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RESUMO

A reforma do metano com diéxido de carbono para produzir gas de sintese sobre os
catalisadores de Ni/y-Al,O3 e Ni/CeO»-Al,O3 foi investigada. O catalisador de niquel
suportado em gama alumina e gama alumina céria apresentou elevada atividade e
estabilidade, apesar de seu elevado potencial para desativagao por formacao de
coque sobre os sitios ativos. O desenvolvimento da reforma seca do metano,
principal componente do gas natural (GN), foi estudado em reator de leito fluidizado
segundo o modelo original em duas fases proposto por Van Deemter e Van der Laan
(1961) e Kunii e Levenspiel (1969). Com vistas a condugdo do processo de reforma
seca do CH; foi projetado e construido um sistema piloto laboratorial constituido de
um reator de leito fluidizado em aco inoxidavel AISI 310S, o qual apresenta as
seguintes caracteristicas geométricas e operacionais: H; = 1,18 m, Diyt = 0,038 m,
velocidade minima de fluidizacdo ums = 0,31 cm/s, velocidade superficial u, = 1,76
cm/s, vazdo superficial de operagdo Q, = 1200 cm®min, didmetro da particula
variando entre (dy) = 65-114 um, massa de catalisador m¢.; = 280g e temperatura de
operacao de 973,15K sob pressado constante de 1 bar. Nestas condi¢cdes previstas
de operagdes, foram elaboradas as modelagens matematicas de balangos de massa
e energia, as quais foram aplicadas ao processo de reforma quando os perfis de
concentragdo dos reagentes e produtos foram obtidos. Os modelos matematicos
formulados para o presente trabalho foram validados com base nas observacdes
experimentais da reforma seca do metano em reator de leito fluidizado borbulhante.
O processo foi realizado com razdo molar de alimentagdo de CH4:CO2:Ar = (2:3:15
v/v), tempo espacial de 14 geat s cm™ a 28 gear's cm™ , GHSV = (128,57- 257,15) cm®
Jeat' W™ e atingiu patamares de conversdes de 51,54% e 45,51% com relagdo ao
CH4 e CO,. Os rendimentos atingiram os patamares de 47,72% para o Hy, 49,95
para o CO e 97,67% para o gas de sintese. As seletividades dos produtos na saida
do reator, segundo predigdes do modelo e medigdes experimentais, atingiram a
ordem de grandeza média de 48,05% e 98,35% para o hidrogénio e para o gas de

sintese produzido.

Palavras-Chave: Reforma metano-diéxido de carbono, producao de gas de sintese,

reator de leito fluidizado.



ABSTRACT

Carbon dioxide of methane reforming into syngas over Ni/y-Al,O3 and Ni/CeO,-Al,03
catalysts was investigated. The Nikel catalysts presented high activity and stability
although of the potential of coke formation on its active sites. The development of the
dry methane reform for process, main component of natural gas (GN), was studied in
a fluidized bed reactor and the employed reaction model was the two phases
presented by Van deemeter and Van der Laan (1961) and Kunii-Levenspiel (1969).
To perfom the reaction a laboratory pilot plant system was designed and constructed,
consisting of a fluidized bed stainless steel (AISI 310S) reactor. Its dimensions and
operational characteristics were: height H;= 1,18 m, internal diameter D¢, = 0,038 m,
minimum fluidization velocity ums = 0,31 cm/s, superficial velocity u, = 1,76 cm/s,
operational superficial flow Q, = 1200 cm®/min, particle diameter in the ranger of (dp)
= 65-114 um, mass of catalysts mq. = 280 g; the temperaturae of operation was
973,15K under a atmosphere pressure. Under these conditions the models for mass
and energy balances were applied to the process when the concentration profiles of
the reactant and products were obtained. The presented mathematical models for
this reseach were validated from the data obtained from the bubbling fluidized bed
reactor. The study was performed with a feed molar ratio of CH4:CO,:Ar = (2:3:15
v/v); spatial times 14 geat s cmM™ to 28 geat s cM™; GHSV = (128,57- 257,15) cm® geat
' h" when the conversion levels for CH; ans CO, were 51,54% e 4551%
respectively. The yelds for H, and CO in the syngas were 47,72% and 97,67%
respectively. The selectivity at the outlet of the reactor, based on the model and the
experimental measurements, was of the order of 48,05% for H, and 98,35 for the

produced synthese gas.

Key-Words: Carbon dioxide reforming of methane, syngas production, fluidized bed

reactor.
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bar.

Figure 23. Evolugbes das fragcbes molares dos reagentes e produtos em
funcdo da temperatura. T = 973 K a 1148; razdo de CH4:CO,:Ar = (2:3:15)
v/v; P =1,0 bar
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ANEXO 3

Tabela AN3.1. Variacado das fragdes molares experimentais e simuladas das
espécies quimicas da reforma do CH4;-CO, em fungdo da temperatura
variando entre 973 K a 1148 K, razdo de CH4:CO,:Arg = 2:3:15 e pressao 236

constante de 1 bar.
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CAPITULO 1.0 INTRODUCAO

O contexto que envolve atualizagbes e concepgdes de processos quimicos
em operagao ou de novos processos assume o enquadramento no que se refere as
transformacgdes industriais de matérias-primas em disponibilizagcdes crescentes.

O gas natural, em fungao de maior numero de iniciativas de prospecgao e
producado, associado as possibilidades de aplicagbes de novas tecnologias em tais
empreendimentos, situa-se em nivel elevado de disponibilidade, justificando ag¢des
em termos de pesquisa e desenvolvimento na direcdo de suas aplicagdes e
conversoes.

Alternativas a conversao industrial do gas natural via reforma a vapor tém sido
cogitadas. Principalmente, com vistas a produgdo de gas de sintese, hidrogénio e
outros derivados. Na linha das reformas, interagdes com didoxido de carbono e
oxigénio, além de suas combinagdes envolvendo ou ndo vapor de agua, sdo motivo
de pesquisa de novos processos.

Durante os ultimos anos, tem havido renovado interesse pela reforma
catalitica do metano e gas natural com diéxido de carbono, a assim chamada
reforma seca, para a produgao de gas de sintese com significativo teor de mondxido
de carbono, com razdes H,/CO (1:1) (CHEN et al., 2001).

O metano, abundante no gas natural, com diéxido de carbono proveniente de
diferentes fontes (refinarias de petréleo/FCC, termelétricas e destilarias de alcool),
constituem fontes de disponibilidades de matéria-prima para a viabilizagao do
processo de reforma seca.

Recentes estimativas sugerem que as reservas mundiais provadas de gas
natural tém aumentado regularmente e sao muito maiores do que as reservas
provadas de petroleo cru (BILLAUD, BARONNET e GUERET, 1993; ISMAGILOV,
MATUS e TSIKOZA, 2008). O gas natural €& prospectado e desenvolvido em
condicbes bastante similares aquelas praticadas para a producdo do petrdleo,
podendo se tornar importante rota no suprimento de energia nas préximas décadas.
Considerando que as reservas mundiais provadas de petréleo cru parecem ter se
mantido constantes (1,331.10° bbl), enquanto que as reservas mundiais de gas
natural (172.10' m®) tém crescido continuamente, ha indicagdes de se poder
satisfazer um consumo de cerca de 300 anos, considerando os niveis atuais
(SAINT-JUST et al., 1990).

A conversao dos dois compostos estaveis, metano e didxido de carbono, em

gas de sintese, requerem quantidades muito elevadas de energia. A termodinédmica



2
estabelece que as operacdes da reforma do metano com o didxido de carbono
sejam realizadas em temperaturas elevadas com razdes de alimentagbes CO,/CH,
maiores do que a unidade, de modo a se evitar a formagao de carbono (GADALA e
BOWER, 1988).

A conversdo do gas natural em combustiveis liquidos através da tecnologia
denominada de gas-to-liquids fuels technology (GTL) tem alavancado a participagao
do gas natural na matriz energética mundial, empregando as tecnologias de reforma
a vapor, oxidagao parcial e/ou a combinacédo desses processos para a producido de
combustiveis liquidos (hidrocarbonetos, metanol, gasolina natural e 6&leos), via
sintese de Fischer-Tropsch.

A reforma a vapor do metano (SRM) é o processo de conversdo do gas
natural em gas de sintese mais largamente empregado na industria. Trata-se de um
processo altamente energético, com caracteristicas endotérmicas, necessitando de
elevadas temperaturas e pressdes para a sua operagao. As condi¢gdes de operagao
citadas promovem a desativacdo do catalisador, com consequentes aumentos dos
custos das plantas industriais (VAN KEULEN et al, 1997). Quanto ao produto gas de
sintese, a reforma a vapor apresenta elevada razdo H,/CO (3:1), ideal para
processos que requerem alimentagbes ricas em H; (sintese da ambnia,
hidrotratamentos, hidrocraqueamentos e sintese de hidrocarbonetos) (ROSTRUP-
NIELSEN, 1974).

As operagdes convencionais dos processos industriais de reforma do gas
natural recorrem ao uso de reatores de leito fixo, os quais estdo submetidos as
inconveniéncias inerentes as condi¢gdes de elevadas temperaturas e pressdes de
reacdo, com resisténcias as transferéncias de massa e calor. Nestas condigodes,
estes reatores estdo sujeitos aos funcionamentos em regimes cinéticos difusivos,
apresentando baixos rendimentos, podendo ter acentuados os efeitos de
desativacao do catalisador.

Em decorréncia destas constatacdes, alternativas de operacionalizagdo; do
processo de reforma do metano com didxido de carbono foram oferecidas no
presente trabalho, segundo operagdes em reator de leito fluidizado. Buscou-se
aplicar procedimentos segundo regime que dessem garantias de maiores
uniformidades de temperatura e transferéncia de massa e concentracdo dos
reagentes em funcionamentos mais préximos do regime cinético-quimico. Na
sequéncia de operagao do processo de reforma do metano com diéxido de carbono,

recorreu-se ao uso dos catalisadores Ni/y-Al,O3; e Ni/CeO»-Al,O3; considerando
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avaliagdes cinéticas previamente estabelecidas para o primeiro catalisador,

realizadas nas mesmas condi¢bes de temperatura e presséo praticadas (PACIFICO,
2004; ABREU et al., 2008).



CAPITULO 2.0 REVISAO BIBLIOGRAFICA

As descobertas de grandes jazidas de gas natural em volta do mundo nos
ultimos anos, associada a necessidade de redugéo do passivo ambiental global, tem
promovido o desenvolvimento de novas pesquisas focadas na conversdo do gas
natural em novas matérias-primas quimicas e em combustiveis liquidos (MLECZKO
e WURZEL, 1997). Por outro lado, os processos de conversio direta do gas natural
em hidrocarbonetos de cadeias carbdnicas longas ndo tém logrado éxito por causa
dos baixos rendimentos obtidos nesses processos. Um dos processos de conversao

direta é a tecnologia oxidativa direta do gas natural para produzir nC,, ou a

oxidagao parcial do metano a metanol. As rotas de conversao indireta do gas natural
sao as que tém proporcionado maiores expectativas entre os pesquisadores para a
conversdo do metano em combustiveis liquidos num futuro proximo (MLECZKO e
WURZEL, 1997; AASBERG-PETERSEN et al., 2001). Deste modo, os combustiveis
sintéticos (synfuels) apresentam uma grande vantagem sobre os combustiveis
derivados de petroleo, porque sao isentos de enxofre e apresentam grandes

numeros de cetanos e octanas (BASILE et al., 2001).



2.1 Oxidacéao Direta do Metano

A conversido direta de metano em metanol (MeOH) ou em outros
combustiveis liquidos ainda esta longe de se tornar uma via tecnolégica possivel
(JAROSCH e DE LASA, 1999). A converséo direta do metano em metanol apresenta
elevada seletividade, cerca de 80%, no entanto, a conversdo maxima varia entre 4%
a 7% (HUNTER et al., 1990). Por outro lado, o metanol comercial produzido a partir
do gas de sintese apresenta conversdo de cerca de 50% por etapa com razao de
reciclo de quatro e seletividade préximo a 99% (BASILE et al., 2001). Outra rota de
conversao direta do metano a metanol € a oxidagcao seletiva homogénea do metano
pelo acido sulfurico em presenga do catalisador de platina (Il). Nesta rota, o metano
€ oxidado a metil bi-sulfato, seguido da hidrélise do metil bi-sulfato a metanol, acido
sulfurico, com oxidagao parcial do dioxido de enxofre (SO;) a acido sulfurico. No
entanto, esse processo necessita ser suprido por uma grande planta de acido
sulfurico além de varias operagdes unitarias associadas para a recuperagcdo do
dioxido de enxofre. Esse processo consome dois mols de acido sulfurico para cada
mol de metano reagido e gera um mol de SO, para cada mol de metanol produzido,
além do que, necessita também de uma unidade para concentrar o acido sulfarico
diluido gerado no processo. Apesar dessa via oxidativa apresentar conversao de
cerca 90% e seletividade de aproximadamente 95% a cada passo e seu mecanismo
ser bem estabelecido, existe muito pouca chance desse processo vir a se tornar
economicamente viavel. Por essa razdo, esse processo foi abandonado pela
unidade Catalytic Energy in the Reformers e Heat Recovery (BASILE et al., 2001,
LABINGER e BERCAW, 2002; PERIANA et al., 2003).

LABINGER e BERCAW (2002) propuseram um mecanismo para a oxidagao
seletiva do metano pelo acido sulfurico catalisado pela Pt(ll) através de trés
possiveis etapas sucessivas, conforme descrito na Figura 1 e resumido nas
Equagdes 1 a 3, onde a reagado global desse processo se da pela oxidagao seletiva

do CH4 pelo O, conforme a Equacgao 4.

CH, +2H,S0, —> CH;0SOyH + SO, +2H,0 (1)

CH3OSO3H+H20—)CH3OH+H2SO4 (2)



}
D

N N\P X CH, _ N N\Pt/CHs
j: /t -HX Al
N~“ Fl NJ X
SN
K‘) H,S0,
CH5;0S03H
802+ H20
N x
H,SO
294 N N\ ' /CH3
P (X=Cl, SO,)
7
NZ N
X )(

C

Figura 1. Mecanismo proposto por Labinger e Bercaw, (2002) para a oxidagao

seletiva homogénea do metano a metanol.

SOZ +%Oz +H20—)H2S04 (3)

CH, +%02—>CH30H (4)



2.2 Oxidacéo Indireta do Metano

Nas rotas de conversdes indiretas, o gas natural é primeiramente convertido
em gas de sintese (CO+H;), que apesar de ser econdmica viavel, também & um
processo caro, responsavel por cerca de 60% a 70% dos investimentos em plantas
industriais de sintese de Fischer-Trpsch (ROSTUP-NIELSEN, 2002; DRY, 1996). A
principal rota tecnolégica de transformagdo de combustiveis gasosos em
combustiveis liquidos (GTL) na atualidade € sem duvida alguma a sintese de
Fischer-Tropsch (DRY, 1996). O gas de sintese (syngas) para o GTL pode ser
produzido a partir varias matérias-prima tendo com base o carbono, destacam-se
dentre elas os hidrocarbonetos, carvao vegetal, carvdo mineral, petréleo, coque e
biomassa.

A matéria-prima que de longe se apresenta como a mais econbmica e uma
das mais abundantes é a baseada no gas natural (WILHELM et al.,, 2001). As
principais tecnologias comercialmente utilizadas para produzir gas de sintese do gas
natural sdo: a reforma catalitica a vapor (SMR), a reforma combinada (reforma a
vapor e oxidagao parcial), reforma autotérmica (ATR) e a exotérmica oxidagao
parcial ndo catalitica do gas natural (POX). Como alternativa, sem ocorréncia
industrial, destaca-se a reforma do gas natural com dioxido de carbono. Situa-se
como uma das tecnologias mais atrativas num futuro préximo, com potencial para a
redugao de passivo ambiental, agregando valor aos dois gases que mais contribuem
com os devastadores efeitos do aquecimento global (ROSTRUP-NIELSEN, 2002;
WILHELM et al., 2001; RICHARDSON e PARIPATYADAR, 1990).
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2.3 Tecnologia de Combustiveis Liquidos (GTL) Via Fischer-
Tropsch (FT)

O manufaturamento do gas de sintese € uma das etapas mais importantes de
uma planta de Fischer-Tropsch para a produgcdo de combustiveis liquidos, como
metanol, éleos e gasolina natural.

O metanol foi produzido sinteticamente pela primeira vez em 1923 pela BASF
Chemists na Cidade de Leuma na Alemanha, conforme Patente N° 565309, em
nome de |. G. Farben em 22 de setembro de 1923, Alemanha (TIJM, WALLER e
BROWN, 2001). Existe uma discussao historica a respeito do verdadeiro inventor do
metanol sintético, o qual é atribuido a G. Partort, que em 1921 registrou uma patente
francesa, na qual descreve a fabricacdo de um hidrocarboneto oxigenado a partir de
uma reagao contendo uma mistura gasosa de H, e CO (TIJM, WALLER e BROWN,
2001). Na primeira metade do século 20, existia na Alemanha uma tendéncia
cientifica focada na pesquisa e desenvolvimento de operag¢des do hidrogénio e do
gas de sintese em elevadas pressdes, o assim chamado, “Hydrerungs Verfahrung”.
Isto conduziu, dentre outras tecnologias, a sintese da amoénia pelo processo de
Haber-Bosch em 1923 e ao processo de hidrodessulfurizagdo por Friedrich Bergius
em 1920 (TIJM, WALLER e BROWN, 2001).

Anteriormente ao processo de produgao de metanol sintético desenvolvido
pela BASF, o metanol era produzido quase que artesanalmente através da
destilagdo da madeira, que na verdade era uma pirdlise da madeira, um processo
caro, que apresentava baixo rendimento e grande manipulacdo de mao de obra
(TIJM, WALLER e BROWN, 2001). O processo BASF de produgao de metanol era
inicialmente realizado em pressdes elevadas, cerca de 250 bar a 350 bar e a
temperatura variava entre 320°C a 450°C. Essa foi a tecnologia dominante por mais
de 45 anos e 0 gas de sintese era obtido através do carvao vegetal/lignina, o qual
continha muito enxofre e cloro, venenos para o catalisador de ZnO/Cr,03 utilizado
nesse processo. Catalisadores da base de cobre também foram testados, porém,
n&do apresentaram resultados satisfatorios (TIJM, WALLER e BROWN, 2001).

Em 1938 existiam nove plantas do processo Fischer-Tropsch operando na
Alemanha, com uma producao estimada em torno de 600 mil toneladas ano de
combustivel liquido. O gas de sintese continuava a ser obtido do carvao vegetal ou
mineral e operavam em reatores cataliticos de leito fixo. Apds a segunda guerra
mundial, todas as plantas foram desativadas por que eram antiecondmicas (DRY,

1996). Em 1944 existiam também trés plantas do processo FT operando no Japéao
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com capacidade de producdo estimada em 110 mil toneladas ano de combustivel
liquido (DRY, 1996). Em 1950 foi construida em Brownsville, Texas, uma das
maiores plantas de FT da época, com capacidade de producido de 360 mil toneladas
ano de metanol. A matéria-prima do gas de sintese era o gas natural e operava com
catalisador a base de ferro em reator de leito fluidizado desenvolvido pela
Hydrocarbon Research. No entanto, essa planta operou por pouco tempo, porque o
aumento do preco do gas natural a tornou antieconémica (DRY, 1996; WENDER,
1996).

A partir de 1940 ouve uma percepcao mundial de que o prego do 6leo cru iria
sofrer uma significativa elevagao por volta dos anos de 1950. Essa percepcao,
aliada aos baixos custos do carvdo mineral existente na Africa do Sul, levou a Sasol
One no ano de 1955 a implantar uma planta de FT naquele Pais, com capacidade
de produgao de 700 mil toneladas ano. Quando o preco do 6leo cru se elevou devido
a crise mundial do petrdleo na década de 1970, a Sasol expandiu suas operagdes
na africa do Sul de duas para trés plantas de FT, cuja produgéo total chegou a 4200
milhdes de toneladas por ano, e produzia principalmente, etileno, gasolina e dleo
diesel, operando em reatores de leito fluidizado (DRY, 1996; WENDER, 1996).

Em 1985, no auge da crise do petrdleo, entra em operagdo na Nova Zelandia
a tecnologia MTG Mobil (Methanol-to-gasoline process), com o gas de sintese,
utilizando o gas natural como matéria-prima, € primeiramente convertido em metanol
e em seguida convertido a gasolina empregando o processo MTG Mobil, o qual
utilizava um catalisador a base da zedlita ZSM-5. O processo MTG Mobil foi
descoberto quase que por acidente. A zedlita ZSM-5 estava sendo utilizada para
converter metanol em um aditivo para gasolina. Ao invés de produzir dimetil-éter
(DME) como era esperado, com o passar do tempo a zedlita ZSM-5 passou a
produzir olefinas (alquenos), parafinas (alcanos) e aromaticos. A mistura final de
parafinas e aromaticos € comumente conhecida como gasolina sintética. A planta
de MTG da Mobil produzia cerca de 600 mil toneladas de gasolina por ano, e uma
das principais vantagens dessa unidade é a capacidade de produzir gasolina isenta
de enxofre e com elevado numero octanas (JAGER e ESPINOZA, 1995; WENDER,
1996).

Em 1992 a Mossgas comeca a operar uma planta de FT na Africa do Sul
empregando reatores de leito fluidizado circulante da Sasol. O gas natural utilizado
como matéria-prima era proveniente de unidade off-shore (proveniente de alto mar).

Essa planta tem capacidade de producédo de cerca de 900 mil toneladas ano, e
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produz basicamente gasolina e 6leo diesel (DRY, 1996). Em 1993 a Shell implantou
uma unidade de FT na malasia operando com reatores de leito fixo e catalisadores a
base de cobalto, o gas de sintese utilizado nessa planta € obtido a partir da oxidagao
parcial ndo catalitica do gas natural (POX) e produz cerca de 500 mil toneladas ano
de dleo diesel de alta qualidade e ceras poliolefinicas (JAGER e ESPINOZA, 1995;
WENDER, 1996).

O processo de conversao do gas de sintese em combustiveis liquidos via
sintese de Fischer-Tropsch desenvolvidas em reator de leito fluidizado tem sido
largamente utilizado por varias Empresas Quimicas, principalmente, pela perfeita
mistura do catalisador no leito catalitico, pela uniformidade de temperatura e
consequentemente, a eficiéncia da transferéncia de massa e calor. Os reatores de
leito fluidizado apresentam variacdo de no maximo 2°C de temperatura na zona de
reacao, proporcionado uma perfeita condigao isotérmica de reagao, além do que,
nesse tipo de reator € possivel a completa remogao ou mistura do catalisador novo
ao catalisador velho sem paralisagao do processo, tornando a vida dos catalisadores
mais longa, o que nao é possivel ser realizado em reatores do tipo leito fixo (DRY,
1996; WENDER, 1996). Nao obstante, os reatores de leito fluidizado s&o mais
dificeis de operar do que os reatores de leito fixo. Principalmente, porque o diametro
das particulas do catalisador sdo normalmente menores do que 100 um, e
normalmente ocorre arraste de finos nos gases de exaustdo, além dos efeitos da
erosdo nas paredes dos vasos. Esses fenbmenos ocorrem com maior frequéncia
nos reatores de leito fluidizado circulante por causa das elevadas velocidades de
operacao. Na Figura 2 é apresentado um reator de leito fluidizado circulante do tipo
Synthol (DRY, 1996).

Uma pratica muito comum nos processos de Fischer-Tropsch é a utilizagao de
reatores de leito fixo (multi tubular) e leito fluidizado (Slurry fase). Reatores utilizados
pela Sasol e Synthol, respectivamente, e estao representados nas Figuras 3 e 4.

A tecnologia de produgdo de metanol, a partir do gas de sintese € um
processo relativamente simples e compreende trés etapas basicas, as quais sao:

Etapa | - produgao do gas de sintese;

Etapa Il - conversao do gas de sintese em metanol;

Etapa Ill - destilacdo dos efluentes do reator de Fischer-Tropsch para a

obteng¢ao do metanol dentro das especificagdes desejadas.
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Figura 2. Reator de leito fluidizado circulante Arge. (DRY, 1996)
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Figura 3. Representagao esquematica de reatores de leito fixo multi tubular e leito
fluidizado (DRY, 1996)
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A razdo de alimentagcdo H,/CO para a conversao de gas de sintese em
hidrocarbonetos gasosos principalmente, as poliolefinas (reagéo 8), variam entre 3:1
a 5:1, e necessitam de rotas tecnoldgicas que fornega um gas de sintese rico em
hidrogénio como é o caso da reforma a vapor (SMR). E nesse caso, faz-se
necessario a dependéncia da reacdo de gas shift para auxiliar a demanda de
hidrogénio/monoxido de carbono requerida (reagdo 7). Por outro lado, a conversao
do gas de sintese em metanol em fase liquida, requer razdo H,/CO de 1:1 a 1:2. A
reforma do gas natural com diéxido de carbono ou a gaseificagdo do carvao vegetal
ou mineral sdo as duas rotas tecnoldgicas de producdo de gas de sintese mais
apropriadas para suprir a demanda Hy/CO como matéria-prima de alimentagao dos
reatores de Fischer-Tropsch para produzir metanol liquido (TIJM, WALLER e
BROWN, 2001).

= 1 Saida de
| produtos
Entrada
——
Catalisador
> Saida de catalisador
desativado
D
Entrada de

e S0 E dE
vapor

vapor

— Saida de ceras
solida

Entrada de
gas de sintese n
—-—"u[

Figura 4. Representacao esquematica de reatores de leito fixo multi tubular e leito
fixo fluidizado (DRY, 1996)

A sintese do metanol a partir do gas de sintese envolve as etapas reacionais

descritas pelas reagcdes 5a 7.
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CO+2H, «—CH;0H (5)
CO, +3H, «— CH;0OH + H,0 (6)
CO+H,0<——CO, +H, (7)

A reacado 7 de water gas shift ocorre apenas quando se utiliza o catalisador de
cobre, enquanto que as reagdes 5 e 6 sao exotérmicas, favorecidas por baixas
temperaturas e ocorre com reducao de volume.

Apesar da produgdao de metanol ser favorecida por temperaturas reduzidas,
esse processo € realizado em temperaturas que variam entre 200°C a 300°C para
garantir a eficiéncia e a atividade dos catalisadores. Os catalisadores utilizados s&o
normalmente compostos por o6xidos de zinco e Oxido de cobre suportado em
aluminas em proporgdes que variam entre os fabricantes (CuO 40% a 80%, ZnO 5%
a 10% e AlbOs 5% a 10%). Compostos como o MgO também sao utilizados
(BENDADA et al.,, 1991). O tempo médio de atividade desses catalisadores é de
quatro anos, e seus principais venenos sao o cloro € o enxofre. Também sao
desativados por sinterizacbes térmicas e deposicdo de carbono (CHINCHEN e
SPENCER, 1991; TIUM, WALLER e BROWN, 2001).

A producdo de metanol via reagcdo de Fischer-Tropsch € um processo
favorecido por altas pressdes. No entanto, as operagdes atuais vém sendo
realizadas com pressdes em torno de 35 bar a 55 bar. Nessas condigdes, a
conversdo do gas de sintese se reduz para cerca de 10% a 30% por passo. Nao
obstante, esse problema vem sendo resolvido com a utilizagdo de reciclos no
processo para encontrar o rendimento de metanol desejado, de modo que, muitas
vezes € preferivel operar o processo na mesma pressdo de produgdo do gas de
sintese (CHINCHEN e SPENCER, 1991; TIJM, WALLER e BROWN, 2001). A rota
tecnolégica de Fischer-Tropsch produz metanol com elevado grau quimico de
pureza, conforme Tabela 1.

A producado de metanol é atualmente estimada em cerca de 35 milhdes de
toneladas meétricas anuais e suas principais aplicagdes tem sido como produto
quimico liquido e na producdo de varios tipos de solventes, tais como: 34% na

producao de formaldeido, 28% na producédo de metil terciario butil éter (MTBE), 7%
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na producédo de acido acético e 31% na produgédo de outros combustiveis liquidos,
tais como a gasolina sintética e o 6leo diesel (TIJM, WALLER e BROWN, 2001).

Tabela 1. Especificagdo do metanol produzido através da rota tecnolégica de
Fischer-Tropsch. (TIJM, WALLER e BROWN, 2001).

Teste Método Especificagao
Metanol (wt. %, min.) ASTM E-346 99,9
Agua (ppm, méx.) ASTM E-1064 500
Etanol (ppm, max.) ASTM E-346 20
Acetona (ppm, max.) ASTM D-1612 30
Acidez (Ac. Acético, ppm, max.) ASTM D-1613 30
Alcalinidade (Aménia, ppm, max.) ASTM D-1614 30
Ferro (ppm, max.) ASTM E-394 0,05
Nao Volateis (mg/100ml max.) ASTM D-1353 1
Permanganato (min.) ASTM E-1363 50
Cor (PT-CO, max.) ASTM D-1209 5
Gravidade especifica a 25°C max. ASTM D-891 0,7893
Ponto de ebuligao inicial (°C) ASTM D-1078 64,7+0,2
Variacéo de destilagdo (°C, max.) ASTM D-1078 1,0
Ponto seco (°C) ASTM D-1078 63,7-65,7
Odor ASTM D-1296 Caracteristico
Aparéncia ASTM E-346 Clara
Hidrocarbonetos ASTM D-1722 Livre
Carbonizagao (PT-CO, max.) ASTM E-345 30

A eficiéncia térmica pratica da conversao de combustiveis liquidos a partir do

gas natural quando se utiliza a rota tecnoldgica de Fischer-Tropsch é fornecida na

Tabela 2. Como pode ser observado, a eficiéncia aumenta na medida em que se
eleva a razdo de hidrogénio carbono (H/C) do produto (DRY, 1996, ROSTRUP-

NIELSEN, 1994).
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Tabela 2. Eficiéncia térmica da conversdo de metano em combustiveis
liquidos via Ficher-Tropsch. (DRY, 1996, ROSTRUP-NIELSEN, 1994).
MTG Gasolina 58%
Fischer-Tropsch Diesel 63%
Metanol 72%
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2.4 Rotas Tecnoldgicas de Producao de Gas de Sintese
Na atualidade, a principal rota tecnologica de produgéo de gas de sintese € a
reagcdo endotérmica de reforma a vapor do gas natural (SMR), a qual apresenta
razao H,/CO de 3:1. Entretanto, as tecnologias de produgdo de gas de sintese
pertencem a um campo altamente competitivo. Muitas rotas alternativas tém sido
propostas, dentre elas, destacam-se a oxidagdo parcial catalitica do metano
(CPOM), a oxidagao parcial ndo catalitica (POX), a reforma autotérmica (ATR) e a
reforma do metano com diéxido de carbono (DRM). A reforma do metano com
dioxido de carbono ¢é ideal para processos ricos em monoxido de carbono e baixas
razdes H,/CO, 1:1, aproximadamente (MLECZKO e WURZEL, 1997; WANG LU,
1998; ROSTUP-NIELSEN, 2002; MATSUO, et al., 2000).

2.4.1 Reforma a Vapor do Metano (SMR)

O processo industrial de geracdo de gas de sintese a partir da reforma
catalitica do gas natural com vapor de agua (SMR) responde por mais de 48% de
toda produgdo mundial de hidrogénio e apresenta rendimento em hidrogénio que
varia entre 65% a 75%. Além do gas natural, a (SMR) também utiliza o etano e a
nafta como matérias-prima. Derivados de petroleo pesados nao devem ser
empregados nesse processo por causa das impurezas, sendo mais apropriados
para a reforma por oxidacgao parcial (GAUDERNACK 1998; LEIBY, 1994). A reforma
a vapor € um processo caro devido aos altos custos operacionais e sua elevada
demanda energética, necessita de altas pressdes e temperaturas de operagéo, as
quais, variam entre 3 bar a 25 bar e 973,15K a 1173,15K, respectivamente. Além do
que, a SMR é um processo que consome cerca de 30% mais gas natural do que
outros processos (GAUDERNACK 1998). As condi¢cdes operacionais da reforma a
vapor favorecem a desativacao do catalisador por sinterizagdes térmicas e por
formagado de coque, elevando ainda mais os custos das plantas industriais (FRENI,
CALOGERO e CAVALARO, 2000; VAN KEULEM et al., 1997). A principal vantagem
do processo de reforma a vapor sdo as elevadas razdes (H,/CO >3), ideal para
processo que necessitam de alimentagdes ricas em H,, tais como sintese da
amonia, refino de derivados de petrdleo e a produgao de poliolefinas via Fischer-
Tropsch. Nao obstante, a elevada razdo H,/CO é& um problema para outros
processos que n&do necessitam de alimentagdes ricas em hidrogénio, como € o caso
da sintese do metanol via Fischer-Tropsch (ROSTRUP-NIELSEN, 1974; WILHELM

et al., 2001). A razdo de alimentagcédo do processo de reforma a vapor (SMR) é da
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ordem de (CH4: H2O = 1: 0,5) e produz cerca de 7,05 Kg de CO, para cada Kg de H;
(GAUDERNACK, 1998). O processamento de reforma a vapor é acompanhado das

seguintes reacgdes: reforma a vapor e reagao de gas shif, reagdes 9 e 10,

respectivamente.
CH, + H, 0 => CO + 3H, (AH 593 =206k kJ / mol ) (9)

A reacdo de reforma do metano com vapor de agua (reagdo 9) para
hidrocarbonetos com peso molecular mais elevado do que o gas natural, assume a

seguinte forma:

C,Hy, ., +nH y0—>nCO+@2n+1)H, (AH, >0kJ/mol) (11)

Além da producgao de gas de sintese, a reforma a vapor também é largamente
utilizada em plantas industriais para a produg¢ao hidrogénio, cujo as principais fontes
consumidoras de hidrogénio sdo apresentadas na Figura 5. Dentre as quais, pode-
se destacar a produgdo de amdnia (50%), refino do petréleo (37%), producédo de

metanol (8%), operacgdes espaciais (1%) e outros processos (4%).

Jutras
operagdes
A0

Dperagdes espaciais

1%

MWetanol

8B

Froducéo
de amdnia
_rlf I.!"
Refino de
petrdlec
‘: jlll;.l

Grandes consumidores de Hidrogénio
na atualidade

Figura 5. Principais fontes consumidoras de Hidrogénio. Disponivel em:
<http://www.bellona.no/en/energy/hydrogen/report_6-2002/22854|.htm>. Acesso em
25 de mar. 2005.
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2.4.2 Oxidacao Parcial Catalitica do Metano (CPOM)

A oxidagdo parcial catalitica do metano (CPOM) é uma tecnologia de
producao de hidrogénio e gas de sintese largamente utilizada em plantas industriais,
apresenta rendimento total em H, da ordem de 50%. Hidrocarbonetos com elevados
pesos moleculares, baixa volatilidade e grandes quantidades de produtos sulfurados
também sao processados durante essa reagdo (CHEN, YAN, ELNASHAIE, 2003).
Por outro lado, os componentes de alimentagdo dessa tecnologia sdo tratados
automaticamente durante a reagcdo de combustdo, enquanto que a alimentacédo de
vapor de agua e oxigénio € realizada em temperaturas que varia entre 1573,15K a
1773,15K (Método Texaco). A razdo de alimentagdo de oxigénio e agua na oxidacao
parcial é controlada automaticamente a medida que a gaseificagdo dos
hidrocarbonetos pesados continua sem nenhuma energia adicional. A reagao de

oxidagao parcial € seguida da reagao de gas shift, e das reagdes (12 a 14).

CH,4 + 03H,0 + 040, => 09CO + 0,1 CO, + H, (12)

CH4+%OZ:>CO+2H2 (AH oq = 35,747 /mol) (13)
I

C+30,=CO (14)

CHEN, YAN e ELNASHAIE (2003) desenvolveram um reformador do tipo leito
fluidizado borbulhante, equipado com separador de H, por membrana seletiva e
regenerador de catalisador. Como coordenador deste projeto, CHEN (2003) e seus
colaboradores tém comparado a performance da reforma por oxidagao parcial com
outros tipos de reformas de forma qualitativamente.

No sistema representado na Figura 6, existem duas membranas seletivas
baseadas em paladio para remover o hidrogénio do leito e duas membranas
seletivas baseadas em perovskita densa para introduzir oxigénio retirado do ar no
reformador. O oxigénio inserido no leito catalitico tem a finalidade de promover a
reacdo de oxidagao parcial do metano. Para uma maior eficiéncia na producio de
hidrogénio, os gases e soélidos entram e saem juntos do reformador, sendo
separados no separador de gas. O carbono depositado na superficie do catalisador
€ queimado com excesso de O3 no regenerador, bem como os gases inflamaveis e o
reagentes nao convertidos nesse processo (CHEN, YAN, ELNASHAIE, 2003). A

injecdo de oxigénio diretamente do ar tem sido utilizada com a aplicagdo de
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sopradores de ar, os quais tém como objetivo reduzir os custos operacionais com as
unidades de suprimento de oxigénio, as quais tém consumido até 23% do custo total
de producgao de gas de sintese quando se emprega a tecnologia da oxidagao parcial
(CHEN, YAN, ELNASHAIE, 2003; WILHELM et al., 2001).
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Hidrogénio pobre

hidrogénio do

sdlido |

-
Membrana seletiva |
de hidrogénio LA

Reformador de leito
fluidizado circulante |

Gases e catalisador x

>_|} »
| —

Membrana |
seletiva ao
i gEnio
Alimentagao
de vapor e

)
Regen. de J
catalisador

coz2
Limpeza de gas Entrada de ar ( )
para regenerar
o catalisador . .
Saida d Alimentagéo
alda as p— de agua e

hidrocarbonetos

Ciclone separador de
v

gasfsalido

Yalvula de controle

de fluxo de sdlidos

>

| hidrocarbonstos |

|
com membrana /:
|

R NG|

Gas puro ||| ar Circulagéo de catalisador

aquecido

Figura 6. Esquema representativo de um reator de leito fluidizado do tipo
reformador-regenerador com circulagédo de gases e soélidos. (CHEN, YAN,
ELNASHAIE, 2003).

2.4.3 Reforma Autotérmica do Metano (ATR)

A reforma autotérmica do metano (ATR) também se apresenta como uma
tecnologia alternativa para a producdo de gas de sintese, sendo este processo
composto pelo acoplamento das reagbdes endotérmica de reforma a vapor (reagéo 9)
e da reacado exotérmica de oxidagao parcial do metano (reagcéo 13). As razbes de
alimentacao da reforma (ATR) é de 10% CHa, 2% O,, 30% de H»O e 58% de Nj. Em
baixas temperaturas (723,15K a 823,15K) ocorre a combustdo total do metano
(reacdo 15). A presenga do CO,; no meio reacional proveniente da reacdo de
combustéo total desencadeia a reagao de reforma do CHs com CO, (reagdo 16)
(SOUSA e SCHMAL, 2005; TAKEGUCHI et al., 2003; DIAS e ASAF, 2005).

CH, +20,——>CO, +2H, (AH,oq =—802kJ /mol) (15)



20

2.4.4 Reforma Combinada do Metano

A reforma combinada do metano, também conhecida com o conceito de tri-
reforma do gas natural € uma sinergética combinagéo de trés reformas cataliticas
simultaneas. A reforma a vapor, a oxidagao parcial e a reforma do metano com CO..
A tri-reforma é realizada em um unico reator, conforme modelo representado na
Figura 7. Esse processo pode tornar-se uma das mais eficientes tecnologias de
producdo de gas sintese com baixa formacdo de coque, desativacédo catalitica e
sinterizacbes dos catalisadores metalicos (SONG e PAN, 2004). 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 Ameérica sao as usinas geradoras de energia elétrica que
gueimam combustiveis fésseis como fonte primaria de energia. Para cada 100 MW
de energia gerada, sdo queimados cerca de 500 MW de carvdo mineral em po,
gerando CO; suficiente para mover uma pequena planta de reforma combinada
(SONG e PAN, 2004). A reforma combinada do metano pode tornar-se ainda mais
econdmica quando sao utilizados os gases efluentes das usinas geradoras de
energia diretamente das chaminés. Esses gases contém cerca de 8% a 10% de
COy, 18% a 20% de Hy0, 2% a 3% de O, e 67% a 72% de N, quando a fonte
primaria de energia € o gas natural e cerca de 12% a 14% de CO,, 8% a 10% de
H20, 3% a 5% de O, e 72% a 77% de N, quando a fonte energética é o carvao
mineral. Para isso, basta manter o controle tecnolégico de NO4 e SOy na saida das
chaminés, onde os gases efluentes atingem temperaturas em torno de 1473,15K,
calor esse que também pode ser utilizado para geragao de energia (SONG e PAN,
2004).

Uma das vantagens do processo da reforma combinada do metano s&o as
condicbes favoraveis de consumo do coque formado durante a reacéo.
Principalmente, através da reagcdo reversa de Boudouard e oxidagdo do coque
formado produzindo mondxido de carbono, podendo inclusive, operar com excesso
de CO; para ajustar a mais desejada razdo H,/CO. A razdo de alimentagdo da
mistura reacional da tecnologia de reforma combinada é fornecida nas proporgdes
de (CH4: CO32: H0: O2=1: 0,25: 0,5: 0,5) (SONG e PAN, 2004, HONG-TAO, HUI-
QUAN e Y1, 2007).
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Figura 7. Esquema representativo de um sistema de reagao combinada (tri-
reforma) do gas natural. (SONG e PAN, 2004).

2.4.5 Reforma do Metano com Diéxido de Carbono (DRM)

A reforma do CH; com CO,, também conhecida como reforma seca do
metano, é uma tecnologia nova de produgédo de gas de sintese que vem atraindo
grande interesse e a atengdo da comunidade cientifica internacional por razdes
econdmicas e ambientais. Nesta reacado estdo envolvidos os dois principais gases
causadores do aquecimento global, o CH4 e 0 CO, (ROSTRUP-NIELSEN, 2000). A
reforma do CH4, com CO; além de agregar valor aos gases do efeito estufa, também
produz gas de sintese com razdées Hy/CO = 1:1, e pode fornecer razdes
estequiométricas balanceadas, sem excesso de H, ou de CO para a produgao de
hidrocarbonetos liquidos através da sintese de Fischer-Tropch, hidroformilagao,
acido aceético, compostos oxigenados, producdo de metanol e dimetil éter
(APARICIO; GUERRERO-RUIZ e RODRIGUEZ-RAMOS, 1998; YAGI, et al., 2005).
A principal desvantagem do processo de reforma seca € o elevado potencial
termodinamico para a formacao de coque e desativacao do catalisador (GADALLA e
BOWER, 1988). KIM et al. (2007) destacaram que enquanto a termodinamica da

reacdo de reforma seca do metano e seu mecanismo nao ficarem bem
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compreendidos, o conhecimento sobre 0 mecanismo cinético dessa reacido sera
sempre limitado. A reforma do metano com CO, nao possui uma estequiometria
simples e independente, inclui varias reagdes paralelas e competitivas, as quais sao
apresentadas nas reagdes 16 a 20 (KIM et al., 2007; NEINI, PANT e DHINGRA,
2006).

CH,+CO,«—2CO+2H, AHy93 =247kJ/mol Reagdo global  (16)

CO, + H, <—CO + H,0O Reagao reversa water gas shift (rwg) (17)
CO, +4H, <—>CH 4 +2H,0 Reagéo de metanagéo do CO, (18)
CO+3H, = CH,+ H,0 Reacao de metanagéo do CO (19)
CH,+ H,0<—CO+3H, Reacgéo de reforma a vapor (20)

C+CO,«<——2C0O AH, =1722k kJ / mol Reagdo reversa Boudouard (25)
CH,<«—>C+2H, Hjy =75k]/mol Reagdo de decomposig¢do do CH, (26)
C+H,0<—CO+ H, AH,, =1314kJ / mol Gaseificagdo do coque (27)

O processo de reforma do gas natural com diéxido de carbono aplicando a
tecnologia GTL (gas to liquid fuels) foi avaliado numa planta piloto de um projeto
nacional Japonés da companhia Japan Oil Gas e Metals Corporation (JOGMEC)
desde 1999 nas proximidades dos campos de exploragao e producgao de petréleo de
Yufutsu no Japao. O processo tem producado diaria de 7 barris de combustivel
liquido (YAGI et al., 2005). A tecnologia de reforma do CH4 com CO; produz gas de
sintese numa estequiometria balanceada que nao possui excesso de hidrogénio
nem de mondxido de carbono como gas sintese para a alimentagao satisfatéria da
sintese de combustivel liquido via Fischer-Tropsch, sintese de metanol e dimetil éter
(YAGI et al.,, 2005). No processo desenvolvido pela Japan Oil Gas e Metals
Corporation, o gas natural € reformado num reformador mono-tubular de 12 m de

comprimento e 11 cm de didmetro interno e possui capacidade para 120 L de
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catalisador comercial, o qual é alimentado diretamente com metano e CO, como
agentes reformadores (YAGI et al., 2005). A razdo de alimentagdo de CH4/COz no
reator de € de 1: 1 e as condi¢gdes operacionais sdo de 1123,15K de temperatura, 2
MPa de pressao e GHSV = 6000 L/H, com razdo H,/CO produzido variando entre
0,6 e 1 (YAGI et al., 2005). Na Figura 8 é apresentada uma vista geral da planta da

Japan Oil Gas e Metals Corporation em operagao.

Figura 8. Vista da planta piloto da JOGMEC. Yufutsu, Japao. (YAGI, et al., 2005).

Sob as condi¢cdes operacionais em elevadas pressdes, a reforma do CH,/CO,
aumenta seu potencial para a formagao de coque. A Figura 9 mostra que quando a
razao molar de alimentagdao H,O/CHy,4 é inferior a 1,5 na reforma a vapor e inferior a
0,65 na reforma seca do gas natural, ocorrera formagao de coque quando a reagao
se passa na temperatura de 850°C e presséo de 2 MPa (YAGI, et al., 2005).

A Figura 10 mostra o calculo termodinamico da conversao do metano para
varias razbes de alimentacdo CO,/CH4 em funcdo da temperatura na reforma do
CH4-CO,. Deste modo, quanto maior for a razdo de alimentagdo do didxido de
carbono em relagédo ao metano, maiores conversdes serdo alcangadas em menores
temperaturas. Quando a razdo de alimentacdo CO,/CH4 é de 1:1, a mais elevada
conversao sera atingida em torno de 850°C, enquanto que a mesma conversao é
atingida na temperatura de 750°C, aproximadamente quando a razdo CO,/CH,4 é
superior a 1:1,5 (ROSS, 2005).
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Figura 9. Razao de alimentacado de CO,/H,O/CH,4. e CH4/CO; nas reagdes de
reforma a vapor e reforma seca do gas natural. (YAGI, et al., 2005).
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Figura 10. Calculo termodinédmico da conversdo de metano em fung¢éo da
temperatura e razéo de alimentagdo CO,/CH4 na reagao de reforma seca. (ROSS,
2005).

A Figura 11 destaca o calculo de formagao de carbono para uma razao fixa de
alimentagdo CO,/CH4 de 1:1 quando ocorre a reagao de reversa de gas shift e sem
a ocorréncia dessa reagao paralela. A curva com pontos soélidos em negrito

representa a situagdo com ocorréncia da reacao water gas shift em equilibrio e a
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curva de pontos claros representa a situagdo sem a ocorréncia da reagao water gas
shift presente durante a reagao de reforma do CO.,-CH, (ROSS, 2005). A grande
quantidade de coque formado em baixas temperaturas ocorre em consequéncia da
reacdo de Boudouard (reacdo 25). No entanto, em temperaturas elevadas, a
quantidade de coque formado sera pequena, exatamente quando a conversdo do
metano sera elevada. Principalmente, com razdes de alimentagdao de CO,/CH4 maior
do que 1:1. Nessa situacéo de elevada temperatura, a reag&o reversa water gas shift
pode ndo acorrer. A presenga da reagao reversa water gas shift faz com que a razado
de H,/CO diminua, favorecendo a reacao de Boudouard no sentido da formacao de
coque (ROSS, 2005, FREUND, 2005).
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Figura 11. Calculo termodinamico da formagéo de coque para a razédo de
alimentacao de CO,/CH,4 =1: 1, (m) com reagao water gas shift em equilibrio (o) sem
a reacao water gas shiff. (ROSS, 2005).

O desaparecimento da reacdo reversa water gas shift (wrgs) em temperaturas
elevadas no processo de reforma do gas natural com dioxido de carbono também foi
observado por EDWARDS E MAITRA (1995). Estes autores perceberam que a agua
formada no processo via reagao reversa water gas shift desapareceu em
temperaturas superiores a 850°C e pressoes parciais variando em torno de 0 atm a
0,5 atm (Figura 12) e de 0 atm a 5 atm (Figura 13). Foi observado também que a
formagado de agua era maior para a pressao mais elevada (EDWARDS e MAITRA,
1995).
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Figura 12. Reforma do metano com CO; Ni/SiO,, GHSV=3300L/h, P = 0,5 atm,
CH4:CO2=1:1, T =400°C a 1.000°C. (EDWARDS e MAITRA, 1995).
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Figura 13. Reforma do metano com CO,, Ni/SiO; nas seguintes condi¢des
operacionais: GHSV=3300L/h, P = 5 atm, CH4:CO,= 1:1, T = 400°C a 1.000°C.
(EDWARDS e MAITRA, 1995).

Observagdes pertinentes a redugao da agua formada no processo de reforma

do CH4 com CO; via reagdo reversa de gas shift também foram observadas por
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PACIFICO (2004), principalmente, quando a temperatura da reacéo foi elevada

acima de 800°C sob pressao constante de 1 bar.
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Figura 14. Concentracdes de CH4; e CO,, CO, H, e H,0. (PACIFICO, 2004).
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Figura 16. Concentracdes de CH4 e CO,, CO, H; e H,0. (PACIFICO, 2004).

A agua formada durante a reagao de reforma do metano com CO, aumentou
com o tempo de residéncia no reator, mas diminui gradativamente com o aumento
da temperatura até atingir niveis de concentragdes reduzidas, indicando que a
reacao reversa de gas shift é favorecida por baixas temperaturas, conforme as
Figuras 14, 15 e 16 para os perfis de formacao de CO, H, e H,O e consumo de CO,
e CH4 em massa utilizando o catalisador de Ni(5% wt)/y-Al,O3; nas temperaturas de
750°C a 850°C e presséo atmosférica (PACIFICO, 2004).
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Figural7. Formagao dos produtos da reforma do CH4-CO, em fungao da
temperatura. (YAW e AMIM, 2005).
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Figura 18. Formacgao dos produtos da reforma do CH4-CO, em fungao da
temperatura. (YAW e AMIM, 2005).
Conclusbes semelhantes a respeito da reagédo reversa de gas shift foram
observadas também por YAW E AMIM (2005). Eles observaram que ocorreu o
desaparecimento da agua formada na reacado de reforma do CH; com diéxido de

carbono quando a temperatura da reagao foi elevada acima de 727°C.
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Figura 19. Comparacéo da formagao de H,O via reacao reversa de gas shift em
funcao da temperatura e da razdo de alimentacédo de CO,/CH4 (YAW e AMIM, 2005).



30

YAW e AMIM (2005) observaram também que agua formada na reagao
reversa de water gas shfit esta relacionada com a razdo de alimentacdo de
CO,/CH4. Quanto menor for essa razdo, menor sera a quantidade de agua formada,
uma vez que a elevacdo da concentracdao de CO, no meio reacional desloca o
equilibrio da reagao favorecendo a formacéao de agua.

A Figura 20 mostra o perfil de conversao dos reagentes CHs € do CO; na
reforma do metano com CO, para 1000 horas de operagdo com baixa carga do
catalisador de Platina (0,5% e 1%) suportado em zircbnia e alumina, mantida a
razdo de alimentagdo CO,/CH4 = 2, GHSV = 16000 h™", e temperatura variando entre
650°C a 700°C. O grafico mostra que depois de certo tempo de operagado ocorre um
decréscimo na conversao desses reagentes, no entanto, o catalisador ainda fornece
boa conversédo do CH,4 e do CO, apés 1000 oras de operacao. Nos pontos 1, 3,4 e 7
um ou outro gas de alimentagao foi substituido, isto €, sem passagem pelo reator
por certo periodo de tempo para a regeneragao do catalisador. Nestes pontos se
verificou uma acentuada queda na conversao dos produtos entre os pontos 1 e 3 e
uma estabilizacdo com relacdo aos pontos 3, 4 e 7 e foi observado que a atividade
do catalisador regenerado aumentava quando foi mantido um excesso de CO,, o
que se conclui que o carbono era removido da superficie ativa do catalisador através
da reacgao reversa de Boudouard (reagao 25). A exposi¢cao do catalisador ao CO; no
ponto 5 produziu uma regeneracdo marcante, alcangando conversdes proximas
aquelas do catalisador fresco (ROSS, 2005).
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Figura 20. Conversao do CH4 e CO, em fungao do tempo operacional com
catalisador de Pt(0,5%-1%)/ZrO»-Al,03, CO,/CH4 = 2 (ROSS, 2005).
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A tecnologia de reforma do metano com dioxido de carbono foi avaliada

ainda por CHEN; HONDA E ZHANG (2004) em reator de leito fixo e leito fluidizado
simultaneamente na temperatura de 800°C sob pressao atmosférica, com razdo de
alimentagdo de CO,:CH4 de 1:1,5. Estes autores concluiram que a atividade do
catalisador de Ni(13% wt)/y-Al,O3 atingiu conversdes de 92% para o metano e de
80% para o CO; na temperatura de 736°C com o reator de leito fluidizado. Enquanto
que as conversdes nao ultrapassaram a barreira dos 48% para o CH4 e 51% para o
CO; quando eles empregaram o reator de leito fixo, apesar de ter utilizado uma

temperatura de 742°C.
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Figura 21. Atividade do catalisador de Ni(13% wt)/y-Al,O3 aplicado a reforma do
CH4-CO; em reator de leito fixo e leito fluidizado simultaneamente (CHEN; HONDA e
ZHANG, 2004).

Desta forma, as elevadas conversdes de metano e de dioxido de carbono no
processo de reforma do CH4-CO, foram observadas quando o processo foi
desenvolvido em reator de leito fluidizado, apresentado inclusive, redugdo da
quantidade de coque formado de 0,9 para 0,6 (CHEN; HONDA e ZHANG, 2004).

Por outro lado, os metais do Grupo VIII-B tém sido reportados como os
melhores catalisadores a ser empregados na reforma do gas natural, os quais
apresentam a seguinte ordem de atividade: Rh > Pd > Ni >Pt > Co (TOMISHIGE et

al., 2002). O catalisador de niquel tem sido o mais largamente utilizado dentre os
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catalisadores metalicos comerciais devido a sua elevada estabilidade catalitica e
térmica, além dos reduzidos custos quando comparado com outros catalisadores de
metais mais nobres, apesar de apresentar elevado potencial para formacido de
coque e consequentemente, a sua desativagdo . Por essa razdo, o niquel é o
catalisador mais indicado para aplicagédo em plantas industriais (TOMISHIGE et al.,
2002; MO, ZHENG, CHEN e FEI, 2003; TRIMM, 1997; DIAS et al., 2005).
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2.5 Célula a Combustivel
A tecnologia de células a combustiveis também tem atraido significativa
atencao dos pesquisadores nos ultimos anos por causa de sua aplicagao no setor de
transportes devido sua elevada eficiéncia em converter combustiveis em energia
elétrica e ser pouco poluente, podem também ser utilizadas como sistemas de
emergéncias em zonas onde ndo se dispde de eletricidade e em aparelhos
eletrbnicos portateis (BORUP et al., 2005). A primeira célula a combustivel foi
desenvolvida no século XIX por Sir William Robert Grove (1811-1896). As células a
combustiveis n&o tiveram aplicagado pratica até a década de 1960, quando entao
passaram a ser utilizadas no programa espacial americano da NASA para produzir
eletricidade e agua potavel. Com o intuito de acelerar a implementagéo das células a
combustiveis no setor de transportes, inumeros projetos de reformadores de
hidrocarbonetos que deverao ser transportados a bordo de veiculos estdo em estudo
em diversas partes do mundo (BORUP et al., 2005). A escolha do combustivel a ser
utilizado nas células a combustiveis varia de acordo com os diferentes tipos de
aplicagoes, devido as restricoes relativas a capacidade energética, volume ocupado
e facilidade de transporte. Os combustiveis mais comumente utilizados sdo: o gas
natural, gasolina, d6leo Diesel, bio-Diesel, propano, etanol e o metanol. Os processos
de geracdo de H, mais empregados para as células a combustiveis sé&o a eletrdlise,
reforma autotérmica, reforma a vapor e oxidagao parcial do gas natural. Para uma
reagcao genérica de hidrocarbonetos alifaticos, a reagao que ocorre numa célula a

combustivel pode ser representada através da Equacao 28 (BORUP et al., 2005).

CoH 242y T(m/2) O «m CO+ Cpy_yy Hy oy + Hy (28)

Em sintese, uma célula a combustivel é um artefato que transforma energia
quimica de um combustivel, que pode ser hidrogénio, gas natural, gasolina, metanol
ou qualquer outro hidrocarboneto e um oxidante, ar ou oxigénio em eletricidade.
Desta forma, tanto as baterias como as células a combustiveis sdo inventos
eletroquimicos que possuem cargas positivas no anodo e cargas negativas no
catodo e um eletrdlito para conduzir os ions. A principal diferenca entre um
equipamento eletrénico convencional e uma ceélula a combustivel é que o primeiro
gera eletricidade sem a necessidade da combustdo de um combustivel e a presenca
de um agente oxidante, enquanto que o segundo necessita destes agentes

quimicos.
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As células a combustiveis sédo classificadas segundo o tipo de eletrdlito
utilizado e consequentemente, a temperatura de operagao. Destacam-se dentre elas
dois grupos principais, os quais sado formados pelas células a combustivel que

operam em alta e baixa temperatura.

Célula a Combustivel que Operam em Baixas Temperaturas
2.5.1 Célula a Combustivel Alcalina (Alkaline Fuel Cells - AFC)

As células a combustiveis alcalinas possuem uma das melhores e mais
desenvolvidas tecnologias desse seguimento e tém sido utilizadas desde meados de
1960 pela NASA em programas espaciais. As AFCs estdo entre as mais eficientes
células geradoras de energia elétrica, pois alcangam uma performance energética
de cerca de 70%. A concentracao do KOH pode variar de acordo com a temperatura
de operacao da célula, que normalmente varia entre 65°C a 220°C. Estas células
utilizam um eletrdlito quimicamente barato, que € uma solugao aquosa de hidroxido
de potassio (KOH) retida em uma matriz porosa estabilizada. O transporte de carga
de elétrons nas AFCs é realizado pelos ions hidroxila (OH") que migram do catodo
para o anodo quando a célula reage com o hidrogénio para produzir agua e elétrons.
A agua formada no anodo migra de volta para o catodo para regenerar o ion
hidroxila. Desta forma, a reagdo quimica que ocorre nas ceélulas a combustiveis
AFCs geram eletricidade e calor como sub-produto, como mostrado na Figura 22 e
nos passos das reagdes quimicas mostradas abaixo (Fuel Cell Test e Evaluation
Center — FCTec, 2008; LIU, JUN, ROH, PARK, 2002).

Reag&o no énodo: 2H, + 4OH™ => 4H,0 + 4e (29)
Reacdo no catodo: O, + 2 H,O0 + 4e¢ => 40H™ (30)

Reacdo global na célula: 2 H, + O, => 2 H,0 (31)
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Figura 22. Esquema de uma célula a combustivel AFC. (FCTec. Disponivel em:
<http://www.fctec.com/fctec_types_ afc.asp.html>. Acesso em 23 de set. de 2008).

Um das caracteristicas das AFCs é que elas sao muito sensiveis ao CO; que
pode esta presente no ar ou no combustivel que elas utilizam como fonte de
hidrogénio. O CO, reage com o eletrdlito envenenando a célula em pouco tempo.
Outra limitacdo das AFCs é que elas possuem uso limitado em ambientes fechados,
e tem que utilizar hidrogénio e oxigénio extra-puro. Por essa razao, elas ndo devem
ser empregadas em veiculos automotores, além do que, moléculas tais como CO,
H,O e metano que sio inofensivas ou até sdo fontes de combustiveis para outras
células, sao venenos para as AFCs. Por outro lado, as AFCs sao os tipos de células
a combustivel mais barata que existe, faceis de serem fabricadas, apresentam alta
eficiéncia energética e utilizam catalisadores baratos, quando comparadas com

outros tipos de células a combustiveis (FCTec, 2008).
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2.5.2 Célula a Combustivel a Base de Membrana Polimérica
Trocadora de Prétons (Proton Exchange Membrane Fuel Cells -
PEMFC)

Sao células a combustivel que utilizam atualmente membrana polimérica de

Nafion e opera na temperatura de 80°C.

2.5.3 Célula a Combustivel a Base de Metanol (Direct Methanol Fuel
Cells — DMFC)

A tecnologia por tras das células a combustivel a base de metanol ainda esta
em fase de desenvolvimento, mas € uma tecnologia revolucionaria que ja tem
demonstrado seu sucesso e potencialidade para ser empregada em telefones
moveis celulares e micro-computadores portateis (laptop) nos préximos anos. A
DMFC emprega uma tecnologia similar a das células a combustivel PEMFC em que
o eletrdlito de transporte proton € um polimero. Desta forma, o metanol (CH;OH)
liquido é oxidado em presenga de agua no anodo liberando seis prétons (seis ions
de hidrogénio), CO,, e seis elétrons que viajam através do circuito externo como
uma célula de produgdo de energia elétrica. O ion de hidrogénio viaja através do
eletrdlito e reage com o oxigénio do ar para formar agua no anodo e completar o

circuito, conforme as etapas das reacgbes 32 a 34.

Reagdo no anodo: CH;0H + H,0——>CO, +6H" +6e~ (32)
Reacdo no catodo: 3/20,+6H" +6e” ——3H,0 (33)
Reagéo global da célula: CH;0H +3/20, —— CO, +2H,0 (34)

A tecnologia das células a combustiveis DMFCs foi desenvolvida na década
de 1990 e nao teve muita aceitagdo no inicio de sua descoberta por causa de sua
baixa eficiéncia. As células DMFCs tém sido testadas em temperaturas que variam
entre 50°C a 120°C e o uso de catalisadores tém aumentado sua eficiéncia em cerca

de até 40%. Uma das desvantagens das células a combustivel DMFCs é que a
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oxidagdo do metanol para produzir hidrogénio e diéxido de carbono em baixa
temperatura requer uma maior atividade dos catalisadores empregados, e
consequentemente, requer um maior custo operacional do que as células a
combustivel convencional PEMFC. Este aumento de custo € compensado pelo fato
de se fazer uso de um combustivel liquido diretamente sem ter de recorrer aos

processos de reforma.

Outra preocupacao com a utilizacdo das células a combustiveis a base de
metanol DMFCs é apresentada pelos ambientalistas, pelo fato de o metanol ser um
combustivel cancerigeno. Entretanto, alguns fabricantes ja apostam na idéia das
células a combustiveis a base de etanol (Direct Ethanol Fuel Cells - DEFC), as quais
custariam metade das atuais células DMFCs. No entanto, as células a combustiveis
DEFCs fazem parte de uma tecnologia a ser empregada num future préximo

(FCTec, 2008). A Figura 23 mostra um esquema basico de uma de uma DMFC.
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Figura 23. Esquema de uma célula a combustivel DMFC. Disponivel em:
<http.www.pt.wikipedia.org/wiki/Célula. Combustivel.htmI>. Acesso em 3 de jun. de
2007.
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2.5.4 Célula a Combustivel a Base de Acido Fosférico (Phosphoric
Acid Fuel Cells - PAFC)

E uma célula a combustivel 100% em massa de HsPO, e opera na

temperatura de 200°C.

Células a Combustivel que Operam em Altas Temperaturas

2.5.5 Célula a Carbonatos Fundidos (Molten Carbonate Fuel Cell -
MCFC)

LioCO3/K,COs-eutético. Sdo células que operam na temperatura de 700°C.

2.5.6 Célula a Combustivel a Base de Ceramicas (Solid Oxide Fuel
Cell - SOFC, ZrOy)

Este tipo de célula a combustivel é estabilizadas com Y,0s, E a célula a
combustivel que possui a mais elevada temperatura de operacao, sua temperatura
pode variar entre 600°c até 1000°C e pode utilizar varios tipos de combustiveis. A
SOFC foi desenvolvida inicialmente na década de 1950 e possui dois projetos
basicos, o tipo SOFC plana e tubular. O transporte de carga de elétrons da SOFC é
realizado pelos ions de oxigénio (O%). No catodo, o oxigénio molecular proveniente
do ar é ionizado na presencga de quatro elétrons. Os elétrons viajam através de um

circuito externo provendo energia elétrica e calor como subproduto.

2.5.7 Célula a Combustivel a Base de Zinco e Ar (Zinc-Ar Fuel Cells
- ZAFC

Este tipo de célula a combustivel possui caracteristicas semelhantes aos
outros tipos de células a combustiveis, no entanto, essa célula utiliza um eletrdlito de
ceramica solida que emprega o ion hidroxila como transporte de carga de elétrons.
Para atingir uma elevada eficiéncia energética, a ZAFC utiliza hidrocarbonetos como
combustiveis e operara numa temperatura de 700°C. O anodo é composto de zinco
e é suprido com hidrogénio ou hidrocarbonetos. O catodo é separado do eletrodo
através de uma membrana permeavel que permite o oxigénio do ar atravessar-la e

chegar até este por difusdo. No catodo, o oxigénio do ar reage com o hidrogénio,
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com o ion hidroxila e agua. A alta temperatura de operagdo da ZAFC permite a
realizacdo da reagao reforma interna de hidrocarbonetos, eliminando a necessidade
de uma reacdo de reforma externa para a geragdo de hidrogénio. Outra vantagem
adicional da ZAFC é que a elevada temperatura de operagéo possibilita a geragéo
de calor e elevadas pressdes para operar a reacao de reforma a vapor do metano ou
outras aplicagdes industriais. Adicionalmente, a ZAFC apresenta ainda outras
vantagens com relagdo a outros tipos de células a combustivel, pois n&o necessita
de saturacdo da agua do eletrélito, como é o caso das células PEMFCs, cujo
eletrdlito ndo pode secar. Como o eletrdlito das ZAFC é um soélido, ndo ha a
necessidade de controle dos niveis de umidade do anodo e do catodo, nem tao
pouco, ha riscos de vazamentos. A unica desvantagem desse tipo de célula é que
como ocorre consumo do anodo de zinco, este precisa ser trocado em certos
intervalos de tempo (Fuel Cell Test e Evaluation Center — FCTec, 2008). As

principais rea¢des das ZAFC sdo mostradas nas reagdes 35 a 39.

.Reagéo no anodo: CH, + H,0 => CO, + 6H" + 6¢” (35)
/n + OH—- => 7Zn0O + H + e (36)
Reagéo no catodo: O, + 2H" + 2¢” => 20H~ (37)
O, + 4H" + 4e” => 2H,0 (38)
Reacéo global da célula: CH, + 20, => CO, + 2H,0 (39)

No setor automotivo estdo sendo utilizadas apenas células do tipo PEM,
devido as suas caracteristicas especificas, tais como: menor peso, reduzida
dimensao, baixa temperatura de operacdo e boa eficiéncia energética, além de
poder ser utilizada com o oxigénio do ar (BORUP et al., 2005; WENDT, LINARDI e
ARICO, 2002). Com excecdo da célula direta a metanol (DMFC, que é também uma
PEM), todas as demais células a combustivel funcionam com o hidrogénio como

combustivel, conforme mostrado na Figura 24. Entretanto, ndo se utiliza hidrogénio
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puro diretamente, mas sim uma mistura gasosa composta de hidrogénio, vapor de
agua, CO; e CO (WENDT, LINARDI e ARICO, 2002).

Figura 24. Célula a combustivel utilizada pela NASA em missdes espaciais para
fornecimento de agua e energia. Disponivel em:
<http.www.pt.wikipedia.org/wiki/Célula. Combustivel>. Acesso em3 de jun. de 2007.
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2.6 Producéao de Hidrogénio
O hidrogénio tornou-se a mais importante fonte de consumo de energia limpa
e sustentavel do mundo moderno. O hidrogénio possui a maior quantidade de
energia por unidade de massa do que qualquer outro combustivel conhecido (52.000
BTU/libra = 120,7kJ/g), tendo inclusive, reduzidos impactos para o meio ambiente
(GOLSTOV e VEZIROGLU, 2002; OHI, 2002). O hidrogénio pode ser utilizado na
combustdo de inumeros processos quimicos ou em célula a combustivel sem
nenhuma emiss&o de gas carbdnico, emitindo minimas quantidades de outros gases
poluentes. Pode ainda ser utilizado na geragado de energia elétrica com eficiéncia
variando entre 45% a 55% (BORONI-BIRD, 1996; BROWN, 2001).
O consumo mundial de hidrogénio anual € de aproximadamente 50 milhdes
de toneladas, cerca de 137.000 kg de Hj/dia (USA), além do que, a demanda de H,
eleva-se muito rapidamente a cada ano (STOLL e LINDE, 2000). Por outro lado, o
hidrogénio nao existe em sua forma elementar (H2) na superficie do planeta terra,
ele tem de ser produzido a partir de outras fontes primarias de energia. Cada
método de produgao de hidrogénio requer de alguma forma outra forma de energia,
tais como calor, luz, energia elétrica ou energia quimica para iniciar o processo
(ELNASHAIE, 2005). A energia contida no hidrogénio € muito maior do que a
energia necessaria para liberar-lo de suas fontes primarias, dai a razdo pela qual
produzir hidrogénio & um processo tdo caro. Nos Estados Unidos da América (USA),
aproximadamente noventa e cinco por cento (95%) de todo o hidrogénio consumido
naquele Pais tem sido produzido via processos de reforma catalitica utilizando o
niquel como catalisador (ELNASHAIE, 2005). O hidrogénio tem sido largamente
produzido pelo processo de reforma a vapor de hidrocarbonetos. Extrair hidrogénio
de hidrocarboneto e vapor de agua exige muita energia por que as reagdes sao
altamente endotérmicas, ao mesmo tempo sdo muito rapidas, mas estdo limitadas
pelo equilibrio termodindmico e os reformadores convencionais de reforma a vapor
necessitam de temperaturas muito elevadas para aumentar a conversdo de
equilibrio. Por outro lado, a formagao de carbono se eleva drasticamente quando se
utiliza hidrocarbonetos pesados ou matéria-prima renovavel como biomassa ou bio-
oleos (ROSTRUP-NIELSEN, 1977; XU e FROMENT, 1989; ELNASHAIE e
ELSHISHINI, 1993; CRISTENSEN, 1996; CHEN, YAN e ELNASHAIE, 2003). Desta
forma, a ineficiéncia dos processos de reforma catalitica para produzir hidrogénio
deixa evidente que ainda existem muitos gargalos tecnoldgicos a serem vencidos

por pesquisadores dos varios seguimentos da ciéncia multidisciplinar (LUTZ,
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BRADSHAW, BROMBERG e RABINOVICH, 2004). Por outro lado, em muitas
industrias de produgao de hidrogénio tem se empregado os métodos classicos de
reforma em reatores de leito fixo, os quais sdo altamente ineficientes, e resulta em
muita poluicdo provocada pela desativacido dos catalisadores de reforma devido a
formagao de coque, além do que, as configuragdes classicas de reatores de leito fixo
limitam os tipos de hidrocarbonetos a serem utilizados na alimentagdo desses tipos
de reatores (ROSTRUP-NIELSEN, 1977; ELNASHAIE, ADRIS, AL-UBAID e
SOLIMAN, 1990, TWIGG, 1989; ELNASHAIE e ELSHISHINE, 1993).

A utilizacdo de catalisadores finamente pulverizados em reatores de leito
fluidizado borbulhante ou circulante tem aumentado sensivelmente o fator de
efetividade do processo de reforma, bem como, as barreiras do equilibrio
termodindmico tém sido quebradas. A utilizacdo de membrana permeavel ao
hidrogénio, de modo que a retirada desse gas do meio reacional tem aumentado o
rendimento do processo (ELNASHAIE e ADRIS, 1989; ADRIS, ELNAISHAIE e
HUGHES, 1991; ADRIS, LIN e GRACE 1994a, ADRIS, GRACE, LIN e ELNASHAIE,
1994Db).

A literatura fornece o custo de produgao de hidrogénio a partir do gas natural
como matéria-prima da reforma a vapor para dados obtidos no ano de 1985, o custo
é da ordem de US$7,39 por milhdo de BTU (US$7,00/GJ) em plantas de grande
porte. Este calculo assume o custo do gas natural de US$2,43 por milhdo de BTU
(US$2,30/GJ). Isto é equivalente a US$ 0,93 por galdo americano (US$ 0,24 por
litro) de gasolina. A producgéo de hidrogénio por eletrdlise utilizando hidroeletricidade,
considerando taxas de horarios de baixo consumo, custa entre US$ 10,55 e US$
21,10 por milhdo de BTU (US$ 10,00 a US$ 20,00/GJ) (KIRK-OTHMER, 1991;
BLOK, WILLIAMS, KATOFSKY e HENDRIKS, 1997), o que a torna uma tecnologia
ainda distante de ser aplicada comercialmente (BLOK, WILLIAMS, KATOFSKY e
HENDRIKS, 1997).
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2.7 Aplicacdes do Gas Natural
A principal utilizagdo do gas natural (GN) a nivel mundial € a combustéao,
tendo como principais finalidades o aquecimento e geragcdo de energia,
principalmente, em usinas termelétricas nos ultimos anos. Apenas uma pequena
fracdo de gas natural é utilizada na industria quimica e petroquimica. Infelizmente,
cerca de 11% de todo o gas natural produzido no mundo € re-injetado nos pogos de
producdo de petréleo e cerca de 4% € queimado na tocha (LUNSFORD, 2000). O
desenvolvimento da tecnologia GTL serda uma alternativa para um melhor
aproveitamento do gas natural para a produgcao de combustiveis limpos e eficientes
(PASSOS, et al., 2003). A rota GTL tradicional compreende a geragédo de gas de
sintese (CO+H;) para uma posterior produgcéo de metanol, hidrocarbonetos liquidos
e gasolina sintética via sintese de Fischer-Tropsch. O gas natural € a matéria-prima
mais utilizada para a produgcdo de gas de sintese e hidrogénio seguido dos
derivados de petréleo e carvao mineral a nivel mundial, conforme apresentado na
Tabela 3 (LUNSFORD, 2000).

Tabela 3. Principais fontes de producdo de gas de sintese e hidrogénio.
(LUNSFORD, 2000).

Prod. total
Fontes 10°m3/dia Milhdes de Toneladas métricas /dia (%)
Gas Natural 240 21.6 48
Oleos 150 13.5 30
Carvao mineral 90 8.1 18
Eletrdlise 20 1.8 4
TOTAL 500 45.0 100

A Tabela 4 fornece a composigdo média dos principais componentes do gas
natural produzido no Brasil, bem como os diferentes tipos desse hidrocarboneto, tais
como: gas natural associado, gas natural ndo associado, processado e suas
principais propriedades fisico-quimicas. O gas natural é classificado em duas
categorias, gas associado e gas nao-associado. O gas associado é aquele que no
reservatorio esta dissolvido no 6leo ou sob a forma de uma camada de gas. Neste
caso, a produgao de gas € determinada basicamente pela producao de 6leo. Gas

nao-associado € aquele que no reservatorio esta livre ou em presenga de
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quantidades muito pequenas de 6leo. Neste caso, sO se justifica comercialmente
produzir gas. O metano € o principal componente da maioria das reservas de gas
natural do mundo. Devido primeiramente, a sua disponibilidade na maioria dos
centros de distribuicdo de derivados de petréleo, e em segundo, devido a sua facil
purificacdo a partir da remogao de compostos de enxofre, nitrogénio e didxido de
carbono, o metano € o combustivel mais utilizado para combustdo e geragcéo de

energia com baixa emissao de didéxido de carbono entre os combustiveis fésseis.

Tabela 4. Composicao tipica do Gas Natural. ANP 2002.

ELEMENTOS Gas associado  Gas nao associado  Processado
Metano (%) 81,57 85,45 88,58
Etano (%) 9,17 8,26 9,17
n-Propano (%) 5,13 3,06 0,42
1-Butano (%) 0,94 047 -
n Butano (%) 1,45 086
1-Pentano (%) 0,26 020 -
n-Pentano (%) 0,30 024 -
n-Hexano (%) 0,15 0297 e
n-Heptano e Superiores (%) 0,12 009 e
Nitrogénio (%) 0,52 0,53 1,20

Dioxido de Carbono (%) 0,39 0,64 0,63

Total (%) 100,00 100,00 100,00
Densidade (kg/m®) 0,71 0,69 0,61

Riqueza (% Mol em C3) 8,35 5,09 0,42

Poder Cal. Inf. (kcal/m®) 9.916,00 9.583,00 8.621,00
Poder Cal. Sup.(kcal/m?) 10.941,00 10.580,00 8.549,00

A oferta de energia total do Brasil ainda apresenta o gas natural com pequena
insercao (9,6%) na matriz energética brasileira, segundo dados do balango

Energético nacional de 2006 (BEN) do Ministério das Minas e Energia (Figura 25).
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Figura 25. Dados da oferta interna de energia no Brasil (BEM 2006).
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Figura 26. Reservas provadas de Gas Natural no Brasil. Disponivel em:
<http://www.aea.org.br/docs/seminarios2006/Matriz_ Energetica/Trabalho%20-
%20Ferneo%20laccarino.pdf>. Acesso em: 26 de jul. de 2007.

As reservas provadas de gas natural no Brasil sdo da ordem de 306,3 bilhdes

de metros cubicos, estatistica essa que deve se elevar para cerca de 419 bilhdes de
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metros cubicos quando forem concluidas as avaliacbes das reservas da bacia de
Santos, conforme mostrado na Figura 26 (IACCARINO, 2006).

A maior oferta de gas natural produzido no Brasil ainda € de gas associado,
isto é, a produgao de gas natural esta diretamente vinculada a produgao de petrdleo,
no entanto, essa realidade vem diminuindo a cada ano, de modo que as
perspectivas sao de que em 2010, 63,5 do gas natural ofertado no pais seja de gas
nao associado (IACCARINO, 2006). A Figura 27 mostra como a oferta de gas
natural associado diminuiu no Brasil, passeo de 97,3 em 1983 para 50,5 em 2004,
enquanto que a oferta de gas nao associado passou de 2,7% para 15,8% no mesmo
periodo, e dependéncia de 33,7% de gas natural importado da Bolivia. As
perspectivas sdo de que em 2010 a produgcdo de gas natural associado e nao
associado no Brasil sejam igualadas, atingindo a cifra de 36,5% para cada tipo de

gas e reducao da dependéncia externa para cerca de 27% (IACCARINO, 2006).

BR| Origem do Gas Natural no
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Figura 27. Origem do Gas Natural consumido no Brasil. Disponivel em:
http://www.aea.org.br/docs/seminarios2006/Matriz_Energetica/Trabalho%20-
%20Ferneo%20laccarino.pdf. Acesso em: 26 de jul. de 2007.
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Figura 28. Mercado consumidor de Gas Natural no Brasil. Disponivel em:
http://www.aea.org.br/docs/seminarios2006/Matriz Energetica/Trabalho%20-
%20Ferneo%20laccarino.pdf. Acesso em: 26 de jul. de 2007.

A participacdo do gas natural na matriz energética brasileira eleva-se a cada
ano continuamente em todos os setores, com forte participagédo das geradoras de
energia térmicas e térmicas bi-combustiveis, além do setor industrial e outros
setores, como € o caso do setor residencial e automobilistico, conforme mostra a
Figura 28 (IACCARINO, 2006).
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2.8 Fundamentos e Tecnologia de Fluidizacao

Os principios fundamentais da fluidizacdo baseiam-se na circulagdo de
sélidos juntamente com um fluido gasoso ou liquido impedindo a existéncia de
gradientes de temperaturas ou de regides estagnadas no leito, proporcionando um
maior contato superficial entre sdlido e fluido, favorecendo a transferéncia de massa
e calor. De acordo com GELDART (1973), a fluidizagdo de um leito depende do tipo
de fluido de trabalho, liquido ou gas, da velocidade do fluido e do tamanho e forma

das particulas.

Segundo ZAMORAR, LITTMAN e MORGAN (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 trabalha com
velocidades de fluido moderadas e maiores tamanhos de particulas, mas
apresentam elutriacdo de finos provocando elevado tempo de residéncia das
particulas, limitando suas performances no que diz respeito a liberagao de poténcia

por unidade de area do leito.

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 area do leito. Contudo, os reatores de leito
fluidizado circulante s6 trabalham com particulas de baixa granulometria, gerando

grande quantidade de finos.

2.8.1 Processo de Fluidizagéao

A eficiéncia na utilizagao de um leito fluidizado depende em primeiro lugar do
conhecimento da velocidade minima de fluidizag&o (U»s ), € esta corresponde a uma
condigdo na qual sempre se tem uma situagdo homogénea do leito sem a presenca
de bolhas (DAVIDSON e HARRISON, 1985). Abaixo desta velocidade o leito n&do
fluidiza, e muito acima dela, os solidos sido arrastados para fora do leito por
elutriacdo dos sélidos (DAVIDSON e HARRISON, 1985).



49

Quando um fluido ascende através de um leito de particulas finas com uma

vazao volumétrica baixa, o fluido apenas percola os espacgos vazios existente entre
os solidos estacionarios, sendo esta € a regiao denominada de leito fixo (Figura 29a)
(KUNII e LEVENPIEL, 1969). Quando se eleva a vazao volumétrica do gas, o leito
comega a se mover lentamente e a perda de carga aumenta linearmente com o
aumento da velocidade do fluido, considerando-se as resisténcias causadas pela
friccdo do fluido com as particulas. O inicio deste processo é conhecido como leito
expandido como mostra a Figura 29b (KUNIl e LEVENPIEL, 1969). Ao se elevar a
vazao volumétrica do fluido ainda mais, um ponto é alcangado quando as particulas
dos sodlidos sédo suspensas pelo fluido. Neste ponto, as forcas de atrito existente
entre as particulas e o fluido sdo contra balanceadas pelo peso das particulas. A
componente vertical da forga compressiva entre as particulas adjacentes
desaparecem e o empuxo através da secao transversal do leito iguala-se ao peso
dos solidos, isto €, a perda de carga estabiliza-se num determinado valor e
permanece constante mesmo quando se varia a vazdo volumétrica do fluido. A
velocidade na qual se verifica a perda de carga constante é a velocidade minima de
fluidizacdo, e nesse ponto tem-se um leito fluidizado incipiente, como mostram as
Figuras 29c e 29d para liquido e gas, respectivamente (KUNIl e LEVENPIEL, 1969).
A Figura 29 mostra que na fluidizagao com fluidos gasosos pode ocorrer a formagéao
de bolhas grandes, denominadas de “slugging”, proporcionando fluidizag&o
homogénea ou heterogénea, enquanto que a situagdo de arraste das particulas

pode ocorrer por transporte pneumatico (Figura 29f).

Existe uma grande quantidade de tipos de particulas que podem ser
empregadas nos reatores de leito fluidizados. No entanto, nem todas elas podem ser
fluidizadas eficientemente. Para que um reator de leito fluidizado apresente uma boa
perfomance em termos de fluidizacdo, diversos fatores exercem influéncia. Estes
incluem: densidade e tamanho médio das particulas, tipo de material e tipo de fluido.
Dependendo do tipo de particulas, o leito pode apresentar diferentes padroes de
fluidizagdo. GELDART (1973) classificou as particulas pela diferenca de densidade
dos sdlidos, dos fluidos e segundo o tamanho médio das mesmas, as quais foram
classificadas em quatro grupos com as seguintes caracteristicas, conforme esta

mostrado na Figura 30 e Tabela 5.
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Figura 30. Diagrama de Geldart para a classificagao de particulas para o ar em
condigbes ambientes (GELDART, 1973).
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Tabela 5. Classificagao das particulas de acordo (GELDART, 1973).

Grupo Propriedades das Densidade  Tamanho médio Exemplos

particulas Kg/m? um

Facil fluidizacao

Expansao consideravel do
leito com  velocidade
acima da minima de
fluidizacao

Formagcdo de  Dbolhas
quando a velocidade do
gas € maior do que trés
vezes a velocidade
minima de fluidizacao

<1400 20a 100 Craqueamento
catalitico

Facil fluidizagao,
pequena expansdo do
leito quando a velocidade
estd acima da minima de
fluidizagao
B Formacdo de bolhas 1400 a 4000 40 a 500 Fluidizacado de
assim que o gas atinge a areia
velocidade minima de
fluidizagao

Extremamente dificil de
fluidizar, possui  muita
umidade ou sao materiais
Viscosos

O gas abre canais no leito,

C impedindo a fluidizagao baixa <30 Fluidizagéo de
As forcas eletrostaticas ou areia fina
viscosas tém uma molhada
influéncia nas particulas
que a forca do gas nao
consegue separar-las

Requer velocidade de
fluidizagdo bem maior do
que a dos outros grupos
D Forma bolhas maiores do > 4000 > 600 Fluidizacado de
que asdogrupoAeB material
A velocidade do gas metalico em
através dos vazios excede po
a velocidade das olhas no
leito
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Um resumo da Tabela 5 pode ser visualizado através da Figura 30 para os
quatros grupos, A, B, C e D, segundo a diferenca de densidade do sdlido e do fluido
em funcdo do didmetro médio das particulas (GELDART, 1973).

De acordo com KUNII e LEVENSPIEL (1969), o comecgo da fluidizagao ocorre
quando se estabelece um equilibrio entre a componente vertical da forca de arraste
provocada pelo movimento do fluido ascendente e o peso das particulas no leito
(Figura 31). A forca de arraste é fornecida pelo produto da perda de presséo sofrida

pelo fluido e a area da segao transversal do reator, conforme as Equacgdes 40 a 42.

(F orca de arraste) = (Peso das partt’culas) (40)

do leito )\ solidos dos solidos

Perdade pressio  Area da secciio
existente no leito )\ transversal do reator

(VO[LMB j{Fmgdo de)(]\/hssa aszmﬁca} )

Apd, =W =mg = pVg =( AL, (1= &, )05 - £s )8 (42)

Na qual W é o peso da massa de sdélidos, m é a massa do solido, g a
aceleracéo da gravidade, V o volume do leito reator, A; a area da secgéo transversal

do reator, L € a altura do leito nas condigdes minimas de fluidizacéo, ¢ a fragao

de vazio (porosidade) minima de fluidizagéo, p e pf sdo as massas especificas

do sdlido e do fluido, respectivamente. O rearranjo da Equagao 42 permite encontrar

a perda de carga para as condigcbes minimas de fluidizagao.

2 {1z )y ) @
mf

A partir da Equacao 43 é possivel definir as condi¢des de fluidizag&o do leito.

Quando a massa especifica do solido é ligeiramente proxima a massa especifica do
fluido (o, = p), a densidade do sdlido torna-se constante em qualquer velocidade
do fluido e a fase solida assume caracteristicas de um fluido. Esse fendbmeno

acontece em fluidizagdo com liquidos e € normal o surgimento de micro-bolhas e

denomina-se fluidizag&o particulada ou homogénea. Quando a massa especifica do
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sélido € muito maior do que a massa especifica do fluido ( o, >> p ), a fluidez € do

tipo irregular devido a coalescéncia de bolhas denominadas de slugging. Isso
acontece quando se tem particulas pequenas e um gas. Esse efeito depende muito
da altura e do didmetro do leito, e € conhecido como fluidizagdo agregativa ou
heterogénea.

A fluidizagdo fundamenta-se no equilibrio de forgas. Para ilustrar este
fendbmeno, tomou-se um elemento infinitesimal do reator de leito fluidizado, de
seccao transversal A; e espessura o, que € o principio de equilibrio de fossas

estabelecido na Equacao fundamental 40.

Saida de gas

Saida de finos

Forno

&l

Figura 31. Esquema representativo do equilibrio de forgas num elemento

infinitesimal de um reator de leito fluidizado.

A Equagao 43 permite prever que uma vez que a perda de carga total

permanece constante, a queda de pressao por unidade de volume diminui a medida
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que a porosidade do leito aumenta, ja que o leito expande-se na mesma proporgao
em que a velocidade superficial aumenta.

O numero adimensional de Froud (Fr), significando a raz&o da energia
cinética e energia gravitacional, define os tipos de fluidizag&o. Isto é, quando o
numero de Froud €& maior do que a unidade, a fluidizacdo €& dita coesiva ou
heterogénea, quando o numero de Froud € menor do que a unidade, a fluidizagao é
dita particulada ou homogénea, como pode ser visto através da Equacéo 44 e das

correlacdes 45 e 46.

D,g (44)

As correlagdes das equacdes 45 e 46 dao informacdes mais detalhadas dos

tipos de fluidizacao.

FrR,,| 2P0 (ﬁj >100
implica que a fluidizac&o € do tipo coesiva ou heterogénea
FrR,,| 221 (ij <100

implica que a fluidizag&o é do tipo particulada ou homogénea.
A perda de pressao num leito fluidizado pode ser representada num grafico da
perda de pressao versus a velocidade superficial do fluido que percola o leito,

conforme representado na Figura 32.

A regido representada pela linha reta 54 € a regiao do leito fixo. Para vazdes
de fluidos relativamente baixas, a perda de carga € aproximadamente proporcional a
velocidade do fluido e normalmente alcanca um valor maximo de Ap (N/m? ou mm
de Hy0) ligeiramente maior do que a pressdo estatica do leito. A perda de carga

contra a relagdo de velocidade do fluido nesta regido aumenta com o aumento da
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velocidade superficial do fluido até atingir a velocidade minima de fluidizagéao,

quando a perda de pressao torna-se constante.

F
Perda de pressao A c
Ap T~
- B
O Urf Velocidadedogas U

Figura 32. Perda de pressao contra velocidade do fluido que percola a regido de
leito fixo do reator de leito fluidizado (KUNIlI e LEVENSPIEL, 1969).

Como a condicdo de minima fluidizacdo é uma zona de transigcdo ou
interseccao entre a regido de leito fixo e a regido de leito fluidizado, a perda de carga
nesta regido pode ser fornecida pela correlagcao de ERGUN (1952) apresentada na
Equacéao 47, a qual incorpora os fatores dos efeitos viscosos e a perda de energia

sofrida pelo fluido.

2
1- Uo l-¢ U
Q:lSO—( 53’”) a 8 +1,75—( 3”’)p-’ 0 (47)
L (¢,,) (4,d,) &,(¢d,)
A medida em que se eleva a velocidade superficial do fluido, essa provoca um
desprendimento do leito, isto é, os vazios entre as particulas solidas aumentam.

Com isso, a porosidade existente na regido do leito fixo (&, ) aumenta até atingir a
porosidade minima de fluidizagao (¢,,). Quando essa situagéo € atingida, ocorre

uma breve diminuicdo da perda de carga, a qual retorna a condigdo de pressao

estatica do leito e a perda de carga ¢é fornecida pela Equacao 47.
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_)
A regido AC da Figura 32 é a regido do leito fluidizado desenvolvido, onde a

perda de carga € mantida constante.

O diagrama apresentando a perda de carga em fungao da velocidade do
fluido permite a visualizacdo do inicio e da qualidade da fluidizagdo, sendo util,
principalmente, quando nao € possivel a observacao visual desse fendmeno. Assim,
observa-se que a velocidade minima de fluidizagdo (U»r) aumenta com o aumento
do tamanho e a densidade da particula, e é afetada pelas propriedades do fluido,
mas é independente da quantidade da massa do sodlido. Assim como a perda de
carga, a velocidade minima de fluidizagdo pode desviar-se dos valores preditos nas
correlagdes adotadas por ERGUN (1952) devido a perda de energia das particulas
provocadas pelos choques entre as mesmas e as paredes do reator.

Para distinguir os diferentes regimes de fluidizagdo gas-sdlido, faz-se
necessaria a medicdo experimental da velocidade do fluido, a qual é fortemente
influenciada por diversos fatores, incluindo as propriedades do conjunto gas-sélido, a
temperatura, a pressao de operagao e a geometria do leito.

Estudos experimentais tém demonstrado que os diferentes regimes de
fluidizagdo ocorrem em regides restritas, sugerindo que pode haver diferentes fluxos
dentro de um mesmo leito para as mesmas condi¢cbes de operacdo. Em sistemas
hidrodinAmicos ocorrem flutuagdes de pressdes dentro do leito, e essas flutuacdes
ocorrem devido ao movimento heterogéneo e aleatério das bolhas de gas e de
aglomerados de particulas em suspensao (HUILIN et al., 2003; XU, CHENG, ZHU,
2006). Para HUILIN et al. (2003), as amplitudes das flutuagdes da pressao no leito
estdo relacionadas com o gradiente de densidade das fases e com as dimensdes
média das bolhas. TSUCHIYA et al. (1997) e WERTHER (2000) chegaram a
conclusdao de que o perfil radial de porosidade no leito fluidizado rapido é
unicamente dependente da porosidade média na secdo transversal do leito.
Flutuacdo de pressao também é observada quando as massas especificas dos
solidos sao muito maiores do que as dos fluidos, ou quando se tem particulas muito
pequenas ou muito grandes com altas velocidades dos fluidos provocando fluidez
irregular devido a coalescéncia das bolhas. Esse fendmeno causa o efeito
denominado de slugging, que depende também da altura e do diametro do leito, e
promove fluidizagédo do tipo agregativa ou heterogénea.

As Figuras 33 e 34 apresentam os diagramas de perda de presséo para um

sistema sem flutuagdes e com flutuacdes de pressao, respectivamente. Observa-se
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também através da Figura 34 que quando a razao entre a velocidade superficial de

operacao e a velocidade minima de fluidizagao varia entre o valor dois e trés, ocorre

a formacéao de canais preferenciais no leito fixo.
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Figura 33. Diagrama da perda de presséao versos velocidade do fluido (KUNII e
LEVENSPIEL, 1969).
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Figura 34. Diagrama das flutuagdes de pressdes de acordo com o regime de
fluidizagdo (KUNII e LEVENSPIEL, 1969).
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A Figura 35 destaca os diferentes regimes de fluidizagéo, desde a fluidizagao

homogénea até a fluidizagao rapida com transporte pneumatico dos solidos.
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Figura 35. Regimes de fluidiza¢des de acordo com a velocidade do fluido (KUNII e
LEVENSPIEL, 1969).

Para um escoamento uniforme num meio poroso isotropico e homogéneo, a

equacao do movimento é simplificada e assume a seguinte forma:

_Ap

i m (48)

na qual m se identifica como uma forga restritiva.

As experimentagdes conduzidas nos ultimos 150 anos, desde o trabalho
pioneiro de HENRY DARCY em 1856, fornecem para a forgca restritva "m" a
equacao constitutiva 49.

m =(%+%ju (49)
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na qual, y é a viscosidade do fluido Newtoniano, K e ¢ sado pardmetros que
dependem apenas de fatores estruturais da matriz porosa quando ndo ocorrem
interagdes fisico-quimicas entre a matriz e o meio poroso. K a permeabilidade do
meio poroso e ¢ uma constante adimensional. Igualando-se as Equacdes 48 e 49

nas condi¢gdes de minima fluidizagao, obtém-se as Equacdes 50 e 51.

u cpU
(1'gmt‘)(px_pf)g:(E+\/Ejumf (50)
2
1—¢ , U . l-¢ . U .
A_p:150( Emg)” f’+1,75( i’”f)pf il (51)
me (gmf) (¢vdp) 8m(¢s‘dp)

Para meios isotropicos a Equacgao 51 pode ser adimensionalizada para fornecer o

numero adimensional de Arquimedes.

) 2
1,75 pdemf (l_gmf> pdemf — d;p(ps_pf)g 2
SIS e 150 - = > (52)
8m¢s H (‘gmf) ¢s H H

2 1-
L (Rey,) ol =o) il 2 R, =Ar (53)
gm¢s o (gmf ) ¢S o

onde Ar é o numero adimensional de Arquimedes e chmf o numero de Reynolds da

particula nas condi¢des de minima fluidizacdo, ambos definidos pelas Equacbes 54
e 55.

_ d;p(ps_/?f‘)g

Ar 7 (54)
d U, .
Ry, =52 (55

Desta forma, a predicdo da velocidade minima de fluidizagdo do sistema sera
funcdo do regime de escoamento. A velocidade minima de fluidizagdo pode ser

determinada através das correlagdes apresentadas nas Equagdes 56 ou 57, para
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leitos com um numero de Reynolds menor do que 20 ou maior do que 1000,

respectivamente.

(¢sdp )2 (ps ‘/’/‘)ggif

= ,para R, <20 56
" 150u(1-¢,,) ’ " >
d - g
Unif=(¢f ”)(1’0;5 pr)e ", para R,, > 1000 (57)
£ s ps m,

Usualmente, os valores da porosidade (¢,,) nas condigdes minimas de

fluidizacdo, bem como daqueles da esfericidade das particulas ndo sdo conhecidos.

No entanto, a literatura fornece valores tabelados para esses parametros, conforme

Tabela 6.

Tabela 6. Dados da esfericidade da particula (LEVA, 1959; UCHIDA e FUJITA

1934; SHIRAI, 1954).

Autor Material Esfericidade (¢, )
Leva et al., (1948, 1949) Areia 0,600 a 0,861
Catalisador de Fe 0,578
Carvao mineral 0,625
Celite cilindrico 0,861
Uchida e Fuijita (1934) Sélidos em po 0,63
areia 0,534 a 0,628
Shirai (1954) Silica 0,554 a 0,628
Carvao ativado 0,696

A esfericidade da particula € uma media adimensional, definida como:

Superficie da esfera

¢S B (Superﬁcie da particula

(58)

jambas de mesmo tamanho
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De acordo com esta definicao, ¢s =1 para particula perfeitamente esférica, e

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

A superficie especifica de uma perticula esta relacionada com a sua

esfericidade e é definida pelas Equagdes 59 e 60, em que d, € o diametro de uma

esfera de mesmo volume da particula.

_ superficieda particula 7 d,2/ ¢,

P volume da particula ﬂd; /6 #odp (59)
1 1 6(1-
; superficieda particula (1-¢,) (60)

- volume do leito de particula - ¢,

Com base na esfericidade (¢s) da particula, a Figura 36 fornece os valores

da porosidade do leito empacotado sem adensamento (BROWN, 1950; KUNII-
LEVENSPIEL, 1969).

1 Y . g FAEE
- ..\ —aa
L e e
0.8 Normal W opacking T
packing XY i
A
L ‘1.
S 06 |-
=
= -
< Derse -7
L:_J N packing
0.2
0 i | , | | l | mssts ]
0 0.2 0.4 06 + 08 1

Voidage e,
Figura 36. Valor da esfericidade da particula. (KUNII-LEVENSPIEL, 1969).
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Conhecendo-se a esfericidade da particula, a porosidade pode ser estimada

resolvendo-se a Equacao 58 em funcao das constantes K, e K.

2
K (R, )| +K.R,,,, = 4r (58)
K LT3 (59)
gmf¢
150(1—¢
mf
K, =% (60)
mf¢s

WEN e YU, (1966) foram os primeiros a perceberem que os parametros K; e
K, permanecem praticamente constantes para diferentes tipos de particulas em uma

ampla faixa do numero de Reynolds (0,001 < Repmf< 4000), proporcionando

estimativas para a velocidade minima de fluidizagdo com desvios relativos maximos
de 34%. Tomando como base o trabalho pioneiro de WEN e YU, (1996), varios
autores publicaram valores para as constantes K; e K, conforme estédo

apresentados na Tabela 7.

Tabela 7. Valores para K; e K, de acordo com varios autores.

Autores KoKy 1/Kq
WEN E YU (1996) 33,7 0,0408
RICHARDSON (1971) 25,7 0,0365
SAXENA E VOGEL (1977) 25,3 0,0571
Babu, Shah e Talwalcar 25,3 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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A solugcao da Equacdo 58 nas condicbes minimas de fluidizagao e utilizando

os valores de K; e K, de acordo CHITESTER et al. (1984) e WEN e YU (1996) para
particulas finas, permite a obtencdo de uma correlacido para a determinagcdo do

numero de Reynolds da particula, conforme as Equacgdes 61 e 62, para Repmf < 20.

r 1/2
=|(28,7)"0, O4994Ar} ~28,7 (61)

CPmf

[(33,7)0, 0408/14“2 33,7 (62)

€l mf

A velocidade superficial terminal de fluidizagdo pode ser determinada com

base nas correlacdes das Equacgdes 63 e 64.

1/2
U, _[4gdp (ps _pf)}

3p,C, (63)
em que Cu é o coeficiente de arraste das particulas.
1/2
C - 4gd,p, (/’s _pf)
d — 2
3uRe), (64)

De acordo com o regime de fluidizagao, a velocidade terminal também pode

ser predita pelas seguintes correlagdes:

g(ps_pf)d;
18u

U =

t

, para Re, <0,4 (65)

2 1/3
4 ps_p g2
U, = ( /) d ,para 0,4<Re <500 (66)
225p, 1 g ?
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1/2

3,1(p, - d

Ut=[ (p pf)g”] , para 500 <Re, <200.000 (67)
Py
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CAPITULO 3.0 ANALISE TERMO-OPERACIONAL DO
PROCESSO DE REFORMA DO METANO COM DIOXIDO DE
CARBONO

Resumo

Procedeu-se a analise do equilibrio quimico inerente as reagdes quimicas
envolvidas no processo de reforma do metano com didéxido de carbono,
considerando-se o efeito da temperatura. A composicdo do meio reacional nos
equilibrios quimicos estabelecidos, sob pressao 1.0 bar, foi influenciada pela razao
de alimentagdo dos reagentes e pela temperatura de operagdo. Com base em
estimativas de variagbes das entalpias de formagao dos componentes do meio
reacional, avaliadas em funcdo da temperatura, constata-se que o processo de
reforma metano-didéxido de carbono, demanda uma quantidade de energia
significante para a producao do gas de sintese. Em concordancia com a variagao da
energia livre das principais etapas do processo, identificadas como a formagao do
gas de sintese, a producdo de agua via reacao reversa de deslocamento do gas de
agua (water gas-shift), e o consumo de coque proveniente da reagao reversa de
Boudouard, foram feitas previsdes que indicaram evolugdbes em decrescentes
segundo estas etapas, quando a temperatura foi elevada de 773K para 1173K.
Avaliagbes experimentais foram empreendidas no intervalo de temperatura de 973K
a 1073K, com tempo de duragdo de 90 minutos de operacdo, promovendo-se um
incremento de 50 graus entre cada operacdo, com razao de alimentacdo de
CH4:CO2:Ar = 10%:15%:75% v/v. Operando-se em reator de leito fixo, os reagentes
e produtos efluentes foram analisados on-line, por cromatografia em fase gasosa
(GC- Varian 3800) equipado com detector de condutividade térmica e coluna
Carbosphere 60/80.

Predigcbes da composigdo da mistura reagente efluente do reator (CH4, COo,
CO, Hy, H20) foram realizadas através da minimizagao da energia livre de Gibbs, via
emprego do método de Gauss-Newton. As composi¢cdes preditas na corrente de
saida do reator, segundo estados de equilibrio quimico termodinamico, nas
diferentes temperaturas, foram comparadas aquelas obtidas experimentalmente via
operacdes em reator de leito fixo, constituindo um procedimento de avaliacdo do

processo.
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3.1 Introducéao

Durante os dultimos anos, tem havido renovado interesse pela reforma
catalitica do metano com diéxido de carbono, como alternativa a reforma vapor
industrial. A assim chamada reforma seca do metano tem em vista a producéo de
gas de sintese rico em mondxido de carbono (CHEN et al.,, 2001). O metano e o
dioxido de carbono sdo duas matérias-primas relativamente baratas devido as suas
abundancias naturais e proveniéncias de correntes efluentes de outros processos.
Diferentes possibilidades reativas tém significado suas conversdées em compostos
quimicos de alto valor agregado. Recentes estimativas confirmadas sugerem que as
reservas mundiais de gas natural tém aumentado regularmente e s&o maiores do
que as reservas provadas de petréleo cru (BILLAUD, BARONNET e GUERET,
1993). O gas natural é prospectado e desenvolvido em condigbes bastante similares
aquelas praticadas para a producéo do petroleo e pode ser uma importante rota no
suprimento de energia nas proximas décadas.

Considerando que as reservas mundiais confirmadas de petréleo cru
(1.331.10° bbl — barril de petrleo equivalente a 158,98L), tem se mantido nos
mesmos patamares, as reservas mundiais de gas natural (172.10'> m®) tém crescido
continuamente, podendo sustentar uma demanda de consumo de cerca de 300 anos
(SAINT-JUST, BASSET, BOUSQUET e MARTIN, 1990).

O gas natural é constituido principalmente, por metano (83 a 97 vol %)
dependendo de sua origem. Suas principais propriedades quimicas sdo as mesmas
do metano, se liquefaz a 113K (-160°C) e é muito estavel do ponto de vista fisico-
quimico (GUERET, DAROUX e BILLAUD, 1977). No entanto, a conversdo desses
dois compostos estaveis (CHs e CO;) em gas de sintese requer uma quantidade
muito elevada de energia. Temperaturas acima de 1273K sao necessarias para
transformar o metano em hidrocarbonetos relativamente mais estaveis, tais como o
benzeno, acetileno e eteno. A termodinamica sugere que as operagdes de reforma
do metano com o diéxido de carbono sejam realizadas em temperaturas elevadas
com razdes de alimentagbes de CO,/CH; maior do que a unidade para fugir de
regides com elevado potencial termodinamico para a formacdo e deposicdo de
carbono (GADALA e BOWER, 1988).

A analise termodinamica pode prever a imposi¢cao de limites da temperatura,
pressao e razao de alimentagdao sobre a composicdo das espécies envolvidas nas
varias reacgoes paralelas e consecutivas presentes no processo de reforma do CH;-

CO,, impostas pelo equilibrio quimico (AMIN e YAW, 2007). As condi¢gdes de



75
otimizagcdo da temperatura e razdo de alimentagcdo do metano e do diéxido de
carbono podem ser analisadas pela minimizacdo da energia livre de Gibbs para
cada reacio independente. A escolha das reacdes independentes envolvidas na
analise termodinamica das reacdes de reforma do metano com diéxido de carbono
esta intimamente relacionada com cada uma das espécies quimicas presentes no
sistema reacional, bem como, com relagdo aos métodos de avaliagdo empregados.
Estes incluem principalmente, os métodos matriciais e de eliminagdo das espécies
atbmicas nao envolvidas em cada uma das reagdes avaliadas (ARIS, 1965;
DENBIGH, 1981).
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3.2 Mecanismo Reacional do Processo de Reforma

O processo de reforma seca do metano comporta um conjunto complexo de
etapas reacionais, as quais envolvem estequiometrias individuais relativamente mais
simples e constando como etapas independentes. As etapas do processo
considerando reagdes paralelas e consecutivas, recorrendo a proposi¢cdes anteriores
(NEI' NI, PANT e DHINGRA, 2006), podem ser escritas a seguir:

CH,+CO, =2C0O+2H, (4H=247 kJ/mol Reforma do CH4-CO3) (1)

CO,+H, =CO+H,0 (4H=41 kdJ/mol Reversa water gas shift) (2)

CO, +4H, = CH,+2H,0 ( 4H=77 kJ/mol Reag&o de metanagdo do CO;) (3)

CO+3H, = CH4+H,0 (4H=-206 kJ/mol Reagao de metanagéo do CO) (4)

CHy+H,0=CO+3H, (4H=206 kJ/mol Reacao de reforma a vapor) (5)

CO,+C=2C0O (4H=171 kJ/mol Reacéo reversa Boudouard) (6)
CHy,=C+2H, (4H=75 kJ/mol Decomposi¢c&o do metano) (7)
H,0+C+=CO+H, (4H=131 kJ/mol Gasificagao do coque) (8)

A reforma do metano com diéxido de carbono para produzir gas de sintese é
realizada em presenca de catalisadores metalicos suportados, envolvendo um
sistema complexo de reagdes multiplas, de modo que a pureza do gas de sintese
produzido € afetada por varias reagbes paralelas indesejadas. Decorre desta
constatagdo que o rendimento do gas de sintese produzido é afetado por um
conjunto de varaveis, com destaque para a pressdo, a temperatura e a razdo de
alimentagao dos reagentes.

Para maximizar o rendimento do gas de sintese, se faz necessario o

conhecimento do efeito dessas variaveis sobre a composicdo do produto final.
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Usualmente, o primeiro passo a ser dado nesse tipo de investigagdo requer a
realizagao da analise termodinamica do processo.

A analise termodinamica da reforma do metano com dioxido de carbono tem
sido reportada por varios autores (WANG e LU, 1996; ASAI et al., 2007; AKPAN et
al., 2007; AVILA-NETO et al., 2008). Devido a complexidade do sistema reacional
envolvendo o processo, para a determinacdo dos efeitos dos parametros
operacionais sobre a composicdo de equilibrio, recorre-se a utilizagdo de métodos
numeéricos, sobre as bases termodinamicas e estequiométricas. Para uma avaliagao
segundo uma aproximagao nao estequiométrica, a composi¢cao de equilibrio pode
ser encontrada pela minimizacado direta da energia livre de Gibbs para uma dada
espécie sem a especificacdo das possiveis reagdes que possam esta ocorrendo no
sistema (FISHTIK et al., 2000).
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3.3. Analise do Sistema Reacional

Quando uma quantidade de S espécies quimicas i, i, i3,...,i, estdo

n
presentes num sistema multireacional na presenca de R reagdes, essa quantidade

pode ser representada de forma genérica de acordo com as etapas representada na

Equacbes 9.
viiAr T vpAy o Ay VA= 0
VAL T vpAy o vy An VA= 0
(9)
Vi tA1 T VA T T VoA T VinnAg =0
leAl + VmZAQ .o f an—lAn—l + anAn =0

Na forma matricial representa-se segundo a Equacéao 10.

S
Dvdi=0, i=1,2,..,8, para j=12,.. R (10)
i=1
Na qual, v; representa a matriz dos coeficientes estequiométricos de cada

uma das espécies i nareacdo j e A4; representa a matriz das incognitas dentro do

sistema multireacional. Assume-se, como usual, que os reagentes possuem valores
dos seus coeficientes estequiométricos negativos, enquanto que os produtos
possuem valores positivos, e as espécies quimicas inértes possuem valores nulos.

Desta forma, os coeficientes estequiométricos (v, ) de cada uma das espécies (i)

presentes em todas as reagdes () de um sistema reacional podem ser

representados de forma matricial pela Equacgao 11.
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vii, t v + Ving + Vip=0

M(Vl-j) = (11)
Vil T Vot oo B Viping F Vipn= 0
Vil + Vo + .0t Vinn—-1 + Vinn = 0

Por outro lado, em um sistema multireacional existem varias reacdes
quimicas que sdo combinagdes lineares de outras reagdes. Por esta razao, é
imprescindivel a identificagdo do conjunto de reagdes quimicas dentro do sistema
que sao linearmente independentes.

Deste modo, para um numero de espécies atbmicas elementares w (w = C,
H e O) que formam as espécies moleculares i (i= CH4, CO,, CO, Hy, H,O e C¥),
dentro de uma quantidade total de espécies moleculares S (S = 6) e um numero de
reacdes totais R (R = 8), as quais permitem a manipulag¢ao algébrica da Equagao 11
realizada através de uma eliminacdo Gaussiana, para se encontrar o conjunto das

reacgoes independentes procuradas (ARIS, 1965).

De acordo com as Equacgdes 9 e 11, o conjunto de reacdes de 1 a 8 pode ser
representado através das formulagdes seguintes:

~1CH ,-1C0, +2CO +2H ,+0H,0 +0C = 0

0OCH,-1C0O0, +1CO —1H , + 1H ,0 + 0C = 0
ICH, -1C0, +0CO —4H ,+2H,0 +0C = 0
~1CH ,+0CO, +1CO +3H, - 1H,0 +0C =0
0OCH,-1C0O0, +2CO +0H ,+0H,0 —1C =0

~1CH ,+0C0O, +0CO +2H, +0H,0 +1C =0

0OCH,+0CO,+1CO +1H, - 1H,0 - 1C

Il
=]

ICH , +0CO0, -1CO -3H; +1H,0 +0C

Il
=)

(12)



- 14, - 14, + 2453+ 24, + 045 + 0 44

0Ad;, — 14, + 145 — 14, + 145 + 04,

1A, — 14, + 045 — 44, + 245 + 0 A4

14, + 04, + 145 +34, — 145 + 04,
Ai =

0 A, — 1A, + 245 + 04, + 045 — 14,

-14, + 04, + 04; + 24, + 045 + 14,

0 A, + 04, + 145 +14, - 145 — 14,

14, + 04, — 143 - 34, + 145 + 044

-1 — 1+ 2 + 2 + 0 + 0 =

0o - 1+ 1 - 1 + 1+ 0 =

1 - 1+ 0 - 4 + 2+ 0 =

-1 + 0 + 1 + 3 — 1+ 0 =
Viij =

0 - 1 + 2 + 0 + 0 — 1 =

-1 + 0 + 0 + 2 + 0 + 1 =

0o + 0 + 1 + 1 — 1 — 1 =

1 + 0 — 1 - 3 + 1 + 0 =

0

=0

=0
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(13)

(14)

A realizagdo de uma eliminagcdo Gaussiana da matriz dos coeficientes

estequiométricos do conjunto de reagbes quimicas de 1 a 8, representada pela

Equacado 14, permite a obtengdo do conjunto das reagbes quimicas linearmente

independentes dentro deste sistema multireacional.



81

-1 - 1 + 2 + 2 + 0 + 0
0 - 1 + 1 - 1 + 1 + 0
0 0 + 1 + 1 - 1 - 1
0 0 0 0 0 0

4, =

0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0
0 0 0 0 0 0 (15)

O resultado da eliminagcdo Gaussiana realizado na matriz dos coeficientes
estequiométricos das espécies (i) da Equagao 14 € mostrado na matriz da equacéao
15. Este resultado revela que existe um conjunto de trés reagdes quimicas
linearmente independentes no sistema multireacional descrito acima. No entanto, o
conjunto das trés reagdes independentes indicadas pela Equagao 15 ndo é unico,
existe uma infinidade de combinacdes possiveis de etapas de reacdes
independentes que podem representar o sistema reacional, mas nunca em numero
superior a trés.

De acordo com as reacgdes independentes indicadas pela Equacédo 15 para
essa combinagcdo, as mesmas sao representadas pela reacdo global (reagdo 1),
reagao reversa water gas-shift (reagéo 2) e pela reagao de gasificagdo do coque
(reacéao 8).

A metodologia de solugdo da Equagao 14 através da eliminagdo de Gauss
com o emprego do Software Maple esta exposta no Apéndice A 3.1.

O outro modo de identificacdo das reagdes independentes € o método de
DENBIGH (1981). Este método estabelece que a partir das espécies atbmicas
elementares mostradas nas Equagdes 16 a 20, deve-se obter as espécies quimicas
moleculares (i) que participam de todas as reagdes do sistema multireacional. Na
sequéncia procede-se a eliminagao sucessiva das espécies atdmicas elementares
que nao fazem parte do sistema reacional, como o hidrogénio e o oxigénio atémico

(H e O) para se obter o conjunto de equacgdes das reacdes independentes.

2H+0 2 H,0 (16)
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C+202CO, (17)
C+02CO (18)
C+4H = CH, (19)
2H = H, (20)

A eliminagdo do hidrogénio se faz através da subtracdo da Equacgédo 20 da
Equacao 19 e da subtracdo da Equagao 16 da Equacao 20, cuja operagao resulta

nas Equacdes 21 e 22, respectivamente.

C+2H, = CH, (21)

O+H, = H,0 (22)

A eliminacédo do oxigénio é realizada através da subtracdao da Equagao 18 da
Equacao 17, subtracdo da Equacédo 22 da Equacdo 17 e a substituicdo do lado
direito da Equacgao 18 (CO) no primeiro membro do lado esquerdo da Equacéao 24,

as quais resultam no seguinte conjunto de equacgdes:

2C0 2 C+CO, (23)
C+0+H,02CO, +H, (24)
CO+H,0 =2 CO, + H, (25)

Desta forma, o conjunto de equagdes quimicas formado pelas reagdes das
Equacdes 21, 23 e 25, representadas pela decomposi¢cdo catalitica do metano,
reagcao de Boudouard e reagcédo de water gas-shift, formam um conjunto de reagdes
linearmente independentes do sistema multireacional da reforma do metano com

dioxido de carbono, respectivamente.
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Para o processo de reacido de reforma do metano com diéxido de carbono,

que forma um sistema multireacional complexo, os dois principais conjuntos de

reacdes independentes sdo aqueles apresentados para as reagdes 2,6 e7e1,2e

8, como demonstrado pelos métodos de ARIS (1965) e DENBIGH (1981). Este

resultado é coerente com aqueles reportados na literatura para as reacdes
independentes da reforma CH4-CO, (MARK e MAIER, 1997).
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3.4 Analise Termodinamica
A analise termodinamica para a predigdo das condi¢cdes de equilibrio quimico
do sistema multe reacional de reforma do CHs com CO; foi realizado com base na
minimizacdo da energia livre de Gibbs em funcdo da temperatura, pressao e do
namero de moles. A quantificagdo do numero de moles esta relacionada com a
extens&o da reagdo como unica variavel a relacionar a variagdo do numero de meles
consistentemente com a estequiometria e a quantidade do numero de moles inicial

para cada espécie do sistema, conforme a Equacgao 26.

R
Ni=Niy+Y v;X;, j=1,2,...R (26)
j=1
k _
G, :ZI:N,. G, (27)

Substituindo-se a Equacdo 26 na Equacido 27, obtém-se a equacido de

energia total do sistema como visto na Equagédo 28. Aqui, v; como ja foi definido é

o coeficiente estequiométrico da espécie i e X;a extensdo na j-ésima reagao

independente.
k - kR _
i=1 i=1 j=1
G, - (a—Gj (29)
ONi T,P,Ni#j

éi € a energia livre de Gibbs parcial molar da mistura, também conhecida como
potencial quimico ;.

A condicdo necessaria e suficiente para o estabelecimento do critério de
equilibrio quimico do sistema é que a energia de Gibbs total do sistema (G) seja

minima e a sua derivagao primeira seja igual a zero para toda a variagao possivel de

G com T, P e a massa constantes.
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oX

[_aG J —0,/=1,2,..,R (30)
JJT,P,Nizj
A primeira derivagdo parcial da Equacédo 28 com relagdo a extensao da

reacao fornece a seguinte equacéo.

k - k 0
OX] )1 pniej  im1 i=

G. , paratodo j=1,2,....R (31)
o
T,P,Ni# j

De acordo com a Equacgao 30, o lado esquerdo da Equacéo 31 é zero, e de
acordo com a Equacado de Gibbs-Duhem, o segundo termo do lado direito da
Equacado 31 também é zero, e por conseguinte, o primeiro termo do lado direito

desta equacéo se torna igualado a zero.

k
dv;iG =0, j=12,..R (32)
i=1

O significado da Equacao 32 é que, em um sistema onde ocorrem varias
reacdes quimicas simultaneamente, o equilibrio quimico somente sera estabelecido
quando todas as reagdes participantes do sistema tiverem atingido o seu equilibrio
individual. Assim, para o sistema gasoso multireacional em estudo, a energia total é

fornecida pela Equacgao 33.
— k —
G=Y N,G(T,P)+ ) N, {G,. (T,P,Yi)-G(T, P)} (33)
i i=l1

/\i(T’P’yi)
yiP
G=) N;GGT,P)+RT ) N;In| y,P~———- 34
S NG.P+RTYNiln) » P(fi(T’P)j (34)

P
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\T,P
Na qual, ((T.P) e /i (P’ ) sdo a energia livre de Gibbs molar e o coeficiente de

AN

- . (T,P,y;)

fugacidade do componente i puro, G,-(T,P,Yz) = sao a energia livre de
Vi

Gibbs parcial molar e o coeficiente de fugacidade da espécie i na mistura,
respectivamente. R € a constante universal dos gases e T a temperatura do sistema.
Considerando que o sistema opera em baixa presséo (P = 1 bar), assume-se que o

coeficiente de fugacidade da espécie ipuro e na mistura sejam igual a unidade.

Assim, a Equacédo 34 assume a seguinte forma.
G=> N;G(T.P)+RTY N;In(y,) (35)

Tem-se que y; é a fracdo molar da espécie i na mistura gasosa. A fracdo

molar y;* no equilibrio quimico é encontrada pela solugdo da Equacdo 35 com
Vi

~ o~ ~ * s . P . . P
relagdo a extensdo da reagcao X; no equilibrio quimico, a partir das informacgdes do

1
numero de moles inicial e das relacdes estequiométricas fornecidas por cada reacao
independente do sistema reacional.

De um modo geral, a solugado da Equacéao 35 resulta na Equagéo 36.
ZV Vv;
_Zyl =In Hyl (36)

J1 € usado para denotar o produtério das fragbes molares elevada aos seus

i
respectivos coeficientes estequiométricos.
A Equacao 36 resulta na expressao da propria constante de equilibrio da

reacao, que é fungao apenas da temperatura.

K, (T) =exp£— ARC;{)] (37)
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AG; denota a variagdo da energia livre de Gibbs no estado padrédo (T, =25°C e P =

1bar), na qual T, é a temperatura de referéncia. O calculo da constante de equilibrio
em uma dada temperatura T e sob pressao constante é fornecido pela Equacio 38

que é conhecida como a equacao de Van't Hoff.

z V,AGY

(aanei(T)j :_li i :AHZO(T) (38)
or ), Tor| T RT?
AH(T)= AHY (1) + [ AC,¢(T)dT (39)

Nas quais, AH/(T) e ACp,O(T) sédo as variagdes da entalpia (Equacao 39) e da

capacidade calorifica (Equacdo 40) da espécie i na reagdao em funcdo da
temperatura T a pressao constante, respectivamente. A capacidade calorifica assim

Se expressa:
Cp?(T)= A+ BT +C,T* + DT> +C,T > (40)

A substituicdo da capacidade calorifica na Equagao 39 resulta numa equagéao
da variagao da entalpia da reagdo em uma determinada temperatura T, conforme
Equacéao 41 (SELER, 1998).

AH(T) = AP (T,)+ Aa (T =T, + 22 (12 = 12) + 250 (73 - 1) +
Wy 2 3 (41)
— (=T = Ae(T7 =T

Desta forma, a partir da Equacao de Van’t Hoff & possivel o desenvolvimento
de uma equacdo para a constante de equilibrio da reacdo em fungdo da

temperatura.
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[ AT (42)

RT. | “T. RT?

o
InK,;(T)= ln(— AG; J-i-
A substituicdo da Equacéo 41 no segundo termo do lado direito da Equacao
42 permite o desenvolvimento algébrico que resulta em uma equagao genérica para
o calculo da constante de equilibrio de uma dada reagédo j em uma temperatura T

qualquer sob pressao constante, conforme mostrado na Equacgéo 43 (SELER, 1998).

Ac

(T-T,)+ =L (1~ 17 )+

6R

o
InK,,(T)=1In _AG; +£ln L +A—bi
RT, R 2R

r r

—AH?(T.)+ Aaq;T, + A, T2+
3
R

AdiT“_%
4 " T

r
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3.5 Metodologia Experimental

Com o intuito da avaliagdo operacional do processo de reforma seca, e
visando desenvolver a validagdao do modelo matematico elaborado para predi¢cao de
evolucdes das variaveis do processo sob condicbes de equilibrio termodinamico,
investigou-se experimentalmente a reforma do metano com diéxido de carbono em
micro-reator de quartzo em presenca do catalisador de Ni(5,11%wt)/y-Al,03. Operou-
se o sistema sob condicdes de pressao constante de 1.0 bar, razao de alimentagao
dos reagentes (mol/mol) (CH4:CO,:Ar = 2:3:15), temperatura variando entre 773,15K
até 1148,15K com incremento de 25°C em 25°C, taxa de aquecimento de 5°/min e
duracao de 120 minutos de reacdo em cada intervalo de temperatura.

O catalisador de niquel suportado em gama alumina (cortesia Sasol/Catapal)
empregado nesta avaliacdo foi preparado pela dissolucdo do sal precursor de
Ni(NO3)2.6H,0O (Sigma-Aldrich) 2,5M em agua destilada e impregnado durante 6
horas em temperatura de 353K. Apds a etapa de impregnagao o catalisador foi
calcinado e reduzido na temperatura de 973K durante 6 horas com fluxo continuo de
60 cm®min de Argénio e hidrogénio puro, respectivamente. As avaliagdes foram
realizadas empregando-se 1,00g de catalisador, alimentagdo com vazéo volumétrica
constante de 400 cm®min e tempo de contato de (W/Fy = 0,15 geat S cm™). Os
resultados foram analisados via on-line na alimentacido e produtos através de
cromatégrafo a gas (GC Varian 3800) equipado com detector de condutividade
térmica (TCD) e coluna de acgo inoxidavel empacotada de 6 pés por 1/8 de polegada
(Alltech, carbosphere 60/80).

O sistema em operagao esta representado pela Figura 1, com as partes assim
identificadas:

1 — cilindro de gas metano;

2 — cilindro de gas de diéxido de carbono;

3 — cilindro de gas argbnio;

4 — conjunto de valvulas de feixe rapido para bloqueio de fluxo de gas;

5 — conjunto de controladores digitais de fluxo massa de gas;

6 — suporte do micro reator de quartzo construido em teflon;

7 — forno elétrico Lindberg Blue-M;

8 — micro reator de quartzo com dimensdes de 50 cm de comprimento por 15
mm de didmetro interno;

9 — misturador de gas;
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TCD - cromatdgrafo (Varian 3800) a gas equipado com detector de

condutividade térmica.
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Figura 1. Unidade de operagao do processos de rfeorma do metano com

diéxido de carbono. Reator de leito fixo.

O forno esta equipado com um indicador-controlador linear de temperatura.
Um segundo termopar esta introduzido no interior do micro reator, indicando
medidas no interior do reator.

As Figuras 2 e 3 mostram fotografias do sistema de aquisicdo de dados e a
montagem experimental utilizada nos experimentos de processamento da reforma

do metano com didxido de carbono.
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Figura 2. Conjunto do sistema de aquisigao de dados composto de cromatdgrafo a
gas (Varian 3800) equipado com detector de condutividade térmica (TCD), detector

de ionizacado de chama (FID) e espectrofotdmetro de massa (SMD).

Figura 3. Unidade experimental em reator de leito fixo composta de forno e micro
reator de quartzo.



92

3.6 Resultados e Discusséo

Tomando cada uma das reagdes quimicas independentes identificadas acima
(Equacdes das reagdes 2, 6 e 7) e denominando a reagdo de decomposigao
catalitica do metano de R4, a reagdo reversa water gas-shift de R, e a reagéao
reversa Boudouard de R3;. Com base nos parametros termodinamicos apresentados
na Tabela 1 para T, = 298.15K e R = 8.314 J/mol K, torna-se possivel o calculo das
constantes de equilibrio quimico de cada uma das reacdes quimicas identificadas

acima calculadas em fungao de uma temperatura T, sob pressao constante.

3.6.1 Calculo de Constantes de Equilibrio

A utilizacdo do software MATLAB (http://www.mathworks.com/pl_homepage),
aplicado a Equacéao 43, e a utilizagcado das propriedades termodinamicas da Tabela 1,
permitiram o calculo das constantes de equilibrio em funcdo de T para as reacdes

R+, R2 e R3 como mostrado nas Equacdes de 44 a 46.

Tabela 1. Propriedades termodinamicas das variagdes dos coeficientes das
reagcdes de decomposigado catalitica do metano (R+), reversa water gas-shift (Rz) e

reversa de Boudouard (R3).

AH% AGfp)r Aa Ab Ac Ad Ae
J/mol J/mol
Reacdo 10° 102 10° 10° 10°
R 74520 50460 9.1540 -1.2915 -0.1117 2.2242 0.0
R, 41166 28798 2.1580 -1.2968 1.1300 -2.9665 0.0
Rs 172459 120201 8.1360 -1.3485 1.0928 -2.8554 0.0

InK g (T) =9.0720+1.1010/nx(3.3540x10T) = 7.767010*T (44)

—2.2392x10°372 +2.2294x10" 11 73 —8704.62337 !

InK o, (T)=5.1377+0.2596 x In(3.3540x 10 T)~7.7989x10™*T "

4+2.2653%x1077 T2 =2.9724x107 173 —4932.04307 !



InK,p (T)= 20.5314+0.9786x In(3.3540x1073T)—8.1098x 10T
+2.1907x107 772 -2.8520x10" 1 73 - 20512.59237!

na qual K, o Kep, © Kep, referem-se as reagdes de decomposicao catalitica do

metano (R4), reagao reversa water gas-shift (Ry) e reagao reversa Boudouard (R3),
respectivamente. A metodologia de solugdo das Equacdes 44, 45 e 46 encontra-se
no Apéndice do Capitulo 3 (AP3), e o logaritmo natural da constante de equilibrio em
funcdo da temperatura encontra-se exibido na Figura AN3.1 do anexo 3 para as trés
reacdes independentes R4, R, e Rs.

Quando o lado esquerdo das Equagdes 44, 45 e 46 se tornam iguais a
unidade, € possivel encontrar os valores das temperaturas na qual cada uma das
constantes de equilibrio das respectivas reacdes Rq, R, e R; deslocam as reacdes
no sentido da formacgao dos produtos. Os valores numéricos de cada uma dessas

constantes estdo mostrados na Tabela 2.
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Figura 4. Constantes de equilibrio Ker1, Ker2 € Kersz €m fungédo da temperatura T
=773.15K a 1173.15K e pressao de 1.0 bar.
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As evolugdes dos valores das constantes de equilibrio das trés etapas

reacionais foram avaliadas em funcdo da temperatura, variando de 773.15K a
1173.15K (Figura 4).

Tabela 2. Valores numéricos calculados para as constantes de equilibrio das
reacdes R4, R» e R; para cada temperatura correspondente ao deslocamento da

reacao no sentido da formacao dos produtos.

Reacao Temperatura (K) Keq

R 908.15 1.0061
Rz 1014.15 1.0033
Rs 973.15 1.0025

3.6.2 Balancos de Massa e Composicoes de Equilibrio

Os graus de liberdade do sistema multireacional constituido por R (R =3)
reagdes independentes, formado por um numero de S (S = 6) espécies moleculares
i, as quais reagem entre si, em uma unica fase gasosa 7~ ( 7 =1) sem nenhuma
restricdo especial 8 (6 =0) imposta ao sistema, foi avaliado de acordo com a regra
das fases de Duhem através da Equacdo 47, na qual F € o grau de liberdade do

sistema.

F=2-7+S-R-0=4 (47)

Este resultado indica que ha liberdade para a especificagcdo de quatro
variaveis do sistema de acordo com a regra das fases. As variaveis especificadas
foram a pressao P, temperatura T e duas fracbes molares tomadas a partir do
conjunto das seis espécies quimicas presentes no equilibrio quimico. Por
conveniéncia, foram especificadas as fragcbes molares dos dois principais reagentes
que alimenta o reator, isto ¢, o CHs e 0o CO,. Por outro lado, a especificacdo das
fragbes molares dessas duas espécies, também ja pré-estabelece a fragdo molar do
gas inerte utilizado como diluente dos reagentes, ndo podendo este ser especificado
arbitrariamente. Deste modo, o somatério de todas as fragdes molares tem que ser

igual a unidade, tanto na corrente de entrada como na corrente de saida.
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O balango de massa das espécies “i” relacionadas com o grau de extensao no
equilibrio foi estabelecido com base nos dados da Tabela 3. De acordo com as
especificagcdes das fragdes molares das espécies reagentes CH4 e CO,, os graus de
extensdo X; e Xz de cada uma das reagbes Ry e Ry ficam sujeitos as restrices

impostas pelas inequacgoes das Equacdes 48 e 49, respectivamente.

0< X,<0.10 (48)
0< X, <2X, (49)

A restricdo imposta a extensdo X4 na Equacédo 48 assegura que nao sera
utilizado mais CH4 do que o especificado para este reagente.

Por outro lado, a restricdo imposta a extensdo X, na Equagao 49 assegura
que a reagao reversa water gas-shift nao podera dispor de mais hidrogénio do que o
que é produzido na decomposicao catalitica do metano.

Uma vez conhecida cada uma das etapas do balanco de massa desenvolvido
para o sistema multireacional, o passo seguinte a ser dado € compor as fragoes
molares (Tabela 3), especifica-las no equilibrio quimico termodinamico, através das

suas respectivas constantes de equilibrio K., Kz, € Kp;, conforme a Equagéo

36. Desta forma, sera possivel a otimizagdo numérica para computar o calculo do
grau de extensdo de cada uma das reagdes R4, Ry e R3 no equilibrio quimico, como
mostram as Equacdes de 50 a 55.

Fazendo a substituicdo dos exponenciais das constantes de equilibrio
desenvolvidas nas Equacdes 44, 45 e 46, nas Equacgdes 50, 52 e 54, obtém-se um
sistema de equacgdes algébricas acopladas né&o lineares, cuja solugao recorre a um
método de otimizagdo segundo as definicdbes de fungdes objetivo, representadas

pelas Equacgdes 51, 53 e 55, respectivamente.

P2
i - (*ZXI :Xz) = Keri (50)
ven, (1+X7 +x3)(0.1-x7)
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9.0720+1.1010%/n(3.3540x107°T) —
=exp| 7.7670x107*7-2.2392x1078 T2 + (51)
2.2294x107'17% ~8704.62337"!

(247 - x; )2

(1+X1*+X§)(0.1—X1*)

Tabela 3. Balanco de massa das espécies i= CHy4, CO,, Ar, Hy, CO e H,O
presentes no sistema reacional para a razdo de alimentagdo de (CH4:COy:Ar =
2:3:15).

Numero de Numero de moles Fragdes molares
Espécie (i) moles iniciais finais no equilibrio quimico
0.10— X,
CH, 0.10 0.10- X, 1+ X +X;
0.15- X, — X,
co, 0.15 0.15- X, — X; 1+ X; + X,
X5 +2X;
co 0 X, +2X; 1+ X, +X;
2X, - X,
H, 0 2X, - X, 1+ X; +X;
X
H,0 0 X, 1+ X +X;
0.75
Ar 0.75 0.75 1+ X + X5
6 6 6
D> N, =10 DN =1+ X+ X; DY, =10

Total i=1 i=1 i=1
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YcoxYH,0 X;x(X;Jer;) B
.VCOny;I2 _(O-IS_X;_X;)X(2X:_X;)_K€R2 (52)

5.1377+0.2596x In(3.3540x 107 T) —

X545 +2x3) | 77989X1074 7422653107777 - 5
(0.15- x5 - X3 ) x(2x7 - x3) 2.9724x107117% —4932.04307""
2 * *)2
(reo)” _ (12 +23) = K 3 (54)
e,

veo, (147 + X3 )x(0.15- X5 - X3 )

20.5314+0.9786 x In(3.3540x 107> T) —
=exp| 8.1098x10™*T+2.1907x107' T2 -
2.8520x107'173 =20512.59237!

(x5 +20; )2

(1+ X7 + x5 ) x(0.15- x5 - x7) (55)

Adicionalmente, as Equacdes 48 e 49 definem duas inequacgdes de restricao
matematica impostas ao sistema.
Um sistema formado por n equacgdes nao lineares pode ser representado em

notag&o vetorial por F(x)=0,i=1, 2, ..., n, onde x & um vetor coluna, cujo os

componentes sao as n equagdes com n incognitas e F sdo as fungdes nao lineares
contidas no sub-espaco real de todos os valores reais da fungao continua definidas

na Equacdes 56, 57 e 58, respectivamente.

x=[x, Xp, ..., xn]T (57)

F(x)=[F(x), F(x), ..., F,(x)]" (58)
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Nas proximidades de um ponto O eR" a funcdo F pode ser aproximada
através de uma expanséo em série de Taylor de primeira ordem como mostrada na

Equacao 59.
F6® 1 py= £+ 7D p+O(|p[) (59)

Na qual, J(x**))e R™" é a matriz Jacobiana de F avaliada em x'*), conforme a

Equacao 60.
A
o ox,
g =di (60)
/ Ox;
Lo
| Ox T ox, ]

Essas equacgdes podem fornecer informacdes sobre a maximizacdo da
producao de gas de sintese e minimizagao da temperatura de operagao do sistema.
Uma boa aproximagao para o encaminhamento da solugdo do sistema de equacgdes
nao lineares recorre ao meétodo dos minimos quadrados (solver NLS), o qual
emprega o método de Gauss-Newton com tolerancia da ordem de 10° (COLEMAM
e LI, 1994; CLEMAN e LI, 1996).

3.6.3 Predicdes das Evolucdes das Composicdes de Equilibrio em

Funcao da Temperatura de Operacao e Razao de Alimentacéo

Na Figura 5 estdo representadas as evolugdes dos graus de avango das
etapas reacionais em funcido da temperatura. Destacam-se os pontos das evolucdes
das reacdes de decomposicao catalitica do metano, water gas-shift e reagao reversa
de Boudouard, R4, Rz e R3, respectivamente.

O ponto P4 destaca a intersecdo da fungdo grau de avango da decomposi¢ao
do metano com a fungéo grau de avango da reagao water gas-shift, correspondente
a temperatura de 782K. A partir desta temperatura a reacao reversa water gas-shift

passa a consumir cada vez menos o crescente hidrogénio formado pela
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decomposicdo do metano, e consequentemente, conduz a uma menor formacao de
agua. Em P, pode-se observar o ponto correspondente a temperatura de 839K, no
qual a reacgao reversa de Boudouard comecga a avangar na diregao da formacao de
monoéxido de carbono, isto €, passa-se a consumir o carbono ativo formado na

decomposicdo do metano.
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Figura 5. Evolugdes dos graus de avango das etapas reacionais (R4, R ,R3) do
processo de reforma seca do metano em funcéo da temperatura. T = 673.15K a
1173.15K; razéo de alimentagdo (CH4:CO2:Ar = 2:3:15) e presséo de 1,0 bar.

No entanto, a quantidade de carbono produzida nesta reagcdo R4 ainda é
muito superior aquela que a reagao reversa de Boudouard (R3) € capaz de consumir.
Resulta a permanéncia desse carbono no meio reacional provocando uma
consequente desativacido do catalisador por formacao de coque. Em P3, observa-se
a intersecado das funcbes graus de avancgo das reagdes reversa water gas-shift e
reversa de Boudouard, correspondente a temperatura de 903K. Neste ponto, o grau
de avango da reacao reversa water gas-shift continua a diminuir e o grau de avango
da reacao reversa de Boudouard continua a crescer. Esta evidenciado que o

principal mecanismo de consumo de didéxido de carbono e carbono ativo a partir
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dessa temperatura se da via reagao reversa de Boudouard, indicando producido do
monoxido de carbono.

Constata-se no presente estudo que a proposi¢cao de ocorréncia da reagao de
Boudouard como responsavel pela formagao de coque nos processos de reforma
seca do metano, ndo se evidencia. Como pode ser observado na Figura 5, o
processo ocorre exatamente ao contrario para operagdes nas temperaturas acima

mencionadas.

O ponto de equilibrio entre a formagao e o consumo de carbono que ocorre
entre as duas reagdes, segundo a decomposi¢cdo do metano e a reagao reversa de
Boudouard, ocorre em P4. Esta posicdo corresponde ao ponto chave para a
otimizacao operacional do processo de reforma do metano com diéxido de carbono.
Neste ponto ocorre a intersegcédo das fungdes graus de avango da decomposig¢ao do
metano e da reacgao reversa de Boudouard, correspondente a temperatura de 970K,
aproximadamente. A partir deste ponto, a extensédo da reagao reversa de Boudouard
avanga para niveis mais elevados do que a extensao da reacdo de decomposig¢ao
do metano. Com base nas avaliagcdes termodinamicas, P4 caracteriza condicbes
maximizadas para se operar a reforma do metano com CO; no estado de equilibrio
quimico. Opera-se de modo que todo o carbono ativo gerado por R4 sera consumido
via Rs. Assim, justifica-se que quanto mais elevada for a temperatura de operagéo
do processo de reforma CH4-CO,, menores a formacgao de coque e a desativacado do
catalisador. Evidentemente, nem todo o carbono produzido em R; é consumido
através de Rs, principalmente, por causa dos efeitos na superficie do catalisador, os
quais dependem de varios fatores relacionados as caracteristicas do mesmo, tais
como: dispersdo metalica, tipos de metal precursor, area superficial do suporte
catalitico e atividade catalitica. No entanto, do ponto de vista da analise
termodinamica no estado de equilibrio, P4 € o ponto limite para a formacdo de
carbono. E importante a observacdo de que ndo existem restricdes impostas a
reacdo de Boudouard, pois a mesma € livre para avancgar tanto no sentido da
formacgao dos reagentes como na direcao de formagao dos produtos, estando sujeita
apenas a variagado da temperatura quando a pressdo é mantida constante e as

fragcdes molares de alimentacio estao pré-estabelecidas.

Na Figura 6 estdo destacadas em fungdo da temperatura as evolugdes das
fragbes molares dos reagentes e produtos do processo de reforma do metano com

dioxido de carbono em equilibrio quimico quando a razéo de alimentag¢ao foi mantida
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na proporgcao de CH4:CO,:Ar = 2:3:15, temperatura variando entre 673K a 1173K e
pressao de 1bar. A presenca do inerte argbnio como diluente do meio esta incluida
nas evolu¢des mostradas no Anexo AN3 (Figuras AN3.2, AN3.3 e AN3.4).
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Figure 6. Evolucdes das fragdes molares dos componentes do processo de reforma
do metano com diéxido de carbono em funcéo da temperatura. T = 673.15K a
1173.15K ; razédo de alimentacado (CH4:CO,:Ar = 2:3:15) e pressao de 1.0 bar.

A Figura 7 exibe as evolugbes dos graus de avango das reagdes de
decomposicao catalitica do metano, reversa water gas-shift e reversa Boudouard no
equilibrio quimico termodinamico. Estas evolugbdes sao provenientes de simulacdes
considerando raz&do de alimentagdo do sistema mantida em CH4:CO2:Ar = (2:3:5),
temperatura variando de 673K a 1123K e pressao de 1 bar. As mesmas evolucdes
das fragdes molares de CH4, CO,, Hy, CO, H,O em equilibrio quimico estado
mostradas na Figura 8 e sdo também exibidos na Figura A3.3 (Anexo A3)
destacando a diluicdo devido a presenca do gas inerte Argbnio. Constatou-se
também, através das curvas representadas, que o aumento da razdo de alimentagao
dos reagentes metano e dioxido de carbono, provocou diminuigdo das suas

conversoes, enquanto que a razao de H,/CO foi mantida em 0,65.
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Figura 7. Evolugdes dos graus de avancgo das etapas reacionais (R4, Rz ,R3) do
processo de reforma seca do metano em funcéo da temperatura. T = 673.15K a
1173.15K; razéo de alimentagdo (CH4:CO2:Ar = 2:3:5) e presséao de 1,0 bar.
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Figure 8. Evolugcdes das fragdes molares dos componentes do processo de reforma
do metano com diéxido de carbono em funcéo da temperatura. T = 673.15K a
1173.15K ; razéo de alimentacédo (CH4:CO2:Ar = 2:3:5) e pressao de 1.0 bar.



103

Uma terceira simulagcdo com uma razdo de alimentacdo de CH4:COj:Ar =
(2:2:1), isto é, uma carga de alimentagao equivalente a 40% de CH4, 40% de CO; e
20% de gas inerte foi realizada. A escolha dessa razao de alimentagéo foi proposital,
para efeito de comparacdo com os dados apresentados na literatura para essas
condi¢des operacionais. Na Figura 9 estao evidenciadas as evolugdes dos graus de
avango das reagdes de decomposicado catalitica do metano, reacao reversa water
gas-shift e da reacao reversa de Boudouard. Observa-se o elevado nivel térmico do
ponto de intersecdo das curvas correspondentes as evolugdes das reagdes de
decomposicao do metano e da reacio reversa de Boudouard. Fica evidente que a
reacao reversa de Boudouard, responsavel pelo consumo do carbono gerado na
decomposicdo de metano avanga pouco além do equilibrio entre essas duas
reacdes, além do que, o ponto de equilibrio foi deslocado para temperaturas em
torno de 1173,15K. Assim, alimentagdes ricas em CH,4 sdo formadoras de coque. Na
Figura 10 estdo destacadas as evolugdes das fragdes molares dos reagentes e
produtos da reforma do metano com didxido de carbono, simulados para a razéo de
alimentagdo de CH4:CO,:Ar = (2:2:1). A presenga do gas inerte, o qual, age como

um diluente, esta incluida nas evolugdes representadas na Figura A3.4 (Anexo A3).
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Figura 9. Evolugdes dos graus de avango das etapas de reagéo (R4, Rz, R3) em
funcéo da temperatura. T = 673.15K a 1173.15K; razdo de alimentagcao de
(CH4:CO2:Ar = 2:2:1) e pressao de 1.0 bar.
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Figura 10. Evolugdes das fragbes molares dos componentes das etapas de reagao
(R1, R2,R3) em fungao da temperatura. T = 673.15K a 1173.15K; razao de
alimentagéo de (CH4:CO2:Ar = 2:2:1) e pressao de 1.0 bar.

3.6.4 Avaliacdo das Evolugbes das Variaveis Operacionais do

Processo

Para fins de analise operacional do processo as conversdes do metano e do

diéxido de carbono foram definidas de acordo com as Equagbes 61 e 62,

respectivamente.
Neyi =Noyr
Xep, (%) =—— 100 (61)
CH},
Neoi =Neor
Xeo, (%) =—2—2 100 (62)
co}

O rendimento do hidrogénio (Rendyy) foi calculado com base na alimentacéo

dos reagentes limitantes e predominantes na alimentagéo do reator, isto €, o CH; e
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CO,. Esses dois componentes estdao diretamente envolvidos na producido de
hidrogénio via reacdo de decomposicdo do metano e reagao reversa water gas-shift.
O rendimento em gas de sintese (Rendgs) foi calculado de forma analoga ao
rendimento do hidrogénio, no entanto, neste calculo foi considerada a molécula do
gas de sintese (CO+H,).

N, s
Rend H, (%) =——2——x100 (63)
NCHf1 + co,
Rend ) NH-2f+Nco-f 100 (64)
cn 0) = X
(H,+CO)
NCHQ + Ncog 2

As seletividades do hidrogénio e do gas de sintese foram calculadas com

base nas Equacdes 65 e 66.

N,y
Selety, (%) =100 2 (65)
2
H; *Neor * NHzOf
N st N co’
Selet (%) =100 - (66)
(H,+CO) _
NH-Zf Neor NH20f

Nas Figuras 11, 12 e 13 estdo exibidas as evolugdes das conversdes do
metano e do dioxido de carbono obtidas a partir das simulagdes numéricas via
solucdo das Equacdes 61 e 62 quando as razdes de alimentagcdo foram mantidas
em CH4:CO2:Ar = 2:3:15, CH4:CO2:Ar = 2:3:5, CH4:CO2:Ar = 2:2:1, temperatura
variando entre 673,15K até 1173,15K e pressao constante de 1 bar. Observam-se
baixas conversdes do diéxido de carbono em menores temperaturas, enquanto que,
as conversdes do metano atingiram patamares da ordem de 60% a 70% mesmo
quando a temperatura esta proxima dos 673K. Desta forma, tem-se que em menores
temperaturas de operacdo a decomposi¢ao catalitica do metano é predominante.
Por outro lado, a conversédo do dioxido de carbono atinge niveis ligeiramente mais
elevados do que a conversdo do metano quando a temperatura se eleva acima dos

1100K. Neste dominio as conversdes de ambos sdo superiores a 95%, chegando a



106
niveis da ordem de 97,50, 96,65, 95,51 e 98,84, 98,09 e 97,89 na saida do reator
para o CH4 e CO, em cada razao de alimentacéao, respectivamente.
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Figura 11. Conversdes do metano e do diéxido de carbono em funcéo da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K; razao de alimentagao de (CH4:CO2:Ar =
2:3:15) e presséo de 1.0 bar.
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Figura 12. Conversdes do metano e do dioxido de carbono em funcéo da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K; razao de alimentagao de (CH4:CO2:Ar =
2:3:5) e pressao de 1.0 bar.
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Figura 13. Conversdes do metano e do diéxido de carbono em funcéo da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K; raz&o de alimentacdo de (CH4:COz:Ar =
2:2:1) e pressao de 1.0 bar.

As Figuras 14, 15 e 16 destacam as evolugdes dos perfis de rendimento e
seletividade em hidrogénio e gas de sintese de acordo com as simulagdes
numéricas via solucdo das Equacgdes 65 e 66 quando as razdes de alimentacao
foram de CH4CO2:Ar = (2:3:15), CH4:CO2:Ar = (2:3:5), CH4:CO:Ar = (2:2:1),
temperatura variando entre 673,15K até 1173,15K e pressao constante de 1 bar. Os
rendimentos em hidrogénio e gas de sintese reduziram-se na medida em que a
razao de alimentacao foi elevada, enquanto que as seletividades praticamente nao
foram afetadas. Os rendimentos em hidrogénio e gas de sintese foram da ordem de
61,67% e 78,20; 50,53 e 64,63; 51,73 e 53,17 simulados para as trés razdes de
alimentacgao, respectivamente. Enquanto que a seletividade em hidrogénio e gas de
sintese atingiram patamares de 39,22 e 99,55; 38,81 e 99,27 e 47,98 e 98,84 em

cada uma das simulagdes, respectivamente.
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Figura 14. Rendimentos em hidrogénio e gas de sintese, e seletividade do
hidrogénio em fungéo da temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; razdo de
alimentagao de (CH4:COz:Ar = 2:3:15) e pressao de 1.0 bar.

90+ 4
éo, 80+ 4
)
® 70l il
o
= 60l il
<@

% 50+ 4
)
o 4of 4
C
g 30} f
°© +Se|etH2
c 20}
&-’ —4— Rend. H2
10+ —*— Selet GS
—>»— Rend. GS

0 L | | |
600 700 800 900 1000 1100 1200
Temperatura (K)

Figura 15. Rendimentos em hidrogénio e gas de sintese, e seletividade do
hidrogénio em funcéo da temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; razao de
alimentagao de (CH4:CO2:Ar = 2:3:5) e pressao de 1.0 bar.
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Figura 16. Rendimentos em hidrogénio e gas de sintese, e seletividade do
hidrogénio em fungéo da temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; raz&o de
alimentacgao de (CH4:CO2:Ar = 2:2:1) e pressao de 1.0 bar
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Figura 17. Raz&o hidrogénio-mondxido de carbono (H»/CO) em fungéo da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; raz&o de alimentagdo de (CH4:CO2:Ar =
2:3:15) e pressao de 1.0 bar
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Figura 18. Razao hidrogénio-mondéxido de carbono (H»/CO) em fungao da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; raz&o de alimentagdo de (CH4:CO2:Ar =
2:3:5) e pressao de 1.0 bar
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Figura 19. Razao hidrogénio-monéxido de carbono (H,/CO) em fungao da
temperatura. T = 673.15K a 1173.15K ; raz&o de alimentagdo de (CH4:CO2:Ar =
2:2:1) e pressao de 1.0 bar.
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As razdes de H,/CO também foram calculadas nas respectivas simulacdes

com as razdes de alimentacdo de CH4:COz:Ar = (2:3:15), CH4:CO2:Ar = (2:3:5),

CH4:COg2:Ar = (2:2:1), temperatura variando entre 673,15K até 1173,15K e pressao

constante de 1 bar, cujas evolugdes estdo apresentadas nas Figuras 17, 18 e 19. Os

valores numéricos das razdes de H,/CO obtidas para cada razdo de alimentagao
foram de 0,65, 0,64 e 0,94.

Desta forma, as composi¢cdes de equilibrio quimico das misturas efluentes do
processo de reforma do metano com diéxido de carbono, previstas em fungao da

temperatura sao influenciadas pela composi¢cédo de alimentagao do sistema.

Os resultados obtidos neste trabalho com a razdo de alimentacdo de
CH4:CO2:Ar = (2:2:1), foram comparados com outros resultados de simulagdes
apresentados na literatura para a reacao de reforma do CH4; com CO, empregando a
mesma raz&o de alimentagdo (AVILA-NETO et al., 2008; AKPAN et al., 2007).

Os resultados obtidos no presente trabalho divergiram dos resultados
apresentados pelos citados autores. A principal causa desta divergéncia deve-se ao
fato de que eles realizaram suas simulagdes levando em conta apenas as presencas
das espécies quimicas CH4, CO,, CO e H,. No entanto, estas espécies quimicas
estdo presentes apenas na reacdo global de reforma do CH4;-CO,. E importante
destacar que a reacao global (reacao 1) de reforma do metano com didoxido de
carbono n&o constitui etapa unica do processo. Evidéncias experimentais indicam a
ocorréncia das reagdes paralelas reversa water gas-shift (reagao 2) e da reagéo de
gasificagcdo do coque (reagcdo 8) como reagdes independentes quando a reagao
global é escolhida. Tais fatos estdo de acordo com o que foi apresentado no
conjunto de reagdes independentes (Equagédo 15), obtido pelo método de Aris
(ARIS, 1965). Confirmagdes nesta diregdo estdo apresentados em outros trabalhos
reportados na literatura (MARK, MARK, MAIER, 1997; NEINE, PANT DHINGRA,
2006). Deste modo, observa-se que os autores Avila-Neto et al. (2008) e Akpan et
al. (2007) deixaram de incluir a espécie quimica H,O em suas simulacdes, e
concomitantemente, suprimiram as duas reacdes paralelas que ocorrem no
processo de reforma seca do metano. Assim sendo, as simulacbes apresentadas
pelos citados autores ndo podem servir de parametro para efeito de comparacgao

com as simulagdes apresentadas no presente trabalho.
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3.6.5 Resultados Experimentais e Comparacdes com Predi¢cdes no
Equilibrio

Resultados experimentais obtidos em reator de leito fixo permitiram o calculo

dos graus de avango das reagOes e as fragbes molares de cada uma das espécies

quimicas presentes no sistema reacional. Empregando-se a definicdo de grau de

avanco de reacado (Equacao 26) e aplicando essa definicdo a cada uma das trés

reacdes independentes do processo de reforma do metano com didxido de carbono

obtém-se o conjunto de Relagdes de 67 a 72.

N£H4 =NZ, — X (67)
N£02 = NY, — X, = X; (68)
Ngo =0+ X, +2X; (69)
le; = 0+2X, - X, (70)
Njj o =0+ X, (71)
N =0+ X, - X, (72)

Carbon

Na Figura 20 estdo representados os graus de avanco (X, Xz e Xj),
originados das medidas nas condi¢des estacionarias praticadas em reator de leito
fixo, e aqueles calculados segundo as previsdbes do modelo, sob condi¢gdes de
equilibrio termodindmico. Cada uma das trés etapas de reacdo independentes esta
representada, identificadas como a decomposi¢cdo catalitica do metano (X;), a
reagao reversa Boudouard (X3) e a reagao reversa water gas-shift (X;).

As evolugdes dos graus de avancgo preditos e experimentais mostrados na
Figura 20 indicam os seguintes comportamentos:

- a reagao de decomposicdo catalitica do metano opera mais préximo do

equilibrio quimico, tendendo para ele em temperaturas mais elevadas;
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- a reagao reversa de Boudouard opera bem abaixo do nivel do equilibrio
quimico, diminuindo um pouco esta diferenca de nivel em relagdo ao estado de
equilibrio em temperaturas mais elevadas;
- a reacao reversa water gas-shift opera no equilibrio em quase toda faixa de
temperatura.
Adicionalmente, esta evidenciado na Figura 20, como era de se esperar, que
a elevacgao da temperatura favoreceu a redugao da formacéo de coque no processo,
isto fica evidenciado quando se observa que os niveis do grau de avango da reagao
reversa de Boudouard ficam bem acima dos niveis do grau de avango da reagao de
decomposicdo do metano, tanto para a simulagéo no equilibrio quanto para os niveis
obtidos experimentalmente. A elevacdo da temperatura reduz também a formagao
razdo Hy/CO e

consequentemente, o rendimento em hidrogénio, como prevé a termodinamica.

de agua gerada no processo, aumentando assim, a
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Figure 20. Evolugdes dos graus de avango do processo de reforma do CH4-COs.
Simulagdes nas condigdes de equilibrio termodinamico e resultados operacionais.
Decomposigéo catalitica do metano (X1), reacéo reversa water gas-shift (Xz), reagao
reversa de Boudouard (X3). Condigbes: T = 973,15 Ka 1148,15 K; razdo de

alimentagao CH4:CO2:Ar = (2:3:15) v/v e pressao constante de 1 bar.
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Na Figura 21 se expressam as evolugbes das fracbes molares dos
componentes presentes no meio de reacao do processo de reforma do CH4-CO, em
funcdo da temperatura, obtidas experimentalmente e segundo as previsdes com
base no equilibrio termodindmico. No Anexo AN3, estas mesmas evolugdes estao
representadas, incluindo a presenga do gas inerte argénio. Os comportamentos das
evolugdes das fragdes molares dos reagentes e produtos na alimentacéo e na saida
do reator em fungdo da temperatura estdo mostrados nas Figuras 21, enquanto a
Figura 22 destaca o comportamento dos reagentes CH4, CO, e argbnio e a Figura
23 mostra as evolugdes do Hy, CO e H,0. Os resultados indicados no conjunto das
Figuras de 21 a 23 mostram as evolug¢des experimentais proximas aquelas previstas
para as condi¢des de equilibrio quimico, particularmente a partir da temperatura de
1023K. Os resultados quantitativos das etapas simuladas e experimentais estao
listados na Tabela AN3.1 do Anexo AN3.
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Figure 21. Evolugdes das fracbes molares dos reagentes e produtos em fungéo da
temperatura. T = 973 K a 1148; razdo de CH4:CO,:Ar = (2:3:15) v/v; P = 1,0 bar.
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Figure 22. Evolugdes das fragcbes molares dos reagentes em fungéo da
temperatura. T = 973 K a 1148; razdo de CH4:CO2:Ar = (2:3:15) v/v; P = 1,0 bar.
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Figure 23. Evolugdes das fracbes molares dos reagentes e produtos em fungéo da
temperatura. T = 973 K a 1148; razdo de CH4:COz:Ar = (2:3:15) v/v; P = 1,0 bar.
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Considerando a possibilidade de se operar o processo de reforma o mais

proximo possivel das condigdes de equilibrio, propde-se uma avaliagdo do
posicionamento relativo entre as variaveis dos meios reacionais provenientes das
operagoes do processo realizadas e aquelas previstas pelas equacdes do equilibrio
termodinamico. Para tal fim estimou-se um desvio médio relativo (DMR %, Equacéao

73) entre os valores experimentais (Experimentais) e aqueles calculados com base
no equilibrio (Simulado).

1148K

z (Exper - Slmulj>< 100‘

' Exper
DMR(%) — i=973K

N (73)

Nas Figuras 24 e 25 estdo mostradas as conversdes, rendimentos e
seletividades experimentais e de equilibrio do metano e do didxido de carbono.
Aplicando-se o DMR as conversbes, foram obtidos DMRs em valores reais
negativos, de 591% e 1,43% para o metano e o didoxido de carbono,
respectivamente. No que se refere aos rendimentos foram estimados DMRs em

valores reais de 4,86% e 3,04%, para o hidrogénio e para o gas de sintese,
respectivamente.
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Figura 24. Evolugdes das conversdes dos reagentes em fungao temperatura T =
973 Ka 1148 K; razdo de CH4:COz:Ar = 2:3:15; P =1,0 bar.
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A seletividade do hidrogénio ocorreu com DMR de 0,31% e com DMR real

negativo de 1,74 em relacdo ao gas de sintese.
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Figura 25. Evolugdes das variaveis seletividade e rendimento em H; e gas de
sintese em funcgao da temperatura. T = 973 K a 1148 K; razdo de CH4:CO2:Ar =
2:3:15; P =1,0 bar.
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3.7 Conclusodes

A reacédo de reforma do metano com diéxido de carbono foi avaliada do ponto
de vista da analise termodindmica e do ponto de vista experimental em reator de
leito fixo utilizando-se o catalisador de Ni(5,64% em massa)/y-Al,03 sob os efeitos
da temperatura.

Os resultados obtidos experimentalmente mostraram-se coerentes com
aqueles obtidos através da analise termodinamica do sistema multireacional para o
complexo processo de reforma seca do metano. Foram evidenciados os efeitos da
temperatura sobre o processo de reforma do CH4-CO, tendo-se em vista a
minimizacdo da formagao de carbono e maximizagdo da produgdo de gas de
sintese.

A analise termodindmica recorreu a um procedimento de otimizacao,
envolvendo um conjunto de equagdes algébricas nao lineares acopladas. Foram
feitas identificacdes de fungdes objetivo, ora dependente apenas da temperatura,
ora funcao do grau de avancgo das reacgdes independentes. Avaliaram-se os graus de
avango maximo de cada uma das reacdes independentes do sistema na menor
temperatura possivel, possibilitando o dominio dos intervalos 6timos de temperatura
de operacao da reforma do CH4 com CO..

As predicdes termodinamicas foram comparadas as medidas experimentais,
segundo operagdes do processo de reforma do metano com dioxido de carbono em
reator de leito fixo a 1148K e 1 bar. As conversbes do metano e do diéxido de
carbono foram respectivamente, de 96,29% e 96,40%; 95,99% e 98,31%, nas
etapas experimentais e simuladas. O rendimento do hidrogénio com relagdo a
alimentagao dos reagentes foi da ordem de 71,23% para os testes experimentais e
da ordem de 61,22% para as predigdbes no equilibrio. Para o gas de sintese foi
atingido 84,28% de rendimento experimental e de 77,68% pelas predi¢cdes
termodinamicas. A seletividade em gas de sintese foi de 98,60% nos testes
experimentais e de 99,41% na simulagdo numérica.

As operacodes do processo de reforma seca do metano conduzidas em reator
de leito fixo, com o catalisador de niquel, indicam transformacdes com producao de
gas de sintese predominante, complementadas por formagdes de agua e carbono,
nas condigdes praticadas de temperatura, pressao e alimentagéo.

A reducdo da quantidade de agua formada via reagao reversa water gas-

shift, bem como a reducdo da quantidade de carbono formado em funcido da
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elevacdo da temperatura estd em concordancia com os dados reportados na
literatura (ROSS, 2005;YAW e AMIN, 2005).
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CAPITULO 4.0 FORMULACAO DOS CATALISADORES DE NIQUEL.
PREPARACAO E CARACTERIZACAO

Resumo

Os catalisadores de niquel, com formulagdes previstas pelas denominagdes
Ni(5% em massa)/y-Al,O3 e Ni(5% em massa)/ CeO,(10%)/y-Al,O3 foram preparados
pelo método da impregnagao via umida, com sequéncia de calcinagdes e redugdes.
O catalisador de niquel foi preparado a partir de uma solugdo 0,5 molar do sal
precursor Ni(NO3),.6H,0 (Sigma-Aldrich 99,99%) sobre o suporte catalitico gama
alumina pura (Sasol/Catapal) e sobre um 6xido misto y-Al,O3-CeO, contendo 5% e
10% de CeO,. As amostras dos catalisadores preparados com os diferentes
suportes cataliticos foram caracterizadas por medidas de propriedades texturais,
pelo método (BET), difracdo de Raio-X (XRD), analise termogravimétrica (TGA) e
(DTGA), redugao a temperatura programada (TPR), espectroscopia de infravermelho
com transformada de Fourier (FTIR), analise granulométrica de graos a laser (AGL),
analise quimica elementar (AQE), espectrofotometria de absor¢ao atdbmica (EAA) e

fluorescéncia de Raio-X (XRF).
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4.1 Introducao

As operagdes dos processos industriais de geracdo de gas de sintese
(CO+Hy) via reformas cataliticas ou para a produgéo de hidrogénio recorrem ao uso
de catalisadores metalicos suportados. O uso de metais nobres como a platina (Pt),
paladio (Pd), rédio (Rh) e ruténio (Ru) tém sido intensamente investigados, tendo em
vista seus potenciais em atividade e seletividade para as produgdes de monoxido de
carbono e hidrogénio (SANTOS, 2005). Os catalisadores utilizados industrialmente
nos processos de reforma do metano sdo predominantes nas fases niquel (Ni) e/ou
suportadas em Al,Os3, La,03-Al,03, MgO- Al,Os3, silica, titanio, zedlitas e perovskitas
(ZHANG e VERYKIOS, 1996).

A gama alumina tem sido amplamente utilizada como suporte catalitico por
apresentar uma estrutura policristalina com elevada area superficial. Embora
amplamente utilizada, os dados disponiveis sobre a estrutura da y-Al,O3; ainda séo
bastante contraditérios. A maioria dos autores definem essas estruturas como um
espinélio com defeito, sendo muito proxima da estrutura do espinélio do MgAl,O4
(ANSELL et al., 1997; BERNARDI et al., 2004; BRONSKI e GAROFALINE, 1993;
BOZZOLO et al., 1999). Este tipo de espinélio apresenta 24 cations e 32 anions
numa célula unitaria cubica. Os ions oxigénio estdo organizados de forma compacta,
com os atomos de magnésio ocupando os sitios tetraédricos e os ions de aluminio
ocupando os sitios octaédricos. Desta forma, na estrutura da y-Al,Os, os ions AlP*
ocupam tanto posi¢des catidnicas tetraédricas como octaédricas na estrutura cubica
compacta de oxigénios (AUROUX e GERVASINE, 2003; CASTRO, 2005). A Figura
1 apresenta uma célula unitaria do espinélio de MgAIl,O, destacando as posi¢gdes no
espaco dos atomos de oxigénio, magnésio e aluminio numa célula unitaria cubica
(STREITZ, 1999).

A céria (CeO,) apresenta propriedades bem caracteristicas como suporte
catalitico, podendo afetar a dispersdo dos metais e promover a reducédo e a
oxidacdo de fases dos metais nobres. Possui a importante propriedade de estocar
oxigénio e ativar moléculas dos elementos metano e didoxido de carbono. Por
apresentar baixas areas superficiais, a céria tem sua utilizagao praticada nas formas
de Oxidos mistos, como €& o caso da CeO»-Al;,03, constituindo linha de
desenvolvimento de novos materiais cataliticos. Nesta direcdo, sdo combinadas as
propriedades de elevada area superficial da alumina com as propriedades proprias
da céria (TROVARELLI, 1996; WANG e LU, 1988; DONG et al., 2002).
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Figura 1. Célula unitaria do espinélio de MgAl,O4 mostrando o arranjo dos atomos
de oxigénio, magnésio e aluminio (STREITZ, 1999).

Aspectos inerentes as contribuicbes da céria, destacando-se dentre elas as
formas como atua nos o6xidos mistos e influencia as propriedades do suporte e do
proprio metal, incorrendo sobre a atividade catalitica e a estabilidade das reacdes
envolvidas nos processos catalisados (TROVARELLI, 1996).

Constata-se no cenario atual de conversdo do gas natural o contexto que
envolve o desenvolvimento de novos catalisadores ativos e seletivos para producdes
de hidrogénio e mondxido de carbono, e resistentes as formagdes de coque, via
deposi¢cdes de carbono, nos processos de reforma do metano. Desta forma, o
presente trabalho inclui nos seus objetivos o desenvolvimento de catalisadores de
niquel suportados em um 6xido de alumina de forma gama (y-Al,O3) e em um 6xido

misto, na forma (CeOz-y-Al,O3).
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4.2 Metodologia Experimental de Formulacdo e Padronizacdo do

Suporte Catalitico

As amostras de gama alumina em pé (Sasol) empregadas no presente
trabalho possuem pureza de 97,2%, area superficial (Sger) de 196 m%g, massa
especifica de 0,60 g/cm® e 0,69 g/cm®, diametro médio do poro de 70 um e 86 um
para as amostras dos lotes SP 1020 e C 1616, respectivamente. As amostras de
gama alumina foram tratadas termicamente na temperatura de 900°C, durante 60
minutos em forno elétrico tubular equipado com termopar interno e controlador linear
de temperatura. A taxa de aquecimento foi de 10°C por minuto sob fluxo constante
de 1800 cm®min de argénio para uma massa de 770g de alumina. Apds o
tratamento térmico verificou-se uma perda de massa de cerca de 5% em peso da
amostra de gama alumina, com evidéncias de desidroxilagéo. A etapa de tratamento
térmico da gama alumina utilizada como suporte catalitico tem como obijetivo
garantir estabilidade de suas caracteristicas fisicas texturais, quando submetida aos
processos térmicos de preparagao do catalisador e reativos, bem como promover a
eliminagdo de materiais volateis incorporado a este material durante as etapas
reacionais.

Os catalisadores Ni/y-Al,O3 e Ni/CeO/y-Al,O3 formulados no presente
trabalho foram utilizados no processo de reforma do metano com dioxido de
carbono, em operacdes desenvolvidas em reator de leito fluidizado. Caracteristicas
inerentes as operagdes exigiram tamanhos definidos das particulas, indicadas
segundo distribuicdo granulométrica do suporte catalitico.

Inicialmente, utilizou-se uma amostra de gama alumina (Degussa) em graos,
com diametro de poro de cerca de 3 cm, volume de poro de 0,78 cm3/g, area
superficial (Sger) de 105 m?g e densidade aparente de 0,510 g/cm®. Apds o
processo de tratamento térmico a 900°C, durante 60 minutos, a amostra de gama
alumina foi micronizada a vacuo para a obtencdo de uma alumina em p6é com
didmetro médio de poro em torno de 100 um. O processo de micronizagdao gerou um
material muito fino e com uma distribuicdo granulométrica muito irregular, impréprio
para os processos de fluidizagdo, como pode ser visto nas Figuras 2, 3 e 4.

Diante da impossibilidade de se obter uma alumina em p6 com o didmetro dos
graos dentro das especificagbes desejadas para o processo de fluidizagao, utilizou-
se o0 material fornecido pela Empresa Americana Sasol/Catapal, de gama alumina

em po, cujas caracteristicas estdo apresentadas nas Figuras 5 e 6.
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Figura 2. Primeira distribuicdo granulométrica da gama alumina micronizada a
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Figura 3. Segunda distribuicdo granulométrica da gama alumina micronizada a
VAacuo.

As amostras de gama alumina dos Lotes SP 1020 e C 1616 calcinadas foram
analisadas para a medicdo de suas distribuicdes granulométricas em um
equipamento do tipo Mastersizer a Laser pertencente ao Laboratorio de Minas da

Universidade Federal de Pernambuco — UFPE.
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Figura 4. Terceira distribuicao granulométrica da gama alumina micronizada a

vacuo.
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Figura 5. Distribuicdo granulométrica da gama alumina em pé, lote C1616 Sasol

As analises mostraram que as amostras de y-Al,0; em p6 da Sasol possuem
particulas com otima uniformidade de tamanho e distribuicdo granulométrica.
Nessas condi¢cdes, o material foi escolhido e utilizado como suporte catalitico

durante todos os testes do processo de reforma do em reator de leito fluidizado.
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Figura 6. Distribuicdo granulométrica da gama alumina em p9, lote SP 1020 sasol.

Os o6xidos mistos de CeO,-Al,O3 com teores de 5% e 10% em peso foi
preparado pela impregnagao da alumina previamente tratada nas condi¢des citadas
acima, com uma solugdo aquosa 0,25 molar do sal precursor de Ce(NO3)3.6H20
(Aldrich 99,00%). A gama alumina foi adicionada a essa solu¢do e o pH da mesma
foi ajustado com uma solugdo de hidréxido de ambnio e ou acido nitrico 1M até
atingir a neutralidade. A pasta formada foi levada ao rotaevaporador e aquecida até
a temperatura de 353K e impregnada durante 6 horas em vacuo de 550 mm de Hg.
Apds o tempo de impregnagéao, elevou-se a temperatura do rotaevaporador para a
temperatura de 383K até a completa secura do material impregnado, o qual foi seco
em estufa durante 12. Deste modo, as amostras do 6xido misto de (5%)CeO»-Al,O3
e (10%)Ce0,-Al,0O3 impregnado e seco foi calcinado em fluxo constante de argdnio

durante 6 horas na temperatura de 973K.
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4.3 Metodologia de Impregnacéo Metalica do Suporte Catalitico
Os catalisadores de niquel Ni(5% em massa)ly-Al,0; e Ni(5% em
massa)/Ce0,-Al,O3; contendo 5% e 10% de 6xido de cério foram preparados pela
impregnacao dos respectivos suportes cataliticos supracitados através do emprego
de uma solugéo 0,25M do sal de nitrato de Ni(NOs3)2.6H,O (Aldrich 99,99). Os pHs
das pastas formadas pelo sal precursor e pelos suportes foram ajustados com uma
solugcao tampao de hidroxido de amoénio e ou acido nitrico 1M e em seguida levada
ao rotaevaporador e impregnado durante 6 horas na temperatura de 353K, rotagéo
constante de 60rpm e vacuo de 550 mm de Hg. Apds o periodo de impregnacgao,
elevou-se a temperatura do rotaevaporador para 383K até a completa secura. Cada
uma das amostras dos catalisadores formulados de Ni(5% em massa)/y-Al,O3, Ni(5%
em massa)/Ce02(5%)/y-Al,03 e Ni(5% em massa)/CeO2(10%)/y-Al,O3 impregnados
foram secos em estufa durante 12 horas. Em seguida foram calcinados em
atmosfera de argbnio e reduzidos com H, puro durante 6 horas cada uma das
respectivas etapas. Apos o processo de redugdo, cada uma das amostras dos
referidos catalisadores foram passivadas com arg6nio durante 60 minutos na

temperatura de 393K.
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4.4 Mecanismo da Reacéo de Reducdo do Oxido de Niquel

O mecanismo da reagédo de redugcédo do Oxido de niquel com hidrogénio foi
proposto de acordo com os modelos reportados na literatura para esse tipo de

reacao (CHEN e SHIUE, 1988), cujas equagdes quimicas se apresentam a seguir:

K
H, +2S—22HS (1)
K
NiO+ HS <22 NiOH + S (2)
2NiOH —=5— NiO + Ni® + H,0 (3)

Neste mecanismo, o 6xido de niquel reage com o hidrogénio adsorvido sobre
os sitios ativos S do catalisador para formar hidréxido de niquel, conforme a reacéo
2, que por sua vez, reage com outra molécula de hidroxido de niquel no passo
seguinte para formar agua, oxido de niquel n&o reagido e niquel metalico.

Em suma, o mecanismo equacionado revela a ocorréncia de interagdes entre
as duas moléculas do hidréxido de niquel, enquanto etapa controladora da reagao
de reducgéao do oxido de niquel (CHEN e SHIUE, 1988).
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4.5 Caracterizacdo do Suporte Catalitico e dos Catalisadores
As amostras de gama alumina utilizada como suporte catalitico, bem como as
amostras dos catalisadores formulados e empregados no presente trabalho foram
analisadas e caracterizadas para a determinacao de suas respectivas caracteristicas
fisico-quimicas, passiveis de associagdao as atividades dos sistemas preparados.
Varias técnicas de caracterizacdo foram empregadas, tais como: analise
termogravimétrica e a primeira derivada da curva do (TGA/DTGA), area superficial
especifica pelo método Brunauer-Emmett-Teller (BET), espectroscopia de absorgéao
atbmica para a determinacdo da quantidade de metal incorporado ao suporte
catalitico, fluorescéncia de Raio-X (FRX), difracdo de Raio-X (DRX), espectroscopia

de infravermelho com transformada de Fourier (FTIR) e analise quimica elementar.

4.5.1 Andlises Termogravimetricas (TGA/DTGA) dos Catalisadores

As amostras de gama alumina (Sasol) empregadas como suporte catalitico no
presente trabalho foram analisadas quanto a sua estabilidade térmica através de
analise termogravimétrica direta (TGA/DTGA). As andlises de TGA/DTGA foram
realizadas no laboratério de materiais do CTGAS, na Cidade de Natal RN e
empregou-se fluxo continuo de 60 cm®min de ar sintético com taxa de aquecimento
de 10°C/min até a temperatura de 1000°C.

As Figuras 7, 8, 9 e 10 indicam as respectivas perdas de massa para cada
uma das amostras de gama alumina inatura e apds o tratamento térmico na
temperatura de 900°C durante 60 minutos, taxa de aquecimento constante de
10°C/min em atmosfera de ar sintético previamente realizado. As perdas de massa
verificadas através das analises de (TGA/DTGA) para cada uma das amostras de
gama alumina foram de 4,83% e 3,67% para as amostras referentes ao lote C-1616
e de 6,90% e 5,62% para as amostras referentes ao lote SP-1020 inatura e apds o
tratamento térmico, respectivamente.

A Tabela 1 apresenta um resumo das perdas de massa de cada uma das

amostras de gama alumina.
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Figura 7. Analise TGA da y-Al,O3 Lote C-1616 sem tratamento térmico.
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Figura 8. Analise TGA da y-Al,O3 Lote C-1616 apods tratamento térmico.

Tabela 1. Perdas de massa para cada uma das amostras de gama alumina
analisadas por TGA/DTGA.

Material Amostra Perda de massa
(%)
C-1616 sem tratamento térmico 4,834
v-Al203 C-1616 pos-tratamento térmico 3,669
SP-1020 sem tratamento térmico 6,903

SP-1020 pés-tratamento térmico 5,615
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Figura 9. Analise TGA da y-Al,O3 Lote SP 1020 sem tratamento térmico.
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Figura 10. Analise da y-Al,O3 Lote SP-1020 apds tratamento térmico

4.5.2 Caracteristicas Texturais: Area Superficial Especifica e
Volume de Poros (BET)

As areas superficiais especificas e os volumes de poros foram determinados
pelo método de Brunauer-Emmett-Teller (BET). Os experimentos foram realizados
em um equipamento Surface Area e Pore Sizer Analizer da Quantachrome Nova,
modelo 1000e no Laboratério de Processos Cataliticos da Universidade Federal de

Pernambuco. As amostras foram previamente ativadas na temperatura de 573K e
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conduzidas a temperatura de criogénia, utilizando o nitrogénio liquido, o qual possui
ponto de ebulicdo de -195,8°C a 1 atm de pressao, condigdes em que se processa a
adsorgao do gas sobre o material sélido.

Os resultados das areas superficiais especificas, volume médio e raios

meédios de poros estdo apresentados na Tabela 2.

Tabela 2. Areas superficiais especificas Sge) (m?/g), volume médio dos

poros (V) (cm®/g) e raios médios dos poros (Rp) (A) da alumina.

Material Amostra Ser) (M?g)  V, (cm’/g) Ry (A)
C-1616 sem tratamento térmico 1511 0,42 69

v-Al,03  C-1616 pds-tratamento térmico 137,0 0,42 67
SP-1020 sem tratamento térmico 177,0 0,40 39
SP-1020 poés-tratamento térmico 136,0 0,40 21

Os resultados obtidos na Tabela 2 mostraram que houve uma reducado de
10,29% e de 30,15% das areas superficiais especificas nas amostras das aluminas
C-1616 e SP-1020 apds serem submetidas ao tratamento térmico. Esse resultado
evidencia uma maior estabilidade térmica da amostra de gama alumina do lote C-
1616 com relagdo ao lote SP-1020, cuja redugdo da area superficial em termos
percentuais foi praticamente trés vezes maior do que a y-Al,O3; do lote C-1616.
Observagdes pertinentes a estabilidade dessas amostras de gama alumina também
foram observadas com relacdo as analises termogravimétricas (TGA/DTGA). Os
resultados obtidos na Tabela 1 indicam que houve maior perda de massa total entre
o material inatura e apos o tratamento térmico para a y-Al,O3; do lote SP-1020 do que
para a y-Al,O3 do lote C-1616.

4.5.3 Tratamento dos Catalisadores por Reducdo a Temperatura
Programada (TPR)

A técnica de reducdo a temperatura programada (TPR) permite a
determinacdo dos intervalos de temperaturas onde ocorrem as reducdes do
precursor do catalisador metalico incorporado ao suporte catalitico, além de indicar

as possiveis interagdes existentes entre o metal e o suporte.
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Os ensaios de TPR foram realizados empregando-se um equipamento
AutoChem II, modelo 2920 V3.03 serial 232 equipado com um detector de
condutividade térmica (TCD) e um micro-reator de quartzo, no Laboratério de
Materiais do Centro de Tecnologia do Gas (CTGAS), na Cidade de natal-RN.

As amostras previamente calcinadas contendo cerca de 20 mg de catalisador
foram submetidas a um fluxo continuo de 50 cm®min de uma mistura contendo 10%
H,o/Ar e aquecidas com taxa constante de 278K/min partindo-se da temperatura
ambiente até a temperatura de 1273K.

Os perfis de TPR das Figuras 11 e 12 sao referentes ao suporte catalitico de
v-Al,O3 (lote C-1616) dopada com (5%) CeO, e (10%) CeOy, respectivamente.

(5%)Ce0, v -AL,0,

Consumo de H, (ua)

T T T T T T T T T T
0 200 400 600 800 1000

Temperatura (°C)

Figura 11. TPR do y-Al,03(5%)CeO, sem calcinagao.

No primeiro caso, a amostra CeO3(5%)/Al,O3 apresentou um pico de redugao
na temperatura de 656,6K, enquanto que no segundo caso, a CeO2(10%)/ Al,O3;
apresentou um pico de reducéo na temperatura de 633,8K. Nao obstante, a céria no
primeiro caso n&o foi submetida a calcinagdo prévia, enquanto que no segundo
caso, a céria foi precedida de uma calcinagao prévia na temperatura de 973K. O
pico formado na amostra de CeO2(5%)/Al,03 (Figura 11) indica a ocorréncia de uma
reducao parcial do Ce” para o Ce®, uma vez que essa amostra néo foi submetida a
calcinagéo.
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Figura 12. TPR do y-Al,03(10%)CeO, apds calcinagéo a 973K.

O perfil da TPR da Figura 12 para a CeO2(10%)/Al,O3; revela uma maior
interagcédo entre a gama alumina e esse 6xido precursor. O desaparecimento da fase
do CeO; indica que esse 6xido reagiu com a alumina para formar uma fase cristalina
bem definida de CeAlO; com temperatura de redugao variando em torno de 653K a
973K. Resultados similares foram reportados por RYNKOWSKI et al.(2000);
MONTOYA et al.(2000); TROVARELLI(1996); FORNASIERO et al.(1995). Por outro
lado, a literatura reporta que a completa cobertura da monocamada da alumina pela
céria so ocorre para teores de CeO, maiores do que 6% (SHUY E OTTO).

Os perfis de TPR das Figuras 13 e 14 sao referentes ao catalisador de
Ni(5%)/y-Al,03 sem a adigdo de céria sobre a superficie da gama alumina e foram
realizados sem prévia calcinagdo e apos a calcinagdo na temperatura de 973K,
respectivamente. Nestes ensaios, o niquel apresentou dois picos de reducio para
cada caso. No primeiro caso, para o perfil de TPR sem prévia calcinacdo, houve
reducao do niquel nas temperaturas de 536,9K e 744,5K e no segundo caso, para o
perfil de TPR Ni/Al203 apds a calcinacdo a 973K, houve redugao do niquel nas
temperaturas de 526,1K e 1017,8K.

A literatura destaca a existéncia de duas classes da espécie NiO. No primeiro
caso, a andlise do TPR indica um pico do NiO que se reduz numa faixa de
temperatura que varia entre 523K a 838K e esta associado a uma espécie livre de

NiO com fraca interagdo com o suporte. No segundo caso, o TPR indica um pico de
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reducdo do NiO que é atribuido a um complexo resultante de uma forte interacao
com o suporte durante a redugdo do NiO para Ni° (HOH et al., 2002).

Ni(5%)/y-Al, 0
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Figura 13. TPR do Ni(5%)/y-Al,O3 sem calcinagao.
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Figura 14. TPR do Ni(5%)/y-Al,O3 apds calcinagéo na temperatura de 973K

O perfil de TPR da Figura 15 é referente ao catalisador de Ni(5%)/CeO2(10%)

Iv-Al,O3 previamente calcinado com argdnio e reduzido com fluxo constante de 400
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cm’/mim de hidrogénio puro na temperatura de 973K, e posteriormente passivado
durante 30 minutos com argbnio na temperatura de 393K. O catalisador formulado
Ni(5%)/Ce02(10%) /y-Al,O3; apresentou picos de redugdo nas temperaturas de
526,4K e 735,9K. Neste ensaio, observou-se uma diminuicdo da temperatura de
reducao do segundo pico de NiO quando comparado com a temperatura de redugao
do NiO no TPR da Figura 14. Esta diminuicdo na temperatura de redugéo ¢é atribuida
a interacdo da céria na superficie do suporte catalitico, uma vez que o perfil de
reducao do Ni/CeO; varia na faixa de temperatura entre 573K a 773K (VALENTINI et
al., 2006).

Ni(5%)/(10%)ceO, 1-Al, O,

Consumo de H, (ua)_

. , . , . , . , .
0 200 400 600 800 1000
Temperatura °C

Figura 15. TPR do Ni(5%)/(10%)CeO»-Al,O3 pds calcinagao a temperatura de 973K.

A Figura 16 apresenta um resumo dos TPRs realizados para as amostras de
Ce0,(5%)/y-Alz03 (A), CeO2(10%)/y-Al,03 (B), Ni(5%)/y-Al,03 sem calcinagdo (C),
(5%)/y-Al,03  calcinado-reduzido-passivado (D), Ni(5%)/CeO,(10%)/y-Al,O3
calcinado-reduzido-passivado (E).
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Figura 16. TPRs da CeO2(5%)/y-Al,03 (A), CeO2(10%)/y-Al203 (B), Ni(5%)/y-
Al,O3 sem calcinacao (C), (5%)/y-Al O3 calcinado-reduzido-passivado (D),
Ni(5%)/Ce02(10%)/y-Al,O3 calcinado-reduzido-passivado (E).

4.5.4 CaracterizagOes por Difracdo de Raio-X (XRD)

As amostras do suporte catalitico, bem como aquelas dos catalisadores
formulados foram submetidas as analises por difracdo de raio-X para a identificacao
de cada uma de suas respectivas fases. Os difratogramas de raio-X foram obtidos
em um difratbmetro Siemens, modelo D-5000 utilizando radiagao 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.

Nos difratogramas das Figuras 17, 18 e 19 as amostras de y-Al,O3; foram
identificadas como A, B e C. O difratograma da Figura 17 é referentes ao suporte
alumina do tipo gama dos lote C-1616 apods ter sido submetido ao tratamento
térmico durante 60 minutos na temperatura de 1173K. Os difratogramas das Figuras

18 e 19 sao referentes ao lote SP-1020 sem e apds a submissao ao tratamento
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térmico nas condi¢gbes ja mencionadas. Nos referidos difratograms observam-se

estruturas cristalinas da 6-Al,O3 e y-Al,O3, com predominancia desta ultima.
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Figura 17. Difragédo de raio-X (XRD) da y-Al,O3 (lote C-1616) apds tratamento

térmico na temperatura de 1173K (A).
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Figura 18. Difragdo de raio-X (XRD) A v-Al,O3 (lote SP-1020) sem tratamento

térmico
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Na Figura 17 a estrutura cristalina € predominantemente de uma gama
alumina e foi identificada em 26 = 19,4°, 31,3°, 32,7°, 39,2°, 45,4°, 60,9° e 67,2°,
enquanto que a estrutura da 5-Al,O3 foi identificada em 20 = 84,4° e 96,3°. Nos
difratogramas da gama alumina do lote SP-1020 in natura (Figura 18) e apods
tratamento térmico (Figura 19), as estruturas da y-Al,O3 foram identificadas em 26 =
20°, 33,3°, 36,9°, 45,9°, 60,6°, 66,8°, e em 20 = 19,4°, 32,4°, 37,2°, 45,7°, 60,6° e
67,2°, enquanto que as estruturas da 6-Al,O3; foram identificadas em 206 = 84,6°,
96,8° e em 20 = 84,9° e 96,5°, respectivamente. Os difratogramas de raio-X das
aluminas C-1616 e SP-1020 com e sem tratamento térmico revelam que o

tratamento térmico n&o provocou mudanga significativa em sua estrutura cristalina.
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Figura 19. Difragdo de raio-X (XRD) C y-Al,Os3 (lote SP-1020) apds tratamento
térmico

O conjunto de difratogramas referente ao suporte catalitico da y-Al,O3 com
tratamento térmico (lote C-1616) (A), y-Al,O3 (lote SP-1020) (B) e (C) sem e apds o
tratamento térmico na temperatura de 1173K durante 60 minutos, estao

apresentados resumidamente na Figura 20.
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a

Figura 20. Difragédo de raio-X (XRD) da y-Al,O3 apés o tratamento térmico (C-1616

A) e y-Al,O3 sem e apos tratamento térmico (SP-1020 B e C) na temperatura de

1173K durante 60 minutos.
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Figura 21. Difragédo de raio-X (XRD) CeO2(5%)/y-Al,03; sem tratamento térmico (D)
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Figura 22. Difragdo de raio-X (XRD) CeO2(10%)/y-Al,O3 apds tratamento térmico na
temperatura de 1173K (E)

As Figuras 21 e 22 (D e E) apresentam os difratogramas de gama alumina
referente ao lote C-1616 dopada com 5% e 10% de CeO,. Os difratograms de raio-X
das referidas Figuras exibiram as fases dos cristalitos de CeO, em 26 = 28,7°, 56,4°
e 77,3° e ainda em 20 = 28,4°, 56,4°, 77,0° e 88,6°, respectivamente. Esses
resultados indicam que os nano cristalitos de CeO, estido dispersos sobre a
superficie da alumina, e sao coerentes com os resultados reportados na literatura
por SANTOS, 2005 e DAMYANOVA et al., 2002. Por outro lado, o pico caracteristico
do nano cristalito CeO, destacado em 28 = 28,4° aumentou proporcionalmente sua
intensidade na Figura 22, na medida em que seu teor foi elevado de 5% para 10%.

A Figura 23 apresenta o conjunto de difratogramas da gama alumina dopada
com 5% e 10% de CeOg, respectivamente (D e E).

Os difratogramas das Figuras 24 e 25 sao referentes ao catalisador de
Ni(5%)/y-Al,03 sem e apds o processo de calcinagdo com argdnio na temperatura de
973K durante 6 horas. Estes difratogramas apresentam os cristais de Ni° e NiO
incorporados ao suporte catalitico de gama alumina sem dopagem com a céria.
Nestas duas Figuras, o NiO foi identificado em 20 = 9,8°, 18,6°, 44,8°, 62,4° e em
76,5°, enquanto que o Ni° foi identificado em 286 = 50,2°, 84,9° e em 92,8°,

respectivamente.
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Figura 23. Difracao de raio-X da CeO,(5%)/y-Al,O3 e CeO2(10%)/y-Al,O3 (D e E)
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Figura 24. Difragao de raio-X (XRD) de Ni(5%)/y-Al,O3 sem calcinagao.

O difratograma da Figura 26 ¢é referente ao catalisador de

Ni(5%)/CeOx(1
973K durante

0%)/y-Al,O3 apos ter sido submetido a calcinagao na temperatura de

6 horas. Este difratograma apresenta os cristalitos de NiO e Ni° ja

mencionados, além do pico de CeO, em 206 = 87,7° e um novo pico de Ni° em 28 =

95,5°.
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da Figura 26 destaca ainda que o CeO, promoveu uma melhor

interacao entre o suporte e o NiO entre 26 = 44,5° e 48,8°, o0 que nao foi possivel ser

observado nitidamente nos demais difratogramas das Figuras 24 e 25.
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Figura 25. Difragéo de raio-X (XRD) G Ni(5%)/y-Al,O3 apds calcinagéo na

temperatura de 973K durante 6 horas.
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Figura 26. Difragao de raio-X (XRD) Ni(5%)/CeO2(10%)/y-Al,O3; apds calcinagédo na

temperatura de 973K durante 6 horas (H).
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A Figura 27 apresenta resumidamente o conjunto de difratograms das Figuras
24,25 e 26 (F, G e H). Este conjunto de difratograms (Figura 27) sao referentes ao
catalisadores de Ni(5%)/y-Al,O; sem calcinagdo (F), Ni(5%)/y-Al,O3  apos
calcinagdo na temperatura de 973K (G) e Ni(5%)/CeO2(10%)/y-Al,O3 (H) apds

calcinacao a temperatura de 973K durante 6 horas.
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Figura 27. Ni(5%)/y-Al,O3 sem calcinagao (F), Ni(5%)/y-Al,O3 apds calcinagao na
temperatura de 973K (G) e Ni(5%)/CeO2(10%)/y-Al,O3 (H).

455 Andlises de Caracterizagdo por Espectroscopia de

Infravermelho com Transformada de Fourier (FTIR)

O suporte catalitico de gama alumina e os catalisadores empregados no
presente trabalho foram submetidos a analise por espectroscopia de infravermelho
com transformada de Fourier (FTIR) para a identificacdo de seus respectivos grupos
funcionais. Os espectros de infravermelho foram obtidos utilizando-se um
espectrofotdmetro Bruker, modelo Vertex 70, em um intervalo espectral de 400 cm™
a 4500 cm™. As amostras foram preparadas pela técnica padrdo de aspersio de
cerca de 10% em peso do material em p6 da sobre o KBr e depois recoberto com o
mesmo sal. A foi realizada no modo reflectancia com resolugédo de 4 cm™ sobre 16

scans.
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Os espectros de infravermelho identificados como A, B (lote C-1616), C e D

(lote SP-1020) foram realizados sobre a y-Al,O3; sem tratamento térmico para as
amostras (A e C) e com tratamento térmico na temperatura de 1173K durante 60

minutos para as amostras (B e D).
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Figura 28. Espectros de infravermelho com transformada de Fourier (FTIR)
da y-Al,O3 sem tratamento térmico (A e C) e com tratamento térmico na temperatura
de 1173K durante 60 minutos (B e D).

As bandas de absorcdo observadas na regido de 3786 cm™ a 3035 cm™ em
todas as quatro amostras (A, B, C e D) sao referentes ao estiramento dos grupos
hidroxila da gama alumina. Os grupos hidroxilas apresentam bandas de estiramento
largas devido a associagcdo inter e intra-moleculares como consequéncia de
deformacgdes das fortes ligagdes com os atomos de hidrogénio. Por outro lado, as
bandas de absorgdo observadas na regido entre 412 cm™ a 990 cm™ s&o referentes
as vibragdes do grupo Al-O da y-Al,0O3, enquanto que a absorgdo observada em
1383 cm™ e 1626 cm™ pode esta relacionada com a quantidade de H,O de
cristalizagdao da y-Al,Os. Principalmente, por que observa-se que ocorreu uma
reducdo na intensidade desses picos quando as amostras de alumina foram
submetidas ao tratamento térmico a 1173K (B e D) (SANINGER, 1995; APARICIO et
al., 2000). A banda de absorcdo observada em 2873 cm™ ¢ atribuida aos ions de
A** em coordenacéo tetraedral (CRACIUN, DANIEL e KNOZINGER, 2002).



148

2,5

1652 1404

2,0 4 W
S VL
&)
1,5 -
2 R s i
o /\
—
5 o %
Q0
< ] E
0,5 +
0,0 y T y T y T y T y T y T y T y T y
4500 4000 3500 3000 2500 2000 1500 1000 500 0

Numero de onda (cm'1)

Figura 29. Espectros de infravermelho com transformada de Fourier (FTIR)
da CeO; (5%)/y-Al,0O3 sem calcinagéo (E) e CeO; (10%)/y-Al,0O3 (F) com

calcinagéo a temperatura de 973K durante 6 horas.

Os espectros de infravermelho da Figura 29 sao referentes as amostras de
CeO; (5%)/y-Al,03 sem calcinagdo (E) e CeO; (10%)/y-AlO3 (F) com calcinagdo na
temperatura de 973K durante 6 horas. Nestes espectros nao foi possivel a detecgao
de nenhuma banda de absorcao relativa ao CeO,. Por outro lado, as bandas de
absorgdo observadas em 1404 cm™ e em 1652 cm™ corroboram com a atribuigdo
feita ao estiramento da H,O de cristalizagdo da y-Al,O3; na Figura 28. Principalmente,
porque o0s maiores picos foram observados para a CeO3(5%)/y-Al,O3 sem
calcinagédo. Consequentemente, com maior quantidade de agua de cristalizagéo.

A Figura 30 refere-se aos espectros de infravermelho com transformada de
Fourier (FTIR) do Ni(5%)/y-Al,03 sem calcinagéo (G), Ni(5%)/y-Al,O3 (H) e Ni(5%)/
Ce0,(10%)/y-Al,O3 (1) calcinados na temperatura de 973 durante 6 horas,
respectivamente. Nestes espectros, foi observada apenas uma unica banda de
absorcdo atribuido ao NiO em 2403 cm™ (G), enquanto que ndo foi possivel a
detecg¢ao das bandas de absor¢ao dos atomos de niquel reduzido a Ni° disperso na
superficie das aluminas nas amostras H e |.

A literatura reporta-se a bandas de absorcdo do Ni° disperso sobre a

superficie a alumina na regido compreendida entre 1940 cm™ a 2200 cm™ apenas
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para temperaturas de reducgado realizada entre 373K a 823K e teores de niquel
inferiores a 3% (PONCELET, CENTENO e MOLINA , 2005).
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Figura 30. Espectros de infravermelho com transformada de Fourier (FTIR)
do Ni(5%)/y-Al,O3 sem calcinagao (G), Ni(5%)/y-Al,O3 (H) e Ni(5%)/ CeO2(10%)/y-
Al>O3 (I) com calcinacdo na temperatura de 973 durante 6 horas, respectivamente.

45.6 Teores Metalicos por Espectrofotometria de Absorcéo
Atomica (EAA) e Fluorescéncia de Raio-X (FRX)

Os teores de niquel metalico incorporado ao suporte catalitico de gama
alumina pura e sobre o 6xido misto de gama alumina-céria (5%) e (10%) foram
investigados por espectrofotometria de absorgdo atébmica e por fluorescéncia de
Raio-X. Os equipamnetos utilizados nos ensaios foram um espectrofotdbmetro CG,
modelo CG-7500 utilizando lampada padréo para o niquel e um espectrometro de
fluorescéncia de Raio-X Rigaku, modelo RIX-3000, equipado com tubo de Rh.

As amostras do catalisador em pd foram inicialmente diluidas em uma
solugdo 5M de HCI em um baldo volumétrico de 50 ml e colocadas em agitacédo
constante a temperatura ambiente durante 72 horas para completa dissolugdo dos
atomos de niquel metalico para os testes de absorcao atomica. Para os testes de

fluorescéncia de Raio-X, uma porgcdo de cada amostra colocada colocada em uma
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capsula de aluminio e prensada em prensa hidraulica com 25 ton de presséo e as

pastilhas formadas foram analizdas semi-quantitativamente.

Os resultados das analises por absorgao atémica e por fluorescéncia de Raio-

X para os oxidos mistos de alumina-céria e para os catalisadores de Ni(5%)/y-Al,O3
sem calcinagédo, Ni(5%)/y-Al,03 e Ni(5%)/y-Al203-(10%)CeO, apds 6 horas de

calcinagdo com argbnio comercial e 6 horas de redu¢do com H; puro a temperatura

973K e passivagdo com argdnio durante 60 minutos na temperatura de 293K,

respectivamente estao apresentados na Tabela 3.

Tabela 3. Analise por espectrofotometria de absor¢cdo atdomica para os
catalisadores de Ni(5%)/y-Al,03 sem calcinagdo, Ni(5%)/y-Al,O3 e Ni(5%)/y-Al203-
(10%)CeO0,. Calcinado, reduzido e passivado.

Tipo de Condicoes EAA (%) FRX (%)
Catalisador de Preparagéao Ni NiO CeO2
(5%) CeOZ—y-AI203 Apos Trat. Térmico 5,37
(10%) CeOZ—y-AI203 Apo6s Trat. Térmico 9,26
Ni(5%)/y-AI203 Sem calcinagao 4,39 7,75 -
Ni(5%)/v-AlL,0, Calc, Red. e Pass. 5,11 798 -
Ni(5%)/(10%)CeO,y-Al,O,  Calc. Red. e Pass. 5,11 7,49 8,35
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4.6 Conclusao

Os catalisadores de Ni(5% em massa)ly-Al,O3 e Ni(5% em
massa)/CeO2(10%)/y-Al,03  formulados, foram preparados pelo método da
impregnagdo via umida. O catalisador de niquel contendo 5% em massa foi
preparado a partir de uma solugdo 0,5 molar do sal precursor de Ni(NOs3),.6H,O
(Sigma-Aldrich  99,99%) sobre o suporte catalitico de gama alumina pura
(Sasol/Catapal) e sobre um 6xido misto de y-Al,O3-CeO, contendo 5% e 10% de
CeO,. As amostras de gama alumina foram inicialmente tratadas termicamente na
temperatura de 900°C durante 60 minutos em atmosfera constante de argdnio
comercial. As amostras dos catalisadores preparados sobre os diferentes suportes
cataliticos foram caracterizadas por medida de area superficial pelo método (BET),
difracdo de Raio-X (XRD), analise termogravimétrica (TGA) e (DTGA), reducéo a
temperatura programada (TPR), espectroscopia de infravermelho com transformada
de Fourier (FTIR), analise granulométrica de graos a laser (AGL), analise quimica
elementar (AQE), espectrofotometria de absor¢do atbmica (EAA) para a
determinacao do teor de metal incorporado no suporte catalitico e fluorescéncia de
Raio-X (XRF)

Os teores de niquel obtidos na espectrofotometria de absorgéo atbmica estao
proximos dos valores nominais de formulagao dos referidos catalisadores (Ni(5,11%
em massa)/y-Al,O0s3; Ni(5,11% em massa)/CeO,(10%)/y-Al,O3). Desta forma, pode-se
afirmar que a metodologia empregada na preparagdo mostrou-se eficaz para a
obtencgao dos teores desejados.

A técnica de caracterizagao por temperatura programada de redugao (TPR)
permitiu a determinacdo dos intervalos de temperaturas onde ocorreram as
reducdes do precursor metalico (NiO) incorporado ao suporte catalitico, além de
revelar as possiveis interacdes existentes entre o metal e o suporte. Para o perfil de
TPR do Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3; apds a calcinagao a 973K, houve reducéo do
niquel nas temperaturas de 526,1K e 1017,8K. O catalisador formulado de Ni(5,11%
em massa)/Ce0O2(10%)/y-Al,O3 apresentou picos de redugdo nas temperaturas de
526,4K e 735,9K.

A técnica de caracterizagao por difragcdo de Raio-X permitiu a identificacdo
dos nano-cristalitos de Ni, NiO e CeO, dispersos sobre a superficie do suporte
catalitico de gama alumina pura e modificada com CeO,. Desta forma, os resultados

obtidos no presente trabalho foram comparados aos dados reportados pela literatura
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e mostraram-se coerentes com os resultados apresentados por (SANTOS, 2005;
DAMYANOVA et al., 2002).
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CAPITULO 5.0 METODOLOGIA EXPERIMENTAL E BALANCO DE
MASSA DO PROCESSO DE REFORMA DO METANO COM DIOXIDO
DE CARBONO EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Resumo

O processo de reforma do metano com dioxido de carbono foi desenvolvido
em reator de leito fluidizado empregando-se os catalisadores de Ni/y-Al,O3 e
Ni/CeO,/y-Al,O3 previamente formulados e caracterizados. Foram adotadas
condigdes operacionais de 973K, 1,0 bar e razdo molar de alimentagdo CH4:CO,:Ar
= (2:3:15). O sistema teve seu comportamento operacional isotérmico e estacionario
descrito por um modelo matematico unidimensional formulado com base na
premissa de VAN DEEMTER e VAN DER LAAN (1961) e KUNIl e LEVENSPIEL
(1969), concebido segundo a ocorréncia de uma fase diluida para a fase gasosa e
uma fase densa para a emulsao dos sélidos cataliticos. As solugbes das equacdes
permitiram simulagdes de parédmetros segundo variagcbes de parametros
operacionais (velocidade minima de fluidizagdo, concentragdo dos reagentes e
produtos na saida do reator, conversao dos reagentes e temperatura), os quais
foram validados experimentalmente. As operagdes reativas de reforma do CH4-CO;
foram conduzidas em uma unidade piloto em escala de laboratério, constituida de
um reator de leito fluidizado construido em ago inoxidavel AISI 310S, de
caracteristicas geométricas H;= 1.18 m, Di,« = 0,038 m. Em condi¢des de fluidizagao
foram utilizadas; uns = 0.31 cm/s, u, = 1,76 cm/s com vazao superficial de operagao
Qo = 1200 cm*/min, dp = 85 um e mea. = 280g. Nas condigbes praticadas, a reagéo
de reforma do metano com dioxido de carbono apresentou conversdées da ordem de
51,54% a 60,20% com relagdo ao CH4 e 45,51% a 53,02% ao CO,. Rendimentos em
hidrogénio e monoxido de carbono atingiram niveis de 47,72% e 49,95% com o
catalisador de Ni/Al,O3 e 46,97% e a 50,78% com o sistema Ni/CeOy/y-Al,Os.
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5.1 Introducéo

O metano € o principal componente do gas natural, sua participacéo varia
entre 80% a 95% em volume na composi¢cdo desse gas, dependo da jazida de
producdo. O meétodo convencional de valorizagcdo do gas natural consiste na
formagao e producdo de gas de sintese (CO+H,), o qual encontra uma série de
aplicagdes industriais, como a producdo de aldeidos, acido acético, oxo-alcoois,
hidrocarbonetos. Nos Ultimos anos, o gas natural vem sendo empregado na
producdo de metanol via Fischer-Tropsch e para a producdo de combustiveis
liquidos, dentre eles gasolinas sintéticas e o dleos. O gas de sintese pode ainda ser
empregado para a producdo direta de hidrogénio ou amoénia (VERMEIREN,
BLOMSMA e JACOBS, 1992).

Enquanto alternativa a reforma a vapor industrial, tem-se cogitado a utilizagao
do diéxido de carbono para reformar o gas natural. Um dos fatores limitadores da
utilizagcado da reforma do metano com diéxido de carbono em processos industriais
ainda é a formacao de coque. No entanto, essa realidade vem sendo mudada
gradativamente diante da possibilidade de redugdo do passivo ambiental que essa
reacao representa, acrescida de produgdes de gas de sintese com baixas razdes de
H,/CO, ideal para o processo de produg¢ao de metanol via GTL (WANG e LU, 1998).

Por outro lado, a forga da ligagdo covalente existente entre os atomos de
carbono e hidrogénio € uma das mais fortes existentes entre os hidrocarbonetos e
requer cerca de 435kJ/mol de energia para ser quebrada. Além do que, a molécula
do metano n&o possui grupos funcionais, momento magnético nem distribui¢do polar
para ser atacada, razdo pela qual, as rea¢des que envolvem o metano serem
altamente endotérmicas, e requerem o suprimento de grande quantidade de energia
(ZHANG, WANG e DALAI, 2009).

Neste trabalho foi investigada a reforma do metano com CO; em presenga
dos catalisadores de Ni(5%)/y-Al,O3 e Ni(5%)/CeO,/y-Al,O3 desenvolvida em reator
de leito fluidizado na temperatura de 973K e sob pressdo atmosférica. Procedeu-se
a simulagdo numérica do comportamento do processo e validagao experimental
segundo as predigdes de um modelo matematico unidimensional concebido via

balancos de massa aplicados as duas fases presentes no reator de leito fluidizado.
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5.2 Metodologia Experimental do Processamento de Reforma do

Metano com Dioxido de Carbono (DRM) em Reator de Leito
Fluidizado

O desenvolvimento das etapas experimentais de reforma catalitica do metano

com dioxido de carbono foram precedidas dos estudos fluidodinamicos para a

determinacao dos parametros fisicos inerentes a fluidizagao realizada no reator de

leito fluidizado. A unidade piloto, incluindo o reator de leito fluidizado tem

representacéo esquematizada na Figura 1.

Salda de gis

Saita da finos

2
—
Mlistarador g
de gas - 5
CHA ‘%ﬁ“\
coz
& 426
=

Figura 1. Representagao esquematizada da unidade piloto empregada na reforma
catalitica do CH4s com CO,. 1injetor de gas, 2 prato distribuidor, 3 forno, 4 zona de

separacgao, 5 zona expandida, 6 ciclone .
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A unidade piloto € composta pelos componentes que estdo devidamente
identificados ou numerados, como segue: cilindros de reagentes, metano, diéxido de
carbono e argbnio, jogo de valvulas de fecho rapido a montante e a jusante dos
controladores massicos de vaz&o de gas e um misturador de gas; 1- injetor de gas, 2
- placa de distribuigdo dos solidos, 3 - forno elétrico tubular dotado de trés zonas de
aquecimento, base, centro e topo, equipado com controladores programaveis
lineares de temperatura e compreende toda a zona de reagdo, 4 - zona de
separacao de sélidos, 5 - zona expandida do reator, 6 - ciclone de separacao de
sélidos e gases efluentes. O sistema de analise e aquisicdo de dados das reacgdes é
composto por um cromatografo a gas (Varian 3800) equipado com detector de
condutividade térmica (TCD) e munido com uma coluna empacotada em aco
inoxidavel 316 (Carbosphere 60/80 - Alltech).

A determinacdo dos parémetros fluidodindmicos de fluidizagdo, tais como:
velocidade minima de fluidizagdo, porosidade do leito e perda de pressdo foram
realizados com o suporte catalitico de gama alumina a frio (323,15K) e nas
temperaturas de 973K, 1023K e 1073K. Empregou-se o argénio como gas de arraste
e a perda de carga foi medida através de um transdutor digital via diferencial de
pressao.

As operacgbes reativas foram realizadas com uma massa de 280g de
catalisador de Ni(5%)/y-Al,O3, a qual foi alimentada pelo topo do reator. O material
foi calcinado e reduzido in situ com fluxo constante de 600 cm®/min, respectivamente
de argbénio comercial e hidrogénio puro na temperatura de 973K durante 6 horas

para cada uma das etapas.

5.2.1 Determinacdo da Massa Especifica, Porosidade Interna da

Particula e Porosidade do Leito

As caracteristicas fisico-quimicas originais da gama alumina empregada
como suporte catalitico foram modificadas por ocasido da etapa de tratamento
térmico realizado sobre a mesma, por esta razao, foi necessario a determinacao de
suas principais propriedades fisicas tais como: massa especifica, densidade
aparente, porosidade interna da particula e a porosidade do leito. Detalhes da
metodologia experimental e calculos destas propriedades estdo descritas no anexo
5.
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A porosidade do leito (£7), também chamada de porosidade estatica € um

parametro que depende do tamanho e da forma da particula, e geralmente diminui
com o aumento do didmetro das mesmas. Quando nao é possivel a sua
determinacao experimentalmente, eventualmente ela pode ser determinada através
de correlagdes empiricas como é o caso da Equacao 1 (SAU, MOHANTY e BISWAL,
2007).

£, =1+ 0416294, logyo(d,,) +1.4174; | )

Na qual dp e ¢S sdo o didametro em centimetros e a esfericidade da particula.

A esfericidade da particula € uma medida adimensional definida como sendo
a relacéo entre a superficie de uma esfera pela superficie da particula ndo esférica

do mesmo tamanho, conforme a Equacdo 2. O valor da esfericidade de uma

particula varia entre 0<¢S <1 e a Tabela 1 fornece os valores de ¢% para alguns

materiais.

4= Superficieda esfera
* | Superficieda particula o mesti v @)

Tabela 1. Dados de esfericidade (%) da particula para alguns materiais

empregados em fluidizagéo

Autor Material Esfericidade (¢, )
Leva et al., (1948, 1949) Areia 0,600 a 0,861
Catalisador de Fe 0,578
Carvao mineral 0,625
Celite cilindrico 0,861
Uchida e Fuijita (1934) Sélidos em po 0,63
areia 0,534 a 0,628
Shirai (1954) Silica 0,554 a 0,628

Carvao ativado 0,696
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5.2.2 Determinacao dos Parametros Fluidodinamicos de Opergacao
do Reator de Leito Fluidizado

A velocidade minima de fluidizagdo utilizada na operagdao do reator foi

determinada experimentalmente e ajustada através da correlagdo empirica da
Equacgao 3 (ERGUN,1952).

Y7,

2 1 2 4
175 dPU’”f 1 0( _8’"f) deUW!f _ Pp('os_pf)g
3 +13 52 = 7 (3)
8m¢s (gmf) ¢s H

U

A velocidade minima de fluidizacdo foi obtida experimentalmente com as
massas de gama alumina de 200g, 250g e 300g, testadas a frio (323K) e nas
temperatura de 973K a 1073K. O gas de arraste utilizado foi o argbnio comercial
com vazdo variando entre 25 cm*min a 1200 cm*min, com incrementos de 25
cm®/min aplicada em cada operagdo. O fluxo de gas foi medido através de um
medidor de fluxo massico de gas (Allborg) e a perda de presséo, verificada entre a
base e o topo do reator, foi medida através de um transdutor digital diferencial de
pressao e de uma coluna de agua em U auxiliar.

Um dos parametros relevantes em sistemas em fluidizacdo e que aparece na
Equacao 3 é a fracdo de vazio ou porosidade minima de fluidizacdo. Para particulas
pequenas esse parametro pode ser estimado pela correlacdo empirica da Equacéao
4 com erro maximo da ordem de 10% (KUNII-LEVENSPIEL, 1969; WEN E YU,
1966).

L, 0 0,021

p .
&, =0,5864""| 4 =L .
nd,p; P, @

5.2.3 Modelagem Mateméatica Aplicada ao Reator de Leito

Fluidizado

A reforma catalitica do metano com diéxido de carbono (DRM) realizada
sobre o catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3 foi desenvolvida para as
operacdes em reator de leito fluidizado. O desenvolvimento matematico foi aplicado
com base nos balangos de massa dos componentes presentes no reator de leito

fluidizado, concebido segundo a teoria das duas fases distintas escoando
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simultaneamente no leito. Admite-se uma fase diluida adotada para as bolhas de
gas e uma fase densa, adotada para a emulsao das particulas do sdlido catalitico
(VAN DEEMTER e VAN DER LAAN, 1961; KUNII e LEVENSPIEL, 1969).

O presente modelo admite as seguintes premissas:

- 0 reator de leito fluidizado é considerado um reator pistonado pela
composi¢ao de um reator de mistura associado em série;

- a porosidade é considerada uniforme ao longo do leito, uma vez que a vazao
volumétrica é considerada constante;

- a ocorréncia do escoamento convectivo € predominante na fase diluida;

- a reagao ocorre na superficie do catalisador e os efeitos difusivos intra-
particulares oferecem pouca resisténcia as migragdes dos componentes reagentes,
admitindo-se o funcionamento do sistema em regime cinético quimico;

- ha ocorréncia de transferéncia de massa dos reagentes na fase diluida para
a fase sdlida e dos produtos da fase densa para a fase diluida;

- ha ocorréncia de escoamento ascendente nas duas fases distintas, cada
uma com sua respectiva velocidade superficial;

- ha ocorréncia de escoamento dispersivo nas duas fases na diregao axial;

- 0 processo de reforma do CH4 com CO; é isotérmico em ambas as fases;

- as variagdes das concentracdes dos reagentes e produtos ocorrem apenas
na direcao axial;

- 0 reator opera em regime estacionario nas duas fases;

- 0 volume existente acima do leito fluidizado atua como um misturador ideal.

Para fins de concepgdo do modelo, toma-se como base um elemento
infinitesimal do reator de leito fluidizado na diregdo axial esquematizado na Figura 2.
Considerando-se A (cm?) como a area da sec3o transversal do reator, D, (cm?%/s) a
difusividade, W, (mol/s cm?) e F, (mol/s) o fluxo molar e a vazao molar na diregdo

axial, conforme as Equacgdes 5 e 6, respectivamente.

WZ=—D66—C+M C (5)
Oz z

F=-D,4, % 1y ac (6)
Oz
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A difusividade efetiva é fornecido pela Equacéo de Aris-Taylor (Equagao 7) e

esta relacionada com o coeficiente de difusédo das misturas gasosas (D,,) € com o
raio do reator (R, ). O coeficiente de difusdo das misturas gasosas é fornecido pela
correlacdo empirica de Champman-Enskog (Equagdo 8) para misturas binarias
conforme as Equacgbes 7, 8 e 9, em que My e Mg sdo os pesos moleculares das

espécies A e B na temperatura T e presséao P. rz(AB)e Q. sdo parametros de

LENARD-JONES.

2 2
Dab +Uo Raio (7)
(48D,)

el L
MA MB
D, =0.0018583

pT

1.75
D, (T)=D, (To(%j (gj ©)
1 2

'II' i.' *‘ . .|
QA S
[ I‘*; 'i-"'.- * 5 a

L] 1{. i
TII"-“ITI w lF e _r __I+‘—‘lz
55 ",

Figura 2. Esquematizagdo de um elemento infinitesimal do reator de leito fluidizado
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Efetuando os balangos de massa no elemento infinitesimal da Figura 2 para
um componente "i* presente na fase diluida e na fase densa, obtém-se as

Equacgdes 10 e 11 para cada uma das respectivas fases.

N
epFip|. —egFip|.n —EsWigp AV —epAV Y (Rijg) =0 (10)
=

N
(I-&p)Fig|, +(1=&p)Fig |, n, — 3WigpAV —(1=£5) (1= £, )AV Y (Rijz) =0
j=1

(11)

Na qual ¢3, ¢;, 1-g5 e 1-¢;, s&o a fragdo de bolha no leito, a porosidade
do leito, a fragdo de soélidos na fase da bolha e fragdo de sdlidos na fase densa,
respectivamente. Wiy, € a quantidade de moles de um componente que é
transportado da bolha para a emulsdo por transferéncia de massa e Rij; € Rij; sdo
as taxas de reacao do componente i nas reagdes j nas fases diluida e emulsao.

A quantidade de moles transportado da bolha para a emulsao é fornecido pela
Equacdo 12, onde o termo Ky é coeficiente global de transferéncia de massa,

expresso pela Equacdo 13, identificada como correlagdo de (DAVIDSON E
HARRISON, 1985).

Wigp = K g (Cig —Cig) (12)

U . 1/5 1/4
KBE=4,5£dlfJ+5,85DAB—g (13)

5/4
b d,

Na qual d, é o diametro médio da bolha e g € a aceleracdo da gravidade.

Fazendo a substituicdo da Equagcao 6 nas Equacdes 10 e 11, dividindo-se
todos os membros pelo elemento de volume infinitesimal AV e tomando-se o limite,
obtém-se as equacdes fundamentais de balangcos de massa para as fases diluida e

densa do reator de leito fluidizado borbulhante assim expressas:.
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2
dClB dClB

D FE R —Kpp (Cig —Cig)— Y Rijg (14)

e

2

dc;
(1-¢&5)D, 2 —(1 Ep ),

dCi . . ..
dzE + &K g (Cig —Cig )= (1-£5)(1—£,,0) D Rij (15)

As taxas de reacdo foram aplicadas segundo leis cinéticas obtidas
previamente (PACIFICO, 2004) e foram incorporadas as equacdes de balancos de
massa para cada uma das espécies quimicas i = CHg4, CO,, CO, H,, H,O. Por outro
lado, as leis cinéticas refletem cada uma das reacdes independes da reforma do
metano com CO,, conforme abordagem discutida no Capitulo 3 deste trabalho.
Deste modo, as etapas reacionais independentes aqui consideradas foram a
decomposicao catalitica do metano, a reagcdo homogénea reversa de water gas shift
e reacao heterogénea nao catalitica reversa de Boudouard, identificadas como etapa

I, etapa Il e etapa lll, respectivamente.

Etapal: CH,— C+2H, (16)
Etapa ll: CO, + H,—— CO+ H,0 (17)
Etapa lll: C+CO, ——2CO (18)

A etapa | admite lei cinética de primeira ordem com relacdo ao metano, do
tipo Langmuir-Hinshelwood, e as etapas Il e lll admitem combinacdes de leis
cinéticas homogénea de segunda ordem e lei cinética heterogénea nao catalitica de

primeira ordem, conforme as Equacdes 19 e 20.

kK, ,C
Reyy = 184aCcH, (19)
* 14K, Cey,

1
Rco, =k, [Cco2 Cyy———

eq;

1
CCOCHzo}fks {Cco2 N CCOJ (20)

€Q3
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Os parametros k1, k2 e k3 sdo as constantes cinéticas referentes as taxas de
reacao das etapas |, Il e lll e K5q a constante de equilibrio de adsor¢ao do metano.
Keq2 © Kegz s@0 as constantes de equilibrio quimico das reacdes water gas shift e
reversa de Boudouard.

Como todo o fluxo de gas que excede a velocidade minima de fluidizagcdo na
fase da bolha é considerado um excedente gasoso, pode-se definir que o termo
convectivo na direcdo axial nesta fase € a diferenca entre a velocidade superficial e
a velocidade minima de fluidizagdo, como mostrado na Equacgao 21. Por outro lado,
fazendo-se as devidas substituicbes do componente i por cada uma dos respectivos
componentes da reforma e procedendo-se a adimensionalizacdo das equacgdes 14 e
15, obtém-se o conjunto de equagdes de balangos de massa para cada um dos

respectivos componentes, CH,4, CO», Hy, CO e H,0, respectivamente.

Uz =U,~U,, (21)
2
Ccryp Ccryn
D, PR (tty = thyyz) PR Kpg (CCH4B —Cen, e ) -
Ccn,p
VBKRpcatlead =0 (22)
(1 + KadCCH4B)

A Equagao 22 admite as seguintes condigdes de contorno de contorno:
dC,
. _ . -\ _ =+ CH4
CCy: z=0; u,Ccpy,, (07)=u,Cey,, (0 )—DeTB|Z:0 (23)

dCey,,

CCy: z=L:
dz

=0 (24)
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2
d d
Ceryr CcryE &
4E aE | B

D - Ky (C -C -
e 2 m - j BE ( CH,B CH4E)
1-¢ CCH E
[ 1— " jKRpcatlead ; =0 (25)
B (1 +KadCCH4E)

A Equagao 25 admite as seguintes condigdes de contorno de contorno:

CCg: z= O, CCH4E:0 (26)
dC.
CCy z=L; —E _ (27)
dz

A condigao de contorno de Danckwerts admitida na entrada do reator para os
reagentes CH4s e CO, na fase da bolha e para os produtos nas duas fases € uma
condicdo de contorno mista do tipo Robim, enquanto que a condigdo de contorno
admitida na entrada do reator na fase da emulsao dos sélidos € do tipo Dirichlet para
os reagentes. Por outro lado, na saida do reator é admitida uma condicdo de
contorno de Neumam para ambas as fases para todos os reagentes e produtos.

Na adimensionalizag&o do sistema composto pelas Equagdes 22 a 27 admite-

se as seguintes situagdes:

c/
y = ﬂ (28)
CH4B
z
A== 29
I (29)
D 1

(30)
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VL HL
rp == ——k _ (32)
5 Q (uo _umf)
ou
_ VVcat — pcatHL(l_gL) (33)

BT T -ty

2
1 “wenys _ dl/jCH4B

Pey di? d

—73KpE ('//CH4B ~YCH,E ) -

Y CH,B
z-B7/BI<R10caz‘klI<ad : =0 (34)
( +Kad'//CH4B)

A Equacdo 34 concebida para o metano na fase da bolha admite as

condicdes de contorno adimensionalizadas expressas pelas equacodes 35 e 36.

1 d¥cu,s
CCs: z=0=>1=0: —— =+ =1 35
5. Z Pey  dA YcH,B (35)
d
CCo z=L=Ai-1; "’;?B:o (36)

1 d‘/Z/CH4E d,, CH4E Ep
- + TeKpE (‘// CH4B ~YCH,E ) -

Pep  da? dd 1-&5
l-¢&,, YCH,E

5K p P0 ki K ! =0 (37)
[ 1_33 j E>RFeat™™ad (1+Kadl,VCH4E)

A Equacdo 37 concebida para o metano na fase da emulsdo dos solidos
cataliticos admite as condi¢des de contorno adimensionalizadas expressas pelas

equacdes 38 e 39.
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dycne _
dA

CCs: z=L=>A=1; 0 (39)

Adotando-se o0 mesmo critério de adimensionalizacdo das Equagdes de
balancos de massa do componente metano para todos os demais componentes,
obtém-se desta forma, as equagdes adimensionaliazas de balangos de massa de
todos os componente i da reforma do CH, com diéxido de carbono.

Balanco de massa adimensionalizado para o CO; na fase da bolha e

emulsao:

2
1 d‘//COZB 3 dl//COZB

Pep di? dA

Ycoz¥H,0 Yco
7y Kg [kz [WCOZB'//HzB —M]H@ [f//cozg : ]] =0 (39)

Kqu KeqS

—-153KpE ('//COZB ~Yco, )_

A Equagao 39 concebida para o CO; na fase da bolha admite as condi¢des de

contorno adimensionalizadas expressas pelas equagdes 40 e 41.

1 dvco
CCy 2202 4=0: ——— O\, 4 40
"E Pey di ! COm (40)
d
CCp z=L=i=1: 2 m _ (41)

da
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d? d
I “weoe Y coe Ep
Pep di? da l-¢p E BE(I//COZB WCOZE)

l-¢ Yco W 7

of cog¥ H,0, co
1 " | pKp | by Yco,,YH, - |+ Yco,, =11=0 (42)
—&p K Keq3

eq?2

A Equacado 42 concebida para o CO, na fase da emulsdo dos sodlidos

cataliticos admite as condicdes de contorno adimensionalizadas expressas pelas
equacoes 43 e 44, respectivamente.

CC3 z=0=>1=0: I//COZEZO (43)

d
CCs: z=L=A=1; Vo _

(44)

Balangco de massa adimensionalizado para o hidrogénio na fase da bolha e
emulsgo:

2
1 dl//HzB _ dl//HzB

Pey d2 7 _TBKBE(‘//HZB_‘//HzE)+

YCH,p

1+ K aven,,

Ycoz¥ H,0p

Kqu

2-15’7/BI<R 2pcatk1Kad (

) —ky [V/cozBWHZB - J =0 (49)

A Equacgao 45 concebida para o hidrogénio na fase da bolha admite as

condicdes de contorno adimensionalizadas expressas pelas equacoes 46 e 47.

1 dyy
CCy z=0=>1=0: 28 4 =0 46
1.z Pey dA Vi, (46)

d
CCp z=L=i=1; i _ (47)
i
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2
1 dV/HzE _dWHzE +( Ep

Pey di? i jTBKBE (‘//HZB —WHZE)JF

l-¢p

1—

Ver
TBY Kp [ 1 =

1+ Ka¥en,,

Yco ¥ H,0, ] (48)

Kega

) —ky (WCOZE‘//HM -
eq

(C" .
i 2pcatlead
—&p (

A Equacao 48 concebida para o hidrogénio na fase da emulsédo dos solidos
cataliticos admite as condi¢des de contorno adimensionalizadas expressas pelas

equacdes 49 e 50.

1 dyy
CCy z=0=1=0: — 2 Ly =0 49
3- Z Pep dA YH,p (49)
d
CCu z=L=i=1: Tt _ (50)
i

Balang¢o de massa adimensionalizado para o monéxido de carbono na fase da

bolha e emulséo:

2
1 dWcoB 3 dl//cog

Peg di? dA

Yco,¥H,0 Yco
7y Kg [kz [WCOZBWHzB —M]H@ ['/’cozB % X ]]=0 (51)
eq3

—7pKpE (WCOB ~¥co, ) +

Keq2

A Equacao 51 concebida para o CO na fase da bolha admite as condigbes de

contorno adimensionalizadas expressas pelas equagdes 52 e 53.

1 dvco
CCy z=0=1=0: — 5 gy =0 52
1. 2 Pey dA Yo, (52)
d
CCp z=L=i=1: % _ (53)

da
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2
1 d‘//coE_dWcoE (83

+ K - +
Pep di2 d ]E BE(WCOB WCOE)

l-¢p

l-¢ Yco ¥ H,0 Yco
[1 Mf]z—EKR[kZ(l//COMl//HZE —% +h3 ‘//COZEK—E =0 (54)
—¢&p eq?2 eq3

A Equacdo 54 concebida para o CO na fase da emulsdo dos sélidos
cataliticos admite as condi¢des de contorno adimensionalizadas expressas pelas

equacoes 55 e 56.

1 dvco
CCst z=0=4=0: - Y0 L\, _g 55
3 Z Pey dA Ycog (55)
d
CCu z=L=i=l: l/;C/IOE:O (56)

Balanco de massa adimensionalizado para a agua na fase da bolha e

emulsao:

2
1 d‘//HzOB 3 dl’[/H20B

Pey di? d

Ycog¥m,0
757, Kp !kz [WCOZB'//HZB MH =0 (57)

- 15K pg (V/HzOB ~YH,0p )+

Kqu

A Equagao 57 concebida para agua na fase da bolha admite as condigdes de

contorno adimensionalizadas expressas pelas equacgdes 58 e 59.

1 dvpo
CCy 220 A=0: 1 VM08 0 58
1. Z Pey dA Y H,04 (58)
d
CCo z=L=i=l; 20 _ (59)

dA
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2
1 d‘//HzOE _ dWHzOE

&
J{ B ]TEKBE('//HzoB_'//HZOE)+

Per di? dA l1-¢p
l-¢ Yco,¥H,0

" \egKg | ky Veo Wiy —— | [=0 (60)
l-¢&p Kqu

A Equacdo 60 concebida para a agua na fase da emulsdo dos solidos
cataliticos admite as condi¢des de contorno adimensionalizadas expressas pelas

equacgdes 61 e 62.

1 d¥u0
CCs z=0=1=0: —— 2 =0 61
3. Z Pep dA Y H,0; (61)
d
CCu z=L=i=1: %:o (62)

Os paréametros adimensionais vy, Ye € Yo S@0 0s volumes de particulas soélidas
dispersas sobre a bolha, sobre a emulsao e sobre a nuvem da bolha, por unidade de
volume da bolha. O valor de y, € tradicionalmente assumido como sendo 0,005, ye,
vn € Kr sédo definidos nas Equagdes 63, 64 e 65, sendo k a constante desenvolvida
da reacdo em estudo e a ¢é fracdo de solidos sobre a cauda da bolha, com valor

assumido a =0,4.

ye:(l—em»(l“%)] (63)
&R

A 3(umf /gmf)
7. =( emf)Lb o) +a} (64)

i 7 (65)

" A/y,)+(k/Kgg)
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A solucao do sistema de equacgdes diferenciais ordinarias (EDO) de segunda
ordem acopladas e nao lineares concebidas para os balangcos de massa dos
componentes da reforma do metano com diéxido de carbono desenvolvida em reator
de leito fluidizado, recorre a uma metodologia de solugdo numérica pelo método das
diferencas finitas. Este método consiste no procedimento de transformar o problema
de um dominio continuo em um dominio discreto com numeros finitos de pontos
nodais. Por outro lado, o método das diferencas finitas transforma o sistema de
equacgdes diferenciais ordinarias em um sistema de equagdes algébricas néo
lineares e acopladas. A solugdao do sistema pode ser obtida com o emprego das
técnicas de solugao de sistemas nao lineares de equacdes algeébricas, dentro de
uma margem de tolerdncia ou com a aplicacdo de softwares de otimizagao

matematica.

5.2.4 Determinacéo da Velocidade Terminal na Operacao do Reator

de Leito Fluidizado

A vazdo do gas no reator de leito fluidizado esta limitada por dois dos
principais parametros de fluidizagdo, por um lado, pela velocidade minima de
fluidizagao (ums), abaixo da qual o leito nao fluidiza, e por outro lado, pela velocidade
terminal de fluidizagc&o (u;), acima da qual o leito sera arrastado por elutriagdo das
particulas solidas. Deste modo, a velocidade terminal de fluidizagao pode ser obtida
através da correlagao empirica da Equacao 66 (KUNIl e LEVENSPIEL, 1969).

4gd -
U, = 8 p(ps pf (66)
3pst
C, _ A para Rep < 0,4 (67)
Re,
d,pru,
R,, =212 ﬂf (68)

Sendo Cq4 o coeficiente da forga de arraste e Rep 0 nUmero de Reynolds da

particula.
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Tomando-se como base a velocidade terminal, a vazdo maxima Qmax (cm?/s)

de gas é estimada através da Equacéao 69.

Qi =AcU, 60 (69)

A velocidade de uma unica bolha no leito, a velocidade de fluidizacdo e a
velocidade de todas as bolhas que percolam e coalescem através do leito séo
fornecidas pelas Equacgdes 70, 71 e 72, respectivamente. A fracdo do leito ocupado
pelas bolhas é fornecida pela Equacéo 73. As velocidades relativas ascendente (ue)

e descendente (us) séo fornecidas pelas Equagdes 74 e 75.

Ubr =0.711(gd,)"? (70)
up = (71)

I e
Up = Uy = Uy + U, (72)
_ (I/lo -umf) (73)

u, :ulf—us (74)
Emf
e
=L (75)

(l-a-aep)

Para o calculo da velocidade relativa ascendente, o modelo de KUNII e
LEVESNPIEL (1969) admite que todas as bolhas no leito sdo de um mesmo
tamanho; que os sodlidos na fase da emulsdo fluem suavemente no sentido
descendente com escoamento pistonado e que a fase emulsdo existe nas condi¢des
de minima fluidizagdo. Por outro lado, esta express&o da velocidade ascendente (ue)

denota que se a velocidade dos solidos descendentes no leito for suficientemente
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grande, e isso acontece quando a fluidizagdo € vigorosa, entdo a emulsdo dos

sélidos ira ter movimento reverso a diregao do fluxo gasoso.

5.2.5 Predicbes da Altura do Leito de Particulas e da Massa de

Catalisador no Reator de Leito Fluidizado

A simulacdo numérica, pela via das solugbes das equagdes do modelo
desenvolvido abaixo, permitiu o calculo da altura das particulas solidas de
catalisador no leito, a conversao do metano como reagente de referéncia da reagéo
de reforma do CH4+-CO, em fungdo da temperatura, bem como, forneceu uma
estimativa da massa de catalisador a ser utilizada no reator de leito fluidizado em
funcdo da converséo do CHa.

Considerando uma primeira aproximagéao, segundo a Equagao 19, foi possivel
deduzir uma equacao para predizer a altura das particulas sélidas no leito (Hp),

obtendo-se a Equacgao 76.

dCcn,y  PskiKaaKpCen,
dr (1+KadCCH4B)

(76)

Expressando a concentragdo do metano em fungao da conversao, obtém-se a

expressao da Equacao 77.
Cety, =Coy,, A= Xem,) (77)

Sem perda de nenhuma caracteristica da Equacédo 77, pode-se reduzir o
denominador da mesma para efeito de simplificacdo dos calculos e substituir a

Equacao 77 na Equacao 76, de modo a se obter a Equagéao 78.

dXcy,

= Pk K oK (1= Xy, (78)

Integrando-se a Equagao 78 e fazendo uma mudanga de variavel com relagéo

ao tempo t, conforme definido na equagcao 79, a Equagao 78 assume a forma da
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Equacgéao 80 para o calculo da altura de particulas no leito (Hp.), a qual é funcao da

conversao do metano.

r=tleL (79)

Up

Hpy=— 1 gy ! (80)
Pski K qKp I_XCH4

Como a massa de catalisador no leito pode ser deduzida do balango de
massa na regido de fluidizagdo incipiente, a massa de catalisador no leito (W) é
apresentada pela Equacdo 81 (KUNII e LEVENSPIEL, 1969). Na qual, p,, € a

massa especifica absoluta do catalisador, A a area da seg&o transversal do reator,
u,, a velocidade do gas na bolha, (1-¢,¢)a fragéo de leito ocupado pelos soélidos na
fase solida, (1-¢g)a fragcdo de leito ocupado pelos solidos na fase diluida e Hp; a

altura de particulas no leito.
Wer =PapsAcuy (1-6p )(1-65 ) Hpp (81)
Substituindo-se a equacgao 81 na Equacgao 80, obtém-se a Equacao 82 para o

calculo da massa de catalisador no reator de leito fluidizado em fung¢ao da conversao

do metano.

Au,(1-¢ - )1-¢
e, = LAl o25) | ©2)
PskiK 1K p l_XCH4

Por outro lado, a Equagao 83 € util para uma estimativa da conversao do
metano em fungcdo da temperatura de operacao do reator de leito fluidizado quando
se conhece a massa de catalisador empregada no processo como fun¢ao da altura

das particulas no leito (Equagao 81), e ndo da conversao.

Pk K KWy
pabsubAc (1 - gmf )(1 - EB)

XCH4(T) =1- eXp (83)
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5.2.6 Predicbes dos Regimes de Fluidizacdo no Reator de Leito
Fluidizado

Os regimes de fluidizacdo pode ser estimado através do numero adimensional

de Froud (NFr), que expressa uma razao entre a energia cinética e a energia

gravitacional (Equagéo 84). Este parametro define os regimes de fluidizagao, isto &,

quando o numero de Froud é maior do que 100, a fluidizagdo é dita coesiva ou

heterogénea, quando o numero de Froud € menor do que 100, a fluidizagao é dita

particulada ou homogénea, como estabelecidos através das Equagdes 85, 86 e 87.

2
)
Fr=
D,g (84)
3
l"f: umf
m
(d,2) (85)
_ H .
NFr = Fr,,, Ps ZP1 N 2 | <100
o, D, (86)

implica que a fluidizag&o é do tipo smooth ou particulada

- H
NFr = Fr,, Ps ZP1 [ 2t | 5 100

implica que a fluidizag&o é do tipo borbulhante ou agregativa.
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5.2.7 ConversOes dos Reagentes, Rendimentos e Seletividades do
Hidrogénio e Gas de Sintese na Operacdo de Reforma do Metano
com Diéxido de Carbono Desenvolvida em Reator de Leito

Fluidizado

As conversdes do metano e do didxido de carbono praticadas no reator de
leito fluidizado foram definidas de acordo com as relagdes 88 e 89, enquanto que o
rendimento e a seletividade em hidrogénio e gas de sintese foram calculados

conforme as expressodes 90 a 93, respectivamente.

C C

o CHYy  “cH]
Xew, (%) =—_ i 100 )
CH},
c._.-C_,
_Tcoy T co
Xco, (%)= —=-100 (©9)
co}
Rend,, (%) Cif 100
Hy\70) = 90
CCH3+CC0§' (90)
C ,+C_
H co
RendGSl’ntese(%): C 2 C 100 (91)
CHi+ Co}
Selet ;. (%) Cif 100
clety, (7o) =
92
H2f+CCOf+CH20f ( )
C +C.
. co
Selet  giop (%) = ——— 2 100

: : 93
CH{+CCOf+CHZOf (93)
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5.3 Resultados e Discusséo

O processo de reforma catalitica do metano com dioxido de carbono (DRM)
foi realizado em reator de leito fluidizado sobre o catalisador de Ni/Al,O3 na
temperatura de 973,15K, razdo molar de alimentagdo CH4:COz:Ar = 2:3:15 sob
pressao constante de 1bar.

O sistema teve seu copmportamento operacional avaliado segundo condigbes
isotérmicas, em regime estacionario e foi descrito através de modelos matematicos
unidimensional de balangos de massa elaborado segundo a teoria de duas fases
distintas escoando simultaneate no leito, como fase diluida composta pelas bolhas
de gas e fase densa composta pela emulséo de solidos cataliticos.

Em condicbes de fluidizagdo, empregou-se massa de 280g do catalisador de
niquel suportado em gama alumina previamente formulado e caracterizado, vazao
volumétrica variando entre 600 cm®min a 1200 cm®/min, e vazdo constante de 1200
cm®min, velocidade minima de fluidizagdo (umf) = 0,31 cm/s, velocidade superficial
de operagao de (u,) = 1,76 cm/s e raz&o Uy/ums = 5,68.

Antecedendo as operagdes reativas do processo de reforma do metano com
diéxido de carbono no reator de leito fluidizado foram realizadas operagbes com o
suporte de gama alumina, cujas caracteristicas eram similares aquelas do
catalisador de niquel.

As avaliagbes conduzidas proporcionaram o dominio das operagdes em
condigdes de fluidizacdo, garantindo condi¢cbes estabelecidas segundo faixas de

valores de parametros fisicos operacinais.

5.3.1 Caracteristicas Fisicas e Operacionais do Sistema em

Operacédo do Reator de Leito Fluidizado

Os resultados dos calculos da porosidade do leito, porosidade interna da
particula, massa especifica absoluta, massa especifica aparente e densidade
hidrodindmica da gama alumina foram determinadas experimentalmente como
descrito no Anexo 5 (A5.1) e estao apresentados na Tabela 2.

Os resultados apresentados na Tabela 2 para a porosidade do leito foram
obtidos experimentalmente e seus valores foram comparados aos valores obtidos
pela correlagdo da Equacgao 14. Os resultados experimentais mostraram que existe
uma boa coeréncia entre estes e os valores obtidos através daquela correlagdo. O

desvio meédio relativo calculado entre os dois valores, experimental e pela
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correlagcédo, foram menores do que 10%.para as duas amostras de gama alumina

avaliadas.

Tabela 2. Caracteristicas fisicas do sistema operacional em leito fluidizado.
Porosidade do leito (g.), porosidade interna da particula (gnt), massa especifica
absoluta (pabs), massa especifica aparente (pap) € densidade hidrodindmica (pniq) das

amostras de gama alumina C-1616 e SP-1020

v-Al,03 DMR v-Al,03 DMR
Grandeza C-1616 (%) SP-1020 (%)
€L (Experimental) 0,54+0,02 3,70 0,54+0,008 1,47
L (Correl. Eq 14) 0,56 3,70 0,59 9,26
€int (Experimental) 0,51+0,003 0,52 0,51+0,004 0,79
Pabs(g/cm®) 2,60+0,10 3,80 2,50+0,04 1,60
Pap(g/cm?®) 1,20+0,10 3,80 1,14+0,04 1,60
Pria (g/cm?®) 1,25+0,03 2,40 1,26+0,009 0,71

—m=— y-ALO, C-1666 [200g]
—e— y-Al,O, C-1666 [250g]
v-ALO C-1666 [300g]

AP kPa x10?
0,035 -

0,030

i Y
0,025 ~ jai] OO sss0 0000 0000 0o

0,020 - o

0,015 - 5 -

9 H IS EEEE 5§ & N = =B

0,010 ™ -

0,005 -
]
O,OOO T T T T T T T T T T T T
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Velocidade superficial u, (cm/s)

u,=0,98; 1,13; 1,38

Figura 3. Perda de carga do leito em fun¢do de velocidade superficial de
fluidizagao da amostra de y-Al,O3; C-1666 a temperatura ambiente, massas de 200g,
2509, 300g e d, = 86 um.
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A velocidade minima de fluidizacdo foi determinada experimentalmente
através da medicédo da perda de carga do leito mediante a variagdo da velocidade
superficial de operacdo medida com medidores de fluxo massico de gas (Alborg).
Foram avaliadas amostras de gama aluminas dos lotes C-1616 e SP-1020
empregando-se trés diferentes massas desses suportes, 200g, 250g, 300g, as quais
possuem didmetro médio da particula de 86 uym e 80 um, massas especificas
aparente pap = 1,20 (g/lcm®) e Pap = 1,14 (g/lcm®), respectivamente. Nas Figuras 3 e 4
estdo expressas as perdas de carga no leito em fungdo da velocidade superficial do
gas. A velocidade minima de fluidizacdo foi também determinada de forma
experimental na temperatura de operacéo do reator de leito fluidizado ( 973K) com
massa de 280g da amostra de y-Al,O3; (Lote C-1616). A Figura 5 apresenta a perda
de carga no leito em fungcdo da velocidade superficial do gas com valor da
velocidade minima de fluidizagdo ums = 0,31 cm/s, cujo valor foi confirmado através
do teste de histerese. O teste de histerese € um procedimento realizado para
confirmar o teste direto, uma vez que o mesmo consiste na realizagdo do caminho
de volta do teste direto. Neste experimento de histerese, a perda de carga foi

reduzida gradativamente através da reducao da velocidade superficial do gas.

—=— 1-ALO, SP-1020 [200g]
—e— 1-AlLO, SP-1020 [250g]

AP KPax 107 y-ALO, SP-1020 [300g]
0,035-_
0,030 1
0,025 —- /..;.\ “/.*.*.7.f.—.—.—.7.f.
4 [ ] : =
0,020 ..../'
0,01 5 | .... /./T\(;... .,. .. .,...,. | bl Bl B b Bl Bl Bl b |
1 e |
0,010 4o /_/' x
0,005_'_,./' | Um=0,59; 0,69; 0,69 (cm/s)
x H :
I . T

T T T T T T T T T T

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Velocidade superficial U [cm/s]

Figura 4. Perda de carga do leito em funcao de velocidade superficial de

fluidizagdo da amostra de y-Al,O3 SP-1020 a temperatura ambiente, massas de
200g, 250g, 300g e d, = 80 um.
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AP Pa —m—Tste a 700°C
—e — Histerese a 700°C
1004 C-1666
ﬂ'—.. M=280g
80 4 ./.: .'lll:';--l---l---l—-—-—-—l+l+-
/ i _e-e
I
W)
60 ./
b
| L
° i
40 /,/' ;
.
[ )
20 4
T
| U = 0.31 cm/s
0 1

0,0 | 0:2 | 0:4 | 0:6 | 0:8 | 1:0 | 1:2 | 1:4 | 1:6 | 1:8 | 2:0
Velocidade superficial ugy (cm/s)
Figura 5. Perda de carga do leito em fun¢do de velocidade superficial de

fluidizagado da amostra de y-Al,O3; C-1666 a temperatura de 973K, massas de 200g,
250g, 300g e d, = 86 um.

O valor da velocidade minima de fluidizagdo determinado na temperatura de
973K (Figura 5) foi também estimado pela correlacdo de ERGUN (1952) (Equacao
3) e apresentou desvio médio relativo de 17,32%. A velocidade minima de
fluidizagdo ocorre numa zona de transi¢ao entre a regido de leito fixo e a regido de
leito fluidizado apds uma continua expanséo do leito, por essa razdo, a literatura
aceita desvios da ordem de até 34% para a estimacao desse parametro (KUNII-
LEVESNPIEL, 1969, GELDART, 2004).

A velocidade minima de fluidizagéo foi investigada também com uma massa
de 280g de y-Al,O3 do lote C-1616, pressao constante de 1 bar e temperatura
variando entre 973K a 1123K.

Nestes experimentos foi observado que existe uma relacéo inversa entre a
velocidade minima de fluidizagcdo e temperatura de operagao do reator de leito
fluidizado. Isto é, quanto mais elevada foi a temperatura de operagao praticada,
menor foi a velocidade de minima fluidizagdo observada. O grafico da Figura 6
apresenta a variacdo da velocidade de minima fluidizacdo mediante a variagcao 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 operacao foram de 973,15K, 1023,15K. 1073,15K e 1123,15K, respectivamente.
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Figura 6. Variagédo da velocidade minima de fluidizagdo mediante a variagdo da

temperatura (973K a 1123K ) do reator de leito fluidizado, massa de 280g y-Al,O3
(Lote C-1616) e P = 1 bar

Estes resultados estdo em concordancia com os resultados reportados na
literatura com respeito a variacdo da velocidade minima de fluidizacdo mediante a
variagao da temperatura (BOTTERILL, TEOMAN e YUREGIR, 1982; FLAMANT et
al., 1991; MATHUR e SAXENA, 1986; RASO, DAMORE, FORMISANI e LIGNOLA,
1992).

A Tabela 3 apresenta as principais caracterisicas fisicas e os valores dos
parametros empregados na operagao do reator de leito fluidizado.

A Tabela 4 apresenta um resumo dos valores obtidos para cada valor da
velocidade minima de fluidizagao, velocidade superficial e terminal de fluidizagao.
Estes resultados demonstram que a massa de sdélido, com valores entre 200g a
300g, ndo exercem influencia substancial no valor da velocidade minima de
fluidizacdo. Por outro lado, a massa do sélido esta diretamente relacionada com a
perda de pressao verificada no leito. As principais caracteristicas que influenciam a
velocidade minima de fluidizagado sao a massa especifica do solido e do fluindo, bem

como, a granulometria da particula e a temperatura de operacéo.
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Tabela 3. Caracteristicas fisicas e valores dos parametros empregados na operagao

do reator de leito fluidizado.

Parametro (unidade) Valor
(¢S) Esfericidade da particula 0,780
dp (um) Diametro médio da particula 86
€L Porosidade do leito 0,5400
Emt Porosidade minima de 0,5896
fluidizacao
& Porosidade do leito fluidizado 0,6582
g (cm/s?) Aceleragao da gravidade 980,1
Pabs (g/cm®) Massa especifica absoluta do
catalisador solido 2,60
ps (g/cm?) Massa especifica do
catalisador sdlido 1,20
Massa especifica
Phia (9/cm?) hidrodinamica do catalisador 2,25
sélido
pr (g/cm®) Massa especifica do fluido 1,588480
u (g/cm s) Viscosidade do fluido 4,844410*
R (atm cm®mol K) Constante dos gases
universais 82,06
T(K) Temperatura de reagdao do
reator 973
n=( Ps- Pr)9 Numero admensional 1175,96
plelep)s N
i’ Numero de Arquimédes 1,8528
Kr Constante adimensional 2,0171
Fracao de catalisador sobre a
Yo bolha 0,005
Fragao de catalisador sobre o
o rastro da bolha 0,40
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Tabela 4. Valores das velocidades minima (uns), superficial (u,) e terminal de

fluidizacdo (u:) determinadas na temperatura ambiente e 973K para as amostras de

v-Al,O3 C-1666 e SP-1020.

Grandeza Temperatura Massa v-Al03 v-Al03
T(K) (9) C-1666 SP-1020
973 280 015 T [ —
Ambiente 200 0,98 0,59
Ums (cm/s) (Experimental)
Ambiente 250 1,13 0,69
Ambiente 300 1,38 0,69
Ums (cm/s) (Correlagao) 973 280 0,31
DMR (%) 973 280 17,31 e
U, (cm/s) (Experimental) 973 280 (£ P
u(g/cm?®) (Correlagéo) 973 280 1< T ——
Qv (cm®/s) 973 280 248 e
Q, (cm?/s) 973 280 P20 R—
Q;(cm®/s) 973 280 2854

A Tabela 5 apresenta as principais caracteristicas geométricas e operacionais

do reator de leito fluidizado e relagdes do processo de fluidizagéo.
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Tabela 5. Principais caracteristicas geométricas operacionais do reator de

leito fluidizado e relagdes do processo de fluidizacao.

Parémetro Descricéo Valor
Hrr (cm) Altura total do reator de leito fluidizado 2.244
Dint (cm) Diametro interno do reator (zona de reagéo) 3,8
Hee (cm) Altura do forno elétrico 95
Hir (cm) Altura do leito fluidizado (zona de reagéo) 100
HpL (cm) Altura das particulas no leito (leito fix0) 27,79
Hwir (cm) Altura minima de fluidizagao 31,14
Hie (cm) Altura do leito de particulas expandido 3,35
He Altura da superficie do leito 37,40
Rep Numero de Reynolds da particula 0,004972
Relagao entre a velocidade superficial/
Uo/Umf velocidade minima de fluidizagao 5,68
Relagao entre a velocidade terminal/ 11,53
Ut/Ums velocidade minima de fluidizagao
Dag (cm?/s) Coeficiente de difusdo gasosa dos gases 1,2296
De (cm?/s) Coeficiente de dispersao axial 1,4197
NFr Numero de Froud 1,88
A (cm?) Volume do reator de leito fluidizado 11,34

Os parametros cinéticos utilizados no balangco de massa aplicado ao reator de

leito fluidizado foram obtidos previamente e estdo apresentados na Tabela 6
(PACIFICO, 2004, ABREU et al., 2008).
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Tabela 6. Parametros cinéticos e de equilibrio utilizados no modelo de balancos de

massa aplicado ao reator de leito fluidizado.

Parametros cinéticos (unidades)

ki (mol geat ' §7) 2,5810°exp(-248547/RT)
Kz (cm® mol™ s 9,1710"exp(-234300/RT)
Ka(s™) 1,1610°exp(-115860/RT)
Kag (cm® mol ") 6,8910"exp(167320/RT)
Keq1 0,6098
Keq2 2,500

5.3.2 SolugOes das Equacbes dos Modelos e Simulacdes das

Operacdes Praticadas em Reator de Leito Fluidizado

As solucdes das Equagdes do modelo matematico elaborado tendo em vista
previsbes do comportamento operacional do processo catalitico de reforma do
metano com didxido de carbono permitiram expressar perfis de evolugodes,
conversdes dos reagentes, rendimentos e seletividades dos produtos na saida do
reator.

A Figura 7 apresenta o perfil de conversdo do metano como reagente de
referéncia na reacdo de reforma do CH; com CO, em funcdo da temperatura,
quando se operou com uma massa de 280g de catalisador carregada no topo do
reator de leito fluidizado em estudo. A conversao de cerca de 45% do CH4 foi
alcangada na simulagdo quando a temperatura de reagao atingiu 973K.

As simulacdes realizadas no presente estudo permitiram identificar a massa
limite de catalisador a ser empregada durante o processo reacional, uma vez que a
quantidade de catalisador a ser utilizada no reator esta sujeita as limitagdes fisicas
impostas pelas caracteristicas geométricas do equipamento, tais como: a altura do
leito fluidizado ou da zona de reagao, volume do leito fluidizado, alturas de particulas
no leito, cuja contribuicao referente as particulas solidas ndo pode exceder a 30% do

volume do leito.
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Figura 7. Predicdo da conversao do metano em funcao da temperatura,

massa de catalisador de Ni/y-Al,O3 = 280g, P = 1 bar.
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Figura 8. Predicdo da massa de catalisador em fun¢do da conversé&o do CHa.

Por outro lado, de acordo com as caracteristicas fisicas do catalisador, como

a massa especifica e porosidade, a conversdo de 45,0% do CH, alcancada na
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temperatura de 973K (Figura 7) proporciona uma massa de catalisador de 284,85g,
e isso é equivalente a uma altura de particulas sélidas (H.p) empacotadas no leito
fixo de cerca de 28,27 cm, antes de fluidizar. A altura de 28,27 cm esta préximo do
valor limite, para um reator projetado para operar um leito fluidizado com 100 cm de
altura total. Neste presente processo, o sistema comporta no maximo um leito de
particulas sélidas de 30 cm de altura. Acima deste limite, ou seja, maior do que 30%
da altura total do leito, as particulas serdo arrastadas por elutriacdo quando se
estabelecer o regime de fluidizagao.

Na Figura 9 se apresenta o perfil de massa de catalisador em fungao da
conversao do metano como reagente de referéncia no processo de reforma do CHy-
CO,, simulado na temperatura de 973K.

O numero de Frod igual a 1,88, conforme apresentado na Tabela 5, indica
que o regime de fluidizagao € do tipo suave (smooth) ou particulada. Este fenbmeno
deve-se ao fato de o tamanho do didmetro da particula ser pequeno e isso favorece
logicamente ao processo reativo, pois o0 sistema como um todo, se comporta
equivalente ao comportamento de um unico fluido (WILHELM e KWAUT, 1948).

Os resultados das predicbes do modelo e conforme as evolugbes da
conversdao em funcdo da temperatura e da massa de catalisador em funcdo da
conversao (Figuras 7 e 8), permitiram a escolha de uma massa de catalisador de
280g na operacdo do reator de leito fluidizado em estudo de acordo com as
propriedades fisicas do catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-Al,0; para uma
conversao metano estimada de 45%. Deste modo, a referida massa de catalisador
resulta numa altura de particulas sélida no leito de 27,79 cm com uma expansao do
leito na fluidizag&o incipiente de aproximadamente 3,35 cm. A porosidade do leito
em fluidizagéo (ef) foi determinada e seu valor foi de 0,6582, enquanto que a altura
da superficie do leito em fluidizagao atinge uma altura de 37,40 cm. Na Figura 9
estdo esquematizadas as fases segundo o sistema operacional.

Nas Figuras 9 e 10 estdo exibidas as variagdes que ocorrem entre as fases
de fluidizagdo. Tém-se inicialmente a fase do leito de particulas (11a), em leito fixo, a

fase da fluidizacao incipiente (11b) e a fase fluidizada propriamente dita (11c).
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Figura 9. Variacao entre as fases no leito durante o processo de fluidizacao.
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Figura 10. Esquematizagdo de cada uma das fases da fluidizagéo para o leito de

particulas (leito fixo) fase de fluidizagao incipiente (leito expandido) e fase fluidizada.

Os resultados das simulagbes numéricas representados na Figura 11
permitiram a observagao dos perfis de concentracdo do metano em transicdo do

escoamento em mistura perfeita para o sistema em regime pistonado, segundo
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variagdes no numero de Peclet. Nestas condigbes, reitera-se que a dispersao axial é

um fendmeno real. No reator de leito fluidizado a dispersao é causada pelo excesso
de gas remanescente no leito durante a fluidizagdo (Us-Unf). Quando o numero de
Peclet é elevado, o sistema tende para o regime pistonado com os efeitos

convectivos sendo predominantes sobre os efeitos difusivos e dispersivos.
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Figura 11. Perfil de concentragcado do metano. Transicdo do sistema de mistura
perfeita para o sistema pistonado no reator de leito fluidizado, variagdo do numero

de Peclet.

Os perfis das concentragdes adimensionalizadas (mol/mol) dos reagentes e
produtos da reforma do metano com CO, foram simulados ao longo do reator de leito
fluidizado conforme destacados na Figura 12 para uma massa de 280g do

catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-Al,03, pressao constante de 1 bar e

temperatura de 973K. Por outro lado, as Figuras 13 e 14 destacam os perfis de
consumo do metano e do diéxido de carbono por transferéncia de massa da fase da
bolha para a fase emulsdo, crescimento desses reagentes nesta ultima fase para

depois serem consumidos pela taxa de reacdo na emulsdo, respectivamente
(OLSBYE, WURZEL e MILECZKO, 1997)..
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Figura 12. Simulagéo dos perfis de concentragdo adimensionalizada dos reagentes
e produtos na operacéao de reforma do CH4-CO; no reator de leito fluidizado. Massa
de 280g de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, P = 1 bar e temperatura de 973K.

0.7

— CH,b Mod.

0.2t/ .

Concentragcédo adimensionalizada

010 .

1 1 1
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Comprimento do reator Z (cm/cm)

Figura 13. Simulacao dos perfis de concentracdo adimensionalizada do CH4 nas
fases bolha e emuls&o no reator de leito fluidizado. Massa de 280g de Ni(5,11% em

massa)/y-Al,O3, P = 1 bar e temperatura de 973K.
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Figura 14. Simulacao dos perfis de concentracdo adimensionalizada do CO; nas
fases bolha e emuls&o no reator de leito fluidizado. Massa de 280g de Ni(5,11% em

massa)/y-Al,O3, P = 1 bar e temperatura de 973K.

5.3.3 Predicbes do Modelo Validagbes Experimentais das

Operacdes Realizadas em Reator de Leito Fluidizado

As solucdes das equacdes de balancos de massa e respectivas condicdes
nos contornos (Equacdes 34-62) em estado estacionario desenvolvida para cada um
dos componentes (CH4, CO,, Hy, CO e H,0) do processo de reforma do metano com
diéxido de carbono (DRM) foram submetidas as avaliagdes experimentais segundo
resultados das operacdes realizadas em reator de leito fluidizado, sob condi¢cdes
isotérmicas e pressao de 1 bar.

Os resultados experimentais foram obtidos com uma massa total de 280g de
catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, com distribuicdo granulométria variando
entre 44 um a 138 um e didmetro médio da particula de 86 um. Operou-se o reator
de leito fluidizado com velocidade minima de fluidizacdo de 0,31 cm/s, velocidade

superficial de operacao de 1,76 cm/s, equivalente a vazbes volumétricas variando
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entre 600 cm®min a 1200 cm®min, presséo atmosférica e temperatura isotérmica de
973K.

Nas Figuras 15 e 16 estdo destacados os perfis de concentragao
adimensionalizada geradas pelas solugbes das equagdes do modelo, e ressaltadas
as validagbes para as posi¢cdes situadas na descarga do reator. Os valores
experimentais expressam as concentracbes adimensionalizadas (mol/mol) dos
reagentes e produtos analisados on-line por cromatografia gasosa (TCD) na saida
do reator de leito fluidizado, respectivamente.

Os pontos experimentais situados sobre os perfis de concentracdo dos
reagentes e produtos nas Figuras 15 e 16 sdo as médias de anotagdes realizadas
on-line por cromatografia gasosa na saida do reator apos o mesmo ter alcangado o
regime permanente, isto €, quando ndo mais se observam variagdes nas
concentracdes das misturas efluentes do reator.

Os perfis representados nas Figuras 16 e 17 para os produtos da reforma e
para a razdo H,/CO revelam que a formag&o de hidrogénio se mantém maior do que
a formacao de CO até cerca de 80% da altura do leito catalitico, tornado-se menor a
partir desta posicao até a saida do reator, com razdo H,/CO mantida em cerca de

0,86, o que é caracteristico do produto do processo de reforma seca do metano.
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Figura 15. Perfil de concentragdo adimensionalizada (CH4 e CO;) no reator de leito
fluidizado. Condig¢des: Ni(5,11% em massa)/y-Al,03, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K.
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Figura 16. Perfil de concentracéo adimensionalizada dos produtos no reator de leito

fluidizado. Condigdes: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1 bar,
T = 973K.
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Figura 17. Perfil de variagdo da razao H,/CO no reator de leito fluidizado.
Condigdes: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K.
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As evolugbes de concentragdes adimensionalizadas dos reagentes (CH4 e
CO;) e produtos (CO, Hy e H0) efluentes do reator de leito fluidizado, segundo
predicdbes do modelo através de comparagbes com as respectivas evolugcdes
experimentais estdo mostradas nas Figuras 18 e 19.

As evolugdes das conversdes do metano e do didxido de carbono, preditas
pelo modelo e experimentais, estdo apresentadas nas Figuras 20 e 21 para as
condigbes operacionais supracitadas, tempo espacial de 14 gcat sicm® a 28 Jeat
s/cm®, GHSV = (128,57- 257,15) cm® geat" h™', equivalente a uma vazao volumétrica
de alimentagdo variando entre 600 cm®min a 1200 cm®/min e razdo de molar de
alimentagdo de CH4:COq:Ar = 2:3:15. As conversdes dos reagentes na saida do
reator atingiram a ordem de 51,54% e 45,51% para o metano e para o didxido de

carbono, respectivamente.
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Figura 18. Evolugcbes de concentragdes adimensionalizadas dos reagentes em
funcdo do tempo espacial no reator de leito fluidizado. Condigbes: catalisador
Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K.
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Figura 19. Evolugbes de concentragbes adimensionalizadas dos produtos em
funcdo do tempo espacial no reator de leito fluidizado. Condigdes: catalisador
Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K.
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Figura 20. Evolugdes de conversao do metano em fungao do tempo espacial no
reator de leito fluidizado. Condig¢des: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m =
280g, P =1 bar, T = 973K.
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Figura 21. Evolugbes de conversao do diéxido de carbono em fungao do tempo
espacial no reator de leito fluidizado. Condi¢des: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-
Al;03, m = 280g, P =1 bar, T = 973K.
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Figura 22. Evolugdes de rendimento do H, em fungédo do tempo espacial no reator

de leito fluidizado. Condigdes: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P
=1 bar, T = 973K.
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Figura 23. Evolugdes de rendimento do CO em fung¢do do tempo espacial no reator

de leito fluidizado. Condig¢des: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,03, m = 280g, P

=1 bar, T = 973K.
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Figura 24. Evolugdes de rendimento do gas de sintese em fungcao do tempo espacial

no reator de leito fluidizado. Condigdes: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m
=280g, P =1 bar, T = 973K.



200

0.79
Seletividade H2 Mod.
%  Seletividade H2 Exp.
0.65
)
N
T 0.6
c .
(0}
[0}
©
©
T 0.55
=
)
o
[0}
(7))
0.5

0.45
14 16 18 20 22 24 26 28

Tempo espacial (g_, s/cm3)
Figura 25. Evolugdes de seletividade do H, em fungcédo do tempo espacial no reator
de leito fluidizado. Condi¢des: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P
=1 bar, T = 973K.
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Figura 26. Evolugdes de seletividade do gas de sintese em fungao do tempo

espacial no reator de leito fluidizado. Condi¢des: catalisador Ni(5,11% em massa)/y-
Al,O3, m = 280g, P =1 bar, T = 973K.
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As Figuras 22, 23 e 24 destacam as evolugdes de rendimentos do hidrogénio,
do mondxido de carbono e gas de sintese, os quais atingiram os patamares de
47,72% para o Hz, 49,95 para o CO e 97,67% para o gas de sintese. Nas Figuras 25
e 26 estado representadas as evolugdes das seletividades desses produtos (H2 e
CO), segundo predicbes do modelo e medi¢gdes experimentais, indicando ordem de
grandeza média de 48,05% e 98,35% para o hidrogénio e para o gas de sintese,
respectivamente na saida do reator. Os valores numéricos dessas grandezas estao

apresentados em resumo na Tabela 7.

Tabela 7. Conversdes do CH,4 e CO,, seletividades e rendimentos do H; e do gas
de sintese na saida do reator de leito fluidizado. Condigdes: catalisador Ni(5,11% em
massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K.

Componentes Conversao (%) Rendimento (%) Seletividade (%)
CH4 51,564 e s
CO, 4551 s e
Ho - 47,72 48,05

Gas de sintese - 97,67 98,35

5.3.4 Avaliacbes da Atividade dos Catalisadores de Niquel e

Desenvolvimento das Operacdes em reator de Leito Fluidizado

O catalisador formulado de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3; foi submetido ao
teste de avaliagdo de sua atividade em reator de leito fluidizado em fungédo do tempo
de reacdo. As condi¢gdes reacionais foram mantidas uniformes, operando-se com
vazdo volumétrica constante de 1200 cm®min, GHSV = 257,15 cm® g’ h7,
composicao de alimentacdo de CH4:CO,:Ar = 2:3:15, massa de 280g de catalisador
e condicdes de fluidizacdo sob pressao constante de 1 bar e temperatura de 973K.

O tempo total de reacdo foi 137 horas (5 dias e 17 horas). O catalisador foi
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submetido a varios intervalos de regeneragao para a recuperagao de sua atividade.
Ora a regeneracao foi realizada com diéxido de carbono, promovendo a reagao
reversa de Boudouard, ora com ar comprimido, para promover a oxidagcao parcial e
total do coque formado. A regeneracdo do catalisador foi realizada continuamente
sem interrupcdo do regime de fluidizagdo, promovendo-se a substituicdo da
alimentagdo do metano pelos agentes oxidantes, CO, ou O,. Os resultados da
regeneragdo foram analisados on-line por cromatografia gasosa através da
quantificacdo do mondxido de carbono formado.

Na Figura 27 estdo representando as fragbes molares dos reagentes e
produtos efluentes do reator em funcdo do tempo de operagdo. As etapas de
desativacdo e os respectivos periodos de regeneracdo do catalisador estédo
identificados para cada intervalo de tempo. Os intervalos demarcados entre as linhas
pontilhadas indicam os periodos de regeneracdo conforme os detalhes
apresentados na Tabela 8. A regeneracao pode ser identificada como um processo
no qual ocorreu as reagdes reversa de Boudouard e de gaseificagdo do coque e
ainda as reagdes de oxidagao total, parcial e de gaseificagcdo do coque, cujas

reacObes sao representadas pelas Equacdes das reagbes 94, 95, 96 e 97,

respectivamente.
CO,+C——=2CO (94)
C+H,O——=H,+CO (95)
C+1/20,—=—=CO (97)

A reacdo da Equacgao 95 de gaseificacdo do coque e formagao de hidrogénio
teve sua ocorréncia identificada durante todo o processo de regeneracao,
independentemente do agente oxidante ser o CO, ou o oxigénio. Acredita-se que a
ocorréncia dessa reagao deva-se a reduzida umidade existente no argbnio comercial

ou no ar comprimido empregado nos processos de regeneragao do catalisador.
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Figura 27. Fragbes molares dos reagentes e produtos em fungéo do tempo de
operacgao no reator de leito fluidizado. Condig¢des: catalisador de Ni(5,11% em

massa)/y-Al,O3, m = 280g, tempo de reacao = 8220 min, P =1 bare T = 973K.

Durante as etapas de regeneracgao foi possivel observar que a mondxido de
carbono formado ndo desapareceu completamente quando o agente oxidante foi o
CO,, além do que, a velocidade de desaparecimento do CO foi muita lenta. Quando
empregou-se O oxigénio como agente oxidante, os niveis de CO chegaram
praticamente a zero, tendo ocorrido também a formacao de CO,, via reagao de
oxidagao total do coque (Equacao 96). Deste modo, a melhor recuperacdao da
atividade do catalisador se deu com o emprego do oxigénio como pode ser
observado na ultima etapa da reagédo de regeneragao (Figura 27). A desvantagem
de se empregar o oxigénio na regeneragcao do catalisador decorre da forma
resultante do mesmo como oxido de niquel. Neste caso, havendo a necessidade de
um completo processo de redugao do catalisador.

Apos o periodo de 137 horas do teste de atividade, o catalisador de Ni(5,11%
em massaly-Al,O3 foi analisado e indicou a presenca de 4,50% de carbono
elementar. Ja o catalisador de Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)/y-Al,O3 indicou a
presenca de 2,26% de carbono elementar durante o periodo de 125 horas

ininterruptas de reacao.
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Na Figura 28 estdo representas as fragdes molares dos reagentes e produtos

em funcao do tempo de operacdo da mistura efluente do reator de leito fluidizado,

operando com catalisador de Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)/y-Al,Os. A operagéo

durou 125 horas (5 dias e 5 horas) sob as mesmas condigdes reacionais praticadas

com o primeiro catalisador. Neste caso, a modificacao do suporte catalitico com 10%

de céria promoveu uma maior constancia da atividade ao catalisador, observada

através do regime estacionario mantido durante todo o tempo de operacéo do reator.

Tabela 8. Condigdes e etapas de operacao da tividade do catalisador em fungao do

tempo de reac&o. Condigdes: catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g,
tempo de reacédo = 8220 min, P=1,0 bare T = 973K.

Etapas do Periodo de Periodo de Taxa de

processo reacao regeneracgao Reagentes Fluxo
(min) (min) (cm®/min)

Primeira etapa

de reacao 0a480 - CH4:CO2:Arg 2:3:15 1200

Primeira etapa

de regeneragdo --------------- 480 a 960 CO,+Arg 1:1 600

Segunda etapa

de reacao 960 a 2820 W -—--—---m-- CH4:CO2:Arg 2:3:15 1200

Segunda etapa

de regeneragcdo --------------- 2820 a 3600 COzx+Arg 1:1 600

Terceira etapa

de reacao 3600 a 5640  ----------—---- CH4:CO2:Arg 2:3:15 1200

Terceira etapa

de regeneragdo --------------- 5640 a 6960 O2+N3 21:79 600

Quarta etapa

de reacao 6960 a 8220  ----------—-—--- CH4:COz:Arg 2:3:15 1200

A literatura reporta a céria como

um bom aditivo para a alumina,

principalmente, por causa de sua elevada capacidade de armazenar oxigénio e
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conferir maior estabilidade térmica e resisténcia mecanica a esse suporte catalitico
(ISMAGILOV, SHKARABIN e KORYABKINA, 1999). Os autores indicaram que a
elevada atividade do catalisador de niquel suportado em alumina modificada com
céria pode ser atribuida a reacdo do metano com o CeO, produzindo H, e CO com
razao H,/CO = 2. Neste caso, o 6xido de cério reduzido é recuperado através de
uma reagao com CO;, ou com agua e volta a produzir mais hidrogénio e mondéxido de

carbono continuamente durante o processo (OTSUKA, WANG, SUNADA e
YAMANAKA, 1998).

H2
—+— CO
— CH4
20+

e CO2

Concentragéao (mol/mol)

ettt

|| |
* ¥

| | | | | | |
1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000

Tempo (min)

Figura 28. Fracbes molares dos reagentes e produtos em fungéo do tempo de
operacgao no reator de leito fluidizado. Condig¢des: catalisador de Ni(5,11% em
massa)/CeO2(10%)/y-Al,03, m = 280g, tempo de reagdo = 7500 min, P=1,0bare T
= 973K.

No presente trabalho, durante os 7500 minutos de operagao nao se verificou
perda de atividade do catalisador, ndo tendo havido necessidade de etapas
regeneragao do mesmo. A conversiao do metano durante os testes com este ultimo
catalisador se manteve praticamente constante em torno de 58%, enquanto que a

conversao do CH, decresceu de 42% para niveis da ordem de 28% quando o
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catalisador utilizado foi o Ni/y-Al,03. TOMISHIGE e FUJIMOTO (1998) realizaram
testes de atividade do catalisador de niquel suportado em gama alumina puro e de
niquel dopado com 6xido de magnésio, platina, paladio e rédio em fungédo do tempo
(3100 min). Os resultados obtidos no presente trabalho s&do compativeis com o

daqueles autores quando o catalisador empregado foi o Ni/Al;O3.
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5.4 Concluséo

O processo de reforma do CH4-CO;, foi avaliado experimentalmente em reator
de leito fluidizado na temperatura de 973,15K, com 280g do catalisador de Ni(5,11%
wt)/y-Al203 e Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)/y-Al203, razdo molar de alimentacéo
de CH4:CO2:Ar=(2:3:15), tempo espacial de = 14 a 28 geat S cm™, GHSV=128,57-
257,15 cm’ geat ' h™ € P = 1,0 bar.

As predigdes das analises termodinamicas formuladas serviram de base para
o estabelecimento da temperatura minima de operagao da reforma do CH4-CO,
praticada no reator de leito fluidizado.

Os parametros fluidodindmicos de fluidizagdo, porosidade do leito (g.), altura
de particulas no leito (Hp.) e velocidade minima de fluidizacdo (umf), foram
determinados experimentalmente na temperatura ambiente e na temperatura de
973,15K. Desta forma, a velocidade minima de fluidizagdo (uns = 0,31 cm/s) foi
determinada segundo a avaliagdo obtida em funcédo da perda de presséo, a qual foi
ajustada pela equacdo de ERGUN (1952) com desvio médio relativo (DMR) de
17,32% (KUNII e LEVENSPIEL, 1969).

Os modelos matematicos elaborados com base nos balancos de massa e de
energia forneceeram predicbes segundo os perfis de concentracbes e temperatura
para as operagdes do reator de leito fluidizado. As simulagdes resultantes das
solugbes das equacdes do modelo foram objeto de avaliacbes e significaram
validagbdes do modelo elaborado, segundo adequagdes experimentais.

O reator de leito fluidizado apresentou excelente uniformidade de temperatura
durante as operagcdes de reforma seca do metano e consequentemente,
uniformidade de transferéncia de massa no sistema gas-solido.

O catalisador de Ni(5,11% em massa/y-Al,03; teve sua atividade testada
durante o periodo de 137 horas seguidos de intervalos para a regeneragédo de sua
atividade catalitica, ora com CO, e ora com O,. Testes realizados apds as reagdes
indicaram a presenga de 4,50% em massa de carbono presente no catalisador. O
catalisador de Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)/y-Al,O3 também foi testando quanto
a sua atividade catalitica e ndo mostrou desativagao durante o periodo de 125 horas
ininterruptas de reacao. No entanto, testes realizados apo6s as reagdes indicaram a
presenca de 2,26% em massa de carbono na forma elementar.

Nas condi¢gdes de reagbes praticadas, atingiram-se niveis de conversdes da

ordem de 51,54% e de 45,51% relativos ao CH,4 e ao CO», respectivamente.
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O rendimento em hidrogénio, mondxido de carbono e gas de sintese atingiram
patamares da ordem de 47,72% (Hz), 49,95 (CO) e 97,67% (CO+H,).

A seletividade do hidrogénio foi de 48,05%, enquanto que a seletividade do

gas de sintese chegou ao nivel de 98,35%.
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CAPITULO 6.0 AVALIACAO TERMICA E BALANCOS DE ENERGIA
DO PROCESSO DE REFORMA DO METANO COM DIOXIDO DE
CARBONO EM REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Resumo

Os processos quimicos cataliticos operados em reator de leito fluidizado gas-
sélido desfrutam das vantagens das boas propriedades de transferéncia de massa e
calor que sao peculiares a esse tipo de reator. A temperatura tem influéncia direta
sobre as propriedades dindmicas da fase gasosa e sobre as caracteristicas fisicas
do material catalitico, os quais estdo sujeitos aos efeitos térmicos inerentes a
operagéao do processo de reforma CH4-CO; sob regime de fluidizag&o. Alteragdes na
velocidade minima de fluidizagcdo e na perda de pressido do leito decorrentes dos
efeitos térmicos foram constatadas e identificadas com reatores de leito fluidizado
em sistemas gas-solido.
No presente trabalho, investigou-se os efeitos da temperatura ao longo do reator de
leito fluidizado na operacdo do processo de reforma do metano com didxido de
carbono. O sistema operou com massa de 280g de catalisador de Ni(5,11% em
massa)ly-Al,0;, com medidas realizadas diretamente no leito catalitico, em diferentes
posicdes. Foi verificado experimentalmente que a temperatura apresentou variagao
apenas na regiao de leito fixo até o leito atingir a fluidizagao incipiente. Apds atingir a
velocidade minima de fluidizagdo, a temperatura variou 2,5°C, mantendo-se
praticamente constante durante toda a fluidizagdo. Um modelo matematico com
base em um balango de energia foi desenvolvido. Simulagbes e validagdes
experimentais foram realizadas nas condi¢cdes de reagao, sob pressao de 1,0 bar e
temperaturas de 973K a 1123K.
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6.1 Introducéao

Um dos principais fatores responsaveis pelos bons resultados obtidos na
utilizacdo dos reatores de leito fluidizado em aplicagdes industriais esta diretamente
relacionado com os bons niveis de transferéncia de massa e calor entre as
particulas solidas e a superficie interna do equipamento, proporcionando melhores
uniformidades de concentragdes do sistema e consequuentemente, melhor controle
do processo e da temperatura (FORMISANI, GIRIMONTE e MANCUSO, 1998;
KUNII, 1991; YATES, 1996).

Um reator de leito fluidizado é visto como um tanque que proporciona uma
mistura rapida e uniforme entre a massa do leito de paticulas sélidas, podendo
atingir condigdes operacionais proximas daquelas isotérmicas. Os principais
processos fisicos que utilizam leito fluidizado incluem secagem, misturas,
granulagao, aquecimento e resfriamento (RHODES, 1998).

O coeficiente de transferéncia de calor do gas para as particulas solidas em
leito fluidizado é de valor pequeno, da ordem de 5 a 20 W m? K. Grandes areas de
transferéncia de calor sdo providas por particulas pequenas com grandes areas
superficiais. Varias correlacbes sao fornecidas na literatura para a determinacao do
coeficiente de transferéncia de calor gas-sélido em reator de leito fluidizado, com
destaque para aquelas que relacionam o numero de Nusselt com o numero de
Reynolds da particila (KUNII-LEVENSPIEL, 1969).

No presente trabalho foi desenvolvido um balango de energia aplicado ao
reator de leito fluidizado, caracterizado como borbulhante, segundo o conceito
adotado por KUNII e LEVENSPIEL (1969) e KUNII (1991). As equagdes de balango
de energia foram aplicadas ao processo de reforma do metano com CO,. Neste
capitulo, estdo apresentados resultados sobre o comportamento da temperatura ao
longo do reator e mediante a variagdo da velocidade superficial de fluidizag&do. As
simulagées numéricas desenvolvidas retratam os perfis da temperatura ao longo do
eixo vertical do reator de leito fluidizado, para operagdes realizadas com base nas
condicbes experimentais ja praticadas, com massa de 280g do catalisador de
Ni(5,11% em massa)/y-Al,Os.

Nestas condi¢cdes, confrontagdes foram desenvolvidas para fins de validagdes

experimentais dos mdelos elaborados.
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6.2 Metodologia Experimental e Balanco de Energia Aplicada ao

Reator de Leito Fluidizado

O desenvolvimento das etapas experimentais de reforma catalitica do metano
com CO; relativas aos balangos de energia foram realizadas concomitantemente
com as etapas dos estudos fluidodindmicos e de balangos de massa para a
determinagcdo dos parametros fisicos de fluidizagdo aplicadas ao reator de leito
fluidizado. A representacdo esquematizada do reator de leito fluidizado esta
apresentada na Figura 1, com destaque para os pontos de medidas das

temperaturas durante a operagéo do processo.

' T2 Salda de gis

S

—

TN

——
Ilistorador g
de gaz - 5
CHA ‘%ﬁ“\
coz
=

Figura 1. Representacao esquematizada da unidade de leito fluidizado. Operagéo

do processo de reforma catalitica do CH4, com CO,. T4, T2 e T3 (termopares digitais).
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T4, T2 e T3 (Figura 1) indicam o posicionamento de cada um dos termopares
inseridos dentro do leito catalitico para a indicacdo real da temperatura em cada
ponto do reator, reduzindo o efeito da temperatura da parede do equipamento. Os
termopares empregados no presente trabalho sdo do tipo J e fazem parte do
sistema de automacao do reator. A leitura de cada termopar ¢é feita diretamente em
contato com o sistema gas-solido em fluidizagdo, no entanto, o termopar 1,
proporciona também a leitura da temperatura da regido de leito fixo antes da
fluidizagao incipiente, regido onde ocorre a maior variagéo de temperatura. Os dados
de temperatura coletados diretamente do interior do reator sao interpretados como
impulsos eletrénicos em milivolts e lidos diretamente na tela do computador atraves
de um software de aquisicdo de dados.

As taxas das reacdes previamente determinadas (PACIFICO, 2004, ABREU
et al.,, 2008) e incorporadas as equacbes de balancos de energia sao aquelas
empregadas nas equagdes de balangos de massa para cada uma das espécies
quimicas i = CH4, CO,, CO, Hy, H20O e refletem cada uma das reagdes independes
do processo de reforma do metano com CO,, conforme abordagem discutida no
Capitulo 3 deste trabalho. As etapas reacionais independentes aqui consideradas
foram a decomposicao catalitica do metano, a reagdo homogénea reversa de water
gas shift e a reagao heterogénea nao catalitica reversa de Boudouard, identificadas
como tapa |, etapa Il e etapa lll, respectivamente, conforme as Equacdes das

reacbes 1, 2 e 3.

Etapa |: CH, —— C+2H, (1)
Etapa ll: CO,+H,——CO+ H,0 (2)
Etapa lll: C+CO, ——2CO (3)

As taxas de reacao na forma de leis cinéticas foram definidas de acordo com

as Equacdes 4 e 5 para os reagentes, assim expressas:

kK. Cen,
1+ Ky Cy,

(4)

Ren,
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1 1
Reo, =k [CC02CH2 - K_CCOCHzo}fks {Cco2 _K_CCOJ (5)

eq; RE

Os parametros ki, k2 e k3 sao as constantes de velocidade de reacdo das
etapas I, Il e Il e Ky @ constante de equilibrio de adsorgdo do metano. Keg2 € Kegs
sdo as constantes de equilibrio quimico das rea¢des water gas shift e reversa de
Boudouard.

Para o presente modelo as seguintes consideracdes foram assumidas:

- 0 reator opera em regime estacionario;
- 0 reator é considerado operando em regieme pistonado;
- a fragao volumétrica de sdlido no leito é considerada constante;
- as perdas de calor sao consideradas despreziveis no reator.
O balango de energia aplicado ao reator de leito fluidizado para a operagao do

processo de reforma do CH4-CO; é fornecido pela Equagao 6, na qual £}, Cpij’ Ry,

AH ;1) s@o o fluxo molar, a capacidade calorifica, a taxa de reagao e a variagao da

entalpia do componente / na reagao j. T € a temperatura de saida da mistura do
efluente do reator e Z o comprimento do reator. U € o coeficiente global de
transferéncia de calor, "a” a area de troca térmica do reator, A; a area da secgao
transversal do reator, T, a temperatura da parede do reator e & a porosidade do
leito. O subindice q representa o numero total de reagcbes independentes e m o
numero total de espécies presentes no meio reacional (FOGLER, 2002; PRASAD e
ELNASHAIE, 2003).

m dT q
Z;E.jcpu = P A1~ gL){Ua T,-T) +21( ~Ry)| ~AHg, 1) | (6)
i= j=

A concentragdo de cada componente / na reacdo j é obtida através da

Equacéo 7.
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Sendo a concentragao total inicial fornecida pela Equagao 8.

CT, = % (8)

Sendo Pr,a pressdo total inicial do sistema, R a constante universal dos

gases e T a temperatura de operacgao do reator. Deste modo, a concentragdo inicial
de cada componente /i na alimentacido do reator foi definida de acordo com a fragao

molar deste no produto (Yj,), conforme a Equagéao 9.

Cijo = YioCTo (9)

Considerando que o reator opera isobaricamente, a concentragcdo de cada um

dos componentes pode ser definida de acordo com as Equagbes 10-15,

respectivamente:
Cen, =Cry [E’:“ ](T?j (10)
Ceo, =CT0[F;TOZ J(Tﬂ (1)
CH2 ZCTO[F;% }(%) (12)
Ceo =Cr, (FFL:](T;] (13)
CH20 =Crp (F?;O J(%) (14)
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O fluxo total é fornecido pela corrente de todos os fluxos que afluem para o

reator (Equagao 16).

Os efeitos térmicos sobre as entalpias das reagdes sao expressas por:

AHO(T) =AH;?(TV)+_[; AC,2(T)T (17)

Cpl(T) =4+ BT +CT* + DT> +CT™ (18)

As Equacbes 17 e 18 fornecem a variagao entalpia (AHZ-"(T)) de reagao e a

da capacidade calorifica (ACPE’(T)) para cada componente i com a temperatura e

pressao constante.

A substituicdo da capacidade calorifica na Equacgao 17 resulta numa equagao
da variagdo da entalpia da reagdo em fungdo da temperatura T, (Equacdo 19;
SELER, 1998).

Ab; 5 oy A 53 5
AH$(T)=AH(T,) +Aa;(T -T,)+—L (T -T )+ —L(T° - T;) +

Ad ;
— T =T = e, (T =T

Os parametros Aa, Ab, Ac, Ad e Ae empregados nos calculos para cada

uma das etapas reacionais das reacdes 1, 2 e 3 sdo apresentados na Tabela 1.

Tabela 1. Entalpias das reacbes do processo de reforma do CH4-CO..

Reagdo  aprg (imol) Aa10°  Ab10°  Ac10°  Ad10°  Ae10°

R1 74520 9.1540 -1.2915 -0.1117 2.2242 0.0
R2 41166 2.1580 -1.2968 1.1300 -2.9665 0.0
R3 172459 8.1360 -1.3485 1.0928 -2.8554 0.0
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As capacidades calorificas de cada um dos componentes do processo de
reforma do metano com CO; foram calculadas com base em dados de tabelas
termodinamicas, de acordo com as Equagbes a seguir (REID, PRAUSNITZ e
POLING, 1987)

Cpep,ry =19,25+5,213107°T +1,19710°7% - 1,132107° 77 (20)
C o,y =19.80+7,344107° T =5,60210°7% +1,71510~°T° (21)
Copryry = 32,24+1,924107°T +1,05510° 72 -3,396107°7° (22)
Cocory =30,87-1,285107T+2,78910°7% -1,27210~°T° (23)
Cpro(r) =31,94+1,436107°T +2,432107° 7% ~1,17610°7° (24)
Carg(r) = 20,80 (25)

De acordo com as leis cinéticas de cada uma das reagdes 1, 2 e 3 definidas
acima e ainda de acordo com as leis de velocidades definidas nas Equacgdes 10-15,

os balangos de massa s&o expressos para cada um dos componentes, como segue:

dr kK ,,C.
ﬂ:(_RICH ):_pcat 1™ ad™~CH, (26)
A.dz 4 14 K qCop,
dFCOz 1 Jii4 1

A.dz _(_RC% )+(_RCO2 )_ 2| Ceo,Cn, _qu coCryo |~

(27)
1
ks [CCOz _—CCOJ
Kegy

Fy
THy _4pl _pll

A.dz 2R CH, RCOz (28)
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dfco (o o\ 1
Adz (R002 )+ (Rc02 ) =k CC02 CH2 _K—CCOCH20 +
C e

(29)
1
k3 [CCO _—CCO]
? Keq3
dFHO 1
O (gl ):k Cror Cpy ———CrrC 30
4oz ( co, | =%2| Cco,Cn, Koy, coCm,0 (30)
dF
e (31)
A.dz

As condigdes de contorno do tipo Dirichlet aplicadas aos reagentes na
entrada do reator sdo fornecidas através das Equacgdes 32, 33 e 34 e para os

produtos através da Equacéao 35.

Fey, (0)=F3y, (32)
Feo, (0)=FZ, (33)
Fyy(0) = Fy (34)
Fyy, (0)=Frp(0) = Fyy (0) =0 (35)

Deste modo, as substituicbes de cada uma das equagdes de balangos de
massa, das variagbes de entalpias de cada uma das reacgdes independentes do
sistema reacional, identificadas pelos subindices 1, 2 e 3, pela variacdo dos fluxos e
pelas respectivas capacidades calorificas de cada um dos componentes na Equagao
6, a equacdao geral de balanco de energia, decorrente das identificagdes

precedentes, esta expressa pela Equagao 36.
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1 I
Ual(T, —T)+(—RCH4 )[—AHRCH4 (T)}
pabsAc (1 - gL)

1l i i i
dl (_RC02 )[_AHRcoz (T)J+(_Rco2 )[_AHRCO2 (T)}

dz  Fey,Cpen, + Fco,Cpco, + Fu,Cpu, + FcoCpco + FHZOCpH20+Farngarg

(36)

A condigdo de contorno da Equacédo 36 € do tipo Dirichlet na entrada do

reator, e o valor de T nesse ponto € a prépria temperatura de alimentagdo no

equipamento (7, ) (Equagéo 37).

T(0)=T, (37)

Os parametros fisicos e cinéticos utilizados no balango de energia aplicado ao

reator de leito fluidizado foram obtidos previamente e estdo apresentados na tabela

2.

Tabela 2. Parametros fisicos e cinéticos utilizados no modelo de balango de
energia aplicado ao reator de leito fluidizado 9PACIFICO, 2004, ABREU et al.,

2008).

Parametros (unidades) Valores

k¢ (MOl geat " §) 2,5810%exp(-248547/RT)
Ko (cm® mol™" s™) 9,1710"exp(-234300/RT)
Ks(s™) 1,1610°exp(-115860/RT)
Kag (cm® mol ) 6,8910"exp(167320/RT)
Keqt 0,6098
Keq2 2,500
Pabs (Joat CM™°) 2,600
Peat (Jeat €M) 1,2500
Ua (Jcm? s K" 0,01116
A (cm?) 11,3354
&L 0,54

R (J mol" K7) 8,3145
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6.3 Resultados e Discusséo

Os resultados experimentais expressos em termos de balangos de energia se
referem as operagdes do processo de reforma do CH4-CO, realizados nas
temperaturas de 973K, 1023K, 1073K e 1123K. Promoveu-se a investigagado da
variagdo da temperatura ao longo do comprimento do reator de leito fluidizado. Os
experimentos foram utilizados para validagdes de simulacbes numéricas, tomando-
se como base as operagdes do processo com massa de 280g de catalisador de
Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3; sob pressao atmosférica. A temperatura foi medida
com trés termopares tipo J inseridos diretamente dentro do leito catalitico; um na
base, um no centro do reator e outro na saida dos efluentes e fora da zona de
reacao do reator.

A simulacdo numérica em termos da temperatura em fungédo do comprimento
do reator foi desenvolvida para as temperaturas de alimentagdo do reator (T,) de
303K, 573K e 773K e temperatura de reagao de 973K. Na Figura 2 segundo perfis
de temperatura medidas no ponto de base e central do reator observam-se os
comportamentos desta variavel convergindo na terga parte inferior do reator para a
temperatura de reacdo. A predi¢ao indica que quanto mais elevada for a temperatura
na alimentagao do reator, mais rapido o equilibrio térmico do processo sera atingido,
na temperatura de reagao (973K).

De forma analoga a perda de pressao, a variacdo da temperatura no leito
fluidizado em fungado da velocidade superficial da fase gasosa, esta relacionada com
o comportamento do leito fixo e varia até a fluidizagao incipiente. Apés, permanece
uniforme durante todo o processo de fluidizacao.

A literatura reporta que a velocidade minima de fluidizacdo reduz-se
linearmente com a elevacédo da temperatura. Em consequéncia, em temperaturas
mais elevadas, o leito atinge a fluidizagcdo mais préoximo da base do reator
(FORMISANI, GIRIMONTE e MANCUSO, 1998). Deste modo, os perfis de variagao
da temperatura da Figura 2 € uma constatagdo de que elevagao da temperatura de
alimentagao ou de reacdo do reator diminui a velocidade minima de fluidizagao, este

fato veio a ser comprovado experimentalmente a posterior.
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Figura 2. Perfis de temperatura segundo o eixo central vertical do reator de leito

fluidizado. Condigdes: velocidade superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em

massa)/y-Al,O3, m =280g, P =1,0bare T = 973K.
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Figura 3. Evolucado da temperatura medida no centro do reator de leito fluidizado

em fungao da velocidade superficial da fase gasosa. Condigdes: velocidade

superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, m = 280g, P = 1,0

bare T = 973K
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Figura 4. Evolugdes da temperatura medida no centro do reator de leito fluidizado

em funcao da velocidade superficial. Condi¢des: velocidade superficial = 1,76 cm/s,
catalisador Ni(5,11% em massa)/y -Al,03, m = 280g, P =1,0 bare T = 973K

As Figuras 3 e 4 mostram as evolugdes da temperatura medida no centro do
reator, segundo as velocidades superficiais de fluidizagdo operadas no sistema,
atingindo as temperaturas finais de 973K e 1023K, respectivamente. Por outro lado,
esses resultados indicam a uniformidade da temperatura mediante o regime de
fluidizagao do leito catalitico. A Figura 3 mostra que a temperatura do leito variou de
708°C a 705,5°C, significando 2,5 C° durante todo o processo de fluidizagao, quando
a velocidade superficial de 1,8 cm/s foi atingida. Na operagao a 1023K (Figura 4)
praticamente ndo houve variacdo de temperatura, apenas uma pequena oscilagao
durante a fluidizagao.

As Figuras 5, 6 e 7 destacam as evolugdes da temperatura em medidas
tomadas na base, no centro e na saida do reator, segundo diferentes velocidades
superficiais da fase gasosa em regime de fluidizagdo, quando as temperaturas das
reacoes foram de 973K, 1073K e 1123K. Nestes experimentos de variacdo da
temperatura, conforme mostrado nas referidas Figuras, foi observado que o
comportamento da temperatura € semelhante ao que ocorre com o comportamento
da perda de pressdao no leito fluidizado, em funcdo da variagdo da velocidade

superficial.
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Figura 5. Evolugdes da temperatura em fungéo da velocidade superficial da fase
gasosa. Medidas tomadas na base, no centro e na saida reator de leito fluidizado.
Condigoes: velocidade superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em massa)/y -

Al,O3, m=280g,P=1,0bare T = 973K.
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Figura 6. Evolugdes da temperatura em fungéo da velocidade superficial da fase
gasosa. Medidas tomadas na base, no centro e na saida reator de leito fluidizado.
Condigoes: velocidade superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em massa)/y -

Al,O3, m=280g,P=1,0bare T= 1073K.
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Figura 7. Evolugdes da temperatura em funcéo da velocidade superficial da fase
gasosa. Medidas tomadas na base, no centro e na saida reator de leito fluidizado.
Condigbes: velocidade superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em massa)/y -

Al,O3, m=280g,P=1,0bare T = 1173K.

De um modo geral, observa-se um aumento da temperatura até o leito atingir
a velocidade minima de fluidizagdo. A partir desse ponto de minima fluidizacao, a
temperatura da um salto até atingir a temperatura de reagc&o e entrar em regime de
uniformidade, conforme predito pelo modelo matematico e mostrado na Figura 2. A
medida tomada na base do reator ndo atingiu a temperatura de reagéo apés o leito
ter atingido a velocidade minima de fluidizac&o. Tal fato justifica-se pela posicdo do
termopar, por que por uma questdo de projeto do reator, ndo foi possivel inserir o
termopar da base dentro da zona de reagao propriamente dita.

Nas Figuras 9 e 10 estdo representados perfis temperatura com vistas a
validagdo do modelo matematico elaborado via balango de energia aplicado ao
reator de leito fluidizado. O modelo matematico reproduziu os dados experimentais,
considerando a temperatura de alimentacdo de 880K e temperaturas de reacédo de
973K e 1073K. Nestes casos, as predicbes do modelo consideraram a temperatura
da parede do reator como sendo igual a temperatura de reagdo. Os resultados

experimentais calculados se mostraram coerentes com os resultados reportados na
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literatura referentes ao balango de energia aplicado aos reatores de leito fluidizado
(RAKIBE e ALHUMAIZI, 2005).
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Figura 9. Perfil de temperatura no reator de leito fluidizado. Condigdes: velocidade
superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em massa)/y -Al,O3, m = 280g, P = 1,0

bare T = 973K
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Figura 10. Condigdes: velocidade superficial = 1,76 cm/s, catalisador Ni(5,11% em
massa)/y -Al,O3, m =280g, P=1,0bare T = 1073K
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6.4 Concluséo

A avaliagao térmica desenvolvida para o reator de leito fluidizado catalitico
segundo medidas ao longo do eixo vertical, serviram de base aos balangos térmicos
do sistema. Uma avaliagdo experimental do modelo matematico formulado com
base no balango de energia aplicado ao reator de leito fluidizado foi realizada nas
temperaturas de 973K e 1073K. Investigou-se o efeito da velocidade superficial da
fase gasosa no reator de leito fluidizado aplicado ao processo de reforma do metano
com dioxido de carbono. As predicées segundo o modelo foram confrontadas aos
resultados experimentais, tomando-se como base as simulagdes numeéricas
realizadas para as mesmas condi¢coes de reacao. As temperaturas foram medidas
através de termopares inseridos na base, no centro e na saida do reator.

Os resultados experimentais obtidos permitiram as seguintes conclusoes:

- a velocidade minima de fluidizagdo diminuiu com o aumento da temperatura
(umt = 0,31 cm/s a 973K, ums = 0,26 cm/s a 1023K; uyns = 0,23 cm/s a 1073K; upys =
0,20 cm/s a 1123K);

- durante o processo de fluidizagdo a temperatura da reagdo se manteve
praticamente (901K a 978,5K) uniforme e apresentou uma variagdo maxima de
2,5°K;

- a temperatura aumentou em funcao da velocidade superficial do fluido até o
leito atingir a fluidizacao incipiente (473K a 823K; 473 a 873K; 473 a 923K), e a partir
desse ponto entrou em regime permanente de operacgao;

- a temperatura apresentou comportamento analogo ao da perda de presséao,
em funcdo da velocidade superficial da fase gasosa, cresceu até atingir o regime
permanente, segundo o aumento da velocidade superficial.

As simulagbes numéricas retrataram os fenbmenos fisicos e quimicos
decorrentes da operacdo do processo, destacados através da variacdo da
temperatura em fung¢ao da velocidade superficial da fase gasosa.

As predicdes do modelo matematico reproduziram adequadamente os
resultados experimentais expressos em termos dos perfis de temperatura para as

condicdes das reacgdes praticadas.
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CAPITULO 7 CONCLUSAO GERAL

O desenvolvimento do processo de reforma do metano com dioxido de
carbono, recorrendo a catalise com niquel suportado em gama alumina e niquel
suportado em gama alumina modificada com céria, foi posto em operagao em reator
de leito fluidizado, constituindo uma unidade reacional com caracteristicas piloto.

Considerando avaliacbes de atividade do catalisador de niquel precedentes,
quantificadas segundo evolugbdes cinéticas, foram empreendidas predi¢cdes
termodinamicas e simulagbes do comportamento das operagdes conduzidas no
reator catalitico continuo.

Os resultados obtidos em decorréncia da analise termodinamica evidenciaram
os efeitos da temperatura sobre o processo de reforma CH4-CO, tendo em vista a
minimizacédo da formagdao de carbono e maximizagdo da producdo de gas de
sintese. Foram avaliados os graus de avango maximo de cada uma das reagdes
independentes, compondo o sistema multireacional, indicados na menor temperatura
possivel, possibilitando o dominio dos intervalos 6timos de temperatura de operacao
da reforma. As predicdes termodindmicas foram comparadas as medidas
experimentais, segundo operagdes do processo em reator de leito fixo. No reator de
leito fluidizado, as predi¢gdes das anadlises termodindmicas formuladas serviram de
base para o estabelecimento da temperatura minima de operacao (T = 973K) da
reforma CH4-CO,. Os catalisadores de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3 e Ni(5,11% em
massa)/CeO2(10%)/y-Al,03, formulados para o processo de reforma CH4-CO,,
tiveram suas atividades testadas durante 137 e 125 horas, seguidos de intervalos
para a regeneragao, ora com CO,, ora com O,. As analises realizadas apés as
reacdes, indicaram a presenca de cerca de 4,50% em massa de carbono elementar
presente  no catalisador Ni/y-Al,O03. O catalisador de Ni(5,11% em
massa)/CeO2(10%)/y-Al,O03 ndo mostrou desativagao durante o periodo de 125
horas ininterruptas de reagdo. No entanto, andlises realizadas apds as reacdes
indicaram a presencga de 2,26% em massa de carbono na forma elementar.

O processo de reforma CH4-CO; foi operado em reator de leito fluidizado na
temperatura de 973,15K, com massa 280g do catalisador de Ni(5,11% em massa)/y-
AlbO3 e Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)/y-Al203, razdo molar de alimentagéo de
CH4:CO,:Ar=(2:3:15), tempo espacial de = 14 a 28 geat S cm™, GHSV=128,57-257,15

cm® geat ' h' e P =1,0 bar.
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Os parametros operacionais de fluidizagdo, porosidade do leito (g.), altura de
particulas no leito (Hp.) e velocidade minima de fluidizagdo (ums), foram
determinados experimentalmente na temperatura ambiente e na temperatura de
973,15K. Desta forma, a velocidade minima de fluidizacdo (uns = 0,31 cm/s) foi
determinada segundo a avaliagédo obtida em fung¢do da perda de presséo do leito e
diminuiu lineramente com a elevacdo da temperatura, a qual foi ajustada pela
equacao de ERGUN (1952) com desvio médio relativo (DMR) de 17,32% (KUNII e
LEVENSPIEL, 1969).

Os modelos matematicos elaborados com base nos balancos de massa e de
energia forneceram predicdes formuladas segundo os perfis de concentracdes e
temperatura para as operacbes do reator de leito fluidizado. As simulagdes
resultantes das solugbes das equagdes do modelo foram objeto de validagdes,
representando satisfatoriamente os comportamentos experimentais.

Predicbes com base nas equagdes do modelo e avaliagdes nas condigdes
das reacoes praticadas na operagao do processo de reforma do metano com diéxido
de carbono em reator de leito fluidizado, indicaram que foram atingidos niveis de
conversdes da ordem de 51,54% e de 45,51% relativos ao metano ao dioxido de
carbono, respectivamente. O rendimento em hidrogénio, monéxido de carbono e gas
de sintese atingiram patamares da ordem de 47,72% (Hz), 49,95% (CO) e 97,67%
(CO+H;). A seletividade do hidrogénio foi cerca de 48,05%, enquanto que a
seletividade do gas de sintese chegou ao nivel de 98,35%.

Aspectos relevantes foram destacados convergindo para as seguintes
indicagbes conclusivas:

- a céria incorporada a alumina do tipo gama proporcionou, quando das
operacdoes em leito fluidizado, uma maior atividade ao catalisador formulado de
Ni(5,11% em massa)/CeO2(10%)-y-Al,O3;

- a velocidade minima de fluidizacdo aumentou com a elevagao da perda de
pressao no leito estatico e diminuiu com o aumento da temperatura de operacgao;

- durante o processo de fluidizagdo a temperatura da reagdo se manteve
praticamente uniforme e apresentou uma variagdo maxima de 2,5°C;

- a temperatura aumentou em funcdo da velocidade superficial até o leito
catalitico atingir a fluidizac&o incipiente, e a partir desse ponto entrou em regime

permanente de operagao;
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- a temperatura apresentou comportamento analogo ao da perda de presséao,
em fungdo da velocidade superficial da fase gasosa, cresceu até atingir o regime
permanente, segundo o aumento da velocidade superficial;

- as predicdes termodinamicas indicaram a temperatura de 973K como 6tima
para operar a reforma do metano com didxido de carbono com a menor formagao
possivel de coque com razao de alimentacdo de CH4:CO2:Ar = 2:3:15 e pressao de 1
bar;

- a analise termodinamica indicou as reagdes independentes da reforma CHy-
CO, como sendo a decomposigéo catalitica do metano, reagdo reversa water gas
shift e a reacao reversa de Bodouard.
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ANEXO DO CAPITULO 3
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Anexo 3

O anexo do Capitulo 3 referente a analise termodinamica do processo de
reforma do metano com dioxido de carbono. Este anexo é composto de algumas

Figuras e Tabelas para uma maior compreenao do leitor deste trabalho.

Anexo 3.1

A Figura AN3.1 refere-se aos logaritmos das constantes de equilibrio (Keq1,
Keq2 € Kegz) em fungdo da temperatura T variando entre 773K a 1173K para as
reagcdes de decomposicao catalitica do metano, reacédo reversa water gas shift e

reacao reversa de Boudouard (R4, Rz e R3).

In(K1 ) T T T T T T T *X
e InK2) X***

—*— In(K3) | X

LnKeq

_6 1 1 1 L 1 L 1 L
750 800 850 900 950 1000 1050 1100 1150 1200
TIK]

Figura AN3.1. Perfis do logaritmo das constantes de equilibrio (Keq1, Keqz € Kegs)
em fung¢ao da temperatura T variando entre (773-1173)K para as reagdes de
decomposicao catalitica do metano, reacao reversa water gas shift e reagao

reversa de Boudouard (R1, Rz e R3).
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Figura AN3.2. Perfis das fragdes molares (com Argbnio) dos componentes das
reacoes R1, Ry e R3 em fungdo da temperatura T variando entre 673.15K a 1173.15K

para a razao molar de alimentacédo de (CH4:CO3:Arg = 2:3:15) e P = 1 bar.
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Figura AN3.3. Perfis das fragdes molares (com o Argbénio) dos componentes das
reagdes R1, R, e R; em fungéo da temperatura T variando entre 673.15K a 1173.15K

para a razao de alimentagao de (CH4:CO,:Arg = 2:3:5) e pressao P = 1 bar.
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As Figuras AN3.2, AN3.3 e AN3.4 sao referentes aos perfis das fragdes
molares dos componentes (i = CHy4, CO,, Hp, CO, H,O e Ar) das reacgbes de
decomposicao catalitica do metano, reagao reversa water gas shift e reagcao reversa
de Boudouard (R1, Rz € R3) em fungédo da temperatura T variando entre 673.15K a
1173.15K quando as razbdes molares de alimentagdes foram iguais a (CH4:CO2:Arg =
2:3:15), (CH4:CO2:Arg = 2:3:5), (CH4:CO2:Arg = 2:2:1) e pressao constante de P = 1

bar.
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Figura AN3.4. Perfis das fragdes molares (com o Argénio) dos componentes das
reacoes R1, Rz e R3 em funcéo da temperatura T variando entre 673.15K a 986.15K

para a razao de alimentagao de (CH4:CO2:Arg = 2:2:1) e presséo P = 1 bar.

Na Figura AN3.5 se expressam as evolugbes das fragdes molares dos
componentes presentes no meio de reacao do processo de reforma do CH4-CO, em
fungdo da temperatura incluindo a presengca do gas inerte argbnio, obtidas
experimentalmente e segundo as previsées com base no equilibrio termodinamico

com razao de CH4:CO,:Arg = 2:3:15 e pressao P = 1 bar.

Os resultados indicados mostram as evolugbes experimentais proximas
aquelas previstas para as condi¢des de equilibrio quimico, particularmente a partir

da temperatura de 1023K.
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Figure AN3.5. Evolugbes das fragdes molares dos reagentes e produtos da reforma

do CH4-CO, em fungao da temperatura variando entre 973 K a 1148 K, razao de
CH4:CO2:Arg = 2:3:15 e pressao P = 1 bar.

Os resultados quantitativos das etapas simuladas e experimentais estao
listados na Tabela AN3.1

Tabela AN3.1. Variagao das fragdes molares experimentais e simuladas das

espécies quimicas da reforma do CH4-CO, em funcéo da temperatura variando entre
973 Ka 1148 K, razdo de CH4:CO3:Arg = 2:3:15 e pressao constante de 1 bar.

Espécies
Quimicas
D MR (%)

Fracdes

Molares

Experim.
(%)

Ha

1,23

11,0377
12,9118
13,6594
14,1831
16,1244
17,1774
17,3109
17,1536

CcO

2,43

17,8578
19,2201
19,9101
21,4054
21,0801
21,3530
23,1110
23,4385

CH,

37,12

2,3284
1,5947
1,5600
0,9239
0,6795
0,5771
0,3657
0,3416

CO;

36,60

3,3843
2,2106
2,2299
1,4016
1,0220
0,8701
1,0275
0,5957

H.O

13,37

2,7209
2,3141
1,9360
2,3846
0,9320
0,0837
0,3731
0,5785

Arg

2,38

62,6710
61,7486
61,0046
59,7015
60,1621
59,9386
57,8118
57,8921

Total

100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00

T(K)

973

998

1023
1048
1073
1098
1123
1148
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Fracdes
Molares
Simul.
(%)

13,2462
13,7395
14,1516
14,4902
14,7649
14,9859
15,1630
15,3047

17,4364
19,2917
20,7244
21,7660
22,4916
22,9842
23,3144
23,5349

0,8951
0,7628
0,6484
0,5507
0,4678
0,3980
0,3394
0,2904

3,0329
2,1609
1,4901
1,0063
0,6730
0,4496
0,3018
0,2044

1,8955
1,4318
1,0640
0,7829
0,5738
0,4211
0,3104
0,2304

63,4940
62,6133
61,9215
61,4039
61,0288
60,7612
60,5710
60,4351

100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00
100,00

973

998

1023
1048
1073
1098
1123
1148
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ANEXO DO CAPITULO 5
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Anexo 5
O anexo do Capitulo 5 é referente aos equacionamentos dos balancos de

massa e determinacdo dos parametros de fluidizacdo do processo de reforma do
metano com diéxido de carbono. E composto de algumas Figuras e Equagdes

relativas as caracteristicas fisicas inerentes ao material catalitico.

AN5.1 Determinacdo da Massa Especifica, Porosidade Interna da

Particula e Porosidade do Leito
A técnica utilizada para a determinacdo das caracteristicas fisicas de massa

especifica, porosidade interna da particula e porosidade do leito e seguiu os
seguintes passos: A partir de cinco baldes volumétricos de 50 mL devidamente
tarados em balanga analitica de precisédo, os quais foram cheios com as amostras
de gama alumina em pd até a marca do menisco os referidos ensaios foram
realizados. A y-Al,O3 utilizada possui granulometria variando entre 43 yum a 138 um e
didmetro médio da particula de 86 um, conforme dados da Tabela 4 do Capitulo 4

deste trabalho.

I emmmrer

Figura AN5.1. Esquema da titulagdo da amostra de gama alumina para a

determinacao das porosidades interna da particula e do leito de sélidos.
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Os baldes volumétricos devidamente cheios de gama alumina foram
novamente pesadas e quantificadas as respectivas massas desse suporte contida
em cada baldo. O passo seguinte foi a titulagdo de cada um dos baldes contendo as
amostras de gama alumina com agua destilada empregando-se uma bureta de 100
mL até a agua atingir o menisco de cada balédo, preenchendo desta forma todos os
espacos vazios existentes no leito e no interior das particulas, conforme a
representacéo esquematizado na Figura ANS.1.

Desta forma, o volume total contido em cada baldo volumétrico é fornecido
pelo volume de vazio do leito, pelo volume de vazio interno das particulas e pelo

volume de particulas sélidas, como mostrado na Equacéo 1.

Ve =Vier +Vizine +Vps (1)

Onde VT € o volume total do balao, VyzL € o volume de vazio do leito, VVzint

o volume de vazio interno da particula eVpS € o volume da particula sélida. O

volume de vazio interno total das particulas € determinado a partir do conhecimento
prévio do volume médio dos poros, conforme os dados da Tabela 7 do Capitulo 4 e

da massa da amostra contida em cada baldo volumétrico, como mostrado na

Equacéao 2, onde MS € a massa de solido de cada baldao fornecido em gramas e

Vp o volume médio dos poros com unidade de cm®/g.
Wi =MsV, 2)

O volume total de dgua consumida na titulacdo da amostra de alumina contida
no baldo volumétrico € equivalente a soma dos volumes de vazio do leito e do

volume de vazio interno das particulas, conforme a Equacgéo 3..

Vio =V Vzin (3)
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Desta forma, a porosidade do leito (£7) e a porosidade interna da particula

(&nt) podem ser determinadas a partir do conhecimento de cada um desses

volumes, como mostrado pelas Equacdes 4 e 5, respectivamente.

_ Ma Ve
Y Ve VoV )V, @
e Vs Vo=V, )+Ves
. Vi _ Mint
Ny Ve Vo—Vip o)t ®)
veint TVes (M =Vio) P Wi

A massa especifica ou densidade absoluta (Paby) da alumina é determinada

pela relacado entre a massa da amostra o volume de particula solida, enquanto que a
densidade aparente (,Oap) é fornecida pelo produto da densidade absoluta pela

fracdo de sdlidos, conforme as Equacgdes 6 e 7, respectivamente.

o = M

5, 6
abs I/PS ( )
p, =P, (1-&) (7)

O conceito de densidade hidrodinamica (P, ,) estéd relacionado com a

propriedade do sodlido que realmente entra em contato com o fluido durante o
processo de fluidizagao, isto €, o fluido interage tanto com a parte sélida como com a
parte porosa da particula. A densidade hidrodinamica é definida como sendo a razéao
entre massa da amostra sélida pelo volume de particula sdlida e o volume da vazio
interno da particula (RHODES, 1988). A Figura ANS5.2 ilustra o volume hidrodinamico

da particula e a densidade hidrodindmica é fornecida pela Equacéo 8.
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_~ poros

material sdlido

T
“yolume hidroedindmico

Figura AN5.2. Esquematizacédo do volume hidrodindmico da particula

M

Py =
" Vo Ving

(8)

Cada um dos testes experimentais das grandezas fisica de porosidade do
leito, porosidade interna da particula, densidades absoluta, aparente e hidrodinamica
foram realizadas em quintoplicata, de modo a se obter o valor mais provavel da
grandeza como sendo a média aritmética dos experimentos da grandeza mais ou
menos a média aritmética dos desvios absolutos da mesma grandeza, conforme as
Equacbes 9, 10, 11 e 12.

i=1 1
Ax=x—x (10)
n
- I A
Ax :;; (1)
=

xX=x*tAx (12)
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DMR(%%) =X x100 (13)

X

Onde X é a média aritmética de uma grandeza X qualquer, AX sdo os

desvios absolutos dessa grandeza, A;c o desvio médio dos desvios absolutos e )AC o]
valor mais provavel da grandeza mensurada acrescida de seu respectivo desvio
médio. Por outro lado, a Equacgao 13 fornece o desvio médio relativo da grandeza
experimentada.

As evolucdes das concentracbes do metano e do diéxido de carbono, bem
como dos produtos, hidrogénio e mondxido de carbono, preditas pelo modelo e
experimentais, estdo apresentadas nas Figuras AN5.3, AN5.4, AN5.5 e AN5.6 para
as condi¢des operacionais praticadas, respectivamente.

0.75

———— CH, Mod.

0.7

)
©
o
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o
o

0.55

Concentragao (mol/mol

14 16 18 20 22 24 26 28
Tempo de residéncia (g_, s/cm3)

Figura AN5.3. Evolugdes de concentragdes adimensionalizadas do metano em
funcao do tempo espacial no reator de leito fluidizado. Condigdes: catalisador
Ni(5,11% em massa)/y-Al,03, m = 280g, P = 1 bar, T = 973K
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Figura AN5.4. Evolugdes de concentragdes adimensionalizadas do CO, em fungao
do tempo espacial no reator de leito fluidizado. Condigbes: catalisador Ni(5,11% em
massa)/y-Al,O3, m = 280g, P =1 bar, T = 973K
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Figura AN5.5. Perfil de concentragdo modelo-experimental do H, ajustado no reator
de leito fluidizado com massa de 280g de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, pressdo

atmosférica e temperatura de 973K...
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Figura AN5.6. Perfil de concentragdo modelo-experimental do CO ajustado no reator
de leito fluidizado com massa de 280g de Ni(5,11% em massa)/y-Al,O3, pressdo

atmosférica e temperatura de 973K.
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APENDICE DO CAPITULO 3 (AP3)

AP3.1

Programa desenvolvido para a solugdo da Equacgdes 44, 45, 46 e 51, 53 e 55

do capitulo 3

% PROGRAMA PARA O CALCULO DAS CONSTANTES DE EQUILi@RIO DAS REACOES DE
% REFORMA DO METANO COM DIOXIDO DE CARBONO EM FUNGCAO DA TEMPERATURA DE
% REACAO.

function [Keqgl,Keqg2,Keq3] = consequi(T)
% Callcula os valores das constantes para
% uma dada temperatura T

da = [9.1540;2.158;8.1360];

db = [-1.2915e-2;-1.2968e-2;-1.3485e-2];
dc = [-0.1117e-5;1.13e-5;1.0928e-5];

dd = [2.2242e-9;-2.9655e-9;-2.8454e-9];
de = [0;0;0];

dH = [74520;41166;172459];

R = 8.314;

TR = 298.15;

DGO = [50460;28798;120201];
InKr = (-DGO./(TR.*R)):
Ink = [((da./R).*log(T./TR) + (db./(2.*R)).*(T-TR)+ ...
(dc./(6.*R)) . *(T.~2-TR.A2) + (dd./(R.*12)).*...
(T.~3 - TRA3))+(de./(2.*R)).*(T.~(-2) - TRA(-2)) + (L/R)*...
(-dH + da.*TR + (db./2)*TR.~2 + (dc./3).*TR"3+. ..
(dd./4) . *TR.M-(de./(2.*R))) .*(T.~(~1) - TR.A(-1))+InKr];

Keql = exp(Ink(1));
Keg2 = exp(Ink(2));
Keq3 = exp(Ink(3));
AP3.1.1
Saida dos resultados do programa.
clear
clc

t = [(400+273):10:(900+273)]";
for i = 1:length(t)

[K1(i,1),K2(i,1),K3(i,1)] = consequi(t(i));
end

K=[K1 K2 K3];

figure(l)

plot(t,K1)

legend("K1=Decomp CH_4%)

xlabel (°"T[K]™)

ylabel ("Constantes de Equilibrio Keql®)

Title("CALCULO DAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO COM A TEMPERATUTA T [k]")
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figure(2)

plot(t,K2)

legend("K2 = Gas shift")

xlabel ("T[K]®)

ylabel ("Constantes de Equilibrio Keg2")

Title("CALCULO DAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO COM A TEMPERATUTA T [K]1™)

figure(3d)

plot(t,K3)

legend("K3 = Boudouard®)

xlabel ("T[K]®)

ylabel ("Constantes de Equilibrio Keg3%)

Title("CALCULO DAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO COM A TEMPERATUTA T [K]")

figure(4)

plot(t,K1, t,K2, t, K3)

legend("K1=Decomposition CH 4","K2 = RWGS","K3 = reverse Boudouard®)
xlabel ("T(K)™)

ylabel ("Keq(T) ")

%Title("CALCULO DAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO COM A TEMPERATUTA T [k]™)

figure(b)

plot(t, log(Kl),t, log(K2), t, log(K3))
legend(C"In(K_1)","In(K_2)","In(K_3)")

xlabel ("T[K]™)

ylabel ("LnKeq™)

%Title("CALCULO DOS LOGARITMOS DAS CONSTANTES DE EQUILIBRIO COM A
TEMPERATUTA T [K]")
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AP3.2
Programa desenvolvido para os calculos das fracbes molares dos

componentes i = CHg4, CO», Hz, CO e H20 no equilibrio termodindmico em fungao da

temperatura.

% PROGRAMA PARA O CéLCULO DAS FRACOES MOLARES NO EQUILIBRIO TERMODINAMICO
DAS REACOES EM FUNCAO DA TEMPERATURA.

function y = sisequi(x)

global K1 K2 K3

y = [(2*x(1) - x())2 - K1*(1 + x(1) + x(3))*(0.10 - x(1));
X(2)*(x(2) + 2*x(3)) - K2*(0.15 - x(2) - x(3))*(2*x(1)-x(2));
xX(2) + 2*x(3))"2 - K3*(1 + x(1)+x(3))*(0.15-x(2)-x(3))1;

% A entrada é com CH4, CO2 e Ar = 10%, 15% e 75%.

AP3.2.1
Saida dos dados do programa

clear;clc; )
% CALCULO DO GRAU DE AVACO DAS REACOES COM T
global K1 K2 K3

x1 = 0.10;

x2 = 0.15;

X3 =1 - x1 - x2;
x0 = [x1 x2 x3];
T = 400:10:900;
%T= 900;

T=T + 273.15;

x1 = zeros(length(T),1);
x2 = zeros(length(T),1);
x3 = zeros(length(T),1);

for i = 1:length(T)
[K1,K2,K3] = consequi(T(i));
x = Fsolve(@sisequi,x0);

x1(i,1) = x(1);
x2(1,1) = x(2);
x3(i,1) = x(3);

end

X = [x1 x2 x3];

figure (1)
plot(T,x1,T,x2,T,x3)
xlabel ("temperatura K<)
ylabel("grau de avanco")
legend("reacéo 17, ...
"reacédo 27, ...
"reacao 37)
Title("GRAU DE AVANCO DAS REACOES COM A TEMPERATURA T[K]")

% Fracao Molar no Equilibrio
ych4 (0.10 - x1)./(1 + x1 + x3);
yco2 (0.15 - x2 - x3)./(1 + X1 + x3);
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yco
yh2

yh2o
yarg

(x2 + 2*x3)./(1 + x1 + x3);
(2*x1 - x2)./(1 + x1 + x3);
x2. /(1 + x1 + x3);
0.75.7/7(1 + x1 + x3);

Y = [yh2 yco ych4 yco2 yh2o yarg];

% Com o argbnio
Total =yh2+yco+ych4+yco2+yh2o+yarg;

% Sem o argbnio
Total2 = yh2+ yco+ ych4+yco2+yh20;

Y2 =100*[yh2./Total2 yco./Total2 ych4./Total2 yco2./Total2 yh2o./Total2];
SomaY2 = yh2_./Total2+ yco./Total2+ ych4._./Total2+ yco2./Total2+
yh2o./Total2;

figure(2)
plot(T,100*ych4./Total2,T,100*yco2./Total2,T,100*yco./Total2,T,100*yh2./Tot
al2,T,100*yh20./Total2)

legend("YCH 4","YCO_2","YCO","YH_2","YH 20")

xlabel ("Temperatura K<)

ylabel ("Fracdes Molares®)

Title("FRACOES MOLARES DAS REACOES COM A TEMPERATURA T[K]")

%Fracbes Molares com o Argbnio

figure(3d)

plot(T,100*ych4,T,100*yco2,T,100*yco,T,100*yh2,T,100*yh20, T, 100*yarg)
legend("YCH 4","YCO_2","YCO","YH_2","YH 20", "YArg")

xlabel ("Temperatura K<)

ylabel ("Fracbes Molares*®)

Title("FRACOES MOLARES DAS REACOES COM A TEMPERATURA T[K]")

%**************************************************************************

%

%CONVERSAO DO METANO

convch4 = 100*(1-ych4./x0(:,1));

figure(4)

plot(T,convch4)

legend("Conv CH 47)

xlabel ("Temperatura K<)

ylabel ("Conversédo do CH 4%)
Title("CONVERSAO DO CH_4 X TEMPERATURA T[K],
CH_4:CO_2:arg=2:3:15=10%:15%:75%")

%CONVERSAO DO DIOXIDO DE CARBONO

convco2=100*(1-(x0(:,2)-X(:,2)-X(:,3))/x0(:,2));

figure(b)

plot(T,convco?)

legend("Conv CO_27)

xlabel ("Temperatura K<)

ylabel ("Conversédo do CO 2%)
Title("CONVERSAO DO CO_2 X TEMPERATURA T[K],
CH_4:CO_2:arg=2:3:15=10%:15%:75%")
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% CONVERSAO DO CH4 E CO2 JUNTAS
figure(6)
plot(T,convch4, T,convco2)
legend("Conv CH_ 4", ...
"CO_2%)
xlabel (" Temperatura K%)
ylabel ("Conversédo do CH 4 e CO_2%)
Title("CONVERSAO DO CH 4 e CO_2 X TEMPERATURA T[K],
CH_4:CO_2:arg=2:3:15=10%:15%:75%")

RendH2 = 100*yh2./(x0(:,1)+x0(:,2));

figure(7)

plot(T,RendH2)

legend("Rend H _27)

xlabel ("Temperatura K<)

ylabel ("Rendimento H 2%)

Title(™ RENDIMENTO H_2 X TEMPERATURA T[K], CH_4:CO_2:arg = 2:3:15 =
10%:15%:75%")

% RENDIMENTO EM GAS DE SINTES

RendGS=(100/2)*(yh2+yco) ./(x0(:,1)+x0(:,2));

figure(8)

plot(T,RendGS)

legend("Rend GS©)

xlabel (" Temperatura K<)

ylabel ("Rendimento em Gas de Sintese®)

Title(" RENDIMENTO GAS DE SINTE X TEMPERATURA T[K], CH 4:CO 2:arg = 2:3:15
= 10%:15%:-75%")

SeletH2 = 100*yh2./(yh2+yco+yh20);

figure(9)

plot(T,SeletH2)

legend("Selet em H 27)

xlabel (" Temperatura K<)

ylabel ("Seletividade em H 27)

Title(" SELETIVIDADE EM H 2 X TEMPERATURA T[K], CH 4:CO_2:arg = 2:3:15 =
10%:15%:75%")

SeletGS= 100*(yh2+yco) ./ (yh2+yco+yh20);

figure(10)

plot(T,SeletGS)

legend("Selet_a | i m H 2/CH 4%)

xlabel (" Temperatura K%)

ylabel ("Seletividade em H 27)

Title("™ SELETIVIDADE EM H 2 X TEMPERATURA T[K], CH 4:CO_2:arg = 2:3:15 =
10%:15%:75%")

%RAZAO HIDROGENI0/CO

Razao = yh2./yco;
figure(1l)

plot(T,Razao)
legend("Razdo H 2/C0%)
xlabel ("Temperatura (K)")
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ylabel ("Razéo de H_2/C0")
Title(" Razdo de H_2/CO X TEMPERATURA T[K], CH_4:CO_2:arg = 2:3:15 =
10%:15%:75%")

figure(12)
plot(T,SeletH2, T,RendH2, T,SeletGS, T,RendGS)
legend("Selet H_27,...
"Rend. H2",...

"Selet GS*, ...

"Rend. GS*)
xlabel ("Temperatura (K)")
ylabel("Rend. H_2, Rend. GS e Seletividade em H_2%)
Title(" Rend. H 2, rend. GS, e Selet em H 2 X Temperatura T[K],
CH_4:CO_2:arg = 2:3:15 = 10%:15%:-75%")
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APENDICE DO CAPITULO 5 (AP5)

AP5.1

Programa desenvolvido para estimar o calculo da conversdo do mmetano em

funcdo da temperatura no reator de leito fluidizado a partir de uma massa
especificada.

% PROGRAMA PARA ESTIMAR A CONVERSAO EM FUNGCAO DA TEMPERATURA NO REATOR DE

% LEITO FLUIDIZADO

X

6 A SIMULACAO ESTA SENDO REALIZADA PARA T=400°C a 870°C

T = (450+273: 950+273); % T = (400+273.15: 900+273.15), (T=400°C a 870°C)

%T=973.

15

%OBSERVAGCAO: O PROGRAMA SO RODA SE HOUVER UM INTERVALO DE 500, ISTO E,
%900-400 =500; 700-200 = 500

% Diga

deee

for j=1:length(T)

end

R=8.314;

Wr=280;

ds=1.200%

dhid=1.2500;

dabs=2.6000

Ac=11.34081500;

Ub= 8.8791; %8.8791, 13.5324; %5.839431091;

emf= 0.5896;

delta =0.1672;

k1=2_58e9*exp(-248547/(R*T(J))); %2.58e9*exp(-248547/(R*T(J))):
KCH4= 6.8902e-7*exp(167320/(R*T(J))); %1.39e-7*exp(167320/(R*T(})));
kch4=k1*KCH4;

Kr=2.0171; %

X(:,J)=1-exp(-ds*kch4*Kr*Wr/ (dabs*Ac*Ub*(1-emf)*(1-delta)));

plot(T,X)

ylabel

(“conversédo do CH_4%)

xlabel (" Temperatura T(K)")
title("Conv do CH_4 no reator de leito fluidizado com T%)
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AP5.2

Programa desenvolvido para os calculos das Equagbes de balangos de
massa dos componentes i = CH,4, CO,, Hy, CO e H,O aplicados as operagdes do
processo de reforma do metano com didxido de carbono praticada em reator de leito

fluidizado.

% +++++++++++PROGRAMA PARA SOLUQAO DAS EQUACOES DE BALANCOS DE
%+++++++++++++MASSA NO REQATOR DE LEITO FLUIDIZADO++++++++++++++
function y=modelo_rev(C)

%%%%

% ESSES DADOS SAO VALIDOS PARA UMA MASSA DE 300G DE CATALISADOR
R=8.314;

R1=82.06;

T=(700+273.15);

Ych4=0.1;

CTo=1.025/(R1*T); %mol/cm"3

Cch4o0=Ych4*CTo;

emf=0.5896;

HL=20.64;

L=100; %100

Raio=3.8/2;

Dab=1.2296;

Uo=1.7635;

Hmf=23.14;

taub= 14.75; % O VALOR QUE MAIS INFLUENCIOU FOI ESSE, PEQUENO E O taue
grande

taue= 274.96; %56.76; % ESSE VALOR PERMANECEU PEQ
De=(Dab+Uo”2*Raio”™2/(48*Dab));

gb=0.005 ;

KR =2.017;

ds=1.200;

Keq2=0.6098;

Keq3=2.5000;

%1/Pe=.8713942314e-2 % Medida da dispersao no reator

kl= 2.58e9*exp(-248547/(R*T)); % Ok valor mantido
KCH4=6.8902e-7*exp(167320/(R*T)); % Ok valor mantido

Yp==================== (Constantes de adimensionalizacdo =

0.0009389;
0.1878;

P
o
0
>
Iy
I

KBE=14.45;

fb = 0.1577;
Kbo=660.08*Cch4o;
gb=0.005;

Kb2c02=0.0002451;
Ke2c02=0.02416;
Kb3c02=0.0007064;
Ke3c02=0.0696;

Kbh2= Kbch4;
Keh2 = Kech4;



255

Kb2h2 = Kb2co2;
Ke2h2 = Ke2co2;
Kb2co = Kb2co2;
Ke2co = Ke2co2;
Kb3co = Kb3co2;
Ke3co = Ke3co2;
Kb2h2o = Kb2co2;
Ke2h2o0 = Ke2co2;
%%%%%%

% OBSERVACAO: COM OS VALORES DE Peb = 198,60, Pee = 88,0 e h = 0,0005, a
% conversdo “do CH4 da exatamente 46%

Peb= 125.60; % Peb = 98,60; 198.60 resultado muito bom;

Pee= 88;% Pee= 88 resultado muito bom;

N=100;

h=0.0009; %h=0.0015 ESSE VALOR DEU RESULTADO MUITO BOM PARA TODOS 0S
COMPONENTES;

for i=1:N

% CONDICOES DE CONTORNO NA ENTRADA DO REATOR
ifi==
y(i) = C(i+2)-4*C(i+1)+(3+2*Peb*h)*C(i)-2*Peb*h; % Cch4b= C(1:N)
y(i+N)= C(i+N); % Cch4e = C(N+1:2N)
y(i+2*N)= C(i+2+2*N)-4*C(i+1+2*N)+(3+2*Peb*h)*C(i+2*N)-2*Peb*h; %
Cco2b = C(2N+1:3N)
y(i+3*N)= C(i+3*N); % Cco2e = C(3N+1: 4N)
y(i+4*N)=C(1+2+4*N) -4*C (i +1+4*N)+(3+2*Peb*h)*C(i+4*N); %Ch2b =
C(4N+1: 5N);
y(i+5*N)= C(i+2+5*N)-4*C(i+1+5*N)+(3+2*Pee*h)*C(i+5*N); %Ch2e =
C(5N+1: 6N);
y(i+6*N)= C(i+2+6*N)-4*C(1+1+6*N)+(3+2*Peb*h)*C(i+6*N); %Ccob =
C(6N+1: 7N);
y(i+7*N)= C(i+2+7*N)-4*C(1+1+7*N)+(3+2*Pee*h)*C(i+7*N) ;%Ccoe =
C(7N+1:8N);
y(i+8*N)= C(i+2+8*N)-4*C(i+1+8*N)+(3+2*Peb*h)*C(i+8*N);%Ch20b =
C(8N+1: 9N);
y(i+9*N)= C(i+2+9*N)-4*C(i+1+9*N)+(3+2*Pee*h)*C(i+9*N); %Ch2o0e
C(ON+1: 10N);

% Esse mesmo procedimento serd valido para os demais casos abaixo

elseif i >1 e 1 <N % Também se )
% BM PARA O CH4 NA BOLHA E EMULSAO

y(1)=(1/(Peb*h"2)-1/(2*h))*C(i+1)+(1/(Peb*h"2)+1/(2*h))*C(i-
1)-(2/(Peb*h"2)+taub*KBE)*C(i) . . -
—taub*Kbch4*C(i)/(1+Kbo*C(i))+taub*KBE*C(i+N);

y(i+N)=(1/ (Pee*h"2)-
1/(2*h))*C(i+1+N)+(1/ (Pee*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+N)-(2/ (Pee*h"2)+(Ffb/ (1-
fb))*taue*KBE)*C(i+N). ..
-taue*Kech4*((1-emf)/(1-fb))*C(i+N)/ (1+Kbo*
C(i+N))+(fb/ ((1-fb))*taue*KBE*C(i));

% BM PARA O CO2 NA BOLHA E EMULSAO
y(i+2*N)=(1/(Peb*h"2)-
1/ (2*h))*C(i+1+2*N)+(1/ (Peb*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+2*N) -
(2/ (Peb*h2)+taub*KBE+taub*Kb2co2*C(i+4*N) . . .
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taub*Kb2co2*C(i+8*N)/Keqg2+taub*Kb3co2)*C(i+2*N)+taub*Kb3co2*C(i+6*N)/Keq3+t
aub*KBE*C(i+3*N);

y(i+3*N)= (1/(Pee*h"2)-
1/(2*h))*C(i+1+3*N)+(1/(Pee*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+3*N)-(2/ (Pee*h"2)+(Ffb/ (1-
fb))*taue*KBE+. . .

taue*Ke2co2*C(i+5*N)+taue*Ke3co2)*C(i+3*N)+taue*Ke2co2*C(i+7*N)*C(i1+9*N)/Ke
g2+taue*Ke3co2*C(i+7*N)/Keq3. . .
+taue*(fh/ (1-fb))*KBE*C(i+2*N);

% BM PARA O HIDROGENIO NA BOLHA E EMULSAO
y(i+4*N)=(1/ (Peb*h"2)-
17 (2*h))*C(i+1+4*N)+(1/(Peb*h"2)+17(2*h))*C(i-1+4*N) -
(2/ (Peb*h"2)+taub*KBE+. . .
taub*Kbh2*C(i+2*N))*C(i+4*N)+
2*taub*Kbcha*C(i)/((1+Kbo*C(i)))+taub*Kb2h2*C(i+6*N)*C(i+8*N)/Keq2. . .
+taub*KBE*C(i+5*N);

y(i+5*N)= (1/(Pee*h"2)-
1/(2*h))*C(i+1+5*N)+(1/ (Pee*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+5*N)-(2/ (Pee*h"2)+(Ffb/ (1-
fb))*taue*KBE+. . .

taue*Keh2*C(i+3*N))*C(i+5*N)+taue*Kechd4*C(i)/(2*(1+Kbo*C(i)))+taue*Ke2h2*C(
i+9*N)*C(i+7*N)/Keq2+. . .
+taue*(fh/ (1-fb))*KBE*C(i+4*N);

% BM PARA O CO NA BOLHA E EMULSAO

y(i+6*N)=(1/(Peb*h"2) -
1/(2*h))*C(i+1+6*N)+(1/ (Peb*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+6*N)-
(2/ (Peb*h~2)+taub*KBE+taub*Kb2co*C(i+8*N). . .

+taub*Kb3co/Keq3)*C(i+6*N)+taub*Kb2co*C(i+2*N)*C(i+4*N)+taub*Kb3co*C(i+2*N)
+taub*KBE*C(i+7*N);

y(i+7*N)= (1/(Pee*h"2)-
1/7(2*h))*C(i+1+7*N)+(1/ (Pee*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+7*N)-(2/ (Pee*h"2)+(fb/ (1-
fb))*taue*KBE+. ..
taue*Ke2co*C(i+9*N)-
taue*Ke3co/Keq3)*C(i+7*N)+taue*Ke2co*C(i+3*N)*C(i+5*N)+taue*Ke3co*C(i+3*N)+

taue* (fb/ (1-Fb))*KBE*C(i+6*N);
% BM PARA A H20 NA BOLHA E NA EMULSAO

y(i+8*N)=(1/(Peb*h"2)-
1/7(2*h))*C(i+1+8*N)+(1/(Peb*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+8*N)-
(2/(Peb*h"2)+taub*KBE+. . .
taub*Kb2h20*C(i+6*N)/Keq2)*C(i+8*N)
+taub*Kb2h20*C(i+2*N)*C(i+8*N)+taub*KBE*C(i+9*N) ;

y(i+9*N)= (1/(Pee*h"2)-
1/7(2*h))*C(i+1+9*N)+(1/ (Pee*h"2)+1/(2*h))*C(i-1+9*N)-(2/ (Pee*h"2)+(fb/ (1-
fb))*taue*KBE+. ..

taue*Ke2h20*C(i+7*N)/Keq2)*C(1+9*N)+taue*Ke2h20*C(1+3*N)*C(i+5*N)+taue*(fh/
(1-fb))*KBE*C(i+8*N);

elseif i == N % Também se
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% Para a fase da bolha e emulsdo em z = L

y(i+N)=C(i-1+N)- C(i +N);

y(i+2*N)=C(i-1+2*N)-C(i +2*N)
y(i+3*N)=C(i-1+3*N)-C(i +3*N);

y(i+4*N)=C(i-1+4*N)-C(i +4*N);
y(i+5*N)=C(i-1+5*N)-C(i +5*N);

y(i+6*N)=C(i-1+6*N)-C(i +6*N);
y(i+7*N)=C(i-1+7*N)-C(i +7*N);

y(i+8*N)=C(i-1+8*N)-C(i +8*N);
y(i+9*N)=C(i-1+9*N)-C(i +9*N);

end
end

AP5.2.1

Saida de dados do programa
% PROGRAMACAO DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO EM ESTADO ESTACIONARIO EM

UMA
% DIMENSAO CALCULADO POR DIFERENGAS FINITAS

clear
clc

%Dados fornecidos ao programa

% xxxxxxxxxxxxxxxxxxx
% y(i)=Cch4b;

%y(i+N)=Cch4e e assim por diante...

%y0 = zeros(1000,1);

y0 = zeros(1000,1);

options = optimset("Display”, " lter”, "MaxFunEvals®,500000, "MaxIter*® ,500);
y = fsolve(@modelo_rev,y0,options);

%%% Resultados
%espacgo:

x = linspace(0,1,100);
CCh4dbolha = y(1:100);
CCh4emulsao = y(101:200);
Cco2bolha = y(201:300);
Cco2emulsao = y(301:400);
Ch2bolha = y(401:500);
Ch2emulsao = y(501:600);
Ccobolha = y(601:700);
Ccoemulsao = y(701:800);
Ch2obolha = y(801:900);



Ch2oemulsao = y(901:1000);
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% CCCCCCCCCCCORRRXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXXD DI

R=8.314;
R1=82.06;
T=(700+273.15);
Ych4=0.1;
CTo=1.025/(R1*T); %mol/cm"3
Cch4o=Ych4*CTo;
emf=0.5896;
HL=27.64;
L=100; %100
Raio0=3.8/2;
Dab=1.2296;
Uo=1.7635;
Hmf=23.14;

taub= 14.75; % O VALOR QUE MAIS INFLUENCIOU FOl ESSE, PEQUENO E O taue

grande

taue= 74.96; %56.76; % ESSE VALOR PERMANECEU PEQ
De=(Dab+Uo"2*Raio”™2/(48*Dab));

gb=0.005 ;

KR =2.017;

ds=1.200;

Keq2=0.6098;

Keq3=2.5000;

% Constantes cinéticas
k1= 2.58e9*exp(-248547/(R*T)); % Ok valor mantido
KCH4=6.8902e-7*exp(167320/(R*T)); % Ok valor mantido

Yp==================== Constantes de adimensionalizacéo

0.0009389;
0.1878;

x
@
0
>
I
I

KBE=14.45;

fb = 0.1577;
Kbo=660.08*Cch4o;
gb=0.005;

Kb2c02=0.0002451;
Ke2c02=0.02416;
Kb3c02=0.0007064;
Ke3c02=0.0696;

Kbh2= Kbch4;
Keh2 = Kech4;

Kb2h2 = Kb2co2;
Ke2h2 = Ke2co2;
Kb2co = Kb2co2;
Ke2co = Ke2co2;
Kb3co = Kb3co2;
Ke3co = Ke3co2;
Kb2h20 = Kb2co2;
Ke2h2o0 = Ke2co2;

%%%0%%%




figure (1)
plot(x,CCh4bolha)
title("Cch4 bolha®)
legend("CCH_4b™)

figure (2)
plot(x,CCh4emulsao)
title("Cch4 emulsao™)
%
figure (3)
plot(x,Cco2bolha)
title("Cco2 bolha™)
%
figure (4)
plot(x,Cco2emulsao)
title("Cco2 e")
%
figure (5)
plot(x,Ch2bolha + Ch2emulsao)
title("Ch2 bolha+Ch2emulséo*)
%
figure (6)
plot(x,Ch2emulsao)
title("Ch2 e*)
%
figure (6)
plot(x,Ccobolha+Ccoemulsao)
title("Cco bolha+ Cco emulséao®)
%
figure (8)
plot(x,Ccoemulsao)
title("Cco emulsao*®)
%
figure (7)
plot(x,Ch2obolha+Ch2oemulsao)
title("Ch20 bolha+Ch20 emulsédo®)

figure (10)
plot(x,Ch2oemulsao)
title("Ch20 e")
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Q = [600 625 650 675 700 725 750 775 800 825 850 875 900 925 950 975 1000

1050 1100 1150 1200];
tau = (1/28)*60*[280]./Q;
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APENDICE DO CAPITULO 6 (AP6)

APG6.1
Programa desenvolvido para os calculos das Equagbes de balangos de

energia dos componentes i = CH4, CO,, Hy, CO e H;O aplicados as operagdes do
processo de reforma do metano com diéxido de carbono praticada em reator de leito

fluidizado na fase bolha.

X

» PROGRAMA PARA SOLUCAO DAS EQUAGCOES DE BALANGCOS TERMICOS DA FASE DA BOLHA
% "ex8_11"

% m-file to solve example 8.11

%

%%x (1)=Fch4

% x(2)=FC02

% x(3)=FH2

% x(4)=FCO

% x(5)=FH20

% x(6)=FArg

% x(7)=T

% xdot(1)=d(FCH4)/dV=rlch4, Fch4(0)=1.1356;

% xdot(2)=d(FC02)/dV=r2co2+r3co2, Fco2(0)= 1.1356*1.5;

% xdot(3)=d(FH2)/dV=r1lh2+r2h2, Fh2(0)=0;

% xdot(4)=d(FCO0)/dV=r2co+r3co, Fco(0)=0;

% xdot(5)=d(FH20)/dV=r2h2o0, Fh20(0)=0;

% xdot(6)=d(FArg)/dv= 0, Farg(0)= FArgo

% xdot(7)= d(T)/dv, T(0)=973.15, Para isso multiplica-se pela area
Ac=11.3408cm"2;

% ReacOes:

%reacdo 1 CH4---——————- 2H2+C, -rlch4=k1*Kch4*Cch4/(1+Kch4*Cch4)
%reagdo 2 CO2+H2----—-- CO+H20, -r2co2=k2*(Cco2*Ch2-1/Kc2*Cco*Ch20)
%reacdo 3 CO2+C —--—---—- 2CO, -r3co02=k3*(Cco2-1/Kc3*Cco”"2)

function xdot=pfr_fluidizado(z,x)
Ta=800+273.15;
To=600+273.15; %T(K)

Ac=11.34;
dabs=2.600;
A=dabs*Ac*(1-0.54);

R=8.3144;

R2= 82.06;

Pto=1.025;

Cto= Pto/(R2*T0);

Ych40=0.092077;

Yco020=0.143177;

Cch4=Ych40*Cto;

Cco20=Yco20*Cto;

Ft=x(1)+x(2)+x(3) +x(4)+x(B)+x(6)+x(7);

%kl= 2.58e9*exp(-248547/(R*T));

klch4= 2.58e9*exp(-248547/(R*x(7))); %2208.3*exp((-77992/8.3144)*(1/x(6)));
% klch4=[mol/Kgcat.s]

%k2:=9.17*10"10*exp(-234300/ (Ra*Tb))

k2co2= 9.17*10"10*exp(-234300/ (R*x(7))); %1.4463*10"12*exp((-
278320/8.3144)*(1/x(6))); %k2co2 [m"3.s/mol]
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%k3:=1.16*10"5*exp(-115860/(Ra*Th))
k3co2= 1.16*10"5*exp(-115860/(R*x(7))); %1.3188*10"9*exp((-
198560/8.3144)*(1/x(6))); % k2co2 [1/s]

%KCH4=6 .8902e-7*exp(167320/ (R*T))

Kch4=6.8902e-7*exp(167320/(R*x(7))) ; %0.0672*exp((14664/8.3144)*(1/x(6)));
% Kch4 [m~3/mol]

Kc2=0.6098;

Kc3=2.500;

Cch4=Cto*x(1)*To/ (Ft*x(7));
Cco2=(Cto*x(2)*To)/ (Ft*x(7));
Ch2=Cto*x(3)*To/ (Ft*x(7));
Cco=Cto*x(4)*To/ (Ft*x(7));
Ch20=Cto*x(5)*To/ (Ft*x(7));
Carg=Cto*x(6)*To/ (ft*x(7));
%holcat=540Kg/m"3, observacao:
dabs=2.600;

ds=2.250;

% Calculo para uma vazao total de 300ml/min=0.31/min.
rilch4=-Ac*(ds)*klch4*Kch4*Cch4/(1+Kch4*Cch4); % rij=[kmol/m"3.s], 12 ordem
heterogénea

r2co2=-Ac*k2co2*(Cco2*Ch2-(1/Kc2)*Cco*Ch20); %rij [m"3/mol min], 2= ordem
homogénea

r3co2=-Ac*k3co2*(Cco2-(1/Kc3)*Cco); %rij [1/min], 1& ordem homogénea
rih2=-2*rl1ch4;

r2h2=r2co2;

r2co=-r2co2;

r3co=-r3co2;

r2h2o=-r2co2;

xdot(1,:)=rlch4;

xdot(2, :)=r2co2+r3co2;

xdot(3, :)=r1h2+r2h2;

xdot(4, :)=r2co+r3co;

xdot(5, :)=r2h20;

xdot(6,:)=0;

Cpch4=19.25+5.213*10"N(-2)*x(7)+1.197*10"N(-5)*x(7)"2-1.132*10"(-8)*x(7)"3;
%Cpi [J/mol°K]
Cpco2=19.80+7.344*10"N(-2)*x(7)-5.602*10"N(-5)*x(7)"2+1.715*10"(-8)*x(7)"3;
% Cpi [J/mol°K]
Cpco= 30.87-1.285*10"N(-2)*x(7)+2.789*10N(-5)*x(7)"2-1.272*10"N(-8)*x(7)"3;
%Cpi [J/mol°K]
Cph2= 32.24+1.924*10"N(-3)*x(7)+1.055*10"N(-5)**x(7)"2-3.596*10"N(-9)*x(7)"3;
%Cpi [J/mol°K]
Cph20=31.94+1.436*10"(-3)*x(7)+2.432*10"N(-5)*x(7)"2-1.176*10"N(-8)*x(7)"3;
%Cpi [J/mol°K]
Cpharg = 20.80;

Tr=298.15;

Ua=0.01116; % 0.0116 J/(cm™3 s K)

Ac=11.34; %Arera da seccdo transversal do reator [m"2]
deltaH1ch4=74900+45.23*(x(7)-Tr)-0.0241*(x(7)"2-Tr"2)+0.3043*10"(-
5)*(X(7)N3-Tr"3)+0.1021*10N(-8)*(x(7)™N4-Tr™4); % dH [J/mol]
deltaH2c02=41160+10.770*(X(7)-Tr)-0.1012*(x(7)"2-Tr"2)-3.0903*10"(-
5)*(X(MN3-Tr"3)+0.4954*10N(-8)*(X(7)N-Tr™4);
deltaH3c02=172600+41.94*(x(7)-Tr)-0.1652*(x(7)"2-Tr"2)-0.8966*10"(-
DH*(X(7)N3-Tr*3)-0.6086*10"N(-8)*(X(7)M-TrN4) ;
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xdot(7, :)=A*((Ua*(Ta-x(7))+(-rlch4)*(-deltaHlch4)+(-r2co2)*(-deltaH2co2)+(-
r3co2)*(-
deltaH3co02)))/(Cpch4d*x(1)+Cpco2*x(2)+Cph2*x(3)+Cpco*x(4)+Cph20*x(5)+Cpharg
*x(6));

AP6.1.1

Saida dos resultados do programa

clear
clc
% prf_fluidizado_solver

Cch40=1200*0.092077*1.025/(82.06*973.15);
Cc020=1200*(14.3177/100)*1.025/(82.06*973.15);
Cargo=1200*0.75*1.025/(82.06*973.15);

% FCH40= 1.4*10"-3;

% FCO20 2.20*10"-3;

% FArgo 1.16*10"-3;

To=600+273.15;

vspan = [0 100];

uo = [0.0014; 0.0022; 0; 0; O; 0.0116; To]; %[1.1912; 1.7868; 0; 0; O;
1023];

[z,x] = oded5("pfr_fluidizado®,vspan,uo);

figure(l);
plot(z,x(:,1))
xlabel ("V")
ylabel ("Fch4™)

figure(2);
plot(z,x(:,2))
xlabel ("V*®)
ylabel ("Fco2")

figure(3);
plot(z,x(:,3))
xlabel ("V")
ylabel ("Fh2")

figure (4)
plot(z,x(:,4))
xlabel ("V*®)
ylabel ("Fco*)

figure (5)

plot(z, x(:,5))
xlabel ("V*®)
ylabel ("Fh20")

figure(6)
plot(z, x(:,6))
xlabel ("V")
ylabel ("FArg")

figure(7);
plot(z,x(:,1),z,x(:,2),z,x(:,3),z, x(:,4),z,x(:,5), z, x(:,6))



legend("FCH4", “FCO2°, “FH2", "FCO", "FH20", “FArg")

xlabel ("V*®)

ylabel ("Fch4™azul", Fco2"verde'verde'"")

figure(8)

plot(z,1-(x(:,1)./0.0014), z, 1.-(x(:,2)./0.0022))
xlabel ("V")

legend("Xch4","Xco2")
ylabel ("Converséao™)

figure (9)

plot(z, x(:,7))
legend("Variacédo de T%)
xlabel ("V™)

ylabel ("T")

xa = linspace(0, 100, 3)
Ta = [873 1071.4 1074.5]

figure(10)

plot(z, x(:,7), xa, Ta,"r*" )

legend("Variacdo de T Mod.", "Variacédo de T Exp.~)
xlabel ("Comprimento do reator Z (cm)")

ylabel ("Temperatura T%)

Ftotal = [x(:,1) x(:,2) x(:,3) x(:,4) x(:,5) x(:,6)];

T=x(:,7)
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