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Resultados de TPSR mostraram que apds consumo total de oxigénio, instantaneamente
houve alta producdo de hidrogénio, devido a reforma com vapor procedente da
combustdo. Este aumento significativo, indica ainda a reducdo complementar do NiO
em Ni metélico, favorecendo a reforma. Para todos os hidrocarbonetos estudados,
inclusive as misturas propostas, a oxidagdo parcial se deu via mecanismo indireto.
Resultados de ATG “in situ” mostraram significativo aumento de massa com o aumento
de temperatura, indicando a formacdo de filamentos de carbono, produzindo
intermediérios CHy , indicativos do mecanismo indireto observado. Temperaturas mais
elevadas indicaram formagdo de coque, porém o promotor céria, além de favorecer a

formacao de filamentos de carbono, inibe a formacéo de coque.
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CAPITULO 1
INTRODUCAO

As pesquisas envolvendo combustiveis e fontes de energia aternativa vém
crescendo de forma acelerada devido as questBes energéticas e ambientais no mundo. O
hidrogénio € a origem ideal de energia quimica que pode ser convertida em eletricidade,
diretamente e eficientemente via célula a combustivel, com emissdes zero de componentes
organicos voléteis e éxidos de nitrogénio, caracterizando-se como uma fonte de energia
limpa.

As células a combustivel sdo dispositivos el etroquimicos que convertem a energia
quimica de uma reacdo diretamente em energia elétrica. As células a combustivel podem
ser usadas para gerac@o de eletricidade em fontes estacionérias (residéncias, instalacfes
comerciais) ou veiculares (Vilas, 2003; Aldabd, 2004).

Diferentes combustiveis podem ser usados para a producéo de hidrogénio, como
os combustiveis fosseis (gas natural, gasolina, diesel, GLP, carvdo) e 0s renovaves
(biomassa, etanol). Hoje em dia, grande parte da producdo mundia de hidrogénio é
proveniente dos combustiveis fosseis, com o0 gés natural sendo responsavel por cerca de 50
% da producéo (Armor, 1999). Acredita-se que esta dependéncia dos combustiveis fossels
como fonte primaria de hidrogénio ainda perdurara por muito tempo, ou pelos menos, até
gue as tecnologias utilizando recursos totalmente renovéveis estgam efetivamente
consolidadas.

A escolha do combustivel é funcdo da aplicacdo desgjada, mas também, da infra-
estrutura de producédo e de distribuicdo. Em células a combustivel para fontes estacionarias,
0 gas natural tem sido a opcéo preferida. Entretanto, o gés natural ndo possui uma ampla
rede de distribuicdo, principamente, no Brasil onde, basicamente, somente os grandes
centros urbanos sdo atendidos. Por outro lado o GLP (uma mistura de propano e butano)
abastece praticamente todas as |ocalidades no Brasil, mesmo as regides mais remotas, que o
utilizam para coccdo de aimentos. Neste sentido, ele € um bom candidato como

combustivel das células parafornecimento de energia el étrica em regides remotas do pais.



A reacdo endotérmica da reforma a vapor do gas natural € o processo de producdo
de hidrogénio mais eficiente e o mais utilizado ultimamente (Piccoli et al., 2006). Esta
tecnologia ja se encontra consolidada e vem sendo otimizada ao longo das Ultimas décadas.
Catalisadores a base de niquel sdo utilizados mais frequentemente, os quais combinam
baixo custo e alta atividade (Bittencourt, 2003). Entretanto, a reforma a vapor possui como
inconveniente o alto consumo de energia para realizacdo dareagdo. A partir dai, a oxidacdo
parcial surge como um outro processo importante para producéo de hidrogénio. A sua
principal vantagem € a exotermicidade dareacéo (Aldabo, 2004).

Diversos catalisadores tém sido utilizados na reacdo de oxidagdo parcia do
metano (Ghenciu, 2002). Porém, existem muito poucos estudos sobre oxidagcdo parcial do
etano, propano e butano, ndo sendo encontrados trabal hos envolvendo a oxidagdo parcial do
GLP na literatura. O desenvolvimento de catalisadores capazes de redlizar a reacdo de
oxidagdo parcia hidrocarbonetos mais pesados que o metano, sem a deposi¢céo de coque, €
importante, pois eliminaria 0 processo de préreforma, reduzindo o tamanho dos
reformadores, ja que espaco fisico € fundamental para a utilizagdo de células a combustivel.

Diante disto, este trabalho propde-se a estudar a geracdo de hidrogénio utilizando
catalisadores a base de niquel suportados em  o-AlO;  y-AlO; e
CeO,/y-Al,O3 tanto a partir do gés natural como também do GLP para abastecer células a
combustivel, pelo processo de oxidagdo parcial. Serd estudado o desempenho dos
catalisadores de Ni nas reagdes de oxidacdo parcia do gas natural e do GLP. Outro aspecto
a ser abordado, diferentemente das linhas de pesqguisas atuais, € considerar a composi ¢ao
real do gas de entrada no processo, que no caso do gas natural, para o Brasil, apés sair de
uma Unidade de Processamento de Géas Natural (UPGN), € de cerca de 90% de metano e
10% de etano, e do GLP engarrafado, uma mistura de propano e butano que varia numa
propor¢do entre 60:40 e 40:60, sendo a composicdo média 50% de propano e 50% de
butano (Farah, 2006).

Desta forma, os catalisadores foram caracterizados através de medidas de area
superficial (BET), composicéo quimica por fluorescéncia de raios-x (FRX), microscopia
eletronica por varredura (MEV), espectrometria de energia difusa (EDS), difracéo de raios—
X (DRX) e reducéo a temperatura programada (TPR). A atividade dos catalisadores foram

avaliadas através da reacdo superficial a temperatura programada (TPSR) que permitiu,



também, avaliar o mecanismo da oxidacdo parcial do metano, etano, propano, butano e das
misturas 90% metano e 10% etano ( representando o gas natural), 50% propano e 50%
butano (representado o GLP), sobre os catalisadores de niquel. Além disso, foram feitas
analises termogravimétricas “in-situ”, que permitiram avaliar a deposicéo de carbono na
superficie do catalisador.



2.1- GASNATURAL

O gés natural, quando retirado dos pocos, associado ou ndo ao petréleo, apresenta
como constituintes hidrocarbonetos parafinicos gasosos e liquidos que vao do metano ao
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nonano, contendo ainda nitrogénio, gas carbonico e alguns compostos sulfurados.

Chama-se géas natural associado o0 gas que é produzido associado a producdo de
0leo. Quando o0 gas é produzido separado do 6leo ele é dito ndo associado. Apds O
processamento nas Plantas de Gés Natural (PGN'’s), esta matéria prima € separada em gas
natural residua (metano, nitrogénio, CO, e agum etano), GLP (propano, butano e algum
etano e pentano) e LGN (pentanos, hexano, heptano, octano e nonano) (Farah, 2006). A

Figura 2.1 apresenta os produtos derivados do gas natural apds processamento em uma

PGN.

GASNATURAL

N2
CO,
M etano
Etano
Propano

Butano

Pentano
Hexano
Heptano
Octano

Nonano

Figura 2.1 - Processamento do gas natural (0s componentes entre parénteses estdo em

pequenas quantidades).
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A Tabela 2.1 mostra as composi¢oes tipicas do gas natural no campo de producéo
e apbs o processamento em uma PGN. A auséncia de compostos sulfurados no géas néo
processado € devido ao tratamento primério aplicado ao gas natural ao chegar na
plataforma de producéo, que além de promover a separacdo da agua e sedimentos

provenientes do reservatorio, realiza também uma etapa de dessulfurizacéo (Santos, 2006).

Tabela 2.1 - Composi¢es tipicas do gas natural (Santos, 2006).

Gas Natural
Composicao (%) Associado N&o Associado Residual
(Processado)
Metano 76,0 92,0 89,0
Etano 12,0 3,7 8,7
Propano 7,0 1,3 0,4
Butano 3,0 0,2 -
Pentano * 0,6 0,1 -

CO - - -
CO, 0,7 1,3 0,6
0O, - - -

Ha - - -

N, 0,7 14 13

O gas natural no Brasil € utilizado, principalmente, como combustivel industrial
(cerca de 80% do total), como combustivel doméstico e automotivo, ocasido em que toma o
nome de gas natural veicular (GNV) e também como matéria-prima na indUstria
petroguimica. O gés natural residual ndo se liquefaz a temperatura ambiente, pois seu
principal constituinte o metano, possui temperatura critica de -82°C. Assim para sua
utilizacdo em larga escala € necessaria que sua distribui¢do se faca por redes de gasodutos
conectando o sistema produtor aos pontos de consumo (Farah, 2006).

A atualmente, 0 gas natural por apresentar uma relacdo hidrogénio carbono alta, é
a melhor opcgdo para sistemas de células a combustivel aplicados a energia estaciondria,
onde pode ser alimentados diretamente pela canalizagdo existente sem necessidade de
tanques de armazenamento (Aldabd, 2004).

No Brasil essa rede de gasodutos se encontra em sua maior parte no litoral,
ficando as regibes mais centrais desprovidas desse insumo. Entretanto, estudos de

integracdo da parte central do pais com a maha de gasodutos existentes vém sendo



realizados. Isto pode ser visto na Figura 2.2 que nos mostra a distribuic¢éo dos gasodutos no

territério brasileiro.

CHILE : PARAGUAL
Gasodutos com
participagao da Petrobras
s T OpE[a(d0
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N
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s B livial Brasil ARGENTINA RS |
Interligagio N reBirera,,, d

Sudeste/Nordeste

= B s 1

(G) Reservas de gas 0 500
Gasodutos de outras
companhias

Figura 2.2 - Distribuicdo dos gasodutos no Brasil (Gas e Energia, 2003).

2.2- GASLIQUEFEITO DE PETROLEO - GLP

Define-se como gaés liquefeito de petrdleo (GLP) a mistura formada, em quase sua
totalidade, por hidrocarbonetos de trés a quatro &omos de carbono. Além das PGN’s, o
GLP pode ser oriundo dos processos de refino de petrdleo, tais como, destilacéo



atmosférica, coqueamento retardado e craqueamento catalitico fluido (FCC), sendo este
ultimo responsavel pelamaior parte da producéo em uma refinaria de petréleo.

A principa aplicagdo do GLP é na cocgcdo de aimentos, estimada em torno de
90% da demanda brasileira. Pode ser utilizado, também, como matéria-prima na
petroguimica e como combustivel industrial.

O GLP é basicamente constituido por hidrocarbonetos parafinicos e olefinicos de
3 a 4 aomos de carbono, podendo ocorrer, pequenas quantidades de etano e pentanos. A
Tabela 2.2 apresenta a composicdo tipica do GLP, considerando seus principais
constituintes. Nota-se 0 predominio absoluto dos hidrocarbonetos de trés e quatro atomos
de carbono que atingem um total de 94,5%, sendo cerca de 49,0% de trés &omos e cerca de
46,4% de quatro &omos de carbono (Farah, 2006).

Tabela 2.2 - Composicéo tipicado GLP (Farah, 2006).

Constituinte | Valor Médio % | Valor Minimo % | Valor Maximo %
Etano 31 0 7
Propano 23,7 0 56
Propeno 249 14 34
iso-Butano 16,9 11 31
n-Butano 16,9 5 25
Butenos 12,4 0 16
Butadieno 0,2 0 0,6
Pentanos 14 0 2,2
Pentanos * 0,5 0 0,8

Devido a sua composicdo, embora gasoso nas CNTP, o GLP pode ser liquefeito
por pressurizagdo, podendo entéo ser armazenado em tanques e transportado para regioes

mais remotas.

2.3- O HIDROGENIO COMO ENERGIA DO FUTURO

O hidrogénio é amplamente utilizado pelas indUstrias em diversas aplicacdes. O
uso do hidrogénio pode ser dividido nas seguintes categorias (Ramachandran & Menon,
1998):



a) Reagente de processos de hidrogenacéo (maior uso) - o hidrogénio € utilizado
para promover a quebra de hidrocarbonetos, remover enxofre e nitrogénio de
hidrocarbonetos sulfurados e nitrogenados e saturar compostos com duplas e triplas
ligacOes;

b) Removedor de O, na industria metalUrgica - remocéo de pequenas quantidades
de O, para prevenir 0s processos de oxidac&o e corrosao;

¢) Combustivel de maguinas a propul so;

d) Liquido refrigerante;

€) Matéria-prima para producdo de amoénia.

Para ser utilizado como combustivel, o hidrogénio ndo é obtido naturalmente e
deve ser produzido de outras fontes de energia. A sua producdo € cara e possui baixa
eficiéncia. O transporte e 0 armazenamento também sdo caros e tecnicamente muito
desafiadores (Simbeck, 2004).

Entretanto, devido as questdes ambientais, a idéia do hidrogénio ser utilizado
como fonte de energia esta sendo extensamente estudada nos dias atuais. Por gerar uma
energia limpa, abundante e renovavel, o hidrogénio pode ser a fonte do milagre capaz de
ultrapassar as limitagdes das energias fosseis e ndo renovaves. A sua aplicacdo mais Obvia,
que tem sido o objeto de mais investigagdo, € nos transportes, enquanto combustivel, mas
também, pode ser utilizado como fonte alternativa para geracéo de e etricidade em grande
escala. Ambas as utilizagOes atrel adas a tecnol ogia de células a combustivel (Vilas, 2003).

A utilizacdo do hidrogénio como uma fonte de energia permitiria reduzir a
dependéncia mundia com relacdo aos combustiveis fésseis e, também, contribuiria para a
diminuicdo da emissdo dos gases do efeito estufa e da poluicdo atmosférica (Goltsov &
Veziroglu, 2001).

Contudo, tecnologias para producéo do hidrogénio a partir de fontes renovaveis e
tecnologias de infra-estrutura para interligar a producéo, o armazenamento e a distribuicdo
sd0 insuficientes para atender a demanda prevista, ja que algumas destas se encontram em
fase embriondria ou até mesmo ainda sdo inexistentes. A Tabela 2.3 lista essas tecnologias

e 0 grau de desenvolvimento em gque se encontram.



Tabela 2.3 - Maturidade das tecnologias para producéo,

armazenamento do hidrogénio (MME, 2005).

transporte e

Maturidade Tecnolégica

Tecnologia _
no mundo | no Brasil
Producao
Reformador de etanol Embricnaria Embrionaria

Eletrolisador convencional

Madura

Crescimento

Eletrolisador avangado

Crescimento

Embrionaria

Reformador de gas natural

Madura

Crescimento

Gaseificador de leito fixo

Pés-madura

Madura

Gaseificador de leito fluidizado

Madura

Embrionaria

Gaseificador catalitico

Crescimento

Embrionario

gasoso (até 200 bhar)

Transporte
Gasoduto de H: Madura Embrionaria
Gasoduto de GN+H; Embrionaria Inexistente
Armazenamento
Vasos pressurizados para Hz Madura Madura

Vasos pressurizados para Hz
gasoso (200-300 bar)

Crescimento

Embrionaria

Vasos pressurizados para Hz
gasoso (= 300 bar)

Embricnaria

Inexistente

Vasos para H, liquido

Madura

Inexistente

Reservatdrio de H. adsorvido em
esfruturas solidas
(nano-estruturas)

Embricnaria

Embrionaria

Reservatorio de Hz adsorvido em
estruturas solidas
(hidretos metalicos)

Madura

Embrionaria

Reservatorios subterraneos de H;

Crescimento

Inexistente

Processos de compresséo de Hz

Madura

Embrionaria

Processos de liquefagéo de Hz

Madura

Inexistente

A producéo de hidrogénio para células a combustivel a partir do processamento de

combustiveis fosseis é uma aternativa para o periodo de transicdo para uma economia do

hidrogénio, j& que este seria produzido proximo ao local de consumo, aproveitando ainfra

estrutura ja existente para o transporte da matéria-prima necessaria (Petrovic et al., 2003).

Como exemplos podemos citar as malhas de gasodutos para distribuicdo do gés natural que

cortam os grandes centros e a rede de armazenamento e fornecimento de GLP engarrafado,

0 qual atinge as regides mais distantes.



A maioria dos especidistas na area de energia esta convencida de que, no futuro
préximo, o gés natural e, em menor medida, outros combustiveis fésseis serdo as fontes
primérias de hidrogénio. Cerca de 48% da producdo mundial vem do gés natural, como
pode ser visto na Figura 2.3 (Armor, 1999). Todavia, as analises se baseiam no pressuposto
de que havera gas natura viavel em quantidades suficientes para atender as demandas
crescentes por hidrogénio. Entretanto, se o pico da produgdo mundial de gas natural ocorrer
por volta de 2020, como predizem alguns gedlogos, serd necessario descobrir outros modos
de produzir hidrogénio com uma boa relacéo custo beneficio (Aldabo, 2004).

O sistema de producdo global do hidrogénio, inicialmente baseado em
combustiveis fésseis, serd trocado progressivamente por fontes renovave's, quando estes
sistemas forem mais eficientes e vidvei s economicamente (Barreto, 2003).

Agua
Carvao (Eletrdlise)
18% 4%

Gas Natural

Petréleo 48%

30%

Figura 2.3 - Fontes de geracdo de hidrogénio.

E importante lembrar que, quando se utilizam combustiveis fosseis para producio
de hidrogénio, o CO, é um importante subproduto e quanto maior o hidrocarboneto, maior
€ aproducéo relativa de CO,, que é o principal causador do efeito estufa (Armor, 1999).

O desenvolvimento da economia baseada no hidrogénio proveniente de
combustiveis fésseis tem que caminhar junto com o aperfeicoamento das técnicas de
captura e armazenamento de CO,, entre as quais podemos citar: armazenamento geol 6gico
do CO,, carbonatacdo mineral, fixacdo do carbono na biomassa, em microalgas e no solo.
(Simbeck, 2004 ; Muradov & Veziroglu, 2005).

Uma visdo integrada, segundo a empresa STATOIL, do processo de
descarbonizacdo de combustiveis fosseis para producdo de hidrogénio, distribuicdo até os
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consumidores, aplicacdo em células a combustivel para geracéo de eletricidade e reducéo

daemissdo de CO; no seu processo de producdo, pode ser vistana Figura 2.4.

(1) Gasodutos —
(2) Geragédo de Hidrogénio
(3) Dutos de transporte

de hidrogénio
(4) Célula a Combustivel
(5) Turbina a gas
(6) Captura e
Armazenamento de CO,
(7) Posto de
abastecimento de
veiculos

Figura 2.4 - Economia baseada no hidrogénio a partir da descarbonizagcdo de

combustiveis fossals.

Os desafios inerentes ao desenvolvimento da utilizagdo do hidrogénio como o
“combustivel do futuro”, na realidade como vetor energético, em todo mundo sdo
expressivos, entretanto, ndo configuram dificuldades intransponiveis. Um cenario montado
pela empresa Shell mostra como serd a evolucdo da economia baseada no hidrogénio
associada a tecnologia de células a combustivel até 2040.

Ano 2005:

- Primeiras células a combustivel para aplicagdes fixas e em veiculos, com grande
interesse por parte dos consumidores.

Ano 2010:

- Perspectivas de expansdo dos recursos de gés natural.

- InovagBes na distribuicéo de combustivel para as células a combustivel.

- Energias renovaveis limitadas a nichos.
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Ano 2015:

-Convergéncia em torno das células a combustivel para o transporte e usos fixos.

-Ampliacéo darede de gés natural.

Ano 2020:

- As células a combustivel atingem os 25% das vendas nos paises da OCDE
(Organizacdo para a Cooperacdo e o Desenvolvimento Econdmico).

Ano 2030:

- Transi¢do para 0 armazenamento de H, sdlido.

- Energias renovaveis sdo puxadas pela forte procura de Ho.

Ano 2040:

- Expanséo dainfra-estrutura de Ho.

A intencdo no Brasil é desenvolver acbes que busguem tecnologias viaveis que
conduzam a utilizacdo do hidrogénio na década de 2020 em complemento a matriz
energética nacional. Dentre as utilizagbes veiculares, figuram-se como priorité&rias, as
aplicacOes em veiculos pesados para transporte urbano, coletivo e de carga, a fim de se
diminuir as emissbes atmosféricas de poluentes (Figura 2.5). A geracdo distribuida e o
atendimento de comunidades isoladas, podendo fornecer energia elétrica a partir de células
a combustivel estacionérias, constituem-se em nichos de mercado a também serem
trabal hados (Araujo, 2005).

Alcool
Biodiesel GNV Hidratado

-

Oleo diesel
puro

Oleo diesel
(B2, B5, B20, Bn)

Figura 2.5 - Participagdo do hidrogénio na matriz energética automotiva brasileira.
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2.4 - PROCESSOS DE GERACAO DE HIDROGENIO
O hidrogénio pode ser produzido através de combustiveis fosseis pelos seguintes
métodos:
Cragueamento térmico de gés naturd;
Oxidacao parcia de hidrocarbonetos pesados;
Gaseificacdo do carvao;
Reforma catalitica de gas natural .
Atualmente grande parte da producéo mundial de hidrogénio é feita através da
reforma catalitica (Piccoli et al. 2006).
A producdo de hidrogénio também pode ser realizada a partir da agua pelos
seguintes métodos:
Eletrolise da Agua;
Fotdlise da Agua;
Eletrdlise do Vapor;
Decomposi¢ao Termoquimica da Agua;
Processo Fotoel etroquimico.

Entre os métodos citados para producéo de hidrogénio a partir da &gua, 0 mais
conhecido e também mais pesquisado € a eletrolise da agua (Piccoli et al. 2006).

Além destes, ainda temos os métodos bioldgicos que ainda se encontram em
fases de estudo, respondendo apenas por pequenas quantidades em escala de teste. Dentre
estes podemaos citar (Piccoli et al. 2006):

Fermentacéo de compostos organicos;
Biofotdlise da agua;
Fotodecomposi¢éo de compostos organicos.
A Tabela 2.4 mostra uma comparagdo entres o custo do hidrogénio produzido por

diferentes tecnologias ja consolidadas.
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Tabela 2.4 - Comparag&o entre os custos dos processos de producéo de hidrogénio
(Pereira, 2004).

Processo produtivo Custo do hidrogénio (Euro/K )
Reformacéo do gés natural 0,55
Oxidac&o Parcial 0,98
Gaseificagdo do carvéao 1,20
Gaseificacdo da biomassa 1,42
Eletrdlise hidrelétrica 1,31

25 - PROCESSOS DE REFORMA DE COMBUSTIVES FOSSEIS PARA
GERACAO DE HIDROGENIO

Existem trés grandes processos para a producéo de hidrogénio em grande escala a
partir de combustiveis fosseis. a reforma a vapor, a oxidagdo parcial e a reforma
autotérmica, a qual combina a reforma a vapor e a oxidacdo parcial em um SO processo
(Hoang & Chan, 2004).

2.5.1 - REFORMA A VAPOR

O processo de reforma a vapor converte hidrocarbonetos em uma mistura de
hidrogénio, mondxido de carbono e didxido de carbono. As principais reagdes podem ser
apresentadas como sendo (Rostrup-Nielsen, 1984):

CoHm+nH20 - nCO+(n+m/2)H2  AH%>0 (2.1)
CH4 + H,O — 3H,+ CO AHP = + 206 kJ/mol (2.2)
CO + H20 — CO2+ H2 AHP = - 41 kJ/mol (2.3)

O balancgo total dessas reacfes € fortemente endotérmico e na presenca de um
catalisador a base de niquel, a mistura gasosa se aproxima do equilibrio termodinamico nas
condic¢des de saida do reator (Bittencourt, 2003).
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Além das reacbes de reforma a vapor (2.2) e de “shift” (2.3), podem ocorrer

reacOes indesgjdveis que levam aformacdo de coque (2.4 a2.7):

CHs; - 2H,+C

2CO - CO,+C
CO+H; - HO+C
CO+2H; —» 2H,0+C

AH® = +75 kJ/mol
AH® = -86 kJ/mol

AH® = -130 kJ/mol
AH®=-88 kJmol

(2.4)
(2.5)
(2.6)
2.7)

As reacOes de formagdo de coque sdo reduzidas pelo excesso de vapor na

alimentacdo. Na pratica, utiliza-se uma relacdo em torno de 3 quando operando com gas

natural ou 5 quando operando com nafta (Cs — C;), de forma a reduzir a tendéncia a

formagéo de coque no reformador.

Quando operando com gés natural contendo hidrocarbonetos pesados e

principalmente com nafta, existe um maior potencial para formacgéo de coque, devido a

ocorréncia de reagdes de cragueamento e pirdlise (Bittencourt, 2003). A Figura 2.6 mostra

um gréfico comparativo datendéncia de formagdo de coque para diversos hidrocarbonetos.

Eteno Benzeno

Depdsito de carbono / mg de Catalisador

n-Hexano

n-Heptano

Ciclo
Hexano

rimetil-Butano |
_,_.—-—'—'_'_.-.-'-.
———— Butano|

Tempo (h)

5

b

Figura 2.6 - Taxa comparativa de formagdo de coque a partir de diversos hidrocarbonetos

(Rostrup-Nielsen, 1984).
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2.5.1.1 - Catalisadores para a Reforma a Vapor de Hidrocarbonetos L eves

Os catalisadores mais empregados no processo industrial de reforma a vapor sdo
os constituidos de uma fase ativa (niquel) depositada sobre um suporte (geralmente
alumina, auminato de calcio ou magnésio) e por vezes de um promotor, como 0s metais
alcalinos. O niquel tem sido considerado o metal mais adequado para 0 usO em
catalisadores de reforma a vapor em escala industrial. Outros metais, tais como cobalto,
platina, palédio, iridio, ruténio e rodio podem ser utilizados, muitas vezes com vantagens
em termos de atividade ou de menor tendéncia a formagéo de coque. No entanto, o niquel é
considerado a melhor escolha levando-se em conta o custo de producéo industrial.

Os suportes utilizados, em geral, sGo baseados em afa-alumina, aluminato de
magnésio ou aluminato de calcio. Modernamente, os catalisadores a base de aluminato de
magnésio ndo contém oxido de magnésio livre (MgO). A presenca de MgO no catalisador
levava ao risco de quebra do mesmo pela ocorréncia da reagédo (2.8).

MgO + H,O — Mg(OH), AH®=-81,3 KJmol (2.8)

Para catalisadores operando com gas natural pesado (C; até C,4) ou com nafta (Cs
até C;), utiliza-se na fragéo superior do reator de reforma um catalisador promovido por
metais alcalinos como potassio. Nestes catalisadores, 0 potassio esta sobre a forma de sais
complexos, como aumino-silicatos (ex: “kaslite’ Ky0.Al,03.S10,). O mecanismo
proposto para agdo do potéssio como promotor € que ocorra a sua lenta liberacéo dos sais
complexos, formando KOH, que é volétil e, atua como agente efetivo para remocdo do
coque sobre a superficie do catalisador. Conseqlentemente observa-se ao longo da
campanha uma reducéo do teor de K nos catalisadores. Este tipo de catalisador, embora
mais resistente a formac&o de coque, deve ser utilizado somente quando necessario, pois
apresenta uma menor atividade e leva, portanto, a uma maior temperatura nas paredes do
reator . Além de acelerar aremocao de carbono, a adic¢éo de compostos alcalinos reduz uma
eventual acidez do catalisador reduzindo, assim, a formacéo de coque por reacOes de

cragueamento catalitico da carga (Bittencourt, 2003).
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Wang et al. (2002) estudaram a reforma a vapor do metano, etano e butano sobre
o catalisador 1%Pd/CeO, entre 620 e 770 K e compararan 0 desempenho com
catalisadores de 1%Pd/Al,O5; e 1%Pt/CeO,. Foram levantadas as taxas de reagdo para cada
hidrocarboneto como funcéo da formacédo de CO, e CO (Figura 2.7).

10° F

.10!8

Taxa de formacdo de COx (moléculas/s.gcat)

10"

1.2 13 14 15 16 1.7
UT (x10%, K™Y

Figura 2.7 — Taxa de reagdo para a reforma a vapor do metano (e), etano (m) e
n-butano (4 ) sobre o catalisador 1%Pd/CeO,. Dados obtidos com uma razéo H,O:C = 2;
presséo parcial de H,O=100 torr.

Pode-se verificar que quanto maior a temperatura mais elevada € a taxa de reagcdo
para todos os hidrocarbonetos, dentro da faixa analisada. Outra caracteristica importante, é
gue quanto mais longa a cadeia do hidrocarboneto maior a taxa de reagdo para uma mesma
temperatura. Quando comparado com os catalisadores 1%Pd/Al,O3; e 1%Pt/CeO,, 0
catalisador estudado apresentou-se mais ativo e mais seletivo que o catalisador suportado
em alumina, devido as propriedades redox do suporte CeO,, no entanto ndo apresentou
diferencas siguinificativas em relagdo ao catalisador de platina.

Resini et al. (2005) realizaram a reagdo de reforma a vapor do propano e do
propeno sobre os catalisadores Pd-Cu/y-Al,O5 e Ni/NiAl,O,4. Foi verificado que sobre o

catalisador de Pd a reforma a vapor do propeno é mais répida e seletiva do que a reacéo
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com propano. Sobre Pd a reforma a vapor do propano € provavelmente inibida por
envenenamento dos sitios. Ao contrario, sobre o catalisador de Ni, tanto o propano quanto o
propeno apresentaram taxas de reagcdo e seletividades similares. Isto sugere um diferente
mecanismo para os dois catalisadores. Os sitios ativos do Pd tem habilidade de adsorver
olefinas e catalisar suatransformacao, utilizando as ligaces sigmas e pi.

O efeito da presenca dos lantanideos (La, Ce e Y b) sobre o catalisador Ni/A,O3; no
processo de reforma a vapor do propano foi investigado por Natesakhawat et al. (2005). O
acompanhamento da reacdo no estado estacionario mostrou que a adicdo de pegquenas
quantidades (2% p/p) de lantanideos aumenta a atividade e a estabilidade
significativamente. Resultados de TPR e XPS revelaram que a presenca desses elementos
aumentou a redutibilidade do catalisador. Esse efeito positivo ficou mais evidente no
catalisador 20%Ni-2%Ce/Al,O3;. Dados de quimissor¢do de hidrogénio indicaram que o
catalisador 20%Ni-2%Ce/Al, O3 exibiu uma grande area superficial de niquel quando
comparado com 0 20% Ni/A,O3. A &rea superficial desses catalisadores também foi afetada
pela temperatura de cal cinagéo.

A reforma a vapor do GLP, para producdo de hidrogénio, sobre catalisador de
CeO;, de dta érea superficial, foi estudada por Laosiripojana & Assabumrungrat (2006). A
elevada &rea superficia foi obtida pelo método de preparagdo por precipitagdo que utilizou
um surfactante catidnico (brometo de cetil-trimetil-aménio) com cloreto de cério, sob pH
controlado de 11,5. O catalisador apresentou uma maior reatividade e uma maior resisténcia

a deposicdo de cogque quando comparado com o catalisador Ni/AlOs.

2.5.2- OXIDACAO PARCIAL

A oxidag3o parcia é a queimaincompleta do combustivel. E um processo rapido,
em reator pequeno, altamente exotérmico com elevacdo da temperatura. A utilizagdo de
catalisadores reduz drasticamente a temperatura de reacéo (Aldabo, 2004).

E usada normalmente quando a carga da unidade é um hidrocarboneto pesado, o
qual ndo pode reagir sobre a superficie do catalisador sem depositar quantidades

apreciaveis de carbono. A oxidacdo parcia de hidrocarbonetos leves, como o géas natural,
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também €& economicamente atrativa quando se querem produzir atas relacOes
hidrogénio:mondxido de carbono e elevadas pressoes de gas da sintese (M oore, 1983).

O processo de oxidagéo parcial do metano teve seu estudo iniciado por volta dos
anos trinta, porém foi perdendo espaco para 0 processo de reforma devido ainexisténcia de
catalisadores que evitassem a grande formagdo de cogue durante a reacdo, ja que a
manipulacdo das varidveis capazes de reduzir o problema, aumento da relagdo
O, /hidrocarboneto e aumento da temperatura de reagcdo, poderia levar perigo de explosio
a0 processo (Tsang, 1995). Entretanto, estudos envolvendo o desenvolvimento de
catalisadores resistentes a formagdo de coque vém sendo realizados visando permitir o uso
comercial da oxidagdo parcia para producdo de hidrogénio.

Uma das vantagens da oxidagdo parcia sobre a reforma a vapor € a
exotermicidade da reacdo. A reforma a vapor do metano para geracéo de hidrogénio e
monoxido de carbono é altamente endotérmica, requerendo assim, o fornecimento de calor
externo para conduzir a reagdo, enquanto que a oxidagdo parcia por ser exotérmica, pode
ser iniciada por um simples processo de combustdo (Aldabd, 2004). Podemos destacar
também , que os reformadores a vapor requerem tempos de residéncia maiores para obter o
gas de sintese no equilibrio. Portanto, a reacdo de reforma a vapor € realizada em reatores
tubulares grandes, enquanto que a reagdo de oxidagdo parcial catalitica pode ser realizada
dentro de reatores significativamente menores, devido as altas taxas de reagdo (Hickman &
Schmidt, 1992). De acordo com Armor (1999), outra vantagem € a flexibilidade da carga,
que pode ser composta por hidrocarbonetos de maior peso molecular. Todavia, esta
vantagem € melhor aproveitada no processo ndo catalitico, ou com a utilizacdo de
catalisadores resistentes a formagéo de coque.

2.5.2.1 - Termodinamica da Reacéo

Zhu et a. (2001) estudou a termodinamica da oxidagdo parcial do metano pelo
método de minimizagdo da energia livre de Gibbs. As espécies possiveis consideradas no
calculo do produto final foram: CH4, O,, CO,, CO, H,0, H,, C, C;H,, C:H4, CHs, CH30H,
HCHO e HCOOH.
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Na Figura 2.8 temos os graficos de composicdo dos produtos no equilibrio em
funcdo da razé@o inicia de O,:CH, para diferentes temperaturas, normalizados pela

quantidade inicial de metano na aimentacso.

20t 673K
151 HZQ/ 1
=
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CH4 T
-"-F-d-'-'-
-
H £

0.57 2

Rendimento

0.0 0.5 1.0 15 20 0.0 0.5 1.0 15 20 25
Razéo O,:CH, inicial

Figura 2.8 — Resultados do equilibrio termodinémico (Zhu et d., 2001)

Analisando os gréficos, vemos que para razdes O,:CH; >2 o0s produtos sdo
basicamente CO, e H,0, 0 que nos indica que a reagdo de combustdo € a mais favorecida
nesta situacdo. Para razdes O,:CH,4 entre 2 e 0,5 (para temperaturas acima de 1073K), a
oxidagdo parcial e acombustéo total coexistem, produzindo uma mistura de H,, CO, HO e
CO,. Nesta regido todo o O, é consumido. E, para razbes O,:CH; < 0,5 os produtos
envolvem H,, CO e CH4. Na razéo O,/CH,4 = 0,5 observamos um méaximo na producéo de
hidrogénio, principal mente em temperaturas el evadas.

A temperaturatem um efeito significativo na seletividade para hidrogénio e CO. Em
baixas temperaturas o CH, néo é totalmente convertido, mesmo em razdes O,/CH, > 0,5,
resultando em baixa producéo de hidrogénio e CO. Em temperaturas elevadas, a reacdo
principal é a oxidacéo parcial e a producéo de gés de sintese aumenta. Assim, por célculos
termodinamicos, conclui-se que a reacdo de oxidacdo parcial do metano a hidrogénio e CO

necessita de temperaturas de operacdo maiores que 1073K.
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A formacdo de C,H,, CoH4, CoHg, CH30H, HCHO e HCOOH foi detectada em
pequenas quantidades, COM rendimentos menores que 10”. Somente em temperaturas
extremamente eevadas foram encontradas quantidades notéveis de CH; e C;H;
(Zhu et al., 2001)

2.5.2.2 - Mecanismo da Reacdo

Existem dois mecanismos para oxidacdo parcial do metano. A rota direta, no qual o

metano reage diretamente com o O, gerando os produtos da oxidagéo parcial, CO e H.

Oxidagéo Parcial Diretaa CH, + »0O,——CO+2H, AH®= -36kJmol  (2.9)

E arotaindireta, que consiste na combustdo total de parte do metano e em seguidaa
reforma a vapor e seca do metano restante, com a H,O e o CO, gerados na primeira etapa
(Prettre et ., 1946; Fathi et a., 2000). A Figura 2.9 ilustra de forma simplificada essarota.

|
|
I
|
4 I
|
|
|

Figura 2.9 - Oxidagdo parcial pelarotaindireta (Smet, 2000).

As principais reagdes que ocorrem durante 0 processo de oxidacdo parcial pelarota
indireta sdo (De Groote & Froment, 1996 ; Zhu et al., 2001):

Oxidacéo Parcial: CH,+%0,——CO+2H, AH® = -36 kJ/mol (2.9)
Combustéo Total: CH;+20, -C0O5+2H50 AH® =-802 kJmol  (2.10)
Combustéo: CH,4 +1 % 0, 5CO+2H,0  AH°=-519kJmol  (2.11)
Reformaa Vapor: CH4 +H,0 - CO+3H, AH® = +206 kJ/mol  (2.2)

Reforma com CO.:

Ded ocamento da H,O:

CH4 +C02 —)2CO+2H2
CO+ H20%COz+H2

AH® = +261 k¥mol  (2.12)

AH’ =-41kJmol  (2.3)
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Boudouard 2CO— C+CO, AH’ =-86kJmol  (2.5)
DecomposicilodoCH; CH4 —»C+2H> AH’ = +75kJmol  (2.4)

As reagOes exotérmicas e ndo seletivas de oxidacéo (2.9), (2.10) e (2.11) podem
resultar em atas temperaturas no catalisador, que sdo indesgaveis com respeito a
estabilidade e podem causar limitagbes quanto ao transporte de calor. As reagdes de
Boudouard (2.5) a de decomposi¢cdo do metano (2.4) sdo responsaveis pela deposicéo de
carbono no catalisador (Mallens et a., 1996).

A oxidagdo parcial do metano pela rota direta tem o0 seguinte mecanismo
(Quin et a., 1996):

CH;+2M — CH3z-HM etapa a (2.13)
CHz3-HM +2M — CH.-M + 2H-M etapa b (2.14)
CH-M +2M — C-M +H-M etapac (2.15)
0;+2M — 20-M etapad (2.16)
CHy-M + O-M + (x-1)M — CO-M + xH-M etapa e (2.17)
CO-M - CO+M etapa f (2.18)
2HM — Hx+ M etapa g (2.19)

Onde M é0 metd.

O metano adsorve sobre 0 sitio ativo do metal enfraquecendo as ligacfes carbono
hidrogénio, resultando em uma desidrogenacéo do hidrocarboneto (etapas a-c), para formar
as espécies C-M e H-M. O oxigénio adsorvido também se decompde gerando a espécie
O-M (etapa d). Estas duas espécies formadas reagem (etapa €) liberando o sitio ativo do
metal e gerando como produtos o hidrogénio e o CO (etapas f-g).

Jin et a. (2000) estudaram o mecanismo da oxidagdo parcial do metano sobre 0
catalisador Ni/o-Al;0O3. Os autores mostraram por meio de experimentos de reacdo
superficial a temperatura programada (TPSR) que o metano se dissocia sobre o niquel
metdlico (Ni° formando hidrogénio e espécies de carbono na superficie. O hidrogénio

gasoso € liberado da superficie do catalisador desde que o hidrogénio adsorvido se
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recombine facilmente. Segundo os autores 0 metano se dissocia na superficie do niquel

metalico da seguinte forma:
CH, +Ni® = Ni---C+4H (2.20)
H+H—>H, (2.22)

Entretanto, os autores verificaram que o metano pode promover a reducéo do 6xido
de niquel, ocorrendo a produgao de CO, e H,0O simultaneamente a reducdo do NiO aNi°. O
metano ent&o se dissocia sobre este Ni® formado para gerar H,. O aumento da quantidade de
carbono na superficie do catalisador resulta em uma diminuicdo do niUmero de sitios ativos
Ni°, e com isso ha uma diminuicéo na conversao do metano. A ativacdo do metano com o
NiO pode ser representada de acordo com a reagao 2.22:

ANiO+CH, — CO, + 2H,0+4N;i° (2.22)

Os autores mostraram, também, que a ativacgo do oxigénio sobre Ni° procede via
formacdo da ligacgo Ni’---O. O oxigénio adsorvido reage com carbono depositado levando
a formago de CO. Eles sugeriram dois tipos de ligagdes Ni---O; uma ligaczo forte, Ni*%---
0?2, e uma ligacgo relativamente fraca Ni®* --- O ¥. Sendo assim, as espécies Ni --- C
podem reagir com essas duas especies contendo oxigénio de acordo com as reagdes 2.23 e
2.24:

Ni---C +Ni° --- 0 —— 2Ni°+CO (2.23)

Ni---C +2Ni* — 0% ——3Ni°+ CO, (2.24)

Baseados neste processo de ativagdo do metano e do oxigénio, os autores
propuseram 0 seguinte mecanismo para a reacdo de oxidagdo parcial do metano sobre
catalisadores de niquel.

2Ni® +0,—— 2NiO etapa a (2.25)
CH, +20,——CO, + 2H,0 etapa b (2.26)
(sobre NiO)
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CH, + 4NiO——CO, + 2H,0+ 4Ni° etapa c (2.27)
(processo transiente em temperatura critica)

CH,, + Ni®—— Ni ---C+4H etapa d (2.28)
(Ni --- C: espécie ativa superficial contendo C)

H+H—>H, (2.29)
0, +2Ni® —— 2Ni’* --- O” (2.30)

(Ni °* --- O espécie mével superficial contendo O)

Ni---C +Ni’" --- 0 —— 2Ni°+CO (2.31)
2H +Ni’ --- 0" ——=H,0 (2.32)
CO +Ni’" --- 0 —— CO, (2.33)

Ni° é inicialmente oxidado a NiO antes de iniciar a reacéo (etapa a). Sobre NiO
ocorre a oxidagdo completa de algum CH,, resultando em um rapido aumento de
temperatura no leito catalitico. A uma temperatura critica, além da completa oxidacéo do
metano, ocorre a reducdo transiente do NiO a Ni® pelo metano, levando a uma formagao
adicional de CO, e H,O (etapa c). A ativagdo dissociativa do metano forma espécies
superficiais Ni° --- C e H.,. As espécies Ni° ---C podem entd0 reagir com as espécies
Ni®" --- 0% e Ni*%--O derivadas da ativacdo do O, formando CO e CO, respectivamente.

Wang et al. (1996) propuseram um mecanismo para a oxidacdo parcial do metano
sobre catalisador de Rh/AI,Os.

Eventos nos sitios do Rh

Adsor ¢éo e dissociacdo do metano:
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0, +2I, =20,
CH, + I = CHg
CHy-ly + 1 = CH;-y + HA,
CH;-ly + 1 = CH,-y + H-,
CHa-ly + Iy = CH-ly + H-I,
CH-l, + 1, = C-ly + H,

Reacdes na superficie:

O-Iy + H-I) = OH-I) + 1
C-l, + O-, = CO-l, +1
C-l + OH-l, = COH-, +1
COH-I) +§) = CO-I) + H-I,
CO-ly + O-l; = COs-ly + 1,
CO-ly + OH-l} = COs-ly + HA,
CH,-l; 4+ OH-l; = CH,,O-l; + 1}
CH.-ly + Oy = CH,O-l + 1
CH,0-l, +1; = CO-ly +xH-I,

OH-ly + H-l; = H,O0-l, + 1
20H-; = H:04; + 04,

Dessor¢éo:
CO-l; = CO+1,
2H-I, = H: + 21
CO,-l, = CO, +1,
H:O0-; = H,0 + 1,

Eventos sobre os sitios da Al,Os:
H:O 4 §2-0-]s = OH-/s + H-0-/4
OH-I; + H-O-l; = O-l; + H.0-/,,

(2.34)
(2.35)
(2.36)
(2.37)

(2.38)
(2.39)

(2.40)
241)
(242)
(2.43)
(2.449)
(2.45)
(2.46)
247
(2.48)
(2.49)
(2.50)

@2.51)
(2.52)
(2.53)

(2.54)

(2.55)
(2.36)
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No mecanismo proposto |1 e I, representam os sitios do Rh e da Al;Os
respectivamente. A adsor¢do do CH,4 sobre Rh € uma seqiiéncia de quebras (reagdes 2-6), as
quais sdo muito rapidas. Ambos O-l; e OH-l; podem resultar da dissociacdo da H,O
(reacOes 16 e 17). Oxigénio adsorvido e hidroxilas também podem ser produzidas pelo
spillover da H,O do suporte em baixas concentracdes de O-l;. As principais reagctes sao
entre 0 oxigénio adsorvido e as espécies CHy. Estas espécies também podem reagir com os
grupos hidroxilas, mas estas reacdes sO tém importancia quando estes grupos se apresentam
em grandes concentragdes ou existe uma quantidade de H,O consideravel no suporte.
Quando a concentragdo de oxigénio adsorvido (O-l;) € alta, isto € quando o oxigénio
gasoso estd presente os produtos principais sdo CO, e H,O e a adsor¢do de metano é
inibida. Para baixas concentracdes de O-l;, a adsor¢cdo de CH,4 € rapida e atinge um maximo

sendo os produtos principais CO e Ha.

2.5.2.3 - Catalisador es Empregados na Oxidacao Parcial de Hidrocar bonetos L eves

Diferentes catalisadores foram testados na reacdo de oxidagao parcial do metano,
envolvendo diversos metais. como niquel e os do grupo da platina (exemplo: Pt, Rh, Pd),
sobre alumina ou suportes contendo 6xido de cério, zirconio, cério-zirconio, lantanio ou
titanio. O comportamento e a alta atividade do cério e dos 6xidos mistos contendo cério,
tém sido bastante investigados para aumentar a resisténcia a desativacdo de catalisadores
por deposicao de coque nos processos de oxidacdo parcial e para o controle de emissdes em
veiculos automotivos. Alguns desses catalisadores por hora sO apresentam interesse
académico. Os catalisadores dos metais do grupo da platina geralmente séo mais ativos para
a reacdo de oxidagao parcial, entretanto, SG0 mais caros e mais sensiveis aos compostos
sulfurados, que por ventura venham a estar presentes na carga. Todavia o desgjo de se fazer
reformadores mais compactos, para aplicagdo em céulas a combustivel, implica no
desenvolvimento desses catalisadores mais ativos (Ghenciu, 2002).

Iwasaki et al. (2006) avaliaram catalisadores de Co sobre varios suportes para a
reacd0 de oxidacdo parcia do etano. O desempenho quanto a atividade dos suportes
estudados seguiu a seguinte ordem: Y,03, CeO,, ZrO,, La0O; >> SI02, Al203, TiO, >
MgO. Co sobre Y,03 e sobre CeO, exibiram o melhor desempenho, entretanto o suporte
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Y 203 apresentou uma quantidade apreciavel de cogue apos 2 h de reacdo a 700°C, enquanto
gue o suporte de CeO, apresentou alta atividade sem gerar quantidades siguinificativas de
coque.

A cinética e 0 mecanismo da reacdo de oxidag&o parcia do etano catalisada por
Li/MgO e Li/Na/MgO foi investigada por Swaan et a. (2004). Medidasiniciais de taxa de
reacdo a 600°C revelaram que Li/MgO produziu C,H4, CO,, CO e H, por reacles paraélas
enquanto que o catalisador promovido com sbédio produz C,H; e CO, sem reacdes
paralelas. Experimentos também foram realizados adicionando CO, e H,O na corrente de
entrada para estudar o mecanismo da producéo de hidrogénio. Os resultados indicaram que
a producdo de hidrogénio e CO por reforma a vapor ou reforma a seca do etano, assim
como pela reagdo de shift € improvével, sendo formados diretamente pelo etano por meio
de etoxidos gerados na superficie.

O mecanismo da reagdo de oxidagdo parcial do etano e do propano sobre Pt/y-
Al,O3 e Rh/o-Al,O3 foi estudado por Beretta & Forzatti (2004). Foi utilizado um reator
anular de ata velocidade espacial e temperaturas inferiores a 700°C para evitar as reages
na fase homogénea. Sob condicdes ricas de combustivel, o catalisador de platina produziu
CO e H, em altas temperaturas (>550°C), enquanto que CO, e H,O foram observados em
temperaturas menores. A formagao de CO e H, foi consistente com 0 mecanismo direto de
oxidagdo parcial, ja que o tempo de contato néo teve efeito na distribuicéo de produtos, e as
reacOes secundérias de reforma a vapor e reforma seca mostraram-se ausentes. O
catalisador Rh/o-Al,O3 também se mostrou ativo para a reacdo de oxidacdo parcia de
hidrocarbonetos, mas neste caso a producdo de CO e H; foi fortemente dependente do
tempo de contato, e a reforma a vapor foi importante sempre em tempos de contato curtos.
Isto indica que sobre o rédio, ambas as rotas (direta e indireta) estdo envolvidas no processo
de formacéo de CO e H,. A principal diferenca entre os dois metais nobres é que a platina
produz CO e H; pelarotadireta e o rodio pelarota direta e indireta.

A oxidac8o parcia do propano via rota indireta sobre o catalisador bimetalico
0,2%Pt — 15% Ni/5-Al,03 foi estudada por Caglayan et al. (2005). Os resultados mostraram
gue o sistema bimetalico teve desempenho melhor quando comparado, na literatura, com os
catalisadores de cada metal separado. A razéo para esse efeito pode ser atribuido as trocas

de calor entre as particul as durante a reacdo de oxidacdo parcial; o calor gerado pelos sitios
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de Pt na reacdo exotérmica de combustéo total do propano é transferido pelas particulas do
catalisador até atingir os sitios ativos de Ni, nos quais se realizam a reagdo endotérmica de
reforma a vapor o hidrocarboneto. Uma condi¢do Gtima foi encontrada pelos autores
(H.O/IC = 3, C/O, = 2,70 e W/F = 0,51 gcat h/mol de HC) sob a qual se obteve a maior
seletividade e produtividade de hidrogénio na faixa de temperatura estudada de 623 —
748K. Este ponto térmico neutro mostra a sustentabilidade da reagd em termos
energéticos.

A producdo de hidrogénio pela oxidacdo parcial do propano sobre catalisador de
Pt-Rh/CeO,Al,03 foi estudada por Barbier & Duprez (1992). Experimentos de oxidagéo a
temperatura programada (TPO) do propano entre as temperaturas 200-550°C sob
deficiéncia de O, foi realizado. Nestes perfis de TPO duas regides foram observadas. Para
temperatura entre 330-350°C o propano € oxidado exclusivamente em didxido de carbono e
agua. Estafoi afaixa de temperatura onde ocorreu a 0 consumo total do oxigénio e a partir
da qual o hidrogénio comegou a ser produzido. Para T>350°C, exitem duas zonas distintas
no leito do catalisador: oxidacdo total catalisada pela platinano inicio do leito e areformaa
vapor catalisada pelo rédio na parte final.

Liu et al. (2001) estudaram a oxidacdo parcia do propano sobre catalisadores de
niquel suportados em éxidos de metais acalinos e terras-raras. Eles verificaram adi¢do de
LiO; e La,O3 em catalisadores de NiO/y-Al,0O3 podem reduzir a acidez de Lewis e aumentar
a capacidade de resistir a deposicdo de carbono durante a reacéo de oxidagéo parcial do
propano.

Corbo & Migliardini (2007) investigaram a producéo de hidrogénio pela oxidagéo
parcial do gas natural e do GLP, representados por metano e propano respectivamente, em
catalisadores de NiO/CaO/Al,0s3, Ni/K,0O e P/CeO,. O catalisador de NiO/CaO/Al,O3
apresentou a maior atividade inicia entre os trés catalisadores estudados. J& o catalisador
Pt/CeO, apresentou a menor temperatura inicial de reacdo para ambos 0s combustivels,
com seletividade e rendimento para o H, satisfatorios e constantes em uma ampla faixa de

velocidade espacial, entretanto menores do que os dos catalisadores contendo niquel.
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2.5.2.4 - A Influéncia do CeO»,

Determinados Oxidos de terras raras tem sido amplamente estudado devido seu
alto potencial em catélise . Dentro desse grupo destacamos 0 CeO,, cuja grande aplicacéo, é
devido a suas propriedades redox (Shyu et al. 1988).

Segundo Damyanova et al. (2002) os efeitos da presenca do CeO, s&o:

a) Estabilidade térmica e estrutural de catalisadores suportados em Al,Og;

b) Dispersdo dos metais suportados;

c) Oxidacdo e reducdo dos metais nobres,

d) Armazenamento e liberacdo de oxigénio

€) Decréscimo daformagdo de carbono na superficie de catalisador;

Otsuka et. a utilizaram as propriedades redox do CeO, para catalisar a reacdo de
oxidacdo parcia do metano a gés de sintese. Foi proposto um ciclo redox onde na primeira
etapa 0 metano entra em contato com o CeO, e é parcialmente oxidado a H, e CO,
enguanto que na segunda etapa, o 6xido, parcialmente reduzido, é reoxidado a CeO, pela
reacdo com CO, ou H,O produzindo CO de alta pureza ou H, simultaneamente. Como os
resultados mostraram baixa conversdo do metano, foi sugerido que o CeO, ndo atua como
catalisador e ssim como um oxidante na etapa de oxidagdo do CH,. As reagdes abaixo

sumarizam este processo:

CeO, + XCHy — Ce0,. + XCO + 2xH>» (257)
CeOyx + XCO, 5 CeO, + XCO (2.58)
Ce0y.y + XH-O — CeO, + xH>» (259)

Recentemente, estudos mostraram que a adicdo de ZrO, a CeO, acarreta uma
melhora na capacidade de armazenamento de oxigénio, nas propriedades redox e na
resisténcia mecanica, dém de mehorar a atividade catalitica em baixas temperaturas.
Sendo assim, muitos esfor¢os tém sido direcionados para obtencdo de catalisadores mais
eficientes e a utilizagdo de suportes com sitios redox, tais como  CeZr1xOz, que

apresentaram papel fundamental nas reagdes de reforma do metano com CO, e na oxidagéo
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parcial do metano, pois se mostraram capazes de diminuir a quantidade de carbono
depositado na superficie do catalisador (Mattos et a., 2003).

Mattos et al., (2002) estudando a reacdo de oxidagdo parcial do metano em
catalisadores de Pt observaram que o catalisador Pt/CeO,-ZrO, foi mais estavel que PY
ZrO,. Os resultados de reducéo a temperatura programada (TPR) mostraram um aumento
na redutibilidade com a adicéo de ZrO,. Esse alto grau de reducdo resultou no aumento da
mobilidade de oxigénio do bulk do suporte para a superficie metdlica, permitindo uma
continua remoc¢do dos depositos de carbono favorecendo a estabilidade do catalisador. Os
resultados de reacdo superficial a temperatura programada (TPSR) mostraram que a
oxidagdo parcial do metano ocorreu via mecanismo indireto.

Silva et a. (2005) estudaram o efeito da razd Ce/Zr em catalisadores
Pt/CeZr1-x O/ Al,03 na oxidagdo parcial do metano, os resultados foram comparados com
os catlisadores Pt/Al,0; e Pt/CeO./Al,O3. A Figura 2.10 mostra o desempenho desses
catalisadores acapanhando a conversdo do metano em um interval o de 24h de reagéo.
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Figura 2.10 — Conversdo do metano durante 24h de reacdo de oxidagdo parcidl.
Temperatura = 800°C e Velocidade Espacial = 260 h.

Dentre os cataisadores estudados, PUC602/A|203 e Pt/Ceo,52r0,502/AI203
apresentaram a maior atividade e maior estabilidade durante a reacéo de oxidagdo parcia
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de metano. O catalisador Pt/CeO,/Al, O3 mostrou um alto grau de cobertura da aumina e
uma alta capacidade de amazenameto do oxigénio. Embora, 0 método de impreguinacdo
utilizado n&o tenha sido capaz de incorporar todo zirconio na rede do cério, o catalisador
Pt/CepsZros02/Al,03 também apresentou um excelente grau de cobertura e uma alta
capacidade de armazenamento de oxigénio. Os autores afirmam que o ato grau de
cobertura e a grande capacidade de armazenamento de oxigénio desses catalisadores
promovem um mecanismo limpo, mantendo a superficie livre de depositos de carbono
evitando a desativacdo por bloqueamento dos sitios.

Mattos et al., (2002) estudaram esse mecanismo de limpeza da superficie do

catalisador através de pulsos de CH,4 como pode ser observaodo na Figura 2.11.

Primeira sequéncia de Segunda sequéncia de
pulsos de CHy pulsos de CHy
—o— Pi/ALQ,
300 . S
‘\ A m—F Ia".-".lf}2
A \ —A— Pt/Ce 71,0,
\. \

200 \

Consumo de CH, ( pmoles/g_ )
.
V,.J-‘"”"

;:::xx. 1E~.:E*,,,,_.

A [ 1 ] E . oum_n"
. [“nt™
0
0 10 20 30 40

Numero de pulsos

Figura 2.11 — Comsumo de metano durante pulsos de metano a 800°C sobre
P[/A|203, Pt/ZI’Oz e Pt/CGo,szl'o,502.

Na primeira sequéncia de pulsos ocorre a desativagao dos trés catalisadores com a
conseguente diminuicdo do consumo do metano. Apds os pulsos de O, uma nova
sequéncia de pulsos de metano é feita e o catalisador Pt/CeysZros0, de maior capacidade
de armazenamento de oxigénio retoma o consumo inicial devido a eliminagdo do carbono

da superficie pela queima com o oxigénio armazenado na rede. Por outro lado, os demais
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catalisadores com menor capacidade de armazenamento de oxigénio, ndo retomam a

conversdo inicial.
2.5.3- REFORMA AUTOTERMICA

A reforma autotérmica € um processo aternativo para geracéo de hidrogénio. Este
processo consiste na combinagéo das reagdes de oxidagdo parcia e de reforma a vapor
adiabaticamente. E produzida, entfio, uma mistura de hidrogénio e CO sem consumo
externo de calor, pois 0 processo aproveita a exotermicidade da reacdo de oxidagao parcia

parafornecer energia areacdo endotérmica dareformaavapor ( Dias & Assaf, 2004).

Oxidagso Parcial: CH,+%0,——CO+2H, AH®= -36kJmol  (2.9)
Reformaa Vapor: CH,4 +H,0 —CO+3H, AH® = +206 kJmol  (2.2)

Um esquema simplificado do processo de reforma autotérmica esta ilustrado na
Figura2.12.

Ar |
o AT H2
e G2

Gas Natural -
A~
Vapor Reator

T . .

H? + CO

Figura 2.12 - Processo de reforma autotérmica (Rostrup-Nielsen, 2000).

Outra vantagem do processo de reforma autotérmica, além da auto-suficiéncia de
energia, € a flexibilidade na ateracdo da proporcdo de reagentes na aimentagéo
(hidrocarboneto:vapor:ar), possibilitando entdo, maior flexibilidade para variar a relacdo
H2/CO no produto. Enquanto as demais rotas para a geracdo de gas de sintese fornecem

determinadas relacfes H,:CO especificas, a reforma autotérmica permite a obtencdo de

32



diferentes relacbes H,:CO apenas variando a composicéo da alimentacdo. Esse gjuste na
alimentacdo permite minimizar a formacgdo de coque, que é uma das principais causas de
desativacao do catalisador (Palm et al., 2002).

2.6 —0 PROCESSO DE PRE-REFORMA

A reforma de hidrocarbonetos, apesar de ser 0 processo mais utilizado e mais
viavel em relacdo aos outros processos, ainda é um método caro de producdo de hidrogénio.
Um caminho a ser considerado, é aumentar eficiéncia energética do processo. A pré-
reforma aparece como alternativa para esse aumento de eficiéncia. Este processo consiste
converter hidrocarbonetos de cadeias maiores em metano, como o etano presente no gas
natural, 0 propano e o butano presente no GLP ou como hidrocarbonetos da faixa dos
pentanos até heptanos presente na nafta (Suzuki, et al., 2001). A Figura 2.13 mostra o
processo de pré-reforma acoplado com areforma a vapor.

Halrocartonetos

Pre-reformador

Desulfurizador

h 5

Vapo de procemo

Figura 2.13 - Processo de pré-reforma ( Lopez, 2005).
Os hidrocarbonetos séo previamente dessulfurizados para evitar a desativagdo do
catalisador de pré-reforma que geramente é de niquel (Ni>25%). A aimentacdo ja
desulfurizada é misturada com vapor do processo e enviada ao pré-reformador onde

hidrocarbonetos pesados séo compl etamente convertidos, de acordo com a seguinte reagao:

CoHm+nH20 - nCO+(n+m/2)H2  AH’>0 (2.1)
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Seguida quase imediatamente pelo equilibrio das reactes de metanacéo e shift:

CO + 3H, — CHa + H,0 AHP = -210 kJ/mol (2.60)

CO + H,0 — CO, + H; AHC = -42 kJ/mol (2.3)

Pré-reformadores reduzem a demanda de calor do reformador principal
diminuindo a consumo de combustivel da unidade e reduzindo o tamanho do reformador.
Como os pré-reformadores operam com temperaturas menores do que 0S processos de
reforma, este pode estar integrado energeticamente com a unidade principal, utilizando a
energia do vapor d agua excedente no processo de reforma a vapor ou o calor excedente
gerado na processo de oxidagdo parcial, na reforma autotérmica. A economia conseguida
com combustivel pode chegar a 9,2 % do processo sem o pré-reformador (Armor, 1999 ;
Suzuki et a., 2001).

Podemos destacar também que, como todos os hidrocarbonetos séo levados a
metano, a possibilidade de formagdo de coque no reformador principal € menor. Isto € mais
siguinificativo no processo de oxidagdo parcial catalitica, o qua terd um tempo de
campanha maior devido a menor deposicéo de coque na superficie do catalisador quando
operar com cargas de hidrocarbonetos mais pesados (Christensen et al., 1996 ; Rostrup-
Nielsen, 1997 ; Suzuki et al., 2001).

A Tabela 2.5 mostra as condi¢Bes de operacdo do processo de pré-reforma e
confronta uma carga de hidrocarbonetos que entra em um pré-reformador com 0s seus
produtos na corrente de saida. Nota-se que os hidrocarbonetos com mais de um é&omo de
carbono foram convertidos em metano e que uma quantidade apreciavel de hidrogénio foi
formada.
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Tabela 2.5 - Composicdo da carga e dos produtos de um pré-reformador (Armor, 1999).

Carga | Saida

Temperatura (°C) 500 441

Pressio (atm) 35,5 33,0

CHy(%) 93 71,6
CoHe(%) 2,1 0
C3Hg(%) 1,0 0

H2(%) 3,0 22,0

CO(%) 0 0,1

CO4(%) 0 6,3

Devido a0 exposto, a pré-reforma torna-se importante na producéo de hidrogénio
a partir de hidrocarbonetos pesados. No entanto, ela agrega mais um processo no circuito
produtivo do hidrogénio, que para células a combustivel € um complicador, pois espaco
fisico € fundamental. O desenvolvimento de catalisadores para a producéo de hidrogénio a
partir de hidrocarbonetos pesados com baixa formagdo de coque, faria com que este
processo fosse eliminado, podendo o reformador ser alimentado diretamente com a carga

tornando-o mais compacto.

2.7- CELULA A COMBUSTIVEL

As células a combustivel sdo dispositivos el etroquimicos, que convertem aenergia
de uma reacdo quimica em energia elétrica. A célula a combustivel, entdo, funciona como
um verdadeiro gerador el étrico (Brandao, 2004).

Como é mostrado no esguema simplificado da Figura 2.14, as células a
combustivel sdo, em principio, baterias de funcionamento continuo, que produzem corrente
continua pela combustdo eletroquimica de um combustivel gasoso, geralmente hidrogénio.
Assim, hidrogénio é oxidado a prétons num eletrodo, liberando elétrons, segundo a reagéo
(Wendt & Gotz, 2000):
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Hy s 2H" +2¢€ (2.61)

No eletrodo oposto, considerando-se as células a membrana trocadora de prétons

(meio &cido), tem-se a reagdo:
2H " +2€ +%,0, - H,0O (2.62)

A reacdo global, que é acompanhada de liberacdo de calor, pode ser escrita da

seguinte forma:

H, + %, O, = H,0 AH29s = -240 kJ/mol (2.63)

Combusiie] e r i Coddants

L . Odants |

Combustivel s
ombustive ———

{Produftos

Lnodo Catodo

Eletrolito

Figura 2.14 - Esquema de funcionamento de uma célula a combustivel ( Brandéo, 2004)

Devido a sua dta reatividade, hidrogénio é, hoje em dia, a escolha mais
apropriada para 0 combustivel. Geramente, classificam-se os varios tipos de células a
combustivel pelo tipo de eletrdlito utilizado e pela temperatura de operacdo (Wendt &
Gotz, 2000). A Tabela 2.6 mostra as caracteristicas dos diferentes tipos de células a

combustivel e suas aplicagdes.
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Tabela 26 -

(Wendt & Gotz, 2000).

Tipos, caracteristicas e aplicagbes das céulas a combustivel

Tipo Eletrolita Faixa de  Vantagens Desvantagens Aplicagies
{espéeie Temp
transporiada)y {"Ch
Alealina KiOH 60 — 90 - Alta eficiéncia - Sensivel a CO, - Espagonaves
{AFC) {OH™) (B3% tedrica) - Cipses ultra puros, sam - Aplicagbes militares
reforma do combustivel
Membrana  Polimero: Bl 0 - Alias densidade de - Custo da membrana - Veleulos automoiores
(PEMFC)  Mafion® energia potencia e eficiéncia e catalisador
[H0 - Operagido flexivel - Contaminagio do - Espagonaves
catalisador com CO - Mobilidade
- Unidades estaciondrias
Acido H;PO, 160 - 200 - Maier desenvolvimento - Controle da porosidade - Unidades estacionirias
fosfirico (H: 0%y tecncligico do eletrodo (100 kW a alguns MW
{PAFC - Sensibilidade a OO - Cogeragio eletricidade
- Eficiéncia limitada pela calor
corfosio
Carbonatos  Carbonatos 850 - 700 - Tolerfincia a COMC0, - Problemas de materiais - Unidades estacionirias
fundidos Fundidos = Eletrodos 4 base de Ni - Mecessidade da de alpumas centenas de kKW
(MCFC) (OO reciclagem de CO; - Cogeragio elemicidade
- Interface trifasica de calor
dificil controle
Ceramicas Zrlly BO0 — 9040 - Alta eficiéncia - Problemas de materials - Unidades estaciondrias
(BOFC) (0 [cingticn favordvel) - Expansdo térmica de 10 a3 algumas centenas

= A reforma do combustive

pade ser feita na cdlula

- Mecessidade de pré-
reforma

de KW
- Cogeragio eletricidade
calor

Os diferentes tipos de células a combustivel encontram-se em estagios distintos de

desenvolvimento. Alguns tipos de tecnologias foram ou estdo sendo abandonadas por

problemas de durabilidade ou sensibilidade ou a contaminantes como, por exemplo, células

combustiveis alcalinas (AFC, que requer oxigénio puro). Por outro lado, tecnologias como

as de membranas poliméricas (PEMFC), as de Oxido sdlido (ou ceramicas, SOFC) e as de

carbonato fundido (MCFC) estdo em desenvolvimento acelerado e ja comegam a entrar no
mercado (Aldabd, 2004).
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CAPITULO 3
MATERIAISE METODOS

3.1 -PREPARACAO DOS CATALISADORES

Foram preparados trés diferentes tipos de catalisadores com teor nomina de
15 % de Ni suportado em a-Al,O03, y-Al,03 e CeO,/ y-Al20s.

O suporte 12%CeO,/ y-Al,05 foi preparado pelo método de impregnagdo Umida
utilizando uma solugéo de nitrato de cério amoniacal (NH4),Ce(NOs)s (Aldrich) com uma
concentracdo suficiente para formar uma camada de 12% de CeO, na superficie do suporte
v-Al,03, assim como foi obtido por Guimarées, (2001). A mistura composta pela solucéo e
o suporte foi aguecida até 100°C sob vacuo para a evaporacao da agua em um evaporador
rotativo Endolab MA 120. Apds a evaporacdo, o catalisador foi levado a estufa a 120°C por
24 horas. A amostra foi calcinada a 550°C, sob fluxo de ar de 30mL/min, com taxa de
aquecimento de 10°C/min, por duas horas.

Os catalisadores foram preparados pelo método de impregnacdo Umida. Esta
técnica exigiu o preparo de uma solugdo aquosa de Ni(NO)3.6H,O (Acros Organics), com
uma concentracao suficiente para obter um catalisador contendo 15% de NiO. A mistura
composta pela solugdo de niquel e os suportes (a-Al,Os, v-Al03 ou CeO,/ y-Al03) foi
aquecida até 100°C sob vacuo para a evaporacdo da agua em um evaporador rotativo
Endolab MA 120. Apds a evaporagdo, o catalisador foi levado a estufa a 120°C, por 24
horas. A amostra foi calcinada a 550°C, sob fluxo de ar de 30mL/min, com taxa de
aquecimento de 10°C/min, por duas horas.

Além dos catalisadores, foi preparada uma pequena quantidade de NiO e CeO,
por calcinagdo do Ni(NOs),.6H,O e (NH,4)2Ce(NOs)s a 550°C, aguecido a uma taxa de
10°C/min em uma mufla, por duas horas. Ap6s a calcinagdo, os dois Oxidos foram
triturados com pistilo e gral e peneirados, obtendo-se NiO e CeO, com granulometria
inferior a 150 mesh.
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3.2 —-FLUORESCENCIA DE RAIOS-X (FRX)

A composicdo quimica dos catalisadores foi determinada pela técnica de
fluorescéncia de raios-X, empregando-se um espectrometro Rigaku, modelo Rix 3100, com
0 tubo de rodio. Pastilhas de catalisador, contendo aproximadamente 0,500g, foram
analisadas sem pré-tratamento e sob vacuo.

3.3—-AREA SUPERFICIAL (BET)

Foram realizadas medidas de é&rea especifica através da adsor¢éo de N, a 77 K num
equipamento ASAP-2010 da Micromeritics. Primeiramente as amostras foram pré-tratadas
a 300°C sob vacuo. Apos resfriamento e pesagem, prosseguia-se com a obtencdo das

isotermas.

34 - MICROSCOPIA ELETRONICA POR VARREDURA (MEV) E
ESPECTROMETRIA DE ENERGIA DIFUSIVA (EDS)

Andlises de MEV e EDS foram redizadas em um equipamento JEOL JSM
6460LV equipado com EDS Thermo Noran System Six Modelo 200, pertencente ao
laboratorio de Metalurgia e Materiais (PEM/COPPE/UFRJ). As condicdes usadas em todas
as andlises foram: voltagem 25 kV, distancia de 10 mm, sinal BSE (Elétrons Primérios

Retroespalhados) e busca manual. As amostras foram primeiramente recobertas com ouro.

3.5- REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPR)

As andlises de TPR foram realizadas em um reator de quartzo acoplado a um
detector de condutividade térmica (TCD). O sistema possui um forno com controle de
temperatura, vavulas micrométricas para o controle de vazdo dos gases, e a linhas de

aimentacéo de 1,74% Hj,/Ar e Ar puro. Primeiramente foi realizada a secagem dos
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catalisadores (0,100g) a 150 °C, sob fluxo de argénio de 30mL/min, por meia hora, sendo o
reator, em seguida, resfriado a temperatura ambiente. A amostra entdo foi aguecida até
1000 °C, a uma taxa de 10 °C /min, sob fluxo de 30mL/min de uma mistura 1,74% de

H./Ar, acompanhando-se o0 consumo de H, pelo TCD.
3.6 —DIFRACAO DE RAIOS - X (DRX)

As andlises de difragdo de raios-X (DRX) dos catalisadores foram realizadas num
equipamento Rigaku modelo Miniflex com radiacdo de cobre (CuKo = 1,54178A). Os
difratogramas foram obtidos entre 26 = 3° e 90°, usando um passo de 0,05° e um tempo de

contagem de 1 segundo por passo.

3.7—-ANALISE TERMODINAMICA

Os célculos de equilibrio termodindmico multicomponente foram realizados
utilizando o software comercial Hysys 3.01. O equilibrio termodindmico foi calculado por
meio do método da minimizagéo da energia livre de Gibbs. Este método, no software, esta
inserido no modelo reator de Gibbs. Este modelo pode ser usado para simular reatores com
0 proposito de se obter resultados de equilibrios térmicos e materiais, sem a necessidade de
se especificar as reagdes que estdo ocorrendo no processo (método ndo estrquiométrico).

Para as simulagbes montou-se um esguema simples, o qual era constituido de uma
corrente de entrada, do reator de Gibbs e de uma corrente de saida. Foram avaliadas
diferentes razdoes O,:Hidrocarboneto na entrada do reator em diferentes temperaturas de
reacdo.

Nos métodos ndo estequiométricos para determinagdo da composicdo no
equilibrio termodindmico, € necessario definir previamente os compostos. Neste trabalho, a
escolha destes compostos foi baseada em trabalhos tedricos e experimentais da literatura.
Os seguintes compostos foram levados em consideracéo nos caculos. CH4, CoHg, CsHg,
C4H1o, O,, CO, CO,, Ha, H20.
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3.8— REACAO SUPERFICIAL A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPSR)

Experimentos de TPSR (Reacdo Superficial a Temperatura Programada) foram
realizados em uma unidade multipropdsito, equipada com um espectrometro de massa
(Balzers, Prisma— QMS 200). O pré-tratamento da amostra (100mg) consistiu na reducdo
sob fluxo de H, a 500°C a uma taxa de aguecimento de 10°C/min, por 1h, e resfriamento
em He até a temperatura ambiente. Apos o resfriamento, o catalisador entrava em contato
com a mistura reacional na propor¢éo de: 1CH,4:1/20,, para a oxidagédo parcial do metano,
1C,He:10,, para a oxidacdo parcia do etano, 9CH4: 1CHg: 11/2 O,, para a oxidagdo
parcial do gés natural, 1C3Hg:3/20,, para a oxidagdo parcia do propano, 1C4H10:20,, para
a oxidagdo parcial do butano e 1C3Hg:1C4H10:7/20, para a reacéo de oxidagdo parcial do
GLP, totalizando para cada caso uma vazéo de 100 mL/min. Estas relacbes correspondem a
quantidade estequiometricamente necess&ria de oxigénio para 0 processo de oxidagao

parcial de acordo com as seguintes reagoes:

CHs+ 1/20, — CO+2H , 2.1)
CoHg + 02 — 2CO + 3H » (2.2)
OCH, + CoHg + 11/20, — 11CO + 21H » (2.3)
CaHs + 3/20, — 3CO + 4H , (2.4)
C4Hio + 20, — 4CO +5H , (2.5)
CaHg + CaHo + 7/2 0, — 7CO + 9H , (2.6)

O reator era, entdo, aquecido aumataxade 10 °C /min até atemperatura de 900°C e

a corrente efluente do reator monitorada por espectroscopia de massas.
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3.9- ANALISE TERMOGRAVIMETRICA (ATG) “IN SITU”

O instrumento utilizado para as andlises de termogravimetria (ATG) “in situ” foi
fabricado pela Rigaku, modelo TAS 100, com acessorio TG 8110, proprio para a
termogravimetria. Foi utlizado um cadinho de ceramica inerte a reacdo. O pré-tratamento
da amostra consistiu na reducéo sob fluxo de H, a 500°C a uma taxa de aguecimento de
10°C/min, por 1h, e resfriamento em N, até a temperatura ambiente. Apds o resfriamento, o
catalisador entrava em contato com a mistura reacional na proporcéo de: 9CH,: 1C;He:
11/2 O,, para a oxidacdo parcia do gés natural e 1C3Hg:1C4H10:7/20,, para a reacéo de
oxidacdo parcial do GLP. Estas relages correspondem a quantidade estequiometricamente
necessaria de oxigénio para o processo de oxidagao parcial de acordo com as reacles (2.3 e
2.6). A temperaturafoi elevada até 900 °C a uma taxa de 10 °C /min com acompanhamento

da perda e do ganho de massa.
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CAPITULO 4

RESUL TADOSE DISCUSSAO

4.1- COMPOSICAO QUIMICA — FLUORESCENCIA DE RAIOS-X (FRX)

A composi¢do quimica dos catalisadores foi determinada por fluorescéncia de
raios-x (FRX). Os resultados podem ser observados na Tabela 4.1.

Tabela 4.1 - FRX dos catalisadores empregados.

CATALISADORES
15% NI/(X-A|203 15% NI/’Y—A|203 15% Ni/12% Ce02/ Y- A|203
% Ni 20,56 17,28 17,12
% CeO, - - 11,29

As andlises de FRX indicam que a porcentagem de Ni obtida nos catalisadores foi
superior ao teor desgado de 15%. Apenas teor de CeO, manteve-se dentro dos 12%
programado.

4.2 - AREA SUPERFICIAL

Os valores de area superficia dos suportes e dos catalisadores empregados sao
apresentados nas Tabelas 4.2 e 4.3 respectivamente:

Tabela 4.2 - Area superficial dos suportes.

SUPORTES
(X-A|203 ’Y—A|203 12% CGOz/ Y- A|203
Area (m“/q) <10 237 210
Vol. Micro
por os (m*/g) i 1,08 0.8
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Tabela 4.3 - Area superficial dos catalisadores.

CATALISADORES

15% NI/(X-A|203 15% NI/’Y—A|203 15% Ni/12% CeC)z/ Y- A|203
Area (m“/q) <10 182 158
VqumeéJIe i 0,57 0,61
poros (m°/q)

Conforme pode ser observado para 0s suportes, a éaea superficia da
o-Al,O3 € bem menor que a &rea da y-Al,O3. Valores comuns de area superficial para a
1-Al,05 situam-se em torno de 200m?/g. A o-Al,O3 apresenta uma drea menor devido a sua
estrutura gerada, pela sinterizacdo decorrente da alta temperatura de calcinacdo no seu

processo de formagao.

Para o suporte CeO,/y-Al,O3, observa-se uma reducdo da area e do volume de poros
em relagdo ay-Al,05; devido a formag&o de grandes particulas de CeO, em sua superficie e
no interior dos seus poros. Estas particulas iréo contribuir para reducdo da area e o do

volume de poros disponiveis no suporte.

Analisando a érea dos catalisadores detectamos uma diminuicéo de éarea e volume
de poros devido a adicdo de niquel. A formacdo de aglomerados de dxidos do metal na
superficie e no interior dos poros dos suportes faz com que sua érea superficial e volume de
poros diminuam, assim como foi observado para a adi¢éo de CeO, (Alberton, 2006).

4.3 - MICROSCOPIA ELETRONICA POR VARREDURA (MEV)

O estudo morfolégico das amostras de Ni/a-Al,Os,  Nily-Al,O3 e
Ni/CeO,/y-Al,0O5 foi acompanhado por microscopia eletronica por varredura (MEV) como
mostram as Figuras 4.1, 4.2 e 4.3.

Os resultados de MEV do catalisador Ni/o-Al,O3 mostram a presenca de grandes
particulas formadas pela deposicéo de niquel em forma de 6xido sobre a a-Al,O3; de pouca

area superficial. Para o catalisador Ni/y-Al,O3 podemos ver uma melhor distribuicdo do




niquel sobre a estrutura porosa da y-Al,0s;. Comparando os catalisadores Ni/y-Al, O3 e
Ni/CeO./v-Al,0O3, pode-se observar a presencado CeO,.

Figura 4.1 —Micrografias do catalisador Ni/o-Al,O3 obtidas por MEV.
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Figura 4.2 — Micrografias do catalisador Ni/y-Al,O5 obtidas por MEV.
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Figura 4.3 - Micrografias do catalisador Ni/CeO,/y-Al,O5 obtidas por MEV.
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4.4 —-ESPECTROMETRIA DE ENERGIA DIFUSIVA (EDS)

A cobertura de Ni nos catalisadores Ni/a-Al,O3 e Ni/y-Al,0O3 e a coberturade Ni e
CeO;, no catalisador Ni/CeO./y-Al,0O3 foram acompanhadas por espectrometria de energia
difusa (EDS) como mostram as Figuras 4.4, 4.5 e 4.6.

A partir das andlises de EDS pode-se verificar a existéncia das trés fases
esperadas: (i) O Al,O; representado pelo Al no gréfico, obviamente em maior quantidade
nos trés catalisadores; (ii) A fase que contém niquel representada pelo Ni; (iii) O CeO,
representado pelo Ce coexistindo com o niquel no catalisador Ni/CeO,/y-Al,Os.

Comparando o mapeamento dos trés catalisadores observa-se uma boa cobertura
do niquel em todos os catalisadores. Para o catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3; observa-se

também uma boa cobertura do CeO, no suporte y-Al,0s.
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Figura 4.4 — EDS do catalisador Ni/a-Al,O3: (a) Micrografia do catalisador Ni/o-Al,Os3;
(b) Distribuicéo do Ni.
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Figura 4.5 — EDS do catalisador Ni/y-Al,Os: (8) Micrografia do catalisador Ni/y-Al,Os; (b)
Distribui¢&o do Ni.
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Figura 4.6 — EDS do catalisador Ni/CeO,/y-Al,Os: (a) Micrografia do catalisador
Ni/CeO,/y-Al,Og3; (b) Distribuicdo do Ni; (c) Distribui¢éo do Ce.

51



4.5 - REDUCAO A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPR)

A redutibilidade dos catalisadores foi estudada por TPR. Os perfis de reducdo dos
diferentes catalisadores sdo apresentados na figura 4.7.

204°C

NiO

417°C
Nila-ALO, 540°C

7 752°C

INi-ALO /\
- 2 3

1 752°C

i ceo j1-Al0, /\

Consumo de H, (u.a.)

400 600 800 1000

Temperatura (°C)

L)
200

Figura 4.7 — Perfis de reducéo a temperatura programada dos catalisadores Ni/o-Al,Og,
NI/’Y—A'zOg NI/CGOz/’Y-A|203 e do NiO massico.

O perfil de TPR obtido para o NiO puro apresentou uma faixa de reducéo entre as
temperaturas de 380 — 580°C com uma maior intensidade em 504°C, de acordo com o
perfil obtido por Kubelkova & Jaeger (1993).

Scheffer et a. (1989) observaram a formacéo de trés regides nos perfis de TPR de
catalisadores de niquel suportados em alumina, contendo diferentes teores de Ni e
calcinados em diferentes temperaturas. Eles chamaram de regido |, a faixa de temperatura
onde ocorre a redugdo dos ions nitratos residuais devido a baixa temperatura de calcinagéo.
A regido |l, caracterizada pela presenca de dois picos de consumo de hidrogénio, foi

denominada como a reducdo do NiO e de uma espécie de niquel de maior interacdo com o
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suporte. A regido 111, com pico de consumo de hidrogénio em temperaturas elevadas, foi
descrita pelos autores como a reducéo do aluminato de niquel formado a partir da grande
interacéo do metal com o suporte e altas temperaturas de cal cinagéo.

Ho & Chou, 1995 estudando a influéncia da temperatura de calcinacdo no perfil
de TPR para catalisadores de Ni/Al,O3 verificaram que quanto maior a temperatura de
calcinagdo, maior atemperatura de reducéo das espécies de niquel. Isto indica que a menor
redutibilidade do niquel est4 associada a forte interacBo metal-suporte que resulta na
formacé&o de aluminato de niquel.

Analisando os perfis de TPR, o catalisador Ni/a-Al,O3 apresentou um consumo de
H, entre 350 e 600°C, observando-se um pico de reducéo em 417 e um outro menor em
540°C. Estafaixa confirma a presenca de NiO livre na superficie do catalisador, ja que o
suporte a-Al,O3; apresenta uma menor area superficial que dificulta a dispersdo do meta e
facilita a formacdo de particulas maiores do oxido puro. NiO livre seria caracterizado pelo
primeiro pico em temperaturas mais baixas, e 0 segundo em temperatura mais elevadas,
seria caracteristico de uma espécie de niquel de maior interacdo com o suporte (Scheffer et
al., 1989). O TPR do catalisador Ni/y-Al,O3 apresentou um pico de reducdo em torno de
752°C, caracteristico da fase aluminato de niquel formada segundo a equacéo (4.1), que é
resultante de uma forte interac@o entre o Ni e o suporte. Esta interacéo € favorecida pelo
maior contato entre o Ni e o suporte devido a grande &rea superficial da y-Al,O3 e dtas
temperaturas de calcinacdo (Ho & Chou, 1995; Scheffer et al., 1989).

O catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3 apresentou um perfil muito parecido com o do
Ni/y-Al,O3 em temperaturas atas, indicando a presenca de niquel na forma do auminato.
Passos et a., 2005 afirmam que CeO, também sofre reducdo em temperaturas elevadas
podendo formar Ce,Os. E interessante destacar que o perfil de reducdo do Ni/CeO./y-Al,Os
teve inicio em trono de 350°C, temperatura tipica da reducdo do NiO. A possivel presenca
de NiO no catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3 pode ser atribuida a camada de Oxido de cério

formada na superficie do suporte, que diminuiu ainteracdo com o metal.
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4.6 - DIFRACAO DE RAIOS-X (DRX)

As Figuras 4.8, 4.9, 4.10, 4.11 e 4.12 apresentam os difratogramas de raios-X
caracteristicos do NiO massico, do CeO, massico, dos catalisadores de niquel suportados e

dos respectivos suportes.
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Figura 4.8 - Difratograma do NiO méssi co.
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Figura 4.9 - Difratograma do suporte o-Al,O3 (1) e do catalisador Ni/a-Al,O3(2).
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Figura 4.10 - Difratograma do suporte y-Al,0O3 (1) e do catalisador Ni/y-Al,03(2).
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Figura 4.11 - Difratograma do CeO, méssi co.
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Figura 4.12 - Difratograma do suporte y-Al,0O3; (1) e CeO,/y-Al,03 (2) e do catalisador
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Foram observadas as estruturas cristalinas correspondentes a o-Al,Os (26 = 25,6°,
34,9° 37,7°, 43,2°, 52,3°, 57,2°, 66,5°, 68,3° € 76,9°) e ay-Al,O3 (20 = 37,2°, 46,2° € 67,3°)
confirmando a presenca das mesmas nos respectivos catalisadores. A mesma observacao foi
feita por Wang & Lu (1998) em experimentos de DRX para catalisadores de Ni suportados
em a-Al,03 e em y-Al,0s.

No catalisador Ni/a-Al,O3 (figura 4.9) foram observadas as linhas
correspondentes a0 NiO maéssico (26 = 37,3°, 62,8°, 75,4° e 79,4°), de acordo com o
difratograma obtido para o 6xido puro (Figura 4.8).

A Figura 4.10 mostra os difratogramas do suporte y-Al,O; e do catalisador
Ni/y-Al,O3. Os picos caracteristicos da fase cristalina NiO n&o foram claramente
identificados no catalisador Ni/y-Al,Os, ja que os picos largos da y-Al,O; podem estar
sobrepostos ao do NiO mascarando sua presenca conforme Roh et al. (2003), ou entéo o
teor de niquel encontra-se abaixo do limite de deteccdo do equipamento, como afirmam
Chen et al. (2005). Lisboa (2005) afirma que em funcdo da proximidade dos picos
principais dos compostos NiO e NiAl,O4 com os picos day-Al,0s, aidentificacdo das fases
torna-se muito dificil, uma vez que podem ocorrer deslocamentos na posi¢éo angular dos
picos de difracéo em funcdo da interacéo entre elas e assim ocorrer uma sobreposi¢cao dos
picos caracteristicos. Souza et al. (2004) afirmam que a coexisténcia de NiO e auminato é
esperada somente para temperaturas de calcinagdo menores que 500°C, pois temperaturas
maiores favorecem a interagéo metal-suporte, diminuindo a fragéo de NiO e aumentando a
de aluminato no catalisador.

Para 0 suporte CeO./y-Al,O3 e para o catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3 foram
observadas a estruturas cristalinas correspondentes a fase CeO,, de acordo com o
difratograma obtido para espécie pura (26 = 28,3°, 32,6°, 47°, 56,4°, 59,5°, 76,6° e 88,4°)
(Figura4.11).

No catalisador Ni/CeO,/y-Al,03 adém do CeO, podemos identificar ainda os
picos caracteristicos da fase NiO (20 = 37,3°, 43,2°, 62,8°, 75,4° e 79,4°) e da fase NiAl,O,4
(26 = 35°, 45° e 67°) sobrepostos aos da y-Al,Os, coexistindo na superficie do catalisador.

Isto sugere que o CeO;, que recobre a superficie day-Al,O3 dificulta ainteracdo entre o Ni e
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o0 suporte da y-Al,O3 favorecendo a formagéo de particulas menores de NiO em detrimento

aformacéo de aluminato.

4.7 - ESTUDO TERMODINAMICO

O estudo termodindmico foi feito para entender o mecanismo da reacdo de
oxidacdo parcia do gas natural (GN) e do gas liquefeito de petréleo (GLP). O GN foi
representado por uma mistura contendo 90% metano e 10% etano e o GLP por uma mistura
contendo 50% propano e 50% butano. Estes valores representam a composicao real media
desses gases (Farah, 2006).

Asfiguras 4.13 a-d e 4.14 a-d mostram os produtos no equilibrio termodindmico
para as reagoes de oxidagao parcial do GN e do GLP, respectivamente, em funcéo da razéo
R= O, : (Mistura) em diferentes temperaturas. Para tanto, foi considerado a reacéo de um

mol de mistura para cada caso, conforme as reagfes 4.2 e 4.3.

0,9CH4 + 0,1C;Hg + 0,550, — 1,1CO+2,1H,  AH°=-51kImol  (4.2)

0,5C5Hg + 0,5C4H 1 + 1,750, — 3,5CO + 4,5H- AHO =-540 kJ/mol (43)
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Estudo Termodinamico do GN
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Figura 4.13 a - Equilibrio termodindmico para a reacéo de oxidagdo parcial do GN a
300°C em fungdo darazdo O./mistura.
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Figura 4.13 b - Equilibrio termodindmico para a reagdo de oxidacéo parcial do GN a
500°C em fungdo daraz&do O,/mistura.
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700 °C

2,2 -

p—
= 20+ /—I—CH‘
S 10 > ——CH
= 1,8 PRl
= ——0
Z 161 co
3 14- ) ——H.0
= CO
E 1,2- P _.,_H2
.l° 150'
= !

Z 08- /
=
w 0,6 -
o *
£ 0,4+ \
i) >~
0,0 —“"’? .\! e, (I —— S—
0,5 1,0 1,5 2,0 25 3,0

R=0/(CH+C H)
Figura 4.13 c - Equilibrio termodinémico para a reacdo de oxidacdo parcia do GN a
700°C em fungdo darazdo O./mistura.
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Figura 4.13 d - Equilibrio termodindmico para a reacdo de oxidacdo parcial do GN a

900°C em funcdo darazéo O /mistura.
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Estudo termodindmico do GLP
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Figura 4.14 a - Equilibrio termodindmico para a reagdo de oxidagdo parcial do GLP a

300°C em fungdo darazdo O./mistura.
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Figura 4.14 b - Equilibrio termodinadmico para areacdo de oxidacdo parcial do GLP a
500°C em fungdo darazdo O./mistura.
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Figura 4.14 c - Equilibrio termodindmico para areacdo de oxidacdo parcia do GLP a700°C em

funcdo darazéo O,/mistura.
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Figura 4.14 d - Equilibrio termodindmico para areagdo de oxidacéo parcial do GLP a 900°C em

funcdo darazéo O,/mistura.
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A partir das Figuras 4.13 ad e 4.14 ad, nota-se a presenca de trés regides
distintas, em funcdo da razéo R e da natureza da mistura reacional (GN e GLP). Estas
regides sdo definidas a partir do valor de R correspondente a quantidade estequiométrica
para a combustdo total das misturas, sendo R=2,15 e 5,75 para 0 GN e o GLP,
respectivamente. Abaixo deste valor de R, 0 oxigénio é totalmente consumido (reacdes 4.4
e 4.5), havendo ainda presenca de GN e GLP e de uma mistura contendo H,, CO, H,O e
CO,. No ponto R= 2,15 e 5,75 para 0 GN e o GLP, respectivamente, observa-se apenas a
formacdo de CO, e H,O. Acima deste ponto, aém de CO, e H,O existe, também, um
excesso de Os,.

0,9CH,4 + 0,1CoHg + 2,150, — 1,1CO, + 2,1H,0 AHO =-960 kJ/mol (44)

0,5C5Hg + 0,5C4H 1 + 5,750, —3,5CO, + 4,5H,0 AHO =- 4700 kJ/mol (45)

A producéo de H, e de CO é fortemente influenciada pela temperatura. A baixas
temperaturas ocorre uma pequena formagdo de H, e CO, sendo este efeito mais
significativo no caso do GN. Em temperaturas altas (700 e 900 °C), nota-se um méaximo de
formagdo de H, e CO em R= 0,55 e 1,75 para 0 GN e o GLP, respectivamente, que
correspondem aos val ores estequiométricos (reacbes 4.2 e 4.3).

Zhu et al. (2001) observaram os mesmos perfis para a oxidacdo parcial do metano.
Isto indica que os hidrocarbonetos metano, etano, propano e butano apresentam a mesma
sequéncia de reagdes para a formagéo dos produtos H,, CO, CO, e H,0. Para essa série,
altera-se somente a quantidade de O, necesséria, sendo maior quanto mais longa é a cadeia
do hidrocarboneto. Efeito contrario ocorre para a temperatura, ja que quanto maior a cadeia
do hidrocarboneto menos energia € necessaria para que a reacd0 0OCOrra, Ou Sga,

temperaturas menores s80 exigidas.
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4.8 - REACAO SUPERFICIAL A TEMPERATURA PROGRAMADA (TPSR)
4.8.1 - Oxidagéo Parcial do Gas Natural

Andlises de TPSR foram feitas para estudar o mecanismo da reacdo de oxidacdo
parcial do gés natural. Realizou-se a reacdo sobre os catalisadores estudados utilizando o
metano e o0 etano puro separadamente e, também uma mistura composta por 90% de
metano e de 10% etano que representa o GN.

Nas Figuras 4.15, 4.16 e 4.17 estéo apresentados os perfis de TPSR para o
processo de oxidacdo parcia do metano sobre os catalisadores Ni/o-Al2Os, Nily-Al,O3 e
Ni/CeO,/y-Al,O3 na relacdo O,/CH, = 1/2. Esta relagdo corresponde a quantidade
estequiometricamente necessaria de oxigénio para a oxidacdo parcial do metano via reacéo
4.6:

CHy + 1/2 0, — CO + 2H, AH°=-36 kJmol  (4.6)

Sinal do E.M. (u.a.)

100 200 300 400 500 600 700 800 900
Temperatura (°C)

Figura 4.15 - Perfis de TPSR da reacéo de oxidagéo parcial do metano sobre o catalisador
Ni/OC-A'zOg.
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Figura 4.16 - Perfis de TPSR da reac&o de oxidagéo parcial do metano sobre o catalisador

Ni/y-A|203.
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Figura 4.17 - Perfis de TPSR da reacéo de oxidac&o parcial do metano sobre o catalisador

Ni /CGOzl'Y-A| 203.
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Observa-se que a temperatura para a ocorréncia do inicio da producdo de
hidrogénio para os trés catalisadores estudados, Ni/a-Al,O3, Nily-Al,O3 e
Ni/CeO,/y-Al,Os, fica entorno de 807°C, 811°C e 787°C respectivamente. A natureza do
suporte ndo teve uma influéncia significativa neste parametro para esta reacéo, ficando as
temperaturas relativamente proximas entre si.

Analisando os perfis de TPSR apresentados, pode-se destacar a existéncia de duas
regidbes em que predominam reacOes diferentes. Na primeira regido, que va até a
temperatura em que inicia a producéo de hidrogénio temos o consumo simultaneo de CH, e
O, gerando como produtos CO, e H,O caracteristico da reacdo de combustéo total do
metano (reacdo 4.7).

CHa + 20, —CO, + 2H,0 AH° = -802 kJ/mol (4.7)

Na segunda regido, a mais alta temperatura, observa-se uma grande formagéo de
H. e de CO smultaneamente ao consumo de CO, e de H,0O, indicando a ocorréncia das

reacOes de reforma a vapor e do CO, com metano (reactes 4.8 € 4.9).

CH4+H,0— CO+3H, AHC = +206 kJ/mol (4.8)
CH;+C0O, > 2CO+2H,  AH°=+261kJmol (4.9)

Esta seqgiiéncia de reactes indica que o processo de oxidagdo parcia do metano
sobre os catalisadores Ni/o-Al>O3, Ni/y-Al,03 e Ni/CeO./y-Al,0O3 ocorre via mecanismo
indireto.

Prettre et a., (1946) estudaram a obtencéo de géas de sintese, a partir da oxidacdo
parcia do metano, a 725-900°C e latm, utilizando catalisadores de niquel suportados e uma
mistura de CH, e O, na propor¢do CH4:0,=2:1. Com base nas variagOes de temperatura no
leito catalitico, esses autores concluiram que inicialmente, ocorreu uma reacdo exotérmica
€, em seguida, uma reacdo endotérmica. O comportamento exotérmico foi atribuido a
combustéo total de 25% do CH,4, 0 que resultou no completo consumo de O,. O efeito
endotérmico observado foi associado a reagdo do CH,4 restante com a H,O e com o CO,,
ambos produzidos pela reacdo de combustdo do metano, gerando CO e H,, através das
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reacOes de reforma a vapor e com CO, do metano. Eles propuseram ent&o, que a oxidacdo
parcial do metano sobre o Ni dava-se pelo mecanismo indireto.

Nas Figuras 4.18, 4.19 e 4.20 estdo apresentados os perfis de TPSR para o
processo de oxidagdo parcial do etano sobre os catalisadores Ni/a-Al,Os, Nily-Al,O3 e
Ni/CeO,/y-Al,O3 na relacdo O,/C;Hs = 1. Esta relagdo corresponde a quantidade
estequiometricamente necesséria de oxigénio para a oxidagdo parcial do etano via reacéo
4.10.

CoHg + O, — 2CO + 3H, AHC = -140 kJ/mol (4.10)

Sinal do E.M. (u.a.)

100 200 300 400 500 600 700 800 900
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Figura 4.18 - Perfil de TPSR para areacéo de oxidacdo parcia do etano sobre o catalisador
Ni/OC-A'zO&
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Sinal do E.M. (u.a.)
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Temperatura (°C)

Figura 4.19 - Perfil de TPSR para areacéo de oxidacdo parcia do etano sobre o catalisador
Ni/’Y-A|203.

Sinal do E.M. (u.a.)
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Figura 4.20 - Perfil de TPSR para areacéo de oxidagado parcia do etano sobre o catalisador
N | /CGOz/"{-A | 203.
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Inicialmente, € importante ressaltar que o consumo do etano e do oxigénio foi
acompanhado pela formagdo de CO, e de H,O, mas ndo foi detectada a producdo de
metano. Além disto, a temperatura em que ocorre o inicio do consumo do etano foi
semelhante a observada no TPSR do metano. Entretanto, o inicio da producéo de H, e do
CO ocorreu em temperatura bem menor no TPSR do etano. Neste caso, a temperatura para
o catalisador Ni/o-Al,O3 ficou em torno de 565°C, sendo 705°C para 0 15%Ni/y-Al,O3; e
de 640°C para o Ni/CeO./y-Al,Os. Nota-se que estas temperaturas foram menores do que as
temperaturas para a reagdo de oxidacdo parcial do metano. Isto sugere que o etano € mais
reativo do que o metano paratal reagéo, necessitando de uma menor quantidade de energia.
Ao contrario do que foi observado no metano, a temperatura em que ocorreu o inicio da
formacdo de H, foi fortemente influenciada pela natureza do suporte. Dentro da série
estudada, a maior temperatura foi observada para o catalisador Ni/y-Al,O3 indicando que
este possuiu uma menor atividade quando comparado aos demais. Como na andlise de
TPSR do metano, os perfis de TPSR do etano também mostram a existéncia de duas
regides distintas. Em temperaturas inferiores as de inicio da producéo de hidrogénio tém-se
0 consumo simulténeo do C;Hg e O, gerando como produtos CO, e H,0O, caracterizando a
combustdo total do etano (reagéo 4.11).

CoHg + 7/20, — 2CO, + 3H,0 AHP = -1400 kJmol (4.11)
Apds este ponto, os produtos da combustdo total reagem com o0 excesso de etano
para gerar CO e H,, por meio das reagOes de reforma a vapor e reforma seca com CO,

(reacbes 4.12 € 4.13).

CoHg + 2H,O0 — 2CO+5H,  AH=+350 kJ/mol (4.12)
C,Hg + 2CO, — 4CO+3H,  AH° = +430 kJ/mol (4.13)

Assim como para 0 metano, esta seqiiéncia de reagdes indica que o processo de

oxidagdo parcial do etano sobre os catdisadores Ni/o-Al,Os,  Nily-Al,O3 e

Ni/CeO,/y-Al,0O3 ocorrevia mecanismo indireto.
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Iwasaki et al. (2006) estudando a oxidacéo parcial do etano sobre catalisadores de
Co, também verificaram que aformagdo do gés de sintese ocorria via mecanismo indireto.

Nas Figuras 4.21, 4.22 e 4.23 estédo apresentados os perfis de TPSR para o
processo de oxidagdo parcia do gas natural representado por uma mistura de 90% de
metano e 10% de etano sobre os catalisadores Ni/a-Al;O3, Ni/y-Al,0O3 e Ni/CeO./y-Al,03
usando a relagdo Ol /mistura = 0,55. Esta relacdo corresponde a quantidade
estequiometricamente necesséria de oxigénio para a oxidagdo parcial de um mol da mistura
via reagdo globa 4.2. Além disso, essa relagdo apresentou um méaximo na producdo de

hidrogénio no estudo termodinamico.

0,9CH4 + 0,1C;Hg + 0,550, — 1,1CO+2,1H,  AH°=-51kImol  (4.2)

—8—CH
- CiHS
2
co
1—~HoO

2

co

Sinal do E.M. (u.a.)
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Figura 4.21 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidacdo parcial da mistura 90% metano e
10% etano sobre o catalisador Ni/o-Al2Os.
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Sinal do E.M. (u.a.)
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Temperatura (°C)

Figura 4.22 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidacdo parcial da mistura 90% metano e
10% etano sobre o catalisador Ni/y-Al,Os3

Sinal do E.M. (u.a.)
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Figura 4.23 - Perfil de TPSR para a reagdo de oxidagdo parcial da mistura 90% metano e
10% etano sobre o catalisador Ni/CeO,/y-Al,05,
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Na oxidacdo parcial do gas natural as temperaturas para o inicio da producdo de
hidrogénio ficaram em torno de 700°C para o catalisador Ni/o-Al,O3, 830°C para o Ni/y-
Al;O3 e de 696°C para 0 Ni/CeO,/y-Al,03. Nota-se que com a adi¢do de 10% de etano na
corrente de metano, as temperaturas para o inicio da producdo de hidrogénio diminuiram,
exceto para o catalisador Ni/y-Al,Os. As duas regides onde ocorre primeiro a oxidagdo total
do hidrocarboneto e depois as reagdes de reforma a vapor e areforma com o CO, também
foram observadas, sugerindo que o processo de oxidagéo parcia do gas natural segue a rota
indireta (reagbes 4.7, 4.8, 4.9, 4,11, 4.12 e 4.13).

Para verificar como a presenca de maiores quantidades de etano influencia na
reacdo de oxidagdo parcial do gas natural, realizou-se areagdo utilizando a mistura 50% de
metano e 50% de etano. Esta reacdo foi feita apenas para o catalisador Ni/y-Al,Os, 0 qual
apresentou um comportamento diferente dos demais, ja que tanto para a reagdo com etano
puro, quanto para reacdo com 10% de etano na mistura, o inicio da producéo de hidrogénio
ocorreu em uma temperatura mais €l evada que nos outros catalisadores da série.

A Figura4.24 mostra o perfil de TPSR para o processo de oxidagao parcial com a
mistura de 50% de metano e 50% de etano sobre o catalisador Ni/y-Al,O3; usando arelacdo
Oz:mistura = 0,75. Esta relagdo corresponde a quantidade estequiometrica necessaria de
oxigénio paraa oxidacdo parcial de um mol damisturaviareagdo global 4.14:

0,5CH4 + 0,5C;Hg + 0,750, —1,5CO + 2,5H; AH® = -170 kJ/mol (4.14)
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Sinal do E.M. {u.a.)
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Figura 4.24 - Perfil de TPSR para a reagcdo de oxidacdo parcial da mistura 50% metano e
50% etano sobre o catalisador Ni/y-Al0s.

N&o houve mudancgas na sequiéncia de reacdes do mecanismo. Houve reducdo na
temperatura de inicio da producéo de hidrogénio, entretanto ainda maior que os valores de
temperatura obtidos para os catalisadores Ni/a-Al,O3 e Ni/CeO,/y-Al,0O5 utilizando uma
mistura de 90% de metano e 10% de etano. Isto indica que a presenca de NiAl,O4, diminui
a atividade do catalisador do catalisador na oxidac&o parcia do gas natural, necessitando de
condi¢bes mais severas (Lisboa, 2005). Estes resultados sugerem também que os demais
catalisadores sdo mais ativos devido a presenca de niquel sob aformade NiO, que reduzido

atemperaturas mais baixas favorece a formagao de Ni°.
4.8.2 - Oxidagao Parcial do GLP
Estudos de TPSR foram feitos para a oxidacdo parcial do GLP, utilizando propano

e butano puro separadamente e uma mistura de 50% propano e 50% butano que representa

acomposicado médiado GLP.
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As Figuras 4.25, 4.26 e 4.27 mostram os perfis de TPSR para 0 processo de
oxidagdo parcia do propano sobre os catalisadores Ni/a-Al,Os  Ni/y-Al,O; e
Ni/CeO,/y-Al,03 usando uma relagdo O,/C3Hg = 3/2. Estarelagdo corresponde a quantidade
estequiometricamente necessaria de oxigénio para a oxidacdo parcial do propano via reacéo
4.15:

CsHs + 3/2 O, — 3CO + 4H, AHP = -230 kJ/mol (4.15)

Sinal do E.M. (u.a.)

. 160 ' 260 - 360 ' 460 - 560 . 660 ' 760 . 860 ' 9200
Temperatura (°C)
Figura 4.25 - Pefil de TPSR para a reacdo de oxidagdo parcial do propano sobre o
catalisador Ni/o-Al>Os.
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Sinal do E.M. (u.a.)
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Temperatura (°C)

Figura 4.26 - Pefil de TPSR para a reagdo de oxidagdo parcial do propano sobre o
catalisador Ni/y-Al,Os.
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Figura 4.27 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidagdo parcial do propano sobre o
catalisador NI/CGOz/’Y—A| 20s.
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Na oxidacdo parcial do propano a producdo de hidrogénio comegou a 534°C,
615°C e 523°C para os cataisadores Ni/o-Al;O3, Ni/y-Al,O3 e Ni/CeOaly-Al2Os3,
respectivamente. Nota-se que estas temperaturas foram menores que as temperaturas para a
reaca@o de oxidagdo parcial do metano e do etano. Isto sugere que 0 propano € mais reativo
para tal reacdo do que os hidrocarbonetos anteriormente estudados, necessitando de uma
menor guantidade de energia. Observou-se 0 mesmo mecanismo indireto de oxidacdo
parcial do propano. Numa primeira etapa hé oxidagéo total do propano gerando H,O e CO;
(reacd0 4.16) e a seguir houve producdo de hidrogénio, predominando as reacles de
reforma a vapor e reforma a seca com CO, do propano ( reacéo 4.17 € 4.18).

CsHs + 50, — 3CO, + 4H,0 AH® =-2000 kJmol  (4.16)
CsHg + 3H20 — 3CO + 7H, AHC = +500 kJ/mol (4.17)
CaHg + 3CO, — 6CO + 4H; AHC = +620 kJ/mol (4.18)

Faria et a. (2004) estudaram o0 mecanismo da reacdo de oxidagdo parcial do
propano sobre catalisadores de Pd/CeO,/Al,0s. Para a relagdo O,/propano = 2,5 eles
observaram que o consumo de propano teve inicio proximo 250 °C e caiu abruptamente em
427 °C. A concentracdo de oxigénio no meio reacional decresceu até seu Consumo
completo. Somente a partir deste ponto CO e H, comecaram a ser formados via reacdes de
reforma. Diante desta sequéncia de reacOes, eles concluiram que a oxidagdo parcial do
propano sobre o catalisador de Pd dava-se via mecanismo indireto.

As Figuras 4.28, 4.29 e 4.30 mostram os perfis de TPSR para a oxidagéo parcial
do butano sobre os catalisadores Ni/o-Al,Os, Nilfy-Al,03 e Ni/CeOy/y-Al,O5 na relacéo
O,:Butano = 2 conforme areagédo 4.19.

CyHio + 20, — 4CO + 5H, AHP = -320 kJ/mol (4.19)
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Figura 4.28 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidacdo parcia do butano sobre o
catalisador Ni/o-Al>Os.

Sinal do E. M. (u.a.)
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Figura 4.29 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidagdo parcia do butano sobre o
catalisador Ni/y-Al0s.
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Sinal do E.M. (u.a.)
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Temperatura (°C)

Figura 4.30 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidagdo parcia do butano sobre o
catalisador NI/CEOz/’Y-A| -03.

Na oxidac&o parcial do butano as temperaturas inicias de producéo de producgédo
de hidrogénio foram 326°C, 415°C e 301°C para os catalisadores Ni/o-Al,0s, Ni/y-Al,Os €
Ni/CeO,/y-Al,03, respectivamente. As temperaturas foram menores comparando com a
oxidagdo parcia do metano, do etano e do propano. Isto sugere que quanto maior o
hidrocarboneto na seqiiéncia estudada, mais reativo ele fica, necessitando de uma menor
quantidade de energia para que as reagdes de oxidacdo parcial se processem. Observou-se 0
mesmo mecanismo indireto de oxidagdo parcial para o butano. Numa primeira h4 oxidacdo
tota do butano, gerando H,O e CO, (reacdo 4.20) e a seguir tem-se hidrogénio,
prevalecendo as reacOes de reforma a vapor e reforma seca com CO, do butano com
formacéo de CO e H, ( reacdo 4.21 e 4.22).

CuHao + 13/20, — 4CO, + 5H,0 AH® = -2700 kJmol ~ (4.20)
CsHao + 4H,0 — 4CO + 9H, AH® = +650 kI/mol  (4.21)
C4H1o + 4CO, — 8CO + 5H; AH® = +820 kJ/mol  (4.22)
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As Figuras 4.31, 4.32 e 4.33 mostram os perfis de TPSR para a oxidagéo parcial
do GLP, com uma mistura de 50% propano e 50% butano sobre os catalisadores
Ni/a-Al203, Nily-Al,O3 e Ni/CeO,/y-Al,03 na relagdo O, /mistura = 1,75. Esta relagdo
corresponde a quantidade estequiometria necessaria de oxigénio para a oxidagéo parcia de
um mol da misturaviareagao global (4.3). Além disso, esta relagéo apresentou um maximo

na producéo de hidrogénio no estudo termodinamico.

0,5C5Hg + 0,5C4H 1 + 1,750, — 3,5CO + 4,5H- AHO =-540 kJ/mol (43)

-' CH,, co,
] —«—cH ——HpO
—0—CH, ——H,
—=—CH, co
—+—0

Sinal do E.M. (u.a.)
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Figura 4.31 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidacdo parcia da mistura 50% propano e
50% butano sobre o catalisador Ni/o-Al2Os.
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Figura 4.32 - Perfil de TPSR para a reagdo de oxidacdo parcia da mistura 50% propano e
50% butano sobre o catalisador Ni/y-Al,0s.
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Figura 4.33 - Perfil de TPSR para a reacdo de oxidacdo parcia da mistura 50% propano e
50% butano sobre o catalisador Ni/CeO,/y-Al>0s.
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Na oxidacdo parcia do GLP as temperaturas para o inicio da formagdo do
hidrogénio ficaram em torno de 541°C, 534°C e 697°C para o catalisador Ni/c-AlxOg,
Ni/y-Al,03 e Ni/CeO,/y-Al,Os, respectivamente. Com a adicdo de 50% de propano na
corrente de butano houve um aumento das temperaturas iniciais de formacéo de hidrogénio,
como era de se esperar, ja que O propano € menos reativo do que o butano. Foram
observados as regides onde ocorrem a oxidagdo total do hidrocarboneto e de reforma a
vapor e seca com 0 CO, As duas regides, onde ocorre primeiro a oxidacdo total do
hidrocarboneto e depois as reacbes de reforma a vapor e a reforma a seca com 0 CO,,
também foram observadas (reacbes 4.17, 4.21, 4.18 e 4.22).

CsHg + 3H20 — 3CO + 7H, AHC = +500 kJ/mol (4.17)
C4H1o + 4H,0 — 4CO + 9H, AHC = +650 kJ/mol (4.21)
CsHg + 3CO, — 6CO + 4H; AHP = +620 kJ/mol (4.18)

CusHao + 4CO, — 8CO + 5H; AHC = +820 kJ/mol (4.22)

E importante ressaltar, que na oxidac&o parcial do propano e do butano, sobre os
catalisadores Ni/o-Al,0O5 e Ni/CeO,/y-Al,03 e na oxidagdo parcial do GLP, sobre todos os
catalisadores, houve a formagdo de metano na temperatura inicia de producédo do
hidrogénio. A partir deste ponto, o metano formado comega a desaparecer, entretanto, ndo
se pode afirmar que ele participa das reacdes de reforma, pois como foi visto nos perfis de
TPSR para 0 metano puro, as temperaturas para que estas reagdes ocorram séo el evadas, em
torno de 800°C. A formag3o e 0 desaparecimento do metano podem estar associados as
reacOes de cragueamento térmico dos hidrocarbonetos, que logo cessdo nas temperaturas
em gue se prevalecem as reagoes de reforma.

Sundaram & Froment (1976) estudaram o cragqueamento térmico do propano e do
butano. Eles afirmam que metano pode ser formado de acordo com as reactes 4.23 e 4.24.

CsHg — CoHa + CHa (4.23)
C4H10 — CsHg + CH4 (4.24)

Os compostos C,H; e CgHg ndo foram observados, pois seus sinais no

espectrdmetro de massas se confundem com o0s outros elementos pré-selecionados na

andlise.
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Outra hipétese a ser considerada € a ocorréncia da reacdo de metanagéo (reagéo
2.60) que é favoravel em temperaturas entre 350 — 550°C ( Lopez, 2005).

CO + 3H, <> CH,4 + H,0O AH® = -210 kJ/mol (2.60)

4.8.3— COMPARACAO DOSRESULTADOSDE TPSR

A Tabela 4.4 mostra a temperatura para o inicio da producéo de hidrogénio
quando os catalisadores Ni/o-Al;0s3, Ni/y-Al,03, Ni/CeO,/y-Al,03 sGo submetidos a reacéo
de oxidacdo parcial do metano, etano, propano e butano, e também, das misturas 90%
metano - 10% etano e 50% propano - 50% butano. Este parametro sera utilizado para
analisar a influéncia do tipo de catalisador sobre essas reacGes. Em seguida, sera feita uma
analise de como o tipo de hidrocarboneto influencia neste parametro para um dado
catalisador.

Tabela 4.4 — Temperatura para o inicio da formacdo do hidrogénio para os trés
catalisadores estudados quando submetidos a reacdo com diferentes hidrocarbonetos.

90% CH4 50% C3Hg
CHy4 CoHe + CsHs CsH1o +
10% CsHg 50% C4H1g
Ni/o-Al,O4 807 °C | 565 °C 700 °C 534°C 326 °C 541 °C
Ni/y-Al,O3 811°C | 705°C 830°C 615°C 415°C 697°C
Ni/CeO,/y-Al,0; | 787°C | 640°C 696 °C 523°C 301°C 534°C

Observando a Figura 4.34 vemos que o catalisador suportado em o-Al,Os
apresentou temperaturas para o inicio da producdo de hidrogénio inferiores as do catalisador
suportado em y-Al,O; para a reagdo com todos os hidrocarbonetos, incluindo as misturas. Pelas
caracterizagOes, o catalisador Ni/o-Al,O5; tem sua fase ativa composta pelo NiO, enquanto que o
catalisador Ni/y-Al,Oz, além do NiO, possui uma grande quantidade de NiAl,O,. Como foi visto na
andlise de TPR, NiAl,O,4 se reduz ao niquel metdlico somente em temperaturas mais elevadas. A
partir dai, temos que a fase aluminato de niquel presente no Ni/y-Al,O; € pouca ativa para a reagéo
de oxidacdo parcial desses hidrocarbonetos, elevando a temperatura para que ocorra o inicio da
formagdo do hidrogénio. Lu et al. (1998) e Liu et al. (2002) estudando a oxidagao parcial do
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metano sobre o catalisador Ni/ y-Al,O3; observaram uma baixa atividade para este
catalisador. Eles atribuiram tal fato a presenca de NiAl,O4 na superficie do catalisador.

900 +
800+
700+

600+ @ Nife-Al:0;
500+ & Hify- ALO;
400 4

300+
200+
100

da produgiao de H2(°C]

Temperatura para o inicio

CHy 90% CHy CpHg CaHg 5[]%+C3Hg CaH4p
+
10% CaoHg 50% C4Hqq

Carga

Figura 4.34 — Influéncia do tipo de suporte

Analisando os catalisadores suportados em y-Al,O3, a presenca do CeO, reduziu a
temperatura para o inicio da formac&o do hidrogénio na série estudada (Figura 4.35). Isto
indica que o catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3 € mais ativo que o catalisador Ni/y-Al,O3; para a
reacdo de oxidacdo parcial desses hidrocarbonetos. Tal fato pode ser atribuido a uma maior
fracéo de NiO no catalisador Ni/CeO,/y-Al,O3. Dentre esses catalisadores suportados em y-
Al,O3, temos que o0 NiO é mais facilmente identificado no Ni/CeO,/y-Al,Os do que no
Ni/y-Al,0O3. Mesmo os dois catalisadores apresentando os maximos nos perfis de TPR em
752°C, indicando a presenca da fase aluminato de niquel, pouco ativa para esta reagao,
vemos que o pico do catalisador Ni/CeO,/y-Al,O; é mais largo, comegando em
temperaturas mais baixas, caracterizando a redugdo de peguenas particulas de NiO a niquel
metalico. Valentini et a. (2003) afirmam que a dispersdo metdlica é influenciada pela
adicdo de CeO,, sendo obtidos valores de dispersdo metalica superiores aquela apresentada
pelo Ni/y-Al,O3 somente. Resultados semel hantes foram observados por Lu e Wang (1998),
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gue constataram a diminuicéo do tamanho da particula metalica promovida pela adicéo de

CeO, 0 que tornou os catalisadores mais ativos.

& Nijy- ALLO;
ONifCe0yy- Al,0;

Temperatura para o inicio
da produgao de Hz(°C)

CHy  90% CHy CoHg CaHs 50%+03H8 C4qH1p
+
10% CoHg 50% C4Hqp
Carga

Figura 4.35 — Influéncia da adi¢éo de CeO..

A Figura 4.36 mostra que para um dado catalisador a temperatura para o inicio da

formacé&o do hidrogénio diminui com o aumento do tamanho da cadeia do hidrocarboneto.
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Figura 4.36 — Comparacao entre as temperaturas para o inicio da formagdo do hidrogénio
para os trés catalisadores quando submetidos a reagdo com os hidrocarbonetos puros.



Observa-se que apos 0 consumo total de oxigénio e devido a formacdo de agua
durante a oxidacdo, ha condigdes favoraveis para a reforma dos hidrocarbonetos, com
formacéo simulténea de H, e CO. Nesta reacéo, a etapa limitante € a ativagdo da ligagdo
C-H seguida da adsorcéo do hidrocarboneto na superficie do catalisador, para formar as
espécies com um aomo de carbono gque reagem com 0 oxigénio também adsorvido,
provenientes do vapor d &gua ou do CO,. Para a reforma a vapor de hidrocarbonetos
pesados Rostrup-Nielsen (1984) prepuseram um mecanismo, no qual assumem gue 0S
hidrocarbonetos sdo adsorvidos irreversivelmente sobre a superficie do catalisador. A
adsorcéo € seguida pela ruptura de todas as ligacbes carbono-carbono e carbono-
hidrogénio, devido as reacles de superficie. Todas as moléculas contendo carbono deixam
a superficie com apenas um &omo de C. As espécies-C1 resultantes reagem com o vapor
adsorvido (reacbes 4.25, 4.26, 4.27, 4.28 e 4.29)(Figura 4.37).

Adsorcdo do hidrocarboneto

CnHm + 2* —> CnHz = *2 + (m'Z/Z) H2 (4.25)
CnHz = *2 + n* % Cn_]_Hz’ = *2 + CHX = *n (4.26)
Adsorcéo da dgua
HO+* <> 0O-* +H, (4.27)
Ho+ 2% <> 2H - * (4.28)
Reacéo
CHy-*,+O-* - CO+ (X/2)H; + (n+1)* (4.29)
chm
C,oH, COH-

\ 4

CH, — CH, —» CH,+0

00000000

Figura 4.37 — Mecanismo da reforma a vapor de hidrocarbonetos pesados
(Rostrup-Nielsen, 2002).
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De acordo com a Tabela 4.5 apresentada por Malley & Hodnett (1999) vemos que
a entalpia de dissociagdo para a ligagdo C-H decresce do metano para o butano. 1sso
influenciara na etapa de adsorcdo do hidrocarboneto na superficie do catalisador
(reacéo 4.25 e 4.26). Tal fato explica atemperatura de inicio da producdo de hidrogénio ser
menor para os hidrocarbonetos mais pesados, pois a formacdo das espécies ativas que dao

origem areacdo requer uma energia mais baixa.

Tabela 4.5 — Entalpia de dissociacdo daligagdo C-H.

Hidrocarboneto | Entalpia de dissociacdo (KJmoal)
CH,4 438
CoHs 420
CsHs 401
CsH1o 390

4.9 - ANALISE TERMOGRAVIMETRICA “IN-SITU”

Na Figura 4.38 mostra a analise termogravimétrica “in-situ” para o processo de
oxidagdo parcia do géas natural representado por uma mistura de 90% de metano e 10% de
etano, sobre os catalisadores 15%Ni/o-Al;03, 15%Ni/y-Al,O3 e 15%Ni/12%CeO,/y-Al,03
na relacéo O,/mistura = 0,55. Esta relagdo corresponde a quantidade estequiometricamente

necessaria de oxigénio para a oxidacéo parcial da misturaviareagéo global (4.2):

0,9CH + 0,1C;Hg + 0,550, <> 1,1ICO+2,1H,  AH®=-51 k¥mol (4.2)
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Figura 4.38 - Andlise termogravimétrica “in-situ” para a reacdo de oxidagdo parcia da mistura
90% metano e 10% etano sobre os catalisadores 15%Ni/o-AlO;,  15%Ni/y-Al,O; e
Ni /C802/'Y-A | 203.

Na oxidac&o parcia do gas natural observa-se um ganho de massa, provavelmente
devido a producéo de carbono, a partir de 573°C, 690°C e 578°C para os catalisadores
Ni/o-Al>O3, Nily-Al,O3 e Ni/CeOo/y-Al,Os, respectivamente. Os perfis mostram que
proximo a estas temperaturas, ocorre uma queda brusca de massa, sugerindo a ocorréncia
da reagdo de ativagio do hidrocarboneto pelo NiO, o qual reduz-se a Ni° de acordo com Jin
et al., (1996). Como foi visto nos resultados de TPR grande parte do niguel se encontra na
forma de éxido, mais ativo para a primeira etapa de combust&o, enquanto que o Ni° é a
espécie ativa para as reagoes de reforma. O salto instantaneo na producdo de hidrogénio,
observado nos resultados de TPSR, pode estar relacionado com essa reacéo de ativacdo do
hidrocarboneto quando se atinge a temperatura critica sugerida por Jin et a, (1996).
Entretanto, a reacdo mais provével, pelos resultados de TPSR obtidos, seria a reagéo 4.30
no lugar dareacéo 2.22 que considera aformacgdo de CO, e H,0.

CHz+ NiO — CO + Ni° + 2H, (4.30)
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A maior temperatura para o inicio do ganho de massa foi observada para o
catalisador Ni/y-Al,O3 com 0 menor ganho de massa (4,9%). Os resultados de TPSR
mostraram que este € 0 menos ativo dentre os catalisadores estudados. A maior quantidade
de carbono (ganho de 17,3%) foi observada no catalisador Ni/CeO./y-Al,Os, que de acordo
com os resultados de TPSR evidenciou que o CeO, promoveu o catalisador o Ni/y-Al,O3,
tornando mais ativo para a reagdo de oxidagdo parcial do gas natural. O catalisador Ni/o-
Al,O3 também apresentou um grande ganho de massa (9,8%), justificando sua maior
atividade em relac@o ao Ni/y-Al,Os, porém inferior ao da Ni/CeO./y-Al,O3, 0 mais ativo.
Estes resultados estdo de acordo com as andlises de TPSR.

A figura 4.39 mostra o resultado da andlise termogravimétrica “in-situ” para o
processo de oxidagdo parcial do GLP, representado por uma mistura de 50% de propano e
50% de butano, sobre os catalisadores Ni/o-Al,O3, Ni/y-Al,03 e Ni/CeO,/y-Al,03, usando
uma relagdo O /mistura = 1,75. Esta relagdo corresponde a quantidade
estequiometricamente necessaria de oxigénio para a oxidacdo parcial da mistura via reacéo
global (4.3):

0,5C3Hg + 0,5C4H 10 + 1,750, — 3,5CO + 4,5H, AHO = -540 kJ/mol (43)
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Figura 4.39 - Andlise termogravimétrica “in-situ” para a reagdo de oxidacdo parciad da mistura
50% propano e 50% butano sobre os catalisadores 15%Ni/o-Al,Os,  15%Nify-Al,O; e
Ni/CeO,/y-Al0s.

Na oxidagdo parcial do GLP as temperaturas iniciais de deposicdo de carbono
foram de 550°C, 560°C e 505°C, com ganho de massa de 9,9%, 26,8% e 27,3% para 0s
catalisadores Ni/o-Al,03, Ni/y-Al,03 € Ni/CeOs/y-Al,Os3, respectivamente. As temperaturas
menores obtidas para a reagdo com GLP estdo de acordo com as andlises de TPSR que
mostraram que esses hidrocarbonetos sGo mais reativos. A formagdo de carbono foi mais
intensa para a reagdo com o GLP do que para a reacdo com 0 gas natural revelando a
capacidade de gerar mais carbono desses hidrocarbonetos mais pesados. O catalisador
Ni/o-Al,O3 apresentou um menor ganho de massa. Este resultado néo era esperado, pois as
andlises de TPSR indicaram que este possui maior atividade. Observou-se a mesma
diminuicdo de massa antes do inicio da formacéo de carbono, a qual pode ser atribuida a
reducdo do NiO a Ni° pel os hidrocarbonetos.

Uma andlise de EDS foi feita do catalisador 15%Ni/y-Al,O5 usado (Figura 4.40).

Comparando com o0 espectro do catalisador fresco vemos o aparecimento de um pico
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caracterizando a existéncia de carbono, corroborando os perfis de TG. Além disso, houve
um aumento do pico do niquel indicando uma aglomeracéo de metal, possivelmente devido
asinterizacdo do catalisador ja que este foi submetido a reacdo até 900°C.

Al

2000 — Ni
1500
1000

|0
500 Ni

1]

kim-1-H keV

Figura 4.40 - EDS do catalisador 15%Ni/y-Al,O3 apos a reacéo de oxidagao parcia do
GLP.

O aumento de massa de carbono apos a etapa de ativacdo do hidrocarboneto pelo
NiO, visto anteriormente tanto para o gas natural como GLP, pode ser explicado pela
formagdo de coque e ou pela formacdo de carbono o, que explica o mecanismo sugerido
por Rostrup — Nielsen (1984), reacoes 4.25 e 4.26, com a formagdo do intermediario

CHy - *,, favorecendo o esquemadafigura 4.37.
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CAPITULO 5
CONCLUSOESE SUGESTOES

5.1 — CONCLUSOES

No suporte o- Al,O3 encontra-se preferencialmente NiO, que é facilmente reduzido
a Ni metdlico, segundo andlise de TPR e DRX, enquanto que na y-Al,O3; houve a
formago de espécies aluminato de niquel apés calcinagdo a 550°C segundo andlises
de DRX e TPR. O grau de reducéo do NiO é diferente nos dois suportes e mais

dificil nay-Al,Os, devido aforte interacéo metal-suporte;

A andlise termodindmica indicou que a maior producdo de producéo de H, ocorre
em temperaturas elevadas para o gas natural e em temperaturas menores para o
GLP. O maximo na producéo de hidrogénio ocorre na relacdo O,/ mistura= 0,55 e

1,75 para o gés natural e GLP respectivamente;

Resultados de TPSR mostraram gue a oxidagdo parcial do metano, etano, propano,
butano, gas natural e GLP ocorrem via mecanismo indireto. Mostraram que para
determinada temperatura, houve rapida e grande formacéo de hidrogénio, com
menor formagéo de CO e subprodutos, indicando que apds o consumo total de
oxigénio, aformacéo de &gua favoreceu areacdo dareformaavapor. Quanto maior
a cadeia do hidrocarboneto, menor foi a temperatura para o inicio da formacéo de
hidrogénio. O catalisador suportado em o-Al,O3 foi mais ativo que o catalisador
suportado em y-Al,Os. A adicdo de cério promoveu o catalisador Ni/y-Al,Os;

Resultados de TG com reacdo in situ mostraram grande aumento de massa com 0
aumento da temperatura, indicando que ocorre uma deposicdo de carbono na
superficie do catalisador provavelmente filamentos de carbono, devido formacéo
das espécies CHy, as quais sdo intermediarias na reacdo de producéo do H; e CO.
Provavelmente a temperaturas mais elevadas ocorreu a formacéo de coque que
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causaram desativacao dos catalisadores. O promotor céria favoreceu ocorréncia de
filamentos de carbono intermediario e também impediu a formacdo de coque a
temperaturas mais elevadas.

5.2 - SUGESTOES

e Microscopia eletrénica de transmissdo, com a finalidade de identificar o tamanho
real das particulas dos sistemas cataliticos analisados.

e Medida da cinética da reacéo realizando testes cataliticos para verificar a validade
da tendéncia de atividade observada nos ensaios de TPSR.

e Estudo da estabilidade dos catalisadores, através da realizacdo de testes cataliticos
de longa duragcdo em condi¢des de maior formagao de depdsitos de carbono.
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APENDICE |

Tabelal.l - Fragmentos correspondentes as espécies analisadas no TPSR.

Espécie m
He 4
Ha
CO 28
O, 32
H,O 18

CO; 44
etano 30

propano 29

metano 16

butano 58

A partir dos valores apresentados na Tabela |.1, para este conjunto de fragmentos, pode-se
obter o seguinte sistema de equacoes:

Butano:

Isg x 100/12,3

Propano:

l29 — Butano x 0,442 — Etano x 0,2170 — CO x 0,011
Etano:

(Isp — Butano x 0,01 — Propano x 0,021) x 100/26,20
Metano

l16 — CO, x 0,0850 — H,O x 0,011 — O, x 0,114
COqy:

44 — Butano x 0,2620 — Propano x 0,033
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CO:

I — Etano — CO» x 0,114 — Propano x 0,5910 — Butano x 0,326
Oz

32

HO:

l1g

H,:

I2

Ondel éigual aintensidade do sinal do E.M..
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