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RESUMO

Producdo de hidrogénio de elevadas purezas e coprodutos tém sido objeto de
desenvolvimentos de tecnologias usando o gds natural como matéria-prima com
processamento catalitico como a desidroaromatizagdo (DAM) associada a reforma seca
(RSM) em um leito duplo com ocorréncia de coprodutos em condi¢des ndo oxidativas. As
producdes de hidrogénio previstas objetivam a utilizacdo do mondxido de carbono de
efluentes de reformas do gds natural, via reacdo water gas shift (WGS) e o desenvolvimento
de catalisadores avancados de metais preciosos em fases dispersas sobre um suporte. Como
objetivo desta pesquisa pode-se citar: i) Desenvolvimento de uma tecnologia usando o gés
natural como matéria-prima para producao de hidrogénio de alta pureza, e coprodutos tais
como gis de sintese e acetileno como intermedidrios para formulagdo de aromaticos,
principalmente o benzeno, via desidroaromatizacdo e a reforma seca, em condi¢des nao
oxidativas, com utilizacdo de reator de leito fixo. i1) Desenvolvimento de novos catalisadores
de Pt e Au (formulacdo e caracterizacdo) e o estudo detalhado dos parametros cinéticos,
mecanisticos e em diversos suportes e seus efeitos para reacdo de WGS. Operagdes de
processamento do metano em reator de leito fixo nas condi¢des: 525°C, 550°C, 575°C, 1 atm,
155-180 cm®/min, fracdo molar Ar :CHy, 0,5:0,5 de metano e argénio para DAM e relacdo
molar Ar :CH4:CO,, 0,57:0,27:0,16 para DAM/RSM. As operagdes em reator de leito fixo na
presenca da mistura dos catalisadores (2,60%)Mo-(0,5%)Ru/HZSM e (11,23%)Ni/y-Al,Os3,
como resultado principal apresentaram uma acentuada producdo de acetileno (42,91%) e
moderadas producdes de hidrogénio e mondxido de carbono (16%-56% H, e 1,45% CO,
575°C). No processo catalitico de WGS foram estudados catalisadores de platina e ouro em
baixas temperaturas (120°C — 300°C) para manter a conversdo total de CO nas condicdes
diferenciais abaixo de 10%. O fluxo total de entrada foi mantido constante com uma
composi¢do padrdo de gis de 6,8% CO, 8,5% CO,, 21,9% H,0 e 37,4% H,. A temperatura
foi variada numa faixa entre 20° e 30°C, para determinacdo da energia de ativagao aparente.
Aplicacdes de metodologia da cinética de processos cataliticos permitiram estimar valores de
baixas energias de ativagdo (catalisador Pt: 53 kJ/mol — 63 kJ/mol; catalisador Au:11 kJ/mol —
95 kJ/mol), os quais confirmaram os bons niveis de atividade dos catalisadores formulados
para o processo WGS, com destaque para os catalisadores 2%Pt/TiO,, 2%Au/ZrO, e
2%Au/TiO,.

Palavras-Chave: desidroaromatizag¢do, reforma seca do metano, water gas shift, acetileno,

hidrogénio, reator de leito fixo diferencial.



ABSTRACT

Production of high purity hydrogen and coproducts has been the subject of
developments of technologies using natural gas as feedstock with catalytic processing as the
dehydroaromatization (DAM) associated with dry reforming (RSM) in a double bed with
occurrence of non-oxidative coproducts. Hydrogen production envisaged aim at the use of
carbon monoxide to reform natural gas effluents, water gas shift reaction pathway (WGS) and
developing advanced precious metal catalysts on stages scattered on a support. Aims of this
research one can include: 1) development of a technology using natural gas as a raw material
for production of high purity hydrogen, and coproducts such as synthesis gas and acetylene as
intermediates for preparation of aromatic hydrocarbons, primarily benzene, by
dehydroaromatization and the dry reforming on non-oxidative, using a fixed bed reactor. ii)
development of new catalysts of Pt and Au (formulation and characterization) and the detailed
study of kinetic parameters, mechanistics and in various supports and their effects on water
gas shift reaction. Methane processing operations in fixed bed reactor under the conditions:
525° C 550° C, 575° C, 1 atm, 155-180 cmS/min, Ar: CH4 Mole fraction, 0.5: 0.5 of methane
and argon for DAM and molar ratio Ar: CHyq: CO,, 0.57: 0.27: 0.16 to DAM/RSM.
Operations in fixed bed reactor in the presence of catalyst mixing (11.23%)Mo-
(0.5%)Ru/HZSM-5 and (11.23%)Ni/y-Al,O3, as a main result presented a sharp production of
acetylene (42.91%) and moderate production of hydrogen and carbon monoxide (16-56%, H,
and CO, 1.45% 575° C). In catalytic process of WGS catalysts were studied platinum and
gold catalyst at low témperatures (120° C — 300° C) to keep the total conversion of CO
differential conditions below 10%. The total flow of entry was kept constant with a standard
gas composition of 6.8 %CO, 8.5% CO,, 21.9% H,0 and 37.4% H,. The t€émperature was
varied in a range between 20° and 30° C, for determination of apparent activation energy.
Applications of kinetic catalytic process methodology allowed estimating values of low
activation energies (catalyst Pt: 53 kJmol'-63 kJmol™; catalyst Au: 11 kJmol'-95 kJmol™),
which confirmed the good levels of activity of catalyst formulated to the WGS, with emphasis

on the catalysts 2%PtTiO,, 2% AuZrO, and 2%AuTiO,.

Keyword: dehydroaromatization, dry reforming, water gas shift, fixed bed reactor, acetylene,

hydrogen, diferencial fixed bed reactor
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1.1 INTRODUCAO

A demanda mundial por hidrogénio t€ém aumentado nos ultimos anos em um nivel
superior a 50 milhdes de toneladas de producao anual. Nivel superior a 80% da capacidade de
producdo é desenvolvida pela rota convencional de reforma a vapor do metano (CH4 + 2H,0
—CO; + 4H;), motivada pela maturidade da tecnologia adquirida neste processo e em razao
de fatores econdmicos favoraveis (JANG et al., 2012).

O hidrogénio € atualmente usado principalmente para a producdo de metanol, amonia
e na industria de refino. De forma mais recente, a producdo deste gds tornou-se um assunto de
interesse para muitas empresas globais tendo em vista a sua ampla aplicacdo e os aspectos
ecoldgicos envolvidos. Relata-se uma anual producio de hidrogénio de cerca de 55 milhdes
de toneladas, com seu consumo aumentando cerca de 6% por ano.

O hidrogénio pode ser produzido de varias formas a partir de um largo espectro de
matérias-primas, mas tém origem atual predominante a partir de combustiveis fésseis. Por
esta via o processamento ocorre no nivel de 96% segundo reforma a vapor do géds natural
(SMITH et al., 2010).

Outros processos, além da reforma a vapor de gas natural e da gaseificacdo de carvao,
apresentam potencial indicativo de que a producdo de hidrogénio poderd ser acrescida pela
rota da gaseificacdo da biomassa e por processos enzimaticos (BICAKOVA e STRAKA,
2012).

A fonte gas natural continua atendendo as demandas industriais € se mantém sendo
promissora, tendo em vista o seu crescente aumento em reservas provadas. Nesta dire¢ao,
rotas segundo sua valorizacdo para producao de hidrogénio e coprodutos se justificam-se em
termos de consolidacdo (LU et al.,1999; RIVAL et al., 2001). O hidrogénio configura-se
como produto principal ao se considerar seus teores significantes nos hidrocarbonetos do gas
natural, mais ainda quando adicionado em sua produgdo pela obtencdo associada de
coprodutos. Nesta direcao, o hidrogénio tém sua geragao cada vez mais justificada em termos
econOmicas quando da utilizagdo de rotas quimicas cataliticas.

Os processos de reforma do gds natural visto segundo seus mecanismos quimicos
envolvem etapas reacionais que podem ser processadas em condi¢des especificas para
produzir hidrogénio e coprodutos. As reacdes envolvidas no processo WGS (Water gas shift)
fazem parte de um sub-conjunto destas citadas etapas, sendo promissora quanto a producdo de

hidrogénio. Do ponto de vista ambiental, a reacdo de WGS elimina o monodxido de carbono,
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composto de caracteristicas letais, transformando-o no coproduto diéxido de carbono
inofensivo.

A colocagdo em prética dos processos WGS para a conducdo com consequéncias
industriais conta com as decisivas participagdes dos catalisadores, os quais de nova geracao
possibilitam operacdes em baixos niveis térmicos (BOISEN et al., 2010). Suas formulacdes
com base em metais nobres, além de suas atividades como fase ativa distribuida em nano
dimensdes, recorrem a sensibilidade do suporte e contam com a adi¢ao de promotores.

Uma segunda alternativa de geracdo de hidrogénio envolve a conversdo direta de
metano com formacdo associada dos coprodutos benzeno e derivados (BETTAHAR et al.,
2003). Através de processo catalitico esta rota utiliza catalisadores de Mo-HZSM-5 sem
presenca de oxigénio. Trata-se de um catalisador efetivo para esta reacdo de mecanismo
complexo, mas sujeito a desativacdo devido a deposi¢do de coque. Tecnologias préticas t€ém
sido desenvolvidas para lidar com este problema, consistindo uma delas na adicio de uma
pequenas quantidades de CO; ou CO na alimentacdo do processo (XU et al., 2011).

O desenvolvimento da presente tese de doutorado manteve foco em pesquisas de
processos cataliticos de producdo de hidrogénio associados com a geracdo de coprodutos.
Inerente a natureza dos processos as fases cataliticas ativas mereceram destaque quanto as
suas formulagdes, indicadoras de possibilidades de operacdo das rotas quimicas fornecedoras
de hidrogénio, vetor energético e quimico, e dos coprodutos de valores agregados econdmico
e ambiental.

Dois capitulos descrevem uma abordagem dedicada a pesquisa e o desenvolvimento
dos processos de produgdo de hidrogénio e coprodutos. O Capitulo 2 apresenta um contetdo
com os resultados obtidos das operacdes em testes cataliticos e avaliagdes do processo reativo
de desidroaromatizacdo do metano combinada com as interagdes resultantes da adi¢do de
diéxido de carbono. As operacdes decorreram em reator de leito fixo com um leito de
catalisador composto pelos catalisadores Mo-Ru/HZSM-5(DAM) e Ni/y-Al,O3(RSM),
respectivamente ativos para o processo de desidroaromatizacdo e reforma seca do metano. No
Capitulo 3 o foco principal foi uma abordagem cinética e mecanistica do processo de
producdo de hidrogénio via processo Water Gas Shift (WGS), segundo a qual estudou-se a
avaliacdo e a aplicagdo de catalisadores formulados de platina e de ouro em diferentes

suportes.
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2.1 INTRODUCAO

Apesar do Brasil ser reconhecido pelo sucesso no uso de fontes de energias
renovaveis, o petréleo continua ainda ocupando uma posi¢cao de destaque na constituicdo da
matriz energética do pais. Perspectivas, associadas a preocupagdo da redugdo das emissdes de
gases na atmosfera do planeta, levaram ao aumento do interesse na utilizacdo do gas natural
(GN) como matéria-prima para a obtencdo de combustiveis alternativos (LU et al.,1999;
RIVAL et al., 2001).

A partir do gas natural, o hidrogénio destaca-se como combustivel limpo e eficiente,
cujo método de producdo, juntamente com aqueles de outros derivados combustiveis, podem
ser de natureza indireta ou direta, oxidativa ou nao. Os métodos indiretos envolvem derivados
oriundos da producdo do intermedidrio gis de sintese (syngas, mistura de H, e CO de
proporcdo varidvel), principalmente aqueles baseados na reforma a vapor, reforma seca e na
oxidagdo parcial. Enquanto as reagdes de reforma sdo altamente endotérmicas, exigindo
equipamentos robustos para transferéncia de calor, a oxidagao parcial € levemente exotérmica
e requer o uso do oxigénio ou ar (LUNSFORD, 2000).

O gés natural tendo em sua composi¢do elevado teor de metano, indica possibilidade
de processéd-lo com diéxido de carbono via reforma catalitica. Esta rota tém caracteristica de
valorizacdo em termos de seus produtos hidrogénio e gds de sintese. A producdo de
hidrogénio tém encontrado crescente importancia nos ultimos anos devido ao aumento da
demanda tanto para processos de refino do petréleo, tais como hidrotratamento e
hidrocraqueamento como para a petroquimica na producdo de metanol, producdo de dleo
sintético, entre outros.

A conversdo de metano para hidrocarbonetos C, e hidrogénio t€m sido investigada ao
longo do t€émpo em um reator pulsante com descargas elétricas sob pressdao e em temperatura
ambiente. Em muitos desses processos de descarga elétrica, acetileno aparece como o produto
dominante (BETTAHAR et al., 2003). Trabalhos de Zhu er al. (2004) evidenciaram também
que o uso do catalisador NaY no processo de transformac¢do do metano em acetileno, através
de descargas elétricas, permitiu elevar a conversao do metano. Em aplicacdes industriais de
reforma de hidrocarbonetos, o niquel tém se mostrado ativo, e evidencia-se como mais
atrativo devido a sua inerente disponibilidade, baixo custo e boa atividade catalitica

comparativamente aos metais nobres.
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O acetileno se apresenta como um valioso composto, considerando a possibilidade de
sua utilizagdo através de oligomerizagdo produzindo hidrocarbonetos superiores
(BETTAHAR et al., 2003), incluindo benzeno, estireno, naftaleno e outros compostos
aromadticos superiores. A viabilizacdo destas rotas recorre a uma tecnologia promissora que
opera a reacdo do acetileno com hidrogénio com um catalisador zeolitico para formar
compostos C3—C5 alifdticos (ANDERSON et al., 2002).

A conversao direta do metano em produtos de maior valor agregado elimina a etapa
intermedidria de produgdo de gés de sintese, sendo indicada conceitualmente como alternativa
mais vantajosa (LUNSFORD, 2000). A transformacdo do metano em hidrocarbonetos
superiores, principalmente arométicos em condi¢des ndo oxidativas, t€ém se apresentado como
promissora. Na linha de valorizacdo do metano pela via da aromatiza¢do pode-se considerar
inicialmente a formagdo do subproduto de acetileno, para em seguida obter-se benzeno e/ou
derivados, os quais devem representar um faixa de hidrocarbonetos aromaéticos. Outra
alternativa de valorizacdo, abordada durante a dltima década, inclui o interesse na reforma
catalitica do metano com CO; para a producao de gis de sintese.

Em processos de aromatizacdo o sisttma Mo/HZSM-5 mostrou-se capaz, de mesmo
com baixas conversdes do metano, produzir aromdticos e hidrogénio com significante
seletividade (ISMAGILOV et al., 2007).

Um dos inconvenientes no desenvolvimento tecnoldgico-industrial desses processos
refere-se a reducdo da conversdo do metano devido a formagao de coque sobre o catalisador.
Pesquisas voltadas para a solu¢do deste tipo de problema foram conduzidos por Ichikawa et
al. (2000), combinando formagdo de hidrocarbonetos arométicos e reforma com didxido de
carbono, via proposi¢ao da adi¢do de CO; no fluxo de alimentagdo do metano.

O presente trabalho de pesquisa (Capitulo 2), contémpla o estudo experimental de um
processo hibrido associando os processos de desidroaromatizag¢do e reforma seca do metano,
em condi¢des ndo oxidativas, com uso de catalisadores de molibdénio suportados em zedlitas
do tipo HZSM-5 e catalisadores Ni/y-Al,O3;. A avaliagdo dos catalisadores, uma vez
preparados e caracterizados, envolveu a varidvel témpo espacial com efeitos sobre a

conversao do metano, a taxa de formacao de acetileno e os rendimentos dos produtos.
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2.2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.2.1. Processos de conversdao quimica do gas natural: obtencao do gas de

sintese.

Os processos de conversdo de gds natural podem ser divididos em duas formas:
processos de conversao direta e indireta. Os processos de conversao direta transformam o gas
natural em substincias de maior massa molecular. Entretanto, a alta estabilidade da molécula
de metano leva a dificuldades de produgdo, portanto as pesquisas com novos catalisadores e
equipamentos, o que faz com que esta tecnologia ainda esteja em fase de amadurecimento.

A rota direta t€ém o objetivo de produzir olefinas (etileno e acetileno), dlcool (metanol)
e aromaticos (benzeno, naftaleno e tolueno). Os processos de conversdo indireta sdo aqueles
que se propdem a produzir inicialmente o gas de sintese (CO+H;) que posteriormente sera
utilizado na produg@o de hidrocarbonetos liquidos através da sintese de Fischer-Tropsch.
Ferreira et al. (2003) informam que o processo de producdo do gas de sintese representa 50%
do custo de uma planta GTL (Gas To Liquids).

A producgio de hidrocarbonetos liquidos a partir do gés de sintese gera combustiveis
com concentracdo quase zero de enxofre, baixa aromaticidade, o que torna o processo
interessante pelo seu baixo potencial poluidor.

O metano pode ser convertido em gas de sintese através da reforma a vapor, reforma
com CO,, oxidacdo parcial ou segundo combina¢do destes processos, incluindo a reforma

autotérmica do metano e a reforma combinada, que serdo apresentados nos topicos a seguir.

2.2.2. Reforma do metano com dioxido de carbono

A reforma seca apresenta a vantagem de permitir uma rela¢io entre H,/CO em torno
da unidade. A reacdo, representada a seguir, é endotérmica, requerendo grandes quantidades
de energia.

CH4+CO,—2 CO+2 H; AHagg k = 247,1 kj/mol 2.1

2.2.3. Reforma autotérmica do metano

A reforma autotérmica (ATR) é uma combina¢ao de reforma a vapor (CHs+H, O~
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CO+3 H; ; AHpog k = 205,9 kj/mol) com reacdes de oxidagdo parciais (CHy+ 0,5 O, > CO+ 2
H, ; AHjyos x = -35,9 kj/mol), qualificada como uma rota vantajosa para a produgdo do Syngas.
O processo estabelece exigéncias de energias baixas devido a contribui¢do oposta da oxidagao
exotérmica e da reforma a vapor endotérmica. A combinagao destas reacdes pode melhorar o
controle de temperatura do reator e reduzir a formacdo de pontos quentes, evitando a
desativacdo do catalisador por sinterizacdo ou por deposicao do carbono. Obtém-se produgdao
do Syngas com uma escala mais ampla da relacdo H,/CO, em fun¢do das concentragdes

relativas de H,O e de O; na alimentagao.

2.2.4. Reforma combinada do metano

A combinagdo da reforma do metano-diéxido de carbono (reforma seca) com as etapas
de reforma a vapor e de oxidagdo parcial do metano, pode constituir uma alternativa a reforma
com vapor. Tal opcdo, denominada reforma combinada ou tri-reforma, além de poder
apresentar resultados significativos em termos de conteido do gds de sintese, o faz com
termicidade inferior, combinando exotermicidade com endotermicidade das trés etapas do

processo (MACIEL, 2007).

2.2.5. Aplicacoes do gas de sintese

A partir da diferentes razdes entre H,/CO, do gds de sintese pode-se obter uma grande
variedade de produtos. Segundo Kirk & Othmer (1993), o gis de sintese produzido de trés
diferentes reacdes com metano pode ser aplicado para obter diferentes produtos de
importancia industrial (Tabela 2.1).

Tabela 2.1: Fontes de producdo e aplicagdo do gas de sintese

Razao H,/CO Reacio Aplicacao
Oxo-alcoois, Policarbonetos,
1 CH,+CO, <2C0O0+2H,
Folmaldeido
2 CH, + % 0, CO+2H, Sintese de metanol e Fischer-Tropsch
3 CH,+H,0< CO+3H, Producio de H, e amonia

Fonte: Kirk & Othmer (1993)
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Compondo o gis de sintese, o hidrogénio revela-se cada vez mais importante na
formacdo de derivados e para fins energéticos. O hidrogénio € largamente usado na producgdo
de compostos quimicos, alimentos e em refinarias. Nesta ultima, € essencial para
dessulfurizacdo, hidrotratamento, hidrocraqueamento. Para producdo de compostos quimicos
o hidrogénio € especialmente utilizado na sintese do toluenodiamina, per6xido de hidrogénio,

sintese de amodnia e metanol, aplicacdes farmacéuticas, hidrogenacdes, etc.

2.2.6 Elementos sobre o desenvolvimento de catalisadores para reforma do

gas natural

Interacdes provenientes de processos industriais utilizam catalisadores de niquel, com
destaque para a reforma a vapor, que indicam que hd formacao de depdsitos de carbono,
envolvendo producdo de coque, justificados por etapas cataliticas envolvidas nas operacoes.
Em uma escala industrial, um modo de controle do coqueamento utiliza a manipulacdo das
relagdes de vapor/carbono na alimenta¢do (TRIMM, 1997) .

Em testes com Ni, Ru, Rh, Ir, Pd e Pt feitos por Rostrup-Nielsen & Hansen (1993)
evidenciaram que nao hé formacgao de depdsitos de carbono, enquanto que catalisadores de Ni
apresentaram alta suscetibilidade a deposi¢ao em reforma seca. Wang & Lu (2000) e Xu et al.
(2001) mostraram em estudos sobre desativacdo de catalisadores de niquel suportados em
alumina, que a adicdo de promotores alcalinos e alcalino-terrosos resultava em
comportamentos diferentes do catalisador de Ni/Al,O;. Dependendo da natureza do promotor,
verificou-se que a promog¢ao com Na,O e MgO decresce a atividade e a estabilidade catalitica,
provavelmente por bloqueio dos sitios ativos; enquanto que, a utilizagdo de promotores como
CaO, La,0O3 e CeO,, ajudam a manter a atividade e melhoram a estabilidade do catalisador
Ni/Al,O3.

Lemonidou & Vasalos (2002) estudaram a reforma do metano com CQO, sobre um
catalisador 5% Ni1/Ca0O-Al,Os3 e verificaram que adi¢do do vapor na mistura reagente elevou a
conversao do metano e diminuiu drasticamente a deposi¢do do carbono. Laosiripojana et al.
(2005) verificaram que a dopagem de Ni/Al,O3 com CeO,, melhora a atividade para a reforma
seca e as produgdes de H, e CO. O catalisador fornece um aumento significativo na
reatividade de reforma e uma alta resisténcia para a deposicdo do carbono comparado a

Ni/Al,O3 convencional. CeO,-Ni/Al,O3; dopado com teor do cério de 8% mostrou melhor
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atividade de reforma entre aqueles com o indice do cério entre 0 e 14%. A formacdo do
carbono diminuiu com aumento da concentracio de Ce.

Os 6xidos MgO e CaO, reduzem substancialmente a producdo de coque formado na
reacdo de decomposi¢ao do metano. Os melhores tipos de 6xidos promotores sao os metais de
niquel suportados, que obedecem a seguinte ordem de promog¢do de atividade: Ni-La, Mg-Ni
> Ce-Ni > Ca-Ni, La-Ni, Ni+La > Ni+Ce > Ni-Ce > Ni+Mg > Ni-Mg > Ni, Pt (ZHANG &
VERYKIOS; 1995 WANG & LU, 1998).

Outra forma de desativacao do catalisador de niquel analisada por Ferreira-Aparicio et
al., (1997) é a formacdo de carbeto de niquel, que ocorre a partir de 623 K, no seio do
catalisador, durante a reacdo com o metano. No caso do catalisador de niquel, a presenca de
uma quantidade muito grande de carbono sobre a superficie catalitica converge para a
formagao do carbeto. Estes mecanismos processam-se via ions carbonium intermedidrios
catalisados por sitios dcidos de Bronsted (FURIMSKY & MASSOTH, 1999) .

A natureza do suporte 6xido afeta grandemente a atividade catalitica devido a variacao
na drea superficial ativa e presenca de sitios dcidos. A atividade catalitica, seletividade e
estabilidade dos catalisadores de niquel variam largamente com diferentes suportes. Gadalla
& Bower (1988) comprovaram que altas conversdes foram obtidas para a seguinte ordem de
suporte: Al,Os3, Al,O3-MgO e Al,03—CaO, sendo os suportes que conttm MgO e CaO os
mais estdveis para o coqueamento. Nakamura et al. (1994) encontraram que o efeito do
suporte na atividade catalitica segue a seguinte ordem para a reforma do metano com o CO;:
Al,O3 > TiO; > SiO,. Os autores acreditam que o efeito significante do suporte pode ser
devido a ativacao direta de CH4 e CO, por 6xidos metélicos e a diferenga do tamanho da
particula do metal.

XU et al. (2001) concluiram pelos seus trabalhos que a y-alumina € um suporte muito
aplicado para reagdes de alta temperatura, devido a sua grande drea superficial e estabilidade
térmica, contudo o catalisador Ni/Al,O3 tém demonstrado ser muito suscetivel a deposi¢ao de
carbono e a formacdo de NiAl,Os. Cheng et al. (2001) afirmaram que a 7y-alumina no
catalisador de Ni/Al,O3 pode ter os seguintes papéis:

1. assistir ao niquel para formar particulas de niquel metalico com dispersao alta e uniforme, o
que se da apés a reducdo através da formacdo de NiAl,Os; 2. acomodar melhor o
espalhamento do hidrogénio; 3. dissociar de forma efetiva o COs.

Pompeo et al. (2005), estudando os catalisadores de Ni suportados em a-Al,O3, ZrO; e
a - Al,O3-ZrO2 na produgdo do gds de sintese (oxidacdo parcial, reforma seca e reforma

combinada), alcangaram as seguintes conclusdes: o catalisador Ni/ a - Al,O3-ZrO, mostrou
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um desempenho muito bom com relacdo a atividade e a seletividade inicial, comparaveis
aquela do catalisador Ni/ a - Al,Os3. A respeito da desativacdo, a modificacdo do a - Al,Os
suportado com ZrO, conduz a uma estabilidade mais elevada, devido a inibi¢do da formacao
do carbono durante a reacao.

Song & Pan (2004), fazendo um estudo comparativo entre catalisadores de Ni
concluiram que entre todos os catalisadores testados na tri-reforma, apresenta-se a seguinte
ordem de conversdo do CO;: Ni/MgO > Ni/MgO/CeZrO > Ni/CeO, = Ni/ZrO, = Ni/Al,O;
(ICI) > Ni/CeZrO. A conversao mais elevada do CO, sobre Ni/MgO e Ni/MgO/CeZrO pode
ser relacionada a interag@o mais forte do CO, com MgO e maior relagdo entre o Ni e o MgO
resultando a formac¢do de uma solugdo do sélida de NiO/MgO.

Parizotto et al. (2003), verificaram que na reforma autotérmica a formacdo de
espinélio de aluminato de niquel (NiAl,O4), ndo € ativo para a reforma, havendo portanto uma
desativacdo rdpida do catalisador de 0,3%Ag-15% Ni/Al,O3(AgNiAl). Enquanto Sahli et al.,
(2006) concluiram que as estruturas de espinélio de NiAl,O, sdo catalisadores ativos na
reforma seca.

Dias & Assaf (2004) mostraram que a adi¢do de ar na alimentagdo, ofereceu algumas
vantagens em relacdo a reforma a vapor, a primeira é a diminui¢do na quantidade de carbono
depositada e a segunda, a endotermicidade da reagdo ¢ diminuida.

Shen et al. (1998) investigando o mecanismo da oxidagdo parcial, verificaram que a
superficie do catalisador apresentou especies Ni’ e NiOy (redutivel entre 520 - 560°C), era
ativo e seletivo para a reacdo de CH4/O, para formacdo de géds de sintese. Na presenca do
metano e do oxigénio em relacdo a estequiometria da alimentacdo, a reacdo de superficie
preliminar da oxidacdo parcial sobre Ni/y-Al,O3; prossegue via pirdlise do CHy (uma etapa
chave), seguida pela redug¢do de NiOyx que € reoxidado pelo oxigénio adsorvido do gés da

alimentacdo no catalisador, o esquema proposto estd descrito na Figura 2.1.
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Figura 2.1: Mecanismo proposto por Shen et al.(1998) para reacdo de oxidacdo parcial

do metano sobre catalisador de Ni/y-Al,Os3.

A formagdo do carbono situa-se como uma etapa chave nas reacdes de reforma do gés
natural. A vantagem da tri-reforma € seu potencial de aliviar ou até eliminar a deposi¢dao do
carbono em catalisadores. Freni er al. (2000) propuseram os seguintes mecanismos de
deposi¢do do carbono: 1. formagao de flocos amorfos e de filamentos de carbono devido a
decomposicdo do CO. 2. formacdo de carbono encapsulado devido a decomposi¢do dos
hidrocarbonetos. 3. pirdlise do carbono gerado termicamente dos hidrocarbonetos. 4.
formacdo de incrustagdes devido a oxidacao do metano.

Song & Pan (2004), estudando a deposi¢ao de carbono na tri-reforma do metano, nao
evidenciaram a formacgdo do carbono nos sistémas Ni/CeO,, Ni/CeZrO, Ni/MgO/CeZrO,
Ni/MgO, Ni/Al,03 (ICI), a excecdo de uma pequena quantidade de carbono (1,34%)
detectado com Ni/ZrO,.

Lee et al.(2003), estudando o catalisador de Ni/Ce-ZrO, verificaram que a formagao
do coque diminuiu rapidamente aumentando a relacdo molar do vapor. A deposi¢do de
carbono depende nao somente da natureza da suporte, mas também do oxidante como o vapor
ou oxigénio.

Souza & Schmal (2005), analisando a reforma autotérmica, mostraram que um
aumento na relagdo O,/CH4 da alimentacdo aumenta ndo somente a conversao do CHy, mas

melhora também a estabilidade do catalisador. O excesso do O, evita a deposicio de residuos
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carbondceos sobre a superficie catalitica; entretanto, os rendimentos de H, e do CO diminuem
também devido ao aumento da combustao total.

Lemonidou & Vasalos (2002), operaram a reforma com CO, simultaneamente com
reforma a vapor evidenciaram um aumento significativo na conversio do metano e na
diminui¢do drastica na deposi¢do do carbono. Liu et al.(2000) adicionaram o CO, a oxidagdo
parcial do metano observando que isto altera ndo somente a relacdo de H,/CO dos produtos,
mas também faz com que a temperatura dos pontos quentes do leito do catalisador reduzam
significativamente. O catalisador utilizado LiLaNiO/y-Al,Os; teve uma boa estabilidade
térmica e excelente resisténcia quanto a deposi¢do do carbono durante a reacdo do gés
natural-CO,-O, para produzir gis de sintese a 850°C.

Mo et al. (2002), estudaram a combinacdo da reforma com CO, e a oxidagdo parcial
do CH; com Pt/CoOx/Al,0;3, Pt/CoAl,04/Al,03 comparando com CoOx/AlLOs,
CoAl,O4/Al,0O3 e catalisadores de Pt/Al,Os. Entre os catalisadores investigados,
CoAl,04/Al,05 calcinado a 1473K e promovido por uma pequena quantidade de Pt mostrou-
se mais eficaz para a combinacdo de reforma com CO, e a oxidagdo parcial do metano, em
termos de atividade elevada, 6tima estabilidade e da excelente resisténcia a deposicao do
carbono. A ordem da atividade para os catalisadores foi a seguinte: Pt/CoAl,04/Al,O3 >
Pt/CoOx/AL, O3 > Pt/Al,03 >> CoAl,O4/AL,Os.

Choudhary & Mondal (2006) avaliaram a reforma do metano com CO;
simultaneamente com a adicdo de vapor ou O, sobre catalisador NdCoOs; tipo perovskita
misturado com metal-6xido, quando o vapor € adicionada a reforma com CO,, a relagao de
H,/CO pode ser controlada manipulando a relagdo de CO,/H,0 na alimentacdo, com a adi¢do
de O; na alimentagdo, juntamente com a reforma do metano com CO,. Ambos os fatores tais
como: a relacio H,/CO e a exotermicidade ou a endotermicidade podem ser controladas
manipulando as condicdes de processo, particularmente a temperatura da reacdo e/ou

concentracdo do O, na alimentacao.

2.2.7. Desidroaromatizacao do metano (DAM)

Hoje, praticamente todos os grandes fabricantes ja tém, em diferentes estagios de
desenvolvimento e testes, um ou mais veiculos, de diferentes tamanhos e modelos, movidos a
células combustiveis, e uma das maiores preocupacdes dos especialistas é a ampliacdo da

disponibilidade de hidrogénio. Estudos mostram que métodos para geracdo de hidrogénio
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puro sdo caros, ou tém baixa disponibilidade, comparando-se com fontes renovédveis como
solar, edlica ou hidroelétrica, ou entdo liberam grandes quantidades de gases causadores do
efeito estufa. Diante desta realidade, a producdo de hidrogénio a partir do gas natural revela-
se uma alternativa promissora e vidvel. Entretanto, as maiores reservas de gis natural estdo
localizadas em dareas remotas cuja exploracdo € impedida pelos altos custos de transporte,
sendo que esses podem ser reduzidos pela adog¢do de processos de conversdao do GN in situ
para a producao de compostos com maior valor agregado (WAN et al., 2005).

Os métodos de producdo de hidrogénio e combustiveis a partir do gis natural podem
ser de natureza indireta ou direta, oxidativa ou nao. Os métodos indiretos envolvem a
producdo do gas de sintese (syngas, mistura de CO e H; de proporcdo varidvel)
principalmente a partir da reforma a vapor, reforma seca e da oxidacdo parcial. Enquanto as
reacoes de reforma sdo altamente endotérmicas, exigindo equipamentos robustos para
transferéncia de calor, a oxidagd@o parcial é levemente exotérmica e requer o uso de oxigénio
ou ar. A conversdo direta do metano em produtos de maior valor agregado elimina a etapa
intermedidria de produg¢do do gids de sintese, apresentando-se conceitualmente como
alternativa mais vantajosa economicamente. Nao obstante, devido a sua configuracdo
altamente estdvel, a transformac¢do do metano em etano e/ou eteno € termodinamicamente
bastante desfavordvel e temperaturas além de 1473K sdo exigidas para a obten¢do de um nivel
industrialmente pratico de conversio (GRANDJEAN et al., 1997). Desde 1982, o
acoplamento oxidativo do metano para a producdo de etano e eteno t€m sido alvo de muitas
pesquisas no campo da catdlise heterogénea. Ao longo de todos estes anos, contudo, nenhum
catalisador capaz de alcancar conversdes maiores que 25% e seletividades em C, além de
80% foi desenvolvido (XU e LIN, 1999; XU et al., 2003).

Além da possibilidade de produgao de hidrogénio com alta eficiéncia, a coproducdo de
benzeno, tolueno e naftaleno, agrega valor ao processo, uma vez que aromdticos de baixa
massa molecular também sdo importantes matérias-primas na inddstria quimica e de quimica
fina e sdo usualmente produzidos pela reforma do petréleo (QI e YANG, 2004).

A desidroaromatizacdo mostra-se uma alternativa promissora visto que apesar de
simplificadamente representada pela producdo de benzeno e hidrogénio a partir de metano,
conforme Equacdo 2.2, a desidroaromatizacao do metano (DAM) envolve também a formacao
de outros produtos tais como eteno, etano, tolueno, naftaleno, 4gua, monéxido e didxido de
carbono durante a reacdo sobre catalisadores de Mo/HZSM-5 e reforca a concep¢do de um

mecanismo catalitico muito mais complexo daquele simplesmente aqui representado.
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CH, :%cﬁ6 +%H2 (AH=530kJ/mol) 2.2)

Além disso, esta auséncia de informagdes sobre os mecanismos da rea¢do torna-se um
obstaculo no desenvolvimento de ferramentas para a promog¢do da seletividade, atividade e
estabilidade dos catalisadores bem como da modelagem cinética do processo, fatores
essenciais para o desenvolvimento industrial do processo.

Os trabalhos desenvolvidos sobre a DAM durante os ultimos quinze anos referem-se
essencialmente ao desenvolvimento de novos catalisadores e a influéncia do método de
preparagdo e de suas propriedades sobre o desempenho da DAM, ao efeito de diversas
varidveis operacionais, aos possiveis mecanismos da reacdo e a formagao do coque durante a

reacdo. Sem duavida, muitas alternativas para o desenvolvimento do processo foram

apresentadas até agora.

2.2.8. Desenvolvimento de catalisadores para desidroaromatizacio do gas

natural

Um dos focos atuais do estudo da desidroaromatizacio do metano t€ém sido o
desenvolvimento de novos catalisadores, buscando melhorias de desempenho e inibicdo da
excessiva formacgao de coque durante a reacdo (XU et al., 2003). Para alcancar tal objetivo,
pesquisadores tém avaliado a influéncia do suporte catalitico (ZHANG et al., 1998;
ICHIKAWA et al., 1999a; BAO et al., 2000a ; 2000b; 2003a e 2003b ; WU et al., 2005), da
natureza do metal disperso sobre o suporte (SOLYMOSI e SZOKE, 1996a; WANG et al.,
1997b; WECKHUYSEN et al., 1998a; SHU et al., 2003; AMIN e KUSMIYATI, 2005;
WANG et al., 2005) e da adicdo de um segundo metal capaz de agir como um promotor
(CHEN et al., 1995; SHU et al., 1997, 2003; LI et al., 1999; ZHANG et al., 2001; LIU et al.,
2001; SARIOGLAN et al., 2004; KOJIMA et al., 2004). Além disso, diversas modificacdes
do suporte t€ém sido sugeridas, visando a eliminagcdo de sitios ativos indesejdveis e assim
evitar a desativacdo precoce do catalisador (IGLESIA et al., 2002b; LIU et al., 2004; WU et
al., 2005)

A alta seletividade alcangada pelo Mo/HZSM-5 deve-se a chamada seletividade pela
forma intimamente ligada a estrutura da zedlita. Diversos metais suportados na zedlita
HZSM-5 foram testados como catalisadores da desidroaromatiza¢ao do metano. Evidencia-se
que ndo apenas a conversdao de metano alcancada, mas também a seletividade em benzeno é

fortemente afetada pela natureza do metal empregado. Outrossim, observa-se que apesar do
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mecanismo da DAM envolver etapas de desidrogenagdo, metais de caracteristicas
moderadamente desidrogenantes alcancaram melhores resultados molibdénio, manganés,
tungsténio e rénio destacando-se entre os metais mais ativos e seletivos. Porém, dos
catalisadores tém sido testados, o Mo/HZSM-5 permanece, sem duvida, entre 0s mais
promissores.

Com o objetivo de promover os catalisadores de molibdénio suportados em HZSM-5,
diversos metais foram estudados como possiveis promotores da reacao, tais como: Ru, Zn,
Cu, Zr, Fe, V e W que se mostraram capazes de melhorar tanto a seletividade quanto a
estabilidade do catalisador de molibdénio suportando em HZSM-5 enquanto que o papel de
cobalto e platina como promotores permanece ainda controverso.

A zedlita ZSM-5 apresenta tipos de canais de dimensdes andlogas, lhe conferindo uma
estrutura tridimensional construida a partir da unidade de pentasil. Formada por estrutura de
bidimensional, a zedlita possui um canal reto formado por anéis de 10 membros com didmetro
entre 0,51 e 0,57 nm e um outro canal aproximadamente circular, também com 10 membros,
em forma de ziguezague que intercepta o primeiro e possui um diametro entre 0,51 e 0,57 nm
(WEITKAMP, 2000). Esta estrutura confere a zedlita ZSM-5 a habillidade de alcacarem altas
conversdes e seletividades para benzeno nas reacdes de desidroaromatizacdo do metano

(ZHANG et al., 1998).

2.2.9. Efeito do suporte

Testes cataliticos realizados por Zhang et al. (1998), a 700°C e pressdo atmosférica,
em catalisadores contendo 3% em massa de Mo, suportado em diferentes tipos de zedlitas:
HZSM-5 (SAR=Silica Alumina Ratio) =25 e 50), H-ZSM-8 (SAR=50), H-ZSM-11 (SAR=25
e 50), H-b (SAR=50), H-MCM-41 (SAR=50), H-MOR, H-X, H-Y, H-SAPO-5 H-SAPO-11 e
H-SAPO-34, apresentaram valores de conversdo do metano e seletividades para a primeira

hora de reagdo os seguintes resultados discriminados conforme a Tabela 2.2.
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Tabela 2.2: Estudo do efeito do suporte realizado por Zhang et al.(1998).

Conversao do Seletividade (%)*
Suporte Metano
(%) Benzeno G, CoO
HZSM-5" 59 91,3 4,5 4,2
HZSM-5° 6,9 90,8 4,3 4,9
HZSM-8 4,11 86,7 3.9 9,4
HZSM-11° 8,0 90,9 55 3,6
HZSM-11° 7,61 91,6 53 3,1
H-p* 3,11 80,4 8.8 10,8
HMCM-41 0,9 80,41 8,7 11,2
HSAPO-34 0,6 72,9 10,1 17,0
HMOR 0,8 0 72,3 27,7
H-X 0,7 0 70,1 29,9
H-Y 0,7 0 80,2 19,8
HSAPO-5 - - - -
HSAPO-11 - - - -
?sem consideragdo para coque
®SAR=50
°SAR=25

Para o catalisador Mo/HZSM-11 foi obtida uma conversdo de metano de 8% e
seletividade para benzeno de 90,9%, enquanto que para o Mo/HZSM-5 obteve-se 6,9 e
90,8%, respectivamente. Nao houve consideracdo de coque nos cdlculos de seletividade.
Ambas as zedlitas possuiam valores de SAR iguais a 25 e, entre os testados, foram os mais
adequados para a reacdo. Com este estudo foi comprovado, também, que o suporte ideal para
a reacdo deve apresentar um sist€éma bidimensional de canais, com didmetro de poros
compativel com o didmetro dinimico do benzeno: 6A. Zedlitas com este tamanho de poros
facilitam a saida por difusdo do benzeno formado em seus canais, caso dos suportes H-ZSM-
11 e HZSM-5.

Em outro estudo semelhante desenvolvido por Liu ef al. (1999), comparou-se o
desempenho de catalisadores em diversos suportes cujos os resultados estdo listados na
Tabela 2.3. Os teste cataliticos foram realizados a uma temperatura de 700°C e pressdo de 1

atm e vazao de metano de 7,6 mL/min de metano.
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Tabela 2.3: Estudo do efeito do suporte realizado por Liu et al.(1999).

Seletividade Distribui¢do de HC
Conv (%) (%)
(%)

Catalisador

HC Coque CO C2 C6H6 C7Hg C 1()Hg

3Mo/HZSM.5 | 04 | 628 [361 |11 |45 1652 |33 |269

(Si/Al=79)
HZSM-5 07 |121 [808 |71 |81 [179 |00 [00
(Si/AI=79)

3%Mo/Mordenita 7.3 7.8 83.1 9.1 44.4 53,2 0,0 0,0
soMo/USY |04 132 843 |24 1169 798 [33 |00
74 |62 |889 |49 |338 |638 |24 |00

3%M0/A1203
53 |115 [866 |19 |186 |758 |32 |24

3%Mo/SiO,

3Mo/ESM.16 | &8 |90 |877 |33 248 734 |18 |00

(2,7 nm)

3%Mo/FSM-16 | 6,6 84 |89,0 25 |200 [773 |28 0,0
2.7
nm,Si/Al=20)

3%Mo/FSM-16 | 5,9 7,8 87,5 4.8 21,9 75,4 2,7 0,0
2,7
nm,Si/Al=15)

SaMoESM.16 | &2 | 112 [861 |26 [240 [736 [24 [00

(4,7 nm)

Pode-se verificar pela andlise dos dados da Tabela 2.3 que o catalisador de
Mo/HZSM-5 apresentou o melhor resultado em termos de conversao do metano (9,4%) como

em relacdo a seletividade de hidrocarbonetos, em especial ao benzeno (62,8%).

2.2.10 Interacoes entre o metal e o suporte catalitico

Estudos realizados por Wang et al. (1997a) através da Espectroscopia de Fotoelétrons
Excitados por Raios-X (Ray Photoelectron Spectroscopy — XPS) para o catalisador 2% Mo/H-

ZSM-5, mostraram que depois de impregnado no suporte, 0 molibdénio encontra-se na forma
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de cristais MoQOj3 dispersos na superficie. Borry et al.(1999) observaram que durante o periodo
de calcinacdo do catalisador e a uma temperatura a partir de 500°C, os cristais de MoOs3,
comecam a migrar para os canais internos da zedlita e reagem com os fons H® dos sitios
4cidos de Bronsted, formando espécies [MoO,(OH)]*. Esta espécie reage com outra formando

o dimero ditetraédrico (M0205)2+ e H,0, segundo a reacdo:

il-] MoO-OH  MoOs0OH o O O
- -~
MoOs+ 0 ——= o + o —% . Swme \\\“Maﬁt{:
SN TRK JO\ T73973K (o Rl | O H
Al" S| AT s AT s O 0 +hoa)
RN ;N\

Al Si Al Si
(2.3)

Estas estruturas ditetraédricas sdo reduzidas pelo metano formando carbeto (MoCx)
durante a carburacdo. O Mo se mantém ligado ao oxigénio da estrutura da zedlita e ha

liberacdo de CO, CO, e H,O conforme Li et al. (2000), segundo a reacgdo:

A . .
Moot Mot MoCH, MoCH,
O CO

. =973K + ]
A A /A A L
. . . HZD(EJ
Al Si Al Si '

Al Si Al Si
(2.4)

No periodo final de ativacdo, cerca de 60 a 80% do metal encontram-se na forma de

carbeto, enquanto que o restante permanece nas formas Mo**e Mo* (WANG et al.,1997).

2.2.11 O efeito da adicao de promotores

A promocgdo da atividade de um catalisador com o aumento de sua estabilidade pode
ocorrer através da adicdo de um segundo metal ao sistéma. Estudos foram feitos no sentido de
incrementar o desempenho do processo de desidroaromatizagdo com a adi¢do dos elementos
Cu, W, Zr, V, Li, P, Fe, Ru, Zn, La e Pt (BURNS et al., 2006; LI ef al., 1999;WANG et al.,
1997a; SHU et al., 1997; CHEN et al., 1996; CHEN et al., 1995). Os metais Cu, W, Zr ¢ Ru
melhoram a atividade do Mo/HZSM-5, aumentando a conversdo de metano e a seletividade

para aromadticos. O fon Cu(ll) melhora o desempenho do catalisador, pois evita a
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desaluminacdo do suporte sem modificar a sua estrutura. Além disso, altera a redu¢do do
molibdénio, conservando espécies Mo (V) que, segundo Li et al. (1999), seriam responsaveis
pela ativacdo do metano neste sistéma catalitico. A existéncia de espécies de Ru no
catalisador Mo/H-ZSM-5 parece facilitar a redu¢cdo do molibdénio e assim aumentar a
conversdo do metano (SHU et al.,1997). A estabilidade do catalisador foi melhorada apds a
adi¢do de Fe como promotor no catalisador de 5%Mo/HZSM-5 para a desidroaromatiza¢ao
(XU et al., 2012), em que teores de 0,5% a 3% foram avaliados e os resultados convergiram
para uma maior estabilidade do mesmo devido a uma maior resisténcia a coqueamento.

Estudos realizados por Abou-Gheit et al. (2012) revelaram que a adi¢do de Fe, Co e Ni
como promotores em niveis da metade do teor de Mo em relagdo ao catalisador de
6%Mo/HZSM-5(3%Fe-3%Mo, 3%Co-3%Mo, 3%Fe-3%Ni), reduziu drasticamente o
rendimento de hidrocarbonetos (etileno e aromaticos) e a seletividade em comparagdo com o
catalisador monometalico 6%Mo/HZSM-5.

A adi¢@o de Pt diminui consideravelmente a formacdo de coque, porém nao interfere
na atividade do catalisador (CHEN et al., 1996). Os elementos que apresentaram o efeito
oposto, ou seja, diminuiram a atividade catalitica, foram o V, Li, La e P, devido a uma
diminui¢@o na acidez do catalisador (CHEN et al.,1995). Em contrapartida, Tan et al. (1997) e
Sily et al. (2006) questionaram este resultado afirmando que apesar da Pt prolongar a
atividade do catalisador também ocorre uma leve diminui¢do na seletividade do benzeno e
aumenta a formacado de coque. Na Tabela 2.4, estdo evidenciados em resumo os desempenhos

dos promotores estudados.
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Tabela 2.4: Efeito do metal promotor no desempenho da reacio de DAM no catalisador de Mo/HZSM-5 (VALDERIO, 2007)

Promotor Conc.(%)  Catalisador Railzao T P VS Conv _Seletividade (%) Referéncia
Si/Al (K) (MPa) (mL/g.h) (%) (Benzeno)
Li 0,1 2%Mo/HZSM-5 38 973 0,1 1400 0,35 65,7 Chen et al.(1995)
Li 1,0 2%Mo/HZSM-5 38 973 0,1 1400 0,02 0 Chen et al.(1995
P 0,1 29%Mo/HZSM-5 38 973 0,1 1400 0,45 79,8 Chen et al.(1995
P 1,0 2%Mo/HZSM-5 38 973 0,1 1400 0,28 73 Chen et al.(1995)
Pt 1,0 29%Mo/HZSM-5 38 973 0,1 1400 0,57 81,3 Chen et al.(1995
La 1,0 2%Mo/HZSM-5 50 923 0,2 1400 0,4 87,9 Wang et al.(1997)
w 0,5 29%Mo/HZSM-5 50 923 0,2 1440 0,49 87,5 Wang et al.(1997)
A" 1,0 2%Mo/HZSM-5 50 923 0,2 1440 0,33 71,8 Wang et al.(1997)
Zr 1,0 2%Mo/HZSM-5 50 923 0,2 1440 0,63 86,5 Wang et al.(1997))
Zr 2,0 2%Mo/HZSM-5 50 923 0,2 1440 0,41 79,4 Wang et al.(1997)
Ru 0,1 29%Mo/HZSM-5 50 973 0,2 1500 NI 65,6 Shu et al.(1997)
Ru 0,5 2%Mo/HZSM-5 50 973 0,2 1500 NI 73.8 Shu et al.(1997)
Pt 0,3 2%Mo/HZSM-5 50 973 NI 1300 0,41 NI Tan et al. (1997)
Pd 0,3 2%Mo/HZSM-5 50 973 NI 1280 0,4 NI Tan et al. (1997)
Ru 0,3 2%Mo/HZSM-5 50 973 NI 1170 0,36 NI Tan et al. (1997)
Ir 0,3 2%Mo/HZSM-5 30 873 NI 1100 0,34 NI Tan et al. (1997)
Ru 0,5 3%Mo/HZSM-5 50 973 0,1 270 0,47 NI Rival et al.(2001)
Co NI 3%Mo/HZSM-5 40 973 0,1 960 0,25 NI Burns et al.(2006)
Fe NI 3%Mo/HZSM-5 40 973 0,1 960 0,67 NI Burns et al.(2006)
Ga NI 2%Mo/HZSM-5 40 973 0,1 960 0,42 NI Burns et al.(2006)
Ru 0,3 29%Mo/HZSM-5 28 973 0,1 (2700h™) 0,3* 288" Sily et al.(2006)
Pd 0,3 2%Mo/HZSM-5 28 973 0,1  (2700h) 0,11%* 19.4* Sily et al.(2006)
Ru-Pd 0,3-0,3  2%Mo/HZSM-5 28 973 0,1 (2700nh™")  0,18* 258" Sily et al.(2006)

NI=Nio informado “Conversio média *Seletividade média
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2.2.12 Formacao e inibicao do coque

Na tentativa de elucidar quais dentre os diferentes tipos de depodsitos de carbono
durante a reacdo € responsdvel pela desativacdo de MoO3;/HZSM-5, Honda (2004) utilizou
como catalisador uma mistura mecanica de MoOs/a-Al,O3 e HZSM-5. Apés a reagdo, ambos
foram separadamente analisados por TGA a fim de determinar a quantidade de coque
acumulada. Surpreendentémente, o coque separado da HZSM-5 representou quase o total do
coque formado.

A conversdo do metano é mdxima durante o periodo inicial de reagdo entre 0,5-1 h
para o catalisador 2%Mo/HZSM-5, atingindo valores em torno de 11-12% a 700°C, mas logo
em seguida cai drasticamente (HA et al., 2002). A desativacdo do catalisador se deve
principalmente a formacdo de coque que bloqueia a superficie de molibdénio e os canais da
zedlita, sendo ele o principal obstdculo na desidroaromatizacdo do metano. Sua formagdo
ocorre logo nas primeiras horas de reacdo (OHNISHI ez al., 1999). Os autores diagnosticaram
portanto que as espécie C eram as responsaveis pela desativacio do catalisador, por cobrirem
tanto a superficie da zedlita quanto a do Mo,C.

Liu et al., (2001) por sua vez caracterizaram o catalisador 6%Mo/HZSM-5 apds
reacdo superficial a temperatura programada (TPSR) da temperatura ambiente até 800°C. O
catalisador coqueado foi submetido a oxidacdo a temperatura programada (TPO) sob uma
corrente de 10% O,/He da temperatura ambiente até 660°C.

Matus et al. (2007), através da microscopia eletronica de transmissao de alta resolucao
(HRTEM), determinaram que apés pré-tratamento, o MoOx fase ficou muito disperso sobre a
superficie externa da zedlita. Durante a reagcdo, nanoparticulas com 2-15 nm de tamanho de
carbeto sao formadas sobre a superficie externa, e os clusters de molibdénio sdo depositados
nos canais da zedlita. Os depdsitos carbondceos sdo constituidos de camadas de grafite sobre a
superficie do Mo,C que, em tamanho, foram superiores a 2 nm, e apresentam uma estrutura
de camadas desordenadas na superficie externa da zedlita.

Tan et al. (1997 ; 2003) observaram a presenca de dois tipos de coque a partir do perfil
de oxidagdo a temperatura programada (TPO) obtido no catalisador 2%Mo/HZSM-5 apés 6
horas de reacdo em diferentes temperaturas. Os autores constataram a presenca de dois picos
de saida de COx e um pico de 4gua, de baixa intensidade acima de 500°C. Desta forma,
concluiram que isto constitui uma indicacdo de que o coque queimado em temperaturas mais

baixas € ndo hidrogenado e € proveniente da fase carbidica. O segundo tipo de coque é
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levemente hidrogenado e oriundo de hidrocarbonetos intermedidrios ou pesados. Com o
aumento da temperatura de reacdo, a quantidade do segundo tipo de coque aumenta, sendo a
maior delas a 770°C, e provavelmente a causa da desativacdo do catalisador.

Estudos realizados por Ohnishi e Ichikawa (2002) verificaram que a adi¢ao de CO e
CO; na corrente de alimentagdo minimizam a formacgdo de depdsitos carbonédceos. A adicao
de pequenas quantidades de CO, promove a reagdo reversa de Boudouard, tendo-se uma
reacdo com o carbono do coque formando CO:

CO,+C —2CO (2.5)

Os autores constataram também que quantidades de CO, maiores que 10% na corrente
de alimentacdo inibem a formacdo de aromdticos, reoxidando o Mo,C. O mesmo ocorre
quando O; € adicionado. Um possivel mecanismo t€m sido indicado por eles, em que a adi¢cdo
de CO produz CO; e C, este sendo hidrogenado formando uma espécie ativa CHy,.

Iglesia et al. (2002a) observaram em seus experimentos que a adicdo de CO, ao
processo com o metano catalisado por Mo/HZSM-5 aumentou a estabilidade do catalisador
diminuindo o peso molecular do produto através das espécies CHx formadas na ativagdo do
metano e pela producao de H, o qual inibe a desativacdo e a sintese de hidrocarbonetos.

Em um estudo realizado por Tan ef al. (2003) observou-se o efeito da adi¢do de CO,
CO,, O, e H; na corrente de alimentacdo em presenca do catalisador 2% Mo/H-ZSM-5 a
770°C. Os resultados apresentados estavam em concordancia com os de Ohnihsi et al. (1999),
referindo-se ao fato de que a adi¢do de CO; na corrente de alimentacdo era prejudicial quando
o teor da mesma fosse superior a 10%. Em contrapartida, a adicdo de CO se tornou eficiente
quando as concentracdes se situaram na faixa de 5% e 18%. A adicdo de H; na corrente de
alimentacdo, apesar de diminuir o rendimento em aromaticos melhora a estabilidade do
catalisador.

O efeito da adicdo de O, na corrente de alimentacdo tém sido benéfico quando a
concentracdo nao for superior a 5,3%. Com concentragdes em torno de 3% ocorre uma
melhoria da estabilidade do catalisador. Os autores alegaram existir duas regides no leito
catalitico: a regido de oxidacao do CH4 pelo O,, logo na entrada do reator, e a regido de
aromatizacdo na saida do reator, onde hd a formacao do carbeto. O O, reage com o CHy4 logo
na entrada do reator gerando COx e H»O. Na regido de aromatizacdo o O j4 foi consumido,
portanto o CO e H, sdo formados pela reagdo de reforma. O efeito do O, t€ém se tornado
eficiente devido ao fato que hd pequenas produgdes de CO e H,, mas quando superiores a
5,3% apenas ocorre a oxidacdo do metano e consequentémente a inibi¢do da aromatizagdo

devido a oxidagdo do carbeto.
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Ichikawa et al.(2003) verificaram que a adi¢do de uma pequena porcentagem de dgua
na alimentacdo melhora significativamente o desempenho de conversdo do metano via
desidroaromatizacdo com o catalisador 6%Mo/HZSM-5 em 0,3 MPa e 998-1073 K.
Exatamente trés vezes mais hidrogénio com CO foi produzido a partir de H,O e CH4, 0 que
sugere que a reagdo de reforma dmida foi acompanhada pela reacdo de desidro-condensacao
do metano. No entanto, quantidades de dgua acima de 2,6% resultaram em uma queda da
atividade catalitica apds vdrias horas de funcionamento.

Yao et al. (2009), combinando a reagcdo de reforma seca (200 mg do catalisador
Mo/Al,03) e desidroaromatizagdo (200 mg de catalisador de Mo/MCM-49) em reator de leito
fixo, concluiram que a combinacio dos processos de RSM e DAM prolongou a vida util do
catalisador Mo/MCM-49. O efeito é causado pela presenca simultanea de CO e H, formados
pela RSM. O hidrogénio remove o coque depositado através da hidrogenacdo e,
principalmente o CO dissocia-se sobre o catalisador para formar espécies ativas derivadas do
oxigénio, que reagem com o coque. Como resultado, a taxa de deposi¢do do coque associado
aos sitios dcidos de Bronsted, principal responsdvel pela desativacdao do catalisador da reagdo

de DAM, diminui significativamente, levando a um ritmo muito mais lento de desativacao.

2.2.13 Aspectos Termodinamicos da Reforma Seca do Metano (RSM) e da
Desidroaromatizacao do Metano (DAM)

Aspectos termodinamicos relativos as reagdes envolvidas no processo de reforma de

metano com didxido de carbono sdo relevantes tendo em vista a termicidade do processo.

2.2.13.1 Reforma Seca do Metano

Edwards & Maitra (1995) observaram que a reforma do CHs com CO, envolve
reacOes altamente endotérmicas, as quais t€ém caracteristicas termodinamicas e de equilibrio
similares as da reacdo de reforma mais empregada industrialmente (reforma do metano com
dgua). Segundo Wang & Lu (1996) as reagdes correspondentes na reforma do metano com
diéxido de carbono sdo descritas como:

CO,+CH, -2CO+2H, (2.6)

Para a qual tém-se:
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AG? =61770-67.32%T AH = 247kJ /mol

Esta reacdo € altamente endotérmica e igualmente favorecida por pressoes reduzidas e

altas temperaturas. No processo ocorre uma reacao reversa de deslocamento dgua-gds, assim

descrita:
CO,+H, - CO+H,0
2.7
Tendo-se:
AG® =—8545+7.84*T . AH,, = 41kJ/mol

Sob estas condi¢des de estequiometria, a deposi¢do de carbono ocorre de acordo com

as seguintes reagoes:

CH,—»C+2H, 2.8)

Que energeticamente t€m:
AG® =21960—26.45*T . AH ,, =75kJ /mol
Do mesmo modo:
2CO0 - CO, +C (2.9)

Sendo que:

AG’ =-39810+40.87*T . AH ,, =—172kJ /mol

Wang & Lu (1998) deduziram que a 500-700 °C a desproporcionalizagdo do CO
dominou a formag¢do do carbono com o catalisador Ni/Al,Os, enquanto que no intervalo de
temperaturas de 600-800 °C a dissociagdo do CH4 foi a principal causa para esta deposicao.
Ainda segundo estes autores, a deposicdo dependerd nio sé da temperatura do processo, mas
também da natureza do suporte envolvido.

Edwards & Maitra (1995) consideraram que a reacdo de reforma CH4/CO; pode ser
vista como uma combinac¢do das reagdes de craqueamento do metano (2.8) e a reacdo reversa
(2.9). Idealmente o carbono formado na reacdo de craqueamento deverd ser rapidamente
consumido pela reacdo reversa (2.9). A formagdo do vapor foi conduzida via reacio reversa

de gas shift (2.7). Os autores afirmaram que em condicdes de temperaturas maiores que 900
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°C e sob pressdo de 1 atm, a formacdo de carbono decresceu sensivelmente. A formacao de
dgua esteve refletida pelas menores concentracdes de H, em relagdo a concentracdo de CO,
isto foi devido a promogao da reagdo inversa de gas shift (principal rota de formagao de dgua).

Em relacdo a deposicdo do carbono, observou-se como necessdria a consideragdo da
ocorréncia da reagdo reversa de Boudouard e da reagdo de craqueamento do metano, como
principais rotas de gaseificacdo e deposi¢cdo de carbono para a reforma catalitica do metano
com COa».

Para prevenir a formacao de carbono, as temperaturas de operacdo devem ser mais
altas que as temperaturas limitantes, significando que mais energia serd requerida, a
temperaturas elevadas, porém, carbeto de niquel pode ser formado na superficie de
catalisadores a base de niquel e adequadamente um limite superior de temperatura €
necessdrio para prevenir sua formacao.

Gadalla & Bower (1998) afirmaram que a temperatura limite para prevenir o
surgimento do carbeto aumentou com a elevacdo da pressdo e o decréscimo da razdo de
alimentacdo. A partir da distribuicdo dos produtos ficou evidenciado que o aumento da
pressdo para uma razao fixa de alimentagdo fez decrescer a conversao do metano, mas elevou
a conversdo do CO,. Consequentémente, sob condi¢des de pressdo constante, tendo-se
decrescido a razdo de alimentagdo CO,/CHy, a seletividade do CO e H, foram favorecidas,
enquanto que a formacgdo de dgua foi reduzida sensivelmente.

Com o intuito de se prevenir a formagdao de carbono, as temperaturas de operacdo
devem ser elevadas. Entretanto, a altas temperaturas o carbeto de niquel pode ser formado,

com consequente perda de sitios cataliticos ativos.

2.2.13.2 Desidroaromatizacdo do metano (DAM)- Efeito da temperatura e

pressao

O processo reativo de desidroaromatizagdo do metano € endotérmico, no qual
temperaturas maiores que 973 K s@o necessdrias para se alcancar significativas conversodes do
CH,4 em aromaéticos em reatores de leito fixo (ILIUTA et al., 2002a e 2002b; ZHANG et al.,
2001).

Predicdes termodinamicas indicam que a conversdao de equilibrio para a reacdo de
desidroaromatizacdo do metano em funcdo da temperatura, situam-se em faixas de altas

temperaturas, em que se atingem valores de conversao do metano moderados.
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Contudo, tais condi¢des também favorecem a desativagdo do catalisador através da
deposicdo do coque, prejudicial para o catalisador, favorecendo a sinterizacdo ou a
sublimacdo da fase ativa (ILIUTA et al., 2002b). Além disso, temperaturas muito altas
reflettm um consumo energético elevado, podendo tornar o processo economicamente
invidvel. Alguns autores tém buscado novas alternativas para a realizagdo da DAM a baixas
temperaturas (ILIUTA et al., 2002a , 2002b; RIVAL, 2001).

Estudos de seletividades para benzeno em funcdo da temperatura realizados por Chen
et al.(1995) sugerem um intervalo 6timo de 973 K e 1073K, além do qual os autores
observaram diminuicdo da conversao e seletividade provavelmente pela perda de parte da fase
ativa. Poucos estudos foram elaborados em relagdo ao efeito da pressdo sobre a reacdo da
DAM, e grande parte das pesquisas foram desenvolvidas sob pressao atmosférica.

Catalisadores com 5% Re/H-ZSM-5 (WANG et al.,, 2000) 2%Mo na forma de
K>MoO4/H-ZSM-5 (SZOKE et al.,1996) 3% W/H-ZSM-5 (XIONG et al., 2001) e 10%Re/H-
ZSM-5 (SHU et al.,2003) foram testados e comparados em diferentes temperaturas e pressoes

para o processamento de desidroaromatizagdo. Os resultados estdo resumidos na Tabela 2.5.

Tabela 2.5: Efeito da temperatura e pressdo em catalisadores variados.

Catalisador Condicdes Conversao do Referéncia
Reacionais Metano
(%)
2%K,M004/HZSM-5 750°C/1 atm 6,3
2%K,;MoO4/HZSM-5 700°C/1 atm 5,3 Szoke et al.(1996)
2%K,Mo004/HZSM-5 650°C/1 atm 2,5
5% Re/HZSM-5 700°C/3 atm 7,0 Wang et al.(2001)
10% Re/HZSM-5 700°C/3 atm 6,0
10% Re/HZSM-5 750°C/3 atm 10,0 Shu eral (2003)
3%W/HZSM-5 800°C/1 atm 19,5 Xiong et al.(2001)

Observou-se que o catalisador 3% W/H-ZSMS5 apresentou maior conversdao do
metano, porém a uma temperatura utilizada mais alta, 800°C. A mesma tendéncia ocorre nos
catalisadores de Re e Mo, com os quais as temperaturas altas acarretaram em maiores
conversoes.

Shu et al. (2002) avaliaram o efeito da pressdo do metano sobre a taxa de formacao de

benzeno a 973 K e 1350 ml/(g.h) na presnca do sisttma 6% Mo/HZSM-5. Observaram que
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sob baixas pressoes, de até 0,1 MPa, ocorreu uma diminuicao da taxa de formac¢do do benzeno
em funcdo do t€émpo de operacdo. Sob pressdes maiores que 0,2 MPa, contudo, a taxa de
formacdo de benzeno aumenta até alcancar uma estabilidade. Similar comportamento foi
encontrado pelos mesmos pesquisadores em processamento de reagdes do processo DAM
conduzidas na presenga de CO,. Segundo os autores, a maior estabilidade das reacdes
realizadas em pressdes moderadas (entre 0,1 e 0,3 MPa) poderia ser explicada a partir do fato
que uma maior variagdo do nimero de mols ocorre para reagdes paralelas que levam a
formacdo de coque. Assim estas reacdes estariam mais desfavorecidas pelo aumento

moderado da pressao.

2.2.13.3 Efeito da fragdo molar de metano na alimentacdo

Iliuta et al. (2003a) observaram conversdes mais pronunciadas do metano na presenga
do sistéma 0,5%Ru-3,0%Mo/HZSM-5 em reagdes conduzidas sob pressdo atmosférica e em
temperaturas entre 873 K e 973K, tendo-se a indicagdo de que o aumento da fracdo molar do

metano na alimentac¢ao conduziu a maiores taxas de reacao.

2.2.14 Producao de acetileno via processo combinado (DAM+RSM).

Operacdoes do processo de desidroaromatizacdo tém mostrado a possibilidade de
producdo de acetileno. O C,H, formado da conversio do metano age provavelmente como
produto primdrio para formagcdo de aromdticos a altas temperaturas, ou seja, segundo
Naccache et al. (2002), a produgdo de aromaticos pode proceder a partir do acetileno.
Anderson et al. (2002) observaram que a formagao de acetileno do metano era fort€mente
endotérmica, tendo-se obtido rendimentos altos de acetileno com menores fluxos de
alimentacdo de metano. Lobban et al. (1998) verificaram que o aumento de metano na
alimentacdo induziu a um aumento na seletividade de acetileno, mas ndo contribuiu para o
rendimento de hidrocarbonetos C,. Baixas temperaturas favoreceram a formacgao de acetileno,
enquanto nenhum acetileno foi formado em altas temperaturas.

Estudos relacionados ao processamento DAM sobre Mo/HZSM-5 utilizando
cromatografia gasosa acoplada com a espectrometria de massa revelaram a presenca de
acetileno como produto intermedidrio da reacio (MERIAUDEAU et al., 1999; 2000). Os

autores também observaram que mesmo a pressao parcial do acetileno aumentando havia por
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outro lado, ocorréncias de etileno, etano e benzeno, sugerindo o aparecimento dos primeiros

produtos da hidrogenagdo do acetileno, o que foi também sugerido por Bradford et al. (2004).

2.3. MATERIAIS E METODOS

Tendo em vista o processamento do metano pelas vias dos processos de
desidroaromatizagdo e reforma com diéxido de carbono, em opera¢do combinada no mesmo
sistéma catalitico, foram aplicados métodos de formulagdo de catalisadores de molibidénio e
ruténio suportado sobre a zedlita HZSM-5 e niquel suportado sobre alumina. Os sist€émas
preparados foram analisados por métodos de caracterizacdo e submetidos a avaliagdes em

reator de leito fixo sob condi¢des isotérmicas.

2.3.1 Formulacao e caracterizacao dos catalisadores

Catalisadores ja formulados de Ni/y-Al,O3 e Molibdénio-Ruténio- suportados sobre a
zedlita HZSM-5 foram avaliados em reator de leito fixo. Os cédlculos referentes a preparacdo
dos catalisadores estdo descritos no Anexo A.2.

Os catalisadores preparados, assim como os suportes, sdo caracterizados antes e apds
reacOes de processos por: Difracdo de Raios-X (DRX), Microscopia Eletronica de Varredura
(MEV), Espectroscopia de Infravermelho com Transformada de Fourier (FTIR), Analise
Termogravimétrica (TGA), Andlise Elementar de Carbono (CHN), Andlise de Area
Superficial e Porosidade (BET).

2.3.2 Preparacao do catalisador de Ni/y-Al,Os.

O catalisador Ni/y-Al,O3, utilizado para a reforma do gds natural contendo
aproximadamente entre 5% e 10% de Ni em massa, foi preparado pelo método de
impregnacdo com excesso de solvente, utilizando-se como sal precursor Ni(NO3),.6H,0O. Na
preparacdo deste catalisador uma seqiiéncia de operacdes foi seguida, tais como: tratamento
térmico do suporte catalitico, impregnacao do suporte, calcinagdo e ativagdo por reducdo do
precursor. As Tabelas de 2.6 a 2.10 apresentam os materiais utilizados na preparacdo do
catalisador, com suas caracteristicas. Nas Tabelas 2.9 e 2.10 estdo relacionados os

equipamentos envolvidos nas diferentes etapas do desenvolvimento.



60

Capitulo 2:Processos Combinados de Desidroaromatiza¢do + Reforma Seca do Metano

2.3.2.1 Materiais e Equipamentos

Tabela 2.6: Caracteristicas do suporte utilizado na preparacao do catalisador.

Especificacao Alumina - Evonik — 221
Tipo y-alumina
Forma ~ esférica
Diametro da particula (mm) 2,0
Densidade ( g/crn3 ) 2,3

Area BET (m?/g) 247

Diametro de poros (A) 79

Tabela 2.7: Materiais utilizados no pré-tratamento da alumina, na impregnagao e na

calcinagdo do precursor.

Material

Especificacao
Nitrato de niquel hexa hidratado, ) .
[Ni(NO»3),.6H,0] Sigma Aldrich.
ar sintético White Martins (pureza 99,99%)

Tabela 2.8: Especificagdes dos gases utilizados durante as etapas de reducdo do precursor,

reacao catalitica e calibracdo do sist€éma de andlise.

Gas Pureza (%) Umidade (ppm)*
Metano (CHy) 99,995 <5
Di6xido de carbono (CO») 99,995 <5
Argodnio (Ar) 99,998 -—-
Hidrogénio (Hj) 99,995 <3

Mistura padrdo —

* Dados fornecidos pela Distribuidora White Martins.

Nas Tabelas 2.9 e 2.10 estdo relacionados os equipamentos envolvidos nas diferentes

etapas do desenvolvimento do presente trabalho de pesquisa.

Tabela 2.9: Equipamentos utilizados na preparacdo do precursor catalitico.

Equipamentos Modelo

Rotaevaporador Laborota
Reator encamisado oo
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Tabela 2.10: Especificacdes do sistéma de aquecimento do reator (forno).

Modelo Poténcia (kW)
Lindberg/Blue M 3,8

2.3.2.2 Pré-tratamento da alumina

A alumina (AlO3) pode se apresentar sob diferentes fases, tais como a gama, alfae a
teta-alumina. Cada uma destas formas possui propriedades, como diametro de poros e a drea
superficial, caracteristicas. A gama-alumina foi submetida a um tratamento térmico a 900 °C
por 1 hora em presenca de ar sintético. As condi¢des operacionais desta etapa estdo descritas
na Tabela 2.11.

Tabela 2.11: Condic¢des do pré-tratamento

Condicoes Valores
Temperatura (°C) 900
Pressao (atm) 1
Composicao (%) ar
Vazio volumétrica (cm3/min) 500
Tipo de Fluxo Descendente
Rampa de aquecimento 5
(°C/min)

Témpo de duragio (h) 1

2.3.2.3 Impregnacgdo do precursor.

O método utilizado para preparar o catalisador foi o de impregnacdo umida com
excesso de solvente. Buscou-se preparar um catalisador com teor de niquel de
aproximadamente 5% a 10% (m/m%), utilizando-se uma massa de suporte de 123,5 g.
Inicialmente o sal foi deshumidificado em um dessecador por cerca de 48h. Preparou-se 1
litro de solugdo de Ni(NOs3),.6H,O 0,05 M que foi adicionada ao suporte de y-Al,Os(pré-
tratada termicamente) ajustando o pH da solu¢do em torno de 7,0 com solu¢do de HNOs 2,5

M e NH,OH 2,5 M.
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A solucdo com o suporte foi transferida para um balao de 1000 ml, o qual foi
conectado a um rotaevaporador (Figura 2.2 a) e mantido sob agitacdo de 30 rpm e banho-
maria de 95°C, sob viacuo de 150 mmHg durante 5 horas. Ao término do processo, aumentou-
se a temperatura do banho para 110°C, na mesma velocidade de agitacdo e o vécuo foi
aumentado gradativamente de 400 mmHg para 500 mmHg (em cerca de 30 minutos) até a
evaporacao da dgua de solucd@o. Por fim o suporte impregnado foi levado a estufa a 120°C,
por um periodo de 12 h e em seguida submetido a calcinag¢do, resultando no material

mostrado na Figura 2.2 b.

() (b)

Figura 2.2: (a) Impregnacao do suporte catalitico (gama-alumina) em rotaevaporador;

(b) Suporte impregnado.

2.3.2.4 Calcina¢do do precursor catalitico

Apo6s a impregnacdo do nitrato de niquel no suporte, foi realizada uma calcinagdo a
qual foi processada termicamente, em atmosfera de argdnio, para decompor o sal de Ni
segundo a reacdo abaixo:

Ni(NO,),.6H,0—4NiO+2NO, +6H,0 (2.10)

O processo de calcinac@o foi realizado em um reator de aco com tubo de quartzo
encamisado. As condicdes operacionais utilizadas nesta etapa estdo relacionadas na Tabela

2.12.
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Tabela 2.12: Condi¢des operacionais de calcinagdo do catalisador de Ni/y-Al,Os.

Condicoes Valores
Temperatura (°C) 600
Pressao (atm) 1
Composicao (%) Argdnio
Vazio volumétrica (cm3/min) 120
Tipo de Fluxo Descendente
Rampa de aquecimento 5
(°C/min)

Témpo de duragdo (h) 5

2.3.2.5 Etapa de Redugdo do Ni/y-Al,O3 e Mo-Ru/HZSM-5

A etapa de reducdo apds a impregnacdo e a calcinacdo foi realizada segundo as
condicdes discriminadas na Tabela 2.13 in situ, no primeiro instante é admitido o argdnio. O
fluxo de hidrogénio ¢ admitido quando a temperatura atinge os 400°C em seguida ao atingir a

temperatura final € permanecido o fluxo de hidrogénio por 2 h.
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Tabela 2.13: Condicdes operacionais de redu¢do do catalisador de Ni/y-Al,Os.

Etapas Condicdes

Rampa de aquecimento (°C/min) 5

Temperatura (°C) -

Pressao (atm) 1

Gés Argdnio

Vazio volumétrica (cm3/min) 100

Fluxo Descendente
Reducao

Rampa de aquecimento (°C/min) 5

Admissao de H,(°C) 400

Temperatura final (°C) 575

Témpo de duracdo (h) 2

Pressdo (atm) 1

Gas Argdnio/H,

Vazao volumétrica (cm3/min) 50 Ar/50 H,

Fluxo Descendente

2.3.3 Preparacao do catalisador de Mo-Ru/HZSM-5

O catalisador 0,5%Ru-3,0%Mo/HZSM-5 foi preparado pelo método de impregnacao
sucessiva, utilizando-se como sais precursores heptamolibdato de amoénio tetrahidratado
(NH4)sM070,4.4H,0 e o cloreto de ruténio hidratado, RuCls.xH,O a partir da zedlita ZSM-5
disponivel comercialmente pela Zeolyst na forma amoniacal (NHs/HZSM-5).

Primeiramente, a zedlita comercial foi calcinada a 600°C a uma taxa de aquecimento
de 5°C/min com arg6énio por um t€mpo indeterminado até a completa retirada da amdnia que
foi identificada por uma solucdo de fenolftaleina na saida do reator de calcinagdo cuja
coloracdo résea identificava a presengca do NH4OH, com o fim deste indicativo, a zedlita
encontrava-se na forma acida.

O catalisador, o sal de Molibdénio e Ruténio cujas massas de 12,3663 ¢

((NH,)¢{Mo,0,,4H,0) e 2,5843(RuCl,;.xH,0) g respectivamente foram dissolvidas

separadamente em um volume de dgua e este completado para 1000ml em um baldo

volumétrico. Em seguida uma quantidade 200 g de zedlita em uma pequena quantidade de
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dgua destilada foi mantida sob agitacdo por 30 minutos em um agitador magnético no interior
de um baldo de fundo chato.

As solugdes foram adicionadas em um béquer e vertida a solu¢gdo com o molibdénio
onde se encontrava a zedlita por um periodo de 4h, em seguida o catalisador impregnado foi
lavado e filtrado a vdcuo com 4gua destilada afim de retirar os ions presentes no catalisador
de molibdato (M004)'2 e cloretos (CI) (identificado através de solucdo de AgNOs3), foi seco
em uma estufa por 24 h a 105°C, o catalisador foi, portanto submetido a uma calcinagdo com
fluxo de argbnio a uma taxa de aquecimento de 4°C/min, por um periodo de 12 h. Apéds a
impregnacdo do molibdénio procedeu a impregnacdo do ruténio, a massa de catalisador de
Mo/HZSM-5 foi de 180 g a ser impregnado com o cloreto de ruténio. Apds a impregnacao foi
secado por 24 h a 105°C em seguida submetido ao processo de reducdo in situ e

posteriormente caracterizado.

2.3.4 Avaliacao dos Catalisadores

Os sistémas cataliticos foram pré-avaliados em um reator de leito fixo em uma
instalacdo com fluxos controlados de metano ou gas natural on line com cromatdgrafo a gis
equipados com detectores FID/TCD com temperatura de 325° e 200°C respectivamente e 1
coluna capilar CP-Wax 52 CB para identificagdes de compostos aromaticos e 2 colunas em
série do tipo empacotadas , sendo uma Peneira Molecula 5SA para andlises dos gases
permanentes € uma coluna Hayesep N para medicdes dos gases intermedidrios C,-C3.0
sist€tmas de vélvulas de injecdo sdo equipados com auxiliares térmicos mantidos a
temperatura constante de 150°C evitando-se portanto possiveis incrustacdes de compostos
arométicos pesados. A linha da saida do reator até a cromatdgrafo a gas, bem como a vélvula
de injecdo de amostra serdo mantidas a 130°C por meio de uma fita aquecedora para evitar a
condensacdo de produtos mais pesados tais como benzeno, tolueno e principalmente o

naftaleno (caso da desidroaromatizacdo do metano).

2.3.5 Processamento em reator de leito fixo a baixa temperatura

O reator € constituido de um tubo cilindrico de ago inox de Im de comprimento e 0,15
m de didmetro interno, as operagdes no reator de leito fixo para o processo combinado de

desidroaromatizacdo do metano (DAM) e reforma seca do metano procedeu-se da seguinte
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forma: catalisadores de Mo-Ru/HZSM-5 e Ni/y-Al,0O3 com massa total de catalisador em
torno de 2g(lg do catalisador Mo-Ru/HZSM-5 +1g Ni/y-Al,03), foram avaliadas nas
temperaturas de 525°C, 550°C, 575°C, sob pressao atmosférica com variacdo do fluxo total de
alimentacdo (180, 170, 160, 155 ml/min) conforme Figura 2.3 e 2.4. O catalisador zeolitico
em p6 foi prensado em forma de pastilha e depois foi pulverizada em particulas de
aproximadamente 2 mm em peneiras compreendidas de 8-12 mesh enquanto o catalisador de
Ni/y-Al,O3 encontrava-se na forma esférica com 2 mm de didmetro. Primeiramente, o reator
foi alimentado exclusivamente com metano e argdnio com fluxo descendente em termos de
fracdo molar 0,5:0,5 a fim de verificar o comportamento da reacio de DAM, apds atingir o
estado estaciondrio de consumo de metano foi injetado no sistema CO,, na seguinte relacdo
molar Ar :CH4:CO,, 0,57:0,27:0,16 respectivamente. Os fluxos de produc¢do dos produtos
foram quantificados, comparando-se as performances dos reatores de leito fixo, em associagao

com a estabilidade dos catalisadores ao longo do témpo.

REATOR
CO2/Ar D

o
=
MISTURADOR CROMATOGRAFO
ON LINE

CH4 CO2/Ar

Figura 2.3: Unidade de processo reacional DAM+RSM.

NizAIZ2ZO

Figura 2.4: Posicionamento dos catalisadores

no interior do reator
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2.4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Com a adog¢do da metodologia descrita na se¢ao anterior, tendo em vista a atividade
dos catalisadores envolvidos para o processo combinado de desidroaromatizacdo e reforma
seca do metano foram estabelecidas as condi¢Oes experimentais dos processos reacionais em
reator de leito fixo, como descrito a seguir:

-Processo isotérmico;

-Temperaturas pré-fixadas 525°C, 550°C e 575°C;

-Pressdo atmosférica;

-Fluxo volumétrico dos reagentes variando de 180 cm’/min a 155 cm’ /min;

-Fracdo Molar de Alimenta¢do: DAM (Ar: CH4=0,5:0,5), RSM(Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16).

Na Tabela 2.14 encontra-se as concentragdes iniciais de alimentagao.

Tabela 2.14: Concentragdes iniciais de alimentagdo do reator para o processo de DAM e

DAM/RSM. Q=180 cm3/min.T=575°C

Componentes T =575°C
DAM
Cey, (g/m’) 608
DAM/RSM
Cey, (g/m’) 400
Ceo, (g/m’) 308

2.4.1 Caracterizacoes do catalisador Ni/Al,O;

2.4.1.1 Identificacdo das fases solidas do catalisador

Os catalisadores de niquel tiveram a alumina impregnada, calcinada e reduzida.

Os produtos sélidos provenientes da calcinagdo e redugdo indicaram ocorréncia de
fases sélidas

Inicialmente foram preparados catalisadores de Ni/Al,Os3 (5%-10% em massa), cujas
identificacdes das fases s6lidas obtidas estdo apresentados na Figuras 2.5, segundo resultados

de andlises em (DRX).
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A Figura 2.5 mostra os difratogramas referentes a cada uma das fases de preparacio.

Foram observadas as presencas das formas y-Al,O3; e 6-Al,O3. Apds o tratamento
térmico uma mudanca na estrutura ocorreu de forma sutil, manteve-se de modo geral uma
estabilidade das fases presentes na Al,Os.

Apo6s a calcinacdo (fase c) pode-se observar no difratograma a presenga de 6xido de

niquel (NiO) com 26 = 43,30°, cujas obsevagdes semelhantes foram verificadas por Maciel et

al., (2007).

—— Alumina in natura

—— Alumina pré-tratada
6000 | — Catalisador Calcinado
5000
S
=
o 4000
=
&
=
& 3000
D
~—
=
|
2000
1000
T T T T T T T T T T ]
0 20 40 60 80 100
20

Figura 2.5: Difratograma de Raios-X ampliados. (a) Gama-alumina in natura (b)

tratada termicamente; (c) Apds calcinagao.
2.4.1.2 Andlises térmicas (TG, DTG,DTA) do sistéma Ni/y-Al,O;.

Os materiais obtidos apds a impregnacdo do suporte catalitico pelo sal precursor,
foram caracterizados por anélises termogravimétrica (TG), termogravimétrica derivada (DTG)
e andlise térmica diferencial (DTA), visando respectivamente a determinacdo de perda de
massa de dgua e a liberacdo de NO,, e a identificacdo da temperatura de decomposicdo do
nitrato. As andlises representadas na Figura 2.6 evidenciaram os seguintes resultados: houve
uma perda de massa de dgua a partir do precursor impregnado, em torno de 12,99% e perda
massa de NO, de cerca de 10,05%, esta decorrente da decomposi¢ao de nitrato que acontece a

uma temperatura mixima de 541,4°C.
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Figura 2.6: Andlises TG, DTG e DTA do precursor catalitico apds impregnacgdo da

2.4.1.3 Espectrofotometria de Infravermelho com Transformada de Fourier

alumina com a solu¢@o de Ni(NOs3),.6H,0.

(FTIR) do sistéma Ni/y-Al,Os.

Na seqiiéncia das aplicagdes de métodos de caracterizagdes acompanhando-se as
etapas utilizadas nas preparacdes dos catalisadores de niquel foram realizadas medidas de

espectroscopia de infravermelho. Os resultados destas andlises estdo apresentados na Figura

2.7.
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Figura 2.7: Espectros de absor¢do na regido do infravermelho para as diferentes fases
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Segundo os espectros mostrados € possivel observar a presenca de dgua de
cristalizagdo e de pontes de hidrogénio a 3451 e 1637 cm™, respectivamente. Identificam-se as
diminui¢des de intensidade dos picos de dgua de cristalizagao a medida que se converge para
a fase final de calcinagdo do catalisador. Pode-se observar também a presenga de dgua
superficial 1631 cm'l,(HO et al., 1995), de nitratos (1383 cm’ e 827 cm'l) principalmente no
suporte impregnado e calcinado, este em menor intensidade. Observagdes semelhantes foram
feitas por Maciel et al. (2007) para um catalisador de niquel semelhante.

O sist€éma calcinado, reduzido in situ e submetido ao processo reativo de
desidroaromatizagdo e reforma seca do metano foi também analisado pela técnica de FTIR,
gerando os espectros apresentados na Figura 2.8.

Analisando os espectros quando o catalisador foi submetidos as diversas temperaturas
de reacdo observou-se a presenga de uma banda de absor¢do no valor de 831,3 cm™ sendo esta

em maior intensidade na temperatura de 575°C.

525°C 550°C 575°C Catalisador Calcinada]
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Figura 2.8: Espectros de absor¢ao na regidao do infravermelho para o catalisador de

Ni/y-Al,O3, submetido a diferentes temperaturas de reagdo.

Segundo Margrave et al. (1987) que estudou as intera¢des entre o niquel monoatdomico
e a molécula de acetileno observou uma regido de interagao (C=C) indicando a ocorréncia de
molécula de acetileno adsorvido no metal, possivelmente complexando o niquel
monoatdmico. O valor encontrado pelo autor de 834,8 cm™ bem préximo ao obtido neste

trabalho de 831,3 cm™, aparece como um indicativo da producdo de acetileno.
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2.4.1.4 Determinagdo de diametro de poros e drea superficial do sistéma Ni/y-

A1203.

Os resultados das medidas de areas superficiais (BET-N;) das aluminas antes e apds

tratamento térmico e do catalisador calcinado e reduzido estio relacionados na Tabela 2.15.

Tabela 2.15: Resultados da andlise textural (BET-N,) para as aluminas in natura, pré-tratada,

calcinada.
) Diametro Volume
Material Area de BET médio dos Médio dos
ateria
(m2/ Q) pooros Poros
(A) (cm3 /g)
Alumina in 203 3,68 0,822
natura
Alumina pré- 175 3,68 0,703
tratada
Catalisador 165 3,68 0,651
Calcinado

Os resultados das andlises texturais (BET-N;) permitiram observar que houve uma
diminuicdo das areas superficiais das amostras analisadas na sequéncia de cada uma das fases
de preparacio. E possivel observar uma diminuicdo da drea superficial do catalisador
calcinado a 600°C em relacdo a alumina in natura em torno de 19%, possivelmente em
decorréncia da deposi¢do do metal niquel no suporte, particulamente em parte dos poros, que
resultaram obstruidos. O pré-tratamento térmico seguido da calcinacdo ndo favoreceu
nenhuma alteracdo em relacdo ao didmetro médio dos poros. Em relacdo ao volume médio
dos poros observam-se diminui¢des progressivas nas diversas fases de preparacdo. Estas
diminui¢des devem estar relacionadas a um efeito térmico inicial sobre a prépria alumina,
principalmente no que se refere aos componentes dos poros, e em seguida devido a deposi¢ao

dos produtos da calcinagdo e da impregnacdo do sal precursor na alumina.
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2.4.1.5 Andlise de microscopia eletronica de varredurra (MEV) e

espectroscopia por emissdo de energia (EDS) do sistéma Ni/y-AlLOj3.

Das mesmas amostras do catalisador Ni/y-Al,O3 calcinado foram obtidas as
caracteristicas morfoldgicas e composicdo do catalisador de Ni/y-Al,O3 antes de ser
submetido a reacdo (Figura 2.9). Foram observadas presen¢a de alguns pontos na superficie
identificados como particulas do metal Ni na superficie e com comprovacdo deste através da

andlise qualitativa de EDS (Figura2.9 ae b).
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Figura 2.9: a)Andlise MEV da superficie do catalisador antes da reacdo b) Andlise

EDS do catalisador Ni/y-Al,Os.

Na sequéncia estdo apresentadas as Figuras 2.10, 2.11 e 2.12 a e b as morfologias
(MEV) e os espectros de EDS de amostras dos catalisadores de Ni/Al,O3 submetidas ao
processo reacional nas diversas temperaturas testadas 525°C, 550°C e 575°C e vazdo de 180

cm’/min respectivamente.
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Figura 2.10: a)Anélise MEV da superficie do catalisador apds a reagcdo b) Andlise EDS
do catalisador Ni/y-Al,O3,T= 525°C
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Figura 2.11: a)Anélise MEV da superficie do catalisador apds a reacdo b) Andlise EDS
do catalisador Ni/y-Al,03,T=550°C.
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Figura 2.12: a)Anélise MEV da superficie do catalisador apds a reacdo b) Andlise EDS
do catalisador Ni/y-Al,03,T=575°C.
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Considerando complementagdes das andlises entre imagens(MEV) e espectros(EDS)
foi possivel indicar que a morfologia do catalisador de Ni/y-Al,O3 ndo sofreu alteracdes em
sua estrutura e nao foi identificada a presenca de filamentos de carbono em sua superficie. Em
relacdo aos espectros de EDS foi observado a presenca de metais de Mo no catalisador

sugerindo que este metal possa ter sofrido uma migracao.

2.4.2 Caracterizacoes do catalisador de Molibdénio —Ruténio em HZSM-S5.

Os sisttmas Mo-Ru/HZSM-5 foram caracterizados por:

2.4.2.1 Difracdo de Raios-X (DRX)

Os perfis de DRX obtidos para o suporte comercial em relacdo ao suporte tratado
termicamente e aos dois métodos de preparacdo deste catalisador estdo apresentados nas
Figuras, 2.13, 2.14, 2.15, 2.16. A Figura 2.16 relaciona os resultados em um mesmo grafico a

fim de comparacdo dos resultados.
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Figura 2.13: Difratograma de Raios-X da Zedlita na forma amoniacal. Sistéma

NH4ZSM-5
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Via andlises DRX foi possivel observar que aparentémente ndo houve alteracdes
significativas na estrutura cristalina da zedlita HZSM-5. A presenca de picos relacionadas aos
metais de Mo e Ru ndo foi detectada. Chen et al. (1995) e Li et al.(2006) explicaram em seus
resultados que os metais ndo foram detectados devido aos seus baixos teores (Mo(3%) ,
Ru(0,5%)). Porém Sun et al.(2008) e Cui et al.(2011) em seus resultados indentificaram a

presenca de espécies MoO3 (26=27,3°), conforme mostra a Figura 2.17:

'| ! 27.3

-

! HZSM-5
10 20 ao 40
20 / degree

Figura 2.17: Difratograma de Raios-X da HZSM-5 e Mo/HZSM-5(SUN et al., 2008)

ApOs a reagdo o catalisador foi submetido a uma nova andlise de Raios-X e verificou-
se a presenca de especies de Mo,C (26=39,15° e 51,92°) conforme Figura 2.18, confimando
assim a presenca desta espécie como fase ativa para a reagao de desidroaromatizagao (MA et

al., 2000; ZHENG et al., 2008).
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Figura 2.18: Identificacdo do Mo,C no catalisador de Ru-Mo/HZSM-5 apés reacao.

2.4.2.2 Espectrofotometria de Infravermelho com Transformada de Fourier
(FTIR)

As Figuras 2.19 e 2.20 apresentam os espectros de absorcdo na regido do
infravermelho, entre 4000 e 400 cm™! obtidos para os sistémas NH4/ZSM-5 e HZSM-5 cujos
detalhamento estd descriminado segundo a Tabela 2.16. Os resultados obtidos entre as faixas

de 2000 a 400 cm™ foram comparados com aqueles referenciados na literatura.
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Tabela 2.16: Principais bandas de absor¢do na regido do infravermelho referenciadas em

comparacdo com os resultados obtidos

N° de
Resultados
Referéncias Tipo de Vibragao onda
r obtidos
(cm™)
Interna aos tetraedros HZSM-5
Estiramento Assimétrico 955 1089,56
Estiramento Simétrico - -
Flexao (T-0O) 453 450,79
Silva, (2004)
Externa aos tetraedros HZSM-5
Estiramento Assimétrico 1225 1221,25
Estiramento Simétrico 792 792,15
Anel duplo de 5 membros 594 544,39
Interna aos tetraedros HZSM-5
Estiramento Assimétrico 1150-1050 1089,56
Estiramento Simétrico - -
Flexao (T-0O) 455 450,79
Chu, (2009)
Externa aos tetraedros HZSM-5
Estiramento Assimétrico 1222.8 1221,25
Estiramento Simétrico 795 792,15
Anel duplo de 5 membros 550 544,39
Nyquist e Deformacgao Angular 1354-1400 1401,23
Kagel, (1971) NH,*
Ho e Chou, Interagdo com a superficie 1624 1634,06
(1995) H,O

Podemos observar nas Figuras 2.19 e 2.20, as bandas relativas ao estiramento

assimétrico ao tetraedro, 955 cm’! foi deslocada para 1087,29 e 1089,56 cm’'. Estas bandas

foram identificadas também por Liu et al.(2004) cujo resultado foi de 1100 cm” relativo a

caracteristicas da vibracdo da estrutura da HZSM-5. Na Figura 2.21, estdo apresentadas as

bandas de absorcdo relativas as diferentes fases de preparacdo do catalisador de Ru-

Mo/HZSM-5.
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Figura 2.19: Espectros de absor¢do na regido do infravermelho. Sistéma NH4/ZSM-5.
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Figura 2.20: Espectros de absor¢ao na regido do infravermelho.Sisttma HZSM-5.
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Figura 2.21: Espectros de absor¢do na regido do infravermelho para as diferentes

fases de preparacdo do catalisador Ru-Mo/HZSM-5.

Os resultados evidenciaram que o espectro do catalisador final ndo sofreu alteragcdes
significativas em relacdo ao suporte zeolitico, fortalecendo a idéia de que baixos teores de
molibdénio nao permitiram observar as bandas de absor¢ao relativas ao metal. Tal conclusdo
pode ser estendida para o ruténio. Considerando a hipétese levantada por varios autores (LU
et al., 1999; IGLESIA et al., 1999; LIU et al., 2005; LI et al., 2006), de que os metais Mo e
Ru poderiam migrar para o interior dos canais da zedlita, serve de justificativa para as
dificuldades de determinacdo dos metais via andlises em IR.

Ap6s a reacdo, o espectro do catalisador apresentou uma diminui¢ao da intensidade na
banda de FTIR 3641 cm™ ( Figura 2.22), isto se deveu provavelmente a deposi¢do de residuos
carbondceos. Com isso foi possivel indicar que os sitios da zedlita servem de ancora para o

Mo, onde apdés reacdo com metano especies Mo,C ocorrem altamente dispersos

(NACCACHE et al., 2002).
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Figura 2.22: Espectros de absor¢do na regido do infravermelho do Mo-Ru/HZSM-5

apods reagdo para as diferentes temperaturas de reagao.

2.4.2.3 Caracteristicas Texturais.

Os resultados das andlises de drea superficial e didmetro de poros estdo apresentados
na Tabela 2.17.

Tabela 2.17: Resultados das andlises de caracteristicas texturais do sistéma zeolitico nas

diversas fases de preparacao.

) Diidmetro Volume de
Material Area de BET médio dos poros
ateria
(m/g) PR (cm/g)
(A)

NH4/ZSM-5 327 18,47 0,1742
HZSM-5 305 18,47 0,1608
Ru-Mo/HZSM-5(ISC) 206 18,47 0,1054

As medidas realizadas permitém observar que para a zedlita na forma acida (HZSM-
5), em relacdo a zedlita na forma amoniacal(NH4/ZSM-5), houve uma reducdo da drea
superficial insignificante de cerca de 7%, o que ndo deve comprometer o processo catalitico.
Entretanto, considerando o método de preparacdo empregado, incluindo o método da

impregnagdo sucessiva (Ru-Mo/HZSM-5(ISC)), verificou-se para este que o catalisador
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obtido apresentou uma reduciao da drea superficial de 37% em relagdo a zedlita na forma
amoniacal. Os resultados do volume de poros demonstraram que houve uma diminui¢cdo do

mesmos devido a introducdo dos metais de Mo e Ru no interior da zedlita.

2.4.24 Andlise de Microscopia Eletronica de Varredura (MEV) e
Espectroscopia de Raios-X por Emissdo de Energia (EDS).

Assim como no catalisador de niquel a morfologia e o espectro EDS do catalisador de
Mo-Ru/HZSM-5 foram obtidos para as amostras tomadas antes do processo reacional (ver
Figura 2.23 a e b). Estas foram comparadas com os resultados das anélises realizadas em

amostras do catalisador tiradas apds a reacdo (Figuras 2.24,2.25e2.26 ae b).
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Figura 2.23: a)Superficie do catalisador de Mo-Ru/HZSM-5 antes da reacio b) EDS

da amostra analisada
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Figura 2.24: a) Mo-Ru/HZSM-5 apds reagdao b) EDS da amostra analisada. T=525°C.
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Figura 2.25: a) Mo-Ru/HZSM-5 apés reagdo b) EDS da amostra analisada. T=550°C.
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Figura 2.26: a) Mo-Ru/HZSM-5 apds reagdo b) EDS da amostra analisada. T=575°C.



84

Capitulo 2:Processos Combinados de Desidroaromatiza¢do + Reforma Seca do Metano

Nas amostras de catalisadores de Mo-Ru/HZSM-5 submetidas ao processo reacional,
juntamente com o catalisador de niquel, assim como no catalisador de Ni, houve migraciao do
metal niquel de um catalisador para o outro, ou seja foram encontrados tracos de Ni na
superficie da zedlita. Também foram identificados na amostra, quando a temperatura de
reacdo foi de 575°C, a presenca de filamentos de carbono na superficie do catalisador

conforme se observa na Figura 2.26.

2.4.2.5 Andlise Elementar de Carbono

Nas amostras de catalisadores submetidas aos processos reacionais foram analisados
os teores de carbono (analisador CHN modelo EA M110 da CE instruments). Os resultados

foram fornecidos em porcentagens mdssicas (Tabela 2.18).

Tabela 2.18: Teores de carbono na superficie dos catalisadores utilizados nos processos.

% Carbono
Catalisador
575°C 550°C 525°C
Ni/y-Al,O3 0,52 0,05 0,12
Mo-Ru/HZSM-5 40,84 2,33 2,23

Os resultados revelaram teores de carbono baixos no catalisador de Ni/y-Al,Os.

Em relacdo ao catalisador de Mo-Ru/HZSM-5, foram quantificados alto teores de
carbono, evidenciando que este tipo de catalisador quando submetido as operacdes de
desidroaromatizacdo sob predomindncia do craqueamento do metano, decorrente da

temperatura de operacao, ocorre rdpida desativagdo do catalisador.

2.4.2.6 Espectrometria de Fluorescéncia de raios-X

As amostras dos catalisadores preparados apds a calcinagdo foram submetidas a
andlises semiquantitativa de fluorescéncia de raios-X (aparelho Rigaku modelo RIX 3000
equipado com tubo de Rh). Os resultados obtidos para o teor de Ni’ para o catalisador de
Ni/y-Al,O3 forneceu um resultado de 11,23%. Em relagao ao catalisador de Mo-Ru/HZSM-5
obteve-se um teor de Mo’ de 2,60% . Quanto ao teor de Ru ndo houve deteccdo para sua

determinacdo.
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2.4.3 Avaliacao dos Sistemas Cataliticos e Operacoes dos Processos.

Os catalisadores formulados foram aplicados a conversdo direta do metano (DAM:
Ar:CH4=0,5:0,5), nas operagdes em t€émpos inferiores a 750 minutos, e processados com 0
metano na presenga do diéxido de carbono (DAM/RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16), nas
operacdes em témpos superiores a 750 min. Efeitos combinados foram observados quando da
utilizacdo dos dois sistémas, destacados segundo as andlises cromatogrificas da mistura
gasosa efluente do reator. Os principais componentes gasosos identificados e quantificados
foram os reagentes metano e diéxido de carbono, e os produtos hidrogénio, mondxido de
carbono e acetileno.

As potenciais reagdes do processo catalitico foram operadas em um reator de leito fixo
nas temperaturas de 525°C, 550°C e 575°C e com vazdes de alimentagcdo variando de 180 a
155 cm’/min. Foram considerados resultados prévios quando foram identificadas atividades
do catalisador de niquel para a reforma seca e do catalisador de Mo-Ru/HZSM-5 para a
desidroaromatizacdo. Na Figura 2.27 estdo apresentadas as evolucdes das concentracOes de

metano medidas em func¢io do témpo de operacdo.
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Figura 2.27: Processo DAM/RSM. Evoluc¢ao da concentracdo de metano.Condicdes:
Q=180 cm’/min. DAM: Ar:CH,=0,5:0,5; RSM:
Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-
Ru(0,5%)/HZSM-5
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Observa-se na etapa inicial do processo (< 750 min) em que apenas metano foi
alimentado, que um estado estaciondrio foi atingido praticamente no mesmo tempo (300 min)
nas diversas temperaturas, com o consumo de metano permanecendo praticamente inalterado.
Na sequéncia operacional, com a inje¢cdo do CO; na alimentacdo, o citado consumo mostrou-
se visivel, mesmo na mais baixa temperatura. Os resultados referentes as outras vazdes de
operacdo praticadas encontram-se representados no Anexo B.2.

As operagdes as quais foram submetidas o processos apresentaram efeitos que
evidenciaram uma elevada producdo de acetileno (C,H;) nas diferentes temperaturas

analisadas (Figuras 2.28, 2.29 e 2.30).

300 = +Acetileno(C2H2)
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Figura 2.28: Processo DAM/RSM. Evolucao da concentracido dos produtos.Condicoes:
Q=180 cm*/min. DAM: Ar:CH,=0,5:0,5; RSM:
Ar:CH4:C0O,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-

Ru(0,5%)/HZSM-5, T=525°C.
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Figura 2.29: Processo DAM/RSM. Evolucao da concentraciao dos produtos.Condicdes:

Q=180 cm’/min. DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM:
Ar:CH4:C0O,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-
Ru(0,5%)/HZSM-5, T=550°C.
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Figura 2.30: Processo DAM/RSM. Evoluc¢ao da concentracio dos produtos.Condicdes:
Q=180 cm’/min. DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM:
Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-

Ru(0,5%)/HZSM-5, T=575°C
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As evolugdes de concentracdo dos produtos mostraram que no momento em que o
CO, ¢ alimentado no reator passou-se a ter uma produc¢do reduzida dos compostos de gés de
sintese (Hp, CO), mas em compensacdo a concentracdo do acetileno (C;H;) foi maior na
temperatura mais elevada (575°C). Nas trés temperaturas os maiores niveis obtidos nos
témpos mais longos de operagdes, acima de 500 min, apresentaram-se nos valores
aproximados de 145 g/cm3, 96 g/cm3 e 288 g/cm3, respectivamente a 525°C, 550°C e 575°C.

A 550°C, o patamar estaciondrio de concentracdo do acetileno correu apos elevagdo e
decrescimento da concentracdo do mondxido de carbono, podendo sugerir um mecanismo
sequenciado do CO para o acetileno. Ocorréncias semelhantes, mas de forma mais rédpida,

foram evidenciadas a 575°C.

2.4.4 Evolucoes da Taxa de Formacao do Acetileno.

Na formacdo de acetileno expressa pela sua taxa de reacdo (mol/g.h) nas trés
temperaturas de operacdo analisadas, observou-se que a adicdo de CO; na corrente de
alimentacdo de entrada em termos de quatro vazdes de alimentacdo, proporcionou para cada
vazdo analisada que a adi¢do do CO; na corrente de alimentagcdo resultou em aumentos das

taxas de formacao conforme visualiza-se nas Figuras 2.31, 2.32 e 2.33.
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Figura 2.31: Processo combinado DAM/RSM. Evolucao da taxa de formacao do
acetileno. DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador
Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5, T=525°C
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Figura 2.32: Processo combinado DAM/RSM. Evolug¢ao da taxa de formacao do
acetileno.DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador
Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5, T=550°C
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Figura 2.33: Processo combinado DAM/RSM. Evolug¢ao da taxa de formacdo do
acetileno.DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador
Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5, T=575°C.

Os elevados rendimentos de acetileno, evidenciados pelo crescimento da sua taxa de

~ ~ F <
formagdo segundo expresdo: —r, = Wk onde Fy € o fluxo molar do produto e W a massa do
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catalisador, apds o inicio da alimentacdo do CO,, podem indicar ocorréncia do processo de
desidroaromatizacao do metano, segundo um possivel inicio do mecanismo com formagao do
acetileno. As operacdes com CO, a baixa temperatura favoreceram a formacgao de acetileno,
identificado como o composto primdrio para a formacdo dos compostos aromaticos
(NACCACHE et al., 2002). A partir deste composto, operando-se a altas temperaturas,

haveria a formagao de compostos aromadticos tais como benzeno, naftaleno e tolueno.

2.4.5 Evolucoes da Conversao do Metano.

Na Figura 2.34 destaca-se o perfil estaciondrio de conversao do metano em fun¢ao do
témpo espacial para cada temperatura analisada. Foram verificados valores maximos da
conversdo variando de 19% a 50%. Com o aumento do témpo do espacial a conversdo tende a

valores proximos a 1%, em todas temperaturas avaliadas.
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Figura 2.34: Processo combinado DAM/RSM. Perfis da conversdao do metano.DAM:
Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,0Os3,
Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5.
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2.4.6 Evolucoes dos Rendimentos em Hidrogénio e Monoéxido de Carbono.

Das experiéncias de conversao do metano foi considerado o efeito do témpo espacial
sobre os rendimentos dos produtos (H,, CO, C,H;). Os rendimentos foram calculados

segundo a expressao:

= o Cjc" x100;i=H,,CO e C,H, @.11)
cn, T “co,
Onde:
CCH4 - Concentragdo de metano (g/m3) (2.12)
C, - Concentracdo do componente i(g/m3) (2.13)
Cey, - Concentragdo inicial de metamo(g/m3 ) (2.14)
C‘C’oz - Concentragdo inicial de diéxido de carbono(g/m3) (2.15)

Nas Figuras 2.35 e 2.36, respectivamente, evidenciam-se os efeitos do t€émpo espacial
sobre os rendimentos dos produtos H, e CO. Estes se situam em niveis baixos, para o
monéxido de carbono (1,45%, 575°C) e moderados para o hidrogénio (16%-56%, 575°C).

A representacdo indicada na Figura 2.36 mostra que o rendimento de H, segue uma
tendéncia de elevagdo com a aplicacdo de maiores t€mpos espaciais na maior temperatura
(575°C), tendo-se atingido um rendimento maximo de cerca de 56%. Na Figura 2.36 com

relacdo ao CO o rendimento maximo obtido foi de 1,45%.
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Figura 2.35: Processo combinado DAM/RSM. Perfis do rendimento do hidrogénio.DAM:

(Tempo espacial(g.h/m’*/107))

Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador Ni(11,23%)/y-Al,0Os3,

Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5.
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Figura 2.36: Processo combinado DAM/RSM. Perfis do rendimento do monéxido de
carbono.DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH,4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador
Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5.
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2.4.7 Evolucoes dos Rendimentos em Acetileno.
Na Figura 2.37 estdo representados os rendimentos em regime estaciondrio de

acetileno, cujas tendéncias foram de um aumento com os t€émpos espaciais convergindo-se

para um valor tnico e superior nas temperaturas analisadas, em torno de 42,91%.
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Figura 2.37: Processo combinado DAM/RSM. Perfis do rendimento de
acetileno.DAM: Ar:CH4=0,5:0,5; RSM: Ar:CH4:C0,=0,57:0,27:0,16;Catalisador
Ni(11,23%)/y-Al,03, Mo(2,60%)-Ru(0,5%)/HZSM-5.

2.5. MECANISMO PROPOSTO

Buscando-se justificar o comportamento experimental, coloca-se uma proposta de
mecanismo, tomando-se como base a formacdo de espécies intermedidrias que ocorrem via
ciclos de oxidag¢do-redugao causadas pela mudanga relativa da concentracao do redutor CHy e
do oxidante CO, segundo o que foi relatado por Iglesia et al.(2002). Os autores propuseram
ocorréncia de adsor¢do dissociativa do CO, que levou a espécies O*, as quais reagem com a
estrutura ou superficie C* , deixando uma vacancia (*) em um carbeto estequiométrico. Estas

vacancias podem entdo permitir interacdo com o CHy para reformar C*, ou com o CO; para
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formar O*. Considerando estas etapas com relativa coeréncia frente aos resultados

experimentais obtidos, seus detalhamentos sdo apresentados :

COx+*—CO+0* (2.16)
CH,4+2*—CH;z*+H* 2.17)"
C*+0*—CO+2% (2.18)
H*+H* —Hy+2* (2.19)
CH*+CH*—C,H, (2.20)

Na etapa (2.17) a dissociagdo do metano continua até atingir a formacdo de
intermedidrios inferiores que irdo por sua vez gerar os intermedidrios das etapas 2.19 e 2.20
até a formacao do acetileno como se descreve nas etapas seguintes, as quais 2.21, 2.22, 2.23,

podem ser intercaladas apds a etapa 2.17.

CHs+ - CH2 + H* (2.21)
CH2+ - CH* + H* (2.22)
CH* —» C* + H* (2.23)
H*+H*—H,+2% (2.19)

CH*+CH*—C,H; (2.20)
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2.6.CONCLUSOES E PERSPECTIVAS

2.6.1 Conclusoes

Na sequéncia de desenvolvimento do processo combinado de desidroaromatizagdo do
metano associado com a reforma seca em um leito duplo foram formulados e aplicados os
catalisadores zeolitico HZSM-5 de molibidénio e ruté€nio e de niquel suportado em alumina.
Avaliacdoes operadas em reator de leito fixo tiveram como varidveis independentes a
temperatura de operacdo e a vazdo da fase gasosa, em fungdo das quais foi procedida anélise
do processo.

A andlise dos resultados obtidos da caracterizacdo dos catalisadores preparados,
recorrente ao uso das diferentes técnicas, conduziram as conclusdes seguintes:

- As analises de Difracdo de Raios-X, de Espectroscopia na regido do Infravermelho
com Transformada de Fourier e de Microscopia Eletronica de Varredura evidenciaram que a
estrutura cristalina e a morfologia do suporte zeolitico ficaram inalteradas, quando da sua
utilizacdo em meio reacional; nenhuma perda aprecidavel da cristalinidade foi observada para
Ru-Mo/HZSM-5 apés 24 horas de reacdo, confirmando a sua estabilidade como catalisador
para a DAM. Vestigios de carbono foram identificadas por MEV em amostras submetidas
ap6s reacdo para temperatura de 575°C. As andlises de FTIR identificaram na alumina a
presenca de um complexo de Ni com acetileno.

- as presencas dos metais ruténio e molibdénio foram constatadas no catalisador
zeolitico, adicionados em pequenas quantidades; e em sua estrutura apds a reacdo foi
notificada a presenca de Mo,C; ocorreu migracdo dos metais de um sistéma para o outro
quando postos juntos no reator ;

- a fase Mo,C deve ter sido a fase ativa do processo DAM, resultante da reacdo do
MoO3; com o0 metano, o que originou a formagdo do acetileno ;

- 0 processo DAM, com producdo de aromadticos, nao foi favorecido em operacodes a
baixa temperatura, mas um efeito sinergético entre os dois catalisadores com mais a adicao de
CO; na corrente de alimentag@o proporcionaram um rendimento de 42,91 % de acetileno;

- altos niveis de concentracio de acetileno foram evidenciados apds a adicdo de COy,
por volta dos 500 min de operacao estaciondria do processo DAM;

- com a adi¢do do CO; na alimentagao do reator houve um favorecimento do processo

catalitico combinado DAM/RSM, destacando a producao de acetileno.
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O processo combinado DAM e reforma seca produz seletivamente acetileno a partir do

metano e didéxido de carbono na faixa de 500°C a 600°C, sob 1 atm.

2.6.2 Perspectivas de Trabalhos Futuros

Considerando o potencial do processo combinado DAM/RSM, as seguintes
perspectivas para trabalhos futuros podem ser evidenciadas:

- avaliacdes do processo combinado DAM/RSM com uso do reator de membrana
favorecendo aumento da conversdo do metano e melhores rendimentos de acetileno,
hidrogénio e mono6xido de carbono.

- realizacdo de operacdes com diferentes correntes de alimentagdo de CO,, visando um

aumento na estabilidade do catalisador, ou seja, maior resisténcia ao coqueamento.
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ANEXO A.2

A.2.1: Célculos para preparacao dos catalisadores de Ni/y-Al,03 Mo-Ru/HZSM-5.

Nl/’Y-A1203

Vsolugﬁo =500 ml 5 Malumina T. termicamente = 132,8 149 g
Mcatalisador =130 £, Mguporte = 0,95 x 130 g= 123,5 g de SUPOI‘te; my; = Mcatalisador - Mguporte

my; = 6,5 g; Sal Precursor = Ni(NO3),.6H,0; PMg,= 290,81 g, PMy;= 58,71 g

M= PMga X myi = 290,81 x 6,5/58,71 =32,17 com acréscimo de 12% = 36,0602 g
PMn;

3%Mo-0,5% Ru/HZSM-5

Teor de Mo=3% massa do suporte: 100-(0,5+3)=96,5%
Teor de Ru=0,5% 100%----- 200g
96,5%----W=193 g de suporte

massa de Mo: 100%-----200 g

3% ----- x = 6g de Mo
massa do sal precursor: (NH,),Mo,0,,.4H,0;PM =1235,86;PM,, =95,94
1235,86¢ do sal ----- 7 x 95,94 ¢ de Mo
y e 6 g y=11,04 gdo sal com excesso de 12%=12,3663 g do sal
*Célculo da massa de Ruténio (Ru) 180 g de catalisador

FoRu=——R = (,005=—2:mm_ =0,005.m,, +0,9
RU+MNyg, 1750 Mg, 4180
0,995m,, =0,9 = m,, =0,9045g
temos : 1gRuCl,.xH,0 ————— 0,35g de Ru
O — 0,9045¢

x =2,5843 g de RuCl,.xH,0O
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ANEXO B.2
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3.1. INTRODUCAO

O processo water gas shift (WGS), tendo como reagdo principal o deslocamento do
hidrogénio da 4gua via interacdo catalitica com o monéxido de carbono (Equacdo 3.1),
apresenta-se como rota para o producdo de hidrogénio, considerando a disponibilidade do
monoxido no gds de sintese. Em temperaturas entre 400°C e 500°C catalisadores
desenvolvidos contendo ferro e cromo foram capazes de promover o processo WGS,
reduzindo a quantidade de mondxido para cerca de 2% do seu teor inicial. A baixas
temperaturas, esses catalisadores perdem sua atividade, sendo os sist€émas nas formas 6xido
de ferro-6xido de cromo utilizados como catalisadores de alta temperatura (HT). Tomando
cobre como base, catalisadores foram desenvolvidos para operar em temperaturas mais baixas
na faixa de 200°C com elevadas conversdes do mondxido de carbono (SMITH et al., 2010). O
processamento do vapor de dgua com monodxido de carbono ocorre via reagdo reversivel
moderadamente exotérmica (Equacdo 3.1), cuja constante de equilibrio diminui com o

aumento da temperatura.
CO + H,0 < CO, + H, AH, = —-41.2 kJ/mol (3.1)

O processo equimolar de reagentes para produtos € termodinamicamente favorecido a
baixas temperaturas, mas desenvolve-se cineticamente mais rdpida em altas temperaturas e
ndo € afetado pela pressao total.

Comercialmente, a reagdo de deslocamento do vapor de dgua é realizada em duas fases
adiabéticas (SMITH et al., 2010). Plantas de processamento de combustivel incluem um
reformador para produzir uma mistura de H,, CO,, CO, seguindo-se o processamento via
reacdo WGS, caracterizando duas fases separadas; respectivamente, de alta temperatura
(HTS) e de baixa temperatura (LTS) (SATTERFIELD et al., 1991). Promove-se assim a
conversdo do CO, a fim de se recuperar a energia perdida.

Alguns outros metais de transicdo (Fe, Co, Ni, Cu, Ru, Rh, Pd, Ag, Re, Ir,Pt, Au)
postos em catalisadores suportados sdo conhecidos por formarem sist€émas ativos para o
processo WGS (BOISEN et al., 2010). Face ao processo WGS, na pesquisa de sist€émas
eficientes a baixas temperaturas, requerer-se correlacionar as atividades dos diferentes metais
citados com as propriedades fisicas e quimicas das fases ativas formuladas. Na presente

abordagem, segue-se na dire¢do da consolida¢do do processo, considerando as previsdes de
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taxas de reacdo, previstas via mecanismos e cinética do processo. Projetou-se convergir para o
projeto do reator catalitico a ser submetido as operagcdes em maiores escalas.

Tendo em mente estes requisitos, teve-se como metas determinar de forma
experimental as taxas de reacdo, relacionando-as através de modelos que incluiram as ordens
de reacdo e as energias de ativacdo. Em primeira campanha de pesquisa foram avaliados os
catalisadores de Pt, incluindo mecanismos que serviram de base as formulacdes cinéticas
elaboradas e testadas. Um segundo grupo de catalisadores de Au formulados foram avaliados

segundo a mesma metodologia, envolvendo os efeitos de diversos suportes.

3.2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Com preocupagdes do esgotamento dos recursos para fornecimento de energia através
de tecnologias atuais, ou seja, nuclear, carvao, hidrelétrica, o interesse em meios alternativas
para producdo de energia eficiente, t€ém dado origem a pesquisas em dreas afins, de
processamento de combustivel. O processo water gas shift (WGS) é composto de reacdes de
de processamento de combustivel tipicas, estando caracterizado para as produgdes de vetores
energéticos.

Processamentos de combustiveis constituem meios de produgdo de energia e
adicionalmente de meios energéticos (H,, syngas,...). Os processos de reforma de
hidrocarbonetos estdao incluidos nestes procedimentos, € inserem-se em diferentes etapas de
reacdo. Neste universo, as etapas que compdem o processo WGS configuram o contexto, e

por vezes constituem a etapa de producdo do vetor hidrogénio.

3.2.1. Processos de Reforma

Dentre os processos de reforma mais conhecidas que podemos citar sdo as reformas
cataliticas do gds natural para a obtencao de gas de sintese (H,, CO) e ou H; que incluem as
reformas a vapor, a seca, a combinada e oxidacdo parcial, que foram discustidas extensamente

nas se¢oes 2.2.1,2.2.2,2.2.3 e 2.2.4 do Capitulo 2.
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3.2.2. Reacao de Water Gas Shift

O processo water gas shift (WGS) t€ém como base a etapa reacional de mesmo nome
na qual monéxido de carbono reage com dgua deslocando hidrogénio molecular e produzindo

diéxido de carbono (Equagdo 3.2).

H,0 + CO < CO; + Hy, (AH, =-41.2 kJ/mol) (3.2)

O citado processo WGS ocorre associado a produgdo de hidrocarbonetos, incluidos na

seguinte sequéncia:

C.Hy, + n H,O—n CO + (n+m/2)H, 3.3)
CO + H,O-~CO,+H, (3.1
CO + 3H,0—CH4+H,0 (3.4)

A etapa de reacao (Equacao 3.3), sob condi¢des de reforma a vapor (tipicamente cerca
de 800 C), € considerada irreversivel e pode se completar nestas condi¢des). Normalmente as
etapas de reacdo (Equacdo 3.1, 3.4), definem-se em condi¢des operacionais na saida do reator
de reforma a vapor em estado de equilibrio. O efluente do reformador de vapor prossegue
passando para uma série de reatores WGS que sdo operados a temperaturas mais baixas a fim
de deslocar o equilibrio da reacdo expressa pela Equacao 3.2 para a direita.

Operando-se em temperaturas intermédiarias (400-500°C), os catalisadores que
processam a etapa de reacdo WGS baseiam-se em Oxidos de ferro. Em operagdes a
temperaturas mais baixas (150-200 C) o catalisador escolhido t€ém o cobre como base. Mais
recent€émente, considerando a necessidade de se operar em baixas temperaturas € com
estabilidade, o interesse principal dos pesquisadores tém se dirigido para o processamento da
reacdo de WGS com metais nobres do Grupo VIII e metais de transicao (BOISEN et al.,
2010).

3.2.3. Catalisadores de processamento Water Gas Shift

Recentémente novas formulacdes t€m sido estudadas no desenvolvimento de novos

catalisadores para a reagcdo de water gas-shift focada em metais nobres.
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O interesse nas formulacdes de catalisadores de metais nobres para a reacdo water gas
shift consiste em desenvolver catalisadores com atividade significantes a baixas temperaturas,
baixo custo e boa eficiéncia de conversao. Na Tabela 3.1 encontram-se apresentados alguns

destes estudos.
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Tabela 3.1: Catalisadores para reacao de water gas-shift

CATALISADOR

(Cobre) CARACTERISTICAS CONDICOES RESULTADOS OBTIDOS REFERENCIAS
6% CO, 11% CO», Dissocia H,O facilmente ¢ O e OH néo
45% H,, and 38% pode ser facilmente removidos pelo CO .

Cu/Zr0, N.L H,0 T=230°C, P= em condicdes de reacdo e os sitios de Cu Liu ¢ Tang, (2010)
0,15Mpa. sd0 0s mais ativos
5% CO, 10% CO», Atividade aumentou com o teor de Cu.

Cu-Ce 20-90% de Cu. 15% H,0 and 40% 80% dos catalisadores Cu-Ce tiveram Kim ef al.(2009)

Co-precipitacio H; em He. T= bons desempenhos e atividades estavel a ’

150°C-360°C.

360°C.

Cu/MgO(100);Cu/CeO,(111)

N.L

PCO =20 TOH; PH2O
=10 Torr; T = 302-

falta de vacancias de O no Cu/MgO (10
0) catalisadores diferente dos
encontrados para Cu/CeO, (1 1 1) e
Cu/TiO, (1 1 0). As vacincias de
oxigénio presentes no Cu/CeO, (1 11)e

Rodrigues et

CwTiO(111) 377°C). Cw/TiO> (1 1 0) ajudam na dissociagio al.(2009)

da molécula de 4gua e reduzir a energia

de ativacdo aparente para o processo de
WGS.

apresentaram uma estrutura sensivel

. o 2% CO., 15% CO», para a reacdo de WGS a baixa

Cu/AlL O3 promovidos com Co-Precipitacdo temperatura. O modelo redox mostrou- .
45% H; and 38% N, . Dalai et al.(2006)
Mn. 8,55% de Mn 175-260°C se ser o mais adequado para o

catalisadores desenvolvidos

N.I.=N3do informado
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Tabela 3.1: Catalisadores para reacao de water gas-shift (Continuacao)

CATALISADOR

(Ouro) CARACTERISTICAS CONDICOES RESULTADOS OBTIDOS REFERENCIAS
O método de ativagdo mecanoquimica
Co-precipitagdo e 4,42 vol.% CO em g)r(;l;laliad;zal;i)r aélglﬁri(i?pitggﬁo quls/[ai?)i
Au/Ce02-Me,03;(Me = Y, SO argodnio. Pipo = N ) - : )
La. Sm. Gd. Yb AthagfIO. 31.1kPa:T= 140— atividade para a reacao WG§ foi | Andreva et al.(2009)
mecanoquimica. R encontrada para os catalisadores a base
350°C. .
de dopagem por Yb e Sm em cério.
As propriedades redox do suporte
desempenham um papel secundério,
Au-denosicio- importante € a natureza da interface
r.ecipitagﬁo 39%H,, 24% N,, 6% | metal-suporte. Zirconia € adequado para
Aue PUZr0; €CeOy- Zr0; | b Imp o Ea go 40| €O, 10% COe21% |0 ouro, uma vez que favorece a| Boaro ef al.(2009)
- impreghag H,O.T=150°-240°C | dissociacdo = da  dgua  interagindo
Incipiente. A .
forttmente com particulas de ouro
promovendo a adsorcdo e dessor¢do dos
reagentes envolvidos na reacao.
3 volf Coand 0| LN 0 cten dos. grupos
Au/ZrO, Método de refluxo | vol% H,O; T=130- he ¢ ETUPOS | Shen et al.(2009)
o OH na superficie, bem como na periferia
170°C.
de Au-ZrO,
1,9 vol.% CO, 39,7 Catalisadores sulfatados mostraram alta
Sintese da Zirconiae \ | vol.% H2, 9,5 vol.% | atividade que amostras em zircOnia, 2
Au/ZrO, e ZrO,-sulfatada Impregnagdo imida | CO2, 11,4 vol.% N2 | promo¢do da ZrO, elevou a d&rea Zane et al.(2009)

incipiente.

e 37,5vol% H,O0.
150-180°C

superficial melhorando a dispersao de
nanoparticulas de ouro.

N.I.=N3do informado
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Tabela 3.1: Catalisadores para reacdo de water gas-shift (Continuacao)

CATALISADOR
(Iridio)

CARACTERISTICAS

CONDICOES

RESULTADOS OBTIDOS

REFERENCIAS

II'/(CCOQ, TiOZ, A1203,
MgO)

Deposigao-
precipitacao,
Impregnagao imida
incipiente.

2 vol% CO, 1 vol%
0,,40 vol% H,/
He.(PROX)

A presenca de 1,60 % (massico) de Ir foi
essencial para a obtencdo de alta
atividade na reacdo de PrOx. Além disso,
os catalisadores IrCeO, tém uma notavel
estabilidade na reagdo de PrOx.

Zhang et al.(2007)

It/(Si0,, TiO,, ALLOs,
MgO)

Impregnacdo timida
incipiente.

39%H,, 24% N,, 6%
CO, 10% COz e 21%
H,0.T=423-513 K

A adsorcdo de CO a 25°C em It/Al,Os
produz trés bandas de absorcao em 2090,
2060 e 2018 cm’'. Em I/MgO, em
It/TiO; e em Ir/SiO, apenas uma banda
em 2060-2075 cm™ foi detectada. A altas
temperaturas, superiores a 200°C, CO
inclui a aglomeracdo de Ir, mas a
adsor¢do da H,O € prejudicada neste
processo;Na interagdo e na reacdo do CO
com 4gua hidreto Ir-carbonila e formagao
de formato foi observadas na superficie
dos catalisadores; A reacdo do CO com
dgua ocorreu prontamente a temperaturas
superiores a 250°C produzindo H; e CO,
e pequenas quantidades de
hidrocarbonetos. Ir/TiO, se mostrou ser
um catalisador eficaz

Erdohelyi e Suru,
(1996)

Ir/13-X Zeolite

N.L

N.L

a espécie ativa parece ser um iridio-
etileno diamina-carbonila, mas este
catalisador dura mais t€émpo sob as
condigdes de reacdo, pois a etileno
diamina ndo € deslocada pelo CO.

Lenarda er al.(1983)
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CATALISADOR
(Ferro)

CARACTERISTICAS

CONDICOES

RESULTADOS OBTIDOS

REFERENCIAS

F6203- A1203_
CI'203/ CuO

Co-precipitagdo

N.L

5a20 % (m) de Al,O3, cada um com 8%
(m) Cry03, 4% (m) CuO e balango de
Fe;0s3. A adi¢do de alumina de 10-15%
(m) aumentou a atividade e estabilidade
térmica do catalisador. A adi¢do de 10-
15%(m) de alumina aumentou a atividade
e estabilidade sendo 15% ideal para
obtencdo da maior velocidade de
consumo de CO.

Argyle et al.(2010)

Fe(Fe/promotor;pH,
temperatura de calcinagdo e
redugdo e métodos de
preparacgao)

Em estudo.

N.L

catalisadores baseados em ferro foram
preparados e avaliados em relacdo a seu
desempenho na reacdo WGS a altas
temperaturas. Como um  promotor
textural, aluminio e cromo impediram a
sinterizagdo de Oxidos de ferro e
estabilizam a fase de magnetita pelo
retardamento de sua reducdo adicional de
FeO a Fe metdlico. Um efeito
promocional de Cu é também observado,
mas depende fort€émente do método de
preparacao.

Ozkan et al.(2006)

N.I.=N3do informado
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Tabela 3.1: Catalisadores para reacao de water gas-shift (Continuacao)

CATALISADOR
(Niquel e Platina)

CARACTERISTICAS

CONDICOES

RESULTADOS OBTIDOS

REFERENCIAS

Ni/(Si0,, CeO,)

N.L

15% CO, 40% H,,
10%CO; e N,
balanco
T=330°-500°C

o uso de promotores (SiO; e CeO,) afetou
a atividade catalitica em uma reacdo de
WGS. A promocido por CeO, afetou
positivamente a conversao de CO, a
reacdo de WGS foi inibida enquanto que
a reacdo de metanacgao foi reforcada. Por
outro lado, SiO,, que apresentaram
grupos —OH ao catalisador Ni em massa,
resultou na promog¢do da reacdo de WGS,
em vez da metanacdo. Embora a
conversdao de CO usando o catalisador de
SiOyNi foi diminuida ligeiramente, a
seletividade na direcdo da reacdo de
WGS sobre catalisador de SiO,/Ni
apresentou os melhores resultados.

Lee et al.(2010)

0,5%Pt/TiO,

Impregnagao imida
incipiente.

0,05-9,0 vol% CO,
3,0-20,0 vol% H,0,
0-18,0 vol% CO,, 0-
50,0 vol%

H, /He.T=230°C e
250 °C.

As de ordens de reacdo com relagdo ao
CO, H,O, CO, e H, foram estimadas
como 0,5, 1,0, ~0,0 e -0,7,
respectivamente. A energia de ativacdo
aparente de 10,8 kcal/mol. Comprovou-se
a formacdo de espécies formato e
carbonato na superficie do suporte de
TiO, sob condi¢des de reacdo de WGS
através de experimentos SSITKA-
DRIFTS. No entanto, esses
intermedidrios de reacdo devem ser
considerados como espécies inativas
(espectadores) para a reacdo de WGS.

Kalamaras et
al.(2009)
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3.2.4. Suportes de catalisadores do processo WGS

Suportes de catalisadores que tém sido usados em processamentos WGS incluem
oxidos de cristais simples como a-Al,O3 e TiO,, grafite e filmes finos de 6xido.

Os sistemas sintéticos baseados em silica plana sdo feitos por oxidag¢do (térmica) de
fatias de silicio ou por evaporagao reativa de Si em oxigé€nio. A alumina tém como principal
caracteristica sua microestrutura na forma y-Al,O3; que € obtida como 6xido por desidratacao
térmica (calcinacdo) de hidréxidos de aluminio e oxi-hidréxidos. A sequéncia de
transformac¢do durante este processo t€m sido estudada hd muitos anos e também da outras
fases metaestdveis dependendo da temperatura de calcinacdo. A 7y-Al,Os ocorre em
temperaturas entre 350 e 1000°C (Equacdo 3.5), cuja sequéncia vai até cerca de 1200°C, com

a alfa-alumina.

Boemita/amorfo A1203—> 'Y—A1203—> 8—A1203—> 9—A1203—> (X—A1203 (35)

Os 6xidos de titanio apresentam-se em duas formas distintas o rutilo e a anatase, sendo
a forma rutilo a mais abundante, como sistéma polimorfo de TiO,, apresentando alta drea
superficial. Um sist€éma denominado P25 apresenta-se como uma forma do diéxido de titanio
produzido sinteticamente cuja composi¢cdo € uma mistura do rutilo com o anatase.

Muitos catalisadores suportados sdo principalmente preparadas com anatase, que é
mais estdvel que o rutilo a baixa temperatura. Apds aquecimento, em temperaturas superiores
a 1000 K, anatase € convertida em rutilo e sua drea superficial pode ser drasticamente
reduzida.

O 6xido de magnésio possuidor de drea superficial elevada é usualmente preparado
pela decomposi¢do do hidroxido de magnésio, mantendo a dgua quimissorvida e fissisorvida
(GUNTER et al.,1997). A superficie de MgO (1 0 0) (plano basal dos cristais cibicos) t€ém
sido usada em vdrios estudos de modelo de suporte de catalisador. Filmes finos de MgO
podem ser depositados por evaporagdo de MgO ou pela evaporacdao de Mg em atmosfera de
oxigénio.

Oxido de zinco (ZnO) apresenta-se como alternativa tendo em vista seu uso na catalise
de sintese de metanol. A interacdo entre Cu e ZnO € crucial para o desempenho destes

catalisadores, estando caracterizada pela ocorréncia de particulas de metais Cu em tnico ZnO
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cristalino. A interacdo entre superficies de ZnO e depdsitos de metais tém se mostrado
bastante forte e varia entre os tipos de superficie (GUNTER et al.,1997).

O o6xido de zirconio (zirconia) possui estrutura ctibica sendo estavel a alta temperatura
(>2650 K) para ZrO puro. Apresenta-se polimorfo a baixa temperatura exibindo uma estrutura
monoclinica.

Modelos de suporte baseados em cério (CeO) e lantanio (LaO) tém sido utilizados
para estudar o papel desses 6xidos em catdlise de controle de emissdes de automdveis. Sdo
preparados a partir da pirdlise de pulveriza¢do de solugdes aquosas de nitratos de Ce e La a

quente (600-700 K) sobre cristais de Al,O3 ou de NaCl (GUNTER et al.,1997).

3.2.4.1 Efeitos do suportes

Gonzalez et al. (2010) investigaram catalisadores baseados em platina suportados em
CeO,, TiO; e Ce-modificado TiO,(Pt/Ce-TiO;) para o processamento WGS. O sist€éma de Pt
suportado em Ce-modificado TiO, apresentou atividade melhor do que os catalisadores
suportados em 6xido de cério (Pt/CeO;) e em 6xido de titanio (Pt/TiO;), e melhor estabilidade
em temperaturas de reacdo superiores a 573 K. A caracterizagcdo do catalisador mostrou que o
cério no Ce-TiO, esteve presente em um estado altamente disperso com uma forte interagdo
com atomos de Ti. A redutibilidade do componente Ce em baixas temperaturas quando a
platina € suportada em Ce—TiO, propde-se ser a causa da obtenc¢do das melhores atividade e
estabilidade deste catalisador na reagao de WGS.

A atividade da WGS de doze diferentes metais de transi¢ao (Fe, Co, Ni, Cu, Ru, Rh,
Pd, Ag, Re, Pt, Au) suportado em espinélio de MgAl,04 e Ceg 75210250, foi determinada por
Dahl et al. (2010). Todos os catalisadores continham aproximadamente a mesma quantidade
molar de metal e foram preparados e tratados de maneira muito semelhante. As tendéncias
observadas na atividade sdo diferentes para os dois suportes: no espinélio MgAl,O4, 0
catalisador mais ativo é o Cu seguido por Pt, Rh, Pd e Ni, enquanto no espinélio
Ce75Z19 250, 0 catalisador mais ativo é o Pt seguido de Re, Rh e Pd e o Cu estando entre os
catalisadores menos ativos.

Chilukuri et al. (2009) estudaram a atividade de catalisadores de Cu com diferentes
suportes usando mistura de gés sintético que tenta imitar as condi¢Oes reais da reacdo WGS.
Entre os catalisadores investigados, CuO-Ce0O,-ZrO, e compdsitos CuO-CeO, mostraram
melhor desempenho quando comparados a CuO-CeO,-TiO,. No caso da dopagem com TiO,,

foi observado nos difratogramas de raios-X, que a cristalinidade de CuO-CeO,-TiO, ndo ¢é
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refor¢cada, pelo contrério, teve um efeito reverso. No entanto, a presenca da fase CuO de
caracteristicas semelhantes nos catalisadores indica que € possivel que as fases de cobre
metdalicas ativas em todos os catalisadores também foram similares durante a reag3o.

Laniecki e Ignacik (2006) desenvolveram um estudo em molibdénio sulfatados como
suporte e catalisadores de niquel-molibdénio que foram aplicados na reagdo de WGS. TiO,,
ZrO; e sistémas bindrios de TiO,—ZrO,, em que a composicdo foi alterada em dez intervalos
de (0-90%(m)Ti0O,—0-90%(m)Zr0O,), foram usados como os suportes para catalisadores Mo e
Ni—-Mo sulfatados. A percentagem madssica de Mo (8 %) e Ni (3 %) foram as mesmas em
todos os catalisadores estudados. Os autores concluiram que os catalisadores de Ni—-Mo
sulfatados suportados em misturas de 6xidos TiO,—ZrO; apresentaram alta atividade na reacao
WGS com alimentagdo de sulfatos.

Kim et al. (2009) conduziram um estudo comparativo para a reacdo de WGS sobre
catalisadores suportados de Pt promovidos com cério em vérios suportes tais como y-Al,Os,
Si0,, TiO, (P-25), CeO,, SiO,-Al,03, zircOnia estabilizada com itrio (YSZ) e ZrO, em uma
condicdo bastante severa de reagdo 6,7% vol. CO, 6,7% vol. CO; e 33,2%vol. H,O em H; .
Catalisadores Pt-Ce/TiO, foram selecionados para mostrar a mais alta atividade na reacdo de
WGS especialmente a baixas temperaturas. Pt-CeTiO, preparado pelo método de
coimpregnagdo alcangou a maior atividade WGS entre os catalisadores de Pt-TiO;
promovidos pelo cério. Este catalisador Pt-CeTiO, mostrou uma atividade catalitica mais
estavel em operacoes ciclicas e start-up/shut down quando comparado com o convencional
Pt-Ce/CeO,.

Panagiotopoulo e Kondarides (2006) investigaram a atividade catalitica dos
catalisadores suportados com metais nobres (Pt, Rh, Ru e Pd) para reacio WGS em relacdo as
propriedades fisico-quimicas da fase metdlica e do suporte. Os autores concluiram que o
desempenho catalitico dos metais nobres com suporte para a reagdo WGS depende fortémente
da natureza de ambos, a fase metalica e o suporte de 6xido metélico. Catalisadores de platina
sdo geralmente mais ativos do que Ru, Rh e Pd e exibem atividade significativamente mais
elevada quando suportados sobre um 6xido redutivel em vez de 6xidos irredutiveis. Platina
suportado em titanio é mais ativo do que o catalisador PtCeO, estudado, especialmente na
faixa de temperaturas 200-250°C, quando metais nobres sdo dispersos em 6xidos redutiveis,
tais como CeO; e TiO,, sendo a energia de ativacdo aparente da reacdo ndo dependente da
natureza da fase metdlica, mas somente da natureza do suporte utilizado. Em contraste, a
energia de ativacdo aparente difere de um metal para outro quando suportado em um 6xido

irredutivel, tal como Al,Os, indicando a ocorréncia de um mecanismo de reacdo especifico
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para cada metal. A taxa de reacdo especifica ou turnover frequency (TOF) ndo depende da
carga de metal, dispersdao ou tamanho do cristal para todas as combinagdes de metal-suporte
investigados. Finalmente, a atividade de PtCeO, nao depende das caracteristicas morfoldgicas
e estruturais do suporte, em contraste com o que foi encontrado anteriormente para oS
catalisadores de PtTiO,.

Park et al. (2010) investigaram os catalisadores de Pt promovidos com hidréxido de
sodio(s) e amodnio(a) e suportados em CeO,. Catalisador de Pt foram sintetizados para reacao
de WGS. A presenga de sddio (1,64%) sobre o CeO;(s) na superficie ndo afetou a dispersao
da Pt, mas modificou as propriedades basicas do catalisador e propriedades eletrOnicas das
particulas de Pt. Essas modificagcdes foram responsdveis por um melhor desempenho
catalitico na reacdo WGS sobre PtCeO,. No entanto, a presenga de sédio na superficie do
suporte degradou a redutibilidade na superficie do catalisador, conforme evidenciado pela
andlise de TPR. No entanto, a taxa especifica da reacdo WGS sobre Pt/CeO,(s) foi muito
maior do que sobre Pt/CeO;(a), indicando que a taxa de reacdo WGS nao significativamente
dependem da redutibilidade e que a reacdo WGS sobre o catalisador de Pt/CeQ, foi objeto do
mecanismo formato na superficie, em vez do mecanismo redox. Além disso, os autores
concluiram que o sédio agiu como o promotor na reacdo WGS para aumentar a densidade do
grupo OH ativo na superficie do catalisador Pt/CeQO,. Por conseguinte, um catalisador de Pt
suportado em CeQO,, para a reacdo WGS foi facilmente obtido através da aplicacio NaOH
como um precipitador em vez de amonia em solug@o aquosa.

Panagiotopoulo e Kondarides (2004) investigaram a atividade da reacdo de WGS,
usando metais nobres suportados em TiO,, relacionada as caracteristicas morfolégicas e
estruturais da fase metdlica dispersa e do suporte. As taxas de reacdo, por grama de
catalisador, aumentaram significativamente com o aumento da carga de metal, resultando em
um deslocamento das curvas de conversdo em direcdo a temperaturas mais baixas. No
entanto, a energia de ativagdo da reacao e a taxa de reacdo por dtomo de metal superficial ndo
dependeram das caracteristicas morfoldgicas da fase metdlica. A taxa de reacdo por superficie
ativa de Pt aumentou mais de duas ordens de grandeza com a diminui¢do do tamanho do
cristalito de TiO, de 35 a 16 nm, refletindo-se em uma diminui¢do paralela da energia de
ativacdo de 16,1 para 11,9 kcal/mol. Isso resultou em disponibilidade de catalisadores com
maior atividade a temperaturas inferiores a 350°C. Concluiu-se que sistémas incluindo o
suporte TiO, para metais nobres com caracteristicas morfolégicas e estruturais adequadas
(alta dispersao do metal, tamanho pequeno de cristalito de TiO;) podem ser considerados

candidatos promissores para o processamento da reacao WGS.
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3.2.5. Efeito das condicoes de preparacao de catalisadores do processo WGS

Os efeitos térmicos envolvidos nas etapas de calcinacdo e ativagdo de catalisadores
suportados indicados para o processamento WGS t€m sido destacados quando das
formulacdes de sistémas baseados em ouro, cobre e cério.

Jian-xin et al. (2010) avaliaram a atividade e a estabilidade do catalisador de ouro
suportado em Fe,O3; e CeO,Fe,O3 em relacdo a eficiéncias de conversdao do CO para a
oxidacdo de CO. Consideraram o efeito da temperatura na preparacdo dos catalisadores
calcinados em temperaturas diferentes, com o catalisador calcinado a 180°C exibindo o
melhor desempenho. Baixas atividades cataliticas foram observadas com um catalisador
calcinado a 120° C, o que foi justificado pela baixa interacdo entre nanoparticulas de ouro e
suporte. Por outro lado, quando a temperatura de calcinacdo foi superior a 180°C, um
crescimento dos graos de suporte e nanoparticulas de ouro ocorreram levando a redugao de
atividade catalitica.

Pintar et al. (2008) investigaram a influéncia da carga de CuO e o procedimento no
pré-tratamento do catalisador para desenvolver um catalisador de CuO-CeO, ideal para reagao
de WGS. Os autores concluiram que atividade dos catalisadores de CuO-CeQO,; para a reacdo
WGS esté relacionada com a extensdo da redugdo da superficie CeO, e abundancia de pontos
de contatos CuO-CeQ,, ambas determinadas pela temperatura de calcinagcdo e pelo teor de
CuO. Alteracdes na acidez de superficie do catalisador com o aumento da temperatura de
calcinacdo coincidiram estreitamente com tendéncias observadas na atividade dos
catalisadores testados na reacio WGS.

Sohrabi e Irandoukht (2003) investigaram o efeito da temperatura de calcinaciao sobre
a atividade dos catalisadores de cobre para a reagdo WGS, chegando a conclusdes relativas a
reducdo da drea total da superficie com o aumento da temperatura de calcinacdo. Tamanho da
particula de cristalitos de cobre e a distribuicdo dentro da estrutura de catalisadores sao
considerados como tendo um papel dominante na definicio da atividade global dos
catalisadores.

O efeito da temperatura de calcinag@o sobre a estrutura eletronica de catalisadores de
ouro foi investigado por Shi et al. (2006). A oxidacdo do CO foi empregada como uma reacao
teste para correlacionar as mudancas de fase com a atividade catalitica. Caracterizagdes com
uso de TPR, XPS e DRX mostraram que o catalisador de AuFeOxAl,O; altamente ativo
continha ouro nas formas Au’ e Au3+, tendo a melhor atividade obtida quando a razdo de

Au’Au’" foi de 0,89.
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3.2.6. Mecanismo e Cinética do Processo de Water Gas Shift

Motivados pela importancia industrial da reacdo de WGS, muitos pesquisadores (ver
Tabela 3.2) investigaram o mecanismo de reacdo e desenvolveram modelos servindo de base
a reflexdo sobre o comportamento do processo com catalisadores industriais comuns ou seja,
baseados em ferro ou cobre. Os resultados de varias destas investigacdes sugeriram que O
processo WGS ocorre em grande parte através de quatro mecanismos especificos assim
denominados: 1) o mecanismo redox; 2) o mecanismo formato; 3) o mecanismo associativo;
e, mais recent€mente, 4) o mecanismo de carbonato. O primeiro mecanismo implica uma
sucessiva oxidagdo pelo oxigénio adsorvido da H,O e a redugdo na superficie do catalisador

por CO, este sendo oxidado a CO, (Equagdes 3.6, 3.7).

H,O +* < O* + H, (3.6)
O*+CO <~ COp +* (3.7)

No segundo mecanismo, a 4gua adsorvida dissocia-se em um grupo hidroxila
adsorvido e hidrogénio atdmico adsorvido. O grupo hidroxila, em seguida, combina-se com o
monoxido de carbono adsorvido para gerar o formato adsorvido, que eventualmente
decompde-se em didxido de carbono e hidrogénio adsorvidos, produzindo produtos WGS

(Equacdes 3.8-3.10).

H,O* + * <> OH-* + H-* (3.8)
CO-* + OH* <> HCOO-* + * (3.9)
HCOO* «» COy* + H-* (3.10)

Finalmente, no mecanismo associativo a dgua adsorvida dissocia-se em OH adsorvido
e hidrogénio atdmico adsorvido. A hidroxila adsorvida, em seguida, oxida o CO adsorvido
resultando em CO, adsorvido e hidrogénio atdmico adsorvido (Equagdo 3.11 e 3.12).
H,O* <> OH-* + H-* (3.11)
CO-* + OH* «» CO, + H-* (3.12)

Além dos mecannismos redox e associativos, pesquisadores propuseram também que

areacdo WGS pudesse proceder através de um mecanismo de carbonato.



128

Capitulo 3: Avaliagdo do Processo WGS com Catalisadores de Platina e Ouro. Abordagem Cinética

Nas tentativas de modelar e prever o comportamento real do processo WGS tém sido
considerado mecanismos mais gerais muitas vezes compostos por etapas de reacdo elementar
de mecanismos mais consolidados. A Tabela 3.2 lista um conjunto de mecanismos
apresentados na literatura.

Os mecanismos elaborados tém sido usados para a formulacdo de modelos
representativos dos comportamentos cinéticos do processo WGS, através de férmulas de taxa
de reagdo com diferentes catalisadores. Ribeiro et al. (2007) propuseram taxas de reacdo do
processo WGS, contendo a energia de ativagdo aparente e as ordens de reacdo aparentes para
mecanismos WGS com catalisadores de Pt/Al,O3 e Pt/CeO,. Os autores mostraram em dois
modelos cinéticos distintos, o de sete etapas segundo o mecanismo redox ou com O
mecanismo redox modificado.

Wang et al. (2009) realizaram um estudo sistématico de teoria de densidade funcional
para reacdo WGS sobre MoS, puro e de superficie (1 0 0). Os resultados calculados
mostraram que a reacdo WGS deveria proceder da seguinte forma: (1) na primeira etapa, a
espécie H,O dissocia-se em espécies OH e H. (2) Na segunda etapa, a espécie OH se dissocia
em O e H em vez de reagir com CO para formar a espécie de formato HCOO. (3) As espécies
O formadas irdo se converter para o CO, meta-estidvel ao reagir com espécie CO na
superficie. (4) O CO, formado serd dessorvido de preferéncia via reacdo de superficie com o

H para produzir a espécie de formato HCOO, conforme Equacdes (3.13-3.18):

)H,O — OH-+H (3.13)
2a)0H — O+ H (3.14)
2b)CO +OH— HCOO (3.15)
3)CO + 0 — CO, (3.16)
4a)CO;, — (COy)gss (3.17)
4b)CO, + H— HCOO (3.18)

A reatividade dos grupos hidroxila mono e multicoordenado em PtZrO, com CO foi
investigada in situ com uso da técnica de FTIR por Lefferts e al. (2009). Verificou-se que os
grupos hidroxila monocoordenados com o suporte de ZrO, reagiram com CO para formar
formato. Grupos hidroxila multicoordenados foram necessarios para decomposi¢ao do

formato, produzindo H, e CO,, ocorrendo exclusivamente na presenca de Pt (ver a Figura

3.1).
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Figura 3.1: Mecanismo da reacdo WGS para Pt/ZrO,. 1: Formacgao de formato através
da reagdo entre CO e hidroxilas monocoordenados 2: Decomposicao de formato

envolvendo Pt e hidroxilas multicoordenadas. 3: Regeneragao das hidroxilas com dgua.

A cinética da reacdo de WGS foi estudada por Meunier et al. (2008) com um
catalisador 0,2% PtCeO,, entre 177° e 300 ° C, variando a pressdao de CO e de vapor. Uma
diminui¢do da taxa de reagdo com o aumento da pressdo parcial do CO foi observada
experimentalmente, confirmando que uma ordem negativa em relacdo ao CO pode ocorrer sob
determinadas condi¢Oes de baixas temperaturas. Assim, a ordem de reacdo aparente de CO
medido a 197°C foi -0,27. Esta observacdo apoia a ideia que a adsor¢do competitiva de CO e
H,0 desempenham um papel essencial no mecanismo de reacao.

Estudos cinéticos transiente e espectroscopia de FTIR in situ, desenvolvidos por
Seshan et al.(2008), foram utilizados para acompanhar as sequéncias de reagdo que compdem
o processo reacional de WGS sobre catalisador de Pt—ReTiO,. Resultados apontaram por
contribuicdes de uma rota de formato associativa com regeneragdo redox e duas rotas
classicas redox envolvendo TiO; e ReOx, respectivamente. Sob condi¢des da reagdo WGS o
rénio estd presente, pelo menos parcialmente como ReOx fornecendo uma rota adicional
redox para a reacdo WGS em que ReOx € reduzido por CO gerando CO, e reoxidado por H,O
formando H,. A taxa de reacdo global, com base na cinética do estado estaciondrio, foi dada

por:
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ty, = 0.075¢™™ N p ox p 02 (1-PB) (3.19)

em que 3 é o parametro de modelo de equilibrio. Resultados obtidos no estudo indicaram que
a reacdo entre CO adsorvido na Pt e grupos OH em titanio € a etapa determinante na definicao

da taxa de reagdo de WGS.
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Tabela 3.2: Mecanismo da reacdo WGS na literatura (S= sitio catalitico) .

. . Mecanismo )
Mecanismo Formato Mecanismo Redox Outros Mecanismo
Carbonato
)
g 2 ° 2 = s N ~ g 2
2 N oy &) Q 2 e o > 2 o §
2 - ) 2 ) 8 2 2 2 ) o < g <
Passos de Reagdes Elementar g N‘ = _E' = ~ 5 2 ) < g é S 's»
N ] y =) =2 = IS :
2 3 c 3 = 3 3 z : 3 < 2 3 5
2 - S = g ) 2 S 2 s :
3 5 g - 5 5 3 g 5 3 5 5 | %
o ) ¢ 9 8 B 2 = 5 g,
E Z 5 5 5 3 2! s =1 [5
7] < Z =
1 CO+S < CO-S ° 3 ° ° 3 3 ° ° ° °
2 H,0 + S — H,0-S . . . . . . ° . . . .
3 H,0'S < OH'S + H-S . . . . . . . . . .
4 CO-S + O-S & CO,S + S o . . . . . . . .
5 CO-S + OH:S < HCOO-S + S o o °
6 OH:S +S < O'S + H-S . . . . . . . . . .
7 CO-S + OH-S — CO,'S + H-S . .
8 HCOO:'S +S « CO,S + H-S hd L . .
9 HCOO:S + O-S < CO,'S + OH-S .
10 H,O0:'S + O'S <~ 20H-S . . . . ° ° ° °
11 H,0-S + H:S <> OH'S + H,S °
12 OH:S + H:S < O-S + H,-S .
13 HCOO:-S + OH:S « CO,'S + H,0-S .
14 HCOO:'S + H:S < CO,'S + H,-S L4 .
15 CO,'S > CO, +S ° ° ° . 3 ° ° ° °
16 H-S+H-S— HyS+S . . °
17 H, S > H,+S . . .
18 2H-S < H, +2S . . . . . . . .
19 H,0-S +S < O-S + H,-S .
20 HCOO:-S <~ CO, + H-S °
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Tabela 3.2: Mecanismo da reacdo WGS na literatura (S= sitio catalitico) continuacdo.

) ) Mecanismo )
Mecanismo Formato Mecanismo Redox Outros Mecanismo
Carbonato
o
8 2 = 2 ~ e N g @
N o) Q) Q N 9 12N ~ a ~ i~ S
= o)} Q ) Q R o) i) > @ in
Passos de Reagdes Elementar g % = 2 = ~ <, o\ ) =1 é S g -
g S G S G 3 = =t 8 = g > - S
S S 3 = B 3 = k) 5 S 5 &) N S
= kel = s = = g S =] ] 5
B g 2} = 9 b5 3 3 E 3 § o E
o 53 ] g é 8 o z = = £ 5
b= = 8 3 S s 3 2 S g e 2
= < z 3 g N
21 CO'S+0-S « CO+28S o o o
22 H; + O:'S < H,0-S o
23 CO +20-S < CO3S; o o
24 CO3S; < CO3S+S hd
25 CO3S <~ CO,+S o
26 20H-S < 20-S +H, o
27 H0+S <« O'S+H, o o
28 O'S+CO - CO;+S o °
29 CO;+ 0O'S < CO3S ®
30 HCOO:S + H:S < CO-S + H,O-S °
31 CO'S + H,O <~ HCOOH-S
32 HCOOH:S < HCOOH + S
33 20H-S <~H,0 + O-S o
34 HCOOH:-S < H»'S + CO,
35 HCOOH < H; + CO,
36 HCOOH « H;0 + CO
37 2HCOOH < HCOH + H;0 + CO,
38 HCOO:'S + H'S & H,COO-S +S i
39 H,COO:S + 4H-S < CH30H + H,0 + 5S i
40 H,0 +2S < OH-S + H-S
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Mecanismo
Mecanismo Formato Mecanismo Redox Outros mecanismos
Carbonato
wv
g Q 3 g a 2 S & g a g
s 2|2 | E(&e |8 |2 |a|E |8 |-|2]|¢2]:¢8
Passos de Reacdes Elementar % 'é z ?f : =~ §° % % : é é Q. 'E;
t | s [ S| eS| s & s |22 &e |3 |:
= el L = 1y
s | 8l g | e | s |8 | 2|2 |:|z|3)8]¢2]|c¢
= Z z & é N
41 H+M->2H+M
42 H+ CO; < OH + CO
43 OH +H, < H+H,0
44 2H+M-> H, +M
45 0;+2S < 20-S .
46 OH +S < OH-S .
47 H+S < H-S .
48 O0+S - 0-S .
49 COOH +S < COOH-S .
50 COOH'S +S < CO'S + OH-S .
51 COOH:'S +S & CO,'S + H'S .
52 COOH'S + H:S < CO-S + H,0-S .
53 COOH:'S + O'S & CO;,'S + OH-S .
54 COOH:'S + OH'S < CO,'S + H,0-S .
55 HCOO +2S < HCOO-S; .
56 HCOO:-S, <~ CO,'S+H-'S .
57 HCOO-S,;+ O'S < CO,'S + OH-S + S i
58 HCOO:-S, + OH'S < CO,'S + H,0-S +S i
59 H;+0'S+S < H-S + OH-S o
60 HCOOH:-S <~ HCOO-S + H-S .
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3.2.7. Termodinamica da Reacao de Water Gas Shift

Devido a natureza exotérmica da reacdo WGS, altas conversdes de CO sao favorecidas
em temperaturas mais baixas. Estes efeitos podem ser confirmados segundo os valores da
constante de equilibrio da reacdo WGS, os quais sdo quase 80 vezes maior quando a
temperatura € diminuida de 600°C para 200°C. Os valores das constantes de equilibrio da
reacdo WGS a diferentes temperaturas estao resumidos na Tabela 3.3.

Do ponto de vista termodindmico, a eficiéncia da reagdo WGS é maximizada em baixa
temperatura, alta concentracdo de dgua e uma concentracdo de hidrogénio baixa. No entanto
sob algumas condi¢des, considerando os catalisadores disponiveis, as operagdes sao
cineticamente limitadas a baixas temperaturas, no contexto das necessarias altas conversoes
de CO, incluindo esfor¢cos para minimizar o volume de reator (LADEBECK e WAGNER,
2003).

O método de produzir o gas de sintese terd efeito sobre o equilibrio do processo WGS.
A reforma autotérmica produz um gés de sintese com menor concentracdo de H, devido a
dilui¢do de nitrogénio em comparacdo com a reforma a vapor. Uma baixa concentragcdo de H,
melhora a conversdao de equilibrio do CO no processo WGS, considerando que a alta
concentracdo de H, obtida com a reforma a vapor diminui a conversao de equilibrio de reagcao
no processo WGS.

Observando-se a alimentag¢do do sistéma de processamento WGS, proveniente de um
reator de reforma, o teor de dgua alimentada t€ém uma forte influéncia sobre a conversao do
CO. Esta pode ser variada, controlando-se sua quantidade adicionada no reformador ou por
injecdo antes ou entre os estadgios da reacdo WGS. Em contraste, as concentragdes de CO, CO,
e H, sdo mais dependentes das condi¢des de operacdo de reformador, que por sua vez,
determinam as limita¢des termodindmicas.

O efeito da concentracdo de &agua relacionado a temperatura e concentracdo de
equilibrio do CO foi avaliado por Ladebeck e Wagner (2003) para um processo utilizando um
gds de sintese gerado a partir da reforma autotérmica, isento de hidrocarboneto residual. Pelo
aumento da relacdo molar de vapor e gis seco (S/G) um aumento de 0,25 (20% H,O) para
0,75 (42,9% H,0) fez com que a temperatura de equilibrio aumentasse em 100%, mantendo

1% CO.
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Tabela 3.3: Constantes de equilibrio da reacdo WGS. Efeito da temperatura.

Temperatura Temperatura
K, K,

°O) ()

93,3 4523,0 426,7 9,030
1489 783,6 482,2 5,610
2044 206,8 537.8 3,749
260,0 72,75 593,3 2,653
315,6 31,44 648.,9 1,966
371,1 15,89 704,4 1,512

Fonte: Ladebeck e Wagner (2003).

Para justificar a crescente temperatura, a temperatura da entrada para o catalisador
deve ser relativamente baixa. Em uma proporcao de S/G moderada de 0,50, uma temperatura
de admissdo de 243°C foi necessaria para atingir a concentra¢ido de equilibro de CO de 1%
em uma temperatura de saida de 334°C. No entanto, quando a propor¢do de S/G foi reduzida
para 0,25, uma temperatura de admissdo de 143°C foi necessdria para se alcancar 1% CO a
uma temperatura de saida de 260°C.

Dois estdgios de processamento WGS sdo tradicionalmente utilizados para tirar
proveito da cinética e termodindmica da reagdo. Ao operar com um catalisador HTS em
temperaturas mais altas a cinética favoravel pode ser explorada e o volume do leito de
catalisador pode ser assim minimizado. Via resfriamento do gas de sintese entre os estagios de
HTS e LTS um catalisador ativo pode aproveitar o equilibrio termodinamico a temperatura
baixa. Uma configuracdo em dois estdgios de WGS pode produzir uma saida de concentragdao
de CO de muito menos do que 1%.

Considerando a estequiometria equimolar da reacdo WGS o efeito da pressao mostra-
se reduzido, na faixa de pressao utilizada para o processamento do combustivel. Ladebeck e
Wagner (2003) relataram que aumentando-se a pressdao de 3 para 30 atm o efeito foi
insignificante sobre o aumento da concentracdo de equilibrio de CO. De outro modo se a

pressao foi aumentada mais, para 300 atm, a concentracao de equibrio do CO diminuiu.
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3.3. MATERIAIS E METODOS

3.3.1 Preparacao de Catalisadores de Platina em Dioxido de Titanio

Todos os catalisadores de Platina foram preparados pelo método de impregnacao
umida incipiente do suporte com o metal precursor apropriado.

0,22 g de nitrato de tetraaminoplatina(Il)(Pt(NH3)4(NO3), foi dissolvido em 1,5 ml
dgua e adicionada 1 ml de NH4OH concentrado. Em seguida adicionou-se uma massa do
suporte de 5,5 g até umidece-lo totalmente.

O catalisador € portanto secado a temperatura ambiente por 1-2 h, depois secado por 3
h a 125°C e finalmente secado em uma cdpsula de porcelana durante toda a noite em um
dessecador.

Na etapa de calcinacdo o catalisador previamente seco € submetido a 250°C por 3
horas com uma rampa de aquecimento de 5°C/min com ar sintético. Em seguida reduz a Pt
pelo aquecimento em corrente de H, partindo da temperatura ambiente. Inicialmente o
catalisador € aquecido a 100°C em H, durante 30 min, em seguida aquecido a 150°C por mais
30 min e por fim a 250°C por mais 30 min.

Na etapa final a 250°C € submetido a uma purga com He(N; ou Ar) e resfriado a

temperatura ambiente em He.

3.3.2 Preparacao de Catalisadores de Ouro

Os catalisadores de ouro foram preparados pelo método de deposi¢do-precipitacio
sendo provavelmente o método mais utilizado para preparagao de catalisadores a base de ouro
devido ao fato em que é possivel obter particulas de ouro na faixa de 2 a 3 nm.

Uma quantidade apropriada de é4cido tetraclorodurico (II) (HAuCls 3H,0), alfa Aesar
99,999%) foi dissolvido em 220 mL de dgua deionizada em um erlemeyer de 250 mL para
obter uma solu¢do cuja concentracdo foi de 0,0015 M. O eletrodo de pH foi introduzido na
solugd@o a fim do mesmo ser monitorado.

O pH inicial da solucao de ouro foi de 2,6. A soluc¢do foi aquecida a 35°C por agitador
magnético equipado com controle de velocidade de rotacdo e temperatura. Ao mesmo tempo,
o pH da solugdo de ouro foi ajustado para 6,0 adicionando-se NaOH 0,1 M por um témpo de 6
h. Para as duas primeiras horas, NaOH 0,1 M foi adicionando na soluc¢io de ouro para manter

o pH=6 por todo témpo, ap6s este periodo o pH foi checado e ajustado se necessdrio a cada 20
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min, devido a lentiddo de diminui¢do de pH ao longo do t€émpo, apds o ajuste do pH o
eletrodo foi removido e 2g do suporte foi adicionado a solugdo.

A lama formada foi entdo aquecida e mantida a 85°C por 1,5 hora, seguida pelo
resfriamento por 1h. O sélido foi removido via centrifugacdo (4800 rpm durante 10 min),
lavado com aproximadamente 500 mL de dgua deionizada e seco sob vacuo durante a noite a

temperatura ambiente.

3.3.3 Caracterizacao dos Catalisadores

3.3.3.1 Espectroscopia de Absor¢cdo Atomica (E.A.A)

Adotou-se um procedimento espectroanalitico para determinacdo qualitativa e
quantitativa dos metais segundo o protocolo experimental que consistiu na adi¢do de 100 mg
do catalisador em 3 mL de dgua régia e 1 mL de HF. Apés a adicdo do 4dcido a amostra foi
deixada em repouso por 3 dias para a digestdo e em seguida encaminhada para realizacao de

medidas de espectroscopia de absorcao atdmica.

3.3.3.2 Microscopia Eletronica de Transmissdo (MET)

Recorrente a técnica de microscopia eletronica aplicou-se um feixe de elétrons que foi
transmitido através de uma camada ultrafina interagindo com a amostra, gerando uma imagem
de alta resolugdo e detalhada da amostra. Esta andlise foi realizada em um microscopio
modelo JEOL 2000FX. Apés escolhidas as imagens, as mesmas foram utilizadas para medir

os diametros médios das particulas com o software Photoshop CS2.

3.3.3.3 Avaliagdo Cinética

Os procedimentos de avaliagdo dos catalisadores consideraram o objetivo de
quantificacdo dos componentes cinéticos do processo reacional de WGS. Para tanto as
avaliagdes cinéticas foram realizadas em um unidade consistindo de quatro reatores em
paralelo, com cada reator tubular inserido dentro em um forno tubular com controladores de

temperatura independentes.
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Os gases de reacdo foram alimentados nos reatores via oito controladores de fluxo
massico. Quatro deles foram usados para controlar a composicdo dos gases principais da
alimentacdo (Ar,CO,CO,,H;) e os outros quatro restantes sao utilizados para regular o fluxo
da alimentagdo pré-misturada para cada reator (Figura 3.2).

valvolas de sepurangas

Remulador de pressic CO HI:I oL H- I::I Ar
{ e

Controladores
_,-'—"'_'_'-F

bomba dz dzua

a a o o

Forno
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Figura 3.2: Esquema do sistéma de multi reatores.

A operagdo do sistéma foi conduzida (Figuras 3.2, 3.3) adotando-se a sequéncia:

Uma corrente de CO de alta pureza foi alimentada, sendo pré-aquecida a 320°C antes
da entrada do reator para evitar possiveis presenca de Fe-carbonilas, prevenindo deposi¢des
na surperficie do catalisador e assim afetar as medidas de taxas.

Uma corrente de H, de alta pureza, foi alimentada, apds ter passado através do sit€éma
de retencdo (“Deoxo Trap”).

A dgua deionizada foi alimentada por uma bomba de deslocamento positivo e
vaporizada antes da entrada do reator, para evitar flutuagdes na pressao parcial da dgua. Um
tubo capilar de didmetro interno de 0,254 mm foi usado para alimentar a adgua.

Na saida de cada reator um condensador refrigerado a 0°C com 4dgua mantinha baixa e
constante a pressao da dgua. Um conjunto de vélvulas permitia que as correntes de gases

vindos dos reatores fossem periodicamente injetadas em dois cromatdgrafos a gas HP Agilent
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6890 (um para cada dois reatores), equipados com detector de condutividade térmica(TCD) e
colunas Carboxen 1000.

As temperaturas do reator foram ajustadas para manter a conversio total de CO abaixo
de 10%, sendo ideal 5%, aceitdvel entre 8-10% mantendo portanto as condi¢des diferenciais.
O fluxo total de entrada foi mantido constante em 75 ml/min, com uma composicao padrao de
gds de 6,8% CO, 8,5% CO,, 21,9% H,0 e 37,4% H, e balanco de Ar que foi usado como
padrdo interno nas andlises cromatograficas dos efluentes.

A temperatura foi variada numa faixa entre 20° e 30°C, mantendo as concentracdes na
condig¢des padrdo, para determinar a energia de ativagcdo aparente.

Com respeito as ordens de reacdo dos reagentes e produtos foram medidas variando as
concentracdes com o t€émpo. As quatros concentracdes foram variadas nas faixas de 4-21%
CO, 5-25% CO,, 11-34% H,0 e 14-55% H, (Anexo C.3 e D.3).

Previamente ao inicio das operagdes, os catalisadores foram reduzidos em atmosfera
de hidrogénio com um fluxo de 50 ml min"' com uma mistura de 25% H> e 75%Ar a 300° C
para a platina e a 200°C para o ouro por 2 horas e estabilizado nas condi¢des padrdo de
reacdo. No final das operacdes os reatores foram resfriados a temperatura ambiente sob um
fluxo de 15 ml min" com Ar. Apés atingir a temperatura ambiente os catalisadores foram

passivados com a composicao de Ar/ 2% O, por 30 min (Figura 3.3).

Figura 3.3: Detalhe do sistéma de multi reatores para avaliacao catalitica



140

Capitulo 3: Avaliagdo do Processo WGS com Catalisadores de Platina e Ouro. Abordagem Cinética

3.4. CINETICA E AJUSTE DE MODELOS DESCRITIVOS DO
COMPORTAMENTO CINETICO DO PROCESSO WGS COM
CATALISADORES DE PLATINA E OURO.

3.4.1 Estimacao de Parametros Cinéticos

Seguindo as avaliagdes experimentais conduzidas em termos das concentracdes dos
componentes do processo de WGS e da temperatura propde-se inicialmente a adocdo da taxa
de consumo do CO de forma generalizada.

As energia de ativagdo e as ordens de reacdo a respeito dos reagentes e produtos para o
catalisador de platina e ouro, foram obtidas através dos grificos dos dados experimentais,
segundo a aplica¢do da Equacdo 3.20 e através da Lei de Arrhenius (Eq. 3.21), introduzida na

Equacao 3.22.

Lo = k'[Pco]a .I:PHZO ]b ":PHZ ]C '[Pco2 ]d '(1_[3) (3.20)

k=k,-e """ (3.21)
P, -P
p=—2 (3.22)
Peo 'PHZO ’ Keq

Nas quais 1, € a taxa de reacdo (mol de CO g'ls'l); k a constante de velocidade; P; a
pressao parcial das espécies i(atm); a,b,c e d sdo as ordens de reacdo em relacdo a CO, H;O,
H; e CO; respectivamente; 3 € um parametro de equilibrio, ko € o fator pré-exponencial, E, € a
energia de ativacdo (kJ/mol); R a constante universal do gases; T a temperatura(K).

De forma experimental, visto que os processos operacionais permitiram conversdes do
reagente CO inferiores a 10%, o sistéma funcionou de modo diferencial. Assim os valores
experimentais da taxa de reacdo foram calculadas a partir do balango de massa do reator de

mistura assim expressando-se:

_QAC,  QAC,
V’pcat m

I.

1

(3.23)

cat

Tendo-se Q(cm3 /min) a vazao do gis e m, (g)a massa do catalisador.
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Tomando como base as evidéncias experimentais obtidas nas avaliagdes cataliticas
para o processo de water gas shift, etapas de reacdes foram estabelecidas como parte de um
mecanismo proposto para o catalisador de platina. Expressdes das taxas de reacdes foram
desenvolvidas em termos dos componentes intermedidrios presentes.

As ordens de reacdo para os catalisadores de platina e ouro foram determinadas via
aplicacdo da Equacdo 3.24, utilizando dados experimentais com variagdo da concentracdo de
alimentacdo de cada componente individualmente, mantidos constantes as demais
concentracdes dos outros componentes. Considerando o efeito da temperatura, as energias de
ativacdo foram igualmente estimadas. De um modo geral t€m-se:

A taxa de reagdo sob o efeito da pressdo do componente estd expressa a seguir, na qual
ki=kHPjnj, J#, em que j representa os componentes diferentes daquele (i) cuja concentragdo de

alimentacdo varia,

-E

r =kP" =k, eXTP" (3.24)

Na forma linear as expressdes acima foram logaritimadas e assim se expressam:

Lnr,=Lnk +n, LnP, (3.25)
Lnk =Lnk, _E(L (3.26)
RT\T

3.5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Na direcao do desenvolvimento de operagdes cataliticas de produgao de hidrogénio via
processo water gas-shift (WGS: CO + H,O < CO, + H,) foram executadas pesquisas de
atividade de catalisadores de platina e ouro suportados, tendo em vista a viabilizacdo do
citado processo em temperaturas as mais baixas possiveis, previstas por predi¢des
termodinamicas.

Com base na metodologia descrita na se¢ao 3.3.3.3, procederam-se as avaliacdes dos
catalisadores de platina e ouro, adotando-se para tanto uma abordagem cinética, recorrendo-se
as detéminacdes das taxas de reacdo, com estimagdo das ordens de reacdo dos componentes, €
dos valores das energias de ativacao.

As operacdes em reator de leito fixo foram conduzidas a baixas conversdes dos
reagentes (< 10%), de modo a se poder considerar o sisttma como em funcionamento

diferencial.
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A partir de bases empiricas e/ou mecanisticas, particularmente para a platina, foram

concebidos modelos de descri¢cdo do comportamento cinético do processo.

3.5.1 Avaliacao da Atividade do Catalisador de Platina para o Processo

WGS.

Um catalisador de platina suportado em 6xido de titanio (2%Pt/TiO,, rutilo) foi
avaliado com a operagdo do processo WGS, variando-se a temperatura na faixa de 200°C a
400°C, sob pressao atmosférica. A atividade do catalisador no processo WGS foi quantificada
em termos da taxa de reacdo especifica, expressa como o nimero de moléculas formadas por
sitio ativo por unidade de témpo. Essa medida, indentificada como turnover frequency (TOF,
s7), ou turnover rate (TOR, s™), foi estimada a partir de medidas de dispersdo do metal
realizadas na temperatura de referéncia de 200 °C (TOR = rcoMpi/[ Xm Dm2ooec]) em que: 1o
¢ a taxa de conversdo de CO(mol de CO.s'lgca{l), Mp(massa atomica do metal M), Dy a
dispersdo do metal M, Xy teor de metal(gme/Eear)-

Associadas as avaliacdes experimentais das taxas de reacdo (rco) do processo WGS,
medidas em diferentes temperaturas.

Amostras (3) de mesma massa do catalisador 2%Pt/TiO,, utilizadas para operagdes de
processamento WGS a205°C, 250 °C e 300°C, tiveram suas atividades cataliticas especificas
estimadas via estimacdes da grandeza TOR, na faixa de temperatura de 200°C a 400°C. Na
Figura 3.4 estdo representadas as curvas de tendéncia TOR versus temperatura, as quais
indicaram para as trés amostras aumentos com a temperatura, tendo-se avaliado para a
amostra processada na menor temperatura (205°C) uma maior atividade, que atingiu um valor

do TOR de aproximadamente 1,34)(10'3 st
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Figura 3.4: Atividade do catalisador de platina no processo WGS. Efeito da
temperatura. Catalisador: 2% Pt/TiO,, condicdes de alimentacdo: 7% CO, 8,5% CO,,
22% H,0, 37% H, e 25% Ar, latm.

3.5.2 Efeito da Temperatura sobre o Comportamento Cinético do Processo

WGS. Influéncia do Teor de Platina do Catalisador

No sentido de confirmagdo de possibilidades de conduzir o processo em condi¢des
térmicas moderadas ( < 400 °C) foram realizadas avaliacdes na faixa de 200 °C a 300 °C. Os
resultados das operacdes do processo WGS nas diferentes temperaturas estdo representados
(Figura 3.5) em termos da taxa de reagado, segundo o consumo do monéxido de carbono (rco),
posta em fun¢do da temperatura, formulada nas coordenadas da Equacdo de Arrhenius (In rco
versus T'l).

De um modo geral foram observadas maiores taxas de consumo nas menores
temperaturas de operacdo. O equilibrio quimico favorecido para a produ¢do de hidrogénio em
temperaturas mais baixas justificam os citados resultados. Em referéncia (LADEBECK e
WAGNER, 2003), t€ém-se na direcdo da tendéncia observada, de 204,4 °C a 371,1 °C, a
diminui¢do da constante de equilibrio de 3,75 para 1,51.

Na sequéncia das avaliagcdes sob o efeito da temperatura, empreendeu-se a pesquisa da
influéncia do teor de platina contido no catalisador (Figura 3.5), no contexto das condi¢des de

reacdo praticadas. O teor do metal foi variado nas formulacdes de 0,2, 2 e 6 % em massa.
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Figura 3.5: Efeito da temperatura sobre a taxa de reacdo.Influéncia do teor de Pt no
catalisador Pt/TiO,. Condicdes de alimentagdo: 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H,
e 25% Ar, latm.

Constatou-se que a maior taxa de consumo foi de 1,31x10'6, a 205 °C, com o
catalisador Pt (2% em massa)/TiO; ; enquanto a menor taxa foi de 9,76x10'7, a 195 °C,
com o catalisador Pt (0, 2% em massa)/TiO, .

O aumento dos teores de Pt de 0,2% para 2% e 6% em massa representaram
elevacdo nos valores das taxas de reacdo (rco, mols’lg'lcat) em toda faixa de
temperatura avaliada. Um aumento do teor do metal de 0,2 % para 6% nao significou
uma elevagdo proporcional dos niveis da taxa de reagdo. Os aumentos maiores
ocorreram com o catalisador contendo o teor de metal intermedidrio de 2% em massa.
Isso pode ser explicado pelo fato de que com o acréscimo do teor do metal, acima de
2%, houve também um aumento nos tamanhos de suas particulas depositadas sobre o
suporte, diminuindo assim a disponibilidade de sitios ativos superficiais, com
consequente reducdo da respectiva taxa de reacdo. Evidéncias com base em imagens
em TEM dos catalisadores (Figura 3.6) revelaram que os aumentos médios das
particulas foram de 2,27, 2,58 e 2,78 nm, respectivamente a 0,2%, 2% e 6% em massa
de platina. As distribuicdes de tamanhos de particulas indicam que particulas de
dimensdes compreendidas entre 3 e 4 nm para o catalisador Pt (6% em massa)/TiO,, as
quais significaram em torno de 60% e 20% do total respectivamente. Essa distribuicao
concentrada em maiores tamanhos de particulas do metal deve significar menor

dispersdo da platina, o que pode ter originado essas maiores aglomeracdes, menores
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disponibilidades de sitios superficiais ativos, assim resultando em diminui¢do das taxas

de reacdo.
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Figura 3.6: Imagens em TEM e distribuicéio dos tamanhos de particulas dos

catalisadores de platina. a) Pt 0,2% massa b) Pt 2% massa e c) Pt 6% massa.
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As formas lineares assumidas pelos resultados experimentais obtidos com os trés
catalisadores, expressos em termos das coordenadas da Equacdo de Arrhenius, permitiram a
estimagdo das correspondentes ordens de grandeza das energias de ativacdo. Na Tabela 3.4

estdo relacionadas as energias de ativacao do processo WGS com os catalisadores de platina.

Tabela 3.4: Energias de ativacdo do processo WGS. Efeito do teor de platina.

Catalisador Teor de Platina (%) Energia de
Ativacao(kJ/mol)
0,2 57 £2,39
Pt/ TiO, 2 63 +£2,18
6 57 £2,34

As retas de tendéncia da Figura 3.5, de mesmas inclinagdes, confirmam as ocorréncias
de energias de ativacao de mesmas ordens de grandezas, significando independéncia do teor

de platina do catalisador.

Comparando as energias de ativacdo com estudos relatados na literatura foram

observados, conforme descrito na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Energias de ativacdo do processo WGS. Comparagdo com a literatura.

Catalisador Teor de Platina Energia de
Referéncias

(%) Ativacao(kJ/mol)
0,2 57 £2,39 Este trabalho

2 63 +2,18 Este trabalho

6 57 £2,34 Este trabalho
0,5 45 Kalamaras et al.

Pt/ TiO,
(2009)

0,1° 66
0,5 66 Panagiotopoulou e
2,0° 68 Kondarides, (2004)
5,0° 65

 suporte utilizado nos experimentos TiO,(P25).
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Os resultados expressos na Tabela 3.5 apontam para uma similaridade, ou seja que os
valores das energias de ativacdo foram independentes do teor de platina adicionada ao

catalisador.

3.5.3 Avaliacao Cinética do Processo WGS com Catalisadores de Platina.

O processo WGS foi avaliado em presenga de catalisadores de platina, procedendo-se
operacdes isotérmicas em trés temperaturas (205°C, 250°C, 300°C). Foi adotado como
procedimento variar a composicdo de um dos componentes da corrente de alimentagdo no
reator, mantendo fixas as composi¢des dos demais (Anexo C.3).

Com base nos valores de alimentagdo (A) e saida (S) do reator nas trés temperaturas
praticadas para cada componente submetido a variagdes na alimentacdo, foram estimadas as
taxas de reacdo experimentais (Equacdo 3.23, rwgs = Q[Cia-Cis]/Vpca). Na Figura 3.7 estdo
representadas as taxas de reacdo em coordenadas lineares (Inrwgs versus InP;; i = CO, Hy,
CO,, H;0), em fungdo das pressdes parciais de saida do reator, referente a cada componente
cuja composicao de alimentacdo foi submetida a variacoes.

Os coeficientes angulares das retas ajustadas forneceram os valores das ordens de

reacdo relativas a cada componente, constantes do modelo empirico segundo a lei de poténcia
(rwgsi = K.IIP™; ni = ordem de reacdo de cada componente i) adotada para descrever o

comportamento cinético do processo WGS com o catalisador de Pt/TiO; nas temperaturas de

operacio.



148

Figura 3.7: Efeito da pressdo sobre a taxa de reacdo. Ordens da reacdo. Catalisadores 2% Pt/TiO, A) 205°C B) 250°C C) 300°C. Condicdes de
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Os valores das taxas de reacdo (rco) expressos em funcdo da temperatura, segundo as

coordenadas de Arrhenius, estdo representados na Figura 3.8.

0,0 4
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Figura 3.8: Efeito da temperatura sobre a taxa de reacdo do processo WGS.

Catalisador 2% Pt/TiO, em diferentes temperaturas. Condi¢des de alimentacdo: 7%

CO, 8,5% COg, 22% H,0, 37% H; e 25% Ar, latm.

Os ajustes lineares de bons niveis (R2 = 0,9974 — 0,9996) qualificaram os valores

obtidos das energias de ativacdo, e aqueles das ordens de reacdo do processo WGS relativos

aos reagentes e produtos, para o catalisador 2%Pt/TiO,. Na Tabela 3.6 estdo relacionados os

citados valores.

Tabela 3.6: Parametros cinéticos do processo WGS. Ordens de reagdo e energias de ativacao.

Catalisador 2%Pt/Ti0,.

Catalisador T(°C)?

nCO nH,O0 nH; nCO; Ea(kJmol’)

TOR(s P

2% 205
Pt/TiO, 250
300

0,19 0,64 -0,71 0,00
0,31 0,58 -0,64 -0,02
039 0,72 -0,62 -0,07

11,1x107
9,94x10
9,95x10

* Temperatura na qual as medidas foram realizadas

> TOR para a reacdo global a 200°C, 1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Ar

Os ajustes do modelo empirico baseados na lei de poténcia, com consequentes

resultados em termos dos valores das ordens de reagdo relativas aos diferentes componentes
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do processo WGS, forneceram informagdes que puderam ser associadas a hipdteses de
mecanismos complexos envolvendo as etapas reacionais envolvidas. Nesta dire¢do, foi
possivel dar inicio a concepcdo de modelos via expressdes de taxas de reagdo fundamentadas
em mecanismos. Assim, a partir dos valores estimados foram extraidas as seguintes
indicacoes:

- a baixa ordem de reacdo em relagdo a CO indicou como passivel de ser adsorvido
pela Pt;

- os valores negativos das ordens de reagdo em relacdo ao H, podem implicar em que
ocorra inibi¢do do processo por parte deste componente;

- os valores positivos em relacdo a dgua podem significar um efeito positivo na
atividade do catalisador;

- 0 CO; com ordens de reac@o quase nulas tém indicacdo de ocorréncia de seu pequeno
efeito sobre a atividade do catalisador, como foi evidenciado por Thinon et.al.(2009);

- os valores obtidos para o parametro 3 de desvio do equilibrio de reacdo ficaram entre
0,03 — 0,1, indicando que o processamento WGS com o catalisador de platina foi realizado
distante do equilibrio;

- de um modo geral as ordens de reacdao em relagdo a H,O, H, e CO sofreram pequenas
variacdes de valor sob o efeito da temperatura de processamento, como era de se esperar, mas
com tendéncias indicadas de aumentar com a elevagdo de 205°C para 300 °C;

- a energia de ativagado foi estimada como aproximadamente constante, € da ordem de

57,67 kJmol ™.

3.54 Ajuste do Modelo Empirico do Comportamento Cinético com os

Catalisadores de Platina

Para fins de confirmagdo da representacdo matémadtica do comportamento cinético
verificado nos experimentos do processo WGS, inicialmente quantificado pela proposta de
leis de poténcia para relacdes da taxa de reacdo com as concentracoes dos componentes
individuais, os ajustes foram formulados através da aplicacdo de uma andlise de regressao
multipla (Anexo B.3).

Foram considerados os efeitos da pressdes parciais dos quatro componentes, com

variacdes simultineas de suas composicdes, envolvendo as estimagdes de todos os
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parametros, ordens de reacdo e a constante de velocidade. As funcdes de regressdo foram

expressas na seguinte forma:

gy TRl [Puo ] [P T [P I (3.27)

In—<— =Ink+nCOln Poo +nH,0InP, , +nH, InP, +nCO,InP,, (3.28)

(1-B)

Resultado dos ajustes via regressdo multipla foram quantificados os valores das ordens
de reacdo. Na Tabela 3.7 estdo listados as ordens de reagdo obtidos pelos dois métodos
citados.

Os modelos empiricos como sdo chamados os modelos da taxa de reacdo da Lei de
velocidade apesar de nao serem considerados modelos de mecanismo cinético sao de grande

ajuda em projetos de reatores e otimizacdo (MADEIRA et al.,2010).

Tabela 3.7: Comparacio dos valores dos pardmetros ordens de reagcdo estimados via

regressao linear simples e regressdo multipla.

Catalisador T(°C)* nCO nH,0 nH, nCO,
a(l) b(m) a(l) b@m) a(l) b(m) a(l) b(m)

205 0,19 0,06 0,64 0,63 -071 -0,70 -0,00 -0,01
250 031 0,29 058 058 -064 -0,61 -0,02 -0,02
300 0,39 035 0,72 0,70 -0,62 -0,56 -0,07 -0,06

2%
Pt/TiO,

a(l) representa o valor calculado das ordens de reacdo dos componentes por regressdo linear simples-
método do isolamento;

b(m) representa o valor estimado das ordens de reacdo dos componentes por regressio miultipla-método
para o sistéma completo;

¢ Temperatura do processo.

De modo comparativo (Figura 3.9), a validacdo do ajuste dos dados, segundo o método
do isolamento das concentragdes dos componentes e aquele que generalizou o envolvimento
das concentracoes de todos os componentes simultaneamente, mostrou-se eficaz

estabelecendo uma correspondéncia linear entre ambos.
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Figura 3.9: Comparagdo da taxa linearizada rCO (modelo) versus
rCO(experimental). Método do isolamento e método generalizado das
concentracdes de todos os componentes simultaneamente. Condi¢des : catalisador:
2%Pt/Ti02, 205 °C, 250 °C, 300 °C, 1 atm, alimentacgdo, 7% CO, 8,5% CO,, 22%
H20, 37% H, e 25% Ar.

Na Figura 3.10, os dados de residuo de variagcdo, das varidveis dependentes taxa de
reacdo em func¢do das varidveis independentes mostraram que seus valores foram inferiores a

+ 0,20 %, indicando assim que os dados obtidos experimentalmente sdo de qualidade

confiavel.
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Figura 3.10: Grifico de residuo do modelo de Lei da velocidade para 2%Pt/TiO,
nas diversas temperaturas, 1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H; e 25% Ar

3.5.5 Avaliacao da Atividade do Catalisador de Ouro para o Processo WGS.

Tendo em vista a verificagdo de uma alternativa de operacionalizacdo do processo
WGS, na direcdo da utilizacdo de sisttmas com melhores atividades cataliticas a baixas
temperaturas, foram empreendidas, no universo dos metais nobres, a formulacdo e a avaliacdao
de catalisadores de ouro.

Considerando os resultados precedentes, obtidos com os catalisadores de platina
suportados no didxido de titanio, optou-se por testar catalisadores de ouro com o citado
suporte. Os catalisadores de ouro formulados inicialmente utilizaram TiO, em suas formas
rutilo, anatase e P25, nas composicoes massicas de 2% Au/TiO,; 2,0% Au/Anatase e 2%
Au/P25. Suas atividades foram avaliadas a 120°C e 1 atm, nas mesmas condi¢des de
alimentacdo praticadas anteriormente com os catalisadores de platina. Os valores de
atividades expressos em TOR(s™') estimados a 120 °C, avaliados em funcdo da temperatura,

estdo representados na Figura 3.11.
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Figura 3.11: Efeito da temperatura sobre a atividade no processo WGS.
Catalisadores de ouro em diferentes estruturas cristalinas: (m)2% Au/TiO,, (A) 2,0%
Au/Anatase (#)2% Au/P25. Condi¢des de alimentacdo: 7% CO, 8,5% CO,, 22%
H,0, 37% H;, e 25% Ar, latm.

As evolugdes do TOR com o aumento da temperatura indicaram que o catalisador de
ouro suportado em P25 apresenta uma maior atividade catalitica em relacdo aos demais.
Referente aos valores obtidos na maior temperatura (144 °C), a atividade do sist€éma Au/P25
foi 2,70 vezes maior que a do catalisador Au/Rutilo. Em relacio ao Au/Anatase aquela
atividade (Au/P25) foi 1,67 maior. O catalisador de Au/Anatase apresentou uma atividade
catalitica 1,62 vezes maior que o Au/Rutilo.

Na Tabela 3.8 estdo relacionadas as energias de ativacao do processo WGS com os

catalisadores de ouro, identificados com trés diferentes suportes de didxido de titanio.

Tabela 3.8: Energias de ativacdo do processo WGS. Efeito da estrutura do suporte 6xido de

titanio. Condi¢des de alimentacao: 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Ar, l1atm.

Catalisador Suporte Energia de Ativacao
(kJmol™)

2%Au/ TiO, Anatase 45 £ 1,71

2%Au/TiO, Rutilo 58 +£2,38

2%Au/ Ti0, P25 48 + 1,87
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Em relacdo a energia de ativacdo do processo WGS foi possivel observar uma
similaridade entre os valores obtidos com os catalisadores de ouro suportado em anatase e
P25. No caso do suporte na forma rutilo verificou-se o envolvimento de uma energia de
ativacdo cerca de 20% mais elevada, comparativamente as outras duas estruturas.

Na Tabela 3.9 estdo relacionadas as ordens de reacdo em relagdo aos componentes do
processo WGS operado com catalisadores de ouro suportados nas trés formas estruturais do

6xido de titanio.

Tabela 3.9: Parametros cinéticos para o catalisador de Au. Ordens de reacdo em relacio aos
componentes. Suportes de 6xido de titanio. Condicdes de alimentagdo: 7% CO, 8,5% COa,
22% H,0, 37% H, e 25% Ar, latm.

Catalisador ~T(°C)* nCO nH0 nH, nCO, TOR(')’
2% Au/Anatase 120 0,77 -022 -0,17 -0,09 7,54x10”
2% Au/TiO, 120 083 -051 -0,13 007 4,66x10°
2% Au/P25 119 0,84 -021 -024 -0,07 12,6x10°

* Temperatura na qual as medidas foram realizadas

Observando-se os resultados obtidos para o catalisador de 2%Au/TiO; na forma de
rutilo cuja energia de ativacao foi de 58 kJ/ mol, e comparando—se com os resultados obtidos
para os catalisadores com 2% de platina suportados em TiO,(rutilo), a 205°C(temperatura
mais proxima) cuja a energia de ativagdo foi de 63 kJ/mol percebe-se que praticamente ndo
houve alteracde significativas, sendo que com o catalisador a base de ouro se obteve-se uma

energia de ativacdo similar, em temperatura mais baixa, em cerca de 80°C.

3.5.6 Processamento WGS com Catalisadores de Quro. Avaliacio de

diferentes Suportes. Efeito do teor de metal no catalisador de Ouro.

Seguindo a linha de investigacdo de atividades dos catalisadores de ouro para o
processamento WGS foram formulados outros dois sist€émas suportados em ZrO, e ZnO.
Esses sistémas foram avaliados e comparados, em termos da velocidade de consumo do
monodxido de carbono, incluindo aquele catalisador suportado sobre TiO,. Utilizando cada

suporte foram formulados dois catalisadores com diferentes teores de ouro.



156

Capitulo 3: Avaliagdo do Processo WGS com Catalisadores de Platina e Ouro. Abordagem Cinética

Os efeitos dos teores do metal nos catalisadores de ouro foram avaliadas nos sistémas
Au/TiO,, Au/ZrO; e Au/ZnO via processo WGS. Na Figura 3.12 estdo representadas as taxas
de reag¢do do processo WGS em funcdo da temperatura para os seis diferentes catalisadores de

ouro.
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Figura 3.12: Efeito da temperatura sobre a taxa de reacdo do processo WGS. Efeito do
tipo de suporte. Influéncia do teor de ouro. Condicdes de alimentagdo: 7% CO, 8,5%

COy, 22% H,0, 37% H; € 25% Ar, latm.

De um modo geral, hd nos resultados representados evidéncias de que os catalisadores
de ouro suportados em TiO(rutilo) e ZrO, sdo os mais ativos para o processamento WGS, e o
crescimento desta atividade ocorre quando o sist€éma foi formulado com teor mais elevado do
metal. Nestes casos, o processo WGS € operado na faixa mais baixa de temperatura, de 120 a
140°C, tendo taxas de consumo do CO correspondentes, de 3,17 x107a 4,85)(10'7 mols"lgca{l,
para os catalisadores de TiO; e de 2,03x107a 3,18x10” mols’lgca{1 para os de ZrO,.

Comportamento similar ndo aconteceu com os catalisadores Au/ZnO, cujo aumento do
teor do metal de cerca de 140% ocasionou um queda na taxa de reacdo. Este fato pode ter
ocorrido devido ao aumento no tamanho das particulas do metal, as quais nas maiores
dimensdes causaram uma diminui¢do no nimero de sitios ativos superficiais. Resultados de
analises em TEM (Figuras 3.13 A e B) evidenciam essas possibilidades.

As imagens de TEM e os correspondentes histogramas de distribuicdo de tamanho de
particula para os catalisadores de Au/ZnO mostram claramente um aumento significativo nas

dimensdes das particulas. Quando se avaliaram os dois catalisadores Au/ZnO as particulas
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foram contabilizadas e um didmetro médio foi calculado. Na amostra do catalisador de
1,48% Au/ZnO o diametro médio foi estimado em 3,03 nm enquanto que para o catalisador de
3,55% Au/ZnO este foi de 4,14 nm. Houve um aumento do didmetro médio de cerca de 37%,

evidenciando portanto a diminui¢do da taxa reagao.

® . P B

Frequencia(%)
o)

»

202 23 P F 0 H K
Tamanho de particulas (nm)

Frequéncia (%)

1 2 8 4 5 6 7 8 9 1

Tamanho de Particula (nm)

Figura 3.13: Imagens em TEM e distribui¢io dos tamanhos de particulas dos

catalisadores Au/ZnO. A) 1,48% Au em massa B) 3,55% Au em massa.
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3.5.7 Avaliacao Cinética do Processo WGS com Catalisadores de Ouro.

O processo WGS foi avaliado em presenca de catalisadores de ouro, seguindo a
mesma metodologia utilizada na avaliagdo com os sisttma de platina. Para tanto, foram
realizadas operacdes isotérmicas a 120°C. A composicao de um dos componentes da corrente
de alimentacdo no reator foi variada, mantendo fixas as composicdes dos demais. (Anexo
D.3).

Na Figura 3.14 e 3.15 A e B estdo representadas as taxas de reacdo em coordenadas
lineares (Inrco versus InPj; 1 = CO, H,, CO,, H,0), em funcdo das pressdes parciais de saida
no reator, referente a cada componente cuja composi¢do de alimentacdo foi submetida a
variagdes. Os coeficientes angulares das retas ajustadas forneceram os valores das ordens de

reacdo relativas a cada componente.
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Figura 3.14: Efeito da pressao sobre a taxa de reac@o.Ordens da reacdo (A)2%Au/TiO,, 120°C e (B) 2%Au/ZrO,, 120°C. Condi¢des de
alimentacdo:1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Ar.
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Figura 3.15: Efeito da pressao sobre a taxa de rea¢do.Ordens da reacdo. (A) 1,3%Au/Fe,03, 120°C e (B) 1,48%Au/Zn0O, 200°C.Condicdes
de alimentagdo:1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Atr.
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As ordens de grandezas das energias de ativacdo mostram um comportamento de
similaridade entre as atividades dos catalisadores de titanio e zircOnia, incluindo os suportes
estudados. A partir dos dados cinéticos obtidos em termos das concentracdes dos reagentes e

produtos foram representadas as energias de ativagao (Figura 3.16)

= 2% Au/TiO,
2% Au/ZrO,

® 1,3% Au/Fe,O,

A  1,48% Au/ZnO

Ln(r(WGS))

-4 T T T T T T T 1
2,0 2,2 2,4 2,6 2,8

T'10%(K)

Figura 3.16: Efeito da temperatura sobre a taxa de reacdo. Catalisadores: 2% Au/TiO,, 2%
Au/ZrO,, 1,3% Au/Fe,03, 1,48% Au/ZnO. Condi¢des de alimentagdo: 7% CO, 8,5% CO,,
22% H,0, 37% H; e 25% Ar, latm

Os ajustes lineares de bons niveis (R2 = 0,9968 — 0,9979) qualificaram os valores
obtidos das energias de ativacdo, e aqueles das ordens de reacdo do processo WGS relativos
aos reagentes e produtos, para os catalisadores de ouro. Foram considerados os efeitos do tipo
de suporte utilizado nos catalisadores, para os quais na Tabela 3.10 estdo relacionados os
citados parametros.

Tabela 3.10: Parametros cinéticos do processo WGS. Ordens de reagdo e energias de

ativacdo. Catalisadores de ouro.

Catalisador T(°C)* nCO nH,0 nH, nCO, Eaklmol') TOR(s")’

2%Au/TiO, 120 0,83 -0,51 -0,13 -0,07 58 4,66x107
2%Au/ZrO, 120 0,38 027 -0,13 -0,23 61 9,80x107
1,3%Au/Fe,O3 120 -042 089 -0,11 -0,13 95 2,96x107
1,48%Au/ZnO 200 0,74 1,12 -0,33  -0,28 11 5,30x107

* Temperatura na qual as medidas foram realizadas

> TOR para a reacdo global a 120°C, 1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Ar
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Os valores das ordens de reacdo relativas aos diferentes componentes do processo
WGS e as energias de ativagdo forneceram indicacdes a serem utilizadas para as concepgdes
de modelos cinéticos detalhados envolvendo as etapas reacionais envolvidas. Assim, estdo
colocadas as seguintes possibilidades:
- as ordens de reacdo em relagdo ao CO, para todos os catalisadores foram de pequenos
valores negativos, sugerindo que o ouro apresenta uma fraca interagdao com este componente;
- as ordens de reacdo em relacdo a H,O t€m valores proximos da unidade para os
catalisadores de Au em Fe,O3 e ZnO, isto podendo indicar que os mecanismos de rea¢io para
o processo WGS com este catalisadores podem ser similares; em relacdo ao catalisador
suportado em ZrO, a ordem se aproxima de 0,5, indicando um mecanismo de reacdo diferente
dos demais.
- as ordens de reacao em relacdo ao H; para todos os catalisadores apresentaram valores
negativos sugerindo inibi¢ao do processo WGS pela presenca deste gas;
- o mondxido de carbono deve atingir a cobertura de saturacdo da superficie dos
catalisadores; nestes casos o hidrogénio atomico deve ter sido a espécie dominante na
superficie do Au; observagdes nestes sentido foram feitas por Phatak et al. (2007).
- as ordens de grandezas das energias de ativacdo mostraram um comportamento de
similaridade entre as atividades dos catalisadores de titanio e zirconio, incluindo os suportes

estudados.

3.5.8 Modelo Empirico do Comportamento Cinético do Processo WGS com

Catalisadores de Ouro.

Para fins de confirmagdo da representacdo matémdtica do comportamento cinético
verificado nos experimentos do processo WGS, inicialmente quantificado pela proposta de
leis de poténcia para relagdes da taxa de reagdo com as concentracdes dos componentes
individuais, os ajustes dos resultados obtidos com um catalisador de ouro foram formulados
através da aplicacdo de uma andlise de regressdo multipla (Anexo B.3), considerando
variagdes simultaneas das concentra¢des de todos os componentes avaliados.

Assim como se procedeu com a avaliagao dos catalisadores de platina foram estimados
os parametros cinéticos segundo ajuste generalizado dos parametros, cujos valores foram

comparados com aqueles gerados pelos ajustes conseguidos através dos valores das
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concentracdoes dos componentes individuais. Na Tabela 3.11, os valores dos parametros

ordens de reacdo estdo destacados.

Tabela 3.11: Valores dos parametros estimados via regressao linear

Catalisador T(CC)* nCO nH,O nH, nCO,
a(l) b(m) a() b(m) a(l)  b(m) a(l) b(m)
2% Au/TiO, 120 083 080 -051 -0,53 -0,13 -0,13 -0,07 -0,07

a(l) representa o valor medido das ordens de rea¢do dos componentes isolados;
b(m) representa o valor estimado das ordens de reacdo de componentes para o sist€ma completo;

¢ Temperatura do processo.

Na Figura 3.17 segundo o método do isolamento das concentra¢cdes dos componentes e
aquele que considerou variacdes das concentra¢des de todos os componentes simultaneamente

estabeleceu-se uma correspondéncia linear entre ambos, destacando a importancia dos valores

dos parametros estimados.

o 2% AufTiO,

-13,5
& 2
T 1407 R’=0,9784
"0
D
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Ln(r, (mol.g™.s")/(1-B))

Figura 3.17: Comparacao da taxa linearizada rco (modelo) versus rco(experimental). Método
do isolamento e método generalizado das concentracdes de todos os componentes
simultaneamente. Condicdes : catalisador 2%Au/TiO,, 1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0,
37% Hjy e 25% Ar,120°C.
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Na Figura 3.18 os dados de residuo de varidvel dependente da taxa de reacdo em
funcdo das varidveis independentes mostraram que seus valores foram inferiores a + 0,20 %,

indicando precisao e qualidade dos dados cinéticos utilizados.

®  Residuo

[ ]
0,07 - -
[ |
n [ ]
= ™ | - | |
=} . ..‘ - - m
[ |
£ 000 - s =
\ f-
5] ]
&~ = m
Hm
| ]
n -.-
m
0,07 4 -
[ |
T T T T T
15,0 14,4 13,8

Variavel independente

Figura 3.18: Gréfico de residuo do modelo de lei da velocidade de poténcias da cinética do
processo WGS. Condigdes : catalisador 2%Au/TiO,, 1 atm, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0,
37% H, e 25% Ar, 120°C.

3.5.9. Comparativo Cinético de Comportamento dos Processos WGS com os

Catalisadores de Platina e Ouro

Com base nos resultados experimentais foi possivel comparar o comportamento das
operacdes do processo WGS realizadas em presenga dos catalisadores 2%Pt/TiO, e

2%Au/TiO, (Tabela 3.12).

Tabela 3.12: Avaliacdo comparativa das operagdes do processo WGS com os catalisadores
de platina e ouro.
Catalisador ~ T(°C) Ea(kJmol') TOR(s")
2%Pt/TiO, 300 53 9,95x10™
2%Au/TiO; 120 58 4,66x10°
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Pode-se verificar que as ordens de grandezas em relac@o a energia de ativacao para os
dois catalisadores indicam uma proximidade entre as atividades dos catalisadores fato este
evidenciado pelos valores da atividade em TOR. O catalisador de ouro permite operar o
processo WGS a 120°C com uma atividade cerca da metade daquela envolvida na operacdo a

300°C com o catalisador de platina.

3.5.10 Mecanismo e Cinética do Processo WGS com Catalisador de Platina.

As evidéncias experimentais constatadas e representadas pela taxa de reacdo
referenciada ao mondxido de carbono que representou CO no processo Water gas shift
(WGS), foram objeto de andlise mecanistica, servindo de base a proposicdo de etapas
elementares de reacdo. O acompanhamento das evolu¢des dos componentes, caracterizando
seus consumos e producdes, foi realizado de forma quantitativa, considerando balango de
massa dos componentes e balancos de massa de carbono. Precisdes médias de 96%
garantiram o quantitativo dos balangos de massa.

Na Tabela 3.13 estdo relacionadas as etapas do mecanismo de sitio duplo onde t€ém-se

duas espécies adsorvidas nos sitios (S) do suporte e nos sitios ativos da platina (*).

Tabela 3.13: Etapas de reacao cataliticas do processo WGS com catalisador de Pt/TiO,.

Equacdo Etapas cataliticas
3.29 CO + * & CO*
3.30 H,0 +S+*« OH-S + H*
3.31 OH-S+* O-S + H*
3.32 O-S+* < O* + S
3.33 CO*+ O*«> CO;, * + * (RDS)
3.34 2H*e H, + 2*
3.35 COy*e COy + *

A descricdo do mecanismo reacional do processo WGS com catalisador Pt/TiO,
considerou as seguintes premissas :
- as etapas elementares envolvidas foram consideradas ocorrendo em estado préximo do

estaciondrio (IGLESIA & KIM, 2008);
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- o mondxido de carbono deve adsorver reversivelmente sobre a platina (Equagdo 3.29)
e a dgua deve igualmente adsorver, mas de forma dissociativa (parcialmente reduzida)
sobre o suporte (Equacao 3.30);

- 0 hidrogénio deve competir com o monéxido de carbono pela adsor¢do sobre a platina
(Equacao 3.34);

- arecombinacdo do oxigénio e do monodxido de carbono adsorvidos forma o didxido de
carbono adsorvido, e esta etapa foi assumida como sendo a etapa limitante (Equacao
3.33).
Considerando o mecanismo e estas quatro hipéteses o desenvolvimento das expressoes

das taxas de reacdo foi realizado, adotando-se as condi¢des de aproximacdo do estado

estaciondrio para as espécies adsorvidas (Anexo A.3).

3.5.10.1 Aproximacgdo do Estado Estaciondrio

Aplicou-se a aproximacdo do estado estaciondrio considerando que uma das etapas
elementares foi determinante da taxa de reacdo, enquanto todos as outras procediam
suficientémente rdpidas devendo ser consideradas em estado estacionario de concentragao.

Deste modo foi possivel a derivacdo da equacdo geral (Equacdo 3.36, Anexo A.3),

representada a seguir e identificada como o modelo QEI.

QEl:
2
kK, K,K,K,K.P, P 1
Lyos = sy 3P4 61H,0 Co(l—ﬂ). T - . (3.36)
H, 14K Py + 4 3P2 6TH,0 %4_ Izoz
H, 6 7

3.5.10.2 Aproximagdo Segundo Etapa Irreversivel

Basendo-se no modelo QEI, simplificacdes justificadas por etapas especificas do
mecanismo foram introduzidas. Admitiu-se que o CO, interagiu fracamente com a superficie,
ou seja a sua dessor¢do ocorreu de forma rdpida, devendo ser considerada irreversivel
(Equacao 3.35). Sua participacdo deve ser negligenciada consequentemente o termo contendo

[Pcoz] se anulou. Assim, a taxa de equacdo apresenta-se na forma do modelo QE2:
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QE2:
2
k.K,K,K,K,K P, P 1
rWGS — 5 1 2 3P4 6> H,0" CO ) K K K K P P (337)
H, 1+K1PCO+ 4 3P2 6~ H,0 + %
H, 6

3.5.10.3 Aproximagdo Segundo Forte Adsorgdo

Recorrente ao modelo QEIl, esta aproximacdo, denominada MARI (Most Abundant
Reaction Intermediate), considerou que um dos intermedidrios adsorveu fortémente em
comparacdo com as interacdes dos outros componentes, sendo completamente dominante na

surperficie. A taxa de reacdo neste caso, referente ao CO, apresenta-se da seguinte forma:

QE3:

k.K,K,K,K,K,P

P 1 ?
Tywas = = H,0%CO (1_ﬁ)|:m} (3.38)
H, 1fco

3.5.10.4 Aproximagdo Segundo Baixa Interagdo do Hidrogénio

Da equacao geral (Equagdo 3.36), envolvendo os aspectos relacionados a etapa 2H*«
H, + 2* , foi indicada que a cobertura dos sitios ativos pelos dtomos de hidrogénio poderia ser
considerada muito baixa, devendo ser excluida do balango de sitios (VANNICE, 2005).

Assim sendo, a taxa de reacdo pode ser escrita na forma do modelo QE4:

QE4:

k. K. K, K.K,K P, P 1
fys = s RO BRGRG Bl o Co(l—ﬁ). s - (3.39)
PH2 14K Py + 4 3P2 6TH0 | IC(o2
H, 7
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3.5.10.5 Aproximagdo Segundo Baixa Interacdo do Hidrogénio e do Dioxido de

Carbono

No modelo QE1, assumidas duas etapas rapidas (2H*«> H; + 2, CO,*<> CO,+ *) e
concentracdo do intermedidrio CO,* muito baixa na superficie do sitio ativo, chegou-se ao

modelo QES:

QE5S:

k.K,K,K.K,K.P, ,P, 1
fyos = sy 3P4 61TH,0 Co(l—ﬂ). A (3.40)
H, 1+K P, + 4B 3B Bely, 0

P

H,

3.5.11 Ajuste de Modelos Mecanisticos e Estimacido dos Parametros

Cinéticos.

Tendo estabelecido as ordens de reacdo empiricas buscou-se compatibilizar as
indicacdes obtidas dos ajuste experimentais com mecanismos de reagdo no processo WGS, de
modo a se elaborar modelos mais representativos dos comportamentos cinéticos.

Os modelos formulados segundo o mecanismo proposto (Tabela 3.13) teve seus
parametros estimados via regressdo nao-linear baseado no algoritmo de Levenberg-Marquadt
usando a ferramenta nlinfit do Matlab.

As Figuras 3.19 a) e b) retratam os ajustes segundo regressdes, comparando os valores
experimentais obtidos com os valores estimados via dois principais modelos adotados com
base no mecanismo proposto. Os modelos QE1, QE2 e QE3 foram testados e ndo

apresentaram ajustes adequados.
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Figura 3.19: Comparacio rco (modelo) versus rco(experimental) A) modelo QE4, B)
modelo QES; catalisador: 2%Pt/TiO,. Condic¢des de alimentagdo: 7% CO, 8,5% CO,,
22% H,0, 37% H; e 25% Ar, latm. T=300°C

A partir das Equagdes 3.39 e 3.40 dos modelos foram estimadas as ordens de reacio
em relacdo a cada componente envolvido segundo as expressdes das taxas de reacdes
propostas segundo cdlculo via regressdo nao linear. Os valores dos pardmetros estimados
estdo relacionados na Tabela 3.14.

Tabela 3.14: Valores dos parametros de modelo da taxa de reagdao do processo WGS.
Condicdes: catalisador 2%Pt/TiO,, alimentacdo, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e
25% Ar, latm, 300°C.

PARAMETROS 300°C R

Modelo QE4 0,9184

ks(mol/gcat.s.atm) 1,35 +0,25

K, 584 +1,12

K46 = Kz K3 Ky Ko(1/atm) 0,41 0,08

K;(1/atm) 2,08 £0,70
Modelo QE5 0,9139

Ks(mol/gc,.s.atm) 1,37 0,26

K, 5,51 0,97

K2346 = Kz K3 K4 K6(1/atm) 0,39 + 0,07
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Com base nas Equacdes 3.39 e 3.40 foram calculadas as ordens de reagdo para os
modelos, de modo equivalente a equagdo segundo a lei de poténcia. Os valores obtidos foram
comparados aqueles estimados diretamente pela lei de poténcia. As comparacdes estdo

listadas na Tabela 3.15.

Tabela 3.15: Comparativo dos valores das ordens de reagcdo do processo WGS. Valores
estimados via modelos e valores estimados experimentalmente. Condi¢des: catalisador

2%Pt/Ti0,, alimentacdo, 7% CO, 8,5% CO,, 22% H,0, 37% H, e 25% Ar, latm, 300°C.

Catalisador T nCO nH,O nH, nCO,
2% Pt/TiO, 300°C
Modelo QE4 0,42 0,77 -0,58 -0,15
Experimental 0,39 0,72 -0,62 -0,07
Modelo QES 0,43 0,77 -0,59 -0,08

Observando os resultados acima, percebe-se que entre os modelos propostos o modelo
QE4 fornece um valor de ordem de reagdo para o CO, de -0,15, ou seja mais que o dobro do
valor empirico ajustado pela lei de poténcia diretamente sobre avaliado sobre os dados
experimentais. O modelo proposto QE4, que considera a etapa CO,*«> CO,+* transforma-se
no modelo QES quando esta etapa € desconsiderada. Este aspecto pode estar relacionado ao
fato de que a interacdo do CO, seja muito rapida e portanto a concentracdo de CO,(0.02+) na
superficie seria muito baixa. Os graficos das Figuras 3.20 e 3.21 confirmam esta suposi¢ao
esclarecendo melhor a discussdo, ou seja, adotando o modelo QES5 € possivel ter uma melhor

representacao do processo e portanto garantindo a coeréncia dos experimentos.
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Figura 3.21: Variacdo da concentracdo de intermedidrios X Pypo.

Nas Figuras 3.20 e 3.21 observam-se que a cobertura dos sitios ativos pelo CO, é
muito baixa, praticamente nula. Assim € possivel indicar que o modelo que melhor se ajusta
seria 0 modelo QES (Equacdo 3.40), no qual se despreza a contribui¢do do CO,*na expressao
da taxa de reacdo. No modelo QE4 (Equacao 3.39) admite-se a dependéncia da cobertura dos
sitios de platina pelo CO,, com formagdo do CO,*(0.02+). Como hd pouca dependéncia da
pressao parcial do CO, converge-se para a eliminagdo do CQO,. Tal possibilidade existe no

modelo QES que nao contémpla a influéncia do CO,* na expressao. No caso da influéncia da
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H,0, tanto no modelo QE4 como no QES, aparece como constante, ndo fazendo variar a

reduzida presenga de CO; na superficie.
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3.6. CONCLUSOES

N

Tendo em vista o desenvolvimento do processo WGS recorrendo a metodologia
cinética e de engenharia das reacdes quimicas foram avaliados sist€émas cataliticos de platina e
ouro e suas operagdes através de quantificagcdes de taxas de reacdo, proposicdes de
mecanismos e cinéticas reacionais.

Condicdes operacionais eficientes a baixas temperaturas foram estabelecidas, tendo
sido possivel correlacionar as atividades de metais nobres (Pt, Au) com propriedades fisicas e
quimicas particulares das fases ativas formuladas.

Operagdes dos processos WGS realizadas a baixas temperaturas e em presenca de
catalisadores de platina, deram origem a dados experimentais que serviram de base a
formulacdo de mecanismos, servindo de fonte a elaboracdo de cinéticas de conversdao do
monéxido de carbono. Processamentos com catalisadores de Au formulados indicaram

alternativas as operacdes em baixas temperaturas. Suas avaliacdes tiveram resultados

experimentais que foram igualmente tratados segundo a metodologia cinética quantitativa.

3.6.1 Processamentos WGS com Catalisadores de Platina

As operagdes e avaliacoes do processo WGS com os catalisadores de platina
permitiram emitir as seguintes conclusoes:

- os efeitos térmicos sobre o desempenho do processo WGS foram constatados
segundo os maiores valores obtidos das taxas de consumo nas menores temperaturas de
operacao, condi¢des nas quais ha previsao de que o equilibrio quimico esteja posicionado de
modo a favorecer a produc¢do de hidrogénio em temperaturas mais baixas.

- a influéncia do teor de platina contido no catalisador foi revelada de modo que
obteve-se a maior taxa de consumo de 1,31)(10'6 mol.s"lg'1 ,a 205 °C, com o catalisador Pt
(2% em massa)/TiO, ; enquanto a menor taxa foi de 9,76)(10'7 mol.s’lg'l, a 195 °C, com o
catalisador Pt (0, 2% em massa)/TiO; .

- os diferentes teores de Pt, significando aumentos de 0,2% para 2% e 6% em massa
representaram incrementos nos valores das taxas de reacdo (rco, mols™! g'lcm) em toda faixa de
temperatura avaliada.

Os ajustes de modelos de taxa de reagdo aos resultados de evolugdes de concentragcdes
dos componentes presentes nos meios de reacdo do processo WGS forneceram indicagdes para

o catalisador de platina/TiO, relacionadas a significante afinidade de adsor¢do do CO,
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possibilidade de inibi¢do da reacdo pelo H,, efeito de atividade catalitica favordvel para

consumo da dgua e reduzidos efeitos no progresso da reagdo devidos a presenca do CO,.
Confirmaram-se valores da energia de ativacdo do processo WGS em torno do valor

médio 57,67 kJmol™ , abrangendo condicdes de operacio na faixa de 200°C a 400°C, e teores

em massa de platina nos catalisadores de 0,2%, 2,0% e 6%.

3.6.2 Processamentos WGS com Catalisadores de Ouro

A avaliacdo da alternativa de outros catalisadores para o processo WGS, considerando
a possibilidade de atividades cataliticas a baixas temperaturas, conduziu a selecdo de
catalisadores de ouro. O catalisador 2% em massa de Au/ TiO,, utilizando o suporte P25
(rutilo+anatase), apresentou significante atividade para a conversao do CO via processo WGS
(2)(10'7 a 4,85)(10'7 mol de CO/s.g.), significando uma energia de ativacdo de cerca de 48
kJmol na faixa em torno de 120°C.

A fase ativa ouro suportada em TiO,, ZrO, e ZnO foi capaz de catalisar o processo
WGS, tendo-se obtido a indicacdo da necessidade de se operar com teores do metal ndo muito
elevados (0,36 a 1,48 % massa de ouro), evitando-se perda de atividade quando da formagado
de maiores aglomerados em concentragdes mais elevadas do metal.

Predicoes segundo os valores das ordens de reacdo relativas aos diferentes
componentes do processo WGS forneceram informagdes que indicaram que o ouro apresenta

uma fraca interacdo com o CO,, e o processamento pode ser inibido pelo H, formado.

3.6.3 Perspectivas de Trabalhos Futuros

No direcdo do aproveitamento do potencial que enseja a rota de produgdo de
hidrogénio via seu deslocamento da &4gua, perspectivas de continuacdo das pesquisas
realcionadas ao processo water gds-shift convergem para se apontar os seguintes témas:

- avaliacdo e aplicacdo de novos sist€mas cataliticos metal/6xidos e promotores,
considerando melhores rendimentos em temperaturas menores;

- proposi¢ao e avaliacao cinética de mecanismos WGS para catalisadores de ouro;

- escalonamento do processo WGS para operagdes em leito fixo e leito fluidizado, em
condic¢des intensificadas de temperatura e pressao, envolvendo os efeitos das varidveis fracao

molar de alimentacdo e témpo de residéncia;
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- escalonamento do processo WGS em reator de leito fixo com membrana, tendo em
vista o deslocamento do equilibrio de reacdo via permegao seletiva do hidrogénio produzido;

- desenvolvimento do processo WGS em microreator de leito fixo monolitico.
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Direcionado para o desenvolvimento de processos cataliticos de producdo de
hidrogénio, o presente trabalho de tese promoveu estudos envolvendo formulagdes de
catalisadores e avaliacdes cinético-operacionais, resultando em indicacdes de possibilidades
de realizacdo de operagdes associando valorizagdes quimico-energéticas com repercussoes
econdmica e ambiental.

Abordando-se dois processos, foram processados o metano do gds natural e o produto
monoxido de carbono originado de suas reformas, respectivamente com os sist€émas 1:Mo-
Ru/HZSMS5-Ni/y-Al, O3 e 2:Pt/TiO,, Au/TiO,, Au/ZrO,, Au/ZnO. Experiéncia adquirida em
pesquisas anteriores, nos dominios dos processos de desidroaromatizacdo e reforma seca do
metano, serviu de base a associacdo dos dois processos com a adicdo do diéxido de carbono
(catalisador 1), e permitiu operar a catdlise do monoéxido de carbono com a dgua via processo
WGS (catalisadores 2).

As operagdes de processamento do metano em reator de leito fixo (525°C, 550°C e
575°C, 1 atm) na presenca dos catalisadores Mo-Ru/HZSM e Ni/y-Al,O3, apresentaram como
resultado principal uma acentuada producao de acetileno (42,91%) e moderadas producdes de
hidrogénio e monoéxido de carbono (16%-56% H,, e 1,45% CO, 575°C). Houve indicagao de
que via acetileno se promoveram somente as etapas reacionais primdrias do processo de
ciclizacdo do metano envolvendo as formagdes dos coprodutos benzeno e derivados, vidveis a
temperaturas superiores a 700°C.

A producio de hidrogénio da fonte d4gua, em interagdo com o monéxido de carbono
via processo WGS, foi processada em reator de leito fixo diferencial com os catalisadores de
platina e ouro em baixas temperaturas (120°C — 300°C), sob pressdes atmosféricas. Baixas
energias de ativacdo (cat. Pt : 53 kJ/mol — 63 kJ/mol; cat Au:11 kJ/mol — 95 kJ/mol) avaliadas
confirmaram os bons niveis de atividade dos catalisadores formulados com destaque para os
catalisadore Pt/TiO,, 2%Au/ZrO; e 2%Au/TiO,.

Constituindo um detalhamento do processo WGS, uma abordagem segundo
metodologia cinética foi aplicada fornecendo ordens de reacdo segundo leis de velocidade na
forma de fun¢do de poténcias para as taxas de reacdo. Especifico para o processo WGS na
presenca dos catalisadores Pt/TiO, um mecanismo foi proposto e utilizado para a elaboragao
de um modelo de taxa de reacdo. O ajuste deste modelo conduziu as quantificacdes das
constantes de velocidade referentes as etapas do mecanismo reacional. A etapa limitante do
processo (CO*+ O*« CO,) operado a 300°C e 1 atm teve cinética com velocidade especifica
da ordem de 1,35 mol/g.,.s.atm, enquanto a etapa de produ¢do do hidrogénio assumiu valor

de 0,41 atm™ para a constante de equilibrio quimico inerente a sua produgao.
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ANEXO A3

A.3.1: Mecanismo de taxas de reacoes.
A.3.1.1 Etapas de Reacao:

O Processo WGS, representado pela equacdo quimica geral CO + H,O«< H; + CO,,
pode ser detalhado de acordo com o seguinte mecanismo heterogéneo:

1)CO + * > CO*

2)H,0 +S+*« OH-S+ H*
3)OH-S+*«< O-S+ H*

4) O-S+* <> O*+S

5) CO*+ O*«> CO, *+* (RDS)
6)2H*« H, +2*

7)COy* > COx+ *

As espécies CO*, H*, O*, CO,*, representam os correspondentes componentes
adsorvidos nos sitios(*). Os termos S (suporte),OH-S e O-S (componentes adsorvidos no
suporte). Referente as etapas tém-se as seguintes constantes cinéticas, k;*, ko k3", k4*, ks*,
ke', k" diretas e ki, ko' ,ks', k4, ks, k¢, k;” inversas. As constantes de equilibrio sido K;, Ko,
Ks Ki, Ks, K¢ e K;. Considerando condi¢des de aproximacdo do estado estaciondrio

dC,

(E = 0) para as espécies identificadas como complexos de transicao(CO*, H*, O*, CO,*,

OH-S , O-S) desenvolve-se a formaulagdo a seguir:

dC
d(?[co* =0j:>r1 =0=1 =k PO, kO, =0= O, =K P,0.;

K,P, - |S]®.

o 20} 22021, =k, [5]6. -k [0H-5]6), =0= [on-s] = 22l
Hs
K,|OH-S]0.
dcd(;_s':ojﬁgsozrg=k§[OH_S]®*_k§[O_S]®H*:Oj[o_s]: - ® | |
Hx

K.K.P. [S]®.?
[O—S]z 3 2®HZOZ[ ] )
H:
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dC, . _ K,[0-S]®.
>=0|=>rz=0=r=k;[0-S]0.-k,;0,,[S]=0= 0, =———"—;
dt [S]
Q. = K, KK Py [S]®*2®* _ K4K3K2PHZO®*3 )
T e s e
r;#0=1,=k{0.,0,, —ki0 0. (rds)
dC@]—[qe —_~ _ + 2 - 2
" =0|=r=0=>r1=k®, -kP, ©6°=0
2 PH ®*2 H ..
0, =— = 0,, = ~0,,substituindo em ®,,temos :
6 6
o - KEKKKP, 0.
O PH2
dC, P, O,
=0 |=>r=0=>r=k;0. ,-kP, 0. =0=0.,,k =—"—;
dt 2 2 2 K7

Logo témos:

O total dos nimeros de sitios é a soma das concentracdes das espécies (atm):

[TS]= O, +0,, +0,, +0, . +0. =1
®, = cobertura do sitio pelo componente i;
®, = fracdo de sitios vazios.
1
K,K;K,K¢Py P

1+ K,P., + + +
1= Cco P K6 K

H,

0, =

A taxa de reacdo representativa do processo escreve-se a partir da equagdo da taxa rs tendo-se:

K K.K,KP. 0, P
Lygs =I5 :k;K1PC0®*' AP —ks - Ch

H, 7

+ P COP H20®*2 - PCo2 + PCOP H,0
r, =k K K, K,K K, - 5 —k; < 0. + kKK, KKK, - o

H, 7 H,
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I —02 PCOz 0.2
" PCOPHZO PCOPHZO
ks K1K2K3K4K6 ’ P K5K1K2K3K4K6 ’ K7
H, H,
I. PCOZPHZ
> PP =1 K, PP ®*2;KG =K K KK,KK,
k;rKleKustKﬁ '% OTO
H,
LA
KGPHZOPCO
PP

LDgO temos: rS :rWGS :k;rKlKZKSKleﬁ . P H,0 [I_B] ®*2

H,

Com base em diferentes hipdteses aplicadas sobre a expressdo da concentracdo de
sitios diponiveis € possivel identificar cinco expressoes distintas para rwgs, significando as
formulacdes de cinco modelos de representacdo do comportamento cinético do processo

WGS. Assim estdo colocadas as hipdteses e os respectivos modelos resultantes:

QEl:
2

KKK K Py 0P (1-8) ! (Equagdio 3.36)
WGS PH1 K4K3K2K6PH fo) PH Pco

: I+KPot+———+ [+

H, K6 K7
QE2:
2
k.K K. K.K,K.P. P 1

Fygs = s, 3P4 s mo0°co (Equagdo 3.37)

H,

K4K3K2K6PH20 + E

1+K,P., +
1fco K,

H,
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QE3:
6, =6, +6,,, =1;
i=1
KP
0, 208, 2000, 200210,
2
- k5K1K2K3K4K6PH20PCO (1_[-))) { 1 } (Eq.3.38)
Wes P, 1+K,P.,
QE4:
Ocor +0, +0c0 . +6. =1;
— 12
kKK K.K,KP. P
I'WGS — 57236 H, 07 CO (I—B) 1 (Eq339)
PHz 1+K,P., + K4K3K2K6PH20 PCo2
L H, K7 i
QES:
000 +6,. 6. =1;
k. KK K.K,K.P. P 1
rWGS — S5TRTR2 3P4 6~ H,0" CO (1—[_))) K K K K P (Eq340)
H, 14K, P, + 43 B By, 0
H,
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ANEXO B.3

A anélise de regressdo é uma técnica estatistica para investigar ¢ modelar a relacdo
entre variaveis, sendo uma das mais utilizadas na analise de dados. Pode-se citar inimeras

aplicacdes de andlise de regressdo. Um dos objetivos da andlise de regressdo € estimar os

parametros desconhecidos do modelo.

Partindo da nossa expressao do modelo:

T = k'[Pco ]nCO ":PHZO THZO ":PHZ THZ '[Pco2 ]Hcoz '(1_5) (3.20)

k=k,-e """ (3.21)
P., P
B= __€o, "H (3.22)
Peo 'PHzo 'Keq

Ajustando a nossa equagdo e tomando o logaritmo de ambos os lados da Eq. 3.27
témos a Eq. 3.28:

rCO

- k[Pl [Buo | [P ] [P, | (3.27)

In (1rc0[3) =Ink+nCOInP,, +nH,0nP, , +nH,InP, +nCO,InP,, (3.28)

Aplicamos esta técnica afim de determinar as ordens de reacao para os catalisadores de
Pt/Ti0,, nas seguintes temperaturas; 205°, 250° e 300°C com o uso do Excel.
Pt/Ti0,-205°C:
Tabela B.3.1:Estatistica de Regressao

Estatistica de regressdo

R muiltiplo 0,981293468
R-Quadrado 0,96293687
R-quadrado ajustado 0,959320955
Erro padrao 0,049503014
Observacgoes 46

Tabela B.3.2 : Dados de andlise de variancia(ANOVA).

gl 5 MQ F F de significacdo
Regressao 4 2,610374736 0,652593684  266,305164 9,55E-29
Residuo 41 0,100472483 0,002450548

Total 45 2,710847219




Tabela B.3.3 : Dados estatisticos
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Coeficientes Err0~ Statt  valor-P . 95% 95%
padrdo inferiores superiores
Intersecao -12,8762 0,1089 118,2188  0,0000 -13,0962 -12,6563
In(Pco) 0,1596 0,0236  6,7555 0,0000 0,1119 0,2073
In(Pco2) -0,0119 0,0254 -0,4661 0,6436 -0,0632 0,0395
In(Ph2) -0,7016 0,0247 -28,4031 0,0000 -0,7515 -0,6517
In(Ph20) 0,6357 0,0403 15,7836 0,0000 0,5544 0,7170
Pt/Ti0,-250°C:
Tabela B.3.4:Estatistica de Regressao
Estatistica de regressdo
R muiltiplo 0,984355153
R-Quadrado 0,968955068
R-quadrado ajustado 0,966067167
Erro padrao 0,041244651
Observacoes 48
Tabela B.3.5 : Dados de andlise de variancia(ANOVA).
gl SO MQ F F de significacdo
Regressao 4 2,283056451 0,570764 335,5223 8,26E-32
Residuo 43 0,073148213 0,001701
Total 47  2,356204665
Tabela B.3.6 : Dados estatisticos
Coeficientes Erro padrdao  Statt  valor-P  95% inferiores 95% superiores
Intersecdo  -11,34449028 0,090682885 -125,101 9,89E-57 -11,5274 -11,1616
In(Pco) 0,296308227 0,0196043 15,11445 8,2E-19 0,256772 0,335844
In(Pco2) -0,025048647 0,021253731 -1,17855 0,245057 -0,06791 0,017814
In(Ph2) -0,618165419 0,020458548 -30,2155 1,36E-30 -0,65942 -0,57691
In(Ph20) 0,57941517 0,033550137 17,27013 5,87E-21 0,511755 0,647075




Pt/TiO,-300°C:
Tabela B.3.7:Estatistica de Regressao

Estatistica de regressdo

R multiplo 0,951638
R-Quadrado 0,905614
R-quadrado ajustado 0,896834
Erro padrao 0,077119
Observacgoes 48

Tabela B.3.8 : Dados de analise de varidncia(ANOVA).
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gl SO MQ F F de significacdo
Regressao 4 2453732  0,613433  103,1444 1,86903E-21
Residuo 43 0,255735  0,005947
Total 47  2,709467
Tabela B.3.9 : Dados estatisticos
Coeficientes Erro padrdo  Statt valor-P 95% inferiores 95% superiores
Intersecao -9,96097 0,169695 -58,6993 1,09E-42 -10,3032 -9,61874
In(Pco) 0,356752 0,036941 9,657451 2,46E-12 0,282254 0,43125
In(Pco2) -0,06509 0,039526 -1,64675  0,1069 -0,1448 0,014623
In(Ph2) -0,56088 0,037882 -14,8059 1,73E-18 -0,63727 -0,48448
In(Ph20) 0,704661 0,06299 11,18695 2,57E-14 0,57763 0,831691
Au/Ti0,-120°C:
Tabela B.3.10:Estatistica de Regressao
Estatistica de regressdo

R muiltiplo 0,989379281

R-Quadrado 0,978871362

R-quadrado ajustado 0,976905907

Erro padrio 0,039952279

Observacgodes 48

Tabela B.3.11 : Dados de andlise de varidncia(ANOVA).
gl SO MQ F F de significacdo

Regressao 4 3,179843072 0,794961 498,0381189 2,12844E-35
Residuo 43 0,068635937 0,001596
Total 47 3,24847901
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Tabela B.3.12 : Dados estatisticos

Coeficientes Erro padrdo  Statt valor-P  95% inferiores 95% superiores
Intersecao -13,51496288 0,087756991 -154,004 1,3237E-60 -13,69194172  -13,33798404
In(Pco) 0,800106978 0,019451994 41,13239 3,65763E-36  0,760878295  0,839335662
In(Pco2)  -0,077613393 0,020255085 -3,8318 0,00040933 -0,118461664 -0,036765122
In(Ph2) -0,135486222 0,019154441 -7,07336 1,00777E-08 -0,174114832 -0,096857611
In(Ph20)  -0,526179882 0,032292096 -16,2944 5,17725E-20 -0,5913031  -0,461056665
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ANEXO C.3

Relacdo de Tabelas de Dados da pressdes parciais na saida do reator para todos os
componentes para catalisadores de Pt/TiO,,
Tabela C.3.1: Catalisador de Pt/TiO, a 205°C.

PCO PCO2 PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,063 0,090 0,377 0,213 0,257
0,138 0,091 0,379 0,213 0,179
0,038 0,090 0,376 0,214 0,282
0,096 0,090 0,378 0,213 0,223
0,206 0,091 0,379 0,212 0,112
Ordem de CO,

0,062 0,090 0,377 0,213 0,258
0,063 0,183 0,379 0,214 0,161
0,062 0,056 0,379 0,213 0,290
0,062 0,124 0,378 0,214 0,222
0,062 0,260 0,378 0,214 0,086
Ordem de H,

0,063 0,090 0,377 0,213 0,257
0,059 0,094 0,182 0,210 0,455
0,064 0,089 0,553 0,215 0,079
0,061 0,092 0,263 0,212 0,372
0,056 0,097 0,127 0,207 0,513
Ordem de H,O
0,062 0,091 0,379 0,213 0,255
0,064 0,089 0,376 0,110 0,361
0,061 0,092 0,380 0,271 0,196
0,063 0,090 0,378 0,163 0,306
0,060 0,092 0,380 0,335 0,133

Tabela C.3.2: Catalisador de Pt/TiO;, a 250°C.

Pco PCo2 PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,061 0,091 0,379 0,213 0,256
0,136 0,092 0,381 0,211 0,180
0,037 0,090 0,378 0,214 0,281
0,095 0,091 0,380 0,212 0,222
0,202 0,093 0,380 0,211 0,114
Ordem de CO,

0,061 0,091 0,380 0,212 0,256
0,062 0,184 0,379 0,213 0,162
0,061 0,057 0,380 0,213 0,289
0,061 0,125 0,380 0,213 0,221
0,062 0,260 0,379 0,213 0,086
Ordem de H,

0,061 0,091 0,381 0,213 0,254
0,057 0,095 0,181 0,209 0,458
0,063 0,089 0,554 0,214 0,920
0,060 0,092 0,264 0,211 0,373
0,055 0,097 0,126 0,206 0,516
Ordem de H,0O
0,061 0,092 0,378 0,212 0,257
0,063 0,089 0,378 0,110 0,360
0,060 0,093 0,383 0,270 0,194
0,062 0,090 0,378 0,163 0,307

0,059 0,094 0,384 0,334 0,129




Tabela C.3.3: Catalisador de Pt/TiO;, a 300°C.
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Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,063 0,090 0,377 0,214 0,256
0,137 0,091 0,380 0,212 0,180
0,038 0,089 0,376 0,215 0,282
0,096 0,090 0,379 0,213 0,222
0,204 0,092 0,380 0,211 0,113
Ordem de CO,

0,062 0,090 0,379 0,213 0,256
0,063 0,183 0,378 0,214 0,162
0,062 0,056 0,378 0,213 0,291
0,063 0,124 0,378 0,214 0,221
0,063 0,258 0,376 0,215 0,088
Ordem de H,

0,063 0,089 0,378 0,214 0,256
0,059 0,092 0,178 0,211 0,460
0,064 0,088 0,554 0,215 0,079
0,062 0,091 0,262 0,213 0,372
0,057 0,095 0,122 0,209 0,517
Ordem de H,0O
0,062 0,091 0,380 0,213 0,254
0,064 0,088 0,376 0,111 0,361
0,061 0,092 0,381 0,271 0,195
0,063 0,089 0,376 0,164 0,308
0,059 0,093 0,383 0,335 0,130

Tabela C.3.4: Catalisador de Pt/TiO, com 0,2% de Pt.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,141 0,088 0,376 0,216 0,179
0,040 0,087 0,375 0,217 0,281
0,099 0,087 0,376 0,216 0,222
0,208 0,088 0,377 0,216 0,111
Ordem de CO,

0,065 0,087 0,374 0,216 0,258
0,065 0,181 0,376 0,216 0,162
0,065 0,053 0,374 0,216 0,292
0,065 0,121 0,375 0,216 0,223
0,065 0,257 0,375 0,217 0,086
Ordem de H,

0,065 0,087 0,375 0,217 0,256
0,064 0,089 0,174 0,215 0,458
0,066 0,086 0,551 0,217 0,080
0,065 0,088 0,258 0,216 0,373
0,062 0,090 0,117 0,216 0,515
Ordem de H,0O
0,064 0,088 0,376 0,216 0,256
0,065 0,087 0,375 0,112 0,361
0,064 0,088 0,377 0,274 0,197
0,065 0,087 0,374 0,166 0,308
0,064 0,088 0,377 0,339 0,132




Tabela C.3.5: Catalisador de Pt/TiO, com 2% de Pt.

197

Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,063 0,090 0,377 0,213 0,257
0,138 0,091 0,379 0,213 0,179
0,038 0,090 0,376 0,214 0,282
0,096 0,090 0,378 0,213 0,223
0,206 0,091 0,379 0,212 0,112
Ordem de CO,

0,062 0,090 0,377 0,213 0,258
0,063 0,183 0,379 0,214 0,161
0,062 0,056 0,379 0,213 0,290
0,062 0,124 0,378 0,214 0,222
0,062 0,260 0,378 0,214 0,086
Ordem de H,

0,063 0,090 0,377 0,213 0,257
0,059 0,094 0,182 0,210 0,455
0,064 0,089 0,553 0,215 0,079
0,061 0,092 0,263 0,212 0,372
0,056 0,097 0,127 0,207 0,513
Ordem de H,0O
0,062 0,091 0,379 0,213 0,255
0,064 0,089 0,376 0,110 0,361
0,061 0,092 0,380 0,271 0,196
0,063 0,090 0,378 0,163 0,306
0,060 0,092 0,380 0,335 0,133

Tabela C.3.6: Catalisador de Pt/TiO, com 6% de Pt.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,141 0,088 0,376 0,216 0,179
0,040 0,087 0,375 0,217 0,281
0,099 0,088 0,376 0,216 0,779
0,209 0,088 0,376 0,216 0,889
Ordem de CO,

0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,065 0,181 0,376 0,216 0,162
0,065 0,054 0,375 0,216 0,290
0,065 0,121 0,376 0,216 0,222
0,065 0,257 0,375 0,216 0,087
Ordem de H,

0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,063 0,089 0,175 0,214 0,459
0,065 0,086 0,552 0,217 0,078
0,064 0,088 0,259 0,215 0,374
0,061 0,091 0,118 0,212 0,518
Ordem de H,0O
0,064 0,088 0,377 0,215 0,256
0,065 0,087 0,375 0,112 0,361
0,064 0,088 0,377 0,274 0,197
0,065 0,087 0,374 0,166 0,308
0,064 0,089 0,378 0,339 0,130
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ANEXO D.3

Relacdo de Tabelas de Dados da pressdes parciais na saida do reator para todos os
componentes para catalisadores de Au.
Tabela D.3.1: Catalisador de 2%Au/TiO,.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,140 0,089 0,378 0,214 0,179
0,041 0,086 0,374 0,217 0,282
0,098 0,088 0,377 0,216 0,221
0,205 0,091 0,380 0,213 0,111
Ordem de CO,

0,065 0,087 0,376 0,216 0,256
0,065 0,180 0,376 0,217 0,162
0,065 0,053 0,375 0,216 0,291
0,065 0,121 0,376 0,216 0,222
0,065 0,257 0,375 0,216 0,087
Ordem de H,

0,065 0,087 0,374 0,217 0,257
0,065 0,087 0,172 0,216 0,460
0,065 0,087 0,553 0,217 0,078
0,065 0,087 0,257 0,216 0,375
0,065 0,088 0,114 0,216 0,517
Ordem de H,0O
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,064 0,088 0,375 0,111 0,362
0,065 0,087 0,374 0,275 0,801
0,065 0,088 0,374 0,165 0,308
0,066 0,086 0,375 0,342 0,131

Tabela D.3.2: Catalisador de 2%Au/ZrO,.

Peo PCo2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,064 0,089 0,376 0,215 0,256
0,140 0,088 0,375 0,215 0,182
0,040 0,087 0,375 0,217 0,281
0,098 0,088 0,376 0,215 0,223
0,207 0,088 0,375 0,216 0,114
Ordem de CO,

0,064 0,088 0,376 0,215 0,257
0,064 0,181 0,376 0,216 0,163
0,063 0,055 0,377 0,215 0,290
0,064 0,122 0,374 0,215 0,225
0,065 0,257 0,374 0,215 0,089
Ordem de H,

0,065 0,087 0,373 0,216 0,259
0,064 0,088 0,173 0,216 0,459
0,065 0,088 0,551 0,216 0,080
0,064 0,088 0,258 0,216 0,374
0,064 0,088 0,114 0,215 0,519
Ordem de H,O
0,064 0,089 0,377 0,215 0,255
0,065 0,087 0,374 0,112 0,362
0,063 0,089 0,375 0,274 0,199
0,064 0,088 0,376 0,165 0,307

0,063 0,089 0,376 0,339 0,133




Tabela D.3.3: Catalisador de 1,38% Au/Fe,0s.
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Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,067 0,085 0,374 0,218 0,256
0,144 0,085 0,374 0,218 0,179
0,041 0,086 0,374 0,218 0,218
0,101 0,085 0,373 0,218 0,223
0,212 0,085 0,373 0,218 0,112
Ordem de CO,

0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,179 0,372 0,218 0,164
0,067 0,052 0,373 0,218 0,290
0,067 0,120 0,372 0,218 0,223
0,067 0,256 0,372 0,218 0,087
Ordem de H,

0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,086 0,171 0,218 0,458
0,067 0,086 0,549 0,219 0,079
0,067 0,086 0,255 0,218 0,374
0,067 0,086 0,111 0,218 0,518
Ordem de H,0O
0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,085 0,372 0,114 0,362
0,067 0,086 0,373 0,276 0,198
0,067 0,085 0,372 0,167 0,309
0,067 0,086 0,373 0,342 0,132

Tabela D.3.4: Catalisador de 1,48%Au/ZnO.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,067 0,085 0,374 0,218 0,256
0,144 0,085 0,374 0,218 0,179
0,041 0,085 0,374 0,218 0,282
0,101 0,085 0,373 0,218 0,223
0,212 0,086 0,373 0,218 0,111
Ordem de CO,

0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,179 0,372 0,218 0,164
0,067 0,052 0,373 0,218 0,290
0,067 0,120 0,372 0,218 0,223
0,067 0,256 0,372 0,218 0,087
Ordem de H,

0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,086 0,171 0,218 0,458
0,067 0,086 0,549 0,218 0,080
0,067 0,086 0,255 0,218 0,374
0,067 0,086 0,111 0,218 0,518
Ordem de H,0O
0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,067 0,085 0,372 0,114 0,362
0,067 0,086 0,373 0,276 0,198
0,067 0,085 0,372 0,167 0,309
0,067 0,086 0,373 0,342 0,132




Tabela D.3.5: Catalisador de 2% Au/Anatase.
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Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,063 0,090 0,377 0,214 0,256
0,136 0,094 0,382 0,210 0,178
0,039 0,088 0,375 0,215 0,283
0,095 0,092 0,379 0,212 0,222
0,201 0,097 0,385 0,207 0,110
Ordem de CO,

0,063 0,090 0,378 0,214 0,255
0,063 0,183 0,378 0,214 0,162
0,063 0,056 0,378 0,213 0,290
0,063 0,124 0,378 0,214 0,221
0,063 0,259 0,377 0,215 0,086
Ordem de H,

0,063 0,090 0,376 0,214 0,257
0,062 0,090 0,176 0,213 0,459
0,063 0,089 0,552 0,214 0,082
0,063 0,090 0,260 0,214 0,373
0,063 0,091 0,117 0,213 0,516
Ordem de H,0O
0,063 0,090 0,379 0,214 0,254
0,062 0,091 0,379 0,108 0,360
0,063 0,090 0,378 0,273 0,196
0,063 0,090 0,379 0,163 0,305
0,064 0,089 0,377 0,339 0,131

Tabela D.3.6: Catalisador de 2,25%Au/P25.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,062 0,091 0,379 0,213 0,255
0,133 0,097 0,386 0,207 0,177
0,038 0,089 0,377 0,214 0,282
0,092 0,095 0,383 0,209 0,221
0,194 0,103 0,393 0,201 0,109
Ordem de CO,

0,061 0,091 0,380 0,212 0,256
0,062 0,185 0,380 0,212 0,161
0,061 0,058 0,380 0,212 0,289
0,062 0,125 0,380 0,212 0,221
0,062 0,260 0,379 0,213 0,086
Ordem de H,

0,061 0,092 0,380 0,212 0,255
0,060 0,093 0,180 0,211 0,456
0,062 0,091 0,555 0,213 0,079
0,060 0,092 0,263 0,211 0,374
0,059 0,094 0,122 0,210 0,515
Ordem de H,0O
0,061 0,092 0,380 0,212 0,255
0,060 0,093 0,383 0,106 0,358
0,061 0,092 0,380 0,271 0,196
0,060 0,092 0,382 0,160 0,306
0,062 0,091 0,379 0,337 0,131




Tabela D.3.7: Catalisador de 2,25%Au/TiO,.

201

Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,140 0,089 0,378 0,214 0,179
0,041 0,086 0,374 0,217 0,282
0,098 0,088 0,377 0,216 0,221
0,205 0,091 0,380 0,213 0,111
Ordem de CO,

0,065 0,087 0,376 0,216 0,256
0,065 0,180 0,376 0,217 0,162
0,065 0,053 0,375 0,216 0,291
0,065 0,121 0,376 0,216 0,222
0,065 0,257 0,375 0,216 0,087
Ordem de H,

0,065 0,087 0,374 0,217 0,257
0,065 0,087 0,172 0,216 0,460
0,065 0,087 0,553 0,217 0,078
0,065 0,087 0,257 0,216 0,375
0,065 0,088 0,114 0,216 0,517
Ordem de H,0O
0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,064 0,088 0,375 0,111 0,362
0,065 0,087 0,374 0,275 0,199
0,065 0,088 0,374 0,165 0,308
0,066 0,086 0,375 0,342 0,131

Tabela D.3.8: Catalisador de 2,5%Au/TiO,.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,063 0,090 0,378 0,214 0,255
0,136 0,093 0,382 0,211 0,178
0,039 0,088 0,376 0,215 0,282
0,095 0,091 0,380 0,212 0,222
0,202 0,095 0,385 0,209 0,109
Ordem de CO,

0,062 0,091 0,380 0,213 0,254
0,063 0,183 0,378 0,214 0,162
0,062 0,057 0,379 0,213 0,289
0,063 0,124 0,379 0,214 0,220
0,063 0,258 0,377 0,215 0,087
Ordem de H,

0,062 0,089 0,318 0,215 0,316
0,062 0,089 0,140 0,214 0,495
0,062 0,088 0,480 0,216 0,154
0,062 0,089 0,217 0,215 0,417
0,062 0,089 0,092 0,214 0,543
Ordem de H,0O
0,062 0,085 0,380 0,214 0,259
0,061 0,091 0,380 0,108 0,360
0,062 0,091 0,379 0,272 0,196
0,061 0,091 0,381 0,161 0,306
0,063 0,090 0,379 0,338 0,130




Tabela D.3.9: Catalisador de 0,36% Au/ZrO,.

202

PCO PCOz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,062 0,091 0,380 0,212 0,255
0,135 0,095 0,384 0,209 0,177
0,038 0,089 0,377 0,214 0,282
0,094 0,093 0,381 0,211 0,221
0,201 0,096 0,386 0,207 0,110
Ordem de CO,

0,062 0,091 0,379 0,212 0,256
0,063 0,183 0,377 0,214 0,163
0,061 0,058 0,380 0,211 0,290
0,062 0,124 0,378 0,213 0,777
0,064 0,259 0,378 0,214 0,085
Ordem de H,

0,062 0,091 0,379 0,213 0,255
0,062 0,091 0,177 0,212 0,458
0,062 0,091 0,556 0,213 0,078
0,062 0,091 0,261 0,212 0,374
0,062 0,092 0,118 0,212 0,516
Ordem de H,O
0,061 0,092 0,381 0,211 0,255
0,062 0,091 0,380 0,108 0,359
0,061 0,092 0,379 0,271 0,197
0,061 0,091 0,379 0,162 0,307
0,062 0,091 0,380 0,337 0,130

Tabela D.3.10: Catalisador de 1,75%Au/ZrO,.

PCO PCO2 PH2 PH20 PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,064 0,088 0,375 0,215 0,258
0,138 0,091 0,379 0,213 0,179
0,040 0,087 0,374 0,216 0,283
0,096 0,089 0,378 0,214 0,223
0,204 0,092 0,379 0,212 0,113
Ordem de CO,

0,064 0,088 0,377 0,215 0,256
0,064 0,181 0,375 0,216 0,164
0,064 0,055 0,376 0,215 0,290
0,064 0,122 0,374 0,216 0,224
0,065 0,256 0,372 0,218 0,089
Ordem de H,

0,064 0,088 0,375 0,216 0,257
0,063 0,089 0,174 0,215 0,459
0,064 0,087 0,548 0,216 0,085
0,064 0,088 0,257 0,215 0,376
0,063 0,089 0,114 0,215 0,519
Ordem de H,O
0,064 0,089 0,375 0,215 0,257
0,064 0,088 0,375 0,111 0,362
0,064 0,088 0,375 0,275 0,198
0,064 0,088 0,375 0,165 0,308
0,064 0,088 0,375 0,340 0,133




Tabela D.3.11: Catalisador de 1,48% Au/ZnO.

203

Peo Pco2 PH2 PH20 P,
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,067 0,086 0,373 0,218 0,256
0,139 0,089 0,378 0,214 0,180
0,041 0,086 0,374 0,217 0,282
0,098 0,088 0,376 0,215 0,223
0,206 0,090 0,379 0,213 0,112
Ordem de CO,

0,066 0,086 0,373 0,218 0,257
0,067 0,179 0,373 0,218 0,163
0,066 0,052 0,374 0,217 0,291
0,067 0,120 0,373 0,218 0,222
0,067 0,255 0,373 0,218 0,087
Ordem de H,

0,065 0,087 0,375 0,217 0,256
0,064 0,088 0,173 0,216 0,459
0,066 0,087 0,551 0,217 0,457
0,065 0,087 0,257 0,216 0,375
0,064 0,088 0,114 0,215 0,519
Ordem de H,0O
0,066 0,086 0,374 0,217 0,257
0,067 0,085 0,372 0,114 0,362
0,066 0,087 0,374 0,276 0,197
0,067 0,086 0,373 0,167 0,307
0,065 0,087 0,375 0,341 0,132

Tabela D.3.12: Catalisador de 3,55%Au/ZnO.

Pco PCoz PH2 PHZO PAr
(atm) (atm) (atm) (atm) (atm)
Ordem de CO
0,065 0,087 0,376 0,216 0,256
0,140 0,090 0,378 0,214 0,178
0,041 0,087 0,374 0,217 0,281
0,098 0,088 0,376 0,215 0,223
0,206 0,091 0,379 0,213 0,111
Ordem de CO,

0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,065 0,181 0,374 0,216 0,164
0,065 0,054 0,375 0,216 0,290
0,065 0,121 0,374 0,216 0,224
0,066 0,256 0,374 0,217 0,087
Ordem de H,

0,065 0,087 0,375 0,216 0,257
0,065 0,088 0,173 0,215 0,459
0,066 0,087 0,550 0,217 0,080
0,065 0,088 0,257 0,216 0,374
0,064 0,088 0,114 0,215 0,519
Ordem de H,0O
0,065 0,088 0,376 0,216 0,255
0,066 0,086 0,374 0,113 0,361
0,064 0,088 0,376 0,274 0,198
0,066 0,087 0,374 0,166 0,307
0,064 0,089 0,377 0,339 0,131
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The water-gas shift reaction rate per total mole of Au for Au/Anatase ~

Au/Anatase001 ~ Au/P25 ~ Au/P25-WGC ~ Au/Rutile > Au/ZrO, > Au/CeQ;, > Au/ZnO and

varies with the number average Au particle size (d) as ~d". Therefore, the dominant active

sites of these catalysts are the low coordinated metallic corner Au. Based on experimental

results on the variations in H,O order for various supports and computational results, it is

concluded that the support participates in activating H,O.
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Abstract

The water-gas shift (WGS) reaction rate per total mole of Au at 120 °C, 6.8% CO,
21.9% H,0, 8.5% CO,, 37.4% H, for Au/Anatase ~ Au/Anatase001 (uniform anatase TiO,
single crystals with 64 per cent of the more reactive {001} facets) ~ Au/P25 ~ Au/P25-WGC
(obtained from the World Gold Council) ~ Au/Rutile > Au/ZrO,; > Au/CeO, > Au/ZnO when
compared at the same number average Au particle size (d) and varies as ~d”. From high
resolution transmission electron microscopy images, the geometry of Au nanoparticles on
these catalysts resembled truncated cubo-octahedrons. A physical model of Au nanoparticles
as truncated cubo-octahedrons was used to calculate that the fraction of surface, perimeter and
corner sites to the total Au sites vary as d'0‘7, d'"and & 2'9, respectively. Thus, the variation in
the WGS reaction rate per total mole of Au (~d'3) correlates well with the corner sites (d'z‘g)
allowing us to determine that the dominant active sites for these catalysts are the low
coordinated metallic corner Au sites. In addition, the apparent HO order decreases and the
apparent activation energy increases and correlates with the WGS reaction rate per total mole
of Au for Au nanoparticles supported on anatase, anatase001, P25, rutile, ZrO,, CeO,, ZnO
and AL,Os3 at near 120 °C. Computational results show that the H,O activation barrier on rutile
sites adjacent to Au (0.25 eV) is lower than on corner sites of unsupported Au nanoparticles

(1.48 eV) and clean rutile TiO, (110) surface (0.33 eV). From these data we conclude that the

support participates in activating the water in the WGS reaction.



