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RESUMO

O processo de reforma a seco (RSM) do metano emerge como uma tecnologia
promissora para a geragdo de energia limpa e renovavel, utilizando gases de
efeito estufa (CHs e CO2) para criar um gas de sintese composto
predominantemente por H2 e CO. Esse método requer temperaturas elevadas
(600-1200 °C), tornando essencial a utilizagdo de catalisadores para otimizar a
eficiéncia energética. Na literatura, catalisadores base de niquel (Ni) se destacam
pela elevada atividade catalitica, acessibilidade econémica e ocorréncia natural. A
expansao para reatores de maior porte e a produgdo em escala significativa de
hidrogénio exigem a analise da cinética da reagcédo e a aplicagdo de modelagem
matematica. Pesquisas recentes ressaltam o desempenho do catalisador Ni/Si-
MCM-41, alcancando conversdes superiores a 98% para CH4 e CO2 a 800 °C.
Nesse contexto, o presente estudo investigou seis modelos de lei de velocidade,
contemplando abordagens irreversiveis e reversiveis de poténcia, além dos
modelos de Langmuir-Hinshelwood (LH) e Eley-Rideal (ER). Para atingir esse
objetivo, experimentos reacionais de RSM foram executados em um reator de
leito fixo. O estudo abrangeu uma faixa de temperaturas de 873-973 K, vazbes
volumétricas da mistura variando de 300 a 600 ml/min, mantendo composi¢ao de
alimentacdo (CH4/CO2, 1:1) e pressao constante (1 bar). Entre os modelos
avaliados, o modelo reversivel de LH demonstrou o melhor desempenho,
evidenciado por coeficientes de determinacdo superiores a 0,9. Um modelo
matematico pseudo-homogéneo foi desenvolvido para descrever a RSM em
reatores de leito fixo. As simula¢des realizadas com o modelo pseudo-homogéneo
e os parametros estimados para cinética mostraram que o modelo descreve bem
a reforma a seco do metano, principalmente quando acoplada a reacdo de water-
gas-shift reversa. Além destes resultados, foi desenvolvido o DRMSimulator, um
software implementado em linguagem de programagéo Java, focado no modelo
pseudo-homogéneo. Através dessa ferramenta, foi possivel simular a conversao
de metano nas condicbes experimentais, alcangcando coeficientes de

determinacao superiores a 0,9 para os modelos de poténcia.

Palavras-chave: Modelagem matematica, reforma a seco, cinética de reacao,
DRMSimulator.

vii



ABSTRACT

Methane dry reforming process (RSM) emerges as a promising technology for
generating clean and renewable energy, using greenhouse gases (CH4 and CO2)
to create a synthesis gas predominantly composed of H2 and CO. This method
requires high temperatures (873-1473 K), making the use of catalysts essential to
optimize energy efficiency. In the literature, (Ni)-based catalysts stand out for their
high catalytic activity, economic accessibility and natural occurrence. Expansion to
larger reactors and significant scale production of hydrogen require analysis of
reaction kinetics and the application of mathematical modeling. Recent research
highlights the performance of the Ni/Si-MCM-41 catalyst, achieving conversions
greater than 98% for CH4 and CO2 at 1023 K. In this context, the present study
investigated six rate law models, covering irreversible and reversible power
approaches, in addition to the Langmuir-Hinshelwood (LH) and Eley-Rideal (ER)
models. To achieve this objective, RSM reaction experiments were performed in a
fixed bed reactor. The study covered a temperature range of 873-973 K,
volumetric flow rates of the mixture varying from 300 to 600 ml/min, maintaining
feed composition (CH4/CO2, 1:1) and constant pressure (1 bar). Among the
models evaluated, the reversible LH model demonstrated the best performance,
evidenced by coefficients of determination greater than 0.9. A pseudo-
homogeneous mathematical model was developed to describe the RSM in fixed-
bed reactors. The simulations carried out with the pseudo-homogeneous model
and the estimated parameters for kinetics showed that the model describes well
the dry reforming of methane, especially when coupled to the reverse water-gas-
shift reaction. In addition to these results, DRMSimulator was developed, a
software implemented in Java programming language, focused on the pseudo-
homogeneous model. Using this tool, it was possible to simulate methane
conversion under experimental conditions, achieving coefficients of determination

greater than 0.9 for the power models.

Keywords: Mathematical modeling, dry reforming, reaction Kinetics,
DRMSimulator.
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1.  INTRODUGAO

Ao longo dos anos, impulsionado principalmente pela revolugéo
industrial no século XVIII, que viu a automagao do processo produtivo em larga
escala, houve um aumento substancial no consumo energético per capita
(BARCA, 2011). Atualmente, no contexto de um mundo globalizado, a energia
se tornou essencial para praticamente todas as atividades diarias. Contudo,
esse notavel crescimento no consumo energético, predominantemente
proveniente de fontes fésseis, trouxe consigo um aumento significativo nas
emissdes de gases de efeito estufa (WANG et al., 2011).

As consequéncias desse processo de industrializacdo levaram as
autoridades mundiais a debater sobre maneiras de mitigar seus impactos e
prospectar cenarios nos quais a energia limpa e renovavel possa substituir
substancialmente os combustiveis fosseis (U.S. DEPARTMENT OF STATE,
2021). Entre as opgbes promissoras da atualidade, destaca-se o hidrogénio,
que, além de ser um combustivel limpo e renovavel usado em células a
combustivel, tem diversas aplicagbes na industria (RATH et al., 2019).

Uma das vias promissoras para a produgao de hidrogénio é a reforma a
seco do metano. Esse processo fundamentalmente utiliza dois gases de efeito
estufa, CHs4 e CO2, que podem ser derivados do processo de digestdo
anaerobica de biomassa e, apds purificagdo, transformados em Hz e CO (a
mistura conhecida como gas de sintese) numa proporg¢ao proxima a 1 (VITA et
al., 2014). No entanto, a reforma a seco do metano € uma reagao altamente
endotérmica, o que requer catalisadores eficientes para tornar o processo
viavel em termos de custo operacional (LERCHER et al., 1999).

Catalisadores a base de niquel (Ni) tém sido amplamente empregados
nesse processo, devido ao custo acessivel e a abundancia na natureza
(ARAMOUNI et al., 2018). Dentre os trabalhos recentes que obtiveram
conversao de CH4 e CO2 superiores a 90%, pode-se citar: Rouibah et al. (2017)
utilizaram catalisadores bimetalicos Ni-Cr, Ni-Co e Ni-Mn (2017), Kennema e
Rowntree (2020) utilizaram niquel ndo suportado, Hu e Ruckenstein (2020)
utilizaram Ni-Mo suportados em em MgO cristalino, Oliveira et al. (2021)

utilizaram Ni suportado em Si-MCM-41, dentre outros.
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No entanto, a deposigdo de coque representa um desafio significativo
para a utilizacdo de catalisadores a base de niquel, como demonstrado por
IYER et al. (2003). A forte interagdo metal-suporte é crucial para reduzir essa
deposigao, conforme evidenciado por Mumtaj Shah e colaboradores (2018).

Recentemente, Oliveira, Souza e Machado (2021) desenvolveram um
catalisador a base de niquel suportado em silica MCM-41 (Ni/Si-MCM-41), que
apresentou conversdes de CH4 e CO2 proximas a 100% mesmo apos 17 horas
de reacdo. Além disso, a formacao de coque foi insignificante em 4 horas de
reacao e reduzida (cerca de 0,01 g.oque8cath™") apos 17 horas.

Dado o desempenho notavel e a estabilidade do catalisador Ni/Si-MCM-
41, surge a necessidade de estudar a cinética da reagdo e modelar o processo,
considerando transferéncia de massa, energia e momento. Bassanezi (2002)
enfatiza que a modelagem matematica € fundamental para preencher lacunas
onde dados experimentais sdo escassos, orientar alocagcdo de recursos,
direcionar pesquisas € embasar tomadas de decisdo. Um modelo
fenomenolégico robusto e otimizado pode ser utilizado posteriormente para
modificagdes em plantas industriais e processos operacionais para fins
comerciais, possibilitando o aumento da eficiéncia (EDGAR; HIMMELBLAU;
LASDON, 2001).

Assim, este trabalho contribui para o entendimento da reforma a seco do
metano catalisada por Ni/Si-MCM-41, utilizando modelagem matematica e
simulagdes do processo. Essa abordagem podera ser posteriormente aplicada
para dimensionar e otimizar unidades em escala industrial para producao de
hidrogénio e gas de sintese, promovendo alternativas mais limpas e eficientes.
Portanto, esta pesquisa visa desempenhar um papel vital na exploracdo de

combustiveis mais sustentaveis.
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2. OBJETIVOS

2.1  Objetivo Geral

Determinar as leis de velocidade da reforma do metano usando o
catalisador Ni/Si-MCM-41, criar um modelo matematico baseado na
conservagao de massa e energia, e simular o processo em um reator de leito

fixo.

2.2 Objetivos Especificos

Os objetivos especificos deste trabalho séo:

e Determinar as leis de velocidade da reforma a seco do metano
catalisada por Ni/Si-MCM-41;

e Desenvolver o modelo matematico fenomenolégico do processo de
reforma a seco do metano, catalisado por Ni/Si-MCM-41;

e Validar o modelo a partir de ensaios reacionais em condi¢des
diferentes das utilizadas para determinagao das leis de velocidade;

e Desenvolver um software que permita simular a conversdo do
metano através dos balangos de massa e energia. Esse software
também deve ser capaz de exibir os perfis de concentragdo e

temperatura no eixo axial e no tempo.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nesta secdo, foram abordados os fundamentos tedricos essenciais para

atingir os objetivos deste trabalho.

3.1 Biogas

O biogas € produzido em processos de digestdo anaerdbia (sem
oxigénio) de matéria organica, que pode ocorrer naturalmente com toda
matéria organica (presentes em lixbes por exemplo) que entra em
decomposicdo nessas condi¢des. A parte do residuo ou efluente em contato
com o ar (oxigénio) & digerida por microrganismos aerébios, enquanto a parte
que nao estd em contato com o ar, por microrganismos anaerobios
(WELLINGER; MURPHY; BAXTER, 2013).

Esse processo de digestdo anaerdbia pode ser replicado em ambientes
controlados, como em biodigestores. Além da geracdo de biogas para
producdo de energia, esse processo visa o tratamento de residuos e efluentes,
bem como a producdo de biofertilizantes a partir da parte liquida digerida
(COIMBRA-ARAUJO et al., 2014).

Os primeiros indicios histéricos da utilizagdo do biogas ocorreram
durante o século X a.C. na Assiria, onde era utilizado para aquecer a agua do
banho. A produgao do biogas por fermentagdo também fora utilizada na China
em alguns periodos do século X a.C. (HE, 2010). J4 em meados do século V
alemaes moradores de Elba possuem registros da utilizagdo de gases oriundos
de um pantano para cozinhar (VERMA, 2002).

Com o avanco da pesquisa cientifica, no século XVII, Jan Baptiste Van
Helmont estabeleceu que esses gases inflamaveis provém da matéria organica
em decomposigao, sendo que em 1776, Conde Alessandro Volta descobriu que
a quantidade de matéria organica e a quantidade de gas inflamavel produzida
estavam diretamente ligadas. Em 1808, Sir Humphry Davy demonstrou que a
digestdo anaerdbia de matéria organica obtida através do gado produzia
metano (LUSK, 1997; VERMA, 2002).

O interesse pelo biogas no Brasil surgiu apos a crise energética dos
anos 1970 e 1980 (QUADROS et al., 2016). O uso do gas metano produzido
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pelos digestores anaerdbios foi uma das novas formas de produgdo de energia
adotado pelo pais (CASSINI; COELHO; PECORA, 2014). O primeiro
biodigestor de modelo chinés foi instalado no pais pela Empresa Brasileira de
Assisténcia Técnica e Extensdo Rural (EMBRATER) em novembro de 1979 na
“Granja do Torto” em Brasilia - DF.

Ainda durante o periodo de crise, programas governamentais foram
criados, com o objetivo de estimular a instalacdo de biodigestores e reduzir a
dependéncia das pequenas propriedades rurais na obtengdo de energia
térmica, para usos diversos como cozimentos, aquecimento, iluminagao e a
aquisicao de adubos quimicos (COLDEBELLA, 2006).

3.1.1  Producéo de Biogas no Brasil

A energia atualmente € um elemento indispensavel e seu consumo vem
crescendo de maneira muito mais acentuada quando comparada com a
populagdo mundial. Os dados apresentados na Tabela 1 (BRASIL, 2020)
mostram que no Brasil, a populacdo em 1960 era de aproximadamente 72,2
milhdes de habitantes e a oferta energética foi avaliada em 49,2 TW.h™1.

Em 2019 a populagao brasileira era superior a 211,4 milhdes, enquanto
a oferta energética foi de 294 TW.h !, mostrando que além de triplicada a
populacao, a oferta interna de energia (consumo final nos setores econémicos
e residencial, considerando perdas na transmissao e distribuigdo) aumentou

aproximadamente seis vezes.

Tabela 1 - Indicadores brasileiros de 1960 e 2019.

Indicador 1960 2019 Unidade
Populacao 72,2 211,4 10°
Oferta Interna de Energia 49,2 294,0 10° tep
Oferta Interna de Energia Elétrica 20,4 651,3 TWh
Emissdes de C0O, 38,0 401,7 10° t

Fonte: Adaptado de (BRASIL, 2020).

Esse crescimento acelerado, somado ao fato das reservas de

combustiveis fosseis, a fonte de energia mais utilizada no planeta, serem
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limitadas e tenderem a se esgotar nos préximos 50 anos (World of Meters,
2020) fazem com que as pesquisas por fontes alternativas de energia estejam
em destaque na atualidade.

Nesse sentido, o Brasil tem destaque na produgao de energia pelo biogas
uma vez que corresponde a mais de 12% da produgdo mundial
(TASMAGANBETOV et al., 2020), ocupando a primeira colocagao, conforme

exibido na Tabela 2.

Tabela 2 - Producdo de bioenergia entre os anos de 2016 e 2018 em
Megawatts [MW].

Producao Anual [MW]

Pais

2016 2017 2018
Produg¢ao mundial 104788 109994 115731
Brasil 14187 14559 14782
China 9269 11234 13235
USA 12903 13073 12948
india 9009 9513 10253
Alemanha 8649 9003 9003

Fonte: Adaptado de (TASMAGANBETOV et al., 2020).

Segundo o Centro Internacional de Energias Renovaveis (CI-BIOGAS,
2020), ha um total de 521 plantas de biogas em operagao no Brasil (Figura 1),
produzindo aproximadamente 1,34 bilhdes de metros cubicos por ano (Figura
2). Além dessas, outras 15 plantas estdo em implantacdo e 12 em
reformulacédo/reforma (com capacidade de produzir aproximadamente mais
0,43 bilhdes de metros cubicos por ano). Quase a totalidade das plantas em
funcionamento tem como a principal aplicagdo energética a produgao de
energia elétrica (84%) ou térmica (14%), sendo que poucas s&o destinadas a

producao de biometano (apds os devidos processos) e energia mecanica.
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Figura 1: Plantas em operagéo no Brasil de 2003 a 2019.
Fonte: Elaborada pelo autor com os dados de (CI-BIOGAS, 2020).
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Figura 2: Volume de produgdo de biogas no Brasil em milhdes de metros
cubicos.
Fonte: Elaborada pelo autor com os dados de (CI-BIOGAS, 2020).

Devido a sua composicdo (majoritariamente CH, e C0O,) e a grande
producao brasileira, o biogas se torna um promissor precursor do gas de
sintese através da reforma a seco do metano (CHEIN; YANG, 2019). Segundo
(ZHAO et al. (2020), em pesquisa ao banco de dados ISI Web of Science, o
crescimento de publicagbes que citam os termos “Biogas” e “Reform” é
exponencial. Na Figura 3 observam-se os resultados da pesquisa realizada
com 0s mesmos termos na mesma base de dados, incluindo os anos de 2019 e

2020 por completo.
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Figura 3 - Publicagbes com os termos 'biogas’ e 'reform' no banco de dados ISI
Web of Science.

Fonte: Elaborada pelo Autor.

3.1.2 Processo de Digestdo Anaerébia

O processo de digestdo anaerdbia em diversos meios naturais, bem como
em ambientes controlados como biodigestores proprios consiste em um
conjunto de processos metabdlicos complexos que ocorrem na auséncia de
oxigénio (0,), dependendo principalmente de microrganismos capazes de
promover a fermentacdo de matéria organica em, principalmente, metano e
diéxido de carbono (MADSEN; HOLM-NIELSEN; ESBENSEN, 2011). Diversos
materiais orgénicos podem ser utilizados como substrato para o processo de
digestao anaerdbia, dentre eles: residuos da agricultura e agroindustria, podas,

excrementos e fezes de animais, bem como o esgoto residencial.

Com ajuda de enzimas

extracelulares
Piruvato
Acucares de — Substratos
ark atos — ~
CHEbpiRratR cadeia curta | NH, acetogénicos Homoacetogenesis — CH,4
soase | ——————— Lactato H,/CO, co
Proteinas — Aminoacidos Buritato 2
Peptideos . ‘Etanol p .
Acidos graxos volteis ropionato - Formiato
Gorduras — | . Glicerina Succinato
Acidos graxos Etanol Metanol
H4S
Reducdo de sulfato
NHg5 NHj

Reducé&o de nitrato

Figura 4: Etapas no processo de digestdo anaerdbia.
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Fonte: Adaptado de (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2011).

Segundo Deublein e Steinhauser (2011), pode-se separar esse processo
em quatro grandes estagios: hidrélise, acidogénese, acetogénese e
metanogénese (Figura 4).

A Hidrdlise € um processo que ocorre pela agdo de enzimas
extracelulares excretadas por microrganismos hidroliticos, degradando os
compostos de alta massa molecular (lipidios, polissacarideos e proteinas) em
compostos menores (glucose e glicerol por exemplo). A velocidade na etapa da
hidrolise depende da caracteristica do substrato envolvido, podendo levar
algumas horas para carboidratos ou dias para proteinas e lipidios (SEADI et al.,
2008).

Na acidogénese os mondmeros formados na fase hidrolitica séo
substratos para diferentes bactérias anaerdbias, sendo degradados em acidos
organicos de cadeia curta com 1 a 5 carbonos (como por exemplo os acidos
butirico, propidnico e acético), alcoois, Oxidos de nitrogénio, sulfeto de
hidrogénio, hidrogénio e diéxido de carbono. Nesse estagio, os carboidratos
(glicose por exemplo) sdo degradados em piruvato, o qual é convertido em
acido lactico (por bactérias da ordem Lactobacillales) e etanol (por leveduras).
Os acidos graxos sao degradados, por exemplo, por beta-oxidagao (por
bactérias do género Acetobacter), ao passo que ocorre a liberagdo de dois
carbonos na forma de acetato (SEADI et al., 2008).

A etapa de acetogénese é considerada critica ao processo, sendo
reacdes endotérmicas, como por exemplo a degradagao do acido propibnico a
acetato e dioxido de carbono tem G = +74 kJ mol'. Nessa etapa os acidos de
cadeia maior sédo transformados em acidos com apenas um ou dois atomos de
carbono (férmico e acético) com concomitante produgdo de hidrogénio e
diéxido de carbono. As bactérias homoacetogénicas regem o equilibrio da
diregdo da reacao de consumo de hidrogénio e gas carbdnico para produgao
de acetato.

Para que a bioreacdo de formacdo de acidos de cadeia curta seja
termodinamicamente favoravel, esta deve ocorrer associada ao consumo de
hidrogénio gasoso pelas arqueas metanogénicas (AMARAL; STEINMETZ;
KUNZ, 2019).
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Por fim, a Metanogénese ocorre em condi¢gdes estritamente anaerdbias,
onde o carbono contido na biomassa é convertido em diéxido de carbono e
metano. As reagdes que ocorrem na Metanogénese sdo exotérmicas, como

indicado na Tabela 3.

Tabela 3 - Reagdes presentes na metanogénese.

Tipo de Reacgdo Quimica AGYygk
Substrato [k] mol™]
Tipo €O, AH, + HCO; + H™ > CH, + 3H,0 (1)  -1354
Tipo €O, CO, + 4H, > CH, + 2H,0 2)  -131,0
Tipo €O, AHCOO™ + H,0 + HY > CH, +3HCO;  (3)  -130,4
Acetato CH,CO0™ + H,0 - CH, + HCO; (4) -30,9
Tipo Metil ACH,OH - 3CH, + HCO; + H* +H,0  (5)  -314,3
Tipo Metil CHsOH + Hy » CH, + H,0 6)  -113,0
Etanol 2CH,CH,0H + CO, > CH, + 2CH;COOH (7)  -116,3

Fonte: Adaptada de (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2011).

Por se tratar de uma sequéncia de reagcbes complexas, diversos fatores
tais como temperatura e pH influenciam no processo. A Tabela 4 exibe as
faixas de requisitos ambientais onde os processos de hidrdlise, acidogénese e

metanogénese ocorrem de acordo com cada parametro.

Tabela 4 - Requisitos ambientais para as etapas da digestdo anaerdbia.

Parametros Hidrdlise/Acidogénese Metanogénese
Temperatura (°C) 25-35 3242
pH 5,2-6,3 6,7-7,5
Relagéo C:N 10-45 20-30
Concentragao (%)
de matéria seca <40 <30
Potencial Redox (mV) +400 até -300 <-250
Relacao C:N:P:S 500:15:5:3 600:15:5:3
Elementos traco - Ni, Co, Mo, Se

Fonte: Adaptada de (WELLINGER; MURPHY; BAXTER, 2013).
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3.1.3 Composicdo do Biogas

Segundo Alves et al. (2013), o biogas € composto principalmente por
CH, e CO,, sendo que a presenca em grande quantidade do metano faz do
biogas uma promissora fonte de energia. Além desses pode-se encontrar
elementos em menor quantidade, tais como N,, 0,,H,, H,S, NH3, dentre outros
que podem ser verificados na Tabela 5.

Elementos tais como H,S sao extremamente nocivos aos equipamentos
metalicos, promovendo sua corrosdo. Para que o biogas possa ser utilizado
tanto como combustivel quanto na produgéo do gas de sintese (Figura 5), deve
passar pelos processos desumidificagdo (por condensagédo, adsorgao,
absor¢cdo ou resfriamento), dessulfurizagdo (por biodessulfurizagéo, filtros
bioldgicos percoladores, adsor¢do em carvdo ativado etc.) e eliminacéo de
siloxanos (geralmente por adsorcdo em carvao ativado) removendo os
elementos trago a um nivel toleravel (AMARAL; STEINMETZ; KUNZ, 2019).

Hidrogénio
Tecnologias e formas de uso

)I

- Células combustivel
Reforma do metano — = N

Biometano

|

(estacionaria, portatil, veicular)

- Rede de gas natural
Remoc;éo do CO, — - Combustivel veicular

- Uso industrial

(estaciondaria, portatil, veicular)

- Motores de acionamento direto
- Cogeracéao (turbinas, motores)
- Combustao em caldeira

- »
-~ - Cogeracgao (turbinas, motores)
Remocéao do H,S S E— g
—p

Remocédo da umidade —i

Concentracédo de CH,

Figura 5 - Alteragbes na composigao do biogas apds tratamentos.

Fonte: Adaptada de (BRASIL, 2015).
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Tabela 5 - Composic¢ao do biogas proveniente de diferentes fontes.

Fonte do Biogas CH4 [%] CO;[%] N,[%] 0,[%] H,S [%] Outros [%] Referéncia

- Fontes agricolas

45-75 25-55 0-25 0,01-5 Trago Trago (CHEN et al., 2017)
- Aterros
H,0:2-7
. - . Hy: 0 -1
- Diversos materiais organicos 50-75 25-45 2 Trago 0-1 (VITA etal., 2014)
Tracgo de outros
compositos
- Fermentagdo anaerdbia da (YENTEKAKIS et al.,
o . 50-70 25-50 - - - -
maioria dos residuos organicos 2015)
- Residuos organicos urbanos 40-70 30-60 - - - - (ZHANG et al., 2015)
(BROUN; SATTLER,
- Residuos sélidos em aterros 45-60 40-55 - - - -
2016)
. o (DEL VALLE-ZERMENO
- Residuos organicos municipais  55-70 30-45 - - - Trago de outros gases
et al., 2015)
H,0:2 -7 (DIEZ-RAMIREZ et al.,
- Aterros 25-60 7-60 - 0,6-3 -
Trago de outros gases 2016)
H,:0-1
- Biomassa 55-70 27-44 - - 0-3 Trago de siloxanos, (VITA etal., 2015)

NH; e halogenados

Fonte: Adaptada de (ZHAO et al., 2020).
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3.2 Reforma a Seco do Metano

A reforma a seco do metano (RSM) foi inicialmente estudada por Fischer e
Tropsch em 1928 utilizando Ni e Co como catalisadores (FISCHER; TROPSCH, 1928;
PAKHARE; SPIVEY, 2014), sendo observado, nesse momento, uma grande
desativacao pela formagao de coque. O problema de desativacéo foi posteriormente
abordado por Reitmeier (1948), que determinou uma relagdo entre a composigao dos
reagentes e a formagao de coque, identificando assim condi¢cdes favoraveis para

producao do gas de sintese com baixa/nenhuma formag¢ao de coque.

Em 1988, um estudo feito por (GADALLA; BOWER, 1988; GADALLA; SOMMER,
1989) utilizando Ni/Al,0; como catalisador revelou que a formagédo de coque poderia
ser inibida aumentando a razao molar CO,/CH, na entrada do reator. Esse estudo
apontou que, para cada composi¢cao de entrada (CO,/CH,), existe uma temperatura
otima para a RSM operar continuamente. A Figura 6 apresenta a faixa onde, para
temperaturas inferiores (em fun¢do da razdo CO,/CH, na entrada), ocorre a formagao

de coque e, para temperaturas superiores, ocorre a formacao do carboneto de niquel.

® Temperatura limite, onde abaixo ocorre formagao de coque

Temperatura limite, onde acima ocorre formacao de carboneto de niquel
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Figura 6 - Efeito da razdo molar C0O,/CH, inicial na formagao de coque e carboneto de

niquel.

Fonte: Adaptada de (GADALLA; BOWER, 1988).
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O processo de RSM é altamente endotérmico que consiste, basicamente, na
conversdao de metano e didéxido de carbono, os gases de efeito estufa mais
abundantes no planeta, em hidrogénio e monodxido de carbono (LERCHER et al.,
1999). A principal reagéo na reforma a seco do metano € (ARAMOUNI et al., 2018):

CH, + CO, & 2CO + 2H, (MHyopx = +247 K mol-1) (1)

Sendo possivel outras reacdes paralelas, como exibido na Tabela 6.

Tabela 6 - Reacbes possiveis na reforma a seco do metano.

Equagio AH,9gx [k] mol™1]

CH, + CO, & 2C0 + 2H, (7) +247,0
CO,+ H, & CO + H,0 (8) +41,0
2CH, + C0O, & C,Hg + CO + H,0 (9) +106,0
2CH, + 2C0, & C,H, + 2C0 + 2H,0 (10) +284,0
C,Hg & C,H, + H, (11) +136,0
CO + 2H, < CH;0H (12) -90,6

CO0, + 3H, < CH;0H + H,0 (13) -49,1

CH, & C + 2H, (14) +74,9
2C0 & C + CO, (15) +172,4
CO, + 2H, & C + 2H,0 (16) -90,0

H, +CO & C + H,0 (17) -131,3
CH3;0CH; + €O, < 3CO + 3H, (18) +258,4
CH3;0CH; + 3H,0 < 2C0, + 6H, (19) 136,0
CH3;0CH; + H,0 < 2C0 + 4H, (20) 204,8
2CH;0H < CH30CH; + H,0 (21) -37,0

€0, + 4H, & CH, + 2H,0 (22) -165,0
CO +3H, & CH, + H,0 (23) -206,2

Fonte: Adaptada de (NIKOO; AMIN, 2011).

3.2.1 Efeitos da raz&o CO,/CH, inicial, da temperatura e pressdo na RSM
O gas de sintese € composto pelos gases hidrogénio (H,) e mondxido de

carbono (CO) e é utilizado em uma série de sinteses altamente seletivas de uma

ampla gama de produtos quimicos e combustiveis, tais como aménia, gasolina, diesel
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e outros. Além dessas aplicagdes, os estudos para uso em células a combustivel vém
crescendo nos ultimos anos, principalmente focados em obter uma energia limpa e
renovavel. Segundo Nikoo e Amin (2011), especificamente no caso do gas de sintese
obtido pela reforma a seco do metano, é possivel se obter praticamente a relagcéo

6tima de quatro mols de gas de sintese (H,/CO = 1) a partir de dois mols de reagente.

A razdo molar estequiométrica de CO,/CH, deve ser, preferencialmente, igual a
um na reforma a seco do metano, sendo que elevadas concentragdes de CO,
implicam em um aumento na concentracéo final de CO (Figura 7), na diminuicdo de
H,, bem como na formagao/aumento de H,0 e outros elementos (GAO et al., 2011),

levando ao distanciamento da proporgao 6tima H,/CO = 1.

3.0
900° C cO
S 25
£
fe!
5 20
g-
H
E 1.5 | 2
S co
S 1.0] ;
I H,0
3 05/
0.0 : ‘ ‘
1.0 1.5 2.0 2.5 3.0

CO,/ CH, (razéo molar)
Figura 7 - Efeito da raz&do molar C0,/CH, inicial na reforma a seco do metano.

Fonte: Adaptada de (GAO et al., 2011).
Segundo Gao et al. (2011), a reagao principal da reforma a seco do metano (eq.
1) comega a ser espontanea (AG < 0) a partir de 700 °C, sendo favorecida a

temperaturas mais elevadas (com ponto étimo a partir de 900 °C, onde a razdo H,/CO

é proxima de 1), como mostrado na Figura 9.
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Figura 8 - Efeito da temperatura sobre a reforma a seco do metano.
Fonte: Adaptada de (GAO et al., 2011).
Outro fator importante na reforma a seco do metano, por ser um processo de

expansao de volume, € a pressdo. Como mostrado na Figura 9, a uma temperatura

de 750 °C, pressdes superiores a 0,1 MPa desfavorecem a concentracao final de CO

e He.
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Figura 9 - Efeito da pressao sobre a reforma a seco do metano.

Fonte: Adaptada de (GAO et al., 2011).
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3.2.2 Catalisadores aplicados na Reforma a Seco do Metano

A catalise € um fenbmeno em que uma quantidade relativamente pequena de
um material estranho a estequiometria (catalisador) aumenta a velocidade de uma
reacao quimica sem ser consumido no processo (IUPAC, 1976). Catalisadores
heterogéneos podem ser massicos ou suportados, sendo que o suporte pode ter
atividade catalitica (catalisador bifuncional) ou n&o.

Um catalisador eficiente deve ser ativo (medida de eficiéncia na conversdo de
reagente em produto), seletivo a reagdo de interesse, mecanicamente resistente,
termicamente estavel, de facil regeneragédo, possuir morfologia adequada, baixa
toxicidade e, preferencialmente, de baixo custo (GATES et al., 1974; SHISHIDO et al.,
2004; WIDEGREN; FINKE, 2003).

Com relagao a atividade, deve-se respeitar o principio de Sabatier (KARI et al.,
2018; MEDFORD et al., 2015): compostos intermediarios ndo podem ser
exageradamente estaveis nem instaveis. A estabilidade 6tima promove uma atividade
catalitica maxima (Figura 10). Quando a adsor¢do & muito fraca, componentes
intermediarios podem dessorver sem a formacdo dos produtos de interesse,
enquanto, com uma adsor¢gdo muito forte, os compostos intermediarios ligam-se

fortemente ao catalisador, causando seu envenenamento.

Otimo de
Sabatier

Taxa de Reacdo

Limitada pela Limitada pela
dessor¢do do produto  ativagdo do reactante

forte Forca de Ligacdo fraca

Figura 10 - Representacao do principio de Sabatier.

Fonte: Adaptada de (MEDFORD et al., 2015).
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Os suportes devem geralmente promover uma maior area exposta ao agente
ativo (neste caso, o niquel) mantendo sua boa dispersdo, bem como aumentar a
resisténcia mecanica. No caso da RSM, os catalisadores sdo, em geral, bifuncionais
uma vez que as moléculas de CO, tendem a se ligar na interface metal/suporte, sendo
entdo essencial o conhecimento ndo somente do material que o compde, mas
também da sua estrutura cristalina. Na Tabela 7 sdo apresentados estudos das
ordens de atividade na RSM de metais com diferentes suportes.

Diversos metais e suportes foram empregados nos ultimos anos para promover
a RSM, alguns deles apresentados na Tabela 8. Tendo em vista sua alta atividade e
por ser um metal de transi¢cdo barato em relagdo a metais nobres (Pt, Rh e Ir por

exemplo), o Ni vem desempenhando um papel importante nos ultimos anos.

28



Tabela 7 - Atividade catalitica de metais em diferentes suportes na RSM.

Metal Ordem de atividade por suporte Temperatura de Referéncia
Reacao [K]
Al,05 > ZrO, > TiO, > Ce0, > Mg0 (24) 823 (MIYAZAWA et al., 2006)
Al,05; > Si0, > Zr0O, > TiO, (26) 1220 (BRUNGS et al., 2000)
Al,05; > TiO, > SiO, (27) 773 (SARUSI et al., 2011)
- Al,05; > TiO, > SiO, (28) 773 (BRUNGS et al., 2000)
(YOKOTA; OKUMURA; NIWA,
2002)
Ru YSZ > Si0, > TiO, > ZrO, » y — Al, 04 (30) 700 (KIM et al., 2009)
(VAZQUEZ-ZAVALA et al.,
Pt TiO, > Al,05 > SiO, (31) 723
1998)
Pd TiO, > Al,05 > Si0, > MgO (32) 823 (WANG; LU, 1998)
Ir TiO, > Zr0, > Y,05 > La,05 > Mg0 > Al,05; > SiO, (33) 823 (NAKAGAWA et al., 1999)

*YSZ = Yttria-Stabilized Zirconia

Fonte: Adaptada de (KALAI, 2015).
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Tabela 8 - Influéncia do método de preparo do catalisador na atividade catalitica da RSM.

Porcentagem Temperatura . .
Método de Conversdo Converséo R
Metal Suporte de metal de reacgao Referéncia
Preparo de CH, [%] de CO, [%]
[m/m %] [K]

Ni Al, 04 10 Sol-gel 800 94,0 93,0 (HAO et al., 2009)

Ni Al, 0, 10 Impregnacao 800 63,0 69,0 (HAO et al., 2009)
(BARROSO-QUIROGA,;

Ni CeO, 10 Impregnacao 277 58,0 69,0
CASTRO-LUNA, 2010)

Ni Zr0, 5 Impregnagéo 477 65,0 - (CHANG et al., 2006)

Ni SiO, 4,5 Impregnacao 477 47,0 60,0 (EFFENDI et al., 2003)

Co y-Al; 05 20 Sol-gel 427 32,0 39,0 (HAO et al., 2008)

Co MgO 12 Impregnacéo 900 91,9 93,9 (WANG; RUCKENSTEIN, 2001)

Pt Al, 04 1 Impregnacao 800 46,0 62,0 (BALLARINI et al., 2005)

Pt CeO, 1 Impregnacao 800 83,0 94,0 (BALLARINI et al., 2005)

Rh CeO, 0,5 Impregnacgao 800 50,7 63,2 (WANG; RUCKENSTEIN, 2000)

Rh Zr0, 0,5 Impregnacgao 800 65,9 74,2 (WANG; RUCKENSTEIN, 2000)

Ru Al, 0, 3 Impregnagao 750 46,0 48,0 (DJINOVIC et al., 2011)

Ru CeO, 2 Impregnagéo 750 52,0 60,0 (DJINOVIC et al., 2011)

Ni Si — MCM — 41 20 Impregnacao 1073 99,29 97,95 (OLIVEIRA et al., 2022)

Ni Si— MCM — 41 20 Impregnacéao 873-973 14,5-85,7 40,0-87,6  Este trabalho

Fonte: Adaptada de (KALAI, 2015).
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3.2.3 Mecanismos e cinética de reagao

O mecanismo de reagao para reforma a seco do metano foi proposto
inicialmente por Bodrov e Apel-baum (1967, apud GAO et al., 2011), propondo
que o metano era primeiramente adsorvido no sitio ativo para produgao de
espécies CH,, sendo uma etapa limitante. Esse mecanismo foi modificado nos
anos posteriores, sendo que, nos dias atuais, um dos mecanismos mais aceitos
€ o que segue (DALAI; ISSARIYAKUL; BAROI, 2012):

CH,+ S, & S, —CH, (
S, —CH,+ S -8 —CH;+ S, — H (
S;—CH;+S, -8, —CH, +S,—H (36)
S;—CH,+S, -8, —CH+S,—H (
S;—CH+S, -8 —-C+S —H (
2(85 —H) & H, + 25, (39)

Em que S; denota o sitio ativo do metal. A adsor¢do dissociativa do
metano € a primeira etapa e € atualmente aceita como etapa determinante na
taxa de conversao do metano. As espécies CH; tendem a adsorver sobre os
atomos do metal (catalisador) enquanto as espécies CH, s&o adsorvidas entre
dois atomos de metal, completando sua tetravaléncia (ARAMOUNI et al.,
2018).

A etapa seguinte é adsorgdo dissociativa do dioxido de carbono
(equagdes 7.11 — 7.15): ocorre por coordenagdo apenas do carbono, por
coordenacao do carbono e oxigénio (um carbono e um oxigénio adsorvem no
metal deixando um atomo de oxigénio exposto), ou por coordenagédo do
oxigénio (os dois atomos de oxigénio adsorvem no metal). Essa € uma etapa
rapida, sendo que o (€O, tende a adsorver na interface metal-suporte
(ARAMOUNI et al., 2018).

CO,+S, &S, —CO, (40)
S, —C0,+ S, — 0%~ &S, — COZ™ (41)
S,—C0,+S,—0?" & S,—CO+S, — OH (42)
S,—CO,+S, &S, —CO+S,—0 (43)
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Onde S, denota o sitio ativo na interface metal-suporte. Em seguida sao
formadas as hidroxilas e a agua (PAPADOPOULOU; MATRALIS; VERYKIOS,

2012):

Seguida entdo pela oxidagao do grupo CH, e pela formagao e dessorgao
de CO e Hy:

S,—CH,+S, —0OH oS, —CH,0+S, —H (46)
S,—CH,+S5 -0 S —CH, + S, (47)
S, —CH,0 = S; — CO +§H2 (48)
S; = CH, + €0, & S; — CO + CO + > H, (49)
S, —CH,+S, —OH + xS, & S; —CO + (x + 1)(S; — H) (50)
S,—C+S —0Heo S, —CO+S,—H (51)
2(S; — H) & H, + 25, (52)

Na Figura 11 sao ilustrados os passos que descrevem a RSM conforme
definido nas Equacgdes (34) a (52), sendo que na Figura 11-A estdo
representadas a adsorgdo e a dissociagao do CH, e do CO, seguidos pela
dessorgdo do CO e H,. Na Figura 11-B esta representada a formacédo de
hidroxilas seguida da oxidagcdo da espécie CH, (Figura 11-C) para posterior
formacao e liberagdo de CO e H,. Diferentes mecanismos sao apresentados na
literatura para o processo de RSM. Wang e Lu (1999) sugerem um mecanismo

simplificado, apresentado nas Equacbes (53) a (62).

CH,+ o CH, * (53)
CO,+ %' & COyp*' (54)
CHy,* » CHy* + H (55)
CHs* > CHyx + H (56)
CHy* > CH* +H (57)
CH+* - Cx +H (58)
C* +C0, %" > 2C0 + %+ =’ (59)
CO>C+0 (60)
2H + 0 - H,0 (61)
H+H - H, (62)
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Figura 11 - Mecanismo de reforma a seco do metano.

Fonte: Adaptada de (DALAI; ISSARIYAKUL; BAROI, 2012).
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Wang e Lu (1999) consideraram a reagao (irreversivel) na superficie como
etapa limitante, obtendo-se assim a taxa de reacdo expressa pela Equacgao
(63).

r = klPCH4PC02 (63)
(1 + K1 Pey,)(1 + K3 Pco,)

Em que k; é a constante de velocidade de reagcdo. Segundo Olsbye,
Wurzel e Mleczko (1997), assumindo o mecanismo descrito nas equagdes (53)
a (62) e adotando como etapa determinante a reagao (reversivel) na superficie
do catalisador Ni/Al,0; entre 0 metano adsorvido em sitios ativos de niquel
(CH, *) e o dioxido de carbono adsorvido no suporte (CO, '), ttm-se que a
taxa da RSM é dada por:

= < K1K2PcH,Pco, _ K3K4PcoPh, ) (64)
L\ (1+K1Pcr, +K2Pco)(1+K3Pco,+KaPH,) (1+K1PcH,+K2Pco)(1+K3Pco,+KaPH,)

Onde a influéncia da pressdo parcial do hidrogénio (K,Py, =0) foi
considerada desprezivel, obtendo-se:

. kPcu,Peo, (65)
(1 + K1 Pey, + KoPeo)(1 + K3Pgo,)

Diversos trabalhos foram publicados nos ultimos anos com versdes
baseadas no mecanismo de Langmuir-Hinshelwood. Alguns dos modelos

propostos para RSM s&o apresentados na Tabela 9.

Tabela 9: Taxas para RSM pelo mecanismo de Langmuir-Hinshelwood e
reacao na superficie como etapa limitante.

Modelo () Mecanismo Referéncia
kPcy,Pco, (66) Sitio (WANG; LU; MILLAR,
(1+ Ken,Pen, + Kcozpcoz)2 Simples 1996)
kPcy,Pco, (67)

Sitio Duplo  (PICHAS et al., 2010
(1 + K, Pen,) (1 + Ko, Peo,) plo- )

kPcy,+/Peo, (68) Simo (CHENG; FOO;
imples
(1 + Ken,Perr, + VKo, Peo,) ADESINA, 2010)
kPco,+/Pch, (69) Buol (CHENG; FOO;
uplio
(1 + /Keu,Pen,) (1 + Kco,Peo,) P ADESINA, 2010)
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k\/Pcu,Pco, (70)

(1 + \/KCH4PCH4 + \/Kcozpcoz)2

Simples (OSAKI et al., 1997)

k\/Pcu,Pco, (71)

(1 + Ken,Pen,)(1 + JKco,Pco,)

Duplo (FOO et al., 2011)

Fonte: Retirado de (AYODELE et al., 2016).

Para o mecanismo de Eley-Rideal, Mark et al. (1997) descrevem dois
mecanismos para a reforma a seco do metano. O primeiro mecanismo
considera a adsor¢ao do CH, no catalisador seguida pela reagdo (etapa
limitante), como descrito pelas equagbes (72) e (73). O segundo modelo
considera a adsor¢do do CO, no catalisador seguida pela reagédo (etapa

limitante), como descrito pelas equagdes (74) e (75).

CH,+ o CH, * (72)
CH, * +C0O, & 2C0 + 2H, + * (73)
CO, + % & CO, * (74)
CH, + CO, * & 2CO + 2H, + * (75)

As taxas de reagdo para o primeiro e o segundo mecanismo
apresentados por Mark et al. (1997) sdo descritos, respectivamente, pelas

equacgdes (76) e (77).

PéoPh (76)
k Kcy, (PCH4PC02 T K 2
r =
1 + KCH4PCH4
PéoPh (77)
k Kco, <P6114Pco2 T K 2
T =

1+ Kco,Pco,
Além dos modelos apresentados, podemos ainda citar a Lei de Poténcia,
um modelo matematico simples, que nao necessariamente representa o
mecanismo cinético da RSM. Diversos autores, como Sun et al. (2021) e
Ayodele et al. (2016), utiizam a lei de poténcia em seus estudos,
principalmente comparando com os mecanismos de Langmuir-Hinshelwood e
Eley-Rideal. A cinética de reagao para a RSM, pela Lei de Poténcia, pode ser

descrita pela forma:
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r=k-P%, - P, (78)
Em que m e n sdo constantes relacionadas a ordem da reagdo e k € a

constante cinética, a qual pode definida pela equagao de Arrhenius:

k = Ae RS (79)

Sendo E, a energia de ativagdo [J mol'], 4, o fator pré-exponencial, R, a
constante universal dos gases [J mol! K'] e T, a temperatura [K]. Por se tratar
de um modelo que nao reflete 0 mecanismo da reagao de reforma, € possivel
que nao descreva de forma adequada a reforma do metano, como relatado por
lyer et al. (2003), Ko et al. (1995) e Akpan et al. (2007).

3.3 Equacgoées gerais para modelagem matematica de reatores de leito

fixo

Segundo Biembengut e Hein (2002), a modelagem acompanha a
matematica desde seu surgimento, das simples aplicagdes rotineiras onde o
uso da matematica era necessario. A palavra ‘modelo’ € originada do latim
‘modus’ e tipicamente descreve 0 modo com que 0s humanos copiam a
realidade, sendo essa considerada por muitos antropologistas a ferramenta

mais importante de nossa espécie (SCHICHL, 2004).

Um modelo € uma versao simplificada e, sendo assim, pode ter diversas
fungdes: explicar um fendmeno (ex. termodindmica, mecanica classica ou
quantica), fazer predicdes (ex. modelos aerodindmicos ou climaticos), fazer
uma tomada de decisao (ex. sistemas de gps), dentre outras. Na Figura 12 séo
apresentados, de forma resumida, os passos para elaboracdo de um modelo

matematico e sua validacéo.
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Figura 12 - Esquema para elaboragao e validacdo de um modelo matematico.

Fonte: Adaptado de (SCHICHL, 2004).

Durante o processo de reforma a seco do metano, os gases que
compdem a mistura de entrada podem adsorver na superficie (um dos gases
ou ambos), onde reagem formando hidrogénio e mondéxido de carbono. Esse
processo envolve a transferéncia de massa entre a fase gas e o catalisador,

além dos efeitos difusivos que o proprio movimento do gas produz.

Segundo Fogler (2014), as etapas da reagao catalitica, apresentadas na
Figura 13, podem ser descritas por: 1 — Transferéncia de massa dos reagentes
da fase gasosa para a superficie externa do catalisador, através da camada
limite (difusdo externa); 2 — Difusdo dos reagentes através da entrada do poro
até as vizinhangas da superficie catalitica (difusdo interna); 3 — Adsorg¢ao dos
reagentes no sitio ativo (um ou ambos reagentes); 4 — Reagao na superficie do
catalisador; 5 — Dessorcdo dos produtos da superficie; 6 — Difusdo dos
produtos da superficie catalitica até a entrada do poro (difusdo interna); 7 —
Transferéncia de massa dos produtos do poro até o seio fluido, atravessando a

camada limite (difuséo externa).
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Figura 13: Etapas em uma reagao catalitica heterogénea.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Devido a natureza altamente endotérmica desse processo, ocorre um
significativo consumo energético durante a reacao, tornando a transferéncia de
energia externa essencial para o desempenho. Além disso, a consideragao de
que a reacao se desenrola na superficie do catalisador destaca a relevancia da

transferéncia de energia entre a fase gasosa e o catalisador.

Consequentemente, como um dos propodsitos deste estudo, estamos
focados na elaboragdo de um modelo matematico que caracterize a reforma a
seco do metano em um reator de leito fixo. Esse modelo sera fundamentado
nos principios da conservagcdo de massa e energia que, em principio, devem
considerar os balangos tanto na fase fluida quanto na fase soélida. Em
condicbes em que as resisténcias a transferéncia de massa, tanto internas
quanto externas, podem ser desprezadas e pode-se considerar o equilibrio
térmico entre as fases, os balancos sao realizados apenas na fase fluida, com
a adicao de um termo que representa a reagdo quimica (que acontece na fase
sélida), sendo esse o modelo pseudo-homogéneo desenvolvido nas proximas

secgodes.
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3.3.1 Principio de conservagao de matéria por componente na fase gas

Considerando balango de massa para um elemento de volume no seio da
fase gas, a equacado que descreve a distribuicdo da concentragdo de um
componente j € dada por (BIRD; STEWART; LIGHTFOOT, 2006; FOGLER,
2009):

nr

. d
—V(UC]) + VZ(DL,]'C]') i Z Vl'le' = acj (80)

i=1
Em que:
e ¥ é a velocidade superficial da mistura gasosa [m s™1]
e (; é a concentragdo molar do componente j na fase gas [mol m™3]
e D, ; € o coeficiente de dispersdo axial do componente j na mistura
gasosa [m?s71];
* ks, € o coeficiente de transferéncia de massa do componente j no

filme externo [m s~1];

Na Equagéo (80), o termo Vv(; representa a transferéncia de massa
associada a efeitos convectivos (devido ao movimento macroscépico do fluido),
o termo V#(D,;C;) representa a transferéncia de massa associada a efeitos
difusivos no préprio seio da fase gas, o termo ¥, v;;R; representa a geragdo /
consumo de massa do componente j proveniente das reagdes quimicas e o

] . .
termo 52 Ci representa a taxa de acumulo do componente j no elemento de

volume.

3.3.2 Principio de conservagao de energia na fase gas

Realizando o balango de energia para um elemento de volume no seio da
fase gas, tem-se que a equacgao geral para transferéncia de energia da mistura
gasosa é dada por (Bird et al., 2006):

nc nr

V(B CH) + V(kogng VT) + Z Z v R; AHp, (81)

j=1i=1
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d N
= E(CH —P)
Em que:

e ( é a concentragdo da mistura na fase gas [mol m™3];

e H é a entalpia da mistura gasosa [J mol™1];

e k.,na € a condutividade térmica da mistura gasosa [W m™1K1];
e T é atemperatura da mistura gasosa [K];

e AHg, € avariagao de entalpia proveniente da reagao i [/ mol™1];

e P ¢ apressao na fase gas [Pa].

Os termos da equacéo (81) representam a transferéncia de energia dada

por:

e efeitos convectivos (pelo movimento da mistura gasosa): V(vCH);

e efeitos difusivos na prépria mistura gasosa: V(k.pnqVT)

e energia gerada/consumida pelas reagoes quimicas:
x 2?21 Yit1 vij Ry AHg,;

3.4 Método de Otimizagao por Enxame de Particulas

O Particle Swarm Optimization (PSO) tem sido amplamente aplicado em
diversas areas da ciéncia. Este método de busca global, criado por KENNEDY
& EBERHART em 1995, € baseado na simulagdo do comportamento social de
animais. Eles observaram que esses animais exibem movimentos localmente
aleatdrios, mas comportamento globalmente determinado.

O PSO ¢ utilizado para resolver problemas de otimizagdo nao lineares
sem restricdes. Similar aos algoritmos evolucionarios, o PSO tambéem é
baseado em uma populacdo de individuos, chamada de "enxame de
particulas". No entanto, ao contrario dos algoritmos evolucionarios, como
algoritmos genéticos, onde os individuos sofrem alteragbes genéticas por meio
de operadores de cruzamento, mutacido e selecdo, no PSO, a Uunica
modificagcao realizada nas particulas € a sua localizacdo no espaco, controlada

pelo operador de velocidade.
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No método de otimizagcdo PSO, cada individuo da populagédo (ou
particula) é associado a um vetor que representa uma possivel solugao para o
problema em questao. Cada particula possui uma posicdo e uma velocidade no
espacgo de busca, cuja dimensdo corresponde ao numero de parametros do
problema. Isso resulta em um enxame de tamanho igual ao numero de
particulas. As particulas sao influenciadas por trés vetores que se combinam
para atualizar suas velocidades e posigdes: (i) vetor de posicdo atual da
particula, (ii) vetor da melhor posi¢cédo visitada pela particula e (iii) vetor da
melhor posi¢ao visitada pelo enxame (TRIGUEROS, 2008; TRIGUEROS et al.,
2010).

Segundo Huidae Cho e colaboradores (2011), cada particula representa
uma amostra do parametro e o enxame representa a populagdo de particulas.
Em um problema N-dimensional, as posi¢cdes da particula i sdo representadas
por x, = (X1, X2, .., Xjy) € sua velocidade por v, = (v, Vs, ..., V;y). A cada
iteracdo k, a particula i utiliza sua melhor posigdo alcangada até entéo (p,/)) e a
melhor posicdo dentre todas as particulas (p;) para determinar a velocidade no
proximo passo, como indicado na equacgao:

vk + 1) = vy (k) + Yir (k) (pij — xij) + Y22 (k) (D65 — xij) (82)

Em que j representa a j-ésima coordenada do vetor, y; e ¥, s&o os
fatores individual e coletivo respectivamente, e r;(k) e r,(k) sdo fungdes que
geram um numero randémico no intervalo (0,1). A fim de garantir que as

particulas n&o continuem a se locomover por indeterminadas iteragdes, v;;(k) &

multiplicado pelo fator de inércia, que € um valor w dado por:

w(k) = w; + (0 — w;) (%) (83)
Em que w; e wy sdo, respectivamente, o valor inicial e final para
definidos previamente e K € o numero de iteragdes. Assim, a Equacéao (82) se
reescreve cOmo:
vij(k+1) =w-v;(k) + - ri(k) - (pj — xi5) + - 12(k) - (P — xi) (84)
Muitos trabalhos foram publicados nos ultimos anos com modificagdes
para o método PSO, visando corrigir alguns possiveis problemas do método
original, tais como a convergéncia, em alguns casos, para extremos locais. A

Figura 14 apresenta, em forma de fluxograma, o esquema para implementacao
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do método PSO original,

(1995).

As particulas séo inicializadas
dentro do dominio desejado

proposto por James Kennedy e Russel Eberhart

O melhor valor para funcédo objetivo
é definido como o valor calculado |——»]
na primeira particula

NAO

Para cada particula é calculada a
funcéo objetivo e atualizado
o melhor valor

Primeira

@

SIM

Para cada particula é calculada a fungéo

A funcao Atualizar a velocidade

objetivo tem valores
satisfatorios?

O algoritmo é
SsIM—s[encerrado e a solﬂéo é
dada por pg

Figura 14: Fluxograma com o esquema para implementagdo do método PSO.

objetivo e atualizar os melhores

valores quando for o caso e a posigdo de cada particula

Fonte: Elaborado pelo Autor.

3.5 Meétodo das Linhas

O método das linhas consiste em um método numérico semi-discreto para
resolucao de uma equacgao diferencial parcial (ou um sistema) onde, em geral,
as variaveis espaciais sao discretizadas para se obter um sistema de equacgdes
diferenciais ordinarias temporais (EDSBERG, 2016). Para exemplificar o

processo, consideramos o caso unidimensional (para coordenadas espaciais):

d 0?2 d
F X, t' u(xr t)rau(xr t)rﬁu(xr t)rau(x! t) = 0

Inicialmente é dado um particionamento {x, = a, x4, ..., X,_1, X, = b}, com
Xg < x, <+ <Xx, de um intervalo [a,b] onde a variavel espacial x esta
definida. Assim, a partir da funcéo de interesse u(x,t), sdo definidas n+ 1
fungdes dependentes apenas do tempo u;(t) = u(x;, t).

Para i =1,..,n—1, a derivada espacial de u é aproximada utilizando
diferengas finitas centradas, obtidas através da expansao em série de Taylor
da fungao, como indica a equacgao:
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ou U1 (8) — U1 (t)
(i, 1) ~ 20x;

0x

uy(t)
uy (t)

u(xy, t) = uy(t)
u(x;, t) = u;(t)
u(xn t) = un(t)

u(x,t)
u(xq, t)

to =0 S
X9=0 X1 X X Xn=L x

Figura 15: llustracdo da discretizagdo de um problema unidimensional em
coordenadas espaciais.

Fonte: Elaborada pelo Autor.
Para i =0 e i =n, as derivadas espaciais (em torno de x; e x,) sé&o
aproximadas pelas diferencgas finitas adiantada e atrasada, respectivamente:
du uy (6) —up(t)
—_— ) t ~x —
d0x (%o, ) 2Ax;

a_u(x t) ~ un(t) - un—l(t)
ox ™ 2Ax;

A derivada espacial de segunda ordem da funcédo u(x,t) € aproximada
por:
Bz_u(x' £) ~ U1 (1) = 2u;(8) + ui-1 (B)
ax2 VT Ax?

1

A discretizacao espacial, como geralmente utilizada no método das linhas,
induz a um sistema de equacgdes diferenciais de dificil solugdo numérica por
métodos exatos, sendo entdo consideradas EDOs stiff. Para resolver tais
sistemas, sdo necessarios meétodos de integragdo numeéricos apropriados, tais
como o método Backward Differentiation Formula (ISERLES, 1982) e o método
de Runge-Kutta-Fehlberg (KAPS; POON; BUI, 1985).
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3.6 Softwares para Simulagao da Reforma a Seco do Metano

Diferentes softwares que podem ser utilizados para simular processos
quimicos gerais estao disponiveis no mercado e que, em particular, podem ser
utilizados em simulacdes de reforma a seco do metano. Entre os estudos
realizados com esse tipo de software, pode-se citar o estudo realizado por
Gangadharan, Kanchi e Lou (2012), que utilizaram o software Aspen Plus para
investigar os impactos econémicos e ambientais decorrentes da combinacé&o
da reforma a seco com a reforma a vapor do metano. Challiwala e
colaboradores (2017) realizaram estudos da cinética comparando varias
tecnologias de reforma do metano com a reforma a seco, utilizando o software
Matlab. Lee e colaboradores (2016b), por sua vez, utilizaram o software
Comsol Multiphysics em um estudo de modelagem numérica focado na
investigacado da reforma do metano seco em reator de membrana.

Embora os referidos softwares proporcionem grandes beneficios, eles
podem ser extremamente complexos, pois atendem a uma grande variedade
de processos fisico-quimicos e requerem entrada manual de equagdes e outros
itens. Além disso, esses softwares nem sempre estdo disponiveis
gratuitamente.

Desenvolvida por profissionais da empresa Sun Microsystens, Inc., a
primeira versao do Java Developer's Kit (JDK 1.0) foi langada em 1996
(MANZANO:; JUNIOR, 2015). Segundo Sanderson (2014), dentre as vantagens
da linguagem Java pode-se destacar o gerenciamento facilitado das variaveis e
objetos definidos em memdria pelo ndo uso de ponteiros e o conceito de
portabilidade, ou seja, sendo possivel utilizar os programas desenvolvidos
nessa linguagem independentemente do sistema operacional instalado.

Visando essas vantagens a linguagem de programagao Java foi escolhida
para o desenvolvimento de um software que fosse capaz de simular a reforma
a seco do metano a partir de balangos de massa e energia ndo estacionarios,
considerando o eixo axial. Além disso, a possibilidade do uso do aplicativo
JavaFX, que & um software livre, para o desenvolvimento da interface grafica
do software contribuiu para a escolha da linguagem de programacéo Java.
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3.7 Estado da Arte

O aumento significativo do consumo energético mundial (BARCA, 2011)
tem trazido novas abordagens para produgédo de energias limpas e renovaveis.
Nesse contexto, o biogas vem sendo cada vez mais explorado, principalmente
no Brasil (TASMAGANBETOV et al., 2020), que se coloca como o principal
produtor de energia através do biogas no mundo. As altas concentragées de
metano e diéxido de carbono em sua composi¢cao (ALVES et al.,, 2013) e a
produgédo em larga escala nacional (CI-BIOGAS, 2020) fazem do biogas uma
matéria prima promissora para produgao do gas de sintese.

O gas de sintese &€ composto principalmente por hidrogénio (H,) e
monoxido de carbono (CO) (CASSINI; COELHO; PECORA, 2014) e possui um
maior valor agregado do que o biogas uma vez que pode ser utilizado para
producao de metanol, etanol, gas hidrogénio, gasolina, diesel, dentre outros
compostos quimicos (VITA et al., 2014).

Dentre os principais métodos de produgdo do gas de sintese a partir do
biogas, tem-se os processos de reforma a vapor e a seco do metano. A
reforma a vapor demanda menos energia quando comparada com a reforma a
seco e tem uma tecnologia bem estabelecida (ZHAO et al., 2020). Por outro
lado, a separagdo do metano ndo se faz necessaria na reforma a seco e
segundo Zhao et al. (2020) ndo haviam muitas plantas comerciais com essa
tecnologia até 2020.

Para compensar as altas temperaturas necessarias na reforma a seco do
metano, o uso de catalisadores se faz necessario e tem sido amplamente
estudado. Devido ao baixo custo, viabilidade e alta atividade catalitica, pode-se
destacar os catalisadores a base de niquel (Ni) (ARAMOUNI et al., 2018).
Dentre os trabalhos recentes que obtiveram conversédgo de CH, e CO,
superiores a 90%, pode-se citar: Rouibah et al. (2017) utilizaram catalisadores
bimetalicos Ni-Cr, Ni-Co e Ni-Mn(2017), Kennema e Rowntree (2020) utilizaram
niquel ndo suportado, Hu e Ruckenstein (2020) utilizaram Ni-Mo suportados em
em MgO cristalino, Oliveira et al. (2021) utilizaram Ni suportado em Si-MCM-41,

dentre outros.
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Em trabalho publicado por Silva e Zanoteli (2020), foram analisados
catalisadores de niquel suportados em Al,05, La,05, Si—0, € MCM — 41 na
reforma do biogas nas temperaturas de 500, 600 e 700 °C. Os autores
concluem que a ordem de conversao de CH, e C0O, nas temperaturas avaliadas
e: Al,0; > La,05 > Si — 0, > MCM — 41. Entretanto, para temperatura de 700°
C, as conversdes para o suporte MCM — 41 foram de 78% para C0, e 92%
para CH,, sendo superior as conversdes dos suportes Si0O, e La,03, ficando
abaixo do suporte Al,05, que obteve conversdo de 86% para C0O, e 94% para
CH,. Além disso os suportes Al,0; e MCM — 41 foram os Unicos que obtiveram
uma proporg¢ao H,/CO maior que 1 em todas as temperaturas.

Em contraste com o trabalho de Silva e Zanotelli, em trabalho publicado
por Oliveira et al. (2021), o catalisador Ni/Si-MCM-41 apresentou uma
conversao superior a 99% para CH, e 98% para C0O,, com temperatura de
operacao de 800 °C e composi¢cdo de entrada 50% v/v para CH, e 50% v/v
para C0,. Os autores também apontam a estabilidade do catalisador apds 17
horas de operacao.

Em pesquisa ao banco de dados ISI Web of Science, com os termos
‘methane”, “dry”, “reform*”, “Ni” e “MCM-41", foram encontrados 29 artigos,
sendo o primeiro publicado em 2009. Adicionando o termo “Si” a pesquisa,
foram encontrados apenas 6 artigos, sendo o primeiro também publicado em

” 13 t1) “*

2009. Realizando a pesquisa com os termos “methane”, “dry”, “reform*”, “Ni” e
“Al, 05", foram encontrados 662 artigos, sendo o primeiro de 1994.

Apesar de uma consulta simples, essa diferenga no numero de artigos
publicados, somada aos resultados evidenciados por Oliveira et al. (2021),
indicam que mais estudos da reforma a seco do metano utilizando
catalisadores de Ni/Si suportados em MCM-41 devem ser realizados. Dentre os
estudos que se fazem necessarios, pode-se citar o estudo da cinética de
reacdo e o desenvolvimento de um modelo matematico, os quais ndo foram
abordados pelos artigos encontrados na pesquisa.

Em pesquisa ao banco de dados ISI Web of Science, com os termos

” “* t1) [

, dry”,

%

“‘methane reform*™” e “mathematical modelling”, a partir de 2015, foram
encontrados 15 artigos, dos quais 8 apresentam modelos fenomenoldgicos

para a reforma a seco do metano.

46



Shahkarami e Fatemi (SHAHKARAMI; FATEMI, 2015) desenvolveram um
modelo heterogéneo e isotérmico para um reator de membrana em estado
estacionario, desprezando os efeitos de dispersao axial e o gradiente axial de
temperatura.

Lee et al. (LEE; LEE; LIM, 2016a) desenvolveram um modelo
heterogéneo e nao isotérmico para um reator de membrana em modo
estacionario, considerando os efeitos de dispersdo axial, gradiente axial de
temperatura e, para os efeitos da queda de presséo, a equagéo de Ergun.

Trés artigos foram publicados em 2018. Karimipourfard et al.
(KARIMIPOURFARD et al., 2018) propuseram um modelo homogéneo e nao
isotérmico para um reator esférico em estado estacionario, desprezando os
efeitos de dispersdo axial e o gradiente axial de temperatura, adotando a
equacgao de Ergun para representar os efeitos da queda de pressao. Xie et al.
(XIE et al., 2018) propuseram um modelo pseudo-homogéneo e nao isotérmico
para um reator de leito empacotado em estado estacionario, desprezando o
coeficiente de dispersao axial, considerando o gradiente axial de temperatura e
ndo considerando os efeitos de transferéncia de momento. Mirodatos et al.
(MIRODATOS et al., 2018) desenvolveram um modelo pseudo-homogéneo,
transiente e isotérmico para um reator de leito empacotado, desprezando os
efeitos de queda de pressao, dispersao axial e gradiente axial de temperatura.

Dehimi et al. (DEHIMI et al., 2020) desenvolveram um modelo
homogéneo e isotérmico para um reator de leito fixo em estado estacionario,
considerando apenas os efeitos de transferéncia de massa provenientes das
reagcdes. Zambrano et al. (ZAMBRANO et al., 2020) propuseram um modelo
heterogéneo, transiente e isotérmico para um reator de leito fluidizado que
considera apenas os efeitos de transferéncia de massa entre as fases e
provenientes das reagdes. Abbasi et al. (ABBASI et al., 2020) desenvolveram
um modelo heterogéneo e nao isotérmico para um reator de leito fixo em
estado estacionario, desprezando os efeitos de dispersédo axial e o gradiente
axial de temperatura, adotando a equagéo de Ergun para representar os efeitos
da transferéncia de momento.

Distinguido das abordagens recentes para a reforma a seco do metano,

este estudo apresenta um modelo fenomenologico transiente. Tal modelo
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incorpora, de maneira abrangente, os efeitos de transferéncia de massa e
calor, considerando também a analise da dispersao axial e o gradiente de
temperatura ao longo do reator de leito fixo empacotado. Notavelmente, esse
modelo engloba estudos cinéticos para a reforma a seco do metano, com
énfase na catalise por Ni/Si-MCM-41, representando uma contribuicdo pioneira

na literatura.
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4. Metodologia

Nesta secdo, € apresentada uma descrigdo detalhada dos materiais,
equipamentos e metodologias que foram empregados neste estudo. Além
disso, é abordado o desenvolvimento do modelo matematico que foi utilizado
para descrever a reforma a seco do metano catalisada por Ni/Si-MCM-41.

4.1 Catalisador

O catalisador utilizado, desenvolvido por Oliveira e colaboradores
(2022), apresentou teor de 20% de niquel impregnado em suporte de silica
mesoporosa MCM-41. A granulometria de 355 - 500 ym foi selecionada por
apresentar melhores resultados de conversdo de CHs em temperaturas
variando entre 973 e 1073 K. O catalisador granulado possui area superficial de

212 m? g™, volume de poros igual a 0,022 cm? g' e didmetro de 18 A.

4.2 Unidade Reacional

A unidade utilizada para a reforma a seco do metano foi construida no
Laboratério de Materiais e Energias Renovaveis (LABMATER) da UFPR -
Palotina (Figura 16).

rrrrrr

Figura 16: Imagem da unidade experimental de cala laboratorial para RSM

Fonte: Adaptada de Oliveira e colaboradores (2022).
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Na Figura 19, é apresentado um esquema que detalha a unidade
experimental utilizada para RSM, a qual conta com trés cilindros para
armazenamento de gases (1.a, 1.b e 1.c) conectados ao sistema, preenchidos
com hidrogénio (99,999% de pureza, White Martins), nitrogénio (99,999% de
pureza, White Martins) e uma mistura composta por 50/50% mol de metano e
diéxido de carbono (99,500% de pureza, White Martins), respectivamente. Os
cilindros sédo equipados com reguladores de pressao (2.a, 2.b e 2.c), enquanto
o cilindro de mistura possui adicionalmente controlador de fluxo massico (3 -
GFC17, Aalborg).

s 6.a
=X -

-'l‘"'ﬂ""l"l"!“hl.J' s ——J

Figura 17: Esquema da unidade de RSM.

Fonte: Elaborada pelo Autor.

Os cilindros sdo conectados a um misturador de gas (4), que, por sua
vez, & conectado a um forno elétrico de pré-aquecimento (5). As resisténcias
do forno de pré-aquecimento sao reguladas por um controlador digital (6.b),
que é conectado a um termopar tipo K (6.a). O gas que sai do forno passa por
um regulador de pressao (7) e entra no reator tubular de leito fixo em ago inox
(8), onde ocorre a reagao de reforma a seco, sendo o leito com altura 13 cm,
didmetro interno igual a 1,06 cm e paredes com 2,1 mm de espessura. Este
reator tubular esta localizado dentro de um forno (9), cujas resisténcias
elétricas sao reguladas por um controlador digital (10.b) conectado a um
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termopar tipo K (10.a). O produto passa por um medidor de fluxo de massa (11
- FMA-LP1600A, Omega) na saida do reator.

As amostras foram coletadas e analisadas em cromatografo a gas (12 -
Qmicro, Dynamiq) equipado com nanodetector TCD, bem como com colunas
do tipo Plot, como MS5A (Molecular Sieve 5A) e Bond-U (divinilbenzeno-tipo
U). Hélio (99,990%, AirLiquide) foi usado como gas de arraste.

421 Ensaios Reacionais

Inicialmente o leito foi preenchido com 3 g do catalisador Ni/Si-MCM-41
descrito na Secdo 4.1. Em temperatura ambiente, uma vazdo de 40 mL min-’
de N2 foi utilizada por 30 minutos para remogao de quaisquer impurezas que
pudesse haver no leito. Em seguida, uma vazdo de 20 mL min' de H: foi
aplicada por 4 horas para ativagao do catalisador, com o reator em temperatura
de 1073 K, conforme procedimento realizado por Oliveira e colaboradores
(2022). Apo6s as 4 horas de ativagao, ainda com o reator em temperatura de
1073 K, foi utilizado N2 em uma vazao de 40 mL min-! durante 30 minutos para
remocé&o do hidrogénio.

Ensaios de reforma a seco do metano (RSM) foram conduzidos em
diferentes temperaturas (873 — 973 K), sendo o primeiro em 973 K e, para cada
temperatura fixada, foram analisadas diferentes vazdes volumétricas da
mistura equimolar de CHs e COz2 (300 — 600 mL min-!, STP) em condigées fixas
de pressdo (P = 1 bar) e de composi¢cdo da mistura de alimentagédo (50:50
mol/mol). Em cada condi¢do, o forno pré-aquecedor e o reator foram
configurados com a mesma temperatura. Antes da mudanga de temperatura
para o proximo ensaio, a temperatura e a vazado foram ajustadas para a
primeira configuragéo (973 K e 600 mL min-") para verificar se a composic¢éo na
saida permanecia a mesma, fato que foi verificado em todo o experimento.

Para cada condicdo experimental, foram realizadas trés coletas de
amostras na saida do reator, com intervalos de quinze minutos entre elas para
verificar se a reagdo estava em regime permanente. Essa hipotese foi

confirmada uma vez que a fragdo molar de saida permaneceu inalterada.
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4.3 Modelagem Matematica

4.3.1 Calculo da conversado de equilibrio para a reacdo de reforma a
seco do metano

A constante de equilibrio termodinamico K, foi calculada pela Equagéo

(85) (FOGLER, 2010), enquanto a variagdo da energia livre de Gibbs foi

calculada usando a correlagé&o apresentada na Equacéo (86).

AG
K, = et (85)
AG = AH — TAS (86)

As variacbes de entalpia, entropia e capacidade calorifica foram
calculadas, considerando gas ideal, para cada elemento de acordo com os
dados disponiveis em Technology (1988) através das Equacgdes 87, 88 e 89,
respectivamente. A partir dos valores da constante de equilibrio, as conversdes
no equilibrio foram calculadas para a reagao principal da RSM dada pela (7).

on=n () 36 +36) +5G) erern
=)o ()5 456 Free
Cp=A+B<%)+ C(%)2+D<%)3+ET2 (89)

Em que T é dado em Kelvin e as letras A-G foram retiradas de
Technology (1988).

4.3.2 Modelagem matematica da reforma a seco do metano em reator

de leito fixo

Nesta secdo é apresentado um modelo pseudo-homogéneo em regime
transiente para a reforma a seco do metano, em que sao desprezados os
efeitos da difusdo interna e externa. As seguintes hipoteses simplificadoras

foram adotadas para este modelo matematico:
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Perfil plano de velocidade, que pode ser assumido pois D./D, >
30 (SCHWARTZ; SMITH, 1953);

Gradientes de velocidade, temperatura, pressao e composicéo da
fase gas ocorrem apenas na dire¢cao axial (distribuicdo uniforme
através da secado transversal, isto €, dependéncia espacial
apenas em z);

Distribuicdo homogénea do catalisador ao longo do eixo axial e da
secao transversal (propriedades do leito constantes);

Variagdo da energia cinética (AEyx) e da energia potencial (AE;)

despreziveis.

Os simbolos e letras utilizados nesta se¢cdo, bem como suas unidades

de medida, estdo descritos na Tabela 10.

Tabela 10: Nomenclatura para a se¢ao 4.3.

Simbolo Descrigao Unidade
] _ dependente da
A Fator pré-exponencial .
reagao
Area de troca térmica entre o sistema e as
Arc . m?
vizinhangas
A, Area da secdo transversal do reator m?
Calor especifico do componente j a pressao
Cp; Jmol™* K™*
constante
G Concentragao do componente j na fase gas mol m™3
Coeficiente de dispersédo axial do componente j
DL,]' ] mZ S—l
na fase gas
Dy Diametro interno do reator m
Ea.j Energia de ativacdo da reacao i ] mol™1
Coeficiente de transferéncia de calor por
h } ] Jm™2s7tK™!
convecgao na fase gas
Entalpia da mistura na fase gas J mol~?
H; Entalpia do componente j ] mol~1
J; Fluxo difusivo do componente j na fase gas molm~2 s™1
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Simbolo Descrigao Unidade
ke, Coeficiente de transferéncia de massa do -
' componente j no filme externo
P Presséo total bar
P; Pressao parcial do componente j bar
Sc Numero de Sherwood -
Sh Numero de Schmidt -
Ty Temperatura da fase gas K
Tw Temperatura das vizinhangas K
Urc Coeficiente global de troca térmica Jm2s71K
ds Fluxo de energia por condugéo na fase gas Jm2%s71
R Constante universal dos gases JK™1 mol™?
t Tempo S
\% Volume m?3
Velocidade intersticial da fase gas na diregdo )
v, ms

axial

Fracdo molar do componente j na fase gas
Coordenada axial

Entalpia de mistura

Entalpia de reagéo

Entalpia do componente j na temperatura de
referéncia

Porosidade do leito

Condutividade térmica efetiva da fase gas
Condutividade térmica da parede

Coeficiente estequiométrico do componente j na

reagao i

Fonte: Elaborada pelo autor.



4.3.3 Equacéo de estado

De acordo com Cengel e Boles (2013), quando a temperatura reduzida
(TrR) tem valores acima de 2 e a presséo reduzida (Pr) € menor que 1, o gas
exibe um comportamento proximo ao do gas ideal.

Tabela 11: Dados sobre temperatura e presséao criticas extraidos de (CENGEL;
BOLES, 2013) dos componentes e calculos dos valores reduzidos.

Temperatura Presséo Temperatura Presséo
Componente Critica Critica Reduzida Reduzida
T Pobal  Ta-g Po=2
CH, 190,56 46,00 > 3,67 0,02
CO, 304,18 73,80 = 2,30 0,01
N, 126,19 33,98 > 5,55 0,03
CO 134,45 34,98 > 5,21 0,03
H, 33,18 13,00 = 21,10 0,08

Fonte: Elaborada pelo autor.

De acordo com a Tabela 11, os principais gases envolvidos na reforma a
seco do metano possuem Tr superior a 2 e Pr inferior a 1. Pelo método de Kay
(HIMMELBLAU; RIGGS, 2022), a temperatura e a pressdo reduzidas da
mistura sdo dadas respectivamente pela soma das fracbes molares
multiplicadas pelas temperaturas/pressdes reduzidas dos elementos puros.
Assim, tem-se que Tr da mistura deve ser superior a 2 e Pc da mistura deve
ser inferior a 1. Deste modo, pode-se assumir o comportamento de gas ideal e,

portanto, a equagao de estado que correlaciona as variaveis C;, P e T, € dada

por:

nc (90)

o P
)7 RT,
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4.3.4 Equacgdes do modelo matematico pseudo-homogéneo

Além das hipbteses estabelecidas na Secdo 4.3.2, consideramos a
difusdo interna e externa despreziveis, sendo a etapa limitante para
transferéncia de massa apenas as reacdes na superficie do catalisador. Além

disso, sera considerado o equilibrio termodinamico entre as fases.

4.3.4.1 Balango Molar por Componente na fase gas

Considerando um elemento de volume AV = A,Az e aplicando o principio
de conservagao de massa para um componente j dentre as espécies CHs, COz2,

H2e CO, na fase gas, temos que:

nr

1
(veAeG)| = (voAeC)|  + (A — (A, + gz VjiRj o)
i=1 9

)
= (AVeC)

Onde o termo (v,A,eC))l, — (vazsC]-)IZJ,AZ representa a transferéncia de
massa do componente j na fase gas associada a efeitos convectivos,

(Aze);)I, — (Age);)|4a, representa a transferéncia de massa do componente |
na fase gas associada a efeitos difusivos, é i21vjiRj; representa
geragao/consumo massa do componente j do seio da fase gas proveniente das
reacdes quimicas, %(AVEC]-) representa a taxa de acumulo do componente j na
fase gas.

Dividindo a Equacgao (91) por AV, tomando o limite Az — 0 e aplicando a

definigdo de derivada, obtemos:

nr
10 10 1 d
i=1
Considerando a area transversal (A,) e a porosidade (g) constantes,

tem-se:
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nr
0 aJ; 1 aC;
- ) — 24— R, = —=
5z (%G) — 5, % eZV”R” at (93)
=
Definindo o fluxo difusivo a partir da lei de Fick, considerando a
disperséo axial (D, ;) constante e, aplicando na Equagdo 92, temos que o
balango molar por componente na fase gas é dado por:
_ 0G;
ot

2 ] nr
9 02¢ 1
=5, (vaG) + D57 & gz viiRji = == (94)
i=1

As condicdes iniciais e de contorno para o balango de massa (94) foram

dadas pelas Equacgdes (95)-(97).

C](Z = O,t > 0) = C]F (96)
aC; 97
a_l ~0 (97)

z z=L

4.3.4.2 Balango de Energia na fase gas

Considerando um elemento de volume AV = A,Az, e aplicando o

principio de conservagao de energia na fase gas, temos que:

(VZ AZ eC H)Z - (Vz Az eC H)Z+Az + (Azaqz)z - (Azaqz)z+Az

nc nr

9
- Z Z Rji AHg, | — UrcmDA,(Tg — Ty) (98)

j=1 i=1
9]
=5t (AVeCU)

Onde o termo (v,A,eCH), — (v,A,eCH),, 5, representa a transferéncia de
energia na fase gas associada a efeitos convectivos, (A,eq,), — (A,€0,),+Az

representa a transferéncia de energia associada a efeitos difusivos,
—% (Z}‘zcl ie1 Ry AHRi) representa a geragao/consumo de energia provenientes
das reagbes quimicas, UTCnDtAZ(Tg — TW) representa a transferéncia de
energia entre a fase gas e o ambiente e %(AVeCU) é a taxa de acumulo de

energia.
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Dividindo a equacao (98) por AV (constante em relagdo ao tempo),
sendo A;. = nD;Az, tomando o limite Az - 0 e aplicando a definicdo de

derivada, obtemos:

nc nr

7 i) e (a,) — o ZZRJIAHR - (1= 1)

j=1 i= (99)

e 2 (cw)
T
Aplicando a seguinte relagdo da termodinamica:

U=H—-PV= CU=CH—-P (100)

Temos que a equagao (99) é escrita como:

nc nr

(vCH)—s (qz)—— ZZ i AHg | - :C(Tg—Tw)

=1 i (101)

d
—Sa(CH—P)

Considerando uma mistura de gases ideais, temos que AH,;, =0 e a
entalpia da mistura pode ser escrita como o somatério das contribuicdes
individuais (CENGEL; BOLES, 2013):

H = AH,,., + Zx] Zx] (102)

Em que, para cada um dos componentes puros da mistura:

Ty (103)
Tref

Sendo Cx; = (;, substituindo as equagbes (102) e (103) na equagéo

(101), temos:

nc nr

nc
d
vzz Cj(Href + ij(Tg - Tref)) - 5&(Qz) Z Z AHRL-
j=1

j=1 i=

(104)

4U J
—5, Ty =Tw) = e5; D Ci(Hrep + Cpy(Ty = Trep)) = P

Sendo:
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Assim, aplicando a Lei de Fourier g = ALaaiZg na equacgao (104), temos:

a nc Tg nc nr
_55 UZZCJ-<Href+fT ijdT> —SAL 622 ZZ i AHp,
j=1 ref j=1 i=
105
4U N Ty o
TC
A Z <Href+f Cp,-dT>—P
t j=1 Tref

Considerando Cp; constante, o balango de energia na fase gas é dado

pela Eq. (106).

nc

d azTg
—e——| v, Z G (Hrer + Cj(Ty = Trer)) | — ey —
]=
nc nr

Zz i AHp | — ZZC (T, - T,) (106)

j=1 i=

nc

d
= €57 Z G (Href + Cp;(Ty - Tref)) —P

j=1
As condigdes iniciais e de contorno para o balang¢o de energia sao dadas
pelas Equagdes (107)-(109).

T,(z,t = 0) = Ty (107)
Ty(z=0,t >0) =Ty (108)
0Ty — 0o (109)

z z=L,t>0

4.4 Resolug¢ao do Modelo Matematico

O modelo desenvolvido na seg¢ao anterior foi resolvido numericamente
utilizando o meétodo das linhas. Particionando o intervalo [0,L] em N
subintervalos [z, z(+V] de mesmo tamanho Az, com 0=2z® <z® < ... <

z™ =L, referente & coordenada espacial e utilizando diferencas finitas
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centradas para cada variavel dependente do modelo pseudo-homogéneo,

temos a discretizacado descrita na Tabela 12.

Assim, as nc + 1 variaveis dependentes do tempo e da posigéo z (C; e
T,) sé@o substituidas por (N + 1)(nc + 1) variaveis dependentes apenas do
tempo. O sistema de equacbes diferenciais parciais e ordinarias sera
substituido por um sistema de equacdes diferenciais ordinarias de primeira

ordem e equacgdes algébricas, como descrito a seguir.

O balango molar para fase gas dado pela Equagéao (94), aplicando-se a
discretizacao apresentada na Tabela 12, passa a ser:

(1) () _ oD Dy _ O
@ (t) (t) @ G (t) G (t)
-6 (t)( 202 >_ Va (t)< — 352

Cj(i+1)(t) ) Cj(i) (t) + Cj(i—l)(t) nr nc
+ DL,j _szijk (110)

Az2
k=1j=1

m¢h>

As condigdes iniciais para o balanco de massa discretizado, dado pela
Equagéao (110), séo:
C],(i)(()) = Cjo (111)
Além disso, as equacgdes referentes as variaveis na entrada do reator
(condig¢des de contorno do balango néo discretizado) geram as Equacgdes:
¢V = Go (112)

Aplicando-se a discretizagdo ao balango de energia na fase gas dado pela

Equacao (106), obtemos:
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(i+1) (i-1) nec

v, () —v, (B i) @M

_5< > Az Zl C]' () <Href,j + ij(Tg () — Tref))
]:

_VZ

nc (i+1) (i-1)
C: 7@ —-C () .
K —am (Href'i + (1”0 - Tref))

Téi+1)(t) _ Téi_l)(t)>]

j=1

+ ¢ (D)Cp; <

2 Az
(113)
Y TV -2 TP ® + TP )
L Az?
a nc nr 4U
TC i
Q) R0
=1 i=1 t
d nc
= e[ > PO (Hrer + oy (1 (©) = Trery) ) — P
j=1
As condigdes iniciais e de contorno para o balango de energia sao:
0y =T 114
g ( ) g0 ( )
Tg(t > 0) = Tye (115)
TV® - T () (116)

2 Az

t>0

4.4.1 Identificacdo dos parametros dos modelos matematicos

Os modelos desenvolvidos possuem parametros que podem ser
estimados por correlacbes da literatura, as quais estdo disponibilizadas na
Tabela 13.
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Tabela 12: Discretizacao das variaveis dependentes dos modelos 1 e/ou 2.

Variavel Dependente

Derivada de Primeira Ordem

Derivada de Segunda Ordem
v, (z0,8) = v (1) D 00) = v O -v 9 (1) = v PO -2v 0 +vi P ®
9z 2T 2 Az 9z2 =\ T Az?
Ci(z®,t) = Cj(i) © 9 C(z® t) = Ci(iﬂ)(t) B Ci(i_l)(t) o Ci(z®,1) = Ci(iﬂ)(t) —2 Ci(i)(t) + Ci(i_l)(t)
9z j(z 't) B 2 Az 9zz \E N = Az?
Ty(z®,t) = TO (1) 9 (0,0) = TSV ® - T8 V() Ea (20 = T - 2T + 107V (©
9z &V YT 2 Az 9zz 8\ YT Az?

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 13: Correlagdes para os parametros dos modelos matematicos propostos.

Parametro Método Observacgoes Referéncia
. Pmix Vz dp (FROMENT; BISCHOFF,
e —— -
Hmix 1990)
Dy Dj mix(A1 + A Sc Re) A, =051, =20,0 (YAGI; KUNII; WAKAO, 1960)
1 (REID; PRAUSNITZ;
Dj,mix nc Xi -
i=1i%/ D} ; POLING, 1987)
D 0,001 7175 1 N 1 (FULLER; SCHETTLER;
Ji 2 v T B
p1286 (i/vl + 3\/7]) M;  M; GIDDINGS, 1966)
V; assume os valores 15,9; 2,31; 6,11; 26,9; 18,0; 18,5; 6,12 e
(FULLER; SCHETTLER;
V; 13,1 para as espécies C, H, 0, C0,, CO, N,, H, e H,0 -
GIDDINGS, 1966)
respectivamente.
AL Ag(A3 + A4 Pr Re) A3 =0,5,1, = 20,0 (YAGI; KUNII; WAKAO, 1960)
ne (1904, apud REID;
P
A S e - . PRAUSNITZ; POLING, 1987
i =1 Xj Ay j
= p. 530)
( 1 , se 1=]
1 1y 2
<1 N <M_z)§ ' (%)Z) Mason e Saxena (1963),
A ! i)\ - modificada por Tondon e

Saxena (1968),
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Parametro

Método

Observagoes

Referéncia

kg

j

Jp,j

hext

Ra

1
]D,j Re SCJ.3 Dj's

d

P
1
= (0,765 Re™ %82 + 0,365 Re~03%8)

{1,66 Re~ 051 se Re <190
0,983 Re 941 | se Re > 190
1 1
2+ 0,6 Re2 SC].3
Hj
Pj Djs

==

g,ar

4
0,492\ 79
0,68 + 0,67 VRa (1 + )

rar

Gr Pry,

0,01 < Re < 1500
0,6 < S¢; < 7000
0,25 < &< 0,96

Em que § é a espessura

da parede do reator

Onde Pr,, € o numero de
Prandtl do ar, k. € @
condutividade térmica do
ar
Em que Gr é o numero de
Grashof

(FOGLER, 2009; FULLER;
SCHETTLER;  GIDDINGS,
1966)

(FAHEEM et al., 2021)

(FROMENT:;
1990)

BISCHOFF,

(FOGLER, 2009)

(FOGLER, 2009)

(HAARLEMMER;
BENSABATH, 2016)

(KOTHANDARAMAN, 2006)

(KOTHANDARAMAN, 2006)
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Parametro Método Observagoes Referéncia
29L3p2,Cper (T, — T, Em que g =9,8[m/s?] é a
Gr 9L par CPar (T — Tar) queg=98ImsTea S THANDARAMAN, 2006)
kg ar BarlTw + Tarl aceleracdo da gravidade.
(FOGLER, 2009;
kcond,S Nu .
h — - HAARLEMMER;
p
BENSABATH, 2016)
Nu 24 0,6 Re? Pr3 : (FOGLER, 2009)
o C
Pr “m;c;p ] (FOGLER, 2009)
S
(MENDEZ; ANCHEYTA,
U A+BT+CT*+DT? -
2019)
ne (FULLER; SCHETTLER;
Himix Zx,- u; - GIDDINGS, 1966)
J=1 FULLER 1966 PG 153
Hyer j Constante - Literatura -
. S : (REID; PRAUSNITZ; POLING,
pg,mix Z xj pj =
= 1987)
E
Cp; A+BT +CT?+DT" +— Emque T’ = —, (TECHNOLOGY, 1988)

Fonte: Elaborada pelo autor.
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4.4.1 Equacgdes para determinagao dos parametros cinéticos

Além dos pardmetros obtidos a partir de correlagbes da literatura, é
necessario, para resolucdo dos modelos matematicos e posterior simulagao do
processo de RSM em reator de leito fixo, a determinagdo das leis de velocidade.
Neste trabalho, o mecanismo cinético da reacdo de RSM foi descrito para
Equacgéao (119), os modelos empiricos de lei de poténcia (reversivel e irreversivel),
e quatro modelos mecanisticos separados em dois grupos, dois modelos de
Langmuir-Hinshelwood e dois modelos Eley-Rideal foram utilizados na elaboragao
das leis de velocidades, as quais foram confrontadas com dados experimentais

obtidos neste trabalho.

As taxas de reacdo experimentais r,,s [mol/kg.,:h] foram calculadas com

base na Equacgao (117), mantendo a massa do catalisador W constante igual a 3

g.

_ dXcu,  Xcnyout — XcHyin (117)
robS‘d( W )~ Woue = Wi
NcH, in NcH, in

Em que a conversdo do metano Xy, € dada pela Equagéo (118). As

derivadas foram aproximadas pela variagao que ocorre entre a entrada e saida do

reator.

NCH4,in - NCH4,out (1 18)
Nch, in

Xcn, =

4.4.2 Identificagao das leis de velocidade

Apresentamos, nesta secido, o desenvolvimento dos termos r; para cada
um dos mecanismos que foram trabalhados: Poténcia, Langmuir-Hinshelwood
(LH) e Eley-Rideal (ER). Para cada mecanismo adotado, foram testadas
diferentes hipoteses tais como equagdes envolvidas no processo de reforma a
seco do metano e etapa limitante (adsorgdo, dissociagao, reagéo e dessorgéo) no

caso dos mecanismos de LH e ER.



Principal reag¢ao da reforma a seco dada pela Eq. (119).

CH,+CO, = 2H, + 2CO (119)

4421 Modelo de Poténcias

A cinética de reacao irreversivel dada pela Lei de Poténcia € descrita pela
Equacgao (120).

(120)

= 4, e R PP

rn=4a,-¢€ cH, fco,

Em que m; e n; sdo constantes a determinar, A; é o fator pré-exponencial

e E,; é a energia de ativacdo. A cinética de reacao reversivel dada pela Lei de

Poténcia é descrita pela Equagao (121), sendo K,, a constante de equilibrio.

pi2plz (121)

Hy

Ky

= A, R P pr2 _
rz =4z-¢€ cH, Fco,

4.4.2.2 Mecanismo de Langmuir-Hinshelwood

Os modelos de Langmuir-Hinshelwood aqui adotados consideram a
adsorcao de metano e didxido de carbono na superficie de um unico tipo de sitio
ativo, onde reagem formando monoxido de carbono e hidrogénio, que

posteriormente dessorvem, conforme mostrado nas Equagodes (122)(126).

ken, (122)
CH, + * = CH,—*
k_cu,
kco, (123)
CO,+* S (CO,—x
k_co,
k, (124)
CHy—*+COy;—* +2% S 2(Hy — %) + 2(CO — x)
k_r
ki, (125)
Hy—x = H, + *
k_y,
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kco (126)
CO—% S CO+
k_co

Sendo a constante de equilibrio para adsor¢ao dada pela Eq. 127.

K=l (127)
Ki=1

Considerando a reagao na superficie como etapa limitante (Eq. (124)), tem-

se que:
[CHy — *] = K¢y, [CH,[*] [CO, — %] = Kco,[CO,1[x]  (128)
[H, — ] = Ky, [H,][*] [CO—+] = KgolcO][x]  (129)

Sendo que a taxa de reagao r se escreve como na Eq. (130).
r =k [CHy = #][CO; — *] = k_;[Hy — *]*[CO — ]? (130)
Sendo a constante de equilibrio K, = :—r e substituindo as Equacgdes (128)
e (129) na Equacgao (130), tem-se que:

_ L (131)
r =k, <K6H4 [CH,][*] Kcoz [COZ][*][*]Z

Ky

. (E[Hz][*])z(m[CO][*])z>

Em que a concentracgao total de sitios ativos pode ser escrita como:

Cr=[*]+ [CHy —*] +[COz — *] + [H; — *] + [CO — #] (132)

Assim, tem-se que a concentracao de sitios ativos disponiveis é dada por:

_ Cr (133)
1+ Key,[CHAl + Kco,[CO,] + Ky, [Hp] + Ko [CO]

*

Substituindo (133) em (134), tem-se que a taxa de reagao € dada por:

Ko [H,]) (Koo [COT) (134)
k,Cr <FH4F02 [CH,] [CO,] — (K, [HZ])K(KCO[CO]) )

14
r = —— —— — p— )
(14 Ky, [CHyl + Ko, [CO,] + Ky, [Hy] + Keo[CO])
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_Ea ~ ,
Escrevendo k, C; = A;e rT, tem-se que a taxa de reagdo reversivel pelo

mecanismo de Langmuir-Hinshelwood descrito neste trabalho é dada pela Eq.
(135).

Eq [
Ase RT (KCH4 Kco, [CH,] [CO,]

K

_(E[HZDZ(KTO[CO])Z) (135)
14

T4 = — — — — %
(1+ Ky, [CHyl + Ko, [CO,] + Ky, [Hy] + Keo[COT)

Assim, de forma simplificada, a taxa de reacdo para o0 mesmo mecanismo, mas

irreversivel, € dada pela Eq. (136):

g - — 136
Aze RT(KCH4 Kco, [CH,4] [Coz]) (136)

= — — — p— 7
(1+ Kep, [CH4l + Ko,[CO,] + Ky, [H] + KcolCO])

T3

4.4.2.3 Mecanismo de Eley-Rideal

Para o mecanismo de Eley-Rideal, consideramos inicialmente apenas a
reacao principal da reforma a seco do metano. O mecanismo adotado neste
trabalho assume a adsor¢do do metano no sitio ativo do catalisador, seguido da
reagao na superficie com o diéxido de carbono na fase gas, seguida do produto
(hidrogénio e monéxido de carbono) dessorvidos na fase gas, como descrito nas
Equacgdes (137) e (138).

kew,

k_cu,

k (138)
k

A etapa limitante para as taxas de reacdo foi considerada como a reacao
irreversivel e reversivel na superficie. Adaptando a dedugao da cinética realizada
para o mecanismo de Langmuir-Hinshelwood, tem-se que a taxa de reagao &
dada pela Eq. (139).

r =k [CHy — #][CO;] — k. [H,]?[CO]?[+] (139)
Substituindo (137) e (138) em (139), tem-se que:
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r = k. [x]([CH,][CO,] — [H,]*[CO]*) (140)

Em que a concentragao total de sitios ativos pode ser escrita como:

Cr =[*] + [CHy — #] (141)

Assim, tem-se que a concentragdo de sitios ativos disponiveis & dada por:

_ Cr (142)
1+ Kep, [CH,)

[¥]

_Ea . .
Escrevendo k, C; = A;e RT, tem-se que as taxas de reacao irreversivel e

reversivel pelo mecanismo de Eley-Rideal utilizado neste trabalho sdo dados,

respectivamente, pelas Equagbes (143) e (144).
. krKcu, [CH,][CO,] (143)
° 1+ Ky, [CH,]

_ [Hz]Z[CO]Z) (144)
Keq

keKen, (ICHA1ICO,]
1+ Kcy,[CH,]

s =

443 Aplicacdo do método PSO para determinacdo dos parametros

presentes nas leis de velocidade

Parédmetros usados em modelos cinéticos baseados em dados
experimentais foram estimados com base no método Particle Swarm Optimization
(PSO) apresentado por Schwaab (2008). Inicialmente, cada particula x, € um
vetor apresentando valores aleatérios para cada parametro a ser estimado. A
particula x{,f a cada iteracao k é atualizada pela Equagao (145) e v{,‘“ € descrito

pela Equagéao (146).
Xk = xk g gt (145)
17;)(-'-1 = w ‘Ug + Clﬂ”l (xi.,nd — xg) + Czlz(xglo - x{,f) (146)

Onde: x e xgl" sdo as melhores particulas locais e globais,
respectivamente. As constantes do método PSO foram definidas como o numero
de iteragbes nl = 10%, o nimero de particulas nP = 102, peso de aprendizado

individual ¢; = 0,5, peso de aprendizado coletivo ¢, = 2,0, controle de velocidade
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dado pela Equagao 83, com w; = 0,9 e ws = 0,4, e velocidade inicial da particula
v, =0 (SCHWAAB et al., 2008). A fungéo objetivo definida para o processo de

estimacao é descrita na Equacéao (147).

Fopj = | i = 77| (147)
Os erros entre os dados preditos e experimentais foram calculados pelo
erro absoluto médio (MAE) e pela raiz do desvio quadratico médio (RMSD), dados

respectivamente pelas Equacdes

n
MAE = Z'ypredito,i ~ Yexperimental,i | (148)

=1

- (149)
1 2
RMSD = ;Z(ypredito,i - yexperimental,i)
i=1
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Conversao no Equilibrio

A analise de equilibrio termodinamico foi realizada para determinar o limite
de conversado de CH, e a faixa de temperatura a ser analisada. Para esta etapa,
utilizou-se apenas a equacao principal da reforma a seco do metano (Eq. (119)).
A concentracido de cada componente no equilibrio foi calculada para temperaturas
variando de 600 a 1.300 K, P = 1 bar, na razdo molar de alimentagdo CH,: CO, de

1:1. Posteriormente, a conversao de equilibrio de CH, foi determinada e exibida
na Figura 18.

100 e ©®© © &
° [ ]
[ ]
T 801 °
)
5 [ ]
2 60
o
2 °
o
2
5 40
>
g °
Uﬁ'
=
O 204 °
[ ]
[ ]
0 .I T T T T T T T T T T T T T T
600 700 800 900 1000 1100 1200 1300

Temperatura [K]

Figura 18: Conversédo no equilibrio calculada para metano na reagado dada pela
Eq. (119).

Fonte: Elaborada pelo autor.

Como a energia livre de Gibbs torna-se negativa em temperaturas acima
de 700 K, foi possivel observar maior crescimento da curva de conversao, que
tendeu a diminuir em temperaturas muito altas (superiores a 1.050 K, em média).
Com base nesse comportamento, as temperaturas selecionadas para determinar
a lei de velocidade variaram de 873 K a 973 K. Com base na Figura 18, foi
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possivel observar uma maior variacdo de conversao conforme a variagdo da
temperatura. Machado e colaboradores (2022; 2021) observaram conversoes
préximas a 100% a 1.073 K, fato que corrobora a opcéo feita pela adogdo de uma
faixa de temperatura menor.

Além disso, com base na analise de equilibrio termodindmico e nos dados
termodinamicos disponibilizados em NIST (1988), foi possivel encontrar valores
para constantes de equilibrio e energia livre de Gibbs na faixa de temperatura
investigada. Esses valores foram consistentes com os relatados na literatura
(AKPAN et al., 2007; GOKON et al., 2011), conforme exposto na Tabela 14.

Tabela 14: Constante de equilibrio K, e variagdo da energia livre de Gibbs
calculados para temperaturas selecionadas.

T AI—IDRM ASDRM AGDRM Kp

K] [kd/mol] [J/molK] [kd/mol] Este trabalho Akpan Gokon
873  260.190 284.246 12.044 0.190 0.190 0.180
898  260.311 284.383 4.935 0.516 - -
923 260.408 284.489 -2.175 1.328 0.130 1.250
948  260.481 284.567 -9.288 3.249 - -
973  260.531 284.619 -16.403 7.597 7.460 7.140

Fonte: Elaborada pelo autor.

5.2 Ensaios de RSM: Efeito da temperatura e vazao volumétrica

Ensaios de RSM foram conduzidos em diferentes condicbes de
alimentacdo para temperatura (873 - 973 K), vazdo volumétrica (300 - 600 mL
min-!, STP), e condigdes fixas de razdo molar (CH,: CO, = 1:1) e presséo absoluta
(P = 1 bar). Em todos os experimentos, foi monitorada, ao longo do tempo, a
composicado de saida do reator para constatacdo do estado estacionario.
Conforme apresentado na Figura 19, €& possivel verificar que, em todos os
experimentos, o processo atinge o estado estacionario em tempos inferiores a 15

minutos.
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Figura 19: Fracdo molar de metano na saida do reator em cada coleta nas
condigdes T = 873 K e Quix = 300 mL min' (*), T = 923 K e Qpnix = 600 mL min-!

(), T=923 K e Qi = 600 mL min' (+), T =973 K & Q,ix = 500 mL min™! (m), T =
973 K € Qpix = 300 mL min' (e).

Fonte: Elaborada pelo autor.

Em todos os experimentos, também foram monitorados, na corrente de
alimentacao e de saida do reator, a temperatura, pressao, composicao e vazao
volumétrica. Dessa forma, foi possivel aferir que, no estado estacionario, o
principio de conservagcdo de massa (entrada = saida) foi satisfeito com desvio
maximo observado de 1%.

Na Tabela 15 sédo apresentados valores experimentais de vazao molar dos
componentes na entrada (CH,, CO,) e na saida do reator (CH,, CO,, H,, CO), bem
como a taxa de reagdo experimental, calculada a partir da Equacéo (117).
Visando explicitar de forma mais clara os efeitos da temperatura e vazao
volumétrica de alimentagdo no processo de RSM séo apresentadas, nas Figura
20 e Figura 21, respectivamente, a conversdo do metano e taxa de reagéo para
as condi¢oes experimentais avaliadas.

Em todas as vazbes volumétricas de alimentagdo, constatou-se um
aumento da conversdo e da taxa de reagdo com a temperatura, fato associado a
RSM ser uma reagéo endotérmica (AH eacso,208x = + 247 kJ mol'). Por outro lado,
enquanto a conversdo do metano foi favorecida com a diminuicdo da vazéo

volumétrica, a taxa de reacdo nao demonstrou uma tendéncia definida,
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principalmente nas temperaturas de 948 e 973 K. Nas temperaturas de 873, 898 e
923 K, observou-se uma influéncia negativa leve da vazdo sobre a taxa de
reacgao.

Na catalise heterogénea, o processo pode ser limitado pelas etapas
difusionais (externa e interna) e pelas etapas de adsorcao-reagao (e/ou reagao-
dessorgao). O catalisador Ni/Si-MCM41 apresenta uma distribuicdo de tamanho
de poros (dper, = 1,8 nm) que indica que as moléculas presentes na RSM, em
particular, CH, (dcinetico = 0,38 nm), CO; (dcinetico = 0,33 nm), CO (dcinstico =
0,38 nm) e H, (d¢instico = 0,29 nm), tém acesso facilitado a superficie interna do
catalisador em fungédo do diametro cinético e, por consequéncia, aos sitios ativos,
fato que sugere que a difusdo interna ndo € uma das etapas limitantes do
processo. Além disso, as altas temperaturas utilizadas nos experimentos

favorecem a difusdo.

Tabela 15: Resultados experimentais e taxas de reacado observadas para vazao
volumétrica da mistura na entrada 300-600 ml/min (STP), fragdo molar 1:1 para
CH,: CO,, no intervalo de temperatura 873 — 973 K, e pressao fixa P = 1 bar.

T Qmixin Ncugin Ncrgout Ncoyin Nco,out NH,out Necoout Tobs
Exp. [K] [ml/min] [mol/h] [mol/h] [mol/h] [mol/h] [mol/h] [mol/h] [mol/g...h]

873 600 0.8187 0.6994 0.8187 0.4722 0.1867 0.5413 0.0364
873 500 0.6823 0.5576 0.6823 0.3654 0.1874 0.495 0.0381
873 400 0.5458 0.4164 0.5458 0.2671 0.2086 0.4724 0.0395
873 300 0.4094 0.2435 0.4094 0.1676 0.256 0.4299 0.0507
898 600 0.8187 0.6897 0.8187 0.4455 0.2382 0.6332 0.0394
898 500 0.6823 0.5116 0.6823 0.3229 0.2798 0.6247 0.0521
898 400 0.5458 0.3325 0.5458 0.2056 0.3294 0.604 0.0651
898 300 0.4094 0.1854 0.4094 0.1273 0.3472 0.5172 0.0684
923 600 0.8187 0.6156 0.8187 0.3807 0.3363 0.7544 0.0620
923 500 0.6823 0.4367 0.6823 0.2638 0.3806 0.7381 0.0750
923 400 0.5458 0.2686 0.5458 0.1584 0.4347 0.7169 0.0847
923 300 0.4094 0.1434 0.4094 0.0974 0.4236 0.593 0.0812
948 600 0.8187 0.4937 0.8187 0.2853 0.4862 0.9019 0.0992
948 500 0.6823 0.3577 0.6823 0.2076 0.5161 0.8717 0.0991
948 400 0.5458 0.1868 0.5458 0.1109 0.5683 0.8195 0.1096
948 300 0.4094 0.0901 0.4094 0.0675 0.5181 0.6621 0.0975
973 600 0.8187 0.4307 0.8187 0.2150 0.6544 1.1079 0.1185
973 500 0.6823 0.2372 0.6823 0.1270 0.7199 1.0563 0.1359
973 400 0.5458 0.1238 0.5458 0.0728 0.6588 0.8836 0.1289
973 300 0.4094 0.0582 0.4094 0.0487 0.5609 0.6967 0.1072

N3aIsoRonid0eNOaRON S

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 20: Conversdo observada para vazdo molar 0,41-0,82 mol h' nas
temperaturas 873 K (*), 898 K (¢), 923 K (+), 948 K (m) € 973 K (®).

Fonte: Elaborada pelo autor.

Os valores de conversdao observados nas temperaturas experimentais
selecionadas (873 - 973 K) foram menores do que a conversao de equilibrio
mostrada na Figura 18. O experimento realizado na temperatura de 973 K com
vazdo de 300 mL min' para mistura foi a configuragdo mais proxima da
conversao de equilibrio, sendo também a mais indicada com vistas a producgao de

gas de sintese.
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Figura 21: Taxa de reagao observada r¢y, para vazao molar 0,41-0,82 mol h' nas

temperaturas 873 K (*), 898 K (¢), 923 K (+), 948 K (m) € 973 K (o).

Fonte: Elaborada pelo autor.

A Figura 22 permite ver que a relagcédo H,: CO ficou préxima de 1:1, em altas
temperaturas. Esses resultados estdo de acordo com os observados por Oliveira
e colaboradores (2022), que realizaram experimentos com o catalisador Ni/Si-
MCM-41, com diferentes concentracdes de niquel, e encontraram conversdes de
CH, préximas a 100% para a concentragao de catalisador adotada (20% Ni), bem

como a relagédo H,:CO proxima a 1 a temperatura de 1.073 K e vazao de mistura

de 1.296 L/h
0.9
0.8 ]
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Figura 22: Proporgao H,/CO na saida do reator para vazao molar 0,41-0,82 mol h-
', nas temperaturas 873 K (*), 898 K (¢), 923 K (+), 948 K (m) € 973 K (e).

Fonte: Elaborada pelo autor.
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5.3 Determinagao da lei de velocidade para RSM catalisada por Ni/Si-

MCM-41

Com os dados experimentais, o0 método de estimacdo de parametros foi

aplicado para os modelos de Lei de poténcia irreversivel (Eq.(120)), e reversivel

(Eq. (121)), para os modelos de Langmuir-Hinshelwood irreversivel (Eq. (136)) e

reversivel (Eq. (135)) e para os modelos de Eley-Rideal irreversivel (Eq. (143)) e

reversivel (Eq. (144)). Os valores obtidos para a energia de ativagao estdo

dispostos na Tabela 16, que também dispde os valores obtidos para esse

parametro por outras referéncias da literatura. Além disso, os valores das outras

constantes obtidas estao dispostos na Tabela 16.

Tabela 16: Energia de ativacéo estimada para cada modelo em comparagdo com

a literatura.

Catalisador Temperatura - Fach, Referéncia

K] [kJ/mol]

Ni — SiO, 850-1030 40.1 (TAKANO; TAGAWA; GOTO, 1994)
Ni — Al, 04 850-1030 43.7 (TAKANO; TAGAWA; GOTO, 1994)
Ni/y — Al, 04 773-973 80.5 (WANG; LU, 1999)
Ni/CeO, — Al,04 773-973 87 (WANG,; LU, 2000)
Ni/CaO — Al,04 893-963 106.7 (LEMONIDOU; VASALQOS, 2002)
Ni/MgAl, — 0, 973-1223 26.4 (GUO et al., 2004)
Ni — K/CaO — Al,0;  873-1073 46.0 (NANDINI; PANT; DHINGRA, 2006)
CegsLag,Nig10,_s 873-1023 70.5 (PINO et al., 2020)
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 7.7 Este trabalho - r;
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 75.7 Este trabalho - r,
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 59.0 Este trabalho - 3
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 76.6 Este trabalho - r,
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 60.0 Este trabalho - r;
Ni/Si — MCM — 41 873 -973 58.9 Este trabalho - ry

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 17: Parametros cinéticos estimados com os dados experimentais para os
modelos r; — 1, através do método de enxame de particulas, com 10* iteragdes e

10? particulas.

m(a) n(a) p(a) q(a)
Modelo ko K Koo K kK  MAE RMSD r2 1l
r@: Poténcias
1695,08 -0,102 -0,102 - -
Irreversivel 0,007 0,009 0,91 0,90
(¥ Poténcias
1363,64 -1,589 1,431 53,672 3,863
Reversivel 0,007 0,009 0,91 0,91
r”: LH
22221,91 1,461 0,275 0,0034 0,002
Irreversivel 0,008 0,011 0,94 0,94
P LH
4 - -7 -7
2025,61 0,048 0,039 3,1110 3,14 10
Reversivel 0,007 0,009 0,91 0,91
" ER
1091.48 0.489 - - -
Irreversivel 0,032 0,037 0.21 0.16
rP: ER
5087.25 0.062 1.541 - -
Reversivel 0,025 0,028 0.35 0.32

Fonte: Elaborada pelo autor.

Com base nos parametros estimados, cada dado de comparacao estimado
em funcdo do observado € mostrado na Figura 23. A sequéncia dos modelos
propostos variando da melhor para a menor descricdo dos dados experimentais
(com base na menor raiz quadrada do desvio quadratico médio, apresentadas na
Tabela 17) foir, > r, > r, > 3> 14> 15. O melhor modelo (r,) foi 0 modelo de
Langmuir-Hinshelwood reversivel de sitio unico, com a reagao na superficie como
etapa limitante da cinética (RDS).

O referido modelo difere de outros modelos encontrados na literatura
(AYODELE et al., 2016; EL SOLH; JAROSCH; DE LASA, 2003; KAREMORE et
al., 2022; WANG; LU, 1999, 2000) porque leva em consideragédo o H, pos-reagéo
e o CO adsorvido no sitio ativo. Os modelos Eley-Rideal r; e r, apresentaram
baixo indice de determinagdo (r2) (0,21 e 0,35, respectivamente) e alto RMSD
(0,037 e 0,028, respectivamente), portanto, esses modelos ndo devem ser usados

para prever a cinética.
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Além disso, todos os outros modelos apresentaram um bom indice de
determinacéao, que variou de 0,90 para o modelo de lei de poténcia irreversivel r;
a 0,93 para o modelo irreversivel de Langmuir-Hinshelwood r;. Os valores

também foram calculados para os indices de determinagcé&o ajustados rjdj e

apresentados na Tabela 17.
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5.4 Simulagoes para o modelo Pseudo-Homogéneo

Nesta sec¢do serdo apresentados os resultados das simulagdes para o
modelo pseudo-homogéneo dado pelas Equagbes (94) e (106). As simulagbes
serdo separadas por lei de velocidade, desconsiderando as leis r; e 1y (Eley-
Rideal) que nado descreveram a taxa de reacdo experimental de maneira

satisfatoria.
5.4.1 Modelo de Poténcias Irreversivel (r;)

O modelo de potencias irreversivel, dado pela Equagao (120), foi reescrito
em termos de vazdo molar conforme taxa r,,s estimado por Nakajima e
colaboradores (2023c). Assim tem-se que:
(188)

Eq
— DT ATM n
11 = ki, RTNgy, Nio,

H
Em que k,, = Ae rr foi escrito como dependente da temperatura. Assim,
pelo método de enxame de particulas, através da taxa experimental r.,, dada

pela Equagao 117, os parametros A e H foram estimados enquanto os valores de
m=n = —0,102 foram adotados como os mesmos estimados por Nakajima e

colaboradores (2023c).

Os dados simulados para o modelo pseudo-homogéneo com a lei de
velocidade r; estéo dispostos na Tabela 19. E possivel observar que a conversao
de metano € descrita com precisdo uma vez que os parametros foram estimados

baseando-se na taxa experimental r;,, dada pela Equagao 117. Os perfis de

concentragdo de metano foram apresentados na Figura 24.

Os valores dos erros absolutos médios para concentragdo de CH,, CO,,
H, e CO na saida do reator foram calculados iguais a 0,32, 1,23, 1,43 e 2,04,
respectivamente. O valor do coeficiente de determinagcdo também foi calculado
para concentragdo de cada espécie na saida do reator como 0,97, 0,93, 0,98 e
0,91. Esses valores confirmam que o modelo descreve bem o comportamento da
concentracdo todos os componentes. Os erros absolutos de concentracdo na
saida do reator, no entanto, indicam que apesar de prever com precisao a

concentracdo de metano, os demais componentes possuem erro elevado.
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Tabela 18: Concentragao molar simulada (a) e observada (b) de cada espécie na saida do reator para T = 873 — 973 K, Qmix = 300
— 600 mli/min e P = 1 bar.

. Ccha Ccha Erro Ccoz Ccoz Erro Ch2 . Erro Cco . Erro
T Qmix  ops.  Sim. Abs.  Obs.  Obs.  Abs.  Obs. CSIM- ape ops, CeoSIM oAb
K mli/min - mol/m® mol/m® mol/m® mol/m® mol/m® mol/m®* mol/m* mol/m* mol/m®* mol/m®* mol/m®* mol/m?3

873 600 5,96 5,58 0,38 4,19 5,57 1,38 0,65 2,80 2,15 1,88 2,89 1,01
873 500 5,70 5,29 0,41 3,89 5,28 1,39 0,88 3,33 2,45 2,33 3,47 1,14
873 400 5,32 4,84 0,48 3,55 4,48 0,93 1,30 4,09 2,79 2,93 3,35 0,42
873 300 4,15 4,11 0,04 2,97 4,11 1,14 3,24 5,22 1,98 5,44 5,75 0,31
898 600 5,71 5,04 0,67 3,84 5,04 1,20 1,40 3,43 2,03 3,72 3,56 0,16
898 500 5,09 4,70 0,39 3,34 4,68 1,34 2,12 4,05 1,93 4,73 4,26 0,47
898 400 4,13 4,16 0,03 2,66 4,14 1,48 3,41 4,94 1,53 6,25 5,31 0,94
898 300 3,07 3,26 0,19 2,20 3,22 1,02 5,38 6,22 0,84 8,02 6,97 1,05
923 600 4,96 4,53 0,43 3,19 4,51 1,32 2,57 4,05 1,48 5,76 4,24 1,52
923 500 4,22 4,10 0,12 2,66 4,09 1,43 3,64 4,76 1,12 7,05 5,06 1,99
923 400 3,25 3,45 0,20 1,99 3,43 1,44 5,49 5,76 0,27 9,05 6,27 2,78
923 300 2,31 2,36 0,05 1,63 2,32 0,69 8,22 7,20 1,02 11,51 8,18 3,33
948 600 3,87 4,01 0,14 2,33 3,99 1,66 3,95 4,66 0,71 7,33 4,91 2,42
948 500 3,37 3,52 0,15 2,03 3,50 1,47 5,29 5,45 0,16 8,94 5,84 3,10
948 400 2,20 2,76 0,56 1,36 2,73 1,37 7,63 6,55 1,08 11,00 7,22 3,78
948 300 1,61 1,44 0,17 1,10 1,41 0,31 10,86 8,14 2,72 13,88 9,38 4,50
973 600 3,29 3,50 0,21 1,71 3,48 1,77 4,67 5,25 0,58 7,91 5,57 2,34
973 500 2,18 2,94 0,76 1,21 2,92 1,71 6,25 6,11 0,14 9,17 6,61 2,56
973 400 1,42 2,06 0,64 0,87 2,04 1,17 8,45 7,31 1,14 11,34 8,14 3,20
973 300 0,89 0,49 0,40 0,77 0,47 0,30 11,62 9,05 2,57 14,43 10,57 3,86

Média dos Erros 0,32 Meédia dos Erros 1,23  Média dos Erros 1,43  Média dos Erros 2,04
RMSD 0,39 RMSD 1,29 RMSD 1,66 RMSD 2,42
r2 0,973 r2 0,935 r2 0,984 r2 0,964

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 24: Perfil de concentragao ao longo do eixo axial z normalizado e do tempo t variando entre 0 e 1 s, para temperaturas 873,
948 e 973 K, e vazdes da mistura na entrada do reator de 600 e 300 ml/min.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Ainda para o modelo de poténcias irreversivel, a Figura 25 apresenta a
concentracdo simulada para cada componente em funcdo da concentragao

experimental.
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Figura 25: Concentragdo simulada em fungao da concentragao observada para os
componentes CH, (®), CO, (®), H, (®) e CO (@) para T =873 — 973 K, Q,nix = 300
— 600 mli/min e P =1 bar.

Fonte: Elaborada pelo autor.

5.4.2 Langmuir-Hinshelwood Irreversivel (r3)

Para o modelo de Langmuir-Hinshelwood irreversivel, dado pela Equagao
(136), as constantes Ky, e K., foram consideradas nulas (conforme valores

estimados por Nakajima et al. (2023c). Assim, a Equacéo (136) em termos de
vazao molar, pode ser reescrita como:
(136)

Eg
_ koe RT(KCH4 Kco, Ncw, Ncoz)

= — — 2
(1 + Ken,Nen, + Kcochoz)

T3

_Faj _H3
Em que K; = kqje R e k, = Aze rr. Os valores das constantes Aj;, Ko,

E,; e H; foram estimados novamente para captar os efeitos da velocidade

provenientes da vazao molar. Os valores estimados para os parametros foram:
A3 =5,15E8;, H=—571E4; E;cuy, = 7,52 E4; Eqco, = 515E5; kocy, = 577 E3



e koco, = 4,32 E3. Os dados simulados para o modelo pseudo-homogéneo com a
lei de velocidade r; estdo dispostos na Tabela 19. E possivel observar que a
conversao de metano é descrita com precisdo uma vez que os parametros foram
estimados baseando-se na taxa experimental r.,, dada pela Equagédo 117. Os

perfis de concentragcdo de metano foram apresentados na Figura 27.

Os valores dos erros absolutos médios para concentragdo de CH,, CO,,
H, e CO na saida do reator foram calculados iguais a 0,38, 0,45, 1,36 e 2,24
respectivamente. O valor do coeficiente de determinacdo também foi calculado
para concentragdo de cada espécie na saida do reator como 0,95, 0,96, 0,95 e
0,91. Esses valores confirmam que o modelo descreve bem o comportamento da
concentragdo de todos os componentes envolvidos. A Figura 26 apresenta a

concentracdo simulada para cada componente em funcdo da concentragao

experimental.
161
14
a1 4
B 124
=
2
w 107
z% 1 o ,~‘
g 87 %
£ ] ° >
Qg, 1 ‘. U )
O 44 ® o o°
TS 157 >
2 e
0 T T T T T T T T T T T
0 2 4 6 8 10 12 14 16
Concentrag¢do Observada
[@®@ cu4a ® co2 @ m [&0) Curvay=x|

Figura 26: Concentragdo simulada em fung¢ao da concentragao observada para os
componentes CH, (®), CO, (®), H, (®) e CO (@) para T =873 — 973 K, Qnix = 300
— 600 mli/min e P =1 bar.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 19: Concentragdo molar simulada (a) e observada (b) de cada espécie na saida do reator para T = 873 — 973 K, Qmix =
300 —600 mi/mineP =1 bar.

. CCH4 CCH4 Erro Ccoz Ccoz Erro CHz CHz Erro Cco . Erro
T Qmx 5 sim.  Abs. Obs. Obs. Abs. Obs. Sim.  Abs. Obs. CcoSIM  ape
K mli/min - mol/m®* mol/m® mol/m® mol/m® mol/m® mol/m® mol/m®* mol/m* mol/m® mol/m* mol/m* mol/m?

873 600 5,96 5,69 0,27 4,19 4,02 0,17 0,65 2,59 1,94 1,88 2,66 0,78
873 500 5,70 5,30 0,40 3,89 3,70 0,19 0,88 3,31 2,43 2,33 3,44 1,11
873 400 5,32 4,74 0,58 3,55 3,36 0,19 1,30 4,28 2,98 2,93 4,55 1,62
873 300 4,15 3,93 0,22 2,97 3,10 0,13 3,24 5,53 2,29 5,44 6,11 0,67
898 600 5,71 5,24 0,47 3,84 3,42 0,42 1,40 3,06 1,66 3,72 3,16 0,56
898 500 5,09 4,76 0,33 3,34 3,01 0,33 2,12 3,92 1,80 4,73 4,11 0,62
898 400 4,13 4,05 0,08 2,66 2,55 0,11 3,41 5,10 1,69 6,25 5,49 0,76
898 300 3,07 2,99 0,08 2,20 2,10 0,10 5,38 6,61 1,23 8,02 7,43 0,59
923 600 4,96 4,82 0,14 3,19 2,87 0,32 2,57 3,50 0,93 5,76 3,64 2,12
923 500 4,22 4,24 0,02 2,66 2,38 0,28 3,64 4,50 0,86 7,05 4,76 2,29
923 400 3,25 3,36 0,11 1,99 1,80 0,19 5,49 5,89 0,40 9,05 6,41 2,64
923 300 2,31 2,05 0,26 1,63 1,20 0,43 8,22 7,61 0,61 11,51 8,67 2,84
948 600 3,87 4,40 0,53 2,33 2,36 0,03 3,95 3,92 0,03 7,33 4,10 3,23
948 500 3,37 3,73 0,36 2,03 0,80 1,23 5,29 5,06 0,23 8,94 5,39 3,55
948 400 2,20 2,68 0,48 1,36 1,11 0,25 7,63 6,64 0,99 11,00 7,30 3,70
948 300 1,61 1,16 0,45 1,10 0,45 0,65 10,86 8,47 2,39 13,88 9,79 4,09
973 600 3,29 4,01 0,72 1,71 1,89 0,18 4,67 4,33 0,34 7,91 4,54 3,37
973 500 2,18 3,23 1,05 1,21 1,26 0,05 6,25 5,60 0,65 9,17 6,01 3,16
973 400 1,42 2,01 0,59 0,87 0,51 0,36 8,45 7,36 1,09 11,34 8,16 3,18
973 300 0,89 0,46 0,43 0,77 0,06 0,71 11,62 9,03 2,59 14,43 10,58 3,85
Média dos Erros 0,38 Meédia dos Erros 0,32 Meédia dos Erros 1,36  Média dos Erros 2,24
RMSD 0,45 RMSD 0,42 RMSD 1,61 RMSD 2,56
r2 0,954 r2 0,963 r2 0,948 r2 0,907

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 27: Perfil de concentragdo ao longo do eixo axial z normalizado e do tempo t variando entre 0 e 1 s, para temperaturas
873, 948 e 973 K, e vazoes da mistura na entrada do reator de 600 e 300 ml/min.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Para os dados apresentados nesta sec¢ao, foi realizada a simulagado para T
= 1073 K, 600 ml/min e P = 1 bar. A conversdo do metano nessas condicoes foi
de 99,84 %, sendo a propor¢ao H,/CO = 0,92. Esses valores sdo 0os mesmos
encontrados em condi¢cdes experimentais similares apresentados por Oliveira et.
al (2022), no qual para mesma temperatura e pressdo, com vaz&o da mistura na
entrada do reator igual a 672 ml/min obteve 99 % de conversdo para CH, e
propor¢ao H,/CO entre 0,90 e 0,94. Os perfis de concentracédo para cada espécie

CH,, CO,, H, e CO sao apresentados na Figura 28.
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Figura 28: Perfil de concentracdo de cada espécie ao longo do eixo axial z
normalizado e do tempo t variando entre 0 e 1 s, com Tw = 973 K, e Q,,; = 600
ml/min.

Fonte: Elaborada pelo autor.



O perfil de temperatura é apresentado na

T=1073K.Q  =600ml/min

900 |

8007

Temperatura | K|

Figura 29: Perfil de Temperatura ao longo do eixo axial z normalizado e do tempo
tvariandoentre 0 e 1s,comT,, = 973 K, € Q,,,;x = 600 mI/min.

Fonte: Elaborada pelo autor.

O perfil da temperatura indica que a reacdo termina para t > 0,1 e
aproximadamente 80 % do comprimento do reator, visto que a temperatura volta a
subir para esses pontos.

5.4.3 Langmuir-Hinshelwood Irreversivel (r;) para RSM com o Modelo de
Poténcias Irreversivel para WGS reverso

Para reagcao de reforma a seco do metano foi considerado o modelo de
Langmuir-Hinshelwood irreversivel com os mesmos parametros estimados na
secao 5.4.2. Adicionalmente, considerou-se a reacao de Water-Gas-Shift reversa
através do modelo de poténcias reversivel dado pela Equacao:

PWGS n\TAWGS
E
= eypgge S (ymwes yrwes _ Neo " Nizo” (159)
r; = weGs€ co H
z 2 Keqwes

Em que K.qwes € a constante de equilibrio.
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Os valores dos parametros ajustaveis kg w¢s, Eqwes, Mwes, Nwess Pwas €
qwes foram estimados através do método de enxame de particulas acoplado com
o0 modelo pseudo-homogéneo em que a fungdo objetivo foi dada como a soma
dos erros absolutos das concentragdbes de metano, dioxido de carbono,
hidrogénio e mondxido de carbono. Para cada particula (com valores aleatérios
para os parametros ajustaveis), em cada iteragdo, o modelo pseudo-homogéneo
foi resolvido pelo método das linhas e o valor da concentragcdo para cada
componente no final do reator foi comparado com os valores experimentais,
gerando-se assim um erro a ser minimizado.

Assim, os valores estimados para os parametros ajustaveis foram: kg 165 =
861107 % Egpes = 1,1810% mygs = 1,21; nygs = 1,06; pyes = 1,86 € qugs =
1,47. Para estes valores, o modelo pseudo-homogéneo foi resolvido e as
comparagdes com os valores experimentais estdo dispostos na Tabela 20.

A Figura 30 apresenta as concentragdes simuladas dos componentes em
funcdo das concentragbes experimentais ao final do reator. E possivel observar,
tato pela Tabela 20 quanto pela Figura 30 que metano e didéxido de carbono tem
um 6timo ajuste. O comportamento das concentragdes de hidrogénio e mondxido

sao bem descritos pelo modelo, apesar de possuirem erros superiores.
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Concentragdo Observada
| @ cH4 ®@ Cco2 @ H2 co Curvay=x]

Figura 30: Concentragado simulada em fungao da concentragdo observada para os
componentes CH, (®), CO, (®), H, (®) e CO (@) para T =873 — 973 K, Qix = 300
— 600 mli/min e P =1 bar.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Uma simulagao para temperatura de entrada e do reator iguais a 1073 K,
vazao da mistura na entrada de 600 ml/min e pressdo constante P = 1 bar foi

realizada para este modelo, sendo os perfis de concentragdo de metano e agua
apresentados na Figura 31.

i
i

I
e

&

1

Concentragdio de Metano [mol/im3]

Concentragio de 1120 [mal/m3]

=
e
|

Figura 31: Concentragdo simulada de metano e agua para T = 1073 K, Q,ix =
600 ml/mine P = 1 bar.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Os valores encontrados para essa simulacdo sdo condizentes com os
valores encontrados por Oliveira e colaboradores (2022), que em condi¢des
experimentais similares encontraram conversdes de metano e didxido proximas a

100% (simulado 97 e 99%, respectivamente) com razdo molar de H2/CO proximas
a 90% (simulado 90%).
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Tabela 20: Concentragao molar simulada (a) e observada (b) de cada espécie na saida do reator para T = 873 — 973 K, Qmix = 300
— 600 ml/min e P = 1 bar.

. CCH4 CCH4 Erro Ccoz Ccoz Erro CHz CHz Erro Cco . Erro
T Qmx 5 Sim. Abs. Obs. Obs. Abs. Obs. Sim.  Abs. Obs. CcoSIM  ape
K ml/min - mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3 mol/m3

873 600 5,96 5,33 0,63 4,19 4,02 0,17 0,65 2,07 1,42 1,88 4,60 2,72
873 500 5,70 5,03 0,67 3,89 3,70 0,19 0,88 2,61 1,73 2,33 5,18 2,85
873 400 5,32 4,68 0,64 3,55 3,36 0,19 1,30 3,29 1,99 2,93 5,82 2,89
873 300 4,15 4,31 0,16 2,97 3,10 0,13 3,24 4,03 0,79 5,44 6,41 0,97
898 600 5,71 4,78 0,93 3,84 3,42 0,42 1,40 2,69 1,29 3,72 5,32 1,60
898 500 5,09 4,39 0,70 3,34 3,01 0,33 2,12 3,40 1,28 4,73 6,06 1,33
898 400 4,13 3,88 0,25 2,66 2,55 0,11 3,41 4,31 0,90 6,25 6,92 0,67
898 300 3,07 3,31 0,24 2,20 2,10 0,10 5,38 5,29 0,09 8,02 7,79 0,23
923 600 4,96 4,25 0,71 3,19 2,87 0,32 2,57 3,32 0,75 5,76 5,99 0,23
923 500 4,22 3,74 0,48 2,66 2,38 0,28 3,64 4,22 0,58 7,05 6,88 0,17
923 400 3,25 3,08 0,17 1,99 1,80 0,19 5,49 5,35 0,14 9,05 7,95 1,10
923 300 2,31 2,30 0,01 1,63 1,20 0,43 8,22 6,52 1,70 11,51 9,04 2,47
948 600 3,87 3,72 0,15 2,33 2,36 0,03 3,95 3,96 0,01 7,33 6,62 0,71
948 500 3,37 3,10 0,27 2,03 0,80 1,23 5,29 5,04 0,25 8,94 7,65 1,29
948 400 2,20 2,28 0,08 1,36 1,11 0,25 7,63 6,38 1,25 11,00 8,90 2,10
948 300 1,61 1,39 0,22 1,10 0,45 0,65 10,86 7,57 3,29 13,88 10,05 3,83
973 600 3,29 3,20 0,09 1,71 1,89 0,18 4,67 4,61 0,06 7,91 7,21 0,70
973 500 2,18 2,47 0,29 1,21 1,26 0,05 6,25 5,87 0,38 9,17 8,39 0,78
973 400 1,42 1,52 0,10 0,87 0,51 0,36 8,45 7,33 1,12 11,34 9,75 1,59
973 300 0,89 0,84 0,05 0,77 0,06 0,71 11,62 8,04 3,58 14,43 11,02 3,41
Média dos Erros 0,34 Meédia dos Erros 0,32 Meédia dos Erros 1,13  Média dos Erros 1,58
RMSD 0,43 RMSD 0,42 RMSD 1,49 RMSD 1,92
r2 0,985 r2 0,963 r2 0,985 r2 0,979

Fonte: Elaborada pelo autor.



5.5 Software para Simulagao da Reforma a Seco do Metano

Como produto desta tese foi desenvolvido um software livre, em linguagem
e programacéo Java, denominado DRMSimulator (NAKAJIMA et al., 2023a), que
se propode a simular a reforma a seco do metano a partir dos balancos de massa e
energia propostos nas Equacgdes (94) e (106) para reatores de escala laboratorial.
Este software, disponivel em NAKAJIMA et al. 2023, possui cinco telas principais
no modulo de simulagéo, que serao detalhadas a seguir.

A primeira tela (Figura 32 - esquerda), denominada “Inlet Flows”, &
encarregada de coletar os dados de vazao volumétrica de metano e didxido de
carbono, além da pressdao do reator utilizada no processo. Na segunda tela
(Figura 32 - direita), denominada “Reactor”, o usuario deve fornecer os dados
referentes ao leito catalitico, indicando o comprimento/altura (do eixo axial),
diametro, porosidade e densidade do leito. O usuario nas duas telas pode optar
pela unidade de medida conveniente em cada caso (vazado volumétrica e
comprimento) uma vez que o programa possui um modulo de conversdo para

unidades de medida.

Simulator ~ Parameter Estimation Simulator ~ Parameter Estimation
> I N S @ p: s

New e s §&
Inlet Flows Reactor Kinetics Heat Simulate Inlet Flows Reactor Kinetics Heat Simulate
Lenght Inlet Methane Flow

0.03 m - 80 mL/min  ~
Diameter Inlet Carbon Dioxide Flow

0.0063 m v 80 mL/min  ~
Porosity Pressure

1.0 1.0 bar e

Catalyst Density [kg/m?]

535 * Flows of methane and cabon dioxide at inlet temperature and pressure

Figura 32: Telas Inlet Flows (esquerda) e Reactor (direita) do software
DRMSimulator.

Fonte: Elaborada pelo autor.



A terceira tela (Figura 33) aborda a reacao de reforma a seco do metano
em si, sendo solicitado ao usuario a insergdo de dados como: tipo de mecanismo
(Lei de Poténcias, Langmuir-Hinshelwood e Eley-Rideal), reversivel ou

irreversivel, a lei de velocidade e seus respectivos parametros.

Simulator  Parameter Estimation

B & o
Inlet Flows Reactor Kinetics Heat Simulate
Kinetics Modelo de Poténcias v
Reaction Reversible Rate
CH, + COs = 2H, + 2CO r = Ae ®[CHY|™[COy" ~ kecy,/keeah  ~
A E m n

1.45E12 1.49E5 0.524 0

*Energy of Activation (Ea) in J/mol

Figura 33: Tela Kinetics do software DRMSimulator, com modelo de poténcias

irreversivel selecionado.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Na quarta tela (Figura 34), denominada “Heat”, o usuario deve fornecer a
temperatura de entrada da mistura no leito, a temperatura externa e o coeficiente
global de troca térmica (Ur¢).

Na quinta e ultima tela (Figura 35), denominada “Simulate”, o usuario deve
fornecer dados referentes a simulagdo matematica, como o numero de particdes
do eixo axial, o tempo final da simulacdo, os passos minimos € maximos que
podem ser adotados pelo método numérico (Runge-Kutta-Felhberg, RKF45)
utilizado para resolugdo do sistema de equacdes diferenciais ordinarias,
proveniente da discretizacao das equacodes diferenciais parciais que compdem os

balangos de massa e energia adotados pelo software.
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Simulator  Parameter Estimation

0= g § &

Inlet Flows Reactor Kinetics Heat

Inlet Temperature

973 K v

External Temperature

973 K 1

Overall Heat Transfer Coefficient (Utc)

180 J/m’sK  ~
Figura 34: Tela Heat do software DRMSimulator.
Fonte: Elaborada pelo autor.

Simulator  Parameter Estimation

T 5 & &

Inlet Flows Reactor Kinetics Heat Simulate
Final time - seconds 1 Axial partitions 20
Minimum time step 0.0001 Maximum time step 0.01
[E——

Figura 35: Tela Simulate do software DRMSimulator.

Fonte: Elaborada pelo autor.

O controlador da tela “Simulate”, denominado TabSimulateController, é

responsavel por coletar os dados fornecidos nas outras telas (que sao

gerenciadas por seus respectivos Controllers), converter as unidades de medida
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para as unidades dos balangos de massa e energia (Equacgdes (94) e (106)), criar
um objeto “Entity” que contém todas as informagbes da simulagao desejada, tais
como vazao, pressao, temperaturas de entrada e exterior que sao fornecidas pelo
usuario, bem como a densidade da mistura, viscosidade, coeficiente de disperséo
axial, entre outros parametros que sao calculados pelas correlacées apresentadas
na Tabela 13 a partir dos dados fornecidos.

A Figura 36 apresenta o diagrama de classes do DRMSimulator, e a
relacdo que as principais classes apresentam. Na mesma tela “Simulate”, apos o
usuario iniciar a simulagao (através do botdo “Run”), os valores da concentragao
de cada espécie e temperatura sao calculados pelas equacgdes indicadas e os
resultados séo disponibilizados nessa mesma tela. Nesse ponto, também sao
exibidos valores calculados relevantes para a simulacio: capacidade calorifica da

mistura (Cppx), velocidade superficial (vz), densidade da mistura (p,), coeficiente
de disperséao axial (D, ), entalpia da reagdo (AH), condutividade térmica efetiva (1,)

e a conversao de metano (X¢y, ).

TablnletController ConversionModule

- CH4Flow: Double
- CO2Flow: Double
- pressure: Double

- flowConverter(Double,Integer): Double
- temperatureConverter(Double, Integer): Double
- lenghtConversion(Double, Integer): Double

TabReactorController SetSimulationEntity
- lenght: Double -
- diameter: Double -VCH4: Double
- porosity: Double TabSimulateController - v€O2: Double
- catalystDensity: Double —— - pressure: Double
- textFinalTime: Double - lawRate: Integer
- textMinStep: Double - equationRate: Integer
- - textMaxStep: Double - inletT: Double
TabReactionController - textAxialPartitions: Double - wallT: Double
- lenght: Double - velocity: Double
- diameter: Double - run(): boolean - gasDensity: Double
- parameters: List<Double> - catalystDensity: Double
- catalystDensity: Double
- checkBoxR(): boolean PDEBuilder
TabEnergyController
- inletT: Double - pdeBuilder(simulationEntity):
- extT: Double List<String>

- UTCtxt: Double

Figura 36: Diagrama de classes do software DRMSimulator.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Simulagdes foram realizadas comparando os resultados disponiveis na
literatura com os dos modelos implementados. Os valores adotados para os
parametros cinéticos foram extraidos do estudo realizado por Akpan e
colaboradores (2007), que forneceu diversos dados de entrada e saida das
espécies envolvidas.

As temperaturas simuladas de entrada e externa foram 873, 923, 973,
1.023 e 1.073 K; o coeficiente geral de troca de calor foi fixado como Uy, = 180
J/msK (AKPAN et al., 2007). Os valores dos parametros adotados no modelo de
lei de poténcia irreversivel foram k, = 1,45-10'2, E; = 1,49-10°, m = 0,524 e
n=0.

Para as simulagdes, vazdes variando de 20 a 100 ml/min foram adotadas
para cada componente, para cada temperatura de entrada. O comprimento e o
didmetro do reator foram fixados em 0,03 m e 0,0063 m, respectivamente,
seguindo os valores informados por Akpan e colaboradores (2007). A presséao foi
fixada em 1 bar. A porosidade do catalisador n&o foi informada em Akpan e
colaboradores (2007); assim, foi assumido como 1,0 para fins da simulagdo. A
densidade do catalisador também foi retirada do trabalho realizado por Akpan e

colaboradores (2007) e fixada em 53,5 kg/m?®.

Simulator ~ Parameter Estimation

2 =z ln /=
B & &
X
Inlet Flows Reactor Kinetics Heat Simulate
Final time - seconds 01 Axial partitions 20 Parameter Unity Value
Minimum time step 0.00001 Maximum time step 0.001 CPumiz [kJ/kgK] 2,81728
vz [m/s] 0,08555
Run Results fort (s)= 0.099093 0.09909300000000051 Py [kg/m?] 037586
0,00450 5,31657 5,31657 1,88895 1,88895 713,03462 Dy [m?/s] 0,00292
0,00600 5,08307 5,08307 2,35669 2,35669 709,98463
AH [kJ/mol] 260,53126
0,00750 4,87200 4,87200 277799 2,77799 709,30729
0,00900 4,66539 4,66539 3,19206 3,19206 709,42719 AL [kJ/msK] 0,00048
0,01050 4,48293 4,48293 3,55561 3,55561 709,81662 X
Xe o
0,01200 4,30198 430198 3,91872 391872  710,28459 i [l 47,25034

0,01350 414725 414725 4,22660 422660  710,76972
0,01500 3,99252 3,99252 453743 453743 71123980
0,01650 3,86511 3,86511 4,79061 479061 71168997
0,01800 3,73769 3,73769 504683 504683  712,10641
0,01950 3,63741 3,63741 5,24584 524584  712,49109
0,02100 3,53872 3,53872 5,44446 544446  712,83230
0,02250 3,46576 3,46576 5,58912 558912 71313209
0,02400 3,39758 3,39758 572641 572641 71337985
0,02550 3,35263 3,35263 5,81546 581546 71357626
0,02700 3,31719 3,31719 5,88687 588687 71371245
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Figura 37: Tela de resultados calculados no DRMSimulator.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Com base na Figura 38 e na Tabela 21, os valores observados nas
simulagdes foram semelhantes aos relatados por Akpan e colaboradores (2007) e
a conversao calculada para a temperatura de 873 K variou de aproximadamente
38% a 53%. Com base em estudos disponiveis na literatura (LEMONIDOU;
VASALOS, 2002; PICHAS et al, 2010; TAKANO; TAGAWA; GOTO, 1994;
WANG; LU, 1999), temperaturas mais altas tendem a gerar maiores conversoes
de metano. Os valores de conversdo observados a 973 K variaram de 56% a
74%, enquanto a faixa de valores observada a 1.073 K foi proxima a 93%.

Os valores de temperatura observados na saida do reator sao
apresentados na Tabela 21, bem como os valores de velocidade registrados para
cada vazao e os valores de densidade da mistura calculados pelo software aqui
adotado. A entalpia de reagao (AH) apresentou pequena variagdo na faixa de
temperatura simulada de 260,19 a 260,53 kd/mol. Os valores calculados para
dispersdo axial e condutividade térmica efetiva ndo se alteraram

significativamente, assim, ndo foram exibidos na Tabela 21.

Tabela 21: Resultados de dados de simulagdo para Tj, = 873-973 K, Qcy,=20-100

ml/min, P = 1 bar.

Qcn, T; Xc, Tout vz Pg
[mimin]  [K] [%] K] [mis] [kg/m?]
20 873 53.73 702.56 0.021 0.419
40 873 48.81 701.3 0.043 0.419
60 873 44.72 700.34 0.064 0.419
80 873 41.29 699.59 0.085 0.419
100 873 38.39 698.99 0.107 0.419
20 923 64.47 713.04 0.021 0.396
40 923 59.1 71119 0.043 0.396
60 923 54.55 709.81 0.064 0.396
80 923 50.67 708.74 0.085 0.396
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Conversion [%]

100 923 47.35 707.88 0.107 0.396
20 973 74.69 723.84 0.021 0.376
40 973 69.05 721.09 0.043 0.376
60 973 64.17 719.09 0.064 0.376
80 973 59.96 717.57 0.085 0.376
Qcn, T; Xc, Tout vz Pg
[mimin]  [K] [%] K] [mis] [kg/m?]
100 973 56.29 716.39 0.107 0.376
20 1023 84.25 736.13 0.021 0.357
40 1023 78.54 731.73 0.043 0.357
60 1023 73.49 728.74 0.064 0.357
80 1023 69.06 726.57 0.085 0.357
100 1023 65.14 723.18 0.107 0.357
20 1073 92.85 7529 0.021 0.341
40 1073 87.43 74456 0.043 0.341
60 1073 82.41 739.64 0.064 0.341
80 1073 77.85 736.29 0.085 0.341
100 1073 73.76 733.84 0.107 0.341

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 38: Conversdao de metano simulada para os dados de Akpan e
colaboradores (2007) para um reator de comprimento 0,1 m e condi¢cdes de
entrada: T =973 K, P = 1 bar, Q,,i, =40 — 200 ml/min.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Um reator de 0,1 m de comprimento foi simulado com base na vazio de
entrada igual a 450 ml/min a 973 K para cada componente e mantendo os demais
parametros inalterados (Figura 38). A taxa de conversdo final atingiu 97%,
indicando que o tempo de residéncia teve forte influéncia nessa temperatura, pois
0 ganho de conversdo superou o aumento de escala no reator. Este tipo de
simulagdo permitiu ver os provaveis ganhos de usar uma simulagdo de processo

para prever resultados em diferentes dimensodes e sob diferentes condigdes.

5.6 Simulagao da Reforma a Seco do Metano pelo DRMSimulator —

Modelos de Poténcia

Com os valores estimados para energia de ativagdo (Tabela 16) e os
valores das constantes de equilibrio de adsorgao (Tabela 17), foi possivel realizar
a simulacao da reforma a seco do metano.

Na Tabela 22 sao exibidos os valores observados para conversdo do
metano segundo as condi¢gbes experimentais, comparados com os valores
simulados pelo programa utilizando-se os modelos de poténcia irreversivel (r;) e

reversivel (r;).

Tabela 22: Conversao observada em funcdo de conversao estimada pelos
DRMSimulator a partir das leis de velocidade r; e r,.

T Qmix Xobs X, Xr,
[K] [ml/min — STP] [%] [%] [%]
973 300 85.7 89.1 81.9
973 400 77.3 62.0 58.8
973 500 65.2 47.8 45.9
973 600 47.3 38.7 37.6
948 300 77.9 70.1 65.7
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948 400 65.7 49.9 47.7
948 500 47.5 38.5 37.3
948 600 39.6 30.7 30.5
923 300 64.9 55.1 52.2
923 400 50.7 39.5 38.0
923 500 35.9 30.6 29.8
T Quix Xobs Xr, Xr,
[K] [ml/min — STP] [%] [%] [%]
923 600 24.8 24.8 24.3
898 300 54.6 42.8 40.9
898 400 39.0 30.7 29.8
898 500 25.0 23.8 23.3
898 600 15.7 19.2 18.9
873 300 40.5 32.6 31.4
873 400 23.7 23.4 22.9
873 500 18.2 18.1 17.9
873 600 14.5 14.6 14.6
Fonte: Elaborada pelo autor.
Os valores obtidos para RSMD dos modelos r; e

foram,

respectivamente, 9,06 e 10,56, sendo que os coeficientes de determinacao

calculados foram iguais a 0,92 e 0,94, respectivamente. Para os valores obtidos, é

possivel afirmar que o modelo matematico para reforma a seco do metano dado

pelos balangos de massa e energia representam de forma adequada o processo.

A Figura 39 mostra a comparacédo entre valores de conversao observados em

funcdo de preditos pela simulagéo utilizando o modelo irreversivel (a) e reversivel

(b) como lei de velocidade.
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Figura 39: Conversao observada em fungédo de simulada pelo DRMSimulator para
mistura CH,/CO, na proporgéo 1:1 mol, P = 1 bar.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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6. CONCLUSAO

A cinética de reforma do metano a seco catalisada por Ni/Si-MCM41 foi
avaliada por meio de seis modelos diferentes, baseados nos mecanismos de
Power Law (PL), Langmuir-Hinshelwood (LH) e Eley-Rideal (ER). O modelo
cinético baseado no mecanismo LH reversivel, que considera a reagdo na
superficie como etapa limitante, apresentou o melhor ajuste dos dados
experimentais originais obtidos em diferentes temperaturas (873-973 K) e vazdes
volumétricas (0,3 - 0,4 L/min), em pressao fixa (1 bar) e relagdo molar de
alimentacao (CH,/CO, 1:1).

Entre os modelos propostos, o mecanismo Langmuir-Hinshelwood
reversivel de sitio unico (r,) apresentou o menor RSMD. Os valores das
constantes de adsorcao de equilibrio deste modelo cinético, especificamente
Ky, =311- 1077 e Kco=3,14-10"7, sugerem que o processo de
adsorcao/dessorcdo de hidrogénio e mondxido de carbono é extremamente
rapido, indicando que, logo apds a reagao, é praticamente viavel considerar que o
produto ja se encontra dessorvido na fase gasosa. O valor estimado para a
energia de ativagao E, = 76,6 kJ/mol & similar aos valores obtidos em diversos
estudos na literatura.

Adicionalmente, dados experimentais indicaram condi¢des favoraveis para
a obtengdo do gas de sintese (H,/CO 1:1 - 973 K, 300 ml/min). Na faixa de
temperatura analisada (873 — 973 K) é possivel afirmar que temperaturas mais
altas favorecem nao s6 a conversado do metano, mas também a produgéo de H,.
Vazdes menores apresentaram melhor conversao, porém é possivel observar que
para temperaturas de 973 K e vazdo molar de 0,4 mol/h a conversao se aproxima
de 90%, indicando que as conversbes em vazdes menores ndo devem diferir
muito dessas condicdes.

Em resumo, como o modelo de Langmuir-Hinshelwood apresentou valores
de r? e r§dj acima de 0,9, com baixo RMSD e MAE, foi viavel estabelecer um
modelo cinético que tem a capacidade de ser empregado na matematica,
modelagem e simulacdo de um reator de leito fixo. Além disso, foi possivel
delinear condi¢des preliminares para a obtencédo de gas de sintese ou de um gas

com alto teor de H,.
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O modelo pseudo-homogéneo foi implementado no software Maple e foi
utilizado para simular a reforma a seco do metano para as leis de velocidade
baseadas no modelo de poténcias irreversivel e no modelo de Langmuir-
Hinshelwood irreversivel. Os valores de conversdo do metano simulados nas
condicdes experimentais se mostraram proximos aos valores observados com
baixo MAE, além de apresentar coeficiente de determinagéo r? superior a 0,9,
descrevendo assim o comportamento da conversao/concentracdo de metano ao
longo do tempo e do eixo axial. Apesar dos valores obtidos para diéxido de
carbono nao serem tdo promissores quanto do metano, o modelo foi capaz de
prever o comportamento, com coeficiente de determinagdo também superior a
0,9.

O modelo apresentou uma previsdo ruim em relagdo tanto a hidrogénio
quanto monoéxido de carbono. Esse fato, somado ao erro da concentragcdo de
dioxido de carbono ser superior ao de metano, é um indicativo de que a reagao de
water-gas-shift reversa pode ocorrer. Para a faixa de temperatura e vazao
selecionada, os dados experimentais indicam que reacdes paralelas ocorrem,
uma vez que a proporgédo H,/CO nao atinge 1. Com base na simulagao realizada
com T = 1073 K, é possivel verificar que o modelo se aproxima com os dados
experimentais apresentados por Oliveira et al. (2022), uma tendéncia esperada
uma vez que temperaturas superiores a 1000 K tendem a inibir as reagdes
paralelas da reforma a seco do metano.

Como sugestao de trabalhos futuros é possivel a inclusdo das reagdes
paralelas, principalmente as rea¢des de water-gas-shift com outros modelos para
RSM e a deposicéo de carbono. Tais reacdes irdo permitir que o modelo faga uma
previsdo mais precisa da produgédo de hidrogénio e monodxido de carbono, assim
como foi possivel observar com a reagao de WGS combinada com LH irreversivel
para RSM, bem como uma previsao do tempo para desativagdo do catalisador,
possibilitando assim que a recuperagdo do catalisador ocorra em tempo
otimizado. Além das reacgdes paralelas o balanco de movimento e o modelo
heterogéneo propostos neste trabalho também podem ser implementados,
possibilitando resultados ainda mais precisos, além de uma maior compreensao

da reagdo em termos da iteragdo gas/catalisador.
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Por fim, é possivel afirmar que este trabalho apresenta resultados
significativos para o estudo da reagdo de reforma do metano, especialmente
catalisada por Ni/Si-MCM-41. Os parametros cinéticos aqui apresentados, bem
como os modelos matematicos e o software livre desenvolvido podem contribuir
significativamente para futuros estudos da reforma a seco que visem o aumento

de escala na producgao de hidrogénio por essa tecnologia.
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