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RESUMO. Freqiientemente, a validagio de modelos matemiticos aplicados a reatores
industriais esbarra na dificuldade de obtencio de medidas experimentais confidveis. Uma
maneira de contornar esta limitagio corresponde 2 implantagio de uma unidade em escala
de bancada devidamente instrumentada, na qual sio obtidos dados experimentais em
condigdes controladas. Neste contexto, foram efetuados ensaios em um reator integral de
reforma a vapor de metano em escala de bancada, em diversas condi¢des experimentais. As
medidas de temperatura no leito foram efetuadas por meio de um termopar multiponto em
seis posi¢oes axiais distintas, enquanto a composi¢io do efluente do reator foi determinada
por cromatografia gasosa. Estes dados experimentais foram comparados com as previsdes de
um modelo pseudo-homogéneo, unidimensional e dindmico. Os resultados indicam que o
modelo é adequado, sendo que tanto a atividade catalitica como a conversio sio sensiveis 2
temperatura operacional, enquanto a temperatura do leito é praticamente insensivel A vazio
nas condigdes experimentais exploradas.
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ABSTRACT. Modeling of integral reactor applied methane steam reforming.
Frequently, the validation of applied mathematical models of industrial reactors dash into
the difficulty of obtaining reliable experimental data. A way to overcome this limitation is
the proper use and operation or a in bench scale, experimental setup from which
experimental data can be obtained in controlled conditions. In this context, experiments
were carried out in an integral reactor of steam reform, in different experimental
conditions. Thermocouples were placed along the catalyst bed to allow for temperature
monitoring in six equally spaced and distinct positions of the reactor, the composition of
the effluent of the reactor was determined by gas chromatography. These experimental data
were compared with the theoretical results of a pseudo-homogeneous one-dimensional,
dynamic mathematical model. The results indicate that the model can successfully describe
the experimental data set and the catalytic activity and the conversion are sensitive to
variations of the operational temperature, while the temperature of the bed is practically
constant to the flow variations in the explored experimental conditions.
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Introdugio

A reforma de metano a vapor é o processo mais
empregado para produgio de hidrogénio e gis de
sintese (CO + H,), respondendo pela produgio de
48% de todo hidrogénio gerado no mundo (Armor,
1999). A mesma consiste basicamente na reagio entre o
metano ¢ o vapor de dgua, produzindo hidrogénio,
monéxido de carbono reagio de reforma (1) e
hidrogénio e diéxido de carbono reagio shift (2):

CH, +H,0 = CO +3H, 1)
CO +H,0 = CO, +H, @)

As duas reagdes ocorrem simultaneamente ¢
determinam que a reagio global seja fortemente
endotérmica. Embora a estequiometria da reagio (1)
sugira que s6 é necessirio um mol de dgua por mol
de metano, deve-se usar vapor de igua em excesso
para com isto reduzir a formagio de depdsitos de
carbono (Jorge, 1998). O hidrogénio é amplamente
utilizado como matéria-prima nas inddstrias de
refino de petréleo para dessulfurizagio, no
hidrocraqueamento e na produgio de outros
componentes quimicos, tais como peréxido de
hidrogénio e produtos farmacéuticos. Outros
exemplos do uso do hidrogénio estio na inddstria
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quimica, como na sintese de produtos quimicos,
produgio de amédnia e metanol, ¢ na inddstria
alimenticia, como na hidrogenagio de OGleos para
fabricacio de margarinas e hidrogenagio de 4cidos
ou aldeidos para produgio de dlcoois. Nos préximos
anos, espera-se que o processo de reforma a vapor
apresente um papel cada vez mais importante na
produgio de hidrogénio adicional para refinarias de
petréleo,  como  resultado  do  crescente
hidrotratamento de fracoes de diesel e da exigéncia
de teores mais baixos de aromiticos nas gasolinas
reformuladas (Rostrup-Nielsen ¢ Hasen 1993).

Industrialmente, a reforma a vapor de gis natural ¢
conduzida em reatores tubulares, recheados com
catalisadores de niquel suportado em alumina. Nestes
reatores hd uma grande interagio entre as transferéncias
de calor e de massa (Rostrup-Nielsen, 1984). Um
reformador industrial tipico pode conter de 40 a 400
tubos com 70 a 160 mm de diAmetro, e de 10 a 20 mm
de espessura. Estes tubos estio dispostos dentro de um
forno e apresentam se¢oes aquecidas de 6 a 12 metros
de comprimento, dependendo do tipo do forno. O
aquecimento é proporcionado por queimadores que
podem estar dispostos lateralmente, no topo, ou no
fundo do forno  (Rostroup-Nielsen,  1984).
Temperaturas tipicas 2 entrada do reator estio entre
450-650°C, e os gases efluentes deixam o leito catalitico
entre 700-950°C. Muitos pesquisadores tém buscado
desenvolver modelos matemidticos que descrevam
satisfatoriamente o comportamento de reatores de
reforma a vapor de metano (Assaf ef al., 1998; Jorge,
1998; Fogler, 1998). Os primeiros trabalhos em
modelagem de reatores de reforma estudaram este
processo em regime permanente. A maioria destes
utilizou a abordagem pseudo-homogénea,
unidimensional, sem dispersao axial, tanto para estudos
de unidades industriais como em escala de bancada,
como por exemplo, Hyman (1968), Xu ¢ Froment
(1989) e Giordano (1991).

Neste contexto, o objetivo do trabalho foi
desenvolver um modelo matemitico de um reator
de reforma a vapor de metano, resolvé-lo
numericamente e comparar as suas simulagées com
dados experimentais obtidos em uma unidade em
escala de bancada.

Material e Métodos

Equipamento e metodologia

Os testes cataliticos foram realizados em um
reator integral de aco Inox, o qual possui de 0,5
polegada de didmetro e 66 cm de comprimento,
contendo um termopar de ago de 3 mm de didmetro
e 70 centimetro de comprimento multiponto, do
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tipo K, que tem como finalidade medir o perfil axial
de temperatura em seis posi¢des distintas como
apresentado na forma de um esquema simplificado
na Figura 1.

Legenda:
1-Controlador de Fluxo,
2-Reservatirp de Aguﬁ;
3- Bomba dosadora,
4 Pré-aguecedor,
5. Mandretro.
- Termopar raultiponto;
T- Reator de Reforma,
8- Formo de resistincias elétricas;
9. Condersador
10 Separador de fases;
11- Cromatdgrafh;
12- Intezrador
13- Fluxime tro de bolha,
14-Controladares.

Figura 1 - Unidade Experiraental

Figura 1. Unidade experimental.

Inicialmente, foi realizado o preenchimento do
reator com o catalisador industrial. O reator foi
carregado conforme apresentado na Figura 2, em que o
catalisador localiza-se entre os pontos 1 e 6 do termopar.
A parte inerte consiste em pequenas esferas de alumina.
Nesse reator podem ser admitidos tanto reagentes
gasosos como liquidos. Os reagentes gasosos (H,, N, ¢
CH, da White Martins) sio alimentados por meio de
dois controladores de fluxo miéssico (“mass flow
controllers”). Cada um dos gases tem uma utilidade
distinta. O hidrogénio ¢ usado na redugio do catalisador,
o nitrogénio para purga do sistema e dilui¢io, enquanto
o metano € o reagente utilizado na reagio de reforma a
vapor. A admissio do reagente liquido (H,O) foi
utilizada uma bomba peristiltica de alta precisio em
baixas vazdes. Apds a dosagem das vazdes de CH, e de
H,O, estes reagentes seguem para o pré-aquecedor onde
sdo aquecidos até a temperatura de reagio e misturados.
A seguir sio conduzidos ao reator onde ocorre a reagio.
Ao deixar o reator, a composigio dos produtos ¢ avaliada
por cromatografia em fase gasosa ¢ a vazio do efluente
por meio de um fluximetro de bolha. Devido 2
complexidade envolvida na operagio do reator pode-se
dividir o ensaio em trés etapas distintas: a secagem it situ,
para eliminar a dgua adsorvida, a ativagio do catalisador e
o processamento da reagio de reforma a vapor.

catalizadar

il
%i) I TR T

inerie inaria

Figura 2. Representagio esquemitica da distribuigio do
catalisador ao longo do termopar.
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A secagem do catalisador foi efetuada a 250°C
em corrente de nitrogénio, enquanto que a
ativagio foi realizada a 500°C em uma atmosfera
rica em hidrogénio, durante 3 horas. A reagio foi
realizada nas temperaturas de forno de 500, 600 ¢
700°C, a pressio atmosférica. Apés o término de
todos os ensaios foi feita a desativagio do leito
catalitico aquecendo o reator a uma velocidade de
15°C min’!, em corrente de N, (200 mL min™),
até a temperatura do forno atingir 200°C. Em
seguida, adicionou-se ao N, vapor de dgua, o qual
promove a oxidagio do catalisador.

Todas as amostras dos efluentes do reator
foram analisadas por cromatografia em fase gasosa
em um Cromatégrafo Trace Modelo GC-2000
equipado com detector de condutividade térmica
e colunas empacotadas Poropak-N em série com a
coluna Peneira Molecular 13X, utilizando 36 mL
min-1 de argénio como gis de arraste a pressio de
45 psi.

Catalisador

Nos ensaios utilizou-se um catalisador
industrial Ni/ALO;. Trata-se de um catalisador
co-precipitado que se encontra no estado oxidado,
cujas principais propriedades estio dispostas na
tabela 1 (mais detalhes em Jorge, 1998).

Tabela 1. Caracteristicas do catalisador industrial oxidado.

Caracteristicas do catalisador

Forma Particulas cilindricas
Dimensées médias Comprimento: 2,75 mm
Diimetro: 3,45 mm

Porosidade total do catalisador 0,57

Densidade aparente do catalisador 24gcm’

Densidade real do sélido no catalisador 56gcm”

Composigio do catalisador
Oxido de niquel
Alumina

b em massa
75%
restante

Modelo Matematico

O modelo matemdtico utilizado neste trabalho
foi desenvolvido segundo a abordagem pseudo-
homogenea, unidimensional, sem dispersio axial e
¢ representado pelas equagdes 1 a 11. As equagdes
diferenciais ordindrias, equagdes 1 a 6, foram
obtidas a partir das equagdes gerais de balango de
massa e de energia apresentadas por Fogler (1998),
enquanto as expressoes de velocidade de reagio,
equagdes 7 e 8, ¢ do coeficiente global de
transferéncia de calor, equagio 9, foram obtidas de
Jorge (1998). Os valores das entalpias de reagio
foram estimados a partir das equacdes 10 e 11
obtidas de Fogler (1998).
resolvido numericamente pelo método de Runge-

Este modelo foi
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Kutta, usando a rotina ode45 disponivel no
Matlab®.

S = oo (1)
dFdHZZO = (_ few, ~feo )Pb-A 2)
dngz =(3rCH4 "'rco)Pb-A 3)
T =l - reoloon )
dz% =(rco)ppA (5)
dr _ %(T,~—T)+(—ZAIIMB~,) - (6)
dz Y Fi [p Po-

Ten, =2, k° &xp[;{léi, ]{Pcm - ;“1;:; ]P—(Ls (7)
ST
U =0,2649 [T, - 95,445 9)

AH RX, (T) = (AH Fz><1O (TR )) + A“(T -Tr )

+A5(T2-Tg)+%(Ts-Tg) (10)

AHgy, (T):(AH RXZO(TR )) +A“(T _TR)

+A—ZB(T2—T§)+A—J(T3—T,§) (11)

Resultados e discussao

Solugao Numérica

Nas Figuras de 3 a 6 sio apresentados os
resultados por meio de simulagées do modelo
matemitico obtidos pelo método de Runge-Kutta,
usando a rotina ode45 disponivel no Matlab®. Na
Figura 3 temos os perfis de temperatura ao longo do
reator. Percebe-se que estes perfis sio influenciados
diretamente pelo aumento da temperatura de forno.
Esta mudanga se torna mais acentuada a temperaturas
mais altas, sendo que para T=773,15 K, ou seja, a
temperatura mais baixa estudada, o forno foi capaz de
suprir as necessidades energéticas impostas pelo
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cardter endotérmico da reagio. Entretanto, isto nio
ocorreu nas temperaturas mais elevadas (873,15 e
973,15 K), nas quais houve um decréscimo na
temperatura durante a reagio quimica.

1000

950 o

] —o—T,, =773,15K
w0 = —o—T,,,=873,15K
g 807 T T =973,15K
S 800 0\
E ]
g 750 — .
=% 1 o
£ 700 |
(0]
ki ]

650

600

550 T T T T T T T T T
002 000 002 004 006 008 010 012 014 016

Comprimento do Reator (m)

Figura 3. Perfil de temperatura ao longo do reator.

As Figuras 4, 5 ¢ 6 ilustram o comportamento
da vazdes molares ao longo do reator. Pode-se
perceber que o aumento da temperatura de forno
exerce pouca influéncia sobre as vazdes molares,
apenas houve um pequeno acréscimo nas vazdes
molares dos CO ¢ CO, e
decréscimo nas vazdes molares dos reagentes,
como esperado.

produtos (H,,

0.0014 Timo= 773,15 K
0.0012 o +
,(7]\ \o /
v
— \
0.0010- —x— o +
g CO, —
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@ 00008 . —_—
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5 00006 —°— HO .
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8 0.0004
ie}
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A
S 00002 / 4 s
0.0000 Ex p——==_ R 3 *
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Figura 4. Vazdes Molares ao longo do reator (Tg,,,,,=773,15 K).
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Figura 5. Vazdes Molares ao longo do reator (Tg,,,,=873,15 K).
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Figura 6. Vazoes Molares ao longo do reator (T§,,,,,=973,15 K).

Comparagao das temperaturas calculadas com as
temperaturas experimentais

Comparando os valores calculados com os obtidos
experimentalmente (Figura 7, 8 ¢ 9) pode-se observar
que o maior desvio encontrado, em rela¢io a0 modelo
desenvolvido, foi para a maior temperatura (973,15 K),
em torno de 20%. Sendo que para as outras
temperaturas (773,15 e 873,15 K), os desvios foram em
torno de 5 ¢ 15%, respectivamente. Sendo que para a
temperatura de 773,15 e 873,15 K foram desvios
superiores enquanto que para a temperatura de 973,15 K
foi um desvio inferior. Estes resultados sio
considerados satisfatérios, uma vez que nio foi
efetuado o ajuste de nenhum pardmetro. O valor de U
foi estimado pela equagio 9 ¢ os valores de a, e a, foram
levantados por Jorge (1998).

=773,15 K

Torno
760 -

740

720

Modelo
Desvio Inferior/Superior 5%
X Dados Experimentais

Temperatura Calculada (K)

680 -

T T T T
700 710 720 730 740 750
Temperatura Experimental (K)

Figura 7. Temperaturas experimental e calculada para a
temperatura de forno de 773,15 K.

960 4 ——— Modelo
Desvio Inferior/Superior 15%
x Dados Experimentais

880
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720 o

640
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=873,15 K

Tromo

560 -~

T T T
680 720 760 800

Temperatura Experimental (K)

Figura 8. Temperaturas experimental e calculada para a
temperatura de forno de 873,15 K.
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Modelo
---Desvio Inferior/Superior 20% e

1000 x  Dados Experimentais 7

=973,156 K

Th)lﬂl)
800

X %

Temperatura Calculada (K)

600

T T
600 800
Temperatura Experimental (K)

Figura 9. Temperaturas experimental e calculada para a
temperatura de forno de 973,15 K.

Notacao
Fon s Fio»Feo € Foo Vazio molar do CH, H,O, CO ¢ CO,
L " respectivamente (mol s™)

Ten, Velocidade da reagio (1) (mol m®s™).

Teo Velocidade da reagio (2) (mol m*s™).

Po Densidade bulk do catalisador (m” kg™)
A Area do reator ocupada pelo catalisador (m?)

U Coeficiente global de troca térmica.

Pressio parcial do H, CO, H,O e CH,,

PHl ’ PCU ’ PHl() ¢ P(:H,, .
respectivamente (atm).

Ty Temperatura de referéncia (K).

T, Temperatura do forno (K).

E, Energia de ativagio (kcal kmol™).

E, Energia de ativagio (kcal kmol™).

AHgx, AHgy, ngalpia da reagio de reforma 1 e reagio shift 2 (k]

N

k" ek Fator de freqiiéncia da rea¢io de reforma (1) e da
reagio shift (2), respectivamente (mol kg'atm™s™).

K, Constante de equilibrio das reagdes de reforma (1)
(atm?).

K, Constante de equilibrio da reacio shift (2)
(adimensional)

a,ca, Atividades da reagio de reforma e da reagio shift

(2), respectivamente (adimensional).

Conclusao

Para a menor temperatura estudada (773,15 K), o
forno foi capaz de suprir as necessidades energéticas
impostas pelo cariter endotérmico da reacio.
Entretanto, isto nio ocorreu nas temperaturas mais
elevadas (873,15 ¢ 973,15 K). As vazdes molares, nas
condigdes experimentais exploradas, sio pouco

N

sensfveis 4 temperatura do leito. Os desvios das

185

previsdes do modelo em relagio aos dados
experimentais foram de 5, 15 ¢ 20% para as
temperaturas de 773,15, 873,15 e 973,15 K,

respectivamente.
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