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RESUMO

Como principal reacdo da tecnologia Gas-to-Liquids (GTL), a sintese de Fischer-Tropsch
(SFT) surge como alternativa expoente para enriquecimento da cadeia do gas natural.
Utilizando uma unidade de bancada que possibilita a reacdo e a analise dos produtos
formados, foram realizadas reacGes a pressdo constante de 2,0 MPa e relacdo molar de gas de
sintese H2:CO=2:1. Foi investigado o uso de catalisadores solidos, ndo promovido (20%Co/y-
Al>O3) e promovido (0,5%Pt-20%Co/y-Al203) e um sistema estruturado (0,5%Pt-20%Co/y-
Al>Osz-micromonolito), observando a influéncia da temperatura (185 a 230°C) e velocidade
espacial (0,3 a 1,2 mol.gear2.hY). Constatou-se que nas reacdes da SFT ao se utilizar o
catalisador Co/y-Al;03, nas condi¢fes operacionais de temperatura e velocidade espacial
investigadas, foram obtidas varia¢Ges na conversdo de CO (3,4 a 56%), e nas seletividades de
CHs (4,4 a 23,5%); de CO2 (1,1 a 3,0%); de C>-C4 (0,8 a 2,7%) e de Cs+ (76,5 a 95,6%), e
uma probabilidade de crescimento da cadeia (o) de 0,81 a 0,94. Para o catalisador Co-Pt/y-
AlbO3, em diferentes condigdes operacionais de temperatura e velocidade espacial, foram
obtidas variagcdes na conversdo de CO (3,7 a 99,8 %), e nas seletividades de CHs (3,7 a
23,8%); de CO> de (0,7 a 11,0 %); de C>-Csde (1,1 a 4,4%) e de Cs+ (71,9 a 95,2%), e uma
probabilidade de crescimento da cadeia (o)) de 0,79 a 0,93. A adicdo da platina ndo alterou a
estrutura do catalisador, mas favoreceu na reducdo dos 6xidos de cobalto. Observou-se que
para todos os catalisadores investigados neste trabalho, 0 aumento da temperatura acarretou
um aumentou na conversao de CO, entretanto favoreceu a formagéo de metano. A diminuigdo
da velocidade espacial, de modo geral, acarretou em um aumento na conversdo de CO.
Quando comparados os catalisadores solidos, nas mesmas condigdes operacionais, 0
catalisador promovido por platina apresentou uma maior atividade catalitica. Quando
comparado o catalisador estruturado com o catalisador sélido, ndo houve grande diferenca na
atividade catalitica, entretanto o catalisador estruturado apresentou uma maior afinidade para
formagéo e Cs+. O sistema estruturado apresentou um excelente controle na disperséo do calor
formado na reacéo.

Palavras-chaves: Sintese de Fischer-Tropsch. Cobalto. Promotor. Sistema estruturado.
Variaveis de processo.



ABSTRACT

As main reaction technology Gas-to-Liquids (GTL), the Fischer-Tropsch synthesis appears as
an alternative to valorize the natural gas chain. Using a bench unit, reactions were carried out
at constant pressure of 2.0 MPa, molar ratio syngas H2:CO=2:1. It was investigated the use of
solid catalysts, not promoted (20%Co/y-Al203) and promoted (0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3) and a
structured system (0,5%Pt-20%Co/y-Al,Os-micromonolite). The influence of temperatures
(185 to 230°C) and space velocity (0,3 to 1,2 mol.gcat™.h™t) were studied. It was found that in
the FTS reactions, using the catalyst Co/y-Al2Oz in operating conditions of temperature and
space velocity investigated variants were obtained in CO conversion from 3.4 to 56%, and the
selectivity to CH4 4.4 to 23,5%; CO: 1,1 to 3,0%; C,-C4 0,8 to 2,7% and the Cs+ from 76,5 to
95,6%, and the chain growth probability (a) 0,81 to 0,94. Results of the Pt-Co/y-Al.Oz show
CO conversion from 3,7 to 99,8% were obtained, and the selectivity from CHa4 3,7 to 23, 8%;
CO. 0,7 to 11,0%; C2-Cs 1,1 to 4,4% Cs+ from 71,9 to 95,2%, and the chain growth
probability (a) from 0.79 to 0,93. The addition of platinum not altering the structure of the
catalyst, but favored in the reduction of cobalt oxides. It was observed that for all catalysts
studied in this work, the increase in temperature led an increased of CO conversion, however
favored the formation of methane. The reduction of space velocity, generally, resulted in an
increase of CO conversion. When comparing the solid catalysts, under the same operating
conditions, the catalyst promoted by platinum showed higher catalytic activity. The structured
catalyst when compared with the solid catalyst, did not differences in catalytic activity,
however, the structured catalyst had a higher affinity for formation for Cs.. The structured
system showed excellent control in heat dispersion formed in the reaction.

Keywords: Fischer-Tropsch synthesis. Cobalt. Promoter. Structured system. Process
variables.
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1 INTRODUCAO

Com os recursos energeticos ndo renovaveis exaurindo-se, principalmente o petréleo,
empresas do setor petrolifero buscaram novas reservas e matérias-primas que em conjunto
com métodos alternativos possam produzir combustiveis. Tal busca, levou as empresas a
exploracdo e a producdo em areas consideradas remotas, como exemplo, a do pré-sal
brasileiro. Este, possuindo grandes reservas de petroleo e gas natural associado, constituido

principalmente por metano (CHa).

Com a necessidade de agregar valor a cadeia do gas natural, uma rota viavel € a
utilizacdo da tecnologia Gas-to-Liquids (GTL), processo de transformacdo de reagentes
gasosos, como o gas natural, em produtos liquidos, principalmente hidrocarbonetos isentos de
contaminantes tais como enxofre, nitrogénio e oxigénio. Nessa reacdo, na presenca de
catalisadores, pode ser abordada basicamente em duas etapas. A primeira consiste na
obtencdo de uma mistura gasosa de mondxido de carbono (CO) e hidrogénio (H2),
denominada de gas de sintese, a partir da reforma do gas natural, com a relacdo molar de
CO/H; sendo importante para a destinacdo de seu uso posterior. A etapa seguinte € a sintese
de Fischer-Tropsch (SFT), na qual os produtos formados sdo uma mistura de agua e

hidrocarbonetos que variam de C1 a Csqo.

A SFT é considerada uma rota reacional de destaque, pois empresas como SASOL,
SHELL e outras, conseguiram produzir combustivel limpo e derivados de petréleo a partir do
carvao e gas natural, principalmente. Além disso, possui grandes perspectivas devido a sua
flexibilidade, podendo produzir uma gama de hidrocarbonetos liquidos que variam desde a
gasolina ao diesel, ou formar parafinas e ceras (hidrocarbonetos de elevada massa molecular).
A obtencdo de uma determinada faixa destes produtos ira depender de parametros reacionais,
tais como: catalisador, reator, pressdao, composi¢do de alimentacdo, velocidade espacial e

temperatura.

Quanto aos catalisadores, 0s principais metais ativos sdo cobalto (Co), ruténio (Ru),
ferro (Fe) e niquel (Ni). Os catalisadores a base de Ru sdo 0s mais ativos, entretanto seu alto
valor impede sua aplicacdo industrial. Os compostos por Ni, apesar de possuirem elevada
atividade, favorecem a formacgdo de metano em condic¢des industriais. Os constituidos de
ferro, a altas temperaturas, produzem muitas olefinas e possuem pouca estabilidade. Os

catalisadores |a base de Co, apesar de serem mais caros que os de ferro, possuem elevada
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seletividade a parafinas, a baixas temperaturas, e possuem maior estabilidade e baixo valor
comercial quando comparados aos demais. Tais predicados, os destacam como principais

catalisadores na SFT para producéo de hidrocarbonetos de maior cadeia.

Apesar de trabalhos pioneiros e patentes usarem catalisadores a base de Co na SFT,
principalmente quando a matéria-prima usada € o gas natural, existem promotores que podem
melhorar consideravelmente suas caracteristicas quanto a estabilidade, a seletividade e a

atividade.

Entre os promotores utilizados em catalisadores a base de Co na SFT, pode-se destacar
0 rénio (Re), ruténio (Ru), platina (Pt) (COOK et al., 2014; JACOBS et al., 2002;
JERMWONGRATANACHAI et al., 2013; LI et al., 2002; MA et al., 2012; HOFF et al.,
1993; VADA et al., 1994 e WANG et al., 2013).

Apesar da SFT possuir mais de 90 anos e dispor de catalisadores consolidados no setor
industrial, ainda ha necessidade para melhorias dos sistemas cataliticos e das limitacdes de
transferéncia de calor e massa ao utilizar-se os reatores solidos de leito fixo e leito de lama.
Logo, a busca por solucBes para os problemas impostos pelos fenémenos transporte, fez com
que diversos pesquisadores os minimizassem utilizando um novo conceito de reatores
baseados em sistemas estruturados, em especial os microcanais. Estes, possuem uma melhor
distribuicéo do calor gerado na SFT e uma maior difusividade dos reagentes e produtos entre
os sitios ativos, evitando gradientes de temperatura e concentracdo (ALMEIDA et al., 2011;
ARZAMENDI et al., 2010; DEREVICH, ERMOLAEV e MORDKOVICH, 2012; HOLMEN
etal., 2013; Liu et al., 2013; SHIN et al., 2013 e TRONCONI, GROPPI e VISCONTI, 2014).

Ao utilizar-se os catalisadores em sistemas estruturados (microrreatores) na SFT, estes
podem aumentar a conversdao de mondéxido de carbono (CO) e melhorar a seletividade dos
produtos de interesse, diminuindo a formacdo de metano (CH4). Resultado da comparacgédo

com as reac0Oes realizadas com catalisadores sélidos em reatores solidos (ALMEIDA, 2010).

Outros fatores que podem influenciar na eficiéncia da SFT e seletividade dos produtos
formados sdo condi¢Oes operacionais, tais como temperatura, pressdo e velocidade espacial
(YANG et al., 2014). A baixa pressdo, a maioria dos produtos formados sdo hidrocarbonetos
leves, com seu aumento favorecendo produtos de maior cadeia carbdnica. E uma mudanca na
temperatura e na velocidade espacial pode influenciar em um maior consumo de CO,

entretanto, isso geralmente acarretara numa maior producdo de metano.
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O presente trabalho apresenta como objetivo geral a producdo de hidrocarbonetos
sintéticos, através da sintese de Fischer-Tropsch (SFT), utilizando catalisadores sélidos
(20%Coly-Al203) e 0,5%Pt-20%Coly-Al,03) e estruturado  (0,5%Pt-20%Co/y-Al2Os-
micromonolito) a base de cobalto suportado em alumina (y-Al.O3) e promovido por platina
(Pt).

Seus objetivos especificos sao:

e Preparar e caracterizar catalisadores solidos a base de cobalto suportados em y-Al20Os,
ndo promovido e promovido por platina (Pt), 20%Co/y-Al,Oz3 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al20s3,
respectivamente;

e Observar a influéncia das propriedades do catalisador diante da adicdo do promotor, a
platina, através das técnicas de caracterizacdo: difracdo de raios-X, reducdo a temperatura
programada, analise textural e quimissorcdo de hidrogénio;

e Preparar de um catalisador estruturado através do recobrimento de um micromondlito
com o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3;

e Teste catalitico da sintese de Fischer-Tropsch (SFT), com catalisadores solidos
(20%Co/y-Al203 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al203) e estruturado (0,5%Pt-20%Co/y-Al203—
micromondlito) em reator de leito fixo;

e Verificar o efeito das condi¢cdes operacionais na SFT, através da variagdo da
velocidade espacial (vi= 0,3, v2 = 0,4, vs= 0,6 € v4 = 1,2 mol.gcar*.h™?) com os catalisadores
solidos, e verificar o efeito da variagdo de temperatura (185, 200, 215 e 230°C) nos
catalisadores solidos e estruturado;

e Avaliar o efeito do promotor (Pt) e do sistema estruturado em um catalisador s6lido na
SFT, através da conversdo de CO e seletividades a CH4, C2-C4, CO, Cs+, além da
probabilidade de crescimento da cadeia (a);

e Propor um mecanismo simples e desenvolver uma equacdo para 0 consumo de

mondxido de carbono e formacdo de metano, para obtencéo de pardmetros cinéticos.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 GAS NATURAL NO MUNDO

Com a crescente crise energética e a conscientizacdo ambiental, a busca por novas
fontes e tecnologias menos agressivas ao meio ambiente, levou a insercdo do gas natural
como mais um insumo na matriz energética mundial. Uma das principais préaticas atribuidas

ao extraido da exploragdo e produgdo do petréleo de areas consideradas remotas é a queima.

A gueima do gas natural, pode ser considerado um dos problemas mais complexos do
mundo, provocando emissdes de CO2 e outros gases do efeito estufa como, os oxidos de
enxofre (SOx), Oxidos de nitrogénio (NOx) e componentes organicos volateis (COV)
(GHORBANI, JAFARI e RAHIMPOUR, 2013).

Anualmente, cerca de 150 bilhGes de metros cubicos de gas natural sdo queimados,
quantidade equivalente a 5% da producdo mundial e, 23% e 30% das quantidades consumidas

nos Estados Unidos e Europa, respectivamente (FARINA, 2010).

Ainda segundo Farina (2010), esta quantidade queimada € proporcional a emissdo de
400 milhdes de COy, feito realizado por cerca de 77 milhdes de carros. Isso, sem mencionar o
desperdicio de um recurso natural que pode ser usado como insumo energetico, agregando
valor econdémico do gas natural. Diante deste cenario, a substituicdo desta pratica leva, as
seguintes alternativas no uso do gas natural associado: reinjecdo em pogos, liberacdo para
atmosfera na sua forma natural ou uso para fins energéticos (BRANCO, SZKLO e
SCHAEFFER, 2010).

2.1.1 Gas natural no Brasil

A producdo nacional de gas natural apresentou crescimento médio de 5,6% ao ano,
atingindo 25,8 bilhdes de m3 em 2012, quantidade 7,3% maior que em 2011 (ANP, 2013).

A producdo offshore correspondeu a 19,7 milhdes de m3, 76,3% do gas natural
produzido no pais. Por outro lado, a producdo em terra caiu 0,4%, encontrando-se em 6,1
milhdes de m3 (ANP, 2013).
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O Brasil ficou na 342 posicdo no ranking mundial de produtores de gas natural em
2012. Para o calculo da posicdo brasileira, desprezou-se os volumes de queimas, perdas e
reinjecdo, no intuito de possibilitar a comparacdo com os dados mundiais publicados (ANP,
2013).

2.2 A TECNOLOGIA GAS TO LIQUIDS

As recentes descobertas de reservas de petroleo com grandes quantidades de gas
natural associado, atraiu a atencdo mundial sobre uma préatica usual utilizada na exploracgéo e
producdo destas areas. Usualmente, o gas natural em excesso € queimado, causando
problemas ambientais e econdmicos. Logo, uma forma menos agressiva de lidar com o
excesso de gas extraido, composto basicamente por metano (CHa), é a tecnologia gas-to-
liquids (GTL) que surge como uma ferramenta para minimizar perdas econémicas e reduzir
prejuizos ambientais decorrentes da emissdo de CO> e outros gases nocivos (GHORBANI,
JAFARI e RAHIMPOUR, 2013).

A tecnologia GTL consiste em basicamente a transformacdo de gas natural em
hidrocarbonetos liquidos de elevada pureza, ocorrendo em processos de mdltiplas etapas
através de reacOes cataliticas e geracdo de calor (DRY, 2004). Ela pode ser separada em duas
etapas: a primeira consiste na obtencdo do gas de sintese, este, uma mistura gasosa de
mondxido de carbono (CO) e hidrogénio (H2), produzido pela desidrogenacdo e oxidacdo do
metano (CHa). A segunda, considerada a mais importante, é a producdo de hidrocarbonetos
liquidos (nafta, diesel, querosene, “Jet-Fuel”, parafinas) ou compostos oxigenados (dimetil-
éter ou metanol), geralmente através da SFT, que € um processo baseado na hidrogenacao de

CO e polimerizagdo do monémero CH; (DAl et al., 2014).

Logo, a tecnologia GTL apresenta caracteristicas interessantes diante das
circunstancias apresentadas pelo mundo na atualidade, como a crescente disponibilidade de
gas natural, o aumento do preco do petréleo e a necessidade por tecnologias menos agressivas
ao meio ambiente. Nesse contexto, o preco do gas natural em relacdo ao preco do petréleo,
representa uma das principais razOes delimitadoras de sua propagacdo, como pode ser

visualizado na Figura 2.1.

Apesar de serem comercializados em escalas e valores diferentes, petréleo ($/b) e gas
natural ($/MMBTU), pode-se correlacionar seus valores mercadolégicos atraves de seus

potenciais energéticos, utilizando-se a unidade termal briténica (BTU). Segundo conversoes
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da Petrobras (2014), o barril de petroleo possui capacidade energética média de 5,46
MMBTU.
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Figura 2.1 — Relacéo entre os valores do petrdleo e gas natural no periodo 2000-2013.
Fonte: EIA (2014).

2.2.1 Obtencéo do gés de sintese

Existem varios processos para a obtencdo do gas de sintese, tais como: a reforma a
vapor, a oxidacdo parcial, a reforma com CO: e a reforma autotérmica. Processos que sdo

estabelecidos devido a suas aplicagdes na obtencdo de hidrogénio, aménia e metanol.

A reforma a vapor é um processo catalitico endotérmico, realizado a altas
temperaturas (1023-1173K) com grande aplicacao industrial apesar do seu alto custo (CHEN
et. al., 2007).

A oxidacdo parcial € um processo nao catalitico pouco exotérmico que consiste na
oxidacao parcial do gas natural com Oz puro. Possui um custo elevado devido a necessidade
da purificacio do O, além das temperatura e pressdo operacionais serem elevadas
(BHARADWAJ e SCHMIDT, 1995).
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A reforma com CO: ou reforma a seco é uma reacdo mais endotérmica que a
reforma a vapor. E aplicada para o transporte de calor. Sua utilizacio na geracdo do gas de
sintese fornece uma mistura com relagdo molar de 1:1 de H2/CO (CORTHALS et al., 2008).

A reforma autotérmica é a combinacio da oxidacio parcial e da reforma a vapor. E
um processo catalitico, no qual o catalisador a base de Ni é empregado em elevadas
temperaturas (1173 -1273K) e moderadas pressdes (1,6 - 2,0MPa), produzindo um gas de
sintese com relagdo molar de H2/CO com 2:1, este considerado ideal para a SFT (HALABI et
al., 2008).

2.2.2 Aplicacdo

Esta busca pela aplicacdo da tecnologia GTL pode ser baseada na necessidade de se
agregar valor a cadeia produtiva do gas natural, em conjunto com as preocupagfes ambientais
recentes. Logo, varios estudos buscaram satisfazer tais exigéncias, econdmica e/ou ambiental,

em varias localidades e com justificativas diversas.

Diante do cenario mundial, em relacdo ao gas natural, GHORBANI, JAFARI e
RAHIMPOUR (2013) estudaram a eficiéncia desta tecnologia, o transformando na matéria-
prima para sintese de Fischer-Tropsch, o gas de sintese. Esta é a principal rota da tecnologia
GTL na obtencdo de hidrocarbonetos e oxigenados, aumentando a disponibilidade de
produtos no mercado, conceito sustentado como o estudo realizado por Rahimpour et al.
(2012), que investigaram a utilizacdo da tecnologia GTL na producdo de energia, através da

reforma de gases queimados em uma refinaria de gas no Ira.

Utilizando-se de um comparativo entre duas situagdes propostas, uma convencional e
a outra inovadora, BRANCO, SZKLO e SCHAEFFER (2010) avaliaram a utilizacédo de
plantas GTL offshore, para diminui¢cdo da queima de gas natural no Brasil e viabilidade
econdmica. A primeira, convencional, € o aumento da producdo de nafta e diesel, através de
investimentos nas unidades de refino do petréleo. Entretanto, o problema ambiental causado
pela queima ainda sera 0 mesmo. Ja a segunda, inovadora, é a tecnologia GTL, que diminui a
gueima do gas natural e ainda produz um diesel de alta qualidade. Comparando-se as duas

situacOes citadas anteriormente, a segunda obteve uma reducdo de aproximadamente 337,51
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toneladas de CO: emitidos na atmosfera no periodo de um ano (BRANCO, SZKLO e
SCHAEFFER, 2010).

A Bolivia possui grandes reservas de gas natural, onde sdo produzidos cerca de 40
milhdes de m® por dia. Entretanto, sua demanda por diesel ¢ muito maior que a oferta. E,
devido a composicdo do petréleo disponivel, processos de refino convencionais ndo podem
ser usados. Com isso, Velasco et al. (2010) estudaram a possibilidade de se usar a tecnologia
GTL em conjunto com a SFT, para produzir diesel e resolver os problemas acerca deste
combustivel, além de valorizar as reservas de gas natural do pais, evitando que grande parte

seja exportada com baixo valor de mercado.

Devido a incentivos governamentais nigerianos, houve a necessidade de se diminuir a
gueima do gas natural, pratica sempre utilizada durante a exploracao e producdo do petréleo e
refinados (STANLEY, 2009). Avaliou-se também, as perspectivas da tecnologia GTL para
conversdo do gas natural em diesel, nafta, querosene e 6leos leves, que sdo produtos com alto
valor comercial no mercado internacional, diminuindo a dependéncia de importacdo destes,

aumentando a disponibilidade do mesmo no mercado interno e externo.

Além da preocupacdo econdmica, a tecnologia GTL fornece produtos que podem
minimizar prejuizos causados ao meio ambiente. Hassaneen et al. (2012) estudaram a
comparagdo entre as emissdes da queima de diesel convencional e de diesel por GTL, com
este emitindo principalmente cerca de 5% a menos de CO2, além de menores quantidades dos

outros gases provenientes da combustao.

Os combustiveis produzidos, por esta rota, oferecem maiores valores de mercado que
0s obtidos a partir do refino do petroleo, por exemplo, seu diesel possui um alto nimero de
cetano, baixo teor de enxofre e quantidades despreziveis de aromaticos, assim, é considerado
um combustivel limpo e de alta performance (BERMUDEZ et al., 2011; SHIN et al. 2013 e
SZETO et al., 2012).

Sajjad et al., 2014 apresentaram a viabilidade de se utilizar combustiveis produzidos
pela tecnologia GTL em comparacdo ao diesel de petrdleo e o biodiesel, ou seu uso de forma
associada a estes. Também indicam que a adicdo de um combustivel sintético produzido por
Fischer-Tropsch, aos combustiveis usuais, pode impactar em um melhor desempenho do

motor e emissdes de poluentes.

Portanto, se a SFT for usada de forma extremamente eficiente, fornecendo produtos de
elevado valor de mercado, a tecnologia GTL pode ser inserida definitivamente no cenario
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mundial produzindo uma variedade de produtos petroquimicos (DE LA OSA et al., 2012;
LIRA, et al., 2008 e TEISEH, CAPAREDA e REZEMON, 2012). Essa variedade de produtos
gerados e seu apelo ambiental a torna a reacdo mais promissora para producdo de
hidrocarbonetos e compostos oxigenados de alto valor agregado, balanceando os custos de
uma planta GTL (DE LA OSA et al., 2012 e ZHANG et al., 2010).

2.3 A SINTESE DE FISCHER-TROPSCH

2.3.1 A histéria

A sintese de Fischer-Tropsch (SFT) tem seu nome atribuido devido a dois
pesquisadores, Franz Fischer e Hanz Tropsch, que na década de 1920 desenvolveram um
processo que permitia converter metano em diesel de alta qualidade, lubrificantes e ceras. Esta
reacdo foi desenvolvida na Alemanha apds a primeira guerra mundial, devido a restricdes
comerciais impostas pela comunidade internacional, proibicdo de comercializacdo de petréleo
e derivados, em conjunto com uma grande disponibilidade de carvdo (DAVIS, 1997).

A sintese de Fischer-Tropsch ganhou destague com seu uso na segunda guerra
mundial, fornecendo combustivel para o exército e forca aérea alema. Neste periodo, a
Alemanha chegou a produzir cerca de 3,8 milhdes de m*® de combustiveis provenientes da
SFT, e a construgdo de nove plantas de operacdo do processo (STRANGES, 2007). Diante
deste resultado, alguns paises desenvolvidos buscaram aplicar esta reagdo de forma comercial,
entretanto a exploracdo de petroleo e seu refino atingiram o apice na mesma época, fazendo

esta tecnologia perder espaco no cenario mundial (STRANGES, 2007).

Diante de sangdes politicas impostas pela comunidade internacional, devido ao
apartheid, a Africa do Sul ficou impossibilitada de importar petréleo. Impedido de obter
combustiveis e derivados do petroleo do mercado externo, o governo sul-africano implantou a
criacdo da SASOL (inicialmente chamada de South African Synthetic Oil Limited, hoje seu
nome é South African Coal, Oil and Gas Corporation) na década de 1950. Dispondo de
abundantes reservas de carvao, a empresa utilizou a SFT na obtengdo de produtos necessarios
ao mercado interno, ja que o processo tinha funcionado anteriormente na Alemanha
(SCHULZ, 1999).
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Com a crise do petroleo na década de 1970, provocada pela revolugdo iraniana, a SFT
voltou a ser uma tecnologia investigada por empresas do ramo energético, tais como: BP,
ExxonMobil, Shell e Texaco (STEYNBERG et al., 1999). Pois, aléem de ser uma alternativa
para suprir as necessidades dos produtos obtidos pelo petrdleo, o diesel produzido pelo
processo SFT possui melhores propriedades do que o obtido através do refino do petrdleo.
Algumas dessas propriedades sdo a quase auséncia de enxofre e nitrogénio, baixo teor de

aromaticos e possuem alto indice de cetano.

A descoberta de varias reservas de petréleo no mundo na década de 1990, aumentando
sua disponibilidade e fazendo o prego do mesmo diminuir, acarretou em um impacto negativo
na produgdo de combustiveis liquidos e derivados de petroleo através da SFT, tornando-a
economicamente invidvel diante das matérias-primas utilizadas na época (SCHULZ, 1999).
Entretanto, o interesse na SFT ndo possui apenas apelo econdmico, atraindo pesquisadores

também pelos beneficios sociais e ambientais.

As tecnologias de transformagdo de matérias-primas de baixo valor comercial em
hidrocarbonetos de elevado valor comercial sdo denominadas XTL (Biomass-to-Liquids,
BTL,; Coal-to-Liquids, CTL; Gas-to-Liquids, GTL). Dentre elas, destaca-se a transformacao
de gas natural, substancia nociva e de disponibilidade vasta atualmente, em compostos

petroquimicos e combustiveis menos agressivos ao meio ambiente.

2.3.2 Mecanismo e cinética da sintese de Fischer-Tropsch

A sintese de Fischer-Tropsch (SFT) é um processo catalitico, bastante exotérmico, que
pode ser separado em duas etapas: a primeira etapa é a formacdo de radicais, mondmeros -
(CHy)-, através da hidrogenacdo do monoxido de carbono (CO); a segunda etapa é a
polimerizacdo dos radicais obtidos anteriormente, formando dgua e compostos de C1 até C50
(DRY, 2004 e ZHANG, KANG e WANG, 2010). Os principais catalisadores usados no
processo sdo 0s que possuem a fase ativa composta por ferro (Fe), cobalto (Co), niquel (Ni)

ou ruténio (Ru). A reacao pode ser representada por:

nCO + 2nH, & (CH,), + nH,0 AH(227 2C) = —165 kJ.mol ™!

O mecanismo da reagdo pode ser apresentado pela seguinte ordem:

1- Adsorc¢do de duas moléculas de hidrogénio;
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2- Adsorcdo de uma molécula de CO;

3- Dissociacdo da molécula adsorvida de CO;

4- Transferéncia de dois atomos de hidrogénio para formar H.O;

5- Dessor¢do da molécula de H20;

6- Transferéncia de dois &tomos de hidrogénio para formar o radical CHy;

7- Formacéo da ligacdo de C-C para gerar cadeias longas, polimerizagéo.

Apesar de um mecanismo simplificado ter sido mostrado, ainda possuem
particularidades a serem exploradas e questionamento a serem investigados. Pois ele nédo
elucida de forma clara se 0 H se liga ao CO antes de dissociar-se ou espera 0 rompimento

para associar-se ao radical C-.

Diante de tais questionamento, surgiram autores com mecanismos que Se propuseram
a explicar as etapas da reacdo. Esses mecanismos podem ser separados em 3 grupos:

mecanismo de condensacdo, mecanismo de inser¢do do CO e mecanismo do carboneto.

O mecanismo de condensacdo é baseado no crescimento de uma cadeia de
hidrocarbonetos que ocorre da reagdo normal de polimerizagdo de condensagéo, através da

adsorc¢do das espécies CHOH com eliminacgéo de agua, conforme a Figura 2.2.
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Figura 2.2 - Mecanismo de condensagéo
paraa SFT.

Fonte: ALMEIDA, 2010.

O mecanismo de insercdo de CO ¢é baseado no crescimento da cadeia de

hidrocarbonetos através da insercdo de um CO- intermediério que é adsorvido em um sitio
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ativo formando um metal-alquil, que é posteriormente hidrogenado para formar ligagdes C-C,

conforme Figura 2.3.
s
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Figura 2.3 - Mecanismo de insercéo
de CO para SFT.
Fonte: ALMEIDA, 2010.

O mecanismo do carboneto é baseado na dissociagdo do CO, formando um
intermediario C- que é hidrogenado gerando um radical -CH,. Este radical se associa a outros

radicais —CH> para formar o crescimento da cadeia, conforme Figura 2.4.
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Figura 2.4 - Mecanismo do
carbeto para a
SFT.

Fonte: ALMEIDA, 2010.
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Na sintese de Fischer-Tropsch ocorrem reacdes em paralelo e consecutivas,
determinadas de acordo com as condices operacionais impostas. Dentre elas, as principais se

encontram a seguir na Tabela 2.1.

Tabela 2.1 - Principais reacdes na sintese de Fischer-Tropsch (ALMEIDA, 2010).

Parafinas (2n+1)-H, +nCO — C H,,,, +nH,0 0

Olefinas 2n-H, +nCO — C_H, +nH,0 (1
WGS CO+H,0—CO, +H, )
Alcodis 2n-H, +nCO —-C H,, ,0+(n-1)-H,0 (v)
Coque 2C0 — C+CO, V)

A STF é uma reacdo de polimerizacdo em etapas, na qual os produtos em geral,
seguem uma distribuicdo de Anderson-Schulz-Flory (YANG, 2014). Diante desta
distribuicéo, apresentada na Figura 2.5 e em conjunto com a Equacéo 1, pode-se estimar 0s
produtos formados e correlacionar com a cinética proposta para predizer a eficiéncia da
reacao.

W, , (1)
_?‘! = ?'1_1- 1 — &
= =a"(1-a)

Sendo: W, é a fragdo em massa do produto contendo n atomos de carbono; n é o

numero de 4tomos de carbono do produto; o é a probabilidade de crescimento da cadeia, um

dos parametros influenciados pelas condi¢es operacionais.
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Figura 2.5 - Seletividade dos hidrocarbonetos formados em funcdo do fator de probabilidade de
crescimento da cadeia a, calculado com a Equacéo 1.
Adaptado: ALMEIDA, 2010.
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A cinética esta focada em dois métodos: um método que se concentra no consumo de
CO usando expressdes cinéticas empiricas ou modelos cinéticos relatados na literatura Botes,
(2007) e Shin et al. (2014), o outro metodo procura identificar a distribuicdo dos produtos,
principalmente hidrocarbonetos e oxigenados. Devido a facilidade de se determinar o
consumo de CO em comparacdo aos produtos formados, pois as tecnologias de analise ndo
possuem avanco suficiente para identificar todos os compostos gerados na SFT, o primeiro

método é o mais difundido no estudo das reacdes envolvidas.

Com base para as cinéticas de catalisadores a base de Co, podemos citar os trabalhos
desenvolvidos por Bhatelia et al., 2014; Keyser, Everson e Espinoza (1998); Qian et al.
(2013) e Van der Laan e Beenackers (2000) relataram equacdes cinéticas para modelos que
avaliam o consumo de CO e dividiram os hidrocarbonetos em grupos de utilidade como:

metano, etano, propano, butano, gasolina diesel e ceras.

2.3.3 Influéncia das condi¢6es operacionais na sintese de Fischer-Tropsch

O principal produto na sintese de Fischer-Tropsch (SFT) é o metano (CHa), devido a
sua maior estabilidade e facilidade termodindmica, entretanto sua formacdo é a mais
indesejavel como produto final (YANG et al., 2014). Portanto, uma forma de otimizar a SFT
é diminuindo a formacdo de produtos indesejaveis, ou seja, diminuindo a producdo de

metano.

Existem varias formas de manipular os produtos formados na SFT, entre eles
destacam-se o catalisador utilizado, a temperatura de reacdo, a velocidade espacial dos
reagentes, a pressdo do sistema e a propor¢cdo molar entre H, e CO. E 0s parametros
reacionais mais influentes sobre a seletividade dos produtos formados em reacdes com
catalisadores de cobalto e ruténio sdo a temperatura e a pressdo, através da mudanca de
reacdes secundarias (YANG et al., 2014).

A distribuicdo dos produtos obtidos depende fortemente das reacfes secundarias
sequenciais aos produtos primarios formados, especialmente as olefinas. Rea¢des secundarias
de olefinas priméarias podem ser hidrogenacdo (terminacdo da cadeia), reinsercdo de olefina

(iniciacdo e proliferacdo da cadeia), cragueamento ou hidrogendlise e isomerizacdo. Portanto,
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as reacOes secundarias dominantes dos produtos primarios formados dependem das condi¢bes

operacionais impostas (YANG et al., 2014)

Segundo Iglesia, Reyes e Madom (1991), temperaturas elevadas e baixa pressdo de
mondxido de carbono (CO) favorecem reacdes secundarias de craqueamento ou hidrogendlise
sobre hidrocarbonetos primarios formados.

Entretanto, Donelly e Satterfield (1989), informaram que um aumento na razéo
molecular entre Ho/CO favorece a formagéo de hidrocarbonetos de baixa massa molecular, ou

seja, favorece as reacdes secundarias de hidrogenacdo e terminacdo da cadeia.

Segundo Dry (2002), um aumento na presséo total do sistema favorece a formagéo de
hidrocarbonetos de maior massa molecular, ou seja, favorece as reacdes secundarias de

iniciacéo e proliferacdo de cadeia.

Segundo Yang et al. (2014), uma diminuicdo na velocidade espacial do gas de sintese
aumenta o tempo de residéncia dos reagentes no leito catalitico, logo aumentando a conversdo
de CO.

Iglesia, Reyes e Madom (1991) examinaram o efeito do tempo de residéncia na
seletividade de hidrocarbonetos para catalisadores de Ru/TiO2 em temperaturas de 476 a
483K, Hy/CO = 2:1, 0,55 a 0,60 Mpa utilizando um reator de leito fixo. O aumento do tempo
de residéncia aumentou a massa molecular do produto formado, aumentando a quantidade de

HCs.: e diminuindo a quantidade de CHa.

Ma et al. (2012) investigaram o efeito da velocidade espacial em um catalisador de
25%Co/Al>O3 com diferentes promotores, com temperatura de rea¢do de 493K, presséo de 2,2
Mpa e relagdo molar de Ho/CO = 2,1. Utilizaram a mudanca na velocidade espacial para obter
uma conversdao de aproximadamente 50% para os diferentes catalisadores. A variagdo na
velocidade espacial foi de 2,9 a 13,0 NL.gca. *.h™ com a sua diminuigdo acarretando uma

maior conversdo de CO.

Shin et al. (2014) utilizando um catalisador 0,05%Pt-23%Co/Al>Os, pressdo de
2,0Mpa, relagdo molar de H.:CO = 2:1, em uma faixa de temperatura de 493 a 523K e
velocidade espacial de 10 a 20 ml.gerl.h?, que o aumento de temperatura aumentou a
conversao de CO em cerca de 10% a cada 10°C e com o aumento da velocidade espacial a

conversao de CO diminui cerca de 15%.
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Yang et al. (2014) investigaram que em catalisadores de cobalto com promotores e em
diferentes suportes 0 aumento da temperatura aumentou a converséo de CO com a
seletividade dos produtos obtendo o mesmo comportamento, com 0 metano sendo 0 mais

formado.

Apesar destas citacOes, a seletividade dos produtos obtidos em conjunto com varias

conversdes obtidas, por um conjunto de condi¢fes operacionais, ainda ndo é bastante clara.

2.3.4 Catalisadores usados na sintese de Fischer-Tropsch

Por se tratar de um processo catalitico, a principal forma de se obter os produtos
desejados é através do uso de catalisadores que proporcionem atividade, estabilidade e

seletividades satisfatorias.

Os catalisadores usados na SFT séo os principais responsaveis pelos produtos obtidos,
com o Fe (Arsalanfar, et al., (2012); Li et al., (2014); Mirzaei et al., (2013)), Ni, Ru (Carballo
et al., (2011); Parnian et al., (2014); Tavasoli, Pour e Ahangari, (2010); Xiong et al., (2009))
e Co (Almeida, et al., (2013b); Diaz, et al., (2014); Karimi, et al., (2014)) sendo os metais
mais usados. Os catalisadores a base de ferro possuem mais baixo custo, tornando-se 0os mais
atrativos para a SFT, entretanto favorecem a reacdo de Water Gas Shift (WGS), uma reacgéo
indesejada (VAN STEEN e CLAEYS, 2008).

Apesar de possuirem seletividades semelhantes, os catalisadores de Ni, Ru e Co
apresentam caracteristicas proprias quanto a seletividade dos produtos. O Ni apresenta
afinidade a formacdo de metano em condic¢des de producdo industrial (SPATH e DAYTON,
2003). Em condi¢6es normais os catalisadores de Ru e Co possuem pouca propensao a reagdo
de WGS (YANG et al., 2010) e sdo altamente ativos na SFT. O Ru apresenta elevado preco,

logo sua aplicacdo em larga escala fica inviavel economicamente.

O catalisador a base de Co, apesar de apresentar uma menor atividade quando
comparado ao Ni e ao Ru, apresenta menos custo operacional, além de apresentar alta
atividade, alta seletividade a hidrocarbonetos Cs., estabilidade elevada e baixa tendéncia para
a reacdo de WGS, por isso é o catalisador mais usado na SFT (SADEQZADEH et al., 2012;
WANG et al., 2013 e ZHANG et al., 2005).
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2.3.5 Catalisadores a base de cobalto

Muitos pesquisadores estudaram a aplicacdo de catalisador a base de Co na SFT,
reportando que seu uso aumenta a seletividade a CHs+ e diminui a formacdo de CHs, em
condigdes operacionais normais (ALMEIDA et al., 2013; SHIN et al., 2014; PARNIAN et
al., 2014; YANG et al., 2014 e WANG et al., 2013).

Os estudos realizados por Iglesias et al. (1994), apresentaram a base da fundamentacao
para a preparacdo dos catalisadores a base de Co, assim como as propriedades cataliticas que
influenciam a SFT. Alguns pontos em destaques mostram a importante contribuicdo deste

grupo de pesquisadores e seus trabalhos como:

e O efeito de promotores em catalisadores de Co diminuindo a temperatura de reducéo,
minimizando a formacao de Oxidos na superficie;

e Mostraram uma correlacdo linear entre a atividade e a dispersdo metélica.

O catalisador a base de Co é atualmente o mais comum utilizado na SFT, devido a alta
atividade, seletividade de hidrocarbonetos CHs., baixa atividade para reacdo de WGS e tempo
de vida maior (SADEQZADEH et al., 2012; WANG et al., 2013; ZHANG, 2005).

Wu et al. (2015) observaram uma estabilidade e auséncia da reacdo de WGS,
indesejavel, para catalisadores a base de Co em reacdes com mais de 400 horas, evidenciando

a sua vantagem em relacéo aos catalisadores a base de Fe.

Ehrensperger e Wintterlin, (2014) estudaram o estado da superficie de um catalisador
de Co suportado em alumina durante uma reacdo da SFT realizada a 220°C, relatando que ndo

houve mudanca dos sitios ativos através da formacéo de 6xidos ou carbonetos

Seu uso em varios suportes, como a alumina, titania e silica em reator de leito fixo,
com ou sem o promotor Re, foi investigada por Holmen e colaboradores (Tsakoumis et al.,
2013; Yang et al.,, 2013 e Zhu et al., 2013) obtendo resultados na faixa de 10-50% de
conversao de CO. Evidenciando que a natureza do suporte e o Re ndo influenciaram

significativamente a dependéncia da conversao de CO com a seletividade.

Davis e colaboradores (Ma et al., 2011 e GNANAMANI et al., 2012) obtiveram uma
conversdo de CO na faixa de 12-90%, utilizando Co suportado em alumina, com ou sem 0

promotor Ru, em reatores de leito fixo e tipo lama.
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Bhatelia et al. (2014) obtiveram uma conversao de 15 a 75% utilizando um reator de
leito fixo com condi¢cbes operacionais de temperatura entre 210 e 220°C, pressdo entre 15 e
20 bar e relagdo molar de Ho/CO entre 1,4 e 2,1.

2.3.6 Catalisadores promovidos

Os promotores podem contribuir melhorando a atividade, a facilidade na reducgéo dos e
aumentando a estabilidade dos catalisadores. Isso acontece devido ao mecanismo de
transbordamento de hidrogénio (KARACA el al.,, 2011 e KHODAKOV, 2009). Esse
mecanismo € o responsavel por fazer que a adi¢do de pequenas quantidades de metais nobres
facilite na reducdo da fase ativa aumentando as suas quantidades e a sua dispersdo, assim
melhorando a conversdo de CO e a seletividade dos produtos formados na SFT para
hidrocarbonetos saturados e de cadeia longa.

Os efeitos de um promotor em catalisadores de Co sdo reportados em Vvarios estudos,
principalmente em catalisadores a base de cobalto suportados em alumina. Um promotor
bastante utilizado é a platina, devido a seu menor valor em comparacao a outros metais nobres
e apenas pequenas quantidades sdo necessarias para diminuir a interacdo criada entre 0s
Oxidos de cobalto e a alumina (JACOBS et al., 2002; MIYAZAWA et al., 2013; PARNIAN
etal., 2014; TAVASOLI et al., 2006 e WANG et al., 2013).

Vada et al. (1994) reportaram que a adicdo de Pt ou Re em um catalisador de Co
suportado em alumina aumentou significativamente a atividade, mas mantendo a seletividade
igual. Eles propuseram que o aumento da atividade estivesse relacionado com o aumento do

namero de sitios ativos ocasionados na melhor reducdo dos 6xidos.

Park et al. (2011) estudaram o efeito da adicdo de promotor para aumentar a
estabilidade de um catalisador de Co suportado em alumina em uma reacdo da SFT durante
aproximadamente 1000 horas num reator do tipo lama. Verificaram que o catalisador
promovido por Pt sofreu menor desativacdo que um catalisador promovido por Ru, que pode

ter ocorrido devido a menor deposigédo de carbonos poliméricos.

Sun et al. (2012) observaram que a adi¢do de platina em um catalisador de Co

suportado em alumina diminui a temperatura necessaria para reducdo dos 6xidos de cobalto.
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Também relataram que a melhor temperatura de reducgdo de obtida se encontra na faixa de 300
a 380°C.

Jermwongratanachai et al. (2013) observaram que a adi¢do de pequenas quantidades
de platina melhorou na reducéo das espécies de Co presentes no catalisador. Entretanto com o
aumento da concentracdo de Pt, houve um aumento na seletividade a CO> e a CH4 que pode
ser justificada devido a reagdes indesejaveis de WGS. Também observaram que ndo ha
coordenacdo Pt-Pt, somente coordenacdo Pt-Co, logo toda platina adicionada interage para

diminuir a interacdo entre o 6xido de cobalto e a alumina.

Pirola et al. (2014) relataram que através da espectroscopia EXAFS (Extended X-ray
absorption fine structure) ocorre uma interagcdo entre os &tomos de platina de cobalto. E isso
fez com que um catalisador a base de Co suportado em silica aumentasse em 3 vezes a

conversao de CO com a adi¢édo de 0,5% (m/m) do promotor Pt.

2.3.7 Reatores na sintese de Fischer-Tropsch

A natureza extremamente exotérmica da SFT, combinada com a alta atividade do
catalisador de Co geram grandes gradientes de temperatura no leito catalitico. Isso faz com
que a remocao do calor gerado no reator torne-se um ponto crucial no processo, evitando o
favorecimento na reacdo e metanagdo, predominante em altas temperaturas, além de
temperaturas moderadas serem ideais para aumentar o tempo Util do catalisador e a

predominancia na reacdo de formacéo de hidrocarbonetos CHs+ (DA et al., 2014).

Varios tipos reatores sdo usados na SFT, destacando-se os reatores de leito fixo, os
reatores de leito fluidizado e os reatores de leito de lama. Todos possuem vantagens e
desvantagens em relagdo aos fendmenos de transferéncia de massa e calor. Apesar de usados,

nenhum deles propiciam todas as caracteristicas adequadas para esse tipo de reacéo.

Segundo Almeida (2010), os reatores do tipo lama apresentam um melhor controle de
temperatura, entretanto apresentam algumas limitacbes a transferéncia de massa. J& 0s
reatores de leito fixo possuem limitagOes para remocéo do calor, gerando grandes gradientes
de temperatura. Entretanto, nos reatores de leito fixo ndo ha a necessidade de separacdo dos
produtos e catalisadores, além da mudanca de escala de sua capacidade ser simples (Yang et

al., 2010), tambem possuem uma maior produtividade e simplicidade de operacdo (DAVIS,
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2005 e MIYAZAWA et al., 2013). Segundo Guettel e Turek (2009), um reator ideal para a

SFT precisa possuir as caracteristicas seguintes:

e Leito fixo catalitico;

e Pequena distancia difusional devido a elevada eficiéncia do catalisador;
e Altamente eficaz na difusdo massica no sistema gas-liquido;

e Operar isotermicamente a altas temperaturas.

Entretanto, nenhum reator convencional possui todas as caracteristicas mencionadas
anteriormente, logo operam abaixo das condicdes Otimas. Logo, a busca por sistemas que
possam minimizar as limitacdes encontradas foi necessaria, fazendo muitos pesquisadores
sugerirem 0s sistemas utilizados em reagdes ambientais, 0s sistemas estruturados (LIU et al.,
2013).

2.4 SISTEMAS ESTRUTURADOS

Estes sistemas abrangem os suportes, catalisadores estruturados e os reatores
estruturados. Os suportes estruturados sdo estruturas tridimensionais com poros ou canais que
disponham de grandes areas superficiais e baixa perda de carga do fluido. Podendo recobrir os
poros ou canais com catalisadores e adsorventes, por exemplo. Os suportes séo classificados
em trés grandes grupos: malhas metalicas, espumas, monolitos (cerdmicos ou metélicos),

onde os mondlitos metalicos, Figura 2.6, apresentam maior destaque.

Os mondlitos sdo formados por um conjunto de canais longitudinais em paralelo,
separados por finas paredes. Sua principal caracteristica na utilizagdo em processos cataliticos
é devido ao tamanho dos canais e a relacdo com a densidade das areas de reacdo, expressa em
células por polegadas (cp). Comparando-se as propriedades dos catalisadores monoliticos com
os catalisadores solidos, reduz-se substancialmente os problemas de atrito, ha uma maior
flexibilidade de orientacdo e uma facilidade de manuseio devido a sua estrutura compacta

Almeida, (2010), e possuem, em geral, as seguintes caracteristicas:

e Baixa perda de carga;
e Grande area de superficie por unidade de massa e volume;
e Fluido escorre de forma uniforme;

e Reduz os efeitos limitantes causados pela transferéncia de massa;
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e Comportam-se como sistemas quase adiabaticos.

Figura 2.6 - a) mondlito ceramico; b) mondlitos metalicos.
Adaptado: ALMEIDA, 2010.

Este mecanismo de distribuicdo de catalisadores sélidos em reatores de microcanais

pode acarretar 0 aumento de desempenho de uma planta GTL. A sinergia gerada entre uma
melhor hidrodindmica de gés-liquido obtidos pelos microcanais e uma catalise eficiente obtida
pelo catalisador depositado, proporciona um melhor rendimento da reacdo e uma seletividade
de produtos desejados (ALMEIDA, 2010).

Portanto, as vantagens geradas pelos reatores de microcanais, apresentam uma
perspectiva desta tecnologia tornar-se economicamente vidvel diante do uso de reacOes
convencionais. Segundo Lerou et al. (2010), o crescente interesse industrial pelo uso da SFT
em reatores de microcanais, torna-se atrativo em funcdo da flexibilidade apresentada na
utilizacdo de espacos reduzidos e de dificil acesso, dispondo-se de uma planta compacta.
Alem disso, tem-se um processo ambientalmente favordvel formando produtos

comercialmente atrativos.
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Diante das caracteristicas apresentadas, os reatores estruturados de microcanais, ou
microrreatores orientados, apresentam um maior interesse de sua aplicacdo no

desenvolvimento do processo.

2.4.1 Aplicacéo

Esses sistemas possuem algumas vantagens quando comparados aos reatores
convencionais. Segundo Liu et al. (2013), as principais vantagens sdo: menor perda de carga,
menor area demandada para instalacbes e maior transferéncia de massa e calor. Por outro
lado, mesmo possuindo propriedades desejadas e conceito simples para aplicacdo na SFT, seu
desempenho esta diretamente condicionado ao desenho dos canais, e principalmente as
caracteristicas dos catalisadores usados e aos depositos nos microcanais. Assim, a interacdo
do arranjo do reator com as condi¢cdes operacionais tornam-se ferramentas importantes para

melhor desempenho do processo (ZHAI et al., 2010).

Ultimamente  vérios autores publicaram trabalhos sobre  microrreatores,
proporcionando avancos significativos para a utilizacdo desta tecnologia no ambito académico
e industrial (ALMEIDA et al., 2013a; DEREVICH, ERMOLAEV E MORDKOVICH, 2012;
HOLMEN et al., 2013; KOLB, 2013; MALECHA, REMISZEWSKA e PIJANOWSKA,
2014; SIMSEK et al., 2013; SHIN et al., 2013; VISCONTI et al., 2011 e ZHAO et al., 2013).
Diante destes estudos, destacaram-se a aplicacdo deste sistema no processo da tecnologia

GTL via Fischer-Tropsch.

Chin et al. (2005) desenvolveram uma nova estrutura de catalisadores para a SFT,
sobre espumas de Fecralloy com disposi¢do do metal em uma fina camada de alumina pré-
aquecida a 900°C. Estes suportes melhoram as propriedades de transferéncia, tornando-o ideal

para 0 pProcesso.

Guettel e Turek (2009) compararam o desempenho de quatro reatores diferentes
utilizando a SFT. 1. Reator de leito fixo; 2. Reator tipo lama; 3. Mondlito com reciclo; 4.
Microrreator em regime laminar. Mostraram que 0 microrreator apresentou uma maior

produtividade por unidade de volume de catalisador em compara¢do aos outros.

Lerou et.al. (2010) destacaram algumas vantagens de utilizacdo da SFT em

microcanais, principalmente a minimizacdo dos problemas impostos pelas limitacbes dos



37

fendmenos de transporte, as transferéncias de massa e de calor, aumentando a produtividade
de 50% para até 300%. Além da utilizacdo de espacos reduzidos em comparacao aos reatores

convencionais.

Diante destes resultados, em conjunto com sistemas de arrefecimento para a remogéo
de calor gerado. Arzamendi et al. (2010) investigaram a SFT em microrreatores de leito fixo
com resfriamento por evaporacdo de agua a alta pressdo, evidenciando ser a melhor escolha

para 0 Processo.

Deshmukh et al. (2010) investigaram reatores de microcanais em varias escalas para a
SFT, avaliando a seletividade de CHs+. Os reatores operaram a temperatura de 210°C e
pressdo de 24 bar. O maior reator testado, possuia cerca de 150g de catalisador, o qual
apresentou uma conversdo de CO de 72% e uma seletividade a CHs+ de 85% e a seletividade

a metano cerca de 10%, operados durante 4000 horas.

Almeida et al. (2011) investigaram diferentes suportes metalicos: 1. Espumas de
aluminio; 2. mondlitos em forma de colmeia com 350 cp; 3. Micromonolitos com 1180 cp
com o catalisador de 0,5%Re-20% Co, em diferentes espessuras, utilizados na SFT. Em que a

seletividade a CHs+ foi maior para os monolitos de microcanais.

Chambrey et al. (2011) Compararam o desempenho de um reator convencional de
leito fixo com um milireator de leito fixo. Utilizaram a platina como promotor em um
catalisador de Co. As condicGes operacionais foram a temperatura a 200°C e a pressao a 20
bar, com uma relacdo molar H2/CO de 2:1. Diante destas condigdes, o milireator apresentou

uma maior atividade, com a vantagem sendo atribuida a melhor distribuicdo do calor gerado.

A utilizagdo de espacos reduzidos proporcionou a possibilidade da instalagdo de uma
planta GTL de microcanais offshore, via SFT, para producdo de hidrocarbonetos,
aproveitando-se 0 gas natural em excesso, que se encontra associado ao petroleo em areas
remotas (BRANCO, SZKLO e SCHAEFFER, 2010).
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3 METODOLOGIA

Neste capitulo serdo apresentadas as metodologias utilizadas na preparacdo e
caracterizacdo dos catalisadores solidos (20%Co/y-AlO3, 0,5%Pt-20%Co/y-Al203), na
preparacdo do sistema estruturado (micromondlito) e nos testes cataliticos. Além da

metodologia para simulacédo de resultados do catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al20s.

3.1 PREPARACAO DOS CATALISADORES SOLIDOS

Esta secdo estd separada em duas subsecBes. A primeira informa os reagentes
utilizados na preparagdo dos catalisadores em po e a segunda relata 0 modo de preparagdo dos

mesmaos.

3.1.1 Reagentes utilizados na preparacao dos catalisadores

e O suporte utilizado para os catalisadores sélidos foi a alumina comercial (y-Al.O3),
Sasol Catalox-150, SASOL;

e A fase ativa dos catalisadores (20%Coly-Al.Oz, 0,5%Pt-20%Co/y-Al203), cobalto
metalico (Co?%, foi obtida do sal precursor: Nitrato de cobalto hexahidratado
[Co(NOs)..6H.0], da ISOFAR;

e A fase promotora do catalisador a base de cobalto, platina, foi obtida a partir de uma
solucdo de hidroxido tetramina platina (I1) [Pt(NH3z)4(OH)2] (9,09% v/v).

3.1.2 Procedimento utilizado na preparacao dos catalisadores

Inicialmente calcinou-se a alumina comercial a 550 °C durante 5 horas com taxa de
aquecimento de 5 °C.min’. Fez-se um teste com esta alumina para determinagio do volume
de poros da mesma. Utilizando-se uma bureta com agua, adicionou-se pequenas gotas em 19

de alumina, homogeneizando com uma espatula, até atingir um ponto de completa
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aglomeracdo com aparéncia de uma pasta. Este é o estado do suporte indicando o ponto de
umidade incipiente. O volume encontrado foi de 0,6 ml.gl. O volume de poro (vp)
multiplicado pela massa utilizada de alumina (mAlumina), indica o volume méaximo (vt) da
solucdo (agua e sal precursor da fase ativa) e da solucdo da fase promotora quando utilizada
na impregnacao, conforme Equacéo 2. Procedimento simplificado na Figura 3.1.

vt = vp x mAlumina (2)
Co-impregnagao
Al;Os Sal precursor +
IS <
Comercial v-Al20s Sol. promotora
T:550°C 3¢ | T:120°C
B: 5°C.mint t: 12h
t: 5h
Impregnacio Sal precursor + Sol.
Sal precursor |——| y-AlOs promotora + y-ALO3
3x | T:120°C T: 350°C
t:12h B: 1°C.min’!
t: 6h
Sal precursor +
v-AkOs 0,5%Pt-20%Co/y-Al:03
T: 350°C
B: 1°C.min’t
t: 6h

20%Co/y-Al203

Figura 3.1 — Fluxograma da preparagdo dos catalisadores solidos.

A técnica de impregnacdo por umidade incipiente foi a utilizada para impregnacédo da
fase ativa (Co°) de ambos catalisadores (20%Co/y-Al,O3 e 0,5%-20%Co/y-Al,03). A técnica
de co-impregnacdo foi a utilizada para impregnacgdo da fase promotora (Pt°) do catalisador
(Co-Pt/y-Al;03). Diante da solubilidade do nitrato de cobalto hexahidratado em &gua ser de
1,34 g.ml?, verificou-se a possibilidade de uma impregnacio a volume de poro do suporte,

entretanto esta possibilidade ndo foi possivel.

20%Col/y-Al203: A impregnacédo foi realizada de forma sucessiva em trés etapas. A
cada etapa o catalisador foi seco a 120°C durante 12 h. Apds a Ultima impregnacdo, o
catalisador foi calcinado a 350°C por 6h usando-se uma rampa de aquecimento de 1°C.min’*
Resultando em uma quantidade tedrica de 20% m/m de cobalto metalico, proveniente do sal

do sal precursor nitrato de cobalto hexahidratado

0,5%P1t-20%Co/y-Al203: Foi preparado de forma analoga ao catalisador (20%Co/y-
Al>O3), com o0 uso da técnica de co-impregnacdo. Resultando em uma quantidade tedrica de
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20% m/m de cobalto metélico, proveniente do sal do sal precursor nitrato de cobalto
hexahidratado e em uma quantidade teérica de 0,5% m/m de platina metélica, proveniente da

solucdo de hidrdxido tetramina platina (I1).
3.2 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

Esta secdo é dividida em 5 subse¢Oes, nas quais encontram-se descritas as técnicas
instrumentais utilizadas na caracterizacao do suporte e catalisadores calcinados. Estas técnicas
sdo usadas para conhecimento da composi¢do quimica, textura, estrutura e morfologia, dos

catalisadores.

3.2.1 Espectrometria de absorcéo atdbmica

A espectroscopia de absorcdo atbmica (AAS) é uma técnica analitica quantitativa
utilizada para determinacdo de elementos quimicos em solucdo. A mesma foi utilizada para
determinar a quantidade de cobre metélico presente nos catalisadores em pd, corrigindo o

valor obtido teoricamente.

Esta técnica é baseada na possibilidade de atomos de um elemento em estado livre
serem capazes de absorver energia em comprimentos de onda caracteristicos. Para producéao
de &tomos em estado livre, usa-se uma chama, que fornece um sinal para o espectrometro de
absorcdo atdmica registrando a energia liberada através de espectros. Esta teoria € baseada na
lei de Lambert-Beer, que relaciona a concentracdo de atomos livres na chama com a

absorbancia, indicando suas proporcionalidades, conforme Equagéo 3.
Absorbancia="99b/ =k-c-L (3)

4
Sendo: lo é a intensidade de incidéncia emitida pela fonte de luz, It intensidade transmitida, K

é uma constante de proporcionalidade, C é a concentracdo do metal e L é o comprimento do

caminho percorrido.
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Com isso, foi necessaria uma calibracdo para determinacdo do elemento cobalto. A
calibracéo foi feita com solucdes padrdo de concentragfes conhecidas, obtendo-se uma curva

que relaciona a absorbancia com a concentracao.

Como a amostra se encontrava na forma sélida, fez-se necessaria a digestdo da mesma.
Este procedimento foi realizado utilizando-se uma mistura de acidos (2/3 HNOs e 1/3 de HCL
em volume, denominada agua régia) juntamente com de HF (3/5 do volume total) e
aquecimento a 150°C até digestdo total da amostra. O residuo foi filtrado e solubilizado com

agua deionizada.

O equipamento utilizado foi um espectrometro de absorcdo atdmica, AA-6300
SHIMADZU. As solucdes padrdes para a curva de calibracdo foram preparadas utilizando-se
um padrdo de Co da SpecSol (1000mg.L?). As analises foram realizadas no LAMSA

localizado no departamento de Engenharia Quimica da UFPE.

3.2.3 Difracgao de raios-X

A difracdo de raios-X (DRX) é uma técnica que investiga as fases cristalinas dos
solidos. A mesma consiste na incidéncia de um feixe de raios-X através da amostra a ser
investigada, difratando-a em vaérias dire¢cbes em funcdo da simetria do agrupamento de
atomos. Utilizando-se a Lei de Bragg, através do padrao de intensidade, pode-se interpretara a

localizacdo dos 4&tomos no cristal. Sua ilustracdo encontra-se na Figura 3.2.

Feixe de raios-X incidente (em fase) Feixe difratado (em fase)

Figura 3.2 - Difracdo de raios-X ilustrando a Lei de Bragg.
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A Lei de Bragg é descrita conforme a Equacéo 4:
nd = 2dsenf; n=1,2,3,.. (4)

sendo, n a ordem de difragdo, A 0 comprimento de onda do raios-X, d a distancia entre dois

planos e 6 0 angulo entre o raio-X incidente e o plano de rede.

Se o angulo de incidéncia satisfazer a Equacdo 6, os raios-X serdo refletidos pelo

cristal. Caso contrario, a interferéncia sera destrutiva.

senf = ﬂ (5)
2d

O resultado de uma analise de DRX fornece um difratograma que registra a
intensidade da radiacdo nos angulos investigados. Quando a condigé@o de Bragg for satisfeita,
registram-se picos com intensidades relativas entre os planos cristalograficos.

O suporte e os catalisadores desse trabalho foram caracterizados por difracdo de raios-
X empregando-se 0 método de p6. As amostras foram analisadas em difratbmetro da marca
Bruker, modelo D8 Advanced, utilizando radiacdes de Cu-Ko (A=1,5406 A), filtro de niquel,
voltagem de 30 kV e corrente do tubo de 30 mA. As medigGes foram realizadas no Centro de
Tecnologias Estratégicas do Nordeste (CETENE). As condi¢fes operacionais de analise
foram: varredura angular 26 de 10° a 90°, passo angular de 0,05° e tempo de passo igual a
1,25s.

3.2.4 Reducéo a temperatura programada

A técnica de reducdo a temperatura programada (RTP) foi proposta por Robertson et
al. (1975). Ela consiste na reducéo das espécies reduziveis de uma amostra, passando-se uma
corrente de gas que contém uma pequena quantidade conhecida de hidrogénio gasoso. A
temperatura do meio € aumentada progressivamente a velocidade constante. Na saida do
sistema, encontra-se um detector de condutividade térmica (TCD), que mede o consumo de
hidrogénio durante o experimento, registrando uma diminui¢do da quantidade de hidrogénio

na saida, registrando um pico através do sinal obtido.

As andlises de RTP foram utilizadas para se determinar as melhores condigdes
experimentais para reducdo dos catalisadores em po6 produzidos, verificando o efeito da

adicdo do promotor, no caso desta dissertacao, a platina.
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A mistura gasosa utilizada foi ar contendo 1,55% de H», partindo-se da temperatura
ambiente até 800°C com taxa de aquecimento de 10 °C.min™. As amostras foram analisadas
no equipamento de medida de TPR/TPD e quimissor¢do por pulso modelo SAMP3 da
Termolab Equipamentos Ltda. do Rio de Janeiro, que esta localizado no \departamento de
Engenharia Quimica da Universidade Federal de Alagoas, no laboratério de Catélise e

Combustiveis.

3.2.5 Analise textural

As caracteristicas texturais dos solidos, no caso deste trabalho, suporte e catalisadores
em po, sdo definidas pela sua area especifica, forma e tamanho de poro. A técnica de
determinacdo das propriedades texturais de solidos, utilizando-se a adsor¢do de um gas inerte,
possui vasta aplicacdo nas diversas areas tecnoldgicas, principalmente, a catalise. Este método

é baseado nas informagdes obtidas na isoterma de adsorcao-dessorcao do gés.

O equipamento utilizado para as analises do suporte e catalisadores em p6 foi um
Micromeritics ASAP 2000 y ASAP 2020. Os gases utilizados foram N2 e He (ar liquido,
pureza 99,999%). Mediu-se a temperatura normal de ebulicdo do N (77K a pressdo
atmosférica). As medidas de adsorcao-dessorcdo de N2 foram realizadas pelo procedimento
volumétrico estatistico. A diferenca entre a massa da amostra desgaseificada e gaseificada é

utilizada para obtencdo dos dados.

3.2.6 Quimissorcao de hidrogénio

A quimissorgdo de hidrogénio é a técnica mais usual na determinagdo da dispersao
metélica nos catalisadores. Suplantada na teoria cinética dos gases, considera que 0S mesmos
possuem movimentacdo aleatdria, e assim produzem colisbes entri si e as paredes do
recipiente em que se encontram. As moléculas que colidem com a parede, podem vir a
ficarem aderidas por um breve intervalo de tempo, e com a transferéncia de energia mudam
de fase, voltando rapidamente para a fase gasosa. Quando existe um excesso de moléculas

adsorvidas na superficia, denomina-se como quantidade adsorvida.
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A adsor¢do quimica pode ser associada a forcas eletrostaticas ou forgas covalentes,
enguanto que a adsorcao fisica é associada a forcas de Van der Walls. Na quimissorcéo ocorre
apenas a formacdo de uma camada adsorvente, mas na fisissor¢do ocorre formacao de varias

camadas.

A técnica consiste em se promover uma adsor¢do quimica entre o hidrogénio e os
metais presentes no catalisador. Dispondo da quantidade de metal impregnado e da

quantidade de hidrogénio adsorvido, pode-se calcular os atomos reduzidos.

Passou-se pulsos de H. de quantidade conhecida, sobre uma quantidade de amostra
determinada. Analisou-se a quantidade de H> na saida por um TCD até se obter um sinal
cosntante, indicando saturacdo da amostra. Conhecida a quantidade total de &tomos de cobalto
presentes na amostra e 0s que se encontram na superficie, é possivel conhecer a dispersédo do

mesmo.

Apos a reducdo total das espécies metalicas presentes no catalisador, utiliza-se pulsos
de O, analisando-se o consumo com um TPD. Conhecendo-se a quantidade de O, consumida,

e relacionando a oxidac¢do do Co0 a Co304, obtém-se a porcentagem de atomos reduzidos.

Os catalisadores foram submetidos ao mesmo processo, primeiro foram reduzidos a
350°C por 6 horas, depois obteve-se as isotermas de adsorcdo de Hz a 100°C e as isotermas de
dessorcdo de O a 400°C. A porcentagem de reducdo foi calculada, a partir da reoxidacao
(&tomos de Co reduzidos) dividida entre o total de atomos de Co presentes no catalisador,
conforme Equacdo 4. A dispersdo dos atomos superficiais (calculados com o volume de H»
adsorvido), foi calculada dividindo-se pelo total de 4&tomos de Co presentes no catalisador,
conforme Equagdo 6. O didmetro de Co® foi determinado, usando-se a suposicdo de que todas
as particulas sdo esféricas, usando-se a Equagéo 7.

(n2 de Atomos de cobalto na superficie - 100) (6)
[119 totalde ﬁtﬂmﬂsdecobaltﬂ) - ( fraCAoreduzida)

WD =

o962
c© =3 (7)
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3.3 PREPARACAO DO SISTEMA ESTRUTURADO

Esta secdo esta dividida em duas subsecdes. A primeira lista os reagentes utilizados na

preparacdo do sistema estruturado e a segunda relata como ele foi preparado.

3.3.1 Reagentes utilizados na preparacao do sistema estruturado

e Alumina coloidal AL20, NYACOL Nano Technologies, Inc;
e Acido nitrico 65% (2M), J. B. Baker;

o Catalisador calcinado: 0,5%Pt-20%Co/y-Al203, preparado na se¢do 3.1.2.

3.3.2 Procedimento utilizado na preparacéo do sistema estruturado

Esta secdo é referente a metodologia utilizada na preparacdo do sistema estruturado
utilizado (micromondlito) no teste catalitico relatado na se¢do 3.4. Sua construgao consiste em
basicamente duas etapas:

e Construcdo mecanica dos micromondlitos;
e Suspensdo e recobrimento do micromonolito.

Construcdo mecénica dos micromonolitos: A liga metélica utilizada para construcéo
do micromondlito foi a liga Fecralloy® fabricada pela empresa Goodfellow. Na Tabela 3.1,

encontram-se as propriedades fisicas e quimicas da liga.

A construgdo do micromondlito, a partir de uma placa de Fecralloy®, consiste

basicamente em trés etapas. Elas estdo representadas a seguir, na Figura 3.2.

a) Foi cortada uma lamina de Fecralloy® retangular com 3cm de largura e 36 cm de
comprimento. A lamina foi lavada com agua e sabdo, e enxaguada em agua. Depois, foi
lavada em acetona e colocada para secar a temperatura ambiente.

b) A construgdo dos microcanais, a partir das laminas de Fecralloy®, foi obtida com a
ajuda de um equipamento desenhado na Espanha. O equipamento é formado por roldanas

onduladas, conforme na Figura 1 (b) que produzem x células por polegada ao quadrado.
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C) A formacdo do micromondlito é concluida, enrolando-se a placa de Fecralloy®

ondulada sobre um mesmo eixo e fixando-a com um fio de metal.

Figura 3.3 — Esquema da constru¢do do micromondlito. (a) laminas de Fecralloy®, (b)
construcdo dos microcanais e (c) constru¢do do micromondlito.
Fonte: Almeida (2010).
Ap0s a obtencdo do micromonolito, o0 mesmo sofre um pré-tratamento, que consiste
em calcina-lo a 900 °C por 22 horas. O resultado final, para um micromondlito com 1200

cel.pol?, encontra-se a seguir, na Figura 3.4.

Micromonolito

Figura 3.4 - Micromondlito obtido de uma Iamina de
Fecralloy®, com 1200 cel.pol?,
calcinado e usado como suporte do
sistema estruturado.

Adaptado: Almeida (2010).

Suspensdo e recobrimento do micromonolito: O recobrimento do suporte
estruturado (micromondlito) foi realizado pela técnica de recobrimento por imerséo,
denominada washcoating.

A metodologia: A suspenséo foi formada utilizando-se uma quantidade do catalisador
solido (0,5%Pt-20%Co/y-Al,03) produzido na secdo 3.1.2. Este catalisador foi escolhido por

apresentar maior atividade. Ele foi pulverizado em um moinho de bolas por 4 horas a 500 rpm
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com agitacdo magnética. Com agitacdo leve, o catalisador pulverizado foi adicionado
lentamente em um recipiente contendo agua acidificada com HNO3z (pH = 3). Apds a adicao
do catalisador, agitou-se a solucdo durante 30 minutos com 300 rpm. Depois, adicionou-se
lentamente a solucdo de NYACOL a 20% m/m, deixando a mistura sob agitacdo durante 18
horas até atingir a estabilidade.

O recobrimento do micromondlito ocorreu por washcoating na suspensao durante 1
minuto, depois foi centrifugado por 20 segundos e seco em um forno a 100°C por 15 minutos.
Apbs secagem, foi pesado e conferido a massa de catalisador impregnada no sistema
estruturado. Esse procedimento foi repetido até ser atingida a massa final do catalisador
(0,5%Pt-20%Coly-Al;03), 0,250g sobre o sistema estruturado. Apés atingida a massa
desejada, levou-se o micromondlito para um forno tipo mufla e calcinou-o a 350°C por 6
horas com taxa de aquecimento de 2 °C.min?, conforme metodologia descrita em Almeida
(2010).

Tabela 3.1 - Propriedades da liga metalica Fecralloy® Goodfellow.

Marca Registrada usual: Fecralloy®

Liga metalica com elevada resisténcia ao calor e &

Descrica ral: .
escrigao Gera corrosdo a altas temperaturas.

Composicao: Fe: 72,8%; Cr: 22%; Al: 5%; Y: 0,1%; Zr: 0,1%

Propriedades Elétricas

Coeficiente de temperatura ( K-1 ) 0,0001
Resistividade elétrica ( p.Ohmem™) 134
Propriedades magnéticas

Temperatura de Curie (°C) 600
Propriedades mecanicas

Expansdo (% ) <25
Resisténcia a tracdo ( MPa) 560
Propriedades fisicas

Densidade ( g cm-3 ) 7,22
Ponto de fusédo (°C) 1380-1490
Propriedades térmicas

Condutividade térmica (W m-1 K'l) 16 — 23

Coeficiente de expansdo térmica

11,1 a 20-100 (x1076 k1)

Adaptado: Almeida (2010).
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3.4 TESTE CATALITICO

3.4.1 Unidade escala de bancada

A unidade onde ocorreu a sintese de Fischer-Tropsch (SFT) é composta basicamente
de cilindros de gases, valvulas, linhas de gases, forno, reator, condensador e cromatografo. Os
equipamentos serdo descritos posteriormente na secdo 3.4.2. Seu desenho encontra-se

demonstrado no esquema da Figura 3.5.

Gaés de sintese —)
Hidrogénio — C. ) -
T 2 2
™ :r"‘*
="\-.-' '\-\.-'}
{} . {::l | r Reator
Forno | Forno
O—0 O O

Cromatgrafo B Helio

- Nitrogénio | Condensador |

Figura 3.5 - Esquema da unidade de bancada para a sintese de Fischer-Tropsch.

Para andalise dos produtos formados na SFT realizada na unidade, utilizou-se um
cromatdgrafo a gas. O mesmo € composto por um conjunto de valvulas e colunas,

representadas no esquema a seguir, na Figura 3.6.

O cromatdgrafo é formado por colunas (Figura 3.6) que possuem as seguintes
designag0es:

a) Coluna 1 — Nao utilizou-se esta coluna.

b) Coluna 2 — E uma coluna empacotada do tipo DC 200 que tem por objetivo remover
0s pesados.

¢) Coluna 3 — E uma coluna do tipo HAYESEP N que tem por objetivo separar os gases
permanentes (N2, Oz, Hz, CH4, CO, CO3) dos demais hidrocarbonetos.

d) Coluna 4 — E uma coluna do tipo Peneira Molecular 5* que tem como objetivo a

separacao de hidrocarbonetos leves, CO, CO2, H2 e N2
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Essas colunas possuem uma sequéncia de valvulas que se movem em sentidos
circulares com o objetivo de direcionar o fluxo de gas para cada momento da analise do
mesmo. O detector posicionado no fim do cromatografo, responde, através de sinais, quais

compostos estdo sendo identificados.

\
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Figura 3.6 - Esquema de valvulas e colunas do cromatégrafo a gas.

3.4.2 Procedimento experimental

A Sintese de Fischer-Tropsch (SFT) foi realizada em uma unidade escala de bancada.
O sistema esta composto por um reator tubular (leito fixo) de aco inoxidavel (d.i. 0,8 cm), um
forno automatico (ThermoScientific, Lindberg blue M) e um cromatégrafo a gas online
(Agilent Technologies, 7890A GC System). O gas de sintese utilizado foi uma mistura gasosa
com propor¢do molar de H2:CO de 2:1, composta por 3% N2, 10% CO, 20% H> e He 67%.

Os catalisadores utilizados (Co/y-Al,0O3 e Pt-Co/y-Al,03) foram diluidos com carbeto
de silicio (SiC) com tamanho de particulas menor que 400 mesh, numa propor¢do massica de
1:5. A reducdo catalitica foi realizada in situ com vazéo de Hz de 120 mL.min™.gcar®, pressao
de 1 bar, a 360°C com duragdo de 10 h e taxa de aquecimento de 1°C.mint. Ao término da
reducdo, o reator foi resfriado para 170°C. O sistema foi submetido a pressdo de 2,0 MPa,
com uma mistura gasosa contendo o gas de sintese. Apoés atingida a pressdo desejada, iniciou-
se um aquecimento até 230°C com taxa de aquecimento de 1°C.min?, atingida essa

temperatura, iniciou-se a reagdo. Para cada sequéncia de reagdes experimentais, a vazdo de



50

gés de sintese foi fixada e variou-se a temperatura (T) de reacdo, iniciando-a em
230°C—215°C—200°C—185°C (utilizando-se uma taxa de resfriamento de 1°C.min™%).

Cada sequéncia experimental teve duracdo de aproximadamente 120 h, sendo
considerado para cada temperatura cerca de 30 h de reacdo (tempo suficiente para a reacdo
alcancar o estado estacionario). Um condensador a 90°C foi utilizado para remocdo de
hidrocarbonetos pesados e produtos liquidos entre o reator e o cromatdgrafo a gas. Os gases
produzidos Hz, CHa, CO., padrdo interno N2, hidrocarbonetos leves (C2-Cs) e a converséao de
CO, foram quantificados por meio de um (TCD). Finalizada as 120 horas de experimento, 0
reator foi descarregado e lavado (4gua e sabdo, enxaguado com agua). Completando o
procedimento de lavagem com n-hexano aprisionado no reator a 400 °C por 3horase taxa de
aquecimento de 10 °C.min. Foram realizadas sequéncias de reacdes experimentais para as
velocidades espaciais (ve) de 0,4, 0,8, 1,5 e 3,0 mols gas.gcat™.h’, mantendo-se a mesma

vazao da mistura contendo o gas de sintese e variando-se a massa de catalisador.

Para o sistema estruturado foi realizado um procedimento experimental analogo ao do
utilizado nos catalisadores em pd. Com a Unica diferenga sendo o reator utilizado (d.i. 1,6
cm). Entretanto, so foi realizado o experimento com uma velocidade espacial (1,5 mols gas.
ger™.N) para comparacéo dos resultados obtidos pelo catalisador em pé (0,5%Pt-20%Co/y-

Al>O3) e o sistema estruturado (micromondlito).

Tabela 3.2 - Condigdes utilizadas para a reagdo de Fischer-Tropsch.

Parametros CONDICOES
Quantidade éjaetall_llizs sggert reducéo do 120 ml Ha. gea tmin‘t
Temperatura da reducao 350°C
Temperatura da reacédo 185 A 230°C
Presséo da reacao 2,0 MPa
Relacdo molar H2:CO 2

Velocidade espacial 0,3 — 1,2 mol (CO+Hy).kgeat.*ht
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3.5 DETERMINACAO DOS PARAMETROS CINETICOS

Um modelo matematico simples foi desenvolvido para descrever o comportamento do

consumo do monoxido de carbono e formagédo do metano.

O modelo matematico abordado nesse estudo assume que:
o O reator em que ocorre a reacdo de sintese de Fischer-Tropsch (SFT) opera em

condic@es isotérmicas, alcancada com uma eficiente troca de calor;

o O gés atravessa o reator em regime pistonado, devido a um perfil constante de
velocidade;
o A reacdo ocorre em estado estacionario.

Os dados experimentais serviram como base para obtencdo dos parametros cinéticos,
utilizando uma programacdo no FORTRAN 90 e de duas sub-rotinas, a DRK para o calculo e
a Box para a otimizagdo dos parametros. Os dados obtidos da simulagdo foram comparados

com os experimentais, testando a correlagdo do modelo com os experimentos realizados.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

4.1.1 Difracéo de raios-X

Esta secdo apresenta os difratogramas obtidos experimentalmente através da técnica de
difracdo de raios-X (DRX), do suporte (y-Al203) e dos catalisadores calcinados (20%Co/y-
Al203 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al203).

A difracdo de raios-X é utilizada para o estudo das fases cristalinas de diversos
solidos, constatando a existéncia de fases segregadas de Oxidos em varios planos
cristalograficos. Os difratogramas foram obtidos na faixa de 20, com varredura de 10 a 85°
para y-Al,O3 e com varredura de 20 a 80° para 20%Co/y-Al.Oz3 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al>0s3,

indicando os picos referentes ao 6xido Coz04, conforme na Figura 4.1.
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Figura 4.1 - Difratogramas de raios-X do suporte e dos catalisadores calcinados (20%Co/y-
Al03 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al>03), identificando os 6xidos de Coz0s.



53

O difratograma do suporte (y-Al203), mostrado na Figura 4.1, foi utilizado para
demonstrar a auséncia de contaminantes e servir como referéncia para os padrées de DRX dos
catalisadores analisados (Co/y-Al;,03 e Pt-Co/y-Al203). Segundo Sun et al. (2012) os picos de
difracdo nos angulos de 45,7° e 66,5° sdo atribuidos a fases de cristalitos da y-Al,Os.

Foi observado nos padrées de DRX dos catalisadores calcinados na Figura 4.1, a
presenca dos 6xidos de cobalto Coz04 € CoO, com picos de difracdo nos angulos 31,3°; 37°;
59,4° e 65,3°, semelhantes aos padrdes de DRX obtidos pelo Joint Committee on Powder
Diffraction Stardarts (JCPDS) que sdo 31,3° 36,8°; 59,4° e 65.4°. A fase espinela de
CoAl,O4 esta associada aos picos de difracdo nos angulos 31,3° e 36,8°, entretanto ndo se
pode confirmar a presenca desses cristalitos, pois encontram-se sobrepostos aos picos
referentes aos cristalitos do Co304. Dentre os sinais identificados, destaca-se o de maior
intensidade no angulo de 37°, igual ao encontrado por Jacobs et al. (2001), caracteristico do

6xido Co30s, indicado como uma importante espécie quando suportado em alumina.

Destaca-se também, a auséncia dos picos de difragdo associados aos Oxidos de
platina, principalmente o Pt2O, no catalisador Pt-Co/y-Al2O3, pois quando comparados, 0s
difratogramas dos catalisadores possuem sinais idénticos. Tal caracteristica pode ser atribuida

a baixa sensibilidade da técnica de DRX para pequenas quantidades de platina utilizada.

Resultados similares aos apresentados na Figura 4.1 foram encontrados por Park et al.
(2014) e Shimura et al. (2014), que observaram picos de difragdo semelhantes aos obtidos
para o catalisador Co/y-Al>Os, e Jacobs et al. (2001); Li et al. (2002) e Sun et al. (2012)
observaram picos de difracdo semelhantes aos obtidos para o catalisador Pt-Co/y-Al20:s.
Todos identificaram o sinal de maior intensidade referente ao cristalito de CozOs, entre 0s
angulos de 36 a 37° no plano 20, e, os estudos baseados em catalisadores promovidos por
platina apresentando auséncia de picos referentes aos seus 0xidos para pequenas quantidades

utilizadas do metal.

4.1.2 Reducédo a temperatura programada

Esta secdo apresenta perfis obtidos experimentalmente da reducdo a temperatura
programada (RTP) dos catalisadores calcinados utilizados (20%Co/y-Al,O3 e 0,5%Pt-
20%Co/y-Al>03).
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Esta técnica consiste em indicar as temperaturas em que ocorrem a reducdo das
espécies, em forma de 6xidos, contidas nos catalisadores. Portanto, o conhecimento da RTP
indica a temperatura com a maior formacéo de espécies metalicas de cobalto, no caso deste
trabalho, tornando-se fundamental para a distribuicdo dos produtos e atividade da sintese de
Fischer-Tropsch (SUN et al., 2012).

Os perfis foram obtidos através do consumo de gas hidrogénio (H.), iniciando a
temperatura ambiente até 800°C, com o aumento da temperatura a uma taxa constante de
10°C.min, quantificado por um detector de condutividade térmica (TCD), conforme Figura
4.2.
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Figura 4.2 — Perfil de reducdo a temperatura programada dos catalisadores 20%Co/y-Al,O3 e
0,5%Pt-20%Co/yAl;Os.

Observando-se os perfis de RTP na Figura 4.2, encontram-se duas regifes com pico de
reducdo para ambos os catalisadores. Para o catalisador Co/y-Al,O3 0 primeiro pico encontra-
se na regido entre 250 a 450°C, e um segundo pico encontra-se na regido entre 450 a 750°C, e
para o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3 0 primeiro pico encontra-se na regido entre 150 a

350°C, e o0 segundo pico encontra-se na regido entre 350 a 700°C.
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As duas regifes de reducéo identificadas em cada perfil de RTP sdo caracteristicas de
catalisadores a base de cobalto, e observa-se uma area maior da segunda quando comparada a
primeira. Segundo Jacobs et al. (2007), o primeiro pico consiste da reducdo do 6xido Co3Oa:
C0304 + H2 — 3Co0O + H20, enquanto o segundo pico é responsavel por uma reducdo do
6xido CoO: 3Co0 + 3H, — 3Co° + 3H,0, justificando a diferenca de area entre as regides de
reducdo dos perfis de RTP. Também pode ser atribuido a segunda regido de reducdo, 6xidos

de cobalto remanescentes na forma de Co30a4.

Os catalisadores de cobalto suportados em alumina quando calcinados, produzem
Oxidos de Co304 com fortes interagcbes com o suporte, podendo ser justificadas pela alta
exotermicidade da decomposi¢do do nitrato de cobalto (CoNO3z), formando espécies mais
dificeis de serem reduzidas. A Figura 4.2 evidencia através da comparacdo dos perfis de RTP
que o uso de um promotor, neste caso a platina, favoreceu significativamente a reducdo dos
Oxidos de cobalto do catalisador, baixando a temperatura de reducdo da segunda regido de
aproximadamente 450°C para aproximadamente 350°C. Confirmando a atuacdo da Pt como
promotor do catalisador Co/y-Al>O3 para favorecer a redugdo dos oxidos de Co relatados em
outros trabalhos (COOK et al., 2014; JACOBS et al., 2003 e JERMWONGRATANACHAI et
al., 2014).

Os dados das RTPs demonstrados na Figura 4.2, corroboram com outros resultados
obtidos na literatura para catalisadores Pt-Co/Al>Os, observados por outros autores:
Sadeqgzadeh et al. (2011) encontraram a melhor temperatura de reducdo em aproximadamente
350°C, Cook et al. (2012) encontraram a melhor temperatura de reducéo entre 300 a 400°C e

Sun et al. (2012) encontraram uma temperatura étima de reducédo entre 327 a 427°C.

Evidenciado por Almeida (2010), uma terceira regido de reducgdo, préoximo a 950°C,
pode ser atribuida aos aluminatos de cobalto (CoAl»0a), formados em catalisadores de cobalto
suportado em alumina. Essa espécie quimica é resultado da forte interacdo do metal cobalto
com o suporte alumina, com sua reducdo s6 ocorrendo a temperaturas elevadas segundo Hoff
et al. (1993) e Wang et al. (2013). Entretanto, ndo se pode observar a presencga de aluminatos
de cobalto nos catalisadores através dos perfis de TPR da Figura 4.2. Esta limitagcdo ocorreu
devido as condicBes operacionais de andlise, que teve a maior temperatura de reducdo em
800°C.



56

4.1.3 Analise textural

Esta secdo apresenta informacgdes sobre as propriedades texturais do suporte e dos
catalisadores calcinados. Os parametros texturais investigados foram: area especifica, volume
de poro e tamanho de poro. Também foi identificado a quantidade nominal de platina e a
guantidade experimental de cobalto nos catalisadores.

Os parametros texturais foram obtidos atraves da técnica de adsor¢do-dessorcao de um
gas inerte. Esta técnica consiste na fisissor¢cdo de um gas inerte, neste caso, nitrogénio a 77K
na faixa de pressao relativa (P/Po) de 0,0 a 1,0. As areas especificas foram determinadas pelo
método de BET (Brunauer, Emmett e Teller) e o didmetro médio e o volume de mesoporos
foram determinados a partir do método de BJH (Barrett-Joyner-Halenda).
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Figura 4.3 - Isotermas de adsorcéao e dessorcdo de Ny a 77K do suporte e dos catalisadores (a)
Y-A|203; (b) 20%CO/Y-A|203 e (C) 0,5%Pt-20%Co /’Y-A|203.

Na Tabela 4.1, encontram-se sumarizados os dados dos parametros texturais: area
especifica de BET, volume de poro e tamanho de poro, obtidos das isotermas de adsorcéo-
dessor¢cdo do N> mostradas na Figura 4.3. Assim como, a quantidade nominal de platina e a

quantidade de cobalto obtida experimentalmente por AAS em cada catalisador calcinado.
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A quantidade de cobalto impregnado foi obtida pela técnica analitica de
espectroscopia de absorcdo atdbmica (AAS). Esta, é baseada na capacidade de a&tomos de um

elemento em estado livre absorver energia em comprimentos de onda caracteristicos.

Tabela 4.1 - Propriedades texturais dos catalisadores e suporte.

Propriedades v-Al203 20%Co/y-Al203  0,5%Pt—-20%Co/y-Al203
Area BET (m2/g) 140 97 102

Volume de Poro (cm3/g) 0,47 0,30 0,30
Tamanho de Poro (A) 96,0 97,0 96,0

Teor Pt (nominal) (%) - - 0,5

Teor Co (AAS) (%) - 16,2 16,5

Os valores dos parametros texturais sdo importantes para avaliar a disposi¢do dos
metais diante do suporte, principalmente do cobalto que possui uma massa muito maior que a
platina, logo o Oxido de cobalto na forma de CosOs € a principal espécie presente nos
catalisadores (JACOBS et al., 2002).

A alumina utilizada como suporte possuia area especifica de BET de 140 m?/g antes
da impregnacdo e calcinagdo. E, segundo Jermwongratachai et al. (2013), considerando-se
que a alumina é a Unica responsavel pela area especifica BET nos catalisadores, apos a adi¢éo
dos metais e calcinacéo, deveria sofrer uma reducéo para aproximadamente 109 m?/g (22,1%
de CO304) no catalisador 20%Co/y-Al,0; e 108 m?/g (22,6% de CO30.4) no catalisador
0,5%Pt-20%Co/y-Al20s. Verifica-se que os resultados apresentados na Tabela 4.1 estéo
préximos do tedrico, 97 m?/g para 20%Co/y-Al,0Os e 102 m?/g para 0,5%Pt—20%Co/y-Al;0s.

A platina pode ter influéncia sobre a estrutura de um catalisador aumentando sua area
especifica BET e diminuindo o tamanho de poro médio (PIROLA et al., 2014 e SCHANKE et
al., 1995). Apesar de haver um aumento da area especifica de BET com a adi¢do da platina, a
diferenca € desprezivel, quando comparadas entre os catalisadores (20%Co/y-Al20z e 0,5%Pt-
20%Co/y-Al203). Também nédo houve variagdo no tamanho do poro, logo, este efeito pode ser

considerado irrelevante no caso dos catalisadores investigados nesse trabalho.

Os valores mostrados na Tabela 4.1 para os volumes de poro dos catalisadores, em

comparagdo ao volume de poro do suporte, sofreram uma reducdo de aproximadamente 33%,



58

podendo ter ocorrido aglomeragdes de Oxidos de cobalto, ocupando os poros. Quando 0s
valores do volume de poro estdo proximos ao do suporte, os resultados de BET sugerem que
ndo houve bloqueio do poro por particulas metalicas (MA et al., 2012 e PENDYALA et al.,
2014)

Os dados obtidos da area especifica BET, volume de poro e tamanho de poro para o
catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3, foram semelhantes a outros trabalhos utilizando
catalisador similar (COOK et al., 2014; JERMWONGRATACHAI et al., 2013 e JACOBS et
al., 2002).

4.1.4 Quimissorcao de hidrogénio

Esta secdo apresenta resultados obtidos através da técnica de quimissor¢do de
hidrogénio, esta técnica é bastante utilizada na quantificacao de caracteristicas da fase ativa de
catalisadores, como: fracdo reduzida de metal, dispersdo metalica e tamanho de cristal
metalico. A determinacdo é feita através da dessorcdo a temperatura programada de H.. A
quantidade de hidrogénio dessorvida dos catalisadores formando uma monocamada sobre 0s
cristalitos dos metais foi determinada por metodologia similar a adotada por (JACOBS et al.,
2002).

Verifica-se que a adicdo de promotores pode melhorar as coordenagfes de metal,
consequentemente ocorre uma maior dispersdo da fase ativa, gerando um aumento na
densidade local de sitios ativos de Co° identificadas pela técnica de quimissor¢io de
hidrogénio (COOK et al., 2012). Estes resultados podem ser corroborados com 0s obtidos
pela reducdo a temperatura programada, considerando algumas suposicOes. Para efeito de
calculos, a técnica pode mostrar o qudao importante a adi¢cdo de promotores pode melhorar
também outras propriedades cataliticas, tais como a dispersdo e tamanho dos cristais,

conforme a Tabela 4.2.

Os parametros foram determinados através de pulsos de oxigénio nos catalisadores
reduzidos a 500 °C. Para sua determinacdo o célculo utilizado foi considerando a
estequiometria de re-oxidagdo de Co° a CosO4. Os resultados obtidos para os catalisadores
20%Co/y-Al03 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al,0O3 mediante a técnica de DTP de Hz sdo mostrados
na Tabela 4.2, a seguir.



59

A andlise da DTP de H: serve como estimativa para as propriedades dos catalisadores
relacionadas aos sitios ativos dos mesmos. Logo, pode-se verificar uma correlacdo entre as
propriedades investigadas na quimissor¢do de H., pois com cristais de menor didmetro
favorece a formacdo de menores aglomerados gerando uma maior dispersdo de metais (Li et
al. 2002).

Tabela 4.2 - Caracterizacdo dos catalisadores (20%Co/y-Al,O3 e 0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3) através da
quimissorc¢do de Ha.

Propriedades 20%Coly-Al,03 0,5%Pt-20%Co/y-Al203
Fracdo reduzida (%) 72,7 85,1
Dispersao metalica (%) 2,2 2,7
Tamanho do cristal D(Co°) (nm) 32,5 30,7

Observando-se a Tabela 4.2, verifica-se uma variacdo nos resultados obtidos do
catalisador promovido por platina (0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3) quando comparada as
propriedades do catalisador ndo promovido (20%Co/y-Al203). Constata-se um aumento de
aproximadamente 20% na fracdo reduzida de Co e na dispersdo metéalica com a adicdo da

platina, e uma diminuicio de aproximadamente 10% no didmetro do cristal de Co°.

Resultados similares foram encontrados por Ma et al. (2012), no qual reportaram que a
adicdo de Pt gerou um aumento da fracdo de reduzida de 55,4 para 68,4%, aumento da
dispersdo metélica de 5,5 para 8,3% e uma diminui¢do no didmetro de aglomerados de 18,6
para 12,4 nm. Jermwongratanachai et al. (2013), verificaram um aumento na reducgéo de 35,6
para 61,3 %, dispersdo metalica de 7,1 para 10,3 % e diminui¢do no diametro de aglomerado

de 14,6 para 10 nm.

J& outros autores como Pendyala et al. (2014) reportaram que a adicdo da Pt ndo
afetou a densidade local de sitios ativos, a redutibilidade ou o tamanho de aglomerados,

entretanto outros autores encontraram uma variacdo apos a adi¢do do promotor.

Os resultados obtidos na Tabela 4.2 evidenciaram a influéncia do promotor, neste caso
a Pt, como agente de modificagdo do catalisador, principalmente na fase ativa, no qual foi
mostrado atraveés do aumento na disponibilidade de sitios ativos, efeito reportado por outros
trabalhos (JACOBS et al., 2002; LI et al., 2002 e SUN et al., 2012).
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4.2 AVALIACAO CATALITICA DA SINTESE DE FISCHER-TROPSCH

Nesta secdo serdo apresentados e discutidos os resultados obtidos na sintese de
Fischer-Tropsch utilizando os catalisadores solidos ndo promovido (20%Co/y-Al203) e
promovido (0,5%Pt-20%Co/y-Al>Oz), e catalisador estruturado (0,5%Pt-20%Co/y-Al20s-
micromonolito). As condigdes operacionais investigas foram: velocidades espaciais 0,75;
1,00; 1,50 e 3,00 (mol.gear*.h) e temperaturas 185, 200, 215 e 230°C.

A influéncia dos catalisadores utilizados e dos parametros reacionais foi avaliada
utilizando-se 0s seguintes indicativos: conversdo de monoxido de carbono (%CO) e
seletividades a metano (%CHa), hidrocarbonetos leves (%C.-Ca), didxido de carbono (%COy),

hidrocarbonetos pesados (%Cs.), além da probabilidade de crescimento da cadeia (o).

Os testes cataliticos foram realizados conforme o procedimento na secdo 3.4 e em
conjunto com as equacdes apresentadas no ANEXO 1. Uma reacdo em branco, sem
catalisador, foi realizada antes de cada reacdo com o intuito de constatar a auséncia de
catalisadores e produtos residuais de reagdes anteriores.

4.2.1 Catalisadores Convencionais

Os catalisadores a base de cobalto possuem elevada atividade para a SFT, fazendo-se
necessario o conhecimento de sua estabilidade durante a reacdo. Saib et al. (2010), Shimura et
al. (2014) e Tsakoumis et al. (2010) relataram que a atividade do catalisador diminui em
reacOes de campanhas longas, sugerindo que essa desativacdo ocorre devido a alteragdes

estruturais dos atomos de Co, sinterizac&o, alteracdo na superficie e carbonizacéo.

A adicdo de promotores nos catalisadores a base do cobalto tem como objetivo
melhorar a atividade dos catalisadores na SFT. Segundo Jermwongratanachai et al. (2013) e
Ma et al. (2012), essa influéncia pode ser justificada devido ao fato da platina aumente a
fracdo de atomos de carbono reduzidos, aumentando a densidade de sitios ativos locais,
corroborado com dados obtidos pelas caracterizages por RTP e quimissorgéo de Ho.

Os resultados obtidos a partir das rea¢fes da SFT utilizando os catalisadores solidos,
referentes ao comportamento da conversdo de CO em funcéo do tempo de reacdo encontram-

se ilustrados na Figura 4.4.
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Figura 4.4 — Conversdo de CO utilizando catalisadores solidos (a) 20%Co/y-Al;O3 e (b) 0,5%Pt-
20%Col/y-Al03 em funcdo do tempo de reagdo, em diferentes velocidades espaciais:
vi= 0,3, Vo= 0,4, v5= 0,6 € v4= 1,2 mol.gert.h* e temperaturas: T = 230°C (0 a 28h), T =
215°C (28 a 56h), T = 200° (56-84h) e T = 185°C (84-112h).

A Figura 4.4 (a) mostra que para as reacdes realizadas com o catalisador 20%Coly-

Al,O3 na velocidade espacial de 3,0 mol.gert.h%, e temperaturas investigadas no trabalho, ndo

houve conversao de monoxido de carbono (CO) em produtos. Auséncias de conversdes de CO

também s3o visualizadas nas reagdes com velocidades espaciais de 1,5 e 1,0 mol.gear*.h%, nas

temperaturas de 185 e 200°C.

Ainda na Figura 4.4 (a), nota-se que a diminuicdo da temperatura em uma reacao a
velocidade espacial constante provoca um decréscimo na conversdo de CO. De modo
analogo, em uma temperatura constante, o aumento da velocidade espacial acarreta a
diminuigédo do consumo de CO.

A Figura 4.4 (b) ilustra o comportamento da conversédo de CO em fungdo do tempo
para o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3, variando-se a temperatura e a velocidade espacial.
Observa-se a nitida influéncia da platina ao longo das reacGes da SFT, fato evidenciado pelo
consumo de CO em temperaturas mais baixas e velocidades espaciais elevadas. Observa-se
que fixada a temperatura e variando-se a velocidade espacial, ocorre uma diminui¢do na
conversdo de CO. De forma similar, fixando-se a velocidade espacial e variando-se a
temperatura, 0 mesmo comportamento é observado. Esse fato ilustra a semelhanca na atuacéo

dos catalisadores solidos frente a influéncia das mudancas de velocidade espacial e
temperatura da reagao.

Ao compararmos os catalisadores sélidos percebe-se que o catalisador promovido com
platina apresentou maiores valores de conversdao de CO para cada temperatura e velocidade

espacial investigadas. Valores de conversdes proximos foram obtidos ao variar a velocidade
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espacial de 0,4 a 0,6 mol.gearl.h, em 230°C. Isso pode ter ocorrido devido a variagio da
velocidade espacial ndo ter sido suficiente para evitar a difusdo dos reagentes nos poros do

catalisador, conforme sugerido por (LIU et al., 2013).

Na Figura 4.4 observa-se que a diminui¢cdo da velocidade espacial acarreta em um
aumento na conversdo de CO. Com o passar do tempo esta relagdo continua ocorrendo,
indicando que a desativagédo dos catalisadores sélidos, promovidos ou ndo, € insignificante em
reaces com até 100 horas. Gnanamani et al. (2011) e Liu et al. (2013) relataram que a
estabilidade dos catalisadores pode ser afetada pela elevada taxa de remocdo de produto

intermediario impedindo a formacédo de carbonéceos no catalisador.

Os resultados obtidos a partir das reagdes da SFT utilizando os catalisadores sélidos,
referente ao comportamento das seletividades a CH4 e CO, em funcdo do tempo de reacdo

encontram-se ilustrados na Figura 4.5.
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Figura 4.5 — Seletividade a CH, utilizando catalisadores sélidos (a) 20%Co/y-Al20z e (b) 0,5%Pt-
20%Coly-Al,03, e seletividade a CO, utilizando catalisadores solidos (c) 20%Coly-
Al>O3 e (d) 0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3, em fungdo do tempo de reacdo, em diferentes
velocidades espaciais: : vi= 0,3, vo= 0,4, v3= 0,6 € v4= 1,2 mol.geart.ht e temperaturas:
T =230°C (0 a28h), T = 215°C (28 a 56h), T = 200° (56-84h) e T = 185°C (84-112h).
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Na Figura 4.5 (a) nota-se que para a velocidade espacial de 0,75 mol.gecar*.h™* houve
um leve aumento na seletividade a CH4 com a diminuicdo de temperatura. Este efeito se torna
mais nitido com o aumento da velocidade espacial. Em uma reacao a temperatura constante, o
aumento da velocidade espacial favorece a producdo de CHa, e sua formacéo torna-se maior

com a diminuigéo da temperatura.

As curvas apresentadas na Figura 4.5 (b) mostram, de modo geral, que para uma
velocidade espacial constante, a diminuicdo da temperatura acarretard na diminuicdo na
seletividade a CH4. Esse efeito é acentuado a medida em que se diminui a velocidade espacial.
Em temperaturas elevadas (230°C), o aumento da velocidade espacial desfavorece a formacéo
de CHa. Efeito contrario é constatado na temperatura de 185°C. Em temperaturas mais baixas

(215 e 200°C) ndo se observa a clara influéncia da velocidade espacial na seletividade a CHa.

Na Figura 4.5 (c) verifica-se um pequeno crescimento na seletividade a CO, com o
aumento da temperatura, para uma velocidade espacial constante. A 200°C observa-se um

acréscimo na formacéo de CO2 com o aumento da velocidade espacial.

Observa-se na Figura 4.5 (d) que para uma velocidade espacial constante, a
diminuicdo da temperatura acarretard na diminuicdo na seletividade a CO,. Mantendo-se fixa
a temperatura em 230°C, o0 aumento da velocidade espacial ira influenciar na diminuicdo da

seletividade a CO».

Existem varias explicaces para a tendéncia ao aumento da seletividade a metano com
a diminuicdo da velocidade espacial. As duas principais explicacfes sdo o efeito da
readsorcao de olefinas e a presenca de agua. O aumento da polimerizacdo de monémeros de
carbono é favorecido pela inibicdo das reacGes de hidrogenacdo terminais. Além disso, a
presenca de &gua desempenha um papel importante no controle da seletividade do metano em
diferentes niveis de conversdo de CO (YANG et al., 2014).

Ao comparar-se 0s catalisadores solidos constata-se um aumento nas seletividades a
CH; e CO2 ao se utilizar platina como promotor em uma reagcdo a 230°C. Segundo
Jermwongratanachai et al. (2013), a platina aumenta a seletividade a CO> por ser um sitio
ativo para a reacdo de Water Gas Shift (WGS), CO + H,O < COz + H> Quanto mais ativa for
a reacdo de WGS, maior sera a quantidade de hidrogénio disponivel no meio, gerando uma
competicdo entre as reacGes de hidrogenacdo terminais e as reacOes de producdo de

mondmeros de carbono, dificultando o crescimento da cadeia de hidrocarbonetos e
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favorecendo a formagdo de metano conforme relatado por Logdberg et al.(2010) e Schulz,
Claeys e Harms (1997).

Os resultados obtidos a partir das reacbes da SFT utilizando os catalisadores solidos,
referente ao comportamento da seletividade a Cs+ em func¢éo do tempo de reacdo encontram-

se ilustrados na Figura 4.6.

100 i
L-ﬂ!. ..... [ T—
Ay I PSP, e
oo*® 'AA‘.ZW 90 b ST Tanto i,  eve0ses
o - i s M
w7 At [ TeeeyrT gl A M ahdla tAadin
" v n, A A
4 1 [ L A
. 80 L)
o L =
S e P o sttt
+ A v ; o ah
&) N ) eod  pupumEm
;_; v, _§ 70-e & ..
T w0 z T (b)
@ |5 o e
7 A - —
20 50 ™ A v,
=
4
0§ B e R Sty — 40 T T T T T -
0 28 56 84 112 0 28 56 84 112
Tempo (h) Tempo (h)

Figura 4.6 — Seletividade a Cs. utilizando catalisadores sélidos (a) 20%Co/y-Al203 e (b) 0,5%Pt-
20%Coly-Al,03, em fungdo do tempo de reagdo, em diferentes velocidades
espaciais: v1= 0,3, v,= 0,4, v3= 0,6 e V4= 1,2 mol.ge*.h* e temperaturas: T = 230°C (0
a 28h), T = 215°C (28 a 56h), T = 200° (56-84h) e T = 185°C (84-112h).

Na Figura 4.6 (a) nota-se que a ocorréncia de uma variacdo significativa para
seletividade a Cs+, com a diminuicdo da temperatura, sé pode ser observada para a velocidade
espacial de 1,5 (mol.gearl.h™). Em temperatura constante, abaixo de 215°C, percebe-se a

diminuicdo da seletividade a Cs+ a medida em que se aumenta a velocidade espacial.

As curvas contidas na Figura 4.6 (b) mostram que os efeitos decorrentes da variagao
da velocidade espacial sdo bastante significativos na temperatura de 230°C. Nesta
temperatura, 0 aumento da velocidade espacial ira acarretar o aumento da seletividade a Cs-.
Para temperaturas inferiores, esse efeito é minimizado a medida em que se diminui a
velocidade espacial. Fixando-se a velocidade espacial, geralmente ocorre um aumento na

seletividade a Cs+ com a diminuicéo da temperatura.

Os valores da seletividade a Cs+ estdo associados & conversdao de CO, além das
seletividades a CO», CHa e hidrocarbonetos leves. Analisando as curvas contidas nas Figuras
44,45 e 4.6, constata-se que a maioria das reacfes seguem o padréo relatado por Bukur et al.
(2012) e Ma et al. (2011). Esses autores afirmam que estudos referentes aos catalisadores a

base de cobalto, com ou sem promotores, indicam um decréscimo na seletividade a CHs e um
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aumento na seletividade a Cs+ a medida em que se aumenta a conversdo de CO, nas condi¢Bes
tipicas de STF.

Neste trabalho foi verificada uma excecdo para a reacdo da SFT utilizando catalisador
promovido com platina, a 230°C, em que os dados obtidos, apresentaram comportamento
contrério ao relatado anteriormente. Esse fato pode ser associado a obtencdo de elevadas
conversbes que influenciam no crescimento da seletividade a CHs de forma exponencial
(YANG et al., 2014).

Na Tabela 4.3 encontram-se sumarizados os dados obtidos nas reacbes da SFT
utilizando o catalisador 20%Col/y-Al>0O3, como ilustrado nas Figura 4.4 (a), 45 (aec) e 4.6
(). Estes valores sdo referentes aos encontrados no estado pseudo-estacionario de cada

campanha, tempo entre 16 a 28h da reacdo, para cada condi¢ao operacional investigada.

Analisando os valores contidos na Tabela 4.3, de modo pontual, observa-se que nas
reacbes da SFT ao se utilizar o catalisador 20%Co/y-Al.O3, em diferentes condicGes
operacionais de temperatura e velocidade espacial, obteve-se uma variagcdo na conversao de
CO de 3,4 a 56%, e uma variagdo nas seletividades a CHs4, CO2, C>-C4e Cs+ de 4,4 a 23,5%;
1,1 a 3,0%; 0,8 a 2,7% e 76,5 a 95,6%, respectivamente. A diferenca na probabilidade de

crescimento da cadeia (o) variou de 0,81 a 0,94.

Nota-se conversfes de CO proximas a 54,5 e 56% para as reagdes Cl4 e C24,
respectivamente. O aumento de 1/3 entre as velocidades espaciais das reagdes ndo altera o
consumo de CO, constatando, nesse caso, que a temperatura é o principal parametro reacional.
Conforme Li et al. (2002) relataram, a velocidade espacial pode ser aumentada até um certo

valor, a partir do qual a mesma néo ira influenciar no aumento da conversdo de CO.

Ainda para as reacfes C14 e C24, no que diz respeito a seletividade, o acréscimo da
velocidade espacial influenciou em uma menor probabilidade de se obter hidrocarbonetos de
maior cadeia, visto que o valor de a foi reduzido de 0,94 para 0,89. Essa reducdo ¢ refletida
em uma maior formagéo, aproximadamente o dobro, de hidrocarbonetos de menor cadeia,
CHs e C, — Ca.
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Tabela 4.3 — Valores de a, conversdo de CO e seletividades a CH4, CO», Cs+ € C, — C4 em diferentes
temperaturas e velocidades espaciais, no estado pseudo-estacionario, para o catalisador
20%C0/Y-A|203.

V.espacial Temperatura CO  CHgs C2-C4 CO2 Cs+

Reagao (mol.gear™.h") (°C) %) (%) (%) (%) (%) «“
Cl4 0,3 230 54,5 4,4 0,8 1,1 95,6 0,94
C13 215 17,0 6,2 1,3 1,6 938 0,92
C12 200 8,1 6,8 1,8 1,9 932 0,92
Cl1 185 3,4 79 1,1 3,0 921 0,91
C24 0,4 230 56,0 9,7 1,5 1,3 88,8 0,89
C23 215 11,0 12,6 2,7 1,5 857 0,87
C22 200 ND ND ND ND ND ND
C21 185 ND ND ND ND ND ND
C34 0,6 230 40,6 7,1 1,5 1,3 929 0,92
C33 215 6,4 23,5 2,7 2,5 76,5 081
C22 200 ND ND ND ND ND ND
C21 185 ND ND ND ND ND ND
C34 1,2 230 ND ND ND ND ND ND
C33 215 ND ND ND ND ND ND
C22 200 ND ND ND ND ND ND
C21 185 ND ND ND ND ND ND

ND — ndo detectado.

A partir dos dados obtidos nas reacdes C11, C12, C13 e C14 da Tabela 4.3, constata-
se que a temperatura é a principal responsavel pelo consumo de CO e formacao de CHa. Ao se
variar a temperatura de 230 a 185°C obtém-se um decréscimo na conversdo de CO de cerca
de 16 vezes e um aumento na producdo de CH4 de aproximadamente 2 vezes. Entretanto, essa
variacdo de temperatura ndo foi suficiente para alterar de forma significativa os valores de a

que apresentam uma diferenca de 2%.
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Avaliando as reagoes C24 e C34 percebe-se que um aumento de 50% na velocidade
espacial acarreta em uma diminuicdo linear de cerca de 30% na conversdo de CO e na

seletividade a CHa, resultados esses similares aos obtidos por Li et al. (2002).

Na Tabela 4.4 encontram-se sumarizados os dados obtidos nas reacbes da SFT
utilizando o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3, como ilustrado nas Figura 4.4 (b), 4.5 (b e d)
e 4.6 (b). Estes valores sdo referentes aos encontrados no estado pseudo-estacionario de cada

campanha, tempo entre 16 a 28h da reacdo, para cada condic¢do operacional investigada.

Tabela 4.4—Valores de a, conversdo de CO e seletividades a CH4, CO2, Cs+ € C, — C4 em diferentes
temperaturas e velocidades espaciais, no estado pseudo-estacionario, para o catalisador
CO-Pt/’Y-A|203.

V. Espacial ~ Temperatura CO CHs CyxCs CO Cs+

Reagao (mol.gear™.h™) °C) (%) (%) (%) (%) (%) @
P14 0,3 230 99,8 23,8 4,4 110 719 0,79
P13 215 876 99 2,5 35 882 0,88
P12 200 875 61 1,5 31 924 091
P11 185 715 37 11 16 952 0,93
P24 0,4 230 96,5 11,6 2,4 73 860 0,87
P23 215 79,3 53 1,5 24 934 0,92
P22 200 585 41 1,3 1,3 945 0,93
P21 185 188 55 2,3 08 923 091
P34 0,6 230 87,9 195 3,7 6,7 76,7 0,82
P33 215 694 101 2,1 19 879 0,88
P32 200 37,8 12,2 2,0 14 859 0,88
P31 185 265 119 2,0 09 862 087
P44 1,2 230 83,8 12,7 2,4 48 850 0,86
P43 215 50,8 5,7 1,1 09 932 092
P42 200 22,7 6,5 1,2 0,7 922 0091

P41 185 3,7 8,1 2,8 2,7 895 0,89




68

Avaliando os dados contidos na Tabela 4.4 observa-se que nas reacdes da SFT ao se
utilizar o catalisador Co-Pt/Al,O3, em diferentes condi¢cdes operacionais de temperatura e
velocidade espacial, obteve-se uma variagdo na conversdo de CO de 3,7 a 99,8 %, e uma
variacao nas seletividades a CHs, CO2, C2-Cse Cs+ de 3,7 a2 23,8 %; 0,7a11,0%; 1,1a4,4 %
e 71,9 a 95,2 %, respectivamente. A diferenga na probabilidade de crescimento da cadeia (o)

variou de 0,79 a 0,93.

Os mesmos valores de conversbes de CO foram obtidos para as reacGes P12 e P13,
constatando-se que a temperatura é o principal parametro responsavel por influenciar as
seletividades. No que diz respeito a seletividade, o decréscimo de 15°C acarretou em uma
diminuicdo linear de cerca de 40% na formacdo de hidrocarbonetos de menor cadeia, CHs e
Cz - C4. No entanto, essa variagdo de temperatura néo foi suficiente para alterar de forma

significativa os valores de a que apresentaram uma diferenca de 3%.

Di Fronzo et al. (2014) e Shin et al. (2014) afirmaram que a temperatura é o principal
parametro responsavel para obtencdo do aumento na conversdo de CO. Nesse contexto, apesar
das reacGes P13 e P34 possuirem valores diferentes de temperaturas, observa-se que as
mesmas apresentam valores de conversdo de CO iguais. Esse fato pode ter sido ocasionado

devido a diferenca nas velocidades espaciais, conforme relatado por Tavasoli et al. (2006).

Almeida et al. (2011) afirmaram que a diminuigé@o da velocidade espacial acarreta no
aumento da seletividade a Cs.. Entretanto, um comportamento contrario foi observado para as
reacdes P13 e P34, obtendo-se um aumento de 15% na seletividade a Cs.. Esse fato pode ser
associado a existéncia de pontos quentes no leito catalitico que tendem a aumentar a
seletividade a CHa, conforme relatado por Shin et al. (2014). Outra explicacdo plausivel para
diminuicdo da seletividade a Cs+ é a possivel ocorréncia de reagfes de WGS, fato observado
pelo aumento acentuado na seletividade a COq, justificado pela presenca de platina na

estrutura catalitica, conforme observado por Marion e Hugues (2007).

Segundo Everson, Woodburn e Kirk (1978), as reacOes da SFT que ocorrem no
intervalo de temperatura entre 230 a 255°C apresentam valores proximos de conversdo de CO
a medida que se altera a velocidade espacial. Nesse contexto, observa-se que as reacdes P14,
P24, P34 e P44 (T=230°C) seguem 0 mesmo comportamento apenas para velocidades
espaciais abaixo de 1,0 (mol.ger.h?). Essa limitagdo também € percebida para as reagoes
Cl4, C24 e C34 encontradas na Tabela 4.3. Esses resultados podem ser atribuidos as
limitagdes sofridas pelos catalisadores solidos & medida em que os mesmos sdo submetidos a

velocidades espaciais elevadas. Esse fato ocasiona dificuldade difusional nos poros internos
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dos catalisadores, de forma que nem todos os sitios ativos processaram as rea¢des, conforme
relatado por Liu et al. (2013).

4.2.2 Catalisador Estruturado

Conforme relatado por Liu et al. (2013), as forcas de capilaridade existentes nos
catalisadores em po retém liquidos em seus poros e entre suas particulas, formando caminhos
preferenciais nos reatores de leitos empacotados. Diante desse inconveniente da SFT,
associado as limitacdes de transferéncia de calor e massa_com as variagdes de temperatura e

velocidade espacial, buscou-se alternativas para viabilizar a redugéo dessas limitagdes.

Segundo Almeida et al. (2011) e Liu et al. (2013) os problemas relatados acima sao
incomuns nos catalisadores estruturados, devido ao fato do leito catalitico ser distribuido em
camadas de varios canais, cobertos por uma fina pelicula de liquido que tende a favorecer o

transporte de calor e massa.

Os resultados referentes a conversdao de CO e seletividades a CH4, CO2, Cs+, em
funcdo do tempo, para as reacdes da SFT utilizando catalisador estruturado (micromondlito)

encontram-se ilustrados na Figura 4.7.

Nota-se que a diminuicdo da temperatura provoca um decréscimo na conversao de
CO. Esse comportamento é mais impactante para temperaturas mais baixas. Em relacdo as
seletividades, observa-se que a formacéo de CH4 e CO2 apresentam 0 mesmo comportamento
do CO, com visiveis variagdes entre as curvas para temperaturas mais elevadas e maior
proximidade nas temperaturas mais baixas. A temperatura apresenta influéncia sobre a
seletividade de Cs+ de modo semelhante, visto que a producdo de CHa, C-Cs e CO- €

inversamente proporcional a producdo de hidrocarbonetos pesados.

A influéncia da temperatura sobre a SFT, apresenta similaridade para os catalisadores
solidos e estruturado. Esse comportamento € condizente ao observado por Visconti et al.
(2011), que compararam a diferenca entre um catalisador em p6é e um monolito recoberto do
catalisador solido, em um reator tubular de leito fixo de escala laboratorial nas condicGes de

processo industrial da SFT, confirmando a adequacao do sistema estruturado para esta reacao.
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Figura 4.7 - Conversdo de CO e seletividades a CHs, CO,, Cs: € C2 — Cs

em funcdo do tempo de reacdo, utilizando micromondlito na
velocidade espacial de 1,5 mol.gerth? e diferentes
temperaturas: T = 230°C (0 a 28h), T = 215°C (28 a56h), T
=200° (56-84h) e T = 185°C (84-112h).
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Os valores obtidos a partir das reagOes da SFT utilizando catalisador estruturado

(micromondlito) encontram-se listados na Tabela 4.5. Estes valores sdo referentes aos

encontrados no estado pseudo-estacionario de cada campanha, tempo entre 16 a 28h da

reacao, para cada condicao operacional investigada.

Tabela 4.5 - Valores de a, conversdo de CO e seletividades a CH4, CO, Cs+ € C, — C4 em diferentes
temperaturas e velocidade espacial de 1,5 (mol.geat.h?), no estado pseudo-estacionario,
para 0 micromonodlito.

Reagio V. ESpﬁCiil Tem[c))eratura CO CHs CyCs CO2 Css (@)
(mol.geat™h™) (°C) %) (%) (%) (%) (%)

M34 1,5 230 86,8 22,7 55 81 731 080

M33 215 78,2 10,8 2,5 32 86,7 087

M32 200 510 6,8 1,5 12 916 091

M31 185 18,1 59 1,8 1,1 922 091

Percebe-se que a distribui¢do de probabilidade da cadeia (o) apresenta 0s mesmos

valores para as reacfes M31 e M32. As mesmas reacdes apresentam valores proximos de

seletividades a CHa, C2-C4, CO2 e Cs+, com uma diferenga méaxima de 15%. Adiminuicao da
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temperatura, de 200°C para 185°C, acarretou em um decréscimo de 65% na conversao de CO.
A variacdo da temperatura influenciou consumo de CO de forma bastante significativa

enretanto, ndo alterou a proporc¢éo de produtos formados.

Comparando as reagfes M34 e M33, nota-se um aumento no valor de (a) de
aproximadamente 10% a medida em que se diminui a temepratura. Esse fato é refletido nas
seletividades dos produtos indesejaveis, pois ocorreu uma diminui¢do de cerca de 50% na
formacdo de CHa, C>-C4 e CO., gerando um aumento proximo a 20% na seletividade a Cs..
Esse aumento na fromacéo de hidrocarboentos pesados, ocorreu com uma reducéo de apenas

10% no consumo de CO.

Apesar de ndo ter sido realizado testes de microscopia e aderéncia, 0s micromondlitos
apresentaram uma homogeinidade e fixacdo no recobrimento realizado na estrutura. 1sso
mostrou que a metodologia , nunca realizada antes no laboratorio anteriormente foi planejada

e executada com éxito.

4.2.3 Avaliagdo comparativa entre os catalisadores

Uma forma efetiva para determinar a atividade de um catalisador, frente aos outros, é
através de comparagdes dos resultados obtidos nas SFT. As comparac@es entre seletividades
de produtos obtidos entre catalisadores, s6 podem ser realizadas em condi¢des de

isoconvercoes.

E segundo Ma et al. (2012), para se avaliar o impacto dos promotores na atividade dos
catalisadores usados na sintese de Fischer-Tropsch (SFT) sdo necessarias a utilizacdo das
mesmas condic¢des operacionais. Assim como, a utilizagio de catalisadores estruturados, pode
melhorar os problemas de transferéncia de massa e calor apresentados em leito catalitico
empacotado através da disposicdo estrutural dos seus canais (GRIBOVAL-CONSTANT et
al., 2002 e LIU et al., 2013).

A Figura 4.8 apresenta a influéncia da conversdo de CO em relagdo a seletividade a
CHs considerando toda série de experimentos realizados neste trabalho. E de conhecimento
geral que o metano é o principal produto indesejavel da SFT. Nesse sentido, a formacao deste

pode ser utilizado como indicativo da producéo de hidrocarbonetos liquidos (Cs).
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Um fator que pode influenciar nos resultados obtidos € o uso de um componente inerte
misturado aos catalisadores solidos, no caso deste trabalho o carbeto de silicio (CSi), para
evitar a formacdo de pontos quentes. Em contrapartida, 0 micromondlito teve como material
do revestimento apenas o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al2O3, ausente de qualquer
componente inerte. Portanto, a estrutura serviu como a responsavel pela dissipacdo do calor
formado durante a reacdo, evidenciando sua utilidade na minimizacdo das limitacGes dos

fendmenos de transporte.
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Figura 4.8 - Seletividade a CH4 (%) em funcdo da conversdo de CO (%) utilizando catalisadores
solidos, (a) ndo promovido e (b) promovido, e catalisador estruturado (c) em
diferentes velocidades espaciais: vi= 0,3, vo.= 0,4, vs= 0,6 € V4= 1,2 (mol.gear®.h?) nas
temperaturas de 185, 200, 215 e 230 °C.

Comparando os catalisadores solidos e estruturado constatou-se uma maior conversao
com uma menor producdo de metano, com melhor desempenho para o segundo em
temperaturas mais baixas, 200 e 185°C. Resultado semelhante foi obtido por Yang et al.

(2014) ao utilizar uma faixa de temperatura de 220 a 250°C.



73

Entretanto, na faixa de temperatura de 200 a 230°C os catalisadores comparados
apresentaram desempenho similares. Esse fato pode ter ocorrido devido ao uso do gas de
sintese diluido, diminuindo a diferenca entre a eficiéncia da remocdo de calor do leito

catalitico através dos efeitos de conducéo e conveccao térmica.

Na Figura 4.8 (a) percebe-se uma diminui¢do sutil na seletividade a CHs com o
aumento da conversdo de CO, para o catalisador 20%Co/y-Al.O3. Ao ser utilizado o
catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>O3, observa-se que a partir do consumo de CO superior a
70%, ha um crescimento exponencial na formacdo de metano, como pode ser observado na
Figura 4.8 (b). Comportamento similar foi observado para o micromonolito na Figura 4.8 (c).
Esse resultado também foi relatado por Yang et al. (2014), que atribuiram-no a elevada
pressdo parcial de H.O que tende a oxidar parte do Co, melhorando a reacdo de WGS e

aumenta a seletividade a CHa.

Ainda na Figura 4.8, para conversdes proximas a 50%, nota-se uma variagdo na
seletividade a CH4 entre 4 a 10%. Esse resultado foi similar ao relatado por Yang et al. (2014)
que utilizou catalisadores a base de cobalto, obtendo uma conversdo CO em torno de 50% e

uma variacao na seletividade a CH4 entre 5,7 a 11%.

4.3 MECANISMO E MODELO MATEMATICO SIMPLIFICADOS PARA
DETERMINACAO DE PARAMETROS CINETICOS

4.3.1 Determinacdo da energia de ativacédo aparente

De acordo com Kapteijn, de Deugd e Moulijn (2005) e Ma et al. (2014) a energia de
ativacdo aparente pode ser calculada através da equacdo Arrhenius. A Figura 4.9 ilustra o
grafico de Arrhenius da atividade catalitica dos catalisadores solidos e estruturado, em funcéo

da temperatura.

A partir do coeficiente angular das curvas apresentadas nos gréaficos na Figura 4.9 €
possivel calcular a energia de ativagdo aparente para cada um dos catalisadores utilizados
(20%Coly-Al,03) Figura 4.9 (a), (0,5%Pt-20%Coly-Al,03) Figura 4.9 (b) e (0,5%Pt-
20%Coly-Al,03-micromondlito) Figura 4.9 (c), em uma determinada velocidade espacial, ao

se variar a temperatura de reacéo.
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Figura 4.9 — Atividade Vs. 1/T, obtidos a partir da equagdo de Arrhenius (a) 0,5%Pt-20%Co/y-Al>0s3,
(b) comparagdo entre 0,5%Pt-20%Co/y-Al203 e 20%Co/y-Al,Oz3 e (c) comparacdo
entre 0,5%Pt-20%Co/y-Al203 e micromondlito, nas temperaturas de 185, 200, 215 e
230°C.

Os valores das energias de ativacdo aparente dos catalisadores sélidos e estruturado
nas temperaturas de reacdo de 185, 200, 215 e 230°C, com o0 0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3 nas
velocidades espaciais vi= 0,3, V2= 0,4, va= 0,6 e v4= 1,2 mol.gcat*.h}; com o 20%Co/y-Al,03
na velocidade espacial vi e com o micromonolito na velocidade espacial vs encontram-se na
Tabela 4.6.

A partir dos dados contidos na Tabela 4.6 percebe-se uma variagdo de 12 a 130 kJ.mol
1 Os valores de energia de ativacdo calculados apresentaram-se proximos aos obtidos por
Kapteijn et al. (2005). Estes obtiveram valores entre 20 e 120 kJ.mol?, para diferentes

composic¢des de alimentacdo e espessuras das camadas dos monolitos.
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Tabela 4.6 — Energia de ativagdo aparente dos catalisadores sélidos e estruturado para diferentes
velocidades espaciais nas temperaturas de reacao de 185, 200, 215 e 230 °C.

Catalisador (velocidade espacial) Energia de ativagdo aparente (kJ.mol.™)
20%Co/y-Al,03 (V1) 116
0,5%Pt-20%Co/y-Al,03 (V1) 13
0,5%Pt-20%Co/y-Al,03 (V2) 67
0,5%Pt-20%Co/y-Al,03 (V3) 54
0,5%Pt-20%Co/y-Al;03 (Va) 130
0,5%Pt-20%Co/y-Al,0z-micromondlito (vs) 66

Constatou-se que a energia de ativacdo aparente de um mesmo catalisador em
diferentes velocidades espaciais, sofreram uma diminuicdo a medida em que se aumenta o
fluxo de gas de sintese. Esse fato pode ser justificado devido as limitacBes difusionais, pois
ocorre uma menor penetracdo dos reagentes pelos poros dos catalisadores, conforme relatado
por Kapteijn et al. (2005).

Fixando-se a velocidade espacial, percebeu-se uma variagdo entre as energias de
ativacdo aparente dos catalisadores solidos. A energia obtida ao se utilizar o catalisador
promovido encontra-se 10 vezes menor que a energia obtida ao se utilizar o catalisador nédo
promovido. Esse fato pode ser justificado devido a disponibilidade de uma maior quantidade
de sitios ativos, evidenciado pela maior fragdo de Co reduzido e pela maior quantidade de

aglomerados espalhados ao longo do catalisador.

Ao se comparar as energias de ativacdo dos catalisadores sdlidos (54 kJ.mol?) e
estruturado (66 kJ.mol™), a uma mesma velocidade espacial, nota-se um valor 10 % menor
para a primeira. Essa diferenca pode ser considerada desprezivel quando esse resultado é

associado aos valores de conversdes obtidos anteriormente.

Batheila et al. (2014) obtiveram energias de ativacdo aparentes em uma faixa de 80 a
120 kJ.mol™ para a SFT global. Almeida et al. (2011) obtiveram uma energia de 91 kJ.mol™
para a SFT em um micromondlito. Ao comparar os resultados desse trabalho com os
encontrados por outros autores, nota-se que houve diferencas na faixa de energia de ativacdo
aparente obtida. 1sso pode ser justificado pelo uso de condigdes operacionais diferentes, como
temperatura, velocidade espacial e composicao de alimentacdo, além da atividade da catalitica
(mol de CO consumido/mol de Ca?).
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4.3.2 Determinagdo do mecanismo e modelo simplificado para obtencdo dos parametros

cinéticos

Para o desenvolvimento da cinética utilizou-se como base o mecanismo do carbeno.
Considerando o CO como reagente limitante, H> em excesso e CH4 como principal produto

formado. Logo, o nimero de &tomos de carbono do produto investigado € n equivale a um.

As Equac0es 8, 9 e 10 representam as etapas principais consideradas para o estudo. Na
Equacdo 8, o monoxido de carbono se adsorve a superficie. Na Equacgdo 9, o hidrogénio se
adsorve a superficie. E na Equacdo 10, acontece a reacdo entre ambos com a formacédo de

olefina e de 4gua. Sendo “k” a constante de velocidade para cada reagdo e “s” representacao

do sitio ativo.

ki
nCO+s _nCO.s (8)
k;li
ko
2nH,+s _ 2nH,.s )]
k".,li
k‘_
nCO.s+2nH,s— C,H,,.s+nH,0.5 (10)

Para a formacdo do metano, n igual a um, a Equacdo 5.3 pode ser escrita no formato
da Equacéo 11.

¥

€O0.s+2H,.5s = CH,.s + H,0.s (11)

As Equages 12 e 13 mostram a formagéo do produto metano.

ko
CH,.s+ H,.s = CH,.s (12)
CH,s _ CH,+s (13)

fg.n

Para a formacdo dos hidrocarbonetos pesados, a Equacdo 10 pode ser escrita no
formato da Equacdo 14.

i

k,
5C0.s+10H,.5s — C,*.s+5H,0.5 (14)
As Equac0es 15 e 16 mostram a formacdo dos produtos de cadeia carbonica longa.

Ky
C.*.s+ Hy.s = Cz..5 (15)
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Css-5 : Coe +5 (16)

Rzg

A partir dessas reacOes, pode-se escrever as taxas de reagdes para 0 consumo do
monoxido do carbono e para a formagdo do metano. Para isso, as seguintes hipoteses foram

consideradas:

o O gas hidrogénio estd em excesso, logo sua concentracdo, Crp, Varia pouco comparada
a concentracao de CO, Cco:

o O metano e a 4gua apresentam fraca adsorcao sobre o0s sitios do catalisador;

o A quantificacdo se dad em estado estacionario, logo a velocidade de formacdo do
carbeno é praticamente igual a sua velocidade de consumo;

o K representa a constante de adsorcéo para cada substancia.
Com essas suposicoes, determinam-se as equacoes das velocidades citadas.

As Equac0Oes 17 a 24 permitiram encontrar relac@es entre os intermediarios formados e

0s reagentes quantificados.

r

dlry, _ ks EpgCogKg CH, ke Ken, Con Ky Ch. (17)
dt ':1+Kﬁ'ﬂfﬁ'ﬂ}':1+KH5EH5} ':1+KI:HBEI:H5:":1+KH5CH5}

dCry., o

ZheHz 2 g 18
— (18)

/

ky KroCoo Ky CHy kelloy, Cog Ky Ch, (19)

(1+EppCog)(1+Ey,Chy,)  (14Eey, Cog, J(1+Eg, Cgh,)

I

k, ' K-nC

Key Cop, = L—L0L0 (20)
2 T kgtkoKppCop—Wy EropCrp

As Equacbes 17, 18, 19, 20 e 21 permitiram encontrar uma relacdo entre o

intermediario e os reagentes quantificados.

dC.s " KK« Coe Ky C
Cep _ _ *s EpoCepKy, Chy, stcr, oo, “Ho“Hg (21)
de (1+Kgg Cco)(1+Eg, Cy,) (14K O 14Ky Oy )

dC e
I:-"5+ = D

- (22)

dt

I'Il “ &
ke KeoCooKp Cuy  _  Me%cr, Con FH.OH: 23)

(1+Epp Eﬂ'ﬂ:":1+KH5CH5:' |:1+K|:-;+ EE';+:":1+KH5EH2}

L
K..C _ ks ErpCro
s ., 7]
5 S+ kgtkyKrpCrp—ky KEppCrp

(24)
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As Equag0es 25, 26 e 27 se referem a taxa de formagéo do metano.

ko K C Ky ©
TCH — . T I:'Hz I:H:f Hz Hz (25)
4 '~1+KE'H5ECH5}'~1+KH5CH5}
ko Ky ©
k= 2 FaE (26)
= 14Ky, Ch,
k' Koy €
TCH — 2 CHo“CH (27)
4 1+KI:'H5ECH5
Rearranjando a Equacgéo 27, encontrou-se a taxa de formagdo do metano, apresentada
na Equacao 28.
_ k' 'KgpCep
TCH-J- o l—ﬁ_a_'glfcg (28)
= ky'ky (29)
v HH CH,
k: - 1—_.‘:_-;1-:{;1-: (30)

De forma andloga, p6de-se encontrar a taxa de reacdo para os produtos pesados,
explicitada nas Equacdes 29 e 30

kE-KE';_'_ CE;+KHECHE

rr:5+ = |:1+KI:£+EG;+}|:1+KH1EH1:I (31)
_ k' 'EggCgg
TCE+ - 1—.:“.-.1'9 l:rg (32)
kén’n’ — kin'n'k:.' (33)
As Equagdes 32 a 35 se referem a velocidade de consumo do CO.
_ k. Egp CeoFy Ch. k. Eep CeoFy . Ch,
Tf__ﬂ — 7 g - = - (34)
(1+Kco Cop )1+ Ky Cx,)  (14KcoCop)(14Eg Ch)
_ _lky"+ks" ) KepCep
Tog = — (39)

1+KepCrp

Com o auxilio dos dados calculados e otimizados através da programagao em
FORTRAN, foram obtidas as constantes de velocidade ilustradas nas Equagfes 29, 30 e 33,

além de concentragfes molares finais de CO e CHas. Fazendo-se uso dos dados obtidos, pode-
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se comparar o0s resultados experimentais com os fornecidos pela modelagem para os

pardmetros: consumo de CO, formacdo de CH, e formacéo de Cs:.
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Figura 4.10 - Comparagdo entre os dados experimentais e simulados
utilizando o catalisador promovido a 230°C e velocidades
espaciais: vi= 0,3, vo= 0,4, v3= 0,6 e v4= 1,2 mol.gcar ..

A Figura acima mostra os dados obtidos através de uma modelagem simplificada de
reacOes realizadas a uma temperatura (230 °C) em diferentes velocidades espaciais. A mesma
mostra uma comparacgédo entre os valores experimentais do consumo de CO e formacdo de
CH4 e C5+ e os obtidos pelo modelo proposto. Apesar das simplificacdes sugeridas para o
modelo, foi observada uma boa correlacdo entre os dados obtidos. E assim, sendo estimadas

as seguintes constantes de velocidade: Kco (equilibrio): 1,2x101 h%, k (consumo CO): 9,2 h-
! k (formagdo CHa): 1,2 h-1 e k (formagio C5+): 8,0 h'.,

Como observado na Figura 4.10, os dados obtidos pela modelagem, apesar de
simplificada, apresentaram uma boa correlagdo para a formacdo de Cs+ e uma correlacédo
razoavel para o consumo de CO e formacdo de CH4. Uma forma de melhorar a correlagéo
destes parametros, seria a adicdo de equacgdes de reacOes paralelas e sequenciais que ocorrem
durante a SFT, apesar de isso aumentar a robustez da modelagem, criaria mais variaveis

necessarias para obtencdo de resultados, nos quais ja podem ser obtidos com uma boa margem
de exatid&o.

Os parametros cinéticos encontrados através da modelagem, podem ser utilizados para

determinacdo de algumas caracteristicas do processo. Diante destas informacGes pode-se
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buscar melhorar e validar o0 método, que terd funcionalidade na predigdo do comportamento
da reacdo, direcionando o entendimento no que se concerne a busca na seletividade de

determinados produtos.
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5 CONCLUSOES

Com base nos resultados obtidos nas caracterizacdes dos catalisadores utilizados neste

trabalho, conclui-se que:

. O pico de difragdo de maior intesidade para os catalisadores 20%Co/y-Al>0z e 0,5%Pt-
20%Co/y-Al20z encontra-se no angulo de 36,8°;

o N&o foi observada a presenca de picos de difracdo referentes aos éxidos de platina no
difratograma do catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>Os;

o A adicdo de platina favoreceu a redugdo de 6xidos de cobalto a temperaturas mais
baixas, além do aumento da fracdo de atomos de cobato reduzidos;

o A utilizag&o do promotor influencia na diminuicdo dos cristais de cobalto, aumentando

a disponibilidade de aglomerados na superficie do suporte;

Com base nos resultados obtidos nos testes cataliticos realizados neste trabalho,

conclui-se que:

o O aumento da temperatura acarreta em uma maior conversdo de CO, além de
favorecer a formagdo de CHjs para os catalisadores 20%Co/y-Al203,0,5%Pt-20%Co/y-Al203 e
0,5%Pt-20%Co/y-Al203-micromonolito;

o De um modo geral, a diminui¢do na velocidade especial aumenta a conversao de CO
para todos os catalisadores investigdos;

o A adicdo da platina resultou em uma maior conversdo de CO, mas ndo afetou
significamente o comportamento da seletividade;

o O catalsiador estruturado foi confeccionado e utilizado na reacdo de forma satisfatoria;
o Em mesmas condicdes operacionais, o catalisador estruturado apresentou melhor
atividade catalitica quando compado ao catalisador 20%Co/y-Al20s;

o Em mesmas condi¢Ges operacionais, o catalisador estruturado apresentou maior
seletividade a Cs+ quando comparado ao catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al.Og;

o O catalisador estruturado serviu como um excelente substituto para o incerte que é

adicionado ao reator para evitar a formagéo de pontos quentes;

Com base nos resultados obtidos para determinacdo do modelo simplificado e

parametros cinéticos, conclui-se que:
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o O aumento na velocidade especial acarretou no aumento da energia de ativacédo
aparente para o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>Og;

o A adicdo do promotor diminuiu de forma significativa a energia aparente do
catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al,O3 quando comparada a do catalisador 20%Co/y-Al.O3;

o A energia aparente do catalisador estruturado foi semelhante a do catalisador 0,5%Pt-
20%Co/y-Al>03, em mesmas condigdes operacionais;

o O modelo simplificado para o catalisador 0,5%Pt-20%Co/y-Al>03 ndo representou de

forma satisfatoria 0 comportamento da reacéo.
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ANEXO 1

Célculo da conversdo de CO, seletividades de um componente i e fator de probabilidade
de crescimento da cadeia, o.

Calculo de Conversao de % CO:

o _ Al

n n
%CO: (ofe] - CO

r]CO
no qual, n2_ séo os mols iniciais de CO e n__ sdo os mols finais de CO.
Caélculo da seletividade de um componente i:
7
A
%SC, = ¢ il
6SC, = A2
SCANCA
FrCO ANz ANz
O fator de probabilidade de crecimiento da cadeia se calculou utilizando a seguinte
equacdo (HAMELINCK et al., 2004):

o =0,75-0,373x /- LOG(%SC5+) +0,25x (%SC5 +) A3



