprimento respectivamente), enroladas conjuntamente em equipamento 

desenhado e construído para esse fim (Figuras 2.27 e 2.28). 

 

Ao serem enroladas as duas lâminas de aço, foram gerados canais de largura 

aproximadamente igual a 500 µm (5 x 10-4 m) (Figuras 2.29 e 2.30). 

  

Figura 2.27 – Equipamento para preparação 
de lâmina ondulada de Fecralloy® a ser 
usada na concepção de monólitos. 

Figura 2.28 – Equipamento de amarração 
dos monólitos. 

  

Figura 2.29 – Detalhe dos canais do 
monólito (com 500 µm de diâmetro). 

Figura 2.30 – Monólito aberto, medindo-se a 
distância entre as cristas das ondulações 
(1 mm). 
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Amarrados os monólitos com fios de resistência21 (com o equipamento apresentado na 

Figura 2.28), foram lavados com sabão, submetidos à retirada do excesso de sabão em 

ultrassom por 30 minutos, e finalmente limpos com acetona. Em seguida, os monólitos 

(Figura 2.31) foram colocados em estufa, a 120ºC, por pelo menos 2 horas. Seguiu-se a 

calcinação dos monólitos a 900ºC (rampa de 5ºC/min, duração 22h) (ALMEIDA et al., 2011) 

(Figura 2.32), a fim de que fosse promovido o afloramento da alumina formada pela oxidação 

do alumínio presente no aço, aumentando, por conseguinte, a rugosidade do mesmo, vindo a 

facilitar seu recobrimento com o catalisador preparado (Figura 2.34). Na Figura 2.33, se pode 

ver a superfície do Fecralloy® antes de sua calcinação. 

 

 
 

Figura 2.31 – Monólitos de 
Fecralloy® de 18 mm de diâmetro e 3 
cm de altura após sua montagem. 

 

 
 
Figura 2.32 – Monólito de Fecralloy® de 
18 mm de diâmetro e 3 cm de altura 
calcinado a 900ºC durante 22 h. 
 

 

 
 

Figura 2.33 – Micrografia eletrônica a 
10.000 vezes, Fecralloy® antes da 
calcinação. 

 
 

Figura 2.34 – Micrografia eletrônica a 
10.000 vezes, Fecralloy® calcinado a 
900ºC durante 22 h. 

                                                 
21 Tratam-se de fios de resistência elétrica (que suportam as elevadas temperaturas de calcinação), que, uma vez 

montados os monólitos e recobertos com os catalisadores apropriados, são retirados para que sejam efetuadas 
as avaliações catalíticas. Esses fios servem para garantir a forma cilíndrica do monólito, antes de sua 
calcinação, bem como servir de suporte durante o processo de recobrimento dos mesmos com a suspensão 
catalítica. 
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2.2.3.2 Preparação das suspensões catalíticas 

A preparação das suspensões para recobrir os monólitos a serem usados nas reações de 

reforma gasosa também seguiu os procedimentos já consolidados no trabalho de Almeida et 

al. (2010). 

A composição das suspensões foi determinada em função de seus comportamentos 

reológicos, do tamanho das partículas dos sólidos (ver seção 2.3.2) e da concentração de 

catalisadores que se desejava depositar nos monólitos: água (80%); sólidos (20%): álcool 

polivinílico (8,9%), alumina coloidal (8,2%) e catalisador (82,9%)22. 

Foram preparadas duas suspensões, cada uma referente aos catalisadores adotados, em 

quantidade suficiente para se recobrir ao menos 8 monólitos, cujas dimensões e cargas são 

descritas mais adiante (seção 2.2.3.5). 

A metodologia de preparação das suspensões seguiu as seguintes etapas: dissolução do 

álcool polivinílico em água; adição da alumina coloidal; adição do catalisador. 

2.2.3.3 Recobrimento dos monólitos 

Com vistas a se alcançar uma massa nominal de 0,5 mg/cm2 de catalisador sobre cada 

monólito, o sistema de recobrimento dos mesmos consistiu de várias etapas. Cada monólito 

era imerso, a uma velocidade constante de 1 cm/min, na suspensão contendo o catalisador, 

ficando mergulhado por 60 segundos, ao cabo dos quais era retirado, também a uma 

velocidade constante de 1 cm/min. Após isso, cada monólito era submetido a uma centrífuga 

por 2 min a 400 rpm, sendo em seguida retirado e soprado com ar comprimido para ainda se 

retirar algum excesso de suspensão catalítica e eventualmente se desobstruir alguns dos 

microcanais. Os monólitos eram então colocados em estufa a 120ºC por 30 minutos, após o 

que eram pesados para se verificar a massa de solução que havia sido agregada até então, pelo 

que se determinava a massa catalítica efetivamente aderida no monólito, e, caso não alcançada 

a massa nominal de 0,5 mg/cm2 de catalisador sobre o monólito, era então submetido à nova 

imersão em solução catalítica para novo recobrimento, seguindo-se este procedimento até se 

alcançar a massa desejada no monólito. 

                                                 
22 Composição mássica. 
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Foram determinadas cargas a recobrir os monólitos, de forma que se pudesse avaliar, 

quando das reações de reforma gasosa, aspectos relacionados com o tempo de residência, 

GHSV, bem como com a dispersão do catalisador na área superficial interna e externa dos 

referidos monólitos. Desta maneira, determinou-se que seriam recobertos monólitos seguindo-

se as seguintes especificações (carga dada por área superficial disponível do monólito): 

 Monólitos de 16 mm de diâmetro (usados para análises): 3 cm de altura, carga de 

0,5 mg/cm2; 

 Monólitos de 18 mm de diâmetro (usados para análises e reações): 3 cm de altura, 

carga de 0,5 mg/cm2. 

A área superficial disponível do monólito de 16 mm de diâmetro era de 477 cm2 e a do 

de 18 mm de diâmetro era de 600 cm2. Os canais dos monólitos construídos apresentam 

dimensões de cerca de 500 µm (Figura 2.35). 

 

 
Figura 2.35 – Dimensão dos canais dos monólitos 
construídos (500 µm). 

  

Alcançada a massa catalítica desejada para os monólitos preparados, tais monólitos 

foram calcinados a 850ºC (rampa de 5ºC/min, duração 5h), temperatura reacional máxima a 

que seriam submetidos quando da reforma seca (seção 3.1.1.1), a fim de haver impregnação 

efetiva do catalisador sobre os monólitos. 
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Na Figura 2.36, é apresentada a massa aderida a cada operação de recobrimento dos 

monólitos com as respectivas suspensões dos pré-catalisadores NiO/-Al2O3 e de 

NiO/CeO2--Al2O3. Observe-se que, no primeiro caso (NiO/-Al2O3), foram necessárias 

somente três etapas de recobrimento até se alcançar a carga necessária de catalisador; 

enquanto que, no segundo caso (NiO/CeO2--Al2O3), foram necessárias quatro etapas de 

recobrimento. Já na Figura 2.37, pode-se avaliar a massa total aderida após cada etapa de 

recobrimento. Note-se, porém, que as massas representadas nesta figura são as massas totais 

de sólidos da suspensão, que também possui alumina coloidal. Assim, para se considerar a 

massa real dos catalisadores depositados, deve-se levar em conta a composição das 

suspensões, que foi de 82,9% de pré-catalisador (seção 2.2.3.2). 
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Figura 2.36 – Massa depositada por etapa de recobrimento com a suspensão 
dos pré-catalisadores de NiO/-Al2O3 e de NiO/CeO2--Al2O3 em um 
monólito de 18 mm de diâmetro e 3 cm de altura. 
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Figura 2.37 – Massa total depositada por área específica, após as etapas de 
recobrimento com a suspensão do pré-catalisador de NiO/-Al2O3 e de 
NiO/CeO2--Al2O3 em um monólito de 18 mm de diâmetro e 3 cm de 
altura. 

2.2.3.4 Quantidade de catalisadores e suspensões 

Foram preparados aproximadamente 100 g de cada um dos catalisadores concebidos, 

tendo restado, após o uso para a preparação de suspensões, cerca de 40 g de cada catalisador. 

Do catalisador de Ni(5,0%)/-Al2O3 (calcinado a 900ºC), foram preparados mais 100 g de 

catalisador, que foram utilizados nos testes e análises iniciais. 

Cada suspensão foi preparada usando-se 60 g de catalisador, tendo sidos usados em 

recobrimento aproximadamente 40 g, valor constatado após conclusão das imersões, seguida 

da secagem de cada suspensão que restou, consideradas, naturalmente, as perdas inerentes aos 

procedimentos de imersão. 

Os 20 g de cada catalisador restantes, obtidos a partir da secagem das suspensões 

usadas no recobrimento dos monólitos, foram usados em reações de reforma gasosa em leito 

fixo, servindo de parâmetro para comparação com o mesmo processo ocorrido ao se usar 

monólitos recobertos. 
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2.2.3.5 Quantidade de monólitos 

Conforme o diâmetro e a altura dos monólitos confeccionados e recobertos, foram 

preparados: 

 Monólitos de 3 cm de altura e 16 mm de diâmetro (para análises): recobertos com 

cargas do catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (calcinado a 900ºC) de 0,5 

mg/cm2: 8 monólitos; 

 Monólitos de 3 cm de altura e 18 mm de diâmetro (para análises): recobertos com 

cargas do catalisador de Ni(5,0%)/-Al2O3 (calcinado a 900ºC) entre 0,5 mg/cm2 e 

1,0 mg/cm2: 8 monólitos; 

 Monólitos de 3 cm de altura e 18 mm de diâmetro (para análises e provas): 

recobertos com cargas de cada um dos catalisadores concebidos, de 0,5 mg/: 24 

monólitos; 

2.3 ANÁLISES REALIZADAS 

Foram realizadas análises com o fim de caracterizar os catalisadores sólidos 

concebidos, bem como as suspensões preparadas para o recobrimento dos sistemas 

microestruturados (monólitos). 

Adicionalmente, foram realizadas caracterizações dos monólitos recobertos com suas 

suspensões. 

2.3.1 Caracterização dos catalisadores 

Os catalisadores formulados, propostos para as reações de reforma, estão sujeitos a 

caracterizações físicas e químicas, na direção de compatibilizações e justificativas para as 

transformações decorrentes. Os principais métodos previstos para aplicações são os seguintes: 

análise textural através da determinação da área específica, volume e diâmetro médio dos 

poros pelo método B.E.T.; difratometria de raios-X (DRX) (identificação de fases, 

cristalinidade, etc.); espectroscopia no infravermelho com transformada de Fourier (FTIR); 
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análise do tamanho das partículas por difração de raios laser; fluorescência de raios-X (análise 

da composição); análise elementar (análise da composição, apenas posterior às avaliações 

catalíticas). 

2.3.2 Caracterização das suspensões catalíticas 

As suspensões catalíticas foram submetidas às seguintes caracterizações: análise 

textural através da determinação da área específica, volume e diâmetro médio dos poros pelo 

método B.E.T. (suspensões secas); difratometria de raios-X (DRX) (identificação de fases, 

cristalinidade, etc.) (suspensões secas); espectroscopia no infravermelho com transformada de 

Fourier (FTIR) (suspensões secas); tamanho das partículas dos catalisadores (antes de 

preparar as suspensões); determinação do ponto isoelétrico; fluorescência de raios-X (análise 

da composição). 

2.3.3 Caracterização dos monólitos 

Por fim, os monólitos concebidos, antes e após serem recobertos, foram submetidos às 

seguintes análises: análise textural através da determinação da área específica, volume e 

diâmetro médio dos poros pelo método B.E.T.; microscopia eletrônica de varredura (MEV) 

(espessura da camada, massa catalisador/área específica, morfologia, etc.); teste de aderência 

(resistência mecânica). 

2.4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

Serão descritas a seguir todas as caracterizações realizadas com os catalisadores 

avaliados, suas suspensões catalíticas e os monólitos concebidos e recobertos com os referidos 

catalisadores. 

2.4.1 Caracterização dos catalisadores 

Os catalisadores formulados, propostos para as reações de reforma foram 

caracterizados através de diversos métodos, cujos resultados são apresentados a seguir. 
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2.4.1.1 Análise textural 

Trata-se da análise de área específica superficial e porosidade pelo método de B.E.T. 

Considerando-se a análise de adsorção de nitrogênio como sendo uma análise textural, 

foram realizadas avaliações da área de superfície específica (B.E.T.), do volume e do tamanho 

de poros, dos catalisadores obtidos, incluindo cada fase de preparação do mesmo (citadas 

mais à frente, no tópico difrações de raios-X), de suas suspensões, bem como do catalisador já 

impregnado sob a superfície dos monólitos. 

Os valores determinados da área superficial, do volume de poros e microporos e do 

diâmetro médio dos poros, no suporte catalítico – alumina in natura – no suporte catalítico 

pré-tratado termicamente, nos pré-catalisadores não moídos (ou seja, cujas partículas não 

foram reduzidas aos tamanhos necessários a se preparar suspensões para efetivo 

recobrimento), e nos pré-catalisadores23 moídos estão apresentados na Tabela 2.5. 

. 

Tabela 2.5 – Resultados da análise de B.E.T. (material pré-catalítico e catalisador) 

Material 
Área B.E.T. 

(m2/g) 
Diâmetro médio 

dos poros (Å) 
Volume de 

poros (cm3/g) 

-Al2O3 in natura 23924 56 0,44 

-Al2O3 pré-tratada 59 223 0,43 

NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 NM 67 222 0,34 

NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 M 49 170 0,24 

CeO2--Al2O3 88 121 0,35 

NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 NM 71 139 0,30 

NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 M 75 123 0,25 

M = moído; NM = não moído 

 

                                                 
23 É denominado pré-catalisador o material catalítico preparado com o sal precursor, mas ainda não reduzido, ou 

seja, com os metais ainda na forma de seus óxidos. 
24 O valor desta área apresentada discrepa entre a Tabela 2.2 e a Tabela 2.5. A primeira são os dados informados 

pelos fornecedores e constantes da literatura citada naquela tabela. A Tabela 2.5 apresenta os dados 
experimentais obtidos através de análise textural realizada em laboratório. Quanto ao diâmetro médio dos 
poros, o valor obtido em análise laboratorial é praticamente o mesmo que o informado pelos fornecedores. 
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Observa-se que a alumina in natura possui uma elevada área específica, que diminui 

ao ser tratada termicamente, sugerindo uma mudança de fase para a delta-alumina, como se 

discutirá mais adiante, quando das observações sobre as análises de DRX. Stumpf et al. 

(1950) mostraram que, a -Al2O3, ao ser submetida a temperaturas de 900ºC e superiores, 

pode mudar de fase, transformando-se em delta-alumina. O pré-tratamento térmico favoreceu 

o aumento do diâmetro médio dos poros da alumina. 

Por sua vez, os pré-catalisadores perderam em área superficial, ganhando em diâmetro 

médio dos poros. O volume dos poros sofreu pouca variação. O pré-catalisador de 

NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 apresentou uma área superficial maior que o 

NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3, o oposto ocorrendo quando se fala de diâmetro médio 

dos poros. Quanto ao volume de poros, após a redução do tamanho das partículas (moagem), 

praticamente ambos os catalisadores mantiveram o mesmo valor. 

Também se pode observar que a redução do tamanho das partículas através de 

moagem (Apêndice F) pode provocar uma redução na área específica, uma vez que a fração 

de finos pode fechar os poros. Observe-se, quanto a isso a redução da área específica de 67 

para 49 m2/g do NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 (de NM, não moído, para M, moído). 

2.4.1.2 Difratometria de raios-X (DRX) 

Análises de difração de raios-X foram efetuadas com os catalisadores preparados, 

incluindo cada etapa de preparação: suporte (fase passiva do catalisador) in natura; suporte 

calcinado; suporte impregnado (com o sal precursor da fase passiva, quando existente); 

suporte calcinado (após impregnação de aditivo da fase passiva, quando existente); catalisador 

impregnado (com o sal precursor da fase ativa); catalisador calcinado (com o sal precursor da 

fase ativa); catalisador impregnado (com o sal precursor para dopagem da fase ativa, quando 

existente); catalisador calcinado (com o sal precursor para a dopagem da fase ativa, quando 

existente). 

Também foram realizadas análises de difração de raios-X para as suspensões 

preparadas para recobrimento dos monólitos, após secagem e calcinação das mesmas. 
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Através dos padrões cristalográficos das principais fases de alumina possíveis, pôde-se 

identificar que estão presentes no suporte in natura no máximo a delta-alumina e a gama-

alumina, com ênfase nesta última (Figura 2.38). Nesta figura, pode-se verificar que somente 

estas fases têm seus padrões coincidentes com o difratograma realizado do suporte utilizado 

(-Al2O3). 

As evidências da ocorrência da gama-alumina se encontram nos valores de 2 = 19,4º, 

31,9º, 37,6º, 39,5º, 45,9º, 60,9º e 67,0º. Poder-se-ia dizer que o padrão da delta-alumina 

apresentou os seguintes valores de 2 coincidentes com o difratograma do suporte catalítico 

utilizado: 19,4º, 32,8º, 34,4º, 39,5º, 46,5º, 61,0º, 66,4º e 67,0º. Entretanto como a maior parte 

dos picos registrados referentes aos padrões da gama-alumina e da delta-alumina se 

sobrepõem, não se pode falar de evidência da existência da fase delta-alumina, mas apenas da 

possibilidade de sua presença.  

Tal efeito não foi considerável, sugerindo no máximo uma estabilização de ambas as 

fases presentes na alumina in natura, a gama-alumina e a delta-alumina, registrada em forma 

de diminuição da amorficidade do registro do difratograma. Isto é assegurado pelo fato de que 

a mudança de fase prevista de gama para delta-alumina apenas se inicia em torno de 900ºC 

(STUMPF et al., 1950), justamente a temperatura em que ocorreu o pré-tratamento térmico. A 

DRX do suporte pré-tratado termicamente mostra apenas discretamente mais acentuada a 

presença da fase delta-alumina que no suporte in natura. 
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Figura 2.38 – Difratogramas do suporte (-Al2O3) in natura e 
pré-tratado termicamente. 
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A seguir são comparados os difratogramas das fases de preparação do pré-catalisador 

de NiO/-Al2O3. 
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Figura 2.39 – Comparação dos difratogramas do suporte (-Al2O3) in 
natura, tratado termicamente, impregnado e calcinado com o precursor 
(NiO) não moído, e impregnado e calcinado com o precursor (NiO) moído. 

 

A presença de NiO se constata segundo picos que surgiram após a calcinação em 

2 = 37,2º e 62,9º. A acentuação dos picos em 2 = 19,1º, 31,4º, 45,0º e 59,7º denota o 

surgimento de um espinélio, o aluminato de níquel, na forma de NiO.Al2O3 (ou NiAl2O4). Em 

picos cujos valores se aproximam dos acima citados, há também evidência da existência do 

espinélio, um pouco menos comum, NiO.5Al2O3 (ou NiAl10O16). Os espinélios citados são de 

difícil redução, costumando diminuir o teor de níquel aproveitável ao processo catalítico de 

reforma. O NiO costuma ser reduzido a 600ºC e os espinélios, quando conseguem ser 

reduzidos, o fazem a 770ºC (MALUF et al., 2003; VALENTINI et al., 2003). Não há grande 

variação na estrutura do pré-catalisador não moído e moído, conforme se pode observar de 

seus difratogramas comparados (Figura 2.40). 
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Figura 2.40 – Comparação dos difratogramas do suporte (-Al2O3) in 
natura, tratado termicamente, impregnado com o precursor (CeO2), 
impregnado e calcinado com o precursor (NiO) não moído, e 
impregnado e calcinado com o precursor (NiO) moído. 

 

Uma análise mais detalhada da Figura 2.40 permitiu identificar picos em 2 = 28,1º, 

31,8º, 47,0º, 55,3º, 58,5º, 69,4º, 75,9º e 78,5º para o difratograma do suporte de cério-alumina, 

indicando a presença da estrutura fluorita, que advém do suporte céria. Na verdade, as 

intensidades desses picos está inclusive mais acentudas, quando comparadas aos padrões da 

céria pura, reduzindo-se um pouco as intensidades relativas à presença da alumina. Isso levou 

a constatar que as duas fases persistem, não ocorrendo alteração sensível na estrutura 

cristalina. 

Picos de baixa intensidade, em 2 = 28,5º e 47,5º, no difratograma do 

NiO/CeO2--Al2O3, indicam que as partículas de céria estão muito dispersas. Permanecem 

picos em 2 = 37,3º e 62,7º referentes à presença do NiO (DAMYANOVA e BUENO, 2003). 
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2.4.1.3 Espectroscopia no infravermelho com transformada de Fourier (FTIR) 

Os espectros IR25 relativos às fases de preparação dos pré-catalisadores NiO/-Al2O3 e 

NiO/CeO2--Al2O3 estão apresentados de forma conjunta na Figuras 2.41 e 2.42.  

Através desses espectros IR, pôde-se observar a presença de água de cristalização e de 

pontes de hidrogênio (OH-) (3.451 e 1.637 cm-1), verificando-se também que a quantidade de 

água de cristalização (intensidade nos picos) diminui após o catalisador ser submetido ao pré-

tratamento térmico. Não é detectável acentuada presença de grupos NO2 (1.631 cm-1) e 

ânions nitrato (1.383 e 827 cm-1), o que permite afirmar que a calcinação dos sais precursores 

foi efetiva. 

40
00

35
00

30
00

25
00

20
00

15
00

10
00 50
0

0

10

20

30

40

50

60

70

80

90

100

T
ra

ns
m

it
ân

ci
a 

(%
)

Número de onda (cm-1)

 Al
2
O

3
 in natura

 Al
2
O

3
 tratada

 NiO/Al
2
O

3

H
2
O

O-H

34
51

O-H 16
37

 
 

Figura 2.41 – Espectros IR superpostos das fases de 
preparação do pré-catalisador de NiO/-Al2O3. 

 

                                                 
25 Infrared. 
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Figura 2.42 – Espectros IR superpostos das fases de 
preparação do pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3. 

2.4.1.4 Fluorescência de raios-X (FRX) 

A espectrometria de fluorescência de raios-X (FRX ou XRF26) é uma das técnicas 

analíticas mais utilizadas em geoquímica, prestando-se também à determinação de metais em 

forma de seus óxidos em catalisadores mássicos, uma vez que tais catalisadores assemelham-

se a cerâmicas, se compactados. Em outras palavras, presta-se à determinação da composição 

química de compostos presentes nos catalisadores. Dentre os elementos possíveis de serem 

detectados, os mais favoráveis à determinação por FRX, em função de limites de detecção e 

abundância crustal, são Ba, Ce, Cr, Cu, Ga, La, Nb, Ni, Pb, Rb, Sc, Sr, Th, V, Y, Zn, Zr. Os 

resultados da XRF sempre são de concentrações elementares totais. A XRF também pode ser 

útil na análise de amostras mineralizadas, para determinar elementos em concentração 

anômala (como os As, Sb, Bi, Ta, W). 

Um dos principais atrativos da XRF é a relativa simplicidade de preparação da 

amostras já pulverizadas. A fusão das amostras com fundentes e o posterior resfriamento 

produz vidros. Esta forma de homogeneização da amostra facilita a determinação de 

elementos maiores e menores (Na, Mg, Al, Si, P, K, Ca, Ti, Mn, Fe). A preparação direta de 

pastilhas prensadas a partir da amostras pulverizadas também é muito usada, mas encontra 

                                                 
26 X-Ray Fluorescence. 
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aplicação mais frequente na determinação de elemento-traço. Os limites de detecção da XRF 

convencional, da ordem de alguns até dezenas de ppm, não são uniformes para todos os 

elementos. Elementos leves (Z<10) não são analisados na XRF convencional e a baixa 

concentração de muitos elementos-traço (como os metais nobres) costuma impedir a sua 

determinação por esta técnica. 

As análises de fluorescência de raios-X (FRX) foram realizadas no Núcleo de Estudos 

Geoquímicos (NEG), Laboratório de Isótopos Estáveis (LABISE), do Departamento de 

Geologia da UFPE. 

Foram analisadas amostras do suporte -Al2O3, do suporte dopado CeO2--Al2O3 e do 

pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3 (Tabela 2.6). 

 

Tabela 2.6 – Resultado das análises de fluorescência de raios-X (valores percentuais) nos 
suportes -Al2O3 e CeO2--Al2O3 e no pré-catalisador NiO/CeO2--Al2O3 

Óxidos -Al2O3 CeO2--Al2O3 NiO/CeO2--Al2O3 
Al2O3 99,4 91,4 85,4 
NiO < 0,1 0,1 7,0 
MgO < 0,1 
CeO2 7,3 6,9 
Na2O < 0,1 < 0,1 
SiO2 0,4 1,0 0,2 
SO3 < 0,1 < 0,1 < 0,1 
K2O < 0,1 < 0,1 < 0,1 
CaO 0,1 0,1 0,3 
Fe2O3 < 0,1 < 0,1 < 0,1 
Ga2O3 < 0,1 < 0,1 < 0,1 
Total* 100,0 100,1 99,9 
* Os valores apresentados nesta tabela são os resultados de detecção, originalmente com duas 
casas decimais, mas aqui apresentados com uma casa decimal, inferindo-se, portanto, haver 
ligeiros erros nesses. 

 

Dos resultados obtidos, pode-se constatar que a presença de 7,0% de NiO confere ao 

catalisador a carga de 5,0% de níquel. Por sua vez, embora haja sido detectado 7,3% de CeO2 

no suporte CeO2--Al2O3, quando adicionado o NiO, a quantidade de CeO2 passou a ser de 

7,0% no NiO/CeO2--Al2O3, o que corresponde a 6,0% de CeO2 neste (ou 5,0% de Ce). Os 
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resultados, portanto, confirmaram, com a certeza aproximada da análise de fluorescência de 

raios-X, a composição pretendida dos catalisadores formulados. 

2.4.2 Caracterização das suspensões catalíticas 

A caraterização das suspensões preparadas para recobrimento dos monólitos envolveu 

os seguintes procedimentos: determinação do tamanho das partículas do catalisador; estudo do 

ponto isoelétrico através do potencial zeta (); avaliação do comportamento reológico 

(viscosidade); teste de sedimentação; secagem e calcinação da suspensão, com fins de 

observar a dispersão, área superficial do catalisador após uma segunda caracterização. 

2.4.2.1 Tamanho das partículas 

A estabilidade de uma suspensão depende de alguns fatores, que, por sua vez, são 

função da velocidade de sedimentação de uma partícula no seio de um fluido. Essa velocidade 

de sedimentação depende diretamente do coeficiente de arraste da lei de Stokes, que se aplica 

a uma partícula pequena e esférica em um meio muito diluído (equação 2.4). Para evitar a 

sedimentação, portanto, é necessário que a velocidade terminal seja a menor possível, o que, 

para um determinado sólido em suspensão se consegue ao se diminuir o tamanho da partícula 

para que a densidade do fluido se aproxime da densidade da partícula, bem como 

aumentando-se sua viscosidade. 

 2
2

9
p f

s

r g
v

 



   (2.4)

Foram avaliados os tamanhos das partículas de cada um dos catalisadores obtidos, 

procurando-se reduzir este tamanho a valores os menores possíveis, através de moagem 

apropriada (Apêndice F). 

A medida do tamanho das partículas do pré-catalisador de NiO/-Al2O3 foi realizada 

(Mastersizer 2000, Malvern) através de três tomadas (Apêndice F), tendo-se determinado que 

90% das partículas teriam diâmetro de no máximo 24 µm. Submetido o pré-catalisador a um 

moinho de bolas (Planetary Ball Mill PM 100), por 5 horas, a 400 rpm, invertendo-se a 
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rotação a cada 5 min, 90% das partículas do pré-catalisador alcançaram o diâmetro de no 

máximo 15 µm, tamanho necessário para as propriedades reológicas necessárias a um efetivo 

recobrimento dos monólitos (ALMEIDA et al., 2010). 

Quanto ao pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3, 90% das partículas teriam diâmetro 

de no máximo 32 µm, embora apenas uma medida tenha sido obtida com eficiência. O mesmo 

procedimento descrito no parágrafo anterior foi realizado, alcançando-se uma redução no 

diâmetro para no máximo 16 µm em 90% das partículas. 

2.4.2.2 Ponto isoelétrico 

Para se preparar uma suspensão estável, deve-se também evitar os fatores que 

naturalmente provocariam sua desestabilização, quais sejam a floculação e/ou aglomeração 

das partículas. Considerando-se que os suportes utilizados na preparação dos catalisadores 

foram óxidos, que costumam se carregar superficialmente em função do pH do meio da 

suspensão, foi necessário avaliar o ponto isoelétrico das suspensões preparadas para o 

recobrimento dos monólitos. O ponto isoelétrico ocorre quando a densidade de carga das 

partículas é zero. Acima deste ponto, as partículas carregam-se negativamente, e, abaixo, 

positivamente. Portanto, para que as partículas não se aglomerem, podendo vir a flocular ou 

sedimentar, é necessário se trabalhar com uma suspensão cujo pH seja o suficiente para 

afastar o meio da suspensão do ponto isoelétrico. 

O potencial zeta () pode ser relacionado com a estabilidade das dispersões ou 

suspensões, indicando o grau de repulsão entre partículas adjacentes igualmente carregadas 

(HANAOR et al., 2012). 

Vallar et al. (1999) propuseram a relação entre o potencial zeta () e a estabilidade de 

uma suspensão (Figura 2.43). 
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Figura 2.43 – Estabilidade de uma suspensão em 
função do potencial zeta (). 
Fonte: Vallar et al. (1999). 

 

Uma vez que os pré-catalisadores formulados tiveram a dimensão de suas partículas 

reduzidas, foram preparadas suas suspensões para se determinar o ponto isoelétrico de cada 

pré-catalisador. As análises foram realizadas em um Zetasizer Nano Series (Malvern 

Instruments), usando-se soluções com pHs diferentes de ambos os catalisadores, a partir do 

que foram traçadas curvas pH versus potencial zeta () para cada pré-catalisador (Apêndice 

F). Para o pré-catalisador de níquel/alumina, o ponto isoelétrico foi verificado como 

correspondente ao pH = 8,5, e o maior valor de potencial zeta alcançado ficou em torno de 40 

mV, para um pH = 4,0; para o pré-catalisador de níquel/céria-alumina, o ponto isoelétrico se 

verificou com o pH = 9,0, e o valor obtido do potencial zeta para o pH = 4,0 foi de cerca de 

35 mV. Pela Figura 2.43, estes valores apontam para uma dispersão estável. Dessa forma, 

considerando-se que o pH da alumina coloidal, aditivo indicado para a formulação da 

suspensão (ALMEIDA et al., 2010), é também 4,0, foram preparadas as suspensões de ambos 

os catalisadores com este pH. 
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2.4.2.3 Avaliação do comportamento reológico 

Foram realizadas avaliações do comportamento reológico (reômetro AR 1500ex, TA 

Instruments) para cada suspensão preparada para recobrir os catalisadores, apenas para poder 

se constatar a reprodutibilidade dos resultados obtidos por Almeida et al. (2010), em função 

da técnica eleita para deposição dos catalisadores sobre monólitos. Comparam-se então os 

valores de capacidade de sedimentação das referidas suspensões sobre os sistemas 

microestruturados (monólitos), através das imersões realizadas, seguidas de retirada de 

excesso de suspensão por meio de centrífuga ajustada conforme as dimensões de cada 

monólito. A partir do reômetro, se pôde fazer duas caracterizações, relativas à viscosidade das 

suspensões, bem como suas estabilidades, medidas através de testes de sedimentação. Para a 

avaliação da viscosidade, deixou-se as suspensões de cada catalisador sob agitação por 24 

horas. As viscosidades foram determinadas com 9 mL de suspensão. Quanto à avaliação da 

estabilidade, usou-se uma proveta graduada, adicionando-se 25 mL da suspensão e 

observando-se o deslocamento do líquido sobrenadante na interface durante 24 h. Concluiu-se 

que os resultados confirmaram, por reprodutibilidade, os já apresentados por Almeida et al. 

(2010), dispensando-se sua apresentação neste trabalho. 

2.4.2.4 Análise textural 

Também foi realizada análise de área específica superficial e porosidade pelo método 

B.E.T. para as suspensões catalíticas preparadas. 

Os valores determinados da área superficial, do volume de poros e microporos e do 

diâmetro médio dos poros, para as duas suspensões catalíticas estão apresentados na Tabela 

2.7. 

 

Tabela 2.7 – Resultados da análise de B.E.T. para as suspensões catalíticas 

Suspensão 
Área 

B.E.T. 
(m2/g) 

Diâmetro médio 
dos poros (Å) 

Volume de 
poros (cm3/g) 

NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 55 184 0,30 

NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 65 183 0,39 
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No caso da suspensão NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3, houve um ganho de área 

superficial e, no caso da suspensão NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3, praticamente o 

valor se manteve. Quanto ao tamanho e volume de poros, houve um ganho maior, comparado 

aos valores da Tabela 2.5. 

 Possivelmente isso se deve à presença de alumina coloidal na suspensão, conferindo 

novas propriedades texturais ao material pré-catalítico. 

2.4.3 Caracterização dos monólitos 

Finalmente, para caracterizar os monólitos, antes e após impregnação com a suspensão 

de cada catalisador obtido, foram realizadas as seguintes análises: avaliação da carga 

depositada; teste de aderência; análises texturais; microscopia óptica; microscopia eletrônica 

de varredura. 

2.4.3.1 Avaliação da carga depositada 

Para avaliar a carga depositada, foram consideradas as massas aderidas em cada 

imersão para cada monólito, de maneira que se alcançasse a carga proposta para o monólito 

em questão. Essas avaliações levaram em consideração também o tipo de catalisador com que 

foi recoberto cada monólito. 

Representações, em tabelas e gráficos, da eficiência das adesões em cada imersão, 

bem como da soma das massas relacionadas com o número de imersões necessário para se 

alcançar a carga total por área, em função das dimensões de cada monólito e do tipo de 

catalisador, foram sugeridas e apresentadas. 

Constatou-se que, dependendo da carga total por área específica, assim como do tipo 

de suspensão de catalisador utilizada, foram necessários entre 3 ou 4 imersões dos monólitos 

(Figuras 2.36 e 2.37). 



122 Souza, A. E. A. M. – Tese de Doutorado – Desenvolvimento de Sistemas Catalíticos Microestruturados... 

2.4.3.2 Testes de aderência 

Os testes foram realizados tomando-se cada monólito e mergulhando-o em éter de 

petróleo (em que os catalisadores preparados são insolúveis), dentro de um frasco apropriado, 

fechado e com uma abertura mínima de escapamento de gases. Este frasco contendo o 

monólito foi colocado em ultrassom por 30 minutos em condições severas. Ao final do teste, 

o monólito era retirado e pesado, comparando-se sua massa com a massa inicial do mesmo 

antes do teste. Verificou-se a diferença de massa perdida e registrou-se como massa não 

efetivamente aderida. 

Tais testes permitiram concluir que a aderência alcançada, para qualquer dos 

catalisadores concebidos, foi de mais de 95,0% na maior parte dos casos, havendo 

pouquíssimos casos em que a aderência chegou a um mínimo de 92%, permitindo-se concluir 

que a técnica empregada para o recobrimento dos monólitos construídos obteve sucesso. 

2.4.3.3 Análise textural 

Também foi realizada análise de área específica superficial e porosidade pelo método 

B.E.T. para os monólitos preparados, utilizando-se, para isso, de aparato apropriado para 

conter monólitos de 16 mm de diâmetro (∅) por 3 cm de altura (h). O aparato foi um bulbo 

de vidro preparado para ser utilizado quando das análises texturais, com o diâmetro de 16 mm 

(Figura 2.44). 

 

 
 

Figura 2.44 – Bulbo de vidro contendo um monólito de 16 mm de diâmetro e 
3 cm de altura. 
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Os valores determinados da área superficial, do volume de poros e microporos e do 

diâmetro médio dos poros, para os monólitos recobertos com as duas suspensões pré-

catalíticas estão apresentados na Tabela 2.8. 

 

Tabela 2.8 – Resultados da análise de B.E.T. (monólitos de ∅ = 16 mm, h = 3 cm) 

Monólito com 
Área B.E.T. 

(m2/g) 
Diâmetro médio 

dos poros (Å) 
Volume de 

poros (cm3/g) 

NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 59 146 0,29 

NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 62 157 0,40 

 

Pode-se agora avaliar a perda de área específica e o aumento no diâmetro médio e no 

volume de poros para ambos os catalisadores, desde o início de sua preparação até o 

recobrimento nos monólitos concebidos (Figuras 2.45 a 2.47). 
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Figura 2.45 – Variação da área de superfície específica (B.E.T.) (m2/g) durante o 
processo de preparação dos pré-catalisadores de NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 e 
de NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 e recobrimento dos monólitos com carga 
0,5 mg/cm2.. 

 

 



124 Souza, A. E. A. M. – Tese de Doutorado – Desenvolvimento de Sistemas Catalíticos Microestruturados... 

 

A
lu

m
in

a 
in

 n
at

ur
a

C
al

ci
na

da
 a

 9
00

ºC

C
at

al
is

ad
or

 n
ão

 m
oí

do

C
at

al
is

ad
or

 m
oí

do

Su
sp

en
sã

o 
a 

85
0º

C

M
on

ól
ito

 (
ca

rg
a 

0,
5)

0,0

0,1

0,2

0,3

0,4

0,5

0,6

0,39

0,29

0,40

0,30

0,34

0,30
0,25

0,24

0,43
V

ol
um

e 
de

 p
or

os
 (

cm
3 /g

)

 NiO/-Al
2
O

3

 NiO/CeO
2
--Al

2
O

3

0,44

0,44 0,43

 
Figura 2.46 – Variação do volume de poros (m3/g) durante o processo de preparação 
dos pré-catalisadores de NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 e de 
NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 e recobrimento dos monólitos com carga 
0,5 mg/cm2.. 
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Figura 2.47 – Variação do tamanho dos poros (Å) durante o processo de preparação do pré-
catalisador de NiO(5,0% em massa de Ni)/-Al2O3 e de 
NiO(5,0% em massa de Ni)/CeO2--Al2O3 e recobrimento dos monólitos com carga 0,5 
mg/cm2.. 
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Através de análise textural, avaliando-se isotermas de B.E.T., observou-se que a 

alumina in natura perdeu muito de sua área específica ao ser tratada termicamente, sugerindo 

uma mudança de fase para a delta-alumina (STUMPF et al., 1950), embora o mesmo tratamento 

térmico haja provocado o aumento do diâmetro médio dos poros da alumina (de 56 Å para 

223 Å). Por sua vez, a análise textural (B.E.T.) dos monólitos calcinados permitiu observar 

um ligeiro ganho na área superficial do catalisador impregnado (em torno de 60 m2/g), mas 

uma diminuição no diâmetro médio dos poros (150 Å), devendo-se este fato possivelmente à 

presença da alumina coloidal (suspensão catalítica). O volume de poros sofreu redução em 

ambos os pré-catalisadores, primeiro em função da calcinação, que provoca a dilatação da 

alumina com consequente redução do volume de poros, e, em seguida, em função da redução 

do tamanho das partículas através de moagem. Na preparação das suspensões catalíticas, a 

adição de alumina coloidal mascara os resultados dos volumes de poros, fazendo com que 

seus valores sejam aumentados. 

2.4.3.4 Microscopia óptica 

Os monólitos, depois de recobertos com o material catalítico e calcinados, foram 

avaliados através de microscopia óptica (Leica M165C acoplada a sistema computadorizado, 

programa LAS V3.6). 

A microscopia ótica permitiu avaliar a forma de deposição das suspensões catalíticas 

sobre os monólitos, conforme a posição relativa (centro e periferia), bem como com respeito à 

carga de suspensão impregnada por área específica. 

Nas Figuras 2.48 e 2.49, podem ser vistos os efeitos da carga de material sobre a 

superfície do monólito (que fora aberto para que se pudesse realizar as referidas imagens), 

tanto na borda do monólito, quanto em seu centro, longitudinalmente falando. Os monólitos 

foram abertos e as fotografias foram realizadas da lâmina lisa, em que parte do material 

catalítico aderiu. A superfície não coberta da lâmina lisa corresponde à região onde se tocam 

as lâminas lisa e ondulada. 
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Figura 2.48 – Catalisador recobrindo a 
região da borda da lâmina lisa de um 
monólito. Ampliação de 4 vezes. 

 
Figura 2.49 – Catalisador recobrindo a 
região do centro longitudinal da lâmina lisa 
de um monólito. Ampliação de 4 vezes. 

2.4.3.5 Microscopia eletrônica de varredura (MEV) 

A microscopia eletrônica de varredura permite ter-se um conhecimento detalhado da 

superfície de um sólido. Neste método de caracterização, uma pequena amostra do sólido que 

se quer analisar é varrida com um padrão de rastreamento por um feixe de elétrons 

energéticos, utilizando-se para isso um microscópio eletrônico. 

O equipamento utilizado para a realização deste tipo de análise foi um Hitachi S2700, 

com uma câmara que pode acomodar espécies de até 150 mm, sob alto vácuo, com resolução 

de 3,0 nm e uma ampliação de 5 a 300.000 vezes. 

A microscopia eletrônica de varredura, por sua vez, tornou possível se observar que a 

superfície da liga metálica de Fecralloy® se altera sensivelmente ao ser submetida à 

calcinação concernente ao método de preparação dos monólitos, ao promover a eflorescência 

de óxido de alumínio em forma de camadas rugosas, favorecendo a deposição das suspensões 

catalíticas que contêm alumina (compare as Figuras 2.50 e 2.51). 
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Figura 2.50 – Liga de Fecralloy® 
utilizada na concepção dos monólitos. 

 
 

Figura 2.51 – Liga de Fecralloy® 
calcinada a 900ºC por 22 h. 

 

A microscopia eletrônica também permitiu observar a forma de dispersão dessas 

suspensões, após calcinação, sobre os referidos monólitos (Figuras 2.52 a 2.54). 

 

 
Figura 2.52 – Micrografia 
eletrônica a 1000 vezes (pré-
catalisador de 
NiO/CeO2--Al2O3 sobre 
Fecralloy®). Região 
destacada apresentada na 
Figura 2.53. 

 
Figura 2.53 – Micrografia 
eletrônica a 5000 vezes (pré-
catalisador de 
NiO/CeO2--Al2O3 sobre 
Fecralloy®). Região 
destacada apresentada na 
Figura 2.54. 

 
Figura 2.54 – Micrografia 
eletrônica a 10000 vezes 
(pré-catalisador de 
NiO/CeO2--Al2O3 sobre 
Fecralloy®). 

 

É possível admitir que haja catalisador impregnado sobre a superfície do Fecralloy®, 

uma vez que a superfície isenta do catalisador se apresenta como na Figura 2.51. 
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2.5 CONCLUSÕES 

A formulação dos catalisadores preparados foi eficaz no que diz respeito a diversos 

aspectos. Primeiramente, pode-se comentar sobre a carga nominal de fase ativa que se 

pretendia para ambos, de 5,0% em massa de níquel metálico, e, em segundo lugar, sobre a 

carga de 6,0% em massa que também se pretendia para a composição de CeO2 em um dos 

catalisadores. Estes valores, pelo que sugere a análise de fluorescência de raios-X (FRX, 

Tabela 2.6), foi alcançado com certa precisão. 

As análises de raios-X (DRX) permitiram constatar que não há indicação de que a 

calcinação dos suportes tenha provocado a transformação da gama-alumina em outra estrutura 

tal qual a delta-alumina (Figura 2.38). Por sua vez, a formação das espécies correspondentes 

ao NiO e ao CeO2 pode ser detectada nitidamente através das Figuras 2.39 e 2.40. As 

intensidades dos picos correspondentes à fluorita da céria formada se apresentam mais 

acentuadas, pelo que se pode depreender a persistência da presença das duas fases. 

A espectroscopia no infravermelho (FTIR) de ambos os catalisadores (Figuras 2.41 e 

2.42), durante as etapas de suas preparações, também apontam para uma boa formulação dos 

mesmos, visto que não apresentaram picos correspondentes à existência dos nitratos 

precursores do níquel e do cério. 

Análises da área específica superficial apontam para uma diminuição nesta, durante as 

etapas de preparação dos catalisadores (Tabela 2.5), entretanto tal diminuição se deu a valores 

que não compremetem o êxito das operações de reforma seca. O diâmetro médio dos poros 

aumentou, mas o volume destes permanece estável. 

A preparação das suspensões catalíticas para recobrir os monólitos, apesar da presença 

da alumina coloidal, não alterou muito as propriedades estruturais dos catalisadores (Tabela 

2.7). 

Os monólitos foram concebidos, montados, estruturados e recobertos com os 

catalisadores a serem avaliados. As análises por que passaram permitiu constatar que os 

valores da área superficial (B. E. T.), do volume de poros e do diâmetro médio de poros 

também não se alterou significativamente (Tabela 2.8). Testes de aderência foram realizados, 

visando a avaliação da resistência mecânica dos monólitos, obtendo-se valores de perda de 
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massa (catalítica) de no máximo 8%. Microscopias ópticas e eletrônicas de varredura 

complementaram as análises, permitindo se verificar os efeitos de borda no recobrimento dos 

monólitos, bem como a eflorescência da alumina formada no aço Fecralloy® por ocasião de 

sua calcinação, conferindo-lhe maior capacidade de deposição das suspensões catalíticas. 
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CAPÍTULO 3 

AVALIAÇÃO DOS SISTEMAS CATALÍTICOS  



 

3 AVALIAÇÃO DOS SISTEMAS CATALÍTICOS 

A avaliação dos catalisadores e dos monólitos utilizados requer a descrição do sistema 

empregado para o processamento da reforma seca, detalhando-se o reator utilizado e a forma 

de obtenção dos resultados quando da realização dos experimentos. As equações concernentes 

aos cálculos desenvolvidos também são explicitadas neste capítulo. 

Ao final, seguem-se os resultados e discussões quanto ao desempenho dos 

catalisadores individualmente, e ainda com os monólitos recobertos. 

3.1 FUNDAMENTOS 

As operações de reforma seca do metano envolvem reações paralelas que podem 

aumentar ou diminuir o desempenho dos catalisadores, pelo que sempre se sugere a 

determinação de uma faixa ótima de temperatura e/ou pressão para evitar a desativação 

catalítica. 

3.1.1 Termodinâmica das reações 

A modelagem, com base na termodinâmica de equilíbrio, para a reforma seca do 

metano se faz necessária para se avaliar o efeito das condições operacionais (temperatura, 

pressão e composição) sobre o equilíbrio químico das etapas reacionais. 

Primeiramente, é necessário determinar as condições possíveis de ocorrência de 

reações dentro de uma dada faixa de temperatura, com vistas a manejar as condições 

operacionais dentro desta faixa, fixada uma pressão constante, por exemplo. 

Para isto, são propostas todas as reações razoavelmente possíveis no processo de 

reforma seca do metano, e, a partir destas reações, é avaliado o valor da energia livre de Gibbs 

para cada uma delas, nas temperaturas a que se propõe submeter o processo. 
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Em seguida, a partir do valor da energia livre de Gibbs, é possível se determinar a 

constante de equilíbrio, K, para cada reação proposta para mecanismo reacional, segundo a 

equação: 

ln
oG

K
RT


   (3.1)

sendo oG  energia de Gibbs da reação padrão e R a constante universal dos gases ideais. O 

estado-padrão é arbitrário, porém deve sempre estar na temperatura de equilíbrio T 

(temperatura absoluta). 

Um ponto de partida adequado para uma dedução mais rigorosa do efeito da 

temperatura sobre a constante de equilíbrio vem da relação geral: 

.o o oG H T S      (3.2)

sendo oH  o calor de reação padrão e oS  a entropia de reação padrão. 

Por fim, se pode calcular a composição no equilíbrio durante a reforma, quando se 

pode obter a máxima conversão do processo no reator e os melhores rendimentos. 

3.1.1.1 Determinação da faixa de temperatura de operação 

Uma vez que a reforma seca do metano é um processo em que o metano reage com o 

dióxido de carbono, produzindo principalmente o hidrogênio, o monóxido de carbono, água 

em forma de vapor e carbono em forma de coque, neste processo, podem ocorrer diversas 

reações que, conjuntamente, são chamadas de mecanismo da reação. Para que se possa propor 

tal mecanismo, são necessários, inicialmente, os valores de 298
oH , de 298

oS  e de 298
oG  

(valores expressos à temperatura de 298 K) para os componentes reacionais, sejam reagentes 

ou produtos, apresentados na Tabela 3.1. 
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Tabela 3.1 – Entalpia, entropia e energia livre de Gibbs para os componentes da reação

Substância Estado 298
oH  (1) 

298
oG  (1) 

298
oS  (2) 

(kJ.mol-1) (kJ.mol-1) (J.mol-1.K-1) 

C (s)   5,833(3) 

CH4 (g) 74,520 50,460 186,25 

CO (g) 110,525 137,169 197,66 

CO2 (g) 393,509 394,359 213,79 

H2 (g)   130,68 

H2O (g) 241,818 228,572 188,84 

Fontes: (1) Wagman et al. (1982), Smith et al. (2000). 
 (2) Chase (1998). 
 (3) Takahashi e Westrum Jr (1970). 

 

Dessa forma, propõem-se de maneira razoável as reações apresentadas na Tabela 3.2, 

que podem ocorrer com esses componentes, o que permite avaliar a faixa de temperatura em 

que se deve operar, dados os produtos que se deseja obter neste tipo de reforma. Para isso, 

considerando a equação (3.2) e adotando como estado-padrão a temperatura ambiente, 298 K: 

298 298 298.o o oG H T S      (3.3)

O valor da energia livre de Gibbs no estado-padrão, em função da temperatura, para 

cada uma das reações que se propõe inicialmente com fins à determinação do mecanismo da 

reação, é então calculado e também disposto na Tabela 3.2. 
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Tabela 3.2 – Reações possíveis na reforma seca do metano 

Reação Energia livre de Gibbs Espontaneidade Eq. 

4 22CH C H   74,52 0,081  kJ/moloG T     T > 921 K (3.4) 

4 2 23CH H O CO H   205,81 0, 215  kJ/moloG T    T > 959 K (3.5) 

4 2 2 22 4CH H O CO H   164,65 0,173  kJ/moloG T     T > 954 K (3.6) 

4 2 22 2CH CO C H O   15,61 0,011  kJ/moloG T     T < 1.459 K (3.7) 

4 2 22 2CH CO CO H   246,98 0,257  kJ/moloG T    T > 962 K (3.8) 

4 2 22 2 2CH CO C CO H O    156,85 0,165  kJ/moloG T     T > 951 K (3.9) 

4 2 2 22 3CH CO CO H H O    288,14 0,299  kJ/moloG T    T > 965 K (3.10) 

4 2 23 4 2CH CO CO H O   329,31 0,341  kJ/moloG T     T > 967 K (3.11) 

4 2 22CH CO C H H O    56,77 0,053  kJ/moloG T     T < 1.077 K (3.12) 

4 22 3 2CH CO C H O   188,07 0,186  kJ/moloG T    T < 1.009 K (3.13) 

4 2 22 2 2CH CO C CO H    97,94 0,095  kJ/moloG T     T < 1.034 K (3.14) 

4 2 2 23 3CH CO C CO H H O     229, 23 0, 228  kJ/moloG T    T < 1.004 K (3.15) 

2 2C H O CO H   131,29 0,134  kJ/moloG T     T > 982 K (3.16) 

2 2 22 2C H O CO H   90,13 0,092  kJ/moloG T     T > 984 K (3.17) 

2 2C CO CO   (27) 172, 46 0,176  kJ/moloG T    T > 982 K (3.18) 

2 2 2CO H O CO H   (28) 41,17 0,042  kJ/moloG T     T < 979 K (3.19) 

2 2 21 2H O H O  241,82 0,044  kJ/moloG T    T > 5.449 K (3.20) 

 

Através do valor da energia livre de Gibbs para cada uma das equações sugeridas, 

pôde-se concluir o seguinte: 

 o craqueamento do metano - reação (3.4) - ocorre a partir de 921 K (648ºC); 

 as reformas a vapor - reações (3.5) e (3.6) - se tornam possíveis a partir dos 959 K 

(686ºC), sendo que as duas consomem CH4, mas uma delas forma o CO2, produto 

não desejado na reforma seca;  

 para possibilitar as reformas secas - reações (3.7) a (3.11), deve-se operar entre 

967 K (694ºC) e 1.459 K (1.186ºC); 

 acima de 1.077 K (804ºC), as reações entre o metano e o monóxido de carbono são 

desfavorecidas, evitando a formação de coque - reações (3.12) e (3.15) -, pelo que se 

sugere trabalhar a temperaturas superiores; 

                                                 
27 Reação inversa de Boudouard. 
28 Reação de deslocamento gás-água. 
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 a regeneração parcial do catalisador, por eliminação do coque - reações (3.16) a 

(3.18) -, é facilitada sobremaneira se se operar acima de 984 K (711ºC); 

 na WGSR29 - reação (3.19) -, abaixo de 979 K (706ºC), se consome CO, 

promovendo-se a formação de H2; 

 a água não deve se decompor, senão acima dos 5.499 K (5.226ºC). 

Por todo o exposto, a faixa de temperatura ótima para a reforma seca é de 984 K 

(711ºC) a 1.004 K (731ºC). Nessas condições, são favorecidas as reações de craqueamento e 

combustão do metano, as de reforma seca, e as de eliminação de coque. Entretanto, uma outra 

faixa, de 967 K (694ºC) a 984 K (711ºC) somente desfavorece a regeneração do coque 

formado, pelo que é possível trabalhar com essas temperaturas, uma vez que as reações (3.12) 

e (3.15) podem fazer esse efeito. 

Assim, poderia se escolher a faixa de temperatura de trabalho, como sendo entre 967 

K (694ºC) a 1.004 K (731ºC). Entretanto, para efeitos de avaliação catalítica, com quatro 

temperaturas, foram propostas as temperaturas de 973 K (700ºC), 1.023 K (750ºC), 1.073 K 

(800ºC) e 1.123 K (850ºC). A temperatura de 1.023 K (750ºC) está próxima do limite da faixa 

ótima. Já as temperaturas de 1.073 K (800ºC) e 1.123 K (850ºC), embora fora da faixa, ainda 

favorecem a reforma seca, por conta das reações (3.4) a (3.12), bem como a produção de 

hidrogênio, segundo o que se pode depreender das equações (3.4) a (3.6) e ainda (3.8), (3.10), 

(3.12), (3.16) e (3.17). Na última temperatura, ainda se tem a vantagem de evitar o 

coqueamento, através das reações (3.12) e (3.15). 

Uma vez definidas as temperaturas de operação, as constantes de equilíbrio (K) das 

reações possíveis de ocorrer na reforma seca, nas referidas temperaturas, podem ser 

determinadas a partir da combinação das equações (3.1) e (3.2). O desenvolvimento desse 

raciocínio consta do Apêndice G. Os valores calculados dessas constantes se encontram na 

Tabela 3.3. 

A partir da Tabela 3.3, pode-se observar o seguinte, na faixa de temperatura escolhida: 

 à medida que a temperatura aumenta, o craqueamento do metano - reação (3.4) - se 

torna mais efetivo; 

                                                 
29 Water-gas shift reaction. 
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 as reformas a vapor são favorecidas com a elevação de temperatura - reações (3.5) 

e (3.6); 

 também as reações de reforma seca são favorecidas com a elevação de temperatura 

- reações (3.8) a (3.11), com exceção da reação (3.7), evitando se formar coque; 

 

Tabela 3.3 – Constantes de reações na reforma seca do metano, a 973 K, 1.023 K, 1.073 K e 
1.123 K 

Reação K973K K1.023K K1.073K K1.123K 

(3.4) 4 22CH C H  7,66 13,12 21,42 33,54 

(3.5) 4 2 23CH H O CO H   12,23 47,67 164,16 507,59 

(3.6) 4 2 2 22 4CH H O CO H   20,06 63,41 181,10 473,37 

(3.7)  4 2 22 2CH CO C H O   2,93 2,72 2,53 2,38 

(3.8)  4 2 22 2CH CO CO H   7,46 35,84 148,81 544,28 

(3.9)  4 2 22 2 2CH CO C CO H O    2,85 7,42 17,60 38,57 

(3.10) 4 2 2 22 3CH CO CO H H O    4,55 26,94 134,89 583,63 

(3.11) 4 2 23 4 2CH CO CO H O   2,77 20,25 122,27 625,82 

(3.12) 4 2 22CH CO C H H O    4,8 3,61 2,79 2,22 

(3.13) 4 22 3 2CH CO C H O   3,01 0,99 0,36 0,15 

(3.14) 4 2 22 2 2CH CO C CO H    7,88 4,80 3,08 2,07 

(3.15) 4 2 2 23 3CH CO C CO H H O     4,94 1,32 0,40 0,14 

(3.16) 2 2C H O CO H   1,6 3,63 7,66 15,13 

(3.17) 2 2 22 2C H O CO H   2,62 4,83 8,46 14,11 

(3.18) 2 2C CO CO   0,97 2,73 6,95 16,23 

(3.19) 2 2 2CO H O CO H   1,64 1,33 1,10 0,93 

(3.20) 2 2 21 2H O H O  3,8x10-11 1,7x10-10 6,7x10-10 2,3x10-09 

 

 a formação de coque, a partir da reação de metano com monóxido de carbono, é 

desfavorecida - reações (3.12) a (3.15) - com a elevação de temperatura; 

 por sua vez, a regeneração parcial através da reação com vapor d’água - reações 

(3.16) e (3.17) - é favorecida com o aumento de temperatura, embora as constantes 

de equilíbrio daquelas reações sejam módicas; 

 ainda com o aumento de temperatura, observa-se que a reação inversa de 

Boudouard - reação (3.18) - é favorecida, permitindo também a regeneração 

parcial do catalisador, através da diminuição do coqueamento; 
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 a reação de deslocamento gás-água (WGSR) - (3.19) - diminui sua velocidade com 

a elevação de temperatura; 

 a reação de decomposição da água - reação (3.20) -, como já previsto 

anteriormente, não deve se verificar, uma vez que suas constantes de equilíbrio são 

extremamente baixas. 

3.1.1.2 Condições de equilíbrio 

Para a determinação da composição de equilíbrio, utilizou-se o método da 

minimização da energia livre de Gibbs, que consiste em determinar o número de moles das 

espécies participantes do processo que minimize a energia livre de Gibbs para determinadas 

condições de temperatura e pressão em um sistema monofásico, respeitadas as restrições do 

balanço de massa. Apesar de as espécies químicas não se conservarem durante o processo, a 

massa se conserva, ou ainda, o número de átomos de cada elemento é constante. A solução 

disto é baseada no método dos multiplicadores de Lagrange, k, onde k é cada elemento 

participante da reação (SMITH et al., 2000). 

ln 0
i

o
f i i k iko

k

P
G RT y a

P
      

 
  (3.21)

0i ik k
i

n a A   (3.22)

sendo 
i

o
fG  a energia de Gibbs de formação padrão da espécie i, R a constante dos gases 

universais, T a temperatura absoluta, yi a fração molar da espécie i, i o coeficiente de 

fugacidade da espécie i, P a pressão de operação, oP  a pressão padrão nas condições de 

formação da espécie i, k o multiplicador de Lagrange para cada espécie atômica k, aik o 

número de átomos do k-ésimo elemento presentes em cada molécula da espécie química i, ni o 

número de moles da espécie i que minimiza a energia livre de Gibbs, e Ak o número total de 

massas atômicas do k-ésimo elemento no sistema, como determinado pela constituição inicial 

deste. 

A equação (3.21) representa N equações de equilíbrio, uma para cada espécie química 

i, e a equação (3.22) representa w equações de balanços de massa, uma para cada elemento k. 

O número total de equações, N+w, é suficiente para determinar todas as incógnitas destas 
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equações, que são os ni’s para a equação (3.22) (lembrando que /i i i iy n n  ) e os k’s para a 

equação (3.21). 

O procedimento para a determinação da composição de equilíbrio para as temperaturas 

de operação (973, 1.023, 1.073 e 1.123 K) consta do Apêndice H. 

Na Tabela 3.4, encontram-se as composições de equilíbrio, em termos de frações 

molares, para as citadas temperaturas, consideradas as espécies químicas gasosas presentes na 

ATR. 

 

Tabela 3.4 – Composição no equilíbrio (frações molares) na reforma 
seca do metano, com CH4:CO2 = 4:5, P = 1,0 bar, diluição da mistura 
reacional com 55% de nitrogênio 

 T = 973 K T = 1.023 K T = 1.073 K T = 1.123 K 

yCH4 5,13% 2,19% 0,80% 0,27% 

yH2O 3,90% 3,28% 3,01% 3,00% 

yH2
 37,73% 41,46% 43,20% 43,77% 

yCO 45,53% 48,02% 49,21% 49,77% 

yCO2
 7,72% 5,05% 3,78% 3,18% 

N (moles) 15,41 16,29 16,73 16,91 

 

Desta tabela, pode-se perceber que, no equilíbrio termodinâmico, nas condições de 

minimização da energia livre de Gibbs, as conversão do CH4 e de CO2 tendem a aumentar 

com a elevação da temperatura, enquanto que a formação de H2O tende a diminuir, não se 

formando nunca O2, o que não permite reações de combustão. Os produtos H2 e CO também 

tendem a aumentar proporcionalmente na mistura com a elevação da temperatura. 

Através da Tabela 3.5, é possível avaliar alguns parâmetros no equilíbrio 

termodinâmico (as equações de definição desses parâmetros serão apresentadas no Capítulo 

4). Dessa tabela, ainda se pode inferir que a relação máxima de H2/CO aumenta com a 

elevação de temperatura, devendo ficar, no equilíbrio, entre 0,83 e 0,88. Pode-se perceber 

ainda que a seletividade para o H2 também aumenta com a temperatura, bem como a para o 

CO diminui, ainda que ambas de forma muito discreta. 
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Tabela 3.5 – Conversão, seletividade e razão molar H2/CO previstas no equilíbrio 
da reforma seca do metano, com CH4:CO2 = 4:5, P = 1,0 bar, diluição da mistura 
reacional com 55% de nitrogênio 

 Espécie T = 973 K T = 1.023 K T = 1.073 K T = 1.123 K 

Conversão
 

CH4 88,46% 95,07% 98,19% 99,38% 

CO2 86,11% 90,91% 93,20% 94,27% 

Seletividade 

H2 43,29% 44,70% 45,27% 45,33% 

CO 52,24% 51,77% 51,58% 51,56% 

H2O 4,47% 3,54% 3,15% 3,11% 

Razão molar H2/CO 0,83 0,86 0,88 0,88 

 

As Figuras 3.1 e 3.2, respectivamente, ilustram bem a variação das frações molares 

dos reagentes e produtos, respectivamente, no equilíbrio termodinâmico em função da 

temperatura de reação. 
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Figura 3.1 – Frações molares dos reagentes CH4 e CO2 no equilíbrio 
termodinâmico, durante a reforma seca, composição de alimentação de 
CH4:CO2 = 4:5 nas temperaturas de 973, 1023, 1073 e 1123 K, P = 1 
bar. 
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Figura 3.2 – Frações molares dos produtos H2, CO e H2O no 
equilíbrio termodinâmico, durante a reforma seca, composição de 
alimentação de CH4:CO2 = 4:5 nas temperaturas de 973, 1023, 1073 e 
1123 K, P = 1 bar. 

 

3.1.2 Mecanismo reacional 

Para eleger o mecanismo reacional, a partir das reações Tabela 3.2, foi considerado o 

seguinte: 

 a reação de craqueamento do metano - (3.4) - deve ocorrer, em virtude de sua 

espontaneidade (Tabela 3.2), para a faixa de temperatura operacional eleita; 

 as reações de reforma a vapor - reações (3.5) e (3.6) – dificilmente ocorrerão, em 

função da sua composição ínfima no equilíbrio (Tabelas 3.4 e 3.5); 

 as reações de reforma seca do metano - (3.7) a (3.11) – possuem constantes que 

aumenta com a temperatura (Tabela 3.3), sendo plausíveis de ocorrerem; entretanto 

como todas elas formam água, e a proporção de água no equilíbrio é diminuta 

(Tabelas 3.4 e 3.5), então realmente não devem ocorrer; exceção para a reação (3.8), 

que não forma água; 

 a reação (3.8), embora representa a reforma seca propriamente dita, é 

desconsiderada, em função de mecanismo já avaliado por Abreu et al. (2008), que 
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revelou que é possível que se forme coque e vapor d’água nesse processo, ainda que 

em pequenas proporções, o que inadmitiria esta reação; 

 as reações de desproporcionalização do CO através de sua reação com o metano - 

reações (3.13) a (3.15) - não serão consideradas no mecanismo, uma vez que são 

adotadas as seguintes medidas necessárias à minimização de formação de coque, 

através da admissão de proporção de CO2 maior que de CH4; 

 as reações (3.16) e (3.17) - de regeneração parcial do catalisador por reação do 

coque formado com o vapor d’água também não devem ocorrer em função da já 

mencionada pequena quantidade de vapor d’água no equilíbrio (Tabelas 3.4 e 3.5); 

 a clássica reação inversa de Boudouard (3.18) - será considerada, em função da 

possibilidade de regeneração do coque formado em função da presença de 

proporção maior de CO2 que de CH4 nos reagentes, apesar de sua constante de 

equilíbrio possuir um valor pequeno, na faixa de temperatura estudada; 

 a reversa da reação de deslocamento gás-água (WGSR) - reação (3.19) - também 

será considerada, por ser favorecida a temperaturas superiores a 979 K, além de suas 

constantes aumentarem com a diminuição da temperatura; 

 a reação de decomposição da água - reação (3.20) - não será considerada, uma vez 

que sua constante de equilíbrio, na faixa de temperatura avaliada, é muito pequena, 

indicando a impossibilidade de sua ocorrência. 

Assim, pode ser indicada, para a reforma seca do metano, a seguinte série de reações 

(também apresentadas na Figura 3.3 – Mecanismo reacional proposto para a reforma seca.): 

4 22CH C H   74,52 kJ/molH    (3.4)

2 2C CO CO   172,46 kJ/molH   (3.18)

2 2 2CO H CO H O   41,17 kJ/molH   (3.19)

Observe-se que o craqueamento do metano, reação (3.4), foi considerado irreversível, 

em função de cinética proposta por Snoeck et al. (1997). 

A reforma seca do metano foi avaliada por Munera et al. (2007), utilizando 

catalisadores de Rh suportados sobre La2O3, quando chegaram a propor um mecanismo de 

reação, a partir do que se pôde estabelecer uma expressão cinética. Concluíram ainda que a 
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reversa da reação de deslocamento de vapor d’água (reverse water-gas shift reaction) se 

encontra sempre em equilíbrio para a faixa de temperatura estudada. 

CH4

C H2

CO2

CO H2O

rII
Inversa da reação 

de Boudouard

rI
Craqueamento 

térmico do metano

rIII
Inversa da reação 
de deslocamento 

gás-água
(reversa WGSR)

Figura 3.3 – Mecanismo reacional proposto para a reforma seca. 

 

Outra cinética para a reforma seca do metano foi proposta por Quiroga e Luna (2007), 

utilizando um catalisador de Ni-Rh/Al2O3, tendo sido consideradas as reações de reforma seca 

e a reversa da reação de deslocamento de vapor d’água (reverse water-gas shift reaction). 

Uma análise termodinâmica também apontou estar esta última reação em equilíbrio 

termodinâmico ou muito próximo a ele. Por fim, elegeu-se um modelo cinético que leva em 

consideração a adsorção molecular do CO2, a adsorção dissociativa do CH4, e a posterior 

reação química na superfície como sendo a etapa controladora da reação. 

3.1.3 Cinética das reações de reforma 

O desdobramento relativo à determinação das taxas de reação foi feito seguindo os 

princípios adotados pelos mecanismos de Langmuir-Hinshelwood, de Rideal-Eley, e de Yang-

Hougen. 
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1ª REAÇÃO (rI): craqueamento do metano (SNOECK et al., 1997). 

(I) 4 22CH C H   4 4

4 4

1

1
CH CH

I
CH CH

k K C
r

K C



 (3.23)

sendo: 

rI taxa da reação I, irreversível, catalítica e adsortiva (mol.kg-1
cat.s

-1); 

k1 constante cinética da reação I, com adsorção não-dissociativa do metano 
(mol.kg-1

cat.s
-1); 

4CHK  constante de equilíbrio de adsorção para o metano (m3.mol-1) 

 

2ª REAÇÃO (rII): reação de deslocamento gás-água (TRIMM e LAM, 1980; YANG e 

HOUGEN, 1950). 

(II) 2 2 2CO H O CO H   
2 2 2 2

1

1
 II CO H CO H O

eq

r k C C C C
K

 
   

 
 (3.24)30

sendo: 

IIr  taxa da reação II, reversível, homogênea e adsortiva (mol.m-3.s-1); 

k2 constante cinética da reação II (s-1); 

Keq1 constante de equilíbrio da reação II (adimensional). 

 

3ª REAÇÃO (rIII): reação inversa de Boudouard (CHEN et al., 2000). 

 (III) 2 2C CO CO   
23

2

1
 III CO CO

eq

r k C C
K

 
   

 
 (3.25) 

sendo: 

rIII taxa da reação III, reversível, heterogênea, não adsortiva e não catalítica 
(mol.m-3.s-1); 

k3 constante cinética da reação III (s-1); 

Keq2 constante de equilíbrio da reação III (adimensional). 

                                                 
30 Note-se que essa equação refere-se à reversa da reação de deslocamento gás-água. 
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3.2 METODOLOGIA 

Para avaliação e testes catalíticos, trabalhou-se com uma linha de processamento 

constituída de reator, alimentação dos gases reagentes e cromatógrafo em linha para avaliação 

dos efluentes reacionais. 

3.2.1 O reator e a linha de processamento 

As operações reativas e testes catalíticos foram realizados em uma linha constituída de 

cilindros para alimentação de gases (nitrogênio, metano, dióxido de carbono e hidrogênio), 

controladores de fluxo volumétrico, fluxímetros, um minirreator de leito fixo, um forno para 

aquecimento do reator e um cromatógrafo acoplado on line para análise dos efluentes gasosos 

das operações (Figura 3.4). A linha 3 opera também a redução in situ dos catalisadores e/ou 

monólitos recobertos. 
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N2 CO2
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Figura 3.4 – Diagrama da unidade de operações para reformas do metano. 

 

Através das linhas 1 e 3 se obtém a mistura necessária para se realizar a ativação in 

situ do catalisador que estiver no reator. A admissão do processo de reforma seca é feita 

mediante mistura dos componentes da linha 1 (N2, para compor 55% da mistura reacional, 
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como diluente), e das linhas 2 e 3 (CH4 e CO2, respectivamente), nas vazões necessárias para 

compor o fluxo pretendido. Entre os misturadores e a entrada do reator, há um fluxímetro para 

se confirmar a vazão de entrada da mistura reagente. Também há outro fluxímetro entre a 

saída do reator e o cromatógrafo, para se determinar a variação de volume gasoso, função dos 

reagentes convertidos e não convertidos. Após a saída do reator, uma linha de manta térmica 

leva os efluentes gasosos para um cromatógrafo, que registra sua composição, passando antes 

por um condensador para reter o vapor d’água. A vazão de saída da mistura foi realizada 

através de um segundo fluxímetro, permitindo se constatar possíveis variações de volume. 

3.2.2 Condições operacionais da reforma seca do metano 

As reações de reforma seca foram realizadas em um minirreator de leito fixo e em 

monólitos de 18 mm de diâmetro e 3 cm de comprimento (ou altura). A massa de catalisador 

utilizada para as operações com o minirreator de leito fixo foi de 100 mg, e as vazões 

volumétricas totais dos reagentes variaram foram de 200 e 250 cm3/min (STP). Operou-se 

com 2 vazões, nas temperaturas de 973, 1.023, 1.073 e 1.123 K. A composição da 

alimentação da mistura reacional foi de CH4:CO2 = 4:5, com diluição em nitrogênio a 55,0%. 

3.2.3 Análises cromatográficas 

As concentrações dos efluentes das operações dos processos de reforma foram 

determinadas através de cromatografia gasosa utilizando um cromatógrafo em linha Agilent 

7890A, com duas colunas, sendo uma peneira molecular 5A e outra Hayefet M, operando com 

um detector de condutividade térmica (TCD). O gás de arraste utilizado foi hélio a 99,9990%. 

Foi utilizada uma mistura-padrão contendo os gases reacionais e prováveis produtos 

(3,042% CH4; 5,020% CO2; 1,000% CO; 1,002% H2; 2,011% O2; e balanço de nitrogênio - 

tudo molar), para a padronização do registro cromatográfico. 

A mistura-padrão foi lançada na corrente em linha com o cromatógrafo e foram 

tomadas as áreas registradas. Com as áreas e as concentrações dos componentes conhecidas, 

calculou-se um fator de calibração (fator de resposta, equação 3.26) para cada um desses 

componentes. A temperatura em que foi feita a padronização foi de 298 K (25ºC), e a pressão 
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A concentração dos efluentes foi calculada através da seguinte equação: 

.i i iC F A  (3.28)

sendo: 

Ai = área medida pelo cromatógrafo da espécie i nos efluentes (adimensional); 

3.2.4 Procedimento operacional 

As operações dos processos de reforma seguiram o procedimento seguinte: 

 alimentação da quantidade de catalisador necessária à operação (100 mg ou o 

monólito recoberto com carga de 0,5 mg/cm3); 

 programação de temperatura do forno com taxa de aquecimento r1 = 10ºC/min, 

atingindo-se as temperaturas de operação, L1 = 973, 1.023, 1.073 ou 1.123 K, e 

duração da operação, d1 = 2400 minutos31; 

 aquecimento do reator no forno, até a temperatura de 500ºC, com fluxo de 100 

cm3/min de nitrogênio; 

 aos 500ºC, admissão de um fluxo de hidrogênio de 50 cm3/min, concomitante 

com o fluxo de nitrogênio; 

 acompanhamento do processo de redução in situ, via consumo de hidrogênio; 

 purga da linha de operação com argônio para eliminar vestígios de hidrogênio; 

 alimentação dos componentes reativos e tomadas de amostras automaticamente 

a cada 12 minutos; 

 por se tratar de reforma seca, a ordem de alimentação foi CO2, seguido do CH4, 

para evitar o coqueamento do material catalítico; 

 acompanhamento, até obtenção do estado estacionário, em termos de 

concentração dos efluentes, por período não inferior a 120 minutos de 

operação. 

                                                 
31 Na realidade, este período não era completamente necessário, mas apenas um período mais elástico para que 

se alcançasse o estado estacionário da reação sem problemas de desligamento do forno. 
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3.2.5 Definição das grandezas quantificadas nas análises dos resultados 

Será definida a forma de cálculo de três grandezas a serem avaliadas nos resultados e 

discussões deste capítulo: tempo espacial de contato, velocidade espacial horária dos gases e 

atividade catalítica. 

3.2.5.1 Tempo espacial de contato 

O tempo espacial de contato gás-sólido, para as operações, foi calculado através da 

equação (3.29): 

,

cat

total reag

m

Q
   (3.29)

em que mcat é a massa do catalisador em kg e Qtotal,reag é o fluxo volumétrico total dos gases na 

entrada do reator em m3/h, nas STP. 

3.2.5.2 Velocidade espacial horária dos gases 

A velocidade espacial horária dos gases (GHSV) representa a velocidade com que os 

gases percolam o leito catalítico, em unidade temporal inversa, tendo sido calculada, para 

cada operação, através da equação (3.30): 

,.cat total reag

cat

Q
GHSV

m


  (3.30)

em que cat é a densidade média do catalisador (kg/m3). 

Os valores de  e GHSV estão listados na Tabela 3.6, considerando que a densidade 

média de ambos os catalisadores utilizados é de 2,2 g/cm3 ou 2.200 kg/m3. 

A faixa de GHSV operada permite considerar que não haja limitações à transferência 

de massa externa nas operações realizadas (MA et al., 1996). 
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Tabela 3.6 – Valores de  e GHSV (298 K) 

Processo 
Qtotal,reag 

(cm3/min) 
 

(kgcat.s.m-3) 
GHSV 
(h-1) 

Reforma seca, catalisador em leito fixo (100 mg) 200 30 264.000
Reforma seca, catalisador em leito fixo (100 mg) 250 24 330.000
Reforma seca, monólito recoberto (300 mg) 200 90 88.000
Reforma seca, monólito recoberto (300 mg) 250 72 110.000

 

3.2.5.3 Atividade catalítica 

A atividade catalítica pode ser mensurada ao menos de duas formas: por unidade de 

massa do catalisador e por área específica de catalisador. 

A atividade catalítica por unidade de massa do catalisador é determinada através da 

equação (3.31). 

0
,

,

.i i jm
i j

cat

F X

m
  (3.31)

sendo: 

,
m
i j  = atividade catalítica por unidade de massa do catalisador em relação à espécie i no 

tempo j (reagente) (mol.s-1.g-1
cat); 

0
iF  = fluxo inicial da espécie i (mol/s); 

,i jX  = conversão da espécie i no tempo j (adimensional); 

catm  = massa do catalisador (g). 

A atividade catalítica também pode ser calculada por área específica de catalisador, 

equação (3.32). 

0
,

,

.i i jA
i j

cat

F X

A
  (3.32)

sendo: 

,
A
i j  = atividade catalítica por área específica de catalisador em relação à espécie i no 

tempo j (reagente) (mol.s-1.m-2); 

catA  = área específica do catalisador (m2). 
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3.2.6 Avaliação e operação dos catalisadores e dos sistemas estruturados 

Os sistemas formulados foram avaliados de forma convencional, em minireator de 

leito fixo com 100 mg do catalisador, em operações isotérmicas e isobáricas, a 1,0 bar, na 

faixa de 973 a 1123 K, tendo em vista processamentos por reforma seca do metano. As 

variáveis operacionais foram vazão e temperatura, garantidos os regimes estacionários de 

funcionamentos. 

Para avaliar o uso de microrreatores estruturados, foram utilizados monólitos 

concebidos e recobertos com os catalisadores escolhidos para o trabalho, operando-se nas 

mesmas condições citadas no parágrafo anterior, exceto quanto à massa catalítica, que 

depende da área recoberta de cada monólito (Figura 2.31), que, em função de sua área média 

de recobrimento (600 cm2), com carga de 0,5 mg/cm2, perfazia um total de 300 mg de 

catalisador. 

3.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

Os efeitos da temperatura e do tempo espacial nas atividades catalíticas dos 

catalisadores empregados serviram de parâmetros para a avaliação de seus desempenhos. 

3.3.1 Avaliações catalíticas em termos de atividade 

Avaliações do processo de reforma seca do metano, realizadas em minirreator de leito 

fixo e em microrreatores, em função do tempo de operação, estão representadas nas Figuras 

3.6 a 3.13. Foram avaliadas as atividades catalíticas das duas formas citadas nas equações 

(3.31) e (3.32), ou seja, por unidade de massa do catalisador e por área específica de 

catalisador. Apresentaremos, entretanto, somente as considerações sobre as atividades 

catalíticas por área específica de catalisador, apenas por uma questão de economia de espaço, 

e visto também que qualquer das formas leva às mesmas conclusões. 

As atividades catalíticas, calculadas portanto a partir da equação (3.32), em função dos 

valores obtidos das amostras dos efluentes do reator e de balanços mássicos, mostraram 

evoluções na direção de estados estacionários alcançados em no máximo 100 minutos de 

operação. 
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Mantidas as mesmas condições de pressão e composição de alimentação, diferentes 

vazões da fase gasosa foram aplicadas nas operações, em presença da mesma massa do 

catalisador de níquel ou nas mesmas condições operacionais relativas aos microrreatores 

(monólitos), para cada uma das quatro temperaturas estudadas. Em função das vazões 

utilizadas, o processo foi realizado com diferentes tempos espaciais de contato, tendo em vista 

o estudo do seu comportamento cinético. 

Pelas Figuras 3.6 e 3.7, pode-se observar que a atividade catalítica do catalisador de 

níquel/alumina aumenta com a temperatura, apresentando-se um pouco mais elevada, ao 

alcançar o regime estacionário, para a vazão de 250 cm3/min que para a vazão de 200 

cm3/min, ou seja, em um tempo espacial de contato menor. Registre-se ainda que a atividade 

catalítica do CO2 supera a do CH4 na vazão de 250 mL nas temperaturas mais elevadas, de 

1073 e 1123 K. 
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Figura 3.6 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em leito fixo; (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, 
(d) 1123 K. 
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Figura 3.7 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 250 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em leito fixo; (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, 
(d) 1123 K. 

 

Nas Figuras 3.8 e 3.9, o mesmo catalisador de gama/alumina é avaliado, ocorrendo de 

também a atividade catalítica aumentar com a temperatura, bem como maior para a vazão de 

250 cm3/min, se comparada à vazão de 200 cm3/min. Entretanto, percebe-se que essas 

atividades catalíticas são mais discretas, se comparadas ao catalisador em minirreator de leito 

fixo. Nota-se também uma atividade bem reduzida nas temperaturas de 973 e 1023 K, para a 

vazão de 200 cm3/min, e na temperatura de 973 K, para a vazão de 250 cm3/min. É possível 

que se estabeleça uma diferença de desempenho em função de que o consumo de CO2 é 

facilitado acima de 706ºC, pela inversa da WGSR – equação (3.19), e isso se perceba somente 

em tempos de residência maiores nos processos realizados com monólitos. 

A diminuição de atividade catalítica em tempos espaciais de contato menores sugere 

um provável depósito de carbono, até por conta do craqueamento térmico do metano – 

equação (3.4), que se opera a partir dos 921 K. Esse coqueamento pode ser evitado ao se 

operar a temperaturas superiores a 982 K, quando a reação inversa de Boudouard é possível – 

equação (3.18). Observe-se, por fim, que na GHSV menor, a atividade catalítica é melhor para 

o CH4, o contrário ocorrendo para a GHSV maior, quando a atividade catalítica para o CO2 é 

melhor. 
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Figura 3.8 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.9 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 250 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Com o catalisador de níquel/céria-alumina, também a atividade catalítica aumenta com 

a temperatura, verificando-se que, a 973 K, em tempo espacial de contato menor (250 

cm3/min), esta atividade é bem reduzida, sugerindo-se, novamente, a possibilidade da 

dificuldade de ocorrência da inversa da WGSR – equação (3.19) (Figuras 3.10 e 3.11), bem 

como alguma formação de carbono pelo craqueamento do metano – equação (3.4), 

contribuindo para isso o maior tempo de contato, e por não dever ocorrer a reação inversa de 

Boudouard – equação (3.18) a temperaturas abaixo de 982 K, que regeneraria o catalisador ao 

consumir o carbono formado através da conversão de CO2. Em todos os casos, a atividade 

catalítica para o CO2 é maior que para o CH4, exceto justamente a 973 K, em GHSV menor 

(250 cm3/min). 
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Figura 3.10 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em leito fixo; (a) 973 K, (b) 1023 K, 
(c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.11 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 250 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em leito fixo; (a) 973 K, (b) 1023 K, 
(c) 1073 K, (d) 1123 K. 

 

Nos monólitos, o catalisador de níquel/céria-alumina se comporta melhor que o de 

níquel/alumina, considerando que tem suas atividades catalíticas aumentadas a 973 e 1023 K. 

Pode-se observar que, ao se atingir o regime estacionário, as atividades catalíticas para este 

catalisador são praticamente as mesmas, nas GHSVs estudadas (Figuras 3.12 e 3.13). Em 

todas as situações, a atividade catalítica é um pouco maior para o CO2 que para o CH4. 
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Figura 3.12 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga 
de 0,5 mg/cm2 de catalisador); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.13 – Reforma seca do metano. Evolução da atividade catalítica por área específica 
de catalisador. Condições operacionais: 1,0 bar, 250 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga 
de 0,5 mg/cm2 de catalisador); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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3.3.2 Efeito da temperatura sobre a atividade catalítica (catalisador de níquel/alumina) 

Pode-se observar, pela Figura 3.14 (a) e (b), que a atividade catalítica decai para o 

metano, com o catalisador de níquel/alumina, em minirreator de leito fixo, com o aumento de 

temperatura, quando a reforma seca é realizada à vazão de 250 cm3/min, elevando-se porém 

para o dióxido de carbono. É possível sugerir que a diminuição do tempo de contato espacial 

dificulte o craqueamento do metano – equação (3.4), mas não a conversão do dióxido de 

carbono, que é facilitada a temperaturas superiores a 979 K por duas reações, a inversa da 

WGSR – equação (3.19) e a reação inversa de Boudouard – equação (3.18). 

Para os monólitos recobertos com catalisador, a atividade catalítica melhora à vazão 

de 250 cm3/min, Figura 3.14 (c) e (d), ainda com o catalisador de níquel/alumina, entretanto, 

na vazão de 200 cm3/min, é bastante perceptível a baixa atividade catalítica nas temperaturas 

de 973 e 1023 K, certamente em função de a conversão do metano – equação (3.4) formar 

carbono, que não é consumido, exceto a temperaturas superiores a 982 K, pela reação inversa 

de Boudouard – equação (3.18). 

Por fim, pode-se ainda depreender, da Figura 3.14, que as atividades catalíticas são 

menores quando o referido catalisador se encontra depositado nos monólitos. 
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Figura 3.14 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, no estado estacionário, 
em função da temperatura. Catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 
µm). Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 
55,0% em N2); catalisador em leito fixo: (a) 200 cm3/min, (b) 250 cm3/min; catalisador 
em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (c) 200 cm3/min, 
(d) 250 cm3/min. 
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3.3.3 Efeito da temperatura sobre a atividade catalítica (catalisador de níquel/céria-

alumina) 

Mais uma vez, com o catalisador de níquel/céria-alumina, ao se elevar a vazão 

juntamente com a temperatura, sua atividade catalítica não é melhorada, Figura 3.15 (a) e (b), 

exceto para a maior temperatura de avaliação, 1123 K. Menores tempos de contato parecem 

realmente influenciar na atividade catalítica deste catalisador, principalmente à temperatura de 

973 K, certamente porque a conversão do metano – equação (3.4) forma carbono, que não é 

consumido, exceto a temperaturas superiores a 982 K, pela reação inversa de Boudouard – 

equação (3.18). 

Com o mesmo catalisador recobrindo os monólitos, a atividade catalítica aumenta 

lentamente com a temperatura, sendo inclusive ligeiramente melhor para vazões maiores, ou 

seja, tempos de contato menores, Figura 3.15 (c) e (d), mais uma vez sugerindo que um tempo 

de contato menor, neste caso, diminui a coqueificação sobre o catalisador, resultante do 

craqueamento do metano – equação (3.4). 

Também é possível observar que a atividade catalítica é maior para o CO2 que para o 

CH4 em todas as situações, com uma ligeira alteração para a GHSV menor na temperatura de 

973K (catalisador em leito fixo) e para a GHSV menor na temperatura de 1123 K (catalisador 

em monólito), embora no limite do erro de detecção dos valores. 
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Figura 3.15 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, no estado estacionário, 
em função da temperatura. Catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2-Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 
4:5 (diluição a 55,0% em N2); catalisador em leito fixo: (a) 200 cm3/min, (b) 250 cm3/min; 
catalisador em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (c) 
200 cm3/min, (d) 250 cm3/min. 

3.3.4 Efeito do tempo espacial () sobre a atividade catalítica (catalisador de 

níquel/alumina) 

Depreende-se das Figuras 3.16 e 3.17 que as atividades catalíticas tendem a diminuir 

quando o catalisador de níquel/alumina é usado. Não se deve avaliar comparativamente o 
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catalisador em leito fixo com o monólito recoberto, pois as GHSVs operadas são diferentes. 

Entretanto, para todos os casos, as atividades catalíticas aumentam com a temperatura. 
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Figura 3.16 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, em função do tempo 
espacial (). Catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em leito 
fixo. Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% 
em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.17 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, em função do tempo 
espacial (). Catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) em 
monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 
973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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3.3.5 Efeito do tempo espacial () sobre a atividade catalítica (catalisador de 

níquel/céria-alumina) 

Na Figuras 3.18 e 3.19, percebe-se que, com o catalisador de níquel/céria-alumina, as 

atividades catalíticas aumentam com a temperatura, não havendo grandes variações com o 

tempo espacial (ou GHSV). 

0,0070 0,0075 0,0080 0,0085
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

0,0070 0,0075 0,0080 0,0085
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

0,0070 0,0075 0,0080 0,0085
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

0,0070 0,0075 0,0080 0,0085
0,00

0,01

0,02

0,03

0,04

0,05

0,06

(d)
(c)
(b)
(a)

 . (h.g
cat

/m3)

(d)
(c)
(b)
(a)

 CH
4

 CO
2

A
ti

vi
da

de
 c

at
al

ít
ic

a 
(m

ol
.m

in
-1

.m
-2

)

 

Figura 3.18 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, em função do tempo 
espacial (). Catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em 
leito fixo. Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 
55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.19 – Atividade catalítica por área específica de catalisador, em função do tempo 
espacial (). Catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em 
monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 
973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
 

3.4 CONCLUSÕES 

Há uma série de aspectos a considerar como conclusões para este Capítulo. Foram 

comparados os efeitos da temperatura e do tempo espacial sobre a atividade catalítica. 

3.4.1 Efeitos comparados da temperatura sobre a atividade catalítica 

Foram comparados os efeitos da temperatura de diversas formas, para identificar 

melhor a influência destes efeitos sobre a atividade dos catalisadores estudados. 

Variando-se as vazões (200 e 250 cm3/min), puderam ser feitas algumas comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator de leito fixo, se pôde constatar, segundo as atividades catalíticas por 

área específica de catalisador, que o cério não contribuiu para um melhor 

desempenho. Sob um aspecto geral, observou-se que o catalisador de níquel, sem a 
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céria, teve um desempenho melhor na conversão do metano e do dióxido de 

carbono. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados com 

monólitos, se pôde constatar que o desempenho, em termos de atividade catalítica 

por área específica de catalisador, foi melhor para o CO2, em qualquer 

temperatura, e, para o CH4, apenas quando se usou o catalisador de níquel/alumina 

na vazão de 200 cm3/min. Como conclusão geral, se pôde observar que ambos os 

catalisadores, sem ou com cério, se comportaram discretamente melhores na vazão 

maior estudada, qual seja a de 250 cm3/min. 

 Consideradas as avaliações nos dois sistemas, com o catalisador de 

níquel/alumina, se pôde constatar, observando-se as atividades catalíticas por área 

específica de catalisador, que o catalisador avaliado com monólito apresentou um 

melhor desempenho, no que concerne às conversões do metano e do dióxido de 

carbono. 

 Com o catalisador de níquel/céria-alumina, entre sua avaliação em minirreator 

de leito fixo e com monólito, se pôde constatar, observando-se as atividades 

catalíticas por área específica de catalisador, que o catalisador com monólito não 

contribuiu para um melhor desempenho quando comparado ao catalisador em 

mirreator de leito fixo, tanto para o metano quanto para o dióxido de carbono. 

Pôde-se ainda concluir, de uma forma ampla, que o catalisador em mirreator de 

leito fixo alcançou um desempenho melhor, no que concerne às conversões do 

metano e do dióxido de carbono, quando avaliadas segundo as atividades 

catalíticas por área específica de catalisador. 

Observando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores avaliados em mirreator de leito fixo e com os monólitos (a 

200 cm3/min), se pôde constatar que os catalisadores Ni(5,0% em massa/-Al2O3 

(granulometria: 15 µm) e Ni(5,0% em massa/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 

µm) se comportaram melhor quando em mirreator de leito fixo. Assim, se pôde 

concluir, de uma forma geral, que os catalisadores com monólitos não 
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promoveram um melhor desempenho, no que concerne às conversões do metano e 

do dióxido de carbono, quando avaliadas segundo as atividades catalíticas por área 

específica de catalisador. 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e com os monólitos (a 

250 cm3/min), se pôde constatar que os catalisadores Ni(5,0% em massa/-Al2O3 

(granulometria: 15 µm) e Ni(5,0% em massa/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 

µm) se comportam melhor quando em minirreator de leito fixo. De uma forma 

geral, os catalisadores com monólitos não promoveram um melhor desempenho, 

no que concerne às conversões do metano e do dióxido de carbono, quando 

avaliadas segundo as atividades catalíticas por área específica de catalisador. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, usando-se os catalisadores em 

minirreator de leito fixo, verificou-se que o cério não contribuiu para um melhor 

desempenho comparado ao catalisador que não o contém, em qualquer das 

temperaturas de avaliação. O catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 

(granulometria: 16 µm) apresentou um melhor desempenho, em termos de 

atividade catalítica por área específica de catalisador, para a conversão do CH4, em 

qualquer das temperaturas avaliadas, a 200 cm3/min; e, para o CO2, em qualquer 

das temperaturas avaliadas, a 250 cm3/min. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, avaliando-se os catalisadores com 

monólitos, se pôde constatar que o cério não contribuiu para um melhor 

desempenho comparando-o ao catalisador que não o contém, tanto para o metano 

quanto para o dióxido de carbono, nas duas vazões estudadas, em qualquer das 

temperaturas avaliadas, somente sua presença sendo melhor, na vazão de 

200 cm3/min, nas temperaturas de 973 e 1023 K. 

Confrontando os catalisadores em minirreator de leito fixo e os monólitos com 

catalisadores: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 200 

cm3/min), se pôde constatar que o monólito com o catalisador contendo cério não 

contribuiu para um melhor desempenho quando comparado ao catalisador que não 
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o continha, tanto para o metano quanto para o dióxido de carbono, nas 

temperaturas avaliadas, exceto a 973 e 1023 K, quando avaliados em monólitos. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 250 

cm3/min), verificou-se que o monólito com o catalisador contendo cério não 

contribuiu para um melhor desempenho quando comparado ao catalisador que não 

o continha, tanto para o metano quanto para o dióxido de carbono, em qualquer 

temperatura, chegando seu desempenho a ser inferior quando em leito fixo 

comparado ao catalisador que não o continha. Assim, se pôde concluir, de uma 

forma geral, que o catalisador contendo cério não promoveu um melhor 

desempenho, no que concerne às conversões do metano e do dióxido de carbono, 

quando avaliadas segundo as atividades catalíticas por área específica de 

catalisador. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, com o catalisador de 

níquel/alumina, se pôde constatar que o monólito com o referido catalisador não 

contribuiu para um melhor desempenho quando comparado ao catalisador em 

minirreator de leito fixo, tanto para o metano quanto para o dióxido de carbono, 

em qualquer das temperaturas avaliadas. Assim, se pôde concluir, de uma forma 

geral, que o catalisador em minirreator de leito fixo alcançou um desempenho 

melhor, no que concerne às conversões do metano e do dióxido de carbono, 

quando avaliadas segundo as atividades catalíticas por área específica de 

catalisador. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, com o catalisador de níquel/céria-

alumina, se pôde constatar que o monólito com o referido catalisador não 

contribuiu para um melhor desempenho quando comparado ao catalisador em 

mirreator de leito fixo, tanto para o metano quanto para o dióxido de carbono, em 

qualquer das temperaturas avaliadas. Assim, se pôde concluir, de uma forma geral, 

que o catalisador em minirreator de leito fixo se comportou melhor em termos de 

conversão de metano e de dióxido de carbono. 
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3.4.2 Efeitos comparados do tempo espacial () sobre a atividade catalítica 

Também foram comparados os efeitos do tempo espacial de diversas formas, para 

identificar a influência destes efeitos sobre a atividade dos catalisadores estudados. 

Avaliando-se as temperaturas de operação, puderam ser feitas algumas comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator de leito fixo, observou-se que as atividades catalíticas sempre 

diminuiam com o tempo espacial de contato e com a temperatura, para ambos os 

catalisadores, exceto para a temperatura de 973 K, quando elas se elevavam. 

 Entre os monólitos com catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina, verificou-se que ocorreu queda na atividade catalítica com a elevação do 

tempo espacial de contato, embora seja uma queda muito discreta. 

 Entre o catalisador de níquel/alumina, avaliado em minirreator de leito fixo e 

avaliado com os monólitos, percebeu-se que o recobrimento com este catalisador 

em monólitos não ajudou na atividade catalítica ao se elevar o tempo espacial de 

contato. 

 Avaliando o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator de leito fixo e o 

catalisador em monólito, observou-se que o comportamento deste catalisador foi 

melhor quando em minirreator de leito fixo. Suas atividades catalíticas, porém, 

caíram um pouco no mais elevado tempo espacial de contato, principalmente 

quando avaliado em minirreator de leito fixo. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores avaliados em minirreator de leito fixo, a todas as 

temperaturas estudadas, observou-se, pelas Figuras 3.20 e 3.21, que o 

catalisador de níquel/alumina se comportou melhor que o de níquel/céria-alumina 

ao se elevar o tempo espacial de contato e a temperatura concomitantemente, para 

a conversão do CH4, mas não para a do CO2. 
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Figura 3.20 – Comparação entre os catalisadores em leito fixo [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e [Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] 
através das atividades catalíticas por área específica de catalisador para o CH4; em função do 
tempo espacial. Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 
200 e 250 cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 
973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.21 – Comparação entre os catalisadores em leito fixo [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e [Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] 
através das atividades catalíticas por área específica de catalisador para o CO2; em função do 
tempo espacial. Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 
200 e 250 cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 
973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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 Entre os monólitos com os catalisadores, a todas as temperaturas avaliadas, 

também se observou, pelas Figuras 3.22 e 3.23 , que não houve grandes diferenças 

entre o catalisador de níquel/céria-alumina e o de níquel/alumina ao se elevar o 

tempo espacial de contato e a temperatura concomitantemente, tanto para a 

conversão do CH4 (Figura 3.22) quanto para a conversão do CO2 (Figura 3.23). 
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Figura 3.22 – Comparação entre os catalisadores [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e [Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] em 
monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades 
catalíticas por área específica de catalisador para o CH4; em função do tempo espacial. 
Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 200 e 250 
cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 
1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.23 – Comparação entre os catalisadores [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e [Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] em 
monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades 
catalíticas por área específica de catalisador para o CO2; em função do tempo espacial. 
Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 200 e 250 
cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 
1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
 

Comparando os catalisadores em leito fixo e os monólitos com catalisadores: 

 Entre as temperaturas avaliadas, e pelas Figuras 3.24 e 3.25, observou-se que o 

catalisador de níquel/alumina em monólitos teve sua atividade catalítica 

aumentada à medida que se elevou a temperatura, embora o tempo espacial tenha 

contribuído de modo inverso, diminuindo-a, tendo sido este último efeito (o tempo 

espacial) menos relevante que a elevação da temperatura. 

 Entre as temperaturas avaliadas, e pelas Figuras 3.26 e 3.27, pôde-se afirmar que o 

comentado acerca da Figuras 3.24 e 3.25 se aplica ainda melhor quanto aos 

monólitos com o catalisador de níquel/céria-alumina, cuja atividade catalítica 

praticamente não variou com a elevação da temperatura. 
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Figura 3.24 – Comparação entre o catalisador em leito fixo [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e impregnado em monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades catalíticas por área específica de catalisador 
para o CH4; em função do tempo espacial. Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 
1123 K, vazões totais de 200 e 250 cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 
55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.25 – Comparação entre o catalisador em leito fixo [Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm)] e impregnado em monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades catalíticas por área específica de catalisador 
para o CO2; em função do tempo espacial. Condições operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 
1123 K, vazões totais de 200 e 250 cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 
55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, (d) 1123 K. 
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Figura 3.26 – Comparação entre o catalisador em leito fixo 
[Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] e impregnado em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades catalíticas 
por área específica de catalisador para o CH4; em função do tempo espacial. Condições 
operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 200 e 250 cm3/min, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, 
(d) 1123 K. 
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Figura 3.27 – Comparação entre o catalisador em leito fixo 
[Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm)] e impregnado em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador) através das atividades catalíticas 
por área específica de catalisador para o CO2; em função do tempo espacial. Condições 
operacionais: 1,0 bar, 973, 1023, 1073 e 1123 K, vazões totais de 200 e 250 cm3/min, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2); (a) 973 K, (b) 1023 K, (c) 1073 K, 
(d) 1123 K. 
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Os comentários acerca das atividades catalíticas de ambos os catalisadores servem 

para mostrar que não ocorreu desativação na maioria dos experimentos realizados, podendo-

se servir desses experimentos para se discutir quanto ao desempenho desses catalisadores, no 

que tange aos parâmetros de conversão, seletividade, rendimento e razão molar H2/CO, no 

Capítulo 4. 

No que tange à influência da temperatura, conseguiu-se observar que, ao se operar 

com a temperatura de 973 K, a atividade catalítica de ambos os catalisadores foi reduzida, 

sendo este efeito maior para o catalisador de níquel/céria-alumina que para o catalisador de 

níquel/alumina. Isto certamente ocorreu em função de dois aspectos. Um dos aspectos é o fato 

de que, termodinamicamente falando, a reação inversa de Boudouard – equação (3.18) não ser 

prevista senão a temperaturas superiores a 982 K, quando o carbono formado pode reagir com 

o dióxido de carbono, diminuindo a deposição de carbono na superfície dos catalisadores. O 

outro aspecto está relacionado com o tempo espacial de contato, quando se observou que 

tempos de contato espaciais maiores podem facilitar uma maior conversão do metano – 

equação (3.4), com consequente formação de coque, diminuindo a atividade catalítica para 

ambos os catalisadores. 
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CAPÍTULO 4 

EFEITOS OPERACIONAIS NA 

REFORMA SECA DO METANO 



 

4 EFEITOS OPERACIONAIS NA REFORMA SECA DO 
METANO 

As aplicações do gás natural (GN), tendo como base seu elevado conteúdo em metano, 

se caracterizam, principalmente, pela produção de gás de síntese e gerações de calor e 

eletricidade. A produção industrial de gás de síntese se faz via processo de reforma a vapor do 

gás natural (BALAT, 2008; LUK et al., 2012; ROSS et al., 1996). Este processo é altamente 

endotérmico e fornece um gás com alta razão H2/CO > 3, adequado como matéria prima para 

a síntese da amônia e fornecimento de hidrogênio, mas não para a síntese de Fischer-Tropsch 

ou para a produção de oxo-álcoois (CHENG et al., 1996; GENOVA et al., 2003; GRANT-HUYSER 

et al., 2004; WANG et al., 1996; WU et al., 2005). Como uma alternativa, apresenta-se a 

oxidação parcial do metano, que pode conduzir a um produto com razão H2/CO mais baixa, 

em torno de 2 ou menor. Trata-se de uma reação exotérmica, exigindo condições de segurança 

quando praticada em reatores de leito fixo convencionais (SHEFFIELD, 2007; WANG et al., 

1996). 

Há também outros tipos de reforma do gás natural, tais como a reforma seca, aquela 

em que se usa o dióxido de carbono para reformá-lo (DUFOUR et al., 2011), e finalmente as 

reformas denominadas combinadas, por justamente combinarem os principais reagentes 

reformadores do gás natural, a água em forma de vapor, o oxigênio e o dióxido de carbono 

(MINUTILLO e PERNA, 2010; SUN et al., 2010). 

Este capítulo é dedicado à avaliação dos efeitos operacionais das reações de reforma 

do GN. Serão descritos com mais detalhes os tipos de reforma existentes, detendo-se ao final 

ao estudo da reforma seca do metano, cujo processamento é o cerne deste trabalho, quando é 

analisado comparativamente entre catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina 

em leito fixo e ainda recobrindo monólitos de Fecralloy® com estes catalisadores. 

4.1 FUNDAMENTOS 

Os processos de conversão indireta do gás natural se propõem a produzir o gás de 

síntese (syngas, CO+H2), que posteriormente pode ser utilizado na produção de 
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hidrocarbonetos líquidos através da síntese de Fischer-Tropsch (BAKER et al., 2001; DAAGE et 

al., 2002; HENSMAN, 2002; NAY e NEWTON, 2001; NEWTON, 2001; VESTERDAL e SYKES, 

1950), via tecnologia Gas-To-Liquids (GTL) (CASTEL et al., 2012; DANCUART e STEYNBERG, 

2006; RAMOS et al., 2011; RUIZ et al., 2008), na produção de metanol e oxo-álcoois (GRANT-

HUYSER et al., 2004), e ainda para fornecimento de hidrogênio, muito usado para processos de 

refino do petróleo, tais como hidrocraqueamento (MINDERHOUD et al., 1986) e 

hidrotratamento (NAPADOVSKII et al., 2002). O metano pode ser convertido em gás de síntese 

através da reforma a vapor, reforma com CO2, oxidação parcial, reforma autotérmica ou 

reforma combinada (trirreforma) do metano, como veremos mais adiante. 

4.1.1 Produção de gás de síntese (syngas) 

O gás de síntese, ou simplesmente syngas, é uma mistura de hidrogênio e monóxido de 

carbono. A obtenção do syngas é um processo comum na indústria petroquímica, entretanto a 

tecnologia GTL exige a produção de gás de síntese em escalas muito superiores e com custos 

muito inferiores aos das aplicações usuais. A fase de produção de gás de síntese costuma 

corresponder a mais de 50%, chegando por vezes a 60%, dos custos de investimento de uma 

planta de GTL (FERREIRA et al., 2003). 

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

aumentando progressivamente com a demanda de processos de refino do petróleo, como 

hidrocraqueamento e hidrotratamento, produção de metanol, produção de amônia e síntese de 

hidrocarbonetos. Incentivos vêm sendo cada vez maiores para os processos de produção de 

combustíveis a partir do syngas. O gás de síntese utiliza o gás natural como maior fonte de 

alimentação para os processos, recorrendo ao seu conteúdo de metano, estável, tendo que ser 

processado em condições bastante severas. 

O gás de síntese também é a matéria prima utilizada para a produção de metanol e de 

amônia, assim como de outros produtos da indústria química. Por isso, por uma questão de 

investimento, existem alguns projetos que visam à construção de plantas de GTL 

aproveitando plantas de metanol já existentes ou a construção de plantas novas para produzir 

tanto metanol quanto combustíveis sintéticos (WILHELM et al., 2001). 
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4.1.2 Processos de reforma do gás natural 

Dos processos utilizados para a produção do syngas (GEHRKE et al., 2011; PENA et al., 

1996; SOUZA e SCHMAL, 2005), os mais conhecidos são: 

 a reforma seca do metano (DRM32), também conhecida como reforma do 

metano com CO2 (DUFOUR et al., 2011; TARUN et al., 2007); 

 a reforma a vapor do metano (SRM33) (BALAT, 2008; LUK et al., 2012); 

 a reforma não-catalítica por oxidação parcial do metano (POX34 ou 

NC-POM35) (ABDEL-AAL et al., 1998; NORINAGA e HAYASHI, 2010); 

 a reforma catalítica por oxidação parcial do metano (POM5) (LIU e HE, 2012; 

WENG et al., 2003); 

 a reforma autotérmica do metano (ATR36), geralmente uma combinação da 

SRM e da POX (DIAS e ASSAF, 2004; MOSAYEBI et al., 2012); 

 a reforma combinada do metano (CRM37), geralmente uma combinação da 

DRM com a SRM e a POX (MINUTILLO e PERNA, 2010; SUN et al., 2010). 

 As equações globais das reações representativas estão representadas nas equações 

(4.1) a (4.3) (SILVEIRA, 2006; WU et al., 2005). 

As principais necessidades operacionais do processo de produção de syngas incluem 

seletividade de produtos com relações adequadas de H2/CO, buscas de melhores estabilidades 

térmicas, maiores vidas úteis e aumento de resistências à desativação por coque. A partir da 

diferentes razões H2/CO, pode-se produzir uma larga variedade de produtos. Três diferentes 

reações de reforma do metano podem ser aplicadas para produzir diferentes produtos (Tabela 

4.1). 

 

                                                 
32 Dry reforming of methane. 
33 Steam reforming of methane. 
34 Partial oxidation of methane. 
35 Non-catalytic partial oxidation of methane. 
36 Autothermal reforming of methane. 
37 Combined reforming of methane. 
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Tabela 4.1 – Aplicações do gás de síntese na indústria 

Produção de 
Razão 
molar Reação 

H2 CO 
Oxo-álcoois, 

policarbonetos e 
formaldeídos 

1 1 4 2 22 2CH CO CO H    H = 247 kJ/mol (4.1)

Metanol e 
combustíveis via 
Fischer-Tropsch 

2 1 4 2 2

1
2

2
CH O CO H    H =  36 kJ/mol (4.2)

Hidrogênio e 
amônia 

3 1 4 2 23CH H O CO H    H = 206 kJ/mol (4.3)

Fonte: Shreve e Brink (1977), Kirk e Othmer (1993). 

4.1.2.1 Reforma seca do metano (DRM) 

Trata-se do processo mais comum de reforma do metano, quando o gás natural é 

reformado através de sua reação com o dióxido de carbono. É conhecido como reforma seca 

por não ter como fonte de alimentação o vapor d’água, apesar de poder tê-lo como produto 

através de reações paralelas e consecutivas. É um processo indicado para se usar o CO2 

sequestrado da atmosfera, sendo, portanto, muito defendido pelos ambientalistas. Apresenta a 

vantagem de permitir uma relação entre H2/CO em torno da unidade. A reação, representada a 

seguir, é endotérmica, requerendo grandes quantidades de energia. 

4 2 22 2CH CO CO H    H = 247 kJ/mol (4.1)

Este tipo de reação se mostra bastante atraente, do ponto de vista ambiental, por 

produzir hidrogênio, como combustível, que, ao ser usado como tal, somente produz água, 

além de fazer uso de metano, que é um gás que causa efeito estufa, e contribuir com a redução 

das emissões de dióxido de carbono, outro componente responsável pelo efeito estufa. Suas 

vantagens com relação à reforma a vapor (SRM) e com relação à oxidação parcial catalítica 

(POM) são, ao menos: (1) a razão H2/CO formada é próxima de 1:1, o que é indicado para a 

síntese de hidrocarbonetos líquidos; (2) é mais indicada para o caso de transmissão de energia 

química; e (3) pode ser usada como fonte independente para produção de gás de síntese, com 

a condição de que alguma quantidade de agente oxidante seja adicionada, como o O2/H2O 

(PINHEIRO et al., 2009). 
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Por sua vez, as principais desvantagens estão relacionadas com a sua alta 

endotermicidade, que faz requerer a reforma seca uma demanda intensiva de energia, 

tornando-a um processo de elevado custo. Suas altas temperaturas reacionais também podem 

provocar sinterização catalítica, mas o mais importante é a formação de coque, que pode 

provocar a desativação do catalisador. 

Possibilidades de ocorrência de pontos quentes no sistema conduzem à existência de 

modos operacionais não isotérmicos, podendo provocar danos ao sistema catalisador-reator. 

Limitações de transferência de massa e calor decorrentes costumam implicar em gradientes de 

concentração e temperatura ao longo do reator. Operações seguras exigem controle de 

temperatura com dissipação de calor adequado (LÖWE et al., 2002). 

Mesmo assim, a reforma seca tem ganhado mais e mais importância, uma vez que uma 

de suas reações permite o uso direto do biogás para a formação de hidrogênio, além de não 

requerer separação de CO2 e otimizar a eficiência atômica (ou seja, ambos os átomos de 

carbono, seja do metano ou do dióxido de carbono são incorporados ao produto). 

Avaliações com um sistema Ni/Al2O3 (FERREIRA-APARICIO et al., 1997), também 

efetuadas no LPC/UFPE por Santos (2004), envolvendo a reforma seca do metano, resultaram 

em gases de síntese com reduzidas relações H2/CO (menor que 1,0), mas evidenciando 

reduzidas formações de coque. Igualmente, em pequenas quantidades, houve formações de 

aluminato de níquel e carbeto de níquel. 

Por sua vez, Souza et al. (2006) realizaram a reforma seca do etano, como parte do 

estudo da reforma completa do gás natural, utilizando catalisadores de Ni/-Al2O3, 

constatando que se podem obter maiores razões molares de H2/CO ao se elevar o tempo 

espacial de contato em reator de leito fixo. 

4.1.2.2 Oxidação parcial não-catalítica do metano (POX ou NC-POM) 

Uma mistura de oxigênio e gás natural é pré-aquecida, misturada e introduzida em um 

reator sem catalisador, onde é queimada a elevadas temperaturas. Costuma-se considerar que 

apenas a reação de combustão parcial do metano - reação (4.2) - ocorra no processo. 

Entretanto, esta é uma aproximação rudimentar que tem persistido sem fundamento. Como na 
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ausência de catalisador, a temperatura do reator deve ser alta o suficiente para alcançar a 

conversão do CH4, produtos resultantes da combustão completa, como CO2 e H2O, também 

são formados com certa extensão. Consequentemente, ocorrem reações endotérmicas – 

reações (4.1) e (4.3), determinando a passagem da temperatura à ordem de 1.300-1.400 K. 

Neste estágio, a composição do gás está próxima do equilíbrio termodinâmico. Segundo a 

estequiometria da reação (4.2), o consumo de O2 deveria ser, na ausência de produtos de 

combustão, aproximadamente 0,5 O2/CH4; entretanto, o uso real requer O2/CH4 na razão de 

cerca de 0,7 (SOLBAKKEN, 1991). Um pouco de carbono é formado pelo craqueamento do 

metano, devendo ser removido através de uma lavagem. Considerando as elevadas 

temperaturas de operação e a necessidade de uma vazão eficiente de oxigênio, os custos se 

tornam muito altos. 

4.1.2.3 Oxidação parcial catalítica do metano (POM) 

A produção de hidrogênio ou gás de síntese (syngas) tem se movido firmemente da 

reforma a vapor do metano (processo SRM, descrito a seguir) em direção à oxidação catalítica 

de misturas de CH4/O2. Segundo a reação (4.2), se se tiver um processo em que se empregue 

um mínimo de vapor, pode-se obter a desejada proporção molar de H2/CO = 2:1, requerida 

para a produção de metanol ou síntese de Fischer-Tropsch (DAVE e FOULDS, 1995). 

Através de simulações termodinâmicas, fica claro que a reação é favorecida a 

temperaturas superiores a 1.100 K com excesso de CH4, embora ambas as seletividades de 

CO e H2 sejam modificadas pela formação de H2O e CO2 nas reações de combustão, que são 

mais exotérmicas que a reação (4.2) (PENA et al., 1996): 

4 2 2

3
2

2
CH O CO H O    H =  561 kJ/mol (4.4)

4 2 2 22 2CH O CO H O    H =  803 kJ/mol (4.5)

Uma vez que a reação de oxidação parcial catalítica do metano (POM) - reação (4.2) - 

é ligeiramente exotérmica, um processo baseado nesta reação poderia ser muito mais eficiente 

que a grande quantidade de energia gasta no processo de reforma a vapor do metano (SRM) - 

reação (4.3). Além do mais, a reação de oxidação parcial catalítica (níquel como fase ativa) do 

metano (POM) é muito mais rápida que as reações de reforma, sugerindo que um processo de 
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estágio simples para a produção de gás de síntese seria uma alternativa atraente para o 

processo SRM, resultando também em reatores menores e produtividade mais elevada (PENA 

et al., 1996). A POM, é um processo muito mais rápido e mais econômico do que a oxidação 

parcial não-catalítica (NC-POM), visto que pode operar a temperaturas mais baixas do que 

aquele processo (T < 980ºC) e sob pressões que variam entre 10 e 80 bar em condições 

catalíticas e sob excesso estequiométrico de oxigênio (SANTOS, 2004). 

4.1.2.4 Reforma convencional a vapor do metano (SRM) 

O processo SRM tradicional consiste de pré-aquecimento e pré-tratamento da 

alimentação de gás, reforma, troca de calor, remoção de CO2 e metanação. Gás natural reage 

com vapor em um primeiro estágio, no qual se usa como catalisador de Ni suportado, 

promovendo uma reforma primária para produzir gás de síntese em um tempo espacial de 

contato de alguns segundos, numa razão de H2/CO = 3, segundo a reação (4.3). Gás 

reformado é obtido a cerca de 1.200 K e a pressões de 15-30 bar (PENA et al., 1996). 

Durante o processo da reforma a vapor, o coque pode ser formado por dois 

mecanismos. Quando os reagentes gasosos estão longe de atingir o equilíbrio químico, o 

coque pode ser formado via coqueificação química. Por outro lado, quando os reagentes 

gasosos estão perto de atingir o equilíbrio químico, o coque pode ser formado por um 

processo do tipo grafite, coqueificação física. Para evitar isso, excesso de vapor é introduzido 

para evitar deposição de carbono, e a razão molar de alimentação de H2O/CH4 é usualmente 

de 2 a 5, dependendo da finalidade do gás de síntese a ser produzido. Na reforma a vapor 

convencional em reator tubular, a formação de coque por outros mecanismos é evitada. Neste 

processo, a formação de coque é induzida a ocorrer por processo cinético, de modo que uma 

fração de coque possa ser regenerada. Após a regeneração, o catalisador é pré-aquecido e 

reinjetado na seção secundária do reator (PENA et al., 1996). 

Uma reforma autotérmica secundária tem lugar somente na saída da primeira reforma 

em que o CH4 não convertido é reagido com O2. A mistura é então equilibrada em um 

ambiente catalítico (Ni) localizado abaixo da zona de oxidação. Dependendo do uso, o reator 

de deslocamento gás-água (WGSR) ajusta a taxa de H2/CO segundo a seguinte reação (PENA 

et al., 1996): 
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2 2 2CO H O CO H   H =  41 kJ/mol (4.6)

Há uma importante vantagem no processo SRM no que diz respeito aos outros 

processos de reforma: como ele não requer oxigênio, dispensa os elevados custos de uma 

planta deste componente. 

4.1.2.5 Reforma autotérmica do metano (ATR) 

A reforma autotérmica é uma combinação da reforma convencional a vapor (SRM), 

desenvolvida por Haldor Topsøe no século XX, e da oxidação parcial não-catalítica do 

metano (POX ou NC-POM), com o objetivo de promover a reforma usando um reator simples 

(TOPSOE, 1988). As reações características são: 

4 2 2

1
2

2
CH O CO H    H =  36 kJ/mol (4.2)

4 2 23CH H O CO H   H = 206 kJ/mol (4.3)

Normalmente, a ATR opera a altas temperaturas, cerca de 2.200 K na zona de 

combustão e 1.200-1.400 K na zona catalítica. Isto resulta em um baixo consumo de oxigênio 

(O2/CH4 = 0,55-0,60), entretanto, com certa quantidade de vapor adicionado à corrente de 

alimentação para eliminar a formação de carbono. Coque e fuligem na zona de combustão, 

que é uma reação indesejada, podem levar à deposição de carbono nos tubos de corrente de 

saída causando danos ao equipamento, baixas pressões e problemas de transferência de calor 

(PENA et al., 1996). 

Embora a ATR fosse originalmente usada para maximizar a produção de H2 nas 

indústrias de amônia, ela pode ser aplicada na produção de gases ricos em CO. Em todos os 

casos, a proporção de H2/CO na passagem pelo reator pode ser precisamente ajustada pela 

variação de taxa molar de H2O/CH4 e/ou O2/CH4 na alimentação (PENA et al., 1996). 

A reforma autotérmica (ATR) é qualificada como uma rota vantajosa para a produção 

do gás de síntese (syngas). O processo estabelece exigências de energias baixas devido à 

contribuição oposta da oxidação exotérmica e da reforma a vapor endotérmica. A combinação 

destas reações pode melhorar o controle de temperatura do reator e reduzir a formação de 
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pontos quentes, evitando a desativação do catalisador por sinterização ou por deposição do 

carbono. Obtém-se produção do syngas com uma escala mais ampla da razão molar H2/CO, 

em função das concentrações relativas de H2O e de O2 na alimentação. 

Investigações de mecanismos para a reforma autotérmica também já foram realizadas 

por Souza et al. (2011) no LPC/UFPE. 

4.1.2.6 Reforma combinada do metano (CRM) 

A combinação da reforma do metano-dióxido de carbono (reforma seca) com as etapas 

de reforma a vapor e de oxidação parcial do metano, pode constituir uma alternativa à reforma 

com vapor. Tal opção, denominada reforma combinada ou trirreforma, além de poder 

apresentar resultados significativos em termos de conteúdo do gás de síntese, o faz com 

termicidade inferior, combinando exotermicidade com endotermicidade das três etapas do 

processo (ZHU et al., 2001). 

Este processo consiste em um reator constituído de dois reformadores em série; um 

primário, na zona superior, onde ocorrem as reações de reforma a vapor e seca, na presença de 

um catalisador; e outro secundário, situado na zona inferior, onde o gás de síntese produzido e 

o metano que não tenha sido convertido reagem com o oxigênio, sofrendo a oxidação parcial. 

Entretanto, são possíveis variações para a reforma combinada. Combinações dos 

diferentes processos podem levar à composição de gás de síntese desejada (KITCHEN e PINTO, 

1992). 
 

Reforma do CO2 (seca): 4 2 22 2CH CO CO H    H = 247 kJ/mol (4.1)

Oxidação parcial do CH4: 4 2 2

1
2

2
CH O CO H    H =  36 kJ/mol (4.2)

Reforma a vapor: 4 2 23CH H O CO H   H = 206 kJ/mol (4.3)

Cada uma dessas reações fornece gás de síntese com razões teóricas de H2/CO iguais a 

1, 2 e 3 respectivamente, como mencionado anteriormente. 
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O gás de síntese obtido pela reforma a vapor de metano convencional (SRM) é 

aceitável para indústrias de síntese de metanol, ainda que o conteúdo de H2 seja muito mais 

alto que o requerido pela estequiometria. O conceito de reforma combinada esboçado no 

parágrafo anterior também é aplicável à síntese de metanol se O2 puro é o oxidante no 

segundo reformador. Segundo Hiller e Supp (1984), as economias do processo são mais 

favoráveis para a reforma combinada do metano (CRM), a despeito da necessidade de uma 

planta de O2, por conta da eficiência de conversão melhorada metano-a-metanol (PENA et al., 

1996). 

Pesquisas de mecanismos também foram realizadas por Maciel et al. (2010) quando 

estiveram avaliando a trirreforma do metano no LPC/UFPE. 

4.2 METODOLOGIA 

Definidos no Capítulo 3 os fundamentos para a avaliação dos sistemas catalíticos, tais 

como limites termodinâmicos, mecanismo reacional e cinética da reação de reforma seca do 

metano, será aplicada a metodologia descrita neste Capítulo para avaliar aspectos 

relacionados com os resultados obtidos através das análises cromatográficas, tais como 

conversões, seletividades, rendimentos e razões molares H2/CO na reforma seca em 

minirreator de leito fixo comparado ao mesmo processo levado a efeito em microssistemas 

(monólitos), utilizando os catalisadores preparados e caracterizados de níquel/alumina e de 

níquel/céria-alumina (Capítulo 2). 

4.2.1 Definição das grandezas quantificadas nas análises dos resultados 

Serão definidas quatro grandezas avaliadas nesta parte do trabalho: a conversão de 

reagentes, a seletividade e o rendimento dos produtos e a razão molar H2/CO, esta última, de 

conceito bastante simples, mas de grande importância para a indústria química e 

petroquímica, principalmente no que concerne à produção de hidrogênio. 
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4.2.1.1 Conversão 

A conversão dos reagentes foi determinada segundo a equação (4.7), uma vez que a 

vazão volumétrica foi considerada uma propriedade conservativa, dado que a expansão 

volumétrica foi desprezível. 

o
i i

i o
i

C C
X

C


  (4.7)

sendo: 

iX  = conversão da espécie i (reagente) (adimensional); 

o
iC  = concentração molar inicial da espécie i (reagente) (mol/m3); 

iC  = concentração molar final da espécie i (reagente) (mol/m3). 

4.2.1.2 Rendimento teórico 

O rendimento teórico dos produtos, daqui por diante denominado apenas de 

rendimento, foi calculado segundo a razão entre a quantidade efetivamente produzida de dada 

espécie e a máxima quantidade que seria produzida desta espécie: 

,

i
i

i max

C
Y

C
  (4.8)

sendo: 

iY  = rendimento da espécie i  (adimensional); 

iC  = concentração final da espécie i  (mol/m3); 

,i maxC  = concentração molar máxima da espécie i - se a conversão dos reagentes produzisse 
o máximo da espécie i (mol/m3). 

O rendimento do gás de síntese (H2 + CO) foi calculado da seguinte maneira: 

2

2
H CO

syngas

Y Y
Y


  (4.9)
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4.2.1.3 Seletividade 

A seletividade é expressa como a relação entre a quantidade de dado produto obtido e 

a quantidade total dos produtos. Por haver uma diferença entre seletividade molar e mássica, 

foi adotada a seletividade molar neste trabalho. 

i
i

i

C
S

C



 (4.10)

sendo: 

iS  = seletividade da espécie i (adimensional); 

iC  = concentração final da espécie i (mol/m3); 

iC = soma das concentrações de todas as espécies (produtos) (mol/m3). 

A seletividade para o gás de síntese (H2 + CO) foi calculada da seguinte maneira: 

2syngas H COS S S   (4.11)

4.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

Os resultados aqui apresentados, em termos de conversão dos reagentes, seletividade e 

rendimentos dos produtos e razão molar de H2/CO estão em conformidade com as sugestões 

de outros trabalhos como o de (KIM e KWON, 2006). 

4.3.1 Equilíbrio termodinâmico 

Já foram definidos, no Capítulo 3, demonstrados nas Tabelas 3.4 e 3.5, os valores das 

frações molares, das conversões dos reagentes (CH4 e CO2) e das seletividades para os 

produtos (H2, CO e H2O) da reforma seca no equilíbrio termodinâmico. Estes valores definem 

os limites termodinâmicos, no caso de se alcançar o equilíbrio previsto, servindo de norte para 

avaliação dos experimentos realizados, a partir dos resultados obtidos. Estes valores agora são 

apresentados nas Figuras 4.1 a 4.4. 
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Figura 4.1 – Reforma seca do metano. Fração molar dos 
reagentes (metano e dióxido de carbono) no equilíbrio 
termodinâmico. Condições operacionais: 1,0 bar, razão 
de alimentação CH4:CO2 = 4:5, nas temperaturas de 973, 
1023, 1073 e 1123 K. 
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Figura 4.2 – Reforma seca do metano. Fração molar dos 
produtos (hidrogênio, monóxido de carbono e água) no 
equilíbrio termodinâmico. Condições operacionais: 1,0 
bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5, nas 
temperaturas de 973, 1023, 1073 e 1123 K. 
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Figura 4.3 – Reforma seca do metano. Conversões dos 
reagentes (metano e dióxido de carbono) no equilíbrio 
termodinâmico. Condições operacionais: 1,0 bar, razão 
de alimentação CH4:CO2 = 4:5, nas temperaturas de 
973, 1023, 1073 e 1123 K. 

 

950 1000 1050 1100 1150
0

10

20

30

40

50

60

Se
le

ti
vi

da
de

 n
o 

eq
ui

lí
br

io
 (

%
)

 

 

Temperatura (K)

 H
2

 CO
 H

2
O

 
 

Figura 4.4 – Reforma seca do metano. Seletividades 
para os produtos (hidrogênio, monóxido de carbono e 
água) no equilíbrio termodinâmico. Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 
4:5, nas temperaturas de 973, 1023, 1073 e 1123 K. 
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Pode-se observar que os limites termodinâmicos deste processo apontam para uma 

maior conversão à medida que se eleva a temperatura, promovendo maiores seletividades para 

o hidrogênio e o monóxido de carbono. Embora a conversão de metano prevista seja maior 

que a de dióxido de carbono, no equilíbrio termodinâmico, a fração molar do hidrogênio é 

menor que a do monóxido de carbono, indicando uma razão molar H2/CO menor que 1,0. 

4.3.2 Resultados operacionais 

A fim de avaliar os resultados obtidos experimentalmente, é apresentada uma 

comparação entre os catalisadores empregados e entre os monólitos recobertos por estes, 

comentando os parâmetros de conversão, rendimento, seletividade e razão molar H2/CO. 

Os resultados obtidos via cromatografia foram avaliados juntamente com um balanço 

mássico de espécies. A quantificação de carbono foi confirmada através de análises 

elementares dos catalisadores pós-reação. São apresentados na (Tabela 4.2) os resultados 

dessas análises. 

 

Tabela 4.2 – Análises elementares para os catalisadores usados em 
reforma seca. Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação 
CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

Amostra %N %C %H %S 
Ni/-Al2O3 (reator de leito fixo) 0 3,25 1,04 0 
Ni/-Al2O3 (micrroreator) 0 8,17 0,91 0 
Ni/CeO2--Al2O3 (reator de leito fixo) 0 1,65 1,03 0 
Ni/CeO2--Al2O3 (microrreator) 0 1,31 0,98 0 

 

Observe-se a quantidade de carbono presente na amostra Ni/-Al2O3 (monólito), o que 

leva a concluir claramente uma grande formação de carbono na superfície deste catalisador, 

quando depositado sobre o monólito. A presença de hidrogênio refere-se à formação de água, 

quando não do resultado do craqueamento catalítico do metano. 
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4.3.2.1 Comparação dos dados para os catalisadores empregados em minirreator de leito 

fixo 

Através das Tabelas 4.3 e 4.4, é possível se verificar comparativamente o desempenho 

dos catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, com dados obtidos ao se 

alcançar o regime estacionário. 

Da Tabela 4.3, para o catalisador de níquel/alumina, pode-se perceber claramente que 

as conversões dos reagentes aumentaram com a temperatura, mas diminuiram com a GHSV, 

ou seja, quanto maior foi o tempo de residência, maiores foram as conversões. O mesmo pôde 

se dizer dos rendimentos dos produtos. Por sua vez, a seletividade para o hidrogênio diminuiu 

com o aumento de temperatura, ocorrendo o inverso para o monóxido de carbono, fazendo 

com que a razão molar H2/CO diminuísse ao se elevar a temperatura, bem como ao se 

diminuir o tempo de residência. Atente-se para situações em que a razão molar H2/CO é mais 

elevada: é possível observar a formação de carbono, como coque, o que contribuiria pra a 

desativação do catalisador rapidamente. Assim, é mais que lógico que essa relação seja muito 

grande, quando, ao invés de se formar CO, o carbono se deposita sobre o catalisador. 

Já, na Tabela 4.4, pode-se ver que, para o catalisador de níquel/céria-alumina, tudo o 

que foi comentado no parágrafo anterior continua valendo, porém, o seu desempenho foi um 

pouco pior em todos os parâmetros. 
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Tabela 4.3 – Resultados da reforma seca com o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm) em minirreator de leito fixo. Condições operacionais: 1,0 bar, razão 
de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 
Espécie 

Parâmetros 
y X (%) Y (%) S (%) H2/CO 

264.000 

973 

CH4 0,06 81,54   

2,17 

CO2 0,13 47,72   
H2 0,54  81,54 57,85 
CO 0,25  42,13 26,62 
H2O 0,00   0,00 

C    15,53 

1023 

CH4 0,03 89,84   

1,91 

CO2 0,10 61,29   
H2 0,57  89,84 56,61 
CO 0,30  52,74 29,59 
H2O 0,00   0,00 

C    13,79 

1073 

CH4 0,02 93,95   

1,74 
 

CO2 0,07 68,88   
H2 0,58  93,95 55,98 
CO 0,33  60,61 32,16 
H2O 0,00   0,00 

C    11,86 

1123 

CH4 0,01 96,06   

1,60 

CO2 0,05 76,45   
H2 0,57  96,06 55,22 
CO 0,36  67,35 34,48 
H2O 0,00   0,00 

C    10,30 

330.000 

973 

CH4 0,12 62,16   

1,12 

CO2 0,13 58,16   
H2 0,39  61,22 50,62 
CO 0,35  55,79 45,04 
H2O 0,01   0,77 

C    3,57 

1023 

CH4 0,04 84,78   

1,16 

CO2 0,06 76,74   
H2 0,47  83,03 50,71 
CO 0,41  73,08 43,58 
H2O 0,01   1,06 

C    4,63 

1073 

CH4 0,06 78,61   

0,90 

CO2 0,03 90,91   
H2 0,41  70,39 43,66 
CO 0,46  80,28 48,61 
H2O 0,05   5,10 

C    2,62 

1123 

CH4 0,04 85,86   

0,93 

CO2 0,01 96,36   
H2 0,43  75,89 43,44 
CO 0,46  83,79 46,83 
H2O 0,06   5,71 

C    4,02 
Legenda: y (fração molar), X (conversão), Y (rendimento), S (seletividade), H2/CO (razão molar) 
Obs.: O carbono foi quantificado por balanço mássico confirmado por análise elementar. 
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Tabela 4.4 – Resultados da reforma seca com o catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em minirreator de leito fixo. Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 
Espécie 

Parâmetros 
y X (%) Y (%) S (%) H2/CO 

264.000 

973 

CH4 0,06 76,39   

0,95 

CO2 0,10 68,13   
H2 0,39  71,35 46,12 
CO 0,41  63,85 48,62 
H2O 0,03   3,26 

C    2,01 

1023 

CH4 0,03 89,76   

0,93 

CO2 0,06 81,71   
H2 0,42  82,25 45,00 
CO 0,46  75,35 48,57 
H2O 0,04   4,11 

C    2,32 

1073 

CH4 0,01 95,46   

0,91 

CO2 0,04 88,00   
H2 0,42  81,10 41,58 
CO 0,46  75,82 45,80 
H2O 0,07   7,36 

C    5,25 

1123 

CH4 0,01 87,92   

0,94 

CO2 0,04 44,91   
H2 0,44  89,31 44,91 
CO 0,47  80,49 47,68 
H2O 0,04   4,40 

C    3,01 

330.000 

973 

CH4 0,28 27,20   

1,17 

CO2 0,33 21,05   
H2 0,21  27,20 52,15 
CO 0,18  21,46 44,40 
H2O 0,00   0,00 

C    3,46 

1023 

CH4 0,08 70,52   

0,95 

CO2 0,10 68,47   
H2 0,39  67,88 47,56 
CO 0,41  66,03 49,92 
H2O 0,02   1,84 

C    0,66 

1073 

CH4 0,05 81,17   

0,96 

CO2 0,07 77,75   
H2 0,41  74,15 45,29 
CO 0,43  71,24 46,96 
H2O 0,04   4,28 

C    3,45 

1123 

CH4 0,02 92,76   

0,99 

CO2 0,04 86,70   
H2 0,45  84,94 45,68 
CO 0,45  79,45 46,11 
H2O 0,04   4,20 

C    3,99 
Legenda: y (fração molar), X (conversão), Y (rendimento), S (seletividade), H2/CO (razão molar) 
Obs.: O carbono foi quantificado por balanço mássico confirmado por análise elementar. 
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4.3.2.2 Comparação dos dados para os catalisadores empregados em monólitos 

Agora, são comparados os desempenhos dos catalisadores de níquel/alumina e de 

níquel/céria-alumina recobrindo monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de 

catalisador) através das Tabelas 4.5 e 4.6, mais uma vez com dados obtidos ao se alcançar o 

regime estacionário. 

Da Tabela 4.5, para o catalisador de níquel/alumina sobre monólitos, pode-se perceber 

claramente que as conversões dos reagentes também aumentam com a temperatura, como 

acontece com o catalisador em minirreator de leito fixo, também diminuindo com a GHSV, 

ou seja, quanto maior o tempo de residência, melhores as conversões. O mesmo se pode dizer 

dos rendimentos dos produtos. Aqui, o que se destaca entretanto, é que o desempenho deste 

catalisador foi fraco à 973 K. A seletividade para o hidrogênio, embora não necessariamente 

diminua com o aumento de temperatura, fica em patamares mais baixos que para o catalisador 

puro, ainda que ocorra uma oscilação para o monóxido de carbono, fazendo com que a razão 

molar H2/CO também oscile com a temperatura. Mais uma vez, onde aparentemente se tem 

uma razão molar H2/CO que parece excelente, note-se a deposição de carbono sobre o 

catalisador. 

Já na Tabela 4.6, pode-se ver que o catalisador de níquel/céria-alumina comporta-se de 

maneira singular quando depositado nos monólitos avaliados, se comparado ao seu 

desempenho em minirreator de leito fixo, chegando, em alguns casos, segundo a detecção 

cromatográfica e os balanços mássicos, a converter valores próximos dos 100% de metano, 

conversões essas que se elevam com a temperatura e com o tempo de residência. 

Curiosamente, os rendimentos são maiores com tempos de residência menores, embora esses 

valores sejam muito próximos nas temperaturas mais elevadas. Finalmente, a razão molar 

H2/CO tende a aumentar, mais expressamente em tempos de residência menores, GHSVs 

maiores, embora não chegue próximo ao valor unitário, como prevê a reforma seca, o que já 

acontece com o catalisador puro. 
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Tabela 4.5 – Resultados da reforma seca com o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm) em monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de 
catalisador). Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 
55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 
Espécie 

Parâmetros 
y X (%) Y (%) S (%) H2/CO 

264.000 

973 

CH4 0,37 27,63   

28,0 

CO2 0,34 0,01   
H2 0,28  27,63 66,67 
CO 0,01  0,19 0,39 
H2O 0,00   0,00 

C    32,94 

1023 

CH4 0,36 28,39   

29,0 

CO2 0,34 1,06   
H2 0,29  28,39 66,67 
CO 0,01  0,65 1,30 
H2O    0,00 

C    34,32 

1073 

CH4 0,01 95,25   

1,07 

CO2 0,03 86,90   
H2 0,48  91,31 48,69 
CO 0,45  83,07 45,50 
H2O 0,02   2,10 

C    3,69 

1123 

CH4 0,01 96,86   

1,09 

CO2 0,04 85,19   
H2 0,48  92,07 48,53 
CO 0,44  80,60 44,31 
H2O 0,02   2,52 

C    4,63 

330.000 

973 

CH4 0,25 30,10   

0,15 

CO2 0,15 63,14   
H2 0,05  7,52 9,16 
CO 0,37  43,84 62,48 
H2O 0,16   27,50 

C    0,84 

1023 

CH4 0,02 93,32   

0,90 

CO2 0,04 87,90   
H2 0,42  81,85 42,76 
CO 0,47  78,09 47,73 
H2O 0,06   5,99 

C    3,50 

1073 

CH4 0,01 97,26   

0,90 

CO2 0,02 91,76   
H2 0,43  87,12 43,65 
CO 0,48  83,09 48,71 
H2O 0,05   5,08 

C    2,55 

1123 

CH4 0,01 93,63   

0,89 

CO2 0,02 86,45   
H2 0,44  90,51 44,55 
CO 0,49  86,45 49,79 
H2O 0,04   4,13 

C    1,51 
Legenda: y (fração molar), X (conversão), Y (rendimento), S (seletividade), H2/CO (razão molar) 
Obs.: O carbono foi quantificado por balanço mássico confirmado por análise elementar. 
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Tabela 4.6 – Resultados da reforma seca com o catalisador de Ni(5,0% em 
massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm) em monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 
4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 
Espécie 

Parâmetros 
y X (%) Y (%) S (%) H2/CO 

264.000 

973 

CH4 0,08 72,61   

0,87 

CO2 0,12 67,23   
H2 0,35  61,18 40,86 
CO 0,40  57,81 46,86 
H2O 0,06   7,63 

C    4,63 

1023 

CH4 0,01 94,14   

0,94 

CO2 0,05 81,98   
H2 0,42  85,03 44,52 
CO 0,45  74,47 47,33 
H2O 0,04   4,77 

C    3,36 

1073 

CH4 0,00 100,00   

0,93 

CO2 0,03 86,82   
H2 0,44  91,66 45,66 
CO 0,48  81,03 49,00 
H2O 0,03   3,50 

C    1,83 

1123 

CH4 0,00 100,00   

0,89 

CO2 0,03 91,09   
H2 0,44  91,26 44,64 
CO 0,49  84,38 50,10 
H2O 0,04   3,98 

C    1,25 

330.000 

973 

CH4 0,04 83,26   

0,78 

CO2 0,04 85,61   
H2 0,35  64,60 36,79 
CO 0,45  69,84 47,08 
H2O 0,10   10,62 

C    5,48 

1023 

CH4 0,02 94,02   

0,84 

CO2 0,03 91,41   
H2 0,39  74,75 38,31 
CO 0,46  75,13 45,56 
H2O 0,10   9,87 

C    6,24 

1073 

CH4 0,01 96,52   

0,84 

CO2 0,01 94,89   
H2 0,40  80,33 39,98 
CO 0,48  81,21 47,83 
H2O 0,08   8,05 

C    4,12 

1123 

CH4 0,00 100,00   

0,86 

CO2 0,01 95,55   
H2 0,43  89,66 43,76 
CO 0,50  87,76 50,70 
H2O 0,04   4,49 

C    1,03 
Legenda: y (fração molar), X (conversão), Y (rendimento), S (seletividade), H2/CO (razão molar) 
Obs.: O carbono foi quantificado por balanço mássico confirmado por análise elementar. 
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4.3.3 Conversões 

As conversões costumam ser indicativos da excelência do processo. No caso de as 

conversões não ficarem próximas dos valores do equilíbrio termodinâmico, é de se constatar 

que algum problema está havendo, e, como a reforma seca é catalítica, um dos pontos a se 

investigar seria a desativação do catalisador. Já foi avaliada a atividade dos catalisadores 

formulados no Capítulo 3, tanto para os catalisadores usados em minirreator de leito fixo, 

quanto para os catalisadores em monólitos, e os resultados parecem promissores, no sentido 

de não indicar desativação, ao menos não imediata. Agora, são comentadas as conversões 

obtidas para as temperaturas eleitas, 973, 1023, 1073 e 1123 K, nas GHSVs indicadas na 

Tabela 3.6. 

Nas Figuras 4.5 e 4.6, pode-se observar a conversão obtida dos reagentes e compará-

las com as previsões do equilíbrio termodinâmico. 
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Figura 4.5 – Conversões dos reagentes, em regime estacionário, em função da temperatura, 
comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; 
carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) 
Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão 
total de 200 cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 
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Na Figura 4.5, na GHSV mais baixa, nota-se que o catalisador de níquel/alumina ficou 

distante do equilíbrio termodinâmico, exceto apenas para a conversão do metano com o 

catalisador em minirreator de leito fixo. Com o monólito com o catalisador, somente nas 

temperaturas mais altas, as conversões dos reagentes se aproximam da linha termodinâmica. 

Com o catalisador de níquel/céria-alumina, em todas as situações, as conversões se 

aproximaram do equilíbrio termodinâmico. 
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Figura 4.6 – Conversões dos reagentes, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 250 cm3/min, 
razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Na Figura 4.6, na GHSV mais alta, pode-se anotar que ocorre o mesmo com o 

catalisador de níquel/alumina. Já o catalisador de níquel/céria-alumina se comportou melhor 

somente nas temperaturas mais altas. 
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4.3.4 Seletividades para H2, CO e H2O 

Como outro indicativo que deve ser considerado, as seletividades mostram 

diretamente se os produtos que se deseja estão sendo produzidos seletivamente, ou se os 

produtos indesejáveis superam àqueles. Assim, são avaliados os valores de seletividade para 

as temperaturas eleitas, 973, 1023, 1073 e 1123 K, nas GHSVs indicadas na Tabela 3.6. 

Nas Figuras 4.7 e 4.8, pode-se observar a seletividade para os produtos e compará-las 

com as previsões do equilíbrio termodinâmico. 
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Figura 4.7 – Seletividades dos reagentes, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 200 cm3/min, 
razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Na Figura 4.7, observa-se que os produtos obtidos através do catalisador de 

níquel/alumina distaram um pouco do equilíbrio termodinâmico, mais acentuadamente, 
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inclusive, nas temperaturas mais baixas. Com o catalisador de níquel/céria-alumina, os 

produtos ficaram próximos da linha termodinâmica. 
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Figura 4.8 – Seletividades dos reagentes, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 250 cm3/min, 
razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Situação semelhante ocorreu quando os catalisadores foram avaliados com os 

monólitos (Figura 4.8). Mais uma vez, o catalisador de níquel/céria-alumina se aproximou 

mais das linhas termodinâmicas quanto à seletividade dos produtos. 
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4.3.5 Rendimentos de H2 e CO 

São avaliados agora os rendimentos para as temperaturas eleitas, 973, 1023, 1073 e 

1123 K, nas GHSVs indicadas na Tabela 3.6 (Figuras 4.9 e 4.10). 
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Figura 4.9 – Rendimentos dos produtos, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 200 cm3/min, 
razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Observe-se que, pela Figura 4.9, o catalisador de níquel/céria-alumina apresentou 

maior estabilidade, em termos de rendimento dos produtos para todas as temperaturas 

avaliadas, o que não aconteceu com o catalisador de níquel/alumina, que apresentou baixo 

rendimento para temperaturas abaixo dos 1000 K. 
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Figura 4.10 – Rendimentos dos produtos, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos 
(h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% em 
massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 250 cm3/min, 
razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Na Figura 4.10, percebe-se que o comportamento de ambos os catalisadores foi 

semelhante, quando avaliados em monólitos, ou seja, apresentaram baixo rendimento para as 

temperaturas mais baixas. 

4.3.6 Rendimentos e seletividades para o gás de síntese (syngas) 

Os rendimentos e as seletividades relativos ao gás de síntese (syngas) foram 

calculados a partir das equações (4.9) e (4.11) e são apresentados nas Tabelas 4.7 e 4.8. 

Observa-se que os rendimentos em syngas aumentam com a temperatura. Entretanto, 

quando usados os microssistemas (monólitos), estes rendimentos também tendem a serem 

maiores nas GHSVs maiores, o que não acontece com os catalisadores puros. O catalisador de 
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níquel/alumina alcançou rendimento em gás de síntese de 88,5%, com monólitos, GHSV de 

330.000 h-1 e a 1123 K, enquanto que o catalisador de níquel/céria-alumina alcançou 88,7% 

em rendimento de gás de síntese, também nas mesmas condições, ou seja, ambos os 

catalisadores apresentaram rendimentos em gás de síntese da mesma ordem. 

 

Tabela 4.7 – Rendimentos e seletividades para o gás de síntese (syngas) na reforma seca com 
o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm). Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 

Parâmetros 
Leito fixo Microrreator 

Y (%) S (%) Y (%) S (%) 

264.000 

973 61,3 84,5 13,9 67,1 
1023 71,3 86,2 14,2 66,7 
1073 47,8 88,1 87,2 94,2 
1123 81,7 89,7 86,3 92,8 

330.000 

973 58,5 95,6 25,7 71,6 
1023 78,1 94,3 80,0 90,5 
1073 75,3 92,3 85,1 92,4 
1123 79,8 90,3 88,5 94,3 

Legenda: Y (rendimento), S (seletividade). 

 

Tabela 4.8 – Rendimentos e seletividades para o gás de síntese (syngas) na reforma seca com 
o catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 (granulometria: 15 µm). Condições 
operacionais: 1,0 bar, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

GHSV (h-1) 
Temperaturas 

(K) 

Parâmetros 
Leito fixo Microrreator 

Y (%) S (%) Y (%) S (%) 

88.000 

973 67,6 94,7 59,5 87,7 
1023 78,8 93,6 79,8 91,9 
1073 78,5 87,4 86,3 94,7 
1123 84,9 92,6 87,8 94,8 

110.000 

973 24,3 96,5 67,2 83,9 
1023 67,0 97,5 74,9 83,9 
1073 72,7 92,3 80,8 87,8 
1123 82,2 91,8 88,7 94,5 

Legenda: Y (rendimento), S (seletividade). 

 

Também se verifica comportamento curioso com relação à seletividade para o syngas, 

que aumenta com a elevação da temperatura na GHSV menor, mas diminui com a 

temperatura para a GHSV maior avaliada, isso quando os catalisadores estão puros. No caso 

de estarem impregnados em monólitos, a seletividade sempre aumenta, para ambas as GHSVs 

estudadas. O catalisador de níquel/alumina alcançou um máximo de 90,3% de seletividade 
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para syngas, estando ele puro, na maior GHSV (110.000 h-1) e na temperatura mais alta, de 

1123 K, enquanto que o catalisador de níquel/céria-alumina chegou aos 94,8% de seletividade 

para o syngas, na GHSV menor (88.000 h-1), mas também na mesma temperatura, 1123 K. 

4.3.7 Razões molares H2/CO 

Esta razão molar é extremamente importante para se definir para que o processo vem a 

servir, se para produção de hidrogênio ou se para a síntese Fischer-Tropsch (Tabela 4.1). 

Quando a razão é muito superior à unidade, o processo é indicado à produção de hidrogênio, 

podendo este ser usado como combustível. Por outro lado, a reforma seca já prevê que essa 

relação será em torno da unidade. Assim, agora é verificado se essa razão alcançou a unidade, 

ou se ao menos se manteve próxima a ela (Figuras 4.11 e 4.12) 
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Figura 4.11 – Razões molares H2/CO, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em 
monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% 
em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 200 
cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 
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É possível se observar (Figura 4.11) que a razão molar H2/CO, para o catalisador de 

níquel/alumina, se aproximou da unidade apenas nas temperaturas mais elevadas. Nas 

temperaturas mais baixas, a razão molar elevada indica pouca formação de CO, o que, por sua 

vez, significa provável formação de carbono em forma de coque, o que pode ser constatado da 

Tabela 4.5. Quanto ao catalisador de níquel/céria-alumina, o valor em torno da unidade para 

qualquer temperatura indica seu melhor desempenho na reforma seca. 
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Figura 4.12 – Razões molares H2/CO, em regime estacionário, em função da 
temperatura, comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em 
monólitos (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador): (a) Ni(5,0% 
em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm); (b) Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, vazão total de 250 
cm3/min, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Na Figura 4.12, percebe-se situação semelhante ao citado no parágrafo anterior, com 

muito pouca variação: uma melhora no desempenho do catalisador de níquel/alumina, a 

1023 K, bem como no de níquel/céria-alumina a 973 K. 
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4.4 CONCLUSÕES 

São tecidas algumas considerações acerca das conversões, seletividades, rendimentos 

e razões molares, de forma comparada. 

4.4.1 Conversões 

São avaliados os efeitos da temperatura e do tempo espacial nas conversões dos 

componentes reacionais. 

4.4.1.1 Efeitos comparados da temperatura nas conversões 

Conclusões sobre a influência da temperatura nas conversões dos reagentes são 

descritas a seguir. 

Variando-se as vazões totais (200 e 250 cm3/min): 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator leito fixo, observou-se que o catalisador de níquel/céria-alumina, 

embora tenha se comportado pior que o de níquel/alumina em temperaturas mais 

baixas, alcançou conversões próximas a 100% em temperaturas mais elevadas, 

dando-se isso em função de tempos espaciais de contato menores. 

 Entre os monólitos com os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina, concluímos o catalisador de níquel/céria-alumina confirmou seu melhor 

desempenho frente ao catalisador sem a céria, tornando a alcançar conversões 

próximas dos 100%, mesmo em tempos espaciais de contato maiores. 

 Entre o catalisador de níquel/alumina, avaliado em minirreator de leito fixo e em 

monólito, vê-se que seu comportamento não foi bom quando avaliado em 

monólito, principalmente a baixas temperaturas e vazões menores, sendo de se 

investigar um possível depósito de coque na superfície do catalisador, promovendo 

sua queda de desempenho. 
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 Entre o catalisador de níquel/céria-alumina, avaliado em minirreator de leito fixo 

e em monólito, seu desempenho foi melhor quando em monólito, tanto com a 

elevação da temperatura como com menores tempos de residência. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores avaliados em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 200 

cm3/min), o catalisador de níquel/alumina apresentou melhor conversão que o de 

níquel/céria-alumina quando em minirreator de leito fixo, mas quando em 

monólito, o inverso passou a ocorrer, como já se comentou antes sobre o 

desempenho dos catalisadores frente à sua presença nos monólitos. 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 250 

cm3/min), ocorreu o comentado no parágrafo anterior, apesar da diminuição do 

tempo de residência (GHSVs maiores). 

 Em função do tempo de residência, ou seja, variando-se as vazões totais de 200 e 

250 cm3/min, comparando-se os catalisadores em minirreator de leito fixo, vê-se 

claramente que os melhores desempenhos ocorreram em tempos de residência 

maiores, que facilitaram o contato dos componentes reacionais com o catalisador, 

promovendo melhores conversões. 

 Comparando-se os catalisadores em monólitos, entre as vazões totais de 200 e 

250 cm3/min, o mesmo que se comentou no parágrafo anterior pôde ser constatado, 

porém com uma diferença, que já inclusive foi discutida: o catalisador de 

níquel/alumina perdeu desempenho quando em monólito. 

Comparando os catalisadores em leito fixo e monólitos com catalisadores: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 200 

cm3/min), é de se observar o desempenho diminuído do catalisador de 

níquel/alumina quando avaliado em monólito. Note-se que o mesmo não ocorreu 

com o catalisador de níquel/céria-alumina, muito pelo contrário, a conversão de 

metano aumentou, embora a de dióxido de carbono tenha ficado em patamares 
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idênticos, sugerindo uma melhor razão molar H2/CO ao se avaliar o catalisador em 

monólito. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 250 

cm3/min), percebe-se o mesmo que se comentou no parágrafo anterior, só que, em 

função do tempo de residência menor, o catalisador de níquel/céria-alumina teve 

seu desempenho bastante melhorado ao ser avaliado em monólito, que em 

minirreator de leito fixo. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, notou-se uma queda no desempenho 

do catalisador de níquel/alumina em vazões menores, quando avaliado em 

monólito, indicando efeitos de resistência à transferência de massa externa 

pronunciados. Essa queda não é tão sensível se se opera em vazões maiores. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, com o catalisador de níquel/céria-

alumina, a um maior tempo de residência, avaliado em monólito, teve-se 

aumentado grandemente seu desempenho em termos de conversão, novamente 

indicando uma elevação dos efeitos de resistência à transferência de massa externa. 

4.4.1.2 Efeitos comparados do tempo espacial nas conversões 

Agora, conclusões sobre a influência do tempo espacial nas conversões dos reagentes 

são consideradas. 

Variando-se as temperaturas, puderam ser feitas algumas comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator de leito fixo, observou-se que as conversões sempre se elevavam com 

o tempo espacial de contato e com a temperatura, para o catalisador de 

níquel/céria-alumina, o mesmo ocorrendo para o de níquel/alumina, exceto, neste 

caso, com relação à conversão de CO2. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, verificou-se que ocorreu queda nas conversões para ambos os 

catalisadores. Essa queda, entretanto, foi menor para temperaturas e tempos 
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espaciais de contato mais altos, e muito menos íngreme para o catalisador de 

níquel/céria-alumina. 

 Comparando o catalisador de níquel/alumina em leito fixo e em monólito, 

percebeu-se que o recobrimento em monólito não ajudou muito, exceto 

exclusivamente para a conversão do metano, que se elevou no catalisador em 

minirreator de leito fixo. 

 Avaliando o catalisador de níquel/céria-alumina, em leito fixo e em monólito, 

observou-se que seu comportamento é bem melhor que o de níquel/alumina, seja 

em minirreator de leito fixo ou em monólito. Apenas as conversões de CO2 caíram 

e somente para o monólito com o catalisador, embora essa queda tenha sido 

pequena a temperaturas mais elevadas. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo, a todas as temperaturas 

avaliadas, constatou-se então que o catalisador de níquel/céria-alumina se 

comportou melhor que o de níquel/alumina ao se elevar o tempo espacial de 

contato e a temperatura concomitantemente. 

 Entre os monólitos com catalisadores, a todas as temperaturas avaliadas, 

também se pôde perceber que, embora ambos os catalisadores tenham tido seus 

desempenhos reduzidos, ao se elevar o tempo espacial de contato e a temperatura 

concomitantemente, o catalisador de níquel/céria-alumina se comportou melhor 

que o de níquel/alumina, até porque o catalisador de níquel/alumina diminuiu seu 

desempenho mais acentuadamente que o de níquel/céria-alumina quando em 

monólito. 

Comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre as temperaturas avaliadas, observou-se que o catalisador de níquel/alumina 

em monólitos teve suas conversões aumentadas à medida que se elevou a 

temperatura, embora o tempo espacial tenha contribuido de modo inverso, 
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diminuindo-a, sendo este último efeito (o tempo espacial) menos relevante que a 

elevação da temperatura. 

 Entre as temperaturas avaliadas, pôde-se afirmar que o comentado no parágrafo 

anterior se aplicou ainda melhor quanto ao catalisador de níquel/céria-alumina 

em monólitos, que também teve conversões aumentadas à medida que se elevou a 

temperatura, de forma mais evidente, embora o tempo espacial tenha contribuído 

de modo inverso, diminuindo-a, com este efeito (o tempo espacial) para o CO2. 

4.4.2 Seletividades 

Considerações sobre a influência da temperatura e do tempo espacial nas seletividades 

dos produtos são descritas a seguir. 

4.4.2.1 Efeitos comparados da temperatura nas seletividades 

Conclusões sobre a influência da temperatura nas seletividades dos reagentes são 

descritas a seguir. 

Quanto à variação das vazões totais (200 e 250 cm3/min): 

 Entre os de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em minirreator 

em leito fixo, notou-se uma seletividade melhor para o H2 com o catalisador de 

níquel/alumina, que para com o de níquel/céria-alumina. 

 Entre os de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em monólitos, 

apesar do comentado no parágrafo anterior, o catalisador de níquel/céria-alumina 

começou a dar sinais de melhoria de desempenho, no que toca à seletividade para 

o hidrogênio, se comparado ao catalisador de níquel/alumina, que manteve seu 

desempenho a temperaturas mais baixas. 

 Entre o catalisador de níquel/alumina avaliado em em minirreator leito fixo e em 

monólito, notou-se a perda de desempenho, em temperaturas mais altas, quando 

em monólitos. 
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 Entre o catalisador de níquel/céria-alumina avaliado em minirreator de leito fixo e 

em monólito, observou-se que a melhoria de desempenho frente às seletividades, 

com o aumento de temperatura, se deu quando com o catalisador em monólito. 

Com respeito aos diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de 

níquel/céria-alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e os monólitos com catalisadores (a 

200 cm3/min), o catalisador de níquel/alumina obteve melhor desempenho, em termos 

de seletividade, que o de níquel/céria-alumina, quando puros, tendo ocorrido, 

entretanto o inverso, principalmente a mais elevadas temperaturas. 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e os monólitos com catalisadores (a 

250 cm3/min), ao se elevar a GHSV (tempo de residência menor), o catalisador de 

níquel/céria-alumina se aproximou dos patamares de seletividade do de 

níquel/alumina, fossem em minirreator de leito fixo ou em monólitos. 

 Considerando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, avaliando-se os catalisadores 

em minirreator de leito fixo, observou-se que o aumento da GHSV, como comentado 

no parágrafo anterior, fez o catalisador de níquel/céria-alumina se aproximar do 

desempenho do de níquel/alumina quanto às seletividades, embora se possa dizer que 

esse desempenho diminuiu para ambos. 

 Considerando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, e avaliando-se os monólitos 

com catalisadores, mais uma vez, percebeu-se claramente a queda de desempenho do 

catalisador de níquel/alumina quando em monólitos. Os tempos de residência afetam 

como deveriam, diminuindo a seletividade para os produtos hidrogênio e monóxido de 

carbono, ainda que discretamente. 

Comparando-se os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 200 cm3/min), 

pôde-se perceber um melhor desempenho, embora oscilante a temperaturas elevadas, 

para o catalisador de níquel/alumina. O catalisador de níquel/céria-alumina se 

apresentou mais estável, alcançando praticamente o mesmo desempenho que o de 

níquel/alumina para temperaturas mais elevadas. 
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 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 250 cm3/min), o 

que foi comentado no parágrafo anterior também vale para maiores GHSVs, embora 

as seletividades tenham diminuído. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, o catalisador de níquel/alumina, como 

já comentado, avaliado em monólito, teve seu desempenho diminuído, também com 

respeito às seletividades. Esse desempenho também diminuiu com uma GHSV maior. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, observou-se a estabilidade em 

seletividade do catalisador de níquel/céria-alumina, tanto em minirreator de leito 

fixo como em monólito, no que toca às seletividades para os produtos. Seu 

desempenho não foi muito afetado pelo aumento da GHSV. 

4.4.2.2 Efeitos comparados do tempo espacial nas seletividades 

Conclusões sobre a influência do tempo espacial nas seletividades para os produtos 

são consideradas. 

Variando-se as temperaturas, puderam ser feitas algumas comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

leito fixo, observou-se que as seletividades para hidrogênio sempre se elevavam 

com o tempo espacial de contato, diminuindo porém com a temperatura para o 

catalisador de níquel/alumina, o mesmo não ocorrendo para o de níquel/céria-

alumina, exceto, neste caso, com relação à seletividade para o hidrogênio, que 

também diminui. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, verificou-se que ocorreu aumento nas seletividades para o hidrogênio 

para ambos os catalisadores. Essa elevação, entretanto, foi maior para o catalisador 

de níquel/alumina e menor para temperaturas e tempos espaciais de contato mais 

altos, e muito menos íngreme para o catalisador de níquel/céria-alumina. 

 Comparando o catalisador de níquel/alumina, quando avaliado em minirreator de 

leito fixo e em monólito, percebeu-se que seu emprego em monólito contribuiu 
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sensivelmente para a seletividade para o hidrogênio. Essa elevação também se deu 

para o catalisador em minirreator de leito fixo, embora menos acentuadamente. 

 Avaliando o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator de leito fixo e 

em monólito, observou-se que o comportamento do catalisador de níquel/céria-

alumina não foi mais seletivo para o hidrogênio que o catalisador de 

níquel/alumina, seja em minirreator de leito fixo ou em monólito. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo, a todas as temperaturas 

avaliadas, contatou-se que o catalisador de níquel/alumina se comportou melhor 

que o de níquel/céria-alumina ao se elevar o tempo espacial de contato e a 

temperatura concomitantemente. 

 Entre os monólitos com catalisadores, a todas as temperaturas avaliadas, 

também se pôde perceber que, embora ambos os catalisadores tenham seus 

desempenhos melhorados, ao se elevar o tempo espacial de contato, mas 

diminuídos ao se elevar a temperatura concomitantemente, o catalisador de 

níquel/alumina se comportou melhor que o de níquel/céria-alumina, embora o 

catalisador de níquel/céria-alumina tenha diminuído seu desempenho, com a 

elevação da temperatura, de forma muito discreta. 

Comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre as temperaturas avaliadas, observou-se que o catalisador de níquel/alumina 

em monólitos apresentou seletividades para o hidrogênio reduzidas à medida que 

se elevou a temperatura, embora o tempo espacial tenha contribuído de modo 

inverso, aumentando-a, sendo este último efeito (o tempo espacial) menos 

relevante que a elevação da temperatura. 

 Entre as temperaturas avaliadas, pôde-se afirmar que é muito pequena, mas 

perceptível, a queda na seletividade para o hidrogênio para o catalisador de 

níquel/céria-alumina em monólito, embora que, quanto à temperatura, essa 

variação seja praticamente imperceptível. 
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4.4.3 Rendimentos 

Também foi possível tecer algumas considerações sobre a influência da temperatura e 

do tempo espacial nos rendimentos dos produtos. 

4.4.3.1 Efeitos comparados da temperatura nos rendimentos 

Conclusões sobre a influência da temperatura nos rendimentos dos produtos são 

descritas a seguir. 

Quanto à variação das vazões totais (200 e 250 cm3/min): 

 Entre os de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em minirreator 

de leito fixo, o rendimento em hidrogênio foi melhor com o catalisador de 

níquel/alumina, embora tenha diminuído com o aumento da GHSV, apesar de 

sempre ter aumentado com a temperatura. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, o catalisador de níquel/céria-alumina se apresentou também mais 

estável com respeito ao rendimento em hidrogênio e monóxido. O catalisador de 

níquel/alumina teve esses rendimentos enormemente elevados com a temperatura, 

embora esse efeito da temperatura tenha favorecido ambos os catalisadores. 

 Entre o catalisador de níquel/alumina em minirreator de leito fixo e em 

monólitos, observou-se que, quando em minirreator de leito fixo, apresentou 

melhor estabilidade quanto ao rendimento em hidrogênio e em monóxido de 

carbono, de uma forma geral, diferentemente do que ocorreu quando em 

monólitos, principalmente a baixas temperaturas. 

 Entre o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator de leito fixo e em 

monólitos, o catalisador avaliado em monólitos teve seus rendimentos em 

hidrogênio e em monóxido de carbono mais elevados, principalmente a baixas 

temperaturas, alcançando patamares parecidos às mais elevadas temperaturas. 
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Com respeito aos diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de 

níquel/céria-alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 200 

cm3/min), o catalisador de níquel/alumina produziu mais hidrogênio e menos 

monóxido de carbono quando avaliado em minirreator de leito fixo, elevando as 

razões molares H2/CO. Entretanto, quando avaliados em monólitos, destacou-se o 

catalisador de níquel/céria-alumina, pela sua estabilidade, e em função de o 

catalisador de níquel/alumina praticamente não ter tido desempenho a baixas 

temperaturas. 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 250 

cm3/min), observou-se a melhoria de desempenho do catalisador de níquel/céria-

alumina em monólito, diferentemente do catalisador de níquel/alumina, que sofreu 

principalmente a baixas temperaturas, tendo apresentado rendimentos baixos em 

hidrogênio e em monóxido de carbono. 

 Considerando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, nas GHSVs maiores, o 

rendimento caiu para ambos os catalisadores em minirreator de leito fixo, em 

função da diminuição do tempo espacial de contato dos reagentes com os 

catalisadores. 

 Comparando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, quando avaliado em 

monólitos, ocorreu o mesmo já comentado no parágrafo anterior, porém o 

catalisador de níquel/alumina, mais uma vez, apresentou queda de desempenho em 

baixas temperaturas. 

Quanto à presença de catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 200 

cm3/min), claramente se pôde observar a queda de desempenho do catalisador de 

níquel/alumina, em termos de rendimentos de seus produtos hidrogênio e 

monóxido de carbono, quando em monólitos. Com o catalisador de níquel/céria-

alumina ocorreu exatamente o oposto: seu desempenho melhorou quando avaliado 

em monólito, no que diz respeito também ao rendimento dos produtos já citados. 
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 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 250 

cm3/min), embora a GHSV seja mais alta, ocorreu exatamente o mesmo já 

comentado no parágrafo anterior. 

 Comparando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, notou-se ligeira diminuição  

no desempenho do catalisador de níquel/alumina, quanto aos rendimentos em 

hidrogênio e em monóxido de carbono, ao se elevar a GHSV. 

 Comparando-se as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, foi imperceptível a 

influência do aumento da GHSV para o catalisador de níquel/céria-alumina, em 

termos de rendimento de seus produtos hidrogênio e monóxido de carbono, nas 

mais altas temperaturas. 

4.4.3.2 Efeitos comparados do tempo espacial nos rendimentos 

Conclusões sobre a influência do tempo espacial de contato nos rendimentos dos 

produtos são consideradas. 

Variando-se as temperaturas, puderam-se fazer algumas comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator de leito fixo , observou-se que, enquanto os rendimentos, tanto para o 

hidrogênio como para o monóxido de carbono se elevaram para o catalisador de 

níquel/céria-alumina, o mesmo não se deu para o catalisador de níquel/alumina, 

com respeito ao monóxido de carbono, embora todos os rendimentos tenham se 

elevado com o aumento da temperatura. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, verificou-se que sempre ocorreu aumento nos rendimentos para o 

hidrogênio com o catalisador de níquel/céria-alumina. No caso do catalisador de 

níquel/alumina, isso se deu somente para as temperaturas de 1073 e 1023 K. Essas 

elevações, entretanto, foram maiores para o catalisador de níquel/céria-alumina e 

menor para temperaturas e tempos espaciais mais altos, e muito menos íngreme 

para o catalisador de níquel/alumina, apesar de somente nas temperaturas mais 

altas já citadas. 
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 Para o catalisador de níquel/alumina avaliado em minirreator de leito fixo e em 

monólito, percebeu-se que o monólito com catalisador não resultou em 

rendimentos maiores em hidrogênio, chegando a se revelar até diminuição nesses 

rendimentos. 

 Avaliando o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator de leito fixo e 

em monólito, observou-se que o comportamento do catalisador produziu mais 

hidrogênio quando em minirreator de leito fixo, e menos que o catalisador de 

níquel/alumina. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo, a todas as temperaturas 

avaliadas, contatou-se que o catalisador de níquel/alumina se comportou melhor, 

em termos de rendimento em hidrogênio, que o de níquel/céria-alumina, ao se 

elevar o tempo espacial de contato e a temperatura concomitantemente, embora o 

rendimento em monóxido de carbono tenha sido melhor para o catalisador de 

níquel/céria-alumina. 

 Na avaliação dos catalisadores em monólitos, a todas as temperaturas avaliadas, 

o catalisador de níquel/céria-alumina se comportou bem melhor, com relação aos 

rendimentos em hidrogênio e em monóxido de carbono, que o de níquel/alumina. 

Comparando os catalisadores em leito fixo e os monólitos com catalisadores: 

 Entre as temperaturas avaliadas, observou-se que o catalisador de níquel/alumina 

em monólitos apresentou rendimentos em hidrogênio crescentes à medida que se 

elevava a temperatura, embora o tempo espacial tenha contribuído de modo 

inverso, diminuindo-os para o catalisador em monólitos, tendo sido este último 

efeito (o tempo espacial) menos relevante que a elevação da temperatura. 

 Entre as temperaturas avaliadas, para o catalisador de níquel/céria-alumina, 

pôde-se afirmar que ocorreu uma elevação discreta nos rendimentos de hidrogênio 

e de monóxido de carbono, seja com o aumento do tempo espacial de contato ou 

com a elevação da temperatura, sendo que ocorreu uma grande variação positiva 
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apenas para o catalisador em minirreator de leito fixo a 973 K, e uma queda no 

rendimento do monóxido de carbono, ainda que discreta, também nessa 

temperatura. 

4.4.4 Razões molares H2/CO 

Finalmente, também se pôde chegar a algumas conclusões acerca das razões molares 

H2/CO obtidas, no que concerne aos efeitos da temperatura e do tempo de contato. 

4.4.4.1 Efeitos comparados da temperatura nas razões molares H2/CO 

Conclusões sobre a influência da temperatura nas razões molares H2/CO dos produtos 

são descritas a seguir. 

Quanto à variação das vazões totais (200 e 250 cm3/min): 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

leito fixo, embora a razão molar H2/CO pareça melhor para o catalisador de 

níquel/alumina, a deposição de carbono, em detrimento da formação do monóxido 

de carbono, foi prejudicial podendo desativá-lo rapidamente. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, ocorreu o mesmo que o comentado no parágrafo anterior. 

 Comparando o catalisador de níquel/alumina em minirreator de leito fixo e em 

monólito, puderam-se notar duas coisas, quando em monólitos: a baixas 

temperaturas, houve uma possível deposição de carbono a vazões mais baixas, 

elevando a razão molar H2/CO; em altas vazões, houve uma razão maior quando o 

catalisador foi avaliado em minirreator de leito fixo, indicando uma diminuição de 

desempenho nesta situação. 

 Comparando o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator leito fixo e o 

monólito, houve uma maior estabilidade quando avaliado em monólitos. 
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Observou-se que, à temperatura de 973 K, a razão molar de H2/CO foi maior que 

quando em minirreator de leito fixo, entretanto. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 200 

cm3/min), notou-se o comportamento estável do catalisador de níquel/céria-

alumina, mesmo com a mudança de temperatura, tanto em minirreator de leito fixo 

quanto em monólitos. 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos (a 250 

cm3/min), com uma GHSV mais alta, a estabilidade do catalisador de níquel/céria-

alumina continuou melhor que a do de níquel/alumina. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, com os catalisadores em 

minirreator de leito fixo, mais uma vez, observou-se a estabilidade do catalisador 

de níquel/céria-alumina, tanto em minirreator de leito fixo quanto em monólitos, 

embora, quando em minirreator de leito fixo, tenha apresentado razão molar 

H2/CO mais baixa que a do catalisador de níquel/alumina, o que vale dizer que o 

catalisador de níquel/alumina perdeu esse desempenho quando em monólitos. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, com os catalisadores avaliados em 

monólitos, notou-se a diminuição do desempenho do catalisador de níquel alumina 

claramente. Somente em temperaturas mais elevadas se pôde ter essa razão molar 

H2/CO mais estável. 

Comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 200 

cm3/min), observou-se a perda de desempenho do catalisador de níquel/alumina 

quando em monólitos, o que não ocorreu com o de níquel/céria-alumina, que 

praticamente manteve o mesmo desempenho. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina (a 250 

cm3/min) (GHSV maior), ambos os catalisadores tiveram seus desempenhos 
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ligeiramente reduzidos, no que diz respeito à razão molar H2/CO, quando em 

monólitos. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, o desempenho do catalisador de 

níquel/alumina diminuiu com o aumento da GHSV, o que era esperado, em 

função do menor tempo de contato espacial da mistura reagente com o catalisador. 

 Entre as vazões totais de 200 e 250 cm3/min, o aumento da GHSV não influiu 

muito na razão molar H2/CO, que foi maior apenas na GHSV maior quando o 

catalisador de níquel/céria-alumina foi avaliado em leito fixo. 

4.4.4.2 Efeitos comparados do tempo espacial nos rendimentos 

Conclusões sobre a influência do tempo espacial nos rendimentos dos produtos são 

consideradas. 

Variando-se as temperaturas (973, 1023, 1073 e 1123 K), puderam ser feitas algumas 

comparações: 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

minirreator de leito fixo, observou-se que, enquanto as razões molares H2/CO se 

elevaram para o catalisador de níquel/alumina, essas decresceram para o 

catalisador de níquel/céria-alumina. Tais razões molares H2/CO também 

diminuíram com a temperatura para ambos os catalisadores, ainda que 

discretamente para o catalisador de níquel/céria-alumina. 

 Entre os catalisadores de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina, avaliados em 

monólitos, ocorreu a mesma situação comentada no parágrafo anterior, embora 

haja sido registrada uma queda nessa relação na temperatura de 1023 K para o 

catalisador de níquel/alumina, indicando uma provável formação de carbono em 

detrimento da de monóxido de carbono. 

 Entre o catalisador de níquel/alumina em minirreator de leito fixo e em 

monólito, percebeu-se que sua presença em monólitos não ajudou muito na razão 

molar H2/CO, reportando-se apenas uma elevação discreta nessa razão. 
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 Avaliando o catalisador de níquel/céria-alumina em minirreator leito fixo e em 

monólito, observou-se que seu comportamento apresentou uma razão molar H2/CO 

mais próxima da unidade quando em minirreator de leito fixo (comparativamente à 

avaliação quando em monólito), embora haja se verificado um aumento nessa 

razão, em direção à unidade, com o aumento da temperatura, para o catalisador em 

monólito. 

Comparando os diferentes tipos de catalisadores: de níquel/alumina e de níquel/céria-

alumina: 

 Entre os catalisadores em minirreator de leito fixo, em todas as temperaturas 

avaliadas, constatou-se que o catalisador de níquel alumina teve a razão molar 

H2/CO aumentada com o aumento do tempo espacial de contato, diminuindo 

porém essa razão molar com o aumento de temperatura. 

 Entre os catalisadores avaliados em monólitos, em todas as temperaturas 

avaliadas, o catalisador de níquel/céria-alumina se comportou de forma mais 

estável, elevando-se discretamente a razão molar H2/CO à medida que se elevava a 

temperatura e o tempo de contato, o mesmo tendo ocorrido para o catalisador de 

níquel/alumina, embora somente para as temperaturas de 1073 e 1123 K. 

Comparando os catalisadores em minirreator de leito fixo e em monólitos: 

 Entre as temperaturas avaliadas, observou-se que o catalisador de níquel/alumina 

avaliado em monólitos apresentou razões molares H2/CO menores que o 

catalisador em minirreator de leito fixo, não se percebendo variações sensíveis 

com relação ao aumento de temperatura, mas sim com o aumento do tempo 

espacial de contato.  

 Entre as temperaturas avaliadas, pôde-se afirmar que o descrito no parágrafo 

anterior ocorreu com o catalisador de níquel/céria-alumina, em que as razões 

molares H2/CO giraram em torno da unidade quando avaliado em minirreator de 

leito fixo, e em torno de 0,8 para o catalisador em monólitos, embora essa razão 

tenha aumentado com o aumento do tempo espacial de contato e com a 

temperatura. 
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4.4.5 Considerações finais 

Pode-se concluir que a operação de reforma seca do metano, nas condições deste 

trabalho, com o catalisador de níquel/alumina, apontou para um melhor desempenho nas mais 

altas temperaturas e menores tempos de residência (tempo espacial de contato), o mesmo 

ocorrendo para o catalisador de níquel/céria-alumina, porém com um desempenho 

ligeiramente inferior. 

De maneira geral, o catalisador de níquel/alumina não se comportou tão bem quanto 

em minirreator leito fixo ao ser avaliado em monólitos. 

Por sua vez, pode-se considerar que o catalisador de níquel/céria-alumina se 

comportou melhor quando avaliado em monólitos. 

Numa conclusão mais geral, pode-se afirmar que, segundo os dados experimentais 

coletados, o catalisador de níquel/céria-alumina se comportou melhor que o de 

níquel/alumina, seja em minirreator de leito fixo ou em monólitos. Por outro lado, o 

catalisador de níquel/alumina perdeu em desempenho ao ser avaliado em monólitos, 

ocorrendo exatamente o inverso com o catalisador de níquel/céria-alumina. 
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5 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DOS PROCESSOS 

Balanços de massa isotérmicos estacionários foram elaborados para os reagentes e 

produtos dos processos de reforma seca do metano, buscando-se representar as operações com 

gás natural. Identificadas as etapas reacionais de cada processo, possibilitando a proposição 

de um mecanismo global, foram expressas as taxas de reação correspondentes segundo as 

suas avaliações cinéticas, completando os meios de formulação das equações de balanço 

mássico. Estas, como catalíticas, em regimes cinéticos químico ou difusivo, conduziram a 

modelos pseudo-homogêneos. 

A reforma seca levada a efeito em monólitos recobertos, com catalisadores formulados 

previamente, foi modelada considerando-se, portanto, os resultados em regime estacionário 

dos experimentos realizados. Foram levadas em consideração as taxas de reação (3.23) a 

(3.25) relativas ao modelo cinético proposto no Capítulo 3. 

5.1 FUNDAMENTAÇÃO 

Para a modelagem do processo de reforma seca, foram considerados aspectos relativos 

às temperaturas reacionais e reações envolvidas, às características físicas dos catalisadores 

utilizados e à configuração dos monólitos. 

Os dados foram tratados através do método dos elementos finitos, resultando na 

modelagem matemática do processo, e, ao final, os dados experimentais foram comparados 

com os dados do modelo, com vistas a avaliar a robustez da modelagem, bem como a 

eficiência do processo em si. 

5.1.1 Termodinâmica e reações envolvidas 

A faixa de temperatura reacional foi definida quando do estudo da termodinâmica das 

reações que envolvem o processo de reforma a seco, no Capítulo 3, ou seja, operou-se a 973, 

1023, 1073 e 1123 K, consideradas ainda as condições de pressão atmosférica, 1,0 bar, e 
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envolvendo as reações (3.4) (craqueamento irreversível do metano), (3.18) (reação inversa de 

Boudouard) e a reação (3.19) (na verdade, a reversa da reação de deslocamento gás-água): 

4 22CH C H   H = +74,52 kJ/mol (3.4)

2 2C CO CO   H = +172,46 kJ/mol (3.18) 

2 2 2CO H CO H O   H = +41,17 kJ/mol (3.19)

5.1.2 Catalisadores 

Os catalisadores de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 e Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 

foram empregados nos processos na forma pura (em pó) estabelecidos em minirreator de leito 

fixo, e também recobrindo monólitos concebidos para fins reacionais no processo de reforma 

seca. 

Ambos os catalisadores possuem densidade aproximada de 2,2 g/cm3 (2.200 kg/m3). A 

massa de catalisador empregada durante o processo reacional ocorrido em minirreator de leito 

fixo foi de 100 mg (0,0001 kg), enquanto que a massa média de recobrimento dos monólitos 

utilizados experimentalmente foi de 300 mg (0,0003 kg). 

5.1.3 Monólitos 

Os monólitos utilizados para avaliar os efeitos operacionais na reforma seca do metano 

possuem diâmetro correspondente a 18 mm (∅ = 0,018 m) e altura (ou comprimento) de 3 cm 

(L = 0,03 m). Foram concebidos conforme descrito no Capítulo 2 (parágrafo 2.2.3.1) 

Os monólitos estudados apresentaram geometrias cilíndricas (Figuras 5.1 e 5.2), que 

permitiam a passagem dos gases reativos no sentido longitudinal. Os monólitos possuem 

cavidades cuja aproximação anelar é plausível. Suas células, entretanto, possuem natureza de 

geometria sinusoidal. Dessa forma, é possível admitir o sistema em duas dimensões, a 

longitudinal (z) e a radial (r). Circulando ao redor do eixo (ângulo ), pôde-se considerar que 

não ocorreu variação nos valores das concentrações dos componentes reacionais, tampouco da 

temperatura, dada a simetria do sistema. 
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5.2 METODOLOGIA 

Na sequência, descreve-se a configuração dos monólitos utilizados e elabora-se a 

modelagem dimensional das operações destes sistemas, procedendo-se a realização dos 

balanços mássico e térmico necessários à modelagem matemática e à simulação do processo 

de reforma seca desenvolvido neste trabalho. 

5.2.1 Configuração dos monólitos 

Diversos modelos de configuração de monólitos foram considerados pela literatura, 

variando em complexidade e precisão. É importante salientar, porém, que nem sempre o 

modelo mais complexo é o mais apropriado, por levar em consideração todos os aspectos 

intrínsecos do problema em questão. Assim, constataram Tomasic et al. (2006), que 

recorreram a um modelo de menor complexidade para aplicar em sistemas que fossem 

simétricos. Outros autores levaram em consideração abordagens em 3-D, usando 

fluidodinâmica computacional (CFD39) (IRANI et al., 2011; MEI et al., 2007). 

Considerando esses aspectos, outros pesquisadores discutiram a eficiência do uso de 

modelos variados, passando por abordagens 1-D, 2-D e 3-D (CHENG et al., 2011; ROY e 

BAKER, 1997), chegando a concluir que, no caso de monólitos como os propostos, os 

melhores resultados adviriam da consideração do sistema em 2-D, menos sujeitos aos efeitos 

dos gradientes radiais de temperatura promotores de diferentes conversões e rendimentos (LIU 

et al., 2005; NIEN et al., 2013; WANG et al., 2009). 

5.2.2 Modelagem dimensional 

Assim sendo, para este trabalho, o sistema foi considerado em 2-D, envolvendo 

variações de concentrações dos componentes reacionais no sentido do eixo (z) e radialmente 

(r), não sendo considerados gradientes no sentido angular (), pela simetria admitida. 

Os monólitos foram colocados em um reator tubular metálico, que, por sua vez, foi 

inserido em um forno tubular, que, em conjunto, consistiu o sistema reativo. A Figura 5.5 

                                                 
39 Computational Fluid Dynamics. 
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representa o sistema reacional, onde a mistura de gases reagentes, metano e dióxido de 

carbono, diluídos em um inerte (o nitrogênio) entram a uma determinada temperatura 

conhecida e sob pressão atmosférica. Esses gases passam pela região catalítica que recobre o 

monólito, por todos os espaços anelares existentes, processando-se a reforma seca, à medida 

que os gases avançam longitudinalmente no sistema. Por ser o processo de reforma seca 

endotérmico (item 5.1.1), esses gases consomem calor para gerar seus produtos, que saem do 

sistema como efluentes, cujas concentrações são detectadas e quantificadas através de um 

cromatógrafo em linha. 
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Figura 5.5 – Diagrama apresentando as regiões consideradas na modelagem 
dimensional dos monólitos utilizados durante o processo de reforma seca. 
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5.2.3 Considerações adicionais 

Foram feitas considerações relativas à geometria dos monólitos, ao modelo de gases 

adotado, considerações difusionais e seus efeitos (determinação dos regimes cinéticos), à 

fluidodinâmica e aos efeitos de transferência massa e de calor. 

5.2.3.1 Geometria dos monólitos 

Quanto à estrutura do monólito e ao recobrimento catalítico, os canais do monólito 

foram considerados de geometria uniforme, bem como a deposição catalítica sobre suas 

paredes. 

5.2.3.2 Modelo de gases 

O modelo dos gases ideais foi adotado em função de avaliação das condições 

operacionais, explicitada no Apêndice A, uma vez que as concentrações dos componentes 

reacionais foram baixas, relacionadas ao gás inerte (diluição inicial a 55,0% de gás inerte, 

nitrogênio), além de se ter trabalhado sob pressão atmosférica. Os reagentes e efluentes não 

são gases de massas molares elevadas, tendo-se trabalhado também a pressões baixas, não 

envolvendo assim significantes considerações de desvios da lei dos gases ideais. 

5.2.3.3 Considerações difusionais 

Estimativas dos valores das difusividades moleculares, efetivas e difusividades na 

mistura como um todo foram realizadas e são apresentadas no Apêndice I. 

5.2.3.4 Determinação dos regimes cinéticos de funcionamento dos catalisadores 

A transferência de massa, no que se refere aos efeitos de reação de superfície nos 

catalisadores foram quantificados segundo o critério de Weisz e Prater (1954) (difusão 

interna, ), bem como pela fração de resistência externa (fe) (VILLERMAUX, 1982A, B), cujos 
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procedimentos são detalhados no Apêndice D. 2

,

.
.

.
obs cat

c
e i f

r
L

D C


   é o módulo de Weizs (para 

ordens de reações complexas, em que 1n   (ordem da reação), equação (D.3); e 

,

. .obs cat c
e

c i f

r L
f

k C


  é a fração de resistência externa, equação (D.7), sendo De e kc a difusividade 

efetiva interna do catalisador e o coeficiente de transferência de massa externa do catalisador, 

estimados respectivamente nos apêndices I e E. Os valores de 4 44 10 7 10x x    (Equação 

D.5, Tabela D.3) e 6 61,14 10 1,55 10ex f x    (Equação D.7, Tabela D.4), para os processos 

em minirreator de leito fixo, indicaram ocorrência de desprezíveis resistências às 

transferências de massa interna e externa do catalisador, podendo-se concluir que tais 

processos operam em regime cinético químico. Porém, para os processos em monólitos, os 

valores de 0,0072 0,0123   (Equação D.5, Tabela D.3) e 0,3147 0,4063ef   (Equação 

D.7, Tabela D.4), indicaram haver alguma limitação à transferência de massa nestes 

processos. 

5.2.3.5 Fluidodinâmica 

Quanto à fluidodinâmica, considerou-se escoamento laminar, uniforme e unidirecional 

dentro dos canais do monólito. Também foi considerada desprezível a perda de carga durante 

a passagem dos componentes reacionais dentro do microssistema. 

5.2.3.6 Transferência de massa 

Para a estimativa dos coeficientes de transferência de massa, o regime laminar foi 

considerado para os processos ocorridos em minirreator de leito fixo, adotando-se a 

correlação de Ranz (1952). No Apêndice E, são apresentadas as considerações e cálculos dos 

números de Reynolds (regime laminar), bem como os números de Sherwood e de Schmidt 

para os casos, conforme as temperaturas de avaliação. 

Por sua vez, para os processos em monólitos, a estimativa dos coeficientes de 

transferência de massa foram feitas usando-se as correlações apresentadas por Balakotaiah e 

West (2002) e West et al. (2003), em regime turbulento. Também as considerações e os 
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cálculos estimativos, incluindo ainda a determinação dos números de Reynolds, que definem 

o regime; de Peclet, para uso das correlações; e de Sherwood, são apresentados no Apêndice 

E. 

5.2.3.7 Transferência de calor 

Admitiu-se regime laminar para os processos ocorridos em minirreator de leito fixo, 

utilizando-se um número de Nusselt constante, equação (E.20) (INCROPERA e DEWITT, 2003). 

O valor do coeficiente de transferência de calor por convecção foi calculado pela equação 

(E.21) (Apêndice E). 

Para os processos em monólitos, admitido o regime turbulento, adotou-se correlação 

de Bennett et al. (1991), em que foram considerados os cálculos do número de Reynolds 

(regime), de Prandtl e de Nusselt (Apêndice E). 

5.2.4 Balanços mássicos 

Serão explicitadas as regiões consideradas e as condições de contorno. Os detalhes do 

balanço mássico se encontram no Apêndice J. A seguir, note-se apenas que o balanço foi 

realizado em coordenadas cilíndricas e adotando-se o modelo bidimensional (2D), em que são 

desconsiderados fluxos no sentido angular () e radial (r). O regime é estacionário. 

5.2.4.1 Regiões consideradas 

Observando a Figura 5.5, representativa das regiões consideradas na modelagem 

dimensional, há três regiões a serem consideradas: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, não é considerada a 

difusão mássica dos componentes reacionais. 

2) Camada catalítica (região “C”, catalisador): nessa região, considera-se que há difusão 

efetiva e reação química. 
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     ,
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i efet i i i
i

C
D C r

t




        (J.2)

em que: 

,  i efetD   difusividade efetiva da espécie i, calculada pela equação (I.10) (cm2.s-1); 

iC   concentração molar da espécie i (mol/m3); 

ir   taxa de produção do número de moles da espécie i por unidade de volume, por 
reação química (mol.m-3.s-1); 

i   coeficiente estequiométrico da espécie i (adimensional). 

Feitas as considerações necessárias, e lembrando que não há convecção: 

 

   
2

, 2
1

1 k
i i

i efet i i
i

C C
D r r

r r r z




         
  (J.3)

em que: 

r   dimensão do eixo radial (m); 

z   dimensão do eixo longitudinal (m); 

 

3) Canais do monólito (região “G”, por onde os gases reacionais passam): nessa região, 

ocorre difusão mássica dos componentes reacionais. 

 inerte 0i iD C      (J.4)

em que: 

inerteiD    coeficiente de difusão mássica efetiva da espécie i no inerte (diluente) 
(cm2.s-1). 

Considerando-se que a simetria na direção angular () inadmite gradientes, e ainda 

considerando-se uma velocidade média no sentido longitudinal do fluxo da espécie i, teremos: 

inerte

1i i
z i

C C
v D r

z r r r
         

 (J.5)
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em que: 

zv   velocidade média no sentido longitudinal, z (m.s-1). 

5.2.4.2 Condições de contorno 

São consideradas quatro condições de contorno: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, não há espécie gasosa: 

, 0
s g

i S

r r

C

r


    
 (J.6)

2) Região metálica (região “S”, superfície do metal no centro do monólito, r = 0): também 

nessa região, não há espécie gasosa: 

,

0

0i S

r

C

r 

    
 (J.7)

3) Na entrada do monólito (z = 0): nessa região, a concentração molar da espécie i é a sua 

concentração molar inicial: 

  ,00i iz
C C


  (J.8)

4) Na saída do monólito (z = L): nessa região, em que L é o comprimento do monólito, não 

ocorre mais variação da concentração das espécies gasosas, o que quer dizer que também 

não ocorre mais reação: 

0i

z L

C

z 

    
 (J.9)

5.2.5 Balanços térmicos 

Mais uma vez, serão explicitadas as regiões consideradas e as condições de contorno, 

apresentando o desenvolvimento das equações para o Apêndice J. O balanço foi realizado em 

coordenadas cilíndricas e adotando-se o modelo bidimensional (2D), em que é desconsiderado 
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gradiente de temperatura no sentido angular () em função da simetria. O regime é 

estacionário. 

5.2.5.1 Regiões consideradas 

Novamente, observando a Figura 5.5, representativa das regiões consideradas na 

modelagem dimensional, nas três regiões consideradas: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, há condução térmica, em 

que se considera que a equação de energia para sólidos estacionários com s e ks 

constantes: 

2s
s s s s

T
Cp k T

t
 

 


 (J.10)

em que: 

s   densidade do sólido (kg/m3); 

sCp   capacidade calorífera à pressão constante, do sólido (J.mol-1.K-1); 

sT   temperatura (K); 

sk   condutividade térmica do sólido (W.m-1.K-1). 

Considerando-se que não há gradiente longitudinal (z) de temperatura, mas que o 

gradiente radial de temperatura na parede do sólido é constante. 

2 0sT   (J.11)

em que: 

ST   temperatura na superfície do sólido (K) 

 

2) Camada catalítica (região “C”, catalisador): nessa região, considera-se que há condução e 

geração de calor por conta do processo químico: 
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em que: 

iH   variação da entalpia molar da espécie i (kJ.mol-1); 

CT   temperatura na camada catalítica (K); 

Ck   condutividade térmica da camada catalítica (W.m-1.K-1). 

Considerando-se não haver variação de temperatura longitudinal (z) de temperatura:  

   
1

1 k
C

C i i
i

T
k r H r

r r r 

          
  (J.14)

 

3) Canais do monólito (região “G”, por onde os gases reacionais passam): nessa região, 

ocorre convecção térmica. Assim, considerando a equação de energia para fluidos 

newtonianos e negligenciando a dissipação viscosa: 

2G
G G G G

DT
Cp k T

Dt
    (J.15)

em que: 

G   densidade média da mistura gasosa (kg.m-3); 

GCp   capacidade calorífera média à pressão constante da mistura gasosa 
(J.mol-1.K-1); 

GT   temperatura da mistura gasosa (K); 

Gk   conditividade térmica média da mistura gasosa (W.m-1.K-1). 

Considerando-se não haver deslocamento da mistura de gases no sentido radial, 

tampouco no sentido angular, além de não haver variação de temperatura angular nem 

longitudinal: 

2G G
z G

G G

T k
v T

z Cp


  


 (J.17)
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5.2.5.2 Condições de contorno 

São consideradas quatro condições de contorno: 

1) No centro do monólito, na região metálica (S), não há variação de temperatura do sólido: 

0

0S

r

T

r 

    
 (J.18)

2) Na saída do monólito (z = L), na região metálica (S): nessa região, em que L é o 

comprimento do monólito, não há gradientes de temperatura: 

0S

z L

T

z 

    
 (J.19)

3) Na superfície externa do monólito, na região metálica (S), ou seja, quando r = R, a 

temperatura é a do forno tubular: 

, fornoS r RT T   (J.20)

4) Na entrada do monólito, na região metálica (S), a temperatura é a de alimentação da 

mistura gasosa: 

, 0 0S zT T   (J.21)

5.2.6 Modelagem das operações do processo 

As soluções das equações elaboradas foram levadas a efeito através do método de 

diferenças finitas. Este método, associado às outras formulações foram implementadas via 

ferramenta computacional Matlab®, utilizando características e parâmetros de operação do 

sistema experimental instalado. Simulações foram realizadas com base nestas soluções. 

No modelo representativo do comportamento do processo, foram consideradas as 

etapas de craqueamento irreversível do metano (3.4), a reversa da reação (3.19) (reversa da 

reação de deslocamento gás-água) e também a reação inversa de Boudouard (3.18). 
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rI 4 22CH C H   (reação catalítica) (3.4)

rII 2 2 2CO H CO H O   (reação homogênea não catalítica) (3.19)

rIII 2 2C CO CO   (reação heterogênea não catalítica) (3.18)

5.2.6.1 Taxas de reação e balanço de massa em minirreator de leito fixo 

As expressões das taxas de reação das etapas referidas já foram apresentadas no 

Capítulo 3 e assim se expressam: 

(I) 4 22CH C H   4 4

4 4

1

1
CH CH

I
CH CH

k K C
r

K C



 (3.23)

(II) 2 2 2CO H CO H O   
2 2 2 2

1

1
 II CO H CO H O

eq

r k C C C C
K

 
   

 
 (3.24)

 (III) 2 2C CO CO   
23

2

1
 III CO CO

eq

r k C C
K

 
   

 
 (3.25)

O balanço de massa considerado admitiu que o minirreator de leito fixo operou como 

sistema pistonado em estado estacionário. 

Para um componente i do processo, com concentração molar Ci (mol/m3), operando 

com taxa global de reação Ri (mol.kg-1
cat.s

-1), obtém-se a seguinte equação de balanço: 

0i
i

dC
R

d
    

(5.12)

em que  é o tempo espacial de contato (em kg.s.m-3). 

5.2.6.2 Formulações para representação do comportamento cinético 

As velocidades de formação e de consumo de cada uma das espécies envolvidas levam 

em consideração as taxas de reação destas espécies em cada uma das três etapas admitidas. 

Nas condições praticadas, utilizando-se granulometria do catalisador e vazões adequadas, 

convergiu-se para um funcionamento do catalisador em regime cinético-químico. Assim, 
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estão formuladas as taxas de reação dos componentes, no processo de reforma seca do 

metano, expressas pelas relações (5.13) a (5.17). 

Para os processos em minirreator de leito fixo: 

 
4CH IR r   (5.13)

 
2CO II IIIR r r    (5.14)

 
2

2H I IIR r r   (5.15)

 2CO II IIIR r r   (5.16)

 
2H O IIR r  (5.17)

Para os processos em monólitos, levou-se ainda em consideração os fatores de 

efetividade externa, em função da resistência à transferência de massa ocorrida nos monólitos 

(Apêndice D), de maneira que as equações (5.13) e (5.15) passaram a ser: 

 
4CH e IR r   (5.18)

 
2

2H e I IIR r r   (5.19)

É importante anotar que, para que os valores das taxas de reação sejam dados em 

mol.m-3.s-1-, devem ser consideradas as seguintes equações, ajustadas com a densidade do 

catalisador, 32200 kg/mcat  : 
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  (5.20)
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 
 (5.21)

23
2

1
 .III CO Cc t Oa

eq

r k C C
K


 

   
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 (5.22)

5.3 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

Como resultados, são discutidos a aplicação do modelo matemático, seu ajuste e 

validação, e a validação experimental dos processos. 
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5.3.1 Aplicação do modelo matemático em minirreator de leito fixo 

O modelo matemático, representando o comportamento estacionário do processo de 

reforma seca do metano em minirreator de leito fixo - equações (3.23) a (3.25), teve as 

soluções de suas equações ajustadas e comparadas às evoluções de concentrações dos 

componentes envolvidos. Para os processos ocorridos em minirreator de leito fixo: 

4 0CH
I

dC
r

d
    (5.23)

2 0CO
II III

dC
r r

d
     (5.24)

2 2 0H
I II

dC
r r

d
     (5.25)

2 0CO
II III

dC
r r

d
     (5.26)

2 0H O
II

dC
r

d
    (5.27)

Para os processos em monólitos, levou-se ainda em consideração os fatores de 

efetividade externa, em função da resistência à transferência de massa ocorrida nos monólitos 

(Apêndice D), de maneira que as equações (5.23) e (5.25) passaram a ser: 

4 0CH
e I

dC
r

d



    (5.28)

2 2 0H
e I II

dC
r r

d



     (5.29)

5.3.1.1 Estimação dos valores das constantes cinéticas e de equilíbrio 

Os valores das constantes cinéticas e de equilíbrio resultaram da aplicação de uma 

metodologia de ajuste das soluções das equações do modelo aos resultados experimentais. 

Inicialmente, valores preliminares foram fornecidos a partir de constantes cinéticas e de 

equilíbrio obtidas por Abreu et al. (2008) e (SANTOS, 2004) (Tabela 5.1). 
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Tabela 5.1 – Parâmetros das constantes cinéticas e de adsorção (ABREU et al., 2008; SANTOS, 
2004) para as reações consideradas na reforma seca do metano 

Constantes (i) 
Fator de frequência 

ko,i 
Energia de ativação 

Ea,i (kJ/mol) 
craqueamento do 

metano 1k   2,58 x 1013 mol kgcat
-1 s-1 248,55 

deslocamento gás-água 
(RWGS) 2k   9,17 x 109 m3 mol-1 s-1 234,30 

gaseificação do carbono 
por CO2 (reação inversa 

de Boudouard) 
3k   4,64 x 103 s-1 115,86 

craqueamento do 
metano 4CHK   6,89 x 10-15 m3 mol-1 –167,32 

 

 Para o valor da constante de equilíbrio 1eqK , Abreu et al. (2008) adotaram: 

 

2 7 4
1

1 1 6 2

exp[ 6,31 10 1,86 10 ln 2,11 10

9,37 10 5,44 10 298,15 ]

eqK x x x T x T

x T x T T

  

   

    

  
 (5.30)

 

 Para o valor da constante de equilíbrio 2eqK , PACÍFICO (2009) adotou: 

2 2,5eqK   (5.31)

 

Os valores obtidos, a partir da Tabela 5.1, aplicando na equação (5.32) estão 

apresentados na Tabela 5.2: 

,
, exp a i

o i

E
k k

RT

   
 

 (5.32)

 

Tabela 5.2 – Valores das constantes cinéticas, de adsorção e de equilíbrio 
(ABREU et al., 2008; SANTOS, 2004) para as reações consideradas na reforma 
seca do metano 

 973 K 1023 K 1073 K 1123 K 

1k  (mol kgcat
-1 s-1) 0,163 0,732 2,854 9,865 

2k  (m6 mol-1 kgcat
-1 s-1) 1,729 x 10-3 1,433 x 10-2 9,748 x 10-2 5,592 x 10-1

3k  (m3 kgcat
-1 s-1) 70,04 141,02 265,99 474,17

4CHK  (mol m-3) 1,332 x 10-2 4,847 x 10-3 1,938 x 10-3 8,412 x 10-4

1eqK  1,154 1,166 1,178 1,191 

2eqK  (973 K) 2,500 2,500 2,500 2,500 
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Os parâmetros cinéticos obtidos via modelo, pelo método dos elementos finitos, 

através do Matlab®, foram os seguintes (Tabela 5.3): 

 

Tabela 5.3 Valores das constantes cinéticas, de adsorção e de equilíbrio, obtidas pelo modelo 
proposto, para as reações consideradas na reforma seca do metano 

 973 K 1023 K 1073 K 1123 K 

1k  (mol gcat
-1 s-1) 1,150 5,168 20,183 69,823 

2k  (m3 mol-1 s-1) 2,38 x 10-3 9,82 x 10-3 3,55 x 10-2 1,16 x 10-1

3k  (s-1) 2,77 x 10-3 5,59 x 10-3 1,05 x 10-2 1,90 x 10-2

4CHK  (m3 mol-1) 6,70 x 10-6 2,44 x 10-6 9,73 x 10-7 4,22 x 10-7

1eqK  1,150 1,162 1,175 1,187 

2eqK  (973 K) 2,483 2,484 2,485 2,486 

5.3.1.2 Desvios médios estimados dos parâmetros cinéticos 

Os desvios médios dos parâmetros cinéticos obtidos (Tabela 5.2), comparados aos da 

literatura consultada (Tabela 5.3), são apresentados na Tabela 5.4. 

 

Tabela 5.4 – Desvios médios dos valores das constantes cinéticas, de adsorção e de equilíbrio 
(literatura  versus modelo) 

 973 K 1.023 K 1.073 K 1.123 K Desvio-médio

1k  (mol gcat
-1 s-

1) 
2,13% 2,02% 1,92% 1,82% 2,0 0,00% 

2k  (m3 mol-1 s-1) 2,01% 1,90% 1,81% 1,72% 1,9 0,00% 

3k  (s-1) 1,00% 0,95% 0,90% 0,85% 0,9 0,00% 

4CHK  (m3 mol-1) 1,47% 1,38% 1,31% 1,25% 1,4 0,00% 

1eqK  0,36% 0,34% 0,32% 0,30% 0,3 0,00% 

2eqK  (973 K) 0,67% 0,63% 0,60% 0,57% 0,6 0,00% 

Desvio médio 
por temperatura 

1,27 0,01% 1,20 0,01% 1,14 0,01% 1,08 0,01% 1,2 0,01% 

 

Depreende-se que os desvios médios obtidos se apresentam ótimos (o maior deles é de 

2,0%), se não, no mínimo, acetáveis, mostrando a eficiência do método utilizado. A partir dos 









   
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valores dos parâmetros cinéticos, foi possível gerar um modelo, que serviu para avaliação dos 

resultados obtidos durante as operações experimentais. 

5.3.2 Ajuste e validação do modelo formulado 

As constantes cinéticas e de equilíbrio da Tabela 5.3 foram introduzidas nas soluções 

das equações do modelo, estabelecendo-se predições dos resultados experimentais (ASSAN, 

2003; FILHO, 2000; SOBRINHO, 2006), em termos de concentrações molares dos componentes. 

A partir dessas predições, os demais parâmetros, tais como conversão, seletividade, 

rendimento e razão molar H2/CO, foram estimados. 

O modelo para as operações em minirreator de leito fixo consta das equações (3.23) a 

(3.25), enquanto o modelo para as operações no reator monolítico é representado pelas 

equações (J.3), (J.5), (J.11), (J.14) e (J.17). 

5.3.2.1 Modelo versus experimental 

Os valores das concentrações molares dos reagentes e produtos envolvidos na reforma 

seca do metano, considerando os dois sistemas catalíticos empregados, em minirreator de leito 

fixo ou em monólitos recobertos, são comparados com as concentrações molares preditas pelo 

modelo (Figuras 5.6 a 5.9). 

Para o catalisador de níquel/alumina avaliado em minirreator de leito fixo e em 

monólito recoberto, foi possível observar, pelas Figuras 5.6 e 5.7 (concentrações molares dos 

reagentes metano e dióxido de carbono) que o modelo representa bem o comportamento 

experimental, e de modo melhor para o catalisador em minirreator de leito fixo. Esta 

constatação também ocorre nos processamentos com o catalisador de níquel/céria-alumina 

(Figuras 5.8 e 5.9). Foram assumidos nestas operações, com catalisadores finamente 

granulados (15 e 16 µm, respectivamente, de níquel/alumina e de níquel/céria-alumina), 

funcionamentos em regimes cinéticos químicos. 

Na sequência, para fins de avaliação dos regimes de funcionamento dos catalisadores 

nos dois sistemas, foram estimados os dois critérios representados pelo módulo de Weisz e 
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Prater (1954) (difusão interna, ) e pela fração de resistência externa (fe) (VILLERMAUX, 

1982A, B) (Capítulo 5, parágrafo 5.2.3.3, e Apêndice D. 

No caso dos sistemas de minirreatores de leito fixo, os valores do módulo de Thiele 

() se apresentaram muito pequenos ( 1  ), indicando não haver limitações difusionais 

internas (Tabela D.3). Porém, para os sistemas com monólitos, os valores do módulo de 

Thiele () obtidos foram de 5,11 5,53   e de fe = 8,31 (Tabela D.4), que indicaram 

ocorrências de limitações por transferência de massa interna e externa nas operações com os 

catalisadores nos monólitos. Foram determinados, portanto, fatores de efetividade externa 

(global), em função da temperatura de operação para os monólitos, de 0,18 0,20e   

(Tabela D.5). 
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Figura 5.6 – Comparação entre as concentrações molares dos 
reagentes CH4 e CO2 experimentais com o modelo desenvolvido, 
para o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 
15 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão 
total, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em 
N2). 
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Figura 5.7 – Comparação entre as concentrações molares dos 
reagentes CH4 e CO2 experimentais com o modelo desenvolvido, 
para o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 
15 µm) impregnado em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 
0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições operacionais: 1,0 bar, 200 
cm3/min de vazão total, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 
(diluição a 55,0% em N2). 
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Figura 5.8 – Comparação entre as concentrações molares dos 
reagentes CH4 e CO2 experimentais com o modelo desenvolvido, 
para o catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). Condições operacionais: 1,0 bar, 200 
cm3/min de vazão total, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 
(diluição a 55,0% em N2). 
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Figura 5.9 – Comparação entre as concentrações molares dos 
reagentes CH4 e CO2 experimentais com o modelo desenvolvido, 
para o catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 
(granulometria: 16 µm). impregnado em monólito (h = 3 cm; 
Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições 
operacionais: 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

5.3.2.2 Representações no modelo 

A evolução da concentração molar do metano na operação de sua reforma seca é 

apresentada na Figura 5.10. É possível acompanhar e perceber que o consumo de CH4 evolui à 

medida que a mistura reagente avança longitudinalmente (z, de 0 a 15, em valores 

adimensionais). Quanto ao consumo, radialmente falando, a concentração de ambos os 

reagentes cai mais no centro do monólito (r = 0) que na região que se aproxima de sua 

superfície (parte mais externa do monólito, r = 200, também em valores adimensionais). O 

perfil do CO2 é semelhante. Isto pode ser verificado para todas as temperaturas e para todos os 

tempos de residência avaliados. 
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Figura 5.10 – Perfil da concentração molar do CH4 no monólito recoberto com o 
catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) impregnado em 
monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições 
operacionais: 973 K, 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de alimentação 
CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Quanto aos produtos, na Figura 5.11 , pode-se constar que a formação do H2 tem sua 

maior produção antes de atingir o final do monólito (z em torno de 5, quando este varia de 0 a 

15 adimensionalmente), ou seja, aproximadamente a um terço da entrada do monólito já se 

alcança a maior produção de hidrogênio, que também se perfaz melhor próximo de sua 

superfície (r = 200, que varia de 0 a 200 adimensionalmente). 

 
 

Figura 5.11 – Perfil da concentração molar do H2 no monólito recoberto com o 
catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) impregnado em 
monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições 
operacionais: 973 K, 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de alimentação 
CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 
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Com o monóxido de carbono se dá coisa parecida, ou seja, produção máxima em torno 

de z = 5 (0 < z < 12, valores adimensionais) (Figura 5.12) e em r = 180 (0 < r < 200, valores 

adimensionais) (Figura 5.13). 

 

Figura 5.12 – Perfil da concentração molar do CO (vista longitudinal) no 
monólito recoberto com o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 
(granulometria: 15 µm) impregnado em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga 
de 0,5 mg/cm2 de catalisador). Condições operacionais: 973 K, 1,0 bar, 200 
cm3/min de vazão total, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% 
em N2). 

 

Figura 5.13 – Perfil da concentração molar do CO (vista radial) no monólito 
recoberto com o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 
15 µm) impregnado em monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 
de catalisador). Condições operacionais: 973 K, 1,0 bar, 200 cm3/min de 
vazão total, razão de alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Na Figura 5.14, é apresentado o perfil de temperatura (adimensional) desenvolvido 

dentro de um monólito. Observe que, na entrada (z = 0) e mais para o centro do monólito 

(r = 0), a temperatura é mais baixa. Como era de se esperar, a temperatura é mais alta em 

r = 200, próximo à superfície do monólito (mais próximo da parede do forno, portanto). 
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Longitudinalmente, a temperatura no interior do monólito se perfaz de forma homogênea, 

variando somente radialmente. 

 
 

Figura 5.14 – Perfil da temperatura dentro do monólito, para o catalisador de 
Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 (granulometria: 15 µm) impregnado em 
monólito (h = 3 cm; Ø = 18 mm; carga de 0,5 mg/cm2 de catalisador). 
Condições operacionais: 973 K, 1,0 bar, 200 cm3/min de vazão total, razão de 
alimentação CH4:CO2 = 4:5 (diluição a 55,0% em N2). 

 

Verificamos, com o apresentado, que o modelo permite avaliar diversas variáveis, 

ponto a ponto, canal a canal do microrreator, como concentrações molares, temperatura, 

frações molares, conversões, rendimentos e seletividades, o que permite comparar tais 

informações com os dados experimentais obtidos e já apresentados nos Capítulos 3 (atividade 

catalítica) e 4 (demais parâmetros de avaliação). 

A aplicação do modelo representativo do comportamento cinético-operacional do 

processo de reforma seca do metano, na presença dos catalisadores Ni(5,0% em 

massa)/-Al2O3 e Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3, recobrindo monólitos de ∅ = 18 mm e 

L = 3 cm, permitiu a descrição das evoluções cinéticas dos reagentes e produtos nas condições 

operacionais estipuladas neste trabalho. 

0
50

100
150

200

0

5

10

15
0.8

0.9

1

 

rz
 

T
em

p
er

a
tu

ra
 a

d
im

e
n

si
o

n
a

l



270 Souza, A. E. A. M. – Tese de Doutorado – Desenvolvimento de Sistemas Catalíticos Microestruturados... 

5.3.3 Validação experimental dos processos 

As avaliações de parâmetros físicos foram decorrentes de aplicações de técnicas 

experimentais de distribuição de tempos de residência em escoamento no sistema estruturado. 

Modelos dinâmicos representativos destas operações fornecem resultados que foram 

confrontados àqueles obtidos experimentalmente, procedendo-se ajustes que fornecem 

quantificações dos parâmetros físicos inerentes às operações dos processos (método dos 

elementos finitos, desenvolvido no Matlab®). 

5.4 CONCLUSÕES 

As descrições decorrentes das simulações elaboradas com base nas soluções dos 

modelos formulados, em termos de evoluções das concentrações dos reagentes e produtos das 

reações da reforma seca, considerados os tempos de médios de contato (tempo espacial ou 

GHSV) e a temperatura, segundo graficamente demonstrado nas Figuras 5.6 a Figura 5.9, 

convalidam os resultados experimentais, uma vez que a discrepância apontada se verifica 

mais em forma de melhor desempenho dos catalisadores utilizados nos monólitos, em função 

da diminuição de perda de carga e aumento de área superficial de contato no interior dos 

monólitos, do que de desvio propriamente dito do modelo. Um desvio que invalidasse o 

modelo traria resultados discrepantes a ponto de sequer nenhuma daquelas figuras (na 

verdade, de nenhum dos dados que as sustentam) poder apresentar qualquer valor 

experimental próximo do modelo, o que não acontece em absoluto. 
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CAPÍTULO 6 

CONSIDERAÇÕES FINAIS 

E PERSPECTIVAS 



 

6 CONSIDERAÇÕES FINAIS E PERSPECTIVAS 

Na direção dos objetivos apresentados, aplicando-se a metodologia proposta, 

pretendia-se alcançar os seguintes resultados: 

 avaliar e comparar catalisadores eleitos em minirreatores de leito fixo para os 

processos de transformação do gás natural, mais especificamente para a reforma 

seca; 

 determinar a viabilidade dos processos de reforma catalítica em sistemas 

microestruturados; 

 verificar a intensificação dos processos de reforma do gás natural, através da 

avaliação da reforma seca, ao se utilizar sistemas microestruturados. 

Para isso, foram implementadas seis etapas de pesquisa, descritas a seguir: 

 Etapa 1: Preparação e caracterização de catalisadores de níquel suportados em 

alumina e em céria/alumina, para processos de reforma do gás natural; preparação 

convencional e deposição em microestruturas. 

 Etapa 2: Instalação e operação de sistemas catalíticos de leito fixo e de sistemas 

microestruturados com os catalisadores formulados; sistema simples em estágio 

único e unidade com reator microestruturado; 

 Etapa 3: Avaliações e operações em reatores convencionais de leito fixo 

(minirreator de leito fixo) com processamento da reforma seca; aplicação ao 

processamento do gás natural, utilizando-se inicialmente o metano como 

componente a ser reformado; 

 Etapa 4:  Avaliação e operação em sistemas microestruturados com 

processamento da reforma seca do metano; aplicação ao processamento do gás 

natural, ainda se utilizando do metano como componente a ser reformado; 
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 Etapa 5: Avaliação cinético-operacional das etapas dos processos testados 

experimentalmente; proposição e ajuste de modelos cinéticos com quantificação de 

parâmetros cinéticos comparados aos conhecidos na literatura e nas pesquisas até 

então realizadas na UFPE (ABREU et al., 2008; MACIEL et al., 2007); 

 Etapa 6: Modelagem, simulação e validação da operação com o processo de 

reforma seca do metano, em unidade composta de microrreator estruturado, em 

termos de balanços mássico e térmico. 

Todas estas etapas efetuadas, foi possível, em linhas gerais, se chegar às seguintes 

conclusões relacionadas com os tópicos dos Capítulos 2 a 5: 

6.1 CONCLUSÕES FINAIS 

A seguir, são tecidas conclusões finais relacionadas com cada capítulo do presente 

trabalho. 

6.1.1 Catalisadores e sistemas microestruturados 

A caracterização dos catalisadores formulados, Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 e Ni(5,0% 

em massa)/CeO2--Al2O3, permitiu constatar uma eficiente metologia, no que concerne às 

composições dos mesmos, bem como suas estabilidades. Análises texturais apresentaram uma 

queda na área superficial que não chegou a prejudicar seus desempenhos quando da reforma 

seca do metano. A fluorescência de raios-X (FRX) confirmou a deposição de 5,0% em massa 

em ambos os catalisadores e de 6,0% de CeO2 para o catalisador previsto com suporte de 

céria-alumina. 

As difratometrias de raios-X (DRX) confirmaram a presença da fase ativa de níquel e 

da céria (CeO2) formada, bem como da estabilidade da gama-alumina presente, sem 

transformações de fase visíveis. Os aluminatos de níquel (NiAl2O4) formados não 

comprometeram o desempenho dos catalisadores frente ao processo de reforma seca do 

metano. 
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Análises de espectroscopia no infravermelho com transformada de Fourier (FTIR) 

também confirmaram a estrutura íntegra dos catalisadores, sem a presença de óxidos de 

nitrogênio advindos dos sais precursores dos catalisadores (nitratos de níquel e de cério 

hidratados). Verificou-se a presença de grupos –OH e água, normalmente presentes na 

formulação desses tipos de catalisadores. 

As suspensões catalíticas foram caracterizadas, constatando-se ter as propriedades 

necessárias ao recobrimento eficiente dos monólitos, tais como tamanho de partículas, ponto 

isoelétrico e propriedades reológicas, conforme técnicas sugeridas por (ALMEIDA et al., 2007). 

A presença de alumina coloidal elevou um pouco a superfície específica de ambos os 

catalisadores. 

Os monólitos foram caracterizados, avaliando-se a eficiência da carga depositada, bem 

como se realizando testes de aderência que puderam demonstrar a resistência mecânica dos 

sistemas microestruturados concebidos. Análises texturais também demonstraram não haver 

sido modificada a área superficial dos catalisadores depositados sobre os monólitos de forma 

que pudesse comprometer as operações de reforma seca. Complementando, foram realizadas 

micrografias eletrônicas para se verificar a superfície dos monólitos com e sem o 

recobrimento catalítico. Microscopia óptica permitiu destacar os efeitos de deposição nas 

extremidades dos monólitos e no centro dos mesmos. 

6.1.2 Avaliação dos sistemas catalíticos 

Estudos sobre a termodinâmica das reações envolvidas foram realizados para se 

determinar a linha de equilíbrio termodinâmico para as temperaturas operacionais eleitas para 

o processo de reforma seca do metano deste trabalho. 

Por sua vez, as temperaturas de operação foram escolhidas em função de uma análise 

de reações possíveis de ocorrerem considerando-se os reagentes metano e dióxido de carbono 

e seus prováveis produtos, hidrogênio, monóxido de carbono, água e carbono. Estudos sobre 

espontaneidade de reações, através de avaliação da energia livre de Gibbs, passando por 

determinação de variáveis entálpicas e entrópicas, permitiram essa determinação da faixa de 

temperatura a se trabalhar. 
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Foi proposto um mecanismo reacional, avaliando-se a possibilidade de ocorrência das 

reações sugeridas inicialmente (Tabela 3.2) e considerada a faixa de temperatura eleita, 

chegando-se à conclusão de que apenas três equações se destacariam no desenvolvimento do 

processo de reforma seca do metano. Assim, foi estudada a cinética das reações de reforma 

envolvidas nesse processo. 

Tendo-se proposto a cinética reacional e estipuladas as condições operacionais, foram 

realizadas avaliações catalíticas em termos de atividade para ambos os catalisadores, em 

minirreator de leito fixo e em microrreatores (monólitos recobertos com esses catalisadores). 

Foram realizados os experimentos, alcançando-se o regime estacionário, para todas as 

situações, com menos de 100 minutos. 

Pôde-se constatar que, dentre os dois catalisadores formulados, em minirreator de leito 

fixo, o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 apresentou desempenho idêntico ao 

Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3, em termos de atividade catalítica, apenas para as 

temperaturas de 1073 e 1123 K. Para temperaturas inferiores, o catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/CeO2--Al2O3 se comportou melhor. 

Comparado o desempenho do catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 em 

minirreator de leito fixo e em sistemas microestruturados, verificou-se que seu 

comportamento foi pior nestes últimos sistemas, principalmente em função da formação de 

carbono para as temperaturas mais baixas, de 973 e 1023 K. 

O catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3, por sua vez, teve o seu 

desempenho melhorado ao ser usado nos sistemas microestruturados, em termos de atividade 

catalítica. 

O efeito da temperatura foi analisado, verificando-se que o desempenho do catalisador 

de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 é sofrível nas temperaturas de 973 e 1023 K. Já o catalisador 

de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 apresentou excelentes atividades catalíticas, fosse em 

leito fixo ou em sistemas microestruturados, em toda a faixa de temperatura estudada, 

aumentando sua atividade catalítica com a temperatura. 
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O efeito do tempo espacial de contato também foi avaliado, constatando-se que o 

catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 alcançou melhor atividade catalítica nas GHSVs 

maiores (tempos de contato menores). 

Por sua vez, os resultados obtidos para o catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/CeO2--Al2O3, avaliado quanto ao efeito do tempo espacial de contato nas suas 

atividades catalíticas, não permitiram muitas revelações, em função da discrepância de 

comportamento, certamente em função de que a faixa de vazões estudada foi muito curta, 

sugerindo-se elevar-se (ou até se diminuir) o tempo espacial de contato, para futuras 

investigações. 

6.1.3 Efeitos operacionais na reforma seca do metano 

Nos processos reativos realizados, foi possível se obter resultados referentes a diversos 

parâmetros estudados. 

O catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 alcançou conversões de 94% e 86% de 

CH4 e de CO2, respectivamente, em minirreator de leito fixo. Para o metano, isso ocorreu em 

ambas as GHSVs avaliados e na maior temperatura estudada, 1123 K. A melhor conversão do 

dióxido de carbono se verificou para a maior GHSV avaliada (330.000 h-1) e também para a 

temperatura de 1123 K. 

O catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 reportou conversões de 96% e 

88% para o CH4 e para o CO2, respectivamente, também em minirreator de leito fixo, sendo 

que, para o metano, essa conversão foi alcançada na menor GHSV avaliada (264.000 h-1), na 

temperatura de 1073 K. Para o dióxido de carbono, o melhor desempenho, em termos de 

conversão, foi obtido também nas mesmas condições de GHSV e temperatura. 

Conclusivamente, operando em minirreator de leito fixo, o catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/CeO2--Al2O3 apresentou melhores conversões, consideradas uma GHSV menor e 

uma temperatura de 1073 K, comparativamente ao catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/-Al2O3. 
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Quanto às conversões obtidas nos sistemas microestruturados, o catalisador de 

Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 alcançou conversões de 97% e 92% de CH4 e de CO2, 

respectivamente, na GHSV maior, a 1073 K, ao passo que o catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/CeO2--Al2O3 alcançou conversões próximas de 100% para o CH4 e de 96% para o 

CO2, no primeiro caso, para ambas as GHSVs avaliadas, tanto a 1073 quanto a 1123 K. A 

melhor conversão do CO2 foi obtida na GHSV maior e a 1123 K. 

Conclui-se que o catalisador de Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 obteve excelentes 

resultados em sistemas microestruturados. 

Quanto aos rendimentos dos produtos, o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3 

apresentou seus melhores resultados, em minirreator de leito fixo, alcançando 96% e 83% de 

rendimento para o H2 e o CO, respectivamente, o primeiro para GHSV menor (88.000 h-1) e o 

segundo para GHSV maior (110.000 h-1), ambos a 1123 K. O catalisador de Ni(5,0% em 

massa)/CeO2--Al2O3 apresentou resultados mais módicos, de 89% e 80% de rendimento para 

o H2 e o CO, respectivamente, o primeiro para GHSV menor, e o segundo para ambos as 

GHSVs, sempre a 1123 K. 

Em microssistemas, porém, ambos os catalisadores apresentaram resultados muito 

parecidos. Para o catalisador de Ni(5,0% em massa)/-Al2O3, seus melhores resultados foram 

92% e 86% de rendimento para o H2 e o CO, respectivamente, o primeiro para GHSV menor 

(88.000 h-1) e o segundo para GHSV maior (110.000 h-1), ambos a 1123 K. Já o catalisador de 

Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3 apresentou como melhores resultados os valores de 91% e 

87% de rendimento para o H2 e o CO, respectivamente, o primeiro também para GHSV 

menor (88.000 h-1) e o segundo também para GHSV maior (110.000 h-1), ambos a 1123 K. 

O estudo da razão molar H2/CO para os catalisadores indicou que o catalisador de 

Ni(5,0% em massa)/-Al2O3, embora alcance resultados em torno da unidade, o faz apenas 

para temperaturas de 1073 e 1123 K, em função de deposição de carbono sobre o catalisador 

nas outras temperaturas, 973 e 1023 K. Comporta-se melhor, entretanto, o catalisador de 

Ni(5,0% em massa)/CeO2--Al2O3, não apresentando deposição de carbono sensível de forma 

a diminuir ou aumentar essa razão molar, que fica em torno da unidade para toda a faixa de 

temperatura avaliada. Tudo isso ocorre da mesma forma nos sistemas microestruturados. 
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6.1.4 Modelagem e simulação dos processos 

A modelagem do processo de reforma seca, admitidas as etapas cinéticas sugeridas, 

levou a desvios médios, relativamente a valores obtidos na literatura (ABREU et al., 2008; 

SANTOS, 2004), da ordem de 1,2 0,01%, tendo-se adotado o modelo como eficaz para se 

realizar as simulações do processo de reforma seca do metano, para fins de comparação com 

os resultados experimentais obtidos. 

Os resultados experimentais foram confrontados com os do modelo através das 

Figuras 5.6 a 5.9, verificando-se um ajuste do modelo aos resultados, principalmente quanto 

às concentrações molares do metano e do dióxido de carbono. Concentrações molares dos 

produtos discreparam um pouco do modelo, não sendo necessariamente descartáveis em 

função de se apresentarem, geralmente, acima da curva do modelo, o que não o invalida 

necessariamente, mas sugere um resultado mais promissor, já pensando em termos de 

seletividade e rendimento dos produtos da reforma seca do metano. 

Perfis de concentrações molares dos componentes reagentes e dos produtos permitiram 

constatar que a posição de maiores resultados operacionais, dentro do microssistema 

(monólito), se dá pouco antes da metade do comprimento dos monólitos utilizados (eixo 

longitudinal, z). 

Quanto ao eixo radial (r), os perfis do modelo sugerem um melhor consumo dos 

componentes reagentes próximo ao centro do microrreator (r = 0), enquanto que uma melhor 

formação dos produtos mais na extremidade do microrreator (r próximo à superfície lateral 

dos monólitos). Isso não é necessariamente um contrassenso, uma vez que se considera que há 

diversas reações paralelas ocorrendo, valendo portanto os resultados a serem obtidos ao final 

do eixo longitudinal do microrreator, varrida toda a faixa radial. 

Ainda na simulação, é possível se quantificar que a temperatura é mais alta na 

superfície externa dos sistemas microestruturados, conforme seria de se supor, uma vez que é 

justamente a superfície dos monólitos que estão submetidas à proximidade do forno, fonte de 

calor do sistema operacional. 
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6.2 SUGESTÕES DE PESQUISA FUTURA 

Com vistas a futuros novos trabalhos seguindo a presente linha de pesquisa, sugere: 

 Scale-up, no que se refere a estudos na modificação do tamanho dos monólitos, 

seja axialmente ou ainda radialmente, bem como avaliações dos efeitos nas 

atividades catalíticas e demais parâmetros, tais como conversões e rendimentos; 

 Scale-up, no que se refere à adaptação de monólitos em série, considerando-se a 

possibilidade de poderem ser retirados agrupamentos de monólitos quando forem 

verificados eventuais problemas, como desativação catalítica; 

 Estudo de modelos novos para o processo de reforma seca, investigando-se 

cinéticas já estudadas em literatura; 

 Avaliação de processos de transformação do gás natural, através de outros tipos de 

reforma; 

 Estudo da intensificação de novos processos, que não os reforma do gás natural, 

mas passando pela combustão do gás natural, dentre outros. 

6.3 REFERÊNCIAS 

 
ABREU, C. A. M.; SANTOS, D. A.; PACI ́FICO, J. A.; LIMA FILHO, N. M. Kinetic 
evaluation of methane−carbon dioxide reforming process based on the reaction steps. 
Industrial & Engineering Chemistry Research, 47 (14), 4617-4622, 2008. 
 
ALMEIDA, L. C.; GONZALEZ, O.; SANZ, O.; PAUL, A.; CENTENO, M. A.; 
ODRIOZOLA, J. A.; MONTES, M. Fischer-Tropsch catalyst deposition on metallic 
structured supports. Studies in Surface Science and Catalysis, 167, 79-84, 2007. 
 
MACIEL, L. J. L.; SOUZA, A. E. Á. M.; VASCONCELOS, S. M.; KNOECHELMANN, A.; 
ABREU, C. A. M. Dry reforming and partial oxidation of natural gas to syngas 
production. Studies in Surface Science and Catalysis, 167, 469-474, 2007. 
 
SANTOS, J. A. P. d. Cinética do processo de reforma catalítica do metano com dióxido 
de carbono: aplicação à modelagem e simulação da operação em reator de leito 
fluidizado, 110 p. Recife-PE, UFPE. 2004. 
 
 



 

APÊNDICES



 

Apêndice A. Definição do modelo de gases adotado 

 

Segundo Smith et al. (2000), o truncamento da equação do virial em dois termos, 

equação (B.3), representa satisfatoriamente o comportamento PVT da maioria dos vapores em 

temperaturas subcríticas até uma pressão de aproximadamente 15 bar. O processo de reforma 

seca avaliado experimentalmente neste trabalho ocorreu em um sistema aberto, ou seja, à 

pressão atmosférica, 1 bar. Por outro lado, a faixa de temperatura de operação, de 973 a 

1123 K, superou os valores das temperaturas críticas de todas as espécies gasosas envolvidas 

no processo (Tabela A.1). 

Ainda segundo o Smith et al. (2000), para uma descrição acurada do comportamento 

PVT de fluidos ao longo de grandes intervalos de temperatura e pressão, ou seja, ao se 

trabalhar com temperaturas acima das críticas, é necessário uma equação de estado mais 

abrangente que a equação do virial. A proposta sugerida é a de adoção de equações 

polinomiais cúbicas, em função de sua generalidade e simplicidade de aplicação. Redlich e 

Kwong (1949) propuseram uma equação empírica que permite obter o fator de 

compressibilidade para os gases, numa ampla faixa de temperatura e pressão, a partir de 

pouquíssimos dados, e através de iteração: 

1,5

1 4,9340

1 1r

h
Z

h T h
      

 (A.1)

0,08664 r

r

P
h

ZT
  (A.2)

em que Z é o fator de compressibilidade, Pr é a pressão reduzida definida na equação (H.4) e 

Tr é a temperatura reduzida definida na equação (H.5) para a espécie em estudo, e h é o valor 

iterativo. 

São apresentados os valores dos fatores de compressibilidade para os componentes 

reacionais, obtidos através das equações (A.1) e (A.2), na Tabela A.1, com quatro casas 

decimais. 
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Tabela A.1 – Estimativa do fator de compressibilidade para os componentes reacionais

Espécie Tc (K) Pc (bar) Z (973 K) Z (1023 K) Z (1073 K) Z (1123 K) 

CH4 190,6 45,99 1,0001 1,0001 1,0001 1,0001 
CO2 304,2 73,83 1,0001 1,0001 1,0001 1,0001 
H2 33,19 13,13 0,9988 0,9990 0,9991 0,9992 
CO 132,9 34,99 1,0002 1,0002 1,0002 1,0002 
H2O 647,1 220,55 1,0002 1,0002 1,0002 1,0002 
N2 126,2 34,00 0,9997 0,9998 0,9998 0,9999 

Fonte: Smith et al. (2000) e Redlich e Kwong (1949). 

 

Observe-se que estes valores, se arredondados para a segunda casa decimal, levam a 

fatores de compressibilidade iguais à unidade. 

Assim, adotou-se o modelo dos gases ideais (Z = 1), inferindo-se que esta 

possibilidade advém de que as concentrações dos componentes reacionais foram baixas, 

relacionadas ao gás inerte (diluição inicial a 55,0% de gás inerte, nitrogênio), além de se ter 

trabalhado à pressão atmosférica, e ainda se considerando que os reagentes e efluentes não 

possuem massas molares altas o suficiente para serem necessárias considerações de desvios 

da lei dos gases ideais. 
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Apêndice B. Estimativa da densidade da mistura gasosa 

 

A densidade do seio do fluido pode ser calculada a partir de: 

m
f

m

M

V
   (B.1)

sendo: 

mM   massa molar da mistura gasosa (g/mol); 

mV   volume molar ou específico da mistura gasosa (cm3/mol); 

com: 

m i iM y M   (B.2)

sendo: 

iy   fração molar da espécie i; 

iM   massa molar da espécie i (g/mol). 

O volume molar ou específico da mistura, mV , pode ser estimado a partir do fator de 

compressibilidade, Z, usando a expansão do virial truncada no segundo termo, aplicável a 

baixas pressões (SMITH et al., 2000): 

1
PV BP

Z
RT RT

  
 

(B.3)

sendo: 

Z = fator de compressibilidade; 
P = pressão (atm); 
V = volume (cm3), que, aqui, passa a ser considerado o volume da mistura, Vm; 
R = constante universal dos gases ideais = 0,00008206 atm.m3.mol-1.K-1; 
T = temperatura absoluta (K); 
B = segundo coeficiente do virial; 

de onde se tira: 
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ZRT
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Para se determinar o fator de compressibilidade, Z, é necessário se definir o segundo 

coeficiente do virial, B, que é função da temperatura e da composição da mistura. Sendo a 

equação do virial aplicável a gases em pressões baixas ou moderadas (SMITH et al., 2000), a 

equação que fornece essa dependência com a composição, fixada a temperatura, é dada pela 

mecânica estatística: 

i j ij
i j

B y y B 
 

(B.5)

em que yi e yj representam as frações molares em uma mistura gasosa. Os índices i e j, 

denotativos das espécies químicas, varrem todos os componentes da mistura. 

Para seis componentes (caso deste trabalho), tem-se: 

1 1 11 1 2 12 1 6 16

2 1 21 2 2 22 2 6 26

6 1 61 6 2 62 6 6 66

B y y B y y B y y B

y y B y y B y y B
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    
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
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(B.5)

Observe-se que Bij = Bji. Além disso, os coeficientes Bij em que i = j correspondem 

aos coeficientes do virial de espécies puras; quando i   j, são chamados de coeficientes 

cruzados e representam uma propriedade de mistura. 

Pode-se estimar Bij, quando i = j: 

   1oc
ij i j

c

RT
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(B.6)

sendo Bo, B1, Pc e Tc definidos no Apêndice H pelas equações (H.2) a (H.5), e  o fator 

acêntrico. 

Estima-se Bij, quando i   j (REID et al., 1987): 
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 sendo: 
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com ij, Tcij, Pcij, Zcij e Vcij sendo os valores do fator acêntrico, da temperatura crítica, da 

pressão crítica, do fator de compressibilidade crítico e do volume molar ou específico crítico 

para a mistura binária ij, respectivamente. 

O fator de compressibilidade crítico é definido como: 
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(B.13)

A constante binária kij é um parâmetro de interação empírico para o par de moléculas 

ij. Quando i = j, temos que kij = 0. Quando as moléculas diferem muito em tamanho ou 

estrutura química, a constante binária kij é um número pequeno e positivo, determinado a 

partir de poucos dados PVT – (CHUEH e PRAUSNIT.JM, 1967; TARAKAD e DANNER, 1977) e 

*40TSONOPOULOS (1979) apud (REID et al., 1987), ou, na ausência destes, pode ser 

considerado nulo (SMITH et al., 2000). 

Para sistemas binários em que ambos os componentes pertencem a uma destas 

categorias (hidrocarbonetos, gases raros, gases permanentes41, perhalocarbonetos), kij pode ser 

estimado da seguinte forma (REID et al., 1987): 
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*40 TSONOPOULOS, C. Equations of state in engineering and research. Advan. Chem. Ser. 182, 143, 1979. 
41 Gases que não podem ser liquefeitos à temperatura ambiente, como o O2, H2, N2, Ar e CO2. 
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Os parâmetros necessários para utilização das equações (B.3) a (B.14) são 

apresentados na Tabela B.1. 

 

Tabela B.1 - Parâmetros para cálculo da densidade da mistura gasosa 

Espécie 
Massa molar 

(g/mol) 
Tc 

(K) 
Pc 

(bar) 
Vc 

(cm3/mol) 
Zc 

(adimensional)  

CH4 16,043 190,6 45,99 98,6 0,286 0,012 
CO2 44,010 304,2 73,83 94,0 0,274 0,224 
H2 2,016 33,19 13,13 64,1 0,305 -0,216 
CO 28,010 132,9 34,99 93,4 0,296 0,048 
H2O 18,015 647,1 220,55 55,9 0,229 0,345 
N2 28,014 126,2 34,00 89,2 0,289 0,038 

Fonte: Smith et al. (2000). 

 

A composição da mistura gasosa e sua densidade estimada através da equação (B.1) e 

do procedimento descrito, nas condições iniciais das operações e nas condições de equilíbrio 

termodinâmico, por temperatura de operação, são apresentadas na Tabela B.2. Vale lembrar 

que, para efeito de cálculo da densidade do fluido, a composição da mistura deve incluir o 

diluente, no caso, o nitrogênio. 

 

Tabela B.2 - Composição (em fração molar) e densidade da mistura gasosa 

Espécie 
Inicial Equilíbrio(a) 

973 K 1.023 K 1.073 K 1.123 K 973 K 1.023 K 1.073 K 1.123 K 

CH4 0,200 0,200 0,200 0,200 0,030 0,013 0,005 0,002 
CO2 0,250 0,250 0,250 0,250 0,045 0,030 0,023 0,019 
H2 - - - - 0,220 0,020 0,018 0,018 
CO - - - - 0,266 0,287 0,297 0,302 
H2O - - - - 0,023 0,247 0,261 0,265 
N2

(b) 0,550 0,550 0,550 0,550 0,416 0,403 0,397 0,394 

Densidade 
da mistura 

gasosa (f) 
(k/m3) 

0,364 0,347 0,331 0,316 0,277 0,256 0,240 0,228 

(a) Composição no equilíbrio termodinâmico; 
(b) O nitrogênio entra na composição para fins de determinação da densidade da mistura gasosa. 
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Apêndice C. Estimativa das viscosidades dinâmica e cinemática da mistura gasosa 

 

Viscosidade dinâmica da mistura 

O método de Wilke e Lee (1955) permite determinar a viscosidade dinâmica da 

mistura através da equação: 

1

1

n
i i

m n
i

j ij
j

y

y









 

(C.1)

e: 

   
 
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i j

M M

M M

 


   
  

 
(C.2)

sendo: 

m = viscosidade dinâmica da mistura (P = N.s.m-1 = g.cm-1.s-1); 

i, j = viscosidades dinâmicas das espécies i ou j puras (P = N.s.m-1 = g.cm-1.s-1); 
yi, yj = fração molar das espécies i ou j (adimensional); 
Mi, Mj = massas molares das espécies “i” e “j” (g/mol). 

 

A equação (C.1) desenvolvida para um sistema com seis componentes fica assim: 

1 1

1 2 12 3 13 4 14 5 15 6 16

2 2

2 1 21 3 23 4 24 5 25 6 26

6 6

6 6 61 6 62 6 63 6 64 6 65

m

y

y y y y y y

y

y y y y y y

y

y y y y y y


    


    


    

 
    

 
    


    


 

(C.3)

Para determinar os valores das viscosidades dinâmicas dos componentes reativos, é 

usado o método de Chung (CHUNG et al., 1988; CHUNG et al., 1984): 
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 1 2

5
2 3

4,0785 10 c
i

c

F MT
x

V 

 


 
(C.4)

sendo: 

i   viscosidade do componente i (P = 0,1 Pa.s); 

  = integral de colisão para a viscosidade, sendo função de BK T


; 

  = energia máxima de atração entre duas moléculas (J); 

KB = constante de Boltzmann = 1,381x10-16 g.cm-2.K-1.s-2 (J/K); 
T = temperatura em que se está avaliando a viscosidade (K); 
M = massa molar (g/mol); 
Vc = volume crítico (cm3/mol). 

 

Fc é um fator característico para considerar as formas moleculares e as polaridades de 

gases diluídos: 

41 0, 2756 0,059035c dprF        (C.5)

sendo: 

 = fator acêntrico (adimensional); 

 = fator de correção para substâncias altamente polares (ácidos, álcoois)42. 

 

dpr é o momento dipolar adimensional, que pode ser estimado através de: 

 1 2131,3 dp
dpr

c cV T


   

(C.6)

com: 

dp = momento dipolar (debyes); 

Vc = volume crítico (cm3/mol); 
Tc = temperatura crítica (K). 

 

                                                 
42 Como neste caso não se trabalhou com ácidos ou álcoois, o valor de  é nulo. Maiores comentários sobre ele 

tornam-se então desnecessários. 
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Os valores das integrais de colisão para a viscosidade, , foram ajustados por 

Neufeld et al. (1972): 

   0,14874

1,16145 0,52487 2,16178

* exp 0,77320 * exp 2, 43787 *T T T     
(C.7)

com: 

* BK T
T


  (C.8)

1,2593
c

B

T

K
   (C.9)

 

Os parâmetros necessários à estimação da viscosidade dinâmica pelo Método de 

Chung (CHUNG et al., 1988; CHUNG et al., 1984) estão apresentados na Tabela C.1. 

 

Tabela C.1 - Parâmetros para o cálculo das viscosidades 

Componente yi M (g/mol) Tc (K) Vc (cm3/mol)  dp (debye)

CH4 0,20 16,04 190,40 99,20 0,011 0,00
H2O 0 18,02 647,30 57,10 0,344 1,80
CO 0 28,01 132,90 93,20 0,066 0,10
CO2 0,25 44,01 304,10 93,90 0,239 0,00
H2 0 2,02 33,20 65,10 -0,218 0,00
N2 0,55 28,01 126,20 89,20 0,038 0,00
Fonte: REID et al. (1987) 

 

De posse das viscosidades dos componentes puros, obtidas pela equação (C.4), e dos 

valores calculados através da equação (C.2), determinou-se as viscosidades da mistura nas 

temperaturas de operação, usando a equação (C.1), ou a equação (C.3), cujos valores são 

apresentados na Tabela C.2. 
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Tabela C.2 - Viscosidades dinâmicas da mistura 

Temperatura (K) 
Viscosidades dinâmicas 

(µP) 
(Pa.s) 
(x105) 

973 380,94 3,81
1023 394,04 3,94 
1073 406,87 4,07 
1123 419,46 4,19 

 

Viscosidade cinemática da mistura 

De posse da viscosidade dinâmica da mistura e da densidade do fluido, pode-se 

estimar a viscosidade cinemática da mistura, , da seguinte forma: 

f




  
(C.10)

sendo: 

 = viscosidade cinemática (cm2/s ou m2/s); 

 = viscosidade dinâmica (P = N.s.m-1 = g.cm-1.s-1 ou Pa.s = kg.m-1.s-1; 

f  = densidade do fluido (g/cm3) (Apêndice B). 

 

Tabela C.3 – Viscosidade cinemática da mistura gasosa 

Composição(a)  Temperatura (K) 
Densidade da mistura 

gasosa (f) (k/m3) 
(Tabela B.2) 

Viscosidades 
dinâmicas da 
mistura ( m ) 

(Pa.s) (x105) 
(Tabela C.2) 

Viscosidades 
cinemáticas 
da mistura 

(m2/s) (x105)

Inicial 

973 0,364 3,81 10,47 
1023 0,347 3,94 11,36 
1073 0,331 4,07 12,29 
1123 0,316 4,19 13,26 

Equilíbrio 

973 0,269 3,81 13,73 
1023 0,256 3,94 15,41 
1073 0,240 4,07 16,94 
1123 0,228 4,19 18,39 

(a) Constantes da Tabela B.2. 
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Apêndice D. Determinação do regime cinético 

 

Para se determinar se o regime cinético é difusivo ou químico, torna-se necessário se 

verificar a possibilidade de a difusão interna ou externa estarem controlando o processo 

reacional. Para isso, é avaliada a difusão interna pelo critério de Weisz e Prater (1954), 

através das equações (D.1) e (D.2), bem como a difusão externa (VILLERMAUX, 1982B), pela 

uso da equação (D.7). 

 

Limitações à transferência de massa interna  

O módulo de Weisz (WEISZ e PRATER, 1954), para avaliação da difusibilidade interna, 

é definido da seguinte forma: 

2 2

,

1 .
. .

2 .
obs cat

c
e i f

n r
L

D C

      
 

 (D.1)

sendo: 

  = Módulo de Weisz; 
  = fator de eficiência; 

  = Módulo de Thiele; 

6
p p

c
p

V d
L

S
  = comprimento característico do catalisador (cm); no caso do catalisador 

em leito fixo, é função do diâmetro de suas partículas; 

c cL e = comprimento característico do catalisador (cm); no caso do monólito, é a 
espessura da camada catalítica;  

Vp = volume de uma partícula do catalisador (cm3); 
Sp = área externa de uma partícula do catalisador (cm2); 
n =  ordem da reação; 
robs = velocidade média observada ou aparente da reação (mol.g-1

cat.s
-1); 

cat = densidade média do catalisador (g/cm3); 
De = difusividade efetiva do componente cuja velocidade está-se medindo 

(cm2/s); 

,i fC = concentração molar do componente i no seio do fluido (mol/cm3). 

Se não houver limitações difusionais internas, 1  e 1  , ou seja, 2 1   . 

Se, por outro lado, houver fortes limitações difusionais internas, 1  e 1  , ou seja, 
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2 1   . Na prática, considera-se não haver limitações difusionais internas se 

2 0,1   , ou: 

 2 1 .
. . 0,1

2 .
obs cat

c o
e i

n r
L

D C

   
 

 (D.2)

 

Tabela D.1 – Dimensões necessárias à determinação do Módulo de Weisz  

Dados primários 

cat 2,2 g/cm3 = 2.200 kg/m3 

dp (níquel-alunina) 15 µm = 1,5 x 10-5 m 

dp (níquel/céria-alumina) 16 µm = 1,6 x 10-5 m 

monólitoS 600 cm2 = 0,06 m2 

catm  (nos monólitos) 0,300 mg = 3 x 10-4 kg 

Dados derivados 

cL  (níquel/alumina) 2,50 x 10-6 m 

cL  (níquel/céria-alumina) 2,67 x 10-6 m 

c cL e  (monólitos) 20 µm = 2,00 x 10-4 m 

L  (monólitos)  3,00 cm 
dp = diâmetro das partículas dos catalisadores; 

L = comprimento do monólito. 

 

Considerando que a única reação catalítica é o craqueamento térmico do metano, 

reação (3.4), e que esta reação é de ordem complexa, por seguir o mecanismo de Langmuir–

Hinshelwood, equação (3.23), então considera-se a ordem da reação 1n  , uma vez que a 

concentração de CH4 no seio do fluido é baixa. Assim, as equações (D.1) e (D.2) se tornam: 

2 2

,

.
.

.
obs cat

c
e i f

r
L

D C

    (D.3)

 2 .
. 0,1

.
obs cat

c o
e i

r
L

D C


  (D.4)

A equação (D.4) passa a ser a condição para que não haja limitações difusionais 

internas. 

Na Tabela D.2, são apresentados os valores do Módulo de Weisz (), bem como os 

parâmetros calculados e estimados necessários para a sua determinação. 
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Tabela D.2 – Módulo de Weisz () e seus parâmetros calculados e estimados 

Sistema 
Temperatura 

(K) 

Concentrações 
iniciais 

(
4,

o
i f CHC C ) 

(x 103)  
(mol/m3) 

obsr  

(mol.kg-1
cat.s

-1) 
(x 108) 

Equação (3.23) 
 

DCH4,efet,min 
(m2/s) 
(x 105) 

(Tabela I.5) 

 
Equação (D.3) 

M
in

ir
re

at
or

 d
e 

le
it

o 
fi

xo
 c

om
 

N
i/

A
l 

973 2,51 1,94 8,33 1,28 x 10-9 

1023 2,38 3,02 9,03 1,92 x 10-9 

1073 2,27 4,49 9,89 2,75 x 10-9 

1123 2,17 6,44 10,71 3,81 x 10-9 

M
in

ir
re

at
or

 d
e 

le
it

o 
fi

xo
 c

om
 

N
i/

C
e-

A
l 

973 2,51 1,94 8,33 1,46 x 10-9 

1023 2,38 3,02 9,03 2,18 x 10-9 

1073 2,27 4,49 9,89 3,13 x 10-9 

1123 2,17 6,44 10,71 4,33 x 10-9 

M
on

ól
it

os
 973 2,51 1,94 8,33 5,12 x 10-5 

1023 2,38 3,02 9,03 7,66 x 10-5 

1073 2,27 4,49 9,89 11,00 x 10-5 

1123 2,17 6,44 10,71 15,23 x 10-5 

 

Os valores do Módulo de Weisz (), assim calculados, atendem à condição da 

equação (D.4), indicando não haver limitações difusionais internas, tanto para os processos 

realizados em minirreator de leito fixo, com ambos os catalisadores, como para os processos 

realizados em monólitos. Por outro lado, considerando que o Módulo de Weisz () se 

apresentou de ordem muito maior para os monólitos, calculou-se o Módulo de Thiele (), 

através da seguinte equação: 

 2

2 .

.
obs cat c

o
e i

r L

D C


   (D.5)

Em seguida, se 1  , foi determinado o fator de efetividade interno (i), através da 

equação: 
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tgh 
i




  (D.6)

Se o valor de 1i  , não haverá que se considerar limitações difusionais internas. 

A seguir, é apresentada a Tabela D.3 com os valores do Módulo de Thiele (), do fator 

de efetividade interno (i) e dos parâmetros necessários às suas determinações. Os valores de 

cat e de Lc encontram-se na Tabela D.1. 

 

Tabela D.3 – Fatores de efetividade interna e seus parâmetros calculados e estimados 

Sistema 
Temperatura 

(K) 
 

Equação (D.3)

obsr  

(mol.kg-1
cat.s

-1) 
(x 108) 

Equação (3.23) 
 

 
Equação 

(D.5) 

i  

Equação (D.6) 

M
in

ir
re

at
or

 d
e 

le
it

o 
fi

xo
 c

om
 

N
i/

A
l 

973 1,28 x 10-9 1,94 0,0004 1,0000 

1023 1,92 x 10-9 3,02 0,0004 1,0000 

1073 2,75 x 10-9 4,49 0,0005 1,0000 

1123 3,81 x 10-9 6,44 0,0006 1,0000 

M
in

ir
re

at
or

 d
e 

le
it

o 
fi

xo
 c

om
 

N
i/

C
e-

A
l 

973 1,46 x 10-9 1,94 0,0004 1,0000 

1023 2,18 x 10-9 3,02 0,0005 1,0000 

1073 3,13 x 10-9 4,49 0,0006 1,0000 

1123 4,33 x 10-9 6,44 0,0007 1,0000 

M
on

ól
it

os
 973 5,12 x 10-5 1,94 0,0072 1,0000 

1023 7,66 x 10-5 3,02 0,0088 1,0000 

1073 11,00 x 10-5 4,49 0,0105 1,0000 

1123 15,23 x 10-5 6,44 0,0123 0,9999 

 

Os valores dos fatores de efetividade interna encontrados, para os processos realizados 

em monólitos, foram menores que a unidade. Isto implica que há limitações difusionais 
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internas nos monólitos. Dessa forma, há que se considerar a possibilidade de limitações 

difusionais externas também. 

 

Limitações à transferência de massa externa 

As limitações difusionais à transferência de massa da fase gasosa para a superfície do 

catalisador serão desprezíveis, se (VILLERMAUX, 1982A, B): 

,

. .
0,05obs cat c

e
c i f

r L
f

k C


   (D.7)

sendo: 

ef  = fração de resistência externa; 

kc = coeficiente de transferência de massa (cm/s). 

A estimativa dos valores de coeficientes de transferência de massa (kc) é apresentada 

no Apêndice E. 

 

Tabela D.4 – Fatores de resistência externa e seus parâmetros calculados e estimados 

Sistema 
Temperatura 

(K) 

Concentrações 
iniciais 

(
4,

o
i f CHC C ) 

(x 103)  
(mol/m3) 

obsr  

(mol.kg-1
cat.s

-1) 
(x 105), 

equação (3.23) 
 

kc (menor) 
(m/s) 

(Tabela E.3) 
ef

 

M
in

ir
re

at
or

 
de

 le
it

o 
fi

xo
 

co
m

 N
i/

A
l 973 2,51 1,82 29,19 1,36 x 10-6 

1023 2,38 1,73 30,99 1,29 x 10-6 

1073 2,27 1,65 32,90 1,21 x 10-6 

1123 2,17 1,57 34,82 1,14 x 10-6 

M
in

ir
re

at
or

 
de

 le
it

o 
fi

xo
 

co
m

 N
i/

C
e-

A
l 

973 2,51 1,82 27,36 1,55 x 10-6 

1023 2,38 1,73 29,06 1,46 x 10-6 

1073 2,27 1,65 30,84 1,38 x 10-6 

1123 2,17 1,57 32,65 1,30 x 10-6 

M
on

ól
it

os
 973 2,51 1,82 0,63  0,4063  

1023 2,38 1,73 0,69  0,3716  

1073 2,27 1,65 0,75  0,3410  

1123 2,17 1,57 0,81  0,3147  
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Calculados dessa forma, pode-se afirmar que os valores da fração de resistência 

externa (fe) atendem à condição da equação (D.7), para os processos realizados em minirreator 

de leito fixo. Porém, como isso não se verificou para os processos ocorridos em monólitos, é 

possível se admitir que haja alguma resistência à transferência de massa nos monólitos. Isso já 

foi antecipado anteriormente, quando do estudo das limitações difusionais internas. Assim, 

Villermaux (1982b)  demonstrou a relação entre as limitações difusionais internas e externas, 

através da seguinte equação: 

1

i
e

c
i

c

kL
k







 
(D.8)

em que: 

e  = fatores de efetividade externo (adimensional); 

k    constante relacionada com a velocidade reacional. 

 

Como a reação catalítica é o craqueamento térmico do metano, reação (3.4), podemos 

substituir k pela combinação das constantes cinéticas da referida reação, incorporando 

também o valor de cat
 para adimensionalizar os termos, na equação (D.8), ficando com: 

1 41

i
e

cat CH c
i

c

k K L
k

 



 

(D.9)

Dessa forma, então, teremos fatores de efetividade externa para as operações nos 

monólitos, cujos valores apresentamos na Tabela D.5. 

 

Tabela D.5 – Fatores de eficiência externa e seus parâmetros calculados e estimados 

Sistema 
Temperatura 

(K) 

 
Equação (D.5)
(Tabela D.3) 

i  

Equação (D.6) 
(Tabela D.3) 

kc (menor) 
(m/s) 

(Tabela E.3)

e  

Equação (D.9) 

M
on

ól
it

os
 973 0,0072 1,0000 0,61  0,9871  

1023 0,0088 1,0000 0,66  0,9881  

1073 0,0105 1,0000 0,72  0,9891  

1123 0,0123 0,9999 0,78  0,9899  
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Os fatores de efetividade foram usados para as taxas de reação do CH4 e do H2, 

equações (5.18), (5.19), (5.28), (5.29), para cada temperatura dos processos de reforma seca 

avaliados, em função da reação (3.23) (craqueamento térmico do metano), em que se consome 

o CH4 e se forma o produto H2. 

 

REFERÊNCIAS 

 

VILLERMAUX, J. Chemical Reactors. Recherche, 13 (135), 868-879, 1982a. 
 
VILLERMAUX, J. Génie de la réaction chimique: conception et fonctionement dês 
réacteurs. Paris: Technique et Documentation (Lavoisier). 1982b. 394 p. 
 
WEISZ, P. B.; PRATER, C. D. Interpretation of measurements in experimental catalysis. 
Advances in Catalysis, 6, 143-196, 1954. 
 



 

Apêndice E. Estimativa dos coeficientes de transferência de massa e de calor 

 

Coeficientes de transferência de massa 

Para estimar o valor da constante de transferência de massa, kc, pode ser usada a 

correlação de Frössling (1938), que estima a transferência de massa em torno de uma única 

partícula esférica: 

1 2 1 3Sh 2 0, 6 Re Sc   (E.10)

Para um fluido escoando através de um leito recheado de partículas, tem-se a 

correlação de (RANZ, 1952): 

1 2 1 3Sh 2 1,8 Re Sc , Re 80    (E.11)

com: 

,

Sh c p

e i

k d

D
  (E.12)

Re c zL v


  (E.13)

,

Sc
e iD


  (E.14)

sendo: 

Sh = Número de Sherwood (adimensional); 

Re = Número de Reynolds (adimensional); 

Sc = Número de Schmidt (adimensional); 

kc = coeficiente de transferência de massa (cm/s); 

c rL d = comprimento característico para o número de Reynolds, diâmetro do reator 
(cm), para os processos em leito fixo; 

c celL d = comprimento característico para o número de Reynolds, diâmetro da célula 
(cm), para os processos em monólitos; 

pd = comprimento característico para o número de Sherwood, diâmetro da partícula 
(grão) do catalisador (cm), para os processos em leito fixo; 

De,i = coeficiente de difusividade efetiva da espécie i na mistura (cm2/s); 
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zv  = velocidade linear da mistura (cm/s); 

 = viscosidade cinemática (cm2/s) – equação (C.10) 

 

Para um fluido escoando em um monólito, foi usada a seguinte correlação 

(BALAKOTAIAH e WEST, 2002; WEST et al., 2003): 

   
1 3

1 3 1 3

1 3

0,8 Sh
Sh 1,077 Re Pe , Pe

Re

0,8 Sh
Sh Sh , Pe

Re

f
f

f






 

 
 (E.15)

com: 

1
Pe Re  Sc

16
celd

L
  (E.16)

e: 

,

Sh c c

e i

k L

D
  (E.17)

Re cel zd v


  (E.18)

sendo: 

celd   diâmetro da célula do monólito (cm); 

c cL e    comprimento característico, espessura da camda catalítica no monólito (cm); 

L   comprimento do monólito (cm); 
f   fator de fricção (adimensional); 

Ref   combinação do fator de fricção (adimensional) com o número de Reynolds para o 
duto (adimensional); 

Pe   Número de Peclet transversal (adimensional); 

Sh   valor assintótico do Número de Sherwood (adimensional); 

 

Substituindo os valores propostos por West et al. (2003) para f Re = 16 e Sh∞ = 3,656 

e a equação (E.16) na equação (E.15): 
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 
1 3

1 3
Sh 1,077 Re Sc , Pe 2,443

Sh 3,656 , Pe 2,443

cL

L
   
 

 

 (E.19)

A forma de cálculo da viscosidade cinemática da mistura é apresentada no Apêndice 

C. 

Nas Tabelas E.1 e E.2, são apresentados os parâmetros necessários e os calculados 

para a determinação dos coeficientes de transferência de massa (kc) para os processos em 

minirreator de leito fixo com ambos os catalisadores e para os processos realizados em 

monólitos. 

 

Tabela E.1 – Parâmetros necessários à determinação dos 
coeficientes de transferência de massa (kc) 

pd  (níquel-alunina) 15 µm = 1,5 x 10-5 m 

pd  (níquel/céria-alumina) 16 µm = 1,6 x 10-5 m 

c cL e   (monólitos) 20 µm = 2,00 x 10-4 m 

c rL d   (leito fixo) 1,8 cm = 1,8 x 10-2 m 

c celL d   (monólitos) 500 µm = 5,0 x 10-6 m 

maxzv  (leito fixo) 1,64 cm/s 

minzv  (leito fixo)
 1,31 cm/s 

maxzv  (monólitos)
 2,05 cm/s 

minzv  (monólitos)
 1,64 cm/3 

v (Tabela C.3) 
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Tabela E.2 – Parâmetros calculados para a determinação dos coeficientes de transferência de 
massa (kc) 

Sistema 

Temperatura 
(K) 

973 1023 1073 1123 

Parâmetro maxzv

(CH4) 

minzv

(CH4)

maxzv

(CH4)

minzv

(CH4)

maxzv

(CH4)

minzv

(CH4)

maxzv

(CH4) 

minzv

(CH4)

Sceq(CH4) 
(x104) 

Equação 
(E.19) 

1,65 1,59 1,69 1,63 1,71 1,65 1,72 1,65 

De,CH4 
(cm2/s) 

(Tabela I.5) 
0,83 0,86 0,91 0,94 0,99 1,03 1,07 1,11 

M
in

ir
re

at
or

 d
e 

le
ito

 f
ix

o Re 2,82 2,15 2,59 1,91 2,40 1,74 2,22 1,60 

Sh(CH4) 5,57 5,08 5,46 4,93 5,34 4,81 5,21 4,69 

M
on

ól
ito

s Re 0,10 0,06 0,09 0,05 0,08 0,05 0,08 0,04 

Pe (x104) 1,63 0,99 1,54 0,91 1,44 0,83 1,33 0,77 

Sh(CH4) 3,66 3,66 3,66 3,66 3,66 3,66 3,66 3,66 

 

Tabela E.3 – Valores estimados dos coeficientes de transferência de massa (kc) 
(cm/s) 

Temperatura 
(K) 

973 1023 1073 1123 

Sistema maxzv

(CH4)

minzv

(CH4) 

maxzv

(CH4)

minzv

(CH4)

maxzv

(CH4)

minzv

(CH4)

maxzv

(CH4) 

minzv

(CH4) 

Minirreator 
de leito fixo 
(catalisador 

Ni/Al) 

3093 2919 3308 3099 3516 3290 3721 3482 

Minirreator 
de leito fixo 
(catalisador 
Ni/Ce-Al) 

2900 2736 3101 2906 3296 3084 3489 3265 

Monólitos 61 63 66 69 72 75 78 81 
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Coeficientes de transferência de calor 

Para estimar o valor do coeficiente de transferência de calor por convecção, h, foram 

consideradas duas situações. A primeira se refere ao escoamento laminar (Re   2300) em 

tubo circular  e a segunda se refere ao escoamento laminar nos monólitos. 

 

Escoamento laminar em tubo circular 

Em tubos circulares caracterizados pela temperatura da superfície constante e 

condições plenamente desenvolvidas de escoamento laminar ( Re 2300 ), o número de 

Nusselt é uma constante, independente dos números de Reynolds, de Prandtl e da posição 

axial (ou longitudinal) (INCROPERA e DEWITT, 2003). 

3u 56N ,6D   (E.20)

em que NuD é o número de Nusselt baseado no diâmetro do tubo (Dt) que possua 

comprimento Lt suficiente para alcançar o fluxo laminar plenamente desenvolvido. 

O valor do coeficiente de transferência de calor por convecção, h, pode ser calculado 

assim: 

Nu r
D

G

hd

k
  (E.21)

em que kG é o valor da condutividade térmica da mistura gasosa e dr o diâmetro do reator, 

para os processos em leito fixo. 

A seguir, na Tabela E.4, é apresentado o valor do coeficiente de transferência de calor 

por convecção, h, bem como os parâmetros necessários à sua estimativa. Note-se que este 

valor refere-se ao processo de reforma seca em minirreator de leito fixo. 
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Tabela E.4 – Coeficiente de transferência de calor por convecção (h) para o minirreator de 
leito fixo e parâmetros necessários à sua estimativa 

Temperatura (K) 973 1023 1073 1123 

Parâmetro máx mín máx mín máx mín máx mín 

ReD  

(Tabela E.2) 
2,82 2,15 2,59 1,91 2,40 1,74 2,22 1,60 

Gk  (W.m-1.K-1) 

(Tabela E.5) 
0,23 0,24 0,25 0,27 

h  (W.m-2.K-1) 
Equação (E.21) 

47 49 52 52 

rd  0,018 m (1,8 cm) 

NuD  

Equação (E.20) 
3,656 

 

Escoamento turbulento em monólitos 

Para o escoamento turbulento em monólitos, Bennett et al. (1991) propuseram calcular 

o coeficiente de transferência de calor por convecção através da equação: 

0,829

,Nu 0,0767 1 Pe. cel mon
D

mon

D

L

 
  

 
 (E.22)

em que Dcel,mon é o diâmetro de cada célula dos monólitos e Lmon é o comprimento das células. 

Pe é o número de Peclet: 

Pe Re.Pr  (E.23)

enquanto que Re é o número de Reynolds e Pr o número de Prandtl: 

Re z hdv D

v
  (E.24)

Pr G m

G

Cp

k


  (E.25)

com: 
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,

,

total reag
z

d mon

Q
v

A
  (E.26)

em que: 

zv   velocidade média no sentido longitudinal (cm/s); 

,total reagQ   fluxo volumétrico total de gases (cm3/s); 

,d monA   área disponível para o fluxo, no monólito (cm2), equação (K.2); 

hdD   diâmetro hidráulico disponível do monólito (cm); 

 = viscosidade cinemática da mistura gasosa (cm2/s ou m2/s) (Tabela C.3); 

GCp   capacidade calorífica, à pressão constante, da mistura gasosa (J.kg-1.K-1);  

m   viscosidade dinâmica da mistura gasosa (Pa.s) (Tabela C.2); 

Gk   condutividade térmica média da mistura gasosa (J.m-1.K-1.s-1). 

 

O valor de h também é calculado pela equação (E.21). 

A seguir, na Tabela E.5, são apresentados os valores dos parâmetros necessários à 

estimativa dos coeficientes de transferência de calor por convecção, h, para os processos com 

monólitos. 

 

Tabela E.5 – Parâmetros necessários à estimativa dos 
coeficientes de transferência de calor por convecção para os 
monólitos 

, ,mintotal reagQ  200 cm3/s 

, ,maxtotal reagQ  250 cm3/s 

minzv  1,64 cm/s 

maxzv  2,05 cm/s 

hdD  500 m 

v   10,47 < v  < 18,40 (x10-5) m2/s (Tabela C.3) 

,d monA  2,03 cm2 

GCp  47 J.kg-1.K-1 

m  3,81 < m  < 4,19 (x10-5) Pa.s (Tabela C.2) 

Gk  0,16 J.m-1.K-1.s-1 

ReD 0,04 < ReD < 0,10 (Tabela E.2) 
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Os valores calculados para a estimativa dos coeficientes de transferência de calor por 

convecção, h, para os processos com monólitos são apresentados na Tabela E.6. 

 

Tabela E.6 – Coeficientes de transferência de calor por convecção para os monólitos e os 
parâmetros calculados às suas estimativas 

T (K) Pr 
Re 

(max) 
Re 

(min) 
Pe 

(max) 
Pe 

(min) 
NuD 

(max) 
NuD 

(min) 

h 
(max) 

(W/m-2K-1) 

h 
(min) 

(W/m-2K-1) 

973 0,011 31545 18650 353 209 0,088 0,083 28,1 26,6 

1023 0,012 29072 17158 337 199 0,087 0,083 27,9 26,5 

1073 0,012 26857 15579 321 186 0,087 0,083 27,8 26,4 

1123 0,012 24870 14356 306 177 0,086 0,082 27,6 26,3 
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Apêndice F. Tamanho das partículas catalíticas e ponto isoelétrico das suspensões 

 

Distribuição do tamanho das partículas catalíticas 

A medida do tamanho das partículas catalíticas foi realizada utilizandos um 

Mastersizer 2000 (Malvern). 

Para o pré-catalisador de NiO/-Al2O3, foram realizadas três tomadas, tendo-se 

determinado que 90% das partículas teriam diâmetro de no máximo 24 µm (Figura F.1). 

Submetido o catalisador a um moinho de bolas (Planetary Ball Mill PM 100), por 5 horas, a 

400 rpm, invertendo-se a rotação a cada 5 min, 90% das partículas do pré-catalisador 

alcançaram diâmetro de no máximo 15 µm (Figura F.2), tamanho necessário para as 

propriedades reológicas necessárias a um efetivo recobrimento dos monólitos (ALMEIDA et 

al., 2010). 

 

Figura F.1 – Distribuição do tamanho das partículas do pré-catalisador de NiO/-Al2O3 antes 
de ser submetido à redução através de moagem. 
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Figura F.2 – Distribuição do tamanho das partículas do pré-catalisador de NiO/-Al2O3 após 
ser submetido à redução através de moagem. 

 

Quanto ao pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3, 90% das partículas teriam diâmetro 

de no máximo 32 µm, embora apenas uma medida tenha sido obtida com eficiência (Figura 

F.3). O mesmo procedimento de redução do tamanho das partículas, descrito no parágrafo 

anterior, foi realizado, alcançando-se um diâmetro de no máximo 16 µm em 90% das 

partículas (Figura F.4). 

 

Figura F.3 – Distribuição do tamanho das partículas do pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3 

antes de ser submetido à redução através de moagem. 
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Figura F.4 – Distribuição do tamanho das partículas do pré-catalisador de NiO/CeO2--Al2O3 

após ser submetido à redução através de moagem. 

 

Determinação do ponto isoelétrico das suspensões 

Foram preparadas suspensões de ambos os pré-catalisadores, com diâmetros de 

partículas já reduzidos, para se determinar seus pontos isoelétricos. 

As suspensões foram preparadas utilizando-se NaCl como eletrólito (0,003 mol/Litro 

de concentração). À solução de NaCl, adicionou-se o pré-catalisador a ser analisado em 

quantidade suficiente a se alcançar no máximo 1 ppm de concentração. Ajustou-se o pH a 

valores correspondentes a 2, 4, 5, 6, 8 e 10, utilizando-se HNO3 e NH4OH. As amostras foram 

submetidas a ultrassom por 1 hora, na máxima potência, seguindo-se a medida do potencial 

zeta do sólido para cada solução, o que possibilitou se obter o valor do potencial zeta para 

cada pH. 

As análises foram realizadas em um medidor de potencial zeta (Zetasizer Nano Series, 

Malvern Instruments), usando-se soluções com pHs diferentes de ambos os pré-catalisadores, 

a partir do que foram traçadas curvas pH versus potencial zeta () para cada pré-catalisador. 

Para o pré-catalisador de níquel/alumina, o ponto isoelétrico foi verificado como 

correspondente ao pH = 8,5, e o maior valor de potencial zeta alcançado ficou em torno de 40 

mV, para um pH = 4,0 (Figura F.5). 
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Para o pré-catalisador de níquel/céria-alumina, o potencial isoelétrico se verificou com 

o pH = 9,0, e o valor obtido do potencial zeta para o pH = 4,0, foi de cerca de 35 mV  (Figura 

F.6). 

Pela Figura 2.43, esses valores apontam para uma dispersão estável. Dessa forma, 

considerando-se que o pH da alumina coloidal, aditivo indicado para a formulação da 

suspensão (ALMEIDA et al., 2010), é também 4,0, foram preparadas as suspensões de ambos 

os catalisadores com este pH. 
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Figura F.5 – Potencial zeta do pré-catalisador de 
NiO/-Al2O3 em função do pH. 
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Figura F.6 – Potencial zeta do pré-catalisador de 
NiO/CeO2--Al2O3 em função do pH. 
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Apêndice G. Determinação das constantes de equilíbrio nas temperaturas de operação 

 

Com o intuito de determinar as constantes das reações (3.4) a (3.20), considerem-se as 

equações (3.1) e (3.2). 

 ln
oG

K
RT


   (3.1)

.o o oG H T S      (3.2)

Para se poder relacioná-las, são necessárias as definições de Hº e de Sº: 

0
0

o
To o P

T

C
H H R dT

R


      (G.1)

0
0

o
To o P

T

C dT
S S R

R T


      (G.2)

sendo 0
oH  o calor de reação padrão e 0

oS  a entropia de reação padrão, ambas à temperatura 

de referência T0, e Hº e de Sº as variações de entalpia padrão e de entropia padrão na 

temperatura T. o
PC  é a variação da capacidade calorífica padrão à pressão constante na 

reação. 

Aplicando as equações (G.1) e (G.2) na equação (3.2), tem-se: 

0 0
0 0.

o o
T To o oP P

T T

C C dT
G H R dT T S RT

R R T

 
         (G.3)

Lembrando que: 

0 0
0

0

o o
o H G

S
T

 
   (G.4)

sendo 0
oG  a energia de Gibbs de reação padrão à temperatura de referência T0. 

Aplicando (G.4) em (G.3), rearranjando e dividindo tudo por RT, fica-se com: 
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0 0

0 0 0

0

1o o o o oo T T
P P

T T

G H H C CG dT
dT

RT RT RT T R R T

    
      (G.5)

Considerando que as capacidades caloríficas das espécies são dependentes da 

temperatura: 

2 2PC
A BT CT DT

R
     (G.6)

2 2PC
A BT CT DT

R


         (G.7)

sendo CP a capacidade calorífica molar à pressão constante, e PC  a sua variação; A, B, C e D 

são parâmetros ajustados para o cálculo de PC , e A, B, C, D as suas variações. 

As integrais da equação (G.5) ficam:  
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2 3
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T
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dT A T T T

R T T T T T T

           
              

       

 

(G.8)

 
0
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0 0 2

0 0

1
ln 1

2

o
T

P

T

C dT T D T T T
A BT CT

R T T T T

                     
  (G.9)

com: 

i i
i

A A    (G.10)

i i
i

B B   (G.11)

i i
i

C C   (G.12)

i i
i

D D   (G.13)

onde i corresponde ao coeficiente estequiométrico da espécie i. 

Os parâmetros ajustados para as espécies químicas, necessários para uso das equações 

(G.6) a (G.13), são apresentados na Tabela G.1. 
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Tabela G.1 – Parâmetros ajustados para o cálculo de CP 

Espécie Estado Tmax (K) A (-) 103B (K-1) 106C (K-2) 10-5D (K2) 

C (s) 2.000 1,771 0,771 0,000 -0,867 

CH4 (g) 1.500 1,702 9,081 -2,164 0,000 

CO (g) 2.500 3,376 0,557 0,000 -0,031 

CO2 (g) 2.000 5,457 1,045 0,000 -1,157 

H2 (g) 3.000 3,249 0,422 0,000 0,083 

H2O (g) 2.000 3,470 1,450 0,000 0,121 

O2 (g) 2.000 3,639 0,506 0,000 -0,227 

Fonte: Smith et al. (2000). 

 

Na Tabela 3.2 (Capítulo 3, item 3.1.1.1), são mostrados os valores das constantes de 

equilíbrio para as reações propostas - (3.4) a (3.20) - nas quatro temperaturas avaliadas. As 

equações (3.1) a (3.3) e (G.1) a (G.13) foram utilizadas na construção desta tabela. 
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Apêndice H. Determinação da composição de equilíbrio nas temperaturas de operação 

 

Primeiramente, interessa-nos os 
i

o
fG  para as espécies CH4, CO, CO2 e H2O, cujos 

valores já foram apresentados na Tabela 3.1 (valores apresentados para a temperatura de 

referência de 298 K, 298
oG , para cada espécie). O coeficiente de fugacidade i para cada 

espécie pode ser calculado através da equação do virial: 

 0 1exp r
i

r

P
B B

T
 

 
  

 
 (H.1)

sendo: 

0
1,6

0,422
0,083

r

B
T

   (H.2)

1
4,2

0,172
0,139

r

B
T

   (H.3)

r
c

P
P

P
  (H.4)

r
c

T
T

T
  (H.5)

sendo Pr a pressão reduzida, Pc a pressão crítica, Tr a temperatura reduzida e Tc a temperatura 

crítica, e  o fator acêntrico, todos da espécie i em avaliação. Na Tabela H.1, são mostrados 

os valores da pressão e temperatura críticas para as espécies envolvidas, bem como o fator 

acêntrico: 
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Tabela H.1 - Parâmetros para cálculo da temperatura reduzida, pressão reduzida e coeficiente 
de fugacidade (espécies gasosas) 

Espécie  Tc (K) Pc (bar) 

CH4 0,012 190,6 45,99 

CO 0,048 132,9 34,99 

CO2 0,224 304,2 73,83 

H2 -0,216 33,19 13,13 

H2O 0,345 647,1 220,55 

O2 0,022 154,6 50,43 

Fonte: Smith et al. (2000). 

 

A partir dos valores da Tabela H.1, podem ser calculados os parâmetros da equação do 

virial, bem como o coeficiente de fugacidade para as espécies, nas temperaturas de operação, 

973, 1.023, 1.073 e 1.123 K. 

Para a realização do balanço de massa, utilizando a equação (3.22), foi montada a 

Tabela H.2, com os valores de ni, aik e Ak. Os valores de ni, os números de moles das espécies 

que alimentam a processo, são definidos no Capítulo 3 (item 3.2.2). 

 

Tabela H.2 – Valores de ni, aik e Ak para utilização na equação (3.22) 

  Elemento k 

  C O H 

  Ak = nº de massas atômicas de k no sistema 

  AC = 9 AO = 10 AH = 16 

Espécie i ni aik = nº de átomos de k por molécula de i 

CH4 4 aCH4,C = 1 aCH4,O = 0 aCH4,H = 4 

CO 0 aCO,C = 1 aCO,O = 1 aCO,H = 0 

CO2 5 aCO2,C = 1 aCO2,O = 2 aCO2,H = 0 

H2 0 aH2,C = 0 aH2,O = 0 aH2,H = 2 

H2O 0 aH2O,C = 0 aH2O,O = 1 aH2O,H = 2 

O2 0 aO2,C = 0 aO2,O = 2 aO2,H = 0 
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Assim, o balanço de massa fica: 

4 2
Para o : 9CH CO COC n n n    (H.6)

4 2 2
Para o : 4 2 2 16CH H H OH n n n     (H.7)

2 2 2
Para o : 2 2 10H O O CO COO n n n n     (H.8)

Fazendo uso da equação (3.21) e da Tabela 3.1, e lembrando que /i i i iy n n   (fração 

molar da espécie i), nas condições de equilíbrio termodinâmico, obtêm-se três sistemas de 

equações com nove incógnitas e nove equações cada, correspondentes aos estados em 

equilíbrio termodinâmico referentes respectivamente às temperaturas de 973, 1.023, 1.073 e 

1.123 K. Os valores de k, os multiplicadores de Lagrange, não têm significado físico, porém 

são incógnitas que completam o sistema de equações de minimização da energia livre de 

Gibbs, que permite encontrar as frações molares das espécies no equilíbrio termodinâmico. 

A solução destes três sistemas, desenvolvida no Mathcad®, permitiu encontrar a 

composição de equilíbrio para cada uma das temperaturas de operação (Tabela 3.4, Capítulo 

3). 
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Apêndice I. Estimativa das difusividades 

 

Considerações sobre as difusividades moleculares, difusividades efetivas e 

difusividades na mistura como um todo são definidas e demonstradas neste anexo. 

 

Difusividade molecular 

A estimativa das difusividades de cada componente foi considerada par a par, ou seja, 

componente reacional versus diluente (nitrogênio). Para isso, utilizou-se o modelo 

desenvolvido por Fuller et al. (1966), expresso na equação (I.1). 

 
1

2
3 1,75

2
3 3

A B

1 1
10  

 
P  

A B
AB

T
M M

D
 

  
 

 
 
  

  (I.1)

em que  é obtido para cada componente pela soma dos volumes de difusão atômicos, A  e 

B , dispostos na Tabela I.1. 

 
 

Tabela I.1 – Volumes de difusão atômicos 

Incrementos de volume de difusão estrutural e atômico 
C 15,9 F 14,7 
H 2,31 Cl 21,0 
O 6,11 Br 21,9 
N 4,54 I 29,8 

Anel aromático -18,3 S 22,9 
Anel heterocíclico -18,3  

Volumes de difusão de moléculas simples 
He 2,67 CO 18,0 
Ne 5,98 CO2 26,9 
Ar 16,2 N2O 35,9 
Kr 24,5 NH3 20,7 
Xe 32,7 H2O 13,1 
H2 6,12 SF6 71,3 
D2 6,84 Cl2 38,4 
N2 18,5 Br2 69,0 
O2 16,3 SO2 41,8 

Ar (20% O2, 80% N2) 19,7  

Fonte:  Reid et al. (1987). 
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Os valores das difusividades moleculares para os pares de componentes são 

apresentados na Tabela I.2. 

 

Tabela I.2 – Difusividades moleculares (DAB) (cm2/s)

Pares 
Temperatura (K) 

973 1023 1073 1123 

CH4-H2O 2,120 2,314 2,516 2,725 
CH4-H2 5,441 5,940 6,457 6,993 
CH4-CO 1,711 1,868 2,030 2,199 
CH4-CO2 1,419 1,549 1,684 1,823 
CH4-N2 1,740 1,900 2,065 2,237 

H2O-H2 6,949 7,586 8,247 8,931 
H2O-CO 2,047 2,234 2,429 2,630 
H2O-CO2 1,666 1,819 1,977 2,141 
H2O-N2 2,086 2,278 2,476 2,681 

H2-CO 5,874 6,413 6,971 7,549 
H2-CO2 5,044 5,506 5,985 6,482 
H2-N2 5,999 6,549 7,119 7,710 

CO-CO2 1,277 1,394 1,515 1,641 
CO-N2 1,622 1,771 1,925 2,085 

CO2-N2 1,298 1,417 1,541 1,669 
 

Difusividade na mistura 

Para calcular a difusividade efetiva não considerando a diluição dos componentes 

reativos em nitrogênio, mas sim a mistura como um todo, podem ser usadas as equações de 

Maxwell-Stefan para sistemas multicomponentes de gases a baixas densidades (CURTISS e 

HIRSCHFELDER, 1949), uma vez que, para misturas gasosas, é razoável admitir que DAB seja 

independente da composição do sistema (REID et al., 1987). 

 
1

1
1,2,3,...,

n

i j i i j
j ij

x x N x N i N
cD

    
 

 (I.2)

sendo: 

ix  = gradiente da fração molar do componente i; 

Dij = difusividade binária, , i efetD calculada pela equação (I.10) (cm2/s); 
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c = concentração molar total das espécies (mol/m3); 
x = fração molar da espécie no seio do fluido (adimensional); 

N


= vetor do fluxo molar combinado para a espécie (moles.cm-2.s-1). 

Desenvolvendo a equação (I.2), admitindo variação da fração molar da espécie i 

apenas longitudinalmente, ou seja, considerando que o poro do catalisador seja um cilindro, 

cuja variação do fluxo molar somente se dê no sentido longitudinal, pode-se obter, para n 

componentes se difundindo entre si: 
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(I.3)

com: 

 , , poro do catalisador

i i
i saída i entrada

dx x
x x

dz z


  


 
(I.4)

Esta forma apresenta a difusividade combinada por termos de resistência para cada 

componente da mistura, cujo tratamento matemático, com fins a determinar a difusividade 

efetiva desses componentes, demanda um bom trabalho computacional. Para superar este 

problema, é possível se considerar que, se uma um componente “A” se difunde em uma 

mistura homogênea, então, o fluxo molar combinado da espécie “B” é praticamente nulo, de 

forma que a equação (I.3) fica assim: 
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1,2,3,...,

n

i j i
j ij

x x N i N
cD

   
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(I.5)

ou, considerando a variação da fração molar da espécie “A”, apenas longitudinalmente: 

1

n
ji i

j ij
j i

xdx N
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(I.6)
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Pode-se, enfim, definir Di,m como o coeficiente de difusividade da espécie i na mistura 

m: 

1

,
1

n
j

i m
j ij
j i

x
D

D






 
    
 
  

(I.7)

 

Os valores das difusividades de cada componente na mistura são apresentados na 

Tabela I.3. 

 

Tabela I.3 – Difusividade de cada componente na mistura (Di,m) (cm2/s) 

Componente 

Temperatura (K) 

973 1023 1073 1123 

início final início final início final início final 

CH4 2,032 2,092 2,218 2,019 2,411 2,180 2,611 2,360 

H2O 1,969 2,484 2,149 3,029 2,336 3,351 2,530 3,658 

H2 5,618 7,545 6,133 6,826 6,667 7,427 7,220 8,065 

CO 1,534 2,789 1,675 2,705 1,821 2,995 1,972 3,283 

CO2 1,771 1,645 1,934 1,567 2,102 1,690 2,276 1,825 

N2 3,253 3,794 3,551 3,316 3,860 3,577 4,180 3,871 

Obs: “início” corresponde à concentração do componente no início do processo; 
“final” corresponde à concentração do componente no equilíbrio termodinâmico. 

 

Difusividade efetiva 

É bom lembrar, porém, que a difusividade efetiva ainda deve levar em conta a 

porosidade (p) e a tortuosidade () do catalisador. A porosidade de um catalisador é a razão 

entre seu volume de poros específico (Vporos) e seu volume específico (Vp). Por sua vez, a 

tortuosidade corresponde à razão entre a distância média que uma molécula tem de percorrer 

para atravessar o sólido através dos poros e a mesma distância em linha reta. Figueiredo et al. 

(2007) comparam os modelos de repartição dupla e de Wheeler43 (RUSSEL e WHEELER, 1983) 

e concluem que a tortuosidade pode ser calculada como o inverso da porosidade. 

                                                 
43 Mary Fanett Wheeler, Professora, Ph.D., Departments of Aerospace Engineering and Engineering Mechanics, 

Petroleum and Geosystems Engineering Mathematics. 
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poros
p

p

V

V
   (I.8)

1

p
   (I.9)

A difusividade efetiva do componente i (na realidade, uma combinação entre dois 

componentes A e B, numa mistura) passa então a ser dada pela expressão: 

, ,D   p
i efet i mD

 
   

 (I.10)

em que: 

, i efetD   difusividade efetiva da espécie i (cm2/s); 

,Di m   difusividade da espécie i na mistura (cm2/s); 

p   porosidade da partícula (grão) do catalisador (adimensional); 

  tortuosidade da partícula (grão) do catalisador (adimensional). 

 

Para o cálculo da difusividade efetiva foram considerados que todos os componentes 

reacionais estão diluídos em nitrogênio a 55,0% (considerados aos pares). Para a 

determinação das difusividades efetivas, foram considerados os parâmetros da Tabela I.4. 

 

Tabela I.4 – Parâmetros para a determinação das difusividades 

Parâmetro Valor Unidade 

P Pressão do sistema 1 bar 

T Temperaturas de operação 

 973 
1.023 
1.073 
1.123 

K 
K 
K 
K 

 

KB Constante de Boltzmann 1,381x10-16 J/K (g.cm-2.K.s-2) 

cat Densidade média dos catalisadores 2200 kg/cm3 

p Porosidade da partícula (grão) do catalisador 0,8 (adimensional) 

 Tortuosidade da partícula (grão) do catalisador 1,2 (adimensional) 
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Os valores das difusividades efetivas de cada componente são apresentados na Tabela 

I.5. 

Tabela I.5 – Difusividade efetiva de cada componente (Di,efet) (cm2/s) 

Componente

Temperatura 

973 1023 1073 1123 

início final início final início final início final 

CH4 1,354 1,394 1,479 1,346 1,607 1,453 1,741 1,573 

H2O 1,312 1,656 1,433 2,019 1,557 2,234 1,687 2,439 

H2 3,745 5,030 4,088 4,551 4,444 4,952 4,813 5,376 

CO 1,023 1,859 1,117 1,803 1,214 1,996 1,314 2,188 

CO2 1,181 1,096 1,289 1,045 1,401 1,127 1,518 1,217 

N2 2,168 2,529 2,367 2,210 2,573 2,384 2,787 2,581 

 

REFERÊNCIAS 

 

CURTISS, C. F.; HIRSCHFELDER, J. O. Transport properties of multicomponent gas 
mixtures. Journal of Chemical Physics, 17 (6), 550-555, 1949. 
 
FIGUEIREDO, J. L.; RIBEIRO, F. R.; ÓRGÃO, J. M.; LEMOS, F.; GUISNET, M. Catálise 
heterogênea. 2.ª. ed. Lisboa. 2007. 548 p. 
 
FULLER, E. N.; SCHETTLE.PD; GIDDINGS, J. C. A new method for prediction of binary 
gas-phase diffusion coeffecients. Industrial and Engineering Chemistry, 58 (5), 18-27, 1966. 
 
REID, R. C.; PRAUSNITZ, J. M.; POLING, B. E. The properties of gases & liquids. 4. ed. 
New York: McGraw-Hill, Inc. 1987. p. 
 
RUSSEL, T. F.; WHEELER, M. F. Finite element and finite difference methods for 
continuous flow in porous media: Mathematics of Reservoir Simulation. 1. ed. 
Philadelphia: SIAM. 1983. p. 
 

 



 

Apêndice J. Desenvolvimento dos balanços mássicos e térmicos 

 

Balanços mássicos 

Serão detalhadas as regiões consideradas e as condições de contorno. 

 

Regiões consideradas 

Observando a Figura 5.5, representativa das regiões consideradas na modelagem 

dimensional, há três regiões a serem consideradas: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, não é considerada a 

difusão mássica dos componentes reacionais. 

2) Camada catalítica (região “C”, catalisador): nessa região, considera-se que há difusão 

efetiva e reação química: 

Um balanço de massa, considerando um fluxo combinado de massa, inclui tanto o 

fluxo molecular quanto o fluxo convectivo. Em notação vetorial, teríamos, para a espécie 

   * *i
i i i

C
C J r

t


     


   (J.1)

em que: 

iC   concentração molar da espécie i (mol/m3); 

t   tempo (s); 

*   velocidade molar média (mol/s); 

*
iJ   fluxo molar da espécie i (mol.m-3.s-1); 

ir   taxa de produção do número de moles da espécie i por unidade de volume, por 
reação química (mol.m-3.s-1); 

iC

t





 

taxa de aumento do número de moles da espécie i por unidade de 
volume(mol.m-3.s-1); 

 *
iC    taxa líquida de adição do número de moles da espécie i por unidade de 

volume, por convecção (mol.m-3.s-1); 
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 *
iJ    taxa líquida de adição do número de moles da espécie i por unidade de 

volume, por difusão (mol.m-3.s-1). 

Considerando a difusão e as reações envolvidas, o termo de convecção é nulo, e 

teremos: 

     ,
1

k
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i efet i i i
i

C
D C r

t




         (J.2)

em que: 

 ,i ef iD C      termo difusional da espécie i, considerada a difusão mássica (mol.m-3.s-1); 

,i efetD   coeficiente de difusão mássica efetiva da espécie i (cm2.s-1); 

   
1

k

i i
i

r


  termo reacional da espécie i (mol.m-3.s-1); 

i   coeficiente estequiométrico da espécie i (adimensional) 

Considerando o regime estacionário, o termo iC

t




 se torna nulo na equação (J.2), 

então: 

     ,
1

k

i efet i i i
i

D C r


       

Desenvolvendo este balanço: 

     

     

,
1

2
,

1

k

i efet i i i
i

k

i efet i i i
i

D C r

D C r









    

 





 

“Abrindo” a equação ao desenvolver o Laplaciano  2
iC , e considerando as 

coordenadas cilíndricas do modelo do microrreator: 

   
2 2

, 2 2 2
1

1 1 k
i i i

i efet i i
i

C C C
D r r

r r r r z


 

            
  
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Como o modelo sugerido é bidimensional (2-D), não havendo gradientes na direção 

angular (), então, o termo 
2

2
iC





 é nulo, e se fica com: 

   
2

, 2
1

1 k
i i

i efet i i
i

C C
D r r

r r r z




         
  (J.3)

3) Canais do monólito (região “G”, por onde os gases reacionais passam): nessa região, 

ocorre difusão mássica dos componentes reacionais. 

Neste caso, considera-se não haver reação química, de forma que, na equação (J.2), o 

termo reacional    
1

k

i i
i

r

  é nulo. Considerando ainda o sistema em regime estacionário, 

tem-se que iC

t




 também é nulo. Assim: 

 inerte 0i iD C      (J.4)

em que: 

inerteiD    coeficiente de difusão mássica efetiva da espécie i no inerte (diluente) 
(cm2.s-1). 

 “Abrindo” a o Laplaciano da equação, e considerando as coordenadas cilíndricas do 

modelo do microrreator: 

 

 

inerte

2
inerte

0

0

i i

i i

D C

D C





    

 

 

2 2

, 2 2 2

1 1
0i i i

i ef

C C C
D r

r r r r z
            

 

Como o modelo sugerido é bidimensional (2-D), não havendo gradientes na direção 

angular (), então, o termo  é nulo, e se fica com: 

2

inerte 2

1
0i i

i

C C
D r

r r r z
         

 

2

2
iC




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2

inerte2

1i i
i

C C
D r

z r r r
         

 

Considerando que há fluxo da espécie i na direção longitudinal, ou seja, que se tem a 

velocidade média no sentido longitudinal zv : 

inerte

1i i
z i

C C
v D r

z r r r
         

 (J.5)

 

Condições de contorno 

São consideradas quatro condições de contorno: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, não há espécie gasosa: 

, 0
s g

i S

r r

C

r


    
 (J.6)

5) Região metálica (região “S”, superfície do metal no centro do monólito, r = 0): também 

nessa região, não há espécie gasosa: 

,

0

0i S

r

C

r 

    
 (J.7)

2) Na entrada do monólito (z = 0): nessa região, a concentração molar da espécie i é a sua 

concentração molar inicial: 

  ,00i iz
C C


  (J.8)

3) Na saída do monólito (z = L): nessa região, em que L é o comprimento do monólito, não 

ocorre mais variação da concentração das espécies gasosas, o que quer dizer que também 

não ocorre mais reação: 

0i

z L

C

z 

    
 (J.9)
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Balanços térmicos 

Mais uma vez, serão detalhadas as regiões consideradas e as condições de contorno. 

 

Regiões consideradas 

Novamente, observando a Figura 5.5, representativa das regiões consideradas na 

modelagem dimensional, nas três regiões consideradas: 

1) Região metálica (região “S”, superfície do metal): nessa região, há condução térmica, em 

que se considera que a equação de energia para sólidos estacionários com s e ks 

constantes: 

2s
s s s s

T
Cp k T

t
 

 


 (J.10)

em que: 

s   densidade do sólido (kg/m3); 

sCp   capacidade calorífica à pressão constante, do sólido (J.mol-1.K-1); 

sT   temperatura (K); 

sk   condutividade térmica do sólido (W.m-1.K-1). 

 “Abrindo” a equação ao desenvolver o Laplaciano 2
sT , e considerando as 

coordenadas cilíndricas do modelo do microrreator: 

2 2

2 2 2

1 1s s s s
s s s

T T T T
Cp k r

t r r r r z



                

 

Em regime estacionário, tem-se que não ocorre variação da temperatura do sólido com 

o tempo, ou seja, 0sT

t





. Então: 

2 2

2 2 2

1 1
0s s s

s

T T T
k r

r r r r z
               
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2 2

2 2 2

1 1
0s s sT T T

r
r r r r z
            

 

que corresponde a: 

2 0sT   (J.11)

É de se lembrar ainda que não há variação de temperatura angular nem longitudinal, 

ou seja, nas direções  e z: 

1
0sT

r
r r r

      
 

2

2
0sT

r





 (J.12)

Esta segunda derivada implica dizer que o gradiente radial de temperatura na parede 

do sólido é constante, pois 0sT

r r

      
. 

 

2) Camada catalítica (região “C”, catalisador): nessa região, considera-se que há condução e 

geração de calor por conta do processo químico: 

O balanço de energia com geração de calor nos dá (FOGLER, 2002) : 

   2

1

k
C

s s C C i i
i

T
Cp k T H r

t





   

   (J.13)

em que: 

iH   variação da entalpia molar da espécie i (kJ.mol-1); 

CT   temperatura na camada catalítica (K); 

Ck   condutividade térmica da camada catalítica (W.m-1.K-1). 
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Em regime estacionário, tem-se que não ocorre variação da temperatura do sólido com 

o tempo, ou seja, . Então: 

   2

1

k

C C i i
i

k T H r


    

“Abrindo” a equação ao desenvolver o Laplaciano 2
CT , e considerando as 

coordenadas cilíndricas do modelo do microrreator: 

   
2 2

2 2 2
1

1 1 k
C C C

C i i
i

T T T
k r H r

r r r r z 

                
  

É de se lembrar ainda que não há variação de temperatura angular nem longitudinal, 

ou seja, nas direções  e z: 

   
1

1 k
C

C i i
i

T
k r H r

r r r 

          
  (J.14)

3) Canais do monólito (região “G”, por onde os gases reacionais passam): nessa região, 

ocorre convecção térmica. Assim, considerando a equação de energia para fluidos 

newtonianos e negligenciando a dissipação viscosa: 

2G
G G G G

DT
Cp k T

Dt
    (J.15)

em que: 

G   densidade média da mistura gasosa (kg.m-3); 

GCp   capacidade calorífica média à pressão constante da mistura gasosa 
(J.mol-1.K-1); 

GT   temperatura da mistura gasosa (K); 

Gk   conditividade térmica média da mistura gasosa (W.m-1.K-1). 

“Abrindo” a o Laplaciano 2
GT  da equação e a derivada substantiva GDT

Dt
, e 

considerando as coordenadas cilíndricas do modelo do microrreator: 

0sT

t





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2 2

2 2 2

1 1

G G G G
G G r z

G G G
G

vT T T T
Cp v v

t r r z

T T T
k r

r r r r z






    
        

              

 

Lembrando que, com o modelo sugerido, só se considera haver deslocamento da 

mistura de gases no sentido longitudinal nem no sentido angular, ou seja, 0rv   e 0v  , 

considerando ainda o que já dispusemos, ou seja, que não há variação de temperatura angular 

nem longitudinal, ou seja, nas direções  e z: 

1G G G
G G z G

T T T
Cp v k r

t z r r r
                    

 

1G G G G
z

G G

T k T T
r v

t Cp r r r z
             

 

No estado estacionário, ou seja, 0GT

t





, teremos: 

1G G G
z

G G

T k T
v r

z Cp r r r
           

 (J.16)

que é o mesmo que: 

2G G
z G

G G

T k
v T

z Cp


  


 (J.17)

 

Condições de contorno 

São consideradas quatro condições de contorno: 

1) No centro do monólito, na região metálica (S), não há variação de temperatura do sólido: 

0

0S

r

T

r 

    
 (J.18)
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2) Na saída do monólito (z = L), na região metálica (S): nessa região, em que L é o 

comprimento do monólito, não há gradientes de temperatura: 

0S

z L

T

z 

    
 (J.19)

3) Na superfície externa do monólito, na região metálica (S), ou seja, quando r = R, a 

temperatura é a do forno tubular: 

, fornoS r RT T   (J.20)

4) Na entrada do monólito, na região metálica (S), a temperatura é a de alimentação da 

mistura gasosa: 

, 0 0S zT T   (J.21)
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Apêndice K. Demais parâmetros utilizados neste trabalho 

 

Número de células e diâmetro hidráulico disponível dos monólitos 

O número de células existentes em cada monólito, pode ser calculado da seguinte 

forma (FLYTZANI-STEPHANOPOULOS et al., 1986), que permite também se calcular o diâmetro 

hidráulico disponível do monólito (Dhd): 

1
2

,4 d mon
hd

A
D


   
 

 (K.1)

, .d mon monA A   (K.2)

c cn A    (K.3)

1
c

c w

n
A A




 (K.4)

2

.
4

c
c

D
A   (K.5)

22w cA wD  (K.6)

sendo: 

,d monA   área disponível para o fluxo, no monólito (cm2); 

monA   área do monólito (cm2); 

   fração de espaço vazio para o fluxo (adimensional); 

cn   número de células no monólito (adimensional); 

cA   área da seção transversal de uma célula (m2); 

wA   área da seção transversão da parede de um monólito (cm2); 

cD   diâmetro de uma célula (m); 

w    espessura da parede do monólito (m). 
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Tabela K.1 – Dimensões necessárias à determinação do número de células dos monólitos

Dados primários 
w 50 µm = 5 x 10-5 m 

cD 500 µm = 5 x 10-4 m 

Dados derivados 

wA 5 x 10-8 m2 

cA 1,96 x 10-7 m2 

cn 1033 células 

 0,797 

monA 2,54 cm2 

,d monA  2,03 cm2 

hdD  (monólitos) 1,607 cm 

 

 

Condutividade térmica 

Nesta parte, são apresentadas as condutividades térmicas do Fecralloy®, do aço do 

reator, da alumina e da mistura de gases reacionais. 

 

Condutividade térmica do Fecralloy® 

A condutividade térmica do Fecralloy é de 16 W.m-1.K-1 (ficha do Fecralloy® - 

Iron/Chromium) (GOODFELLOW, 2013). A condutividade térmica do aço 310L (material do 

minirreator de leito fixo) foi estimada em 10.8 W.m-1.K-1 (PERRY e GREEN, 1997) a 932ºF 

(773,15 K). 

A condutividade térmica do material catalítico foi estimada como próxima ao valor da 

da alumina e do níquel, que, por sua vez, foi obtida, para as temperaturas de operação, através 

de interpolação contidos na Tabela K.2. 
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Tabela K.2 – Conduditividades térmicas de alguns materiais (W.m-1.K-1) 

Temperatura (K) 800 1000 1200 
Alumina 10 8 7 
Níquel 67 72 76 

Fonte: Perry (1976) apud Perry e Green (1997). 
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