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RESUMO

O processo de reforma catalitica do metano com diéxido de carbono produzindo
gas de sintese foi desenvolvido e avaliado em reator de leito fluidizado recorrendo-se a
atividade do catalisador formulado Ni(4,9% em massa)/y-Al,O3; 250 g). O sistema
operacional foi previamente caracterizado quanto as suas caracteristicas fisicas
envolvendo avaliagdes experimentais de perdas de carga (cerca 30,0 kPa), velocidade
minima de fluidizacdo1073 K, obteve-se o valor de ums = 0,42 cm/s e estimagOes dos
pardmetros representativos dos comportamentos das fases gasosa via DTR e solida via
radiacdo gama. Foram quantificadas no gas a porosidade de bolha do leito¢; = 0,80, a

constante de equilibrio de adsorcdo do metano Ka = 36,5 x 10° m*/kg e o coeficiente
global de transferéncia de massa gas-sélido Kge = 147,3 min™; e referente ao sélido,
com atenuagdes linear e massica de p = 1,47 cm™ e pn= 1,84 cm?/g, foram indicados
decréscimos de porosidade (0,25 - 0,16) e densidade do sélido ao longo do leito (0,7 —
0,43). Operacdes reativas isotérmicas atingindo regimes estacionéarios foram conduzidas
alimentando-se os reagentes em mistura com argonio (CO,/CH, = 5,00, 3,00, 1,00, 0,70
v/v, tempo espacial na faixa de 16,70 - 21,40 gcat.s.cm'3) a 1073 K, sob 1.0 bar.
Predicoes segundo 0 modelo de duas fases em leito fluidizado borbulhante, contendo os
pardmetros fisicos e cinéticos estimados, proporcionaram simulagdes dos perfis de
concentragdo dos componentes do processo, convergindo para validacdes frente a
operacionalizacdo em reator de leito fluidizado. As simulagdes decorrentes resultaram, a
uma razdo molar de alimentagdo CO,/CH, = 5,0, tempo espacial de 21,40 gcat.s/cm3,
conversdes 74% do metano e 81% do dioxido de carbono,e rendimentos de 57% do
hidrogénio e 23% do mondxido de carbono.

PALAVRAS-CHAVE: Reforma, Metano, Dioxido de Carbono, Reator de Leito

Fluidizado, Caracterizacdo Dindmica, Medidas em DTR, Medidas em Radiacdo Gama,
Modelo de Leito Borbulhante



ABSTRACT

The reforming of methane with carbon dioxide to produce synthesis gas was
developed and evaluated in a fluidized bed reactor with the catalyst Ni (4.9 wt%) / y-
Al>O3, 250 g). The operating system was physically characterized through experimental
evaluations, where fluidization conditions such as pressure drop in the bed
(approximately 30.0 kPa) and minimum fluidization velocity (uns = 0.42 cm/s) were
established, and the parameters representative of the behavior of the gas and of the solid
were quantified via DTR and by gamma radiation, respectively.The parameters of the
gas phase were quantified in the following order of magnitude: porosity of the bed
0,80, equilibrium constant of adsorption of methane Ka = 36.5 x 10 m%kg and overall
coefficient of mass transfer gas-solid Kgz = 147.3 min™. For the solid phase,
determinations by gamma radiation with linear and massic attenuations (u = 1.47 cm™,
um= 0.84 cm %/ g), allowed observe porosity decreasing (0.25 — 0.16), and density of the
bed decreasing (0.70 — 0.43) at long the fluidized bed.Isothermal operations were
conducted in stationary regimes, feeding the reactants in a mixture with argon, using the
reasons CO,/CH,4 = 5.00, 3.00, 1.00, 0.70 v/v in the spatial time range 16.70 to 21.40
gcat.s.cm'3 at 1073 K, under 1.0 bar. Predictions using the model of two-phase fluidized
bed, including the physical parameters and kinetic constants, used the concentration
profiles of the components of the process for a validation procedure, based on the
operations in fluidized bed reactor.Simulations using a molar ratio of CO,/CH4 = 5.0,
space time of 21.40 gex.s/cm? indicated conversion of methane of 74% and 81% carbon
dioxide, and 57% and 23% of yield for hydrogen and carbon monoxide, respectively.
KEYWORDS: Reform, Methane, Carbon Dioxide, Fluidized Bed Reactor, Dynamic

Characterizations, DTR Measures, Gamma Radiation Measurements, Model Bubbling
Bed.
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CAPITULO 1.0 INTRODUCAO

Considerando o gés natural com seu maior conteido de metano admite-se a reaco
de reforma a seco (CO,) para produzir gas de sintese, também chamado de syngas,
constituido de uma mistura de hidrogénio e monéxido de carbono.

O interesse por este processo tem aumentado durante os Ultimos anos devido a
questdo ambiental e a razdes de disponibilidade de energia (TOPALIDIS et al., 2007).
Armoro (1999) levantou previsdes de que o hidrogénio iria se tornar a maior fonte de
energia do mundo. De fato e nesta direcdo, o hidrogénio revela-se cada vez mais
importante na formag&o de derivados do gas de sintese, e para fins energéticos.

As operacOes convencionais dos processos industriais de reforma do gas natural
recorrem ao uso de reatores de leito fixo, 0s quais estdo submetidos as inconveniéncias
inerentes as condigOes de elevadas temperaturas e pressoes de reagdo, com resisténcias
as transferéncias de massa e calor. Nestas condigdes, estes reatores estdo sujeitos aos
funcionamentos em regimes cinéticos difusivos, apresentando baixos rendimentos,
podendo ter acentuados os efeitos de desativagdo do catalisador.

Em decorréncia destas constatacdes, alternativas de operacionalizagdo do processo
de reforma do metano com dioxido de carbono foram oferecidas no presente trabalho,
segundo operacdes em reator de leito fluidizado. Buscou-se aplicar procedimentos
segundo regime que dessem garantias de maiores uniformidades de temperatura e
transferéncia de massa e concentragdo dos reagentes em funcionamentos mais proximos
do regime cinético-quimico.

Previsfes quantitativas do comportamento dindmico de processos cataliticos fluido-
solido tém recorrido a modelos fenomenoldgicos heterogéneos. Simulagdes com
razoaveis niveis de precisdo quanto as descri¢Oes reais dos sistemas exigem a utilizacéo
dos valores adequados dos pardmetros representativos dos fendmenos envolvidos.

No presente desenvolvimento séo formulados modelos, prevendo-se a descricdo de
processos continuos fluido-sdlido em leito fluidizado, com aplicacdo a processos de
separacdo por adsorcdo e cataliticos heterogéneos. Anélises fisicas da fase gasosa foram
realizadas recorrendo-se a Técnica de Distribuicdo dos Tempos de Residéncia (DTR),
resultando em quantificagcbes dos pardmetros fisicos do processo, de transferéncia de
massa e interacdes fluido-sélido. No desenvolvimento, recorre-se a utilizagdo do

dioxido de carbono e metano como componentes de referencias para a descricdao do



comportamento dindmico de processos fluido-sélido através do contato com o
catalisador y-alumina.

Reatores de leito fluidizado borbulhante gés — sélido sdo amplamente utilizadas na
inddstria. A dindmica das bolhas nesses reatores atraem extensos estudos, devido ao seu
papel fundamental na determinacdo da hidrodindmica. Com o intuito de obter-se um
conhecimento maior da hidrodindmica de um reator de leito fluidizado borbulhante, foi
necessario realizar tomografias de raios gama da fase sélida do sistema particulado (fase
densa), em sistema fluidizado.

Com base em aspectos fenomenoldgicos e evidéncias experimentais em processo
reativo de reforma seca com didxido de carbono, o sistema foi modelado considerando o
escoamento pistonado em leito fluidizado, a fase emulsdo estagnada, com transferéncia
de massa e adsorgdo. As operacdes de reforma CH4-CO; em leito fluidizado, de modo
isotérmico e em regime estacionério, fornecerem dados que serviram de base a

validacdo do modelo fenomenoldgico.



CAPITULO 2.0 REVISAO BIBLIOGRAFICA

As tecnologias de producdo de gas de sintese pertencem a um campo altamente
competitivo, e muitas rotas alternativas tém sido propostas, dentre elas destacam-se a
oxidagdo parcial catalitica do metano, a oxidacdo parcial ndo catalitica, reforma
autotérmica e a reforma do metano com dioxido de carbono, ideal para processos ricos
em monoxido de carbono e baixas razbes de H,/CO, 1:1, aproximadamente
(MLECZKO & WURZEL, 1997; WANG LU, 1998; ROSTUP-NIELSEN, 2002;
MATSUO et al., 2000 apud PACIFICO, 2009 ). Na atualidade, a principal rota
tecnoldgica de producéo de gas de sintese é a reacdo endotérmica de reforma a vapor do
gas natural (SMR), a qual apresenta razdo de H,/CO de 3:1.

2.1 ROTAS TECNOLOGICAS DE PRODUCAO DE GAS DE SINTESE
2.1.1 Reforma a Vapor do Metano
O processo de reforma a vapor converte um hidrocarboneto em uma mistura de

hidrogénio, mondxido de carbono, diéxido de carbono e metano, em trés etapas em
série como mostrado a seguir (ROSTRUP-NIELSEN, 1984):

CH,+H,0 < CO +3H, AHZ, = 206KJ /mol (1)
CO+H,0<CO,+H, AHS, =—41KJ / mol @)
CO+3H,<CH,+H,0  AHY, =-206KJ /mol 3)

A reacdo (1) é chamada reacgdo de reforma com vapor, que ocorre a temperaturas
altas, envolvendo a conversdo do metano diretamente a gas de sintese, que consiste em
uma mistura de hidrogénio e mondxido de carbono a uma razdo molar de 3:1, sem a

formacéo de produtos intermediérios.



A reacdo (2) é a reacdo de deslocamento do hidrogénio da &gua (reacédo de shift),
favorecida a baixas temperaturas e pouco afetada por variagcdes de pressdo. A reagao (3)
é a reacdo de metanacgdo, que é reversivel nas temperaturas do processo de reforma e
visa eliminar o CO residual. Pelo principio de Le Chatelier, a altas temperaturas, menos
metano e mais monoxido de carbono estdo presentes no gas de equilibrio (HEGARTY
et al.,1998).

Altas quantidades de vapor favorecem a reagdo de reforma. Porém, altas
pressdes tendem a reverter o equilibrio (TEIXEIRA, 1993). No entanto, o processo é
conduzido a pressdes elevadas (20 atm), reduzindo-se a necessidade de compressao
adicional do gas de sintese. Dessa maneira, algumas vantagens adicionais também séo
obtidas, como: aumento da transferéncia de calor no interior dos tubos do reformador,
reducdo das dimensdes dos equipamentos e aumento da conversdo do monoxido de
carbono gerado. Contudo, quanto maior a pressdo, na qual se d4 a reforma a vapor,
maior seri a temperatura necesséria para se estabelecer o equilibrio desejado. A
composicao do produto gasoso pode ser estimada a partir de calculos termodinamicos,
uma vez que, na maior parte dos casos, a composi¢do da mistura obtida é proxima
aquela do gas em equilibrio. As vérias composicOes gasosas possiveis de serem obtidas
através da reacdo (1) & (3) resultam no uso da reforma como etapa fundamental em
varios processos. Os principais parametros determinantes da composicdo do gas
efluente s&o: pressdo (em geral determinada pelo layout global do processo), razéo
vapor/hidrocarboneto e temperatura do reator (TEIXEIRA, 1993).

O processo de reforma a vapor pode ser seguido por reagOes paralelas e
indesejaveis, como a reacdo de Boudouard (4), onde ocorre o desproporcionamento do
CO, e a reacdo de decomposigdo direta do metano (5) entre outras. As equagdes
quimicas seguintes representam reacdes de coqueamento, as quais causam a limitacéo
do tempo de vida do catalisador além do bloqueio parcial ou total dos tubos do
reformador (ROSTRUP-NIELSEN et al., 2002).

2C0 < C+CO,  AHS, =-172,4KJ /mol )

CH, & C+2H, AH s = 74,9KJ / mol )

CO+H, < C+H,0 AH,,=-131KJ/mol (6)



2.1.2 Oxidacao Parcial Catalitica

A oxidagdo parcial catalitica pode ser realizada através de dois mecanismos:
indireto, que consiste na combustdo seguida da reforma do metano com CO, e da
reforma com vapor, e o direto que é aquele no qual o metano reage diretamente com Oo,
gerando os produtos da oxidacéo parcial. Estudos mostraram que sob certas condigdes e
com a utilizacdo de determinados catalisadores, a formagéo direta do gas de sintese a
partir do metano e do oxigénio € possivel (FAITH et al., 2000).

O processo de oxidacdo parcial do metano é o ideal para a tecnologia que se refere
a producéo de gas de sintese, uma vez que fornece uma razdo H,/CO = 2, perfeita para

operacdes com os catalisadores atuais da sintese de Fischer-Tropsch.

2CH, +0, < 2CO+4H, AHZ, =-38KJ /mol ©)
CH,+0, < CO,+2H,0 AH;, =-802KJ /mol (8)
CH,+CO, < 2C0+2H, AHZ, =247KJ /mol 9)
CH,+H,0&CO+3H, AH;, =206KJ/mol (10)

O processo de oxidacdo parcial tem balango exotérmico, o que significa uma
economia de energia, a0 mesmo tempo em que a presenga de O, reduz o depdsito de
carbono a altas temperaturas aumentando o tempo de vida do catalisador. Porém,
apresenta-se como um processo desvantajoso, por necessitar da utilizagdo de O puro.
Isto eleva os custos da planta industrial, pois requer uma unidade de separagéo
criogénica do oxigénio do ar. A utilizagdo direta de ar acarretaria em equipamentos de
maior volume devido a presenca de N, (PENA et al., 1996).

O desenvolvimento de tecnologia de baixo custo para a producgédo de O,, pode ser
uma alternativa para a reducdo dos custos de producdo do gas de sintese. Uma tentativa
envolvendo a eliminag&o da planta de O, inclui a concepgéo de um reator com adigéo de
oxigénio através de membranas seletivas (ROSTRUP-NIELSEN et al., 2002).

2.1.3 Reforma Autotérmica

O processo de reforma autotérmica do metano consiste em uma combinacéo entre

0s processos de reforma a vapor e oxidagéo parcial, no qual a reforma do metano com



vapor é realizada em presenca de oxigénio (ARMOR, 1999; CHAN & WANG, 2001;
KRUMPELT et al, 2002; AYABE et al., 2003).

O termo autotérmico é utilizado uma vez que neste processo sdo realizadas reagdes
exotérmicas e endotérmicas. Sendo assim, o calor gerado pela oxidacdo parcial é
utilizado pela reforma a vapor, otimizando 0s custos energéticos da unidade industrial
(AYABE et al.,2003). Isto constitui uma grande vantagem deste processo em
comparagdo aos outros, uma vez que, nos reatores convencionais ha a utilizacdo de
combustdo externa de outros combustiveis para a geracdo de calor (WILHEM et al.,
2001)

As reacdes envolvidas no processo séo:

CH,+30, ©CO+2H,0  AHS,=-520KJ/mol (11)
CH, +H,0 < CO+3H, AH 2, = 206KJ / mol (12)
CO+H,0<CO,+H, AH %, = —41KJ /mol (13)

A principal vantagem da reforma autotérmica consiste em que a razdo H./CO no
gas de sintese produzido pode ser facilmente ajustada através da reacdo CH4/O,/H,0 na
alimentacdo, fazendo com que haja um direcionamento para a sintese do produto
desejado. Sendo assim, para aplicacfes GTL baseadas na sintese de Fischer-Tropsch, a
reforma autotérmica produz um gés de sintese com razdo H,/CO prdxima a dois a partir

de uma baixa razdo H,O/CH..

2.1.4 Reforma Combinada do Metano

A reforma combinada do metano, também conhecida com o tri-reforma do gas
natural é uma sinergética combinagdo de trés reformas cataliticas simultaneas, como a
reforma a vapor, a oxidacgéo parcial e reforma do metano com CO,. Pode ser realizada
em um Unico reator, conforme modelo representado na Figura 2.1, e pode tornar-se uma
das mais eficientes tecnologias de produgdo de gés sintese com baixa formagdo de
coque, desativacdo catalitica e sinterizacBes dos catalisadores metélicos (SONG &
PAN, 2004 apud PACIFICO, 2009).
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Figura 2.1. Esquema representativo de um sistema de reacdo combinada
(tri- reforma) do gas natural. (SONG & PAN, 2004 apud PACIFICO, 2009).

A reforma combinada é realizada utilizando-se uma mistura de gas natural, CO,,
H,O e O, em proporcdes apropriadas de alimentacdo. Pesquisas recentes indicam que a
principal fonte de CO; utilizada nesse processo de reforma combinada do metano nos
Estados Unidos da América sdo as usinas geradoras de energia elétrica que queimam
combustiveis fosseis como fonte priméaria de energia. Neles, para cada 100 MW de
energia gerada, sdo queimados cerca de 500 MW de carvao mineral em po, gerando
CO suficiente para mover uma pequena planta de reforma combinada (SONG & PAN,
2004). A reforma combinada do metano pode tornar-se ainda mais econdmica quando
sdo utilizados os gases efluentes das usinas geradoras de energia diretamente das
chaminés. Esses gases contém cerca de 8% a 10% de CO;, 18% a 20% de H,0, 2% a
3% de O, e 67% a 72% de N, quando a fonte priméria de energia é o gas natural, e
chega a cerca de 12% a 14% de CO,, 8% a 10% de H,0, 3% a 5% de O, e 72% a 77%
de N quando a fonte energética é o carvdo mineral. Mantendo-se o controle tecnoldgico

de NOy e SOy na saida das chaminés, onde os gases efluentes atingem temperaturas em



torno de 1200°C, o calor gerado pode ser utilizado para geracdo de energia (SONG &
PAN, 2004 apud PACIFICO 2009).

Uma das vantagens do processo da reforma combinada do metano sdo as
condicbes favordveis de consumo do coque formado durante a reacdo, principalmente,
através da reacdo reversa de Boudouard e da oxidacdo do coque formado, produzindo
monoxido de carbono. E possivel, operar com excesso de CO, para ajustar a desejada
razdo de H,/CO. A razdo de alimentagdo da mistura reacional da tecnologia de reforma
combinada (Figura 2.1) foi fornecida nas proporgdes de (CH4: CO,: H,0: O, = 1: 0,25:
0,5: 0,5 (SONG & PAN, 2004, HONG-TAO, HUI-QUAN and YI, 2007 apud
PACIFICO 2009).

2.1.5 Reforma do Metano com Diéxido de Carbono

A reforma catalitica CH4-CO, tém sido extensivamente estudada ao longo de
décadas, uma vez que combina CH,4, o principal componente do gas natural, que esta
sendo usado como fonte de energia, e emissdes de CO,, um dos principais
componentes do efeito estufa. Procura-se gerar syngas para a sintese de combustiveis
liquidos limpos e valiosos produtos quimicos. A reacdo é particularmente interessante
quando uma fonte de alimentacdo que contenha ambos CH, e CO, esté disponivel em
conjunto (biogéas). O processo consiste em trés principais reagdes, a de decomposicdo
do CH,4 e da gaseificagdo C-CO, ( CHEN et al., 2003). A deposicéo de carbono sobre
os catalisadores ocorre sobre varios metais, incluindo catalisadores de niquel, que se
acredita ser o catalisador mais promissor para aplicagcdes industriais ( CHEN et al.,
2003).

As performances de diferentes catalisadores foram avaliadas em reatores de leito
fixo e leito fluidizado no processo de reforma CH4-CO,, sob condicGes de 1073 K,
fluxo de alimentagdo de 125 mL/ min, razdo de alimentagdo CO,/CHs = 1,5 com um
catalisador de Ni/*-Al,O3 (t = 93,750 mL/(g.h)). As conversbes observada de CH4 e
CO,, bem como a razdo de H,/CO sédo plotadas em fungéo do tempo na Figura 2.2. Os
experimentos utilizando o catalisador preparado Ni/*-Al,O3 foram conduzidos por um
longo periodo de 5 e 30 horas, para mostrar a sua estabilidade catalitica empregando os
diferentes modos de operacdo. As conversdes finais de CHs; e CO, no modo leito

fluidizado foram superiores (11-30% mais elevados para CHs e 7-24% para 0 COy,



respectivamente) do que aqueles obtidos sob a operagéo em leito-fixo. Isto, em adi¢éo
as observacdes anteriores com outros catalisadores Ni/SiO,-MgO, poderia demonstrar o
superior desempenho do modo leito fluidizado na reforma CH4-CO; , independe do
catalisadores utilizado. Uma possivel razdo para isso foi sugerido que em leito
fluidizado suprimiu-se o carbono formado, mantendo a eficacia da fluidizagdo das

particulas do catalisador.
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Figura 2.2: Comparagédo do processo de reforma CH4;-CO, com catalisador de
niquel operado entre modos fixo-fluidizado 4 1073K (CHEN et al., 2003).

Segundo (XIN CHEN et al., 2005), a velocidade espacial é um importante
pardmetro numa operacdo de reforma CH;-CO,. Na reforma os desempenhos de um
catalisador em modos de operacdo em leito fixo e em leito-fluidizado, foram avaliados e
comparados. A Figura 2.3, mostra os resultados de uma série de testes comparativos
realizados com o catalisador NiO/y-Al,O3 & 1073 K durante 5 h. Foi escolhido para
realizar as experiéncias uma variagéo de velocidade espacial v em uma ampla faixa de
25 — 187,5 mL/(g.h). Ao todo, a menor velocidade espacial foi significativo para
diferenciar as conversdes dos componentes CH, ou CO, entre os dois modos. No nivel

mais baixo do tempo espacial 25 mL/(g.h) (300 mg de catalisador), ambas as
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conversdes de CH4 e CO; sdo bastante proximo dos valores de equilibrio calculado. Os
dados da presente Figura 2.3, revelam a superioridade da reforma em leito fluidizado
em relagdo a reforma em leito fixo, que tem sido verificada para os diferentes

catalisadores e temperaturas.
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Figura 2.3: Comparacdes de conversdes de reforma entre leito fixo — leito fluidizado,
com o catalisador NiO/y — Al203, & varias velocidades espaciais (XIN CHEN et al.,
2005).

Comparado-se com a temperatura e a velocidade espacial, a razdo de
alimentagdo CO,/CH, é um fator menos influente na reforma (ou para suas conversdes),
como mostra a Figura 2.4, onde as performances do catalisador NiO/-Al,0; em dois
diferentes modos de operagdo sdo comparados as vérias razdes CH,/CO, de 1.0 — 2.5.
Aumentando a proporcao de CH4/CO- desloca-se o equilibrio termodinamico (Equacdo
14), para a direita melhorando a converséo de CH4. Também seria eficaz para reduzir a
formacgdo de carbono (ou deposi¢do), promovendo a reagdo de carbono com CO,
(Equacdo 16) e, portanto, limitando a desativacéo de catalisador. A Figura 2.4, mostra, 0
aumento da converséo do CH, e a diminuicdo da conversédo do CO,, com a proporcdo de
CO,/CH4 em modos leito fixo e leito fluidizado (XIN CHEN et al., 2005).

CH,+C0O,& 2CO+2H, (14)
CH, & C+2H, (15)
C+CO, & 2CO (16)



11

] | | 1 | I ] I I
s 1 15 20 25 30 05 140 15 200 25 A
Raziio de alimentagio CO2/CH4

1041

i —
B

(il -
c
a
= 40 |- = - -
i —&—  fixo
B — @ fluidizado — — -
T i
e (Ml & TR equilibrio
]
)

Figura 2.4: Comparagdes de conversdes na reforma entre leito fixo — leito fluidizado
, sobre o catalisador NiO/ y-Al,O3, a diferentes razées CO,/CH4 (XIN CHEN et
al.,2005).

2.2 0 GAS NATURAL E DERIVADOS

O gas natural por seu estado gasoso e suas caracteristicas fisico—quimicas naturais,
pode-se ser processado por compressao, expanséo, evaporacéo, variagdo de temperatura,
liquefagdo ou transporte, e de forma quimica, via diferentes rotas.

A composi¢do do gas natural bruto é funcdo de uma série de fatores naturais que
determinaram o seu processo de formacdo e as condi¢cbes de acumulacdo no seu
reservatorio de origem.

O gas recebe a designacdo de gas natural associado ou ndo associado. Quando o
reservatorio contém pouca ou nenhuma quantidade de petr6leo o gas natural é dito ndo
associado.

O gés natural comercializavel é quase completamente metano, que a partir deste
ponto do texto serd tratado como gas natural. Pela predominancia do metano na
composicdo do gas natural todas as analises fisicas e termodinamicas deste gas, podem
ser realizadas como se este fosse o0 Unico gas presente na mistura, sem

comprometimento do resultados, como tém mostrado a prética.
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Tendo como origem principal o gés natural, o hidrogénio se apresenta como uma
fonte importante de combustivel. Os usos atuais do hidrogénio indicam, que este
combustivel, como uma fonte alternativa de energia para o aquecimento e iluminacdo de
residéncias, geracdo de eletricidade e como combustivel de automdveis. Quando
produzido de fontes e tecnologias renovaveis, como hidraulica, solar ou eélica, o

hidrogénio torna-se um combustivel renovavel.

2.3 CATALISADORES DE NIQUEL MODIFICADO

O sistema Ce-ZrO,, foi introduzido como um promissor suporte servindo de base
para o catalisador de niquel. Laosiripojana e Assabumrungrat (2005), compararam 0s
catalisadores Ni-CeO,, Ni-ZrO, e Ni-Ce-ZrO; no processo de reforma do metano com
dioxido de carbono e verificaram que os catalisadores Ni-CeO, e Ni-Ce-ZrO,
mostraram elevada atividade e estabilidade, enquanto que o catalisador Ni-ZrO;
desativou na fase inicial da reacdo devido a altas formagdo de carbono. Os autores
constataram também que Ni/Ce-ZrO, .mostrou bom desempenho na reagdo de reforma
do metano com didxido de carbono em comparagdo com convencional Ni/Al,Os. Os
pesquisadores também evidenciaram que o niquel em suporte de alta area superficial de
cério (Ce0,) significa alta reatividade e excelente resisténcia ao coque, devido a elevada
propriedade redox do CeO,, em comparacdo com niquel suportado. Relataram ainda
que, os catalisadores Ni/CeO,-ZrO, mostraram alta atividade e estabilidade na reacdo da
oxidacdo parcial do metano, enquanto os catalisadores Ni/Ceg 25210750, apresentaram

as melhores atividades e resisténcia a coquefagéo.

2.4 TECNOLOGIA DE FLUIDIZACAO

Os principios fundamentais da fluidizacdo baseiam-se na circulagdo de solidos
juntamente com um fluido gasoso ou liquido impedindo a existéncia de gradientes de
temperaturas ou de regibes estagnadas no leito, proporcionando um maior contato
superficial entre sélido e fluido, favorecendo a transferéncia de massa e calor. De
acordo com Geldart (1973), a fluidizacdo de um leito depende do tipo de fluido de

trabalho, liquido ou gas, da velocidade do fluido e do tamanho e forma das particulas.
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Segundo Zamorar et al. (1989), os reatores de leito fluidizado podem ser classificados
em dois tipos, a saber: reator de leito fluidizado borbulhante (bubbling fluidized bed -
BFB) e reator de leito fluidizado circulante, ou rapido (circulating fluidized bed - CFB).
O primeiro tipo de reator opera com velocidades de fluido moderadas e maiores
tamanhos de particulas, mas apresentam elutriagdo de finos provocando elevado tempo
de residéncia das particulas, limitando suas performances no que diz respeito a liberagéo
de poténcia por unidade de area do leito. J& os reatores de leito fluidizado circulante
trabalham com velocidades de fluido mais elevadas e maiores taxas de recirculacdo do
material particulado, isto reduz o tempo de residéncia no reator, permitindo altas
eficiéncias e taxa de liberagdo de energia por unidade de &rea do leito. Contudo, 0s
reatores de leito fluidizado circulante s6 trabalham com particulas de baixa
granulometria, gerando grande quantidade de finos.

O fluxo de gés atraves do leito forma vazios que se parecem com bolhas em varios
sistemas. Em velocidades suficientemente altas, os vazios tendem a se alargar e perdem
a sua forma circular, entretanto continuam sendo considerados bolhas. A parte rica em
solidos do leito é denominada fase de emuls&o.

Quando um fluido é bombeado ascendentemente através de um leito, composto
por finas particulas sélidas, em baixas vazdes, o fluido atravessa 0s poros sem causar
distdrbios no leito. Esse & um processo em leito fixo (PELL, 1990).

Se a vazdo ascendente € muito maior, o leito é movimentado e, as particulas
podem, inclusive, serem arremessadas para fora do leito através de transporte
pneumatico. Em vazdes intermediarias, o leito expande e essa a¢do é chamada de estado
expandido ou fluidizado. Em leitos fixos as particulas estdo em contato direto umas com
as outras, suportando cada uma o peso das demais particulas. Em leitos fluidizados as
particulas possuem uma significativa distancia entre elas e sdo suportadas pela for¢a de
arraste do fluido.

Conforme pode ser visto na Figura 2.5, a velocidade do fluido através do leito em
direcdo oposta a gravidade determina se o leito é fixo, fluidizado ou se h4 transporte
pneumatico. Existe uma velocidade minima de fluidizag&o, ums, na qual ocorre o inicio
da fluidizagdo e o peso do leito é igual & queda de presséo ocasionada pelo géas. Quando
a velocidade do fluido, u,, dada pela vazdo dividida pela area da secdo circular do
tanque, € maior ou igual & minima de fluidizacdo e menor que a terminal (u;), entdo o
leito é fluidizado. Quando a velocidade das particulas é menor que a minima de

fluidizacdo entéo o leito € fixo. No outro extremo, quando a u, € maior que a velocidade
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terminal, entdo as particulas sdo carregadas para fora do leito, por um fenémeno
conhecido como arraste. A taxa de arraste depende basicamente do tamanho e densidade
das particulas, densidade e viscosidade do gés, tipo de regime e didmetro do reator

através do qual as particulas estdo sendo arrastadas (CHASE, 1990).

i

Leito expandida

I _Leitg- | . Leito . &
*| fixo o pneumdtico -
i
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) de fluxo
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Figura 2.5: Esquemas dos leitos fixos (a), com transporte pneumatico (b) e fluidizados
(c) (PELL, 1990).

Segundo Pell (1990) em muitos sistemas solido-liquido, um aumento da
velocidade acima da umf causa uma progressdo lenta e gradual no leito, sem que se
observem grandes instabilidades e heterogeneidades. Um leito com essas caracteristicas
é denominado homogéneo e € tipicamente observado em situagdes onde o fluido e o
solido possuem densidades intrinsecas semelhantes. Esse tipo de sistema também pode
ser denominado de fluidizacdo particulada e apresenta particulas pequenas e baixas
velocidades. Devido a isso, o leito se fluidiza uniformemente com cada uma das
particulas se movimentando de forma individual. Quando existe uma grande diferenca
entre as densidades intrinsecas da fase sélida e do fluido, um aumento na velocidade do
fluido geralmente causa grandes bolhas e outras instabilidades, ocasionando uma
fluidizag8o irregular, podendo inclusive ocorrer transporte do leito para fora do reator.
Esse tipo de fluidizagdo é denominada agregativa ou heterogénea e ocorre quando as

particulas sdo grandes e possuem altas velocidades.
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2.4.1 Efeitos do Tamanho da Particula e da Densidade

Geldart (1973) publicou uma classificacdo de particulas relacionada com a
maneira como que estas fluidizam. O resultado foi o diagrama da Figura 2.6 que
relaciona o didmetro médio das particulas com a densidade relativa (diferenca entre a

densidade da fase fluida e a sdlida).
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Figura 2.6: Diagrama de Geldart classificando as particulas conforme as suas
propriedades de fluidizacdo. Diametro da particula em fungdo da diferenca de densidade
do fluido e da particula (GELDART, 1973).

O autor identificou quatro regides, onde as caracteristicas de fluidizacdo podem
ser distintamente definidas, como segue:

Grupo A — as particulas desse grupo apresentam diametro médio baixos, entre 20 e
80um efou baixa massa especifica (menor que 1,4 g.cm™). Este tipo de sélido apresenta
tendéncia limitada em formar bolhas e formam leitos com estrutura ligeiramente coesa,
fluidizando bem na regido de baixas velocidades (em torno da velocidade minima de
fluidizagdo), expandindo sem que ocorra a formagdo de bolhas. Uma vez que a
velocidade do gas aumenta com o aumento da velocidade minima de fluidizagdo tem-se,
a altas velocidades, a formacao de bolhas pequenas (menores que 4cm), fazendo com
que o leito adquira baixa altura. Essa é exatamente uma das caracteristicas desse grupo,

apresentar velocidade minima de bolha maior que velocidade minima de fluidizacéo.
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Quando a alimentacdo de gas é cortada, o leito tende a colapsar de forma lenta.
Este fato faz com que o transporte seja facilitado, poréem h4 um aumento da
possibilidade da particula se “aerar” causando entupimento na descarga. Os
catalisadores FCC fazem parte deste grupo.

Grupo B — é o grupo mais comum e a maior parte das particulas deste grupo
possui didmetro entre 40 e 500pm e a massa especifica oscila entre 1 e 4 g.cm™. Em
contraste com o Grupo A, as forgas interparticulares podem ser negligenciadas e a
fluidizacdo comeca assim que a velocidade do gés ultrapassa a minima de fluidizago, j&
com a formacdo de bolhas. Nesse tipo de leito a velocidade minima de fluidizacdo é
igual a velocidade minima de bolha. Estes sélidos fluidizam bem, mas a expansdo do
leito € pequena e com tendéncia a forte borbulhamento. Em sistemas grandes as bolhas
podem chegar a um metro na parte superior do leito. Quando a alimentacdo de gas é
cortada, a fluidizacdo péra imediatamente. Polimeros de polipropileno e de polietileno
se comportam como particulas do Grupo B, ou seja, ha formag&o de bolhas assim que a
velocidade excede a velocidade minima de fluidizacdo, sendo que estas se formam na
placa de distribuicdo e crescem através do leito.

Grupo C - este grupo é composto de particulas muito pequenas, geralmente
menores que 20 um, leves, extremamente coesivas €, portanto, extremamente dificeis de
fluidizar normalmente. As particulas se comportam como se estivessem em um leito
fixo e 0 gas tem dificuldade para expandir o leito uniformemente, formando canais para
a sua passagem através do leito. Isto ocorre uma vez que as forcas interparticulares sdo
maiores do que a forga resultante da agdo do fluido. A queda de presséo do leito torna-
se menor que o previsto teoricamente e a transferéncia de calor entre a particula e o leito
é extremamente pequena.

A fluidizagdo destas particulas é possivel com o uso de agitadores mecanicos, e
utilizando altas velocidades para suplantar os efeitos coesivos.

Grupo D — neste grupo, o leito é composto por particulas grandes e/ou densas,
com tamanhos constantemente superiores a 1mm. A fim de ocorrer fluidizagdo, a
velocidade do gé&s deve ser elevada. Caso isto ndo seja observado, pode haver a
ocorréncia de caminhos preferenciais e esguicho de fluido no leito (by-passing de gés).

Ha a formagdo de grandes bolhas que coalescem rapidamente. (GELDART, 1973)
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2.4.2 Velocidade Minima de Fluidizagéo

A velocidade minima de fluidizacdo determina a transicdo entre o leito fixo e o
leito fluidizado, propriamente dito.

Recentemente, inimeros estudos sobre os efeitos da temperatura e da pressao
sobre a velocidade minima de fluidizagdo, indicam que estas variaveis sdo fortemente
influenciadas pelo tamanho da particula. Um aumento da temperatura, de acordo com 0s
estudos realizados, faz com que a velocidade diminua, enquanto que um decréscimo na
pressdo faz com que a velocidade aumente (YANG, 1998).

De acordo com Pacifico (2009), a velocidade minima de fluidizagdo determinada
na temperatura 973K, Figura 2.7, foi também estimada pela correlagdo de ERGUN
(1952) (Equacdo 18) e apresentou desvio médio relativo de 17,32%. A velocidade
minima de fluidizacdo ocorre numa zona de transi¢do entre a regido de leito fixo e a
regido de leito fluidizado apds uma continua expansdo do leito, por essa razdo, a
literatura aceita desvios da ordem de até 34% para a estimativa desse pardmetro (KUNII
e LEVESNPIEL,1969, GELDART, 1985).

A velocidade minima de fluidizacéo foi investigada por Pacifico (2009) com uma
massa de 280g de y-Al,O3 do lote C-1616, pressdo constante de 1 bar e temperatura
variando entre 973K a 1123K. Nestes experimentos foi observado que existe uma
relacdo inversa entre a velocidade minima de fluidizacdo e temperatura de operacdo do
reator de leito fluidizado. Isto é, quanto mais elevada foi a temperatura de operagéo
praticada, menor foi a velocidade de minima fluidizac&o observada. O gréafico da Figura
2.8, apresenta a variacdo da velocidade de minima fluidizagdo mediante a variagdo da
temperatura. Os valores numéricos da velocidade minima de fluidizagdo ums variaram
entre 0,31 cm/s, 0,26 cm/s 0,23 cm/s e 0,2 cm/s quando as temperaturas de operagao
foram de 973,15K, 1023,15K. 1073,15K e 1123,15K, respectivamente.
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Figura 2.7: Perda de carga do leito em funcdo de velocidade superficial de

fluidizacdo da amostra de y-Al,O3; C-1666 a temperatura de 700°C, massa de 280g, dp =
86 um (PACIFICO, 2009).
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Figura 2.8: Variagdo da velocidade minima de fluidizacdo mediante a variacdo da
temperatura (973K a 1123K ) do reator de leito fluidizado, massa de 280g y-Al,O3 (Lote
C-1616) e P = 1 bar (PACIFICO, 2009).
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A Tabela 2.1, apresenta um resumo dos valores obtidos para cada valor da
velocidade minima de fluidizagdo, velocidade superficial e terminal de fluidizacéo.
Estes resultados demonstram que a massa de solido, com valores entre 200g a 300g, ndo
exercem influencia substancial no valor da velocidade minima de fluidizacdo. Por outro
lado, a massa do solido esté diretamente relacionada com a perda de pressao verificada
no leito. As principais caracteristicas que influenciam a velocidade minima de
fluidizacdo sdo a massa especifica do sdlido e do fluido, bem como, a granulometria da

particula e a temperatura de operagdo (PACIFICO, 2009).

Tabela 2.1: Valores das velocidades minima (unr), superficial (uo) e terminal de
fluidizagdo (ur) determinadas na temperatura ambiente e 973K para as amostras de y-
Al,03 C-1666 e SP-1020 (PACIFICO, 2009).

Grandeza Temperatura Massa v-AlO3 v-AlbO3
T(K) (9) C-1666 SP-1020
973 280 0,31
Ambiente 200 0,98 0,59
uny (cm/s) (Experimental)
Ambiente 250 1,13 0,69
Ambiente 300 1.38 0.69
Uy (cm/s) (Correlacao) 973 280 0,31
DMR (%) 973 280 17,31
U, (cm/s) (Experimental) 973 280 1,76
u(g/em?) (Correlag&o) 973 280 419
Quf (cms) 973 280 248
Qo (cm’/s) 973 280 1200
Qi(cm¥s) 973 280 2854

2.4.3 Leito Fluidizado
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Segundo Freire e Silveira (1996) a técnica do leito fluidizado consiste em
alimentar o fluido, através de um distribuidor de ar na base da coluna onde se deposita o
leito de particulas para manté-las em suspensdo. A perfuracdo do distribuidor de ar de
um leito fluidizado pode ser estabelecida seguindo diferentes principios e tem como
objetivo garantir a distribuicdo uniforme e homogénea de ar no interior do leito de
particulas. De acordo com, Teunou e Poncelet (2002) o leito fluidizado ainda é uma
unidade de operagdo muito complexa, principalmente porque a trajetoria das particulas
ndo é previsivel, mas este tem encontrado aplicagcbes devido a suas propriedades
particulares e comportamentos diferentes que o processo possui: queda de pressdo
limitada; homogeneidade de temperatura; rapida transferéncia de massa e calor; facil
controle de vazdo e cinética de reacdo. Para estes autores a velocidade do ar fluidizante

define o estado da fluidizacéo e a principal é a velocidade minima de fluidizagéo Umf.

Na velocidade minima de fluidizac&o a queda de pressdo em um leito fluidizado é
maxima. A Figura 2.9 mostra o fendmeno de fluidizacdo. Quando o gés entra pela base
da coluna, a queda de pressdo aumenta progressivamente e o leito permanece fixo até a
velocidade minima de fluidizagdo. Quando a velocidade minima de fluidizacdo é
atingida, o leito se comporta como um fluido, e a queda de pressdo € igual ao peso
aparente do leito por unidade de &rea da secdo transversal da coluna. Com uma
velocidade de gés fluidizante acima da velocidade minima de fluidizagdo as particulas
séo entdo arrastadas (BARBOSA, 1994).
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Figura 2.9: Descri¢do do fendmeno de fluidizagdo (Barbosa,1994).
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De acordo com, Teunou e Poncelet (2002) o leito fluidizado apresenta
propriedades similares a um fluido devido & alta agitacdo no sistema se comportando
como liquido borbulhante, a superficie superior do leito permanece horizontal quando o
leito € inclinado, um objeto localizado dentro do leito flutua dependendo de sua
densidade, particulas escoam através de qualquer orificio localizado na parede do leito,
quando um cilindro é imerso no leito, existe uma circulacdo intensa de particulas

passando através do cilindro sem qualquer suprimento externo de energia (Figura 2.10).

Figura 2.10: Representacdo da similaridade do leito fluidizado com um liquido
borbulhante: (a) a superficie do leito permanece horizontal quando este ¢ inclinado; (b)
um objeto imerso no leito flutua; (c) o leito flui através de qualquer abertura lateral (d)
um cilindro imerso provoca circulagéo das particulas (TEUNOU & PONCELET, 2002).

2.5 DETERMINACAO DOS PARAMETROS FLUIDODINAMICOS
DE OPERACAO DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

2.5.1 Velocidade Minima de Fluidizacao e Porosidade Minima de Fluidizagéo

Segundo Ergun (1952) a velocidade minima de fluidizagdo utilizada na operagao
do reator é determinada experimentalmente e ajustada através da correlagcdo empirica

da Equacéo 17.

1.75 (pdpumf 2 4150 (L= &) (pdpu "y dpp(ps ;pf)g (17)

8r?1¢s uf (8mf )3¢2 uf uf
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Portanto para particulas pequenas, de massa especifica pequena, a Equagdo 17, é

simplificada para Equagé&o 18.

2 _ P
o= ) PP gy Rey<20 (19)
150 u, “l-e,

Para particulas grandes, a Equacgdo 17, é simplificada para Equacéo 19.

2 =(¢sdP) Ps — Ps
175 p,

U ged Re>100 (19)

mf

Um dos pardmetros relevantes em sistemas em fluidizacdo € a fracdo de vazio ou
porosidade minima de fluidizacdo. Para particulas pequenas esse pardmetro pode ser
estimado pela correlacdo empirica da Equagdo 18 com erro maximo da ordem de 10%
(KUNII e LEVENSPIEL, 1969; WEN E YU,1966).

2
_ p
& =0.5860,°"[ d“ 1 (=) e (20)

3pf ps

Valores da porosidade nas condi¢des minimas de fluidizagdo (¢, ), bem como

valores da esfericidade da particulas ndo sdo conhecidos. No entanto, a literatura

fornece valores praticos para esses parametros, conforme a Tabela 2.2:

Tabela 2.2: Dados da esfericidade da particula (LEVA,1959; UCHIDA e FUJITA
1934; SHIRALI, 1954 apud PACIFICO, 2009).

Autor Material Esfericidade (¢, )
Leva etal., (1948, 1949) Areia 0,600 a 0,861
Catalisador de Fe 0,578
Carvéao mineral 0,625
Celite cilindrico 0,861
Uchida e Fujita (1934) Solidos em pod 0,63
areia 0,534 a 0,628
Shirai (1954) Silica 0,554 a 0,628

Carvéo ativado 0,696
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A esfericidade da particula ¢ uma média adimensional, definida como:

¢, = superficie da esfera/ superficie da particula

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

0<¢,<1 para outras particulas néo esféricas.

Com base na esfericidade da particula, a Figura 2.11, fornece os valores da
porosidade do leito empacotado sem adensamento (BROWN, 1950; KUNII e
LEVENSPIEL, 1969 apud PACIFICO, 2009).

1 | |“\1 | 1 l
\
N \‘ \ o=
: ’L, Empacotamento
- \ \ ~ Solto
D.d Empacotamento [V &
normal =
< 0.6 |- =
Esfericidade |
: Empacota‘mmtn‘),/- T
['I_ al. Denso =7
0.2
D | ‘ | [ \ l | | -
0 0.2 0.4 06 * 08 1

Porosidade . €,

Figura 2.11: Valores da esfericidade da Particula. (KUNII e LEVENSPIEL,
1969).

A porosidade nas condi¢cbes de minima fluidizacdo, pode ser estimada pela
Equacdo 21:
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K (Re, )’ +K,Re = Ar (21)
1.75
K, == (22)
8mf¢s
150(1-
K, =1 ) @)
‘c"mf¢S

Sendo Ar o n° de Arquimedes e Re,ns 0 N° de Reynolds da particula nas condigdes

de minima fluidizag¢do, ambos definidos pelas Equacdes 24 e 25:

_ dzps(ps_pf)g

Ar 5 (24)
Hy
dpU

Re .y = PP i (25)
uf

Vérios autores publicaram valores para as constantes K; e Kj, 0s quais estdo

apresentados na Tabela 2.3:

Tabela 2.3: Valores para K; e K, de acordo com os autores (PACIFICO, 2009).

Autores Ko/Ky 1/K;4
WEN E YU (1996) 33,7 0,0408
RICHARDSON (1971) 257 0,0365
SAXENA E VOGEL (1977) 253 0,0571
Babu, Shah e Talwalcar 253 0,0651
(1978) para dolomita a

altas T e P.

GRACE (1999) 27.2 0,0408
CHITESTER et al. (1984) 28,7 0,0494

para carvao e esfera de
vidro e P > 64 bar.
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2.5.2 Velocidade Terminal das Particulas

O conceito de velocidade terminal é aplicado a particulas que estdo em queda num
campo gravitacional entre outras particulas que ndo atrapalhem sua queda. A medida
que a particula cai, a sua velocidade aumenta e continuara a crescer até que as forgas
acelerativas e resistivas sejam igualadas. Neste instante, a velocidade da particula
permanece constante durante o resto de sua queda, a menos que o equilibrio entre as
forcas seja alterado; essa velocidade constante € denominada de velocidade terminal.

Pode-se dizer entdo que, a fim de evitar o arraste de particulas para fora do leito
fluidizado, a velocidade terminal das particulas deve ser superior & velocidade
superficial (PELL, 1990). A velocidade terminal pode ser expressa pela Equagdo 26

abaixo:

4gdp(ps _pf))1/2

(26)
3pCq

utz(

No qual Cd é o coeficiente de arraste determinado experimentalmente.
Para ambas particulas esféricas e ndo-esféricas a velocidade terminal pode ser

obtida a partir da Figura 2.12, correlagdo experimental das dimensdes dos grupos CsRe’

versus Rep .
d,p,u
Re, :uL (27)
f
4gd;p, (P, = py)
CdRe} = —22— (28)

By
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Figura 2.12: Calculos da velocidade terminal das particulas através do fluido
(KUNII e LEVENSPIEL, 1969).

2.6 MODELO LEITO BORBULHANTE

2.6.1 Velocidade de Ascensdo da Bolha e Emulsao

A velocidade de ascensdo da bolha e emulséo em leito borbulhante, pode ser

expressa pela correlacdo de Davidson e Harrison (1963), como mostram as Equacgdes 29

e 32, respectivamente:

U, =Uy —Uye +U, (29)
u,, =0.711(gd, )" (30)
u
up =" (31)
gmf
u
ue = i _us (32)
gmf
adu, (33)
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a =V, IV, ,éarazdo do volume do rasto da bolha e o volume da bolha.

Onde: & ¢ a fracdo de vazios, uy é a velocidade de uma Unica bolha, d, didmetro da
bolha, us velocidade de fluidizacdo, u. a velocidades relativa da emulséo, e us a
velocidade das particulas descendentes. Estas aproximacdes foram primeiro usadas por
Nicklin(1962) para sistemas gas-liquido e depois por Davidson e Harrison(1963) em
leito fluidizados.

2.6.2 Porosidade da Bolha em Leitos Borbulhantes

Kunii e Levenspiel(1969), indicam que, durante a ascenséo das bolhas contidas

em pequenas quantidades de sdlidos, adota-se a correlacdo expressa pela Equagao 34.

£y = (UO _umf) (34)

(U, —Uy L+ a))

2.7 DISPERSAO AXIAL DO GAS EM LEITO FLUIDIZADO
BORBULHANTE

Kunii Levenspiel (1969), indicam que, a dispersdo axial do gas, pode ser obtida
pela diferenca da velocidade da bolha u, e a velocidade da emulséo ue ,sendo expressa

pela Equacéo 35,

b uyu,

> T Ky, >

b=as, ——" (-5 —ad) (36)

0 mf

Na qual, tem-se que, u, a velocidade da bolha no leito borbulhante, up a velocidade
superficial do gas, ums a velocidade minima de fluidizacdo, (Kye)p € 0 coeficiente global

de transferéncia de massa entre a bolha e a emulséo e &, é a porosidade minima de

fluidizagdo.
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2.8 TRANSFERENCIA DE MASSA EM LEITO FLUIDIZADO

Segundo Kunii e Levenspiel (1969) é possivel aplicar varias maneiras de medidas
de transferéncia de massa na fase gasosa em operagdes de leito fluidizado. Assim,
consideraram uma Unica bolha de volume V. com base na unidade de volume da bolha,
expressam os coeficientes de transferéncia entre a bolha e a nuvem (Ky),, entre a
nuvem e a emulsdo de (Kc)b e o coeficiente global entre a bolha e a emulsdo de

(Kpe)n-As relagdes para os citados coeficientes se apresentam na sequéncia:

t 1,1 37)
(Kbe)b (Kbc)b (Kce)b
Para 0s quais se expressam as correlagdes:
Um Dl/2 1/4
(Ky)b =45+ 5,85(dT94) (38)
b b
Du
(K,,)b =6,78(8mfd oy (39)
b

2.8.1 Transferéncia de Massa em Catalisadores Sélidos

A difusdo interna nos catalisadores solidos pode ser analisada no nivel dos
macroporos e também no nivel dos microporos (VILLERMAUX E MATRAS, 1973).
Na regido dos macroporos um componente pode se difundir por varios mecanismos,
dentre os quais: difusdo molecular, difusdo de Knudsen, difusdo na superficie e difuséo
de “Poseuille”. A relagdo entre o didmetro do poro e o caminho livre percorrido pela
molécula é importante para determinar se um desses regimes difusionais prevalece
sobre outro. Caso o didmetro do poro seja muito maior com relagéo a distancia livre
percorrida pelas moléculas, a freqiiéncia dos choques entre estas e as paredes do poro é
pequena, ou seja, a resisténcia predominante é devido ao choque ocorrido entre as
proprias moléculas, caracterizando a difusdo molecular como regime controlador. A

medida que o diametro do poro diminui, apresenta-se uma maior freqtiéncia de choques
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contra as paredes, ocorre um aumento da resisténcia a transferéncia de massa, até um

didmetro limite, no qual o regime controlador passa a ser a chamada difusdo de

Knudsen.
Expressa-se a difusividade efetiva por: De = B D, (40)
T
Emque: 7/D, 1,1 (41)
DM DK

Sendo Dr, Dwm e Dk os coeficientes de difusdo global, molecular e de Knudsen. g, T,

séo a porosidade interna e a tortuosidade do catalisador.

A resisténcia de transferéncia de massa através do filme fluido externo a particula
é funcdo das condigdes hidrodindmicas do sistema. O coeficiente de transferéncia de
massa externo estar relacionado com a taxa de transferéncia de massa (N) e o gradiente

de concentracéo, de acordo com a Equagéo 42:

N =k, a(C - C¥) (42)

Sendo C a concentracdo na fase fluida, C* a concentragdo de equilibrio na
superficie do sélido, “a “ a area superficial por unidade de volume e ks o coeficiente de

transferéncia de massa.

29 MODELAGEM MATEMATICA APLICADA AO REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO

O desenvolvimento do modelo matematico foi aplicado por Pacifico (2009), em
regime permanente, com base nos balangos de massa dos componentes presentes no
reator de leito fluidizado, concebido segundo a teoria das duas fases distintas escoando
simultaneamente no leito. Admite-se uma fase diluida adotada para as bolhas de géas e
uma fase densa, adotada para a emulsdo das particulas do sélido catalitico (VAN
DEEMTER e VAN DER LAAN, 1961; KUNII e LEVENSPIEL, 1969). As Equacdes

de balango de massa, assim se apresentam:
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Para a fase diluida:

dc (43)
dt

dC? dC. . . ..
e?lgs_uz dle _KBE(CIB _CIE)_ZRIJB =

Para a fase densa:

dci dCic . . .
a4z —([A-é&5)u, . —¢5Kge (Cig _CIE)_(l_gB)(l_gmf)ZRIJE =0 (44)

(1_SB)De

Nestas EquacOes tem-se que, &g, 1- &5, Kge, €, , De , Rijs € Rijje séo as fragdes

mf ?
de bolhas no leito, fracdo de sélidos na fase de bolha, coeficiente global de transferéncia
de massa, porosidade minima de fluidizagdo, difusividade efetiva e taxas de reacdo do

componente i nas reacdes j nas fases diluidas e emulséo, respectivamente.

Segundo Froment (1990) a fracdo de fluxo total predominante através do leito é
considerada para a fase bolha, e o restante para a fase emulsdo. Entre ambas as fases
ocorre a transferéncia de massa do gas.

Na saida do reator, ambos os fluxos, com suas respectivas conversdes sao
hipoteticamente misturados para dar uma conversdo média de saida. Admite-se ndo ha
nenhuma reacdo na fase bolha e devido a alta velocidade do escoamento, este pode ser
considerado como sendo do tipo pistonado.

Segundo Froment (1990) o efeito da difusividade do gas na fase emulsdo, D, foi
determinado por May (1959), pela distribuicdo do tempo de residéncia dos s6lidos no
leito, assumindo a difusividade efetiva do componente, no gas, como igual aquela no
interior do sélido.

VAN DEEMTER (1961) combinou os resultados e medidas da distribuicdo do

tempo de residéncia, para obter ki e De.
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2.10 ANALISE DINAMICA PELA TECNICA DE DISTRIBUICAO DOS
TEMPOS DE RESIDENICA (DTR)

Na analise de escoamentos que desviam do comportamento ideal ( plug-flow e
mistura perfeita), a técnica dindmica baseada na anélise das curvas de distribui¢do dos
tempos de residéncias (DTR), para a estimativa de pardmetros de um sistema gasoso,
tém sido bastante aplicada. Isto devido a impossibilidade de um mapeamento completo
da distribuicéo das velocidades dos fluidos.

Segundo Villermaux e Matras (1973), a DTR — Distribuicdo dos Tempos de
Residéncia — E(t), consiste na discricdo estatistica da historia, das diferentes fracdes da
mistura circulando no interior de um reator.

Segundo Moraes (1999) a DTR pode ser determinada através do método estimulo-
resposta, o qual pode ser visto em Levenspiel (1982), (FROMENT & BISCHOFF,
(1990); FOGLER, (1992); COULSON & RICHARDSON, (1994) apud MORAES,
1999), cuja metodologia consiste em perturbar o sistema, mediante um sinal na entrada
e observar como o sistema responde a esta excitacdo. Esta perturbacdo é proveniente da
adicdo de um componente, sem perturbar o atual escoamento, com caracteristicas
diferentes do fluido que alimenta o sistema, facilitando a sua quantificacdo na saida do
reator.

Os principais e mais usados tipos de sinais de perturbacdo sdo: degrau positivo,
degrau negativo e o impulso. O degrau positivo (Figura 2.13) consiste em elevar a
concentracdo do tragador na vazdo de alimentagdo do sistema para um determinado
valor, em um exato momento, mantendo-se este valor constante no tempo (regime
estacionario) Moraes (1999).

O degrau negativo (Figura 2.14) consiste em diminuir o valor desta concentracéo
para um determinado patamar até atingir um novo estado estacionario. O impulso
(Figura 2.15) é representado pela adicdo de uma determinada quantidade deste gas de

referencia, de maneira instantanea.
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Entrada (DEGRAU +) Saida ( CURVAT )

Figura 2.13: Representacdo gréafica Perturbacéo/ Resposta (Degrau Positivo)

Moraes (1999).

AEntrada (DEGRAU -) Saida ( CURVA 1-F )

| R SR ——

C/Cy

tempo (s)
Figura 2.14: Representacdo grafica Perturbacdo/ Resposta — (Degrau Negativo)

Moraes (1999).

/\ Entrada (impulso) Saida (CURVA C)

A

: .

t; tempo(s)

Figura 2.15: Representacdo grafica Perturbagdo/Resposta-(Impulso) Moraes
(1999).
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2.12 APLICACAO DA TECNICA DE DISTRIBUICAO DO TEMPO DE
RESIDENCIA EM SISTEMA FLUIDO-SOLIDO

Moraes (1999) aplicou a técnica de distribuicdo do tempo de residéncia (DTR) a
um processo gas-solido continuos a leito-fixo, recorrendo-se inicialmente ao modelo de
misturadores em série com interacdo (MSI), que comporta trés parametros
representativos dos fendmenos de transferéncia de massa e interacdo fluido-solido, e
um segundo modelo, do tipo pistdo com dispersdo axial heterogéneo (PDAH). As
Figuras 2.16 & 2.20, foram realizadas por Moraes (1999) em condi¢des isotérmicas (40°
C), utilizando y-Al,03 em seu leito fixo, operado na faixa de vazdo de 25,10 cm®/s a
45,88 cm?/s, utilizando o modelo (MSI) no processo gés-sélido.

CiCo

L Il L I

t{s)

Figura 2.16: Perfis dindmicos de concentracdo do CO,. Vazédo = 29,72
cm?®/s, T=40°C; P =1 atm, Leito fixo y-Al,O3(MORAES,1999).
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Figura 2.17: Perfis dindmicos de concentragéo do CO,. Vazéo =
35,05cm*/s, T=40°C; P =1 atm; Leito fixo y-Al,03 (MORAES,1999).
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Figura 2.18: Perfis dinamicos de concentragdo do CO,. Vazdo = 39,56
cm?®/s, T=40°C; P=1 atm; Leito fixo y-Al,03 (MORAES,1999).
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Figura 2.19: Perfis dindmicos de concentracdo do CO,. Vazdo = 44,13
cm?/s, T=40°C; P=1 atm; Leito fixo y-Al,0s (MORAES,1999).
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Figura 2.20: Perfis dindmicos de concentragdo do CO,. Vazéo = 45,88
cm?/s, T=40°C; P=1 atm; Leito fixo y-Al,0s (MORAES,1999).

Abreu (1998) aplicou a técnica dindmica experimental de estimulo e resposta para
a quantificacdo da distribuicdo de tempos de residéncia (retengdo) de um componente
tracador gasoso diluido na corrente de fluido que faz contato com um leito fixo de
catalisador poroso. A confrontacdo dos dados obtidos as previsdes de modelos

representativos dos fendmenos de transferéncia de massa e interagdo fluido solido
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possibilita a obtencéo de valores dos pardmetros representativos das etapas relativas aos
fendmenos citados.

Segundo Abreu (1998), a elaboragdo de modelos representativos dos fendmenos e
propriedades citados, decorrentes de analise detalhada dos processos inter e intrafases
em regime transiente em sistema fluido-solido a leito fixo, converge para a solugéo de
equacdes diferenciais, nem sempre lineares, redundando em aplicacdo de metodologia
crescentemente complexa. Um modelo que possa representar a dindmica das interagdes
lineares entre um fluido e um solido é proposto segundo as seguintes etapas: Analise
dos fendmenos no nivel do gréo sélido poroso: definicdo da funcdo de transferéncia
relacionando a concentracdo média na particula com a concentracdo na superficie
externa desta, e em seguida com a concentracdo na fase fluida; identificacdo da
contribuigdo das transferéncia de massa externa e interna; construgdo da funcdo de
transferéncia do sistema; proposta de modelo de escoamento para a fase movel.

Segundo Abreu (1998), a adocdo dos procedimentos da dindmica recorre a
construgdo formal das fungdes de transferéncia dos sistemas em estudo. A analise de um
processo em operacdo continua, com base em informacdes do tipo estimulo e resposta
obtidas através do monitoramento de concentragdes ou propriedades de tracadores nele
contidos confronta-se s formulagdes de modelos representativos dos fenémenos em
ocorréncia sobre a fase movel e devido suas interacdes com a fase solida. Distribuices
de tempos de residéncia (DTR) quantificam o comportamento dindmico da fase fluida
exprimindo no dominio do tempo a funcdo resposta E(t) resultante da pertubagéo
introduzida na fase mdvel na entrada do sistema. A metodologia indica a necessidade da
formalizagdo progressiva da fungdo de transferéncia do sistema G(s), em que “s “ é a
varidvel de Laplace. Nesta seqliéncia representa-se para Eo (t) da fase fluida movel sua
funcdo de transferéncia GO (s) . Na presenca de interagdes da fase fluida mével com a
fase solida estacionaria distribuida uniformemente na fase modvel a fungdo de
transferéncia do sistema torna-se G(s) = GOs [ 1 + M(s) ], na qual M (s) é uma fungéo
de transferéncia interna que relaciona uma quantidade transiente de um componente
retido na fase estacionaria (n) a uma correspondente quantidade deste mesmo
componente contido na fase fluida (n).

Segundo Abreu (1998) a conjugagdo de previsdes de modelos com medidas de
distribuicdo de tempos de residéncia (DTR) tem se mostrado eficiente para a descri¢éo
do comportamento das fases fluidas sob escoamento bifasico. Efeitos devidos aos

padrdes irregulares de escoamento, transferéncia de massa inter e intrafases e interages
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liquido-solido, d&o origem a perfis assimétricos de DTRs. Tal fato pode incidir sobre
uma descricdo incompleta do comportamento dindmico do sistema pelo modelo
proposto, normalmente fornecendo previsdes de perfis mais simétricos. Destaques de
caudas de perfis de DTRs sdo sempre subestimados pelos modelos (MICHELL E
FURZER, 1972 ; MATSUURA et al ., 1976; YANG et al., 1990 apud ABREU, 1998) .
Segundo Moraes (1999) as previsdes obtidas atraves da aplicagdo da metodologia
dindmica experimental, associadas as descricdes geradas pelo Modelo Pistdo com
Dispersdo Axial Heterogéneo (PDAH), fornecem estimativas dos parametros
representativos da hidrodindmica, transferéncia de massa e interacdo fluido-solido. Os
valores quantificados destes parametros podem ser utilizados para descrigdo de
processos reativos cataliticos, nos quais ocorrem os mesmos fendmenos, conjugados &
etapa de interagdo reativa na superficie do catalisador.
Modelos misturadores associados em série com interacdo (MSI) que fornece a
funcdo de transferéncia e traduz a dindmica do processo em um sistema leito fixo géas-

solido utilizando y -alumina e Cu/y-alumina, em contato com uma corrente de

nitrogénio contendo metano, foi utilizado por Abreu (1998). Na qual, o0 modelo MSI
simula com boa precisdo o comportamento dindmico do componente metano no leito
fixo nas temperaturas de 45°C, 65°C e 100°C, sob pressdo atmosférica. A
fenomenologia do processo destaca transferéncia de massa intraparticular nos dois
niveis da estrutura porosa e interacéo fluido — sélido. Tempos de transferéncia de massa
quantificados pelas adequagdes dos modelos as DTRs experimentais , mostram tempos
globais na mesma ordem de grandeza para os dois sistemas: ty (y -Al,O3) = 0,13s e ty,
(Cu/y -Al03) = 0,09 s, a 100°C. Segundo Abreu (1998) os valores obtidos indicam um
pouco de interferéncia da presenca da fase ativa sobre a etapa de transferéncia de massa.

Os efeitos da interacdo na superficie, relacionados a adsor¢do, vdo no sentido,
salientando-se o (y -Al,03) = 1,44 e a (Cu/y -Al,03) = 2,13, 4 100°C. O detalhamento
dos fendmenos de transferéncia de massa e interagdo, através da reparticdo dos tempos
de transferéncia de massa e coeficiente de particdo nos niveis macro e microporoso,

conduz a identificacdo da etapa controladora de transferéncia de massa difusiva.
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2.13 METODOLOGIA DOS MOMENTOS

Os momentos de primeira e segunda ordens sdo de especial interesse,
identificando-se ao tempo de retencéo de componente no sistema g, =t; e a variancia
1, =’ que indica a contribuicéo da dispersdo resultante da distribuicio dos tempos de

residéncia.
Perturbacgbes do tipo degrau sugerem a utilizagdo da fungdo experimental F(t)

relacionada 4 E(t) através de:
F(t)= [ Et)adt (45)
0

Assim o tempo de retengdo e a variancia sdo expressos por,
te =4 = | tdF (1) (46)

2

ot =, —p,* = [(t-1,)*dF () (47)

o8

Equacoes 48 e 49 séo deduzidas no Anexo 5.

O procedimento experimental utilizado pelo método das duas medidas,
contornando erro devido &s perturbacGes realizadas na alimentagdo das fases fluidas
afluentes para o sistema , é adotado e os momentos das DTRs do fluido no leito, em
contato com o sdlido poroso, séo identificados pelas relagGes seguintes:

(48)

t =trs —tre

o= 0'22 —aé (49)

Com E e S, significando posi¢des na entrada e saida do leito fluidizado.

Os momentos obtidos com base nos dados experimentais podem ser
identificados com os momentos da funcdo de transferéncia G(s) do modelo
representativo do comportamento dindmico do comportamento fluido do sistema.

Segundo Van der Laan (1957) tem-se,
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= lim{(-1)" d’ G(S)] (50)
Os dois primeiros momentos da DTR s&o derivados e evidenciados pelas relagdes:

o =lim(- 2 1)
o7 = lim{ 2G(s) [dG(s)]} (52)

s—0

2.14 PRINCIP10S DA RADIACAO GAMA
2.14.1 Detectores Cintiladores

O contador de cintilagido se baseia na propriedade que tém certas substancias de
transformar a energia da radiacéo incidente em quanta luz. Os quanta luz, por sua vez,
ao incidir no fotocétodo, véo liberar elétrons, que vdo produzir elétrons secundérios até
um fator de multiplicagdo de 10° — 10’ KELLER (1981).

O ndmero de quanta luz produzidos no cintilador e o conseqiiente nimero de
elétrons liberados no fotocatodo depende da energia da radiacdo incidente. Entdo, é
possivel medir o nimero e também a energia das particulas. Como vantagens do
contador de cintilacdo, pode-se enumerar, tempo morto baixo, duragdo ilimitada,
proporcionalidade entre energia e impulso e alta eficiéncia para quantum-gama(40-
100% dependendo da energia). A desvantagem nesse tipo de contador é, sobretudo, o
preco elevado do sistema eletronico, que aumenta o custo do mesmo KELLER (1981).

Como cintiladores sdo usados cristais de substancias orgénicas e inorgéanicas,
solugdes organicas liquidas e gases nobres sob pressdo. As condigBes desejaveis num
equipamento desse tipo séo: alto rendimento de fluorescéncia e baixa fosforescéncia,
transparescéncia para a luz emitida, curta duracdo do estado excitado (10° - 107 s) e
uma distribuicéo do espectro da luz emitida de forma que no fotocéatodo se obtenha uma
resposta sensivel a essa distribuicéo.

ZnS ativado como Ag é usado desde 1908, especificamente para medidas da
radiacdo-alfa. O cristal Unico de uma determinada substancia é dificil de se obter; na
maioria da vezes, € utilizado na forma de p6, o que j4 ndo é apropriado para

espectroscopia-alfa.
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Cristais de Csl ativado com 1% de T1 s&o fabricados para a espectroscopia-gama,
mas nesse campo séo utilizados especialmente cristais de Nal (T1), cujo comportamento
se aproxima de um cristal puro. S&o necessarios cuidados com o Nal, por ser 0 mesmo
higroscopio; o cristal deve ser selado dentro de uma capsula KELLER (1981).

A interacdo da radiacdo — gama com a matéria é diferente da interacdo das
radiacBes alfa e beta. Na interagdo de particulas carregadas elas transferem sua energia
para os elétrons das camadas eletrdnicas em muitos processos. Na interacdo do
guantum-gama, em um (nico processo, toda energia, € transferida, pelo menos uma
grande fragdo da energia. Apesar disso, a radiagdo-gama, tem muito mais capacidade de
penetracdo do que as particulas carregadas, devido a sua interacdo com a matéria ser
muito menor.

Como no caso da radiagdo-beta, a medida da absor¢do da radiagdo-gama vai

produzir uma curva exponencial (Equacdo 53):

| =1,e™* (53)

Com a diferenga de que aqui, a equacao é estritamente obedecida. A capacidade de
penetracdo da radiagdo —gama € uma caracteristica usualmente dada em meia-espessura
do absorvedor (g/cm?). A meia espessura é aquela espessura do absorvedor que reduz &
metade da intensidade inicial de uma determinada fonte radioativa. Sete meias
espessuras reduzem a atividade a 1% da atividade inicial, 10 meias-espessuras reduzem
a mais ou menos 0,1%. Uma comparagdo bem clara da capacidade de penetracdo dos
diversos tipos de radiacdo é a seguinte: Para uma energia de 1 MeV, uma particula-alfa
seréa absorvida totalmente por 8 mg/cm2 de absorvedor, ou seja, por uma folha de papel
fino. Uma particula-beta necessitara de 480 mg/cm? de absorvedor, ou seja, um livro
fino. A radiagdo — gama, atravessando um absorvedor com 220 g/cm? ou seja, um
dicionario de 24 volumes, perdera apenas 10° da sua intensidade inicial KELLER
(1981).

A absorcdo da radiacdo—gama é devida a trés processos de natureza fisica
diferentes: o efeito fotoelétrico, o efeito Compton e a producdo de pares (Equagdo 54).

O coeficiente de absor¢éo total . é definido por:

H=He +Ho+ Hy (54)
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Pode-se reconhecer que o coeficiente total de absorcéo é fortemente dependente

do nimero atémico. O chumbo apresenta valores bem mais alto de x na regido de altas

energias, se comparado a absorvedores de nimeros atdmicos mais baixos. Isso é uma
conseqiiéncia da pequena producéo de pares nesses absorvedores.

Em cada regido de energia o chumbo é o melhor absorvedor para quanta-gama,
sendo que apresenta uma absorcdo minima em 3,5 MeV devido &s absorcGes parciais

His M, € p, serem dependentes da energia.

Além dessa interacdo da radiacdo-gama com a matéria, ocorre nas interagdes do
quantom-gama de alta energia a indugdo da reagdo nuclear. Em conseqléncia da
pequena secdo de choque dessa reacdo, ela praticamente néo é causa de decréscimo da
intensidade da radiacdo-gama. No entanto, essa reagdo pode levar a formacéo de
produtos secundérios que, durante uma irradiagdo num reator, ndo sejam despreziveis
KELLER (1981).

2.15 APLICACAO DA RADIACAO GAMA EM REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO

Segundo Dantas et al. (2008), tomografia de radiacdo gama computadorizada é a
técnica mais competitiva para medicOes de distribuicdo radial e axial do catalisador, a
fim de diagnosticar o reator de leito fluidizado e validar modelos multifasicos de
dindmica de fluidos no FCC — Processo Fluido de Craqueamento do Catalisador. Para
manter esta posicdo, muito desenvolvimento instrumental sofisticado para se conseguir
a principal rota foram feitos. Caminhos alternativos, por exemplo, para melhorar os
pardmetros, resolugdo de densidade tomogréfica, resolucdo espacial e resolucéo
temporal, utilizando uma dupla técnica de energia gama.

A resolucgdo temporal é provavelmente o pardmetro mais questiondvel na radiagéo
gama, enquanto a concorréncia entre outras técnicas sdo considerados. Medicfes de
resolucdo de densidade no reator de leito fluidizado é realizado, por meio de um
procedimento especifico. A resolucdo espacial é muitas vezes definida pela PSF — Point

Spread Function.
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PSF :ﬁ[DZ +(M —1)%s?]"? (55)

Onde D e M séo a abertura do colimador do detector e o fator de ampliagéo, que
representa a razdo da distancia fonte-detector e a distancia fonte-objeto e S é o tamanho
da fonte. Por meio da Equagdo 55, o valor PSF é calculado e comparado com a
espessura do feixe e a abertura do colimador do detector. Uma resolucéo espacial
maxima é derivada do teorema de amostragem e a taxa de Nyquist. A FWHM - full
width at half maximum é também necesséria para calcular a distdncia minima de dois
objetos, pode ser definida como resolucdo espacial. Avaliagdo FWHM saiu de um
dilema ldgico e, portanto, a largura equivalente (a area do perfil da linha dividido pela
altura do pico) para os critérios de célculos de resolucdo. Certamente, o
desenvolvimento em recentes geragBes tomograficos trouxeram novas definicdes
geomeétricas e conceitual para a resolucgéo espacial.

Segundo Dantas et al. (2008), a qualidade da imagem exige que pelo menos duas
amostras por largura do feixe fossem tomadas. Essa regra é baseada na teoria de que
uma fungdo € a banda-limitada se todas as suas frequéncias do erro em uma banda, a
taxa de amostragem deve exceder a taxa de Nyquist. Pela reconstrucdo radial de
distribuicdo de catalisador no experimento do reator de leito fluidizado circulante,
surgem algumas questdes como o nimero de projecdes versus erros na reconstrucdo da
imagem. Investigacfes a saber se um niimero menor de projecdes seria suficiente
para a reconstrucdo de uma simetria do objeto, certamente sdo de interesse. A proxima
questdo é qudo preciso é a aproximacao de simetria do riser para o fluxo de catalisador,
em medidas de transicdo gama. A reconstrucdo matemaética por meio de trés projecdes
em um Unico sistema fonte - detector é dado por Azzi et al. (1991). Alta resolucdo ndo
é muitas vezes necessarios para 0 mapeamento de catalisador, mas, com certeza, dar

suporte para a analise do riser em algumas projecdes com tomografia de feixe Unico .
2.15.1 Resolucéo de Densidade
De acordo com Poisson, na radiacdo, para aumentar precisdo de um nimero maior

de contagens é necessaria alcanga-la de duas maneiras, um longo tempo ou alta

intensidade da fonte. A fonte mais forte aumenta a taxa de contagem, que é limitada
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pelo equipamento nas condi¢es de trabalho. Na tomografia de feixe, o tempo de
contagem multiplicado pelo nimero de trajetérias de raios gama, da o tempo para uma
projecdo e a resolugdo temporal leva em conta o nimero de proje¢des necessarias para
gerar uma imagem (DANTAS et al., 2008).

A densidade média catalitica pi(g\cm3) em uma radiacdo gama é dado por

(Bertolomew e Casagrande ,1957) , e baseado na Equag&o de Beer — Lambert.

p=—t v (56)

HaD e e

Onde um(cmz\g) representa o coeficiente de atenuagdo maéssico, D (cm) o

didmetro interno do reator, lv Ir (contagens por segundo) sdo as intensidades gama num
vazio e sob condicdo de fluxo ascendente, respectivamente. A razdo das intensidades Iy

/ Ir sdo medidas pela varredura e, em seguida, pi, serd um vetor dos valores de

densidade média, onde i é 0 nimero de trajetdrias raios gama. Para determinar a
resolucdo da densidade, a razdo minima intensidade gama Iy / I para ser detectados e
medidos em um reator fluidizado tem que ser conhecido. A razdo minima de intensidade
pode ser definida aplicando o Lp - limite de deteccdo, definido por Currie. Neste caso,
os dois sinais das intensidades Iy e Ir ttm de ser levados em conta. Um critério de
comparacao estatistica é aplicado para o significativo da diferenga entre as duas médias,
Iv e I, dada pela estatistica teste-t student. Por meio deste teste as duas intensidades sdo
significativamente diferentes de um nivel de significAncia de 0.05. Entéo, a densidade
minima do catalisador calculado pela Equacdo 56, mostra-se a concordar com o valor
obtido utilizando o critério de limite de deteccdo. Também para a resolucéo temporal, a
razdo minima de intensidade gama Iy / I¢ sera uma referéncia para o tempo de contagem
em condicdes de medicdo. O desvio padrdo € uma medida de resolugdo de densidade, e
para a medigdo da densidade especifica como nos experimentos de calibracdo é
claramente compreendido. Um experimento para medir a distribuicdo da densidade de
uma forma bem definida como uma meia-lua, feito de aluminio puro colocado no
interior do reator de leito fluidizado circulante é realizado, ver Figura 2.21. Tomando
estreita as etapas de varredura na ordem de 1 x 10 m seria possivel medir a resolugéo

de densidade e sua correlagdo com a resolucéo espacial. O comprimento L do objeto
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escaneado é calculado pela Equacédo 57, a equagdo de Beer-Lambert adapta as medidas

de intensidades lv, I no reator de leito fluidizado circulante.

inlnl—V

(57)
ueo e

Donde vem, g, (cm™) € o coeficiente linear de atenuago.

Density kg.m”
B
¥

r 10%m
Figura 2.21: Distribuicdo de densidade do aluminio meia lua versos intervalos de
varredura r. A densidade é dada em tridngulos, quadrados é o seu desvio-padréo
(DANTAS etal., 2008).

(HUANG et al., 2013), realizaram um trabalho, em reator de leito fluidizado
borbulhante, em seu perfil axial e radial, da porosidade em fung&o do comprimento do
reator. A Figura 2.22, detalha este trabalho, apresentando uma comparagdo dos perfis
axiais da porosidade, para duas posi¢des horizontais diferentes a partir do centro.
Modelos de dois fluidos foram realizados por (PATIL et al., 2005), o perfial axial da
porosidade em 0.375 m do centro, concorda bem com os dados experimentais, na parte
superior do leito, prevé uma porosidade um pouco acima, em relagéo a parte inferior do
leito. Por outro lado, & 9,375 cm, a partir do centro, mas préxima a parede do reator, ha
um aumento de sua porosidade com a altura do reator. A discrepancia entre simulagéo e
0s resultados experimentais, podem serem resultados, nos erros de simulagdo ou mesmo

incertezas experimentais.
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Figura 2.22: Comparacao do perfil axial da porosidade, para duas diferentes
posicBes horizontais: (a) 0,937 cm e (b) 0,375 cm do centro. Condicdes: Altura do leito
fluidizado H_ = 1 m, didmetro interno do leito Dir = 0,57 m, didmetro da particula dp =

5 x 10 m, densidade da particula ps= 2660 Kg/m® (HUANG et al., 2013).
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CAPITULO 3.0 METODOLOGIA EXPERIMENTAL

O desenvolvimento do processo de reforma catalitica do metano com didxido de
carbono recorre a realizacdo de etapas experimentais de formulacdo do catalisador

selecionado Ni(6,0 % em massa)/y — Al,O,) e de suas aplicagdes em reator de leito

fluidizado. Modelagens, ajustes de modelos concebidos e simulagdes séo utilizados com
vistas ao estabelecimento de previsdes de funcionamento do processo em reator de leito

fluidizado.

3.1 PREPARAGCAO DO CATALISADOR

3.1.1 Suporte alumina

A y—Al,O, é utilizada como suporte do catalisador, tratando-se de um oOxido

béasico do aluminio, de massa molar elevada (PM = 101,96 g/mol), insoltivel em 4gua, e
com potencial hidrogenionico conferido em solucdo (pH) variando em torno de 9,0 a
10,5 em solugo aquosa. Possui massa especifica de 2,41 g/cm®. Tem elevado ponto de
fuséo (2.343 K), fato este que justifica sua utilizacdo em processos quimicos submetidos

a altas tem peraturas.

3.1.2 Metodologia de Impregnacdo de Precursor da Fase Ativa no Suporte

Catalitico

O catalisador de niquel Ni(6,0 % em massa)/y-Al,O3 foi preparado pela
impregnacdo suporte catalitico mencionado através do emprego de uma solugéo 0,25M
do sal de nitrato de Ni(NO3),.6H,O (Aldrich 99,999). O pH da pasta formada pelo sal
precursor e pelo suporte foi ajustado com uma solugdo tamp&o de hidroxido de amdnio
e é&cido nitrico 1M e em seguida levada ao rotaevaporador e impregnado durante 3
horas e 30 minutos na temperatura de 353K e rotagdo constante de 50 rpm. Apds o
periodo de impregnacéo, elevou-se a temperatura do rotaevaporador para 393K, por 3
horas e 30 minutos até a completa secura. A amostra Ni(6,0 % em massa)/ y-Al,O3
impregnada foi seca em estufa durante 24 horas e em seguida calcinada in situ por 5

horas em atmosfera de argbnio, sob um fluxo constante de 300 cm®/min, a uma
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temperatura de 973 K, e reduzida in situ sob fluxo constante de 300 cm®/min, de argbnio

e hidrogénio, a uma raz&o 1/1, por 2 horas.

3.2 METODOLOGIA DE CARACTERIZACOES DO
CATALISADOR

O material catalitico formulado e empregado no presente trabalho foi analisado e
caracterizado para determinacdo de suas caracteristicas fisico- quimicas.

As técnicas e métodos de caracterizacdo empregadas foram as seguintes: analise
textural, feita pelo método Brunauer-Emmett-Teller (BET-N2), Espectroscopia de
Absorgdo atdmica (EAA), Difracdo de Raio-X (DRX), Microscopia Eletronica de
Varredura (MEV), Espectroscopia de Energia Dispersiva de Raios-X (EDS) e Analise

Elementar.
3.2.1 Area Superficial Especifica e Volume dos Poros.

As éreas superficiais especificas e os volumes de poros foram determinados pelo
método de Brunauer-Emmett-Teller (BET-N2). Os experimentos foram realizados em
um da equipamento Surface Area e Pore Sizer Analizer Quantachrome Nova, modelo
1000, no Laboratdrio de Processos Cataliticos (LPC) da Universidade Federal de
Pernambuco. As amostras foram previamente ativadas na temperatura de 573K e
conduzidas & temperatura de criogenia, utilizando o nitrogénio liquido, o qual possui
ponto de ebulicdo de -195,8°C sob 1 atm de presséo, condi¢fes em que se processa a

adsor¢do do géas sobre o material sélido.
3.2.2 Espectroscopia de Energia Dispersiva de Raios-X (EDS)

O método que utiliza o Energy Dispersive X-ray Detector (EDX ou EDS) recorre
a um acessorio essencial no estudo de caracterizagdo microscopica de materiais. Tem
como principio a utilizacdo de um feixe de elétrons que incide sobre determinado
material proporcionando que os elétrons mais externos dos &tomos e 0s ions

constituintes sejam excitados, mudando de niveis energéticos. Ao retornarem para suas
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posicdes iniciais, liberam a energia adquirida a qual é emitida em comprimento de onda
no espectro dos raios-X.

Os sistemas de MEV equipados com detectores de energia dispersiva de raios-X
(MEV-EDS) possibilitam a determinagdo da composi¢do quimica pontual das fases que
compdem os materiais, sendo o EDS, ferramenta indispensavel na caracterizagdo e
distribuicdo espacial de elementos quimicos. Um detector instalado na cdmara de vacuo
do MEV mede a energia associada a esse elétron. Como os elétrons de um determinado
atomo possuem energias distintas, é possivel, no ponto de incidéncia do feixe,
determinar quais elementos quimicos estdo presentes naquela amostra. O didmetro
reduzido do feixe permite a determinacdo da composicdo atdbmica em amostras de
tamanhos muito reduzidos (<5 pm), permitindo uma analise quase que pontual.

Além dos espectros, o sistema MEV-EDS realiza analise de pontos, linhas e
regibes definidas sobre a imagem capturada da amostra e gera também mapa dos

elementos sobre a imagem obtida. A Figura 3.1, mostra um sistema MEV-EDS.

Figura 3.1: Imagem de um sistema MEV-EDS.

3.2.3 Microscopia Eletronica de Varredura (MEV)

O MEV é uma ferramenta padréo para inspecédo e analise utilizada em diversas

areas de pesquisa desde a éarea de materiais até a &rea bioldgica. Na industria de
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semicondutores, em medidas de caracterizagdo para a microeletrbnica, existe um
conjunto de métodos que oferecem alta resolucdo e alta precisdo. Estes métodos sdo
baseados fundamentalmente na interacdo da matéria com os elétrons incidentes e a
emissdo de ondas ou particulas (fétons, elétrons, ions, atomos, néutrons, fonons.

O principio de funcionamento do MEV consiste na emissdo de feixes de
elétrons, gerados dentro da coluna de alto vacuo, por um filamento capilar de tungsténio
(eletrodo negativo), mediante a aplicacdo de uma diferenca de potencial que pode variar
de 0,5 a 30 kV. Essa variagdo de voltagem permite a variagdo da aceleracdo dos
elétrons, e também provoca o aquecimento do filamento. A parte positiva em relacéo ao
filamento do microscopio (eletrodo positivo) atrai fortemente os elétrons gerados,
resultando numa aceleracdo em diregdo ao eletrodo positivo. O feixe gerado passa por
lentes condensadoras que reduzem o seu diametro e por uma lente objetiva que o
focaliza sobre a amostra. Logo acima da lente objetiva existem dois estagios de bobinas
eletromagnéticas responsaveis pela varredura do feixe sobre a amostra.

O microscopio eletrdnico de varredura € um equipamento capaz de produzir
imagens de alta ampliacdo (até 300.000 x) e resolucdo. As imagens fornecidas pelo
MEV possuem um caréter virtual, pois o que é visualizado no monitor do aparelho é a
transcodificacdo da energia emitida pelos elétrons, ao contrario da radiacdo de luz a qual

estamos habitualmente acostumados.

Um sistema de bombas proporciona o vacuo necessario tanto na coluna de
elétrons como na cdmara da amostra. Uma parte importante da cdmara da amostra é a
que permite mover a amostra debaixo do feixe de elétrons e examinar o angulo exigido
pelo feixe. O feixe de elétrons, feixe primario, interage com a amostra resultando, entre
outros efeitos, emissdo de elétrons secundarios, uma corrente de elétrons refletidos,
conducdo induzida pelo feixe e freqlientemente, catodo luminescéncia. A Figura 3.2a
mostra uma representacdo esquematica da coluna do MEV e a Figura 3.2b mostra em
detalhes a profundidade das interagdes do feixe de elétrons com a amostra e as radiagdes

geradas como resultado do espalhamento.
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Figura 3.2: Representacdo esquematica da coluna do MEV (a) e da interacéo

(b)

dos elétrons com a matéria (b).

3.2.4 Difracao de Raio —-X (DRX)

A amostra do catalisador formulado foi submetido & anélise por difracdo de raio-X
para a identificacdo de cada uma de suas fases sélidas. O difratograma de raio-X foi
obtido em um difratdmetro Siemens, modelo D-5000 utilizando radiagdo CuKa (A =
0,15418 nm), com varredura de 26 variando entre 0° a 100° com passo de 0,05° e

velocidade de 3s por passo.

3.2.5 Espectroscopia de Absorgdo Atdmica (EAA)

O teor de niquel metalico incorporado ao suporte catalitico de gama alumina pura
foi investigado por espectrofotometria de absorcéo atomica. O equipamento utilizado no
ensaio foi um espectrofotdmetro CG de, modelo CG-7500 utilizando lampada padréo
para 0 niquel e um espectrometro de fluorescéncia de Raio-X Rigaku, modelo RIX-

3000, equipado com tubo de Rh.
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3.3 MATERIAIS E METODOLOGIA DINAMICA DE DISTRIBUICAO DO
TEMPO DE RESIDENCIA (DTR)

Com vistas ao desenvolvimento de experiéncias dinamicas em reator de leito
fluidizado, para fins de estimacéo de pardmetros fisicos operacionais do sistema, foram
utilizadas e aplicados materiais, instalagdes e procedimentos de contato gés-solido,
mantendo-se condicOes isotérmicas e operando-se em regime de vazdes fixas para a fase

gasosa diluente.

3.3.1 Montagem Experimental

A montagem experimental do sistema operacional em leito fluidizado gas-solido
foi composta pelos seguintes dispositivos: um reator de leito fluidizado, e uma bomba
de vacuo, um computador conectado ao cromatografo gasoso com detector de
condutividade térmica (TCD), um cilindro de gas argdnio (Ar), um cilindro de gas
diéxido de carbono (CO;) e um cilindro de metano (CH,). O esquema de montagem esta
descrito na Figura 3.3.
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Salda de gis

Figura 3.3: Representacdo esquemética do sistema leito fluidizado. Dispositivos para
aquisicao dos dados segundo a aplicagdo da técnica de distribuicdo do tempo de
residéncia (DTR).

Na sequéncia as legendas dos dipositivos:

R-1- Reator de leito fluidizado

V-1- Valvulas globo

G-3 - Cilindros de gases

C-1,C-2,C-3- Controladores de fluxos massicos referente aos gases
B-1 — Bomba de vacuo (-100mmHg)

E-2 - Kitassato (1000mL)

L-1 — Ciclone do reator de leito fluidizado
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3.3.2 Caracteristicas geométricas do reator de leito fluidizado e as

propriedades do material particulado

O reator de leito fluidizado utilizado nas operacgdes possui as dimensdes, constantes

na Tabela 3.1,e as propriedades do material particulado na Tabela 3.2.

Tabela 3.1: Principais caracteristicas geométricas e operacionais do reator de leito

fluidizado.
Parametro Descricdo Valor
Hrr (cm) Altura total do reator de 224.4
leito fluidizado
DinT (Cm) Didmetro interno do reator 3.8
(zona de reacéo)
Hee (Cm) Altura do forno elétrico 75
z (cm) Altura do leito fluidizado 80
(zona de reacéo)
Ac(cm?) Volume do reator de leito 11.34

fluidizado

Tabela 3.2: Propriedades do suporte alumina Catalox SBa-200, fornecido pela

SASOL.
Propriedades Fisicas Unidades Catalox-SBa-200
Peso Molecular g/mol 101,96
Densidade no leito
empacotado g/L 1000
Densidade no leito
fluidizado g/L 800
Tamanho da Particula um 45
Avrea Superficial (BET) m?\g 200
VVolume dos Poros mL\g 0.50
Raios dos Poros Nm 10

Estabilidade Térmica

Avrea Superficial: m?/g 15
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24h\1100°C
Avrea Superficial: m?/g 5
24h\1200°C

3.3.3 Descrigao do Procedimento Dindmico Experimental

O procedimento experimental, recorrendo ao método dindmico “estimulo-

resposta”, segundo a técnica das duas medidas, obedeceu a seguinte sequéncia:

- Alimenta-se o reator de leito fluidizado,com 300g de alumina, conecta-se
as saidas de gases do sistema a um detector de condutividade térmica.
Mantém-se a temperatura ambiente (30°C).

- Na sequéncia, alimenta-se o reator com o gas argénio, o qual deve estar
presente em cerca de 95% em volume, em mistura Ar e CO,, e em
seguida, verifica-se a linha de base estacionaria, e procede-se 0
experimento alimentando-se com o tragador (5% em volume, CO,, CHa),
verificando-se uma nova linha de base estacionéria.

I1I-  Em seguida, com a ajuda de uma valvula ON-OFF, interrompe-se
abruptamente a vazéo do tragador (CO,, CH,), dando inicio a aquisi¢do
de dados dindmicos em funcdo do tempo de aquisicdo. Devido a
supressdo destes gases tragadores, espera-se assim, atingir-se uma nova
linha de base, que representa um novo sistema estacionario sem a
presenca dos gases (CO./CH.). Procede-se assim ao processo de

aquisicdo dos dados da distribuicdo do tempo de residéncia (DTR).

3.4 MATERIAIS E METODOLOGIA PARA A ANALISE DO PERFIAL
AXIAL EM TOMOGRAFO DE RADIACAO GAMA NO REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO BORBULHANTE

Com vista, a obtengdo mais detalhada da hidrodindmica, em perfil axial de um
reator de leito fluidizado, foram utilizados métodos de andlise por radiagdo gama,

utilizando um detector com cintilador Nal(Tl) e uma fonte de *Am, parametros
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importantes, como a porosidade e a densidade ao longo do comprimento do reator,

foram investigados.

3.4.1 Montagem Experimental

De acordo, com a Figura 3.4, para os teste experimentais, de obtenc&o dos perfis
axiais do reator de leito fluidizado borbulhante, foram utilizados, um detector cintilador
Nal(Tl), conectado a um software Gamma Acquisicion and Analysis, com left marker
49 Kev e Reght Marker 70 Kev, uma fonte de 21Am, um cilindro de argonio, um
transdutor digital, um reator onde tém-se na zona de reagdo, como material um tubo de
vidro, na zona de expansdo, como material acrilico, um controlador da marca Alborg,
acoplado a um CPU, com software adequado, um sistema de elevagéo do detector e da
fonte. Considerando o reator carregado com 175 g de y-alumina, e a altura do reator na
zona de fluidizacdo de 110 cm, foram feitas varreduras no intervalo de 10 cm,
totalizando 10 pontos no eixo axial do reator, para cada vazdo utilizada. Foram
alternadas quatro vazdes diferentes do géas de alimentagdo argbnio, nos quais foram
400, 500, 600 e 700 cm®min. As vazdes de 400 e 500 cm®/min, foram analisadas mais
préximas a parede do reator, e as vazdes 600 e 700 cm*/min, foram analisadas no centro
do reator.

A Figura 3.5 mostra a imagem do sistema, reator leito fluidizado - detector raios-
gama, utilizando como atenuador o sdlido y-alumina. A Tabela 3.3 mostra as

dimensbes geométricas do reator leito fluidizado no seu sistema radioativo.
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Figura 3.4: Esquema do processo de montagem do sistema de detecgéo por radiacéo

gama em reator de leito fluidizado borbulhante.

Figura 3.5: Imagem do sistema deteccdo por raios gama no reator de leito fluidizado

borbulhante.
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Tabela 3.3: DimensGes geométricas do reator de leito fluidizado borbulhante,

compostos por material vidro/acrilico, aplicado na detec¢do por radiagdo gama.

Dimensdes do reator Unidade (cm)
Altura total do reator (material acrilico/vidro) 205
Altura zona de reacdo (material vidro) 110
Altura zona de expansdo (material acrilico) 25
Diémetro interno do reator, na zona de reacao 3

(material vidro)

Espessura da parede do reator, na zona de reagdo 0,3
(material vidro)

Diametro da zona de expansdo (material 10

acrilico)

3.4.2 Descricao do Procedimento Experimental

Com o intuito de obtermos uma analise mais detalhada da hidrodindmica das
particulas sélidas ao longo do reator. Utilizamos um sistema para elevacéo do detector e
da fonte, marcando a zona de fluidizagdo de altura total de 110 cm, a cada 10 cm,
totalizando 10 pontos, ao longo do leito fluidizado. Foram feitas, a cada ponto, 3
varreduras, para cada vazdo, com o intuito de ser aplicado teste estatistico. Neste
experimento, foram realizados 4 vazdes diferentes, garantindo, para cada uma delas, a
fluidizacdo do leito. O gés aplicado neste experimento foi argdnio, sendo injetado na
base do leito, utilizando para controle de fluxo, um controlador da marca Alborg,
conectado a um software, instalado no CPU. Para detalhamento dos fluxos ascendente e
descendente das particulas sélidas, foram feitas varreduras no centro do leito fluidizado,
nas respectivas vazbes 600 e 700 cm*/min, e mais préximas & parede do leito, nas

vaz6es 400 e 500 cm*/min de gés argdnio.

3.4.3 Escolha do Detector

A radiacdo gama pode ser medida atraves de detectores “Geiger-Muller” e
cristais de cintilacdo, por isso é necessario considerar as limitacGes para a aplicacéo de

cada um. Importantes fatores a serem considerados em relacdo as limitagBes séo



58

sensitividade aos raios gama, temperatura, flutuagcbes da voltagem, vibrag&o, custo
inicial e tempo de vida Gtil.Os detectores Geiger-Miiller tem a vantagem de serem mais
simples, entretanto, os cristais de cintilagdo tem uma maior sensitividade aos raios
gama, por isso os cintiladores sdo preferiveis para deteccdo de raios gama (VEERA,
2001).

Na tomografia gama, dois pardmetros sdo importantes na escolha do detector,
eficiéncia de cintilacéo e resolucdo. Alta eficiéncia é necessaria para reduzir a atividade
da fonte, e resolucédo para diferenciar energias proximas (VEERA, 2001).

O detector de Nal(Tl), possui eficiéncia de cintilacdo relativa de 100%, em
comparagdo com outro detectores. O detector de Germanio-Litio (Ge(Li)), € o que
apresenta a melhor resolugdo. A relacdo eficiéncia de conversdo x resolugéo, o detector
de Nal(Tl), é o que apresenta 0 melhor resultado, por esse motivo, o cintilador de
cristais de Nal(Tl) é o mais comumente aplicado para a medicdo de fontes gama
monoenergéticas (VEERA, 2001).

3.5 DESENVOLVIMENTO OPERACIONAL DO PROCESSO DE REFORMA SECA
DO METANO EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

O desenvolvimento operacional do processo de reforma metano-CO,, com o
catalisador Ni(6,0 % em massa) /*-Al,O3, envolve o dominio das operacdes, através de
medidas fisicas, sob condi¢fes ndo reativas e segundo o processamento reativo do

metano com o diéxido de carbono.

3.5.1 Condigdes Operacionais do Sistema em Leito Fluidizado

A operacdo do sistema sob condicdes estaveis de fluidizacdo exigiu avaliacdes
fisicas preliminares as operacdes cataliticas de reforma metano-CO,. Procederam-se
assim, medidas de curvas de fluidizagdo, medindo-se a perda de carga no leito em
variando-se de forma crescente a vazdo da fase gasosa.

A velocidade minima de fluidizacdo foi obtida experimentalmente, através de
medidas de perda de carga em funcéo da variacdo da velocidade do fluido em contato
com o leito particulado. Valores da perda de carga no leito fluidizado foram fornecidas

por um transdutor digital e uma coluna de mercurio em U.
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As condicOes de operacdo de processamento do metano com dioxido de carbono
foram as seguintes:
- massa de catalisador: me,; = 250 g;

- temperatura e pressdo: T =1073 K e P = 1bar.
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CAPITULO 4.0-RESULTADOS EXPERIMENTAIS E DISCUSSOES
PROCESSO DE REFORMA SECA EM REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO

4.1 CARACTERIZAGCOES DO CATALISADOR DE REFORMA SECA DO
METANO

Com o intuito de se obter especificacdes das caracteristicas fisico-quimicas do
material catalitico utilizado no processo reativo, foram feitas caracterizagbes do
catalisador formulado e empregado no presente trabalho.

As técnicas e métodos de caracterizacdo empregadas foram as seguintes: analise
textural, feita pelo método Brunauer-Emmett-Teller (BET-N2), Espectroscopia de
Absorgdo atdmica (EAA), Difracdo de Raio-X (DRX), Microscopia Eletronica de
Varredura (MEV), Espectroscopia de Energia Dispersiva de Raios-X (EED) e Analise

Elementar.

4.1.1 Area Superficial Especifica e Volume dos Poros

Os resultados das medidas de &rea superficial especifica, volume médio dos poros
e raio médio dos poros do catalisador de Ni(6,0 % em massa)/ y-Al,O3, ap6s ser
submetido a reagdo, a 1073 K, em reator de leito fluidizado, encontram-se na Tabela
4.1. Observa-se que o suporte alumina sofreu redugdo da area e volume dos poros, apds
a deposicdo do metal niquel, o qual, possivelmente, se deve ao bloqueio de parte dos
poros menores, pela fase ativa.
Tabela 4.1: Area superficial especifica, volume médio dos poros, e raios médio dos

poros .

Material (catalisador Sger (M?/g) V, (cm’/g) Ry (A)

pds- reacao)

Ni(4,9 % em 168 0,0672 1,83

massa)/*-Al,O3
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4.1.2 Espectroscopia de Energia Dispersiva de Raios-X (EDS)

O catalisador Ni(4,9 % em massa)/y-Al,O3 foi caracterizado pelo método de
energia dispersiva de Raio-X (EDS), no Departamento de Quimica Fundamental (DQF)
da Universidade Federal de Pernambuco (UFPE). A analise por este método, resultou
em teores de Aluminio (Al) de 68,13%, Niquel (Ni) 2,23 %, Oxigénio (O) 13,96 %,
Carbono (C) 1,11 %, Ouro (Au) 10,70 %. Como, evidencia, a Figura 4.1 abaixo. O teor
de 10,70 % de ouro é devido ao processo de tratamento do material para analise, pelo
método EDS.
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Figura 4.1: EDS do catalisador Ni(4,9 % em massa)/ y-Al,0s.

4.1.3 Microscopia Eletronica de Varredura (MEV)

A Figura 4.2 representa a micrografia, obtida pelo método de microscopia
eletronica de varredura do catalisador Ni(6,0 % em massa)/y-Al,Os, apds a um processo
reacional, & uma temperatura de 1073 K, indicando filamentos de carbono, em forma de

teias, possivelmente este carbono se encontra em sua forma mais tradicional de coque.
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Figura 4.2: Micrografia ampliada a uma magnetude de 27000x, do catalisador Ni(6,0 %

em massa)/y-Al,O3, pelo método de microscopia eletrdnica de varredura (MEV).

4.1.4 Analise Elementar de Carbono

A andlise elementar do catalisador Ni(6,0 % em massa)/y-Al,O3, apds 0 processo
reacional realizado a uma temperatura de 1073 K, resultou em um teor de carbono de
3,47%. Esse carbono formado, possivelmente, foi o responsavel pela desativagao parcial
do catalisador.

4.1.5 Difracéo de Raio —-X (DRX)

As fases solidas do catalisador Ni(6,0 % em massa)/y-Al,Os, identificacdo em
amostra do catalisador formulado e apds ao processo reacional realizado neste trabalho,
a uma temperatura de 1073 K, detectados por DRX, apresentaram-se como o suporte y-
Al,O3 em (20 = 37.4, 45.3, 65.8, 66.6), e a fase metalica de niquel (26 = 44.1, 52.0,
77.5,93.4).

4.1.6 Espectroscopia de Absorcéo Atdmica (EAA)

O teor de niquel metalico incorporado ao suporte catalitico de y- alumina pura,

prevista como sendo de 6,0% em massa, foi investigado por espectrofotometria de
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absorcdo atdmica, e resultou em um teor do metal niquel, incorporado ao suporte y-

alumina, de 4,9 % em massa.

4.1.7 Conclusdes Parciais

A érea superficial especifica do catalisador Ni(4,9% em massa)/*-Al;O3
analisado resultou em 168 m?/g, o que comprova uma reducéo da area da *-Al,O3, a
partir de 200 m%/g.

A partir da andlise MEV, foi possivel, se verificar filamentos de carbono que se
encontrava na forma de coque.

Ap0s a operacdo do processo reacional, realizado a uma temperatura de 1073K,
a analise elementar de carbono resultou em um teor de 3,47% em carbono. Este
carbono, possivelmente, em forma de coque, poderia ter sido o responsavel pela
desativagéo parcial do catalisador.

O teor de niquel metalico, incorporado a y-alumina, analisado por espectroscopia
de absorgdo atdmica (EAA), resultou em 4,9% do metal, o que diferencia um pouco do
pretendido pela preparagdo, que era de 6,0 % de niquel.

As fases sélidas apresentadas pela anélise de difragdo de raios-X, foram o suporte

alumina e o metal niquel.

42 PROCESSAMENTO EXPERIMENTAL DA REFORMA
SECA DO METANO EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Experimentos foram realizados com uma massa de 250 g, do catalisador
Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os, constituindo sistema particulado, com didmetro médio da
particula d, = 45 pm. Operou-se em regime de leito fluidizado, com uma velocidade
minima de fluidizacdo uns = 0,42 cm/s, variando-se as vazdes volumétricas em Q =700
cm®/min 4 900 cm®/min, em incrementos de 50 cm®/min, sob pressao atmosférica e
temperatura de operagéo de 1073 K.

Os valores experimentais medidos em concentragdo dos componentes reacionais
(Figuras 4.3 e 4.4) sdo expressos em mol/L, referentes aos reagentes e produtos

analisados por cromatografia gasosa (TCD), na saida do reator de leito fluidizado.
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Figura 4.3: Evolucdes das concentracdes dos reagentes (CH4+CO>) do processo de
reforma seca em reator de leito fluidizado. Condig¢Oes: Temperatura do sistema T =
1073 K, massa dos particulados mcy = 2509, catalisador Ni(4,9 % em massa)/y-Al,Os,
C°cHa=0,0021 mol/L , C°co2 = 0,0115 mol/L.

A Figura 4.3 evidencia o processamento da reforma seca do metano, através do
consumo dos reagentes CH4 e CO,. Segundo, o0 modo de operacéo, Varios intervalos de
tempos espaciais e/ou razdes de alimentacéo, foram estabelecidos regimes estacionarios
de concentracdo. Na tabela 4.2, estdo detalhadas as citadas etapas e o0s niveis de

concentracgdo dos reagentes.

Tabela 4.2: Etapas de operacdo e atividade do catalisador de Ni(4,9% em massa)/y-
Al,O3 em funcdo do tempo de reacdo. Condigdes: meyx = 250 g, tempo de operagédo
7.000 min, P = 1bar, T = 1073 K, C°cns=0,0021 mol/L , C°co2 = 0,0115 mol/L.

Etapas do Periodo de Tempo Razdo de CH, CO,
processo reacdo/regeneracdo espacialt  alimentagdo (mol/L) (mol/L)
(min) CO,/CH4

(Gear.slcm®)

Inicial 0-350 21,40 5,00 555x10*  0,0022
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‘Segunda  1650-2160 2000 500  592x10* 00024
Terceira 2400-3250 18,75 5,00 6,62x10*  0,00255
Quarta 3450-4150 17,60 5,00 6,89x10™  0,0027
Quinta 4340-4575 16,70 3,00 0,0011 0,00109
Sexta 5000-5750 16,70 1,00 0,0026 3,14x10™
Sétima 5875-6125 16,70 0,70 0,0027 2,80x10™
Regeneragdo 6200-6650 ------- smmmeem e e
Aplicagéo 6650-7000 16,70 0,70 0,0023 1,07x10™
do sistema
de
regenerado

De acordo, com o detalhnamento da Tabela 4.2, a diminuicdo do tempo espacial
1, da etapa inicial até a quarta etapa, quando se permanecem na mesma razdo molar de
alimentagdo CO,/CH4 = 5,00, notou-se uma diminuicdo no consumo dos reagentes
(CH4,CO,), refletindo-se em maiores niveis de concentragdo dos mesmos, na saida do
reator. A partir da quinta etapa, continuando com a reducdo do tempo espacial t, e
também reduzindo-se a razdo molar de alimentagdo CO,/CH, de 5,00 para 3,00,
observou-se um aumento da concentragdo do metano, e uma diminuicdo da
concentracdo do dioxido de carbono, mantido este efeito, até a sétima etapa, no mesmo
tempo espacial de T = 16,70 gear.5/cm>. A diminuicdo da razdo CO,/CH,, implicou que
havia menos di6xido de carbono e mais metano no processo, refletindo nas analises dos
meios de reagdo na saida do reator.

ApoOs a regeneracdo do catalisador, utilizando, como agente oxidante o diéxido
de carbono (CO,), no mesmo tempo espacial utilizado na sétima etapa t =16,70
gcat.s/cm3, e na razdo molar de alimentacdo CO,/CH4 = 0,70, a concentragcdo do metano
na saida do reator decresce de Ccns = 0,0027 para 0,0023 mol/L, e a do didxido de
carbono Ccop = 2,80 x 10 para 1,07 X 10 mol/L. Evidenciaram-se uma maiores
conversdes dos reagentes (CH4,CO,), apos a etapa de regeneracdo, em relagdo a sétima
etapa, anterior a regeneracdo do catalisador. Comparando a concentragéo residual do

metano, apds regeneracao Ccpg = 2,30 X 10 mol/L, com aquela obtida na etapa inicial
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Ccha = 5,55 x 10™ mol/L, considerando os diferentes valores do tempo espacial e da
razdo molar de alimentagéo, os resultados no inicio indicaram converséo cerca de quatro
vezes maior.

Na Figura 4.4, a operagdo do processo de reforma seca em reator de leito
fluidizado, tem sua evolucdo, representada em termos dos comportamentos dos

reagentes hidrogénio e mondxido de carbono.
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Figura 4.4: Evolucges das concentragfes dos produtos (Ho+CO) do processo de
reforma seca em reator de leito fluidizado. Condigdes : Temperatura do sistema T =
1073 K, massa de particulados m¢,; = 2509, catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os3,

C°cha=0,0021 mol/L , C°co2 = 0,0115 mol/L.

Na Tabela 4.3, os resultados da operacéo foram detalhados, segundo etapas e em termos

das condi¢des aplicadas e dos niveis de concentracdes dos produtos.
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Tabela 4.3: Condigdes e etapas de operagdo e atividade do catalisador de Ni(4,9% em
massa)/y-Al,0; em funcdo do tempo de reagdo. CondigBes: me = 250 g, tempo de
operacgdo 7000min, P = 1bar, T = 1073K, C°cns=0,0021 mol/L , C°co, = 0,0115 mol/L.

Etapas do Periodo de Tempo Razdo de H, CO
processo reacéo/regeneracdo espacial alimentacdo (mol/L) (mol/L)
(min) 1(gear.s/lcm®)  CO2/CH,

Inicial 0-350 21,40 5,00 7,79x10-4  0,0024
Segunda 1650-2160 20,00 5,00 6,67x10-4

0,0023
Terceira 2400-3250 18,75 5,00 6,65x10-4 0,0022
Quarta 3450-4150 17,60 5,00 5,95x10-4  0,0018
Quinta 4340-4575 16,70 3,00 1,03x10-3 0,0026
Sexta 5000-5750 16,70 1,00 9,75x10-4  0,0013
Sétima 5875-6125 16,70 0,70 9,50x10*  0,0010
Regeneragdo 6200-6650  ------- ememeem e e
do
catalisador
Catalisador ~ 6650-7000 16,70 0,70 0,0026 0,0023
regenerado

A andlise do componente do processo, em termos dos produtos H, e CO,
decorrente do detalhamento da Tabela 4.3, identifica que a diminuicdo do tempo
espacial T, da etapa inicial até a quarta etapa, que permanece na mesma razdo molar de
alimentagdo CO,/CH, = 5,00, promoveu uma diminuicdo da producdo dos compostos
(H2,CO), refletindo em um menor rendimento dos mesmos. A partir da quinta etapa,
permanecendo com o mesmo tempo espacial 1, ¢ reduzindo a razdo de alimentacdo
CO,/CH,4 = 3,00, observou-se uma diminuicdo das concentragdes dos citados efluentes
(H2,CO). Observou-se também, que apds a regeneracdo do catalisador, operando-se com
0 mesmo tempo espacial utilizado na sétima etapa t =16,70 ge..5/cm®, e com a razdo
molar de alimenta¢do CO,/CH, = 0,70, a concentragdo do hidrogénio aumentou de Ccpa
=9,50x10™ mol/L para 2,60 x 107 mol/L, e a do mondxido de carbono Ceo = 1,1 X107

mol/L para Cco=2,3 x 10 mol/L, para a etapa ap6s a regeneracdo do catalisador.
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Assim, ficou evidenciada uma maior conversdo dos reagentes dirigida para os produtos
H, e CO na etapa pds a regenerag&o.

Com base nas diferentes condi¢cbes operacionais praticadas, foi possivel
expressar as conversdes dos reagentes ( Figura 4.5) e rendimentos dos produtos H,, gés
de sintese (CO + H2) Figura 4.6, em fungdo do tempo espacial e das conversdes dos

reagentes em funcdo das raz6es molares do CO,/CHa na alimentacdo (Figura 4.7).
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Figura 4.5: Evolucdes das conversdes dos reagentes em funcgdo do tempo espacial.
Processo de reforma seca do metano em reator de leito fluidizado. Condigdes:
Temperatura do sistema T = 1073 K, massa do particulado mca = 250 g, catalisador
Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os, razdo molar de alimentagdo CO,/CH,4 = 5,00,
C°cHs=0,0021 mol/L , C°c0, = 0,0115 mol/L.

Observou-se, que com o aumento do tempo espacial T, hA um aumento das
conversdes dos reagentes CH., CO; (Figura 4.5), mantendo-se a temperatura e pressao
constantes. Os efeitos incluidos na variacdo do tempo espacial, foram devidos ha
alteracbes das vazdes de alimentagdo dos reagentes (CH,, CO, Ar).
Conseqlientemente, promovendo um acréscimo dos rendimento dos produtos H, e

(CO+Hy), com o aumento do tempo espacial t, (Figura 4.6).
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Temperatura do sistema T = 1073 K, massa do particulado mc, = 250 g, catalisador

Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os, razdo molar de alimentacdo CO,/CH,4 = 5,00,

COCH4:0,0021 mol/L , Cocog = 0,0115 mol/L.

93]
90
87
84 ]
81
784
75
72
69
66
63
60
57
54 ]
51
48]
45

Conversoes (%)

—=—CH

—e—CO,

Figura 4.7: Evolucdes das conversdes em funcdo das razdes de alimentagdes dos

reagentes (CH, e CO,).Processo de reforma seca do metano em reator de leito
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Razoes molares de alimentacao (CO,/CH,)

fluidizado. Condicdes: Temperatura do sistema T = 1073 K, massa do particulado me,

= 250 g, catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os, tempo espacial = 17,00 g.s/cm’.
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Analisando-se a operacgdo sob trés diferentes valores da razdo de alimentagéo,
verificou-se que, com o aumento da razdo CO,/CH,, desloca a conversdo do metano,
promovendo seu aumento.

Estes efeitos possivelmente estiveram associados & reducdo da desativagdo do
catalisador. Maiores teores proporcionais de CO,;, no meio reacional serviram a
regeneracdo simultanea do catalisador, quando a formagdo de coque pela via de

decomposic¢éo do metano.
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Figura 4.8: Evolucdes das concentragdes de CO, e CO. Regeneracdo do catalisador de
Ni(4,9% em massa) /y -Al,O3. Condicdes: temperatura T=1073 K, massa do particulado
Mecat = 250 g.

Observa-se na Figura 4.8, que ao ser empregado dioxido de carbono, como
agente oxidante, houve quase o total consumo do mondxido de carbono e
conseqlientemente 0 aumento da concentragdo do dioxido de carbono, isto, devido a
reacdo reversa de Boudoard ( CO, + C = 2CO) pois, o carbono na forma de coque é
consumido pelo dioxido de carbono, tendo com o decorrer do tempo, menos coque para
ser reagido com o diéxido de carbono, formando assim, menos monoéxido de carbono,
até seu completo desaparecimento. Esta etapa de regeneracdo foi realizada entre 0s
intervalos de tempo t = 6200 et = 6650 min, no processo de reforma seca do metano.

Apobs 117 horas do teste de atividade do catalisador, aplicando a desativacéo

forgada, a partir de 4250 min, apds o inicio da reacdo, e sua regeneracdo pelo agente
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oxidante diéxido de carbono, o catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os foi analisado, e

indicou a presenca de 3,47 % de carbono elementar.
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Figura 4.9: Inclui a desativagéo forcada e a regeneracéo do catalisador Ni(4,9%wt)/y-
Al,O3, das concentragdes dos afluentes (CH4 + CO,) e efluentes (H,+CO) do processo
de reforma seca em reator de leito fluidizado borbulhante. Condig0es : Temperatura do

sistema T = 1073 K, P = 1 atm, massa do catalisador mc,; = 250g, tempo espacial ==

16,70 g.s/cm?, intervalos com razdes CO,/CH; = 3,0, 1,00, 0,70, 0,70,

respectivamente.

Observa-se na Figura 4.9 que, apds a etapa de regeneracao, entre os intervalos de
tempo t = 6200 et = 6650 min, os afluentes (CH,,CO,) aumentaram seus consumos, a
concentracdo do metano caindo para Ccps = 0,0023 mol/L e do diéxido de carbono para
Ccoz = 1,07x10™ mol/L, e a produgdo aumentaram para os efluentes (Hz, CO),
concentragdo do hidrogénio Cuz =0,0026 mol/L e Cco = 0,0023 mol/L.
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4.3 MEDIDAS DE ATIVIDADE DO CATALISADOR DE NIQUEL

Para fins de avaliacGes da atividade do catalisador de niquel, foi realizado, teste de
desativacdo forcada, operando-se a reforma & temperatura de 1073 K. Assim, foi
possivel induzir a desativagdo do catalisador durante o processo. Para certas condi¢des,
de alimentacdo e temperatura, pode ocorrer uma drastica reducdo de atividade do
catalisador.

A desativagéo forgada pode ser provocada de duas maneiras:

1.através de testes em temperaturas mais altas, induzindo de certa forma a
sinterizacdo do material, provocando um certo grau de desativagdo por um
periodo limitado e curto.

2. utilizando uma carga de alimentagcdo com altas concentragdes do componente
principal, aumentando a velocidade do craqueamento deste reagente (CH,4) e a

formacéo de coque.

4.3.1 Cinética de Desativagéo

A taxa de reacdo observada no processo,, varia com o tempo, indicando que a
atividade decresce, mesmo mantendo-se todas as variaveis do sistema constantes. Esta
atividade (a) é definida como sendo a taxa de reacdo observada em relacdo a taxa de
reacéo inicial, ou seja:

a=(-ra)/ (-ra0) 1)

Tendo-se, (-rao ) a taxa de reacéo do catalisador virgem, e (-ra ) a taxa de reagdo
do catalisador em processo de desativagao.

Os efeitos da desativacdo do catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al,Os, foram
testados acompanhando-se a conversdo do reagente com o tempo, aumentando-se
gradativamente a concentracdo do componente principal (CH.), na alimentacdo do
reator. Na Figura 4.10, mostra-se a variagdo da taxa de atividade com o tempo, no
intervalo 5000 até 5600 min, apds o inicio da reacdo. Neste intervalo, permitiu-se

ocorrer predominante formagéo de carbono.
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Figura 4.10: Atividade do catalisador, em funcdo do tempo. CondigOes: Catalisador
Ni(4,9% em massa)/y-Al,O3, P =1 atm, T = 1073 K, razdo molar de alimentagéo
CO,/CH,4 = 0,70.

Verificou-se, que ap6s 5000 minutos de operago, a partir do inicio do processo,

a taxa de atividade caiu de 1,0, para praticamente 0,0, apds 600 minutos.

4.4 CONCLUSOES PARCIAIS

A operacionalizagdo do processo de reforma metano-CO, em reator de leito
fluidizado foi iniciado a uma razdo molar de alimentagdo CO,/CH, = 5,0,
permanecendo nesta mesma condicdo, até 4150 minutos do inicio do processo. Sendo
assim, foi possivel, um diagndstico, preciso do grau de conversdo dos reagentes e
rendimentos dos produtos, com o aumento do tempo espacial. Segundo o que estd
configurado na Figura 4.5, houve um aumento da conversdo do metano de 68% a 74% ,
variando-se seu tempo espacial = 17,60 & 21,40 (gear.5/cm®) atingindo patamar méaximo
no tempo espacial T = 21,40 (ges/cm?). O aumento da conversdo do di6xido de
carbono foi de 76,5 % para 81%. De modo semelhante, na Figura 4.6 observa-se que
houve um aumento dos rendimentos dos produtos, com o hidrogénio aumentando de
43% & 57%, e 0 mondxido de carbono de 17,50% para 23%.

Com o objetivo de se avaliar o efeito da relagdo molar de alimentagdo dos
reagentes, mediram-se as variag0es de suas conversdes. Na Figura 4.7 se evidenciaram

um aumento da conversdo do metano, e um decréscimo da conversdo do diéxido de
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carbono, com o aumento da razdo molar de alimentagdo. Foi indicado na sua maior
razdo molar de alimentagdo CO,/CH, = 3,50, conversdes de metano e didxido de
carbono, em torno de 58% e 88%, respectivamente.

Foi aplicado no processo a regeneracgdo do catalisador, utilizando como agente
oxidante o diéxido de carbono, entre os intervalos de tempo t = 6200 e t = 6650 min,
apds o inicio do processo, a concentracdo do monodxido de carbono caiu de 0,0055
mol/L até praticamente 0,00 mol/L e a do didéxido de metano cresceu em torno de 0,003
mol/L até 0,0045 mol/L, como evidencia a Figura 4.8. Este efeito deve-se a reagdo
reversa de Boudouard, pela qual, hd um consumo do carbono pelo diéxido de carbono,
diminuindo a formagéo do mondxido de carbono, e aumentando do diéxido de carbono.

Na sequéncia, o0 processamento da reforma seca do metano foi realizado em
reator de leito fluidizado, no intuito de se testar a desativacdo do catalisador. O teste de
atividade foi realizado, no intervalo 5000 até 5600 min, apOs o0 inicio da reacdo.
Permitiu-se ocorrer de forma predominante a formagdo de carbono, pela maior
quantidade de metano frente ao diéxido de carbono alimentada, a uma razdo molar de
alimentacdo CO,/CH, = 0,7. Avaliou-se que o catalisador desativa nestas condicoes,
como evidencia a Figura 10, tendo a atividade caido de 1,0 a praticamente 0,00 no

intervalo estudado.
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CAPITULO 5.0 AVALIACOES FISICAS DAS OPERACOES DOS PROCESSOS
GAS-SOLIDO EM LEITO FLUIDIZADO

As operacdes em reator gas-solido de leito fluidizado, foram avaliadas nos seus
aspectos fisicos, para se estabelecer condi¢des e se indicar caracteristicas , com vistas a
utilizagdo deste sistema para o processamento cataliticos.

Condigdes de fluidizagéo, andlise dindmica na fase gasosa e avaliacdo de perfis da
fase solida foram medidos e avaliados.

Aspectos da dindmica de sistemas conferem avaliagbes mais realistas dos
processos envolvendo etapas sem obrigatoriedade de admissdo das condigbes de
equilibrio. Decorrente da introducéo e supressdo de um tragador no escoamento de uma
fase gasosa em leito fluidizado, estabelecem-se variagbes da concentragdo de um
componente do gas no sistema, identificando-se um processo em regime transiente. A
representacdo do citado processo em condigBes isotérmicas, a partir de equacdes de
balango de massa, envolve a representacdo do escoamento levando-se em conta 0S

efeitos de transferéncia de massa e de interacdes fluido-sélido.

5.1 VELOCIDADE MINIMA DE FLUIDIZACAO

Na Figura 5.1 estdo representadas as curvas de perda de carga em funcdo da
velocidade superficial do fluido, referentes as operacdes com 250 g do catalisador Ni
(4.9% em massa)/*-Al,O3, possuindo-se didmetro médio de d, = 45 um. Verificou-se o
efeito da temperatura de operagdo, utilizando a temperatura ambiente (303 K) e a
temperatura aplicada no processo de reforma seca do metano (1073 K). Os resultados
dos experimentos, permitiram observar que existe uma relagdo inversa entre a
velocidade minima de fluidizacdo e a temperatura de operagdo do reator de leito
fluidizado. Isto é, quanto mais elevada foi a temperatura de operacéo praticada, menor
foi o valor da velocidade de minima fluidizacdo observada. A velocidade minima de
fluidizacdo na temperatura de 303 K foi de uyns = 0,49 cm/s, enquanto a temperatura de
1073 K, obteve-se o valor de uys = 0,42 cm/s. Na Figura 5.2 estdo representadas as

curvas de perda de carga em fungédo da velocidade superficial do fluido, referentes as
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operagdes com 175 g de y-alumina, possuindo-se didmetro médio de d, = 45 pum, na

temperatura ambiente (303K) em reator de leito fluidizado de vidro/acrilico..
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Figura 5.1: Perda de carga em fungéo das velocidades superficiais do fluido. Efeito da

temperatura. Amostra de y-Al,O3; Lote Sba-200, dp = 45 um, mcy = 2500, reator de
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Figura 5.2: Perda de carga em fungédo das velocidades superficiais do fluido.

Temperatura ambiente. Amostra de y-Al,O3 Lote Sha-200, dp = 45 um, me, = 1750,

dimensionado pelos materiais vidro/acrilico.
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A Tabela 5.1, mostra os valores dos pardmetros utilizados, obtidos por
correlagbes (KUNII e LEVENSPIEL, 1969), na modelagem do processamento de

reforma seca do metano em reator de leito fluidizado.

Tabela 5.1: Parametros utilizados na modelagem do processo de reforma seca do

metano.

Parametro Valor
(Unidade)

T (K) Temperatura 1073
g (cm/s?) Gravidade 980

C) Esfericidade (' Solido em p6) 0,63
H NUmero Adimensional 31,88
dp (cm) Diametro da Bolha 0,042
Dm Coeficiente de Lennard Jones
Dag Difusividade da Mistura 7,42
B Porosidade da Bolha 0,80
gL Porosidade do Leito 0,72
(Kge)g(min™) Coeficiente Global de Transferéncia de Massa 147
Emf Porosidade minima de Fluidizagdo 0,72
Rep Reynolds da particula 0,015
up (cm/s) Velocidade da Bolha 1,37
s (g/cm.s) Viscosidade do Fluido 0,000015
us (g/cm.s) Viscosidade do Sélido 0,0012

5.2 MODELO DA OPERACAO EM LEITO FLUIDIZADO COM
TRANSFERENCIA DE MASSA SEM ADSORCAO (FTMSA)
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Com base em aspectos fenomenoldgicos, o sistema fluido-solido em estudo foi
modelado de acordo com dois tipos de aproximagdes, a primeira de um escoamento em
leito fluidizado com transferéncia de massa sem adsor¢do (FTMSA), tendo-se CO, em
contato com a ¥ - AlLbO3; e a segunda de um escoamento em leito fluidizado com
transferéncia de massa e adsor¢cdo (FTMCA), fazendo-se CH, em contato com a -
alumina.

Ajustes dos modelos elaborados frente a medidas dinamicas de distribuicdo de
tempos de residéncias (DTR) permitem as estimagdes dos valores representativos dos
fendmenos envolvidos nas operagdes dos processos.

Procede-se o estabelecimento de um balango de massa, considerando escoamento
pistonado para as fases bolhas e emulsdo estagnada, admitindo-se transferéncia de
massa do fluido em escoamento em direcdo &s particulas solidas e sem adsor¢do do

componente “i”, formulando assim, as seguintes equagdes diferenciais:

Para a fase Bolha:

dcC, oC,
—4Y; dZB - KBE (CiB _CiE) = atB (1)
Para a fase emulsao:
oC,
—egKge (Cig —Cie) = atE (2)

O componente “i” desta formulacéo, refere-se ao CO,, para fins de utilizagédo do
processo de reforma CO,-metano. Admite-se para esta ndo adsorgéo sobre a alumina.
Aplicando o método da transformada de Laplace nas Equaces 1 e 2, elabora-se a

seguinte formulagéo:

~u, 2 (€ (9)-C(5) = 5G4 (9) ®

—e5Kge (Cig(8) —Ci (5)) = sCie (5) 4)
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A solucdo do sistema formado pelas Equagdes (3) e (4) fornece entdo a fungéo de
transferéncia F(s), Equagdo (7), que relaciona a concentracdo de saida do tragador com a
concentragdo de entrada do mesmo, ambas no dominio de Laplace.

Aplicam-se, as seguintes condic¢des iniciais:

Z=0; Cig = Cigo; Vt; z=0, Cig(s) = Cigo(S) , € obtém-se a solucao a seguir:

—S(—Kge—s+£5Kge)

—s.u,. Kgg .U,
CiB (S) — Cl.e s.u,.z+ep.Kgg U,.Z (5)

Cigo(s) =C, (6)
Segue entéo, para a expressédo da funcéo de transferéncia F(s):

—S(—Kge—S+e5Kpe)

F(S) — CiB (S) —e —S.U,.2+¢p . Kgg .U, .Z
Cigo(S)

()

Associando o conceito do método dos momentos para F(s), através do teorema de
Van der Laan, e com o intuito de se obter o tempo de residéncia, foi aplicado o

primeiro momento da funcéo de transferéncia F(s), Equacéo 7:

t, = lim- dF(s) _ (Z—ZEB)IL
20 ds &g u

(8)

z

Aplicando-se o segundo momento da fungéo de transferéncia F(s), foi obtido o

coeficiente de desvio, relacionado & disperséo:

220, — 2% Ky +2.2%6, Ky —2%6°Kge \ U,S 2265, 1
)K +( ) —

2
3 BE &g u

o’ =(

©9)

z

Na qual tem-se,
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o?—p%*u? 22
u) = I = u, + 10
g(u) i K 4 (10)
Sendo:
— 72 4+27%,. —2%6?
y = 825 B (11)
B
ﬂ:Z—ZEB (12)
€y

5.3 MODELO DA OPERACAO EM LEITO FLUIDIZADO COM
TRANSFERENCIA DE MASSA E ADSORCAO (FTMCA)

Procedendo-se de forma semelhante ao caso anterior, logo utilizando o
componente “j” como tracador, que se submete & adsor¢do linear sobre a - alumina,

obtém-se, as seguintes expressdes:

Para a fase Bolha:
dC i oC i
—_KjBE(CjB_CjE):T (13)

—4 dz

Para fase Emulséo:

oC. aq.
_8BKjBE(CjB_CjE):71E+ps a,:E (14)
09 e Qe
L _k. (C. - 15
8'[ jA( jE KJ-A) ( )

Aplicando o método da transformada de Laplace nas Equacdes 13, 14 e 15, obtém-

se, as seguintes formulages.

Para a fase Bolha:



81

dCy (s)
0, K (€9~ C () = 5C () ()

Para a fase Emulséo:

—&gKige (Cjg(5) —C e (5)) =sC e + p, 8.0 7

q.
SQje = ij(CjE (S)_K;E
iA

Je =aCp (18)

A
o=——
S+Kpn/Kjy

Com o intuito de se obter a funcéo de transferéncia G(s), Equacéo 21, procedeu-se

a solucdo do sistema formado pelas Equagdes 15, 16 e 17, obtendo-se:

$(Kjpe +Kjge - ps-a—55 . Kjgg +5+p5.5.2)

(e5.Kj,-—S—ps.5.2.)U,.Z
Cg(s)=C,e o e (19)

Aplicando as seguintes condigdes iniciais:

Z=0; Cjg = Cjgo; Vt; z=0, Cjs(S) = Cjgo(S)
CjBo (s)=C, (20)

S(Kjge
G(S) = CL(S) =e (¢5-Kjpe—S—ps.5.2.)U;.2

CjBO(S) - (1)

+Kjgg . ps.0—¢g Kjge +5+p5.5.0)

Aplicando o primeiro momento da fungdo de transferéncia G(s), Equagdo 21,

obtém-se o tempo de residéncia tr, Equacao 22:

Ps-K Eg —
t, = lim— dG(s) Z(ZPS atZEg Z)i (22)
>0 ds &g u,
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Encontra-se seu coeficiente de desvio, aplicando-se o segundo momento da fungéo

de transferéncia G(s):

22°K 27%K 22p K2 72 2
%= (- A;Psgs n ;\ps+ Psz A+Z_2_22 ‘;35
€g € g € € 23)
7262 21K 2p 2 4zp K —z2+2p. K, +2 1
828)u22+( 2Aps + Zps A+ 222 )uz3_( Ps A 88)2_2
&g eeKge e 8Kge &5 Kge &g ,
De forma, mais simplificada, obtém-se, a Equacéo 24:
o’ =(plu, +nu,’ —alu,’ (24)
Sendo:
b= 22%K \p.&g +222KApS . 2%p K2 +i_22285
4 S 25)
2.2
Z%e,
+—)
€
2iKzp, 4zp K 27
n=(Eals (T8, - (26)
egKage  €8Kg & Ky
-2+2p,K, + 284,
a=( ) (27)

€p

5.4 ESTIMACAO VALORES DOS PARAMETROS DOS MODELOS

Calculando-se 0os momentos de 1% e 2% ordens e confrontando-os com as
expressoes tedricas derivadas do teorema de Van der Laan, obtém-se duas equagdes,
incluindo os trés parametros representativos dos fendmenos envolvidos nas operagdes
dos processos. Tem-se assim, o coeficiente global de transferéncia de massa Kgg, a

porosidade na fase bolha &, a constante de equilibrio de adsorcéo do fluido no sélido

Ka. Em sistemas de maior complexidade, faz-se necessario o uso adicional de
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correlagbes empiricas e semi-empirica para a completa determinacdo dos valores dos
parametros.

A confrontacdo entre 0s momentos experimentais e as expressoes tedricas obtidas
dos modelos pela aplicagdo do teorema de Van der Laan, fornecem expressdes que
podem ser postas em formas lineares. CorrelagGes lineares serdo propostos, para

estimagdes dos parametros.

55 APLICACAO DA TECNICA DE DISTRIBUICAO DO TEMPO DE
RESIDENCIA (DTR) EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO COM DIOXIDO DE
CARBONO

Tendo-se recorrido & aplicacdo da técnica experimental da analise das curvas de
distribuicdo dos tempos de residéncia (DTR), por introdugéo e supresséo dos tragadores
gasoso na corrente do argénio em contato com o leito fluidizado de v -alumina (Lote
Sba-200, fornecido pela Sasol), foram obtidos perfis dindmicos de concentragdo destes
tracadores na entrada e saida do sistema.

Foram realizados experimentos em modo dindmico (DTR), a uma temperatura fixa
(condigdo isotérmica), variando-se a vazdo de alimentacdo do gas CO,, sob uma presséo
de 1 bar. Os teores de CO, na alimentacdo se mantiveram em torno de 5% em volume,
caracterizando as entradas no leito fixo.

Observando-se as variagdes de concentracdo do tracador CO; na entrada e na saida
do leito, foram observadas evolucdes decrescentes deste componente.

Nas Figuras 5.3, 5.4 e 5.5 estdo representados os perfis dinamicos de concentragéo
na entrada e saida do leito fluidizado, caracterizando 107 pontos a cada uma das vazdes
de operacdo em forma de degrau negativo de concentracdo, em razdo da supressédo do
tracador CO,. A representacdo é estabelecida pelas mudancas da varidvel (C/Co) em

funcdo do tempo de aquisicdo dos sinais de concentra¢do do COs.
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Figura 5.3: Evolugdes dindmicas de concentracdo do CO,. mcy = 250 g, alumina
(Lote Sha-200), Qo = 0,00045 m*/min, razdo Qs.i/Qo = 0,95, T= 298 K, P =1 bar; Em

modo leito fluidizado.

0,98 4

0,96

cre,

0,94

0,92 4

Tempo (min)

Figura 5.4: Evolucbes dinamicas de concentragdo do CO,. m¢y = 250 g, Lote
Sba-200, Qo = 0,00050 m*/min, razdo Qsi/Qo = 0,93, T= 298 K, P =1 bar; Em modo

leito fluidizado.
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Figura 5.5: Evolugdes dindmicas de concentragcdo do CO,. mey = 250 g, alumina
(Lote Sha-200), Qo = 0,00055 m*/min, razdo Qs.i/Qo = 0,95 T= 298K, P =1 bar; Em

modo leito fluidizado.

Tendo-se calculado os tr) das DTR(S) obtidas com trés diferentes vazGes do gas
(tr = trs — tre), foi utilizada correlag&o linear expressa pela Equagéo 8, para a estimagéo
dos parametros do modelo aplicado para o CO..

Na Figura 5.6, esta representada na forma linear o tempo de residéncia médio em

funcdo do inverso da velocidade superficial do fluido.
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Figura 5.6: Tempo de retengdo em fungdo do inverso da velocidade relativa, T =
298K, P = 1bar, m¢,;= 250 g do suporte ¥ -Al,Os, utilizando como tragador o diéxido de

carbono.

Com o intuito, de se obter a porosidade do leito referente a fase gasosa foram
confrontados & inclinacdo da Figura 5.6, com a Equacdo 8. Esta foi aplicada na saida do
leito fluidizado, conhecido o valor de z = L (comprimento do leito). Assim, foi aplicada
l-¢5, 1

B).—.
u

gB z

a correlagao na forma: t; = L(

As avaliagfes dos coeficientes de desvio (o) ou dispersdo, nas mesmas vazdes

praticadas, permitiram o ajuste da correlagéo expressa pela Equagéo 10, paraz = L.

oc?-B%/u’ 2L
o(U) = fz L

z

u, +y (28)
gé'KJBE

Do coeficiente angular da reta ajustada (Figura 5.7), conhecido &g, calcula-se o

valor de Kgg.
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Figura 5.7: Funcédo do desvio g(u) em funcédo da velocidade relativa. T = 298K, P
= 1bar, mx=250g do suporte - alumina, utilizando como tragador o diéxido de

carbono.

5.6 APLICACAO DA TECNICA DE DISTRIBUICAO DO TEMPO DE
RESIDENCIA EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO COM METANO

Tendo-se recorrido & aplicacdo da técnica experimental da analise das curvas de
distribuicdo dos tempos de residéncia (DTR), por introducéo e supressdo do tracador
gasoso CH,4 na corrente do argbnio em contato com o leito fluidizado de catalisador,
foram obtidas as evolugdes dindmicas de concentracéo deste tracador na entrada e saida
do sistema. Neste caso, destaca-se a caracteristica do metano como tragador sujeito &
adsorcdo sobre o catalisador.

Foram realizados os experimentos, a uma temperatura fixa (condi¢do isotérmica),
variando a vazéo de alimentacdo do gas, sob uma pressdo de 1 bar. Os teores de CH, se
mantiveram em torno de 5% em volume.

Nas Figuras 5.8, 5.9, 5.10 e 5.11 estdo representados as evolugdes dindmicas de
concentragdo na entrada e saida do leito fluidizado, caracterizando 94 pontos a cada
uma das vazdes de operagdo em forma de degrau negativo em razdo da supressdo do

tracador CHa4. A representacdo foi estabelecida pelas evolugdes da varidvel (C/Co) em
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funcdo do tempo de aquisicdo dos sinais de concentragdo do CHa. Ficou evidenciado

nestas Figuras, evolugdes das curvas de resposta mais lentas na saida do leito fluidizado.

0,95 — entrada
] — saida

0,90 +

0,85+

cre,

0,80 —

0,75+

0,70 4

0,65 1— ; . ; . ; . ; . ;

tempo(min)

Figura 5.8: Evolugdes dindmicas de concentracdo do CH,4. mey = 250 g, alumina
(Lote Sha-200), Qo = 0,0004 m*min, razéo Qsi/Qo = 0,96, T= 298 K, P =1 bar; Em

modo leito fluidizado.

] entrada|
0,951 — saida

0,90 4

0,85+

cre,

0,80 4
0,754

0,70 4

0,65+

Tempo(min)

Figura 5.9: Evolugdes dindmicas de concentracdo do CH,. mey = 250 g, alumina
( Lote Sha-200), Qo = 0,00045 m*/min, razdo Q.i/ Qo= 0,95, T= 298K, P =1 bar; Em

modo leito fluidizado.
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0,7
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Figura 5.10: Evolugdes dindmicas de concentragdo do CH4. me = 250 g, Lote
Sba-200, Qo = 0,0005 m*min, razéo Q«i/Qo = 0,95 T= 298K, P =1 bar; Em modo leito

fluidizado.
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Figura 5.11: Evolugbes Dindmicas de Concentragdo do CHs. mes = 250 g,
alumina de Lote Sha-200, Qg = 0,00055 m®/min, razdo Qsi/Qo = 0,94, T= 298K, P =1

bar; Em modo leito fluidizado.
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Na Figura 5.12, estdo representados os tempos de residéncia medio em funcdo do
inverso da velocidade superficial do fluido, indicando um aumento do tempo de

residéncia medio com o inverso da velocidade superficial do fluido.

Walue Starxiard Eror
& ar et Q EEE9EZ
Slop= 146281 IEE3

Tampe do rasdengin mibdle £ (mim)
i

o I !IJ I 1II I !.Ii I !.II I Ilj

Inverso da Telur.:idadi:l relativa do fluido l/uz (min/m})
Figura 12: Tempo de residéncia médio em funcdo do inverso da velocidade
relativa, T = 298K, P = 1bar, 250 g do suporte » -alumina, utilizando como tragador

metano.

Com base na Equacéo 24, expressando-a segundo as diferentes vazdes praticadas,

foi possivel formar sistemas de equagdes a trés incognitas ¢ , n, a.
5.7 CONCLUSOES PARCIAIS

Com o intuito de se estimar os parametros hidrodinamicos, de transferéncia de
massa e de interacdo fluido-sdlido, foi aplicado a técnica de Distribuicdo do Tempo de
Residéncia (DTR). Aplicou-se a Equacdo 8, com a confrontagdo da inclinagcdo angular
da Figura 5.6, obtendo-se o valor da porosidade da bolha em modo leito fluidizado,

constando o valor &; =0,80.

A partir da Equacéo 22, foi possivel estimar a constante de equilibrio de adsorcdo
do metano sobre a superficie do catalisador, que assumiu o valor seguinte: Ka = 36,5 x
10° m¥/Kg.
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Os parametros da Equagdo 24, foram obtidos via resolucdo de sistemas de

equacdes, segundo as diferentes vazdes aplicadas, com todas as combinagBes possiveis.
Resultaram os valores: ¢ =50,40, n =511x107° e a = 3,84x10™°.
Conhecidos os valores dos parametros, &, =0,80 e Ka = 36,5 X 10° m3/Kg, foi

possivel estimar, a partir da Equacéo 26, o coeficiente global de transferéncia de massa,

o qual atingiu a ordem de grandeza a seguir: Kge = 147 min™.

5.8 APLICACAO DA TECNICA DE RADIACAO GAMA EM REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO

Reatores de leito fluidizado borbulhante gas — sdlido sdo amplamente utilizadas
na inddstria. A dindmica das bolhas nesses reatores tem atraido extensos estudos,
devido ao seu papel fundamental na determinacgéo da hidrodinamica do sistema. Com o
intuito de se obter um conhecimento mais profundo da hidrodindmica de um reator de
leito fluidizado borbulhante considerando o destaque do comportamento da fase s6lida,
foi necessario realizar tomografias de raios gama desta da fase solida envolvendo as
particulas (fase densa) de y-alumina em escoamento fluidizado. Para tal, foram
utilizados um detector com cintilador Nal (TI) 2”x2”, acoplado a um analisador
multicanal, e uma fonte radioativa com radionuclideo®'Am, com atividade de 7,4 x
10°Bg, meia-vida de 432,2 anos e energia do gama igual 4 0,06 MeV. Com um intuito
de realizar em seu perfil axial compondo sua hidrodindmica, foi necessério implantar

um sistema de elevagéo, que cobria toda a zona de fluidizacéo.

5.8.1 Modelagem Matemética

Para resolugdo da densidade do leito no sistema reator — detecgdo, o modelo
mais apropriado e adotado foi aquele baseado no trabalho de Bertolomew e Casagrande,
(1957), dado na Equagdo 29, de Beer — Lambert.

1 I

pi = D In I—V (29)
m F
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Em que um (cm?\g) representa o coeficiente de atenuagéo massico, D (cm) o didmetro

interno do reator, e lv, I (contagens por segundo) séo as intensidades gama num vazio
e sob condicéo de fluxo, respectivamente. A razdo das intensidades Iy / I sdo medidas

pela varredura e, em seguida, pi, serd um vetor dos valores de densidade média, onde i

é 0 nimero de trajetorias raios gama.
Para se obter sua fracdo volumétrica dos solidos, no sistema, foi possivel

considerar a Equagéo (30).

|
! In—*

= - (30)
HaPsDir e

&s

No qual, p, é a massa especifica do sdlido (gama-alumina). No caso de um reator

vazio, pode-se calcular sua atenuagéo pela Equacdo (31).
I, =1, (31)

No qual lp é a intensidade sem o reator, | € a intensidade do reator vazio, sem

fluxo das particulas sélidas, u o coeficiente de atenuacéo linear e “x” é a espessura da

parede do reator na zona de fluidizagéo.

Sendo:  u=pu,.ps

5.8.2 Resultados e Discussao

Experimentos de atenuagdo gama sobre o leito em fluidizagéo foram realizados
com uma massa de 175 g, do particulado y-Al,O3, constituindo o sistema particulado
com didmetro médio da particula d, = 45 pm. Operou-se em regime de leito fluidizado,
com uma velocidade minima de fluidizagdo ums = 0,60 cm/s, variando-se as vazdes
volumétricas de gés argonio em Q= 400 cm®min & 700 cm®min, em incrementos de
100 cm®/min, sendo nas vazbes Q = 400, 500 cm®/min, a varredura do feixe é mais
préxima a parede do reator, e nas vazdes Q = 600, 700 cm®/min no centro do reator, sob
pressdo atmosférica de P = 1 bar e temperatura ambiente.

As medidas tiveram analisadas suas atenuagdes por meio de um sistema detector
— fonte. Essas medidas foram feitas a cada 10 cm ao longo do reator, repetindo-se cada
medida trés vezes, totalizando-se 10 varreduras no reator.

Obteve-se para tanto, um coeficiente de atenuacio linear p = 1,47 (cm™), e um

coeficiente de atenuagio méssico pm= 1,84 (cm?/g).
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Figura 5.13: Perfil da porosidade do sélido y-alumina em funcéo do comprimento axial
do reator de leito fluidizado, variando-se as vazdes de alimentacdo do argbnio de 400
cm®/min & 700cm®/min & um incremento de 100 cm®/min, do centro do reator & préxima

a parede do reator.
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Figura 5.14: Perfil da densidade do so6lido y-alumina em funcdo do comprimento axial

do reator de leito fluidizado, variando-se as vazdes de alimentacdo do argbnio de 400
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cm®/min & 700cm®/min & um incremento de 100 cm®/min, do centro do reator & préxima

a parede do reator.

De acordo, com a Figura 5.13, foi obtido um decréscimo do perfil da porosidade
do solido, aplicando-se o feixe de raios gama no centro do reator, ao longo do
comprimento do mesmo. Evidenciando uma queda da porosidade de 0,20 a 0,14, e 0,25
40,16, as vazGes Q =600 e 700 cm?®/min, respectivamente.

A aplicacdo do feixe de raios gama ndo se evidencia, proximos a parede do
reator, no qual, a 10 cm acima do leito, a porosidade do solido é 0,034, e atinge o seu
patamar de porosidade minimo a 60 cm acima do leito, obtendo-se 0,007. A partir deste
ponto h4& um acréscimo na sua porosidade até atingir um patamar maximo de
porosidade 0,017, realizada na vazdo Q = 400 cm®min. No mesmo perfil, percebe-se,
para a vazdo Q = 500 cm*/min, a 10 cm acima do leito a porosidade é 0,04, obtendo-se
um patamar minimo a 60 cm acima do leito de 0,0025. Este segue aumentando até
atingir um patamar maximo de sua porosidade de 0,015, ao longo do comprimento do
reator, operando-se na vazdo Q =500 cm*/min.

Na Figura 5.14 evidencia-se um perfil semelhante ao da Figura 5.13, no qual, se
tem um perfil descendente nas varreduras no centro do reator, ao longo do comprimento
do mesmo, decaindo de 0,6 4 0,42 e 0,70 & 0,43, para as vazbes 600 e 700 cm®min,
respectivamente.

A aplicacdo do feixe de raios gama ndo evidencia este fato proximo a parede do
reator, a 10 cm acima do leito, onde a densidade do sélido foi 0,1 g/cm3. Atingiu-se
assim o seu patamar de densidade minimo a 60 cm acima do leito, obtendo-se 0,21
g/cm®. A partir deste ponto, ha um acréscimo de densidade, até se atingir um patamar
méximo 0,05 g/cm®, aplicado na vazdo Q =400 cm®min. No mesmo perfil, percebe-se
para a vazdo Q = 500 cm*/min, a 10 cm acima do leito, a densidade do sélido de 0,13
g/cm?, chegando-se a um patamar minimo a 60 cm acima do leito de 0,007 g/cm®. Este
aumenta até atingir um patamar maximo da sua densidade 0,045, ao longo do

comprimento do reator, aplicado na vazdo Q =500 cm*/min.
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5.8.3 Conclusoes Parciais

A partir, dos experimentos realizados foram obtidos, um coeficiente de
atenuagdo linear p = 1,47 (cm™) e um coeficiente de atenuagio massico pn= 1,84
(cm?/g).

De acordo, com as Figuras 5.13 e 5.14, obteve-se decréscimos de porosidade e e
densidade do solido. Este efeito deveu-se possivelmente ao fato, que no centro do
reator, havia pouco fluxo descendente de sélidos, no qual, com 0 aumento da
comprimento do leito fluidizado tinha-se menos fluxo de sdlidos. Este efeito é diferente
proximo a parede do reator, sendo que no topo do leito fluidizado houve um méximo de
fluxo descendente de sélidos, o que ndo aconteceu no meio do comprimento do reator.
O fato da porosidade e a da densidade do s6lido serem maiores na base do leito, e como
a vazdo era um pouco baixa (440 e 500 cm/min), justificou-se que boa parte dos

solidos estava acumulada na base do reator.
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CAPITULO 6.0 MODELAGEM MATEMATICA DA OPERACAO
NO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO E VALIDACAO COM A
REFORMA METANO-DIOXIDO DE CARBONO

Com vistas a descri¢do das operagdes isotérmicas em reator de leito fluidizado gas
— s6lido, foi desenvolvido um modelo matematico aplicado em regime permanente. As
solucdes das equacdes do modelo serviram & sua validagdo, tendo em consideragdo a
operacdo do processo de reforma seca do metano. As taxas de reacdo dos componentes
envolvidos no processo, incluidas nas equagdes do modelo se referiram as trés reacdes
principais, que compdem 0 processo: (decomposi¢cdo do metano, reacdo reversa de
Boudouard, reacdo reversa water gas-shift).

A teoria das duas fases foi utilizada neste trabalho seguindo as postulagdes feitas
por Van Deemter e Van der Laan (1961) e desenvolvidas por Kunii e Levenspiel
(1969). Foram admitidas: uma fase bolha (fase diluida) e a uma fase emulsdo de
particulas de sélido (fase densa), concebidas escoando simultaneamente no leito.

Nesta configuragdo, o reator de leito fluidizado opera com a estrutura do sistema
particulado, sob fluidizacdo, possuindo porosidade do leito constante; a ocorréncia dos
efeitos convectivos é predominante na fase bolha (fase diluida); opera-se com regime
cinético-quimico como o determinante em relagdo as resisténcias as transferéncias de
massa e a reacdo quimica; ha transferéncia de massa entre as duas fases. Ambas as
fases ascendem no leito segundo as respectivas velocidades, com escoamento
dispersivo para ambas; o processo de reforma é considerado isotérmico numa primeira
analise global, mas se considera a transferéncia de calor em relagdo & vizinhanga do
reator, com o forno fornecendo energia para manter a temperatura no interior do reator;
opera-se sem variagOes radiais de concentrac¢do, considerando o seu maior comprimento
em relacdo ao didmetro. O reator operou em regime estacionério para as duas fases,
cujos produtos se misturam no volume existente acima do reator que funciona como um

misturador ideal.

Para cada espécie “i”, foram formuladas equacdes de balan¢o de massa para a fase
bolha e emulséo, definidas pelas Equagdes 1 e 2. Nas quais, &, € a fracdo de bolhas no

leito, Asr € a &rea da secdo transversal do reator e D, € 0 coeficiente de disperséo axial.
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Formalmente, se considera o indice (b/B) como da fase bolha e o indice (e/E) como o da

fase emulséo.

Os Balangos de massa por componente, foram tomados em relagcdo ao volume
infinitesimal do reator (dV) para ambas as fases admitidas referenciando-se a Figura
6.1.

ﬁ- Sauda de componentes
= : |

Sadda pox Saida por

S, fa ETLY dispersae
i T T o 1
Ecolhas
4| Cerasio o@D dZ
Ervulsio dv
L | i :
o Entradapsr Entrada por

A o dirpersio

Alinentac fo

Figura 6.1: Esquema basico do sistema de leito fluidizado. Balanco de

massa para cada componente do processo de reforma seca.

Elaborando-se o balangco de massa para cada fase, considerando o sistema em

estado estacionrio, as Equacgdes 1 e 2 sdo obtidas:

Para a fase bolha (ou fase diluida):

d2C, dc,
Da dZZVB —-u, dZVB _KBE(Ci,B _Ci,E)_ri =0 (1)
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Para a fase emulséo (ou fase densa):

2

d°C, dC,
(1-¢,)Da 4z =—(-g,)y, ?'E"‘gbKBE(Ci,B —Cie)-(A-&,)A-g,)r =0 )

2

Tem-se u, como velocidade relativa assim relacionada:

Uy = Ug - Umf 3)

Sendo ug e ups as velocidades superficiais do fluido e velocidade minima de

fluidizagdo, respectivamente.

Os parametros ep, (1- en), Kge,i, €mf, Da, lig € Iig S80, respectivamente, as fragdes
de bolhas no leito, fracdo de sdlidos na fase de bolha, coeficiente global de transferéncia
de massa, porosidade minima de fluidizag8o, coeficiente de dispersdo axial e taxas de
reacdo do componente i nas fases diluidas e emulséo.

As taxas de reacdo/formagdo para as espécies a serem convertidas e produzidas
foram formuladas com base experimental por Pacifico (2009). Assim, as mesmas foram
incorporadas ao balanco de massa das espécies “i” (CHs , CO, , H,, CO, H,0). O
processo global recorrem ao mecanismo que envolve trés reagdes independentes
(Equacdes 4, 5 e 6) — a decomposicao catalitica do metano, a reacdo reversa de “water
gas shift” e a reagéo reversa de Boudouard. Estas etapas sdo equacionadas nos itens I, 11

e 111, a sequir relacionadas.

1) CH, >C+H, 4)
)  CO,+H,«<CO+H,0 ®)
) C+CO, «<>2CO (6)

As constantes de velocidades das taxas de reacdo, quantificadas por Pacifico
(2009), estéo listados na Tabela 6.1.
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Tabela 6.1: Constantes de velocidade de reacdo e de equilibrio do processo de reforma
seca do metano (PACIFICO, 2009).

Parametros cinéticos

ki (mol gear™* s™) 2,58.10%xp(-248547/RT)
ko (cm®*mol™s™) 9,17.10%%xp(-234300/RT)
ks (s1) 1,16.10°exp(-115860/RT)

Kag (cm® mol™) 6,89.10"exp(167320/RT)

Keq1 0,6098

Keg2 2,500

Decorrente deste mecanismo sdo expressos as velocidades globais de cada
componente. As taxas de consumo de metano e de dioxido de carbono estdo formuladas

nas Equacgdes 7 e 8.

_ KiKaCona.
1+ KyCois

rCH 4

(7)

1 1
feo2 = kz (Ccochz __CCOCH zo) + k3 (Ccoz __Cco) (8)
Keql Keqz
As taxas de produgdo do monoxido de carbono, hidrogénio e agua, sdo escritas pelas

expressdes seguintes:

C..C
feo = kz (CHZCCOZ _%) + 2k3Cco2 (9)
eq
k,K., C C..C
fy, = g L CHsTCH, k,(Cy,Coo, — 07ROy (10)
1+ KensCona Keq
C..C
RHZO = kz (CHZCCOZ _M) (11)

K

eq
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Com vistas aos procedimentos de quantificagdo das equagfes do modelo, a

adimensionalizagdo das equagBes pode ser realizada através do procedimento mostrado

abaixo.

Admite-se ¥;j como a concentracdo adimensionalizada do componente i na fase j

e A como comprimento adimensional, assim definidos:

C..
v, === ;Cio=Ccru (12)
Cio,j

1=t (13)

S (14)

1 _ D, (15)
Pe. u,L
L

Ty = (16)
° (uo_umf)

Pea l1-¢ )L
5 — t( L) (17)

(uo_umf)

Utilizando as definicbes das EquagBes 12 a 17, pode-se obter as equacdes
admensionalizadas para cada componente em ambas as fases. As taxas de reagdo estdo

apresentadas na Tabela 6.2.

Para a fase bolha (ou fase diluida):

1 dz‘//i,s d‘//i,s
Pe, d12 - da _TBKBE(‘//LB_‘//i,E)+KrTB7Bri=O (18)
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Para a fase emulséo (ou fase densa):

1 d%w,. dy,. &g (1—&n)
= TeKoe(Wig —Wig) + -
Pe, a2 da 1-¢,) sKee(Wis —Vig)

7K,r,=0 (19)

(1_‘95) o

Tabela 6.2: Taxas de reacdo admensionalizadas para os componentes do processo de

reforma seca.

Componente | Taxas de reacédo para as fases (rir. F= B,E)

CHg4 _[p leadV/CH4,E ]
1+ KaaWerae

CO; 1 /4

~[k, (V/coz,EV/H 2,E _Fqll//co,EWH zo,E) +k, (V/coz,E ﬁ)]
H, k Ka v 1

[20:4 ]i};i—;;i_kz (V/coz,EV/Hz,E _Fqll//co,EV/Hzo,E)]
CO 1

[k, (V/coz,EV/H 2E _Fqll//CO,EWH zo,E) +k, (V/coz,E Veoe Keqz)]
H,O

1
[k, (WCOZ,FWHZ,F - Fqll//CO,FWH 20,F )]

Os parametros adimensionais v,, Yn € ye S80 grandezas que representam a razéo
entre 0 volume de sélidos e o volume de bolha, respectivamente na bolha, nuvem e
emulsdo. vyg é assumido como 0,005. As relacbes apresentadas na sequencia vdo no
sentido da obtencdo do valor de K. O parametro a representa a quantidade de sdlidos
presentes sobre a calda da bolha e pode ser assumido como 0,4 (KUNII e
LEVENSPIEL, 1969).

o= () =50 (20)
&
3.(:mf)
Vo = (1_8mf )(—f:;+a) (21)
Ug _( o )



102

Krz}/b+

c . 1 (22)
K b
Yt 1

1k

Ye Kae

Kunii e Levenspiel (1969) apresentaram correlagdes com base naquelas obtidas
por Davidson e Harrison (1963) para os coeficientes de transferéncia de massa entre as
trés fases (Equacdes 23 e 24). Através destas duas resisténcias de transferéncia (Bolha-

Nuvem e Nuvem-Emulsdo) a resisténcia global pdde ser representada pela Equagéo 25.

um Dl/2 1/4
(KBC)b=4,5.d—f+5,85( w0 (23)
b b
& DeU
(Kee)p = 6,78. (- —2)"2 (24)

b

D, (difusividade efetiva) pode ser admitida como coeficiente de difusdo na
mistura gasosa Dag para sistemas fluidizados em regime borbulhante (LEVENSPIEL,
1969).

1 1 1

~ 25
(Ket)y  (Keods  (Keo)y %)

As condigdes de contorno para o sistema formulado nas Equagdes 18 e 19 estdo
apresentados na Tabela 6.3 de forma que as diferengas entre as mesmas para cada tipo
de solucdo do sistema de equagBes diferenciais obtida através do método das diferencas
finitas para um reator de leito fluidizado que opera de modo isotérmico e no estado
estacionario. O método foi aplicado para este caso, apresentando a conveniéncia de
resolucdo de sistemas através da transformagdo dos mesmos para um dominio discreto,
mudando o problema de sistema de equagdes diferenciais para um sistema algébrico de
equacOes acopladas. Finalmente, através das aplicaces das condi¢des de contorno da

Tabela 6.3, o sistema pode ser resolvido através da utilizacdo de software de otimizacéo.
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Tabela 6.3: Condicbes de contorno a serem aplicadas na modelagem do processo de

reforma seca do metano.

Componentes “i” Fase Posicdo z no | Condigdes de contorno
reator
z=0eA=0
Bolha 1 dy,,
- =+ys =1
CH, e CO, (reagentes a Pe, dA '
serem consumidos no z=LeA=1 dy; g -0
sistema reacional) d2
z=0eA=0
Emulséo wig=0
z=LeA=1 9%5—0
di
z=0eA=0
Bolha 1 dy.s 0
Ha, CO e H,O (produtos a Pe, di "
serem  formados  no z=Lek=1 dvig -0
sistema reacional) di
z=0eA=0 __1 d%£+Wm=0
Emulséo Pe. dA '
z=LeA=1

6.1 PARAMETROS E VARIAVEIS DE MODELO DE LEITO FLUIDIZADO

Para as quantificagdes dos valores dos coeficientes de transferéncia em cada

fase, caracterizada na concep¢do modelo, foi necessario estimar determinados

pardmetros, como a velocidade de ascensdo da bolha (uy) em relacdo & emulsdo,

considerando bolhas uUnicas e sem interacdo entre elas mesmas. Segundo, Kunii e
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Levenspiel (1969) calcula-se uy pela Equacéo 28. Neste caso, utiliza-se o diametro das
bolhas (dy), frequéncia de passagem de bolhas (n), o qual é funcdo da vazao volumétrica

do fluido gasoso (Q em cm?/s) nas equagdes expressas abaixo:

8
= (54. 26
n=( Ql,5) (26)
d, =1,5.(uFb).(u0 “u,,) (27)
u,, = 22,26.d}? (28)

Considerando um leito fluidizado nas condi¢fes minimas de fluidizacdo, se a
velocidade de subida das bolhas passa de ums para uo, 0 gas terd maior velocidade do que
0 leito e passard por toda a sua extensdo com velocidade (uo - ums). Entretanto, se a
velocidade relativa entre as bolhas e a emulséo (u,) ndo deve ser afetada pela interagdo
das bolhas entre elas, logo a velocidade das bolhas € dada pela Equacéo 29, que envolve
as velocidades superficial do fluido (up), minima de fluidizacdo (uns) € a de ascencédo

das bolhas em relacdo a emulsdo (Uy).

U, = Uy = Uy Uy, (29)

6.2 CONVERSOES DOS AFLUENTES E RENDIMENTOS DOS PRODUTOS
DO PROCESSO DE REFORMA SECA DO METANO

As conversdes dos afluentes (CH4, CO,), foram definidas pelas Equagbes 30 e
31, respectivamente. E os rendimentos dos produtos ( H, (H2+CO) gés de sintese pelas

Equagdes 32 e 33, respectivamente.

i _C f
X gua (%) = ————-x100 (30)
CH},
cC .-C. .
X g0 (%) = ———=5-x100 (31)
Ccog
C.
Rend,, =—2— (32)

C +Cco;

CH,
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CHf +Ccof
Re ndGS intese (%) = x100 (33)

CHI + co;}

As concentragdes dos diferentes componentes do meio reacional estimadas pelas
predi¢des do modelo foram obtidas segundo os valores estimados para as fases bolha e
emuls&o.

Assim, a concentracdo de saida do reator é dada por:
Ci,s :Ubbei,B +UefeCiyE {ug (34)

Onde: up, ue, f, e f. sdo respectivamente as velocidades da bolha, velocidade da
emulsdo, fracdo de vazio da bolha e fracdo de vazio da emulsdo. Donde i € cada

componente do processo.

6.3 PREDICOES DO MODELO E VALIDAGOES EXPERIMENTAIS

A partir das solugdes das equagdes de balango de massa nas duas fases (bolha e
emulséo), foi possivel validar o modelo formulado, frente as medicOes experimentais,
sob condigdes isotérmicas e pressdo P =1,0 bar.

As condicOes adotadas foram as seguintes: massa do particulado Ni(4,9% em
massa)/y-Al,03 , mey = 250 g, didmetro médio da particula dp, = 45 um, operando-se o
sistema leito fluidizado, com uma velocidade minima de fluidizagdo ums = 0,42 cm/s,
variando-se também as vazdes volumétricas de 700 cm®min a 900 cm®min, no
intervalo de 50 cm®min, sob uma presséo atmosférica e temperatura de operacéo de
1073 K.

As evolugdes das conversdes dos reagentes (CHa, CO,) preditas pelo modelo e
segundo os valores medigdes experimentais, estdo representadas pelas Figuras 6.2 e 6.3,
nas condicBes de operacdo seguintes: Tempo espacial T = 16,70 ge.5.cm™> & 21,40
gea.s.cM>, com GHSV = (168,20 — 215,60) cm’.ger™.h™, razdo volumétrica de
alimentagdo CO,/CH4 = 5,00, temperatura 1073 K. Estas evolugdes, segundo o modelo
e as medigOes experimentais indicam conversdes em relacdo aos reagentes (CH4,CO,),
na ordem de 74% e 82% para 0 metano e didxido de carbono respectivamente.

As Figuras 6.4 e 6.5 indicam as evolugBes dos rendimentos do H, e gas de

sintese, respectivamente, em funcdo do tempo espacial, segundo as predicdes do modelo
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e experimentais. Foram atingidos os valores de 53% e 23%, para os rendimentos do H;
e do gas de sintese, respectivamente. Os valores obtidos significam conversdes,
rendimentos atingidos em estado estacionario, tendo precisGes garantidas por valores
médios calculados sob repetidas medicdes.

75 T T T T
O
O Experimental
Modelo [m]

g _
s
I
O
3]
©
S
&
(3]
>
c
o] i
O

60 | [ [ | | | [ [

13 14 15 16 17 18 19 20 21 22

Tempo espacial ( gcat.s/cm3)

Figura 6.2: Evoluces das conversdes do metano em fungdo do tempo espacial no
reator de leito fluidizado. CondigGes: catalisador Ni(4,9% em massa )/y-Al;Oz, Mcx =
2509, P =1 bar, T = 1073K.
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Converséo do CO2 (%)

60 L L L L L L L L
13 14 15 16 17 18 19 20 21 22

Tempo espacial (gcat.s/cm3)

Figura 6.3: Evolucdes das conversdes do reagente dioxido de carbono em fungéo do
tempo espacial no reator de leito fluidizado. Condiges: catalisador Ni(4,9% em
massa)/y-Al,Osz, Mea = 2509, P = 1 bar, T = 1073K.

0.65 T T T T

06 O Experimental i

Modelo

0.55

0.5r

0.45

0.4+

0.35

Rendimento de H2

0.3

0.25

| [ [ | | |
13 14 15 16 17 18 19 20 21 22
Tempo espacial (gcat.s/cm3)

Figura 6.4: Evolugbes do rendimento do hidrogénio em funcéo do tempo espacial no
reator de leito fluidizado. CondigGes: catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al;Oz, Mca =
2509, P =1 bar, T = 1073K.
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Figura 6.5: Evolugdes do rendimento do gés de sintese em fungdo do tempo espacial no
reator de leito fluidizado. Condig6es: catalisador Ni(4,9% em massa)/y-Al,03, Mcyt =
250g, P =1 bar, T = 1073K.

6.4 Conclusoes Parciais

O processo de reforma seca do metano foi avaliado experimentalmente em reator
de leito fluidizado na temperatura de 1073 K, utilizando 2509 do catalisador de Ni(4,9%
em massa)/y-Al,O3, razdes molares de alimentacdo, na seguinte ordem: CO,/CHy =
5,00, 3,00, 1,00 ¢ 0,70 v/v, tempo espacial T= 16,70 gea.5.cm™ a 21,40 gear.5.CM™> , com
GHSV = (168,20 — 215,60) cm>.gesc -0, P = 1,0 bar.

Os modelos matematicos elaborados com base nos balancos de massa,
forneceram predicdes segundo os perfis de concentragdes para as operagdes do reator de
leito fluidizado. As simulagGes resultantes das solugdes das equacgdes do modelo foram
objeto de avaliagdes e significaram validagbes do modelo elaborado, segundo

adequacOes experimentais.
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Estas evoluges, evidenciadas pelo modelo e as medigdes experimentais, em
estado estacionario, geraram conversdes em relacdo aos reagentes (CH4,CO,), na ordem
de 74% e 82% para 0 metano e dioxido de carbono, respectivamente.

As evolugBes dos rendimentos do H, e géas de sintese, respectivamente, em
funcdo do tempo espacial, segundo as predi¢cdes do modelo e medi¢des experimentais,

53% e 23%, para o rendimento do H, e gas de sintese, respectivamente.



110

7.0 CONLUSOES GERAIS

Tendo-se efetuado a operacionalizagdo do processo de reforma do metano com
diéxido de carbono em reator de leito fluidizado foram usados procedimentos que
asseguraram uniformidades de temperatura, transferéncia de massa e concentragédo dos
reagentes com funcionamentos préximos do regime cinético-quimico.

Anélises fisicas do sistema de leito fluidizado contendo argdnio, metano, diéxido de
carbono e alumina foram realizadas, recorrendo-se as técnicas DTR e de radiacdo gama,
resultando em quantificagbes da hidrodindmica, segundo os pardmetros fisicos do
processo, envolvendo transferéncia de massa e interacoes fluido-sélido.

Aspectos fenomenoldgicos e evidéncias experimentais em processo reativo de
reforma seca com didxido de carbono permitiram a modelagem das operacOes,
considerando o escoamento pistonado em leito fluidizado para a fase gasosa, a fase
emulséo estagnada, e com transferéncia de massa e adsorg&o.

Com vistas & operacionalizacdo do processo de reforma metano-CO, foi
formulado um catalisador de niquel a 4,9% em massa, o qual apresentou as seguintes
caracteristicas textuais: 168 m2/g, 0,0672 cm3/g. Um teor de 3,47% em massa de
carbono foi detectado e de forma qualitativa foi possivel verificar presenca filamentos
de carbono no catalisador pds reagéo.

O processo de reforma seca do metano foi operado em reator de leito fluidizado
a 1073 K, utilizando 2509 do catalisador de Ni(4,9% em massa)/y-Al;,O3, razdes
molares de alimentagéo: CO,/CH,4 = 5,00, 3,00, 1,00 e 0,70 v/v, tempo espacial na faixa
de 1= 16,70 gear.5.cM™ a 21,40 gear.5.cM™ , com GHSV = (168,20 — 215,60) cm°.gear -0
! P = 1,0 bar. A operacionalizacdo do processo em reator de leito fluidizado a uma
razdo molar de alimentacdo CO,/CH,4 = 5,0, permitiu uma conversdo do metano de 74%
e do diéxido de carbono de 81% no tempo espacial © = 21,40 (gea.s/cm®). Nestas
condices, o rendimento do hidrogénio foi de 57%, e do mondxido de carbono de 23%.

Nas condigdes praticadas, operando-se com excesso de COy, o catalisador ndo
desativa. No entanto, identificou-se em operagdes com menores razdes CO,/CH4 (0,7)
que ocorreu desativacdo do catalisador Ni/Alumina, envolvendo reducdo quase total da
sua atividade. Por outro lado, comprovou-se que foi possivel a regeneracdo do
catalisador via a reacéo reversa de Boudouard, pela qual, h4 um consumo do carbono

pelo didxido de carbono.
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A andlise dindmica experimental (DTR) realizada na fase gasosa conduziu aos

valores dos parametros do sistema em modo leito fluidizado, incluindo a porosidade de
bolha, ¢; =0,80; a constante de equilibrio de adsor¢do do metano, Ka = 36,5 X 10°

m®/ Kg e o coeficiente global de transferéncia de massa, Kgg = 147 min.

Experimentos de atenuagdo gama sobre a fase sélida (particulado y-Al,O3) em
regime de fluidizacdo, realizados com um coeficiente de atenuacdo linear
n =147 (em™) e um coeficiente de atenuagio massico pm= 1,84 (cm?g), indicaram
decréscimos de porosidade e densidade do sélido ao longo do leito. Observou-se que no
topo do leito fluidizado houve um maximo de fluxo descendente de so6lidos, o que ndo
aconteceu no meio do comprimento do reator, e que boa parte dos solidos estava
acumulada na base do reator.

Os modelos matematicos elaborados com base nos balangos de massa,
forneceram predicdes segundo os perfis de concentragdes para as operagdes do reator de
leito fluidizado. As simulagGes resultantes das solugdes das equacgdes do modelo foram
objeto de avaliagdes e significaram validagbes do modelo elaborado, segundo
adequacOes experimentais.

As evolugdes evidenciadas pelo modelo e as medigdes experimentais, em estado
estacionério, geraram conversdes em relagcdo aos reagentes (CH4, CO7), na ordem de
74% e 82%, e 53% e 23%, para os rendimentos do H, e do g&s de sintese,

respectivamente.

7.1 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

- Desenvolver a modelagem para simulacdo dos perfis axiais dos pardmetros ps e €, em
funcdo do comprimento do reator de leito fluidizado; proceder aplicagcdo ao sistema
reativo de leito fluidizado.

- Operar outros tipos de reagdes de reforma do gas natural no reator de leito fluidizado,
incluindo reformas autotérmica, reforma a vapor e reforma oxidativa.

- Medir perfis radiais de sélido quando da aplicacdo de reatores similares, mas com

maiores diametros.
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ANEXO DO CAPITULO 5.0

As operacdes em reator gas-solido de leito fluidizado, foram avaliadas nos seus
aspectos fisicos, para se estabelecer condigdes e se indicar caracteristicas , com vistas a
utilizagdo deste sistema para o processamento cataliticos.

Condigdes de fluidizagao, andlise dindmica na fase gasosa e avaliagdo de perfis da

fase solida foram medidos e avaliados.

AN-5 APLICACAO DO TEOREMA DE VAN DER LAAN, NA TECNICA DE
DISTRIBUICAO DO TEMPO DE RESIDENCIA (DTR)

A Funcdo distribuicdo dos tempos de retencdo € normalmente representada por

E(t), que representa a resposta a uma perturbagdo do tipo impulso, a qual no dominio de

Laplace, pode ser assim expressada (MORAES,1999):
G(s) = L{E(t)} )
Que por defini¢do de transformada de Laplace:
G(s) = j:e-S‘E(t)dt (2)

Pela propria definicho mateméatica de um momentos de ordem “n” qualquer,

temos:

gy = [ CE()t 3)

Derivando G(s) em relagéo a “s”, pode-se deduzir, por inducdo, o teorema de Van

der Laan:
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oG(s) °Lf, eEMdt] [ o[e “E)dt] @
0s 0s 0 0s
Dai:
aG(S) _ o _st _ P st
T_IO —te E(t)dt _—jo te ' E(t)dt (5)
Derivando uma segunda vez, obtém-se:
aZG(S) _ 2 [“p2,-st
=D [ e E@Mat (6)
Que por indugdo, temos:
anG(S) _ n(*en, st
as—n_(—l) jot e E(t)dt ©)
Dai:
n anG(S) _ [Peng-st
(-1 PR jo t"e E(t)dt (@)
No limite quando s — 0, o termo ™ tende para o valor de 1(um), entdo:
1 0"G(S) _ =
(1) = = jo t"E(t)dt 9)

Observando que o lado direito da relagdo acima representa o “enésimo” momento,

o0 teorema de Van der Laan € finalmente comprovado:

2"G(s) _

10
asn lun ( )

(-1
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A introducdo da metodologia dindmica para tratamentos de curvas de retengdo
conduz & utilizagdo do metodos dos momentos. Assim os momentos de E(t) sdo

representados por,

L, = J.:t”E(t)dt (11)

Ou relativo ao momento de ordem 1.

pa' = [ (=) E()dt (12)

APENDICE DO CAPITULO 5.0

AP-5 AVALIACOES FISICAS DAS OPERACOES DOS PROCESSOS
GAS-SOLIDO EM LEITO FLUIDIZADO

Com o intuito, de obter-se um conhecimento mais profundo da hidrodindmica de
um reator de leito fluidizado borbulhante, foi necessério realizar, tomografias de raios

gama, da fase solida das particulas (fase densa) de y-alumina, em sistema fluidizado

As Tabelas AP 5.1. e AP 5.2, dao os valores das densidades e porosidades em funcéo
das vazdes do gas, ao logo do comprimento do reator de leito fluidizado.



Tabela AP5.1: Valores das densidades em funcéo das vazdes do gés.
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Comprimento densidade (Q = 600 | densidade  (Q=| densidade (Q=400 | densidade (Q= 700

do reator (cm) | cm3/min) 500 cm3/min) cm3/min) cm3/min)
10 0,60923378 0,12617938 0,100870343 0,700555
20(0,564104656 0,118714513 |0,09307651 0,650556
30(0,552609723 0,104790362 |0,076120264 0,605159
4010,538403377 0,093116151 |0,06941892 0,570545
50{0,529180494 0,062781135 |0,047620547 0,550545
60| 0,469701346 0,007557721 |0,0212243 0,515485
70(0,446547819 0,036620431 |0,046684181 0,481498
80(0,436275897 0,043675149 |0,04935781 0,460154
90(0,431334414 0,045797518 |0,051288696 0,451545
100 0,430553774 0,044743279 |0,04998457 0,440151
110{0,427001004 0,045646039 |0,050924166 0,431545

Tabela AP5.2: Valores das porosidades em fungéo das vazdes do gés.

Comprimento
do reator (cm)

Porosidade (Q

Porosidade(Q= 400

Porosidade( Q=500

Porosidade

=700 cm3/min) cm3/min) cm3/min) (Q=600 cm3/min)

10 0,24 0,033623448 0,042059793| 0,203077927
20 0,23 0,031025503 0,039571504| 0,188034885
30 0,22 0,025373421 0,034930121| 0,184203241
40 0,2 0,02313964 0,031038717| 0,179467792
50 0,195 0,015873516 0,020927045] 0,176393498
60 0,18 0,007074767 0,00251924| 0,156567115
70 0,17 0,015561394 0,01220681| 0,148849273
80 0,165 0,016452603 0,014558383| 0,145425299
90 0,163 0,017096232 0,015265839| 0,143778138
100 0,16 0,016661523 0,014914426| 0,143517925
110 0,158 0,016974722 0,015215346| 0,142333668




